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KATA PENGANTAR

Tak dapat dipungkiri, sampai saat ini kontrol PID (Proporsional Integral Derivative)
merupakan satu-satunya strategi yang paling banyak diadopsi pada pengontrolan proses
industri. Berdasarkan survey, 97% industri yang bergerak dalam bidang proses (seperti
industri kimia, pulp, makanan, minyak dan gas) menggunakan PID sebagai komponen
utama dalam pengontrolannya (sumber: Honeywell, 2000).

Kepopuleran PID sebagai komponen kontrol proses dilatarbelakangi terutama oleh
kesederhanaan struktur, serta kemudahan dalam melakukan tuning parameter kontrolnya.
Pada tingkat pengoperasian, seorang operator tidak dituntut untuk menguasai
pengetahuan matematika yang relative rumit, melainkan hanya dibutuhkan pengalaman
lapangan serta sedikit pengetahuan teori kontrol dasar saja.

Selain sederhana, kepopuleran PID disebabkan juga oleh alasan histories. Dalam hal ini,
PID telah diterapkan di industri secara luas jauh sebelum era digital berkembang, yaitu
dimulai sekitar tahun 1930-an, dimana saat itu strategi kontrol PID diimplementasikan
dengan menggunakan rangkaian elektronika analog, bahkan banyak diantaranya
direalisasikan dengan menggunakan komponen mekanis dan pneumatis murni.

Seiring dengan perkembangan teknologi digital dan solid state, dewasa ini produk PID
komersil muncul di pasaran dalam beragam model dan bentuk, yaitu dari sekedar modul
jenis special purpose process controller (seperti Temperature Controler, Pressure
Controller, dan sebagainya) sampai modul kontrol jenis general purpose process
controller atau yang lebih dikenal dengan nama DCS (Distributed Control System).
Bahkan perkembangan terakhir, modul PID ini juga umum dijumpai dalam bentuk modul
independen pada sistem PLC (Programmable Logic Controller)

Walaupun peranannya begitu besar dalam menentukan keberhasilan operasi proses
industri, tetapi patut disayangkan sampai saat ini sangat jarang buku berbahasa indonesia
yang secara khusus membahas kontrol PID dan implementasinya pada kontrol proses
industri.

Terkait dengan hal tersebut, maka penulis terdorong untuk memberi sedikit kontribusi
dengan menulis buku ini. Seperti yang tersirat dalam judul buku, materi yang dibahas
dalam buku ini pada dasarnya berhubungan dengan implementasi kontrol PID untuk
proses industri.

Sebagai sebuah buku teks kontrol, Materi pada buku ini dirancang se-sistematis mungkin
sedemikian sehingga pembaca dapat mempelajarinya secara mandiri tanpa perlu
bimbingan dari dosen atau instruktur. Sasaran pembaca yang dituju adalah mahasiswa
Teknik (terutama mahasiswa Teknik Kimia, Fisika dan Elektro) serta para praktisi dan
personel lapangan yang bekerja dalam bidang industri proses.

Tanpa mengabaikan aspek teori yang dirasa penting dan relevan dengan materi utama,
buku ini lebih menitikberatkan segi praktis yang dapat dijumpai di lapangan. Bagi
pembaca (terutama mahasiswa) yang tidak dapat mengakses pengontrolan sebuah proses
nyata secara langsung, pembaca disarankan menggunakan perangkat simulasi komputer
untuk mempraktekan materi yang disajikan dalam buku ini.

Buku ini terdiri dari lima bab dan dua buah lampiran penting yang disusun secara runtun.



Pada Bab 1, terlebih dulu akan dibahas dua jenis model proses yang umum dijumpai di
industri : model Self Regulating Process dan Non Self Regulating Process. Pembahasan
kedua jenis proses tersebut diberikan dalam bentuk kasus-kasus nyata yang dapat
ditemukan di lapangan serta hasil simulasi model matematisnya dengan Simulink. Materi
ini terlebih dulu disajikan mengingat pengetahuan model proses merupakan salah satu
kunci keberhasilan dalam melakukan tuning parameter PID yang tepat untuk proses yang
akan atau sedang dikontrol.

Berbekal pengetahuan model proses, dalam Bab 2 akan dibahas berbagai struktur atau
algoritma PID untuk proses industri. Agar pembaca mendapat gambaran luas tentang
jenis dan tipe PID yang digunakan di lapangan, struktur PID yang dibahas dalam bab ini
secara umum mengacu pada struktur PID yang dapat dijumpai dalam modul-modul PID
komersil.

Selain membahas struktur kontrol PID, pada Bab 2 disajikan pula berbagai metode tuning
empiris berdasarkan percobaan sederhana yang dikenal dengan nama Bump Test
Experiment.

Disamping kemampuan-kemampuan standar, modul PID komersil dewasa ini umumnya
telah dilengkapi juga dengan berbagai fitur pendukung seperti fasilitas Autotuning dan
Gain Scheduling. Untuk kedua kemampuan tersebut, prinsip kerjanya akan dibahas secara
detail pada Bab 3.

Materi lanjutan dari kontrol proses seperti skema Cascade Control, feedfoward-feedback
control, dan Ratio control akan disajikan pada Bab 4. Skema-skema kontrol yang
sifatnya multiloop tersebut digunakan terutama untuk pengontrolan proses yang memiliki
parameter dinamis yang sangat dominan.

Karena modul PID komersil yang beredar sekarang ini didominasi oleh modul digital,
maka penting bagi pembaca untuk mengetahui struktur PID dalam bentuk digital-nya.
Materi tentang PID digital tersebut dapat dijumpai pada Bab 5 yang juga merupakan bab
terakhir dari buku ini.

Bagi pembaca yang berniat merealisasikan skema kontrol PID dalam sistem komputer
atau sistem microcontroller secara real time, bab 5 juga dapat dijadikan rujukan karena
dalam bab ini dibahas realisasi PID digital dalam bentuk algoritma komputer dengan
menggunakan bahasa C sebagai bahasa pemrogramannya ( Bahasa C dipilih mengingat
dewasa ini banyak microcontroller telah mendukung penggunaan bahasa tersebut).

Agar mendapatkan hasil yang optimal dari buku ini, pembaca diharapkan memiliki dasar
pengetahuan tentang teori kalkulus dan konsep fungsi alih (khusus yang belum pernah
mendapatkan materi fungsi alih, pembaca secara cepat dapat merujuk pada lampiran A).

Karena proses industri serta kontrol PID itu sendiri memiliki model matematis dinamis
yang secara intuitive prilakunya relative sukar dipahami. Maka pembaca disarankan
menggunakan perangkat lunak komputer untuk mensimulasikan skema-skema kontrol
yang dibahas dalam keseluruhan buku ini. Salah satu perangkat lunak yang mudah serta
telah luas penggunaannya adalah Matlab Simulink (Pengenalan Matlab Simulink dapat
ditemukan pada lampiran B).

Walaupun materi pada buku ini telah dipersiapkan secermat mungkin, tetapi seperti kata
pepatah tiada gading yang tidak retak, penulis menyadari masih banyak kekurangan
dalam buku ini. Oleh karena itu untuk kesempurnaan buku ini dimasa datang, penulis
mengharap masukan dan kritik dari pembaca. Kritik atau saran dapat pembaca tujukan
pada alamat —email : setiaone.iwan@gmail.com.
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Bab 1
DINAMIKA DAN MODEL KONTROL PROSES
INDUSTRI

Tujuan Bab

Dalam bab ini terlebih dulu akan ditinjau dinamika dan model kontrol proses yang umum
dijumpai di Industri. Setelah menyelesaikan bab ini, anda diharapkan dapat:

» Menjelaskan pengertian praktis model proses serta kaitannya dengan masalah
pengontrolan

» Menggambarkan kontrol proses industri dalam bentuk diagram blok maupun
diagram instrumentasi proses

» Menjelaskan pengertian proses Self Regulating dan proses Non Self Regulating
yang umum dijumpai di industri

» Melakukan identifikasi parameter model proses Sdf regulating dan non Self
regulating

» Merepresentasikan model proses secara matematis dalam bentuk fungsi alih
» Menurunkan model matematis proses berdasarkan Persamaan Fisika

» Melakukan simulasi dinamika proses dengan menggunakan Simulink

Bacaan Prasyar at
e Lampiran A. Pengantar Transformasi Laplace

e Lampiran B. Pengenalan Matlab dan Simulink

1.1 Pendahuluan

Pada level terendah, salah satu permasalahan yang dihadapi oleh industri proses (seperti
industri kimia, makanan, pulp, pupuk, minyak dan gas) adalah regulasi atau pengontrolan
berbagai macam variabel proses pada titik-titik kerja yang diharapkan. Beberapa variabel
yang umum dilakukan tindakan pengontrolan tersebut meliputi temperature fluida (atau
gas) pada sistem heat exchanger, tekanan pada reaktor, laju fluida pada pipa, level pada
tanki penampung, konsentrasi bahan kimia dan sebagainya.

Terkait dengan masalah pengontrolan, salah satu kunci utama keberhasilannya adalah
pengetahuan mengenai karakteristik dinamik atau model prosesnya itu sendiri.
Pengetahuan model sangat penting mengingat secara teknis terdapat hubungan antara
proses yang akan dikontrol dengan parameter kontroler (PID) yang harus di-tuning.
Dalam hal ini, parameter PID optimal pada dasarnya dapat dicari secara lebih pasti (tanpa
coba-coba) berdasarkan model dan nilai parameter proses yang diketahui.

Tidak tergantung dari variabel proses yang dikontrol (apakah temperature, tekanan, level,
aliran, konsentrasi dan sebagainya), kontrol proses industri dalam banyak kasus
umumnya akan menunjukan salah satu karakteristik dari dua model matematis berikut:

e Mode proses self regulating: Model proses yang bersifat stabil. Untuk
kepentingan perancangan dan tuning parameter kontrol PID-nya, model proses
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ini dapat didekati oleh sebuah model matematis yang dikenal dengan nama model
FOPDT (First Order Plus Dead Time) yang hanya dicirikan oleh tiga buah
parameter: Keterlambatan transportasi (L), Konstanta waktu proses (T) dan Gain
statis proses (K).

e Maodel proses non self regulating: Model proses yang tidak stabil. Salah satu
yang sering dijumpai di industri adalah model IPDT (Integrating Plus Dead
Time) yang hanya dicirikan oleh dua buah parameter saja: Keterlambatan
transportasi (L) dan Gain integratif proses (K*).

Untuk kedua model proses tersebut, parameter kontrol PID yang optimal dapat dicari
berdasarkan nilai parameter-parameter proses asosiasinya.

Dalam banyak kasus pengontrolan, pengetahuan parameter proses itu sendiri secara
praktis umumnya dicari lewat eksperimen. Jika dilaksanakan secara benar, eksperimen
ini dapat dilangsungkan bahkan pada kontrol proses yang sedang berjalan tanpa
menyebabkan operasi  pengontrolan mengalami upset terlalu parah dari kondisi
normalnya.

1.2. Sekilas Tentang Model Proses dan Pengontrolan

Model proses pada dasarnya adalah hubungan sebab akibat antara variabel input dengan
variabel output proses (Process Variable-PV). Ditinjau dari segi pengontrolan, variabel
input proses itu sendiri dapat dibedakan menjadi dua jenis: (1) variabel input yang dapat
dimanipulasi (Manipulated Variable-MV) dan (2) variabel input exogenous (Exogenous
Variable-Ex) yang umumnya tidak dapat dimanipulasi secara langsung. Gambar 1.1
berikut memperlihatkan diagram blok sebuah model proses yang disederhanakan.

Ex (ExogenousVariable)

l

MV —p Proses ——» PV
(Manipulated Variable) (Process Variable)

Gambar 1.1 Diagram blok model proses

e Variabd input yang dapat dimanipulasi (Manipulated Variable - MV) :
Variabel input yang besarnya secara langsung dapat dimanipulasi oleh kontroler.
Tergantung dari proses yang dikontrol, variabel tersebut dapat saja berupa laju
aliran fluida, laju aliran uap, laju aliran panas, laju konsentrasi bahan kimia, dan
sebagainya. Secara teknis, manipulasi variabel oleh kontroler umumnya
dilakukan lewat elemen penggerak yang terhubung dengan proses (lihat gambar
1.2). Beberapa elemen penggerak yang sering dijumpai dalam kontrol proses
industri diantaranya adalah control valve, heater, kompresor dan pompa.

¢ Ex
MV

CO —P Penggerak > Proses ———® PV
(Controller Output)

Gambar 1.2 Manipulasi MV dilakukan oleh kontroler lewat sebuah penggerak

Ditinjau dari kepentingan pengontrolan praktis, model kontrol proses (hubungan
input-output) yang perlu diketahui oleh perancang atau operator lapangan adalah
model yang merelasikan variabel output proses yang dikontrol-PV dengan
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variabel input proses yang berasal dari keluaran kontroler-CO (dengan kata lain,
penggerak yang terhubung pada proses dapat dipandang sebagai bagian integral
dari proses tersebut — lihat gambar 1.3).

-

CO ——p Penggerak + Proses — PV

Gambar 1.3 Pengerak dapat dianggap sebagai bagian tak terpisahkan dari proses

e Variabd input Exogenous (Exogenous Variable-Ex): Variabel input yang tidak
dapat dimanipulasi secara langsung oleh kontroler. Jika input exogenous-Ex suatu
saat mengalami deviasi atau perubahan disekitar nilai steady-nya, maka
perubahan tersebut pada dasarnya berlaku sebagai gangguan (disturbance).

Dalam sebuah sistem kontrol proses, variabel input exogenous ini dapat muncul
dari berbagai macam sumber. Sebagai contoh, pada pengontrolan temperature
ruang atau reaktor, salah satu variabel exogenous yang mempengaruhi
temperature ruang atau reaktor tersebut adalah temperature lingkungan.
Perhatikan, dalam hal ini yang berlaku sebagai gangguan pada sistem
pengontrolan diatas bukanlah nilai temperature lingkungannya itu sendiri,
melainkan  variasi atau perubahan temperature lingkungan disekitar nilai
ambient-nya: Tidak perduli berapa besar nilai temperature nominal
lingkungannya, selama temperature tersebut tidak berubah, maka aksi
pengontrolan pada dasarnya tidak akan tertanggu.

Walaupun dalam sebuah sistem kontrol proses yang lengkap, jumlah masing-masing
variabel input (yang dapat dimanipulasi) dan variable output proses dimungkinkan lebih
dari satu jenis (proses MIMO: Multiple Input Multiple Output), tetapi dalam
pengontrolannya, sampai saat ini pengontrolan SISO (Single Input Sngle Output) adalah
prinsip pengontrolan yang umum dijumpai di industri. Dalam pengontrolan ini, setiap
variabel output proses hanya terasosiasi dengan satu sumber sinyal CO dan satu
penggerak saja (lihat gambar 1.4).

Co1 MV1 PV1

-

COo2 MV2 PV2

%
v Proses Lengkap

Ccon i MVn PVn
Rl

Gambar 1.4 Prinsip pengontrolan SISO pada proses industri

Penggunaan prinsip pengontrolan SISO tersebut pada dasarnya dilatarbelakangi terutama
karena kesederhanaan perancangan dan tuning sistem kontrolnya. Gambar 1.5 berikut
memperlihatkan diagram blok pengontrolan satu buah variabel proses dengan
menggunakan modul kontroler PID komersil (misal berupa perangkat DCS: Distributed
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Control System atau PLC: Programmable Logic Controller) yang umum di jumpai di
industri.

Kontroler PID komersil

Ex

SP Auto *
SetPoint e (error) co MV
( )>? $1 Kontroler (PID) —'_.—o——> Tizggi;?)k —P Proses e
+
- Manual
PV
Input dari Operator
Sensor
(Transmiter) <

Gambar 1.5. Diagram blok pengontrolan proses dengan menggunakan kontroler komersil

Catatan Penting tentang M ode K ontrol pada M odul PID komersil

Modul PID komersil yang beredar di pasaran umumnya menyediakan minimal dua mode
pengontrolan kontinyu yang dapat digunakan secara bebas: Mode Manual dan Mode Auto (lihat
gambar 1.5).

Pengontrolan mode manual adalah pengontrolan dengan menggunakan prinsip open loop atau
loop terbuka. Dalam mode ini, besarnya output Kontroler — CO diatur oleh operator. Mode
manual digunakan terutama pada Set up awal proses kontrol, atau jika pengontrolan secara
closed loop menghasilkan unjuk kerja pengontrolan yang tidak memuaskan. Menurut sebuah
survey, hampir 30% kontrol proses industri menggunakan mode manual dalam operasi
kontrolnya[Honeywell, 2000].

Pengontrolan mode Auto adalah pengontrolan dengan menggunakan prinsip closed loop atau
umpan balik. Dalam mode ini, kontroler bekerja berdasarkan error (selisih antara SetPoint — SP
dengan Output Proses — PV). Unjukkerja pengontrolan pada mode Auto sangat ditentukan oleh
nilai parameter PID yang di-setting pada sistem kontrol tersebut.

1.3. Sekilas Tentang Diagram Instrumentasi Proses (P& 1D)

Khusus dalam bidang kontrol proses, selain diagram blok (seperti gambar 1.5), diagram
lain yang sering digunakan untuk merepresentasikan pengontrolan variabel proses di
industri adalah diagram instrumentasi proses atau lebih dikenal dengan nama Piping and
Instrumentation Diagram (P&ID). Diagram Instrumentasi proses ini secara visual
memperlihatkan beragam simbol perangkat keras dan simbol interkoneksi pada proses
yang dikontrol secara lengkap (lihat gambar 1.6).

Berbeda dengan diagram blok yang hanya menggambarkan aliran sinyal informasi
kontrol saja, penggambaran kontrol proses dengan menggunakan representasi P&ID ini
secara langsung akan memperlihatkan berbagai sumber daya yang digunakan dalam
proses tersebut. Sebagai contoh, jika variabel proses yang dikontrol pada gambar 1.5
adalah temperature fluida output pada sebuah sistem heat exchanger (misal dengan
sumber energi panas berupa uap - steam), maka representasi diagram instrumentasi
proses-nya akan nampak seperti pada gambar 1.7.
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Temperature Controller
Control Valve

Temperature Controller
(Lokasi Lokal/Plant)

Pompa Loop Kontrol proses 1

Temperature Controller
(Lokasi Ruang Kontrol)
Loop Kontrol proses 1

ASIO

) Heat Exchager (1)

Sinyal Proses
Heat Exchager (2)

Sinyal Hindrolik

Sinyal Pneumatik

Tank Sinyal Listrik

oA w

Sinyal Elektromagnetik

Gambar 1.6. Beberapa simbol perangkat keras dan interkoneksi yang umum dijumpai pada P&ID

Steam

TC: Temperature Controller (DSP/PLC)

CO
Control Valve  Y— )a@--------=-c-cvemuene P
SP

Y

@ Temperature Transmiter (Sensor)
>
>

Fluida Out

Fluida In

Heat Exchanger

Gambar 1.7. Diagram instrumentasi proses sistem pengontrolan temperature pada sistem heat
exchanger

Seperti terlihat pada gambar 1.7 diatas, pengontrolan temperature fluida output (PV)
dalam hal ini dilakukan dengan cara mengontrol bukaan control valve (sebagai
penggerak) yang terhubung dengan sistem heat exchanger. Tergantung dari jenis control
valve yang digunakan (lihat catatan penting tentang control valve), semakin besar sinyal
kontrol CO yang berasal dari modul Temperature Controller — TC (dapat berupa DCS/
PLC dengan mode manual atau Auto), aliran uap yang dilewatkan dapat semakin besar
(valve semakin terbuka) atau semakin kecil (valve semakin tertutup). Besar kecilnya
aliran uap secara langsung tentunya akan mempengaruhi temperature fluida pada sisi
outlet heat exchanger tersebut.
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Catatan penting tentang Control Valve

Berdasarkan prinsip kerjanya ada dua jenis control valve yang umum digunakan di industri
proses:

1. Control Valve jenis ATC (Air To Close): Semakin besar tekanan udara penggerak atau
sinyal kontrol, bukaan valve akan semakin mengecil. Tipe ini dikenal juga dengan nama
fail open

2. Control Valve jenis ATO (Air To Open): Semakin besar tekanan udara penggerak atau
sinyal kontrol, bukaan valve akan semakin membesar. Tipe ini dikenal juga dengan nama

fail close

Sinyal dari

kentroler Diapragma
Stem
Plug
Seat ring

NN
ATC ATD

Gambar 1.8. Prinsip kerja Control Valve berdasarkan tipe penggeraknya

| co, Level Controller

|
i (DCS/PLC) :
I

l Level Transmiter
(Sensor ketinggian)

Temperature Transmiter
(Sensor temperature)

co, SP,
> - —— == - -

Heater Temperature Controller
Power Amplifier  (Dcs/PLC)

=3 .

Gambar 1.9. Diagram instrumentasi proses untuk kasus pengontrolan level dan temperature fluida
pada sebuah tanki

Selain memperlihatkan beragam sumber daya perangkat keras, representasi kontrol proses
dengan menggunakan P&ID pada dasarnya dapat menggambarkan keseluruhan kontrol
proses secara lengkap, Gambar 1.9 memperlihatkan contoh lain P&ID untuk kasus
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pengontrolan dua buah variabel proses (level dan temperature fluida) pada sebuah tanki
atau reaktor.

Catatan penting tentang M odul kontroler dalam sebuah P& 1D

Walaupun dalam sebuah diagram instrumentasi proses terdapat beberapa simbol modul
kontroler yang terpisah atau berbeda (misal dalam gambar 1.9 ada dua simbol kontroler: TC
dan LC) tapi dalam prakteknya, simbol-simbol tersebut bisa saja mengacu pada sebuah
perangkat keras kontroler DCS/PLC yang sama ( Perangkat DCS/PLC umumnya menyediakan
lebih dari satu buah loop penaontrolan )

1.4. Modd Self Regulating Process

Model self regulating process adalah model yang paling umum dijumpai di industri
proses. Model ini hampir muncul pada setiap kasus pengontrolan praktis, yaitu seperti
pengontrolan temperature pada sistem heat exchanger, pengontrolan level fluida pada
sistem tanki penampung dan sebagainya.

Seperti telah sedikit disinggung pada subbab Pendahuluan, model self regulating
process pada dasarnya dapat didekati oleh sebuah model matematis FOPDT (First Order
Plus Dead Time) yang hanya dicirikan oleh tiga buah parameter berikut:

1. Processtransport delay (delay atau keterlambatan transportasi proses) - L
2. Processtime constant (konstanta waktu proses) - T
3. Process static gain (gain statis proses) — K

Ketiga parameter yang menggambarkan dinamika proses tersebut, secara praktis dapat
diperoleh atau diidentifikasi melalui eksperimen sederhana Bump test atau test sinyal
tangga secara open loop pada mode kontrol manual (lihat gambar 1.10).

Kontroler

Auto
MV

sp e —° co
Kontroler - »| Penggerak > Proses —
.+( ) » (PID) (Actuator)

A- Manual

PV

Input dari Operator

Sensor
(Transmiter)

Gambar 1.10. Eksperimen bump test pada mode kontrol manual (loop terbuka)

<

Secara teknis, eksperimen bump test dilakukan dengan cara memberi perubahan tangga
(step) sinyal output kontroler — CO oleh operator pada saat proses telah mengalami
keadaan steady (menetap) disekitar titik kerja nominalnya. Respon variabel output (PV)
kemudian direkam dan dianalisis dengan menggunakan perangkat lunak tertentu atau
dapat juga dianalisis secara manual oleh operator yang bertanggung jawab terhadap
proses tersebut.

Gambar 1.11 berikut ini adalah grafik tipikal hubungan sebab akibat antara perubahan
sinyal output kontroler (sebagai input proses) dengan variabel output proses hasil dari
eksperimen bump test pada keadaan steady tertentu untuk model proses FOPDT (Secara
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praktis, grafik tersebut dapat saja merupakan hasil uji bump test pada sistem heat
exchanger- gambar 1.7, dimana dalam hal ini penggerak yang digunakan adalah control
valve jenis ATO- Air To Open).

P & slope masimum
PV,
D&3aPV

¥,

Zo

co,

- | sco--2

Ty i
. >
Te t

Gambar 1.11. Respon tangga pada eksperimen bump test untuk model FOPDT

Dengan mengacu grafik respon tangga pada gambar 1.11, parameter-parameter proses
FOPDT dapat dicari/dihitung sebagai berikut:

Process Transport delay (keterlambatan transportas proses) - L : Waktu
keterlambatan transportasi atau waktu ketidakpastian yang terjadi pada proses
dihitung sejak terjadi perubahan tangga pada CO sampai variabel proses (PV) yang
dikontrol mulai menanggapi perubahan input CO tersebut Tergantung variabel
prosesnya, rentang waktu keterlambatan yang terjadi dapat berkisar dari satuan detik
sampai menit. Dalam bidang kontrol proses, keterlambatan transportasi atau waktu
mati yang relative lama (dibandingkan dengan konstanta waktu proses) seringkali
menimbulkan permasalah unjukkerja pengontrolan yang relative sukar diatasi dengan
algoritma kontrol PID biasa.

Secara praktis, penyebab utama atau yang paling mendominasi terjadinya
keterlambatan transportasi ini adalah posisi penggerak dari plant proses yang sedang
dikontrol. Misal dalam sistem heat exchanger (gambar 1.7), keterlambatan
transportasi yang terjadi sangat ditentukan oleh jarak control valve dari plant heat
exchanger tempat berlangsungnya proses pertukaran panas tersebut: Semakin jauh
posisi control valve dari plant, keterlambatan transportasi akan semakin lama.

Process Time Constant (Konstanta waktu proses) - T : waktu yang diperlukan
sehingga nilai PV mencapai kurang lebih 63% dari keadaan steady akhirnya.
Perhitungan nilai konstanta waktu dimulai sejak PV mulai menanggapi perubahan CO
(setelah waktu tunda berlalu). Seperti halnya keterlambatan transportasi, konstanta
waktu proses dapat berkisar dari satuan detik sampai menit.

Selain dengan cara mengamati respon dari grafik, Konstanta waktu proses dapat juga
dihitung berdasarkan gradien atau slope maksimum yang terjadi pada saat transien.


mailto:setiaone.iwan@gmail.com�

Kontrol PID untuk Proses Industri, lwan Setiawan 9
setiaone.iwan@amail.com

Dengan menggunakan teknik ini, konstanta waktu dapat dicari berdasarkan
perumusan (1.1) dibawah :

_ APV (1.2)
slopemax

Dalam hal ini 4PV dan slopemax berturut-turut adalah deviasi dan gradien output
proses maksimum pada saat transien (lihat gambar 1.11).

Besar kecilnya konstanta waktu tersebut pada dasarnya menunjukan kecepatan respon
proses: semakin kecil nilai konstanta waktu, maka respon proses semakin cepat. Nilai
ini pada dasarnya ditentukan oleh tiga hal utama berikut:

- Dimensi plant tempat kontrol proses berlangsung
- Jenis material serta beban yang terlibat pada kontrol proses
- Kekuatan atau daya penggerak

Misal untuk sistem heat exchanger pada gambar 1.7, konstanta waktu proses
ditentukan secara langsung oleh ukuran heat exchanger, jenis serta debit fluida yang
dikontrol dan juga tekanan nominal dari steam pemanas. Sebagai contoh, respon
proses pada gambar 1.7 akan semakin cepat (atau konstanta waktu-T akan semakin
kecil) jika dimensi heat exchanger berukuran kecil, aliran fluida yang dikontrol
relative cepat serta tekanan steam yang digunakan pada proses pemanasan semakin
tinggi.

Ditinjau dari sudut pengontrolan umpan balik, perbandingan antara waktu mati
dengan konstanta waktu proses (L/T) akan sangat menentukan perlu tidaknya
penggunaan kompensator atau prediktor tambahan pada kontroler konvensional
(PID): Jika L/T > 1, maka kontroler umumnya memerlukan kompensator tambahan
agar unjuk kerja kontroler relatif memuaskan.

Nilai konstanta waktu proses ini secara langsung juga mempengaruhi waktu cuplik
(T¢) yang harus digunakan/dipilih pada sebuah kontroler digital komersil (sistem
DCS atau PLC). Agar tidak terjadi aliasing, waktu cuplik yang digunakan atau dipilih
pada kontroler digital harus jauh lebih kecil dari konstanta waktu proses yang akan
dikontrol (nilai T, yang dipilih umumnya paling tidak sebesar 0.1T)

- Process static gain (gain statis proses) — K : Gain statis proses adalah perbandingan
perubahan PV terhadap perubahan CO dalam keadaan steady-nya :

_ APV _Wl—WO (1.2)
ACO CO,-COo
Nilai gain proses ini secara langsung menunjukan kesensitifan dari proses, semakin
besar gain statis maka proses semakin sensitif: perubahan kecil pada CO akan
menghasilkan deviasi PV yang relatif besar (lihat relasi pada persamaan 1.2). Seperti

halnya parameter konstanta waktu, gain proses besarnya sangat ditentukan oleh
dimensi plant, daya penggerak serta beban yang terlibat pada proses tersebut.

Tergantung dari proses dan sifat penggeraknya, gain statis proses pada dasarnya dapat
bernilai positive atau negative (hal ini berbeda dengan dua parameter proses
sebelumnya, yaitu L dan T yang selalu bernilai positif). Sebagai contoh, jika control
valve yang digunakan pada sistem heat exchanger - gambar 1.7 bertipe fail open atau
ATC :Air To Close, maka perubahan nilai tangga positive pada CO akan
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menyebabkan bukaan valve semakin mengecil (semakin menutup), sehingga tentunya
nilai temperature output - PV juga akan semakin menurun atau menuju nilai steady
yang lebih negatif dari nilai sebelumnya (lihat gambar 1.12).

PI{’ .
7

APV=PF, - P,

063APF | N

7 I S R S hooo oo
|I L ||| T I'

Co &

Co,

I Iﬂco=ﬁ:.'—ﬁ:.!.

&, .
! .
Ti i

Gambar 1.12. Respon tangga untuk gain statis proses bernilai negative

Secara praktis, tanda nilai gain statis proses tersebut dapat dipandang sebagai arah
pergerakan variabel output proses -- PV relatif terhadap perubahan nilai input
penggerak proses (output controler -- CO): Jika K bernilai positive maka pengaruh
perubahan CO terhadap PV akan bersifat searah (direct), sedangkan jika K bernilai
negative, maka pengaruh perubahan CO terhadap PV akan bersifat kebalikannya
(reverse). Untuk lebih memahami penjelasan tersebut, lihat ilustrasi sistem
pemanasan dan pendinginan suatu fluida pada gambar 1.13 dibawah.

Cco

Fluida A (Panas) Fluida A (Panas)
input MV input

Fluida B
— PV _: Output
Fluida B
Output

Fluida B (Dingin)
Input

<=
~—

Fluida B (Dingin
- Input (©nam) S
Fluida A Fluida A

Output PV Output

@ (b)

Gambar 1.13. Proses Pemanasan (a) dan proses pendinginan (b) fluida

Dengan menganggap kedua jenis control valve yang digunakan bertipe ATO (Air To
Open), maka dalam proses pemanasan (lihat gambar 1.13(a)), semakin besar sinyal
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control (CO) yang diberikan, debit aliran fluida A (panas) akan semakin besar, hal ini
tentunya akan menyebabkan temperature keluaran fluida B (variabel yang dikontrol)
akan semakin tinggi juga, atau dengan kata lain perubahan PV terhadap perubahan
CO bersifat direct (K bernilai positive). Kasus sebaliknya terjadi pada proses
pendinginan (gambar 1.13(b)), semakin besar sinyal kontrol (CO) yang diberikan
maka debit aliran fluida B (dingin) akan semakin besar dan hal ini tentunya akan
menyebabkan temperature keluaran fluida A (variabel yang dikontrol) akan semakin
menurun (menjadi lebih dingin), atau dengan kata lain perubahan PV terhadap
perubahan CO bersifat reverse (K bernilai negative).

Catatan Penting tentang hubungan tanda gain proses statis dengan M ode aksi
kontrol pada M odul PID komersil yang harusdipilih

Untuk mengakomodasi perbedaan tanda dari gain statis proses yang dikontrol, Modul
PID komersil umumnya menyediakan dua mode aksi loop tertutup: Mode aksi Reverse
dan mode aksi Direct yang pemilihannya harus disesuaikan dengan sifat proses yang
akan dikontrol. Apabila mode yang dipilih tidak tepat maka proses pengontrolan tidak
akan berlangsung sesuai harapan.

Jika gain statis proses - K bernilai positif (proses direct) maka mode aksi kontroler
closed loop yang harus digunakan adalah mode reverse, sedangkan jika gain statis
proses - K bernilai negative (proses reverse), mode aksi kontroler yang digunakan harus
mode direct. Secara fungsional prinsip kerja kedua mode aksi tersebut dapat
diilustrasikan seperti pada gambar 1.14 berikut:

sp e=SP-PV co PV
> PID —— Proses direct o

y
<

Sensor/transmiter |-

()

V
SP e=PV-SP co PV
- PID —->p Proses riverse |
+
\%

Sensor/transmiter |- ——————

(b)
Gambar 1.14. Prinsip kerja mode aksi reverse (a) dan mode aksi direct (b)

Sebagai ringkasan, berikut adalah prosedur yang harus dilakukan dalam melakukan
eksperimen bump test atau uji sinyal step pada proses FOPDT yang akan/sedang
berlangsung:

1. Pastikan kontroler (DCS atau PLC) berada pada mode kontrol manual (open
loop) dan variabel output proses-PV telah berada disekitar level operasi atau titik
kerja yang diharapkan yaitu dengan terlebih dulu men-setting nilai CO secara
manual sedemikian sehingga output PV berada disekitar nilai terharap (setpoint-
SP)
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2. Sebelum dilakukan bump test, pastikan proses telah berada dalam keadaan steady
(output proses sudah tidak mengalami dinamika atau sudah menetap disekitar
nilai terharap tersebut)

3. Selama perekaman data output proses (eksperimen berlangsung) pastikan tidak
terjadi perubahan beban atau terjadi gangguan pada proses. Jika pada saat
perekaman data terjadi gangguan beban yang relative besar maka eksperimen
perlu diulang lagi

4. Ubah output kontroler dari nilai steady sebelumnya menjadi nilai yang baru
secara mendadak (step). Perubahan step pada CO ini dapat bernilai positif (nilai
CO; > COy ) atau negative (nilai CO; < COq). Agar perubahan nilai CO ini tidak
mengganggu aspek safety serta tidak menyebabkan penurunan kualitas produk
operasi proses secara ekstrim (upset), maka pastikan perubahan CO tidak terlalu
besar (umumnya sekitar 5%-10%).

14.1. Representas proses FOPDT dengan Fungs Alih

Representasi atau model matematis sebuah proses penting diketahui selain untuk
kepentingan analisis yang lebih mendalam, terutama juga untuk kepentingan simulasi
dengan komputer (dalam hal ini misal dengan Simulink).

CO=CO+co PV=W+pv
—> kontrol proses —>

Ket:

CO : sinyal kontrol
Co: sinyal kontrol awal (steady nominal)
co : deviasi sinyal kontrol

PV :output proses

PV : output proses awal (steady nominal)
pv : deviasi output proses

(@)

PV 4 pv = perubalan oufpuf proses
disckifar wilai steady-mya (FV)

0 = perubakhan cutpuf vontroler

co 4 disekitar wilal steady-nya (CO)

Teo

~ Y

T
)]

Gambar 1.15. (a) Diagram blok kontrol proses FOPDT (b) Relasi input/output proses tersebut
disekitar nilai steady nominalnya
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Catatan Penting tentang pengetahuan model M atematis proses bagi operator lapangan

Terkait dengan pengontrolan variabel proses dengan menggunakan kontrol PID, Seorang
operator lapangan secara praktis tidak harus mengetahui representasi atau persamaan
matematis dari proses yang akan dikontrol. Jika proses yang dihadapi memiliki karakteristik
model linear FOPDT, maka operator cukup melakukan eksperimen uji sinyal tangga seperti
yang telah dijelaskan sebelumnya ( yaitu untuk mendapatkan parameter-parameter proses L, T
dan K). Berdasarkan ketiga parameter proses tersebut, konstanta-konstanta kontroler dapat
dicari dengan menggunakan metode-metode tuning P1D yang telah tersedia (lihat bab 2).

Sebelum membahas lebih jauh tentang representasi matematis dari sebuah kontrol proses
FOPDT ini, terlebih dulu tinjau kembali diagram blok serta grafik hubungan input proses
(output kontroler-CO) dengan output proses (PV) untuk model tersebut pada gambar 1.15.

Berdasarkan gambar 1.15, sinyal output kontroler (CO) pada dasarnya dapat diuraikan

menjadi dua bagian: sinyal output kontroler steady awal (@) serta deviasi atau
perubahan disekitar nilai steady-nya (co). Hal yang sama berlaku juga pada variabel
output proses (PV).

Seperti yang telah dibahas sebelumnya, parameter proses (seperti delay transportasi, gain
statis dan konstanta waktu proses) secara praktis dapat dicari secara mudah berdasarkan
grafik pada gambar 1.15 (b). Tapi satu hal yang perlu ditekankan, nilai ketiga parameter
proses hasil identifikasi pada kenyataannya hanya valid untuk kondisi beban serta kisaran
nilai sinyal output kontroler-CO saat eksperimen dilakukan saja. Untuk kondisi beban
dan/atau kisaran nilai sinyal kontrol yang berbeda, dinamika prosesnya—pun umumnya
akan berbeda juga. Hal ini muncul dari kenyataan bahwa dalam daerah kerja yang luas
(misal jangkauan output kontrol CO antara 0-100%), model kontrol proses itu sendiri
bersifat nonlinear.

Dengan alasan tersebut, model matematis linear yang menggambarkan dinamika sebuah
proses pada dasarnya hanya terbatas pada kisaran kondisi yang tidak jauh berbeda dengan
saat percobaan dilakukan saja, baik besar beban maupun besar sinyal kontrolnya (ingat
model FOPDT adalah sebuah model matematis linear). Sehingga agar modelnya realistis,
variabel input dan output yang terlibat dalam sebuah proses secara matematis harus
direpresentasikan dalam bentuk variabel deviasi (perubahan kecil) disekitar titik kerja
steady-nya (lihat gambar 1.16 dan catatan penting tentang linearisasi proses/sistem
nonlinear).

co Model matematis linear pv
D ——— —
(deviasi sinyal kontrol proses FOPDT (deviasi output proses

dari nilai steady awalnya) dari nilai steady awalnya)

Gambar 1.16. Relasi antara perubahan output proses terhadap perubahan nilai input disekitar
nilai steady-nya

Untuk model proses FOPDT itu sendiri, dinamika perubahan atau deviasi output proses
terhadap perubahan sinyal kontrol disekitar nilai steady nominalnya dapat
direpresentasikan dalam bentuk persamaan diferensial linear berikut:
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T dp(;’t(t) ——pv(t) + K.cot — L), pv(0)=0 (1.3)

dengan :
: gain statis proses
L : delay transportasi proses
. konstanta waktu proses

co . deviasi (perubahan) input proses atau output kontroler disekitar nilai
steady-nya (lihat gambar 1.15 dan 1.16)

pv  : deviasi (perubahan) output proses disekitar nilai steady-nya (lihat gambar
1.15 dan 1.16)

dpv/d t: laju perubahan output proses disekitar nilai steady-nya

pv(0) : deviasi output proses awal sebelum terjadi perubahan input. Karena
proses sebelum terjadi perubahan input telah dalam keadaan steady
(menetap), maka tentu saja nilai deviasi awalnya akan sama dengan nol.

Untuk tujuan analisis dan perancangan (terutama juga untuk kemudahan melakukan uji
simulasi dengan Simulink), persamaan diferensial yang menggambarkan prilaku proses
diatas secara umum dapat direpresentasikan kedalam bentuk fungsi alih proses seperti
yang direlasikan oleh persamaan 1.4 berikut:

vs) K g (1.4)
co(s) Ts+1

H(s) =
dengan

H(s) : fungsi alih kontrol proses FOPDT

pv(s) : transformasi laplace deviasi output proses

co(s) : transformasi laplace deviasi output kontroler (input proses)

S : variabel laplace

Dalam bentuk diagram blok, fungsi alih kontrol proses FOPDT tersebut dapat dipandang
sebagai susunan serial dua buah blok fungsional: Elemen delay transportasi dan
sistem/proses orde satu seperti terlihat pada gambar 1.17 berikut:

H(s) :Fungsi alih proses FOPDT

co(s) K pv(s)
> e-Ls >
Ts+1l >
Fungsi alih Fungsi alih sistem
delay transportasi orde satu

Gambar 1.17. Diagram blok model proses FOPDT
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Catatan penting tentang linearisasi proses/sistem nonlinear

Sebuah proses non linear pada dasarnya dapat direpresentasikan dalam bentuk persamaan
diferensial berikut:

PV _ ¢ (pv,co)
dt

dalam hal ini CO dan PV berturut-turut adalah input dan output proses, sedangkan f(.) adalah
sebuah fungsi non linear.

Dengan menganggap proses telah menetap pada nilai steady tertentu yaitu CO dan W maka
jika satu saat input CO mengalami deviasi kecil disekitar nilai steady-nya:

CO(t) = CO + co(t)

perubahan input tersebut secara langsung akan menyebabkan perubahan atau deviasi pada output
proses (PV):

PV (t) = PV + pv(t)

Dengan menggunakan deret taylor, dapat dibuktikan bahwa persamaan proses disekitar nilai
steady-nya tersebut dapat didekati oleh persamaan diferensial linear berikut

dpv(t) = A pv(t) + B.co(t)
dt
dalam hal ini pv(t) dan co(t) berturut-turut adalah variable deviasi (perubahan) disekitar nilai
steady input dan output proses tersebut. Sedangkan A dan B merupakan konstanta-konstanta
proses yang dapat dicari secara eksperimental (misal dengan eksperimen bump test yang telah
dijelaskan sebelumnya).

