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ANALISA KINERJA SISTEM PENGENDALIAN PID
PADA THREE PHASE SEPARATOR

Nama : Dadik Prasetyo
NRP : 2412 201 701
Pembimbing : Prof. Dr. Ir. Aulia Siti Aisjah, MT.

ABSTRAK

Separator adalah suatu sistem yang mampu memisahkan fasa minyak,
fasa air dan fasa gas dari sumur (wellhead). Pada umumnya aliran yang masuk ke
three phase separator selalu berubah sehingga level minyak selalu berubah, oleh
karena itu perlu dilakukan analisa kinerja three phase separator untuk
mengendalikan level minyak. Analisa kinerja three phase separator ini dilakukan
dengan membuat model matematis sehingga mendekati keadaan aslinya
menggunakan separator geometry dan perangkat lunak Matlab R2010b, maka
diperlukan pengendali untuk menganalisanya, metode pengendali yang digunakan
adalah metode Ziegler-Nichols yaitu metode kurva reaksi. Metode kurva reaksi
digunakan untuk merancang tipe pengendali (P, PI dan PID) dan tuning untuk
menentukan gain parameter pengendalinya (K,, Kj, Kg4). Berdasarkan hasil
pengujian, tipe pengendalinya yang memberikan keluaran stabil adalah tipe P
dengan overshoot 8.77% dan settling time 2.48 detik.

Kata kunci : Three Phase Separator, Model Matematis, Kurva reaksi, Separator
Geometry, Matlab R2010b, pengendali P, PI dan PID.
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ANALYSIS OF SYSTEM PERFORMANCE
PID CONTROLLER ON THREE PHASE SEPARATOR

By : Dadik Prasetyo

Student Identity Number 12412 201 701

Supervisor : Prof. Dr. Ir. Aulia Siti Aisjah, MT.
ABSTRACT

Separator is a system that is capable of separating the oil phase, the water
phase and gas phase of the wells (wellhead). In general, the flow coming into the
three phase separator is always changing so that the oil level is always changing,
therefore it is necessary to analyze the performance of three phase separator to
control the oil level. Analysis of the performance of three phase separator is done
by creating a mathematical model to approach the original state using the
separator geometry and software Matlab R2010Db, it is necessary to analyze the
controller, the controller method used is the Ziegler-Nichols method is the
reaction curve method. Reaction curve method is used to design the type of
controller (P, PI and PID) and parameter tuning to determine the gain controller
(Kp, Ki, Kd). Based on test results, the type of c ontroller that provides stable
output is a P-type with 8.77% overshoot and settling time of 2.48 seconds.

Keywords: Three Phase Separator, Mathematical Model, Curve reaction,
Separator Geometry, Matlab R2010b, P, PI and PID controllers.
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BAB |
PENDAHULUAN

1.1 Latar Belakang

Dalam proses pengolahan minyak terdapat three phase separator yang
berfungsi memisahkan hidrokarbon dari sumur produksi minyak (oi/ well)
menjadi fasa gas, fasa minyak dan fasa air (produced water) yang terpisah. Gas
yang terpisah dibuang ke atmosfer melalui HP vent header, minyak mentah
dialirkan menuju Departing line, sedangkan produced water dialirkan menuju
closed drain. Kenyataan di lapangan aliran yang masuk ke dalam three phase
separator dalam hal ini respon level minyak selalu berubah atau tidak konstan,
dikarenakan aliran flowrate yang masuk berupa campuran air, minyak dan gas
tidak terkontrol, sehingga diperlukan suatu analisa sistem kinerja untuk three
phase separator. Penelitian ini bermanfaat untuk mendapatkan strategi pengendali
level minyak dengan performansi pengendali yang optimal "\, Pada sistem three
phase separator, untuk itu dibutuhkan data pendukung dari lapangan sebagai
bahan analisa.

Sistem pengendalian yang digunakan untuk three phase separator saat ini
adalah masih manual, sehingga untuk pengukuran level ke akurasiannya kurang.
Level yang akan dikendalikan adalah minyak, pengendalian level tersebut

direncanakan menggunakan pengendali PID.

1.2 Perumusan Masalah

Berdasarkan latar belakang di atas, timbul permasalahan pada penelitian
yang akan dilakukan, yaitu sebagai berikut:

1. Bagaimana memodelkan three phase pada separator?

2. Bagaimana merancang sistem pengendalian level minyak pada three

phase separator dengan menggunakan Pengendali PID?

1.3 Batasan Penelitian

Adapun batasan penelitian ini adalah:



. Batasan penelitian dalam thesis ini berkisar pada proses yang terdapat

dalam three phase separator meliputi aliran yang masuk ke dalam
separator berupa satu masukan (minyak, air dan gas) dan aliran yang
keluar dari separator berupa tiga keluaran fasa.

Pemodelan dari sistem pengendalian three phase separator ini
menggunakan separator geometry.

Level yang dikendalikan adalah level minyak.

Perancangan sistem pengendalian ini sebatas simulasi menggunakan

Matlab R2010b.

1.4 Tujuan Penelitian

Tujuan dari penelitian ini adalah:

1.

Membuat model matematis dari three phase separator.

2. Merancang sistem pengendalian level minyak pada three phase

separator dengan menggunakan Pengendali PID.

1.5 Manfaat Penelitian

Manfaat dari penelitian ini adalah:

1.

Dengan memodelkan three phase separator ini dapat membantu dalam
optimisasi kinerja separator tersebut.
Dengan sistem pengendalian tersebut diharapkan dapat membantu

dalam pengendalian level minyak.



BAB |1
STUDI PUSTAKA

2.1 Separator !
Separator adalah tabung yang mempunyai tekanan berfungsi untuk
memisahkan fluida dari sumur menjadi cairan, cairan dan gas (three phase) atau

cairan dan gas (two phase), dalam pemisahannya dapat dibagi menjadi beberapa
cara yaitu :

a. Prinsip penurunan tekanan.
b. Gravity setlink

c. Turbulensi (perubahan arah) aliran

e

Pemecahan atau tumbukan fluida

Gambar 2.1 Three Phase Separator !'”]

Gambar 2.1 m enunjukkan bahwa three phase separator tersebut terbagi
menjadi beberapa compartement atau ruangan yang mempunyai fungsi untuk
memisahkan fasa cairan (air dan minyak) dan gas, prinsip kerja separator adalah
fluida yang berasal dari manifold akan masuk ke separator melalui lubang inlet
dan selanjutnya menumbur inlet diverter. Disini terjadi perubahan momentum
awal dalam pemisahan cairan dangas. Cairan yang berisi minyak dan air ini turun

ke bagian bawah bejana separator sedangkan gasakan bergerak naik ke atas


http://2.bp.blogspot.com/-QHmahQyIllg/UAkBOs5_yyI/AAAAAAAAAEY/Gd8Pe__lxYc/s1600/SEPRTOR.jpg

melewati mist extractor dan keluar melalui outlet gas. Untuk air akan keluar

melalui outlet air dibagian bawah sedangkan minyak akan menumpuk di bawah

danmelewati weir untuk selanjutnya terakumulasi diruang khusus berisi minyak
dan keluar menujuminyak outlet. Faktor utama yang berpengaruh dalam
pemisahan di separator adalah berat jenis darimasing — masing fase. Dengan berat

jenis yang dimiliki gas ringan, makadidalam separator letaknya akan berada di

bagian atas bejana separator. Untuk air yang memiliki berat jenis paling berat

diantara ketiga fase lainnya akan berada di urutan paling bawah fluida dan minyak
dengan berat jenis yang lebih ringan daripada air akan akan terletak dibagian atas
air. Dengan aliran fluida yang terus mengalir masuk ke dalamseparator, membuat
kapasitas penampungan untuk air dan minyak akan menjadi penuh.

Dengan penumpukan volume di separator akan berakibat pada tidak maksimalnya

pengeluaran fase disetiap lubang outletnya. Namun bila suatu kondisi dimana

tempat air terlalu sedikit maka minyak yang berada diatasnya akan keluar bersama
air melalui outlet air. Untuk itu dalam penanganannya, didalam separator terdapat
suatu alat level interface controlyang akanmengirimkan sinyal ke katup
pembuangan air di bagian bawah, sehingga akan terbuka secara otomatis. Dengan
itu, maka akan memungkinkan jumlah air yang tepat untuk dikeluarkan
dari bejana sehingga antarmuka minyak dan air tetap dipertahankan pada
ketinggian desain separator. Antarmuka minyak dan air adalah batas kontak
langsung antara permukaan minyak dan air yang saling menimpa dibagian bawah
bejana separator.

Separator mempunyai komponen pemisah sebagai berikut 131,

1. Bagian pemisah pertama, berfungsi untuk memisahkan cairan dari aliran
fluida yang masuk dengan cepat berupa tetes minyak dengan ukuran
besar.

2. Bagian pengumpul cairan, berfungsi untuk memisahkan tetes cairan kecil
dengan prinsip gravity setlink.

3. Bagian pemisah kedua, berfungsi untuk memisahkan tetes cairan kecil

dengan prinsip gravity settlink.



4. Mist extraktor, berfungsi untuk memisahkan tetes cairan berukuran
sangat kecil (kabut).
5. Peralatan kendali, berfungsi untuk mengontrol kerja separator terutama

pada kondisi over pressure.

Ada dua macam proses dari pembentukan gas (vapour) dari hirokarbon cair
yang bertekanan. Proses tersebut adalah Flash separation dan Differential
separation. Flash separation terjadi bila tekanan pada sistem diturunkan dengan
cairan dan gas tetap dalam kontak, hal mana gas tidak dipisahkan dari kontaknya
dengan cairan saat penurunan tekanan yang membiarkan gas keluar dari solusinya.
Proses ini menghasilkan banyak gas dan cairan sedikit. Differential
separation terjadi bila gas dipisahkan dari kontaknya dari cairan pada penurunan
tekanan dan membiarkan gas keluar dari solusinya. Proses ini menghasilkan
banyak cairan dan sedikit gas. (sumber: Surface Facilities Training Program, Oil

Handling Facilities. Medco Energi. Indonesia.hal. 27)

Suatu separator minyak/gas yang ideal, yang bertitik tolak dari pendapatan
cairan yang maksimum, adalah suatu konstruksi yang dirancang sedemikian rupa,
sehingga dapat menurunkan tekanan aliran fluida dari sumur pada inlet separator.,
menjadi atau mendekati tekanan atmosphere pada saluran
keluar separator. Gas dipindah/dikeluarkan dari separator secara terus menerus
segera setelah terpisah dari cairan, ini dikenal dengan differential separation,

namun penataan seperti diatas tidak praktis.

