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BAB I
DASAR-DASAR KONVEKSI

Konveksi adalah perpindahan kalor yang terjadi antara suatu permukaan
dengan fluida bergerak karena adanya perbedaan temperatur di antara keduanya.
Tujuan dalam mempelajari pokok bahasan ini adalah untuk memahami
mekanisme fisik yang melandasi terjadinya perpindahan kalor secara konveksi.

1.1 PERPINDAHAN KALOR KONVEKSI
Perhatikan gambar 1.1(a), fluida dengan kecepatan V dan temperatur T

mengalir melewati permukaan berbentuk sembarang yang memiliki luas As.

Permukaan tersebut diasumsikan memiliki temperatur uniform Ts. Jika Ts # T

maka perpindahan kalor konveksi terjadi. Fluks kalor lokal ((i) yang terjadi

diekpresikan sebagai berikut:
q=h(T,-T,) (1.1)
dimana h adalah koefisien konveksi lokal. Karena kondisi aliran bervariasi dari

titik ke titik pada permukaan tersebut, maka baik q maupun h juga bervariasi

sepanjang permukaan tersebut.

Gambar 1.1 Mekanisme perpindahan kalor konveksi



Laju perpindahan kalor total (é) dapat dicari dengan mengintegrasikan

fluks kalor lokal sepanjang keseluruhan permukaan. Sehingga:
Q=[adA (1.2)
A
substitusi dengan persamaan 1.1 menjadi

Q=(T,-T,)[hdA (13)
A

dengan mendefinisikan h sebagai koefisien konveksi rata rata sepanjang
keseluruhan permukaan, maka laju perpindahan kalor dapat dituliskan sebagai
berikut

Q=hA(,-T) (1.4)
dengan mensubstitusikan persamaan 1.3 ke persamaan 1.4 maka didapatkan
persamaan yang menghubungkan koefisien konveksi lokal dan rata-rata, sebagai
berikut

— 1
h=—1]hd 15
Aﬁ/{ A (15)

Perhatikan bahwa pada kasus tertentu yaitu pada aliran melewati plat datar
(Gambar 1.b) maka persamaan 1.5 tereduksi menjadi

— 1k
h=—h.dx 16
il (1)

Contoh 1.1
Hasil eksperimental untuk persamaan koefisien perpindahan kalor konveksi lokal
hx untuk aliran melewati plat datar dengan permukaan yang sangat kasar

ditunjukkan dalam persamaan sebagai berikut
h (x) =ax™®
dimana a adalah suatu koefisien (W /m"°.K ) dan x (m) adalah jarak dari ujung
plat.
1. Carilah persamaan yang menghubungkan hy dengan h

2. Tunjukkan, secara kualitatif, variasi hx dan h sebagai fungsi x



Jawab

Diketahui : Persamaan koefisien perpindahan kalor konveksi lokal
Dicari

1. Persamaan yang menghubungkan hx dengan h «

2. Plot variasi hy dan h sebagai fungsi x
Skema dan Data

~—— Boundary layer

Analisis

1. Dari persamaan 1.6, hubungan antara hy dengan h pada daerah antara 0
sampai x adalah

[EEN

= h, (x —JX' h, (x).dx

><

dimana h, (x) = a.x°*, maka

X X +0.9
h, (X) = lja.x’o'l.dx = EJ' x 0t dx = E(X J =1.11ax**
X5 X% 0.9

X

h =1.11h,

2. Variasi hx dan h sebagai fungsi x adalah sebagai berikut
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Catatan
Berkembangnya lapis batas menyebabkan hx dan h berkurang seiring dengan

bertambahnya jarak (x) dari ujung plat. Sehingga nilai h x dalam jarak dari ujung

plat sampai x selalu lebih tinggi daripada nilai hx pada jarak x dari ujung plat.

1.2 L APIS BATAS KONVEKSI

1.2.1 Lapis Batas Kecepatan
Untuk mengenal konsep lapis batas, perhatikanlah Gambar 1.2 aliran

melewati plat datar. Ketika partikel-partikel fluida bersentuhan dengan suatu
permukaan, maka kecepatannya diasumsikan = 0. Partikel-partikel tersebut
kemudian menghambat aliran partikel-partikel fluida di lapisan selanjutnya. Hal
tersebut terjadi pada lapisan-lapisan selanjutnya sampai jarak y = ¢ dari

permukaan plat dimana efek gesekan dapat diabaikan.

Hen Free stream =
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Gambar 1.2 Lapis batas kecepatan



Penghambatan aliran fluida ini menyebabkan terjadinya tegangan geser t
yang bekerja pada bidang yang parallel dengan kecepatan fluida (lihat gambar
1.2). Dengan bertambahnya jarak y dari permukaan, maka komponen kecepatan
fluida yang sejajar sumbu x yaitu u akan bertambah sampai mendekati kecepatan
aliran bebas u.. Subskrip o digunakan untuk menandai kondisi aliran bebas di
luar lapis batas.

Notasi 6 menunjukkan ketebalan lapis batas, dan biasanya didefinisikan
sebagai nilai y ketika u = 0.99 u.. Profil Kecepatan Lapis Batas menunjukkan
bagaimana u bervariasi terhadap y sepanjang lapis batas. Beranjak dari
pengertian tersebut, maka aliran fluida dikarakteristikkan menjadi 2 wilayah
berbeda; wilayah lapisan fluida yang tipis (Lapis Batas) dimana gradien kecepatan
dan tegangan gesernya besar dan wilayah di luar lapis batas dimana gradien
kecepatan dan tegangan geser dapat diabaikan. Dengan bertambahnya jarak dari
leading edge (ujung awal plat) , maka pengaruh viskositas akan menembus lebih
dalam ke aliran bebas dan lapis batas berkembang (semakin tebal, nilai ¢
bertambah besar seiring dengan bertambahnya nilai x).

Karena berkenaan dengan kecepatan fluida, maka lapis batas yang telah
dibahas di depan dinamakan sebagai Lapis batas Kecepatan. Lapis batas ini
berkembang pada aliran fluida yang melewati suatu permukaan dan merupakan
hal fundamental yang penting dalam permasalahan transport secara konveksi.
Pada disiplin ilmu Mekanika Fluida, pentingnya lapis batas adalah berkenaan
dengan tegangan geser permukaan zs dan efek gesekan permukaan. Untuk aliran
eksternal, koefisien gesekan ditentukan sebagai berikut:

T

C,=—= 1.7
' puz /2 (L.7)

yang merupakan parameter non-dimensional yang penting untuk menentukan drag
friksional permukaan. Dengan mengasumsikan fluida Newtonian, tegangan geser
permukaan dapat dihitung dengan diketahuinya gradien kecepatan pada
permukaan

ou
oy y=0

dimana p adalah viskositas dinamik fluida.

T = U (1.8)



1.2.2 Lapis Batas Thermal

Sebagaimana lapis batas kecepatan, lapis batas thermal juga berkembang
ketika fluida melewati permukaan yang memiliki temperatur yang berbeda dengan
temperatur fluida. Gambar 1.3 memperlihatkan aliran melewati plat datar
isothermal (memiliki temperatur yang sama sepanjang permukaannya). Pada

leading edge, profil temperatur uniform, dengan T(y) = Tw .
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Gambar 1.3 Lapis batas thermal

Partikel-partikel fluida yang bersentuhan dengan plat mencapai
kesetimbangan thermal dengan temperatur permukaan plat. Selanjutnya partikel-
partikel tersebut mengalami pertukaran energi dengan partikel-partikel pada
lapisan fluida yang selanjutnya, sehingga terbentuk gradien temperatur. Daerah

pada fluida dimana terdapat gradien temperatur disebut sebagai lapis batas

thermal, dan ketebalannya didefinisikan sebagai harga y dimana rasio _ITS =

S )

0.99. Dengan bertambahnya jarak dari leading edge, efek perpindahan kalor
menembus semakin jauh ke aliran bebas dan lapis batas thermal berkembang.

Hubungan antara kondisi-kondisi pada lapis batas thermal dengan
koefisien perpindahan kalor konveksi telah dibahas sebelumnya. Pada sembarang
jarak x dari leading edge, heat flux lokal didapat dengan menerapkan hukum
Fourrier pada fluida di y = 0. Yaitu,

_ i T (1.9)



Persamaan ini tepat karena pada permukaan diasumsikan tidak ada pergerakan
fluida dan perpindahan Kkalor terjadi dengan konduksi saja. Dengan
menggabungkan persamaan tersebut dengan Hukum Pendinginan Newton

(persamaan 1.1) didapat:

&
h= — =0 (1.10)
S £

Sehingga kondisi pada lapis batas thermal, yang kuat dipengaruhi oleh gradien

temperatur dinding a , menentukan laju perpindahan kalor melewati lapis

y=0

batas thermal. Karena (T, —T,) adalah konstan terhadap X, sementara ot

bertambah seiring dengan bertambahnya x, maka gradien temperatur pasti

berkurang dengan bertambahnya x. Sehingga besarnya a akan berkurang
y=0

seiring dengan bertambahnya x, dan selanjutnya maka (.qs dan h pun berkurang

seiring dengan bertambahnya x.

1.2.3 Signifikansi Lapis Batas

Sebagai rangkuman, lapis batas kecepatan merupakan pengembangan dari
o(x) dan ditandai dengan hadirnya gradien kecepatan dan tegangan geser.
Sedangkan lapis batas thermal merupakan pengembangan &«(x) dan ditandai
dengan gradien temperatur dan perpindahan kalor. Manifestasi penting dari kedua
lapis batas tersebut adalah gesekan permukaan dan perpindahan kalor konveksi
dengan parameter koefisien friksi (Cr) dan koefisien perpindahan kalor konveksi
h.

Untuk aliran yang melewati sembarang permukaan akan selalu ada lapis
batas kecepatan dan gesekan permukaan. Lapis batas thermal dan perpindahan
kalor konveksi hadir hanya jika terdapat perbedaan temperatur antara permukaan

dan aliran bebas. Pada situasi tertentu kedua lapis batas dapat hadir bersamaan,



namun lapis batas tersebut jarang berkembang pada laju yang sama, pada satu
lokasi nilai ¢ dan o tidak sama.

1.3 ALIRAN LAMINER DAN TURBULEN

Langkah penting pertama dalam menyelesaikan permasalahan konveksi
adalah menentukan apakah lapis batasnya laminer atau turbulen. Gesekan
permukaan dan laju perpindahan konveksi sangat tergantung kondisi mana yang

ada.

Gambar 1.4 Aliran laminer, transisi, dan turbulen

Sebagaimana ditunjukkan Gambar 1.4, ada perbedaan jelas antara kondisi
aliran laminer dan turbulen. Pada lapis batas laminer, gerakan fluida sangat
teratur dan sangat mungkin mengidentifikasi streamline dimana partikel fluida
bergerak.  Gerakan fluida sepanjang streamline dikarakteristikkan dengan
komponen di arah sumbu x dan y. Karena komponen kecepatan v berada pada
arah tegaklurus terhadap permukaan maka memberikan kontribusi signifikan pada
transfer momentum, energy, maupun massa melalui lapis batas. Gerakan fluida
tegaklurus permukaan diharuskan dengan perkembangan lapis batas pada arah x.

Sebagai hal yang berlawanan, gerakan fluida pada lapis batas turbulen
sangat tidak beraturan dan dikarakteristikkan dengan adanya fluktuasi kecepatan.
Fluktuasi tersebut akan memperbesar transfer momentum, energi, dan massa
sehingga memperbesar gesekan permukaan dan laju perpindahan kalor konveksi.

Pencampuran fluida sebagai hasil fluktuasi tersebut membuat ketebalan lapis batas



turbulen makin besar dan profil lapis batas (kecepatan dan temperatur) makin rata
dibanding pada aliran laminer.

Kondisi tersebut ditunjukkan secara skematik pada Gambar 1.4
perkembangan lapis batas kecepatan pada plat datar. Lapis batasnya semula
laminer, tetapi pada jarak tertentu dari leading edge, gangguan-gangguan Kkecil
semakin menguat dan transisi ke aliran turbulen mulai terjadi. Fluktuasi fluida
mulai berkembang pada daerah transisi, dan pada akhirnya lapis batas menjadi
turbulen sepenuhnya. Pada daerah turbulen penuh, kondisinya dicirikan dengan
gerakan partikel-partikel fluida secara tiga dimensi yang sangat acak dan biasanya
transisi ke turbulen juga disertai dengan peningkatan signifikan pada ketebalan
lapis batas, tegangan geser dinding, dan koefisien konveksi. Efek-efek tersebut
diperlihatkan pada Gambar 1.5 untuk ketebalan lapis batas ¢ dan koefisien

konveksi h.
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Gambar 1.5 Variasi koefisien konveksi dan tebal lapis batas pada daerah aliran

laminer, transisi, dan turbulen

Lapis batas turbulen dibagi menjadi 3 lapisan. Lapisan laminer adalah
daerah dimana perpindahan kalor dan massa didominasi secara difusi dan profil
kecepatan mendekati linier. Lapisan buffer adalah lapisan yang berada di tengah,
pada daerah ini intensitas difusi dan pencampuran turbulen hampir sama. Dan
lapisan turbulen adalah lapisan yang didominasi dengan pencampuran turbulen.

Dalam perhitungan lapis batas, sering diasumsikan transisi mulai terjadi
pada lokasi tertentu x.. Lokasi ini ditentukan oleh sekelompok variabel non-

dimensional yang disebut sebagai Angka Reynolds



Re, = 2= (1.11)
U
dimana panjang karakteristik x adalah jarak dari leading edge. Angka Reynolds
Kritikal adalah harga Rex dimana transisi terjadi, dan untuk aliran melewati plat
datar nilainya bervariasi antara 10° sampai dengan 3 x 10° tergantung kekasaran
permukaan dan tingkat turbulensi aliran bebasnya. Untuk kalkulasi lapis batas,
Angka Reynolds Kritikal yang digunakan diwakili dengan nilai sebagai berikut

Re,, == _5x10° (1.12)
u

1.4 PERSAMAAN PERPINDAHAN KALOR KONVEKSI

Untuk menambah pemahaman tentang efek-efek fisik yang menentukan

perilaku lapis batas dan memberikan gambaran lebih lanjut tentang relevansinya
dengan perpindahan secara konveksi, akan kita lakukan dengan mengembangkan
persamaan-persamaan yang membangun kondisi-kondisi lapis batas. Anggaplah
ada perkembangan serentak dari lapis batas kecepatan, thermal, dan konsentrasi
dari suatu aliran fluida melewati permukaan tertentu, sebagaimana diperlihatkan

pada Gambar 1.6.

i

Mixture
ofA+B

Gambar 1.6 Perkembangan lapis batas kecepatan, thermal, dan konsentrasi pada

suatu permukaan

Penggambaran kondisi lapis batas kecepatan, thermal, dan konsentrasi
dimana d,>dc > ¢ tidak harus selalu terjadi pada kondisi yang sesungguhnya,
faktor-faktor yang mempengaruhi perkembangan lapis batas akan dibahas
belakangan di dalam bab ini.

10



Untuk penyederhanaan, perkembangan lapis batas kita asumsikan secara 2
dimensi, kondisi aliran steadi, x adalah arah sepanjang permukaan, dan y adalah
arah tegaklurus permukaan. Untuk lapis batas kecepatan dan thermal, kita akan
mengidentifikasi prosesproses fisik yang relevan serta menerapkan hukum

konservasi pada volume kontrol yang berukuran sangat kecil.