Perhatikan bahwa jika dalam keadaan steady awal, sinyal output kontrol dan output proses
keduanya bernilai nol, maka tentu saja nilai deviasi kedua variable tersebut secara langsung akan
menunjukan nilai nominalnya:

CO(t) = co(t)
PV(t) = pv(t)

Di dalam Simulink, dinamika kontrol proses FOPDT pada dasarnya dapat disimulasikan
secara mudah dengan menggunakan blok-blok fungsional (dalam bentuk fungsi alih)
yang telah disediakan pada perangkat lunak tersebut. Sebagai contoh, gambar 1.18 dan
1.19 berikut berturut-turut memperlihatkan blok simulink dan relasi input-outputnya
untuk dinamika sebuah proses FOPDT dengan persamaan:

1.5

V(S) = ———e °.co(s :(K=1.5, T=1.2, L=1
pv(s) T () ( )
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N [

Scope
{untuk menampilkan nilai co)

1.5 |_|
J_ FE’%{_F 12241 »

Step Transport  Transfer Fon Scope
(perubahan output kontroler-ca)  Delay =1 {untuk menampilkan nilai pv)

Gambar 1.18. Contoh blok simulasi dengan Simulink

Gambar 1.19. Hasil simulasi untuk gambar 1.18

1.4.2. Akomodasi Model Gangguan pada Kontrol Proses FOPDT

Pada subbab 1.4.1 telah dibahas dinamika atau fungsi alih antara deviasi output proses
terhadap perubahan sinyal input kontrol disekitar nilai steady-nya. Untuk studi analisis
yang lengkap, tentunya perlu diketahui juga pengaruh perubahan variabel exogenous
(input gangguan) terhadap dinamika output proses.

Seperti halnya hubungan antara perubahan output kontroler (co) terhadap dinamika
perubahan output proses (pv), hubungan antara input gangguan (perubahan variabel
exogenous) terhadap dinamika perubahan output proses (pv) untuk model FOPDT dalam
banyak kasus umumnya akan menunjukan karakteristik dinamika FOPDT juga (lihat
persamaan 1.5).

_pv(s) . Ky g,
M ="59 ~T,541° (15)

dalam hal ini:
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Hq(s) : fungsi alih gangguan untuk proses FOPDT
Kg : Gain statis gangguan

Tg : Konstanta waktu gangguan

Lqy : Keterlambatan transportasi gangguan

Jika pengaruh input gangguan (d) diatas diperhitungkan bersama-sama dengan perubahan
sinyal kontrol (co), maka deviasi output proses pada dasarnya merupakan penjumlahan
linear dari kedua jenis input tersebut, atau secara matematis dapat ditulis :

pv(s) = H(s).co(s) + H, (s).d(s) 1.6.a

K —Ls Kd —L4s
V(S) = ——e °.co(s) + ——e *°.d(s 1.6.b
pv(s) TS+1 (s Tys+1 (s

Dalam bentuk diagram blok, persamaan 1.6 diatas akan nampak seperti terlihat pada
gambar 1.20 berikut ini:

d

—»  Hy9)
Perubahan variabel exogenous
(gangguan) Fungsi alih gangguan
+
co V
H(s)
perubahan output kontroler + perubahan output proses

Fungsi alih proses

Gambar 1.20. Blok diagram relasi output proses dengan sinyal kontrol dan input gangguan

Sebagai studi kasus, tinjau sistem pemanasan fluida pada heat exchanger gambar 1.21.
Dalam sistem kontrol tersebut, kita anggap satu-satunya gangguan yang mempengaruhi
variabel output proses (dalam hal ini temperature fluida output) adalah terjadinya variasi
temperature fluida input disekitar nilai nominalnya (perhatikan untuk sistem yang
ditinjau, gangguan juga dapat disebabkan oleh deviasi atau perubahan debit fluida input,
perubahan tekanan steam, perubahan temperature lingkungan, dan sebagainya. Tapi
dalam kasus ini, semua variabel tersebut dianggap konstan ).

Seperti yang telah dibahas pada subbab 1.4.1., hubungan antara perubahan output
controller - co terhadap perubahan temperature fluida output - pv untuk kasus diatas pada
dasarnya akan menunjukan dinamika model FOPDT.

Sedangkan hubungan antara perubahan temperature fluida input - 8;, (gangguan) terhadap
perubahan fluida output - pv analisisnya adalah sebagai berikut: Terlebih dulu anggap

tidak ada perubahan sinyal kontrol (co = 0) untuk proses tersebut, jika misalnya satu saat
temperature fluida input berubah tiba-tiba dari ®in menjadi ®in +6,,, maka temperature

fluida output juga perlahan-lahan akan mengalami deviasi dari nilai steady sebelumnya -
PV menjadi PV + pv (lihat gambar 1.21).
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Steam

Control Valve 4_00 +co deviasi temperature fluida ouput
(output proses) sebagai akibat
perubahan output kontroler dan
temperature fluida input
PV + pv
GP Temperature Transmitter
Fluida In > P Fluida Out
O .0
y 3 Heat Exchanger

deviasi temperature fluida input
disekitar nilai nominalnya (berlaku
sebagai gangguan)

Gambar 1.21. Gangguan berupa perubahan temperature fluida input disekitar nilai nominalnya

Untuk kasus ini, dapat dibuktikan secara matematis (lihat subbab 1.6 Contoh Soal dan
penyelesaian), fungsi alih antara perubahan temperature fluida output (pv) sebagai
akibat perubahan temperature fluida input 6, (dalam hal ini sebagai input gangguan)
adalah:

TP I NV C B @
d d(s) 6.(s) T,s+1 '

dengan
Hq(s) : fungsi alih gangguan
pv  :deviasi variabel proses (perubahan temperature fluida output)

d =8, : deviasi temperature fluida input (input gangguan)
Tyq : konstanta waktu gangguan (nilainya sama dengan T pada persamaan 1.3)
Lq : delay transportasi gangguan (nilainya tergantung pada panjang

pipa dan laju aliran fluida)

Seperti nampak pada persamaan 1.7, dinamika perubahan temperature fluida output
(variabel output) sebagai akibat variasi atau perubahan temperature fluida input
(gangguan) pada dasarnya akan menunjukan dinamika model gangguan FOPDT yang
ekivalen dengan persamaan 1.5 (dalam hal ini gain statis gangguan K4 untuk kasus diatas
nilainya selalu sama dengan satu, artinya dalam keadaan steady yang baru, deviasi
temperature fluida output yang disebabkan oleh perubahan temperature fluida input,
besarnya akan selalu sama dengan deviasi temperature fluida input tersebut).

Untuk lebih memahami pengaruh perubahan output controler -co dan pengaruh input
gangguan -d terhadap dinamika output sebuah model proses FOPDT, maka akan sangat
membantu jika kita secara langsung mengujinya dalam bentuk simulasi komputer.
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Gambar 1.22 dan 1.23 berikut berturut-turut memperlihatkan blok Simulink dan relasi
input-outputnya untuk sebuah proses yang memiliki dinamika dengan persamaan :

pv(s)=ie’s.co(s)+;e’°'53.d (K=15, T=T4=12, Kg=1, L=1,
1.2s+1

1.2s+1
L4=0.5)
w1
ScopeZ?
{untuk menampilkan gangguan -d)
1
L Ll
—I 1.25+1
i .Step Transport Transfer Fend
(simulasi gangguan-d) Delay =05 tfungsi alih gangguan)
[
Scope
funtuk menampilkan nilai co)
15 L1
D it |
12241
Step Transport Transfer Fon SCDPE S
(perubahan output kontroler -co) Delay =1 tfungsi alih proses) (untuk menampilkan nilai py)

Gambar 1.22. Contoh blok simulasi Simulink untuk model proses dengan gangguan

30

co 1 ---E--:

Gambar 1.23. Hasil simulasi untuk gambar 1.22
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Catatan penting tentang model proses Linear untuk kemudahan analis dan simulasi

Jika semua variabel input penting yang mempengaruhi output sebuah proses telah diakomodasi
dalam persamaan model matematisnya, dan proses tersebut kita anggap linear untuk seluruh
daerah kerjanya (hal ini dimaksudkan untuk memudahkan analisis), maka variabel input-
output pada model proses pada dasarnya dapat ditulis langsung sebagai variabel nominalnya
(bukan variabel deviasi) —lihat persamaan 1.8 dan blok diagramnya pada gambar 1.24.

PV(s) = H(s).CO+ H,(s).Ex(s) (1.8)

Ex
Hy(s)

variabel exogenous nominal

Fungsi alih gangguan

+
CO H(s) PV

output kontroler nominal + output proses nominal
Fungsi alih proses

Gambar 1.24. Diagram blok Proses Linear

Sebagai contoh, jika gambar 1.24 dimaksudkan untuk menggambarkan dinamika sistem heat
exchanger pada gambar 1.21, maka variabel input-output proses: CO, Ex dan PV pada gambar
1.24 (atau persamaan 1.8) diatas berturut-turut pada dasarnya dapat dianggap langsung
sebagai output kontroler nominal, temperature fluida input, dan temperature fluida output
yang terukur sensor (bukan deviasinya).

Perlu ditekankan bahwa persamaan 1.8 atau blok diagram pada gambar 1.24 diatas dapat juga
digeneralisasi untuk berbagai model proses lainnya (seperti model IPDT-lihat subbab 1.5).

1.5. Model Non Self Regulating Process (Model IPDT)

Sebuah proses dapat dikatagorikan sebagai model Non Self Regulating jika hubungan
antara input-output proses tersebut bersifat tidak stabil. Seperti yang telah sedikit
disinggung pada subbab Pendahuluan, salah satu model Non Self Regulating yang
umum dijumpai di industri adalah model IPDT (Integrating Plus Dead Time).

Proses dapat didekati oleh model matematis IPDT jika untuk sebuah perubahan tangga
input kontrol - CO pada keadaan steady atau titik kesetimbangannya, output proses — PV
tersebut akan terus menerus membesar atau terus menerus mengecil tergantung dari sifat
prosesnya itu sendiri (apakah bersifat direct atau reverse). Gambar 1.25 dan 1.26 berikut
berturut-turut memperlihatkan tanggapan tipikal output model proses IPDT direct dan
model proses IPDT reverse terhadap perubahan input Kkontrol disekitar nilai
kesetimbangannya.
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Gambar 1.25. Relasi input-output untuk model IPDT (jenis proses: direct)

Ph

w0

Pl

co R

<o

Co0

.
meniticetik

Gambar 1.26. Relasi input-output untuk model IPDT (jenis proses: reverse)

Untuk kepentingan perancangan dan tuning kontroler-nya, hubungan input-output seperti
yang nampak pada gambar 1.25 (atau gambar 1.26) pada dasarnya dapat dicirikan hanya
oleh dua parameter proses saja: process transport delay (L) dan process integrative Gain
(K*).

e Process transport delay (keterlambatan transportasi proses) - L:
Keterlambatan output proses dalam menanggapi perubahan output kontroler
(penjelasan teknisnya hampir sama dengan proses FOPDT)

e Process integrative gain (Gain integratif proses) - K*: Perbandingan antara
perubahan kemiringan (slope) output proses dengan besar perubahan (magnitude)
sinyal kontroler. Jika keadaan awal proses telah berada dalam titik kesetimbangan
atau keadaan steady-nya (keadaan kesetimbangan ini secara praktis pada
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kenyataannya sangat sulit dicapai) maka berdasarkan grafik pada gambar 1.25
atau 1.26, besarnya gain integrative dapat dirumuskan :

PV, — PV,
_ Adope  dope, (PV, 0%»[

ACO ACO  CO,-CO,

K* 1.9

Dalam hal ini K* akan bernilai positive jika prosesnya bersifat direct seperti pada
gambar 1.25 dan akan bernilai negative jika prosesnya bersifat reverse seperti
pada gambar 1.26 (Ingat pengetahuan sifat proses ini sangat penting untuk
menentukan mode kontroler PID yang harus dipilih: Reverse atau Direct — lihat
kembali subbab. 1.4).

Seperti halnya model proses FOPDT, besarnya gain integrative pada proses IPDT
secara langsung pada dasarnya menunjukan kesensitifan model proses tersebut :
semakin besar nilai gain integratif, maka proses IPDT akan semakin sensitif.

Salah satu contoh proses nyata di industri untuk model IPDT ini adalah pengontrolan
level fluida pada tangki dengan menggunakan pompa penghisap sebagai penggerak pada
sisi outletnya (lihat gambar 1.27)

Qi:Qi+qi

CO=CO +co

% QOUl: QOUI+ qDUt

Pompa
Gambar 1.27. Pengontrolan level tanki lewat pompa

Dalam kasus pengontrolan level tersebut, debit fluida output pada dasarnya hanya
tergantung pada besar sinyal kontrol penggerak pompa (tidak tergantung terhadap level
fluida), hal ini akan berbeda jika penggerak yang digunakan adalah control valve- lihat
Subbab 1.6 soal dan penyelesaian.

Dengan menganggap tidak terjadi perubahan debit fluida input (g, = 0) serta sistem telah
berada dalam kesetimbangannya (debit fluida input - Q;, = debit fluida output-Qqu),
maka perubahan level fluida di dalam tangki (dalam hal ini berlaku sebagai output proses
- pv) tentunya hanya tergantung pada perubahan debit fluida output yang disebabkan oleh
perubahan sinyal kontrol penggerak pompa (co): Jika sinyal kontrol diperkecil dari
keadaan steady awalnya, maka debit fluida output juga akan semakin mengecil, semakin
kecil debit fluida output maka level fluida akan semakin naik (hal sebaliknya terjadi jika
sinyal kontrol diperbesar).
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Disekitar nilai steady atau titik kesetimbangannya tersebut, dinamika perubahan input-
output proses diatas secara matematis dapat direpresentasikan dalam bentuk persamaan
diferensial linear berikut:

IV _ > oot~ L) L puO)=0 110
dt
dalam hal ini:

K*  :gain integratif proses

L : delay transportasi proses
co . deviasi (perubahan) input proses atau output kontroler disekitar nilai
steady-nya

pv : deviasi (perubahan) output proses disekitar nilai steady-nya
dpv/d t: laju perubahan output proses disekitar nilai steady-nya

pv(0) : deviasi output proses awal sebelum terjadi perubahan input. Karena
proses sebelum terjadi perubahan input telah dalam keadaan steady
(menetap), maka tentu saja nilai deviasi awalnya akan sama dengan nol.

Jika disajikan dalam bentuk fungsi alihnya, maka persamaan 1.10 akan berbentuk:

H(s) :L(S’)zﬁe*‘L 1.11
co(s) S

Perlu diperhatikan disini bahwa untuk model proses kontrol level dengan pompa ini, gain
integratifnya (K*) akan bernilai negative (level fluida akan semakin menurun untuk setiap
perubahan positive pada output kontrol penggerak pompa)

Sekarang, bagaimana jika debit fluida input untuk proses diatas mengalami perubahan
dari nilai steady awalnya ?, Dalam kasus ini perubahan debit fluida input pada dasarnya
berlaku sebagai input gangguan-disturbance. Dengan cara analisis yang relative sama
seperti penjelasan sebelumnya, dapat dibuktikan bahwa secara matematis hubungan
antara perubahan debit fluida input terhadap perubahan level fluida untuk kasus tersebut
pada dasarnya juga akan memiliki model IPDT :

pv(s) _ pv(S) _ Ky -,
d(s) a.(s) s
Dalam hal ini nilai gain integratif gangguan (K*) pada persamaan 1.12 akan bernilai

positive (level fluida akan semakin naik untuk setiap perubahan positive pada debit fluida
input).

1.12

Dengan menggabungkan persamaan 1.11 dan 1.12, maka dinamika perubahan level fluida
karena pengaruh perubahan output kontroler dan perubahan debit fluida input (sebagai
gangguan) secara lengkap dapat direpresentasikan seperti terlihat pada persamaan 1.13
(Persamaan tersebut pada dasarnya juga berlaku untuk model IPDT lainnya).

*

pv(s) _ pV(S) — K—e_SLCO(S) + KTde_SLd d(S) 1.13

d(s) a.(s) s
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Gambar 1.28 dan 1.29 dibawah ini berturut-turut memperlihatkan contoh blok Simulink
dan salah satu hasil simulasi untuk model proses IPDT (misal dalam hal ini sistem kontrol
level pada gambar 1.27) dengan persamaan dinamika berikut:

pv(s) = _—j'e‘so'5 .co(S) +£e‘50'5qm(s) (K*=-1, K; =1,L=1L4=05)
S S

=

tampilan d

||

perubahan debit Transport  3ain integratit  Integratort

fluida input
{gangguan)

g

Delay=05 gangguan=1

(.

tampilan co

[
| i

||

{3

perubahan sinyal

kantral - co

Celay=0.5 proses = -1

1

=

1

=

Transport &ain integratif Integrator

| L1
tampilan pw
(perubahan level

Gambar 1.28. Blok diagram Simulink untuk model IPDT
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Gambar 1.29. Hasil simulasi untuk gambar 1.28
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Catatan penting tentang | dentifikasi model |PDT secara praktis

Terkait dengan sifat prosesnya yang tidak stabil, Khusus untuk model proses IPDT (atau
proses integrative lainnya), identifikasi parameter proses pada dasarnya sulit dilakukan dalam
keadaan steady-nya. Hal ini disebabkan secara praktis kita sangat sukar membawa proses
IPDT pada keadaan setimbangnya. Misal dalam kasus pengontrolan level tangki — gambar
1.27, operator umumnya tidak tahu nilai pasti sinyal kontroler nominal sedemikian sehingga
titik kesetimbangan tercapai (debit fluida output sama dengan debit input).

Oleh sebab itu maka dalam prakteknya, untuk memperoleh parameter proses IPDT (K* dan L),
percobaan bump test tidak perlu dilakukan pada keadaan yang betul-betul steady, eksperimen
tersebut cukup dilakukan disekitar titik kerja proses tersebut. Tetapi untuk mendapakan nilai
gain integratif, perubahan sinyal kontrol secara praktis perlu dilakukan minimal dua kali.

Gambar 1.30 berikut ini memperlihatkan ilustrasi hubungan input-output model proses IPDT
jenis reverse (dalam hal ini misal kontrol level fluida dengan pompa) hasil dari eksperimen
Bump Test.

PY(v)

- .______.+. .:. —

L cononmsoooboososocoesednsonoomoos obooos od boo

o (%)

0 5 10.2 15 187 20 24.8 J0

Gambar 1.30. Relasi input-output untuk model IPDT (jenis proses: reverse)
Berdasarkan definisinya, maka dari gambar 1.30 tersebut, nilai gain integratif dapat dihitung
berdasarkan persamaan 1.14 berikut:

_ Aslope _ slope, — slope,
ACO CO, - CO,

K* 1.14
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1.6. Contoh Soal dan Penyelesaian

Contoh 1.1
Pemilihan mode aksi loop tertutup pada kontroler komersil (1)

Gambar 1.31 dibawah ini memperlihatkan dua buah alternative pengontrolan level fluida
pada sebuah tanki dengan menggunakan control valve

————————————— Keterangan:
| LT: Level Transmiter (sensor ketinggian cairan)

FT: Flow Transmiter (sensor aliran)
LC: Level Controler (DCS/PLC)

MV

:f‘*@

PV :
I

O EL

@) (b)

Gambar 1.31. Dua alternative pengontrolan level cairan pada tanki penampung
Pertanyaan

Jika control valve yang digunakan berjenis ATO (air to Open), pilihlah mode aksi
kontroler loop tertutup pada DCS/PLC yang tepat untuk kedua gambar tersebut

Penyelesaian

Untuk proses pada gambar 1.31 (a) mode aksi kontroler yang harus digunakan adalah
mode reverse, hal ini disebabkan prosesnya bersifat direct (perhatikan, semakin besar
sinyal CO, maka bukaan valve input semakin lebar sehingga level cairan pada tanki
semakin tinggi--PV semakin besar), sedangkan untuk kasus gambar 1.31 (b) mode aksi
kontroler yang harus digunakan adalah mode direct, hal ini disebabkan proses yang
dikontrol memiliki sifat reverse (Semakin besar sinyal CO, maka bukaan valve output
semakin lebar sehingga level cairan pada tanki semakin turun-- PV semakin kecil).

Contoh 1.2
Pemilihan mode aksi loop tertutup pada kontroler komersil (2)

Tinjau sistem kontrol tekanan uap panas yang mengalir dalam pipa seperti nampak pada
gambar 1.32 berikut:

Pressure
Controller

Caontral
Walve T -
|
—~ i
|

Fressure
Transmiter |

T

y*@?@

U

Gambar 1.32. Sistem kontrol tekanan uap pada pipa
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Pertanyaan

Pilihlah mode aksi kontroler loop tertutup pada DCS/PLC yang tepat untuk sistem
tersebut

Penyelesaian

Seperti halnya jawaban contoh soal 1.1, untuk menentukan mode kontroler yang tepat,
maka terlebih dulu kita harus mengetahui sifat proses tersebut: apakah proses bersifat
direct atau reverse. Hal ini pada dasarnya dapat diketahui dari jenis control valve yang
digunakan: apakah bertipe Air To Open --ATO (fail close) atau Air To Close —-ATC (fail
open): Jika control valve yang digunakan bertipe ATO, maka jelas mode kontroler yang
harus dipilih adalah mode Reverse, hal ini disebabkan hubungan sinyal kontrol dan output
proses (dalam hal ini tekanan uap) dalam kasus ini akan bersifat direct (perhatikan
semakin besar sinyal kontrol, posisi valve akan semakin terbuka — tekanan semakin
tinggi), dan sebaliknya jika control valve yang digunakan bertipe ATC, maka mode
kontroler yang dipilih adalah mode Direct

Pengetahuan jenis control valve yang digunakan tersebut pada dasarnya dapat dianalisis
dari letak valve manual yang disusun seri dengan control valve yang akan dimanipulasi
oleh kontroler : Karena susunannya serial, maka dalam keadaan normal tentunya manual
valve tersebut haruslah terbuka (bersifat normaly open) sehingga aliran uap dapat
dikontrol secara automatis oleh control valve. Sedangkan jika terjadi kegagalan operasi
pada control valve, maka aliran uap tersebut harus dapat dikontrol secara manual oleh
operator lewat valve manual tersebut.

Dari hasil analisis diatas, maka dapat dipastikan bahwa ketika terjadi kegagalan operasi
maka control valve tersebut harus terbuka penuh (atau dengan kata lain jenis control
valve yang digunakan harus bertipe fail open atau ATC), sehingga dengan demikian mode
kontroler yang harus dipilih adalah mode Direct.

Contoh 1.3
Analisis parameter proses FOPDT berdasarkan hasil uji eksperimen bump test (1)

Tinjau sistem heat exchanger jenis Shell and Tube pada gambar 1.33 berikut

Steam

Yo co

PV

Fluida In Fluida Out

Shell and Tube heat exchanger
Kondensat

Gambar 1.33. Shell and tube heat exchanger
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Berdasarkan hasil eksperimen bump test pada sistem heat exchanger diatas, untuk sebuah
tekanan steam tertentu didapat data hubungan CO vs PV seperti terlihat pada gambar 1.34

berikut:

132

130

128

126

124

PY( Deraat celivg)

122

120 F %A

(0

Gambar 1.34. Hasil eksperimen bump test pada sebuah sistem Heat Exchanger

Pertanyaan

a. Berdasarkan grafik relasi dalam gambar 1.34, hitunglah parameter proses (L, T dan
K) dan sekaligus representasi model matematis hubungan antara perubahan output
kontroler terhadap perubahan temperature fluida output pada heat exchanger tersebut

b. Untuk semua keadaan awal yang sama, berapakah nilai temperature pada keadaan
steady baru jika operator mengubah sinyal kontrol nominal dari 40% menjadi 60%

c. Untuk semua keadaan awal yang sama, berapakah nilai temperature pada keadaan
steady baru jika operator mengubah sinyal kontrol nominal dari 40% menjadi hanya
35%

d. Untuk semua keadaan awal yang sama, berapakah output kontroler yang diperlukan
sehingga dalam keadaan steady yang baru temperature fluida outlet akan bernilai 180

°C

Penyelesaian

a. Berdasarkan grafik gambar 1.34, parameter proses tersebut berturut turut (lihat juga
gambar 1.35):

-Keterlambatan waktu proses : L = 1 (menit)
Artinya: Proses mulai menanggapi perubahan sinyal CO, setelah 1 menit berlalu.
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APV (130-120)°C

=2(°C/%)
ACO  (45-40)%

-Gain Statis proses : K =

Artinya: Setiap perubahan sinyal output kontroler (CO) sebesar 1%, variabel proses
yang dikontrol akan mengalami deviasi sebesar 2 °Celcius.

-Konstanta waktu proses adalah waktu yang diperlukan sehingga perubahan output
proses PV bernilai 63% dari nilai awal steady-nya :

PV,.,, = 63%.APV + PV, =126 °C

Berdasarkan grafik, terlihat bahwa nilai 126 °C ini dicapai dalam selang waktu
kurang lebih 1.5 menit, sehingga dengan demikian Konstanta waktu proses tersebut

adalah 1.5 menit.

132

130

128

126

124

P{ Derajat celciug)

122

120 =8 5

45 f---m-mmm oo

o)
«—>
(6]
S
|
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35

Gambar 1.35. Perhitungan parameter proses FOPDT berdasarkan hasil uji bump test
Dengan demikian, fungsi alih kontrol proses di daerah kerja tersebut adalah:
V(S 2
H(g = PV _ o
co(s) 1.5s+1
b. Nilai temperature akhir untuk sebuah perubahan sinyal kontrol tertentu pada dasarnya
dapat dicari dengan menggunakan perumusan 1.2
K = APV _ ﬂl_ﬂo atau PV, = K(C_Ol —@0) +PVo
ACO CO;-COq¢
Berdasarkan hasil jawaban (a) diketahui gain statis proses K = 2 (°C/%), sehingga nilai
temperature untuk keadaan steady akhir yang baru:

PV, = 2(60 — 40) +120 =160 °Celcius
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c. Dengan menggunakan cara yang sama seperti jawaban (b), maka nilai temperature
output pada keadaan steady akhir yang baru didapat:

PV, = 2(35-40) +120 =110 °Celcius

d. Seperti halnya jawaban (b), Besar sinyal kontrol akhir yang diperlukan untuk
membawa temperature output pada nilai tertentu pada dasarnya dapat dicari dari relasi
1.2

K — APV PVl—ﬂo atau co, -

PV:-PV, .
ACO CO;-COp

COo

sehingga dengan demikian, untuk temperature akhir sebesar 180 °celcius, besar sinyal
kontrol nominal yang diperlukan adalah:

CO; =%+40:70%

Contoh 1.4
Analisis parameter proses FOPDT berdasarkan hasil uji eksperimen bump test (2)

Gambar 1.36 berikut memperlihatkan blok diagram sebuah proses beserta relasi input-
outputnya.

d —  Hy o)

Fungsi alih gangguan

co—p{  H) | pv

Fungsi alih proses

o

oo

" (b)
Gambar 1.36. Blok diagram proses (a) dan relasi input-outputnya (b)
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Pertanyaan

Berdasarkan grafik relasi dalam gambar 1.36, carilah model matematis yang
merepresentasikan hubungan input-output untuk sistem tersebut

Penyelesaian

Dengan mengganggap proses bersifat linear maka pengaruh kedua input (yaitu perubahan
sinyal kontrol -co dan input gangguan —d) terhadap deviasi output proses pada dasarnya
dapat dicari berdasarkan pengaruh masing-masing input terhadap output proses tersebut:

- Pengaruh perubahan sinyal kontrol —co terhadap devias output proses—pv

Model matematis perubahan output proses terhadap perubahan sinyal kontrol secara
praktis pada dasarnya dapat dicari berdasarkan dinamika transien perubahan output yang
terjadi sebagai akibat perubahan sinyal kontrol. Seperti nampak pada grafik, perubahan co
untuk proses tersebut terjadi pada menit ke -10:

Untuk perubahan co sebesar 5 (satuan), pv mengalami perubahan sebesar 3(satuan),
dengan deviasi bernilai negative (pv menuju pada keadaan steady yang lebih negative dari
keadaan awalnya), sehingga dengan demikian nilai gain statis proses (K) tersebut akan
bernilai negative. Berdasarkan perumusan 1.1, besar gain statis tersebut adalah:

K=-==-0.6
5
Sedangkan untuk nilai konstanta waktu-T dan delay transportasi proses —L, berdasarkan
pengamatan dari grafik, nilainya berturut-turut adalah 4 menit dan 3 menit. Sehingga
dengan demikian model matematisnya dapat ditulis:

—0.6e7*
V(S) = ——co(s
pv(s) 1501 ()

- Pengaruh input gangguan -d terhadap deviasi output proses—pv

Seperti halnya pengaruh co terhadap pv, pengaruh d terhadap pv juga dapat dicari
berdasarkan dinamika transien pv pada saat terjadinya perubahan besar variabel
exogenous atau input gangguan tersebut. Dengan cara analisis yang sama seperti
sebelumnya, pengaruh d terhadap pv akan memiliki model:

—4s

pv(s) = ——d(s)

4s+1
Dengan menggabungkan kedua pengaruh input tersebut, maka persamaan output proses
didapat
_3s —4s

pv(s) = ﬂco(s) +-5
4s5+1 4s5+1

d(s)

Contoh 1.5
Analisis parameter proses FOPDT berdasarkan hasil uji eksperimen bump test (3)

Perumusan 1.15 dibawah memperlihatkan metode lain yang dapat digunakan untuk
mencari nilai pendekatan konstanta waktu (T) dan delay transportasi (L) sebuah model
proses FOPDT dari hasil uji Bump test.
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T :1-5(te3% _tzso/o)
L=tg, —T

1.15

dalam hal ini tgzy, dan togy, berturut-turut adalah waktu yang diperlukan (dihitung sejak
terjadi perubahan sinyal kontrol) sehingga output proses mencapai nilai 28% dan 63%
dari keadaan akhirnya (lihat gambar 1.37).

3% s PY
'y
28%6 0 PV

LPY

a -

1
0 2 4 B d 10 12 14 16 18 20
weakiu

Gambar 1.37. Perhitungan L dan T pada proses FOPDT berdasarkan hasil uji bump test

Pertanyaan

Berdasarkan perumusan 1.15 tersebut, hitunglah nilai konstanta waktu (T), dan delay
transportasi (L) untuk model Heat Exchanger contoh soal 1.3.

Penyelesaian

Dengan mengacu grafik gambar 1.34 (atau gambar 1.35), nilai togy, dan tezy, berturut-turut
didapat sekitar 1.5 dan 2.5 menit, sehingga dengan demikian nilai L dan T dapat dihitung:

T =1.5(t g, — they,) =1.5(2.5-1.5) =1.5
L=ty, -T=25-15=1

Bandingkan hasil tersebut dengan jawaban contoh 1.3.(a)

Contoh 1.6

Penurunan hukum fiska Model Kontrol proses level fluida pada sebuah tanki
penampung

Tinjau sistem kontrol level fluida dengan penggerak control valve pada gambar 1.38
berikut ini
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Gambar 1.38. Kontrol proses level fluida pada tangki penampung
Pertanyaan

a. Dengan menggunakan hukum Fisika, carilah model matematis antara deviasi level
fluida (h) terhadap perubahan sinyal kontrol (co) disekitar nilai steady awalnya.

b. Berdasarkan eksperimen pada titik kerjanya, perubahan ketinggian sebesar 0.1 m
(yang disebabkan oleh perubahan debit fluida input) pada tangki ternyata
menyebabkan perubahan debit output sebesar 0.05 m%s , jika diketahui luas
penampang tanki A = 1 m? dan proporsionalitas antara perubahan debit masukan
terhadap perubahan sinyal kontrol bernilai 0.25. Carilah model yang merelasikan
hubungan perubahan ketinggian level fluida terhadap perubahan sinyal kontrol untuk
proses tersebut

Penyelesaian

a. Dengan menganggap posisi control valve berdekatan dengan tanki penampung, maka
model matematis perubahan ketinggian (h) terhadap perubahan sinyal kontrol (co)
disekitar nilai steady nominalnya dapat dicari dengan menggunakan Hukum
kesetimbangan massa berikut:

Laju akumulasi massa pada tangki = laju massa input — laju massa output

Atau dapat ditulis secara matematis :

d
a(pAh(t)) = POin — Pout (116)
dengan:
in = perubahan laju aliran fluida input disekitar nilai nominalnya (m*/det)
Cout = perubahan laju aliran fluida output disekitar nilai nominalnya(m®/det)
p = densitas fluida(kg/m?®)
A = |uas penampang tanki (m?)
h = Perubahan ketinggian fluida dalam tanki (m)

Pada sistem tanki penampung tersebut, perubahan debit aliran fluida output pada
dasarnya akan berbanding lurus dengan perubahan ketinggian fluida pada tangki (h) :

Ooue = Ko N(t) (1.17)
dengan :
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Kot = konstanta proporsionalitas yang harganya tergantung bukaan valve output

Jika control valve yang digunakan dianggap bertipe ATO, maka perubahan debit
fluida input akan proporsional terhadap besar perubahan sinyal kontrol (co)
penggerak valve:

0, = K;,co (1.18)

dengan mensubsitusikan persamaan (1.17) dan (1.18) pada persamaan (1.16) serta
dengan melakukan sedikit langkah penyederhanaan, maka akan diperoleh persamaan
diferensial linear yang ekivalen dengan bentuk persamaan (1.2)

A dh(t)

Ko @ O* Km colt) (1.19)

out
Atau dapat ditulis dalam bentuk umum:
d:ét) ——h(t) + K co(t) (120)

Sehingga dengan demikian, fungsi alih antara perubahan level fluida terhadap
perubahan sinyal kontrol disekitar titik kerja nominalnya adalah:

h(s) _ K (1.21)
co(s) Ts+1
dengan :

K= K (gain statis proses)
out

T= A (Konstanta waktu proses)
out
b. Diketahui :
A =1m’
Ko = 005 _ o5 mis
0.1

K., =0.25m%/s%

(Ko _025_ o
K, 05
A1
K, 05

Sehingga berdasarkan persamaan (1.21) didapat:

h(s) _ 05
co(s) 2s+1

H(s)=—-
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Contoh 1.7
Model Kontrol proseslevel fluida dengan input gangguan

Tinjau sistem kontrol level fluida pada gambar 1.39 berikut:

CO +co Berlaku sebagai gangguan

Qoul + qoul

Gambar 1.39. Sistem Kontrol level fluida dengan gangguan
Pertanyaan

Dengan menggunakan hukum kesetimbangan massa disekitar daerah kerjanya, carilah
model matematis (fungsi alih) antara output proses (deviasi level fluida dalam tanki)
terhadap perubahan sinyal kontrol (co) serta input gangguan (perubahan debit fluida input
- (q) Yang terjadi dalam proses tersebut. Untuk menyederhanakan persoalan anggap
kedua jenis fluida yang masuk ke dalam tangki memiliki densitas yang sama.
Penyelesaian

Berdasarkan Hukum Kesetimbangan massa :
d
E(pAh(t)) = pqin + pqd - pqout (122)

Dengan cara yang identik seperti pada contoh 1.5, dapat dibuktikan hasil penyelesaian
persamaan 1.20 diatas adalah:

K
co(s) +—2q. (s 1.23
Ts+1 (5) Ts+1qd() (1.23)

(dalam hal ini parameter K, Ko dan T penjelasannya sama dengan contoh 1.6).

h(s) =

Dalam bentuk diagram blok-nya, persamaan (1.23) tersebut akan nampak seperti terlihat
pada gambar (1.40) dibawah ini:
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Proses
- - - - - - - - - - = 1
q [ '
d Koy |
perubahan debit fluida input | Ts+l :
disekitar nilai steady-nya : |
I |
I |
+ |
co : o K b
perubahan output : Ts+l + : perubahan level fluida
kontroler L ____. disekitar nilai steady-nya

Gambar 1.40. Diagram blok sistem kontrol level fluida untuk gambar 1.39

Contoh 1.8
Penurunan hukum fisika Model Kontrol proses Temperature pada sissem heat
exchanger

Tinjau sistem kontrol proses pemanasan fluida seperti nampak pada gambar 1.41 berikut:

\Pengaduk
O
\ O="0+0
f Fluida out

~

/\/\/\/ S QT:5T+9T

J
Heat exchanger
Pompa Hin= Hi* by,

_ A Power amplifier
CO=CO+co

Gambar 1.41. Sistem Kontrol Heat Exchanger
Pertanyaan

a. Carilah model matematis antara deviasi temperature fluida output terhadap perubahan
sinyal kontrol dan perubahan temperature fluida input disekitar nilai steady-nya.

b. Gambarkan blok diagram untuk model proses tersebut

c. Berdasarkan jawaban (a), carilah hubungan perubahan temperature fluida output
terhadap besar perubahan sinyal output kontroler dan perubahan temperature fluida
input untuk laju aliran fluida (w) =20 kg/menit.

Dimana parameter-parameter proses tersebut diketahui:

V (Volume tangki) = 0.2 m?
p (densitas fluida) = 1000 kg/m®
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c (Kalor jenis fluida) = 4000 J/(Kg.°C)

Kps (Konstanta kesebandingan antara perubahan panas dengan perubahan sinyal
kontrol) = 800 W/% (800.60 J/menit/% = 48000 J/menit/%)

Ki=50 (Kg)

d. Jika model proses sistem Heat exchanger dianggap linear untuk keseluruhan daerah
kerja, serta sistem terisolasi dengan lingkungan luar, carilah:

- Nilai temperature fluida output pada keadaan steady-nya untuk besar sinyal
kontrol nominal 0%

- Nilai temperature fluida output pada keadaan steady-nya untuk besar sinyal
kontrol nominal sebesar 100% (sinyal kontrol maksimum) dengan temperature
fluida input bernilai 25 °C

- Besar sinyal kontrol yang diperlukan untuk membawa temperature fluida di sisi

output sehingga menetap pada nilai 65° C (anggap temperature fluida input
bernilai 20 °C)

Penyelesaian

a. Dengan menggunakan hukum kesetimbangan energi disekitar daerah kerjanya, maka
model matematis antara output proses (deviasi temperature ouput) terhadap
perubahan input yang terjadi dalam proses tersebut dapat dicari sebagai berikut
(Untuk menyederhanakan persoalan, anggap heat exchanger tersebut terisolasi penuh
dengan lingkungan):

S (Vpot, (1) = owa, —wed; +h, (1.24)
dengan:

\% : Volume tangki (konstan) - m®

w - laju aliran fluida dalam keadaan steady -kg/menit

p  densitas fluida (konstan) — kg/m®

c : Kalor jenis fluida (konstan) — J/(Kg.°C)

0 : perubahan temperature fluida input disekitar nilai steady awalnya (°C)

o1 : perubahan temperature fluida dalam tangki disekitar nilai steady
awalnya (°C)

hi»  : perubahan laju kalor masukan disekitar nilai steady awalnya (J/menit)

Jika penguat daya yang digunakan bersifat linear, maka perubahan laju kalor
masukan akan sebanding dengan besar perubahan sinyal kontrol — co (%):

h, = K co (1.25)

dengan mensubsitusikan persamaan (1.25) pada persamaan (1.24) serta dengan
melakukan sedikit langkah penyederhanaan, maka akan diperoleh persamaan
diferensial berikut:

Vp d K _.co
(O ) =0, 0 +

atau dapat ditulis:

(1.26)
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T%(QT () = 6,, — 6; + Kco (1.27)
dalam hal ini:
konstanta waktu proses : T = Vo
w
. . K s
gain statis proses: K=
cw

Dengan mencari transformasi laplace untuk ke dua ruas persamaan 1.27 diatas, maka
akan diperoleh persamaan 1.28 berikut:

co(s) + 1

. (s) =
v (S) Ts+1 Ts+1

6, (9) (1.28)

Jika ketidak homogenan kondisi di dalam heat exchanger ikut diperhitungkan, maka
temperature yang terbaca di sisi outlet heat exchanger tersebut secara praktis akan
mengalami keterlambatan (delay) yang nilainya akan berbanding terbalik dengan
besar laju fluida, atau secara matematis dapat ditulis seperti terlihat pada persamaan
1.29.

ot)=6,(t-L) (1.29)
dengan :
0 : perubahan temperature fluida output disekitar nilai steady awalnya (°C)
L= ﬁ ; K. = konstanta keterlambatan
w

dalam kawasan laplace persamaan 1.29 diatas dapat direpresentasikan seperti nampak
pada persamaan 1.30 dibawah:

0(s) =e 0, () (1.30)
dengan mensubsitusikan persamaan 1.28 ke dalam persamaan 1.30 maka didapat:

—Ls —Ls
o(s) = Ke co(s) + €

Ts+1 Ts+1
Berdasarkan persamaan 1.31 nampak bahwa dinamika proses (nilai parameter
proses) akan sangat tergantung pada titik kerja (debit fluida) yang temperature-nya
akan diregulasi: Semakin besar debit fluida maka proses semakin tidak sensitif (gain
statis —K semakin Kkecil), kecepatan respon semakin cepat (konstanta waktu-T
semakin kecil) dan Keterlambatan transportasi-L semakin kecil (perhatikan
penjelasan pada persamaan 1.27 dan 1.29)

6..(s) (1.31)

b. Dalam bentuk diagram bloknya, persamaan 1.31 diatas akan nampak seperti pada
gambar 1.42 berikut:
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Proses
o e 1
ein | els :
—_—
Perubahan temperature | Ts+l '
fluida input (gangguan) : :
| |
|
+ |
co : - KeTs ;0
perubahan output I Ts+l + : perubahan
kontroler . output proses (pv)

Gambar 1.42. Diagram blok Sistem Kontrol Heat Exchanger
Diagram blok pada gambar 1.42 diatas pada dasarnya dapat disederhanakan seperti
nampak pada gambar 1.43.