Pemisahan tergantung dari efek gravitasi untuk memisahkan cairan, sebagai
contoh hasil pemisahan minyak, gas dan air akan terpisah bila ditempatkan pada
satu wadah karena mempunyai perbedaan densitas satu sama lainnya.

Proses pemisahan karena adanya perbedaan densitas fluida dan efek gravitasi

dapat terlihat pada gambar dibawah ini:



2.1.1 Jenis Separator

[15]

Dalam industri perminyakan dikenal beberapa jenis separator berdasarkan

bentuk, posisinya dan fungsinya.

2.1.1.1

a.

Jenis separator berdasarkan bentuk dan posisinya.

Separator tegak/vertikal.

Biasanya digunakan untuk memisahkan fluida produksi yang
mempunyai kadar padatan tinggi, separator ini mudah
dibersihkan serta mempunyal kapasitas cairan dan gas yang

besar.

Prinsip kerja dari separator tegak / vertical yang car a
pengoperasiannya,  pengubah-arah  aliran masuk  (inlet
diverter) akan menyebabkan cairan yang masuk menyinggung
dinding separator dalam bentuk film, dan pada saat yang
bersamaan memberikan gerakan centrifugal kepada fluida. Ini
memberikan pengurangan momentum yang diinginkan dan
mengizinkan gas untuk keluar dari film cairan. Gasnya naik ke

bagian atas dari bejana, dan cairannya turun ke bawah.

Sedikit dari partikel-partikel cairan akan terbawa naik ke atas
bersama gas yang naik untuk memperangkap butiran-butiran
cairan yang akan ikut aliran gas digunakan mist extractor
atau mist eliminator, yaitu susunan kawat kasa dan ada juga yang
lebih canggih dengan ketebalan tertentu, dipasang melintang
terhadap arah arus gas pada bagian atas seksi gasnya.
Separator semacam ini biasa digunakan untuk tekanan kerja

antara 50 sampai 150 psig.

Aplikasi Sepator ini dapat ditemui pada :
e Inlet separator in gas processing plant
e Distillation Column overhead separator

6



b. Separator datar /horisontal
Sangat baik untuk memisahkan fluida produksi yang mempunyai
kadar padatan tinggi dan cairan berbusa. Separator ini dibedakan
menjadi dua jenis, yaitu single tube horizontal separator dan

double tube horizontal separator.

Prinsip kerja dari separator datar/horizontal, yang mana fluida
mengalir secara  horizontal dan bersamaan waktunya
bersinggungan pada permukaan cairan.
Beberapa separator mempunyai pelat-pelat penyekat (baffle
plates) horisontal yang tersusun berdekatan dengan jarak yang
sama pada hampir sepanjang bejana yang tersusun dengan
kemiringan sekitar 45° terhadap bidang horisontal. Gas mengalir
di dalam permukaan penyekat-penyekat dan butiran-butiran
cairannya melekat pada pelat penyekat dan membentuk film yang

kemudian mengalir ke seksi cairan dari separator.

Aplikasi Sepator ini dapat ditemui pada :
e Compressor knock out ( KO ) drum

e Inlet separator in gas processing plant

c. Separator bulat /spherical.
Separator jenis ini mempunyai kapasitas gas dan surge terbatas
sehingga umumnya digunakan untuk memisahkan fluida
produksi dengan kadar padatan kecil sampai sedang namun
separator ini dapat bekerja pada tekanan tinggi. Terdapat dua tipe
separator bulat yaitu tipe untuk pemisahan dua fasa dan tipe

untuk pemisahan tiga fasa.

Aplikasi Sepator ini dapat ditemui pada :

e Inlet separator in gas processing plant



2.1.1.2 Berdasarkan fasa hasil pemisahanya jenis separator dibagi dua, yaitu:
a. Separator dua fasa, memisahkan fluida dormasi menjadi cairan

dan gas, gas keluar dari atas sedangkan cairan keluar dari bawah.

b. Separator tiga fasa, memisahkan fluida formasi menjadi minyak,
air dan gas. Gas keluar dari bagian atas, minyak dari tengah dan

air dari bawah.

2.2 Feedback Control System

Feedback control atau seringkali disebut sebagai pengendalian pasca
tindakan (postaction control), dilaksanakan setelah seluruh kegiatan selesai.
Pengendalian ini menitikberatkan pada hasil akhir yang dicapai. Pengendalian
ini memberikan umpan balik yang dapat digunakan sebagai dasar perencanaan
kegiatan yang lebih baik di masa yang akan datang. Pengendalian ini juga
memberikan dasar dalam pencatatan secara formal tentang pencapaian serta
pengambilan keputusan dalam pengalokasian imbal jasa atas dasr kinerja

(Schermerhorn:1998).

Titik Titik
penjurmiahan cabang
§ |
Ris) Els) O ' Cis)
Gls) J -

Gambar 2.2 Diagram blok sistem lup tertutup 1]

Gambar 2.2 menunjukkan suatu contoh diagram blok sistem lup tertutup.
Keluaran C(s) diumpan balikkan ke titik penjumlahan untuk dibandingkan
dengan masukan acuan R(s). Sifat lup tertutup dari sistem secara jelas
ditunjukkan pada gambar tersebut. Keluaran blok C(s) dalam hal ini, diperoleh
dengan mengalikan fungsi alih G(s) dengan masukan blok, E(s).



Setiap sistem kontrol linier dapat dinyatakan dengan suatu diagram blok yang
terdiri dari beberapa blok, titik penjumlahan, dan titik cabang. Titik cabang
adalah titik, tempat sinyal keluaran blok secara bersamaan menuju ke blok lain

atau titik penjumlahan.

Jika keluaran duiumpan balikkan ke titik penjumlahan untuk dibandingkan
dengan masukan, maka perlu pengubah bentuk sinyal keluaran agar sama
dengan bentuk sinyal masukan. Sebagai contoh, dalam suatu sistem
pengontrolan temperatur sinyal keluarannya biasanya adalah temperatur yang
dikontrol. Sinyal keluaran tersebut, yang mempunyai dimensi temperatur,
harus diubah menjadi suatu gaya atau posisi, sebelum dibandingkan dengan
sinyal masukan. Pengubahan ini dilakukan oleh elemen umpan balik yang
mempunyai fungsi alih H(s), seperti ditunjukkan pada gambar 2.9. Peranan
penting lainnya dari elemen umpan balik adalah memodifikasi keluaran
sebelum dibandingkan dengan masukan. Pada contoh ini, sinyal umpan balik
yang diumpan balikkan ke titik penjumlahan untuk dibandingkan dengan
sinyal masukan adalah B(s)=H(s)C(s).

=10 1 C{ﬁ}'_

Gls) |

Bzl

Hig] [

Gambar 2.3 Sistem lup tertutup 1]

Untuk sistem yang ditunjukkan pada gambar 2.3 keluaran C(s) dan masukan

R(s) direlasikan sebagai berikut:

C(s)=G(s)E(s) .. (2.1
E(s)=R(s)-B(s)
=R(s)-H(s)C(s) ..(2.2)



Eliminasi E(s) dari persamaan-persamaan ini memberikan

C(s)=G(9)[R(s)-H(s)C(s)] . (23)
atau,

C(s) G(s)

R(s) 1+G(s)H(s) . (2.4)

Fungsi alih yang merealisasikan C(s) dengan R(s) disebut fungsi alih lup
tertutup. Fungsi alih ini merealisasikan dinamika sistem lup tertutup dengan

dinamika elemen umpan maju dan elemen umpan balik.

Dari persamaan 2.4, C(s) diberikan oleh

Cs) = G(s)

= mR(S) .. (2.5)

2.3 Pengendali PID !

PID adalah merupakan pengendali yang sering digunakan untuk bidang
automation di industri, dikarenakan alasan flexibilitas dari kontroler ini
memberikan penanganan pengendalian pada proses di industri. Pengendalian
disini ada tiga macam pengendali atau kontroler yang sering digunakan, yaitu
proporsional, integral dan derivatif. Dengan R(s) adalah masukan kendali dan
Y(s) adalah keluarannya. Pengendali PID (Proporsional+Integral+Diferensial)
adalah merupakan gabungan dari tiga jenis kontroler, yaitu kontroler tipe P
(Proportional), tipe 1 (Integral) dan tipe D (Defferential). Jika masing-masing dari
ketiga kontroler tersebut berdiri sendiri-sendiri akan memberikan aksi kontrol
yang kurang bagus. Karena selain sifat ketiga kontroler tersebut saling bebas
ketiganya juga saling mempunyai kelemahan dan kelebihan. Dengan
mengkombinasikan ketiga jenis kontroler tersebut ke dalam satu kontroler

diharapkan akan mampu memberikan performansi sistem sesuai yang diinginkan
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Hukum dari Pengendali PID yaitu,

t

d

u(t) =K e(t) + K, j e(r)dz+ K, —-elt) .. (2.6)

0

—— - A

o+
_Hl:x:l J_-l:.‘-;:l 'L'-. |r-|:.~;:| o 111:_\-]
. F / + F f.|_.1_| -
- + Plant
e o T

PID Controller

Gambar 2.4 Pengendali PID [

Persamaan dinamik kontroler PID dapat diberikan sebagai berikut :

u)=up,(t)+u,(t)+u,(t) .. (2.7)
u(t):KP.e(t)+&J.e(t)dt+KP.rd.ie(t) .. (2.8)
T, dt
KP
U(s)=K,.E(s)+——E(s)+K,.t;.5.E(s) ..(2.9)
5.7,
U(s):KP.E(s)£1+L+s.rdj ... (2.10)
5.7
M:KP+&+KD.S .. (2.11)
E(s) s
dimana :
K, : konstanta proporsional
K, .
K, =— : konstanta integral
T
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K,=K,1, : konstanta diferensial

Kontroler proporsional (Kp) memberikan efek mengurangi waktu naik, tetapi
tidak menghapus kesalahan keadaan tunak, kontroler integral (Ki) akan memberi
efek menghapus keadaan tunak, tetapi berakibat memburuknya respons transient,
kontroler diferensial (Kd) akan memberikan efek meningkatkan stabilitas sistem,
mengurangi overshoot, dan menaikkan respons tramsient. Efek dari setiap

kontroler (Kp, Ki dan Kd ) dalam sistem loop tertutup diperlihatkan pada tabel 2.1.

