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Abstrak

Ekonomiser adalah salah satu alat penukar kalor yang
berguna menaikkan temperatur air sebelum masuk ke dalam
boiler untuk selanjutnya dialirkan ke steam drum, komponen ini
berada dalam boiler yang terdiri dari rangkaian pipa - pipa (tubes)
yang menerima air dari Boiler feed pump. Sumber panas yang
diperlukan oleh alat tersebut berasal dari gas buang pembakaran
dalam boiler. Dengan menggunakan alat ini pada instalasi boiler
maka efisiensi kinerja dari boiler tersebut akan meningkat

Dalam tugas akhir ini akan dianalisis laju perpindahan
panas yang terjadi pada Ekonomiser Tipe Bare Tube Ladder
Support. Adapun analisis yang digunakan adalah dengan
menghitung koefisien konveksi yang terjadi di dalam dan di luar
tube baik dari primary dan secondary ekonomiser, overall heat
transfer dan laju perpindahan panas total dengan metode Log
Mean Temperature Different (LMTD) dan metode (Number of
Transfer Unit) NTU.

Dari data perhitungan didapat bahwa laju perpindahan
panas yang terjadi pada ekonomiser dengan data yang diperoleh
dari data spesifikasi Ekonomiser Tipe Bare Tube Ladder Support
pada instalasi Boiler unit4 PT. PJB UP GRESIK, untuk primary
dan secondary economizer adalah 229923,34 W dan 251256,51
W. Sedangkan effectiveness primary dan secondary economizer
adalah sebesar 0,399 (39,9 %) dan 0,377 (37,7 %).



Kata Kunci : Economizer, Laju Perpindahan Panas,
Effectiveness



HEAT TRANSFER ANALYSIS ON ECONOMIZER
BARE TUBE LADDER SUPPORT TYPE BOILER
INSTALLATION ON PLTU UNIT 4 PT. PJB UP

GRESIK
Nama of Student Univ.: Nugroho Tri Hutomo
NRP 12112 030 041
Major : D3 Teknik Mesin FTI-ITS
Counselor Lecturer  : Ir. Joko Sarsetiyanto, MT.
Abstract

Economizer is one kind of useful heat exchanger raises
the temperature of the water before it goes into the boiler. By
using this tool on the installation of the boiler may improve the
performance efficiency of the boiler.

In this thesis will analyzed the rate of heat transfer
occurs in Economizer Bare Tube Ladder Support Type.. The
analysis used is to calculate the coefficient of convection that
takes place in and outside the tube, the rate of heat transfer that
occurs on the fins (fin), overall heat transfer coefficient, heat
transfer rate total with Log Mean Temperature Different Method
(LMTD) and calculate the effectiveness economizer NTU method.

From the data obtained that the calculation of the to heat
transfer rate that occurs in economizer with data obtained from
the data specification Economizer Bare Tube Ladder Support
Type on installation Boiler unit 4 PT. PJB UP GRESIK for
primary and secondary are 229923,34 W and 251256,51 W. Total
heat transfer rate economizer is 3995 W. While the effectiveness
economizer amounted to 0,621 (62,1%).

Keywords : Economizer, Heat Transfer Rate, Effectiveness

Vi



Halaman ini sengaja dikosongkan

Vii



DAFTAR ISI

Halaman Judul. ..o i
Lembar Pengesahan. ..........cccccvveveivcie v iii
ADSIFAK. ...oviiiciii iv
ADSEFACT ..o Vi
Kata Pengantar.........cccoccoveiniiieiee s viii
(D 1 71 gl £ TR X
Daftar GambDAr. .......ccovcviiii i Xiv
Daftar TADEL........ccvveeeiiee e XVi

BAB | PENDAHULUAN

1.1 Latar Belakang .........ccoceveiiiiniicece e 1
1.2 Rumusan Masalah ...........ocovevuiiiiiiiiic s 1
L3 TUJUAN. ..ottt st sre s 2
1.4 Batasan Masalah........ccccoocvveiiiiic et 2
L5 MaNTaAL.....ocoiiiiiiie e s 3
1.6 Sistematika PENUIISAN........c.coovviiiiiiiiii e 3

BAB Il DASAR TEORI

2.1 Pengertian Heat eXchanger.........c.ccccoveveieeie i 5
2.2 EKONOMISET ...ttt 6
2.2.1 Prinsip Kerja EKONOMISEr........ccccoviiiiiiiicicicne 7
2.2.2 Tipe EKONOMISET.......ccviiriiiiiiiieieeeee e 8
2.3 Kekekalan ENergi........ccocccveviiieviiiiiiic e 13
2.3.1 Kekekalan Energi Volume ALUr ........ccccoovvinirennne. 13
2.3.2 Kesetimbangan Energi Permukaan.............cc.ccceeee. 14
2.4 Analisis Perpindahan Panas..........c.ccoocevvveeniiineiencce e 15
2.4.1 Perpindahan panas KOnveksi...........cccocvveereneinenn e 15
2.4.1.1 Perpindahan panas akibat aliran fluida di da-
IaM tUDE ... 16
2.4.1.2 Perpindahan panas akibat aliran fluida di luar
BUDE e 19
2.5 Perpindahan panas kalor sensibel dan kalor laten............... 24
2.5.1 Kalor sensibel (Sensible Heat)...........ccccoovivniennnee 24
2.5.2 Kalor latent (Latent Heat) .........ccoceovvvvvneneneniennnn, 25
2.6 Overall heat transfer coefficient...........cccccveeniiiiincnnns 26
2.7 Log Mean Temperature Different (LMTD) .......ccccoeeveennee. 27

X



2.8 Metode NTU (Number of Transfer Unit)...........cccccoeevennee.

BAB 111l METODOLOGI

3.1 StUdi HEEFatUN......eeeeeeiice e e

3.2 Pengambilan Data dan Survei Lapangan..............c.cccevevunee.

3.3 Flow Chart Metodologi Penyusunan Tugas Akhir..............

3.4 Analisa perpindahan pada Shell and Tube..............ccccveeeee.
3.4.1 Perpindahan panas pada sisi tube .........c.cccccoveiennne.
3.4.2 Flow chart perhitungan perpindahan panas di

dalam tube.......cocveviir e

3.4.3 Perpindahan panas pada sisi di luar tube...................

3.4.4 Flow chart perhitungan perpindahan panas di
dalam tube......ccocveiieee e

3.4.5 Laju perpindahan panas...........cccooevieneneneiineniennans

3.4.6 Effektivitas EKONOMISEr..........cccvvvvririniriene
3.4.7 Flow chart perhitungan perpindahan panas

keseluruhan dan effektivitas ekonomiser..................

BAB IV ANALISIS DAN PERHITUNGAN
4.1 Perhitungan laju perpindahan panas berdasarkan data
SPESITIKAS ...
4.1.1 Perhitungan Nilai Koefisien Konveksi di dalam
Primary TUDE ..o
4.1.2 Perhitungan Nilai Koefisien Konveksi di luar
Primary TUDE .....coveieciiciceecce e
4.1.3 Perhitungan Overall Heat Transfer Coefficient
Pada Primary ECONOMIZEN ........cccccvviiviniieiciens
4.1.4 Perhitungan Nilai Koefisien Konveksi di dalam
Secondary TUDE......cccvve e
4.1.5 Perhitungan Nilai Koefisien Konveksi di luar
Secondary TUDE ......cccooiviieicc e
4.1.6 Perhitungan Overall Heat Transfer Coefficient
Pada Secondary ECONOMIzZer.........ccccoevevinviienennne
4.1.7 Perhitungan Laju Perpindahan Panas dengan me-
TOAE LMTD .o
4.1.8 Perhitungan Laju Perpindahan Panas Total.............
4.1.9 Perhitungan Number of Transfer Unit (NTU)

Xi



& EFfECLIVENESS ...eeviveveiee ettt e 62

4.2 Perawatan EKONOMISET ........ceevvveiiiiiiiiei e 65
BAB V PENUTUP
5.1 KeSimpulan........ccccoeveiieie i 69
I T | - 69
DAFTAR PUSTAKA . ...t 71
LAMPIRAN

Xii



Halaman ini sengaja dikosongkan

Xiii



Gambar 1.1
Gambar 2.1
Gambar 2.2
Gambar 2.3
Gambar 2.4
Gambar 2.5
Gambar 2.6
Gambar 2.7
Gambar 2.8
Gambar 2.9
Gambar 2.10
Gambar 2.11
Gambar 2.12
Gambar 2.13

Gambar 2.14
Gambar 2.15
Gambar 2.16

DAFTAR GAMBAR

Siklus Rankine pada PLTU..........ccccevvvvvennn. 2
Concentric tube heat exchanger............ccccoveu..n. 5
Pesawat penukar kalor tipe aliran silang............. 6
Pesawat penukar kalor tipe Shell and Tube........ 6
Konstruksi EKONOMISET........c.covvinenniniiiieninn 7
Ekonomiser kondensasi kontak tidak langsung.. 9

Ekonomiser kondensasi kontak langsung........... 10
Cl Gilled Tube Economizer............ccocovvvninnnnnns

Round Gilled Tube Economizer...........cccccevveennn.. 12

Coiled Tube Type Economizer...........ccccocervennen. 12
Horizontal Finned Tube........c.cccovvevvicviee v 13
Konservasi Energi.........c.ccoceevviieienie v, 14

Kekekalan energi permukaan sebuah energi....... 14
Pertumbuhan lapisan batas pada perpindahan

panas konveksi
Kondisi untuk aligned dan staggered
Susunan tube aligned dan staggered.................... 21
Balance energi pada pesawat penukar kalor........ 27

Gambar 2.17 Pesawat penukar kalor aliran paralel.................. 28
Gambar 2.18 Pesawat penukar kalor aliran berlawanan.......... 29
Gambar 2.19 Faktor koreksi LMTD untuk 1 shell dan 2 laluan
TUDB. .o 30
Gambar 2.20 Faktor koreksi untuk shell and tube dengan dua
shell dan kelipatan 2 laluan tube.............cco....... 30
Gambar 2.21 Faktor koreksi LMTD untuk HX aliran silang
dengan kedua fluida tidak bercampur................. 31

Gambar 2.22

Gambar 3.1
Gambar 3.2

Gambar 3.3
Gambar 3.4
Gambar 3.5

Faktor koreksi LMTD untuk HX aliran silang
dengan satu fluida bercampur, yang lain tidak
DEICAMPUI.....eceee e 31
Flow chart metodologi penelitian......................
Economizer Tube pada Boiler Unit 4 PT. PJB UP

GIESIK v 37
Flow chart perhitungan di dalam tube................ 39
Susunan tube pada ekonomiser ...........ccccccevenee. 39
Flow chart perhitungan di luar tube ................... 41

Xiv



Gambar 3.6 Flow chart laju perpindahan panas dan efekti-
VITAS 1t

XV



DAFTAR TABEL

Tabel 2.1 Konstanta persamaan Ci dan M..........ccocevvvvrereinennn 22
Tabel 2.2 Konstanta Co......ccoovvirineninieieicesesie e 23
Tabel 2.3 Hubungan effectiveness pada heat exhanger............... 33
Tabel 4.1 Spesifikasi eKONOMISEr.........ccccceviveriniiiiiereieee e 45
Tabel 4.2 Analisa gas buang pada eKOnomiser ...........c.cc.eee... 48
Tabel 4.3 Data hasil perhitungan perpindahan panas................ .64

XVi



Halaman ini sengaja dikosongkan

XVii



BAB I
PENDAHULUAN

1.1 Latar Belakang

Secara sederhana prinsip kerja siklus pembangkitan daya
terutama pada PLTU vyaitu air yang dipanaskan oleh boiler
sampai di atas titik didihnya akan menghasilkan uap panas
(superheated), yang kemudian akan digunakan untuk
menggerakkan turbin yang berfungsi menghasilkan energi
mekanis untuk menggerakkan generator. Pada generator
inilah energi mekanis akan diubah menjadi energi listrik.
Komponen utama pada PLTU ada beberapa beberapa yakni
boiler, condenser, turbin, dan pompa. Dimana fungsi
darimasing-masing komponen tersebut berbeda. Boiler
berfungsi sebagai tempat pembakaran untuk mengubah air
menjadi uap panas, turbin berfungsi memutar generator,
condenser berfungsi untuk mengkondensasikan uap,dan
pompa salah satunya berfungsi untuk memompa air yang
telah dikondensasikan oleh condenser kembali lagi ke
condenser.

Namun dengan berkembangnya teknologi saat ini,
terdapat cara-cara untuk menghemat pemakaian energi.
Sehingga dapat menambah efisiensi kerja dari suatu alat dan
menghemat biaya operasi kerja.