Perubahan temperature
* in fluida input (gangguan)
1
K

+

co Ke s 0
+ Ts+1
perubahan output perubahan
kontroler tmperature fluida output (pv)

Gambar 1.43. Diagram blok Sistem Kontrol Heat Exchanger alternative

c. Berdasarkan penurunan hukum Fisika pada jawaban (@), maka parameter- parameter
proses heat exchanger dapat dihitung sebagai berikut:

T= V_'D = M =10 (menit)
w 20
K
K=—"~= 48000 =0.6 (°C/%)
cw  4000x20
L:ﬁ:@:2,5 (menit)
w 20

Dengan mensubsitusikan parameter diatas pada persamaan (1.31), maka model proses
heat exchanger disekitar daerah kerjanya tersebut adalah:

—2.55 —2.5s
e(s):&co(sh ©
10s+1 10s+1
d. Jika model proses sistem Heat exchanger kita anggap linear, serta sistem tersebut
benar-benar terisolasi dengan lingkungan luar (sehingga tidak terjadi pertukaran
panas dengan lingkungannya) maka variabel input-output model proses pada
persamaan 1.32 pada dasarnya dapat kita tulis dalam bentuk variabel nominalnya
(variabel yang terukur sensor --lihat persamaan 1.33 dan diagram prosesnya pada
gambar 1.44).

0.(s) (1.32)
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-2.5s -2.5s
_ 0.6e O(s) + e

() =——
(s 10s+1 10s+1

,(s) (1.33)

dengan :
® = Temperature fluida output nominal

CO = Output Kontroler nominal

©®,,,= Temperature fluida input nominal

Variabel nominal

\Pengaduk (yang terukur sensor)

-
2]

> Fluida out

Variabel nominal
(yang terukur sensor)

on
Fluida in \_ J
Heat exchanger
Pompa H.,
Variabel nominal
\ A Power amplifier
coO

Gambar 1.44. Model Heat exchanger dianggap benar-benar linear

Untuk mengetahui harga akhir (atau nilai output proses dalam keadaan steady-nya), kita
dapat menggunakan relasi pada persamaan 1.2 (hanya saja karena prosesnya linear serta
semua variabel input telah diakomodasi dalam persamaan, maka variabel deviasi pada
persamaan tersebut, pada dasarnya langsung dapat diganti dengan variabel
nominalnya):

Hubungan sinyal kontrol dan temperature fluida input dengan temperature output pada
keadaan steady:

®=KCO+K,0,

Berdasarkan model, diketahui bahwa gain statis proses -- K = 0.6 dan gain statis
gangguan --K¢ = 1. Dengan demikian:

- Nilai temperature fluida output pada keadaan steady untuk besar sinyal kontrol
nominal 0% dapat dicari

®=0.6x0+0,
atau:

0 =0,

n
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Berdasarkan persamaan terakhir nampak bahwa jika besar sinyal kontrol sama
dengan 0%, maka temperature fluida output pada dasarnya akan selalu sama
dengan temperature fluida input-nya.

- Nilai temperature fluida output pada keadaan steady untuk besar sinyal kontrol
nominal sebesar 100% (sinyal kontrol maksimum) dan temperature fluida input 25
°C dapat dicari

®=KCO+K,0,
® =0.6x100 +1x25
® =85 °celcius

- Besar sinyal kontrol yang diperlukan untuk membawa temperature fluida di sisi
output sehingga menetap pada nilai 65° C (anggap temperature fluida input
bernilai 20 °C) dapat dicari

®=KCO+K,0,
65 = 0.6XCO +1x20

CO- 65-20
0.6
CO=75%
Contoh 1.9

Penurunan hukum fisika Modd Kontrol proses level fluida dengan penggerak
pompa penghisap

Tinjau diagram Proses pada gambar 1.45 berikut:

Q=Q+q,

CO=CO+co

% Qoul: Qoul+ qou(

Pompa

Gambar 1.45. Sistem Kontrol level fluida dengan penggerak pompa
Pertanyaan

a. Carilah model matematis antara deviasi level fluida dalam tangki terhadap perubahan
sinyal kontrol pompa dan debit fluida input disekitar nilai kesetimbangannya.
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b. Berdasarkan jawaban (a), Carilah model matematis untuk sistem kontrol tersebut jika
diketahui luas penampang tangki (A) dan konstanta kesebandingan antara perubahan
debit output terhadap perubahan output kontroler (Kqy) berturut-turut bernilai 2 m?
dan 0.1 m%(menit.%).

Penyelesaian
a. Berdasarkan hukum kesetimbangan massa:
Laju akumulasi massa pada tangki = laju massa input — laju massa output

d
a(PAh(t)) =0, — pqout (134)
dengan:
in = perubahan laju aliran fluida input disekitar nilai nominalnya (m*/det)
Cout = perubahan laju aliran fluida output disekitar nilai nominalnya(m®/det)
p = densitas fluida(kg/m®)
A = |uas penampang tanki (m?)
h = Perubahan ketinggian fluida dalam tanki (m)

Pada sistem tanki penampung tersebut, perubahan debit aliran fluida output pada
dasarnya akan berbanding lurus dengan perubahan sinyal kontrol pompa (co) :

Oout = K,:CO (1.35)

out

Dengan mensubsitusikan persamaan (1.35) kedalam persamaan (1.34) dan dengan
sedikit langkah penyederhanaan maka didapat:

AL () = g, — Koo (1.36
dt
Jika ditulis dalam kawasan Laplace maka persamaan (1.36) diatas akan menjadi:
1 K
h(s) = —q, (s) ——2*co(s 1.37
(8)= -G (8) 2 oo(s) (1.37)

dengan membandingkan persamaan (1.37) dengan persamaan (1.13) --bentuk umum
persamaan model IPDT, nampak bahwa :

« K
Gain integratif proses : K = ——;\“‘ (1.38)

Gain integratif gangguan: Kd* :%\ (1.39)

b. Dengan mensubsitusikan nilai parameter A dan K, pada persamaan 1.37, maka
didapat:

M@z%qw—%?w®
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Contoh 1.10
Studi kasus Sistem linear untuk kontrol level

Gambar 1.46 dibawah ini memperlihatkan hubungan antara besar sinyal kontrol pompa

(CO) terhadap level fluida pada sebuah sistem kontrol level dalam tanki penampung

(anggap diameter penampang tangki -- A =2 m?).
B L R

22 -t
Hiym r i
2 3 ' .
1.91 f----ohed

53 : : : 1 : H— :

i i i Pocoz i i i

] ] ] ] ] ] ] ]
51 ! ] ] ! ] ] I 1
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] ] ] ] ] ] ]

COC¥ed B0 |- - b cd B
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'
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Gambar 1.46. Hubungan input-output pada sistem kontrol level dengan penggerak sebuah pompa
Pertanyaan:

a. Carilah model matematis proses berdasarkan grafik relasi tersebut

b. Berapakah konstanta kesebandingan antara perubahan debit output terhadap
perubahan output kontroler penggerak pompa (Kou)

c. Jika sistem kontrol tersebut kita anggap linear untuk seluruh daerah kerjanya
(jangkauan sinyal kontrol -- CO antara 0% - 100%), serta dianggap tidak ada delay
transportasi pada sisi fluida inputnya, representasikanlah model matematis lengkap
untuk sistem tersebut.

d. Jika debit fluida input bernilai 12 m?menit, berapakah besar sinyal kontrol -CO yang
harus diseting sedemikian sehingga level fluida pada tanki akan menetap (stabil) pada
nilai tertentu.

Penyelesaian
a. Berdasarkan persamaan 1.14, gain integrative proses dapat dicari:

_ Adlope _ slope, — slope,
ACO CO, - CO,

K*

Dengan melihat grafik pada gambar 1.46, didapat:
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1.75-2.52
sope, = -2 °2% _ 024
P =03 a1
2.52-1.91
dope = S22 72 0,235
P& = 115

ACO=C0O,-CO, =52-48=4
sehingga dengan demikian nilai gain integrative prosesnya :

_ Adlope  -0.24-0.23
ACO

Sedangkan besar nilai delay transportasi proses --L = 1 menit (lihat gambar 1.46)

K* =-0.12

Dengan demikian, relasi antara perubahan level terhadap perubahan sinyal kontrol
pompa dapat ditulis:

0.12e°

h(s) = - co(s)

b. Berdasarkan persamaan (1.38) diketahui bahwa :

x K

K" = — —out
A
atau
Ko, =—K".A

Ko = —(-0.12)x2=0.24 m*/(menit.%)

c. Jika proses bersifat linear untuk jangkauan sinyal kontrol --CO antara 0%-100%, maka
berdasarkan bentuk umum model proses IPDT :

PV(s) = K?*ei CO(s) + KTd e*Q (9

- K
dalam hal ini K" = ——;\‘“ =-0.12

Ky = %\ =0.5 (lihat relasi 1.37)

sehingga dengan demikian:
PV (s) = —%es .CO(s) + O;SSQi (s)

keterangan: karena sistemnya dianggap linear maka semua variable input dan output
pada proses diatas dapat kita tulis dalam bentuk variable nominalnya
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d. Untuk sistem kontrol pompa tersebut, level fluida akan menetap atau stabil pada
sebuah nilai tentunya jika debit fluida output (Q..:) = Debit fluida input (Q;). Jika
diketahu Q; =12 m*/menit, maka besar sinyal kontrol yang diperlukan agar debit
fluida juga sama dengan 12 m*/menit, pada dasarnya dapat dicari dari relasi
proporsionalitas antara Q,; dan CO --lihat persamaan 1.35

Qout = Kout .CO
co= e
K

out
berdasarkan jawaban (b) diketahui K= 0.24, sehingga dengan demikian

CO= 12 _ 50%
0.24

1.7 Ringkasan

o Kontrol proses industri dalam banyak kasus umumnya akan menunjukan salah
satu dari dua model berikut:

(1) Model proses yang bersifat stabil (Self Regulating Process). Untuk
kepentingan perancangan dan tuning parameter PID praktis, model proses
ini secara umum dapat didekati oleh sebuah model matematis yang dikenal
dengan nama model FOPDT (First Order Plus Dead Time) yang hanya
dicirikan oleh tiga buah parameter berikut: Delay transportasi (L),
Konstanta waktu proses (T) dan Gain statis proses (K).

(2) Model proses yang tidak stabil (Non Self Regulating Process). Salah satu
yang umum dijumpai di industri adalah model IPDT(Integrating Plus
Dead Time) yang hanya dicirikan oleh dua buah parameter berikut: Delay
transportasi (L) dan Gain integratif (K*).

e Parameter —parameter sebuah kontrol proses (baik model FOPDT maupun IPDT
secara praktis pada dasarnya dapat diidentifikasi lewat eksperimen yang dikenal
dengan nama Bump Test Experiment, yaitu dengan cara mengubah nilai output
kontroler secara mendadak oleh operator. Output proses kemudian direkam dan
hasilnya dianalisis.

e Model proses pada kenyataannya hanya valid pada daerah kerja yang terbatas
(yaitu disekitar titik kerjanya), hal ini muncul dari kenyataan bahwa dalam daerah
kerja yang luas, proses itu sendiri bersifat nonlinear. Sehingga dengan demikian,
variabel-variabel yang muncul dalam persamaan matematis (baik dalam bentuk
persamaan diferensial maupun dalam bentuk fungsi alih) harus ditulis dalam
bentuk variabel deviasi disekitar titik kerja proses tersebut (Tetapi walaupun
demikian jika nonlinearitas proses tidak terlalu signifikan, dan semua variable
input telah diakomodasi pada model matematis proses tersebut, maka untuk
memudahkan analisis, variabel input-output proses tersebut dapat langsung Kita
representasikan dalam bentuk variabel nominalnya).

e Penggunaan perangkat bantu simulasi komputer seperti Simulink pada Matlab
secara praktis akan sangat membantu mempercepat pemahaman dinamika sebuah
proses yang akan/sedang dilakukan aksi pengontrolan.
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1.8 Soal Latihan

1.1. Jelaskan prinsip kerja dari sistem pengontrolan tekanan pada sebuah reaktor seperti
nampak pada gambar 1.44 berikut (dan gambarkan pula diagram blok-nya).

Pressure Controller

Cerobong

Penggerak

Damper

Sensor tekanan

Bahan Bakar

—k—
Udara 2 |

Gambar 1.47. Diagram instrumentasi proses untuk soal 1.1

1.2. Berdasarkan grafik pada gambar 1.48 carilah konstanta waktu proses berdasarkan
slope maksimum respon transien.

24 T T T T

5 P i i :

1.5
pui%) 1
0.5

0 b : : :

05 L | | |

cofra)

S

menit

Gambar 1.48. Diagram instrumentasi proses untuk soal 1.2

1.3. Carialh model matematis sebuah proses yang memiliki hubungan input-output seperti
nampak pada gambar 1.49 berikut
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Gambar 1.49. Hubungan input=Butput sebuah proses untuk soal 1.3

1.4. Gambar 1.50 dibawah ini memperlihatkan hasil eksperimen bump test pada sistem
kontrol level dengan penggerak pompa
4.195

4.1

Pyl 4
.97

d.84
& : : ; : : :
= S AR A A i R
d : d : co2
S S R SRS S — —
Co (%) - - - -
50.3 : e et
ciclal| SesEesEace T FEEE e PO eo S et :
7= A SRR R S I R S
ATl P g1 N R - DU |
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u] 5 10.2 15 17.7 20 248 an
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Gambar 1.50. Hubungan input-output pada sistem kontrol level dengan penggerak sebuah pompa
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Berdasarkan grafik diatas, carilah gain integrative sekaligus juga representasi model
matematis IPDT-nya.

1.5. Dengan menggunakan hukum kesetimbangan massa disekitar keadaan steady-nya,
carilah relasi perubahan debit keluaran (qq.) terhadap perubahan sinyal control (co) untuk
proses dibawah ini

CO +co

19

QOU! + qOUt

Gambar 1.51. Diagram instrumentasi proses untuk soal 1.5

1.6. Tinjau sistem heat exchanger pada gambar 1.52 berikut

\Pengaduk

( ) _
O=0+0
f ‘ Fluida out
Fluida in \_
— Heat exchanger
Pompa Hin= Hin+ hin
_ A Power amplifier
CO=CO+co

Gambar 1.52. Diagram instrumentasi proses untuk soal 1.6

Carilah dinamika proses atau persamaan (dalam kawasan laplace) perubahan temperature
keluaran terhadap perubahan sinyal kontrol dan deviasi temperature masukan disekitar
titik operasi sistem kontrol diatas untuk nilai parameter-parameter proses berikut:

V (Volume tangki) = 0.3 m?
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w (laju aliran fluida dalam keadaan steady) = 60 kg/menit

p (densitas fluida) = 1000 kg/m?

¢ (Kalor jenis fluida) = 4000 J/(Kg.°C)

Kps (konstanta kesebandingan antara perubahan panas dengan perubahan sinyak kontrol)
= 800 W/%

K. =40 Kg

1.7. Dengan menggunakan simulink, simulasikan dinamika proses untuk soal 1.6 diatas.

1.8. Dengan menggunakan simulink, simulasikanlah dinamika kontrol proses gambar
1.53 berikut pada keadaan steady state-nya:

A S
Ea

Gambar 1.53. Diagram instrumentasi proses untuk soal 1.8

qout

Untuk kepentingan simulasi, anggap proses diatas memiliki parameter berikut:
A =2m’
K. =0.7 m?/s

K., =0.2m%s%

1.9 Dengan menggunakan simulink, simulasikanlah model-model proses berikut:

—1.5s

0.5
a. pv(s):me .co(s)

5 -1.5s

b. pv(s):me .co(s)

05 —1.5s 1 —0.5s
c. pv(s) =———e>°.co(s) + ——e °d(s
Pv(s) 2s+1 (s 2s+1 (s)

d. pv(s) = iSS e **.co(s)
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50

e. pv(s) = Ee‘l'zs.co(s) + O—Sl d(s)
S

f. pv(s) = %e‘“’s[co(s) +d(9)]

0. pv(s) = ife*“[co(s) ~d(s)]

00000
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Bab 2

KONTROL PID UNTUK PROSESINDUSTRI :
BERBAGAI STRUKTUR DAN METODA TUNING
PRAKTIS

Tujuan Bab

Khusus dalam bab ini akan dibahas berbagai hal penting yang terkait dengan PID untuk
aplikasi kontrol proses industri. Setelah menyelesaikan bab ini, anda diharapkan dapat:

>

>

Menyebutkan berbagai struktur/algoritma kontrol PID yang umum dijumpai pada
modul kontrol komersil beserta metode-metode tuningnya

Menjelaskan kelebihan dan kelemahan masing-masing struktur kontrol PID
tersebut

Menjelaskan satuan parameter kontrol PID

Menjelaskan pengaruh besaran parameter kontrol PID terhadap dinamika proses
yang dikontrol

Memilih struktur dan metode tuning PID yang tepat untuk sebuah proses yang
dihadapi

Menentukan besaran parameter kontrol PID yang optimal untuk sebuah proses
yang dikontrol

Menjelaskan pengertian integrator WindUp dan cara antisipasinya
Menjelaskan struktur Kontrol Smith Predictor

Melakukan simulasi kontrol PID dengan menggunakan simulink

Bacaan Prasyar at

Bab 1. Dinamika dan Model Kontrol Proses Industri

2.1 Pendahuluan

Lebih dari setengah abad, PID telah menjadi tulang punggung keberhasilan pengontrolan
beragam variabel proses industri. Kontrol PID dapat dijumpai hampir pada setiap industri
yang bergerak dalam bidang proses. Menurut sebuah survey dinyatakan bahwa 97 %
industri yang bergerak dalam bidang tersebut menggunakan PID dalam pengontrolannya.

Luasnya penggunaan kontrol PID pada dasarnya dilatarbelakangi beberapa hal,
diantaranya:

Kesederhanaan struktur kontrol: Selain hanya ada tiga parameter utama yang
perlu diatur atau dilakukan usaha penalaan (tuning), pengaruh perubahan setiap
parameter PID terhadap dinamika pengontrolan secara intuitive mudah dipahami
oleh operator.

Kontrol PID memiliki sejarah yang panjang. Dalam hal ini PID telah digunakan
jauh sebelum era digital berkembang (yaitu sekitar tahun 1930-an).
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- Kontrol PID dalam banyak kasus telah terbukti menghasilkan unjukkerja relative
memuaskan, baik digunakan sebagai sistem Regulator (sistem kontrol dengan
Setpoint konstan dan beban cenderung berubah-ubah) maupun sebagai sistem
Servo (sistem kontrol dengan Setpoint yang berubah dan beban cenderung
konstan)

Pada awal penggunaannya, strategi kontrol PID untuk tujuan kontrol proses industri
umumnya diimplementasikan dengan menggunakan rangkaian elektronika analog,
bahkan banyak diantaranya direalisasikan dengan menggunakan komponen mekanis dan
pneumatis murni.

Seiring dengan perkembangan dunia digital (terutama microprocessor), dewasa ini PID
dapat dijumpai dalam berbagai bentuk modul komersil, yaitu mulai dari sekedar modul
PID untuk pengontrolan satu jenis variabel proses tertentu saja (special purpose process
controller), sampai modul PID untuk tujuan pengontrolan beragam variabel proses
(general purporse process controller) atau lebih dikenal dengan nama populer DCS-
Distributed Control System (lihat gambar 2.1). Bahkan perkembangan terakhir, kontrol
PID juga telah banyak ditanamkan pada sistem PLC - Programmable Logic Controller.

LA

| l||_'lI!I|'.|_||

T

(a) (b)

Gambar 2.1. (a) Modul Temperature Controller (Special Purpose Process Controller)-Produk
Tempco Electric Corporation (b) General Purpose process Controller- Produk ABB

Selain diimplementasikan pada modul-modul kontroler seperti tersebut diatas, algoritma
PID juga dapat dijumpai dalam berbagai peralatan yang memerlukan pengontrolan
umpan balik kontinyu lainnya (misal peralatan autofokus kamera, servo antena, pengatur
kecepatan otomatis kendaraan, penjejak matahari dan sebagainya).

2.2 Berbagai Struktur Kontrol PID (Dasar) dan Metode Tuningnya

Terkait dengan penggunaan modul PID komersil dalam sebuah kontrol proses industri,
salah satu hal penting yang perlu diketahui oleh pengguna adalah algoritma atau struktur
PID yang tertanam pada modul tersebut — Hal ini dikarenakan algoritma PID
dimungkinkan berbeda antar produk satu vendor dengan produk vendor lainnya. Bahkan
tidak jarang dalam sebuah modul tertentu, akan dijumpai beragam algoritma atau struktur
PID yang dapat dipilih secara bebas.
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Ditinjau dari aspek tuning parameter kontrolnya, pengetahuan struktur PID tersebut juga
sangat penting, karena struktur PID yang berbeda akan memiliki metode tuning yang
relative berbeda pula.

Dengan mengetahui struktur PID pada modul dan bersama-sama pengetahuan model
proses yang dikontrol (materi tentang model proses dijelaskan dalam Bab I), nilai
parameter PID yang optimal pada dasarnya dapat dicari secara mudah berdasarkan
metode-metode tuning yang telah dikembangkan sebelumnya oleh sejumlah peneliti dan
praktisi bidang kontrol proses, baik secara empiris maupun berdasarkan metode-metode
optimasi tertentu.

Berikut ini adalah berbagai struktur atau algoritma PID beserta metode tuning-nya yang
dapat dijumpai pada sejumlah modul kontrol PID komersil dan beberapa literatur kontrol.

2.2.1 Struktur PID ldeal

Struktur kontrol PID ideal dikenal juga dengan nama struktur PID Tipe A atau struktur
PID Paralel atau struktur PID non-interacting. Struktur ini adalah struktur PID yang
umum ditemukan pada sebagian besar buku-buku teks kontrol. Persamaan (2.1) dan (2.2)
berikut memperlihatkan bentuk umum dari PID ideal.

de(t
CO(t) = e(t)+—'|.e(r)dr+T & )} 2.1)
atau
t
de(t
CO(t) = Kpe(t) + K, [e(r)dr + Ky, % 2.2)
0
dengan CO(t) : output kontroler
e(t) : selisih antara SetPoint dengan nilai output proses (dengan menganggap
proses yang dikontrol bersifat direct maka e= SP-PV)
Kp : gain proporsional
T, : time integral
To : time derivative
K, : gain integral (Kp/T))

Kb : gain derivative (KpTp)

Secara praktis struktur PID pada persamaan (2.1) dan persamaan (2.2) diatas berturut-
turut dikenal juga dengan istilah PID ideal bentuk dependent dan PID ideal bentuk
independent. Kedua istilah tersebut mengacu pada depedensi (ketergantungan) setiap
suku persamaan terhadap perubahan nilai gain Proporsioanl (Kp). Perhatikan dalam
bentuk persamaan (2.1), perubahan nilai Kp tidak saja berpengaruh pada nilai penguatan
proporsional, tetapi juga akan mempengaruhi keluaran suku integrator dan suku derivator
(sehingga persamaan tersebut dinamakan bentuk dependent), sedangkan untuk struktur
PID pada persamaan (2.2), perubahan nilai K hanya akan mempengaruhi suku keluaran
proporsional saja (keluaran output kontrol dari suku integrator dan derivator tidak
terpengaruh -- sehingga dengan demikian persamaan tersebut dinamakan bentuk
independent).
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Dalam kawasan Laplace, persamaan (2.1) dan (2.2) tersebut dapat ditulis:

1
CO(s) = K{“T_SJFTDS}G(S) (2.3)

CO(S) = {KP + K—S' + KDs}e(S) (2.4)

Berhubung kontroler komersil (dalam hal ini general purpose process controller)
merupakan sebuah modul yang dirancang untuk dapat mengontrol beragam variabel
proses (tidak hanya satu jenis saja), satuan-satuan atau terminologi yang digunakan pada
kontroler biasanya akan bebas dari satuan fisik variabel yang dikontrol. Berikut ini adalah
satuan yang umum digunakan pada kontroler PID komersil:

0 Satuan Kp: %/% (atau tanpa satuan)

0 Satuan T, : menit atau detik (dalam beberapa modul ditulis menit/siklus
atau detik/siklus)

0 Satuan Tp: menit atau detik

0 Satuan K; : 1/menit atau 1/detik (dalam beberapa modul ditulis
siklus/menit atau siklus/detik)

0 Satuan Kp : menit atau detik

Khusus untuk gain Proporsional, beberapa vendor PID komersil seperti Yokogawa
dalam produknya menggunakan istilah Proporsional Band (PB) yang dirumuskan oleh
persamaan (2.5) berikut:

100%

PB(%) = < (2.5)

P

Dalam hal ini, semakin besar nilai PB maka gain Proporsional yang digunakan akan
semakin kecil

Walaupun secara teoritis nilai-nilai parameter kontrol PID besarnya dapat diatur secara
independen, tetapi secara praktis (terutama terkait dengan model proses yang dikontrol),
pengaturan atau tuning yang dilakukan terhadap salah satu parameter kontrol, umumnya
memerlukan pengaturan ulang pada parameter yang lain. Sebagai contoh, untuk sebuah
model proses tertentu, pengubahan nilai Kp (diperbesar atau diperkecil) umumnya akan
memerlukan setting ulang pada besaran parameter kontrol K, ( atau T,) dan Kp (atau Tp).
Tabel 2.1 dibawah memperlihatkan pengaruh perubahan setiap parameter PID terhadap
unjuk kerja pengontrolan proses secara umum.

Tabel 2.1. Pengaruh tuning salah satu parameter PID terhadap unjukkerja proses

Waktu Tanjakan | Overshoot | Waktu Penetapan | Kestabilan

Pembesaran Kp Berkurang Bertambah | Sedikit bertambah Menurun
Pemb@ra” Ki Sedikit berkurang Bertambah | Bertambah Menurun
(Pengecilan T,)

Pembesaran Kp
(Pembesaran Tp)

Sedikit berkurang Berkurang Berkurang Meningkat

Dalam bentuknya yang ideal, parameter unjukkerja yang nampak pada tabel 2.1 diatas
dapat dijelaskan sebagai berikut (lihat juga ilustrasinya pada gambar 2.2):
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- Waktu tanjakan: Waktu yang diperlukan respon (deviasi output variable proses)
untuk naik dari 0 sampai 100% harga akhirnya.

- Overshoot: Lonjakan maksimum yang dialami oleh respon proses.

- Waktu penetapan: Waktu yang diperlukan respon untuk mencapai dan menetap
disekitar 95%-98% dari harga akhirnya.

Dinamika Qutput Proses (pv) terhadap Perubahan SetFaint (sp)

B

Overshoot

AN

sp o 3 o

L i 1
W_a.lﬂu tanjskan - weakiu Cdetikimenit)
weaktu penetapan

Gambar 2.2. Respon proses sebagai akibat perubahan SetPoint

Terkait dengan metode tuning parameter kontrol PID, salah satu hal yang perlu
diperhatikan adalah problem yang dihadapi pada pengontrolan proses tersebut. Dalam hal
ini, perlu diketahui terlebih dulu apakah proses yang dikontrol selama operasinya sering
mengalami perubahan titik operasi (problem Servo) atau apakah proses tersebut sering
mengalami perubahan beban (problem Regulator).

Hal diatas dikarenakan hasil tuning parameter PID yang optimal untuk problem Servo
belum tentu menghasilkan unjuk kerja yang memuaskan pada problem Regulator (hal
yang sama berlaku juga sebaliknya -lihat gambar 2.3).

PV T T
F+spl e
— Tuning PID 1 -
— — — Tuning PID 2
------- Tuning PID 3
5P
1 1 1 1 1 1 ] 1 1
0 =2 & a 10 iz ia 1 i=s =20

PV

T —
————

Tuning PID 1
— — — TuningFID 2 ]
------- Tuning PID 3

saat terjadi
perubahan beban

o) !
Gambar 2.3. (a) Problem servo: Respon proses dalam menanggapi perubahan SetPoint (b)
Problem Regulator: Respon proses dalam menanggapi perubahan beban (gangguan)
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Tergantung nilai setting ke-tiga parameter PID, dibawah ini empat jenis kontrol yang
dapat digunakan dalam pengontrolan variabel proses:

Kontrol Proporsional (Kontrol P)

Kontrol Proporsional Integral (Kontrol PI)

Kontrol Proporsional Derivative (kontrol PD)

Kontrol Proporsional Integral Derivative (Kontrol PID)

e Kontrol Proporsional (P)

Berdasarkan Persamaan (2.1), kontrol Proporsional secara praktis dapat diperoleh dengan
cara men-setting nilai T, dan Tp berturut — turut sama dengan nilai tak hingga dan nol
(atau K, =Kp = 0 -- lihat persamaan (2.2)). Sehingga dengan demikian, hubungan antara
output kontrol- CO dengan error penggerak pada aksi kontrol Proporsional dapat ditulis:

CO(t) = Kpe(t) (2.6)
SP cO
° K >
+ p
PV

Gambar 2.4. Blok kontrol Proporsional

co A
K.
p A
Pengaruh gain proporsional
|

! t
|

e A :
|
|
|

0

—

Gambar 2.5. Relasi input-output kontrol Proporsional

Dari persamaan (2.6), nampak bahwa besar output kontrol (CO) akan selalu sebanding
dengan besar sinyal error penggerak. Gambar 2.4 dan 2.5 berturut-turut memperlihatkan
blok diagram kontrol Proporsional dan relasi input-output -nya.

Khusus untuk pengontrolan proses FOPDT, aksi kontrol Proporsional dalam menanggapi
perubahan Setpoint dan/atau gangguan secara praktis akan selalu menunjukan offset
(error steady) pada output proses yang dikontrolnya. Besar-kecilnya error steady sangat
tergantung pada nilai penguatan (gain) yang dipilih: Semakin besar Kp yang digunakan,
maka error steady akan semakin mengecil. Pembesaran nilai gain tersebut selain akan
memperkecil error steady, juga akan mempercepat respon output proses (memperkecil
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waktu penetapan proses). Tetapi walaupun demikian, pembesaran nilai Kp secara praktis
tidak dapat dilakukan secara terus menerus karena pada penguatan tertentu, output proses

akan menjadi relative kurang bahkan tidak stabil (lihat gambar 2.6).

/ Hilai Kp relative besar

py 4

Sp |- -

Hilai Kp relative kecil

Ty
=

t
Gambar 2.6. Pengaruh besar gain proporsional terhadap dinamika output proses FOPDT

Catatan Penting tentang offset atau error steady

Dalam sistem kontrol umpan balik (closed loop), error steady akan selalu muncul jika model
proses yang dikontrol atau kontroler-nya itu sendiri tidak memilik komponen yang memiliki
sifat integrator (misal dalam hal ini pengontrolan model proses FOPDT dengan
menggunakan kontrol Proporsional).

Secara praktis phenomena offset tersebut dapat dihilangkan dengan cara menambahkan
sinyal kontrol bias pada output kontrol Proporsionalnya.

Persamaan 2.7 dan gambar 2.7 berikut berturut-turut memperlihatkan persamaan kontrol
Proporsional dan diagram bloknya dengan mencantumkan sinyal kontrol bias secara
eksplisit.

CO(t) = K ,e(t) + CO,,.. (2.7)
CObias
SP e o « Y co
+ P +
PV

Gambar 2.7. Diagram blok kontrol Proporsional dengan bias

Untuk nilai SetPoint dan beban proses tertentu, besar sinyal bias dapat diatur atau di-setting
secara manual oleh operator sedemikian sehingga nilai output proses (PV) akan sama
dengan nilai SetPoint. Jika satu saat SetPoint atau beban yang dikontrol berubah, maka
operator harus men-setting ulang kembali besar sinyal kontrol bias tersebut.

Dalam kaitannya dengan pengontrolan proses FOPDT, besar penguatan Kp yang harus

dipilih secara umum dapat merujuk pada tiga parameter proses FOPDT itu sendiri:

- Kesensitifan proses yang dikontrol (secara teoritis ditunjukan oleh besar nilai gain
statis proses: K): Semakin sensitive sebuah proses (nilai gain statis proses
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semakin besar) maka nilai Kp yang di-setting harus semakin kecil (berbanding
terbalik)

- Waktu ketidakpastian respon proses (ditunjukan oleh nilai delay transportasi
proses —L): semakin lama waktu ketidakpastian (delay transportasi), maka nilai
Kp yang di-setting harus semakin kecil (berbanding terbalik).

- Kecepatan respon proses (ditunjukan oleh nilai Konstanta waktu proses —T):
semakin cepat sebuah proses (atau semakin kecil T), maka nilai Kp yang di-
setting harus semakin kecil (berbanding lurus)

Berbeda dengan respon model proses FOPDT dalam menanggapi aksi kontrol
Proporsional. Berdasarkan sifat prosesnya (yaitu memiliki integrator dalam), penerapan
aksi kontrol Proporsional pada model proses IPDT secara praktis akan menghasilkan
offset atau error steady hanya jika proses yang dikontrol mengalami gangguan atau
perubahan beban saja (lihat ilustrasinya pada gambar 2.8)

£l A

5P 1&.,

—

terjadi perubahan beban (gangguan’

t

Gambar 2.8. Pengaruh perubahan setpoint dan beban (gangguan) pada sistem kontrol
proporsional untuk proses IPDT

Terkait dengan gain Proporsional yang harus di-setting, penentuan besar gain
proporsional untuk model IPDT ini memiliki aturan yang relative sama dengan kasus
pengontrolan model FOPDT:

- Semakin sensitif model IPDT yang akan dikontrol (ditunjukan oleh besar nilai
gain integrative proses — K*) maka gain Proposional yang di-setting harus
semakin kecil (berbanding terbalik)

- Semakin besar waktu ketidakpastian model IPDT (ditunjukan oleh besar waktu

keterlambatan transportasi — L) maka gain Proporsional yang di-setting harus
semakin kecil (berbanding terbalik)

Tabel 2.2 dan tabel 2.3 berikut berturut-turut memperlihatkan metode tuning yang dapat
digunakan untuk mendapatkan besar gain proporsional optimal pada pengontrolan proses
FOPDT dan IPDT.

Tabel 2.2. Metode tuning kontrol Proporsional untuk model proses FOPDT

M etode Kp K eterangan
Ziegler and Nichols T 01< L <1
L.K T
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Tabel 2.3. Metode tuning kontrol Proporsional untuk model proses IPDT

Metode Kp Keterangan
Ziegler and Nichols 0.78 Metode ultimate gain
LK”

\Pengaduk
( ) _
O=0+0

> Fluida out

d

— PV
/\/\/\/ N . @T: @T+9T
@ 0,-7,+4, GC o

n
—6 ) Fluida in - J
— Heat exchanger Cco

Pompa Hi,= Hi+ by

_ A Power amplifier
CO=CO+co

Gambar 2.9. Pengontrolan temperature outlet pada sistem Heat Exchanger

Sebagai bahan studi kasus dalam melihat unjuk kerja aksi kontrol proporsional pada
pengontrolan sebuah proses, disini akan diambil contoh pengontrolan temperature outlet
sistem heat exchanger (model FOPDT) seperti nampak pada gambar 2.9.

Berdasarkan hasil penyelesaian contoh soal 1.8 dalam Bab 1, untuk besar parameter
proses berikut:

V (Volume tangki) = 0.2 m?

p (densitas fluida) = 1000 kg/m?

¢ (Kalor jenis fluida) = 4000 J/(Kg.°C)

Kps (Konstanta kesebandingan antara perubahan panas dengan perubahan sinyal
kontrol) = 800 W/% (800.60 J/menit/% = 48000 J/menit/%)

Ki=50 (Kg)

w (laju aliran) = 20 kg/menit

Sistem heat exchanger tersebut memiliki persamaan dinamika :

O -2.5s —2.55

pv(s) = Lco(s) +
10s+1 10s+1

d(s) (2.8)

dengan pv: deviasi temperature outlet disekitar nilai steady nominalnya (°C)
co : perubahan output kontroler dari nilai steady awal (%)

d : deviasi temperature fluida inlet dari nilai steady awal -- berlaku sebagai
gangguan (°C).
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Untuk melihat dinamika perubahan output proses-pv terhadap perubahan Setpoint-sp atau
input gangguan — d disekitar steady state-nya, maka cara termudah adalah melakukannya
lewat simulasi komputer dengan simulink.

Gambar 2.10 dan 2.11 berikut berturut-turut memperlihatkan diagram blok kontrol
proporsional untuk sistem Heat Exchanger dalam Simulink beserta salah satu hasil
simulasinya (dalam blok diagram Simulink ini, gain proporsional di-setting sebesar 6.667
--sesuai dengan hasil perhitungan metode Ziegler-Nichols- lihat tabel 2.2).

1
; R s

— d Transport Transfer Fen
perl.llj.a an Lelay=2.5  rgangguan)
iaz

pw

08 +
g + > -B%( - +
+ 10s+1
=p Transport  Transter Fon

lp=6 66T Celay=2.5 (proses)

Gambar 2.10. Diagram blok simulink pengontrolan sistem heat exchanger dengan kontrol
Proporsional (plus bias manual)

sp = R R -— ———————————————————————————— -— ———————————— —

Gambar 2.11. Salah satu hasil simulasi simulink gambar 2.10
Berdasarkan hasil simulasi gambar 2.11, nampak bahwa:

(1). Perubahan output proses (pv) yang disebabkan oleh perubahan SetPoint
(problem servo) akan menunjukan dinamika transien yang berbeda dengan
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).

perubahan output proses yang disebabkan oleh input gangguan (problem
regulator): pada gambar tersebut terlihat pada keadaan transiennya, output pv
sebagai akibat perubahan SetPoint menunjukan overshoot (undershoot)
relative besar dibandingkan untuk kasus input gangguan.

Sesuai dengan teori, untuk setiap perubahan setpoint yang diberikan (atau
terjadinya gangguan), output proses akan selalu menunjukan selisih atau
offset dari perubahan setpoint tersebut. Pada gambar nampak bahwa output
proses hanya mengalami perubahan sebesar 8 (°C), untuk perubahan SetPoint
sebesar 10 (°C). Selisih yang terjadi secara praktis hanya dapat diminimalkan
atau dihilangkan dengan cara mengatur ulang besar sinyal bias manual pada
output kontrolernya (dalam simulasi gambar 2.10, hal tersebut tidak
dilakukan)

e Kontrol Proporsional Integral (PI)

Dalam aplikasinya di lapangan, Kontrol Proporsional Integral biasanya digunakan untuk
pengontrolan proses yang memiliki dinamika relative cepat ( yaitu seperti aliran, tekanan
dan level). Berdasarkan sebuah survey dinyatakan bahwa hampir 80% kontroler PID yang
terinstal di industri menggunakan kontrol Pl dalam operasinya.

Untuk sebuah modul kontrol PID, Kontrol Pl dapat diperoleh dengan cara men-setting
nilai gain (waktu) derivative sama dengan nol, atau secara matematis dapat ditulis:

Co(t) = K{e(t) +%Ie(r)dr} 2.9)

Dalam kawasan Laplace, persamaan 2.9 tersebut dapat direpresentasikan:

1
CO(s) = KP[1+E]e(s) (2.10)

Diagram blok untuk perumusan diatas diperlihatkan pada gambar (2.12) berikut:

SP a co

Py s

Gambar 2.12. Diagram blok kontrol Proporsional Integral

Penambahan blok integrator di dalam kontroler pada dasarnya dimaksudkan untuk
menggantikan sinyal bias manual (atau manual reset) yang berfungsi menghilangkan
error steady (lihat kembali gambar 2.7): Selama masih terdapat selisih atau error antara
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Setpoint dengan variabel proses maka output kontroler Pl akan selalu membesar atau
mengecil.

Selain gambar 2.12. kontrol Pl dapat juga direalisasikan dalam bentuk diagram blok
seperti nampak pada gambar 2.13 dibawah.

sp co
»(P = »lk, >
+ +
- +

PV

1
Ts+1

Gambar 2.13. Diagram blok alternative kontrol PI

Salah satu kelebihan struktur PI alternatif pada gambar 2.14 tersebut adalah dapat
disisipkannya model saturasi dalam kontroler yang berfungsi sebagai antiwindup (lihat
subbab 2.4 AntiWindup)

co A
2Kp.e
Pengaruh integral
Kp.e
Pengaruh gain
proporsional
t
e
T T >
Q 1 t
>
< T

|
Gambar 2.14. Aksi kontrol Proporsional Integral (PI)

Untuk nilai Kp dan T, yang dipilih, kontribusi suku integral akan sama nilainya dengan
pengaruh kontrol proporsional setelah selang waktu T, (lihat gambar 2.14).

Seperti halnya dengan gain Proporsional, pemilihan parameter waktu (atau gain) integral
pada kontrol Pl secara praktis akan sangat mempengaruhi dinamika keluaran variabel
output proses yang sedang dikontrol. Jika kedua parameter kontrol (K dan T,) ini dipilih
secara tepat, maka respon yang didapat akan optimal (sesuai harapan). Pembesaran atau
pengecilan nilai Kp dan T, dari nilai optimalnya dapat menyebabkan respon menjadi
terlalu lambat atau terlalu berosilasi. Gambar 2.15 dibawah memperlihatkan pengaruh
pembesaran (pengecilan) K, dan T; dari nilai optimalnya terhadap dinamika output.
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Gambar 2.15. Pengaruh pembesaran (pengecilan) K, dan T; terhadap respon output proses.

Berdasarkan ilutrasi gambar 2.15 tersebut, dapat dilihat bahwa untuk nilai Kp yang tetap,
pengecilan nilai T, (atau pembesaran K;) dari nilai optimalnya akan menyebabkan respon
proses semakin berosilasi dengan perioda osilasi yang relative lama, sedangkan jika nilai
T, tersebut diperbesar (atau nilai K, diperkecil) dari nilai optimalnya, maka hal tersebut
akan menyebabkan respon proses akan semakin lambat (slugish) dalam menanggapi
perubahan SetPoint (atau merespon gangguan).

Hal yang relative sama terjadi pada kasus pembesaran gain proporsional dari nilai
optimalnya (hanya saja perioda osilasi yang dihasilkan relative lebih cepat) . Berdasarkan
gambar 2.16 diatas, dapat dilihat juga respon output proses jika kedua parameter
kontroler tersebut diubah secara simultan.

Sekarang, pertanyaannya adalah Bagaimana parameter kontroler yang optimal diperoleh?.
Seperti pada kasus kontrol Proporsional, nilai parameter Pl yang optimal itu sendiri pada
dasarnya sangat tergantung dari model dan nilai parameter proses yang dikontrol. Tabel
2.4 dan 2.5 berikut berturut-turut memperlihatkan sejumlah metode yang dapat
digunakan sebagai tuning awal nilai paramater kontrol Pl untuk model proses FOPDT
dan model proses IPDT.