1.4.1 Lapis Batas Kecepatan

Hukum konservasi yang berkenaan dengan lapis batas kecepatan adalah
zat tidak dapat diciptakan ataupun dihancurkan. Jika hukum tersebut dinyatakan
dalam konteks volume kontrol diferensial, maka untuk aliran steadi, laju net
massa yang masuk volume kontrol (aliran masuk-aliran keluar) harus sama
dengan nol. Massa masuk dan keluar volume kontrol secara eksklusif melalui
gerakan total fluida. Perpindahan karena gerakan yang seperti itu sering disebut
sebagai adveksi.

Perhatikan Gambar 1.7. Jika salah satu sudut volume kontrol terletak pada
pusat koordinat (x,y) maka laju massa memasuki volume kontrol melewati
permukaan tegaklurus x dapat dinyatakan sebagai (pu)dy, dimana p adalah massa
jenis dan u adalah komponen kecepatan rata-rata massa pada sumbu x. Karena p
dan u bervariasi sepanjang X, maka laju massa meninggalkan permukaan pada

x+dx dapat dinyatakan dengan ekspansi Taylor shb:

[(p.u) + @dx}dy

11
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Gambar 1.7 Penerapan ketentuan konservasi massa pada suatu volume kontrol

Dengan menggunakan hasil yang sama untuk arah y, maka konservasi massa

untuk volume kontrol menjadi
(pu)dy + (p.v)dx— [(p.u) + @dx}dy — {(p.v) + @dy}dx =0

disederhanakan menjadi

o(pu) , o(py) _ (1.13)
OX oy |

Persamaan di atas merupakan pernyataan umum ketentuan konservasi massa yang

harus dipenuhi pada setiap titik di lapis batas kecepatan.

Hukum dasar kedua yang berkenaan dengan lapis batas kecepatan adalah
Hukum kedua Newton tentang gerakan. Untuk volume kontrol dalam lapis batas
kecepatan, ketentuan ini menyatakan bahwa jumlah semua gaya yang bekerja
pada volume kontrol harus sama dengan laju net momentum meninggalkan
volume kontrol (aliran masuk —aliran keluar).

Ada 2 jenis gaya yang bekerja pada fluida dalam lapis batas: gaya bodi
yang proporsional terhadap volume dan gaya permukaan yang proporsional
terhadap luasan. Contoh gaya bodi adalah: gaya gravitasi, sentrifugal, magnetik,
medan elektrik, dan untuk gaya bodi per unit volume fluida yang bekerja pada

arah sumbu x dan y untuk pembahasan selanjutnya kita beri tanda X dan Y.

12



Gaya permukaan Fs terjadi karena tekanan statis fluida dan karena
tegangan viscous. Pada setiap titik di lapis batas, tegangan viscous terdiri dari 2
komponen yang saling tegaklurus, yaitu tegangan normal dan tegangan geser.

d Yo
Gy + 5 (0,00

L__fw+£ﬂﬁﬁﬂ
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Gambar 1.8 Tegangan-tegangan yang bekerja pada suatu volume kontrol

Perhatikan ~ Gambar 1.8, notasi  subskrip  digunakan  untuk
menspesifikasikan komponen tegangan. Subskrip pertama menunjukkan orientasi
permukaan, subskrip kedua menunjukkan arah kerja komponen tegangan.
Contohnya: oxx adalah gaya normal yang bekerja pada bidang yang menghadap
searah sumbu x dan arahnya tegaklurus permukaan tersebut, Ty adalah tegangan
yang bekerja pada permukaan yang sama tetapi arah kerjanya sepanjang
permukaan (searah sumbu y).

Semua tegangan yang digambarkan pada Gambar 1.8 memiliki nilai positif
karena baik orientasi permukaan maupun kerja tegangan berada pada arah yang
sama, sama-sama pada arah koordinat positif ataupun arah koordinat negatif.
Dengan konvensi tersebut maka tegangan viscous normal adalah merupakan
tegangan tarik. Sedangkan tekanan statis yang berasal dari gaya eksternal yang
bekerja pada fluida di volume kontrol adalah tegangan tekan.

Gaya-gaya di atas terjadi antara elemen-elemen fluida yang berdekatan
dan merupakan konsekuensi alami dari gerakan dan viskositas fluida. Gaya-gaya
permukaan bekerja pada fluida di dalam volume kontrol dan merupakan hasil

interaksi dengan fluida di sekelilingnya. Tegangan-tegangan yang terjadi akibat

13



gaya-gaya tersebut akan hilang ketika kecepatan fluida atau gradien kecepatannya
nol. Berbeda dengan tekanan statis fluida yang tidak akan hilang ketika kecepatan
fluida nol.

Tiap-tiap tegangan tersebut dapat berubah terus pada tiap arah koordinat.
Dengan menggunakan ekspansi Taylor, gaya permukaan untuk tiap 2 arah

dinyatakan sebagai berikut

8
o[ 9% P T gy (1.14)
' oXx oX oy
or. 0
= Dy, 999 0P dx.dy (1.15)
' OX a oy

Untuk menggunakan Hukum kedua Newton, fluks momentum fluida pada
volume kontrol harus diperhitungkan juga. Kita fokuskan pembahasan pada arah

X, fluks momen sebagaimana yang diperlihatkan pada Gambar 1.9.

{pvu + 9 [{pv)ulay
T X, it

: i dy
jI A “
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Gambar 1.9 Fluks momentum fluida yang bekerja pada volume kontrol

Fluks momentum total pada arah x terjadi karena aliran massa pada arah x
dan arah y. Fluks masa yang melewati permukaan x (di bidang y-z) adalah (pu),
sehingga fluks momentumnya adalah (pu)u. Fluks massa yang melewati
permukaan y (bidang x-z) adalah (pv), sehingga fluks momentumnya adalah (pv)u.
Fluks-fluks momentum tersebut mungkin berubah pada tiap arah koordinat, laju

net dimana momentum arah sumbu x meninggalkan volume kontrol adalah

ol(puyu] o[(pv)u]
™ dx(dy) + & dy(dx)

Sehingga, laju perubahan momentum arah x fluida sebagai jumlah gaya-

gaya pada arah sumbu x (penerapan Hukum kedua Newton di sumbu x) adalah

14



ol(puu] , dl(pvu] _ 9o, 97y (1.16)

OX oy oXx oX oy

melalui penyederhanaan dan substitusi dengan persamaan kontinuitas, persamaan

di atas dapat dituliskan sbb

ou ou 0 0T
JU—+V.— |=— -p)+ + X 1.17
p( P 8yj % (o P) Y (1.17)
dan untuk arah sumbu y adalah sbb
o ov) 01, 0
p.(u.&+v.5j: axy +5(O'yy — p)+Y (118)

Dua persamaan di atas harus dipenuhi pada setiap titik pada lapis batas dan
dengan persamaan kontinuitas digunakan untuk menyelesaikan permasalahan
pada medan kecepatan. Dua suku di sebelah kiri pada persamaan mewakili laju
aliran momentum net yang melewati volume kontrol. Suku-suku di sebelah kanan
mewakili gaya viscous, gaya tekanan, dan gaya bodi.

Sebelum solusi pada persamaan tersebut dapat diperoleh, tegangan-
tegangan viscous perlu dicari dulu dengan mengaitkannya dengan variabel-
variabel aliran yang lain. Tegangan-tegangan tersebut berhubungan dengan
deformasi fluida serta merupakan fungsi dari viskositas fluida dan gradien

kecepatan.

Gambar 1.10 Pengaruh tegangan normal dan tegangan geser terhadap fluida

Perhatikan Gambar 1.10, tegangan normal menghasilkan deformasi linier
pada fluida, sedangkan tegangan geser menghasilkan deformasi anguler.
Besarnya tegangan proporsional dengan laju deformasi yang terjadi. Laju
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deformasi tergantung pada viskositas fluida dan gradien kecepatan aliran. Untuk
fluida Newtonian, tegangan proporsional dengan gradien kecepatan dimana
konstanta proporsionalitasnya adalah viskositas fluida.  Hubungan antara
tegangan-tegangan dengan viskositas fluida dan gradien kecepatan dinyatakan

dalam persamaan-persamaan sebagai berikut

ou 2 (ou ov
=2 1——— _ 119
T = &M= 3”(ax ayj (1.19)
o 2 (ou ov
:2_ - _ 120
Oy /Jay 3/{6}( ayj (1.20)
ou ov
TXy = Tyx = ﬂ(a‘i‘&} (121)

disubstitusikan ke persamaan momentum arah sumbu x dan arah sumbu y didapat

[ ou 8u]_ ap a{ { au z(au avﬂ} a{ [au avﬂ
plUu—+V.— |=——+—py 2———| —+— ||+ — | py| —+— ||+ X
OX oy oX OX ox 3\ ox oy oy oy OX

(1.22)

( ov avj ap a{ [ v 2[au avﬂ} a[ (au avﬂ
plU—+V.— |=———+—py 2———| —+— ||} +—| 1| —+— | |+Y
ox oy) ey oyl "oy 3lax oy )| ax| ey ex

(1.23)
Dua persamaan di atas dan persamaan kontinuitas menyediakan perwakilan yang
lengkap tentang kondisi-kondisi pada lapis batas kecepatan dua dimensi dan
medan kecepatan pada lapis batas dapat ditentukan dengan menyelesaikan
persamaan-persamaan tersebut.  Setelah medan kecepatan diketahui maka

tegangan geser dinding dapat diketahui dengan mudah.

1.4.2 Lapis Batas Thermal

Dengan meninjau kembali ketentuan konservasi energi:

. . . dEtersimpan
Emasuk + Edibangkitlan - Ekeluar = d— (124)
t
maka untuk menerapkannya pada volume kontrol Gambar 1.11 kita perlu
menentukan dulu proses-proses fisik yang relevan. Energi per unit massa fluida

meliputi meliputi energi thermal internal dan energi kinetik V42 , dimana
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VZ=u?+v2, Energi kinetik dan thermal dipengaruhi oleh gerakan fluida secara

makro melewati permukaan-permukaan kontrol (adveksi).

: Es:!'.', y =4
cond.y+éy 4
» A :
Uosgs ]
=1 2 2 A — 5 : &
& < 2 NG
)—»); TR ' E i
/ = . : £ A .
7" e e r—PEL rids
~ ' : |
O iy i - —
Xy ¥ “ i ax
] 2
E |

Gambar 1.11 Penerapan ketentuan konservasi energi pada volume kontrol

Pada arah sumbu X, laju net energi memasuki volume kontrol adalah:

2 2 2
E‘adv,x - Eadv,x+dx = p.u(e + V?jdy - {p'u(e + V?j + %{pu(e + V?jdxj|}dy

sehingga

2
Eaoux — Eadvxeax = —%{p.u[e + V?de.dy (1.25)

Energi juga dipindahkan melewati permukaan kontrol dengan proses molekuler
yang dapat terjadi secara konduksi dan secara difusi. Difusi memberikan
pengaruh yang signifikan pada lapis batas yang terjadi reaksi kimia, sehingga efek
difusi dapat diabaikan dalam pembahasan ini.  Untuk proses konduksi,

perpindahan energi net memasuki volume kontrol ditentukan sebagai berikut

Ekond,x + Ekond,x+dx = _[k-a_T}dy - {_ k-G_T - i(k-é_-r]dx}

OX OX OX OX
sehingga
. . 0 oT
E +E =—| k.— |dxd 1.26
kond,x kond, x+dx ax( axj y ( )

Energi dapat pula berpindah ke dan dari fluida di dalam volume control

dengan interaksi kerja yang melibatkan gaya-gaya bodi dan gaya-gaya
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permukaan. Laju net kerja yang dilakukan terhadap fluida oleh gaya-gaya pada
arah sumbu x dinyatakan sbb

W = (X.u)dx.dy+§[(axx - p)u]dx.dy+%(ryx u)dx.dy (1.27)
’ X

suku pertama di sebelah kanan mewakili kerja yang dilakukan oleh gaya bodi,
suku selanjutnya mewakili kerja net yang dilakukan oleh tekanan dan gaya-gaya
viscous.

Dengan menggunakan persamaan di atas dan dua persamaan sebelumnya
untuk arah sumbu x dan sumbu y, maka ketentuan konservasi energi dinyatakan

sebagai berikut

of(, oT of(, oT
+—| k— [+—| k.—
ox\_ ox) oyl oy
0 0 0 0
+(XUu+Yw) —&(p.u) —a—y(p.u) +&(axx.u +7,yV) +5(ryx.u +0,,.)
+4=0 (1.28)
dimana qadalah laju pembangkitan energi per unit volume. Persamaan di atas

menyediakan bentuk umum ketentuan konservasi energi untuk lapis batas thermal.

Karena persamaan di atas masih mewakili konservasi energi kinetik dan
energi thermal internal maka jarang digunakan dalam menyelesaikan
permasalahan perpindahan kalor. Bentuk yang lebih khusus untuk menyelesaikan

permasalahan perpindahan kalor adalah persamaan energi thermal sebagai berikut

oe oe 0 oT 0 or ou ov
uUu—+pv—=—k— [+—|Kki— |- p| —+— D+ 1.29
PU6X+PVay 6x( 6xj+ay( ay] p(aeraijrﬂ +q (1.29)

dimana p(g—u+%) mewakili konversi energi kinetik dan thermal, dan
X

u.® adalah disipasi viskous yang didefinisikan sebagai berikut
ou v (o) (oY | 2(eu avY
u® =l LN 4o (—”j I A I e L L (1.30)
oy Oox OX oy 3\ ox oy
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dimana suku pertama di sebelah kanan berasal dari tegangan geser viskous, dan
suku selanjutnya berasal dari tegangan normal. Secara garis besar, persamaan di
atas menunjukkan laju pengubahan ireversibel energi kinetik menjadi energi
thermal karena efek-efek viskous di dalam fluida.

Untuk mempermudah kita dalam mengerjakan persamaan energi thermal
maka kita mensubstitusi energi internal e dengan enthalpi fluida i. Definisi
enthalpi:

i—et P (1.31)
P
disubstitusikan ke persamaan energi thermal didapatkan
p.u(%i(+ ,o.v%i = %(k.%)+%[k.%}—(u@+v%p] +ud+q (1.32)

dengan mengasumsikan gas ideal, dimana di=cp.dT maka persamaan di atas

menjadi sbb
pC, ug+vﬂ =g(k.ﬁj+i k.g — u@+v@ +ud+q (1.33)
OX oy ) ox\ ox/) oy\ oy ox oy

dengan mengasumsikan incompresible, dimana c¢,=Cc,, maka persamaan

kontinuitas menjadi sbb

L Ny (1.34)
ox oy
dengan de=c,.dT=c\.dT , maka persamaan energi thermal menjadi sbb
or oT o, oT of(, oT
Clu—+v—|=—|k— [+—| ki— |+ uD +( 1.35
p"(é‘x ayjax(axjay(ayj”q =)

Contoh 1.2

Salah satu dari sedikit kondisi dimana solusi eksak persamaan perpindahan
konveksi dapat diperoleh adalah pada kasus aliran paralel dimana gerakan fluida
hanya dalam satu arah.

Anggaplah suatu kasus khusus aliran paralel yang melibatkan plat diam dan
bergerak dengan perpanjangan tak terhingga yang dipisahkan dengan jarak L
dimana daerah di antara kedua plat tersebut terisi fluida incompresibel. Situasi
semacam itu dinamakan dengan aliran Couette dan terjadi sebagai contohnya pada

bantalan luncur.
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1. Bagaimanakah bentuk persamaan kontnuitas yang tepat untuk kasus ini?