Selain  komponen-komponen utama di atas terdapat
komponen pendukung yang sangat penting dalam proses
PLTU. Salah satu komponen pendukung yang sangat penting
pada proses operasi PLTU PT. PJB UP Gresik adalah
Economizer. Economizer adalah suatu alat penukar panas
yang berfungsi untuk meningkatkan temperatur air
(pemanasan awal) sebelum masuk ke boiler untuk selanjutnya
dialirkan ke steam drum, komponen ini berada dalam boiler
yang terdiri dari rangkaian pipa - pipa (tubes) yang menerima
air dari Boiler feed pump.



Econo Boiler

!’f:mp

1 Coﬁdensor

o

5
(sumber: www.ecourses.ou.edu/rankinecycle)
Gambar 1.1 Siklus Rankine pada PLTU

Sumber panas yang diperlukan oleh alat tersebut berasal
dari gas buang pembakaran dalam boiler. Air mengalir dalam
pipa-pipa sementara di luar pipa mengalir gas panas yang
berasal dari hasil pembakaran boiler dimanfaatkan untuk
memanaskan air sehingga temperaturnya meningkat.

1.2 Rumusan Masalah
Adapun dalam mengerjakan tugas akhir ini terdapat
rumusan masalah, antara lain :
a) Bagaimana menghitung laju perpindahan panas yang
terjadi pada primary dan secondary economizer?
b) Bagaimana menghitung nilai effectiveness dari primary
dan secondary economizer ?



1.3 Tujuan
Dengan menganalisis konstruksi dan data-data dari
ekonomiser  tersebut, diharapkan dapat menghitung
perpindahan panas yang terjadi secara konveksi dan
konduksi. Sehingga dari analisis tersebut diharapkan dapat
diketahui faktor-faktor apa saja yang dapat mempengaruhi
besarnya perpindahan panas pada economizer tersebut.

1.4 Batasan Masalah

Ekonomiser ini mempunyai ruang lingkup yang sangat

besar, oleh karena itu dalam tugas akhir ini permasalahan
dibatasi pada :

1. Kondisi aliran di dalam tube dan di luar tube adalah

steady state dan steady flow.

2. Suhu masuk-keluar flue gas dan air pada
ekonomiser pada primary & secondary economizer
diasumsikan sama
Aliran di dalam tube diasumsikan fully developed.
Perubahan energi Kinetik dan potensial diabaikan.
Hanya menganalisa perpindahan panas dari flue gas,
sementara kalor dari komponen lain yang terdapat
pada economizer diabaikan.

6. Tube jenis bare diasumsikan memiliki susunan
aligned.

7. Material tube pada economizer STB 42, diasumsikan
sebagai carbon-maganese-silicon, karena kandungan
didalamnya hamper sama

8. Kandungan flue gas terdiri dari CO,, O,, N, CO

9. Perpindahan panas secara radiasi diabaikan.

o~ w

1.5 Manfaat
Manfaat penulisan tugas akhir ini, yaitu :

1. Perusahaan dapat mengetahui laju perpindahan panas
apabila boiler memakai ekonomiser.

2. Sebagai referensi terhadap penelitian selanjutnya
yang berkaitan dengan perpindahan panas pada
economizer di PT. PJB UP GRESIK.
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3. Sebagai penelitian untuk mengetahui effisiensi

economizer di PT. PJB UP GRESIK.

1.6 Sistematika Penulisan
Dalam penyusunan tugas akhir ini dibagi dalam beberapa
tahap, yaitu :

1.

BAB | PENDAHULUAN

Dalam bab ini memberikan gambaran singkat
tentang latar belakang, rumusan masalah, tujuan
masalah, batasan masalah dan sistematika penulisan.
BAB Il DASAR TEORI

Dalam bab ini menjelaskan uraian tentang teori-
teori yang mendukung permasalahan yang diangkat
serta memuat rangkuman kajian teoritik yang terkait.
BAB Il METODOLOGI

Dalam bab ini menggambarkan dengan jelas
data-data yang dipakai dalam perhitungan dan
menggambarkan langkah analisis data.
BAB IV ANALISIS dan PERHITUNGAN

Dalam bab ini terdiri dari perhitungan tentang
masalah yang diangkat dalam tugas akhir ini serta
perawatan ekonomiser dan pembahasan singkat
mengenai hasil yang diperoleh.
BAB V KESIMPULAN

Dalam bab ini menjelaskan kesimpulan dari
keseluruhan proses penyusunan tugas akhir dan hasil
dari perhitungan.



BAB 11
DASAR TEORI

2.1 Pengertian Heat Exchanger

Alat penukar panas atau Heat Exchanger (HE)
adalah alat yang digunakan untuk memindahkan panas dari
sistem ke sistem lain tanpa perpindahan massa dan bisa
berfungsi sebagai pemanas maupun sebagai pendingin.
Biasanya, medium pemanas dipakai adalah air yang
dipanaskan sebagai fluida panas dan air biasa sebagai air
pendingin (cooling water). Pemakaian spesifik alat tersebut
dapat dilihat pada mesin pendingin ruangan (evaporator &
condenser), mesin refrigerasi (evaporator & condenser), instalasi
pembangkit daya (boiler, condenser, economizer, daerator, air
preheater, superheater) dan lain-lain. Adapun beberapa tipe
pesawat penukar kalor yang dikelompokkan berdasarkan

konstruksinya, yaitu
1. Tipe pipa dobel (concentric tube) kedua fluida dipisahkan
oleh dinding pipa. Tipe ini ada dua macam, yaitu tipe aliran
paralel (parallel flow) dan tipe aliran berlawanan arah

(counter flow).

— — — — h — —

la) &)

(sumber : Fundamental Heat and Mass Transfer 71" edition, page 706)
Gambar 2.1 Concentric tube heat exchanger (a) Parallel
flow (b) Counter flow

2. Tipe aliran silang (cross flow) terdapat dua macam, yaitu
tipe kedua fluida tidak bercampur (both fluid unmixed) dan
tipe satu fluida bercampur dengan yang satunya tidak
bercampur (one fluid mixed and the other unmixed)



(sumber : Fundamental Heat and Mass Transfer 7" edition, page 706)
Gambar 2.2 Pesawat penukar kalor tipe aliran silang. (a)
kedua fluida tidak bercampur dengan fin. (b) satu fluida

bercampur dan satunya tidak bercampur tanpa fin.

3. Tipe Shell and tube, pada tipe ini satu fluida mengalir di
dalam pipa-pipa. Sedangkan yang lainnya mengalir pada
shell dengan pola aliran yang menyerupai aliran silang.

Sral
outhet

inlet Baifles
TI = Ilr | =
= = E——

k O 7 31 7 R

% [ = o™

S B ||Q
. T
Shadl Tube
artiet inlet

(sumber : Fundamental Heat and Mass Transfer 7" edition, page 707)
Gambar 2.3 Pesawat penukar kalor Tipe Shell and Tube
dengan satu shell dan 1 laluan tube.

2.2 Ekonomiser

Ekonomiser adalah salah satu alat penukar kalor yang
digunakan untuk pemanasan suatu fluida untuk mengurangi
konsumsi energi yang digunakan. Economizer adalah jenis penukar
kalor antara gas dan cairan , dimana dengan system ini kalor dari gas asap
boiler dimanfaatkan sebagai pemanas air untuk proses produksi ataupun
sebagai umpan air ke boiler (feed water boiler) .
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2.2.1 Prinsip Kerja Ekonomiser

Adapun prinsip kerja dari ekonomiser adalah guna
menaikkan temperatur air sebelum masuk ke dalam boiler.
Dan biasanya pemasangan ekonomiser dapat dilihat pada
laluan gas buang dan cerobong asap. Ekonomiser ada yang
menggunakan sirip (fin) dan tidak, namun kebanyakan
ekonomiser yang digunakan dalam industri dirancang
mempunyai banyak sirip dan material logam untuk
memperluas permukaan singgung perpindahan kalor dari gas
buang yang bertemperatur tinggi ke fluida air yang
bertemperatur lebih rendah.

Karena hal tersebut, fluida pada ekonomiser akan
mudah menyerap panas dari gas buang dari proses
pembakaran. Temperatur air yang keluar ekonomiser lebih
tinggi dari temperatur lingkungan sehingga setelah masuk
boiler tidak dibutuhkan energi kalor yang besar.

(sumber : http://www.crayonpedia.org)
Gambar 2.4 Konstruksi Ekonomiser
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Energi kalor yang dibutuhkan hanya untuk menaikkan
temperatur dari ekonomiser menjadi temperatur didih boiler.
Sehingga dengan pemasangan ekonomiser akan menaikkan
efisiensi sistem. Karena ekonomiser disinggung dengan gas
buang yang banyak mengandung zat-zat polusi yang dapat
menimbulkan  korosi, maka pemilihan material dari
ekonomiser bergantung dari jenis bahan bakar yang
digunakan. Suhu gas buang dan cerobong asap yang
meninggalkan ekonomiser tidak boleh kurang dari 80 °C, yaitu
suhu diatas temperatur titik embun gas buang karena akan
mengakibatkan kondensasi pada saluran gas buang yang
dingin dimana air terbentuk akibat kondensasi tersebut
memiliki sifat yang asam dan korosif karena mengandung SO>
dan SOs.

2.2.2 Tipe Ekonomiser

Untuk menghitung efisiensi dari boiler, diperlukan
perhitungan energi yang bermanfaat pada salah satu jenis
ekonomiser terhadap sistem boiler. Seperti yang telah
dijelaskan diatas, ekonomiser adalah salah satu alat penukar
kalor yang berguna untuk mentransfer energi panas yang
berada pada flue gas ke suatu medium, pada umumnya air
umpan boiler (boiler feed water). Dan ekonomiser ini dapat
dibagi menjadi 2, yaitu non-condensing dan condensing.

1. Ekonomiser non-kondensasi

Ekonomiser non-kondensasi adalah yang paling
umum digunakan. Adapun ekonomiser ini dalam bentuk
coils, bersirip dan letaknya berada pada saluran flue gas
yang berada pada keluaran boiler. Biasanya, ekonomiser
non-kondensasi akan meningkatkan efisiensi keseluruhan
sebesar 2% sampai 4%. Ekonomiser jenis ini dirancang
dan beroperasi untuk menjaga suhu gas buang di atas suhu
kondensasi gas buang untuk mencegah korosi pada saluran
gas buang. Hal ini sangat penting untuk bahan bakar yang
mengandung sulfur, senyawa belerang akan membentuk
dalam gas buang yang akan baik meningkatkan

8



keseluruhan titik embun gas buang dan ketika kondensasi
terjadi akan menyebabkan pembentukan asam sulfat, yang
sangat korosif.

Ekonomiser kondensasi

Ekonomiser kondensasi dirancang untuk
mengakomodasi cairan korosif yang dihasilkan ketika
kondensasi uap air keluar dari gas buang. Ekonomiser
kondensasi ini dibagi menjadi 2 jenis, yaitu : kontak
langsung (spray) dan tidak langsung. Ekonomiser ini dapat
menangkap jauh lebih panas dan karena itu dapat
meningkatkan efisiensi boiler secara keseluruhan sebesar
10% sampai 15%. Untuk kondensasi ekonomisers yang
paling efektif, murah heat sink suhu yang diperlukan
untuk membawa suhu gas buang di bawah suhu buang
kondensasi gas.

(sumber : USDOE Office of Industrial Technologies)
Gambar 2.5 Ekonomiser kondensasi kontak tidak langsung



Pada ekonomiser kondensasi tidak langsung
mengurangi panas pada flue gas dengan melewati satu atau
lebih shell and tube atau tubular heat exchanger.
Ekonomiser jenis ini dapat mengurangi temperatur pada
flue gas yang pada awalnya sekitar 200 °F hingga turun
menjadi 75 °F. Ekonomiser tidak langsung ini mampu
memanaskan air mejadi temperatur yang lebih tinggi
daripada ekonomiser kontak langsung. Ekonomiser
kondensasi harus dirancang untuk tahan terhadap korosi
yang berasal dari kondensasi uap air yag diproduksi dari
hasil pembakaran baik bahan bakar gas alam atau miyak
bumi. Adapun skema ekonomiser kondensasi langsung,
yaitu :

(sumber : USDOE Office of Industrial Technologies)
Gambar 2.6 Ekonomiser kondensasi kontak langsung

Pada ekonomiser kondensasi kontak langsung dibuat
terdiri dari ruang uap udara diikuti oleh ruang semprot. Di
ruang semprot, tetesan kecil cairan dingin datang ke dalam
kontak langsung dengan gas buang panas, menyediakan
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permukaan perpindahan panas non-fouling. Tetesan cairan
mendinginkan gas stack, mengembun dan disentrain uap
air. Ruang semprot dapat dilengkapi dengan kemasan untuk
meningkatkan kontak antara semprotan air dan gas panas.
Sebuah eliminator kabut diperlukan untuk mencegah
akumulasi tetesan kecil. Desain kontak langsung
menawarkan perpindahan panas yang tinggi ditambah
dengan kemampuan pemulihan air karena air panas dapat
dikumpulkan untuk boiler air umpan, pemanas ruangan,
atau kebutuhan proses tanaman. Air akan bersifat asam dan
mungkin memerlukan treatment sebelum digunakan,
seperti teknologi membran, penukar panas eksternal.