Respons Kesalahan
loop Waktu naik Overshoot | Settling time keadaan
tertutup tunak
Kp Menurun Meningkat Pembghan Menurun
kecil
Ky Menurun Meningkat Meningkat Hilang
Kp Perubahan kecil Menurun Menurun Perlllieﬁlan

Tabel 2.1 Pengaruh kontroler (Kp, Ki dan Kd) dalam sistem loop tertutup!"

2.4 Tuning Pengendali PID !
Banyak peneliti yang telah mencoba berbagai metode tuning kontroler
PID, mulai dari trial and error method, metode Ziegler-Nichols, metode Cohen-

Coon, metode Astrom-Hagglund dan sebagainya.

2.4.1 Metode Kurva Reaksi

Metode ini didasarkan terhadap reaksi sistem untaian terbuka. Plant
sebagai untaian terbuka diberi sinyal fungsi tangga satuan (Gambar 2.5). Kalau
plant minimal tidak mengandung unsur integrator ataupun pole-pole kompleks,
reaksi sistem akan berbentuk S. Gambar 2.6 menunjukkan kurva berbentuk S
tersebut. Kelemahan metode ini terletak pada ketidakmampuannya untuk plant

integrator maupun plant yang memiliki pole-pole kompleks.
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- Sistem

u(t) c(t)

Gambar 2.5 Metode Kurva Reaksi!"!

Garis singgung pada
titik perubahan {infleksi)

Y

Gambar 2.6 Kurva berbentuk S

Kurva berbentuk S mempunyai dua konstanta, waktu mati (dead time) L
dan waktu tunda T. Dari Gambar 2.6 terlihat bahwa kurva reaksi berubah naik,
setelah selang waktu L. Sedangkan waktu tunda menggambarkan perubahan kurva
setelah mencapai 66 % dari keadaan mantapnya. Pada kurva dibuat suatu garis
yang bersinggungan dengan garis kurva. Garis singgung itu akan memotong
dengan sumbu absis dan garis maksimum. Perpotongan garis singgung dengan
sumbu absis merupakan ukuran waktu mati, dan perpotongan dengan garis
maksimum merupakan waktu tunda yang diukur dari titik waktu L. Tuning
parameter PID didasarkan perolehan kedua konstanta itu. Tabel 2.2 merupakan

rumusan tuning parameter PID berdasarkan cara kurva reaksi.

2.4.2 Metode Osilasi
Metode ini didasarkan pada reaksi sistem untaian tertutup. Plant disusun

serial dengan kontroler PID. Semula parameter parameter integrator di-setting tak
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berhingga dan parameter diferensial di-setting nol (Ti =~ T, = 0). P arameter

proporsional kemudian dinaikkan bertahap. Mulai dari nol sampai mencapai harga
yang mengakibatkan reaksi sistem berosilasi. Reaksi sistem harus berosilasi
dengan amplitudo tetap (sustained oscillation). Gambar 2.7 menunjukkan

rangkaian untaian tertutup pada cara osilasi.

Tipe kontroler Kp T, To
p I ] ]
KL
PI 0.9i 3L -
KL
T
PID 1,2— 2L 0,5L
KL

Tabel 2.2 Rumusan tuning dengan metode kurva reaksi'"

i) ClY)

4@ » Kp Sistem

v
v

Gambar 2.7 Metode Osilasi'

Nilai penguatan proportional pada saat sistem mencapai kondisi sustain
oscillation disebut ultimate gain K,. Periode dari sustained oscillation disebut
ultimate period P, (Perdikaris, 1991, 43 3). Gambar 2.7 menggambarkan kurva

reaksi untaian tertutup ketika berosilasi.

Tuning parameter PID didasarkan terhadap kedua konstanta hasil
eksperimen, K, dan P,. Ziegler dan Nichols menyarankan penyetelan nilai

parameter Kp, Ki dan Kd berdasarkan rumus yang diperlihatkan pada Tabel 2.3.
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Sifat dari pengendali P yang selalu meningkatkan offset, dapat ditutupi
oleh pengendali I, sedangkan untuk pengendali D dapat lebih mempercepat reaksi
sistem sehingga pengendali PID menghasilkan respons yang lebih cepat dari
pengendali integral dan mampu menghilangkan offset yang ditinggalkan oleh

pengendali proporsional seperti yang ditunjukkan pada gambar 2.8.

Tipe kontroler Kp T, To
P 0,5Ku 0 0
Pu
0,45K; —
PI u 12 0
PID 0,6Ku Pu Pu
2 8

Tabel 2.3 Rumusan tuning dengan metode osilasi

‘e
Fu

Gambar 2.8 Kondisi sustain oscillation pada metode osilasi"!
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(Halaman Ini Sengaja Dikosongkan)
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BAB Il
METODOLOGI PENELITIAN

3.1 Diagram Alir
Pembahasan pada bab ini adalah mengenai tahapan pemodelan dan sistem
kontrol pada separator. Secara umum alur penelitian dapat dilihat pada gambar 3.1

dibawah ini.

Gambar 3.1 Diagram Alir
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3.2 Studi Literatur

Tahapan awal dari penelitian ini adalah mencari bahan-bahan penelitian
dengan memilih journal, article, proceedings, report, websites, dan beberapa
buku sebagai acuan atau reference.

Data dari literatur bisa berupa P&ID seperti pada gambar halaman 19,
menerangkan bahwa masukan (pressure, flow, temperature) berasal dari fest
header berupa 3 phase, yaitu gas, oil, and water dengan menggunakan pipa 4”.
Kemudian masukan tersebut dipisahkan menggunakan three phase separator
untuk mengurangi adanya s/ug atau material yang tidak diperlukan. Slug atau
kotoran (oil dan water) tersebut selanjutnya dibuang ke drain (open dan closed),
sedangkan untuk gas, apabila terjadi tekanan berlebih dan dibuang ke HP vent

header.

MZ

i
GAS R

LSHH 38"

_______ MLE T
_ o Mdur | 8Lz
WATER  gxzn OIL
o

LIQUID LEVEL DIAGRAM

Gambar 3.2 Liquid Level Diagram Three Phase Horizontal Separator

Dari gambar 3.2 menjelaskan bahwa separator ini mempunyai 2
compartment (2 ruangan) dengan weir dan terdapat desain untuk level. Ruangan
pertama berisi liqguid (air dan minyak) dan gas, three phase separator ini
mempunya alarm setting yaitu untuk LSLL = 127, NLL = 22”, dan LSHH = 36”

pada ruangan untuk minyak.

18



Gambar 3.3 P&ID dari three phase separator
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3.3 Spesifikasi dari Three Phase Separator

Three phase separator ini mempunyai spesifikasi seperti tabel dibawah

ni:

Deskripsi Horizontal, three phase separator

Standard Kode o ASME VIII Div 1

o NACE M R-01-75

e DNV27-1
ANSI #600
Ukuran 4°-8"ID x 13°-0" T/T (Lenght)
Desain P/ T 1030 Psig / 200°F
Operating P/ T 155 Psig/ 116°F
Fluid inlet 6 in ANSI #600 RF Flange
Fluid outlet-Gas 4 in ANSI #600 RF Flange
Fluid outlet-Oil 2 in ANSI #600 RF Flange
Fluid outlet-Water 2 in ANSI #600 RF Flange
Fluid outlet-Vent 2 in ANSI #600 RF Flange

Liquid sampling points

o 2 in ANSI #600 RF Flange outlet oil
line
e | in ANSI #600 RF Flange outlet

water line

Gas measurement equipment
Oil measurement equipment

Water measurement equipment

4 in Orifice meter
3/4 in Turbine meter

3/4 in Turbine meter

Vessel pressure control equipment on gas

line

Oil level control equipment on oil line

Water level control equipment on water

line

2 in Fail Open Pneumatic Pressure

Control Valve d engan Pressure
Controller

1 in Fail Closed Pneumatic Level Control
Valve dengan Level Controller

1 in Fail Closed Pneumatic Level Control

Valve dengan Level Controller
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Safety Devices

1 in ANSI #600 x 2 in ANSI #150 pilot
operated pressure safety valves mounted
directly on independent vessel nozzels

with 2 in. vent line to base skid edge

Vessel Manway

20-in. diameter, ANSI 600RF flange,

located at rear of vessel

Tabel 3.1 Spesifikasi dari Three phase separator

Di bawah ini adalah Tabel 3.2 data parameter proses dan Table 3.3 data

dimensi three phase separator.