2. Dimulai dengan persamaan momentum, tentukan distribusi kecepatan di
antara kedua plat

3. Dimulai dengan persamaan energi, tentukan distribusi temperatur di antara
kedua plat

4. Anggaplah kondisi untuk kasus tersebut sbb: fluidanya adalah engine oil
dengan L=3mm. Kecepatan plat yang bergerak adalah U=10m/s, dan
temperatur plat diam dan plat bergerak adalah T,=10°C dan T =30°C.
Hitung fluks panas ke tiap-tiap plat dan tentukan temperatur maksimum di

dalam engine oil!

Jawab

Diketahui : Aliran Couette dengan perpindahan kalor
Ditanyakan

Bentuk persamaan kontinuitas
Distribusi kecepatan

Distribusi temperatur

A e

Fluks panas permukaan dan temperatur maksimun untuk

kondisi yang telah diuraikan

Skema dan Data:

Wt

k=
Il
(3]
e
(]

|

B {5

Iyl
UL

RATE
—

Stationary
plate

Asumsi
1. Kondisi steady state
2. Aliran dua dimensi (tidak ada variasi di arah z)

3. Fluida Inkompresibel dengan properti konstan
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4. Tidak ada gaya bodi
5. Tidak ada pembangkitan energi internal

Properti-properti fluida: Tabel A.8, engine oil (20°C): p= 888.2 kg/m?,
k=0.145W/m .K, v=900x10"°m?/s, u=v. p = 0.799N.s/m?

Analisis:
1. Untuk fluida inkompresibel (p konstan) dan aliran paralel (v=0), persamaan

kontinuitas tereduksi menjadi
a_

=0
OX

2. Untuk aliran dua dimensi, kondisi steadi, v=0, Z—U:O, dan X=0, maka
X

persamaan momentum tereduksi menjadi:

o:_a_mg(,,a_u]
ox  oy\ oy

Tetapi, pada aliran Couette, gerakan fluida dipertahankan bukan dengan
gradien tekanan,g—p, tetapi oleh gaya eksternal yang menggerakkan plat
X

sebelah atas relatif terhadap plat sebelah bawah. Sehingga Z—p:O. Maka
X

dengan viskositas konstan, persamaan momentum arah x tereduksi menjadi
_ou
S

Distribusi kecepatan dapat dicari dengan menyelesaikan persamaan di atas

0

mengintegrasikan dua kali
u(y)=Ciy+Cz
dimana C; dan C, adalah konstanta integrasi. Dengan menerapkan kondisi
batas
u(0)=0 dan u(L)=U
maka C> =0 dan Ci1=U/L. Sehingga distribusi kecepatannya adalah

ww:%u
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3. Persamaan energi dapat disederhanakan untuk kondisi yang telah diuraikan.

Untuk aliran dua dimensi, kondisi steadi, v=0, Z—u =0, dan g=0, maka
X

or o, aT\ of, T ou)
pCu—=—|K—|+—|k— [+ —
oXx ox\_ ox) oy\ oy oy
Tetapi, karena plat atas dan bawah berada pada temperatur yang uniform,

maka medan temperaturnya pasti telah berkembang penuh dimana 2—T=0.
X

Untuk konduktivitas thermal yang konstan, maka persamaan energi tereduksi

0T (au)
0=k A
w2+”&wJ

Distribusi temperatur dapat dicari dengan menyelesaikan persamaan di atas.

menjadi

Dengan mengatur ulang dan substitusi dengan distribusi kecepatan, maka

(AT (A} (Ejz
dy? a dy al

Dengan mengintegrasikan dua kali didapat

didapat

Ty =+

U 2
ok (—] y?+C,y+C,

L

Konstanta integrasi dapat dicari dari kondisi batas
T(0)=To dan T(L)=TL

sehingga

T
Cs=To dan C,= +——

dan

_ H oY (Y ’ (T.-To)y
T(y)_T°+2.kU L (Lj }+

4. Dengan diketahuinya distribusi temperatur, fluks panas permukaan dapat

diperoleh dengan menerapkan Hukum Fourrier, sehingga
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q":—kd—T:—k iuz(l_ﬂ]_'_TL_To
Y dy 2k L L? L

Pada permukaan atas dan bawah

qg:_iuz_k-(TL_To) dan q[:iuz_k-(TL_To)

2.L L 2.L L
Sehingga untuk kondisi yang telah ditentukan

., 0.799N.s/m?x100m* /s® 0.145W /mK(30-10)°C
0 2x3x107°m 3x10%m

s =—13315W /m? —967W / m* = —14.3kW / m?

q/ =+13315W /m? —967W / m?* =12.3kW / m?

Lokasi temperatur maksimum di dalam oli dapat ditemukan dengan ketentuan
d_T:iUz(i_ﬂjJL T _
dy 2k L L? L

Menyelesaikan y didapat
K 1
Yimax = {W (T, _To)"‘E}L

Dengan memasukkan harga yang telah diketahui

y _[ 0.145W / m.K
T 1 0.799N.s/ m? x100m? / s2

(30-10)°C +ﬂL =0.536L

Dengan memasukkan harga ymax ke persamaan T(y) didapat
Tmax:89.300

Catatan
1. Dalam contoh di atas diperlihatkan efek disipasi viskous yang kuat dari
kondisi yang telah diuraikan, temperatur maksimum terjadi di dalam oli
dan ada perpindahan kalor ke plat yang dingin dan yang panas. Distribusi
temperatur sebagai fungsi kecepatan plat yang bergerak dan efek-efeknya
diperlihatkan dalam skema di bawah

2. Perlu diingat bahwa properti fluida dihitung pada T = (T, +T,)/2=20°C

(rata-rata temperatur plat atas dan plat bawah), yang ternyata bukan
merupakan temperatur rata-rata fluida yang sebenarnya (Tmax=89.3°C).
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Untuk hasil yang lebih teliti, properti fluida seharusnya dihitung pada

temperatur rata-rata yang lebih tepat (T ~55°C ), dan kalkulasi sebaiknya
diulang lagi.

1.5 KONDISI KHUSUS DAN PENDEKATAN

Persamaan kontinuitas, momentum, dan energi yang telah dipaparkan pada

sub bab terdahulu berlaku pada kondisi steady, lapis batas kecepatan dan thermal

dua dimensi. Namun, situasi dimana semua ketentuan di atas perlu untuk

dipertimbangkan sangat langka, kita akan lebih sering bekerja dengan
menggunakan bentuk-bentuk sederhana dari persamaan-persamaan tersebut.

Kondisi khusus yang akan lebih sering kita hadapi adalah dimana kondisi lapis

batas disederhanakan dengan asumsi sebagai berikut:
e Tidak mampu-mampat (p konstan)
e Properti konstan (k, u«, dsb)
e Gaya bodi diabaikan (X=Y=0)
e Tidak ada pembangkitan energi (q =0)

Penyederhanaan lebih lanjut dilakukan dengan pendekatan lapis batas. Karena
ketebalan lapis batas umumnya sangat tipis maka pertidakasamaan di bawah ini
dapat diterapkan:

u>>v (lapis batas kecepatan)
au >> o : (ol : (ol (lapis batas kecepatan)
oy OX oy OX

a >> a (lapis batas thermal)
oy OX

Dengan kata lain komponen kecepatan pada arah sepanjang permukaan
jauh lebih besar daripada komponen kecepatan pada arah tegaklurus permukaan,
gradien kecepatan dan gradien temperatur pada arah tegaklurus permukaan jauh
lebih besar daripada gradien kecepatan dan gradien temperatur pada arah
sepanjang permukaan, serta laju konduksi pada arah tegaklurus permukaan jauh

lebih besar dari laju konduksi pada arah sepanjang permukaan.
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Dengan menggunakan asumsi dan pendekatan di atas maka persamaan
kontinuitas (1.13):

o(pu)  0(pv) _ 4

OX oy
disederhanakan menjadi:
ML (1.36)
ox oy

Persamaan momentum arah sumbu x (1.22)

( ou auj ap a{ { au 2(6u avm a{ (au avﬂ
plU—+V.— |=——+— | 2———| —+— ||+ —| | —+— ||+ X
OX oy ox OX ox 3\ ox oy oy oy OX

disederhanakan menjadi:

ou  ou 1op 0%
+Vo—=———+ 00—

OX oy pox oy’

Persamaan momentum arah sumbu y (1.23)

( ov avj ap a{ [ v 2(au avﬂ} a[ (8u avﬂ
plU—+V.— |=——+—y 2———| —+— ||+ —| | —+— | |+Y
ox oy) oy oyl"|Tay 3lax oy )|[ ax| oy ex

disederhanakan menjadi:

(1.37)

P _y 1.38
o (1.38)

Persamaan energi (1.35):
or oT of(, oT of, oT .
pClU—+V— |=— K— |+ —| k— |+ D +¢
OX oy ) ox\_ ox) oyl oy

disederhanakan menjadi:
2
uz—l+v%:a%+é[%ﬂ (1.39)
Suku terakhir pada persamaan 1.39 merupakan komponen disipasi viskous
yang hanya akan terjadi / berlaku pada aliran fluida berkecepatan tinggi, untuk
aliran berkecepatan rendah maka suku tersebut dapat diabaikan.
Persamamaan 1.36, dan 1.37 digunakan untuk mendapatkan medan

kecepatan u(x,y) dan v(x,y). Dengan diketahuinya u(x,y) maka gradien kecepatan
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(6u/dy),_,dapat diketahui sehingga tegangan geser dinding dapat dicari dengan
menggunakan persamaan (1.8):

au
oyl

Dengan diketahuinya medan kecepatan u(x,y) dan v(x,y) maka distribusi

T = H

temperatur T(x,y) pun juga dapat diketahui.sehingga kemudian dapat digunakan
untuk menghitung koefisien konveksi perpindahan kalor.

Penyelesaian lapis batas umumnya melibatkan penyelesaian secara
matematis yang di luar cakupan pembahasan modul ini, penyelesaian
permasalahan lapis batas secara analitik akan Kkita batasi hanya sampai pada kasus

aliran paralel melewati plat isothermal.

1.6 SIMILARITAS LAPIS BATAS
Jika kita perhatikan persamaan 1.36 s/d 1.39 maka terlihat adanya

persamaan yaitu tiap persamaan memiliki ketentuan-ketentuan adveksi di sebelah
kiri dan difusi di sebelah kanan yang mendeskripsikan aliran berkecepatan rendah

dan konveksi paksa yang ditemukan pada banyak aplikasi teknik.

1.6.1 Parameter Similaritas Lapis Batas
Persamaan lapis batas akan dinormalisasi dengan terlebih dahulu

mendefinisikan variabel-variabel bebas yang tidak berdimensi sebagai berikut:

X =2 dan s 1.40
C y =1 (1.40)

Dimana L adalah panjang karakteristik dari permukaan yang dibahas (contoh :

panjang total dari suatu plat)

*

U= danv =Y (1.41)
Y Y

Dimana V adalah kecepatan arus bebas (kecepatan fluida sebelum berinteraksi

dengan permukaan)

T = : (1.42)
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* p
- 1.43
P pV 2 (1.43)

Dengan mensubstitusikan persamaan 1.40 s/d 1.43 ke persamaan 1.37 dan 1.39

maka didapatkan :

u*au* . ou op° v U’

TtV o Ee (1.44)
OX oy ox VL gy
. . -
*6T* o aT* _aod T2 (1.45)
OX 8y VL ax*
Dengan mendefinisikan angka Reynold dan angka Prandtl sebagai berikut:
Re, = /& (1.46)
L
pr=2 (1.47)
(24

maka persamaan 1.44 dan 1.45 dapat dituliskan dalam bentuk sebagai berikut:
Loun Lout op 1 o%u
u +V = -+
OX oy ox" Re, gy
LOT Lot 1 0°T
U —+VvV — =
OX oy"  Re Pr px*?

(1.48)

* *

(1.49)

1.6.2 Bentuk Fungsional Penyelesaian-Penyelesaian Lapis Batas

Persamaan 1.48 dan 1.49 sangat berguna untuk menyatakan betapa
pentingnya hasil-hasil lapis batas dapat disederhanakan dan digeneralisir.
Persamaan momentum menyatakan bahwa kondisi-kondisi pada lapis batas
kecepatan tergantung pada properti fluida (p, n, V) dan panjang karakteristik L
yang kemudian dapat disederhanakan lagi dengan mengelompokkan variabel-
variabel tersebut dalam bentuk angka Reynold. Sehingga dapat kita simpulkan

bahwa penyelesaian dari persamaan 1.48 akan merupakan bentuk fungsional sbb:
. - dp’
u="~f|x,y, Re,— 1.50
1( yoRe, J (1.50)

Perhatikan bahwa p”(x")tergantung pada geometri permukaan dan dapat

diperoleh secara bebas dengan mempertimbangkan kondisi aliran pada arus bebas.
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*

Tampilnya gs pada persamaan 1.50 mewakili pengaruh geometri terhadap

distribusi kecepatan.
Dengan persamaan 1.8, tegangan geser pada dinding , y'=0, dapat

dinyatakan sebagai berikut:

()
o W LJOY

Dengan mendefinisikan koefisien friksi sbb:

ou
[ :/ua_y

(1.51)

y =0

T
= S 1.52
pVZI2 (1.52)

f

Disubstitusikan dengan persamaan 1.51 dan 1.46 maka:

2 ou
Re, oy

Dari persamaan 1.50 diketahui bahwa:

= fz(x*,ReL,dL*j
Y |, dx

Sehingga untuk geometri tertentu maka persamaan 1.53 dapat dinyatakan sbb:

(1.53)

f

y'=0

*

ou

C, - RiL f,(x".Re, ) (1.54)

Persamaan 1.54 menyatakan bahwa koefisien friksi (parameter non
dimensional) dapat dinyatakan secara khusus sebagai suatu fungsi dari koordinat
ruang dan angka Reynold. Sehingga untuk geometri tertentu maka fungsi yang
menghubungkan Cr dengan x™ dan Re. dapat diterapkan secara universal pada
berbagai jenis fluida, dengan beragam nilai V dan L.

Penyelesaian terhadap persamaan 1.49 dapat dinyatakandalam bentuk shb:

T = f{x*, Y, ReL,Pr,dL*) (1.55)
dx
Dengan mensubstitusikan persamaan 1.55 ke persamaan 1.10, 1.40, dan 1.42 shb:
7
_ T-T
h=— 20 (110), x' =2 dan y" =2 (140), T =— 5 (1.42
oy (10 - dan y" = (1.40) T (142)
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Maka didapatkan:

k(@ =Ty a1’
LT, -T.) oy |, Loy

Dengan menggunakan pernyataan di atas maka didefinisikan parameter non

K; oT"

y'=0

dimensional yang diberi nama angka Nusselt, dimana:

h_ar
Ky oy

Nu (1.56)

y' =0
Angka Nusselt adalah gradien temperatur non dimensional pada permukaan yang
menentukan perpindahan kalor konveksi yang terjadi pada permukaan. Angka
Nusselt untuk geometri tertentu adalah sbb:
Nu = f,(x",Re,,Pr) (1.57)

Angka Nusselt terhadap lapis batas thermal memiliki posisi yang sama
sebagaimana koefisien friksi terhadap lapis batas kecepatan. Persamaan 1.57
menegaskan bahwa untuk geometri tertentu (plat, silinder, bola, dsb) angka
Nusselt merupakan fungsi universal dari X, Rer, dan Pr. Ketika fungsi tersebut
diketahui maka dapat digunakan untuk menghitung nilai angka Nusselt pada
berbagai jenis fluida dan untuk berbagai nilai V dan L. Dengan diketahuinya
angka Nusselt maka koefisien konveksi lokal (h) dan dan fluks panas lokal dapat

diketahui. Lebih lanjut, karena koefisien konveksi rata-rata didapatkan dengan

mengintegrasikan sepanjang permukaan, maka h tidak tergantung terhadap x.