Sedangkan dalam penggunaannya, tipe tube pada ekonomiser
dibagi menjadi beberapa macam, antara lain :

1. CI Gilled Tube Economizer
Jenis tube ini terbuat dari besi tuang yang terdapat
fin dengan bahan yang sama. Dan jenis ini biasa
digunakan dalam industri kimia yang dapat menaikkan
kualitas gas buang.

(sumber : http://www.boilercoils.com)

Gambar 2.7 Cl Gilled Tube Economizer
11



2. Round Gilled Tube Economizer
Pada jenis ini, tube yang digunakan terbuat dari baja
ringan dan diberi fin persegi maupun bulat. Lalu di las
pada tube baja karbon yang halus. Adapun dengan kontak
yang tepat antara tube dan sirip dapat mengoptimalkan
perpindahan panas yang terjadi.

(sumber : http://jjoemparts.en.made-in-china.com)
Gambar 2.8 Round Gilled Tube Economizer

3. Coiled Tube Type Economizer
Coiled tube ini banyak digunakan pada industri
pembangkit listrik dan unit pengolahan yang besar.
Adapun tube jenis ini terbuat dari baja karbon. Adapun
keuntungan dari ekonomiser ini adalah dapat
meningkatkan efisiensi dan menurunkan temperatur flue
gas.

(sumber : http://www.raghupower.com)
Gambar 2.9 Coiled Tube Type Economizer
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4. Horizontal Finned Tube Economiser

Pada jenis ini, tube terbuat dari baja karbon yang
dilas dengan sirip yang dapat berbagai bentuk, seperti
serrated fin-tube, annular fin-tube, square fin-tube dan
lain-lain. Dan keuntungan dari penggunaan dari jenis ini
adalah apabila perawatan yang dilakukan tepat, dapat
membuat kontak dari sirip dan tube untuk perpindahan
panas akan semakin baik.

(sumber : http://www.zhenhuan-machine.com)
Gambar 2.10 Horizontal Finned Tube Economizer

2.3 Kekekalan Energi

Analisis perpindahan panas merupakan perluasan dari
termodinamika yang memperhatikan laju perpindahan energi.
Selanjutnya dalam menganalisis perpindahan panas Hukum |
Termodinamika (hukum kekekalan energi) memegang peranan
penting dalam melakukan analisis.

2.3.1 Kekekalan Energi Volume Atur

Dalam menganalisis perpindahan panas perlu melakukan
identifikasi volume atur yaitu melakukan pembatasan terhadap
daerah yang dilalui energi/material dengan mengacu pada
hukum | termodinamika, maka kekekalan energi volume atur
dapat didefinisikan sebagai :
Laju energi termal dan mekanika yang memasuki volume atur
dikurangi dengan laju energi yang meninggalkan volume atur
sama dengan energi yang tersimpan di dalam volume atur.
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(sumber : Fundamental Heat and Mass Transfer 71" edition, page 13)
Gambar 2.11 Konservasi energi (2) untuk sistem tertutup
pada interval waktu dan (b) untuk kontrol volume

2.3.2 Kesetimbangan Energi Permukaan
Pada kasus khusus dimana permukaan atur tidak
mempunyai massa/volume dan tidak berhubungan dengan
energi bangkitan, serta syarat kekekalan energi berlaku untuk
keadaan tunak (steady state) dan kondisi transisi (transient),
maka :
Ein = Eout

(sumber : Fundamental Heat and Mass Transfer 7t edition, page 27)
Gambar 2.12 Kekekalan energi permukaan sebuah media
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Pada gambar di atas ditunjukan tiga bentuk perpindahan
panas permukaan atur dengan basis persatuan luas. Ketiga
bentuk tersebut adalah konduksi dari media ke permukaan
luar, konveksi dari permukaan ke fluida, dan pertukaan
radiasi netto dari permukaan ke sekeliling. Sehingga
kesetimbangan energi gambar di atas :

n n n —
q konduksi — 9 konveksi — 4 radiasi = 0

2.4 Analisis Perpindahan Panas

Perpindahan panas adalah suatu energi thermal yang
ditransferkan ke suatu ruang yang memiliki perbedaan
temperatur. Perhitungan laju perpindahan panas memerlukan
perhitungan total area permukaan yang dikenai panas. Oleh
karena itu diperlukan data temperatur fluida yang masuk dan
keluar, koefisien perpindahan panas total, laju perpindahan panas
total dan data-data lain yang mendukung. Data-data tersebut
mampu dicari dengan menggunakan keseimbangan energi antara
fluida panas dan fluida dingin dengan mengabaikan perpindahan
panas yang terjadi ke lingkungan, perubahan energi kinetik dan
potesial. Selain itu, fluidanya dianggap steady flow.

2.4.1 Perpindahan Panas Konveksi

Perpindahan panas secara konveksi adalah perpindahan
panas yang terjadi antara permukaan zat dengan fluida yang
bergerak dimana antara keduanya terdapat perbedaan temperatur.

Perpindahan panas konveksi didukung oleh gerakan acak
molekuler dan gerakan makroskopik dari fluida diantara
permukaan dan lapisan batas. Selain itu, konveksi dikategorikan
berdasarkan penyebab terjadinya aliran fluida. Jika aliran fluida
disebabkan oleh faktor eksternal seperti : pompa, fan blower,
maka disebut konveksi paksa. Jika aliran fluida dihasilkan oleh
gaya tarikan gaya buoyancy yang dihasilkan oleh adanya variasi
massa jenis fluida, maka disebut konveksi bebas.
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(sumber : Fundamental Heat and Mass Transfer 7" edition, page 6)
Gambar 2.13 Pertumbuhan lapisan batas pada
perpindahan panas konveksi

Untuk menghitung perpindahan panas konveksi dapat
menggunakan Newton’s Law of Cooling, yaitu :

LT 1 T 2.1)

keterangan :
q = laju perpindahan panas (W)
h = koefisien konveksi (konduktansi film) (W/m?K)
A = luasan yang tegak lurus arah perpindahan panas(m?)
Ts = Temperatur permukaan padat (K)
T. = Temperatur rata-rata fluida (K)

2.4.1.1 Perpindahan Panas Akibat Aliran Fluida di dalam

Tube

Perpindahan panas yang mengalir di dalam tube
merupakan aliran internal. Aliran internal adalah aliran fluida
dimana Boundary Layer tidak dimungkinkan untuk berkembang
karena dibatasi oleh surface. Aliran ini berbanding terbalik
dengan aliran eksternal, dimana pada aliran eksternal
dimungkinkan boundary layer dapat berkembang. Dalam aliran
internal dibagi menjadi Adapun pada aliran ini diasumsikan
bahwa aliran tersebut merupakan steady flow, yang berarti aliran
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yang mana kondisi alirannya (kecepatan, tekanan, densitas dan
sebagainya) tidak berubah dengan waktu. oleh Kkarena itu,
berdasarkan buku “Introduction to Fluid Mechanics, Fox and
McDonals’s 8th Edition, page 106" laju aliran massa yang masuk
sama dengan laju aliran massa yang keluar. Atau dapat
dirumuskan dengan

-

chpV.A =0

Dalam aliran internal biasanya dibagi menjadi dua, yaitu
Aliran Laminar dan Aliran Turbulen. Untuk membedakan
keduanya, maka digunakan batasan, yaitu Reynolds Number.
Berdasarkan buku “Introduction to Fluid Mechanics, Fox and
McDonals’s 8" Edition, page 43” Reynold number dapat
didefinisikan sebagai

ep =2 e (2.3)
U
Keterangan :
ReD = Reynold Number
p = massa jenis (kg/m3)
V  =kecepatan aliran (m/s)
D = Diameter (m)
M =viskositas absolut (Ns/m)

a. Aliran Laminar

Aliran Laminar terjadi apabila bila Rep < 2300.
Perpindahan panas pada aliran internal dapat ditinjau dari
kondisi. Saat Heat Flux permukaan konstan dan pada saat
temperatur permukaan konstan. Pada saat aliran internal
pada Circulating Tube dengan Kkarakteristik Uniform
Surface Heat Flux dan Laminar Fully Developed
Condition, Nusselt Numbernya konstan dan tidak
bergantung pada Re, Pr dan axial location. Berdasarkan
buku “Fundamentals of Heat and Mass Transfer 7"
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edition, Theodore L. Bergman, Adrienne S. Lavine, Frank
P. Incropera, David P. Dewitt. Page 538”. Didapatkan
persaman Nusselt Number sebagai berikut :

D
Nup = T =436 (q” = konstan)...........cc.ceeueereane. (2.4)

Nup = 3,66 (TS = KONStaN)........cccovevvevrerenerienene (2.5)

Aliran Turbulen

Aliran Turbulen terjadi apabila nilai Rep > 2300.
Dalam aliran turbulen, Nusselt Number dapat dihitung
dengan  menggunakan  persamaan Dittus-Boelter.
Berdasarkan buku “Fundamentals of Heat and Mass
Transfer 7" edition, Theodore L. Bergman, Adrienne S.
Lavine, Frank P. Incropera, David P. Dewitt. Page 544~
dengan pengaruh dari jenis perpindahan panas yang terjadi
menjadi salah satu faktor yang diperhitungkan (Cooling
atau Heating) diketahui persamaan Dittus-Boelter sebagai
berikut :

NUp = 0,023 ReD™® P (2.6)
Adapun rumus tersebut digunakan dengan kondisi :

0,6 <Pr<160
ReD > 10000
L/D > 10

Dimanan = 0,4 untuk proses Heating (Ts > Tm)
sedangkan n = 0,3 untuk proses Cooling (Ts < Tm).
Selain korelasi dari Dittus-Boelter terdapat korelasi lainnya
yang dapat digunakan apabila tidak sesusai dengan kondisi
yang ada. Berdasarkan buku “Fundamentals of Heat and
Mass Transfer 7" edition, Theodore L. Bergman, Adrienne
S. Lavine, Frank P. Incropera, David P. Dewitt. Page
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545”7, yaitu dalam menghitung nusselt number, dapat
menggunakan korelasi Gnielinski, yaitu :

(’—c) (Re—1000) Pr

_ 8

Nup = 1 7
1+12,7 )z (Pr3-1)

Dimana friction factor (f) didapat dari Moody diagram
atau dapat dicari dengan rumus :

f=(0,790 In Rep — 1,64)?
Adapun korelasi Gnielinski dapat digunakan apabila

0,5 < Pr< 2000
3000 < ReD < 5x 108

Setelah menghitung nilai Nusselt Number, secara umum
koefisien perpindahan panas rata-rata untuk aliran fluida
melewati susunan tube dapat kita dapatkan persamaan
berikut :

2.4.1.2 Perpindahan Panas Akibat Aliran Fluida di luar

Tube

Sebelum melakukan perhitungan koefisien konveksi di
luar tube, perlu diketahui terlebih dahulu temperatur dinding tube,
yaitu dengan cara iterasi.