PARAMETER PROSES NILAI PROSES
Qin 1119.895 bbl/day
Qom 430.282 bbl/day
Qoa 26.68 bbl/day

P, 278.5 psig
P, 279.425 psig
SGn 0.825
Cvp 104
T 110.465 °F
hn 14 inch
Tabel 3.1 Data Parameter Proses
DIMENSI NILAI
1 19 ft
D 56 inch
LSHH 36 inch
NLL 22 inch
LSLL 12 inch

Tabel 3.2 Data Dimensi Three Phase Separator




3.4 Pemodelan Matematis Three Phase Separator
Dalam hukum kesetimbangan, sistem tangki three phase separator dapat

didekati dengan:

Rate of volumetric — Rate of volumetric = Accumulation into the tank out of the

tank volumetric in the tank

Atau secara matematis dapat dimodelkan sebagai berikut:

A% = Qn(®) = Qou(®) 3.1
Dimana:
A % : Dinamika volume yang terakumulasi dalam tangki

Qin(t) : Flow/ aliran yang masuk kedalam tangki

Qout(t) : Flow / aliran yang keluar dari tangki

Fluida yang keluar dari three phase separator ini terdiri dari minyak, air dan gas.
Persamaan (3.1) dapat dikembangkan menjadi persamaan dinamika /eve/ menjadi

persamaan (3.2), yaitu:

A= Qin() = Qom () = Qoa(t) — Qog () 32
Dimana,
Qom (1) : Aliran fluida minyak yang keluar dari three phase separator
Qo (t) . Aliran fluida air yang keluar dari three phase separator
Qog(t) : Aliran fluida gas yang keluar dari three phase separator

Pendekatan model matematis three phase separator tersebut dengan asumsi,
bahwa :
1. Pendekatan bangun three phase separator ini di dekati dengan bangun
kotak atau balok.
2. Tekanan dan suhu dianggap konstan.

3. Level air dan pada three phase separator ini tidak dikendalikan.
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Dalam Control Structure and T uning Method Design for suppressing
Disturbances in a multi-phase Separator (Mathias Wilhemsen-2013) Pemodelan
three phase separator ini didasarkan oleh bentuk geometris separator.

Pada gambar 3.4 m enunjukkan bahwa cara menentukan liquid level

dihitung. Persamaan untuk menghitung cairan penampang dan perhitungan daerah
dari potongan lingkaran. Jari-jari silinder diberikan oleh r = %

Kita mengetahui bahwa perubahan permukaan /iquid adalah sebagai fungsi
dari liquid level. Lebar permukaan cairan dapat dihitung dengan persamaan
Pythagoras diberikan oleh Persamaan (3.3). Setengah lebar dilambangkan dengan
B, radius oleh r, tinggi cairan oleh h dan ruang antara tinggi cairan dan tengah
tangki oleh a (Kristensen 2008). Gambar 3.4 menunjukkan gambar penampang

separator menunjukkan parameter yang akan dipakai untuk perhitungan.

Gambar 3.4 Cross-section dari Three Phase Horizontal Separator"

12 =o?+ 2 .33
B2 =1%—q?
B =Vr?2—a? ..34

Persamaan 3.4, o« diganti dengan r — h untuk mendapatkan nilai B sebagai

sebuah fungsi dari h seperti ditunjukkan pada persamaan 3.5. dan 3.6.

Bh) = 12— (r = h)? .35
B(h) = V2rh — hZ .36
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Ada beberapa permasalahan ketika tinggi cairan naik di atas titik tengah
separator. Dalam kasus tertentu o akan negatif yang mana tidak biasa dipakai
dalam perhitungan. Namun hal ini dapat diselesaikan dengan pertimbangan
simetris. Dengan rumus untuk lebar permukaan cairan, kita dapat menemukan
area penampang. Hal ini ditemukan dengan cara mengintegrasikan segmen garis
dari separator bawah h = 0 ke tinggi cairan. Luas penampang cairan disebut A(h).

Maka didapat,
A(h) = 2 [ N2rh — hZdl

A(h) =2 [ B(h)dR’ 3.7

A

o

Gambar 3.5 Dimensi dari three phase separator™

Untuk menentukan volume cairan, daerah luas penampang dikalikan
dengan panjang (1) dari daerah didedikasikan untuk setiap cairan. Perhitungan dari
Persamaan (3.8) menunjukkan turunan dari volume. Konstruksi tangki dan

dimensi untuk perhitungan volume yang ditunjukkan pada Gambar 3.5.

V(h) = 2L, B(h')dR' 3.8
av _ d ., ch ~ 1)

— =32, B(h)dh

W _

d h oy sy Oh
dt—”a(foﬁ(h)dh)g

av

& = 20p(n) - p(0) 2

at

Untuk perbedaan kecil ketinggian cairan di tengah tangki, lebar permukaan
cairan hanya akan membuat perubahan kecil. Artinya bahwa untuk tingkat

perubahan kecil pada separator dapat diasumsikan memiliki dinding polos.
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Sekarang ini akan memodelkan level minyak dengan mempertimbangkan
level minyak relatif h, ke h,, permukaan air. Pertama volume minyak yang
tersedia berasal di separator.

Dari Gambar 3.1 dan Gambar 3.5 kita melihat bahwa volume minyak
dibagi menjadi tiga bagian yang diberikan dalam persamaan matematika (3.8).
Ruang antara permukaan air dan atas wier memiliki panjang (l,). Dari atas wier
ke permukaan minyak memiliki panjang (1) dan belakang wier dari separator
bawah ke atas wier memiliki panjang (1 — 1,;). Di model kami tinggi minyak tidak
boleh di bawah puncak wier. Itu berarti minyak yang di ruang bawah wier dan di
sisi outflow dapat dianggap sebagai volume konstan. Hal ini diketahui bahwa

tinggi minyak tergantung dari tinggit air.

Maka,
Vo(hy, ho) = V(hy) +V(hy) + Viyier ...3.9
dVo(hw,ho) _ Vo dhy N v, dhy
dt ohy, dt  0dhy dt
dVo(hw, ho) _ dVpy dhy N V,, dho
dt ohy, = dt = 0hy  dt

Volume dari minyak terbagi menjadi dua yaitu volume bawah wier adalah Vg,

dan diatas wier adalah V;.

Maka,

h ier ! !
Vo1 = 2lw. f, " B(h")dh

Vo1 _ 0
ahW = le-m(ﬁ(hwier) - B(hw))
201 = 21y (~Blhw) 30

h ! !
Voz = 2L [0 B(h)dh

Vo2 d

T 2. T (B(ho) — B(hwier))

Vo, _

he 21. B(hg) 3011
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Perubahan tinggi minyak berasal dari neraca massa diberikan dalam

Persamaan (3.12). Flassing dilambangkan sebagai Z.

d
%z W;, () = Wy, (t) = Z, 312

av
—2po = po(qi, () = 40, (8)) = Zo

Density dari minyak p diasumsikan konstan dan karena itu kita dapat
melakukan sisa perhitungan untuk aliran volume. Flassing Z, tidak dianggap
dalam analisis dan tidak digunakan untuk perhitungan. Aliran net oil disebut qo
(t) dan q;,, () — qo,, (D).

Volume minyak diberikan dalam Persamaan (3.10) dan Persamaan (3.11)
disatukan dengan massa keseimbangan, mengarah ke model untuk perubahan

tinggi minyak diberikan dalam Persamaan (3.13).

dvVo

2= (4, (©) = 4o, (1))

6V01 th aVOZ @_ . —_
ohw " dt | oho dat (a5 (&) = 40, ()

Vo dho _ Vo1 dhy
he " ar (41, (®) — g0, (D) — hy at
V1 dh
dhy (qio(t)_qoo(t))_ah(;vl'd_?/
o Ant L3.13
ahg

Dengan mengubah sistem ke dalam domain frekuensi untuk menganalisa
kenaikan cairan. Dalam membuat fungsi transfer kita harus membuat sistem linier
yang diberikan dalam persamaan (3.13), di sekitar titik kerja. Untuk
mempermudah tinggi air diasumsikan konstan dengan besarnya ky, pada titik kerja
ketika analisa dilakukan. Persamaan (3.14) menunjukkan model tinggi minyak

linear dalam domain waktu.

Didapat,
()= (B(hwsp)-kew)
ho(s) =22 2 .3.14
0( ) Zl(ﬁ(hOSp))S
Dimana,
ho(s) : Tinggi Minyak
do (s) : Laju aliran (qin, — oa — 9om)
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1 : Total Panjang Separator : 3.96 m

ﬁ(thp) : Function for Cross Section Water Set Point : 0.421
ky : Konstanta Water Level Loop : 3.8x107
,B(hOSp) : Function for Cross Section Oil Set Point : 0.421

Berdasarkan nilai parameter tersebut di atas persamaan (3.14) dapat dituliskan
dalam bentuk persamaan (3.15), Maka didapat persamaan (3.15) dengan

menggunakan parameter yang ada,

_ -3
ho(s) = 20900 ) 2315

q0(S) = Gin — Goa — Gom
=1119.895 — 26.68 — 430.282
= 662.933 bbl/day

Maka persamaan 3.16 berubah menjadi,

662.933—(1.6x10~3
ho(s) = —Coe? ) ..3.16

3.5 Pemodelan Aktuator
Dalam pengendalian level ini diperlukan control valve untuk mengatur
laju aliran fluida dari three phase separator menuju ke FSB Departing Line.

Model Matematis dari control valve adalah sebagai berikut:

T = Teri ..3.14
Dimana,
K : Gain total control valve :(15-3) psi
Ts : Time constant control valve : 0.34 detik (Valve type A T-63)"!
Maka,
Mg 12
U 034S+1
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3.6 Blok Diagram Sistem Pengendalian

Blok diagram dari sistem pengendalian ini dapat dilihat dibawabh ini,

Y

AKTUATOR

—>®—> KONTROLLER

\ 4

PLANT

SENSOR

Gambar 3.6 Blok diagram sistem pengendalian pada three phase separator

Ly

Flant 1

Step1

Flant 2

Flant 2

=

Scope

To Workspace

Gambar 3.7 Blok diagram dari sistem pengendalian pada three phase separator

(simulink)

12 1

n1 034541 Fy 3.33s

Aktustor Plant

Gambar 3.8 Blok Diagram dari Plant sistem three phase separator (simulink)
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Gambar 3.6 menunjukkan blok diagram dari pengendalian three phase
separator, dari gambar tersebut dapat diuraikan dengan menggunakan fasilitas
yang ada dalam Matlab R2010b yaitu simulink, akan diuraikan menjadi gambar
3.7 dan 3.8, be gitu juga dengan gambar 3.9 dan 3.10, pe rbedaannya adalah
gambar 3.9 dan 3.10 ditambahkan disturbance/gangguan sebesar 5%. Hasil dari

l
PLANT —@—»

analisa tersebut dapat dilihat pada bab 4.