Sehingga angka Nusselt rata-rata dinyatakan sbb:

— _.fiE:__

Nu = f.(Re,,Pr) (1.57)
f

Contoh 1.3

Uji eksperimental pada suatu bagian dari sudu turbin menunjukkan bahwa fluks
kalor ke sudu turbin sebesar g~ = 95000 W/m2. Untuk menjaga temperatur
kondisi tunak (steady) permukaan sudu turbin pada 800°C, dilakukan dengan

mensirkulasikan cairan pendingin di dalam sudu.
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' = 95 kW/m?

]
f V¥ T.=800%

L

iy i
St

Coolant channel

V=160 mfs
7o =1150°C
—
—_—

e
Qriginal
conditions
1. tentukan besarnya fluks panas menuju sudu turbin jika temperatur
permukaannya diturunkan menjadi 700°C dengan cara meningkatkan laju
aliran cairan pendingin
2. tentukan fluks panas pada non dimensional yang sama (x”) untuk sudu
turbin sejenis yang memiliki panjang chord L= 80mm, ketika turbin
beroperasi pada aliran udara dengan kondisi T»=1150°C dan V= 80m/s
dan Ts=800°C.
Jawab:
Diketahui : Kondisi Operasi sudu turbin yang didinginkan secara internal.
Ditanyakan
1. fluks kalor menuju sudu ketika temperatur permukaan diturunkan

2. fluks kalor menuju jenis sudu turbin yang sama dengan ukuran yang lebih
besar dan kecepatan udara yang lebih rendah.

Skema dan Data :
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i
S
v 5

Case 1 Case 2

Asumsi

1. kondisi steady state

2. properti udara konstan

Analisis

1.

Persamaan 1.57 untuk geometri tertentu, Nu = f, (x*, ReL,Pr). Karena tidak
ada perubahan pada x”, Rer, ataupun Pr akibat perubahan T (dengan asumsi
properti konstan), maka Angka Nusselt lokal tidak berubah. Lebih lanjut lagi,
karena L dan k tidak berubah maka koefisien konveksi lokal juga tidak
berubah. Sehingga fluk kalor untuk kasus 1 dapat diperoleh dengan hukum

pendinginan Newton:

ql = hl(Too _Ts)l

Dimana

Sehingga

(T, -T,) (1150 —800)°C

=122000W / m®

Untuk menentukan fluks kalor pada sudu yang lebih besar dengan aliran udara
yang lebih rendah (kasus 2), pertamakali kita perhatikan bahwa meskipun L
diperbesar 2 kali semula tetapi ternyata kecepatan juga dikurangi 2 kali
semula, dengan begitu maka angka Reynoldnya tidak mengalami perubahan :
Vb, WL

L 1%

Re_, =Re,_
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Sehingga karena angka Reynold, x*, dan Pr nya tidak berubah maka angka
Nusselt lokalnya pun tidak berubah :
Nuz = Nu
Namun karena panjang karakteristiknya berbeda maka koefisien konveksi
lokalnya berubah:
hol, _hL
k k
hopnt-_9 L
L, (T,-T)L,

Sehingga fluks kalornya adalah sbb :

.. (T, -T), L

=h ~T), =q ~»=_s/2 =

4, =h,(T, =T,), =1 T -T) L
0.04m

= 47500W / m?

g, = 95000W /m? x
0.08m

1.7 SIGNIFIKANSI FISIK PARAMATER NON-DIMENSIONAL

Pada pembahasan terdahulu dan yang akan datang kita akan banyak

berhubungan dengan parameter non dimensional yang memiliki interpretasi fisik
yang mengaitkan kondisi-kondisi pada lapis batas.

Angka Reynold dapat diinterpretasikan sebagai rasio gaya inersia terhadap
gaya viskous di dalam lapis batas. Untuk volume kontrol di dalam lapis batas,
gaya inersia dikaitkan dengan pertambahan fluks momentum dari fluida yang

bergerak melewati volume kontrol. Gaya inersia dinyatakan sebagai
F,=pV?/L. Sedangkan gaya viskous (gaya geser) dinyatakan sebagai

F, = 4V /L*. Sehingga rasio gaya inersia terhadap gaya viskous adalah :

i_pVZ/L_pVL_
F UV /L 7]

S

Re,

Sehingga dapat diambil kesimpulan bahwa gaya inersia lebih
mendominasi pada angka Reynold yang besar dan gaya viskous lebih
mendominasi pada angka Reynold yang kecil. Ada beberapa implikasi penting
dari kesimpulan ini. Implikasi yang pertama, adanya aliran laminer dan turbulen

dapat diprediksi dengan menggunakan angka Reynold. Pada sembarang aliran
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selalu ada gangguan-gangguan kecil yang dapat mengalami penguatan sehingga
menghasilkan kondisi turbulen. Namun, pada angka Reynold yang kecil, gaya
viskous masih relatif besar terhadap gaya inersia sehingga dapat mencegah
terjadinya penguatan tersebut dan kondisi aliran laminer dapat dipertahankan.
Tetapi dengan meningkatnya Re, efek-efek viskous menjadi semakin berkurang
pengaruhnya dibandingkan dengan efek-efek inersia, gangguan-gangguan kecil
yang ada mulai mengalami penguatan sehingga terjadi transisi menuju kondisi
turbulen. Implikasi yang kedua, harga angka Reynold mempengaruhi ketebalan
lapis batas 8. Dengan meningkatnya angka Reynold di posisi tertentu pada suatu
permukaan maka gaya viskous menjadi relatif lebih berkurang pengaruhnya
dibandingkan gaya inersia. Sehingga penetrasi efek viskositas ke aliran bebas
berkurang dan harga 6 pun berkurang.

Interpretasi fisik angka Prandtl adalah merupakan rasio difussivitas
momentum v terhadap difussivitas thermal a. Angka Prandtl menunjukkan
ukuran efektivitas-relatif transport momentum dan energi secara difusi di dalam
lapis batas kecepatan dan thermal. Angka Prandtl untuk berbagai jenis gas
harganya mendekati 1 yang berarti bahwa transfer momentum dan energi secara
difussi adalah sebanding. Angka Prandtl untuk berbagai jenis logam cair jauh
lebih kecil dari 1 (Pr << 1) yang berarti bahwa laju difusi energi jauh melebihi
laju difussi momentum. Angka Prandtl untuk berbagai jenis oli jauh lebih besar
dari 1 (Pr >> 1) yang berarti bahwa laju difusi momentum jauh lebih besar
daripada laju difusi energi. Dari interpretasi tersebut dapat diambil kesimpulan
bahwa harga Pr sangat mempengaruhi pertumbuhan relatif dari lapis batas
kecepatan dan thermal. Untuk lapis batas laminer, dimana transport secara difusi

belum dipengaruhi oleh pencampuran turbulen, dapat dinyatakan bahwa :

Dimana n adalah suatu pangkat positif. Untuk gas &t = §; untuk logam cair 6t >>

0; dan untuk oli &t << 9.
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BAB I
ALIRAN EKSTERNAL

Pada bab ini kita akan memfokuskan perhatian terhadap perhitungan laju
perpindahan kalor konveksi dari atau menuju permukaan di dalam aliran
eksternal. Di dalam aliran eksternal, lapis batas berkembang secara bebas tanpa
batasan-batasan yang diberikan oleh permukaan-permukaan yang berdekatan.
Sehingga akan selalu ada daerah aliran di luar lapis batas yang gradien kecepatan
gradien temperaturnya dapat diabaikan. Contoh aliran ini meliputi aliran fluida
melewati plat datar dan aliran fluida melewati permukaan yang melengkung
seperti bola, silinder, airfoil, dan sudu turbin.

Untuk pembahasan ini, kita batasi perhatian kita hanya pada
permasalahan-permasalahan yang terjadi pada kecepatan rendah dan konveksi
paksa tanpa perubahan fase fluida. Pada konveksi paksa, gerak relatif antara
fluida dan permukaan terjadi karena dialirkan oleh peralatan eksternal seperti
kipas atau pompa dan bukan karena gaya apung akibat adanya gradien temperatur
di dalam fluida sebagaimana yang terjadi pada konveksi natural.

Tujuan utama kita adalah untuk mendapatkan mendapatkan koefisien
konveksi untuk berbagai jenis geometri aliran. Lebih khusus lagi, kita ingin
menentukan bentuk-bentuk persamaan khusus yang akan digunakan untuk
mengkalkulasi  koefisien-koefisien tersebut. Pada bab sebelumnya telah

dinyatakan bahwa:

Nu = ht _ f4(x*,ReL,Pr)
kf
dan
Nu =% = f.(Re,,Pr)
f

Ada dua pendekatan yang dapat digunakan untuk mendapatkan bentuk
fungsi f4 dan fs tersebut untuk berbagai jenis geometri aliran yaitu pendekatan
teoritis dan pendekatan eksperimental.
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Pendekatan teoritis dilakukan dengan menyelesaikan persamaan lapis
batas untuk geometri tertentu. Sebagai contoh, ketika profil temperatur T*
didapatkan, maka dengan menggunakan persamaan 1.56 :
_hL_oT”
kg

persamaan angka Nusselt lokal dapat diketahui sehingga persamaan koefisien

Nu

konveksi lokal dapat diketahui pula yang selanjutnya dengan persamaan 1.5 :
= 1
h=—|hdA
|

dapat digunakan untuk mencari persamaan koefisien konveksi rata-rata. Dengan
diketahuinya persamaan koefisien konveksi rata-rata maka persamaan angka
Nusselt rata-rata pun dapat diketahui.

Pendekatan eksperimental atau empirikal dilakukan dengan melaksanakan
pengukuran laju perpindahan kalor dan mengkorelasikan datanya dalam

ketentuan-ketentuan parameter-parameter non-dimensional yang sesuai.

2.1 METODE EMPIRIK
Cara memperoleh korelasi perpindahan kalor konveksi secara

eksperimental ditunjukkan pada gambar 2.1. Data yang diperoleh kemudian
dikorelasikan dalam bentuk persamaan empirik sbb :

Nu, =C.Re".Pr" (2.1)
Harga spesifik dari koefisien C dan pangkat m dan n berbeda-beda tergantung

geometri permukaan dan tipe aliran.

Gambar 2.1 Percobaan untuk mengukur koeisien konveksi rata-rata
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Persamaan 2.1 memiliki bentuk-bentuk khusus untuk tiap-tiap jenis
geometri. Satu hal penting yang harus selalu diingat ketika menggunakan
persamaan-persamaan tersebut adalah bahwa asumsi properti fluida konstan pada
berbagai kasus harus digunakan. Namun pada kenyataannya terdapat variasi
properti fluida di dalam lapis batas thermal karena adanya variasi temperatur
(sepanjang arah sumbu y dan x) yang tentu saja mempengaruhi laju perpindahan
kalor konveksi. Pengaruh variasi properti fluida terhadap validitas hasil kalkulasi
dapat dikoreksi dengan dua metode. Metode pertama dilakukan dengan cara
mengkalkulasi properti fluida pada temperatur rata-rata di dalam lapis batas yang
diberi istilah Temperatur Film (Tt) :
T, +T,

2
Metode kedua dilakukan dengan menghitung semua properti fluida pada

T, = (2.2)

temperatur aliran bebas (T.) dan kemudian mengalikan sisi kanan persamaan 2.1
dengan parameter tambahan yang mewakili variasi properti fluida. Parameter
tersebut umumnya dalam bentuk (Pr./Prs)" atau (u-/us)’, dimana subskrip «
menunjukkan properti yang dihitung pada temperatur aliran bebas dan s

menunjukkan properti yang dihitung pada temperatur permukaan.

2.2 ALIRAN PARALLEL MELEWATI PLAT DATAR

Meskipun sederhana, aliran parallel melewati plat datar terjadi pada

banyak aplikasi teknik. Gambar 2.2 menunjukkan pertumbuhan lapis batas pada

aliran parallel melewati plat datar.

Gambar 2.2 Aliran parallel melewati plat datar
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2.2.1 Aliran Laminer
Dengan mengasumsikan aliran steady, inkompresibel, laminer dengan
properti fluida konstan, disipasi viskous diabaikan dan dp/dx = 0, persamaan 1.36,
1.37, 1.38, dan 1.39 dicari penyelesaiannya untuk aliran parallel melewati plat
datar. Dengan pendekatan teoritis didapatkan bahwa :
5) oX
B Ju,, /ox B JRe,

Dari persamaan di atas maka jelaslah bahwa pada aliran parallel melewati plat

5 (2.3)

datar, lapis batas kecepatan ¢ bertambah seiring dengan bertambahnya jarak dari
ujung plat dan bertambahnya harga viskositas kinematik tetapi akan berkurang
seiring dengan bertambahnya kecepatan aliran bebas (semakin besar kecepatan
aliran bebas maka semakin tipis lapis batasnya)

Tegangan geser dinding pada plat datar ditetapkan sbb :

7, =0.332u_ / pru, I x (2.4)

Sehingga koefisien gesek lokal shb:

sx_ _0.664Re ! 2.5)

2

T2

Dengan menyelesaikan persamaan energi (persamaan 1.39) melalui

f,x

pendekatan teoritis didapatkan angka Nusselt lokal untuk aliran parallel melewati
plat datar:

NU. = hix:( = 0.332ReY? pr'’? untuk Pr>0.6 (2.6)

X

Tebal lapis batas thermal (dt) dapat dicari dengan menggunakan persamaan
yang menghubungkannya dengan lapis batas kecepatan shb:
5%: pr/2 (2.7)
Parameter lapis batas yang telah ditetapkan di atas merupakan parameter
lapis batas lokal yang selanjutnya digunakan untuk mencari parameter lapis batas

rata-rata. Dengan mendefinisikan koefisien gesek rata-rata sbb :

TS X
C ' (2.8)

f'X:pufolz

37



Dimana :

Maka :

C,, =1.328Re;!'? (2.9)

Koefisien perpindahan kalor konveksi lokal digunakan untuk mencari
koefisien perpindahan kalor konveksi rata-rata dengan menggunakan persamaan
1.6 dan 2.6 shb :

h, = EThxdx - 0.332(9 Pr“{”—wjmf%dx
X3 X v o X
Dengan mengintegrasikan dan substitusi dengan persamaan 2.6 didapatkan bahwa

pada aliran parallel laminer melewati plat datar h = 2h , maka :

— h,
Nu = IX<X =0.664 Re!'? Pr'/3 untuk Pr>0.6 (2.10)

X

Perlu diingat bahwa dalam menggunakan persamaan-persamaan di atas,
untuk megkompensasi variasi properti fluida maka semua properti fluida dihitung
pada temperatur film.