Harga koefisien konveksi di luar tube diketahui
berdasarkan temperatur dinding perkiraan, maka selanjutnya
dilakukan perhitungan temperatur dinding tube berdasarkan harga
koefisien konveksi di luar tube tadi. Kemudian harga temperatur
dinding tube hasil perhitungan dibandingkan dengan temperatur
dinding tube asumsi.
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Adapun berdasarkan buku “Fundamentals of Heat and
Mass Transfer 7" edition, Theodore L. Bergman, Adrienne S.
Lavine, Frank P. Incropera, David P. Dewitt. Page /2" dapat
diketahui bahwa :

AT _ Tmfg— Tmw _ Ts—Tmw

= ,’A : — :
=19 R: RO+Ri Ri
Tm,fg_ Tm,w _ TS_Tm,W
i_{_ 1 - 1
—Di —Di
o hi (5e) hi (5g)

Temperatur dinding tube dapat dihitung dengan persamaan :

ho
Ts=Tmw+ —5r (Tmig — Tmuw)
hi+ hi (%)
Keterangan :
Ts = Temperatur dinding tube (K)

Tm,fg = Temperatur rata-rata flue gas (K)

Tm,w = Temperatur rata-rata air (K)

ho = Koefisien konveksi di luar tube (W/m?K)
hi = Koefisien konveksi di dalam tube (W/m?K)

Perpindahan panas yang terjadi di luar pipa dari Shell and
Tube Heat Exchanger dianalisis berdasarkan analisis
perpindahan panas secara konveksi yang melewati susunan tube
pada Heat Exchanger. Ada dua jenis susunan tube, yaitu susunan
aligned dan staggered. Susunan staggered memiliki koefisien
perpindahan panas yang lebih tinggi karena bentuknya berliku-
liku sehingga semakin banyak bagian tube teraliri fluida.
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(sumber : Fundamental Heat and Mass Transfer 7 edition,page 470)
Gambar 2.14 Kondisi untuk (a) aligned dan (b) staggered
tubes

Sedangkan syarat-syarat tersebut dapat dilihat pada susunan tube
berikut :

Row 1 Row 2 Row 3 Row 1 Row 2 Row 3 Row 4
{a) (B)

(sumber : Fundamental Heat and Mass Transfer 71 edition, page 469)
Gambar 2.15 Susunan Aligned dan staggered

Setelah menemukan harga Rep maka dapat diketahui Prandtl
Number, sehingga mampu menghitung Nusselt Number. Adapun
untuk mengetahui heat transfer coefficient rata-rata untuk tube
bank, dapat menggunakan korelasi Zukauskas yang terdapat pada
buku “Fundamentals of Heat and Mass Transfer 7" edition,
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Theodore L. Bergman, Adrienne S. Lavine, Frank P. Incropera,

David P. Dewitt. Page 469 sebagai berikut :

Nup = C1 Repma™ PrO%® (o) ...

Keterangan :

Nup = Nusselt Number
Pr = Prandtl Number
Prs = Prandtl Number pada bagian surface

NL > 20
0,7 <Pr <500
10 i ReD,max i 2 X 106

Dimana tabel C; dan m dilihat dibawah ini:
Tabel 2.1 konstanta persamaan C; dan m

(sumber : Fundamental Heat and Mass Transfer 71" edition, page 470)

Jika jumlah jajaran pipa kurang dari 20 buah maka korelasinya

adalah :
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WD|(NL<20) = CzN_uD| ] 0 (2.9)

Tabel 2.2 konstanta C;

(sumber : Fundamental Heat and Mass Transfer 71" edition, page 471)

Jenis aliran dapat diketahui dengan mengetahui nilai dari Reynold
Number-nya dengan rumus :

N (2.10)
u
Keterangan :
Rep = Reynold Number
p  =massa jenis (kg/m3)
Vmax = kecepatan aliran (m/s)
D = Diameter (m)
I =viskositas absolut (Ns/m)

Untuk susunan pipa inline V max terjadi pada A1:

Untuk susunan pipa staggered Vmax dapat terjadi di Al ataupun
A2:

Z(SD - D) < (ST- D)

Vmax terjadi di A2 jika :
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Vmax = V ......................................................... (210b)

Setelah itu dapat dihitung nilai koefisien konveksi perpindahan
panasnya, yaitu :

Keterangan :
ho = koefisien konveksi diluar tube (W/m2K)
Nup = Nusselt Number
k = konduktifitas Thermal (W/mK)
D = Diameter Pipa (m)

2.5 Perpindahan Panas Kalor Sensibel dan Kalor Laten

Kalor adalah salah satu bentuk energi. Jika suatu zat
menerima atau melepaskan kalor, maka ada dua kemungkinan
yang akan terjadi. Yang pertama adalah terjadinya perubahan
temperatur dari zat tersebut, kalor yang seperti ini disebut dengan
kalor sensibel (sensible heat). Dan yang kedua adalah terjadi
perubahan fase zat, kalor jenis ini disebut dengan kalor laten
(latent heat).

2.5.1 Kalor Sensibel (Sensible Heat)

Apabila suatu zat menerima kalor sensibel maka akan
mengalami peningkatan temperatur, namun jika zat tersebut
melepaskan kalor sensibel maka akan mengalami penurunan
temperatur. Setelah mengasumsikan dalam kondisi steady
state serta tidak ada perubahan pada energi laten, berdasarkan
buku “Fundamental Heat and Mass Trasnsfer 7th edition,
page 177, didapat persamaan kalor sensibel pada keadaan
steady state adalah sebagai berikut :
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Dimana :
Q = Energi kalor yang dilepas atau diterima suatu zat (J)
m = Massa zat yang mengalami perubahan temperatur (kg)

_ - J
C, =Kalor jenis zat (kg7)
AT = Perubahan temperatur yang terjadi (K)

2.5.2 Kalor Laten (Latent Heat)

Jika suatu zat menerima atau melepaskan kalor, pada
awalnya akan terjadi perubahan temperatur, namun demikian
hal tersebut suatu saat akan mencapai keadaann jenuhnya dan
menyebabkan perubahan fase. Kalor yang demikian itu disebut
sebagai kalor laten. Pada suatu zat terdapat dua macam kalor
laten, yaitu kalor laten peleburan atau pembekuan dan kalor
laten penguapan atau pengembunan. Kalor laten suatu zat
biasanya lebih besar dari kalor sensibelnya, hal ini karena
diperlukan energi yang besar untuk merubah fase suatu zat.

Secara Umum kalor laten yang digunakan untuk merubah
fase suatu zat dirumuskan dengan :

Dimana :
Q = Energi kalor yang dilepas atau diterim suatu zat (J)

h; = Kalor Laten (k]/kg)

Jika udara mengalir melewati suatu permukaan basah,
akan terjadi perpindahan kalor sensibel dan kalor laten secra
bersamaan. Bila terdapat perbedaan suhu antara udara dan
permukaan basah tersebut akan terjadi perpindahan kalor
sensibel dan kalor laten secara bersamaan. Bila terdapat
perbedaan suhu antara permukaan basah tersebut maka kalor
akan dipindahkan. Bila terdapat pada temperatur antara
tekanan parsial uap air di udara dan tekanan parsial uap air
pada permukaan basah, maka akan terjadi perpindahan massa
uap air. Perpindahan massa ini menyebabkan perpindahan
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panas juga, karena pada saat air mengembun, kalor laten harus
dikeluarkan dari air tersebut. Sebaliknya jika sejumlah cairan
menguap dari lapisan permukaan basah, maka harus diberikan
kalor penguapan pada air tersebut.

2.6 Overall heat transfer coefficient

Overall heat transfer coefficient adalah total tahanan thermal
antara dua fluida yang terjadi perpindahan panas. Untuk heat
exchanger tipe turbular tanpa fin, overall heat transfer coefficient
dapat dihitung dengan menjumlahkan tahanan thermal akibat
konduksi dan konveksi antara dua fluida yang dibatasi dinding
silinder. Persamaan umum untuk menghitung overall heat transfer
coefficient adalah :

Tahan thermal melibatkan tahanan konveksi aliran di dalam
silinder, tahanan konduksi pada material silinder dan tahan
konveksi aliran diluar silinder, sehingga dapat ditulis dengan
persamaan berikut :

Tro
1 lnH 1
Riot = + F o (2.17)
ho2mnrolL 2mKkL hi2mril

Dari persamaan diatas dapat diperoleh persamaan untuk
overall heat transfer coefficient, yaitu :

1
UA= O rerrreeerereereeeeeen (2.18)
1 lnﬁ 1
ho2mroL = 2mkL  hi2mril

Jika memperhitungkan adanya fouling factor (kerak) menjadi:

1

U= :
1 . Tl _TO0 1
%Rf,l'l' Ell’lﬁRf,O+ i

26



2.7 Log Mean Temperature Different (LMTD)

Analisis pesawat penukar klor didasarkan pada dua asumsi
utama (disamping beberapa asumsi tambahan), yaitu semua kalor
yang dilepas fluida panas diterima semua oleh fluida dingin dan
perpindahan panas antara pesawat dengan lingkungan diabaikan.
Kalor yang dilepas fluida panas :

Jh= mXCph X (Thi = Tho) e, (2.19)

Kalor yang diterima fluida dingin :

qc = mxX Cp,c X (TC’O — Tc’i) ......................................... (220)
I 12
____________ L______ ] A: luas permukaan
------------ L] <:: perindahan panas
- q -
T ———————— = Teo

(sumber : Fundamental Heat and Mass Transfer 7" edition, page 711)
Gambar 2.16 Balance energi pada pesawat penukar kalor

Persamaan lain yang diperlukan untuk analisis adalah :
g= U X A X T LMttt eeeete ettt ettt ettt e e et e e eeeeee s (221)

Keterangan :

g = laju perpindahan panas (W)

U = Overall heat transfer coefficient (W/mK)
Tuw = perbedaan temperatur rata-rata (K)

A =luasan bidang (m?)

Dimana :
T2-T1
TLMCOME = T eevrerereeereee e (2.21a)
lnﬁ



Untuk menentukan LMTD, diperlukan analisa aliran terlebih
dahulu. Berdasarkan arah alirannya, heat exchanger
dikelompokkan menjadi :

1. Tipe aliran paralel
Distribusi temperatur yang terjadi pada heat excanger
aliran paralel adalah sebagai berikut :

(sumber : Fundamental Heat and Mass Transfer 7 edition,page 712)
Gambar 2.17 Pesawat penukar kalor aliran paralel

Sehingga dapat dilihat dari gambar diatas bahwa
persamaan untuk aliran paralel adalah :

T1=Thi— T, (2.22)
T2 - Th 0o— TC,O ....................................................... (2 23)
Keterangan :

Th,i = temperatur masuk fluida panas (K)
Th,o = temperatur keluar fluida panas (K)
Tci = Temperatur masuk fluida dingin (K)
Tc o = Temperatur keluar fluida dingin (K)
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2. Tipe aliran counter flow(Berlawanan arah)
T1 dan T, dalam tipe aliran berlawanan arah berbeda,hal
tersebut disebabkan karena arah aliran yang berbeda.

(sumber : Fundamental Heat and Mass Trasnsfer 7t edition,page 714)
Gambar 2.18 Pesawat penukar kalor aliran berlawanan

3. Tipe aliran multipass dan aliran silang
Tipe ini adalah tipe aliran heat exchanger yang
sangat kompleks sehingga memerlukan faktor koreksi (F)
agar mendapatkan hasil perhitungan yang akurat. Oleh
karena itu, digunakan faktor koreksi pada log mean
temperature different (LMTD), yaitu :

TIM ZF X TLMCF et (2.26)
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(sumber : Fundamental Heat and Mass Transfer 7™ edition,page 726)
Gambar 2.19 Faktor koreksi LMTD untuk 1 shell dan 2 laluan

tube

(sumber : Fundamental Heat and Mass Transfer 7 edition, page 726)
Gambar 2.20 Faktor untuk shell dan tube dengan dua shell dan
kelipatan 2 laluan tube
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(sumber : Fundamental Heat and Mass Transfer 7" edition, page 727)
Gambar 2.21 Faktor koreksi LMTD untuk HX aliran silang
dengan kedua fluida tidak bercampur

(sumber : Fundamental Heat and Mass Transfer 7 edition, page 727)
Gambar 2.22 Faktor koreksi LMTD untuk HX aliran silang
dengan satu fluida bercampur, yang lain tidak bercampur
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2.8 Metode NTU (Number of Transfer Unit)

Untuk mengetahui performa ekonomiser yang telah diketahui
spesifikasinya yaitu ukuran, tipe dan jenisnya maka dapat
dilakukan pengecekan dengan menggunakan metode effectiveness
(e) — NTU. Effectiveness (¢) adalah rasio perbandingan antara laju
perpindahan panas aktual dengan laju perpindahan panas
maksimum yang mungkin terjadi pada suatu Heat Exchanger,
Effectiveness (¢) merupakan bilangan dimensi dan berada pada
batasan 0 < ¢ < 1. Sehingga effectiveness dapat dinyatakan
dalam :

Cmin

€= FINTUZ D] s (2.27)
= quax .......................................................................... (2.28)
Dimana :
Omax = Crmin X (Thii = Tci)eerererererereriririnieiererseseess e (2.29)
Cmin diperoleh dari nilai terkecil antara :
O 1 1 0SSOSR (2.30)
Ch S 10 X CPheureireerieiteeiesteeteereesteste s e restesneesrestesraeeesreerens (2.31)

Keterangan :

e = laju aliran massa fluida dingin (kg/s)
my = laju aliran massa fluida panas (kg/s)
C. = heat capacity rate fluida dingin (W/K)
Ch = heat capacity rate fluida panas (W/K)
cpe = kalor spesifik fluida dingin (J/kgK)
cpn = kalor spesifik fluida panas (J/kgK)

o
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Cmin dapat berupa salah satu nilai dari Cy ataupun C. yang
memiliki nilai terkecil. Sedangkan Number of transfer unit (NTU)
adalah bilangan tak berdimensi yang secara luar digunakan untuk
menganalisa perpindahan panas pada satuan heat exchanger.
Persamaan dari NTU adalah :

Untuk mengetahui efektivitas dari ekonomiser setelah
mengetahui nilai NTU maka harus dicari dahulu nilai rasio
kapasitas panas Cr, yaitu sebagai berikut :

Adapun untuk mengetahui nilai £ dari suatu heat exhanger bisa
dilihat dari table dibawah :

Table 2.3 hubungan effectiveness pada heat exhanger

(sumber : Fundamental Heat and Mass Transfer 7" edition, page 724)
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Dengan,0<Cr<1

Tipe ekonomiser adalah shell and tube dengan cross flow, kedua
fluida tidak tercampur, didapat rumus :

£=1- exp[(cir) (NTU)*?2{exp[—C,(NTU)®78] — 1]
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BAB 111
METODOLOGI

Pada tugas akhir ini, untuk melakukan analisis laju
perpindahan panas pada ekonomiser, maka diperlukan metode
analisis dan matematis. Oleh karena itu,dalam bab ini akan
dibahas mengenai metodologi dalam penyusunan laporan.