A\ 4
A 4

KONTROLLER AKTUATOR

SENSOR

Gambar 3.9 Blok diagram sistem pengendalian pada sistem three phase separator

dengan gangguan

12 1
1 GO
- * 0.345+1 2.235 ’@ »

In1

Transfer Fon Plant

862.933

Disturbance

Gambar 3.10 Blok diagram dari Plant sistem three phase separator dengan

gangguan 5% (simulink)

3.7 Tuning pada Pengendali PID
Setelah blok diagram di jalankan dengan menggunakan bantuan Matlab

R2010b dengan memasukkan model matematis dan parameter lainnya, maka
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langkah selanjutnya adalah melakukan tuning dari Pengendali PID. Metode yang
digunakan dalam melakukan tuning ini adalah menggunakan metode Ziegler-
Nichols dengan cara kurva reaksi. Untuk lebih memaksimalkan fungsi controller
maka perlu dilakukan tuning lebih lanjut terhadap parameter PID pada
controller. !

Kemudian yang akan di lakukan tuning adalah pada masing-masing kontroler
yaitu Tipe P (Proportional), Pl (Proportional Integral) dan PID (Proportional
Integral Differential), seperti terlihat pada gambar 3.11 m enunjukkan adanya

proses tuning untuk memaksimalkan fungsi kendali dari PID tersebut, selanjutnya

dapat dilihat pada bab 4 mengenai analisa proses tuning tersebut.

j—p’f\—p FID(s) » 2 @ G - (I

Y 0.345+1 3.33s

Step PID Controller Altuator Plant Scope

F
¥

882.033

181043

Gambar 3.11 Blok diagram dari Tuning pada Sistem Pengendalian Three Phase

Separator

30



BAB IV
ANALISA DATA DAN PEMBAHASAN

4.1 Analisa Sistem Pengendalian ZN

Pembahasan pada bab ini adalah mengenai tahapan pemodelan dan sistem
kontrol pada pengendalian level yang menggunakan pengendali PID. Pada bab ini
akan dilakukan analisa dengan menggunakan dimana terdapat sistem pengendali
PID dengan metode yang akan dibandingkan satu dan lainya.

Nilai PID tersebut dapat diperoleh menggunakan aturan dasar Ziegler-
Nichols yaitu metode kurva reaksi dengan perhitungan MATLAB R2010B.

Pada tahap awal ini adalah mencari nilai K, K;, dan Ky dengan simulink
pada bab 3, dengan memasukkan nilai setpoint 12 inch (LSLL), 22 inch (NLL)
dan 36 inch (LSHH) dari separator serta memasukkan nilai uji step = 1, seperti

dibawah ini,

Pengendali PID

Pengendali P

Pengendali Pl

&~

Setpoint = 12 inch (LSLL)
Gambar 4.1 Kurva Reaksi dengan setpoint 12 inch (LSLL)

Dari gambar 4.1,4.2,da n 4.3 a dalah kontroler P, PI dan PID terjadi
kenaikan fluktuatif pada detik ke-0 sampai dengan 4 dari level 0 inch, kemudian P
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dan PI steady pada level sesuai dengan setpoint pada detik ke-18, sedangkan PID
steady pada detik ke- 4.5 serta menjauhi setpoint.

/ Pengendali PID

Pengendali P

Pengendali PI

7

Setpoint = 22 inch (NLL)

Gambar 4.2 Kurva Reaksi dengan setpoint 22 inch (NLL)

Pengendali PID

e

Pengendali P

/ Pengendali PI

Setpoint = 36 inch (LSHH)

Gambar 4.3 Kurva Reaksi dengan setpoint 36 inch (LSHH)

Dari ketiga gambar diatas (gambar 4.1,4.2 da n 4.3), bahwa pemilihan kendali
yang mendekati dengan plant adalah pengendali P dan PI sedangkan kalau dilihat
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dari setpointnya tampak seperti diatas memperlihatkan dengan perbedaan setpoint

ini tidak akan mempengaruhi nilai dari parameter kendali tersebut.

Maka dari hasil pengujian tersebut didapat:

e Nilai K (Gain) : 56.2443
e Nilai T (Time Constant)  :0.2825
e Nilai L (Time Delay) :0.0253

Dari nilai diatas maka akan di dapat nilai seperti dibawah ini

Tipe
Kp T, To
kontroler
P l:O.1985 - _
KL
T
PI 0.9—=0.1787 | 3L=0.0759 -
KL
T
PID 1,2E=0.5786 21=0.051 | 0.51.=0.0126

Table 4.1 Nilai parameter pengendali

Dari Tabel 4.1,

e PI
Nilai K; : K,/T;
:2.3544
e PID
Nilai K : K,/T;
: 11.3451
Nilai Ky : K xTq4
:0.0073
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Setelah nilai parameter kendali diatas didapat, langkah selanjutnya adalah

melakukan tuning dengan memasukkan nilai Kp, Ki dan Kd.

e Pengendali P

Plot: Step v | Response: Referencetracking - Show block response Hide parameters 4m
14 T T T Controller parameters
Tuned Block
---------------- P 054375 01985
1
D
N
) e e Performance and robustness
]
E‘ Tuned Block
""""""""""""""""""""""""""""" Rise time (sec) 0785 236
: : Settling time (sec) 248 413
______________ S Qvershoot (%) 8.76 0
: : Peak 1.09 0999
: : : Gain margin (db @ rad/sec) Inf @ Inf Inf @ Inf
brrrmmr oo R e | Phase margin (deg @ rad/sec) 60 @17 767 @ 0.696
1 : Block response Closed-loop stabil Stabl Stabl
: : Tuned response osed-loop stability sble able
1
0 1 pd 3 4
Time (sec)
Interactive tuning
Response time: 1.18 sec
Slower Faster

Gambar 4.4 Tuning pengendali P

Dari gambar 4.4 di dapat,

K, :0.54375
Rise Time (Detik) :0.786
Settling Time (Detik) :2.48
Overshoot (%) : 8.76
Peak :1.09

Closed Loop Stability : Stable
Response Time (Detik) :1.18

Berdasar pada gambar 4.4 setelah me- running menggunakan perangkat
lunak Matlab menunjukkan hasil tuning dari P kendali adalah garis yang bewarna

biru, bahwa analisa dari tuning tersebut adalah stabil dalam performance nya.
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e Pengendali Pl

Plot: | Step v |  Response | Reference tracking v | [ Bhow block responsd Hide parameters 4m

T T T T T Controller parameters

Tuned Block
P 0.50525 01787
I 002758 23544
D
N
g Performance and robustness
s
E Tuned Block
Rise time (sec) 0825 0824
Settling time (sec) 289 7
Overshoot (%) 9.24 901
Peak 109 19
d : Gain margin (db @ rad/sec) Inf @0 Inf @0
: : Phase margin (deg @ rad/sec)  605@16 496 @126
Block resporse Closed-laop stabil Stabl Stabl
Tuned response osed-loop stability able able
g i i i i i i i
0 10 20 30 40 S0 ) 70 80 %0 100
Time (sec)
Interactive tuning
Response time: 1.25 sec
Slower Faster

Gambar 4.5 Tuning pengendali PI

Dari gambar 4.5 di dapat,

K, :0.50525
K; :0.002799
Rise Time (Detik) :0.825
Settling Time (Detik) :2.89
Overshoot (%) :9.24
Peak : 1.09

Closed Loop Stability : Stable
Response Time (Detik) 1 1.25

Berdasar pada gambar 4.5 setelah me- running menggunakan perangkat
lunak Matlab menunjukkan hasil tuning dari PI kendali setelah memasukkan
parameter kendalinya adalah garis yang bewarna biru, bahwa analisa dari tuning
tersebut adalah stabil dalam performance nya meskipun pada blok responsinya

adalah osilasi.
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e Pengendali PID

4 Closed-loop system with controller gains defined in the PID block is unstable and not displayed.

Plot: | Step - Response: | Reference tracking A Show block response Hide parameters 4m
x10°
10 T T T T Controller parameters
Tuned Block
P 1.6642 0.5786
I 0.04534 113451
D 0.23475 0.0073
N 9.0122 9.0122
a
<
= : Performance and robustness
H :
Q : Tuned Block
; ; ; ; ; ; Rise time (sec) 0.254 Nah
7Y I A b S SAL Settling time (sec) 0.827 NaN
H ! ! | Overshoot (%) 907 NaN
e R L REELEEEEEEEE bomseennnneees I R, Block response Peak 109 Inf
: : : : : Tuned response Gain margin (db @ rad/sec) Inf @0 Inf@0
5 L L L L L Phase margin (deg @ rad/sec) 60 @524 -336 @388
g 0 = £ I = e "0 |Closed-loop stability Stable Unstable
Time (sec)
Interactive tuning
Response time: 0,382 sec
Slower Faster

Gambar 4.6 Tuning pengendali PID

Dari gambar 4.6 di dapat,

K, : 1.6642
K; :0.0453
Ky :0.2347
Rise Time (Detik) :0.254
Settling Time (Detik) :2.57
Overshoot (%) :9.07
Peak : 1.09
Closed Loop Stability : Unstable
Response Time (Detik) :0.382

Berdasar pada gambar 4.6 setelah me- running menggunakan perangkat
lunak Matlab menunjukkan hasil tuning dari pengendali PID adalah garis yang
bewarna biru, bahwa analisa dari tuning tersebut adalah tidak stabil dalam
performance nya, dikarenakan nilai gain nya terlalu besar sehingga tidak dapat

digambarkan.
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4.2 Simulasi Dengan Disturbance
Dalam sistem pengendalian three phase separator ini akan diberi

disturbance atau gangguan sebesar 5% untuk mengetahui kemampuan fungsinya.