Tabel 2.4. Beberapa metode tuning kontrol Proporsional Integral untuk proses FOPDT

Metode Kp T, Keterangan
0.6T 0% overshoot -
Chien - regulator 1 KL aL 0.11<%<1.0
20% overshoot -
Chien — regulator 2 0.7T 2.33£ 011<t <10
K.L T
Astrom and 07T
Hagglund - regulator W 23L 20% overshoot
0% overshoot -
0.35T
Chien - servo 1 L L
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L

0.1l<?<l.0
20% overshoot-
Chien —servo 2 % T 0_11<TL<1_0
Ziegler and Nichols 0.9T Quarter decay ratio
process reaction “L 3.33L L
=
. Quarter decay ratio
Ir\é\'zgr(i:c?r?sit{\zjlll:]:rsill 0.928 Ijo'% T (L 0.589 (servo mode).
K \L 1.078\ T o.1g$g1.o
St. Clair 0.333T T L 30
K.L T
Minimum IAE - 0.986 0.707
Murrill % I L Lj 01<£<10
Regulator K (L 0.608\ T I
0.945 0.586
Minimum ISE - % I L L 01<£<10
Zhuang K L 0.535\T T
and Atherton
1.346 (T\**° T (L™ )
., | — | = 1.1<=<20
K L 0.552\T T
Minimum ITAE - 0.977 0.680 L
Murrill 0.859 Ij T L 0.1< = <1.0
K (L 0.674\T

Tabel 2.5. Beberapa metode tuning kontrol Proporsional Integral untuk proses IPDT

Metode Kp Tl Keterangan
Ziegler and 09
Nichols ﬁ 3.3L Quarter decay ratio
Tyreus Luyben 0.487 6751 Konstanta closed
K*.L loop +/10L
Astrom and 0.63 Ekivalen dengan
9.85 3.2L ;
Hagglund - L ultimated cycle
regulator Ziegler-Nichols
Shinkey 0.9250 i Minimum IAE
L regulator
Poulin 0.5264 4561 Minimum ITAE
L : regulator
Poulin 0.9259 3.88L Minimum ITAE
K".L Servo

Hal penting yang perlu diperhatikan dari kedua tabel tersebut adalah pada bagian kolom
“keterangan”: Walaupun disana misalnya tertulis respon output 0% overshoot, 20%
overshoot dan sebagainya, tetapi respon proses sebenarnya mungkin saja sedikit berbeda
dengan apa yang tercantum dalam keterangan tabel tersebut (hal ini disebabkan respon
proses sesungguhnya sangat tergantung pada nilai eksak dari masing-masing parameter

proses yang dikontrol).

Terkait dengan metode tuning yang akan digunakan atau dipilih dari tabel, terlebih dulu
perlu diketahui problem yang dihadapi oleh proses : Jika selama operasi berlangsung,
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beban yang dikontrol sering berubah (atau proses sering mengalami gangguan) maka
untuk tuning awal sebaiknya dipilih metode tuning yang memang dikhususkan untuk
problem regulator, dan begitu juga sebaliknya, jika selama operasi berlangsung, titik kerja
sering mengalami perubahan maka untuk tuning awal sebaiknya digunakan metode
tuning untuk problem servo.

Tetapi walaupun demikian, untuk sebuah proses tertentu, nilai parameter kontrol (Kp dan
T,) yang didapat untuk setiap metode tuning pada dasarnya tidak jauh berbeda, hal
tersebut disebabkan perumusan setiap metode hanya berbeda dalam faktor
pembobotannya saja.

Sebagai gambaran, tabel 2.6 dibawah memperlihatkan hasil perhitungan parameter
kontrol PI untuk tiap metode tuning pada kasus pengontrolan Heat Exchanger persamaan
2.8 sebelumnya.

Tabel 2.6. Parameter kontrol PI hasil perhitungan setiap metode pada kasus sistem kontrol Heat

Exchanger
Metode Kp Ti Keterangan
Chien — regulator 1 4 10 0% ove[shoot -
0.11<?<1.0
Chien - regulator 2 4667 9.7 20% oveLrshoot -
0.11<? <1.0
Astrom and 20% overshoot
Hagglund - regulator 4.667 5.7
Chien —servo 1 23 117 0% ove[shoot -
0.1l<? <1.0
Chien —servo 2 20% overshoot-
i \ 4 10 0 vL
0.1l<? <1.0
Ziegler and Nichols Quarter decay ratio
process reaction 6 8.325 L
TS
Two constraints Quarter decay ratio
criterion - Murrill 5.74 4.13 (servo mode).
0.1< L <1.0
T
St. Clair 2.22 10 Leso
T
Minir_num IAE - 01<t<10
Murrill 6.43 6.17 T
Regulator
Minimum ISE - 7.9 8.29 o1<t<10
Zhuang T
and Atherton 5.7 9.87 11<E<20
T
Minir_num ITAE - 5.54 5.78 oi<t<io
Murrill T

Cara praktis untuk melihat unjuk kerja hasil perhitungan tiap metode tuning yang tersaji
pada tabel diatas adalah dengan mengujinya secara langsung lewat tool Simulink.

Gambar 2.16 dan 2.17 berikut berturut-turut memperlihatkan blok simulink kontrol Pl
untuk sistem Heat Exchanger tersebut dan salah satu hasil simulasinya (Sebagai bahan
perbandingan, dalam simulasi ini disajikan respon proses untuk dua metode yang
berbeda: metode Chien servo 1 dan metode Ziegler-Nichols --lihat tabel 2.6).
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Gambar 2.16. Diagram blok simulink pengontrolan sistem Heat Exchanger dengan kontrol Pl
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Gambar 2.17. Salah satu hasil simulasi simulink gambar 2.16

Berdasarkan hasil simulasi, nampak bahwa

1. Penggunaan integrator didalam kontroler secara praktis akan menghilangkan

error steady antara Setpoint dengan output proses.

untuk kasus kontrol problem regulator).

Respon transien yang terjadi sebagai akibat perubahan Setpoint atau input
gangguan sangat ditentukan oleh metode tuning yang digunakan. Relative
terhadap metode Chien servo 1, dalam menanggapi perubahan setpoint nampak
tuning metode Ziegler-Nichols menghasilkan overshoot yang terlalu berlebih,
tetapi disisi lain ketika terjadi gangguan, metode tuning Ziegler -
menghasilkan waktu pemulihan yang relative cepat (Berdasarkan kenyataan
tersebut dapat disimpulkan bahwa metode Ziegler-Nichols cocok digunakan

Nichols ini
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e ModeKontrol Proporsional Derivative (PD)

Dalam modul kontrol PID, Kontrol PD diperoleh dengan cara men-setting penguatan
integral pada struktur PID sama dengan nol:

CO(t) = K{e(t) +T, %} 2.11)

Sifat utama dari aksi kontrol PD adalah mendahului sinyal masukan (error): Dalam hal ini
waktu derivative (Tp) adalah waktu yang diperlukan sehingga keluaran Kontrol
Proporsional besarnya sama dengan keluaran dari Kontrol Derivative (lihat gambar 2.18).

Secara umum dapat dikatakan bahwa fungsi dari kontrol derivative adalah memberbaiki
stabilitas dan mempercepat respon output proses. Tetapi walaupun demikian penggunaan
kontrol PD untuk pengontrolan proses (dalam hal ini model FOPDT) secara praktis jarang
digunakan karena penggunaan mode kontrol PD ini akan selalu menghasilkan error
steady (kecuali untuk proses-proses yang secara matematis memiliki integrator internal,
yaitu seperti model IPDT).

Cco

Pengaruh gain
Pengaruh ¢ proporsional
Derivative

-

|
I
I
I
I
I
I
I
I

o
[
—

Gambar 2.18. Aksi kontrol Proporsional Derivative

e ModeKontrol Proporsional Integral Derivative (PID)

Aksi kontrol PID pada dasarnya bertujuan untuk menggabungkan kelebihan komponen-
komponen dasar kontrol PID:

v Kontrol Proporsional : berfungsi untuk mempercepat respon
v" Kontrol Integral : berfungsi untuk menghilangkan error steady

v Kontrol Derivative : berfungsi untuk memperbaiki sekaligus mempercepat respon
transien.

Gambar 2.19 dan 2.20 berikut berturut-turut memperlihatkan blok diagram kontrol PID
ideal bentuk dependent dan bentuk independent (lihat algoritmanya dalam persamaan 2.3
dan 2.4):
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Gambar 2.19. Diagram blok kontrol PID ideal bentuk dependent

- K_
Vi +
SP 2] - K cO .
+ 5 +
- +
FI"|II||'
. K. s

Gambar 2.20. Diagram blok kontrol PID ideal bentuk independent

Seperti nampak pada gambar 2.19 dan 2.20 diatas, semua komponen pada kontroler PID
jenis ideal ini bekerja pada masukan error penggerak. Hubungan antara masukan error
penggerak dengan output kontroler PID tersebut dapat dilihat pada gambar 2.21.

co A Impuls (pengaruh suku derivative)

-

To
t
Gambar 2.21. Aksi kontrol PID
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Selain gambar 2.19 atau gambar 2.20, kontrol PID ideal juga dapat direalisasikan dengan

mengacu pada gambar 2.22 berikut:

FV

1

I5+1

co

Gambar 2.22. Diagram blok alternatif kontrol PID

Terkait dengan nilai parameter kontroler yang harus dipilih, tabel 2.7 dan 2.8 dibawah
berturut-turut memperlihatkan beberapa metode tuning empiris yang dapat digunakan
pada pengontrolan model proses FOPDT dan model proses IPDT.

Tabel 2.7. Beberapa metode tuning kontrol PID ideal untuk proses FOPDT

Metode Kp T, To Keterangan
Ziegler -Nichols ) Quarter decay
% 2 L 0.5L ratio
0,
0.95T 2.38L 0.42L 0% °Ver|s_h°°t
Chien Regulator KL 0.11< T <1
121 oL 0.42L 20% overLshoot
KL 0.11<—=<1
T
06T 0% overshoot
: T 0.5L
Chien Servo T
095T 20% overshoot
bl 1.36L 0.47L
KL 0.11< % <1
Astrom-Haglung 0.94T Ekuivalen
—_— 2L 0.5L Ultimated cycle
KL ZN
Minimum IAE 0.921 -, —0.746 1.137 L
Muril regulator 1435 I L 0.482T[£} 0.11<=<1
K | L 0.878| T T T
Modified IAE 0.921 -, —0.749 1.137
Cheng dan Hung 3[1} L L 0.482T L} -
K|L 0.878| T | T
Minimum ISE 0.945 40.771 1.006 L
murill @ I L L 0.56T E 01<—x<1
K | L 1.101] T | T T
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Tabel 2.8. Beberapa metode tuning kontrol PID ideal untuk proses IPDT
Metode Kp T, To Keterangan
Konstant kt
0.9588 3.0425L 0.3912L loop tertutupe L
KL
Konstant kt
0.6232 5.2586L 0.2632L loop tertutupe 2
Cluet and Wang K'L -
7.229L 0.2059L Konstanta waktu
0.466 loop tertutup=3
KL L
9.1925L 0.1702L Konstanta waktu
0.3752 loop tertutup=4
KL L
Astrom-Haglung 0.94 Ekuivalen
m 2L 0.5L Ultimated cycle
KL ZN
Ford 1.48 2L
m 0.37L Quarter decay
KL ratio
Rotach 1.21 1.6L 0.48L Faktor redaman
m terhadap
KL gangguan =0.75

Seperti halnya pemilihan metode tuning kontrol P1, Pemilihan metode tuning kontrol PID
juga sangat ditentukan oleh problem kontrol yang dihadapi serta unjuk kerja yang
diharapkan dari sistem umpan baliknya. Sebagai contoh, jika untuk proses tertentu tidak
ditolerir adanya overshoot pada respon output proses, maka sebagai tuning awal
sebaiknya digunakan metode yang memang dikhususkan untuk itu --lihat keterangan
tabel (Tetapi walaupun demikian, respon output proses sebenarnya secara praktis
mungkin tidak akan benar-benar seperti apa yang tertulis pada keterangan tabel tersebut, -
lihat penjelasannya pada bagian Mode Kontrol Proporsional Integral).

Seperti dua kasus pengontrolan sebelumnya, untuk melihat unjuk kerja dan dinamika
sistem kontrol PID, disini akan digunakan tool Simulink untuk simulasinya. Agar terjadi
kesinambungan dalam analisis, kita tetap jadikan sistem Heat Exchanger pada persamaan
2.8 sebagai bahan studi kasus pengontrolan.

Gambar 2.23 dan 2.24 berikut berturut-turut memperlihatkan diagram blok Simulink
kontrol PID untuk proses Heat Exchanger tersebut serta salah satu contoh hasil
simulasinya (Dalam simulasi ini parameter PID dicari dengan menggunakan metode PID
Chien-servo 1, dan sebagai bahan perbandingan, pada grafik output yang sama diplot juga
hasil pengontrolan Pl dengan metode tuning dari Chien-servo 1 sebelumnya).
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Gambar 2.23. Diagram blok simulink pengontrolan sistem Heat Exchanger dengan kontrol PID
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Gambar 2.24. Salah satu hasil simulasi simulink gambar 2.23

Sebagaimana telah dijelaskan, penyisipan derivative dalam sebuah kontrol PID pada
dasarnya difungsikan untuk memperbaiki atau mempercepat respon transien output, hal
ini sangat nampak dari hasil perbandingan simulasi kontrol Pl dan PID dalam gambar

2.24 diatas.

Tetapi perbaikan respon itu sendiri pada kenyataannya sangat ditentukan juga oleh
metode tuning yang digunakan. Untuk metode lain yang dipilih, mungkin saja penyisipan
derivator ini tidak akan miningkatkan unjuk kerja sistem kontrol, bahkan secara praktis
bisa jadi sistem menjadi kurang stabil. Hal ini seperti nampak dari hasil simulasi
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Simulink gambar 2.25 dibawah (dalam gambar tersebut, parameter PID dicari dengan
menggunakan metode Ziegler-Nichols) .

15 : : : :

[

1] a0 100 150 200 250

Gambar 2.25. Hasil simulasi kontrol PID dengan metode tuning Ziegler Nichols

2.2.2 Struktur PID TipeB

Dalam sejumlah modul PID komersil, Struktur PID tipe B dikenal juga dengan nama PID
jenis PI-D. Beberapa vendor kontrol PID yang menggunakan algoritma jenis ini
diantaranya adalah Allen Bradley dan Emerson. Perbedaan utama antara PID tipe B
dengan struktur PID tipe A (PID ideal) hanya terletak pada sinyal input suku derivative-
nya saja. Dalam hal ini sinyal input yang diderivative-kan pada PID tipe B bukan sinyal
error, melainkan output proses (PV) secara langsung (lihat persamaan 2.12 dan diagram
bloknya pada gambar 2.26).

1 dPV (t
CO(t) = K, e(t)+—je(r)dr—TD ® (2.12)
T 3 dt
Dalam kawasan Laplace persamaan (2.12) dapat ditulis:
1
CO(s) =K, [1+ T—Je(s) - K,T,SPV(s) (2.13)
|
K.F'
5P e K X co
- — -
+ Iis +
PV
KT s
PV *

Gambar 2.26. Diagram blok kontroler PI-D
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Secara praktis, Struktur kontrol Tipe B ini digunakan untuk menghindari sinyal kontrol
keluaran derivative yang sangat besar (impuls) seperti yang terjadi pada PID ideal sesaat
setelah terjadi perubahan Setting Point (SP) yang mungkin diberikan (misal pada problem
Servo).

Tetapi walaupun demikian, jika yang terjadi adalah perubahan beban atau gangguan,
struktur PI-D ini tetap akan menghasilkan perubahan output kontroler yang sangat besar.

Ditinjau dari aspek tuning parameter kontrolnya, kita secara praktis dapat menggunakan
metode-metode tuning PID ideal seperti yang tercantum pada tabel 2.7 (untuk proses
FOPDT) dan tabel 2.8 (untuk proses IPDT), atau dapat juga menggunakan metode tuning
yang memang diperuntukan khusus untuk struktur PI-D ini (lihat tabel 2.9 dan 2.10
dibawah)

Tabel 2.9. Beberapa metode tuning kontrol P1-D untuk proses FOPDT

Metode Kp T, To Keterangan
1.321 1.80L 0.44L L_oa
K.L T
1.321 1.77L 0.41L L_oo
K.L T
Minimum IAE 1.35T L
1.4917 1.17L 0.37L Ly
K.L T
1.821 0.92L 0.32L L.,
K.L T
Process 1.5T
Reaction Van _L 2.5L 0.4L -
Doren '
Tabel 2.10. Salah satu Metode tuning kontrol P1-D untuk proses IPDT
Metode Kp T, To Keterangan
Minimum IAE - 1.2821 1.90L 0.46L
Shinkey KL -

Untuk sebuah metode tuning PID ideal yang digunakan, respon proses yang dihasilkan
oleh kontrol PI-D akan menunjukan dinamika relative sama dengan respon sistem kontrol
PID idealnya itu sendiri. Hal tersebut dapat dibuktikan secara cepat lewat uji simulasi.
Gambar 2.27 dan 2.28 berikut berturut-turut memperlihatkan blok simulink kontrol PI-D
pada sistem Heat Exchanger persamaan 2.8 dan salah satu hasil simulasinya (Dalam
simulasi ini parameter PI-D dicari dengan menggunakan metode tuning PID Chien-servo
1, dan metode tuning PID Ziegler-Nichols yang tersaji pada tabel 2.7). .
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Gambar 2.27. Diagram blok simulink pengontrolan sistem Heat Exchanger dengan kontrol PI-D
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Gambar 2.28. Hasil simulasi untuk gambar 2.27

Berdasarkan hasil simulasi diatas, nampak bahwa tidak ada perbedaan yang mencolok
antara respon kontrol PID dan PI-D untuk metode tuning yang sama. (bandingkan grafik

hasil simulasi tersebut dengan gambar 2.24 dan 2.25).

2.2.3 Struktur PID TipeC

Dalam sejumlah buku teks kontrol, struktur PID tipe C dikenal juga dengan nama
struktur I-PD (lihat persamaan 2.14 dan diagram bloknya pada gambar 2.28). Struktur
kontrol PID tipe ini dapat dijumpai pada salah satu modul kontrol PID komersil produk


mailto:setiaone.iwan@gmail.com�

Kontrol PID untuk Proses Industri, lwan Setiawan 75
setiaone.iwan@amail.com

Emerson. Walaupun jarang digunakan tetapi struktur ini memiliki keunggulan yaitu
menghilangkan sama sekali diskontinuitas pada keluaran sinyal kontrol akibat perubahan
SetPoint (SP). Dengan menggunakan struktur kontrol ini ketika nilai SP berubah, maka
sinyal keluaran kontroler akan berubah secara halus.

1 dPV (t)
CO(t) = K{— F>V(t)+f ! o(r)dr —To = } (2.14)

Dalam kawasan laplace persamaan 2.14 diatas dapat ditulis:

CO(s) = KP[— PV(s) +?—TD .sPV(s)} (2.15)
S
|
SP e E + co
+ ’ Is _
PV .
K, KT,
F’VT F‘VT

Gambar 2.28. Diagram blok kontroler I-PD

Berdasarkan gambar 2.28 tersebut, satu-satunya komponen kontrol yang bekerja pada
error adalah blok integrator. Ketika terjadi error tangga yang disebabkan perubahan
setpoint (SP), maka output integrator akan berubah secara perlahan-lahan, di lain pihak
output penguat proporsional dan derivative juga akan berubah secara halus, sehingga
dengan demikian output kontrol totalnya tidak berubah secara agresive.

Walaupun demikian, seperti halnya struktur kontrol PI-D, struktur 1-PD ini secara praktis
tetap akan menghasilkan perubahan output kontrol yang sangat besar jika yang terjadi
adalah perubahan beban atau gangguan.

Terkait dengan metode tuning-nya, tabel 2.11 dan 2.12 dibawah berturut-turut dapat
digunakan sebagai basis perhitungan parameter kontrol I-PD untuk model proses FOPDT
dan metode IPDT. Tetapi seperti halnya struktur PI-D, kita juga secara praktis dapat
menggunakan metode tuning PID ideal (tabel 2.7 dan 2.8) untuk mendapatkan parameter-
parameter kontroler I-PD ini.

Tabel 2.11. Salah satu metode tuning kontrol PID tipe C untuk proses FOPDT

Metode Kp T Tp Keterangan
-Argelaguete 2K .L T+ L
Tabel 2.12. Salah satu metode tuning kontrol PID tipe C untuk prosesiPDT
Metode Kp T To Keterangan
Minimum 1.414T, + L 0.25L° +0.707T,L | L<0.2T,

1.414T, + L
ISE - K"(T,” +0.707T, L +0.25L%) 1414T, +L
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Gambar 2.29. Diagram blok simulink pengontrolan sistem Heat Exchanger dengan kontrol PI-D
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Gambar 2.30. Hasil simulasi untuk gambar 2.29

Tidak tergantung metode tuning yang digunakan, respon output proses pada saat
menanggapi perubahan setpoint untuk struktur kontrol I-PD ini akan selalu menunjukan
keadaan transien yang relative lebih lambat dibandingan jika metode tuning terkait
diterapkan pada struktur PID ideal-nya. Gambar 2.29 dan 2.30 berturut-turut
memperlihatkan blok simulink kontrol 1-PD untuk sistem Heat Exchanger --persamaan
2.8 serta salah satu hasil simulasinya (Dalam simulasi tersebut parameter 1-PD dicari
dengan menggunakan metode tuning PID Chien-servo 1, dan metode tuning PID Ziegler-
Nichols yang tersaji pada tabel 2.7).
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2.2.4 Struktur kontrol PID dengan Filter (PIDF)

Selain akan menghasilkan sinyal kontrol yang sangat besar ketika terjadi perubahan
Setpoint atau beban, Salah satu kelemahan lain dari penggunaan suku derivative pada
pengontrolan PID (baik PID tipe A, B, maupun C) adalah diperkuatnya noise yang pasti
muncul dalam pengukuran output proses (PV).

1
P

d Transport  Transfer Fen
Delay1=2.5 faangguan)

il Ob '>L*l— D@(—F% t [

=p Kp UTi |

¥

ntegrator Tranzpert  Transfer Fen pv

Delay=2.5 (proses)
—bb—b du/dt

Td Drerivative

Moise

Gambar 2.31. Diagram blok simulink pengontrolan sistem Heat Exchanger dengan kontrol PID
yang telah ditambahkan simulasi noise

SPp OB f------

Gambar 2.32. Hasil simulasi untuk gambar 2.31

Untuk melihat pengaruh noise atau derau pengukuran, Kkita secara langsung dapat
mengujinya lewat Simulink. Gambar 2.31 dan 2.32 berturut-turut memperlihatkan blok
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kontrol PID ideal tanpa filter (yang didalamnya telah sisipkan sumber noise) serta salah
satu grafik hasil simulasinya (dalam simulasi tersebut, parameter PID dicari dengan
menggunakan metode tuning PID Ziegler-Nichols pada table 2.7)

Berdasarkan hasil simulasi tersebut, nampak bahwa dengan adanya derau pengukuran,
respon output proses (pv) akan sedikit berosilasi disekitar nilai SetPointnya. Hal ini
disebabkan derau yang muncul secara praktis akan diperkuat oleh penguat derivative
(komponen derivative ini pada dasarnya adalah sebuah filter pelewat frekuensi tinggi).

Untuk menghindari hal tersebut, dalam sebagian besar modul PID komersil, komponen
derivative pada kontroler umumnya di-cascade atau diserikan dengan sebuah filter orde
satu (atau lebih). Persamaan 2.16 berikut ini memperlihatkan struktur PID ideal (tipe A)
dalam kawasan Laplace yang telah dilengkapi filter orde satu (lihat juga blok diagramnya
pada gambar 2.33):

T
CO(8) = K| 14—+ 125 |E(g) (2.16)
TS Togyg
N
- K,
Y co
sP Qe - K,
+ .TJ.S +
- o+
PV 1
L [Tps_l]— K.Ts
N

Gambar 2.33. Diagram blok kontrol PID (ideal) dengan filter orde 1

Dalam kawasan waktu nyata, persamaan 2.16 dapat ditulis:

CO(t) = K, | et) + L 'tfe(r)dr +T —def ® (2.17)
7 T3 °dt '
dalam hal ini:
T, de (1) _
N a e (t) = e(t) (2.18)

Besarnya N pada PIDF komersil berkisar antara 1 sampai 33, tetapi yang paling umum
adalah antara 8 sampai 16. Nilai N ini pada dasarnya berfungsi untuk mengatur lebar pita
filter orde satu yang digunakan. Semakin kecil nilai N, maka konstanta waktu filter akan
semakin besar (lihat persamaan 2.16).
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Gambar 2.34. Diagram blok simulink pengontrolan sistem Heat Exchanger dengan kontrol PIDF
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Gambar 2.35. Hasil simulasi untuk gambar 2.34

Besar kecilnya konstanta waktu filter tersebut akan mempengaruhi pelemahan dari noise
frekuensi tinggi yang muncul pada pengukuran: Semakin besar konstanta waktu yang
digunakan, pelemahan noise akan semakin besar (tapi dilain pihak respon output
kontrolnya pun akan semakin lambat).


mailto:setiaone.iwan@gmail.com�

Kontrol PID untuk Proses Industri, lwan Setiawan 80
setiaone.iwan@amail.com

Untuk melihat pengaruh penambahan filter pada dinamika output proses, disini kita akan
gunakan blok simulink untuk proses heat exchanger sebelumnya. Gambar 2.34 dan 2.35
berturut-turut memperlihatkan blok simulink kontrol PID ideal yang telah dilengkapi
filter orde 1 (dengan N= 10) beserta salah satu grafik hasil simulasinya (seperti halnya
simulasi terdahulu, pada simulasi ini metode tuning yang digunakan adalah metode
tuning PID ideal Ziegler-Nichols).

Seperti nampak dari hasil simulasi gambar 2.35, dengan adanya filter pelewat frekuensi
rendah orde 1 yang disisipkan pada suku kontrol derivative, output prosesnya relative
stabil jika dibandingkan dengan hasil pengontrolan PID tanpa filter (bandingkan gambar
tersebut dengan gambar 2.32)

Selain tabel 2.7 dan tabel 2.8, khusus untuk struktur kontrol PIDF, tabel 2.13 dan 2.14
dibawah berturut-turut dapat digunakan sebagai basis penentuan parameter PIDF awal
untuk model proses FOPDT dan IPDT.

Tabel 2.13. Beberapa metode tuning kontrol PIDF untuk proses FOPDT

Metode Kp T, To Keterangan
Chien T+05L T+05L TL A =[L,T],N=10
K(1+0.5L) T + L
Davydov 1 L L Closed loop respon,
K[1'552|T_ . 0.078} {0.186? + 0.532} 0.25{0.186T + 0.532} faktor rLedaman:O.Q,
0.2< = <ILN=K

Tabel 2.14. metode tuning kontrol PIDF untuk proses IPDT

Metode Kp T, To Keterangan
Chien _ 2 24+T | L(A+025L) | 2 :i*, N =10,N=10
K (1+0.5L) T K

2.2.5 Struktur Kontrol PID Standar |SA dan PID Bentuk Umum

Persamaan (2.19) berikut ini adalah persamaan untuk PID yang dikenal dengan nama
struktur PID standar ISA

CO(s) = K, | (aSP(s) — PV (9)) + SOM L[;GP(::,) —-PV(9)] (2.19)

| D

—s+1
N

atau dapat juga ditulis:

K-E(9) N Ko TpS

T

CO(S) = K, (aSP(s) - PV(s)) +
S WDS-Fl

[/3P(s) - PV (9)] (2.20)

Dalam hal ini, a dan y adalah faktor-faktor pembobot yang besarnya dapat dipilih secara
bebas. Dalam bentuk diagram bloknya, persamaan 2.19 dapat digambarkan seperti
nampak pada gambar 2.36.
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Gambar 2.36. Diagram blok pengontrolan PID standar ISA

Catatan Penting Tentang PID Struktur |SA

Secara teknis, struktur PID ISA ini dapat dipandang sebagai sebuah struktur PID yang dikenal
dengan nama struktur PID dengan 2 derajat kebebasan (Two degrees of freedom:dof) seperti
nampak pada gambar 2.37 dibawah.

SP e CO
FF PIDF

PV

Gambar 2.37. Diagram blok PID 2 derajat kebebasan

Dalam hal ini Hppr adalah fungsi alih PID ideal yang dilengkapi filter orde 1 pada suku
derivative-nya:

T,s
Heor (S) = Kp 1+L+L
T

1S Dgig
N

(2.21)

Sedangkan Her adalah fungsi alih yang memiliki bentuk seperti pada persamaan 2.22.
T, o
1+ s[aT, + I\ﬂ +s°T,T, {,B + N}

T
1+ {Tl + |\ﬂ+ s'T, T, [1+Iﬂ

Secara fungsional, fungsi alih Hppe berlaku sebagai sistem regulator (sehingga parameter
kontrolnya secara praktis dapat dicari dengan menggunkan metode-metode tuning untuk kasus
tersebut). Sedangkan Hpr dalam hal ini berlaku sebagai filter yang digunakan untuk
meningkatkan performansi sistem servo --SetPoint Tracking (dengan alasan ini maka struktur
kontrol pada gambar 2.37 dinamakan struktur PID dengan 2 derajat kebebasan).

Hee =

(2.22)

sebelumnya. Sebagai contoh jika o dan y berturut-turut dipilih sama dengan satu, maka
struktur akhir yang didapat adalah struktur PID ideal (dengan filter), jika o dan y
berturut-turut dipilih sama dengan satu dan nol, maka struktur akhir yang didapat adalah
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struktur PID tipe B (dengan filter), sedangkan jika jika o dan y berturut-turut dipilih sama
dengan nol, maka struktur akhir yang didapat adalah struktur PID tipe C (dengan filter).

Tidak hanya SetPoint (SP) untuk blok proporsional dan diferensiator saja yang dapat
diberikan faktor pembobot, sinyal SP untuk blok integrator pun pada dasarnya dapat
diberikan faktor pembobot yang besarnya dapat di-setting secara bebas seperti yang
diperlihatkan pada persamaan 2.23 ( hanya saja jika hal tersebut dilakukan, maka tuning
parameternya secara praktis akan semakin sulit).

CO(s) =K, | (aSP(s) - PV (s)) + (ﬁSP(S_)r—SPV(s)) .

T
°°_[5P(9-PV(9)]| (@23)

TD

—s+1

N

Dalam literature kontrol, struktur kontrol PID dengan bentuk persamaan 2.23 tersebut

dikenal dengan nama struktur PID bentuk umum (general). Blok diagram untuk struktur

ini diperlihatkan oleh gambar 2.38 berikut:

= tg)—b K,
+
sP + K, co
- ﬂ I":_S - -
- +

I

= I r@—r T_f’_s—l —m K I
- T
PV

Gambar 2.38. Diagram blok pengontrolan PID bentuk general

2.2.6. Struktur PID Serial

Tidak seperti struktur-struktur PID yang telah dijelaskan sebelumnya, struktur PID serial
ini terdiri dari komponen-komponen kontrol yang disusun secara serial. Berdasarkan
kenyataan di lapangan, dapat dikatakan bahwa struktur PID serial kurang begitu populer
dibandingkan struktur-struktur PID jenis paralel.

Walaupun demikian, beberapa modul kontroler PID komersil masih menawarkan
struktur serial sebagai salah satu basis algoritma kontrolnya (salah satu diantaranya dapat
dijumpai pada modul kontrol PID komersil produk Foxboro).

Persamaan (2.24) berikut memperlihatkan struktur PID serial:

COWM = Kol )+ [e 0] (2.24)

dengan: g (t) =e(t) + T, %
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Dalam kawasan laplace, struktur PID serial dapat dituliskan seperti pada persamaan
(2.25) berikut:

CO(s) = K, (L+ Tis)(lnD 9)e(s) (2.25)

Berdasarkan persamaan (2.25), terlihat bahwa jika penguat diferensial (Tp) di-setting
sama dengan nol, maka persamaan (2.25) diatas akan memiliki relasi yang sama dengan
sistem kontrol PI regular (lihat subbab 2.2.1).

Jika digambarkan dalam bentuk diagram blok-nya, PID serial ini akan nampak seperti
pada gambar 2.39 dibawah

+ + el

o
ty
+

Gambar 2.39. Blok pengontrolan PID serial

Karena struktur kontrol PID serial relative berbeda dengan struktur-struktur kontrol PID
jenis paralel, maka terkait dengan masalah tuning parameter kontrolnya, kita secara
praktis tidak dapat menggunakan metode-metode tuning yang telah disajikan sebelumnya.

Khusus untuk PID serial, terdapat dua metode tuning populer yang dapat digunakan
sebagai tuning awal kontrol proses FOPDT: Metode Ziegler-Nichols dan Astrom-
Haglung (lihat tabel 2.15)

Tabel 2.15. Beberapa metode tuning kontrol PID serial untuk proses FOPDT

Metode Kp T, To Keterangan
Ziegler-Nichols 0.6T L L
K.L .
Astrom- 5T 1.5L 0.25L Foxboro
Haglung 6K L EXACT

Seperti kasus-kasus sebelumnya, untuk melihat unjuk kerja kontrol PID serial,
disini akan digunakan Simulink pada pengontrolan model proses Heat-Exchanger
-- persamaan 2.8. Gambar 2.40 dan 2.41 berikut berturut-turut memperlihatkan blok
Simulink kontrol PID Serial beserta salah satu grafik hasil simulasinya (dalam simulasi
ini metode tuning yang digunakan adalah metode Ziegler-Nichols yang tersaji pada tabel
2.15).
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Gambar 2.40. Diagram blok simulink pengontrolan sistem Heat Exchanger dengan kontrol PID
Serial
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Gambar 2.41. Hasil simulasi untuk gambar 2.40

Berdasarkan hasil simulasi tersebut, nampak bahwa untuk model proses yang diberikan,
unjuk kerja kontrol PID ideal dengan menggunakan metode tuning Ziegler-Nichols ini
menghasilkan kestabilan yang relative kurang pada saat terjadi perubahan setpoint
maupun saat terjadi gangguan. (tetapi overshoot yang dihasilkan nilainya relative kecil).

Seperti yang telah sedikit disinggung sebelumnya, terkait dengan masalah tuning,
walaupun secara praktis metode-metode tuning PID paralel tidak dapat diterapkan pada
PID serial (dan begitu juga sebaliknya), tetapi jika untuk kasus tertentu, nilai parameter
PID serial optimal telah diketahui, maka paramater PID paralel (ideal) —nya dapat dicari
berdasarkan relasi dibawah ini:

TIS + TDS

Kep = Kps T
IS

(2.26)

¥
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Tp=Ts+Tps (2.27)

_ TI STDS

_ _hislos 2.28
> TlS +TDS ( )

dengan Kpp = Gain proporsional (pada PID paralel)
Tip = Waktu integral (pada PID paralel)
Tpp = Waktu derivative (pada PID paralel)
Kps= Penguat proporsional (pada PID serial)
Tis = Waktu integral (pada PID serial)
Tos= Waktu derivative (pada PID serial)

Sedangkan jika yang diketahui adalah nilai parameter-parameter PID paralel (ideal),
maka parameter PID serial-nya dapat dicari dengan menggunakan relasi berikut:

Kps = Kep 1+ 1—4T& (2.29)
2 Tip
Tis “Tegy o ATor (2.30)
2 Tip
Tos LIS PR AL (2.31)
2 Tip

Tetapi satu hal penting yang perlu diperhatikan, tiga relasi terakhir ini hanya berlaku jika
Tip > Top

2.3. Struktur Kontrol PID dengan Kompensator Delay: Smith Predictore dan
Predictive Proporsional Integral (pPI)

Tidak tergantung dari struktur dan metode tuning yang digunakan, penerapan Kontrol
PID pada proses-proses yang memiliki karakteristik keterlambatan waktu yang sangat
dominan (L/T>1) secara praktis akan selalu menghasilkan unjukkerja yang tidak
memuaskan: Semakin besar L/T maka unjuk kerja sistem kontrol PID akan semakin
menurun.

Untuk sebuah struktur dan metode tuning yang dipilih, respon proses akan semakin
lambat seiring dengan membesarnya perbandingan L/T tersebut. Gambar 2.42 dibawah
memperlihatkan hasil simulasi kontrol PID ideal dengan menggunakan metode tuning
Ziegler-Nichols untuk dua buah proses yang masing-masing memiliki perbandingan
L/T=0.75dan L/T=1.5.
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Gambar 2.42 Hasil simulasi kontrol PID ideal untuk dua buah proses dengan L/T yang berbeda

Seperti nampak dari hasil simulasi tersebut, tanggapan proses yang memiliki L/T relative
besar (1.5) secara praktis akan menghasilkan respon output sangat lambat dibandingkan
dengan proses yang memiliki perbandingan L/T relative kecil (0.75)

Secara praktis, respon proses yang lambat tersebut dapat saja dibuat relative lebih cepat
yaitu dengan cara memperbesar nilai K, dan/atau memperkecil T; secara manual oleh
operator. Tetapi satu hal yang perlu diperhatikan, perubahan nilai gain tidak boleh terlalu
besar dari nilai hasil perhitungan, hal ini dikarenankan respon proses nantinya akan

menjadi kurang bahkan tidak stabil (terlalu berosilasi).

Untuk mengatasi problem keterlambatan transportasi tersebut, sekitar tahun 1957 Smith
mengusulkan sebuah struktur kontrol PID yang sekarang dikenal dengan nama Smith
Predictore (lihat gambar 2.43 dan 2.44).

d
Proses

+
= Hpp(s) fr— | H(s)=G(s)e ™ i

H,(s) : Model Proses

Gambar 2.43 Struktur kontrol Smith Predictore
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Gambar 2.44 Diagram blok alternative Struktur kontrol Smith Predictore

Salah satu perbedaan Smith predictore dengan struktur kontrol PID biasa adalah
digunakannya model matematis proses secara eksplisit dalam persamaan kontroler :

H, (s) =G, (e ° (2.32)

Jika proses yang dikontrol memiliki karakteristik model FOPDT, maka persamaan 2.32
diatas dapat direpresentasikan menjadi:

Ky ts
Hu ()=~ SM+le a (2.33)
M

Dalam hal ini besarnya parameter-parameter model proses tersebut (Ky dan Ty) dapat
dicari lewat identifikasi Bump Test seperti yang telah dijelaskan pada Bab 1.

Perhatikan, jika model proses hasil identifikasi betul-betul merepresentasikan proses
sebenarnya: Hy(s)=H(s), maka berdasarkan gambar 2.43, error model (ey) yang
dihasilkan akan bernilai nol. Sehingga dengan demikian, ditinjau dari sudut pandang
perancangan kontroler, parameter PID dapat dicari hanya berdasarkan informasi model
Gw(9) yang teridentifikasi saja (perhatikan gambar 2.45).

z Hpp(s) - Gy (5) S

Gambar 2.45 Reduksi Struktur kontrol Smith Predictore untuk kasus Hy(s) = H(s)

Untuk model proses FOPDT yang dikontrol, Gy(s) ini tidak lain adalah bagian fungsi alih
yang bebas delay (atau sistem orde satu) :

I<M
Tys+1

G, (s) = (2.34)
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Khusus untuk pengontrolan proses atau sistem orde satu, struktur kontrol yang cocok
digunakan adalah struktur kontrol PI, hal tersebut disebabkan selain karena kemudahan
dalam mencari parameter kontrolnya, juga performansi sistem kontrol dapat diatur sesuai
kehendak perancang.

Persamaan (2.35) berikut ini memperlihatkan hubungan parameter model proses orde satu
dengan parameter kontrol Pl yang harus diseting (lihat pembuktian matematisnya dalam
Subbab contoh soal dan penyelesaian).
T,
Kp=—M T =T 2.35
P KM T | M ( )

cl

dengan :
K = gain statis model proses
Tw = Konstanta waktu model proses
T4 =Konstata waktu umpan balik proses yang dikehendaki perancang

Agar mendapat pemahaman yang mendalam, sebaiknya performansi smith predictor
tersebut diuji lewat simulasi. Gambar 2.46 dan 2.47 berikut memperlihatkan blok
simulink untuk kontrol Smith Predicotre beserta salah satu hasil simulasinya (dalam
simulasi ini kontroler yang digunakan adalah jenis Pl dengan besar parameter kontrol
dicari lewat persamaan 2.35. besar konstanta waktu umpan balik yang diinginkan T = 2)

1.5
[k e e A

=p kp Tranzpart  Transfer Feon Scope
1 Crelay=3 (prases)

=

WTi  Integratar

1.5

Tranzport
Delay= 2

Transfer Fen
[proses)1

Gambar 2.46 Blok Simulink untuk kontrol Smith Predictor
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Gambar 2.47 Hasil simulasi gambar 2.46

Salah satu bentuk khusus struktur kontrol Smith Predictor yang cukup populer adalah apa
yang dinamakan dengan struktur kontrol Predictive Pl (pPl). Struktur kontrol ini dapat
dijumpai pada salah satu modul komersil produk ABB.

Dalam bentuk blok diagramnya, struktur kontrol pPI memiliki struktur yang hampir sama
dengan bentuk kontrol PI alternatif pada gambar 2.13. Hanya saja dalam struktur kontrol
Predictive PI ini, pada bagian umpan balik positive-nya telah ditambahkan model delay
transportasi dari proses yang dikontrol (lihat gambar 2.48).

Gambar 2.48 Diagram blok sistem kontrol Predictive Pl
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2.4. Dua Fitur Penting pada Sistem Kontrol PID Komersil: AntiwindUp dan
Bumpless Transfer

Dalam subbab ini akan dibahas dua buah fitur penting yang umumnya dijumpai pada
modul kontrol PID komersil:

(1) AntiWindup : kemampuan kontroler untuk mengatasi phenomena yang
dikenal dengan istilah WindUp

(2) BumpLess Transfer: kemampuan kontroler untuk beralih mode kontrol tanpa
menimbulkan hentakan sinyal kontrol.