3.1 Studi Literatur
Pada bab ini menjelaskan mengenai data-data yang telah
diperoleh dari hasil survey lapangan serta persiapan-persiapan
yang dilakukan dalam menyelesaikan tugas akhir ini. Data tugas
akhir ini diperoleh dibagian Literatur Perpustakaan, Perencanaan
dan Pengendalian Operasi (RENDAL OP), pihak Corrective, serta
Pihak Lapangan di PLTU, PJB UP Gresik.
Prosedur penyusunan tugas akhir ini dapat dijelaskan
sebagai berikut :
1. Penentuan tema awal tugas akhir mengenai
“Analisa Perpindahan Panas Pada Ekonomiser
PLTU Unit 4 PT. PJB UP GRESIK”
2. Pengajuan tema serta permohonan persetujuan
kepada dosen pembimbing tugas akhir.
3. Memenuhi prosedur pengambilan data tugas akhir
yang ditetapkan oleh PT. PJB UP. Gresik
Selanjutnya, kegiatan pendukung proses persiapan adalah
sebagai berikut :
1. Asistensi ke dosen pembimbing Tugas akhir
2. Asistensi ke Mentor di PT. PJB UP Gresik

3.2 Pengambilan Data dan Survei Lapangan

Untuk melakukan perhitungan laju perpindahan panas pada
ekonomiser dibutuhkan data — data yang berkaitan dengan
performa ekonomiser. Data yang diambil adalah data secara
teoritis, yang meliputi data spesifikasi ekonomiser, desain
ekonomiser.

Untuk menganalisis permasalahan yang ada penulis mencari
informasi serta berdiskusi dengan mentor ataupun pihak — pihak
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yang bersangkutan yang sekiranya mampu memberikan informasi
tentang data yang dibutuhkan.

Sebagai penunjang penulis dalam menyelesaikan tugas akhir
perlu adanya beberapa data pendukung yaitu dari textbox untuk
membantu dalam menentukan langkah — langkah perhitungan
diambil dari “Fundamental of heat and mass transfer seven
edition”, Theodore L.Bergman dan Addienne s.lavine,
“Introduction to Fluid Mechanics”, Fox and McDonals’s 8th
Edition

3.3 Flow Chart Metodologi Penyusunan Tugas Akhir

e Melakukan studi literatur

e Melakukan survey
lapangan di PT. PJB UP
GRESIK

!

Melakukan pengambilan
data spesifikasi yang
berasal dari distributor
langsung

v

Melakukan perhitungan
laju perpindahan panas
pada ekonomiser

Nilai laju perpindahan
panas pada ekonomiser
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®
1

Didapat data
pembahasan dan
kesimpulan

END

Gambar 3.1 Flow chart metodologi penelitian

3.4 Analisa Perpindahan Panas di dalam Tube dan di luar
Tube

Untuk menganalisa perpindahan panas pada Heat Exchanger
terutama pada ekonomiser, perpindahan panas terjadi secara
konveksi bebas yaitu pada sisi luar tube dan konveksi paksa pada
sisi tube.

(sumber: Rendal Har PJB UP Gresik,2013)
Gambar 3.2 Economizer Tube pada Boiler Unit 4 PT. PJB UP
Gresik

3.4.1 Perpindahan Panas Pada Sisi Tube

Agar dapat melakukan perhitungan perpindahan panas
pada sisi tube data input yang dibutuhkan adalah temperatur
fluida (feed water) yang masuk dan keluar ekonomiser serta
kapasitas air untuk menentukan laju aliran massa.
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Setelah mendapatkan input data yang diperlukan,
selanjutnya adalah mencari properties untuk aliran di dalam tube.
Properties ini didapatkan dari temperatur air yang masuk dan
keluar berdasarkan spesifikasi ekonomiser. Kemudian dilakukan
perhitugan mass flow rate untuk mencari reynold number.

Setelah nilai dari reynold number diketahui, penulis dapat
menentukan jenis aliran yang terjadi di dalam tube apakah
termasuk aliran laminar atau turbulen. Dimana dalam menentukan
laminar atau turbulen dapat dilihat apabila nilai reynold number
kurang dari 2300, maka termasuk aliran laminar. Sedangkan
apabila harga reynold number lebih dari 2300, maka aliran
tersebut merupakan aliran turbulen. Dan apabila reynold
numbernya sama dengan 2300, maka aliran tersebut merupakan
aliran transisi.

Adapun setelah menentukan jenis alirannya, kita dapat
memasukkan nilai reynold tersebut ke dalam korelasi yang sesuai
untuk menghitung Nusselt Number.

Apabila nilai Nusselt Number telah diketahui, kita dapat
menghitung nilai koefisien konveksi di dalam tube.

3.4.2 Flow Chart Perhitungan Perpindahan Panas di

dalam Tube
START

e Data temperatur inlet dan outlet
air

Data kapasitas air

Spesifikasi Tube

\4
e Menghitung temperatur mean
e Menghitung Reynold Number

®
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@

v

Menentukan jenis aliran berdasarkan
nilai Reynold Number

A\ 4

Menghitung Nilai Nusselt Number

'

Menghitung Koefisien
Konveksi di dalam tube

I

END

Gambar 3.3 Flow chart perhitungan di dalam tube

3.4.3 Perpindahan Panas Pada Sisi di luar Tube

Pada sisi di luar tube, gas hasil pembakaran (flue gas)
berasal dari pembakaran pada boiler. Adapun susunan dari tube
yang terkena flue gas harus diketahui terlebih dahulu, berikut
gambar susunan tube yang berada pada ekonomiser:

(sumber:Perpustakaan PT. PJB UP Gresik)
Gambar 3.4 Susunan tube pada ekonomiser
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Pada sistem ini, temperatur surface tidak diketahui. Oleh
karena itu, penulis harus menghitung temperatur surface terlebih
dahulu yang didapat dari data temperatur air yang masuk ke
ekonomiser dan temperatur flue gas yang masuk.

Setelah menghitung temperatur surface, penulis juga
harus menghitung temperatur film yang didapat dari data
temperatur surface dan temperatur flue gas. Kemudian mencari
nilai kecepatan (V) untuk mengetahui harga dari kecepatan
maksimal (Vmax) Yang nantinya, Vmax ini akan digunakan untuk
mencari nilai Reynold number. Setelah nilai reynold number, kita
memasukkanya ke dalam korelasi nusselt number dengan melihat
nilai C dan m dari tabel. Setelah diketahui nilai nusselt number
kita dapat mengetahui nilai dari koefisien konveksi pada sisi di
luar tube.

3.4.4 Flow Chart Perpindahan Panas di luar Tube

Temperatur inlet dan outlet flue gas
Luas cross section flue gas
o Spesifikasi Tube Bank

v

e Mengansumsikan Temperatur
Surface

Menghitung Temperatur Film
e Menghitung nilai V
Menghitung nilai Vmax

Menentukan
Nilai C untuk NL > 20
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@ @

Menghitung koefisien
konveksi di dalam tube

T surface perhitungan sama
dengan T surface asumsi

Gambar 3.5 Flow chart perhitungan di luar tube

3.4.5. Laju perpindahan panas

Untuk menghitung laju perpindahan panas pada
ekonomiser yang melibatkan perpindahan panas secara konveksi
dan konduksi serta faktor koreksi lainnya yang sangat kompleks.
Oleh karena itu, korelasi overall heat transfer coefficient,
sehingga perhitungan laju perpindahan panas pada ekonomiser
dapat dianalisis sesuai kondisi sebenarnya.

Setelah mengetahui nilai koefisien perpindahan panas
keseluruhan, laju perpindahan panas juga dipengaruhi oleh
temperatur shell dan tube pada ekonomiser. Untuk mengetahui
perbedaan temperatur rata-rata dari shell dan tube digunakan
metode log mean temperature different (LMTD). Penggunaan
LMTD tergantung dari arah aliran shell dan tube ekonomiser.
Tipe ekonomiser pada PT. Japfa Comfeed ini mempunyai aliran
cross flow.

Dengan menggunakan persamaan overall heat transfer
coefficient dan log mean temperature different, maka akan
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diketahui nilai dari laju perpindahan panas ekonomiser dengan
luasan tertentu.

3.4.6 Effektivitas Ekonomiser

Untuk mendefinisikan unjuk kerja dari penukar kalor,
terlebih  dahulu harus diketahui laju perpindahan panas
maksimum yang dimungkinkan oleh penukar kalor tersebut. Laju
perpindahan panas maksimum dipengaruhi oleh heat capacity
pada bagian shell dan tube (Cc dan Ch) dengan mengetahui heat
capacity maksimum dan minimum, maka dapat dipergunakan
untuk mencari persamaan Number of Transfer Unit (NTU).

Nilai effektivitas suatu heat exchanger dapat diketahui
sesuai dengan tipe heat exchanger. Sedangkan untuk heat
exchanger tipe shell dan tube dengan dua laluan. Dari tipe
ekonomiser tersebut, dapat diketahui korelasi yang sesuai untuk
mencari effektivitas ekonomiser. Setelah mendapatkan nilai
ekonomiser, maka akan didapatkan selisih antara kondisi aktual
dengan spesifikasi ekonomiser.

3.4.7 Flow chart perhitungan perpindahan panas keseluruhan
dan effektivitas ekonomiser

START
Input data

Koefisien konveksi di dalam tube
Koefisien konveksi di luar tube

Mass flow di dalam tube dan di luar tube
Fouling factor flue gas dan air
Konstruksi ekonomiser

v

O

arwbdPE
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Menghitung heat transfer coefficient
Menentukan LMTD untuk cross flow
Menghitung faktor koreksi
Menghitung luasan ekonomiser
Menghitung laju perpindahan panas

Laju perpindahan panas

| Menghitung Heat Capacity |

Menghitung Cr

v

e  Menghitung NTU(Number of transfer
unit)
e Menghitung Effectiveness Ekonomiser

Nilai Effectiveness
Ekonomiser

END

Gambar 3.6 Flow chart laju perpindahan panas dan effektivitas
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Halaman ini sengaja dikosongkan
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BAB IV

ANALISIS DAN PERHITUNGAN

Pada bab ini akan membahas perhitungan mengenai
analisa termodinamika dan perpindahan panas untuk mengetahui
laju perpindahan panas dan efektivitas ekonomiser. Data yang

digunakan dalam perhitungan adalah data spesifikasi

ekonomiser.

Data spesifikasi diambil dari desain ekonomiser yang

mampu menghasilkan performa secara maksimum.