Pengendali PID

Pengendali P

/ Pengendali PI

Setpoint = 12 inch (LSLL)

Gambar 4.7 Kurva Reaksi dengan setpoint 12 inch (LSLL) dengan
disturbance/gangguan 5%

Pengendali PID

'

Pengendali P
y Pengendali PI

-

Setpoint = 22 inch (NLL)

Gambar 4.8 Kurva Reaksi dengan setpoint 22 inch (NLL) dengan
disturbance/gangguan 5%
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/ Pengendali PID

Pengendali P

/ Pengendali PI

Setpoint = 36 inch (LSHH)

Gambar 4.9 Kurva Reaksi dengan setpoint 36 inch (LSHH) dengan

disturbance/gangguan 5%

Dalam sistem ini terlihat bahwa adanya disturbance atau gangguan
sebesar 5% tidak mengganggu kinerja dari three phase separator ini seperti yang
ditunjukkan gambar 4.7, 4.8 d an 4.9, bahwa sama seperti sistem yang tanpa
adanya gangguan, ada saatnya fluktuatif naik dan turun, kemudian saat stabil pada
detik ke-18 untuk pengendali P dan PI, sedangkan untuk pengendali PID stabil
pada detik ke-4.5 tetapi menjauh dari setpoint.

Langkah selanjutnya adalah melakukan proses tuning dengan

memasukkan parameter pengendali, akan mendapatkan hasil seperti dibawah ini:

e Pengendali P
Berdasar pada gambar 4.10 setelah me- running menggunakan perangkat lunak
Matlab menunjukkan hasil tuning dari P kendali adalah garis yang bewarna
biru, bahwa analisa dari tuning tersebut adalah stabil dalam performance nya.
Maka akan di dapat,
K, :0.54409
Rise Time (Detik) :0.787
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14

12

=
[=+]

Amplitude

=
@

04

0.2

Settling Time (Detik)
Overshoot (%)

Peak

Closed Loop Stability

Response Time (Detik)

:2.48
: 8.77
: 1.09
: Stable
1 1.18

Step Plot: Reference tracking

Controller Parameters

Time (seconds)

T T T T I
| | | | Tuned response
H H H — — Block response
oS, : ----------------- :- ------------ e =
; e
It 1
H 1 el 1 H
' ' - ' '
Y I S S _
H ’,r‘.' H 1
: Pl : :
i - : : i
. 4 . . .
Y S A S S S S 4
L : : :
L : : :
v | | |
Vi : : :
Y i T e 7]
L H H H
S : : :
/ : : :
I J L . A .
ra ' ' '
a ; ; ;
v ! ! !
- : : :
- | | | | |
1 2 3 4 &

Controller Parameters: P = 0.5441

Tuned Block
P 0.54409 0.1985
I
D
M
Performance and Robustness
Tuned Block
Rize time 0,785 ceconds 2.36 seconds
Settling time 248 seconds 413 seconds
Owershoot 297 % 0%
Peak 1.09 0.999

(Gain margin

Inf dB @ Inf rad/s

Inf dB @ Inf rad/s

Phase margin

60 deg @ 1.7 rad/s

76.7 deg @ 0.696 rad/s

Closed-loop stability

Stable

Stable

Gambar 4.10 Tuning pengendali P untuk disturbance/gangguan
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e Pengendali PI
Berdasar pada gambar 4.11 setelah me- running menggunakan perangkat
lunak Matlab menunjukkan hasil tuning dari PI kendali setelah
memasukkan parameter kendalinya adalah garis yang bewarna biru, bahwa
analisa dari tuning tersebut adalah stabil dalam performance nya tetapi

pada blok responsinya adalah tidak stabil dan tidak bisa di gambarkan.

3 Step Plot: Reference tracking
g
3
@
§ Step Plot: Reference tracking
1.4 T T T T T
T2 e R RRRLLRRREEEEEEEEEEEEREE feeeeeeeeeee e —
L s T =
g 0B e oo e R e .
= | H
= : H
£ H 1 H 1 H | H
O fomen o e s EREt EEEEEEEEEEE Fromneeoenees foosnonnn B
A —— s e ——
02— — e — S—
. i i ; i ‘ i
0 0.5 1.5 2 25 3 35 4

Maka akan di dapat,

K, :0.47052
K :0.012425
Rise Time (Detik) : 0.881
Settling Time (Detik) :3.06
Overshoot (%) : 8.08
Peak : 1.08
Closed Loop Stability : Stable
Response Time (Detik) :1.326

Time (seconds)

4y Closed-loop system with controller gains defined in the PID block is unstable and not displayed.

Caontroller Parameters: P = 0.4705, 1 = 0.01243
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Controller Parameters

Tuned
P 0.47052
I 0.012425
D
M
Performance and Robustness

Tuned
Rise time 0.88]1 seconds
Settling time 306 seconds
Owvershoot 8.08 %
Peak 1.08
Gain margin -Inf dB @ 0 rad/s
Phase rmargin 61.8 deg @ 1.51 rad/s
Closed-loop stability Stable

Gambar 4.11 Tuning pengendali PI untuk disturbance/gangguan

Pengendali PID

Berdasar pada gambar 4.12 setelah me- running menggunakan perangkat
lunak Matlab menunjukkan hasil tuning dari pengendali PID adalah garis
yang bewarna biru, bahwa analisa dari tuning tersebut adalah tidak stabil
dalam performance nya, dikarenakan nilai gain nya terlalu besar sehingga

tidak dapat digambarkan.

Maka akan di dapat,

K, : 1.6642
K; :0.075457
Ky :0.39067
Rise Time (Detik) :0.254
Settling Time (Detik) :0.827
Overshoot (%) :9.08
Peak : 1.09
Closed Loop Stability : Stable
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| Datat

A Closed-loop system with controller gains defined in the PID block is unstable and not displayed.

Response Time (Detik)

:0.3818

Step Plot: Reference tracking

14 ! T !
T e oo o o .
e e -
@ DB R Rl SR LR EEEEEEE Rt T R R =
o ' ' '
= H H H
= H H H
E | | |
R R P e L L R EEEEE e -
e e e  — .
02— b e e e -
. i i | i i
0 0.2 0.4 0.6 0.8 1 12

Controller Parameters

Time (seconds)

Controller Parameters: P = 1664, 1= 0.07546, D = 0.3907, N = 9.012 -

Tuned
P 16642
1 0075457
D 0.39067
M Q90122
Performance and Robustness

Tuned
Rize time 0.254 ceconds
Settling time 0827 seconds
Cwershoot 908 %
Peak 1.09

Gain margin

-Inf dB @ 0 rad/=

Phase rargin

60 deg @ 5.24 rad/s

Closed-locp stability

Stable

Gambar 4.12 Tuning pengendali PID untuk disturbance/gangguan
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Berdasarkan hasil pengujian diatas maka:

PENGENDALI | PENGENDALI | PENGENDALI
NO DESKRIPSI P PI PID
1 Rise Time (Detik) 0.786 0.825 0.254
Settling Time
2 (Detik) 248 2.89 2.57
3 Overshoot (%) 8.76 9.24 9.07
Table 4.2 Perbandingan tipe pengendali
PENGENDALI | PENGENDALI | PENGENDALI
NO DESKRIPSI P PI PID
1 Rise Time (Detik) 0.787 0.881 0.254
Settling Time
2 (Detik) 2.48 8.08 0.827
3 Overshoot (%) 8.77 9.24 9.08

Table 4.3 Perbandingan tipe pengendali dengan disturbance/gangguan

Dari Tabel 4.2. dan 4.3 menyatakan bahwa tipe pengendali yang menghasilkan

kestabilan performansi dari sistem tersebut adalah tipe pengendali P sedangkan

tipe pengendali yang lainnya tidak stabil.
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(Halaman Ini Sengaja Dikosongkan)
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BAB V
KESIMPULAN DAN SARAN

5.1 Kesimpulan

Dalam penelitian, pengujian serta analisa, dapat diambil kesimpulan

sebagai berikut:

1.

Telah dapat dilakukan analisa kinerja sistem pengendalian level minyak
pada three phase separator menggunakan pendekatan separator
geometry.

Pengendalian level minyak menggunakan sistem pengendalian three
phase separator ini memberikan hasil terbaik menggunakan pengendali
(P, PI, dan PID) dengan nilai nilai Kp : 0.1985, K : 2.3544, K4 : 0.0073,
namun setelah dilakukan tuning mendapatkan hasil tidak stabil untuk
pengendali PI dan PID).

Berdasarkan hasil analisa menggunakan pendekatan separator geometry
menyatakan bahwa pengendalian yang sesuai untuk three phase
separator 1ni adalah Pengendali P dengan nilai overshoot 8.77% dan

settling time 2.48 detik.