2.4.1 Phenomena WindUp pada kontrol PID dan Antisipasinya

WindUp adalah sebuah phenomena yang disebabkan oleh terjadinya saturasi pada
penggerak. Saturasi dapat terjadi karena beban yang dikontrol sudah diluar kemampuan
penggerak, Jika kontroler tidak memiliki AntiWindup, maka dengan terjadinya beban
yang berlebihan, output integrator pada kontroler PID akan terus menerus membesar
(WindUp), sedangkan disisi lain pembesaran output tersebut tidak dapat lagi mengubah
posisi penggerak (karena telah saturasi). Jika misal pada satu saat beban yang dikontrol
kembali menjadi normal, maka output kontroler akan memerlukan waktu yang relative
lama untuk menuju nilai nominalnya kembali.

Untuk menghindari phenomena tersebut maka dalam kontroler-kontroler komersil
umumnya telah dipasang AntiWindup. Gambar 2.49 dibawah memperlihatkan salah satu
struktur PID yang telah dilengkapi AntiWindup.:

™ T
Modal penggerak
+ Cco
SP ' _/_
+ - + +
- +
PV I »
I's+1

Gambar 2.49. Diagram blok kontrol PID dengan Anti Windup

Seperti terlihat pada gambar 2.49 diatas, AntiWindup ini pada dasarnya adalah sebuah
model (saturasi) penggerak yang dipasang pada sisi umpan maju kontroler (tentang model
saturasi, penjelasannya dapat dilihat pada kotak catatan penting tentang model
saturasi).

Batas saturasi model penggerak biasanya diseting pada batas saturasi dari penggerak
aslinya.Tetapi walaupun demikian, untuk kepentingan keamanan operasi pengontrolan,
batas tersebut dapat juga diseting pada batas yang lebih kecil dari nilai saturasi
penggeraknya.

Untuk memahami phenomena Windup ini akan sangat membantu jika kita gunakan
perangkat bantu Simulink. Gambar 2.50 berikut memperlihatkan blok diagram simulink
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kontrol PID tanpa kompensasi AntiwindUp dan dengan kompensasi atau komponen
AntiwindUp (dalam kedua gambar tersebut penggerak proses dimodelkan secara eksplisit
sebagai sebuah blok saturasi).

1

1.25+1
Transpert  Transfer Fent
Delay1=05 fgangguan)

1.5

1.2541
Saturstion Transpott  Transfer Fen
Delay=1 [proses)

Td Derivative

a. Diagram blok simulink dengan sebuah model saturasi penggerak

£

Scopel

1

1.2541
Transpom  Transfer Fent
Delay1=02  rpangguan)

Scopel
1.5
THeo- > 0
Y 1.25+1 Ev—

Saturation Transport  Transfer Fon
Delsy=1  [oroses)

1

Transfer Fon

Td Derivative

b. Diagram blok simulink dengan sebuah model saturasi penggerak dan komponen
AntiwindUp

Gambar 2.50. Blok diagram Simulink pengontrolan PID untuk sebuah proses dengan model
saturasi penggerak

Dengan kondisi pembebanan yang sama, hasil simulasi kedua diagram blok tersebut
dapat dilihat pada gambar 2.51 dibawah
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Gambar 2.51. Salah satu hasil simulasi untuk blok diagram simulink pada gambar 2.50

Catatan penting tentang model saturas

Model saturasi adalah sebuah model non linear (lihat gambar 2.52 dibawah).

MAX
input / output
—> ————>

MIN

Model Saturasi

Gambar 2.52. Diagram blok model saturasi
Hubungan input —output model ini secara logika dapat ditulis:

If (inputsMIN) output = MIN
If (inputzMAX) output = MAX
Else output=input

Model saturasi pada dasarnya dapat saja menggambarkan hubungan input-output komponen
control valve: dalam hal ini batas saturasi MIN artinya valve tertutup penuh, sedangkan batas
saturasi MAX artinya kondisi valve terbuka penuh. Jika sinyal kontrol dari output kontroller
nilainya memiliki jangkauan ternormalisasi antara 0 - 100(%). Maka valve akan berada dalam
batas saturasi MIN jika output kontroler bernilai 0(%) atau kurang, dan akan berada dalam
batas saturasi MAX jika output kontroller bernilai 100(%) atau lebih.
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Selain gambar 2.49. AntiwindUp pada kontroler PID dapat juga direalisasikan seperti
pada gambar 2.53 berikut:

Model penggerak
'E ] +
sp 1 1 |co Co, co
] £ 1 1 J _/_
+ y I |+ I
PV
o

Gambar 2.53. Diagram blok alternative kontrol PID (ideal) dengan Anti Windup
Dengan mengacu pada gambar 2.53 diatas, output kontroler dapat dirumuskan:

CO(s) = K &(s) + CO/(s) + K, T,s&(s) (2.36)
Dalam hal ini CO; (s) adalah output aktual dari blok kontrol integrator:

CO|(9) = ¢| &9 - #(CO (9 - CO|(9) (237)

Berdasarkan persamaan 2.37 tersebut, nampak bahwa jika output integrator hasil
perhitungan (CO;) belum mengalami saturasi maka persamaan output integrator aktual
akan direduksi menjadi output integrator normal :

: K
CO/(s) === [e(9)] (2.38)
Ts
Sedangkan jika terjadi saturasi (CO; >MAX atau CO; <MIN) maka output integrator
aktual akan direset oleh suku  a(CO, (s) — CO; (s)) seperti tertulis pada persamaan

2.37 (dalam hal ini besar faktor pe-reset umumnya berada dalam jangkauan :
1Ti§a§10Ti).

2.4.2 BumpLess Transfer

Seperti yang telah sekilas dibahas pada kotak Catatan Penting tentang M ode Kontrol
pada Modul PID komersil (lihat Bab 1). Modul PID komersil umumnya menyediakan
minimal dua mode pengontrolan yang dapat digunakan secara bebas oleh operator: Mode
Manual dan Mode Auto.
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Pengontrolan mode Manual adalah pengontrolan dengan menggunakan prinsip open loop
dimana besarnya output Kontroler — CO diatur oleh operator, sedangkan Pengontrolan
mode Auto (PID) adalah pengontrolan dengan menggunakan prinsip closed loop dimana
kontroler bekerja berdasarkan error.

Tergantung kondisi operasi, perubahan mode kontrol dari Manual ke Auto atau
sebaliknya adalah hal yang lumrah dilakukan oleh operator.

Salah satu hal penting yang perlu diperhatikan pada saat peralihan mode adalah
perbedaan nilai sinyal kontrol awal antara output kontrol PID (Auto) dan output kontrol
manual. Jika satu saat misalnya operator mengubah mode dari Manual ke Auto maka bisa
saja terjadi hentakan sinyal kontrol yang disebabkan oleh perbedaan sinyal kontrol awal
tersebut.

Untuk menghindari hal diatas, maka pada saat peralihan mode, output kontrol PID dalam
modul komersil umumnya akan diinisialisasi dengan nilai sinyal kontrol Manual yang
sebelumnya telah diseting oleh operator, sedangkan nilai Setpoint —SP biasanya
diinisialisasi dengan nilai output proses—PV yang terbaca pada saat itu (Dalam buku
manual peralatan hal tersebut dikenal dengan istilah BumpLess Transfer).

Dalam blok kontrol PID, nilai inisialisai awal tersebut secara teknis akan disimpan
sebagai kontrol bias (COyss) Seperti nampak pada gambar 2.54.

Modul PID komersil

CO,s EV
) B Auto *
SetPoint e (error) co MV
( ) | PID + — e RIS — Proses —
+ (Actuator)
: Manual
PV
Input dari Operator
(Comanual)
Sensor
(Transmiter) <

Gambar 2.54. Sinyal kontrol bias pada modul PID

Dengan mengacu gambar 2.54 diatas, maka output kontrol PID pada dasarnya dapat
ditulis secara lengkap dengan mencantumkan sinyal kontrol bias secara eksplisit. Sebagai
contoh, jika struktur PID yang digunakan adalah struktur ideal maka output kontrol PID
lenglapnya dapat ditulis:

co(t) = K, e(t)+Ti | e(r)dr+TD% +CO,. (2.39)
I 0

Perhatikan, jika sinyal kontrol bias pada modul PID dapat dimanipulasi oleh operator
pada saat pengontrolan sedang berjalan, maka penggunaan kontrol bias tersebut selain
sangat penting pada saat peralihan mode kontrol (yaitu untuk merealisasikan BumpLess
Transfer) , juga bermanfaat menghilangkan offset yang mungkin terjadi pada saat
pengontrolan sedang berjalan (kasus ini terjadi misal jika proses self regulating dikontrol
dengan menggunakan komponen Proporsional saja)
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Walaupun berperan dalam proses pengontrolan, besar sinyal kontrol bias ini secara
fungsional pada dasarnya tidak akan mempengaruhi kestabilan sistem kontrol umpan
balik. Sehingga dengan demikian dalam banyak analisis dinamika sistem, sinyal bias ini
umumnya tidak dicantumkan secara eksplisit dalam algoritma kontrol PID.

2.5. Contoh Soal dan Penyelesaian

Contoh 2.1.
Tuning PID untuk model Kontrol Proses FOPDT

Diketahui sebuah proses FOPDT dengan fungsi alih :

15 e °.co(s) +

1.2s+1 1.2s+1

Jika proses tersebut akan dikontrol menggunakan PID struktur ideal, carilah parameter
kontrolnya berdasarkan metode-metode tuning berikut:

e70.53.d (S)

pv(s) =

a. Metode Ziegler Nichols
b. Metode Astrom-Haglung

Penyelesaian

Untuk mendapatkan konstanta-konstanta kontroler PID tersebut, model proses yang perlu
diketahui untuk perhitungan hanyalah model proses yang merelasikan antara perubahan
sinyal kontrol-co terhadap perubahan output proses-pv (Model gangguan atau pengaruh
gangguan -d terhadap perubahan output proses (pv) pada dasarnya tidak relevan dalam
perhitungan konstanta PID, tetapi penting untuk keperluan simulasi):.

15
pv(s) = 1.28+1e .co(s)
dengan K=1.5
T=1.2
L=1

Berdasarkan perumusan pada tabel 2.7, maka besarnya konstanta-konstana kontroler
dapat dihitung:

e Metode Ziegler-Nichols:

L2 _1242 o0
KL  15xi
T =2L=2xl=2

T,=05L=0.5x1=0.5

e Metode Astrom-Haglung
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(2094 _094x2 .0
KL 15
T =2L=2xl=2

T,=05L=05x1=05

Contoh 2.2.
Tuning PID untuk model Kontrol Proses IPDT

Berikut ini adalah persamaan dinamika sistem pengontrolan level fluida dalam tangki
dengan menggunakan penggerak pompa disekitar titik kerjanya (lihat gambar 2.55)

H(s) = pv(s) —0.015e°*
" co(s) s

CO=CO+co

% Qoutz Qout+ qoul

Pompa

Gambar 2.55. Sistem kontrol level fluida dengan penggerak pompa

Jika proses tersebut akan dikontrol menggunakan Kontrol PI,
e Carilah besar parameter yang harus dituning berdasarkan metode metode Shinkey
o Tentukan mode kontroler yang harus digunakan untuk proses tersebut serta
gambar pula diagram blok kontrolernya.

Penyelesaian
o Dengan mengacu tabel 2.5, besar penguat berdasarkan metode Shinkey dapat
dihitung:

09259 0.9259

KL  0.015x0.1
T =4L=4x0.1=0.4

p

e Berdasarkan persoalan, diketahui bahwa proses tersebut pada dasarnya bersifat
Riverse (tanda gain integratif bernilai negative), sehingga dengan demikian mode
kontroler yang harus digunakan adalah mode Direct, dimana secara fungsional
mode ini dapat diilustrasikan seperti nampak pada gambar 2.56 atau gambar 2.57.


mailto:setiaone.iwan@gmail.com�

Kontrol PID untuk Proses Industri, lwan Setiawan

setiaone.iwan@gmail.com

97

SF

PV

617

045

co

Gambar 2.56. Diagram blok solusi kontrol PI (mode kontrol Riverse)

SP

+

PV

—617H

1
045

co

Gambar 2.57. Diagram blok alternatif solusi kontrol PI (mode kontrol Riverse)

Contoh 2.3.
Blok kontrol PI

Buktikan bahwa secara matematis diagram blok dalam gambar 2.13 akan sama dengan

persamaan kontrol Pl dalam persamaan 2.10

Penyelesaian

Berdasarkan gambar 2.13 terlihat bahwa

CO(s) =K,

atau dapat ditulis:

&(s) +

CO(s)

Ts+1

Ts

L CO(s) =K _¢€(s
Tstl (s) =K, &(9)
co(s) =k, 1271

&(s)

CO(s) =K &(s) + & e(s)
T.s

dengan mengumpulkan suku penguat proporsional, maka didapat:
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CO(9) = K, [1+ —Je(s)
Ts

Contoh 2.4.
Sistem Kontrol Heat Exchanger

Tinjau sistem kontrol temperature pada Heat Exchnger berikut

\Pengaduk
x% Fluida out

Vs

d

— PV
/ W\/ ——|-» 0,=0,+6,
-5 TC )< ——
CFP @in_ @in +€in ( Sp

¢ -
—6 ) Fluida in \ J
— Heat exchanger (6{0)
Pompa Hin: Hin+ hin
_ Power amplifier
CO=CO+co

Gambar 2.58. Sistem kontrol Heat Exchanger

Berdasarkan hasil penyelesaian pada contoh soal 1.8 (lihat Bab 1), hubungan antara
perubahan sinyal control dan perubahan temperature fluida inlet terhadap perubahan
fluida outlet memiliki dinamika berikut:

—Ls —Ls
o(s) = Ke co(s) + ©
Ts+1 Ts+1

ein (S)

dimana

T= Ve (menit)
w

K oo
K =—" (°C/%)
Ccw

L= Ke (menit)
w

dalam hal ini

V = Volume tangki
w = Laju aliran fluida dalam keadaan steady
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p = Densitas fluida
¢ = Kalor jenis fluida

Kps = konstanta kesebandingan antara perubahan panas dengan perubahan sinyal
kontrol

K. = Konstanta keterlambatan (kg/menit) menit

Jika misalnya semua parameter diatas nilainya konstan kecuali laju aliran fluida, yaitu
masing-masing bernilai:

VvV =02m’

p =1000 kg/m?

c = 4000 J/(Kg.°C)
Kps= 48000 J/menit/%)
KL = 50 (Kg/menit)menit

Carilah nilai parameter PID (tipe B) berdasarkan metode tuning Van Doren untuk
masing-masing untuk laju aliran fluida berikut:

o 20 kg/menit

e 50 kg/menit

e 80 kg/menit

Penyelesaian
Berdasarkan tabel 2.9 diketahui perumusan tuning Van doren:
15T
KL
T, =25L
T, =04L
Dalam hal ini:
T_ Vp _ 0.2x1000 (menit)
w w
K
Ko e 48000 CCl%)
cw  4000xw
L= Ko _50 (menit)
wow

e Untuk laju aliran fluida (w) = 20 kg/menit,didapat:

_Vp _ 0.2x1000
w 20
K s 48000

K=—F = 0.6 (°C/%)
cw 400020

T =10 (menit)
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100

LK _50_,¢ (menit)
w20

Sehingga dengan demikian besar parameter kontrolernya berturut-turut :

15T 1.5x10
D = = =10
K.L  0.6x2.5

T =25L=25x25=6.25

T,=04L=04x25=1
e Untuk laju aliran fluida (w) = 50 kg/menit,didapat:
_Vp _ 0.2x1000

T =4 (menit)
w 50
K
K=—F~= 48000 _ 0.24 (°Cl%)
cw  4000x50
L:ﬁzﬂzl (menit)
50

Sehingga dengan demikian besar parameter kontrolernya berturut-turut :

15T 15x4
PT KL 0.24x

T =25L=25x1=25

T,=04L=04x1=0.4

e Untuk laju aliran fluida (w) = 80 kg/menit,didapat:

T= V_p = M = 2.5 (menit)
w 80
K
K=—F~= 48000 _ 0.15 (°C/%)
cw  4000x80
L:ﬁ:@:qezs (menit)
w 80

Sehingga dengan demikian besar parameter kontrolernya berturut-turut :

15T 15x25
P~ KL 0.15x0.625

T, =2.5L =2.5%0.625 =1.56

T, =0.4L = 0.4x0.625 = 0.25
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Contoh 2.5
Perhitungan parameter PID serial VSparale

Untuk sebuah proses tertentu, diketahui bahwa PID serial memiliki besar parameter
optimal berikut:

K,=05
-I-i —
T, =18

Jika proses yang sama akan dikontrol dengan menggunakan PID ideal, carilah parameter
kontrol optimal yang harus diseting pada kontroler tersebut.

Penyelesaian

Dengan menggunakan persamaan 2.26, 2.27 dan 2.28, besar parameter PID idealnya
berturut-turut didapat:

Ts+Tps 2+1.8

Kp =Ko =05° = =095

IS

T, =T +Tps=2+1.8=38

_ TeTos _ 2XL8
° T +T,s 2+1.8

=0.95

Contoh 2.6
Perhitungan parameter kontrol Pl untuk proses orde satu

Diketahui sebuah proses memiliki dinamika sistem orde satu berikut:
pv(s) _ K

H(s)= co(s) Ts+1

dalam hal ini K = gain statis proses
T = konstanta waktu proses

Jika proses diatas akan dikontrol dengan menggunakan kontroler PI, carilah parameter
kontroler tersebut sedemikian sehingga dinamika atau fungsi alih antara perubahan
Setpoint-sp terhadap perubahan output proses - pv, memiliki fungsi alih ideal berikut
(perhatikan juga ilustrasinya pada gambar 2.63):

vy K, 1
sp(s) T,.s+1 T, s+1

H d (S)

dalam hal ini

Km = gain statis umpan balik proses (agar dalam keadaan steady-nya, output
proses = Setpoint, maka nikai K, harus dipilih sama dengan satu)
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Tm = konstanta waktu umpan balik proses (nilai ditentukan oleh perancang
tergantung dari kecepatan respon yang diinginkan)

His)
sp H. (s K pv
" P,T( ) L Ts +1 -
50 K"“ v
—- e
TS 41

Gambar 2.59. Sistem umpan balik kontrol P1 untuk proses orde satu

Penyelesaian
Diketahui fungsi alih kontrol PI:
He (9) = KoL+ =]
TS

atau dapat ditulis ulang:

Ko[s+ 1]

HPI (S)ZTI

Berdasarkan gambar 2.59, fungsi alih antara pv terhadap sp :
H H
H. (9= PUS _ Ha(9H(O
sp(s) 1+Hp (SH(9)

Dengan mensubsitusikan setiap elemen umpan balik Hp (s) dan H(s) pada persamaan
diatas, serta dengan sedikit langkah penyederhanaan, maka didapat::

KPK[s+_|}]
Hcl (S) = Pv(s) = : 1
P grs+q+ KoKls+—]
Agar
1
Ha () =71

cl

Maka
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K.KT,
S T+s=K KT, s* +—2—2%5

Untuk besar gain statis proses-K dan konstanta waktu proses-T yang diketahui, maka
besarnya penguat proporsional —Kp serta konstanta waktu integral —T, dapat diperoleh
berdasarkan relasi dibawah ini:
T
Kp=—
T4K

T, =T

Dalam hal ini besarnya konstata waktu umpan balik proses Ty harus ditentukan terlebih
dulu dalam perancangan: jika diinginkan respon proses berjalan cepat maka Ty yang
diberikan harus bernilai kecil (tetapi respon proses sebenarnya tentunya sangat tergantung
kekuatan dari penggerak proses tersebut).

Contoh 2.7
Studi kasus Perhitungan parameter kontrol Pl untuk proses or de satu

Diketahui sebuah model proses orde 1 memiliki besar gain statis K = 0.5 dan konstanta
waktu proses T = 0.3 (menit). Jika proses tersebut akan dikontrol dengan kontroler PI,
carilah besar penguat proporsional —Kp dan konstata waktu integral — T, sedemikian
sehingga dinamika perubahan output proses--pv terhadap perubahan Setpoin--sp memiliki
konstata waktu 0.2 (menit)

Penyelesaian

Berdasarkan persamaan 2.35 atau hasil penyelesaian contoh soal 2.6, besarnya gain
proporsioanal dan konstata waktu integral dapat dihitung:

K - T _ 03 _
" T,K 02x05

T =T=03

2.6 Ringkasan

e Kontroler PID adalah jenis kontroler yang sangat umum digunakan di industri
proses. Modul PID komersil pada umumnya dapat dijumpai dalam bentuk modul
Foecial Process Controler (misal temperature controller, pressure controller dan
sebagainya), modul DCS atau modul PLC.

e Berdasarkan kenyataan, ada beragam jenis struktur kontrol berbasis komponen
PID, masing-masing dikenal dengan nama : Struktur PID tipe A, PID tipe B, PID
tipe C, PID standar ISA, PID general dan PID serial. Masing-masing struktur
umumnya juga dilengkapi filter orde satu pada suku derivatifnya. Hal tersebut
dilakukan untuk menekan derau yang pasti muncul dalam pengukuran.

e Untuk setiap struktur PID telah tersedia metode-metode tuning empiris yang
dapat digunakan untuk menentukan besarnya parameter kontrol optimal untuk
sebuah model proses yang dihadapi.

e Secara umum, setiap komponen kontrol PID memiliki fungsi sebagai berikut:
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- Kontrol Proporsional : berfungsi untuk mempercepat respon
- Kontrol Integral : berfungsi untuk menghilangkan error steady

- Kontrol Derivative : berfungsi untuk memperbaiki respon transien.

o Dalam bentuk simulasi lengkapnya, semua variabel input dan output pada setiap

blok simulasi (yaitu blok kontroler serta blok proses) harus diinterpretasikan dan
dipahami sebagai variabel deviasi disekitar nilai nominalnya.

o Bumpless transfer adalah salah satu fitur pada modul kontrol komersil yang

berfungsi untuk menghidari perubahan output kontroler yang relative besar ketika
terjadi perubahan mode kontroler dari mode Auto ke mode manual atau
sebaliknya

e Tidak tergantung metode tuning yang digunakan, struktur kontrol PID pada

dasarnya akan menghasilkan unjukkerja yang kurang jika proses yang dikontrol
memperlihatkan delay transfortasi yang dominan (L/T>1)

e Untuk proses-proses yang memiliki delay transportasi dominan, maka struktur

kontrol PID yang digunakan harus memiliki kompensator tambahan. Dua buah
struktur kontrol ayng dapat digunakan untuk mengontrol proses tersebut adalah
Smith Predictor dan predictive Pl (pPI)

2.7 Soal Latihan

2.1.

2.2.

Tinjau proses berikut ini:

05 —1.5s 1 —0.5s
V(S) =———e °.co(s) + ——e >°d(s
pv(s) 2s+1 () 2s+1 (s

Pertanyaan.

a.Dengan menggunakan metode Ziegler-Nichols, Carilah besar parameter kontrol
Proporsional untuk proses tersebut

b.Dengan menggunakan metode Ziegler-Nichols, Carilah besar parameter kontrol
Proporsional Integral (PI) untuk proses tersebut

c.Dengan menggunakan metode Ziegler-Nichols, Carilah besar parameter kontrol
Proporsional Integral (PID) ideal untuk proses tersebut

d.Untuk masing-masing jawaban a-c simulasikan dan analisis hasilnya dengan
menggunakan perangkat lunak Simulink

Dengan menggunakan Simulink, buktikan bahwa penggunaan metode kontrol
Proporsional pada model proses IPDT akan selalu menghasilkan error steady jika
pada proses tersebut terdapat gangguan.

Sebagai studi kasus gunakan model proses berikut:

-0.5 -1.2s

pv(s) = % e “°.co(s) + 0—51 d(s)


mailto:setiaone.iwan@gmail.com�

Kontrol PID untuk Proses Industri, lwan Setiawan 105
setiaone.iwan@amail.com

2.3. Tinjau grafik relasi hubungan perubahan sinyal kontrol vs perubahan output proses
pada gambar 2.60 berikut.

e N

B5

B0
Fi(%)

85
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I
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S S S S N S NS N
0
Gambar 2.60. Grafik relasi CO vs PV untuk soal 2.3

Untuk proses tersebut, carilah konstanta-konstanta PID optimal berdasarkan metode
yang tersedia dalam buku ini.

2.4. Rancanglah kontroler Smith Predictor untuk proses :
05 -1.5s 1 —0.5s
V(S) =——e °.co(s) + ——e °d(s
Pv(s) 2s+1 ) 2s+1 )

2.5 Untuk sebuah proses tertentu, diketahui bahwa PID paralel memiliki besar parameter
optimal berikut:

K, =05
T =2
T, =18

Jika proses yang sama akan dikontrol dengan menggunakan PID serial, carilah
parameter kontrol optimal yang harus diseting pada kontroler tersebut.

2.6 Buktikan bahwa diagram blok Smith Predictor gambar 2.43 pada dasarnya ekivalen
dengan diagram blok gambar 2.44

00000
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Bab 3
AUTOTUNING DAN GAIN SCHEDULING

Tujuan Bab

Ada dua materi penting yang akan dibahas secara mendalam dalam bab ini: (1)
Autotuning dan (2) Gain Scheduling. Kedua kemampuan tersebut umum dijumpai pada
modul kontrol PID komersil. Setelah menyelesaikan bab ini, anda diharapkan dapat:

» Menjelaskan prinsip kerja Autotuning

Menjelaskan Metode Autotuning Respon Transien

Menjelaskan prinsip kerja sistem kontrol umpan balik relay

Menjelaskan Metode Autotuning Umpan Balik relay (relay Feedback)
Menyebutkan kelebihan dan kelemahan masing-masing metode Autotuning

Menjelaskan prinsip kerja Gain Scheduling

YV V V V VYV V

Menyebutkan variabel-variabel penjadwal (scheduling) yang umum digunakan
pada metode Gain Scheduling

Bacaan Prasyar at
e Bab 1. Dinamika dan Model Kontrol Proses Industri

e Bab 2. Kontrol PID Untuk Proses Industri : Berbagai Struktur dan Metoda
Tuning Praktis

3.1 Pendahuluan

Sejalan dengan perkembangan teknologi perangkat keras dan perangkat lunak yang
begitu luar biasa, dewasa ini sejumlah besar modul PID yang beredar di pasaran
umumnya telah dilengkapi dengan beberapa kemampuan pendukung tambahan diluar
fungsi dasar yang telah menjadi standar sebuah kontrol PID komersil. Salah satu diantara
kemampuan penting yang dapat dijumpai adalah Autotuning. Dalam beberapa buku
manual, Autotuning ini dikenal juga dengan nama Self-Tuning atau Pre-Tuning, yaitu
kemampuan modul untuk menseting parameter PID secara otomatis.

Untuk modul PID ukuran kecil atau modul PID jenis special process controller, fasilitas
autotuning diaktifkan umumnya lewat penekanan salah satu tombol yang memang
disediakan pada modul, sedangkan untuk modul PID ukuran besar atau modul PID pada
sistem PLC, fasilitas autotuning tersebut diaktifkan lewat console atau perangkat lunak
yang berjalan di komputer. Gambar 3.1 memperlihatkan contoh GUI (Grafical User
Interface) pada perangkat lunak DirectSoft yang menyediakan fasilitas pengaktifan
autotuning untuk PLC merk DirectLogic.

Terkait dengan Autotuning, saat ini banyak dijumpai juga perangkat lunak komputer
independen yang dikhususkan untuk men-tuning parameter kontroler untuk beragam
modul PID dari vendor yang berbeda. Salah satu kelebihan yang ditawarkan oleh
perangkat lunak tersebut adalah penggunaan berbagai metode tuning optimal yang
disesuaikan dengan karakteristik proses yang terindentifikasi.
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Gambar 3.1. Fasilitas GUI untuk mengaktifkan fasilitas Autotuning pada perangkat lunak
DirectSoft.

Ditinjau dari metode Autotuning yang digunakan, ada dua buah metode yang umum
dijumpai pada modul kontrol PID: (1) Metode respon transien, dan (2) Metode umpan
balik relay. Apapun metodenya, proses Autotuning pada dasarnya harus dilakukan saat
output proses (PV) telah mengalami keadaan steady disekitar nilai terharapnya (yaitu di
daerah titik kerja proses).

Selain kemampuan Autotuning, beberapa modul PID komersil juga telah dilengkapi fitur
Gain Scheduling. Sesuai dengan namanya, metode Gain Scheduling ini memberikan
kemampuan pada modul untuk menjadwal besaran parameter kontrolnya. Kemampuan
tersebut sangat bermanfaat terutama jika proses yang dikontrol memiliki beberapa titik
kerja atau kondisi operasi yang berbeda (misal pada proses non linear dan/atau proses
yang sering mengalami perubahan beban yang relative ekstrim).

3.2 Autotuning Metode Respon Transien

Metode Autotuning Respon transien adalah metode tuning yang berbasiskan eksperimen
Bump test (Hanya saja dalam metode Autotuning ini, identifikasi parameter proses
beserta kalkukasi paramater kontrolnya dilakukan secara otomatis oleh modul kontroler
atau komputer).

Terkait dengan model proses yang dikontrol, secara praktis metode Autotuning ini hanya
dapat digunakan untuk proses-proses yang bersifat self regulating saja (misal model
proses FOPDT). Hal tersebut disebabkan mode kontroler yang digunakan pada saat
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Autotuning berjalan adalah mode manual atau open loop (lihat ilustrasinya pada gambar
3.2).

Kontroler PID

’ Saklar mode
’ Auto -Manual

. e CO Penggerak MV
Proses
- (Actuator)
7

Open Loop id
PV Autotuning '
+

» | Perhitungan
Respon | = | Parameter PID

Step

SP

Eksitasi sinyal Output Step
step

| Sensor | .
| (Transmiter) |‘

Gambar 3.2 llustrasi metode autotuning respon transien

Seperti halnya prosedur pelaksanaan eksperimen Bump test, langkah awal yang harus
dilakukan untuk menjalankan Autotuning ini adalah membawa output proses --PV ke
daerah sekitar titik kerja yang diharapkan (Setpoint--SP) terlebih dulu, hal ini dapat
dilaksanaan dengan cara mengatur besar sinyal kontrol CO secara manual oleh operator.
Setelah PV mengalami steady (menetap) di daerah nominalnya, maka proses autotuning
tersebut dapat dimulai.

Tergantung modul kontrol PID yang digunakan, nilai perubahan sinyal kontrol (sinyal
step) yang diinduksikan pada saat autotuning dijalankan umumnya berkisar antara 5%-
10%. Untuk banyak kasus, perubahan nilai tersebut pada dasarnya sudah dapat
menyebabkan respon proses mengalami deviasi output yang dapat terukur.

FrEos)

SR

Autotuning; 5 - WKontrol PID !

_______________________________________________________________________

CO(%)

Gambar 3.3 Hubungan sinyal kontrol (CO) vs variabel proses (PV) setelah fasilitas autotuning
dijalankan.

Walaupun secara teoritis, besar nilai SetPoint (SP) tidak mempengaruhi jalannya proses
Autotuning (karena Autotuning berjalan pada mode Manual), tetapi secara teknis nilai SP
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dalam modul kontrol umumnya terlebih dulu harus disetting pada kisaran yang tidak jauh
dari nilai PV saat Autotuning akan dimulai. Hal ini disebabkan setelah proses Autotuning
selesai, mode kontrol secara otomatis akan berubah menjadi mode Auto dengan nilai
setpoint yang telah diseting tersebut. Gambar 3.3 memperlihatkan ilustrasi hubungan
sinyal kontrol dengan variabel proses setelah Autotuning dijalankan.

Seperti nampak pada gambar 3.3, sesaat setelah Autotuning diaktifkan, maka secara
otomatis kontroler akan menginduksikan perubahan sinyal output kontroler (dalam
gambar tersebut besarnya 10% dari nilai output kontrol steady awalnya).

Dengan mengganggap proses yang dikontrol memiliki model FOPDT jenis direct, maka
perubahan output kontrol ini akan menyebabkan output proses mengalami deviasi positif
dari nilai sebelumnya. Secara teknis perubahan output proses akan selalu dimonitor oleh
kontroler: Jika satu saat tidak terjadi lagi perubahan output proses (artinya output proses
telah mencapai keadaan steady yang baru), maka langkah selanjutnya modul kontrol akan
menghitung/mencari parameter proses yang teridentifikasi (L,T dan K). Nilai parameter
proses yang teridentifikasi tersebut akan dijadikan parameter masukan pada perumusan
metode tuning yang digunakan pada modul.

Tergantung modul kontrol atau perangkat lunak Autotuning-nya, perumusan atau metode
tuning yang digunakan bisa saja berasal dari perumusan Ziegler-Nichols, metode Chien,
Astrom dan sebagainya (lihat kembali Bab 2).

3.3 Autotuning Metode Umpan Balik Relay

Autotuning metode umpan balik relay dikenal juga dengan nama Autotuning metode
respon frekuensi atau metode siklus terbatas (limit cycle). Tidak seperti autotuning
metode respon transien, Autotuning metode umpan balik relay secara praktis dapat
dilakukan baik untuk proses yang bersifat self regulating maupun proses non self
regulating.

Prinsip kerja metode Autotuning ini pada dasarnya bertumpu pada informasi perioda dan
besar magnitude osilasi output proses yang pasti terjadi pada titik kerjanya saat proses
dikontrol dengan menggunakan metode kontrol umpan balik relay.

3.3.1. Konsep Dasar Kontrol umpan balik Relay

Kontrol umpan balik relay atau kontrol ON-OFF adalah sebuah metode kontrol dimana
output kontroler hanya memiliki dua kondisi saja yaitu maximum atau minimum.
Berdasarkan prinsip kerjanya, penggunaan kontrol relay ini secara praktis ditujukan agar
variabel proses yang dikontrol secepat mungkin menuju level operasi yang diharapkan
yaitu dengan cara menginduksikan sinyal kontrol maksimum atau minimum tergantung
dari selisih antara setpoint (SP) dengan variabel yang dikontrol (PV).

Jika output proses yang dikontrol tidak dituntut untuk sama persis dengan nilai Setpoint,
maka kontrol umpan balik relay ini pada dasarnya sudah cukup memadai digunakan
sebagai basis pengontrolan variabel proses, karena selain prinsip kerjanya yang relative
sederana, sistem kontrol ini juga relative “stabil”.

Agar output proses yang dikontrol selalu berada disekitar titik kerja (Setpoint) yang
diharapkan, maka secara praktis pada output relay ini diperlukan tambahan sinyal kontrol
bias yang besarnya harus dapat diatur oleh operator (lihat diagram bloknya pada gambar
3.4).

Secara matematis, output kontrol relay dapat direpresentasikan oleh persamaan 3.1
berikut:
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CO =C0O, +CO,, (3.1)
dalam hal ini:
CO, = Asgn(e) (3.2
dengan
A = magnitude output relay (umumnya berkisar antara 5%-10% --untuk
skala output kontrol : 0% - 100%)
sgn(.) = fungsi signum (fungsi yang mengembalikan nilai 1 atau -1 tergantung
tanda dari sinyal error: jika e>0, maka sgn(e)=1, jiks e<0, maka
sgn(e)=-1)
COgr = output relay (memiliki dua kondisi :+A atau —A, tergantung dari
tanda nilai error—lihat fungsi signum)
COuas =  sinyal bias yang besarnya harus dapat diatur oleh operator
sedemikian sehingga output proses berada disekitar daerah kerjanya
Cob\as
+ Saklar
SpP e A COg Auto-Manual co Proses Output Proses
+ A + (plus penggerak) >
i Relay |
PV COvanual
(a) Model Proses direct
Cobias
+ Saklar
Sp A A]COq Auto-Manual co . Output Proses
i A + (plus penggerak) >
* Relay |
PV COManua\

(b) Model Proses Riverse

Gambar 3.4 Diagram blok kontrol proses dengan menggunakan metode kontrol relay

Untuk nilai magnitude A yang digunakan, relasi input-output pada persamaan (3.1) dan
(3.2) tersebut secara fungsional dapat diilustrasikan oleh gambar 3.5.

Berdasarkan gambar 3.5(a), nampak bahwa output relay pada dasarnya hanya memiliki
dua kondisi saja: Jika error bernilai positive (untuk proses direct artinya SP>PV,
sedangkankan untuk proses riverse SP<PV) maka output relay bernilai +A, dan
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sebaliknya jika error bernilai negative (untuk proses direct artinya SP <PV, sedangkan
untuk proses riverse SP>PV) maka output relay bernilai —A.

Karena output kontroler umumnya memiliki nilai ternormalisasi antara 0% - 100% atau
bernilai positive (misal untuk kontrol valve, nilai 0% artinya valve tertutup penuh,
sedangkan 100% artinya valve terbuka penuh), dan terutama juga dimaksudkan memberi
kebebasan bagi operator untuk membawa proses agar beroperasi disekitar titik kerjanya,
maka secara praktis pada output kontrol relay perlu ditambahkan sinyal kontrol bias yang
besarnya harus dapat diatur oleh operator sedemikian sehingga proses pengontrolan selalu
berada disekitar Setpoint yang diharapkan (lihat gambar 3.5(b)).

CO, :A.sgn(e)‘
Nilai output relay jika error positif

V/ CO,=+A

-+ —
e- 0 e+
;I_

COR=-A

Nilai output relay jika error negative

(a). Hubungan antara error terhadap output relay

co A

CO=A+CO,,

CO=A-CO,y,

< A >

e- 0 e+

(b). Hubungan antara error dan sinyal bias terhadap output kontrol relay
Gambar 3.5. llustrasi hubungan error dan kontrol bias terhadap output kontrol relay

Terkait dengan derau (noise) yang pasti muncul pada hasil pengukuran output proses,
kontrol relay praktis umumnya dirancang untuk memiliki celah diferensial atau histerisis
yang secara fungsional berguna agar output kontrol tidak sensitif terhadap derau tersebut
(lihat gambar 3.6).

Lebar histerisis pada kontrol relay itu sendiri sangat tergantung dari level derau yang
teridentifikasi pada output proses: semakin besar level derau, maka histerisis pun harus
semakin lebar.
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CO =A.sgn(e) A
Nilai output relay jika error positif
COp=+A
A A
A
~ y >
e- 0 e+
A
Yy
COg=-A >
h

Nilai output relay jika error negative

(a). Hubungan antara error terhadap output relay

COg =A.sgn(e) A

2 A
A
M
A
A
vy
€O, =CO,,, - A > [
- A\ -
s 0 e+

(b). Hubungan antara error dan sinyal bias terhadap output kontrol relay

Gambar 3.6. llustrasi hubungan error dan kontrol bias terhadap output kontrol relay plus histerisis

o Karakteristik Tanggapan model proses FOPDT Terhadap Kontrol Umpan
Balik Relay

Berdasarkan karakteristik prosesnya, penggunaan metode kontrol relay untuk proses
FOPDT pada titik kerjanya secara praktis akan selalu menghasilkan osilasi output yang
seimbang disekitar Setpoint yang diberikan.

Pengaduk

|
|
|
|

/ Fluida out :

|

w "y
©

O spP
|
|

Fluida in . J
Pompa Heat exchanger

Mode kontrol :
umpan balik relay

—_———ee e e — o

Gambar 3.7. Sistem kontrol Heat Exchanger dengan metode umpan balik relay
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Sebagai studi kasus, kita tinjau implementasi kontrol umpan balik relay pada sistem Heat
Exchanger seperti nampak pada gambar 3.7. Walaupun proses ini pada kenyataannya
banyak melibatkan ketidaklinearan, tetapi untuk memudahkan analisis, disini dianggap
model proses bersifat linear untuk seluruh daerah kerjanya (jangkauan sinyal kontrol
antara 0%-100%), sehingga dengan demikian variabel input-output yang muncul pada
model matematis sistem Heat Exchanger dapat langsung direpresentasikan dalam bentuk
variabel nominalnya (bukan variabel deviasi).

Berdasarkan hasil penyelesaian contoh soal 1.8 dalam Bab 1, dinamika temperature
fluida output pada sistem Heat Exchanger gambar 3.7 tersebut adalah:

K e Ls e Ls

B(s) = CO(s) + ——0. (s 3.3
(s) Torl () Terl in(S) (3.3)
dalam hal ini
Konstanta waktu proses: T = V—'O
w
o K ps
Gain statis proses: K=
cw
N K
Delay transportasi: [=—L
W

Jika parameter proses diatas berturut-turut bernilai:

V (Volume tangki) = 0.2 m?

p (densitas fluida) = 1000 kg/m®

¢ (Kalor jenis fluida) = 4000 J/(Kg.°C)

Kps (Konstanta kesebandingan antara perubahan panas dengan perubahan sinyal
kontrol) = 800 W/% (800.60 J/menit/% = 48000 J/menit/%)

KL =50 (Kg)

w (laju aliran fluida) = 20 kg/menit

Maka model Heat Exchanger diatas akan memiliki dinamika seperti nampak pada
persamaan 3.4 dibawah (lihat juga diagram bloknya pada gambar 3.8):

—2.5s —2.5s
=O.6e CO(9)+ e

o(s)
10s+1 10s+1

0. (s) (3.4)
dengan

® = Temperature fluida output nominal (yang terukur sensor)

©®,,= Temperature fluida input nominal (yang terukur sensor)

CO = Sinyal kontrol nominal
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¢ n fluida input
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co -2.55 e
> 0.6e >
A 10s+1 Temperature fluida output (PV)

Output kontroler
(nominal)

Gambar 3.8. Diagram blok Sistem kontrol Heat Exchanger

Jika temperature fluida output tersebut akan dikontrol dengan menggunakan prinsip
umpan balik relay, maka langkah pertama yang harus dilakukan adalah mencari terlebih
dulu sinyal kontrol bias (COyiss) Sedemikian sehingga nilai temperature fluida output
berada disekitar nilai terharapnya (SP).