4.1 Perhitungan Laju Perpindahan Panas Berdasarkan Data

Spesifikasi Ekonomiser

Tabel 4.1 Spesifikasi ekonomiser

Spesifikasi Ekonomiser

Jumlah 2 set/unit
(primary &
secondary

economizer)

Tipe Bare tube, ladder

type support

Boiler capacity 643 t/h

Fuel type Natural Gas

Exhaust gas temperature inlet — outlet 411 -353°C

Exhaust gas flow 24594m?/h

Water temperature, inlet — outlet abt. 281 -310°C

Water flow 321,14 méh

Ekonomiser tube

Diameter luar ( primary economizer) 45 mm
Diameter luar ( secondary 50,8 mm
economizer)

Ketebalan 4.9 mm
Panjang efektif 2214,5 mm
Tube material STB 42 ( Carbon ,

Magnese, Silikon)
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Jumlah tube Primary tube 116 tube
Secondary 116 tube
tube

Jumlah laluan Primary tube 20 laluan (pass)
Secondary 17 laluan (pass)
tube

4.1.1 Perhitungan Nilai Koefisien Konveksi di Dalam Primary
Tube (hi)

Untuk mengetahui nilai koefisien konveksi di dalam tube,
maka terlebih dahulu menghitung nilai bilangan reynold (Reynold
Number) dan bilangan Nusselt (Nusselt Number) pada aliran di
dalam tube.

a. Dari data spesifikasi ekonomiser diketahui Tc; = 281 °C dan
Tco, = 310 °C, data properties diambil dari Tmean

Tc; + Tc
Tmean = —_—
2
281 + 310
Tmean = T

Tmean = 295,5 OC
Tmean = 568,5 K

Dari tabel A.6 Saturated Water maka didapat properties
sebagai berikut :
Mf =91,45 x 10°° Ns/m?
vi  =1,38645 x 10 m3/kg
1

pr ==

vr
pr = 721,266 kg/m?
ki =550,25 x 10 W/m.K
Pry= 0,934
Cpr = 5,642 ki/kg.K
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Perhitungan mass flow rate water :
Pwater = 721,266 kg/m?®
My = Pwater X Q
= 721,266 kg/m? x 321,4 m*/h x 1h/3600 s
y = 64,393 kg/s

hy untuk masing — masing tube :
m,, 64,393 kg/s

= 0,555 kg/s
N 116
Maka nilai reynold adalah :
4 x m,,
Re = ——
XDy x pg

B 4 x 0,555

~ mx0,0401 x 91,45 x 1076
Re =192697,029

Dengan Re = 192697,029 maka aliran termasuk aliran
turbulen dengan 3000 <ReD <5 x 10° sehingga
menggunakan korelasi Gnielinski, yaitu :

(g) (Re—1000) Pr
12
1+12,7 D2 (Pr3-1)

Nup =

Untuk perhitungan nilai f adalah sebagai berikut :
f=(0,790 In Rep — 1,64)?
f=1(0,790 In 192697,029 — 1,64)>
f=0,0157
setelah nilai f diketahui, dapat menghitung nilai nusselt
number dengan korelasi Gnielinski :
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(0,0157

o ) (192697,029-1000) 0,934
Nup = 1 2

1+12,7 (0'0;57)5 (0,9343-1)
Nup = 360,01
— Nupxk
h, = —=
D

j - 360.01x 550,25 1073
- 0,0401

h, = 4940,106 W/m?K

_Jadi, koefisien konveksi di dalam primary tube adalah
h, = 4940,106 W/m?K
4.1.2 Perhitungan koefisien konveksi di luar primary tube (ho)
Untuk mengetahui nilai koefisien konveksi di luar tube,
harus diketahui terlebih dahulu aliran yang mengenai tube bank.

Tabel 4.2 analisa gas buang pada ekonomiser

No | Kandungan Operasi Unit
1 | CO, 11,52 %

2 |0 1,25 %

3 |CO 0,00 %

4 | N2 87,23 %

a. Perhitungan Temperatur Film

Mengansumsikan Temperatur surface terlebih dahulu
untuk mengetahui nilai h,. Adapun melalui iterasi, penulis
mengansumsikan bahwa :

Tsurtace = 568,86 K
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Dengan mengetahui temperatur surface maka akan
didapatkan temperatur film, yaitu :

_ Tsurface + Tflue gas
Tilm = .

_ 568,86+684
Thim = ————

Ttilm = 626,43 K

Dari temperatur film maka akan didapat properties dari
tabel A.4 Thermophysical Properties sebagai berikut :

V = (V CO2X % COy) + (V COX % CO) + (V 02X % Oy) +
(V N2 x % Nz)
= 33,13 x 10°m¥/kg

k =(kCO2x % COy) + (k COX % CO) + (k O2x % Oy) +
(k N2 x % N2)
= 42,71 x 10° W/m.K

Pr = (Pr CO2x % CO) + (Pr COX % CO) + (Pr O.x %
Oz) + (Pr N> X % Nz)
=0,714

Dari tabel A.4 pada temperatur flue gas (inlet) = 684 K,
didapat properties sebagai berikut :

V =(VCO:x% CO,) + (VCOX % CO) + (VO2x% 0,)
+ (V N> x % Nz)
= 38,73 x 10 m¥kg

p =(pCO2x% CO,) + (p COX % CO) + (p O2x % O) +

(p N2Xx % Nz)
=0,76 kg/m®
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k =(kCO2x%CO,) +(kCOX % CO) + (kO2x % Oy) +
(k N> X % Nz)
= 49,94 x 10° W/m.K

Pr = (Pr CO2x % CO) + (Pr COX % CO) + (Pr O.x %
Oz) + (Pr N> X % Nz)
=0,715

Cp =(CpCO2x % CO2) + (Cp COX % CO) + (Cp O2x %
0O2) + (Cp N2x % Ny)
=1,12 k/kg.K

Dari tabel A.4 pada temperatur surface = 568,86 K, didapat
data Pr = 0,719

Setelah properties diketahui dari temperatur film, maka
kita dapat menganalisis susunan jajaran tube. Dari gambar
teknik ekonomiser ini diketahui bahwa jenis susunan dari
tube adalah aligned.

Menghitung Nilai Reynold Number dan Nusselt Number

Dimana diketahui St = S = 102 mm = 0.102 m.
Sebelum menghitung V,,.,, kita harus mencari V terlebih
dahulu.

Q= VxA
24954 m/h x

3600 sec Vxpxl

6,831 m3¥s=V x4,25mx2,52m

"V =0,637 m/s
Var = ——x V
max = gp_p, X VS
102 mm
Vinax = m x 0,637 m/s

50



Vinax = 1,1398 m/s

Vinax X Do
Repmax = ——
Vflue gas inlet

1,1398 % x 0,045 M

2
38,73 x 10—6"‘T

= 1323,638

Dari tabel 2.1 pada bab 2, didapat C: = 0,27 dan m = 0,63.
dan karena jumlah jajaran sebanyak 116, maka

~ P
Nuy, = C1 Repmax™ PrO% (-2
N

B 1/4
Nu,, = 0,27 x (1323,638)%% x (0,714)%% x (_8;13)

Nu,, = 17,823

¢. Meghitung koefisien konveksi di luar tube (ho)
Setelah nilai Nup diketahui, maka nilai h, dapat
diketahui melalui perhitungan dibawah ini :

— Nupxk
h, = —=
Do
_ 46,94x 1073
h, = 17,823 x ———
0,045

h, = 18,091 W/m?K

Jadi, koefisien konveksi di luar primary tube adalah h, =
18,091 W/m?K
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d.

4.1.3

Mengecek asumsi Temperature surface
Dari harga asumsi Ts awal yaitu 568,86 K. Maka
temperatur dinding tube dapat dihitung dengan persamaan :

ho
Ts=Tmw+ Dl (Tmfg—Tmw)

ho+hi Do

18,591 W/m?K

Ts= K+ :
S 568,5 18,591% + 4940,106% ( (:;0044(-)511::1 (655

568,5)

Ts=568,863 K

Karena selisihnya hanya 0,003 K, maka asumsi benar.

Perhitungan Overall Heat Transfer Coefficient pada

Primary Economizer

Dengan melakukan perhitungan koefisien konveksi pada

sisi shell dan tube maka dapat dihitung koefisien perpindahan
panas secara keseluruhan (U), dimana :

Untuk harga k diambil dari table A.1 Thermophysical
Properties of Selected Metallic Solids dengan bahan STB
42 (Carbon, Magnese, Silicon) untuk temperatur 568,86
K yaitu 40,087 W/mK.

Berdasarkan table 11.6 Fouling Resistances of Various
Gas, Vapor and Liquid Streams didapat Rs, = 9 x 10*
m2K/W (Natural gas flue gas)

Berdasarkan table 11.6 Fouling Resistances of Various
Gas, Vapor and Liquid Streams didapat R¢i = 9 x 10°
m2K/W (Treated boiler feedwater)

1

1 Toj,(To AR
h0+Rf'O+ X ln(r )+Rf’1+(ri)hi

i
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1

1
18,591W/m2K

m2K ~ 0,045m
W " 40,087W/m.K

+(9x107%) X

1

0,045 m _5\m?K
! (0,0401 m)+(9x10 ) w T
1
= ( 0,045 m \ 1

0,0401 m/4940,106W/m2K

U = 18,166 W/m?K

Jadi, nilai overall heat transfer coefficient pada primary tube
adalah 18,166 W/m?K

4.1.4 Perhitungan Nilai Koefisien Konveksi di dalam
Secondary Tube (h;)
Untuk mengetahui nilai koefisien konveksi di dalam tube, maka
terlebih dahulu menghitung nilai bilangan reynold (Reynold
Number) dan bilangan Nusselt (Nusselt Number) pada aliran di
dalam tube.

a. Dari data spesifikasi ekonomiser diketahui Tci = 281 °C

dan Tc, = 310 °C, data properties diambil dari Tmean .

Tc; + Tc
Tmean = —
2
281 + 310
Tmean = T

Tmean = 295,5 OC
Tmean = 568,5 K

Dari tabel A.6 Saturated Water maka didapat properties
sebagai berikut :
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Hf = 91,45 x 10 Ns/m?

vi  =1,38645 x 10° m¥kg
1

po=

pr = 721,266 kg/m?

ki =550,25x 10 W/m.K

Pr:=0,934

Cpr = 5,642 kd/kg.K

Perhitungan mass flow rate water :
Pwater = 721,266 kg/m?®
my = Pwater X Q
= 721,266 kg/m?® x 321,4 m3/h x 1h/3600 s
= 64,393 kg/s

hy untuk masing — masing tube :

hy 64,393 kg/s

= 0,555 kg/s
N 116

Maka nilai reynold adalah :
4 x my,
Re = ——
T XDy x Ug
4 x 0,555

7 x 0,0459 x 91,45 x 10~°

Re =168347,513

Dengan Re = 168347,513 maka aliran termasuk aliran
turbulen dengan 3000 <ReD <5 x 10° sehingga
menggunakan korelasi Gnielinski, yaitu :

— (g) (Re—1000) Pr

12
1+12,7 ()% (Pr3-1)

54



Untuk perhitungan nilai f adalah sebagai berikut :
f=(0,790 In Rep — 1,64)2
f=(0,790 In 168347,513 — 1,64)
f=0,01616
setelah nilai f diketahui, dapat menghitung nilai nusselt
number dengan korelasi Gnielinski :

B (0,01616) (168347,513—1000) 0,934
Nup = 0,01616 % 2
1+12,7 (Z552)2 (0,9343-1)
N_uD = 324,159
— Nupxk
h, = —=2
D;

j - 3241592 550,25 1073
o 0,0459

h, = 3886,023 W/m?K

Jadi, koefisien konveksi di dalam secondary tube adalah
h, = 3886,023 W/m?K

4.1.5 Perhitungan Nilai Koefisien Konveksi di Luar
Secondary Tube (ho)

Untuk mengetahui nilai koefisien konveksi di luar tube,
harus diketahui terlebih dahulu aliran yang mengenai tube bank.

a. Perhitungan Temperatur Film
Mengansumsikan Temperatur surface terlebih dahulu
untuk mengetahui nilai h,. Adapun melalui iterasi, penulis
mengansumsikan bahwa:
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Tsurface = 568,54 K

Dengan mengetahui temperatur surface maka akan
didapatkan temperatur film, yaitu :

_ Tsurface + Tflue gas
Tilm = .