5.2 Saran

Saran yang dapat diberikan untuk kedepannya adalah untuk penelitian

selanjutnya bisa menggunakan metode-metode lain contohnya APC, Fuzzy logic,

dIL
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(Halaman Ini Sengaja Dikosongkan)
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FOXTROT PLATFORM

N P e s

FROM_ WELL

” FSB=V—04 -
% TETS SEPARATOR Tz
SIZE : 4'-8" ID x 13’-0" T/T (LENGHT)
DESIGN P/T : 1030 PSIG © 20°F
OPERATING P/T : 155 PSIG ©116°F

&\\ ‘




Q (o)

) (WATER)



b
A%~ PERTAMINA
PHE ONWJ

PROCESS CALCULATION

3 PHASE HORIZONTAL SEPARATOR WITH WEIR

N1 = Inlet Nozzle

Project FSB Field Development
Area FSB Platform Revision 0
Equipment Test Separator (FSB-V-04) Page 30f3
NOZZLE SIZING
Calculated Selected Selected Remark
Inlet  Schoepentoeter or equivalent 2,20 in 6 in 73 Ib/ft's>  OK
Gas outlet 2,00 in 6 in 4 lb/ft/s® oK
Qil outlet 2,00 in 2 in 3 ft/s OK
Water outlet 2,00 in 2 in 1 ft/s OK
SKETCH
N2
N1 / 77777777777 A
|: GAS
i ____lSHH 36in________] ID =
Weir Height 24 in 56 in
______ NLL ____.22in________
,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,, NIL _____16in ______
______________________________ L, 12in__ | _____LSLL ____12in_______
WATER OIL v
| N4 3 N3
L Length 9 ft J
¢ Length 13 ft
Where:

N2 = Gas Outlet Nozzle
N3 = Oil Outlet Nozzle
N4 = Water Outlet Nozzle

Rev. Date Description Prepared by Reviewed by Approved by
A 9-Jan-13 IFR AWS UNS JND/MN
B 6-Feb-13 IFA AWS UNS JND/MN
0 20-Feb-13 IFD AWS UNS JND/MN
1 28-Mar-13 Re-IFD AWS UNS JND/MN
2 15-Apr-13 AFC AWS UNS JND/MN







PERTAMINA HULU ENERGI
FOXTROT WELL PLATFORM

DATA SEPARATOR (FSB-V-04)
FOXTROT WELL PLATFORM - 1L
BULAN : MARET 2012

WAKTU OUTLET WELL (FSB-01L) OUTLET SEPARATOR (FSB-V-04) LEVEL SEPARATOR

(FSB-V-04)

No ranggal | puta gé:;’;:g PL(PS) | P2(PS)) | T(degF) N?N(I(:Z?D Q(0il) BOPD Qéaa;;r) oil (inchi)

FQI-FSB-01 | PI-FSB-01A | PI-FSB-01B | TI-FSB-01 FQI-FSB-V-04A | FQI-FSB-V-04B | FQI-FSB-V-04C LG-FSB-V-01
07.00 [ 1120,97 279,00 275,00 111,00 1,39 429,12 27,38 14
1 | 01-03-2012 | 14.00 ( 1120,89 278,00 275,00 109,89 1,39 429,48 27,07 15
20.00 | 1120,97 279,00 275,00 111,00 1,39 429,12 27,38 14
07.00 ( 1120,89 278,00 275,00 109,89 1,39 429,48 27,07 13
2 | 02-03-2012 | 14.00| 1120,39 278,00 274,00 109,96 1,40 429,20 26,07 14
20.00 | 1120,97 279,00 275,00 111,00 1,39 429,12 27,38 12
07.00 ( 1120,39 278,00 274,00 110,00 1,40 429,15 26,07 13
3 | 03-03-2012 | 14.00 | 1120,89 279,00 274,00 112,04 1,40 426,85 27,01 13
20.00| 1120,89 278,00 275,00 112,00 1,40 427,03 27,01 13
07.00 ( 1120,97 279,00 275,00 111,00 1,39 429,12 27,38 15
4 | 04-03-2012 | 14.00 | 1120,40 280,00 276,00 110,00 1,39 430,88 27,08 14
20.00 | 1121,40 279,00 275,00 111,00 1,39 430,56 27,55 15
07.00 [ 1120,40 279,00 275,00 111,99 1,40 428,25 27,02 14
5 | 05-03-2012 | 14.00 | 1120,40 280,00 275,00 111,99 1,40 428,29 27,02 14
20.00| 1120,40 280,00 276,00 109,00 1,39 432,07 27,11 14
07.00 ( 1120,89 279,00 275,00 109,94 1,39 429,52 27,07 15
6 | 06-03-2012 | 14.00 | 1120,89 279,00 275,00 110,00 1,39 430,57 27,07 16
20.00 | 1120,89 278,00 275,00 110,00 1,39 430,53 27,07 16
07.00 [ 1121,40 279,00 274,00 109,00 1,39 432,68 27,60 16
7 | 07-03-2012 | 14.00 | 1120,97 278,00 274,00 110,64 1,40 428,85 27,37 16
20.00 | 1120,97 278,00 274,00 110,64 1,40 428,85 27,37 15
07.00 [ 1119,89 279,00 274,00 110,00 1,39 429,16 27,07 16
8 | 08-03-2012 | 14.00 | 1119,89 279,00 275,00 111,00 1,39 429,42 26,05 14
20.00| 1120,39 278,00 274,00 111,00 1,40 427,98 26,04 14
07.00 [ 1120,89 278,00 275,00 110,00 1,39 430,53 27,07 14
9 | 09-03-2012 | 14.00 | 1121,40 279,00 275,00 112,00 1,39 429,45 27,52 16
20.00| 1122,89 278,00 273,00 111,00 1,40 430,26 27,04 16
07.00 ( 1122,12 279,00 275,00 112,04 1,40 429,41 27,25 13
10 | 10-03-2012 | 14.00 ( 1120,40 279,00 275,00 109,00 1,39 431,80 27,10 14
20.00 | 1121,40 279,00 274,00 111,00 1,39 430,33 27,55 14
07.00 ( 1120,40 279,00 275,00 110,00 1,39 430,56 27,07 14
11 | 11-03-2012 | 14.00 | 1120,40 279,00 275,00 111,00 1,39 429,39 27,05 12
20.00 | 1120,40 280,00 276,00 111,99 1,40 428,51 27,02 11
07.00 ( 1120,40 278,00 274,00 110,00 1,39 429,11 29,08 14
12 | 12-03-2012 | 14.00 | 1120,40 279,00 274,00 110,00 1,39 429,15 29,08 14
20.00| 1120,40 279,00 274,00 111,00 1,39 427,92 29,05 15
07.00| 1121,40 279,00 274,00 109,00 1,39 432,68 27,60 13
13 | 13-03-2012 | 14.00 | 1120,40 279,00 276,00 110,00 1,39 429,54 29,08 16
20.00| 1121,89 279,00 276,00 109,93 1,39 434,48 25,08 16
07.00| 1121,89 279,00 276,00 109,93 1,39 434,48 25,08 16
14 | 14-03-2012 | 14.00 | 1121,89 279,00 275,00 109,93 1,39 434,25 25,08 15
20.00| 1120,40 279,00 275,00 111,00 1,39 428,15 29,05 15
07.00| 1120,40 279,00 275,00 111,00 1,39 428,15 29,05 14
15 | 15-03-2012 | 14.00 | 1120,40 279,00 276,00 111,00 1,39 428,37 29,05 14
20.00| 1121,89 279,00 275,00 109,93 1,39 434,25 25,08 13
07.00( 1121,89 279,00 275,00 107,85 1,39 436,73 25,13 15
16 | 16-03-2012 | 14.00 | 1121,89 279,00 275,00 107,85 1,39 436,73 25,13 14
20.00| 1121,89 280,00 276,00 110,00 1,39 434,49 25,08 13
07.00( 1122,39 278,00 273,00 109,99 1,39 433,65 25,07 13
17 | 17-03-2012 | 14.00 | 1122,39 278,00 273,00 109,99 1,39 433,65 25,07 12
20.00| 1121,89 279,00 275,00 111,99 1,40 431,85 25,02 12
07.00( 1122,39 278,00 273,00 109,99 1,39 433,65 25,07 12
18 | 18-03-2012 | 14.00 | 1122,39 278,00 273,00 111,00 1,40 432,47 25,04 15




20.00 | 1122,39 278,00 273,00 111,00 1,40 432,47 25,04 14
07.00| 1122,41 278,00 274,00 109,00 1,38 434,83 29,10 13
19 | 19-03-2012 | 14.00 | 1122,41 278,00 274,00 109,00 1,38 434,83 29,10 13
20.00 | 1121,89 279,00 275,00 111,99 1,40 431,85 25,02 13
07.00| 1121,89 280,00 275,00 111,99 1,40 431,89 25,02 15
20 | 20-03-2012 | 14.00 [ 1122,89 278,00 273,00 111,00 1,40 430,26 27,04 15
20.00 | 1122,89 278,00 274,00 111,00 1,40 430,48 27,05 16
07.00| 1122,89 278,00 274,00 111,00 1,40 430,48 27,05 15
21 | 21-03-2012 | 14.00 | 1121,89 280,00 276,00 111,99 1,40 432,12 25,02 15
20.00 | 1121,89 280,00 276,00 111,99 1,40 432,12 25,02 14
07.00| 1121,89 280,00 276,00 109,00 1,39 435,68 25,10 14
22 | 22-03-2012 | 14.00| 1121,89 280,00 276,00 109,00 1,39 435,68 25,10 13
20.00 | 1120,40 279,00 276,00 109,00 1,39 430,72 29,10 15
07.00| 1121,89 279,00 275,00 111,99 1,40 431,85 25,02 14
23 | 23-03-2012 | 14.00| 1121,89 280,00 276,00 110,00 1,39 434,49 25,08 14
20.00 | 1121,89 280,00 276,00 110,00 1,39 434,49 25,08 15
07.00| 1122,89 278,00 273,00 111,00 1,40 430,26 27,04 13
24 | 24-03-2012 | 14.00 | 1121,89 280,00 276,00 110,00 1,39 434,49 25,08 17
20.00 | 1120,40 279,00 276,00 111,00 1,39 428,37 29,05 14
07.00| 1120,40 279,00 276,00 109,00 1,39 430,72 29,10 14
25 | 25-03-2012 | 14.00| 1119,89 279,00 274,00 112,04 1,40 426,80 27,01 15
20.00 | 1119,89 279,00 275,00 110,00 1,39 429,39 27,07 13
07.00| 1119,89 279,00 274,00 110,00 1,39 429,16 27,07 12
26 | 26-03-2012 | 14.00 | 1119,92 279,00 275,00 110,84 1,39 430,80 25,08 15
20.00 | 1119,64 279,00 275,00 111,96 1,39 429,27 27,25 15
07.00| 1119,92 279,00 275,00 110,84 1,39 430,80 25,08 14
27 | 27-03-2012 | 14.00 | 1119,89 279,00 274,00 110,00 1,39 429,16 27,07 13
20.00 | 1120,40 279,00 275,00 109,00 1,39 431,80 27,10 14
07.00| 1120,97 279,00 275,00 111,00 1,39 429,12 27,38 12
28 | 28-03-2012 | 14.00 | 1119,92 279,00 275,00 110,84 1,39 430,80 25,08 16
20.00 (| 1119,92 279,00 275,00 110,84 1,39 430,80 25,08 15
07.00| 1120,40 279,00 276,00 109,00 1,39 430,72 29,10 14
29 | 29-03-2012 | 14.00 | 1120,97 279,00 275,00 111,00 1,39 429,12 27,38 14
20.00 | 1120,40 279,00 276,00 109,00 1,39 430,72 29,10 15
07.00| 1119,92 279,00 275,00 110,84 1,39 430,80 25,08 13
30 | 30-03-2012 | 14.00| 1120,40 279,00 276,00 109,00 1,39 430,72 29,10 13
20.00 | 1120,97 279,00 275,00 111,00 1,39 429,12 27,38 14