Besar sinyal kontrol bias yang harus diseting untuk sebuah Setpoint tertentu pada
dasarnya dapat dicari dengan memecahkan persamaan 3.4 pada keadaan steady-nya:

©=06CO0+0, (lihat kembali Bab 1)

Misal jika temperature fluida output (®) akan diregulasi pada nilai terharap 40 °C,
dimana temperature fluida input (®,,) bernilai 25 °C, maka besar sinyal kontrol (CO)
yang diperlukan:

40 =0.6xCO +1x25

40-25

CO= =25%

Nilai yang didapat tersebut selanjutnya dijadikan sinyal bias (COy;ss) pada sistem kontrol
umpan balik relay.

Tetapi jika dalam praktek, model matematis proses tidak diketahui secara pasti, maka
operator terlebih dulu harus membawa output proses pada titik kerja secara manual (open
loop). Setelah output proses menetap pada nilai terharapnya, langkah selanjutnya adalah
mengubah mode kontroler menjadi mode Auto (closed loop). Dengan asumsi kontroler
yang digunakan memiliki kemampuan bumpless transfer, maka secara otomatis COnanual
tersebut oleh kontroler akan disalin menjadi COpjgs.

Pada sisi lain, agar output proses benar-benar berosilasi di daerah kerjanya secara
seimbang, maka pada peralihan mode dari Manual ke Auto (mode kontrol relay),
kontroler juga harus memiliki kemampuan menyalin nilai PV menjadi SP. Gambar 3.9
memperlihatkan hubungan output kontroler dengan temperature fluida output hasil
simulasi sistem Heat Exchanger untuk nilai SP = 40 °C dengan magnitude relay A
sebesar 10% dan temperature fluida input bernilai 25 °C. (lihat juga blok simulink-nya
pada gambar 3.10)
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Gambar 3.9. Hasil simulasi Sistem kontrol Heat Exchanger dengan metode umpan balik relay
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Temp input Zaind
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CO bias
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Delay=2.5 (uith initial outputs)

Gambar 3.10. Diagram blok Simulink Sistem kontrol Heat Exchanger dengan metode umpan
balik relay

Seperti nampak dari hasil simulasi, pengontrolan sebuah proses FOPDT (dalam hal ini
sistem Heat Exchanger) dengan menggunakan kontrol relay secara praktis akan
menyebabkan output proses selalu berosilasi disekitar titik kerja atau Setpoint yang
diberikan.

Besar nilai magnitude dan perioda osilasi output proses yang terjadi pada dasarnya sangat
tergantung dari besar magnitude output relay yang digunakan: Semakin besar nilai
absolute A maka magnitude dan perioda osilasinya juga semakin besar dan lebar. Dapat
dibuktikan bahwa perbandingan antara besar magnitude terhadap lebar perioda osilasi
output proses akan memiliki nilai yang konstan.

Sekarang bagaimana tanggapan output proses jika satu saat nilai Setpoint diubah pada
nilai yang baru?. Seperti pada kasus kontrol Proporsional, dengan menggunakan sinyal
bias yang telah terseting sebelumnya, maka output proses akan/dapat menunjukan offset
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positive atau negative tergantung besar nilai perubahan Setpoint yang diberikan tersebut
(lihat ilustrasinya pada gambar 3.11).

§0f- it
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SPwvs P 40

35
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35 (-
30 4-H--H-

cory 259111 —1

20 H-H-HHH

100 120

menit

140

180 200

Gambar 3.11. Offset yang terjadi pada kasus pengontrolan metode relay untuk model proses

FOPDT

Untuk mengatasi offset yang mungkin terjadi, maka setiap kali terjadi perubahan nilai

Setpoint, nilai kontrol bias pun perlu diseting ulang lagi.

Secara praktis, Seting ulang sinyal bias dapat dihindari jika pada kontroler yang
digunakan terdapat integrator yang disisipkan secara serial dengan relay (lihat gambar

3.12).

SP

PV

Cobias
+
A COR 1
_> R
A S |4

CO
—

Model Proses
FOPDT

Output Proses
>

Gambar 3.12 Diagram blok kontrol proses dengan menggunakan metode kontrol relay plus

integrator
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Gambar 3.13. Hasil simulasi Sistem kontrol Heat Exchanger dengan metode umpan balik relay
plus relay

Satu hal penting yang perlu diperhatikan, dengan adanya integrator pada output relay,
maka magnitude serta perioda osilasi pada output proses yang dikontrol akan menjadi
lebih besar (dan lebih lebar) dibandingkan dengan tanpa integrator. Sehingga dengan
demikian, agar magnitude serta periode output proses nilainya masih berada dalam batas
toleransi, secara praktis nilai magnitude relay pada kontroler perlu diperkecil. Gambar
3.13 memperlihatkan hasil simulasi hubungan input-output kontrol relay (plus integrator)
dengan besar magnitude relay A=2 pada sistem Heat Exchanger sebelumnya.

o Karakteristik Tanggapan model IPDT Terhadap Kontrol Umpan Balik Relay

Seperti halnya tanggapan output model proses FOPDT, respon output untuk proses IPDT
juga akan mengalami osilasi jika proses tersebut dikontrol dengan menggunakan prinsip
umpan balik relay.

Sebagai bahan studi kasus, disini akan ditinjau implementasi metode umpan balik relay
terhadap salah satu model proses IPDT yang banyak dijumpai di industri yaitu
pengontrolan level dengan penggerak pompa penghisap (lihat gambar 3.14).
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Mode kontrol: Umpan balik relay

H (PV)

— - —
SP

Co |

{ > ’ Qout

Pompa
Gambar 3.14. Sistem kontrol level dengan pompa penghisap

Berdasarkan hasil penyelesaian contoh soal 1.9 pada Bab 1, persamaan dinamika antara
output kontroler dan debit fluida input terhadap level fluida dalam tangki (dengan asumsi
karakteristik pompa penghisap tersebut linear) adalah

* *

K
H(s) = —K—e’SLCO(s) +—2e4Q (s) (3.5)
S S
dalam hal ini
* K
Gain integratif proses: K = X‘t
o . « 1
Gain integratif gangguan: K, = A

Keterangan:
A = luas penampang, K = Konstanta proporsional sinyal kontrol terhadap debit output :

Qout = Kout CO.

Dengan menganggap luas penampang tangki A = 2 m® dan konstanta proporsionalitas,
Ko = 0.24 m®/(menit.%) Maka persamaan 3.5 dapat ditulis menjadi

H(s) = —O'—ize‘S.CO(s) +O—"Q’5Qi (s) (3.6)

Jika model proses diatas akan dikontrol dengan metode umpan balik relay, maka seperti
halnya pada kasus pengontrolan proses FOPDT, langkah pertama yang harus dilakukan
adalah membawa output proses pada titik kesetimbangan atau daerah kerja yang
diharapkan, baik dilakukan secara manual atau berdasarkan hasil perhitungan.

Untuk besar debit fluida input (Qj,) tertentu, besar sinyal kontrol penggerak pompa (CO)
yang diperlukan agar titik kesetimbangan dapat tercapai secara teoritis dapat dicari dari
hubungan proporsionalitas CO vs Qqy:

Qo
K

CO=

out
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Jika misalnya debit fluida input Q;, = 12 m%menit, maka titik kesetimbangan dapat
tercapai jika debit fluida output juga bernilai sama, yaitu Q. =12 m*/menit, dengan
menggunakan relasi proporsionalitas, besar sinyal kontrol yang diperlukan adalah:

Q 12
CO=—"u — _~2 _50(%)
K, 0.24
12 .5
debit fluida zain
input
a0
CO bias
1 L]
b [ - [
NSy oy F T
=1 Subbast Falay 'FDTEIHSPD1Ft Gainz Integrator P
elay=

Gambar 3.15. Diagram blok Simulink Sistem kontrol level fluida dengan metode umpan balik

relay
4 : : : :

coee) so t-HHHHHHAHFHHHAHEH HHE-HHAH A

ag HFH-HHAH HAFEHHHA S H A HAA - H A A

a8 HHH-H A H A HAFH - -HFHAHHFHAHHAHH

HREpEpEp TR EpERERE| NN EREpEREREREREYE SREREREpEpEpEYEY =

m i i i i i
o 20 A0 B0 a0 100 120

menit

Gambar 3.16. Hasil simulasi Sistem kontrol level fluida dengan metode umpan balik relay

Sinyal kontrol yang didapat selanjutnya dijadikan sebagai sinyal bias pada sistem kontrol
relay sedemikian sehingga ketika kontroler diubah pada mode Auto, output proses (dalam
hal ini level fluida) akan selalu berosilasi disekitar daerah kerja atau titik
kesetimbangannya tersebut. Karena secara matematis model proses IPDT ini telah
memiliki sifat integrator, maka untuk setiap perubahan nilai SP, seting ulang sinyal bias
secara praktis tidak diperlukan lagi (Sinyal bias hanya perlu diubah jika pada model
proses tersebut terjadi perubahan debit fluida input --gangguan).

Gambar 3.15 dan 3.16 berturut-turut memperlihatkan diagram Simulink serta salah satu
hasil simulasi pengontrolan level fluida dengan sistem kontrol umpan balik relay (dalam
simulasi ini magnitude relay yang digunakan: A = 5 dengan level fluida awal dalam
tangki saat kesetimbangan tercapai : PV = 2 meter)
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3.3.2. Perhitungan parameter kontrol PID berdasarkan informasi magnitude dan
perioda osilasi output proses

Seperti telah sedikit disinggung pada subbab sebelumnya, Autotuning dengan metode
umpan balik relay pada dasarnya bertumpu pada informasi magnitude dan perioda osilasi
yang dihasilkan jika proses (baik model FOPDT maupun model IPDT) dikontrol dengan
menggunakan metode umpan balik relay.

Tidak tergantung model proses yang dikontrol, untuk besar magnitude relay yang
digunakan, perbandingan antara magnitude relay dan magnitude osilasi output akan
menghasilkan nilai yang konstan. Demikian juga perbandingan antara magnitude osilasi
output terhadap perida osilasi: Semakin besar magnitude osilasi, perioda osilasinya juga
semakin lebar (lihat ilustrasinya pada gambar 3.17 )

SR

Wb

Gambar 3.17. Magnitude dan perioda osilasi output proses

Terkait dengan sistem kontrol umpan balik PID, informasi nilai magnitude relay dan nilai
magnitude osilasi output proses pada dasarnya dapat dijadikan basis perhitungan besar
paramater penguat proporsional maksimum sedemikian sehingga sistem kontrol akan
menunjukan ketidakstabilan. Besar penguat proporsional maksimum ini dikenal juga
dengan nama gain ultimate yang dirumuskan pada persamaan 3.7 berikut:

K, = ﬂ (3.7)
ma
dengan d = 2A (besar sinyal output relay peak to peak —lihat gambar 3.17)

a = besar sinyal output proses peak to peak —lihat gambar 3.17

Berdasarkan nilai gain ultimate (persamaan 3.7) dan perioda osilasi T, (lihat gambar
3.17), besar parameter PID secara praktis dapat dihitung dengan menggunakan
perumusan atau metode yang telah tersedia. Tabel 3.1 sampai tabel 3.5 berikut
memperlihatkan sejumlah metode tuning empiris untuk berbagai struktur PID yang dapat
dijumpai dalam sejumlah literature.

Tabel 3.1. Metode tuning kontrol Proporsional Integral untuk model proses FOPDT dan IPDT

Metode Kp T K eterangan
Ziegler Nichols 0.45K, 0.83T, Quarter decay ratio
Hang 0.25K, 0.2546T, (ljDeolgllnant time
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Pessen 0.25K,, 0.042K,. T Dominant time
delay
Shinskey 0.55K,, 0.78T, L/T=0.2
Shinskey 0.48K, 0.47T, L/T=1
Tabel 3.2. Metode tuning kontrol PID ideal untuk model proses FOPDT dan IPDT
M etode Kp T, Tp K eterangan
Pessen-
minimum 0.7K, 0.4T, 0.149T, 0.1<L/T<1
IAE
Zhuang and
Atherton 0.509K 0.051(3.302K.K,+1)T, | 0.125T, 0.1<L/T<2
Ziegler- 0.6K., 05T, 0.12T, .
Nichols
Corripio 0.75K 0.63T 0.1T Quarter Decay
o s o Ratio
Atkinson 0.25K,, 0.75T, 0.25T, 20% overshoot
Davey
Mac Millan | ¢ 5, 05T, 0.125T, .
Tabel 3.3. Metode tuning kontrol PIDF untuk model proses FOPDT
M etode Kp T, To K eterangan
. KL T
Shinske _— Ju
y 3L-032T, | M {0'15 Lt 0'05} 0.14T, ;
Tabel 3.4. Metode tuning kontrol PID Serial untuk model proses FOPDT dan IPDT
M etode Kp T, Tp K eterangan
0.25 0.25
0.35K, E T 0.1<L/T<1
Pessen u u _
0.5 Optimum
0.25K, 0.33T, T_ Servo respon
u

Tabel 3.5. Metode tuning kontrol PI-D untuk model proses FOPDT dan IPDT

M etode Kp T, To K eterangan
0.7692K, 0.48T, 0.11T, L/T=0.2
0.6993K, 0.42T, 0.12T, L/T=0.5

Shinskey
0.6223K, 0.38T, 0.12T, L/T=1
0.6024K, 0.34T, 0.12T, L/T=2
Van Doren 0.75K, 0.625T, 0.1T, -
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3.3.3. Mekanisme Autotuning M etode umpan balik relay

Secara teknis, Autotuning metode umpan balik relay ini hanyalah otomatisasi yang
dilakukan modul kontroler atau perangkat lunak tuning terhadap dua hal berikut:

1. Identifikasi gain ultimate (K,) dan perioda osilasi proses (T,) sebagai akibat
pengontrolan umpan balik relay

2. Perhitungan parameter kontrol PID dengan menggunakan metode tuning tertentu
berdasarkan nilai gain ultimate dan perioda osilasi yang diperoleh pada langkah
pertama.

Gambar 3.18 dan 3.19 berikut berturut-turut memperlihatkan ilustrasi mekanisme
Autotuning metode relay, serta hubungan CO dan SP terhadap PV sesaat setelah
Autotuning diaktifkan.

Kontroler PID

{ Saklar mode
Auto -Manual

.
— - “ = (Bouaion - I_
—b( )— —>| I—>| Proses
+ (Actuator)
- 7

Kontrol Relay

| Sensor | .
| (Transmiter) |‘

Gambar 3.18 Ilustrasi metode autotuning umpan balik relay

P SP(%6) ! ! !
____________________________________ \ P :
! / h—
N P A R P |
:\/ V V 1 ;
-, H H H
\ Aot ' i
| ul—"ng: H ! Kontrol PID ¢ H
I I I I I 1
o 2 4 B g 1na 12 14
SO :

____________________________________________________

T L ;KnmmlPlD ;
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u] 2 4 B wyaktu S 10 12 14

Gambar 3.19 Hubungan sinyal kontrol (CO) vs variabel proses (PV) setelah fasilitas autotuning
dijalankan.

3.4. Gain Scheduling

Sesuai hamanya, Gain scheduling adalah sebuah metode kontrol dimana besar parameter
PID yang digunakan oleh modul kontrol dijadwal berdasarkan titik kerja atau kondisi
operasi yang dihadapi. Agar setiap saat kontroler mengetahui kondisi proses, maka dalam
skema kontrol ini diperlukan pengukuran variabel tambahan (auxiliaries variable) yang
secara teknis digunakan sebagai variable penjadwal --Scheduled variable (lihat gambar
3.20).
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Parameter PID Penjadwalan Penguat SV (variabel penjadwal)
(parameter PID)

sP € co Penggerak [ MV —
——————> —>>
> PID (Actuator) Proses
PV
Sensor
(Transmiter) <

Gambar 3.20 Diagram Blok Sistem Kontrol Gain Scheduling

Variabel auxiliary yang akan dijadikan variabel penjadwal pada dasarnya harus
terkorelasi atau berhubungan dengan titik kerja atau kondisi proses yang dikontrol.
Variabel tersebut dapat saja berupa output prosesnya itu sendiri atau variabel input lain
yang secara langsung mempengaruhi dinamika proses.

Dalam bentuknya yang sederhana, metode kontrol Gain Scheduling ini dapat
direalisasikan dalam sebuah table tengok (look up table) yang berisi himpunan parameter
PID untuk berbagai kondisi yang mungkin terjadi selama pengontrolan proses
berlangsung. Tabel 3.6 berikut memperlihatkan ilustrasi tabel penjadwal pada skema
kontrol Gain Scheduling.

Tabel 3.6. Himpunan parameter PID untuk berbagai kondisi proses

Kp T, Tp
Kondis 1 Kp1 T Tos
Kondisi 2 Kpz Tz To2
Kondisi -- - - -
Kondisi n Ken Tin Ton

Kondisi-kondisi yang mencerminkan dinamika proses secara praktis dapat diketahui
secara langsung dari nilai variabel auxiliary atau variabel penjadwal yang terukur sensor.
Dalam perancangan awal, kita terlebih dulu harus menentukan jangkauan nilai variabel
penjadwal (SV) untuk setiap kondisi dinamika proses yang sedang dihadapi: Proses
berada dalam satu kondisi tertentu, misal jika nilai variabel penjadwal yang terukur ada
dalam range yang telah ditentukan sebelumnya. Tabel 3.7 berikut memperlihatkan salah
satu contoh rancangan tabel penguat untuk tiga kondisi proses berdasarkan jangkauan
nilai variabel penjadwal:

Tabel 3.7. Tiga himpunan parameter PID untuk tiga kondisi proses

Ke T To

Kondisi 1: Kpy T Tp1
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SV ,<SV<SV,
Kondisi 2: Kpsy T, To2
SV,<SV<SV,

Kondis 3: Kps Tia Tps
SV>SV,

Berdasarkan tabel rancangan penguat tersebut, nampak bahwa jika satu saat variabel
penjadwal (SV) yang terukur nilainya diantara SV; dan SV,, maka parameter PID yang
digunakan oleh kontroler berturut-turut adalah Kpy, T1, Tp1, sSedangkan jika nilai variabel
penjadwal berada diantara SV, — SV3, maka parameter PID yang digunakan berutur-turut
Kpz, T2, Tp2 , dan seterusnya. Dalam bentuk grafik, tabel 3.7 diatas dapat diilustrasikan

oleh gambar 3.21 berikut:

KT, To>A
<KP3’TI3’TD3>
<KF‘Z’TIZ’TDZ>
<KPl‘TIl’TDl>
>
>
sv, sv, SV, sv

Gambar 3.21 llustrasi hubungan nilai variable penjadwal dengan parameter PID

<KP’TI'TD>A
<Kpg Tai Tpa™

P3' 13" " D3
<KPZ’TIZ’TDZ>l T

<KPl’TIiL’TDl> l T

sV, sV, sV, 57
Gambar 3.22 penggunaan histeris pada variable penjadwal

Karena dalam pengukuran variabel penjadwal secara praktis akan selalu menghasilkan
derau, maka untuk menghindari peralihan parameter kontrol yang disebabkan oleh derau
tersebut, dalam perancangan awal perlu ditambahkan histeris pada setiap peralihan
parameter (lihat gambar 3.22).
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Terkait dengan implementasi skema kontrol gain scheduling pada proses pengontrolan,
dalam subbab ini akan ditinjau penerapan skema kontrol gain scheduling untuk dua
problem berikut:

1. Pengontrolan sistem Heat exchanger dengan beberapa kondisi beban yang
berbeda

2. Pengontrolan level fluida pada tangki dengan penampang nonlinear
3.4.1 Studi Kasus Gain Scheduling pada Sistem Heat Exchanger

Dalam sebuah sistem Heat Exchanger, laju produksi pada dasarnya terkait langsung
dengan debit fluida input yang akan diproses: semakin tinggi laju produksi maka artinya
debit fluida input semakin besar.

Secara matematis, perbedaan debit fluida input tersebut akan berpengaruh langsung
terhadap nilai parameter model proses yang akan dikontrol. Dengan menggunakan model
dan nilai parameter yang sama seperti pada sistem Heat Exchanger gambar 3.7 (kecuali
nilai debit input yang dapat berubah), dinamika temperature fluida output pada persamaan
3.3. sekarang merupakan fungsi dari debit aliran fluida input (lihat persamaan 3.8
dibawah)

12 -2 50
—e w e_WS
-_w O
0(s) = 200 CO(s) + 200 0,,(9 (3.8)
——S+1 ——S+1
w w

Berdasarkan persamaan 3.8, terlihat jelas bahwa semakin besar debit fluida input maka
gain statis proses --K akan semain kecil (proses semakin tidak sensitif), Konstanta waktu
proses --T akan semakan kecil (respon proses semakin cepat) dan delay transportasi --L
akan semakin kecil.

Ditinjau dari sudut pengontrolan umpan balik, perubahan debit tersebut pada dasarnya
merupakan salah satu bentuk gangguan pada proses pengontrolan.

Sebagai studi kasus, anggap sistem Heat Exchanger dalam operasinya memiliki tiga laju
produksi yang mungkin terjadi, masing-masing : Laju produksi tinggi (25 kg/men), laju
produksi menengah (15 kg/men), dan laju produksi rendah (10 kg/men). Untuk besar laju
produksi tersebut, dinamika prosesnya ditunjukan berturut-turut oleh persamaan 3.9
sampai 3.11 dibawah (persamaan-persamaan tersebut diperoleh dengan mensubsitusikan
setiap laju produksi pada persamaan 3.8):

e Dinamikatemperature output untuk laju produksi :25 kg/menit:

—25 -2
0(s) = %CO(s) L€
8s+1 8s+1

©,(s) ;K=0.48, L=2, T=8 (3.9)

e Dinamikatemperature output untuk Laju produks :15 kg/menit:

O 86—3.35 e—3.3s

O =~ CO(8) +———
13.3s+1 13.3s+1

®, (s) ;K=0.8,1=3.3,T=13.3  (3.10)

e Dinamikatemperature output untuk Laju produksi : 10 kg/menit:
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—5s —5s
1.2e CO(s)+ e
20s+1 20s+1
Apabila sistem Heat Exchanger diatas akan dikontrol dengan menggunakan kontrol
umpan balik PID, maka nilai parameter PID yang optimal untuk debit fluida input
tertentu, bisa jadi akan menghasilkan unjuk kerja yang tidak memuaskan jika digunakan
untuk besar laju fluida yang berbeda: semakin besar perbedaan laju fluida input, unjuk
kerja pengontrolan akan semakin buruk.

O(s) = ©, () ;K=1.2, L=5, T=20 (3.11)

Hal tersebut terkait dengan besar nilai parameter PID optimal yang diperoleh untuk setiap
kasus laju produksi akan relatif berbeda: semakin besar perbedaan laju produksi, maka
perbedaan parameter PID optimalnya pun akan semakin signifikan. Tabel 3.8 dibawah ini
memperlihatkan parameter PID yang diperoleh dengan menggunakan metode tuning
Astrom-Haglung untuk PID ideal berdasarkan informasi parameter proses untuk masing-
masing besar laju produksi (lihat kembali bab 2)

Tabel 3.8. Tiga himpunan parameter PID untuk tiga kondisi proses

Astrom-Haglung 0.94T a
KP:T T| :2L TD—05L
w=25 kg/men 7.83 4 1
w=15 kg/men 4,73 6.6 1.65
w=10 kg/men 3.13 10 25

Sebagai contoh, anggap pada laju produksi awal, fluida input nominal yang mengalir
memiliki laju w=25 kg/men. Maka berdasarkan tabel 3.8, untuk laju fluida tersebut
parameter PID ideal optimal menurut Astrom-Haglung berturut-turut adalah Kp=7.83, T,
=4danTp=1.

Dengan menggunakan nilai parameter PID diatas, unjuk kerja pengontrolan untuk setiap
perubahan besar laju produksi dapat dilihat pada gambar 3.23 hasil simulasi.

70 ! ! ! ! ! !
[={n]

a0

Pvcy 40

30

20

25
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15 fommmeeees : : : : e

. e e R —

Gambar 3.23 Pengaruh pengecilan laju produksi dari nilai awal 25 kg/men terhadap dinamika
output proses
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Seperti nampak pada gambar 3.23, perubahan laju produksi dari 25 kg/men ke 15 kg/men
akan menyebabkan respon mengalami osilasi yang relative masih teredam, tetapi ketika
laju produksi diperkecil pada nilai 10 kg/men (atau mungkin lebih kecil lagi) ternyata
output proses menjadi tidak stabil. Mengapa demikian?. Hal ini pada dasarnya terkait
dengan nilai paramter PID yang didapat sudah tidak optimal lagi untuk laju produksi yang
kecil tersebut (Dalam hal ini besar penguat proporsional untuk laju produksi 10 kg/men
nilainya terlalu besar, sedangkan disisi lain parameter time integrator nilainya terlalu
kecil). Untuk menghindari kejadian seperti diatas, secara praktis ketika laju produksi
diubah maka besar parameter PID-nya pun harus disesuaikan.

Jika dalam pengontrolan yang dipentingkan adalah kestabilan, akan lebih aman jika
parameter PID, di-tuning pada debit fluida terkecil (dalam hal ini w=10 kg/men). Gambar
3.24 dibawah memperlihatkan dinamika output proses terhadap perubahan laju produksi
dimana PID yang digunakan diseting untuk laju produksi w=10 kg/men (K,=3.13, T;=10,
T4=2.5 —lihat tabel 3.8)
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Gambar 3.24 Dinamika output proses terhadap pembesaran laju produksi dimana parameter PID
diseting untuk laju produksi minimal

Seperti nampak pada gambar 3.24, dengan menggunakan nilai PID optimal untuk laju
produksi w=10 kg/men (laju produksi minimal), repon proses dijamin stabil untuk setiap
perubahan positive pada laju produksi. Tetapi walaupun demikian, dibandingkan dengan
gambar 3.23, respon output proses untuk setiap perubahan laju produksi akan
menghasilkan dinamika yang semakin lambat.

Agar tidak dilakukan tuning ulang untuk setiap perubahan beban yang relative besar,
maka kita dapat menjadwal besar parameter PID untuk setiap besar laju produksi yang
berbeda. Jika kontroler yang digunakan memiliki fasilitas Gain Scheduling, penjadwalan
tersebut pada dasarnya dapat dilakukan secara otomatis oleh kontroler.

Dalam kasus pengontrolan diatas, nampak jelas bahwa parameter kontrol PID untuk
setiap saat, nilainya dapat dijadwal berdasarkan besar laju debit fluida input. Besarnya
parameter PID yang digunakan untuk setiap kondisi secara teknis dapat mengacu pada
tabel 3.9 berikut:

Tabel 3.9. Look Up Table pada Gain Scheduling

Laju Produksi (Kg/men) K, T| T,
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W>25 7.83 4 1
15 <w<25 4.73 6.6 1.65
10 <w<15 3.13 10 25
Pengaduk
f Fluida out -
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A Power amplifier
co'
w (variabel penjadwal)
----------------------------- <¢--- SP
Gambar 3.25 Topologi kontrol Gain Scheduling pada sistem Heat Exchanger
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Gambar 3.26 Dinamika output proses terhadap perubahan laju produksi dengan menggunakan

topologi kontrol Gain Scheduling
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Gambar 3.25 dan 3.26 berturut-turut memperlihatkan diagram instrumentasi proses dan
hasil simulasi sistem kontrol Heat Exchanger dengan menggunakan metode Gain
Scheduling ( Dalam simulasi ini, parameter PID optimal untuk setiap laju produksi,
besarnya merujuk pada tabel 3.9).

3.4.2 Studi Kasus Gain Scheduling pada Kontrol Level dengan Penampang
Tanki Non Linear

Tinjau sistem kontrol level pada tangki dengan penampang non linear seperti nampak
pada gambar 3.27 berikut:

CO +co

Gambar 3.27 Sistem kontrol level pada tangki dengan penampang non linear

Dengan menganggap posisi control valve berdekatan dengan tanki penampung, maka
model matematis perubahan ketinggian (h) terhadap perubahan sinyal kontrol (co)
disekitar nilai steady nominalnya dapat dicari dengan menggunakan Hukum
kesetimbangan massa berikut:

Laju akumulasi massa pada tangki = laju massa input — laju massa output

Atau dapat ditulis secara matematis :

d
E(pAh(t)) = Pin — Pout (312)
dengan:
in = perubahan laju aliran fluida input disekitar nilai nominalnya (m*/det)
Cout = perubahan laju aliran fluida output disekitar nilai nominalnya(m®det)
p) = densitas fluida(kg/m?®)
h = Perubahan ketinggian fluida dalam tanki (m)
A = |uas penampang tanki (m?) pada ketinggian yang ditinjau

Seperti nampak dalam gambar 3.27, luas penampang tangki untuk setiap titik operasi
pada dasarnya akan bersifat variabel (berubah) dan nilainya sangat tergantung pada level
fluida steady awalnya. Untuk bentuk plant tangki tersebut, luas penampang memiliki
relasi seperti nampak pada persamaan 3.13 berikut:

A(H) =2LyR* = (R-H)? (3.13)
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dengan
H: ketinggian nominal fluida

Pada sistem tanki penampung, perubahan debit aliran fluida output akan berbanding lurus
dengan perubahan ketinggian fluida pada tangki (h) :

Oou = Kouh(t) (3.14)
dengan :
Kot = konstanta proporsionalitas yang harganya tergantung bukaan valve output

Jika control valve yang digunakan bertipe ATO, maka perubahan debit fluida input akan
proporsional terhadap besar perubahan sinyal kontrol (co) penggerak valve:

4, = K;,co (3.15)

dengan mensubsitusikan persamaan (3.13), (3.14) dan (3.15) pada persamaan (3.12) serta
dengan melakukan sedikit langkah penyederhanaan, maka akan diperoleh persamaan
diferensial berikut

A O _ ey Kooy (3.16)
KOUI dt KOUt
Atau dapat ditulis dalam bentuk fungsi alih
h(s) _ K (3.17)
co(s) Ts+1
dalam hal ini

K = gain statis proses (nilainya konstan) ; K = Kin

out

T= Konstanta waktu (nilainya bervariasi tergantung level); T = A(H)

out

Berdasarkan persamaan 3.17 tersebut, terlihat jelas bahwa konstanta waktu (T) untuk
plant level yang dibahas ini akan memiliki nilai yang bersifat variabel yaitu tergantung
pada level ketinggian nominalnya. Tabel 3.10 dibawah memperlihatkan nilai gain statis
dan konstanta waktu proses untuk dua level ketinggian yang berbeda pada tangki
nonlinear dengan nilai parameter berikut:

K. =0.5 m?/s

K., = 0.005m*s%

R (jari-jari tangki) = 0.5 meter
L (panjang tangki) = 1 meter

Tabel 3.10. Nilai parameter proses level fluida untuk dua nilai ketinggian

Ketinggian nominal
-H (meter) X U

0.1 0.01 1.2

0.5 0.01 2
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0.9 0.01 1.2

Sehingga dengan demikian agar sistem kontrol level menghasilkan unjuk kerja yang
optimal untuk berbagai ketinggian, maka parameter PID yang digunakannya pun harus
disesuaikan dengan level ketinggian nominalnya. Dalam hal ini, salah satu teknik yang
dapat digunakan adalah dengan menggunakan metode kontrol gain scheduling dimana
variabel penjadwal yang digunakan adalah level fluida itu sendiri.

3.5. Contoh Soal dan Penyelesaian

Contoh 3.1
Perhitungan parameter Pl optimal ber dasarkan informasi osilas proses

Gambar 3.28 dibawah memperlihatkan hubungan perubahan sinyal kontrol umpan balik
relay terhadap output proses tertentu. Berdasarkan informasi perioda dan magnitude
osilasi output pada gambar, carilah parameter Pl optimal seperti yang tersaji pada tabel
3.1 untuk pengontrolan proses tersebut

(3]

[=laligy] aF-4-----1-- ;. _________ ;.___________1_._____ R _________i _______ R

oo N N IR N A I S

Gambar 3.28 Dinamika output proses tertentu dengan kontrol relay

Penyelesaian.

Seperti yang telah dibahas sebelumnya, parameter Pl (atau PID) untuk pengontrolan
proses secara praktis dapat diperoleh berdasarkan dua buah informasi respon frekuensi:
perioda osilasi output proses --T, dan gain ultimate proses --K .

Berdasarkan grafik, nampak bahwa lama perioda osilasi untuk proses tersebut : T, = 5
menit, dengan besar sinyal output relay peak to peak --d dan besar sinyal output proses
peak to peak --a berturut-turut sama dengan 10 dan 4, sehingga dengan demikian besar
gain ultimate —nya:
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4x20

Y 3.14x4

Dengan mensubsitusikan nilai T, dan K, diatas pada persamaan-persamaan tuning tabel
3.1, parameter PI optimal untuk pengontrolan proses tersebut akan memiliki nilai seperti
nampak pada tabel 3.11 dibawah

Tabel 3.11. Metode tuning kontrol Pl untuk model proses pada contoh soal 3.1

M etode Kp T, K eterangan

Ziegler Nichols 2.88 4.15 Quarter decay ratio

Hang 16 1973 Dominant time
delay

Pessen 1.6 1.344 Dominant time
delay

Shinskey 3.52 3.9 L/T=0.2

Shinskey 3.072 2.35 L/T=1

Contoh 3.2

Perhitungan histerisis

Berapakah histerisis yang harus digunakan pada kontrol umpan balik relay untuk proses
yang memiliki karakteristik output berderau seperti nampak dalam gambar 3.29 berikut:

B0 T T T T r
= A S N SN S S—
ol N T T
kit | i I
P(%) 50 i I'III 1 (i bl "l e Y i | b I"I'i'|'|"'lr i
48 L L_LL __:_ L _:____ __ _ _% ____ _ ; . BTN h ]i -
P — S— S S— S— S §
0 i i i i i
0 5 10 15 . 20 28 30
menit

Gambar 3.29 karakteristik output berderau

Penyelesaian

Berdasarkan pengamatan dari grafik pada gambar 3.29, nampak bahwa level derau untuk
output proses tersebut bernilai kurang lebih sebesar 4%. sehingga dengan demikian lebar
histeris minimal yang harus digunakan pada kontrol output relay tersebut harus lebih
besar dari level derau yang terdeteksi. (lihat ilustrasinya pada gambar 3.30).
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CO, =A.sgn(e) A

Gambar 3.30 llustrasi lebar histerisis yang harus digunakan pada kontrol relay terkait
dengan derau pengukuran

Contoh Soal 3.3
Persamaan Gain Scheduling

Salah satu kelemahan realisasi Gain Scheduling dengan menggunakan tabel tengok
seperti yang telah dibahas sebelumnya adalah terjadinya hentakan sinyal kontrol sebagai
akibat perbedaan parameter kontrol yang bersifat mendadak pada setiap perubahan
kondisi operasi (lihat ilustrasinya pada perubahan gain proporsional dalam skema kontrol
Gain Scheduling gambar 3.31 dibawah).

K
P A Kp3
KPZ
Kp1
T
P>
Kondisi 1 Kondisi 2 Kondisi 3

Gambar 3.31 Perubahan nilai parameter kontrol (dalam hal ini gain proporsional) secara
mendadak akan mengakibatkan hentakan pada sinyal kontrol

Agar secara praktis tidak terjadi hentakan sinyal kontrol tersebut, maka secara
teknis metode kontrol Gain Scheduling dapat direalisasikan dengan menggunakan
teknik interpolasi seperti diilustrasikan pada gambar 3.32.
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P2
P3

P1

— — >
Kondisi 1 Kondisi 2 Kondisi 3

Gambar 3.32 Teknik interpolasi untuk mendapatkan parameter kontrol PID
dengan menggunakan teknik interpolasi diatas, parameter kontrol (Kp, T, dan Tp) dapat
dicari secara otomatis berdasarkan fungsi linear yang merelasikan variabel penjadwal

dengan parameter kontrol pada setiap kondisi yang dihadapi, atau secara matematis dapat
ditulis:

<K,,T,, T, >= f(SV)
Pertanyaan

Dengan menggunakan teknik interpolasi, carilah nilai gain proporsional pada studi kasus
Gain Scheduling sistem Heat Exchanger sebelumnya sebagai fungsi linear dari debit
fluida input (w)

Penyelesaian

Dengan mengacu tabel 3.9, diketahui Gain Proporsional untuk setiap kondisi laju
produksi:

Laju Produksi (Kg/men) Kp
W>25 7.83
15 <w<25 4.73
10 <w<15 3.13

Dalam bentuk grafik, tabel diatas dapat digambarkan:


mailto:setiaone.iwan@gmail.com�

Kontrol PID untuk Proses Industri, lwan Setiawan 135
setiaone.iwan@amail.com

KA

|
|
|
|
|
I 15
|
|
|
|

>
10 15 20 25 W (kg/men)

Gambar 3.33 Nilai gain penguat (Kp) sebagai fungsi linear laju produksi

Dengan mengacu gambar 3.33 diatas, terlihat bahwa besar nilai gain proporsional untuk
setiap besar laju produksi pada jangkauan nilai : 4@<25 memiliki hubungan yang
relative linear. Sehingga nilai Kp untuk laju fluida pada jangkauan tersebut dapat dicari
berdasarkan fungsi linear berikut:

AK,

Ko o (w-—w_ )+K
dimana dalam hal ini Kpmin adalah nilai gain proporsional untuk laju produksi paling
minimal (lihat gambar 3.33).
dengan mensubsitusikan nilai pada grafik, maka persamaan gain proporsional untuk

jangkauan 10 <w<25 adalah:

P min

4.7
Kp = ——(w-10) +3.13
p=7c W10)

3.5 Ringkasan

e Autotuning merupakan salah satu fasilitas modul kontrol dimana parameter
PID yang tepat dapat diperoleh secara otomatis.

o Berdasarkan sinyal eksitasinya, ada dua jenis Autotuning yang dapat dijumpai
pada modul control PID komersil: (1) Autotuning metode transient (metode
paramterik)dan Autotuning metode umpan balik relay atau metode respon
(frekuensi).

o Berdasarkan sifat prosesnya, metode Autotuning respon transient hanya dapat
diimplementasikan untuk proses-porses yang bersifat stabil (self regulating
proses), sedangkan metode umpan balik relay dapat digunakan baik proses self
regulating maun non self regulating
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o Karena dalam daerah kerja yang luas, proses umumnya bersifat non linear
maka proses autotuning pada dasarnya harus dilakukan pada daerah titik kerja
proses

o Untuk proses-proses yang memiliki titik kerja atau perubahan beban yang
relaitf besar atau juga proses-proses yang memiliki nonliearitas signifikan,
maka skema control yang tepat untuk digunakan adalh skema control gain
scheduling

3.6 Soal Latihan

3.1. Berdasarkan informasi perioda dan magnitude osilasi pada pengontrolan umpan
balik relay dalam gambar 3.34 dibawah, carilah parameter PID optimal berdasarkan
metode-metode tuning seperti yang tersaji pada tabel 3.2

41 T ! r T . T
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a0
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395

39

/5 ! !
a2 ! ! ) ! ) !
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| B o B T B e e e e ot B
coes) | s | s s
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Gambar 3.34 Hubungan sinyal kontrol umpan balik relay dengan output proses
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3.2. Gambar 3.35 berikut memperlihatkan hasil pengukuran respon output berderau.
Carilah lebar histerisis minimal pada sistem kontrol umpan balik relay untuk proses
tersebut

& . : . : :
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Gambar 3.35 Output proses berderau

3.3 Carilah fungsi interpolasi penguat proporsional berdasarkan ketinggian pada studi
kasus gain scheduling pengontrolan level pada plant nonlinear gambar 3.27.

3.4 Dengan menggunakan hukum kesetimbangan massa, carilah persamaan dinamika
antara level fluida terhadap perubahan sinyal kontrol untuk plant pada gambar 3.36

dibawah
v

Gambar 3.36 Plant kontrol level nonlinear

3.5 Dengan menggunakan simulink, simulasikanlah sistem kontrol umpan balik relay
untuk berbagai model proses berikut:

—1.5s

0.5
a. pv(s):me .co(s)

5 -1.5s

-0
b. pv(s):me .co(s)
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o

05 -1.5s l —0.5s
. pv(s)=———e °.co(s) + ——e °d(s
pv(s) 2s+1 () 2s+1 (s

. pv(s) = -05 e?°.co(s)
S

o

(s = % &% co(s) + 0—51 d(s)

@D

=h

pv(s) = %e-l-“[co(s) +d(9)]

0. pv(s) = ije“[co(s) —d(9)]

3.6 Berdasarkan informasi perioda dan magnitude osilasi yang diperoleh dari hasil
simulasi, carilah parameter kontrol PI-D untuk proses-proses pada soal 3.5 diatas

00000
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Bab 4

SKEMA KONTROL PID LANJUT: CASCADE,
FEEDFOWARD - FEEDBACK DAN RATIO
CONTROL

Tujuan Bab

Dalam bab ini akan dibahas tiga skema kontrol PID lanjut yang dapat dijumpai di Industri
Proses, masing-masing skema Cascade, Feedfoward-feedback dan Ratio control. Setelah
menyelesaikan bab ini, anda diharapkan dapat

¢ Menjelaskan prinsip kerja Cascade control
¢ Menjelaskan kelebihan Cascade control terhadap kontrol PID loop tunggal

o Menjelaskan syarat-syarat yang harus dipenuhi dalam penerapan Cascade
control

¢ Memahami prosedur tuning yang harus dilakukan pada sistem Cascade control
o Menjelaskan prinsip kerja Sistem Feedfoward- Feedback Control

o Menjelaskan kelebihan Feedfoward- Feedback Control terhadap kontrol PID
loop tunggal

e Menjelaskan prinsip kerja Ratio control

e Melakukan simulasi untuk masing-masing skema kontrol lanjutan diatas

Bacaan Prasyar at
e Bab 1. Dinamika dan Model Kontrol Proses Industri

e Bab 2. Kontrol PID Untuk Proses Industri : Berbagai Struktur dan Metoda
Tuning Praktis

4.1 Pendahuluan

Walaupun hampir semua kebutuhan kontrol proses dapat diselesaikan hanya dengan
menggunakan loop PID tunggal, tetapi dalam beberapa kasus tertentu (terutama
pengontrolan proses yang memiliki parameter dinamis --delay transportasi dan konstanta
waktu proses yang sangat dominan serta proses-proses yang sering mengalami
gangguan), pengontrolan dengan loop tunggal umumnya akan menghasilkan unjukkerja
yang kurang bahkan tidak memuaskan.