_ 568,54+684
Tiilm = -

Tfilm = 626,27 K

Dari temperatur film maka akan didapat properties dari
tabel A.4 Thermophysical Properties sebagai berikut :

V = (V CO2X % COy) + (V COX % CO) + (V Oz x % Oy) +
(V N2x9% Ny)
= 33,13 x 10°m¥/kg

k =(kCO2x % COy) + (k COX % CO) + (k O2x % Oy) +
(k N2 x % N2)
= 42,71 x 10° W/m.K

Pr = (Pr CO2x % CO) + (Pr COX % CO) + (Pr O.x %
Oz) + (Pr N> X % Nz)
=0,714

Dari tabel A.4 pada temperatur flue gas (inlet) = 684 K,
didapat properties sebagai berikut :

V = (VCO2x % CO,) + (V COX % CO) + (V O2x % Oy)

+ (V N> X % Nz)
= 38,73 x 10 m¥kg
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p =(pCO2x%CO2) +(p COX% CO) + (p O2x% 0O,) +
(p NzX%Nz)
=0,76 kg/m®

k =(kCO2:x%CO,) +(kCOX % CO) + (kO2x % Oy) +
(k N> X % Nz)
= 49,94 x 10° W/m.K

Pr = (Pr CO2x % CO) + (Pr COX % CO) + (Pr O.x %
02) + (Pr N> x % Nz)
=0,715

Cp = (Cp CO2x % Cp CO,) + (Cp COxX % CO) + (Cp Oz
% O3) + (Cp N2x % N2)
= 1,12 ki/kg.K

Dari tabel A.4 pada temperatur surface = 568,54 K, didapat
data Pr=0,719

Setelah properties diketahui dari temperatur film, maka
kita dapat menganalisis susunan jajaran tube. Dari gambar
teknik ekonomiser ini diketahui bahwa jenis susunan dari
tube adalah aligned.

Menghitung Nilai Reynold Number dan Nusselt Number
Dimana diketahui St = S = 102 mm = 0.102 m.

Sebelum menghitung V,,,.,, kita harus mencari V terlebih

dahulu.

Q= VxA

Yy L — 77
024954m/hx3600Sec Vxpxl
6,831 m3/s=V x4,25mx252m

"V =0,637 m/s
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_ ST
ax = 57 po X 0,637 m/s

S

_ 102mm
ax  (102-45)mm

S

x 0,637 m/s

Vinax = 1,2690 m/s

Vmax X Do

Rep,max
Vflue gas inlet

1,2690 % x 0,0508 m

2
38,73 x 10—6"‘T

= 1664,477

Dari tabel 2.1 pada bab 2, didapat C, = 0,27 dan m = 0,63.
dan karena jumlah jajaran sebanyak 116, maka :

~ P
Nuj, = C1 Repmax™ PrO% (-2
N

B 1/4
Nup = 0,27 x (1664,477)°% x (0,714)°% x (3222)

Nu,, = 20,450

. Meghitung koefiseien konveksi di luar tube (ho)
Setelah nilai Nu, diketahui, maka nilai h, dapat
diketahui melalui perhitungan dibawah ini :

— Nupxk
h, = —=
Do
_ 46,94x 1073
h, = 20,450 X ————
0,045
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Ry = 18,896 W/m?K

Jadi, koefisien konveksi di luar secondary tube

adalah h, = 18,896 W/m?K

d.

4.1.6

Mengecek asumsi Temperature surface
Dari harga asumsi Ts awal yaitu 568,54 K. Maka
temperatur dinding tube dapat dihitung dengan persamaan :

h
Ts = Tm,W + —ODl (Tm,fg —Tm,w)
ho

+hlE

18,896 W/m?K

W W 0,0459 m (655 -
18,896m + 3886.023m ( 00508 m

Ts=5685K +

568,5)
Ts = 568,5465 K
Karena selisihnya hanya 0,006 K, maka asumsi benar.

Perhitungan Overall Heat Transfer Coefficient pada

Secondary Economizer

Dengan melakukan perhitungan koefisien konveksi pada sisi shell
dan tube maka dapat dihitung koefisien perpindahan panas secara
keseluruhan (U), dimana :

Untuk harga k diambil dari table A.1 Thermophysical
Properties of Selected Metallic Solids dengan bahan STB
42 (Carbon, Magnese, Silicon) untuk temperatur 568,54
K yaitu 40,024 W/mK.

Berdasarkan table 11.6 Fouling Resistances of Various
Gas, Vapor and Liquid Streams didapat Rfo, = 9 x 10*
m2K/W (Natural gas flue gas)

Berdasarkan table 11.6 Fouling Resistances of Various
Gas, Vapor and Liquid Streams didapat R¢i = 9 x 10°
m?K/W (Treated boiler feedwater)
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1
18,896 W/m2K

m2K  0,0508m v
W ' 40,024W/m.K

+(9x104)

1

0,0508 m _5\m?K
L (0’0459m)+(9x10 It
1
= (0,0508 my 1
0,0459 m/3886,023W/m2K

U = 17,585 W/m?K

Jadi, nilai overall heat transfer coefficient pada secondary tube
adalah 17,585 W/m?K

4.1.7 Perhitungan Perpindahan Panas dengan menggunakan
metode LMTD (Log Mean Temperature Different)

Jenis arah aliran yang terjadi pada ekonomiser adalah
cross flow. Adapun perhitungan AT, dapat dihitung sebagai
berikut :

AT,- ATy
ATimcr= a1,

AT,
Dimana ATi = Tho - Tei
=353 -281
AT1 =72°C = 281K

AT2="Thi— Tco
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=411-310
=101°C=374K

374 —281
ATimcr= TiE = 359,304 K

281

Bentuk aliran melintang (Cross Flow Heat Exchanger)
dan pada aliran beberapa laluan tube perlu dilakukan penambahan
faktor koreksi (F) sehingga :

ATim,cr =F X ATim,cr

Faktor koreksi (F) dapat dicari melalui gambar (Faktor
koreksi LMTD untuk HX aliran silang dengan kedua fluida tidak
bercampur). Untuk mencari F, dilakukan dengan persamaan :

_ Thi- Tho
Tc,o' Tc,i
_ 411-353

~ 310-281
R =2

Sedangkan nilai P adalah dapat dihitung sebagai berikut,

_ Tc,o' Tc,i

Th,i- Te,i
_310-281
T 411-281

=0,223

Dari Gambar 2.15 Faktor koreksi LMTD untuk HX aliran
silang dengan satu fluida bercampur, yang lain tidak bercampur
dapat dilihat apabila R = 2 dan P = 0,223 maka didapat F = 0,97.
Sehingga,

ATimcr =F x ATimcr
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ATimce = 0,97 x 359,304 K
AT|m,c|: = 348,524 K

Dengan didapatnya nilai ATimcr, dapat menghitung nilai
laju perpindahan panas dengan metode LMTD dalah sebagai
berikut :

a. Quv Primary Tube
v =UXAXATimcr
=UxmtxDoXNXLXATimcr
= 18,166 W/m?’K x © x 0,045 m x 116 x 2,2145 m x
348,52 K
=229923,34 W

b. qum Secondary Tube
g =UXA X ATimcr
=UxmtXDoXNXLXATmcr
=17,585 W/m?K x © x 0,0508 mx 116 x 2,2145 m
x 348,52 K
=251256,51 W

4.1.8 Perhitungan Laju Perpindahan Panas Total

Untuk menghitung nilai laju perpindahan total,
perpindahan panas total yang tanpa fin harus ditambahkan
perpindahan panas yang terjadi pada fin. Karena tube yang
digunakan pada ekonomiser ini menggunakan fin. Sehingga laju
perpindahan panas total adalah sebagai berikut.

Qtotal = Qum Primary Tube + dum Secondary Tube
Qtotal = 229923,34 W + 251256,51 W
(total = 481179,85 W

4.1.9 Perhitungan Number of Transfer Unit (NTU) &
Effectiveness

Sebelum mencari efektivitas dari ekonomiser, maka harus
diketahui terlebih dahulu heat capacity yang berasal dari tabel A.6
saturated water untuk air yang masuk ke dalam ekonomiser dan
tabel A.4 Thermophysical Properties of Gases at Atmospheric
Pressure untuk flue gas.
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Sebelum mencari nilai laju perpindahan panas sebenarnya
harus dicari terlebih dahulu nilai Cmin.

Cc =mx Cpc
= 0,0555 kg/s x 5,642 kJ/kg K
=3,13131 kJ/s K

Ch=rmx Cph
=5,19 kg/s x 1,12 kJ/kg K
=5,8128 kl/s K

Dari perhitungan diatas, diketahui bahwa ch>cc sehingga
Cmin = Cc. Setelah mengetahui nilai Cmin, kita dapat
menghitung nilai Cr, dimana

Cini 3,13131
Cr=—0== =0,538
Cmax  5,8128

Maka nilai efektifitas pada primary economizer adalah :

Uh (primary )X Ah (primary)

NTU =
Cmin
(18,166)% (Tx0,045 mx 20 x 116 x 2,2145 m)
B 3131,31]/s.K

=42
e=1- exp[(cir) (NTU)*?2{exp[—C,(NTU)®78] — 1]

1

e=1- exp[(0 538) (4,2)°22{exp[—0,538(4,2)°78] — 1]
€=39,9%
Maka nilai efektifitas pada secondary economizer adalah :

Uy (secondary )X Ap (secondary)

NTU =
Cmin
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(17,585)% (mx0,0508 mx 17 x 116 x 2,2145 m)
- 3131,31//sK

=301
e=1- exp[(cir) (NTU)*?2{exp[—C,(NTU)*78] — 1]
1

e=1- exp[(0 538) (3,91)°22{exp[-0,538(3,91)°7%] - 1

e=37,7%

Tabel 4.3 Data hasil perhitungan perpindahan panas

No. Data Perhitungan Hasil Perhitungan

1. | Koefisien konveksi di dalam | 4940,106 W/m?K
primary tube

2. | Koefisien konveksi di luar 18,591 W/m?K
primary tube

3. | Koefisien konveksi di dalam | 3886,023 W/m?K
secondary tube

4. | Koefisien konveksi di luar 18,896 W/m?K
secondary tube

5. | Overall heat transfer coefficient 18,166 W/m?K
primary economizer

6. | Overall heat transfer coefficient 17,585 W/m2K
secondary economizer

7. | Perpindahan  panas  metode 229923,34 W
LMTD pada primary economizer

8. | Perpindahan  panas  metode 251256,51 W
LMTD pada secondary
economizer

9. | Number of transfer unit (NTU) 4,2
pada primary economizer

10. | Number of transfer unit (NTU) 3,91
pada secondary economizer

11. | Effectiveness  pada  primary 39,9 %
economizer
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12.

Effectiveness pada secondary 37,7%

economizer

4.2 Perawatan Ekonomiser

Perawatan (maintenance) pada ekonomiser in bertujuan agar

dapat memelihara keadaan material dari ekonomiser itu sendiri
serta untuk mempertahankan performa kerja dari ekonomiser
tersebut agar dapat beroperasi pada keadaan maksimal. Dalam
perawatan ekonomiser ini dapat dibagi menjadi beberapa bagian,
antara lain :

A.

B.

Perawatan pada sisi flue gas

Perawatan dan pembersihan pada sisi flue gas adalah
salah satu faktor yang penting dalam efisiensi kerja dari
ekonomiser dan umur kerja dari ekonomiser tersebut. salah
satu cara yang efektif adalah rutin membersihkan sisi
permukaan flue gas dari sisa-sisa gas pembakaran yang
menempel pada sisinya.
Adapun beberapa perawatan pada sisi flue gas yang dapat
dilakukan antara lain :

1. Sering memantau kerja dari ekonomiser, sehingga dapat
mengetahui apakah ekonomiser bekerja dengan baik
atau tidak. Adapun dapat dilihat dari beberapa indikator,
yaitu perbedaan tekanan pada sisi gas temperatur yang
masuk dan keluar pada beban boiler yang berbeda.

2. Mengecek keadaan dari ekonomiser minimal 6 bulan.
Seperti melihat permukaan ekonomiser pada sisi flue
gas, cover, dan lain-lain.

3. Apabila tidak ada jadwal untuk mengoperasikannya
setelah wash down, jaga agar permukaan ekonomiser
tetap kering.

Perawatan dan pembersihan pada sisi feedwater

1. Dalam periode ekonomiser tidak beroperasi, seperti
boiler, harus dilakukan pengurasan, pengeringan dan
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mengisinya dengan gas N: dengan tekanan dibawah 5
psig sampai kembali pada operasi semula.

Pada durasi shutdown yang pendek, air yang ada pada
ekonomiser dikeluarkan. Hal ini agar ekonomiser
terlindungi dari temperatur beku.

Memantau temperatur dan tekanan pada sisi air.
Sehingga dapat mengetahui  kenaikan  maupun
penurunan perbedaan temperatur sebagai indikasi
fouling dan apabila terjadi perbedaan yang besar bisa
cepat dilakukan pengecekan dan pembersihan pada sisi
air.

C. Perawatan Casing

Perawatan casing dan pembersihannya dapat dilakukan

pada periode inspeksi pada sisi gas dan pembersihan dini.
Adapun hal ini bertujuan untuk menjaga dari korosi yang
terjadi. Adapun syarat agar casing tetap dalam keadaan baik
adalah sebagai berikut :

1.

2.
3.
4

Casing harus terjaga dari “gas tight”.