Untuk jenis-jenis logam cair yang memiliki angka Prandtl yang kecil maka
persamaan 2.6 tidak berlaku. Pada berbagai logam cair pertumbuhan lapis batas
thermal jauh lebih cepat dari lapis batas kecepatan (6t >> o) sehingga dapat
diterima jika kita asumsikan bahwa kecepatannya seragam (u = u.)sepanjang lapis
batas thermal. Dengan menggunakan asumsi tersebut untuk menyelesaikan

persamaan energi (persamaan 1.39) didapatkan :
Nu, =0.565Pe}’?> untuk Pr <0.05, dan Pex > 100 (2.11)

Pex adalah angka Peclet (Pex = Rex.Pr). Meskipun memiliki sifat korosif dan
reaktif, logam cair sangat disukai sebagai pendingin pada aplikasi teknik yang
membutuhkan laju pendinginan tinggi karena logam cair memiliki sifat-sifat
unggul yaitu: titik lebur rendah, tekanan uap rendah, kapasitas thermal tinggi dan

konduktivitas thermal tinggi.
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Untuk kalkulasi angka Nusselt yang berlaku bagi semua jenis angka
Prandtl, Churchill dan Ozoe menetapkan persamaan shb :
_ 0.3387Re}? Pri’?
[+ ©.0468/Pn2e]"

Nu untuk Pex > 100 (2.12)

Yang berlaku untuk aliran laminer melewati plat isothermal. Sedangkan angka

Nusselt rata-rata dapat diperoleh menggunakan persamaan sbb :

Nu, =2Nu, (2.13)

2.2.1 Aliran Turbulen
Dari eksperimen diketahui bahwa sampai dengan angka Reynold 107,

koefisien gesek lokal dapat dinyatakan dengan persamaan shb :

C,, =0.0592Re;"® (2.14)

Persamaan 2.14 masih dapat digunakan sampai dengan angka Reynold 108 dengan
tingkat akurasi 15%. Lebih lanjut, ketebalan lapis batas kecepatan dinyatakan
sbb:

5=0.37Re (2.15)

Dengan menggunakan persamaan 2.14 dan analogi chilton-colburn (angka
Reynold termodifikasi), persamaan angka Nusselt lokal untuk aliran turbulen

dinyatakan:
Nu, = St.Re, Pr=0.0296 Re, * Pr'’* untuk 0.6 < Pr <60 (2.16)

Untuk persamaan angka Nuselt rata-rata dapat dicari dengan menggunakan

prosedur yang sama sebagaimana yang digunakan pada sub bab 2.2.1.

2.2.3 Kondisi Lapis Batas Campuran

Untuk kondisi dimana aliran yang mengalir sepanjang permukaan plat
100% laminer maka semua persamaan lapis batas laminer pada sub bab 2.2.1
dapat berlaku. Namun jika pada ujung akhir plat terjadi transisi ke turbulen, pada
jarak X dimana 0.95 < (x¢/L) < 1, maka persamaan-persamaan tersebut tetap
masih dapat dipakai untuk menghitung koefisien konveksi rata-rata dengan tingkat
keakurasian yang masih dapat diterima. Tetapi, ketika transisi terjadi pada posisi

yang lebih awal lagi, (Xc/L) < 0.95, maka persamaan-persamaan tersebut tidak
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dapat lagi digunakan karena kondisi lapis batas laminer dan lapis batas turbulen
akan sama-sama mempengaruhi koefisien konveksi rata-rata. Pada kondisi
tersebut maka koefisien konveksi rata-rata sepanjang permukaan plat diperoleh
dengan cara mengintegrasikan persamaan 1.6 sepanjang daerah laminer (0 < x <

Xc) dan sepanjang daerah turbulen (Xc <x <L):

— 1% L
h, = E[ [ D+ | hturbde
0 X¢

Dengan transisi diasumsikan terjadi seketika pada x = Xc. Substitusi dengan
persamaan 2.6 dan 2.16 dan diintegralkan didapatkan:

Nu, = [0.664 Re!/2+0.037(Re?/*— Re*'s )|+ pr®

Nu, =(0.037 Re¥/>— A)Pr'’® 210
Dimana konstanta A merupakan fungsi angka Reynold kritikal (Rex) :

A=0.037 Re;?—0.664 Re}/?
Jika diasumsikan Rexc = 5 x 10° maka persamaan 2.16 berubah menjadi:

Nu, =(0.037 Re?/>—871)Pr’? (2.18)
Persamaan 2.18 berlaku untuk kondisi dimana :

0.6 <Pr<60

5x 10° <Re. < 108

Rexc =5 x 10°

Persamaan koefisien gesek untuk kondisi lapis batas campuran dinyatakan

sbb:

o :%—% (2.19)
Persamaan 2.19 berlaku untuk kondisi dimana :
5x 10° < Re. < 108
Rexc =5 x 10°
Dalam situasi dimana L >> x (ReL >> Rexc), A << 0.037Re.*® maka
persamaan 2.18 dan 2.19 tereduksi menjadi :
Nu, =0.037 Re® pr/® (2.20)

C;, =0.074Re."® (2.21)
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Semua persamaan yang telah dinyatakan dalam sub bab ini memerlukan

properti fluida yang dihitung pada temperatur film.

2.3 METODE KALKULASI PERPINDAHAN KALOR KONVEKSI

plat

Dari pembahasan yang telah kita lakukan terhadap aliran parallel melewati

datar kita telah mendapatkan gambaran bagaimana memilih dan

menggunakan persamaan untuk memecahkan permasalahan perpindahan kalor

konveksi. Berdasarkan itu, kita tetapkan metode pemecahan permasalahan

perpindahan kalor konveksi untuk berbagai kondisi geometri dan jenis aliran

dengan langkah-langkah sederhana sbb:

1.

Identifikasi jenis geometri dan tipe aliran yang dihadapi. Bentuk khusus
persamaan angka Nusselt berbeda-beda tergantung jenis geometri dan tipe
alirannya.

Tentukan temperatur referensi yang digunakan dalam menghitung
properti fluida. Ada dua cara untuk menghitung properti fluida
sebagaimana telah diterangkan pada sub bab 2.1. Pemilihan temperatur
referensi ini sangat tergantung oleh ketentuan yang disyaratkan oleh
masing-masing persamaan angka Nusselt.

Hitunglah angka Reynold aliran. Kondisi lapis batas sangat dipengaruhi
oleh parameter ini, dengan diketahuinya harga angka Reynold maka dapat
diprediksi apakah aliran yang terjadi laminer ataukah turbulen.

Tentukan koefisien konveksi lokal (h) ataukah koefisien konveksi rata-rata

(h) yang harus dihitung.  Koefisien konveksi lokal dapat dihitung
dengan diketahuinya angka Nusselt lokal dan nantinya akan digunakan
untuk mencari laju perpindahan kalor lokal. Koefisien konveksi rata-rata
dapat dihitung dengan diketahuinya angka Nusselt rata-rata dan nantinya
akan digunakan untuk mencari laju perpindahan kalor total.

Pilih persamaan angka Nusselt yang sesuai berdasarkan langkah 1 s/d 4.

2.4 ALIRAN MENYILANG MELEWATI SILINDER

Terjadinya transisi lapis batas pada aliran menyilang melewati silinder,

yang tergantung angka Reynold, sangat dipengaruhi oleh posisi titik separasi.
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Forward:
stagnation pioit Separation puint

. Boundary layer

Gambar 2.3 Pembentukan lapis batas dan terjadinya separasi pada aliran
menyilang melewati silinder
Untuk silinder sirkuler panjang karakteristiknya adalah diameter sehingga angka
Reynold didefinisikan sbb:
_AVD_VD
y7; v
Hilpert menetapkan persamaan empirik untuk menghitung angka Nusselt

Re,

rata-rata sbb:

Nu, = hTD =CRe] Pr'’ (2.22)

Dimana C dan m merupakan konstanta yang nilai-nilainya tercantum pada tabel

2.1.

. . o

Rey, C m
04-4 0,989 0.330
4-40 0911 0.385
40~4000 0.683 0.466
4000-40,000 0.193 0.618

40,000~-400,000 0.027 0.805

Tabel 2.1 Harga konstanta C dan m persamaan 2.22 untuk aliran menyilang

melewati silinder sirkuler
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Geometry . Rey, C m

Square
X

Vs D 5 % 10%-10° 0.246 0.588
in 5.X 10%10° LA 0678
T 5 X 10°-1.95 X 10* 0.160 0.638
2 1.05 % 16-10° 0.0385 0.782
Y
4 y
D 5% 10°-10° 0.153 0.638
¥

Vertical plate

) § 7
e o H I" 4 X 10°-1.5 x 10 ().228 0.731

Tabel 2.2 Harga konstanta C dan m persamaan 2.22 untuk aliran menyilang

melewati silinder non-sirkuler

Persamaan 2.22 dapat pula digunakan pada aliran gas melewati silinder
berpenampang non-sirkular dengan menggunakan panjang karakteristik D dan
konstanta C dan m yang tercantum pada tabel 2.2. Properti fluida yang digunakan
dalam pemakaian persamaan 2.22 dihitung pada temperatur film.

Zhukauskas menetapkan persamaan angka Nusselt aliran menyilang
melewati silinder sirkuler sbb:

1/4
Nu, = CRej Pr"(g—rJ (2.23)
s

Dengan ketentuan:
Semua properti fluida dihitung pada T kecuali Prs yang dihitung pada Ts
0.7 <Pr<500
1 <Rep <10°
Harga C dan m untuk persamaan 2.23 tercantum pada tabel 2.3. Hargan = 0.37
untuk Pr <10, dan n = 0.36 untuk Pr > 10.
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~' SONBRRS AR Hiadu )|

Rep, & m
140 0.75 0.4
40-1000 0.51 0.5
1032 X 107 0.26 0.6

2 X 10°~10° 0.076 0.7

Tabel 2.3 Harga konstanta C dan m persamaan 2.23 untuk aliran menyilang

melewati silinder sirkuler

Churchill dan Bernstein menetapkan persamaan angka Nusselt yang
berlaku untuk angka Reynold dan Prandtl dalam range yang lebih luas.
Persamaan ini direkomendasikan untuk (Rep x Pr) > 0.2 dan semua properti

dihitung pada temperatur film.

12 p 1/3 51874/
Nuy =03+ D02RE Py [ Rep (2.24)
b+ (0.4/pPry] 282000

2.5 ALIRAN MELEWATI BOLA
Whitaker menetapkan persamaan angka Nusselt untuk aliran melewati

bola shb:

1/4
Nup =2+ (0.4 Rey?+0.06 ReZD”)PrO-“[ij (2.25)

Dengan ketentuan:
Semua properti fluida dihitung pada T, kecuali ps
0.71 <Pr<380
3.5<ReD < 7.6 x 10*
1<(fy<32

S
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2.6 ALIRAN MELEWATI SEKUMPULAN PIPA
Perpindahan kalor pada aliran menyilang melewati sekumpulan pipa

banyak terjadi dalam dunia industri contohnya adalah pada boiler dan berbagai

jenis penukar kalor.

ettevnul Pow of fiud
trenugh ke

Gambar 2.4 Aliran menyilang melewati sekumpulan pipa

Sebagaimana terlihat pada gambar 2.4, di dalam pipa mengalir fluida
dengan temperatur tertentu yang berbeda dengan temperatur fluida yang mengalir
di luar pipa secara menyilang. Ada dua macam susunan baris pipa, lurus (aligned)
atau berselang-seling (staggered) terhadap arah kecepatan fluida di luar pipa (V).
Konfigurasi pipa tersebut dibedakan satu dengan yang lain berdasarkan diameter
pipa D, panjang pitch transversal St, dan panjang pitch logitudinal S.. Kondisi
aliran melewati kumpulan pipa didominasi oleh efek-efek separasi lapis batas dan
oleh interaksi wake, yang kemudian mempengaruhi laju perpindahan kalor

konveksi.

45



{a) h

Gambar 2.5 Jenis susunan pipa, (a) aligned, (b) staggered

Koefisien konveksi aliran melewati pipa ditentukan posisi pipa pada
susunannya. Koefisien konveksi satu pipa pada baris pertama hampir sama
dengan koefisien konveksi satu pipa pada aliran menyilang melewati silinder.
Koefisien konveksi yang lebih besar dimiliki oleh pipa-pipa yang berada pada
baris sebelah dalam. Pipa-pipa yang berada pada beberapa baris pertama
berfungsi sebagai grid turbulensi yang memperbesar koefisien konveksi pipa-pipa
pada baris-baris selanjutnya. Namun pada kebanyakan konfigurasi, pada pipa-
pipa yang terletak setelah baris ke empat dan ke lima hanya terjadi perubahan
koefisien konveksi yang kecil.

Grimison menetapkan persamaan angka Nusselt untuk aliran udara
melewati susunan pipa yang terdiri minimal 10 baris, N > 10. N = jumlah pipa
di arah longitudinal (searah aliran), Nt = jumlah pipa di arah
transversal(tegaklurus aliran).

Nu, =C, Reg . (2.26)

Dengan ketentuan:

Semua properti fluida dihitung pada temperatur film

NL>10

2000 < Rep,max < 40000

Pr = 0.7 (untuk udara saja)
Dimana C: dan m merupakan konstanta yang harga-harganya tercantum pada
tabel 2.4.
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Tabel 2.4 Harga konstanta C: dan m persamaan 2.26 untuk aliran menyilang

melewati sekumpulan pipa

Rep,max pada persamaan 2.26 ditetapkan shb:

Rep max = PnaD (2.27)
U
Persamaan 2.26 dapat berlaku untuk jenis fluida selain udara dengan

menyisipkan faktor koreksi 1.13Pr'*, sehingga:

Nu, =1.13C, Rej . Pr® (2.28)
Dengan ketentuan:
Semua properti fluida dihitung pada temperatur film
NL>10
2000 < Rep,max < 40000
Pr>0.7

Jika NL < 10, faktor koreksi harus disisipkan sehingga persamaan dapat berlaku:

NUD (N_<10) :Cz NUD (N >10) (2-29)

Dimana C; adalah konstanta yang harga-harganya tercantum pada tabel 2.5.



N, I 2 3 4 5 6 7 8 )

Aligned 0.64 0,80 087 ()“)7()7 092 ()}):1 (.96 0.98 099
Staggored 068 075 083, 080 092 095 057 098 0.99
Tabel 2.5 Faktor koreksi C> untuk persamaan 2.29

Semua persamaan angka Nusselt terdahulu menggunakan Rep,max dalam
kalkulasinya. Perhitungan Rep,max dilakukan dengan menggunakan kecepatan
maksimum fluida di melewati susunan pipa. Untuk susunan aligned, Vmax terjadi
pada bidang transversal A; (gambar 2.5.a), dimana:

V. = St
™S, -D

(2.30)

Untuk susunan staggered, kecepatan maksimum dapat terjadi pada bidang
transversal A; atau bidang diagonal A, ( gambar 2.5.b). Kecepatan maksimum
terjadi pada bidang A> jika

2(S, -D)<(S; -D)
Sehingga Vmax terjadi pada bidang A jika:

S 2 1/2 S D
SD=|:SE+(7TJ} < T;

Sehingga:

Vinax = ﬁ (2.31)
Jika Vmax pada susunan staggered terjadi pada A1l maka Vmax dapat dihitung
dengan persamaan 2.30.

Berdasarkan penelitian yang lebih baru, Zhukauskas menetapkan

persamaan angka Nusselt untuk aliran menyilang melewati sekumpulan pipa:

1/4
Nu, =CRel .. Pr°'36(ﬂj (2.32)
Pr,
Dengan ketentuan:
Semua properti fluida dihitung pada temperatur rata-rata aritmatik dari
temperatur inlet dan outlet fluida, kecuali untuk Prs
NL>20

1000 < Rep,max < 2 x 10°
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0.7 < Pr<500

Dimana C dan m adalah konstanta yang harga-harganya tercantum pada tabel 2.6.