Agar sistem kontrol menghasilkan unjukkerja yang layak, maka pada kasus-kasus diatas
diperlukan skema kontrol lanjut yang tidak hanya sekedar loop tunggal melainkan bersifat
multiloop.

Tergantung problem yang dihadapi, berikut ini dua topologi kontrol multiloop berbasis
algoritma PID yang dapat dijumpai pada pengontrolan proses industri

» Kontrol Bertingkat (Cascade Control).
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» Kontrol Umpan Maju-Umpan Balik (Feedfoward-feedback Control)

Berdasarkan survey dari Control Engineering pada tahun 1998, sekitar 9% dan 6% proses
industri berturut-turut menggunakan skema Cascade control dan Feedfowar d-feedback
control sebagai basis pengontrolannya.

Khusus untuk proses yang melibatkan operasi pencampuran (mixing), selain dua skema
kontrol diatas, sistem kontrol multiloop lain yang dapat dijumpai adalah apa yang dikenal
dengan nama ratio control (kontrol perbandingan).

4.2 Kontrol Cascade

Kontrol Cascade adalah sebuah metode kontrol yang memiliki (minimal) dua buah loop
pengontrolan: loop pengontrolan primer atau master loop dan loop pengontrolan sekunder
atau dave loop. Dalam skema kontrol ini, output kontroler pada sisi master secara
fungsional digunakan untuk memanipulasi Setpoint bagi loop pengontrolan sekundernya.

Penerapan skema Cascade pada kontrol proses akan menghasilkan unjuk kerja yang
memuaskan jika proses yang dikontrol selama operasinya sering mengalami gangguan
pada sisi loop sekundernya.

Salah satu contoh proses industri yang secara intensive memanfaatkan skema cascade
dalam pengontrolannya adalah sistem Heat Exchanger seperti nampak pada gambar 4.1
berikut.

Steam (uap)
XD& “°

Flow Transmitter Pressure Transmitter
(Sensor aliran) (Sensor tekanan)

Temperature Transmitter
(Sensor suhu)

Fluida In Fluida Out

Shell and Tube *
Kondensat

Gambar 4.1. Sistem Heat Exchanger

Seperti yang telah dijelaskan dalam Bab 1, Hubungan sebab akibat antara perubahan
sinyal kontrol penggerak valve dengan output (dalam hal ini temperature fluida outlet)
untuk proses diatas secara matematis dapat didekati oleh model FOPDT yang hanya
dicirikan oleh tiga parameter proses : Keterlambatan transportasi -L, Konstanta waktu --T
dan Gain statis proses -K.

Dalam sistem Heat Exchanger tersebut, tugas utama yang dilakukan oleh sistem kontrol
adalah mengatasi berbagai macam gangguan yang muncul selama operasi pengontrolan
berlangsung. Dari sekian banyak sumber gangguan, salah satu yang sering muncul
adalah gangguan yang diakibatkan oleh perubahan tekanan steam yang digunakan
sebagai sumber energi panas.

Perubahan tekanan dapat terjadi karena boiler pemasok steam yang sama, umumnya
digunakan juga untuk utilitas atau sistem Heat Exchanger yang lain: jika salah satu
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sistem mulai diaktifkan atau dinonaktifkan, maka tekanan steam yang digunakan pada
semua plant atau sistem akan mengalami perubahan (gangguan).

Apabila perubahan tekanan steam nilainya tidak terlalu besar, skema kontrol PID loop
tunggal pada dasarnya telah cukup memadai untuk digunakan sebagai basis pengontrolan
(lihat gambar 4.2). Tetapi jika perubahan yang terjadi relative signifikan, pengontrolan
loop PID tunggal umumnya akan menghasilkan unjuk kerja yang tidak memuaskan. Hal
ini dapat dipahami karena pada sistem kontrol ini, kontroler akan mulai bekerja
mengatasi perubahan tekanan hanya ketika telah “melihat” error temperature yang terjadi.

Steam (uap)

Loop PID tunggal

Fluida In Fluida Out

'

Gambar 4.2. Pengontrolan temperature fluida output dengan Loop PID tunggal

Padahal pada satu sisi, karena adanya jarak antara control valve dengan plant Heat
Exchanger, error temperature yang mulai dirasakan pada sisi outlet pada dasarnya
disebabkan oleh perubahan tekanan steam yang telah terjadi sekian detik atau menit
sebelumnya. Sehingga dengan demikian ketika kontrol PID mulai bekerja untuk
mengatasi error, efek perubahan tekanan steam yang telah dulu terjadi masih akan tetap
dirasakan pada plant Heat Exchanger sekian detik atau menit kedepan. (dengan kata lain
kontrol PID akan selalu mengalamai keterlambatan aksi kontrol): semakin jauh posisi
control valve terhadap plant, keterlambatan aksi kontrol akan semakin signifikan.

Dengan mengingat:

1. Adanya hubungan kausalitas (ketergantungan) diantara variabel-variabel proses
berikut:

Tekanan steam — Laju aliran steam — Temperature fluida outlet

2. Respon perubahan laju aliran steam sebagai akibat perubahan tekanan akan jauh
lebih cepat dibandingkan respon perubahan temperature fluida sebagai akibat
perubahan laju aliran steam

Maka untuk mengatasi keterlambatan aksi kontrol pada sistem Heat Exchanger,
pengontrolan temperature fluida outlet dapat dilakukan dengan meregulasi laju aliran
steam secara langsung (lihat gambar 4.3).
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Steam (uap)

Fluida In Fluida Out

'

Gambar 4.3. Pengontrolan temperature fluida output dapat dilakukan dengan cara meregulasi laju
aliran steam

Tetapi ditinjau dari sisi pengontrolan temperature fluida outlet itu sendiri, gambar 4.3
diatas masih bersifat open loop: jika terjadi gangguan yang berasal dari sumber lain
(misal perubahan laju aliran fluida), maka operator harus menseting ulang setpoint laju
aliran steam tersebut secara manual.

Agar sistem kontrol temperature pada gambar 4.3 benar-benar bersifat loop tertutup,
maka variabel utama yang dikontrol (dalam hal ini temperature fluida outlet) juga perlu
diumpan balikan. Tetapi karena pada sistem hanya tersedia satu penggerak control valve,
maka output kontrol temperature sekarang tidak dapat secara langsung memanipulasi
control valve, melainkan dijadikan Setpoint bagi laju aliran steam (lihat gambar 4.4 ).

Skema pada gambar 4.4 inilah yang dinamakan sebagai kontrol cascade. Dalam hal ini
kontrol laju aliran steam bertindak sebagai loop pengontrolan sekunder, sedangkan
kontrol temperature bertindak sebagai loop pengontrolan primer (kontrol utama).

Steam (uap)

Fluida In Fluida Out

¢

Gambar 4.4. Skema kontrol Cascade pada Sistem Heat Exchanger
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Gambar 4.5. Pengaruh perubahan steam pada sistem kontrol PID tunggal vs sistem kontrol
Cascade

Jika kedua loop kontrol PID pada skema cascade (loop primer dan sekunder) diatas
dituning secara tepat, maka unjuk kerja pengontrolan secara praktis akan menunjukan
hasil yang relative lebih baik dibandingkan hasil pengontrolan loop PID tunggal yang
dituning secara optimal juga. Sebagai ilustrasi, gambar 4.5 memperlihatkan perbandingan
respon perubahan temperature untuk kedua skema kontrol pada sistem Heat Exchanger
dalam menanggapi perubahan tekanan steam berdasarkan hasil simulasi.

4.2.1. Diagram blok dan model matematis proses untuk sistem kontrol Cascasde

Relative dibandingkan representasi P&ID-nya, skema cascade control ini akan jauh lebih
mudah dipahami jika pengontrolan tersebut direpresentasikan dalam bentuk diagram
bloknya. Dengan menggunakan diagram blok, hubungan kausalitas diantara variabel-
variabel pada sistem cascade control dapat terlihat lebih eksplisit (lihat gambar 4.6).

Dengan merujuk pada studi kasus sistem kontrol Heat Exchanger sebelumnya, pv, dan
pv: yang tercantum pada gambar 4.6 berturut-turut merepresentasikan perubahan laju
aliran steam - variabel sekunder dan perubahan temperature fluida outlet -variabel primer
(dalam hal ini H,(s) adalah fungsi alih perubahan laju aliran steam terhadap perubahan
tekanan steam, H,(s) adalah fungsi alih perubahan temperature fluida outlet terhadap
perubahan laju aliran steam).
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Loop Pengontrolan Sekunder

Loop Pengontrolan Primer

Gambar 4.6. Blok diagram Struktur Kontrol Cascade

Sedangkan perubahan tekanan steam pada sistem heat exchamger (gangguan) dalam
gambar tersebut dimodelkan sebagai variabel d, yang secara langsung mempengaruhi laju
aliran steam.

Seperti yang telah sedikit disinggung sebelumnya, hubungan antara sinyal kontrol
penggerak valve dengan variabel temperature fluida outlet (PV;) secara matematis
memiliki model FOPDT:

Dengan mengganggap kontrol valve bersifat linear maka H,(s) dan Hi(s) pada gambar
4.6 juga tentunya akan memiliki model matematis linear juga:

K
H, (s)=—2_ge"° 4.1
.(s) T+l 4.1)
K
H. (s)=—2>_ge"® 4.2
1(9) Ts+1 (4.2)

Tidak hanya pada kasus pengontrolan sistem heat exchanger, skema kontrol cascade juga
dapat diterapkan pada kasus-kasus pengontrolan proses lainnya (seperti pengontrolan
tekanan, level dan sebagainya). Tetapi agar menghasilkan unjuk kerja yang memuaskan,
proses yang dikontrol tersebut harus memiliki karakteristik model matematis seperti
halnya pada kasus pengontrolan sistem heat exchanger, yaitu:

1. Terdapat hubungan erat antara variabel utama yang dikontrol dengan variabel
proses lain (variabel sekundernya). Misal dalam sistem heat exchanger, jelas
terlihat adanya hubungan yang bersifat kausal antara varibel utama yang
dikontrol (dalam hal ini temperature) dengan laju aliran steam.

2. Gangguan utama yang muncul terdapat pada loop pengontrolan sekunder. Misal
pada kasus heat exchanger, fungsi utama cascade control adalah menekan
gangguan yang berasal dari perubahan tekanan steam (loop sekunder). Untuk
gangguan yang berasal dari sumber lain (misal perubahan temperature fluida
inlet), skema kontrol cascade tidak menghasilkan pengaruh yang berarti.

3. Respon loop pengontrolan sekunder harus lebih cepat dibandingkan dengan
respon loop pengontrolan primer: konstanta waktu fungsi alih pada loop primer
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paling tidak harus sepuluh sampai dua puluh kali lebih besar dari konstanta waktu
loop sekundernya.

4.2.2 Prosedure Tuning pada Sistem Kontrol Cascade

Secara praktis, skema kontrol cascade umumnya diimplementasikan dalam modul
perangkat keras pengontrolan yang sama. Dalam hal ini modul kontrol PID (komersil)
yang digunakan selain harus memiliki mode pengontrolan manual dan Auto juga harus
memiliki mode kontrol cascade.

Gambar 4.7 sampai gambar 4.9 berikut memperlihatkan aliran informasi sinyal kontrol
untuk masing-masing mode pada modul kontroler.

Cascade (Remote SP) Aut
uto

PID o co

—oeo
+
i Manual
(Local SP)

Operator

PV

Gambar 4.7. Aliran sinyal kontrol pada mode Manual

Cascade (Remote SP)
T PO el 0
+
i Manual
(Local SP)
Operator

PV

Gambar 4.8. Aliran sinyal kontrol pada mode Auto

Cascade (Remote SP) Aut
uto

> PID —o—
]

Manual
(Local SP)

Operator

PV

Gambar 4.9. Aliran sinyal kontrol pada mode Cascade

Berdasarkan ketiga gambar diatas nampak bahwa jika kontroler diseting pada mode
Manual, maka Output kontroler besarnya diseting secara manual oleh operator (lihat
gambar 4.7), jika kontroller diseting pada mode Auto maka output kontroler berasal dari
blok kontrol PID, dengan nilai seting point besarnya diatur oleh operator, sedangkan pada
mode Cascade besarnya setpoint tidak diatur oleh operator melainkan berasal dari output
blok kontrol PID primernya (lihat juga gambar 4.10)
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Gambar 4.10. Aliran sinyal kontrol lengkap pada mode Cascade

Karena ada dua loop yang saling berinteraksi, tuning sistem kontrol Cascade memerlukan
perhatian lebih khusus dari sistem kontrol PID loop tunggal. Tuning harus dapat
mencapai keadaan loop primer yang stabil dan didukung dengan kestabilan yang mantap
dari loop sekunder. Respon kontrol loop sekunder tidak boleh mempengaruhi respon loop
primer. Dengan kata lain, loop primer seolah-olah tidak mengetahui bahwa di dalamnya
ada loop sekunder. Hal itu dibuat dengan menyetel loop sekunder lebih tidak sensitif dari
loop primernya.

Berikut adalah langkah-langkah untuk men-tuning sistem kontrol Cascade:
1. Meletakkan kedua loop kontrol pada mode manual.

2. Melakukan tuning terlebih dulu pada loop sekunder (Hx(s)) seperti halnya tuning
sistem kontrol PID loop tunggal (Jika parameter proses H,(s) diketahui secara pasti,
maka parameter kontrol PID dapat dihitung secara mudah dengan menggunakan
metode-metode tuning empiris—Ilihat kembali bab 2).

3. Setelah setting di loop sekunder menghasilkan respon yang cukup mantap, ubah
mode kontrol loop sekunder ke Auto. Kemudian tuning dilakukan pada loop primer,
yaitu dengan terlebih dulu mengubah mode loop kontrol sekunder dari posisi Auto ke
posisi cascade (Dengan mengganggap sistem kontrol memiliki fasilitas bumpless
trasfer, maka secara otomatis, output kontrol primer akan diinisiaslisasi dengan nilai
setpoint dari loop sekundernya).

4. Lakukan tuning loop primer dengan menggunakan metode umpan balik relay atau
metode empiris lainnya.

4.3.Kontrol Feedfowar d-Feedback

Sesuai namanya, sistem kontrol Feedfoward-Feedback adalah sistem kontrol gabungan
antara pengontrolan umpan maju (feedfoward) dan pengontrolan umpan balik (feedback).
Pada sistem kontrol ini, fungsi utama dari kontrol feedfoward adalah mengantisipasi
pengaruh gangguan terhadap variabel proses yang dikontrol. Dalam hal ini kontroler akan
mulai bekerja mengatasi gangguan, sebelum gangguan tersebut mempengaruhi output
proses yang dikontrol.

Misal pada sistem kontrol Heat Exchanger, skema kontrol feedfoward-feedback dapat
digunakan jika sumber gangguan utama bersalah dari fluktuasi temperature fluida inlet.
Pada kasus ini, sistem kontrol feedfoward akan mulai bereaksi ketika terdeteksi adanya
perubahan temperature pada fluida input proses tersebut (bandingkan dengan cara kerja
sistem kontrol feedback). Dalam bentuk diagram prosesnya, skema kontrol feedfoward-
feedback pada pengontrolan sistem Heat Exchanger akan nampak seperti pada gambar
4.11 (dalam diagram tersebut, blok kontrol feedfoward disimbolkan dengan lingkaran
berlabel FF).
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Gambar 4.11. Skema kontrol Feedfoward-feedback pada Sistem Heat Exchanger

4.3.2. Diagram blok dan model matematis proses untuk sistem kontrol Feedfoward-
Feedback

Jika direpresentasikan dalam bentuk diagram bloknya, sistem kontrol feedfoward-
feedback akan nampak seperti pada gambar 4.12 dibawah.

Proses
d
B Hys)
Fungsi alih gangguan
|-> He(s)
Sp * +
e co
PID H(s) Yy
+ +
Fungsi alih proses

Gambar 4.12. Blok diagram struktur kontrol feedfoward-feedback

Dalam gambar 4.12 diatas, d adalah gangguan yang dapat diukur (pada kasus sistem
kontrol Heat Exchanger, d adalah perubahan temperature fluida inlet), sedangkan Hge
adalah kontrol Feedfoward yang berfungsi mengkompensasi gangguan tersebut.

Ditinjau secara matematis, blok kontrol Hge(s) pada dasarnya hanyalah berupa filter atau
bahkan gain proprosional saja. Untuk sebuah proses tertentu parameter Hee(s) dapat
dicari dengan memecahkan relasi antara variabel deviasi output proses (pv) terhadap
pengaruh variabel gangguan (d) seperti nampak pada gambar 4.13 dibawah
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> H,S)
l Fungsi alih gangguan

CO

P H(S)

Fungsi alih proses
Gambar 4.13. Blok diagram struktur kontrol feedfoward
Berdasarkan gambar tersebut nampak

pv(s) = (Hee (SIH(5) + H, (s))d(s) (4.3)

Agar gangguan —d yang terjadi tidak mempengaruhi variabel output proses (pv), maka
fungsi alih proses terhadap gangguan tersebut harus nol, atau secara matematis dapat
ditulis:

PUS) 1, (9H(9+ Hy(9) =0 (.4)
d(s)

Dengan menyederhanakan persamaan 4.4, fungsi alih kontrol umpan maju tersebut
sekarang dapat dicari secara mudah:

H,(s)
He(s)=——2> 45
re(S) =1 © (4.5)
Berdasarkan persamaan 4.5 diatas, nampak bahwa fungsi alih kontrol Feedfoward dapat
dicari jika model proses dan model gangguannya diketahui secara pasti.
Khusus untuk model proses FOPDT:

K

H(s) = e’
() Ts+1
dan
H(9) =g
Tys+1

Kontrol Feedfoward dapat dirumuskan menjadi:

Ky Ts+1 0
Hee == T 501 (40)
d

Dalam sejumlah literature dan buku manual kontrol, persamaan 4.6 diatas umumnya
direpresentasikan dalam bentuk berikut:

Tieag +1
T.s+1

lag

Hee (S) = —Kie R (4.7)
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dalam hal ini
K
=
Tlead =T
Tlag :Td
Lee =Ly —L

Nilai-nilai parameter proses dan gangguan (K, Kq, T, Tg, L dan L) yang digunakan untuk
mendapatkan fungsi alih kontrol Feedfoward diatas secara praktis dapat dicari lewat
eksperimen Bump Test seperti yang diperlihatkan pada gambar 4.14. (tentang mekanisme
Bump Test, materinya dapat dilihat kembali pada bab I).

Ex
| —»| H)

Fungsi alih gangguan

=2 He PV

+ perubahan output proses

Fungsi alih proses

(a). Blok Diagram model proses dan gangguan

_PV.-PF
PV o - 0 ]

Ex :
BExp : - _—

i

coq [

co

€Oy T s -

(wakiu)

(b). Hubungan input-output tipikal hasil eksperimen Bump-test
Gambar 4.14. Eksperimen Bumptest untuk mendapatkan parameter model proses dan gangguan
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Jika parameter model proses dan model gangguan dapat diketahui secara akurat, maka
unjuk kerja pengontrolan dengan menggunakan skema kontrol feedfoward-feedback ini
akan menunjukan hasil yang lebih memuaskan dibandingkan dengan pengontrolan PID
loop tupggal (lihat ilustrasi hasil dari simulasi pada gambar 4.15 dibawah).

P : : : |
respon feedfoward-feedback cantral
R e I e i et I —
e J SR N TS A —
o i i i i i i i
u} S0 100 150 200 250 300 250 400

P

respon feedbackcocaontral

4 ______________________________________________________________________ —]

o= ) ANV S A D —]

u] 1 1 1 1 1 1 1

D ,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,, —

e —]

e S —]
di25)

R A AR [ AU U U —

T . ]

S S

1 1 1 | 1 1 1

L= T T

10 - - : :

] —
spewed g Lo o b bbbl bl bl _|

T B e S Rl CECEERS -

e e R e it SREEEE TS EEEEEEEEY PEEEEEETE EEP R —

u] 1 1 1 i i 1 1
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Gambar 4.15. Pengaruh gangguan pada sistem kontrol PID tunggal vs sistem kontrol Feedfoward
— eedback untuk model proses pada persamaan 4.8

4.4. Kontrol Ratio

Tujuan utama kontrol ratio adalah menjaga perbandingan antara dua buah variabel pada
nilai yang dikehendaki. Sistem kontrol ini umumnya dapat ditemukan pada proses-proses
pencampuran (misal pada sistem pencamuran udara dan bahan bakar pada plant
furnace)

Sebagai contoh, tinjau diagram proses pada gambar 4.16 berikut:
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Gambar 4.16. Diagram proses pencampuran dua buah fluida

Tujuan kontrol proses diatas adalah menjaga perbandingan antara laju aliran fluida A
dengan laju aliran fluida B , atau:

PV
R =—2L2 = konstan
A

[=iu]

S0

A0
P BEICSE]

30

20

1
55
S0
A5
40

SPECI6)
35
=0

25

i=lnl 1 1 1 1 1

=]

] e s S e -
P et : : : : :

) RGRCEEREEE oo it RORLEEEEEER] SECPTRTETEEE EREREEP LR -

[=lu} - .. —

! : ! : !
243 : - : (R S |

] 10 20 S0 40 S0 [=1m]

wneaktiu

Gambar 4.16. Diagram proses pencampuran dua buah fluida
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Karena pada diagram proses tersebut, variabel yang dapat dimanipulasi adalah laju aliran
B, maka agar perbandingannya tetap konstan, SetPoint untuk laju aliran B tetntunya harus
dirumuskan:

P, =RPV,

Gambar 4.17 memperlihatkan ilustarasi respon laju aliran B terhadap perubahan laju
aliran A (dengan nilai R konstan) dan respon laju aliran B terhadap perubahan R (dengan
laju aliran A konstan) pada sebuah sistem kontrol mixing.

4.5. Contoh Soal dan Penyelesaian

Contoh 4.1
Perancangan Sistem Kontrol Cascade

Tinjau diagram blok sistem kontrol Cascade pada gambar 4.17 dibawah.

Proses

SP CO, Co
PID PID.

> H,(s)

Gambar 4.17. Diagram blok sistem kontrol Cascade

Untuk proses tersebut diketahui fungsi alih loop primer (H(s)) dan loop sekunder
(H2(s)) berturut-turut adalah:

3e—68
H.(s) = +d. (s
() sl ()
dan
2e®
H.(s) = +d,(s
2(9) 3511 2(9)
Pertanyaan

a. Jika kedua kontroler yang digunakan berjenis PI, carilah parameter optimal yang
didapat menurut metode Chien Regulator 1

b. Dengan menggunakan bantuan Matlab Simulink, simulasikan output sistem kontrol
hasil jawab a (terutama terkait dengan terjadinya gangguan —d)

Penyelesaian
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a. Seperti yang telah dijelaskan pada subbab 4.2., Untuk sistem kontrol cascade,
kontroler yang perlu di-tuning terlebih dulu adalah kontroler pada loop sekundernya:

—S

2e
H,(s) =
() 3s+1
Dengan menggunakan Metode Chien Regulator 1 (lihat tabel 2.4 pada Bab 2) didapat
parameter kontrol Pl pada loop sekunder tersebut:
06T 0.6x3
K.L 2xi

T, =4L=4x1=4

+d,(s); K=2,T=3, L=1

0.9

KP

Khusus untuk kontrol Pl pada loop primer, parameter kontroler dapat dicari jika
terlebih dulu diketahui fungsi alih atau model antara sinyal input loop sekunder -CO,
terhadap variabel primer yang dikontrol-PV; (lihat ilustrasinya pada gambar 4.18
dibawabh).

Proses

co, co,
PID

Gambar 4.18. Hubungan CO; vs PV,

Dengan menggunakan bantuan Matlab Simulink seperti nampak pada gambar 4.19,
hubungan sebab akibat CO; vs PV, diperoleh pada gambar 4.20

= T i

a4z d1

¥

Secopel

-
u 2 * 3 1
e+ » FID > 3%{ » . > D%(-P e ™
o i — 3+ ! 1dz+1 addd Fy—
addz  FID Controller Transport Hz Add Tranzport HA p
Crelayd Delay

Gambar 4.19. Diagram Simulink untuk blok diagram gambar 4.18
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e
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Gambar 4.20. Hasil simulasi blok simulink gambar 4.19

Berdasarkan identifikasi dari gambar 4.20 diatas, diperoleh parameter proses pada
loop primer sistem kontrol tersebut:

Delay transportasi- L = 7;
Konstanta proses- T = 10;
Gain status - K=3

Sehingga dengan demikian, parameter kontrol Pl untuk loop primer berdasarkan
metode Chien-Regulator I:

06T _ 0.6x10
KL  3x7

T, =4L =4x7 =28

Ko =0.286

b. Dengan Matlab Simulink (lihat blok simulasi gambar 4.21), hubungan perubahan
Setpoint dan input gangguan pada loop sekunder —d, terhadap perubahan output
proses (variabel primer) dapat dilihat pada gambar 4.22 (sebagai bahan perbandingan
pada grafik yang sama di-plot juga hasil simulasi pengontrolan loop PID tunggal pada
proses tersebut)

14+
Addz  PID Controller Transport Add Transport H4
Drelayi Delay

Gambar 4.21. Diagram Simulink sistem kontrol Cascade
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Gambar 4.22. Salah satu hasil simulasi blok simulink gambar 4.21
Contoh 4.2

Perancangan Sistem Kontr ol Feedfowar d-Feedback
Tinjau diagram blok proses pada gambar 4.23 berikut

Proses

—— | H(s)

CO pv

Gambar 4.23. Diagram blok proses dengan gangguan
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Berdasarkan hasil identifikasi Bump Test, proses tersebut memiliki model matematis :

-5s

0.8e le”’

V(S) = co(s) — d(s
pV(s) 12s+1 (s 15s+1 (s
Pertanyaan

a. Jika kontroler feedback yang digunakan pada proses tersebut adalah PID ideal,
carilah parameter optimal yang didapat menurut metode Chien Regulator 0%
overshoot

b. Rancang sistem kontrol Feedfoward untuk proses diatas

c. Dengan menggunakan Matlab Simulink, simulasikan tanggapan output proses
terhadap perubahan Setpoint dan gangguan, masing-masing untuk kontrol PID loop
tunggal (hasil jawab a)dan kontrol Feedfoward-feedback (hasil jawab a dan b).

Penyelesaian

a. Berdasarkan persamaan model matematis proses tersebut, diketahui :
Gain statis proses — K= 0.8
Konstanta waktu proses — T = 12
Delay transportasi proses -L = 5

Dengan demikian Parameter PID menurut metode Chien-Regulator 0% overshoot
(lihat tabel 2.7 pada bab 2).

K, - 0.95T _ 0.95x12 _ogs5
KL 0.8x5

T, =2.38L =2.38x5=11.9

T, =0.42L = 0.42x5= 2.1

b. Untuk merancang sistem kontrol feedfoward, perlu diketahui terlebih dulu model
gangguan proses tersebut, berdasarkan soal didapat:

Gain statis gangguan — K4=-1
Konstanta waktu gangguan — T4 = 15
Delay transportasi gangguan —L4 = 7

Dengan merujuk persamaan 4.7, kontrol Feedfoward dirumuskan:

Tlead + 1 e—LFFs

H..(s)=-K.,. ————
FF() FFTIagS+1
Dalam hal ini:

K -1
K,=—%9=_—=-=125
K 08
T =T =12
T =T4=15

lag
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L, =L,—L=7-5=2

Sehingga dengan demikian:

H..(s)=1.25

12+1  ,
e
15s+1

c. Dengan Matlab Simulink (lihat blok simulasi gambar 4.24 dan gambar 4.25),
hubungan perubahan Setpoint dan input gangguan terhadap perubahan output proses
dapat dilihat pada gambar 4.26

] |

=p

——ml+

[

1

|

Addi

18s+1
d Transport Transfer Feond
Delayd
| —
0.8 g
o[ro | —sfy}of 2 |
=+
Add
FID Contrallar Transpaort Transfer Fon
Crelay

¥

p

Gambar 4.24. Diagram Simulink sistem kontrol Loop PID tunggal untuk contoh soal 4.2.c
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Gambar 4.25. Diagram Simulink sistem kontrol Feedfoward-feedback untuk contoh soal 4.2.c
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Gambar 4.26. Diagram blok sistem kontrol Cascade
Contoh 4.3

Perancangan Sistem Kontrol Ratio

Tinjau proses mixing dua jenis fluida pada gambar 4.27 dibawah.
Dalam proses pencampuran tersebut, hanya fluida B yang dikontrol
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Gambar 4.27. Diagram blok sistem kontrol proses mixing

Pertanyaan
a. Jika diketahui model matematis antara sinyal kontrol terhadapa laju fluida B:

0.48e ™
V(S) = ——Co(S
Pv(s) 20s+1 )
Carilah parameter PID ideal berdasarkan metode Chien-Regulator 0% overshoot
untuk sistem kontrol tersebut

b. Dengan menggunakan Matlab Simulink, simulasikan tanggapan output proses laju
aliran B terhadap perubahan laju aliran A (dengan nilai R konstan) dan respon laju
aliran B terhadap perubahan R (dengan laju aliran A konstan) pada sistem tersebut

Penyelesaian
a. Berdasarkan persamaan model matematis proses diatas, didapat parameter kontrol PID
ideal:
0.95T 0.95x20
Kp = = =

KL  0.48x5

T, =2.38L =2.38x5=11.9
T, =042L=0.42x5=2.1

b. Dengan Matlab Simulink (lihat blok simulasi gambar 4.28), tanggapan perubahan laju
aliran B terhadap perubahan laju aliran A (dengan nilai R konstan) dan respon laju
aliran B terhadap perubahan R (dengan laju aliran A konstan) pada sistem kontrol
tersebut nampak pada gambar 4.29.
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Gambar 4.28. Diagram Simulink sistem kontrol Feedfoward-feedback untuk gambar 4.26

7o

B0

50

Flow B(%)
40

30

=]
=0 ! T ! T T

g0

7o

BO [----mmmee- T T
Flow &%) : : :
Z0

40

=0 i i i i i

0.8

075

o7

Ratio 0.6
0.5

0.4

a 100 200 400

ey
Gambar 4.29. Salah satu hasil simulasi blok Simulink gamabr 4.28

4.6 Ringkasan

B00

e Sistem kontrol Cascade adalah sistem kontrol yang memiliki minimal dua buah
loop pengontrolan: Loop pengontrolan primer dan loop pengontrolan sekunder

e Skema kontrol cascade hanya efektif digunakan jika memenuhi dua syarat utama
berikut:

0 Sumber gangguan langsung mempengaruhi loop pengontrolan sekunder

o Dinamika loop sekunder jauh lebih cepat dibandingkan loop primernya
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e Skema kontrol Feedfoward-feedback adalah sistem kontrol gabungan antara
kontrol umpan maju dan sistem kontrol umpan balik

e Dalam sistem kontrol Feedfoward-feedback, elemen kontrol feedfoward
digunakan untuk mengantisipasi gangguan yang muncul pada sisi input proses
yang dikontrol. Syarat penerapannya adalah gangguan tersebut dapat diukur
secara langsung.

e Seperti tersirat dari namanya, kontrol Ratio adalah sistem kontrol yang berfungsi
meregulasi atau menjaga perbandingan dua atau lebih variabel proses. Sistem
kontrol ini banyak dijumpai pada proses mixing

e Secara teknis, sistem kontrol Ratio pada dasarnya merupakan bentuk sederhana
dari sistem feedfoward, dimana letak kontroler ada di luar loop umpan balik
utama.

4.7 Soal Latihan

4.1. Analisis dan gambarkan diagram blok untuk sistem kontrol Cascade pada gambar
4.30 berikut

Cascade

Gambar 4.30. Diagram blok sistem kontrol Cascade untuk soal 4.1

4.2. Analisis dan gambarkan diagram blok untuk sistem kontrol Cascade pada gambar
4.31 berikut
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Gambar 4.31. Diagram blok sistem kontrol Cascade untuk soal 4.2

4.3. Tinjau diagram blok proses pada gambar 4.32 berikut

Proses

> HyS)

Fungsi alih gangguan

+
© ol HE) »é—ﬂ»
+

Fungsi alih proses

Gambar 4.32. Diagram blok proses dengan gangguan

Berdasarkan hasil identifikasi Bump Test, diperoleh grafik hubungan co dan d
terhadap pv untuk proses tersebut seperti nampak pada gambar 4.33
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Gambar 4.33. grafik hubungan co dan d terhadap pv

4.4. Berdasarkan hasil penyelesaian contoh soal 1.8 dalam Bab 1, dinamika temperature
fluida output pada sistem Heat Exchanger gambar 3.34 dibawah adalah:

—Ls —Ls
K&~ co(e)+-2
Ts+1 Ts+1

Pengaduk
2]

f Fluida out
PV
AVAVAY r

Fluida in - J
Pompa Heat exchanger

A Power amplifier

co C N
T +

()

N

Gambar 4.34. Diagram proses kontrol Feedfoward-feedback pada sistem Heat -Exchanger

0(s) =

®in(s)
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dalam hal ini
V,
Konstanta waktu proses: T = P
w
. . K ps
Gain statis proses: K=
cw
N K
Delay transportasi: L=—L
w

Jika parameter proses diatas berturut-turut memiliki nilai nominal

V (Volume tangki) = 0.2 m?

p (densitas fluida) = 1000 kg/m®

¢ (Kalor jenis fluida) = 4000 J/(Kg.°C)

Kps (Konstanta kesebandingan antara perubahan panas dengan perubahan sinyal
kontrol) = 800 W/% (800.60 J/menit/% = 48000 J/menit/%)

K =50 (Kg)

w (laju aliran fluida) = 20 kg/menit

Pertanyaan

c. Jika kontroler feedback yang digunakan pada proses tersebut adalah PID ideal,
carilah parameter optimal yang didapat menurut metode Ziegler-Nichols

d. Rancang sistem kontrol Feedfoward untuk proses diatas

e. Dengan menggunakan Matlab Simulink, simulasikan tanggapan output proses
terhadap perubahan Setpoint dan gangguan, masing-masing untuk kontrol PID loop
tunggal (hasil jawab a)dan kontrol Feedfoward-feedback (hasil jawab a dan b).

4.5. Untuk perbandingan Teq/Tiag atau T/Ty tertentu, output kontrol Hee(s) akan nampak
seperti pada gambar 4.35 dibawah

d
Cutput kontral

c Feedfoward
b a T T =0

b.r /T =05
a

C.T /T =1

d 1 4T =15

nput gangmian

T aldu
Gambar 4.35. Hubungan tipikal input-output pada blok kontrol Hgx(S)
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Dengan menggunakan bantuan matlab Simulink,buktikan grafik-grafik yang nampak
pada gambar 4.35 tersebut.

4.5. Rancang dan simulasikan sistem kontrol cascade untuk pengontrolan dua buah proses
berikut:

a. Fungsi alih loop primer:

0l8e—105
H,(s) = +d,(s
(9= ()
Fungsi alih loop sekunder:
2e
H,(s) = +d,(s
2(9) fer1 2(9)
b. Fungsi alih loop primer:
0.8e®
H,(s) = +d,(s
1(9) 1501 1(9)
Fungsi alih loop sekunder:
3e—125
H,(s)=——+d,(s
(=1 + (9

4.6.Berdasarkan hasil simulasi dari jawaban 4.5. buat kesimpulan tentang unjuk kerja
sistem kontrol cascade terkait dengan dinamika proses loop primer vs loop sekunder.

4.7.Rancang dan simulasikan sistem kontrol feedfoward-feedback untuk pengontrolan
tiga buah proses berikut:

0.5e°¢ 1e0
. pv(s) = co(s) — d(s
& pv(s) 10s+1 s 20s+1 s
-5s 1675
b. pv(s) =— co(s) — d(s
Pv(s) 10s+1 (s) 10s+1 (s
—10s l -5
. pv(s) = — co(s) — d(s
¢. Pv(s) 20s+1 () 10s+1 s

4.8.Berdasarkan hasil simulasi dari jawaban 4.7. buat kesimpulan tentang unjuk kerja
sistem kontrol cascade terkait dengan dinamika proses loop primer vs loop sekunder.

00000
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BAB 5
KONTROL PID DIGITAL DAN REALISASI PROGRAM

Tujuan Bab

Khusus dalam bab ini akan dibahas PID bentuk diskret yang realisasi praktisnya dapat
dijumpai pada modul PID digital. Setelah menyelesaikan bab ini, diharapkan anda dapat:

» Menjelaskan perbedaan kontrol PID analog dan kontrol PID digital
Menjelaskan prinsip kerja sistem kontrol PID digital
Melakukan diskritisasi PID analog kedalam versi PID digitalnya

>
>
» Mengimplementasikan kontrol PID digital kedalam bentuk algoritma komputer
>

Merealisasikan bumpless transfer dan integrator windup dalam bentuk program

Bacaan Prasyar at

e Bab 2. Kontrol PID Untuk Proses Industri : Berbagai Struktur dan Metoda
Tuning Praktis

5.1 Pendahuluan

Istilah PID digital pada dasarnya mengacu pada jenis perangkat keras digital dimana
sistem kontrol PID tersebut ditanamkan. Berbeda dengan kontrol PID analog yang
realisasi praktisnya dijumpai dalam bentuk perangkat keras rangkaian elektronika analog,
sistem kontrol PID digital implementasinya dapat dijumpai dalam bentuk persamaan
matematis yang ditanam pada sistem microprocessor.

Dewasa ini hampir dapat dipastikan modul kontrol PID yang terinstal di industri atau
modul komersil yang beredar di pasaran telah didominasi oleh modul digital dengan basis
sistem microprocessor. Relative dibandingkan modul analog, modul PID digital memiliki
beberapa kelebihan, diantaranya yaitu:

o Dapat diintegrasikan secara mudah dengan sistem lain membentuk sebuah
jaringan kontrol

e Banyak fungsi dan fitur tambahan yang tidak dapat ditemukan dalam modul PID
analog

o Kepresisian sinyal kontrol PID digital tidak tergantung komponen yang
digunakan

Dalam bentuk diagram blok, kontrol PID digital dapat diilustrasikan seperti nampak pada
gambar 5.1. Karena proses yang dikontrol bersifat kontinyu atau analog, maka di dalam
modul ini diperlukan perangkat keras tambahan berupa ADC (Analog to Digital
Converter) dan DAC (Digital to Analog Converter) yang digunakan sebagai antara muka
kontroler digital dengan proses.
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Gambar 5.1. Diagram blok Modul PID digital

Berbeda dengan kontrol PID analog yang pengolahannya bersifat kontinyu, Di dalam
sistem microprocessor, pengolahan sinyal kontrol oleh modul digital dilakukan hanya
pada waktu-waktu diskret. Dalam hal ini, konversi sinyal dari analog ke digital,
pengolahan sinyal error, sampai konversi balik digital ke analog dilakukan pada interval
atau waktu cuplik (sampling) — T tertentu.

Dalam modul kontrol PID komersil, waktu cuplik tersebut umumnya dapat dipilih secara
bebas. Pemilihan waktu cuplik pada dasarnya sangat tergantung dari proses yang
dikontrol: Semakin cepat dinamika sebuah proses, waktu cuplik yang dipilih atau yang
digunakan juga harus semakin cepat. Tabel 5.1 berikut memperlihatkan waktu cuplik
yang umum digunakan pada modul digital dalam pengontrolan beberapa jenis variabel
proses

Tabel 5.1. Lebar waktu cuplik yang umum digunakan untuk beberapa jenis variabel proses

No Jenis Variabel Waktu Cuplik -T. (detik)
1 Aliran (flow) 1-3
2 Level 5-10
3 Tekanan 1-5
4 Temperature 10-20

5.2 Persamaan PID Digital dan Realisasi Program

Seperti telah sedikit disinggung sebelumnya, realisasi kontrol PID digital akan ditemukan
dalam sistem berbasis microprocessor. Karena sistem microprocessor adalah sebuah
sistem pengolah data yang bekerja pada basis-basis waktu diskret, maka kontrol PID
yang ditanam didalamnya pun harus memiliki persamaan matematis diskret (dalam hal
ini, eksekusi kontrol PID hanya dilakukan pada waktu-waktu cuplik saja).

Salah satu langkah termudah untuk mendapatkan versi diskret dari kontrol PID digital
adalah dengan cara diskritisasi persamaan PID analog asosiasinya. Ketelitian PID digital
yang didapat dari diskritisasi ini sangat tergantung dari lebar waktu cuplik yang
digunakan: Semakin cepat waktu cuplik, maka prilaku PID digital tersebut akan semakin
sama dengan PID analog asosiasinya.

Sebagai studi kasus, khusus dalam subbab ini akan ditinjau diskritisasi persamaan PID
analog jenis ideal seperti nampak pada persamaan 5.1 berikut:

CO(t) = K., e(t) +%j;e(r)dr+TD %} 5.1)
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Untuk kemudahan mendapatkan versi diskretnya, persamaan diatas kita susun ulang
seperti nampak pada persamaan 5.2 (lihat juga diagram bloknya pada gambar 5.2)

CO(t) = CO, (t) + CO, (t) + CO, (t) (5.2)
dalam hal ini,
CO, (1) = Kpe(t) (5.3)
K t
CO, (t) = T_,P ! e(r)dr (5.4)
CO, (t) = K, T, % (5.5)

Gambar 5.2. Diagram blok Modul PID digital

Dengan mengacu pada persamaan 5.2, PID ideal versi diskret-nya sekarang dapat
diperoleh dengan terlebih dulu mencari versi diskret untuk masing-masing suku
persamaan penyusun kontrol PID ideal tersebut (persamaan 5.3-persamaan 5.5).