PERTAMINA HULU ENERGI
FOXTROT WELL PLATFORM

DATA SEPARATOR (FSB-V-04)
FOXTROT WELL PLATFORM - 1L
BULAN :JUNI 2012

WAKTU OUTLET WELL (FSB-01L) OUTLET SEPARATOR (FSB-V-04)
NO N géI;S::: P1 (PSI) P2(PSI) | T(degF) :JSZ:L Q(oil) BOPD Qév‘x/a::;r)
FQI-FSB-01 | PI-FSB-01A | PI-FSB-01B | TI-FSB-01 FQI-FSB-V-04A | FQI-FSB-V-04B | FQI-FSB-V-04C
07.00 | 1118,90 278,00 273,00 109,00 1,39 431,14 26,60
1 | 01-06-2012 | 14.00 | 1119,39 277,00 273,00 109,94 1,40 427,70 26,07
20.00 ( 1118,40 279,00 275,00 112,00 1,40 427,05 26,02
07.00 | 1118,90 279,00 274,00 109,00 1,39 431,41 26,60
2 | 02-06-2012 | 14.00 | 1119,39 279,00 274,00 110,03 1,40 428,02 26,07
20.00 | 1118,90 279,00 274,00 109,00 1,39 431,41 26,60
07.00 | 1118,89 278,00 274,00 109,93 1,40 428,02 26,07
3 | 03-06-2012 | 14.00 | 1118,41 277,00 273,00 111,00 1,39 429,84 26,04
20.00 | 1118,90 279,00 275,00 112,00 1,39 428,19 26,52
07.00 | 1118,90 278,00 274,00 109,00 1,39 431,37 26,60
4 | 04-06-2012 | 14.00 | 1118,90 278,00 275,00 109,00 1,39 431,60 26,60
20.00 | 1117,91 278,00 274,00 111,00 1,39 427,86 27,05
07.00 | 1117,91 278,00 274,00 109,00 1,39 430,15 27,10
5 | 05-06-2012 | 14.00 | 1117,91 279,00 275,00 111,00 1,39 428,13 27,05
20.00 | 1117,91 278,00 275,00 111,00 1,39 428,09 27,05
07.00 | 1116,41 277,00 273,00 111,00 1,39 428,61 26,04
6 | 06-06-2012 | 14.00 [ 1118,39 278,00 274,00 109,99 1,39 427,92 26,07
20.00 | 1117,91 278,00 274,00 110,00 1,39 428,97 27,07
07.00 | 1116,00 278,00 274,00 112,00 1,39 427,40 27,35
7 | 07-06-2012 | 14.00 | 1118,39 278,00 274,00 109,99 1,39 427,92 26,07
20.00 ( 1118,39 278,00 274,00 109,99 1,39 427,92 26,07
07.00 | 1119,39 279,00 274,00 110,03 1,40 428,02 26,07
8 | 08-06-2012 | 14.00 ( 1118,90 279,00 274,00 109,00 1,39 431,41 26,60
20.00 ( 1118,90 279,00 274,00 109,00 1,39 431,41 26,60
07.00 | 1119,39 279,00 274,00 110,03 1,40 428,02 26,07
9 | 09-06-2012 | 14.00| 1117,91 278,00 274,00 110,00 1,39 428,97 27,07
2000 1117,91 278,00 274,00 110,00 1,39 428,97 27,07
07.00 | 1118,41 277,00 273,00 111,00 1,39 429,84 26,04
10 | 10-06-2012 | 14.00 | 1120,97 279,00 275,00 111,00 1,39 429,12 27,38
2000 ( 1119,39 277,00 273,00 109,94 1,40 427,70 26,07
07.00 ( 1120,97 279,00 275,00 111,00 1,39 429,12 27,38
11 | 11-06-2012 | 14.00 | 1120,97 278,00 274,00 110,64 1,40 428,85 27,37
20.00 ( 1120,97 279,00 275,00 111,00 1,39 429,12 27,38
07.00 | 1118,90 278,00 273,00 111,00 1,39 428,80 26,54
12 | 12-06-2012 | 14.00 | 1117,91 278,00 274,00 110,00 1,39 428,97 27,07
20.00 ( 1118,40 279,00 275,00 111,04 1,39 428,15 26,04
07.00 | 1118,40 279,00 275,00 111,04 1,39 428,15 26,04
13 | 13-06-2012 | 14.00 | 1118,40 279,00 275,00 111,04 1,39 428,15 26,04
20.00 | 1118,40 279,00 275,00 111,04 1,39 428,15 26,04
07.00 | 1118,40 279,00 275,00 111,04 1,39 428,15 26,04
14 | 14-06-2012 | 14.00 | 1118,40 279,00 275,00 111,04 1,39 428,15 26,04
20.00 ( 1118,90 278,00 273,00 111,00 1,39 428,80 26,54
07.00 | 1118,90 278,00 273,00 111,00 1,39 428,80 26,54




15 | 15-06-2012 | 14.00 | 1118,90 279,00 275,00 111,00 1,39 429,29 26,55
20.00| 1117,91 278,00 274,00 110,00 1,39 428,97 27,07
07.00 | 1116,41 277,00 273,00 111,00 1,39 428,61 26,04
16 | 16-06-2012 | 14.00 | 1116,41 277,00 273,00 111,00 1,39 428,61 26,04
20.00 | 1117,91 278,00 274,00 110,00 1,39 428,97 27,07
07.00 | 1116,41 277,00 273,00 111,00 1,39 428,61 26,04
17 | 17-06-2012 | 14.00 | 1117,91 278,00 274,00 110,00 1,39 428,97 27,07
20.00 | 1117,91 278,00 274,00 110,00 1,39 428,97 27,07
07.00 | 1117,91 278,00 274,00 111,00 1,39 427,86 27,05
18 | 18-06-2012 | 14.00 | 1117,91 278,00 274,00 109,00 1,39 430,15 27,10
20.00 | 1116,41 277,00 273,00 111,00 1,39 428,61 26,04
07.00| 1117,91 278,00 274,00 111,00 1,39 427,86 27,05
19 | 19-06-2012 | 14.00 | 1118,89 279,00 275,00 109,97 1,40 428,29 26,07
20.00 | 1116,41 277,00 273,00 111,00 1,39 428,61 26,04
07.00 | 1116,41 277,00 273,00 111,00 1,39 428,61 26,04
20 | 20-06-2012 | 14.00 ( 1118,41 277,00 273,00 111,00 1,39 429,84 26,04
20.00 | 1118,89 278,00 274,00 109,93 1,40 428,02 26,07
07.00 | 1118,89 279,00 275,00 109,97 1,40 428,29 26,07
21 | 21-06-2012 | 14.00 | 1118,90 279,00 275,00 109,00 1,39 431,69 26,60
20.00 | 1116,41 277,00 273,00 111,00 1,39 428,61 26,04
07.00 | 1116,41 277,00 273,00 111,00 1,39 428,61 26,04
22 | 22-06-2012 | 14.00 ( 1116,41 277,00 273,00 111,00 1,39 428,61 26,04
20.00 | 1118,41 277,00 273,00 111,00 1,39 429,84 26,04
07.00 | 1118,41 277,00 273,00 111,00 1,39 429,84 26,04
23 | 23-06-2012 | 14.00 ( 1118,41 277,00 273,00 111,00 1,39 429,84 26,04
20.00 | 1116,41 277,00 273,00 111,00 1,39 428,61 26,04
07.00 | 1118,41 277,00 273,00 111,00 1,39 429,84 26,04
24 | 24-06-2012 | 14.00 [ 1122,89 278,00 273,00 111,00 1,40 430,26 27,04
20.00 | 1118,41 277,00 273,00 111,00 1,39 429,84 26,04
07.00 | 1122,89 278,00 273,00 111,00 1,40 430,26 27,04
25 | 25-06-2012 | 14.00 [ 1122,89 278,00 273,00 111,00 1,40 430,26 27,04
20.00 | 1120,89 278,00 275,00 110,00 1,39 430,53 27,07
07.00 | 1117,91 278,00 274,00 109,00 1,39 430,15 27,10
26 | 26-06-2012 | 14.00 [ 1119,89 279,00 275,00 111,00 1,39 429,42 26,05
20.00 | 1120,89 278,00 275,00 110,00 1,39 430,53 27,07
07.00 | 1119,89 279,00 275,00 111,00 1,39 429,42 26,05
27 | 27-06-2012 | 14.00 [ 1119,92 279,00 275,00 110,84 1,39 430,80 25,08
20.00 | 1119,89 279,00 275,00 111,00 1,39 429,42 26,05
07.00 | 1120,89 278,00 275,00 110,00 1,39 430,53 27,07
28 | 28-06-2012 | 14.00 [ 1118,40 279,00 275,00 111,04 1,39 428,15 26,04
20.00 | 1119,89 279,00 275,00 111,00 1,39 429,42 26,05
07.00 | 1117,91 278,00 274,00 109,00 1,39 430,15 27,10
29 | 29-06-2012 | 14.00 | 1117,91 278,00 274,00 110,00 1,39 428,97 27,07
20.00 | 1120,40 278,00 274,00 110,00 1,39 429,11 29,08
07.00 | 1120,89 278,00 275,00 110,00 1,39 430,53 27,07
30 | 30-06-2012 | 14.00 [ 1119,89 279,00 275,00 111,00 1,39 429,42 26,05
20.00 | 1119,89 279,00 275,00 111,00 1,39 429,42 26,05
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