P — : l A

Conl’iguratlon Rep. cax C "
Aligned 10-10* 0.80 ().40)
Staggered 10-107 0.90 (A0
Aligned 10%-10° } Approximate as u siogle
Staggered 10%-10? (isolated) eylinde
Aligned 1072 X 10° 0.27 U
(8,48, > 0.7)°

Staggered 10%-2 % 10° 0.35(8,/5,)" (.60
(5418, <2)

Staggered L0 0.40 0,60
(S7/8, > 2)

Aligned 2 X 10°-2 % 108 0.02]1 - 0N
Staggered 2 X 10°%2 X 10° 0.022 0,84

“For 5,/8, < 0.7, heat transfer is inefficient and aligned tubes should

not be uged,

Tabel 2.6 Harga konstanta C dan m persamaan 2.32 untuk aliran menyilang

melewati sekumpulan pipa

Penggunaan rata-rata aritmatik antara temperatur inlet (Ti=T.) dan temperatur
outlet (T,o) diharuskan pada persamaan 2.32 karena adanya fakta bahwa temperatur
fluida akan bertambah atau berkurang disebabkan karena adanya perpindahan

kalor antara fluida dengan pipa. Jika perubahan temperatur antara inlet dengan

outlet besar maka penghitungan properti fluida berdasarkan temperatur inlet saja

akan menghasilkan error yang besar.

Persamaan 2.31 dapat diterapkan pada susunan pipa yang memiliki N <

20 dengan menyisipkan faktor koreksi sbb:

NUD (N, <20) :Cz NUD (N, >20)

Dimana C2 adalah faktor koreksi yang harga-harganya tercantum pada tabel 2.7

— 7 e -

(2.33)

7 10 (B

N, 1 P
Aligned 0.70 0.80 0.86 0.90
Saggered  0.64 0.76 0,84 (.89

0,95 0,97 () un
().95 0).,97 () UN

Tabel 2.7 Faktor koreksi C> untuk persamaan 2.33
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Karena fluida dapat mengalami perubahan temperatur yang cukup
signifikan ketika melewati kumpulan pipa, penghitungan laju perpindahan kalor
dengan menggunakan AT=Ts-T.. sebagai beda temperatur pada Hukum

Pendinginan Newton akan menghasilkan error yang cukup signifikan pula.

Temperatur fluida akan semakin mendekati Ts dan |AT| semakin mengecil ketika
fluida mengalir melewti sekumpulan pipa. Bentuk beda temperatur yang lebih
tepat digunakan dalam kondisi seperti ini adalah beda temperatur rata-rata
logaritmik:
_ (Ts _Ti)_(Ts _To)
" Ts _Ti
In
Ts _To

Dimana T; adalah temperatur fluida ketika memasuki kumpulan pipa dan T,

AT (2.34)

adalah temperatur fluida ketika keluar dari kumpulan pipa. Temperatur fluida
ketika keluar dari kumpulan pipa dapat diperkirakan dengan menggunakan
persamaan sbb:

T.=To _ gy - ZOND (2.35)
T, -T, PVN;C,

Dimana N adalah jumlah total pipa dan Nt adalah jumlah pipa pada arah

transversal. Setelah ATim diketahui maka laju perpindahan kalor konveksi per

panjang pipa dapat diketahui dengan menggunakan persamaan:
q'= N(hzDAT,) (2.36)

Selain laju perpindahan kalor total, ada hal penting lainnya yang perlu
diketahui pada aliran melewati kumpulan pipa yaitu terjadinya penurunan tekanan
(selanjutnya disebut sebagai pressure drop). Daya yang diperlukan untuk
menggerakkan fluida melewati kumpulan pipa merupakan salah satu pengeluaran
operasional yang besar yang dipengaruhi secara proporsional oleh pressure dro,
yang dinyatakan shb:

2
Ap=N,. ;{%Jf (2.37)

Dimana f adalah faktor friksi dan y adalah faktor koreksi yang harga-harganya
dapat dipilih pada grafik 2.1 dan 2.2.
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Grafik 2.1 Faktor friksi f dan faktor koreksi y untuk persamaan 2.37 pada tipe
susunan pipa aligned

Grafik 2.2 Faktor friksi f dan faktor koreksi y untuk persamaan 2.37 pada tipe

susunan pipa staggered
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BAB Il
ALIRAN INTERNAL

Aliran internal adalah aliran dimana fluida terkungkung oleh permukaan
sehingga lapis batas tidak dapat berkembang secara bebas. Aplikasi aliran
internal antara lain pada teknologi konversi energi, proses produksi bahan kimia,
dan pengendalian lingkungan.

3.1 KONDISI HIDRODINAMIK
Ketika membahas aliran eksternal maka kita hanya perlu

mempertimbangkan laminer atau turbulennya aliran. Namun, untuk aliran
internal, kita harus memperhatikan pula adanya daerah masukan dan daerah

berkembang penuh.

3.1.1 Kondisi Aliran
Perhatikan gambar 3.1 dimana suatu aliran laminer di dalam tabung
sirkuler dengan radius ro memasuki tabung dengan kecepatan uniform.

Inviscid flow region
ulr, x)

- Boundary layer regicn.

Gambar 3.1 Pertumbuhan lapis batas hidrodinamik laminer di dalam

tabung sirkuler

Sebagaimana kita ketahui, ketika fluida bersentuhan dengan permukaan
maka efek-efek viskous mulai berpengaruh dan lapis batas tumbuh seiring dengan
bertambahnya jarak x dari ujung awal permukaan. Seiring dengan pertumbuhan
itu, daerah aliran inviscid semakin menyempit dan hilang pada lokasi xt,n dimana
lapis batas bergabung di garis tengah tabung. Dengan bergabungnya lapis batas,
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efek-efek viskous berpengaruh terhadap keseluruhan penampang aliran dan profil
kecepatan tidak lagi berubah seiring dengan bertambahnya x. Kondisi aliran yang

seperti itu disebut sebagai aliran berkembang penuh, dan jarak masukan dimana

kondisi itu dicapai dinamakan sebagai panjang masukan hidrodinamis, Xdh.

Sebagaimana terlihat pada gambar 3.1, profil kecepatan berkembang penuh
berbentuk parabola untuk aliran laminer di dalam tabung sirkuler. Untuk aliran
turbulen, profil kecepatan bentuknya lebih rata karena adanya pencampuran
turbulen di arah radial.

Ketika berurusan dengan aliran internal, penting untuk mengetahui daerah
masukan yang tergantung terhadap kondisi aliran apakah turbulen ataukah
laminer. Angka Reynold untuk aliran di dalam tabung sirkuler didefinisikan:

Re, = AnD (3.1)

y7;

Dimana um adalah kecepatan rata-rata fluida sepanjang penampang tabung dan D
adalah diameter tabung. Dalam aliran berkembang penuh, angka Reynold kritikal
berkaitan dengan mulai terjadinya lapis batas turbulen adalah:

Re, . = 2300 (3.2)
Kondisi turbulen penuh terjadi pada Rep=10000. Transisi ke turbulen
kemungkinan besar terjadi di daerah masukan.

Untuk aliran laminer (Re , < 2300 ), panjang masukan hidrodinamis dapat

diperoleh dengan persamaan shb:

X
[ . ] ~0.05Re, (3.3)
D lam

Sedangkan untuk aliran turbulen, panjang masukan hidrodinamis dapat diperoleh
dengan persamaan shb:

X
103[ fd'“J < 60 (3.4)
turb

3.1.2 Kecepatan Rata-Rata
Karena kecepatan fluida bervariasi sepanjang penampang aliran, dan
kehadiran aliran bebas (daerah inviscid) semakin menyempit dan hilang seiring

dengan hadirnya daerah berkembang penuh, maka dalam perhitungan-perhitungan
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dalam aliran internal kita gunakan kecepatan rata-rata um. Kecepatan rata-rata
didefinisikan sebagai kecepatan yang jika dikalikan dengan densitas fluida p dan
luas penampang tabung Ac akan menghasilkan laju alir massa fluida yang

mengalir di dalam tabung.

m= o, A, (35)

Untuk aliran fluida yang steady dan inkompresible mengalir di dalam pipa

dengan luas penampang uniform, maka rﬁdan um konstan tidak tergantung
terhadap x. Untuk aliran melewati tabung sirkuler (Ac =zD?%4)maka angka
Reynoldnya :

4m

Re, =——
D Du

(3.6)

3.1.3 Profil Kecepatan Pada Daerah Berkembang Penuh

Ciri khas kondisi hidrodinamis pada daerah berkembang penuh adalah
bahwa baik komponen kecepatan ke arah radial maupun gradien komponen
kecepatan ke arah axial adalah nol.

v=0 dan (a_uj =0 (3.7
OX

Sehingga komponen kecepatan axial hanya bervariasi terhadap r saja, dengan kata
lain u(x,r) = u(r).

Variasi kecepatan axial sepanjang arah radial dapat diperoleh dengan
mencari penyelesaian persamaan momentum. Pada daerah berkembang penuh,
fluks momentum net di semua tempat adalah nol sehingga ketentuan konservasi
momentum berkurang menjadi keseimbangan sederhana antara gaya shear dengan

gaya tekan di dalam aliran.
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Gambar 3.2 Profil kecepatan pada daerah berkembang penuh

Dari penyelesaian persamaan momentum didapatkan profil kecepatan pada

daerah berkembang penuh, didapatkan:

u(r) = —i(%)rj [1—(%} } (3.8)

Sehingga kecepatan rata-ratanya adalah shb:

2
R (39)
8u dx
Karena um dapat diketahui dengan diketahuinya laju alir massa, maka persamaan
3.9 dapat digunakan untuk mengetahui gradien tekanan.

Profil kecepatannya adalah shb:

ulr) _ 2[1_(Lj } (3.10)
um rO

Dimana r, adalah radius tabung.

3.1.4 Gradien Tekanan dan Faktor Friksi dalam Daerah Berkembang Penuh

Pressure drop yang diperlukan untuk mempertahankan aliran internal
perlu diketahui karena parameter tersebut menentukan besarnya daya yang
diperlukan pompa atau kipas. Faktor friksi Moody (atau Darcy) kita gunakan

untuk menghitung pressure drop:
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dp
~(=")D
R

" (3.11)
2

Perlu diingat bahwa faktor friksi Moody (f) berbeda dengan koefisien friksi (Cy,
faktor friksi Fanning) yang didefinisikan:

C,=—2= (3.12)

Karena r, = —,u(ﬂj maka :
dr

r=r,

C, =— (3.13)

Faktor friksi untuk aliran laminer berkembang penuh didapatkan dari hasil
substitusi persamaan 3.1 dan 3.8 ke persamaan 3.11 shb:

_ 64

f =
Re,,

(3.14)

Untuk aliran turbulen berkembang penuh, analisisnya jauh lebih rumit
sehingga akhirnya kita akhirnya harus mengandalkan hasil eksperimen. Faktor

friksi untuk berbagai range angka Reynold disajikan dalam Diagram Moody.

L S
. ;. i |
Gambar 3.3 Faktor friksi untuk aliran berkembang penuh di dalam pipa sirkular

Faktor friksi selain tergantung terhadap angka Reynold juga tergantung
terhadap kondisi permukaan tabung. Semakin bertambah kekasaran permukaan
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(e) tabung maka semakin besar pula faktor friksinya. Persamaan yang berlaku
bagi permukaan yang halus adalah shb:

f =0.316 Re;’*, berlaku untuk Re, <2x10* (3.15a)
f =0.184Re_'®, berlaku untuk Re, >2x10* (3.15h)
Sebagai alternatif, Petukhov menetapkan persamaan faktor friksi untuk
range angka Reynold yang lebih luas:
f =(0.790In Re,—1.64)* , berlaku untuk 3000 < Re, <5x10°  (3.16)
Perhatikan bahwa, dp/dx konstan di dalam daerah berkembang penuh, dari

persamaan 3.11 pressure drop Ap=pi-p> dalam aliran berkembang penuh pada

posisi axial x; sampai X2 dapat dinyatakan sbb:

) X3
—jolp_f”“m jdx_f””m(xz— ) (3.17)
Py
Daya yang diperlukan untuk mengatasi hambatan aliran karena pressure
drop ditetapkan sbb:
P=(ap)V

Dimana P adalah daya, dan V adalah laju alir volumetrik, V = M untuk aliran
P

inkompresibel.

3.2 KONDISI THERMAL
Perhatikan gambar 3.4, fluida memasuki tabung dengan temperatur

uniform T(r,0) yang lebih rendah daripada temperatur permukaan, maka terjadilah
perpindahan kalor konveksi dan lapis batas thermal mulai tumbuh. Lebih lanjut

lagi, jika kondisi permukaan ditetapkan dengan menerapkan temperatur
permukaan uniform (Ts konstan) atau fluks kalor permukaan uniform (g,

konstan), maka kondisi berkembang penuh pada akhirnya akan tercapai.
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- Surface condition’
— I.>T(0)

v e
Cesimin

o

Gambar 3.4 Pertumbuhan lapis batas thermal di dalam silinder sirkuler

Bentuk profil temperatur berkembang penuh T(r,x) berbeda tergantung
kondisi permukaannya, apakah temperatur permukaan uniform ataukah fluks kalor
permukaan uniform. Untuk kedua kondisi permukaan tersebut, temperatur fluida
melebihi temperatur masuknya akan semakin bertambah seiring dengan
bertambahnya x.

Panjang masukan thermal untuk aliran laminer ditetapkan sbb:

X
(g‘j =0.05Re, Pr (3.18)
lam

Sedangkan panjang masukan thermal untuk aliran turbulen hampir tidak
terpengaruh oleh besarnya angka Prandtl, sebagai pendekatan, x4, turbulen

diasumsikan shb:

(Xf‘“j =10 (3.19)
tur

D

3.2.1 Temperatur Rata-Rata
Pada aliran internal, tidak ada temperatur aliran bebas yang tetap sehingga

digunakanlah Temperatur Rata-Rata(Mean Temperature /Bulk Temperature).

Temperatur rata-rata untuk aliran inkompresibel dengan kalor spesifik konstan

yang mengalir di dalam tabung sirkuler ditetapkan sbb:
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2

2

j uTr.dr (3.20)
u.r

m'o 0

T,=

3.2.2 Hukum Pendinginan Newton

Temperatur rata-rata Tm pada aliran internal memiliki peran yang sama
sebagaimana temperatur aliran bebas T. pada aliran eksternal. Namun ada
perbedaan penting antara Tm dengan T... Harga T.. konstan sepanjang arah aliran,
sedangkan T bervariasi sepanjang arah aliran.

Hukum Pendinginan Newton pada aliran internal ditetapkan shb:

g =h(T, - T,) (3.21)

Dimana h adalah koefisien konveksi lokal.

3.2.3 Kondisi Berkembang Penuh

Pada kondisi hidrodinamik aliran internal telah kita ketahui bahwa
(Ou/0x)=0 di dalam daerah berkembang penuh. Sedangkan pada kondisi thermal
aliran internal, karena adanya perpindahan kalor konveksi maka (dTm/dx) dan juga
(dT/dx) pada sembarang radius tidak sama dengan nol. Sehingga profil
temperatur T(r) terus berubah seiring perubahan x dan kondisi berkembang penuh
seolah-olah tidak akan pernah tercapai.