Khusus untuk output suku kontrol Proprosional (persamaan 5.3), karena bentuk
persamaannya statis, versi diskret nya dapat diperoleh langsung tanpa menggunakan
pendekatan apapun, hal ini seperti nampak pada persamaan 5.6 berikut:

COp (K) = K ,e(K) (5.6)

Berdasarkan persamaan 5.6 diatas, terlihat bahwa output kontrol Proporsional untuk
waktu cuplik tertentu (waktu cuplik ke —k) pada dasarnya hanya tergantung pada error
saat pencuplikan itu juga.

Untuk suku output kontrol Integral (persamaan 5.4) dan output kontrol Diferensial
(persamaan 5.5), karena kedua suku kontrol memiliki persamaan dinamis, maka versi
diskretnya hanya dapat diperoleh dengan menggunakan pendekatan numerik.

Salah satu pendekatan yang dapat digunakan pada kedua persamaan tersebut adalah
metode numerik rectangular mundur (backward rectangular) berikut:

Pendekatan untuk persaman integrator:
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CO, (1) ——je(r)dr ~ CO, (K) = = Ze(I)T (5.7)

| i=0

atau dapat ditulis:

CO, (k)— zem— 1 (5.8)

Berdasarkan persamaan 5.8, nampak bahwa output Integrator pada cuplikan ke —k selain
tergantung pada error saat itu, juga tergantung dari error-error terdahulu (waktu cuplikan
sebelumnya). Jika persamaan diatas diimplementasikan langsung dalam program, maka
sistem kontrol membutuhkan memori yang tidak terbatas untuk menyimpan nilai error
terdahulu tersebut. Sehingga dengan demikian agar output kontrol integral dapat dihitung
secara efisien, maka implementasinya dalam program harus direalisasikan secara rekursif.

Dalam hal ini, komputasi rekursif membutuhkan pengetahuan nilai sinyal output suku
integral pada pencuplikan sebelumnya (lihat persamaan 5.9 dibawah)

CO, (k-1) = KTT (i) = KeT, [e(0)+e(1)+e(2)+ +e(k-1)](5.9)

| =0

Dengan mensubsitusikan persamaan 5.9 kedalam persamaan 5.8, maka sekarang
output integrator dapat dirumuskan seperti nampak pada persamaan 5.10.

CO, (k) = CO, (k—1) + X Ce(k) (5.10)

Berdasarkan persamaan 5.10 diatas, terlihat bahwa output integrator pada waktu cuplik ke
—k , sekarang dapat dihitung berdasarkan error saat itu ditambah dengan sinyal output
integrator waktu cuplik sebelumnya.

Sedangkan untuk kontrol Diferensial, berdasarkan pendekatan metode backward
difference, output pada waktu cuplik ke-k dapat dihitung berdasarkan selisih error saat
itu dengan error cuplikan sebelumnya (lihat persamaan 5.11).

CO, (k) = K, T, w (5.11)

c

Sehingga dengan mengacu persamaan 5.2, PID ideal versi diskret yang ditanam dalam
sistem digital akan memiliki bentuk seperti nampak pada persamaan 5.12.

CO(k) = CO, (k) + CO, (k) + CO (k) (5.12)
dalam hal ini:

CO, (k) = K ,e(k)
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CO, (k) = CO, (k1) +%e(k)

CO, (K) = K, T, )&k D)
D P'D T

c

Listing 1 berikut memperlihatkan dua buah fungsi dalam bahasa pemrograman C untuk
merealisasikan algoritma kontrol PID-persamaan 5.12 diatas dalam sistem

microprocessor: (1) init_pid digunakan untuk menginisialisasi parameter PID dan (2)
output_pid digunakan untuk menghitung besar sinyal kontrol PID.

//listing 1:

//fungsi inisialisasi parameter PID
void init_pid(float gain_prop,float time_int float time_def, float time_step)
{

kp=gain_prop;

ti=time_.int;

td=time_def;

tc=time_step;

}

//fungsi kontrol PID tipe ideal-persamaan 5.12
float output_pid(float error)

{

co_p=kp*error; //hitung output kontrol Proporsional
co_i=co_i+(kp*tc*error)/ti; //hitung output integral
co_d=kp*td*(error -prev_error)/tc; //hitung output diferensial
co=co_p+co_i+co_d; //hitung output PID
prev_error=error; //geser error

return co;

}

Karena parameter kontrol PID (kp, ti,td, dan tc) harus dapat diakses oleh kedua fungsi
init_pid dan output_pid, maka dalam program utama, parameter kontrol tersebut perlu
dideklarasikan sebagai variabel global. Gambar 5.3 memperlihatkan flowchart
pemanggilan kedua fungsi pada program utama.

Seperti nampak pada flowchart, dalam program utama, fungsi output_pid harus selalu
dipanggil setiap waktu cuplik yang telah ditentukan sebelumnya. Sedangkan untuk fungsi
init_pid pemanggilan dalam program utama dilakukan satu kali yaitu sebelum masuk
pada looping pengontrolan (atau dapat juga dipanggil saat operator melakukan pergantian
parameter kontrol PID).
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Inisialisasi
1 | Parameter PID:
init_pid()

-
|

7 | Inisialisasi Timer

1

3 Start Timer

147

5 Hitung output PID:
autput_pid()

Gambar 5.3. Flowchart kontrol PID digital

5.3 Anti Wind Up dan Realisas Program

Seperti yang telah dijelaskan pada Bab 2, phenomena integrator wind up dapat terjadi
karena adanya batas kemampuan penggerak dalam menanggapi besar sinyal kontrol.
Phenomena ini disebabkan karena beban proses yang dikontrol sudah diluar kemampuan
penggerak tersebut. Dalam hal ini, walaupun dalam proses kontrol masih terdapat error
(selisih antara SP dan PV), penggerak sudah tidak dapat menggerakan beban lagi (sudah
mengalami saturasi) padahal pada satu sisi berdasarkan sifatnya, output suku integrator
pada sistem kontrol PID masih terus-menerus membesar atau terus menerus mengecil-
wind up (lihat ilustrasinya pada gambar 5.4).

Jika misal pada satu saat beban yang dikontrol kembali menjadi normal, maka output
kontroler akan memerlukan waktu yang relative lama untuk menuju nilai nominalnya
kembali.

Dalam sistem kontrol, kejadian seperti diatas selain akan menurunkan performansi
pengontrolan, sistem dimungkinkan juga menjadi tidak stabil.
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Gambar 5.4. Phenomena Windup

Salah satu solusi sederhana untuk menghindari phenomena WindUp diatas yaitu dengan
cara menghentikan integrasi sinyal kontrol sesaat setelah sistem mengalami saturasi
(lihat listing 2 dibawabh).

//listing 2
// fungsi output PID dengan integrator windup
float output_pid(void)

{
co_p=kp*error; //hitung output kontrol Proporsional
if(co_i>=MAX)
{
co_i=MAX; //jika terjadi saturasi maksimum
}

if(co_i<=MIN)
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{
co_i=MIN; //jika terjadi saturasi minimum
}
else
{
co_i=co_i+(kp*tc*error)/ti;//hitung output integral
}
co_d=kp*td*(e -prev_error)/tc; //hitung output diferensial
co=co_p+co_i+co_d; //hitung output PID
prev_error=error; //geser error
return co;

}

5.4 Bumplesstransfer dan Realisas Program

Dalam pengontrolan proses, pengubahan mode kontrol dari Manual ke Auto atau
sebaliknya adalah sesuatu yang umum dilakukan (lihat diagram state pada gambar 5.5).
Satu hal penting yang perlu diperhatikan ketika akan merealisasikan hal tersebut yaitu
antisipasi lonjakan sinyal kontrol sesaat setelah transfer mode dilakukan. Lonjakan dapat
terjadi karena dimungkinkan adanya perbedaan nilai awal output kontrol yang dimiliki
pada masing-masing mode.

/Man_to_Auto()

/Auto_to_Man()

Gambar 5.5. Pengubahan Mode Kontrol

Untuk menghindari lonjakan sinyal kontrol, sesaat setelah peralihan mode dari Manual ke
Auto atau sebaliknya, besar sinyal output kontrol awal pada mode kontrol yang dituju
perlu diinisialisasi dengan besar sinyal kontrol mode yang ditinggalkan. Listing 3 berikut
memperlihatkan realisasi fungsi sederhana untuk meminimalkan lonjakan sinyal kontrol
saat peralihan mode.

//listing 3
//realisasi bumpless trasfer
void manual_to_auto(void)

{
sp=pv; //inisialisasi sp dengan nilai proses variabel sekarang
co_i=co_manual //inisialisasi kontrol integral dengan kontrol manual

}
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void auto_to_manual(void)

{

sp=pv; //inisialisasi sp dengan nilai proses variabel sekarang

co_manual =co_i; //inisialisasi output kontrol manual dengan kontrol integral

}

5.5 Sistem Kontrol Umpan Balik Relay dan Realisasi Program

Jika output variabel proses yang dikontrol tidak dituntut untuk sama persis dengan nilai
Setpoint, maka sistem kontrol umpan balik relay pada dasarnya sudah cukup memadai
digunakan sebagai basis pengontrolan variabel proses.

Gambar 5.6 dan 5.7 berikut berturut-turut memperlihatkan diagram blok sistem kontrol
umpan balik relay dan hubungan antara sinyal kontrol vs output proses tipikal yang
dihasilkan oleh sistem kontrol tersebut.

sP e A7 €O co
—_—p
A J

PV

Gambar 5.6. Diagram blok sistem kontrol umpan balik relay

AN ANNNS
VVAVV VY

CO relay

[ate]

=0 bias

Gambar 5.7. Hubungan tipikal output kontrol relay dengan variabel proses


mailto:setiaone.iwan@gmail.com�

Kontrol PID untuk Proses Industri, lwan Setiawan 175
setiaone.iwan@amail.com

Dalam program, sistem kontrol relay tersebut dapat direalisasikan dalam bentuk fungsi
seperti terlihat pada listing 4 berikut:

//listing 4

// fungsi kontrol umpan balik relay

float output_relay(float error)

{

float output_co_relay;
output_co_relay = magnitude_relay*sgn(error)+co_bias;
return output_co_relay

}
//atau
float output_relay(float error)
{
float output_co_relay;
if(error>0)
output_co_relay = magnitude_relay+co_bias;
else

output_co_relay = -magnitude_relay+co_bias;
return output_co_relay

CO, =A.sgn(e) A
Nilai output relay jika error positif
COp=+A
A A
A

< y >
e- 0 e+

A

Yy
COz=-A >
h

Nilai output relay jika error negative
Gambar 5.8. Hubungan error denga output kontrol Relay plus hysterisis

Karena output proses sesungguhnya akan menunjukan derau disekitar nilai nominalnya,
maka untuk menghindari pengaruh derau pengukuruan terhadap peralihan sinyal kontrol,
pada output relay tersebut perlu ditambahkan histerisis dengan lebar disesuaikan terhadap
level derau yang terukur (lihat listing 5 dibawah)

//listing 5
// fungsi kontrol umpan balik relay plus hysterisis
float output_relay(void)
{
float output_co_relay;
if (error>h) //h : lebar histerisis
output_co_relay = magnitude_relay+co_bias;
if (error<-h)
output_co_relay = -magnitude_relay+co_bias;
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return output_co_relay

}

5.5. Contoh Soal dan Penyelesaian

Contoh 5.1
Realisas alternative Anti WindUp

Gambar 5.9 berikut memperlihatkan blok diagram kontrol PID dengan antiwindup
alternative seperti yang telah dijelaskan pada Bab 2.

Modal panggerak

5P e

co,

PV

Gambar 5.9. Kontrol PID dengan Antiwindup alternative
Pertanyaan

Dengan mengacu gambar tersebut, realisasikan algoritma kontrol PID versi diskretnya
dalam bahasa pemrograman C.

Penyelesaian
Dengan mengacu pada gambar 5.9 diatas, output kontrol PID dapat dirumuskan:

CO(s) = K,&(s) + CO,(9) + K, T,5&(5) (5.13)

Dalam hal ini CO, (s) adalah output aktual dari blok kontrol integrator:

CO/(9 =2 ¥(9) (5.14)
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dengan

K .
y(s) = ?Pe(S)—a(COi (s)-CG (S))} (5.15)
Berdasarkan persamaan 5.14 tersebut, nampak bahwa jika output integrator hasil

perhitungan (CO;) belum mengalami saturasi (CO, (s) = CO, (s)) maka persamaan
output integrator aktual akan direduksi menjadi output integrator normal:

. K
CO/(s) === [e(9)] (5.16)
T.s
Sedangkan jika terjadi saturasi (CO; >MAX atau CO; <MIN) maka output integrator

aktual akan direset oleh suku ~ (CO, (s) — CO,(9)).

Listing 6 berikut memperlihatkan realisasi program untuk blok diagram gambar 5.9
diatas.

//listing 6
float output_pid(float error)
{
co_p=kp*error; //hitung output kontrol Proporsional
if(co_i>=MAX) //jika terjadi saturasi MAX
{

y=e-alpha*(co_i-co_i_aksen);
co_i_aksen=co_i_aksen+(kp*tc*y)/ti;
}
if(co_i<=MIN) //terjadi saturasi MIN
{
y=e-alpha*(co_i-co_i_aksen);
co_i_aksen=co_i_aksen+(kp*tc*y)/+i;

else

{
co_i=co_i+(kp*tc*error)/ti;
co_i_aksen=co_i;

}
co_d=kp*td*(e -prev_error)/tc; //hitung output diferensial
co=co_p+co_i_aksen+co_d; //hitung output PID
prev_error=error; //geser error
return co;
}

Contoh 5.2

PIDF Vers diskret
Tinjau diagram blok kontrol PID dengan filter orde 1 (PIDF) pada gambar 5.10
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Gambar 5.10. Diagram blok kontrol PID (ideal) dengan filter orde 1
Pertanyaan
Dengan mengacu gambar 5.10 diatas, cari veri diskret untuk PIDF tersebut
Penyelesaian

Seperti nampak pada gambar 5.10, relasi output kontrol terhadap sinyal error dalam
kawasan laplace:

T
CO(s) =K, 1+Ti+ DS

' Pst1
N

E(s) (5.17)

Dalam kawasan waktu nyata, persamaan 2.17 dapat ditulis:

F de, (t
Co(t) = K., e(t)+Tije(r)dr+TD & (5.18)
I 0
dengan
T, de (1) _
N @ +e (1) =e(t) (5.19)

Analog dengan diskritisasi PID ideal, versi diskret PID persamaan 5.18 diatas dapat
diperoleh dengan terlebih dulu mencari versi deskrit masing-masing suku penyusun PIDF
tersebut:

CO(K) = CO, (k) + CO, (k) + CO, (k) (5.12)

dengan:
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COp (K) = K (k)

CO, (k) = CO, (k1) +%e(k)

e (k) —e (k-1)

CO, (k) = KpT,

C

dalam hal ini e¢(K) dapat dicari dari deskritisasi persamaan 5.19:

atau :

T, | & (k)—e; (k-1
N T

c

:|+ef (k) = e(k)

e (K)=— 2 e (k-1)+ "

oo ek
TN+T, TN+T, k)

5.6 Ringkasan

Sistem kontrol PID digital adalah sistem kontrol PID berbasis sistem
microprosesor. Dalam bentuk matematisnya, PID digital akan memiliki bentuk
persamaan matematika diskret.

Waktu cuplik maksimal yang digunakan pada kontrol PID digital sangat
tergantung dari dinamika proses yang dikontrol: semakin cepat dinamika sebuah
proses, waktu cuplik yang digunakan harus semakin cepat juga (waktu cuplik
yang digunakan minimal sebesar 0.1 konstanta waktu proses)

Cara termudah untuk mendapatkan model matematis PID digital adalah dengan
deskritisasi versi PID analog-nya. keakuratan komputasi PID digital sangat
tergantung dari waktu cuplik yang digunakan: Semakin sempit waktu cuplik,
keakuratannya akan semakin baik.

Dengan menggunakan sistem digital, Antiwindup dalam sistem kontrol PID dapat
direalisasikan secara sederhana yaitu dengan cara menghentikan integrasi sinyal
kontrol ketika hasil output kontrol PID telah lebih besar dari batas saturasi
penggeraknya.

5.7 Soal L atihan

5.1. Gambar 5.11 berikut adalah hubungan input-output proses berdasarkan eksperimen
Bump test. Berdasarkan grafik tersebut, berpakah waktu cuplik kontrol digital yang tepat
untuk pengontrolan proses tersebut
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Gambar 5.11. Diagram blok kontrol PID (ideal) dengan filter orde 1

5.2. Dengan menggunakan metode backward difference, carilah versi diskret dari PID
berikut

a. PID tipe B:

CO(s) = K{u i}e(s) —K,T,sPV(s)
Ts

b. PID tipe C:

CO(s) = K{— PV(s) + eT(S)

-7, .sPV(s)}

c. PID general

E(S)+TTDS
-DPst1

CO(S) = Ko | (@SP(s) - PV(s)) + [55P(s) - PV (9)]

5.3. Realisasikan hasil jawab 5.2 diatas dalam bentuk fungsi yang ditulis dalam bahasa

pemrograman C.

5.4. Realisasikan algoritma kontrol PIDF hasil penyelesaian contoh soal 5.2 dalam

bahasa pemrograman C.

00000
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Lampiran A.
PENGANTAR TRANSFORMASI LAPLACE

A.1l. Pendahuluan

Transformasi Laplace adalah sebuah metode operasional yang sering digunakan untuk
menggambarkan hubungan input-output sistem-sistem dinamis. Dengan menggunakan
metode transformasi Laplace, pemecahan persoalan-persoalan dinamika sistem dapat
dilakukan relative lebih mudah.

Dalam teori kontrol konvensional, Transformasi laplace ini memegang peranan penting
selain sebagai sebagai tool untuk analisis sistem-sistem dinamis (misal untuk menentukan
kestabilan sistem atau plant), juga secara praktis dapat digunakan sebagai tool dalam
perancangan sistem kontrol umpan balik.

A.2. Teori Umum Transformas Laplace

Persamaan A.1 dibawah ini memperlihatkan definisi umum Transformasi Laplace untuk
sebuah fungsi dalam kawasan waktu nyata : f(t), t=>0.

L[F®)]=F(s) = jo" f(t)e ™ dt (A1)

Relasi diatas pada dasarnya memetakan fungsi kawasan waktu kedalam bentuk fungsi
kawasan s (variabel laplace). Dalam hal ini F(s) adalah transformasi laplace dari f(t), dan
sebaliknya f(t) adalah transformasi laplace balik (invers) dari F(s) atau dapat ditulis:

f(t) = £'[F(9)] (A.2)

Hampir dalam setiap persoalan praktis, kita pada dasarnya tidak perlu lagi memecahkan
Persamaan A.1 untuk mendapatkan transformasi laplace sebuah fungsi kawasan waktu
yang ingin dicari solusinya. Dalam hal ini, solusi dapat dicari dengan merujuk tabel
transforamsi laplace yang banyak tersedia pada buku-buku yang membahas persoalan
kontrol.

Tabel A.1 dan tabel A.2 dibawah berturut-turut memperlihatkan transformasi laplace
untuk beberapa fungsi kawasan waktu yang sering dijumpai pada kasus nyata serta
beberapa teorema penting yang terkait dengan transformasi laplace.

Tabel A.1. Transformasi Laplace

No f(t) F(s) Keterangan

1 ] o) 1 Fungsi Impulsa

2 1(t) 1 Fungsi Step (Fungsi tangga)
S

3 t i Fungsi Ramp
SZ
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4 e L Fungsi Eksponensial
s+a
° sin(at) @ Fungsi Sinusoidal
s+’
6 S . .
cos(at) Fungsi Cosinus
s+’
Tabel A.2. Beberapa sifat dan teorema penting Transformasi Laplace
No | Sifat/teorema Keterangan
1 | [afy(t) + bfy(t)] = aF1(s) + aF2(s) Teorema kombinasi linear

2 [,[%f(t)} = !%f(t) e dt =sF(s)-f(0) Teorema Turunan

t
3 |¢C [I f(7) dt} = Fl Teorema Integral
0 S
4 1f0)= Lim f(t) = Lim SF(s) t>0 Teorema harga awal
t—0 S>>
S | f(oo) = Lim f(t) = Lim SF(s) Teorema harga akhir
t—>o0 s—>0
6 | L[f(t—L)]=e>*F(s), Teorema delay

Contoh-contoh Soal
e Contoh soal A.1.

Tentukan transformasi Laplace untuk fungsi:
f(t)=3e" -37%

Penyelesaian

Berdasarkan Table A.1, Transformasi Laplace dari masing-masing suku persamaan:

_ 1
L[et]: s+1
dan
_ 1
derl-53

Maka menurut teorema kombinasi linear pada table A.2:

L[3e‘t —~ e‘z‘] =3 L[e‘t ] C [e‘“]
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36+2)-(5-1)
C $7 43542
3546-5-1
© s243542

L[?,e’t —e’z‘] = 25+5
$°+35+2

e Contoh soal A.2.

Tentukan transformasi Laplace dari %(et)

Penyelesaian
Berdasarkan teorema turunan pada tabel A.2 :

d, .| _ _
L[a(e )} = sF(s) - f(0)

Dalam hal ini :
1 lim
rfe'l=—— dan f(0) = et =1
le”] s+1 © t—0
ol d,
maka : £ E(e ) =sF(s)— f(0)
d oty 4t (s+)
s+1 s+1 s+1 s+1
-1
s+1

e Contoh soal A.3.
Tentukan transformasi Laplace dari :

t

j e’ dt

0
Penyelesaian

karena L[e‘t ] = i

maka
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t _Fe_ 111
th(r)dt}_ S _s'(s+1j_s(s+l)

e Contoh soal A.4.

Tentukan nilai awal dari fungsi f (t) =e™
Penyelesaian
Dari table A.1 didapat:

c [e"“]: ﬁ

Berdasarkan definisi teorema Harga awal :

f(0) = -1

Lim , Lim 1 Lim s/s 1
150 s

s+3] s—ws/s+3/s ;. 3
o0

e Contoh soal A.5.
Tentukan nilai akhir dari fungsi f (t) =e™

Penyelesaian
Dari table A.1 didapat:

c [e"““]: %

Berdasarkan definisi teorema Harga akhir:

Lim Lim Lim Lim
)= " f(t)= [ L } S 0
| = ye's)

S p— p— —
s—>0 |(s+3)| s—>0(s+3) s—>00+3
A.3. Konsep Fungs Alih dan Blok Diagram

Fungsi Alih adalah perbandingan transformasi laplace keluaran terhadap transformasi
masukan dengan menganggap semua keadaan awal sama dengan nol.

Dalam bidang dinamika dan kontrol, konsep fungsi alih tersebut seringkali digunakan
untuk menggambarkan relasi input-output komponen- komponen, plant ataupun sistem.

Berbeda dengan representasi persamaan diferensial dalam penggambaran dinamika
sistem yang bersifat implisit. Penggambaran dinamika atau hubungan input-output sistem
dengan menggunakan konsep fungsi alih ini akan bersifat eksplisit (dengan demikian
representasi fungsi alih ini relative mudah dipahami).

e Contoh soal A.6
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Berikut ini adalah persamaan diferensial yang menggambarkan dinamika sistem orde
satu.

Tdﬁt):—y(t) +Ku(t), y0)=0

Dalam hal ini u(t) dan y(t) beruturut-turut adalah input dan output pada sistem tersebut
(lihat gambar A.1 dibawah)

L» Sistem —y(t)>

Gambar A.1. Hubungan input-output sistem (orde 1) dalam kawasan waktu nyata

Carilah fungsi alih sistem tersebut
Penyelesaian
Dengan menggunakan teorema diferensial pada Table A.2 dan dengan
mentransformasikan masing-masing suku persamaan, maka akan didapat:
T[SY(s) — y(0)]=-Y(s) + KU(s)

Dengan mengingat nilai output sistem awal y(0)=0, dan sedikit langkah penyederhanaan
maka hubungan antara input-output sistem tersebut dalam kawasan laplace-nya adalah:

K

Y(s) =
(s Ts+1

u(s)

atau dapat ditulis:

Y(s) = H(s)u(s)
dengan
K
Ts+1
Dalam hal ini H(s) adalah fungsi alih (transfer function) yang merelasikan antara input-

output sistem tersebut. Gambar A.2 dibawah ini memperlihatkan blok diagram untuk
persoalan diatas.

H(s) =

U(s) K Y(s)
Ts+1

Gambar A.2. Hubungan input-output sistem (orde 1) dalam kawasan s

e Contoh soal A.7
Carilah fungsi alih untuk system yang memiliki dinamika berikut

Td};it):—y(t) +Kut-L), ¥0)=0

Penyelesaian
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Dengan menggunakan teorema diferensial pada Table A.2 dan dengan
mentransformasikan masing-masing suku persamaan, maka akan didapat:

T[sY(s) - y(0)]=-Y(s) + Ke “U(s)
Dengan mengingat nilai output sistem awal y(0)=0, dan sedikit langkah penyederhanaan
maka hubungan antara input-output sistem tersebut dalam kawasan laplace-nya adalah:

Ke™s
Ts+1

Y(s) = u(s)

atau dapat ditulis:

Y(s) =H(s)u(s)
dengan
Ke—Ls
Ts+1

Dalam hal ini H(s) adalah fungsi alih (transfer function) yang merelasikan antara input-
output sistem tersebut.

H(s) =

A.4. Beberapa Fungs Alih yang umum dijumpai dalam bidang kontrol proses
e Penguat: H(s)=K
Hubungan input-output sebuah penguat dapat dilihat pada gambar A.3 berikut:

¥ 25
2_
18+ E
1_ -
05t B
D 1 1 1 1 1 1 1 1
0 1 2 3 4 g B 7 a8 9 10
u 15
1_
05t B
D 1 1 1 1 1 1 1 1
] 1 2 3 4 3 B 7 g 9 10

Gambar A.3. Hubungan input-output penguat H(s) =2

e Integrator: H(S) = 1
s

Hubungan input-output sebuah integrator dapat dilihat pada gambar A.4 berikut:
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1
Gambar A.4. Hubungan input-output integrator H (s) = —
S
o Diferensiator: H(s)=s

Hubungan input-output sebuah diferensiator dapat dilihat pada gambar A.5 berikut:

10"

0 1 2 3 4 a 3 7 g 9 10
t

Gambar A.5. Hubungan input-output diferensiator H (S) = S

K
Ts+1

Hubungan input-output system orde satu dapat dilihat pada gambar A.6 berikut:

e Sistem Orde Satu: H(s) =
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0 1 2 3 4 ] B 7 g 4 10
1

2.5
1.5s+1

Gambar A.6. Hubungan input-output sistem orde satu H (S) =

e Komponen delay: H(s)=e ™™

Hubungan input-output komponen delay dapat dilihat pada gambar A.7 berikut:

5"15 T T T T T T T T T

u 15 T T T T T T T T T

0&F B

1l 1 2 3 4 5 a] 7 g 9 10
t

Gambar A.7. Hubungan input-output komponen delay H (S) = e’

—Ls

e Sistem Orde Satu plus delay: H(s) = e

Ts+1

Hubungan input-output Sistem Orde Satu plus delay dapat dilihat pada gambar A.8
berikut:
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u 15

0sf 1

25 .
e
155+1

Gambar A.7. Hubungan input-output komponen delay H(S) =

Ko,
s* + 28w, 5+,

e Sistem Orde dua: H(S) =

Hubungan input-output Sistem Orde dua dapat dilihat pada gambar A.9 berikut:

0 2 4 B g 10 12 14 16 18 20

2

Gambar A.7. Hubungan input-output sistem orde dua H (S) = —
1s” +0.8s+1

00000
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LAMPIRAN B
PENGENALAN MATLAB DAN SIMULINK

B.1. Pendahuluan

Matlab (Matrix Laboratory) adalah sebuah perangkat lunak keluaran MathWorks Inc.
yang pada awalnya ditujukan untuk mempermudah penyelesaian permasalahan-
permasalahan komputasi. Dalam Perkembangan selanjutnya, Matlab juga dilengkapi
sejumlah fitur dan toolbox yang berisi fungsi-fungsi yang sering dijumpai pada berbagai
bidang rekaya, statistic, kontrol, ekonomi, pemosesan sinyal, logika fuzzy dan
sebagainya.

Dari sekian banyak fitur yang ditawarkan, salah satunya adalah Simulink. Dengan
menggunakan perangkat lunak Simulink ini, prilaku hubungan input-output sistem
dinamis dapat disimulasikan secara mudah dengan cara “click and drag”

Penggunaan Simulink dalam studi kontrol secara praktis sangat membantu sebagai
langkah awal sebelum sistem kontrol real time-nya ditanamkan pada sistem
microcontroller atau perangkat keras lainnya.

B.2. Pengenalan Lingkungan Operas MATLAB

Gambar B.1 berikut adalah Jendela yang muncul ketika pertama kali perangkat lunak
Matlab dijalankan.

4 - 5]

Fils Edt Dshug Deskop Window  Help
(= B o o W | 9 curertDiectory | comaTLaBr0 ok v | [
Shortouts (2] How to Sdd (2] What's New

To get started, selest MATLAB Help or Dewos from the Help menu.

>

4 Start

Gambar B.1. Jendela Workspace pada Matlab
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Jendela tersebut dikenal dengan nama command window atau workspace (ruang kerja).
Pada jendela ini, kita dapat melakukan perhitungan-perhitungan matematis serta
pemanggilan berbagai macam fungsi yang telah disediakan oleh Matlab.

Sesuai namanya Matrik Laboratory, operasi komputasi dalam Matlab pada dasarnya
berbasis manipulasi matrik. Dalam hal ini, perhitungan yang berkaitan dengan matrik,
seperti perkalian, penjumlahan, pengurangan, transpose, dan sebagainya sangat mudah
dilakukan. misal untuk perkalian dua buah matrik A dan B, perintah yang perlu diketik
dalam jendela workspace cukup : A*B <enter>.

Untuk lebih jelasnya, ketik instruksi —instruksi berikut dalam jendela workspace
>> A=[1 3;4 6] <enter>

A=
1 3
4 6
>>B=[4 3;5 3] <enter>
B=
4 3
5 3
>> C=A+B <enter>
C=
5 6
9 9
>> D=A-B <enter>
D=
-3 0
-1 3
>> E=A*D <enter>
E =
-6 9
-18 18

B.3. Pengenalan Toolboxs MATLAB

Sejak awal kelahirannya sampai saat ini, Matlab telah mengalami perkembangan luar
biasa terutama terkait dengan fungsi dan operator yang disediakannya (built in). untuk
memudahkan managemen penggunaan, fungsi-fungsi tersebut dikelompokan ke dalam
folder atau toolbox yang relevan. Misal fungsi-fungsi yang umum dijumpai dalam bidang
statistik, seperti max, varian, distribusi poison dan sebagainya dapat dijumpai pada
toolbox stats (statistics).

Untuk mengetahui secara pasti toolbox-toolbox apa saja yang tersedia, ketik perintah
help pada command window seperti terlihat dibawah:

>>help <enter>

HELP topics:

matlab\general - General purpose commands.

matlab\ops - Operators and special characters.
matlab\lang - Programming language constructs.
matlab\elmat - Elementary matrices and matrix manipulation.
matlab\elfun - Elementary math functions.

matlab\specfun - Specialized math functions.

matlab\matfun - Matrix functions - numerical linear algebra.
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matlab\datafun - Data analysis and Fourier transforms.
matlab\polyfun - Interpolation and polynomials.
matlab\funfun - Function functions and ODE solvers.
matlab\sparfun - Sparse matrices.

matlab\graph2d - Two dimensional graphs.
matlab\graph3d - Three dimensional graphs.
matlab\specgraph - Specialized graphs.
matlab\graphics - Handle Graphics.

matlab\uitools - Graphical user interface tools.

Sedangkan untuk mengetahui fungsi atau operator yang terdapat pada sebuah
toolbox tertentu, maka pada command window ketik help diikuti dengan topik
yang dikehendaki.

Contoh:

>> help control <enter>
Control System Toolbox
Version 6.1 (R14SP1) 05-Sep-2004

General.
ctripref - Set Control System Toolbox preferences.
Itimodels - Detailed help on the various types of LTI models.
Itiprops - Detailed help on available LTI model properties.

Creating linear models.

tf - Create transfer function models.

zpk - Create zero/pole/gain models.

ss, dss - Create state-space models.

frd - Create a frequency response data models.
filt - Specify a digital filter.

Iti/set - Set/modify properties of LTI models.

Data extraction.

tfdata - Extract numerator(s) and denominator(s).
zpkdata - Extract zero/pole/gain data.

ssdata - Extract state-space matrices.

dssdata - Descriptor version of SSDATA.

frdata - Extract frequency response data.

Iti/get - Access values of LTI model properties.

Conversions.

tf - Conversion to transfer function.

zpk - Conversion to zero/pole/gain.

ss - Conversion to state space.

frd - Conversion to frequency data.

chgunits - Change units of FRD model frequency points.
c2d - Continuous to discrete conversion.

d2c - Discrete to continuous conversion.

d2d - Resample discrete-time model.

Untuk mengetahui parameter apa saja yang perlu dilewatkan dalam pemanggilan fungsi
tertentu, maka ketik help diikuti nama fungsi tersebut

Contoh:
>> help sin <enter>
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SIN  Sine.
SIN(X) is the sine of the elements of X.

See also asin, sind.

Overloaded functions or methods (ones with the same name in other directories)
help sym/sin.m

Reference page in Help browser
doc sin
B.4. Matlab sebagai Bahasa Pemrograman

Sebagai bahasa pemrograman, Matlab mengijinkan pembuatan program lengkap dalam
sebuah file script berekstensi M file. Program tersebut dapat ditulis pada jendela editor
yang telah disediakan oleh matlab.

Berikut adalah langkah-langkah dalam pembuatan program lengkap:

Pada menu utama Command Window, click File kemudian pilih sub menu New — M file.
Setelah itu, maka akan muncul jendela editor seperti terlihat pada gambar B.2 berikut.

File Edit Text Cell Tools Debug Deskiop wWindow Help N A X
D EH {2l o | & dérF | 888 5E R 8| s | 0~
1

script Ln 1 Col 9

Gambar B.2. Jendela Editor matlab

Selanjutnya, ketikan perintah — perintah program pada jendela tersebut.

Sebagai contoh, ketikan perintah seperti nampak pada gambar B.3 dibawah, kemudian
simpan file tersebut dan beri nama kuadrat.m
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H Edito MATLAB701\work\kuadrat.m =]
File Edit Text Cell Tools Debug Deskbop Window Help A
DE2HE {ERo « | & #Ff 88 8RR B8 s | a~
il |= x=[0:0.1:107;
&= T TZH2VHEE]
3 - plotix, 7]}
4 - xlabel('='):
5 - vwlakel('w'):

script Ln 5 Col 13

Gambar B.3. Contoh listing untuk plot sebuah grafik

Keterangan:
Listing program diatas pada dasarnya berisi perintah untuk mem-plot grafik kuadratis
y=x%x"+2Xx+6 (lihat baris 2)

dimana dalam hal ini jangkauan nilai x adalah 0 sampail0, dengan beda nilai sebesar
0.1. (lihat baris 1). Perintah menggambar grafik dalam matlab adalah plot yang
membutuhkan dua parameter: x dan y (lihat baris 3). Sedangkan dua baris terakhir
berfungsi memberikan label pada tiap-tiap sumbunya.

Untuk menjalankan program yang telah dibuat, kembali ke jendela command window,
ketik nama program pada prompt dan tekan enter:

>>kuadrat <enter>
maka akan muncul grafik berikut:

140

120

100 -

80

B0 |

40

201

0

Gambar B.4. Hasil eksekusi kuandrat.m
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B.5. Pengenalan Lingkungan Operas Simulink

Simulink adalah sebuah tool yang disediakan Matlab untuk tujuan simulasi, Dengan
menggunakan simulink, simulasi cara kerja sistem dinamis dapat dilakukan secara mudah
yaitu dengan cara click and drag tanpa pengetikan satu baris instruksi pun.

Semua sarana yang dibutuhkan untuk membangun dan mensimulasikan sistem atau
proses seperti sumber sinyal, blok fungsi alih, scope dan sebagainya telah tersedia
lengkap dalam tool simulink ini

Ada dua cara yang dapat digunakan untuk menjalankan simulink pada Matlab,

1. pada workspace ketik simulink <enter>, atau

2. clickicon g yang nampak pada toolbars utama (lihat gambar B.5)
D | $ B oo || P

Gambar B.5. Toolbar pada Command window Matlab

Jendela yang muncul setelah itu adalah Simulink Library browser seperti hampak pada
gambar B.6 berikut

- LElx]

O = ¢

Derivative: Numerical dervative: du/dt

=1 Nl simulirk. ~
2] Commanly Used Blocks

y Continuous 7

2] Discontinuities Integratar
y Discrete

2 Logic and Bit Operations
2+ Lookup Tables

2] Math Operations

2] Model verification

1
=1
2] Model-wids Utilities

o

uidt Derivative

Transport Dela
2] Ports & Subsystemns P Y

2 signal Attributes
y Signal Routing
] sirks
y Sources
2 User-Defined Functions
+.- P+ Additional Math & Discrete
+- N Aerospace Blocksst
+- Nl COM& Refersnce Blockset
+- N Communications Blockset
B Control System Toolbo:
+ N Embedded Target for Infineon C1660 ¥
- —_— ... . . y
Ready

Gambar B.6. Jendela Simulink Library browser

Wariable Trangsport Delay

Zero-Pole

Jendela Simulink Library browser ini pada dasarnya adalah jendela utama Simulink. pada
jendela ini dapat ditemukan blok-blok fungsional untuk membangun simulasi lengkap.

Agar memudahkan penggunaan, blok-blok fungsional tersebut dikelompokan menurut
katagorinya masing-masing, misal blok yang berkaitan dengan model proses atau plant
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kontinyu, seperti blok fungsi alih proses, blok delay transportasi, integrator dan
sebagainya dapat ditemukan pada sub-folder continuous (lihat gambar B.6). Untuk blok-
blok simulasi input seperti fungsi step, fungsi random, sinus, dan sebagainya dapat
dijumpai pada subfolder source (lihat gambar B.7).

- aEs

0= 42 dh |

Step: Output a step.

[
[
—
>

|- Ngh| Sirnulink ~
% Commonly Used Blacks
% Continuous
% Discontinuities
| Discrete
% Logic and Bit Operations
2+ Lockup Tables
2] Math Operations
2] Model verification
2] Model-wide Utilities
2+ Ports & Subsystems
% Signal Attributes
% signal Routing
#] Sinks ki | Signal Builder
| Sources
| User-Defined Functions
+- 2 Additional Math & Discrete
+- W Aerospace Blockset
+- | CDMA Reference Blockset
+- | Communications Blockset
B Control System Toolbox
+- | Embedded Target For Infineon C1660 P
o . T
| Ready

Famp

Randaorn Numnber

Repeating Sequence

Fiepeating Sequence
Interpolated

Repeating Sequence
Stair

Signal Generator

Sire Wave

Step

Urifarm R.andom Mumber

EREE] EEEEN

Gambar B.7. Subfolder Sources berisi blok-blok input proses

Agar mendapatkan pemahaman yang lengkap, sebaiknya pembaca mencoba langsung
mengamati isi subfolder-subfolder lainnya.

Seperti yang telah dijelaskan sebelumnya, untuk membangun sebuah model simulasi, kita
sama sekali tidak tidak dituntut untuk menguasai bahasa pemrograman. Hanya dengan
metode click and drag, simulasi proses dapat dilakukan secara cepat.

Berikut adalah langkah-langkah membangun simulasi proses:

Pada menu utama Simulink Library browser sorot menu file dengan mouse kemudian click
sub menu File- model. Maka akan muncul Jendela seperti nampak pada gambar B.8
dibawah
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=] untitled

File Edit Wiew Simulation Format  Tools  Help

DEE&E = 2y = |homd =+ DB E |

Ready |100% [ | |odeds Y

Gambar B.8. Jendela tempat simulasi dilakukan

Dengan cara click and drag, pindahkan blok-blok model yang tersedia pada Simulink
Library Browser kedalam jendela diatas.

Sebagai contoh, berikut adalah langkah untuk mensimulasikan hubungan input-output
proses FOPDT dengan fungsi alih:

0.6

H(s) =
) 2s+1

e ® ; K=0.6, T=2, dan L=1 (B.1)

1. Pindahkan blok-blok fungsional yang terkait dengan proses tersebut pada jendela
Simulasi (lihat gambar B.9)

2. Dengan menggunakan mouse tarik garis untuk menghubungkan relasi fungsional
antar blok.

3. Ubah nilai default blok transfer fcn dengan cara men-double click blok tersebut,
dan ganti parameter blok dengan nilai seperti tercantum pada persamaan B.1
(lihat gambar B.10). Hal yang sama dilakukan pada blok-blok fungsional
lainnya.
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=] untitled *

File Edit “Wiew Simdlation  Format  Tools  Help
D@E&| @ =2 < p =0 [vomd =~ B DE |
(I
Scopel
Ry RS (I
=+
Step Transport Transfer Fen Scope
Crelay
Ready |100e [ [ |odeds Y

Gambar B.9. Blok-blok fungsional hasil click and drag pada jendela Simulasi

[=] Function Block Parameters: Transfer Fcn

— Tranzter Fon

b atrix expression for numerator, wector expression for denominator. Output width
equals the number of rows in the numeratar. Coefficients are for dezcending powers of
z.

—Parameters
MNumerator:
fio)
Denominator:
21

Absolute tolerance:

Iauto

k. LCancel Help | Lpply

Gambar B.10. Jendela Parameter Blok fungsi aih

Hasil akhir yang nampak dari pengerjaan langkah-langkah diatas terlihat pada gambar
B.11. Sedangkan gambar B.12 adalah salah satu hasil simulasi proses tersebut.
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=1 untitled *

O 2 E& L, 2 |'||:I.|:I |N|:urmal ﬂ &
N
Scoped
0.5
FB%Z—F — —F:l
2zt
Step Tranzport Transfer Feon Scope
Crelay
Ready 100%: odeds

Gambar B.11. Blok Simulasi model proses persamaan B.1

Titne offzet: 0

Gambar B.12. Salah satu hasil simulasi model Simulink pada gambar B.11

00000
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