Casing harus terjaga agar tetap kering.

Instalasi luar harus terjaga dari “weather tight”.

Pipa, saluran penghubung dan akses penutup harus
terlindungi dengan kebocoran atap.

D. Penggantian tube
penggantian tube dapat dibuat relatif mudah, karena
economizer e-tech adalah desain untuk mempermudah
pekerjaan tersebut untuk kesempatan langka itu mungkin
menjadi perlu.

1.

Kerusakan fin tube terdapat dua kemungkinan. Pertama
adalah kebocoran air umpan yang dihasilkan dari
kerusakan korosi baik eksternal maupun internal. yang
kedua adalah kerusakan sirip karena korosi dan
kerusakan erosi pada sisi gas.

Penggantian tube menjadi perlu. Dan terdapat prosedur
yang disarankan: (ekonomiser harus dingin dan
dikeringkan)
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mencari tube yang rusak baik secara langsung
inspeksi visual atau borescope.

memotong kedua ujung tube yang rusak dari
bundle, pada tube butt welds.

menarik tube vyang rusak dari bundle dan
mengganti dengan tube yang baru.

mempersiapkan ujung tabung dan kembali
menyambungnya kembali dengan mengelas
kembali.

Uji hydrostatic pada unit.

Tutup kembali casing.
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Halaman ini sengaja dikosongkan
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Lampiran 2

Table A.4 Thermophysical Properties of Gases ar Atmospheric
Pressure

TasLe Al Continued

T o s Fren i vl kel e I

(K} kgfm" (kg K) (N sdm®) (s (Wim K} {m'is) Pr

Ammonia (NH,) {comtirmed)
M0 05134 2.287 138 69 370 35 0.853
420 0.4888 2322 145 27 404 356 0833
40 04664 2357 1525 327 415 306 0826
60 04460 2,393 159 357 463 434 0822
480 0.4273 2.430 166.5 380 492 474 0822
00 04101 2467 173 422 525 519 0813
5200 03942 2.504 150 457 545 553 0827
5400 03795 2.540 186.5 421 575 507 0824
60 03708 2517 193 520 LG 634 0827
SED 03513 2613 198.5 565 618 6.1 0817

Carbon Diuxide (€0, AL = 4401 kgfkmol

ZE0 1 902 0830 140 T A6 1520 963 0765
20 1.77340 0.851 149 AL 1655 110 L7656
30 |6 0.872 156 Q50 18105 125 0754
240 L5618 0.891 165 105 1970 142 0746
360 14743 0,508 173 17 212 158 074l
B0 13961 0.926 181 120 2275 175 0737
200 13257 0,542 190 143 43 195 0737
450 L1782 0981 i 1] 178 B3 45 728
500 10594 Loz 31 218 3rs 3ol 0725
550 0.9625 105 151 261 366 a2 {1 Rl |
00 08826 1.08 1] 306 4n7 427 077
G50 08143 LIg 88 354 45 487 0712
O 0.7564 LI s 403 481 563 077
750 0. 7057 LIS iz 455 517 617 074
B0 6614 L7 Ry 510 55.1 T2 0IE
Carbon Menoxide (OO0, M = 2801 kgpfkmol
200 | GEESR 1.045 127 752 170 9.43 0781
el 1.5341 1044 137 B93 19.0 e 0753
240 14055 1.043 147 s s 14.1 0744
260 1.2967 1.043 157 121 221 163 074l
ZE0 12038 1.042 166 138 LY. 1E8 0733
300 11233 1.043 175 1546 250 3 0730
xii] 1052 1.043 184 175 ] 39 0730
340 09909 1.044 193 125 278 69 0725
360 0.9357 1.045 2 24 5.1 1598 0725
B0 [1E.0) 1.047 i 1] n7 ns 9 L1 Bl
200 0.8421 1.049 18 259 s 360 [ ]
450 07483 1.055 37 3T 350 443 074
500 0467352 1.065 154 7 3E1 531 w710
550 061226 1076 )| 443 411 624 ©Tl0
&0 0.56126 1.088 IE6 510 440 721 0.7
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Table A.4 Thermophysical Properties of Gases ar Atmospheric
Pressure

Appemdin A 8 Thermaphysicad Properties of Maiter 97

Tanie Al Contimued

- w- P k-1 a- 1P

T o c, "
iKi ikg'm”} iklVkz- Ky IN-s/m®) i s) iWim - K} imsp Fr
Carbon Monoxide (OO | conifmsed)
50 1151506 (WL} 31 5K 4410 B2 4 0.705
T 4102 1114 s 655 1] ni3 .70z
T50 0445949 1127 kR 733 518 10 .70z
00 042085 L1400 ME ELS =] (] 0705
Helivwm iHep, it = 4003 kpkmal
100 OAETI 519 B3 19.8 Ti0 59 0.686
120 14060 5193 107 64 g9 EE 0679
140 0.ME] 5091 118 kit 7 50.2 0676
160 — 5192 129 — 992 — —
130 0.27T08 519 139 513 172 .2 0.4673
L] —_ 5192 150 — 1151 — —
1M 0.2216 5193 160 T11 1131 o7 0675
240 — L AL 170 — 130 — =
i 1} LINE 7k} 5093 [8-1] Sa0 137 141 0,682
150 —_ 5192 190 — 145 — =
L] 0.1615 5091 199 122 152 1 B0 01,680
350 —_ 5192 1 — 170 — —
400 01209 5193 M3 159 157 Fi.] 0675
450 — L AL 263 — Iy — =
500 0T34 519 IR =0 m 1d 0.668
550 - 5193 — — — - -
L] —_ 5091 kI = pal =
&S50 —_ 5192 iz — i — —
T .06 5193 350 SOT I8 THE 654
T50 — R AL 64 — ]| — =
00 — 519 g2 — Iy — —
S0 - 5193 414 — kL] — -
(L]} LILIZE 7 519 4Uh and | 1400 0654
Hvdrogen (H: 0 = 20018 kz'kmol
100 0.24255 11213 411 174 &1.0 Hb 0707
150 .16156 12,660 560 M7 ol 16 0659
L] 012115 1354 6E1 561 131 ne 0.7
150 053 1406 TR® £1.4 157 115 0707
00 {08078 1431 L] 1 153 158 0.701
350 006524 1443 9EE 143 I i 1. 700
400 006059 1448 10EX 179 1 158 0.695
450 05386 1450 17z 8 M7 6 0,689
500 MEIR 1452 1264 Xl 66 I 0691
550 00407 1453 1341 L] i ] 445 {685
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Table A.4 Thermophysical Properties of Gases ar Atmospheric
Pressure
Tamre Al Contemed

T P £, e w10 (8 - IiF
1K) I'k.[:.'-jl ks K (LS Y] 1-11'II Wim- Ky {m'sh Pr
Hydrogen (Hy ) {coufimme)
Ll 004050 14.55 1414 352 s 519 06T
T 0.03463 1461 1578 456 2 676 0675
B 003030 1470 1724 569 ITE B8 Q6T
S0 002654 1483 1863 &7 412 1030 0671
1004 002424 1499 il B30 Hs 1230 0673
11040 002204 1517 30 o6 L) 1460 Q66T
1200 0.02020 1537 M2 11200 5% 170 0659
1300 D.DIBAS 15.59 His 17 Sek 1955 0655
14041 DLOIT32 15.81 507 1447 &l0 23 Q650
1500 D.Dl616 1602 ary a6 655 2550 06l
1600 D.m52 16.28 T 1801 657 2B15 L
1700 D043 16.58 e L 1592 T4 3130 0&IT
1800 D035 16.96 61 pl P T8 u3s L]
1900 00128 1749 w12 2400 35 T} 0641
2000 ozl 1825 382 Tadn ETE 75 0661
Nitrogen ;). 1L = 2501 kz'kmaol
100 34388 1070 GEH 100 958 160 OT6E
150 11554 1050 1006 445 139 586 0T
200 |.6883 1043 182 T.65 183 14 0736
150 1.3488 1042 1549 1148 n: 155 oTT
Ll 1.1233 141 1782 15.86: p-1 nl 0Tle
350 09625 1042 onm .78 B3 B2 a7
&00 D.B425 1045 Imd 2616 7 Il 0T
450 07485 1050 it zm 158 454 0oz
500 06739 1056 17 B L 3T 0700
550 06124 1065 4 4486 4.7 69 ooz
Ll 05615 1075 908 51.7% Hh 9 ool
T 04812 1098 o 66.71 89 wd 0706
Ll 04211 1122 a1 B9 ME 116 aTs
kLl 0.3743 1146 3753 1.3 nr 13 a7
1004 03368 1167 59 187 6T 165 a7t
1104 03062 1187 4112 138.2 o0 193 aTiE
1200 02807 1.204 453 158.6 158 M omaT
1300 0.2591 1.219 4661 179 ElO 156 oo
Oxygen (), 0 = 321080 kg 'kmol
10} 1945 0.962 Tad 1.5 E] L4 0T
150 1585 04921 1148 4.4 138 580 0766
200 1.930 0915 1475 764 181 104 7T
250 1.542 0.915 ITEG 1158 Iln 160 ]
L 1.284 0.920 12 1614 i ny aTn

(sumber : Fundamental Heat and Mass Transfer 7 edition page 998)
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Table A.4 Thermophysical Properties of Gases ar Atmospheric
Pressure

TABLE A.4  Continued

T P €, e v 10° k-1’ o 10
(K) (kg /m’) (kg -K) (N-s/m’) (m*fs) Wm-K) im/s) Pr

Oxygen (0,) (contimued)

350 1100 0.929 21.23 0.6 o0 0,733
400 09620 0.942 2582 2684 33.0 3ng 0,737
450 08554 0.956 2814 3290 36.3 444 0,741
500 0.7608 0.972 033 39.40 41.2 55.1 0716
550 06908 0.988 30 46.30 44.1 63.8 0.726
600 06414 1003 3437 5359 473 735 0,729
00 05498 1031 W08 69.26 528 93.1 0,744
00 04810 L054 4152 #6.32 58.0 16 0.743
Q0 04275 Lo74 4472 1046 64.0 141 0.740

1000 03848 1.080 477.0 1240 T 169 0,733

1100 0.3408 1103 505.5 1445 T5.8 196

1200 03206 1115 5315 1661 819 9

1300 02960 1.125 5884 188.6 87.1 262

Water Vapor (Steam), Il = 18.02 kg'kmol
38D 0.5863 2.060 127.1 1l.68 24.6 0.4 106
400 05542 2014 1344 2425 26.1 134 L4
450 04902 1.980 1525 iLn 20.9 ng 101
500 04405 1985 1704 38.68 339 388 (U998
550 04005 1.997 1884 47.4 7.9 474 0.993
600 03652 2.026 206.7 56.60 570 [.993
650 0.3380 2.056 2247 60.48 06,8 0.996
TO0 0.3140 1085 2410 T1.26 7.1 1L.00
750 02931 2119 264 #2884 BE.4 100
00 0.2739 2.152 2786 107 100 1.01
850 0.2579 2.186 296.9 115.1 113 1oz

*Adapted from References 8, 14, and 15,

(sumber : Fundamental Heat and Mass Transfer 7 edition page 999)



Lampiran 6

Table A.1 Thermophysical Properties of Selected Metallic Solids

(sumber : Fundamental Heat and Mass Transfer 71" edition page 1003)
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Table 4 TEMA Fouling Resistances for Water and Other Fluids

(sumber : Fouling of Heat Transfer Surfaces page 529-530)
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BAB V
PENUTUP

5.1 Kesimpulan
1. Dari data perhitungan didapat bahwa laju perpindahan
panas (g) yang terjadi pada primary dan secondary
economizer dengan data yang diperoleh dari data
spesifikasi ekonomiser tipe bare tube, ladder support
type pada instalasi Boiler Unit 4 PT. PJB UP

GRESIK adalah 229923,34 W dan 251256,51 W

2. Dari data perhitugan didapat bahwa Effectiveness (&)
dari primary dan secondary economizer tersebut
adalah sebesar 0,399 (39,9 %) dan 0,377 (37,7 %).

5.2 Saran

Karena keterbatasan data yang diperoleh, maka data
yang dianalisis merupakan data spesifikasi yang ada pada
ekonomizer tersebut. sehingga belum menghitung data aktual
pada ekonomizer tersebut.

Semoga pada penelitian ini dapat memberikan
manfaat kepada pihak PT. PJB UP GRESIK untuk
mengetahui pengaruh pemakaian ekonomiser pada instalasi
boiler unit 4. Dan semoga penelitian ini dapat menjadi
referensi bagi peneliti-peneliti yang lain untuk dapat data yang
lebih akurat.
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