Terjadinya daerah thermal berkembang penuh diterangkan dengan
menggunakan perbedaan temperatur non-dimensional (Ts-T)/(Ts-T). Dari
eksperimen diketahui bahwa kondisi dimana rasio tersebut tidak tergantung

terhadap x ada. Sehingga meskipun profil temperatur T(r) berubah terus

terhadap x tetapi bentuk relatif profil temperatur tidak lagi berubah dan

aliran dikatakan telah berkembang penuh secara thermal. Ketentuan untuk

terjadinya kondisi tersebut dinyatakan:

O TX)-T(rx) | _
GX{ TS(X)—Tm(X) }fd,t - 522

Dimana Ts adalah temperatur permukaan tabung, T adalah temperatur lokal
fluida, dan Tm adalah temperatur rata-rata fluida sepanjang penampang tabung.
Kondisi pada persamaan 3.22 pada akhirnya akan tercapai di dalam tabung

dengan kondisi fluks kalor permukaan uniform ataupun temperatur permukaan
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uniform. Contoh fluks kalor permukaan konstan adalah dinding tabung yang
dipanaskan dengan pemanas listrik. Contoh temperatur permukaan konstan
ketika di dinding luar tabung perubahan fase fluida (pendidihan, kondensasi).
Kondisi fluks kalor permukaan konstan dan temperatur permukaan konstan tidak

dapat terjadi secara bersamaan. Jika fluks kalor permukaan konstan maka Tsakan

bervariasi terhadap x. Jika temperatur permukaan konstan maka g, akan

bervariasi terhadap x.
Salah satu hal penting yang berkaitan dengan daerah berkembang

penuh secara thermal adalah untuk fluida dengan properti konstan maka

koefisien konveksi lokal harganya konstan, tidak tergantung terhadap x

sebagai konsekuensi penerapan persamaan 3.22. Sebagaimana diperlihatkan pada

gambar 3.5.

[ E P

R —
_.(N

i

Gambar 3.5 Variasi koefisien konveksi lokal secara axial pada aliran internal di
dalam tabung

3.3 KESETIMBANGAN ENERGI
Kesetimbangan energi untuk perpindahan kalor total yang terjadi ketika

aliran fluida lewat di dalam tabung:

Orone =MC, (T o~ o)) (3.23)

Dimana Tm, adalah temperatur rata-rata fluida pada saat keluar tabung dan T,
adalah temperatur rata-rata fluida pada saat masuk tabung. Persamaan 3.23 adalah
pernyataan umum yang berlaku yang tidak tergantung terhadap kondisi thermal

permukaan ataupun kondisi aliran.
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Gambar 3.6 Volume kontrol untuk aliran internal di dalam tabung

Dengan menerapkan konservasi energi pada volume kontrol di gambar 3.6
didapatkan variasi temperatur rata-rata terhadap x:

dT,

m

_gP P
dx g

== h(Ts _Tm) (324)

mc, mc,

Dimana P adalah perimeter (keliling) penampang tabung, untuk tabung sirkuler
P=zD.

Penyelesaian terhadap persamaan 3.24 untuk Tm(x) tergantung kondisi
thermal permukaannya apakah fluks kalor permukaan konstan ataukah temperatur
permukaan konstan.

Gambar 3.7 Variasi temperatur axial untuk perpindahan kalor aliran di dalam
tabung (a) Fluks kalor permukaan konstan (b) Temperatur permukaan konstan
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3.3.2 Fluks Kalor Permukaan Konstan
Karena g, konstan, tidak tergantung terhadap x, maka laju perpindahan

kalor konveksi secara total adalah:

Geony = G (P-L) (3.25)

Sehingga dengan menggunakan persamaan 3.25 dan 3.23 perubahan temperatur

fluida yang mengalir di dalam tabung dapat ditentukan.
Untuk g, konstan bagian sebelah kanan persamaan 3.24 konstan dan tidak
tergantung terhadap x. Sehingga:

%:?S_P;ﬁ f(x) (3.26)
dx me,

Dengan mengintegrasikan dari x=0 didapatkan:

T,.(X)=T,, +£x untuk g, konstan (3.27)

mc,

3.3.3 Temperatur Permukaan Konstan
Dengan mendefinisikan AT sebagai Ts-Tm, persamaan 3.24, dan definisi
tentang koefisien konveksi rata-rata didapatkan:

T,-T =
Ay s 7 mo = exp —.P—Lh untuk Ts konstan  (3.28)
AT, T,-T,, me
’ p
Secara umum:;
T -Tu(®) _ exp —_P—LH untuk Ts konstan (3.29)
Ts _Tm,i mc

p

Laju perpindahan kalor konveksi total:
Oconv = n.’lcp[(Ts _Tm,i) - (Ts _Tm,o)]: I';‘ICp(ATi - ATO)

Geony = NAAT,, untuk Ts konstan (3.30)

Dimana As adalah luas permukaan tabung (As=P.L) dan ATin adalah log mean
temperature difference (beda temperatur rata-rata log):
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AT, AT,
™ In(AT, /AT)

(3.31)

Gambar 3.8 Perpindahan kalor antara fluida yang mengalir di dalam tabung

dengan fluida yang mengalir di luar tabung

Dalam banyak aplikasi, lebih mudah untuk mendapatkan data temperatur
fluida yang mengalir di luar tabung daripada mendapatkan data temperatur
permukaan tabung. Persamaan-persamaan sebelumnya masih dapat digunakan

ketika Ts diganti dengan T.. dari fluida yang mengalir di sisi luar tabung, jika hal

itu dilakukan maka h diganti dengan U (rata-rata koefisien perpindahan kalor

total) sehingga:

T, -T
Aly _ 1=~ Imo =exp —L.JAS (3.32a)
AT, T, -T., me,

dan
q=UAAT,, (3.32h)

3.4 ANALISIS THERMAL DAN PERSAMAAN KONVEKSI UNTUK
ALIRAN LAMINER DI DALAM TABUNG SIRKULER
Untuk menggunakan hasil-hasil yang telah dibahas pada sub bab terdahulu

maka koefisien konveksi harus diketahui terlebih dahulu. Pada sub bab — sub bab
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yang akan datang akan disajikan persamaan-persamaan koefisien konveksi yang
didapatkan baik secara teoritis ataupun secara empiris.

3.4.1 Daerah Berkembang Penuh
Kajian teoritis terhadap aliran laminer di dalam tabung telah dilakukan
dengan cara menyelesaikan persamaan energi dan hasilnya dapat digunakan untuk

menentukan koefisien konveksi.

h=28k
11D
Sehingga:
hD .
Nug = - 4.36 untuk g, =konstan (3.33)

Sedangkan untuk temperatur permukaan konstan, persamaan angka
Nusseltnya adalah shb:

Nup = hTD =3.66  untuk Ts=Konstan (3.34)

3.4.2 Daerah Masukan Thermal

Penyelesaian terhadap persamaan energi dengan pendekatan teoritis untuk
daerah masukan thermal jauh lebih sulit untuk dilakukan karena temperatur fluida
pada daerah tersebut bervariasi baik terhadap x maupun terhadap r. Pendekatan
eksperimental terhadap penyelesaian persamaan energi di daerah masukan thermal

disajikan dalam gambar 3.9.
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Gambar 3.9 Angka Nusselt lokal pada daerah masukan thermal

Untuk kondisi temperatur permukaan konstan, Kays dan Hausen
menyajikan persamaan sbb:

0.0668(D/L)Re, Pr

Nup, =3.66 +
° 1+0.04[(D/L)Re, Pr"

(3.35)

Dimana Nu, = hTD

Sieder dan Tate menetapkan persamaan untuk panjang masukan
terkombinasi shb :

1/3
Nug —1.86 ReoPr| [ 4 (3.36)
L/D y7A
Dengan ketentuan:
H H ‘i T Tmi +Tm 0

Semua properti fluida dihitung pada temperatur rata-rata T, = T

kecuali us

Ts=konstan

0.48<Pr<16700

0.0044<[ij <9.75
Hy

65



3.5 PERSAMAAN KONVEKSI UNTUK ALIRAN TURBULEN DI DALAM
TABUNG SIRKULER

Persamaan Colburn untuk angka Nusselt aliran turbulen melewati dalam

tabung:
Nu, = 0.023Re(/* Pr'/? (3.37)
Dittus-Boelter juga menetapkan persamaan yang mirip:
Nu,, = 0.023Ref® Pr" (3.38)
Dengan ketentuan:
Semua properti fluida dihitung pada Tm
0.7 <Pr <160
Rep > 10000
(L/D)>10
Dimana n=0.4 untuk pemanasan(Ts>Tm), dan n=0.3 untuk pendinginan (Ts<Tm).
Persamaan dibatasi penggunaannya hanya boleh untuk perbedaan temperatur (Ts-
Tm)yang sedang saja.
Untuk variasi properti yang lebih beragam, Sieder dan Tate

merekomendasikan persamaan:

0.14
Nu, =0.027 Re’/® Pr”{ﬁ] (3.39)
Hy

Dengan ketentuan:
Berlaku baik untuk kondisi fluk kalor permukaan uniform maupun kondisi
temperatur permukaan uniform
Semua properti fluida dihitung pada Tm kecuali us
0.7<Pr <16700
Rep > 10000
(L/D)> 10

Persamaan yang paling luas aplikasinya ditetapkan oleh Pethukov:

(f/8)Re, Pr
Nup = 112 5,213
1.07+12.7(f /18)"“(Pr-"°-1)

(3.40)
Dengan ketentuan:

66



Berlaku baik untuk kondisi fluk kalor permukaan uniform maupun kondisi

temperatur permukaan uniform

Semua properti fluida dihitung pada Tm

0.5< Pr <2000

10%<Rep <5 x 10°
Dimana f adalah faktor friksi yang dapat diperoleh harganya dengan
menggunakan diagram Moody.

Gnielinski menetapkan persamaan termodifikasi untuk penggunaan pada
angka Reynold yang lebih kecil:

(f /8)(Re,—1000)Pr

= 3.41
P 1+12.7(f 18)3(Pr¥'®-1) (3.41)

Dengan ketentuan:
Berlaku baik untuk kondisi fluk kalor permukaan uniform maupun kondisi
temperatur permukaan uniform
Semua properti fluida dihitung pada Tm
0.5< Pr <2000
3000<Rep <5 x 108

Karena panjang masukan thermal untuk aliran turbulen biasanya pendek,
10<(xs¢/D) <60, maka dapat diasumsikan bahwa angka Nusselt rata-rata untuk

keseluruhan panjang tabung sama dengan harga angka Nusselt untuk daerah

berkembang penuh, Nuy, =Nupt. Namun asumsi tersebut tidak berlaku untuk

tabung pendek dimana harga Nu, akan melampaui harga Nup fq.

3.6 PERSAMAAN KONVEKSI UNTUK ALIRAN DI DALAM TABUNG
NON-SIRKULER
Banyak aplikasi teknis yang melibatkan tabung dengan penampang non-

sirkuler. Sebagian besar hasil yang dibahas pada aliran di dalam tabung sirkuler
dapat digunakan pada aliran di dalam tabung non-sirkuler dalam perhitungan
angka Reynold nya menggunakan diameter efektif sebagai panjang

karakteristiknya yang diberi nama dengan diameter hidraulis dan didefinisikan:
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_4A
D, = (3.41)

Dimana A¢ adalah luas penampang aliran dan P adalah keliling penampang aliran.
Diameter hidraulis harus digunakan sebagai diameter efektif ketika menghitung

angka Reynold dan angka Nusselt aliran di dalam tabung berpenampang non-

sirkuler.

Untuk aliran turbulen, semua persamaan pada sub bab 3.5 dapat berlaku

untuk aliran di dalam tabung non-sirkuler untuk Pr>0.7 dengan asumsi

koefisiennya adalah rata-rata sepanjang keliling penampang. Untuk aliran

laminer, penggunaan persamaan konveksi pada tabung sirkuler jika diterapkan
pada tabung non sirkuler akan memberikan hasil yang tidak akurat. Harga angka
Nusselt untuk kondisi fluks kalor permukaan konstan dan kondisi temperatur
permukaan konstan dapat diperolen melalui tabel 3.1 untuk berbagai jenis

penampang.
. . . s —
hD,
Nity, =———
Nup=—
. b - -
£roce Section = (Uniform q.) (Uniform 7))
— 4.36 3.66
o B 1.0 3.61 2.98
1.43 3.73 3.08
e
20 4.12 3.39
3.0 4.79 3.96
4.0 5.33 St
8.0 6.49 5.60
@ 8.23 7.54
— 3.11 247

Tabel 3.1 Angka Nusselt dan faktor friksi untuk aliran laminer berkembang penuh

di dalam tabung berpenampang non sirkuler
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BAB IV
PENUKAR KALOR

Proses perpindahan kalor antara dua fluida yang berbeda temperatur dan
dipisahkan dinding padat sebagai pembatasnya terjadi pada banyak aplikasi
teknik. Bab ini membahas prinsip-prinsip transfer kalor yang diperlukan untuk

merancang dan mengevaluasi unjuk kerja penukar kalor.

4.1 JENIS-JENIS PENUKAR KALOR
Penukar kalor umumnya diklasifikasikan berdasar pengaturan aliran dan

jenis konstruksinya. Penukar kalor paling sederhana memiliki konstruksi tabung
konsentrik dimana fluida panas dan fluida dingin bergerak di dalamnya pada arah

yang sama ataupun berlawanan.

Gambar 4.1 Penukar kalor jenis tabung konsentrik. (a) parallel flow. (b)

counterflow.

Pada jenis aliran parallel flow, fluida panas dan fluida masuk pada ujung
yang sama kemudian mengalir pada arah yang sama dan akhirnya keluar pada
ujung yang sama. Pada jenis aliran counterflow fluida masuk pada ujung yang
berlawanan, mengalir pada arah yang berlawanan dan keluar pada arah yang
berlawanan.

Jenis aliran yang lain adalah cross flow, dimana fluida panas mengalir
pada arah yang tegak lurus terhadap arah aliran fluida dingin sebagaimana
diperlihatkan pada gambar 4.2 a dan b. Gambar 4.2a memperlihatkan penukar
kalor jenis tubular yang bersirip, aliran fluida melewati tabung-tabung penukar
kalor dikatakan sebagai unmixed karena adanya sirip-sirip mengarahkan fluida

untuk bergerak ke arah x saja. Sedangkan untuk gambar 4.2b, tidak adanya sirip
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menyebabkan fluida dapat bergerak ke arah x dan y sehingga jenis alirannya

dikatakan sebagai mixed.

A

{
3
{ y
L‘ l 1
FERET S | i
—?}: B —: 1 g :
ross o § Cross flow | &
R il S Tefw L i
3 i " i \\\ . :
R 23]
Tube : Tube
oW S e thow

e )

ety (a)' s ) S
Gambar 4.2 Penukar kalor jenis cross flow. (a) bersirip dengan kedua fluida

unmixed. (b) tidak bersirip dengan satu fluida mixed dan fluida lainnya unmixed.

Jenis konfigurasi yang lain adalah penukar kalor shell-and-tube. Pada
penukar kalor jenis ini, baffle biasanya dipasang untuk meningkatkan koeffisien
konveksi pada fluida yang mengalir di sisi shell dengan cara menginduksi

turbulensi dan komponen kecepatan arah menyilang.

557 Tl.lbe ) Ryl .-' .'-‘A: _"-—";.': %
( Sl e R s 2
({uﬂgt 3 ‘![ﬂet : _", 2

. Baffles

V" :
o o [N .. Sheh  Tube
W SAT I NS " outlet ©inlet

Gambar 4.3 Penukar kalor shell-and-tube dengan satu laluan shell dan satu laluan

tube (model operasi cross-counterflow)
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Gambar 4.4 Penukar kalor shell-and-tube. (a) satu laluan shell dan dua laluan

tube. (b) dua laluan shell dan empat laluan tube

Jenis penukar kalor lain yang memiliki luas perpindahan kalor sangat
besar per unit volumenya (700m?/m3) adalah penukar kalor jenis kompak.
Sebagaimana terlihat pada gambar 4.5.

Gambar 4.5 Penukar kalor jenis kompak. (a)tabung non sirkular sirip plat
(b)tabung sirkular sirip plat (c)tabung sirkular sirip sirkular (d)plat parallel dengan
satu laluan (d)plat parallel dengan banyak laluan
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Penukar kalor jenis kompak biasanya terdiri dari tabung-tabung bersirip ataupun
plat-plat dalam susunan yang padat dan biasanya paling tidak salah satu fluida
yang mengalir di dalamnya adalah gas. Tabung-tabung yang digunakan dapat
berupa tabung sirkuler ataupun tabung non-sirkuler, sedangkan sirip yang
digunakan dapat berupa plat ataupun sirkuler. Laluan aliran penukar kalor jenis

ini biasanya sangat kecil (Dn<5mm)dan alirannya laminer.

4.2 KOEFFISIEN PERPINDAHAN KALOR TOTAL
Bagian terpenting di dalam analisis penukar kalor adalah penentuan

koeffisien perpindahan kalor total. Pada mata kuliah Perpindahan Kalor I,
koeffisien perpindahan kalor total didefinisikan sebagai hambatan thermal total
dalam perpindahan kalor antara dua fluida. Koeffisien ini ditentukan dengan cara
menghitung hambatan-hambatan konduksi dan konveksi antara dua fluida yang
dipisahkan oleh dinding. Pada mata kuliah Perpindahan Kalor I, pengaruh
pengotoran permukaan dan adanya sirip masih belum diperkenalkan dalam
perhitungan koeffisien perpindahan kalor total.

Dalam pengoperasian penukar kalor, permukaan perpindahan kalor yang
dilalui fluida mengalami pengotoran akibat pengotor-pengotor yang terkandung
dalam fluida, terbentuknya karat, dan reaksi-reaksi lain yang terjadi antara fluida
dengan permukaan. Penumpukan lebih lanjut dari lapisan dan kerak pada
permukaan dapat sangat meningkatkan perpindahan kalor antara kedua fluida.
Efek tersebut dapat didekati dengan mengenalkan hambatan thermal tambahan
yang dinamakan dengan faktor fouling, R, yang harganya dipengaruhi oleh
temperatur operasi, kecepatan fluida, dan jangka waktu servis penukar kalor.

Sirip sering ditambahkan untuk memperluas permukaan perpindahan kalor
sehingga adanya sirip akan mengurangi hambatan thermal pada perpindahan kalor
konveksi. Sehingga dengan dimasukkannya efek pengotoran permukaan dan

penambahan sirip, maka koeffisien perpindahan kalor total dapat dinyatakan sbb:

11 1
UA UA UA
R R
11 R +R, 4+ —" ! (4.1)

UA~ ), " (oA), " A), T (rhA),
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Dimana subskrip ¢ menunjukkan fluida dingin (cold) dan subskrip n menunjukkan
fluida panas (hot).

Penghitungan hasil-hasil UA tidak memerlukan penandaan sisi panas atau
sisi dingin (UcAc=UnAn). Namun, penghitungan koeffisien total didasarkan pada
permukaan perpindahan kalor mana yang digunakan, sisi panas ataukah sisi
dingin, karena Uc # Un jika Ac # 4.

Rw adalah hambatan konduksi thermal dinding (w : wall : dinding) yang

harganya dapat dicari dengan menggunakan persamaan untuk dinding datar dan

silindris sbb:
T,-T
R, =22 = L untuk dinding datar (4.2)
Ay kA
In(*2)
R, =— 1 untuk dinding silindris (4.3)
271k

Harga faktor fouling R; tercantum pada tabel 4.1:

Fluid R}

(m* - K/'W)
Seawater and {redted boiler 004501
fecdwater (beiow 30°C)
Seawater and treated boiler 0.0002
feedwater (above 50°C)
River water (below 50°C) 0.0002-0.601
Fuel gil 0.0009
Refrigerating liquids 0.0002
Steam (nonoil bearing) 0.0001

Tabel 4.1 Harga faktor fouling R;

Variabel 7, pada persamaan 4.1 dinamakan dengan efisiensi permukaan
total atau efektivitas temperatur dari permukaan yang bersirip yang didefinisikan
sedemikian rupa sehingga laju perpindahan kalor untuk permukaan panas atau

permukaan dingin dinyatakan shb:

Q =1,hA(T, -T.) (4.4)
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Dimana Ty adalah temperatur permukaan dasar dan A adalah luas permukaan total
(luas fin dan luas permukaan dasar yang terbuka). Persamaan yang digunakan
untuk mencari 7o shb:

7 =1—5Af(1—m) (4.5)
Dimana Ar adalah luas keseluruhan permukaan sirip dan #: adalah efisiensi dari
satu sirip yang dinyatakan sbb:

_ tanh(mL)

L (4.6)

f

Dimana L adalah panjang sirip, m = i—? dan t adalah tebal sirip.

Kisaran harga koeffisien perpindahan kalor total untuk berbagai jenis
kombinasi fluida disajikan pada tabel 4.2.

S A e A e ST T S b b e LA TR

Fluid Combination ; - U(Wm* K)
Water to water 850-1700
Water to oil 110-35¢
Steam condenser (water in tubes) 1000-6060
Ammonia condenser (water in tubes) B00-1400
Alcohol condenser (water in tubes) 250--700
Finned-fube heat exchanger (water 25-50

in tubes; air in cross flow)

———

Tabel 4.2 Kisaran harga koeffisien perpindahan kalor total untuk berbagai jenis

kombinasi fluida

4.3 ANALISA PENUKAR KALOR: PENGGUNAAN BEDA
TEMPERATUR RATA-RATA LOGARITMIK (LOG MEAN
TEMPERATUR DIFFERENCE)

Metode analisa penukar kalor ini populer dengan sebutan Metode LMTD.

Untuk mendesain atau memperkirakan unjuk kerja suatu penukar kalor kita perlu
menghubungkan laju perpindahan kalor total dengan variabel lainnya meliputi
temperatur fluida masuk dan keluar, koeffisien perpindahan kalor total, dan luasan

perpindahan kalor total.
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Gambar 4.6 Balans energi total untuk fluida panas dan fluida dingin pada suatu
penukar kalor

Pada gambar 4.6 diperlihatkan balans energi total untuk fluida panas dan
fluida dingin. Jika g adalah laju perpindahan kalor antara fluida panas dengan
fluida dingin, laju perpindahan kalor antara penukar kalor dengan lingkungan
diabaikan, serta perubahan energi potensial dan kinetik diabaikan, maka balans
energinya:

Q= mh(ih,i - ih,o) (4.7

dan

Q=me(i, i) (4.8)
Dimana i adalah enthalphi fluida, subskrip h menunjukkan kondisi fluida panas,
subskrip ¢ menunjukkan kondisi fluida dingin, subskrip i menunjukkan kondisi
inlet, dan subskrip o menunjukkan kondisi outlet.
Jika diasumsikan fluida yang mengalir dalam penukar kalor tidak mengalami
perubahan fase dan panas spesifik konstan maka persamaan 4.7 dan 4.8 tereduksi

menjadi:
Q =mn Cp,h(Th,i _Th,o) (4.9)
dan

Q=mec, (T,-T.,) (4.10)

Dimana temperatur pada persamaan 4.9 dan 4.10 adalah temperatur rata-rata pada
lokasi tersebut. Persamaan 4.9 dan 4.10 tidak tergantung terhadap jenis penukar
kalor maupun susunan alirannya.

Beda temperatur antara fluida panas dengan fluida dingin dinyatakan

dengan:
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AT =T, -T, (4.11)
Sesuai dengan Hukum Pendinginan Newton, beda temperatur tersebut dapat
digunakan untuk menghitung laju perpindahan kalor total dengan mengalikannya
dengan koeffisien perpindahan kalor total yang digunakan sebagai ganti koeffisien
konveksi. Tetapi karena AT bervariasi terhadap posisi di dalam penukar kalor
maka persamaan yang digunakan untuk menghitung laju perpindahan kalor adalah
sbb:

Q = UAAT, (4.12)

Dimana ATn adalah beda temperatur rata-rata sesuai kondisi aliran, parallel flow

ataukah counterflow.

4.3.1 Penukar Kalor Parallel Flow
Distribusi temperatur fluida panas dan fluida dingin pada penukar kalor

parallel flow ditunjukkan gambar 4.7.

Gambar 4.7 Distribusi temperatur fluida panas dan fluida dingin pada penukar

kalor parallel flow

Beda temperatur antara fluida panas dan fluida dingin mula-mula besar
tetapi kemudian berkurang seiring dengan bertambahnya x dan akan mendekati
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nol secara asimtotikal. Untuk penukar kalor jenis ini, temperatur keluar fluida
dingin tidak akan mungkin melebihi temperatur keluar fluida panas.

Pada gambar 4.7 subskrip 1 dan 2 menunjukkan ujung-ujung penukar kalor.
Konvensi ini digunakan untuk berbagai jenis penukar kalor. Untuk aliran parallel,
Thi=Th1, Tho=Thz2, Tci=Tc1, dan Teo=Tcp2.

Bentuk ATw untuk penukar kalor jenis ini dapat ditentukan dengan
menerapkan balans energi pada fluida panas dan fluida dingin dengan asumsi-
asumsi sbb:

1. Penukar kalor terinsulasi terhadap lingkungannya sehingga perpindahan
kalor yang terjadi adalah antara fluida panas dengan fluida dingin.
Konduksi aksial sepanjang tabung diabaikan
Perubahan energi kinetik dan potensial diabaikan

Kalor spesifik fluida dianggap konstan

o B~ w N

Koeffisien perpindahan kalor total dianggap konstan

Sehingga didapatkan:
é = UAM (4.13)
In(AT, /AT,)
Dengan membandingkan persamaan 4.13 dengan 4.12 disimpulkan bahwa beda
temperatur rata-rata yang sesuai adalah beda temperatur rata-rata logaritmik, A7im,

sehingga dapat kita tuliskan sbb:

Q =UAAT,, (4.14)
Dimana: n = |nA(12T2_/AATT11) B |nA(llT:/AATT22) (4.15)
Untuk penukar kalor parallel flow:

AT, =T, =T, =T, T (4.16a)

AT, =T, ,-T.,=T,, T, (4.16b)
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6.3.2 Penukar Kalor Counterflow
Distribusi temperatur fluida panas dan fluid dingin pada penukar kalor

counterflow ditunjukkan gambar 4.8.

X

Gambar 4.8 Distribusi temperatur fluida panas dan fluid dingin pada penukar

kalor counterflow

Berbeda dengan penukar kalor parallel flow, pada konfigurasi aliran
seperti ini terjadi perpindahan kalor antara bagian yang lebih panas dari kedua
fluida pada satu sisi dan antara bagian yang lebih dingin dari fluida pada sisi yang

lainnya. Karena hal itu, maka beda temperatur, AT =T, —T_, memiliki besar yang

hampir sama sepanjang sumbu axial (x). Pada penukar kalor counterflow,
temperatur keluar fluida dingin memiliki kemungkinan melebihi temperatur
keluar fluida panas.

Persamaan 4.16 dan 4.15 dapat berlaku pada penukar kalor counterflow
dengan beda temperatur pada ujung-ujung penukar kalor didefinisikan shb:

AT, =T, -T, =T, -T (4.173)

C c,0

AT, =T,,-T,=T,,-T, (4.17Db)

Untuk temperatur inlet dan outlet yang sama, beda temperatur rata-rata log untuk

counterflow lebih tinggi daripada untuk parallel flow, AT, - > AT, .. Sehingga
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permukaan luasan yang diperlukan untuk menghasilkan laju perpindahan kalor
yang sama lebih kecil untuk counterflow daripada untuk parallel flow, dengan
asumsi harga U yang sama. T dapat melebihi Tn o untuk counterflow tetapi tidak

untuk parallel flow.

4.3.3 Kondisi-Kondisi Operasi Khusus
Penukar kalor dapat bekerja pada kondisi-kondisi khusus. Gambar 6.9a

menunjukkan distribusi temperatur untuk penukar kalor yang fluida panasnya

memiliki laju kapasitas panas, C, = r.nh C,n» Yang jauh lebih besar daripada yang

dimiliki fluida dingin, C, =r;10cp,c. Untuk kasus seperti ini temperatur fluida
panas tetap mendekati konstan sepanjang penukar kalor dan temperatur fluida
dinginnya mengalami peningkatan sepanjang penukar kalor. Kondisi seperti ini
dapat pula terjadi ketika fluida panasnya adalah uap yang sedang mengalami
kondensasi. Kondensasi terjadi pada temperatur konstan, untuk tujuan praktis,

diasumsikan Cn mendekati co.

Cy>> C; Gy << t‘t or
or a condensing an evaporating
Napor (Cy—mos) — liguid {C .~ ==} 3 C.=C;
I j \"K
» APy = AT,
1 X 2 1 ‘ X 2 i X 2
{a) (&) {c}

Gambar 4.9 Kondisi-kondisi operasi khusus. (a) Kondensasi uap, Ch>>Cc.
(b) Evaporasi cairan, Ch <<C¢. (c) Penukar kalor counterflow dengan kapasitas

panas kedua fluida sama, Ch=Cc.

Hal yang sebaliknya terjadi pada evaporator atau boiler sebagaimana
ditunjukkan gambar 4.9b dimana fluida dingin mengalami perubahan fase dan
temperaturnya hampir mendekati konstan dan diasumsikan C. mendekati oo.

Kondisi seperti ini dapat pula terjadi ketika Ch <<Ce.
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Perlu diperhatikan bahwa laju perpindahan kalor dengan kondensasi atau
evaporasi dihitung dengan persamaan 4.7 atau 4.8.

Kasus khusus ke tiga ditunjukkan gambar 4.9.c adalah penukar kalor
counterflow dengan kapasitas panas kedua fluida sama (Ch=C.) sehingga beda

temperatur AT konstan sepanjang penukar kalor, sehingga AT1=AT>=ATim.

6.3.4 Penukar Kalor Multipass (banyak laluan) dan Cross-Flow

Meskipun pada penukar kalor multipass dan cross-flow kondisi alirannya
jauh lebih kompleks, persamaan 4.7, 4.8, 4.9, 4.10, 4.16, dan 4.15 masih dapat
digunakan dengan melakukan modifikasi pada beda temperatur rata-rata log nya
sbb:

AT, =FAT, (4.18)

Modifikasi ATim untuk penukar kalor multipass dan cross-flow dilakukan dengan
memberikan faktor koreksi F dan nilai ATim dihitung dengan asumsi kondisi

counterflow dimana AT, =T, ; =T, dan AT, =T, /T,

Harga-harga F ditampilkan pada grafik-grafik di gambar 4.10 s/d 4.13.
Notasi (T,t) digunakan untuk menunjukkan temperatur fluida dimana variabel t
selalu menunjukkan fluida sisi tabung. Dengan konvensi tersebut tidak masalah
apakah fluida yang mengalir di sisi shell (cangkang) atau tube (tabung) itu fluida
panas ataukah fluida dingin.

Salah satu kesimpulan yang dapat diambil jika kita mengamati grafik-
grafik pada gambar 4.10 s/d 4.13 adalah bahwa jika perubahan temperatur salah
satu fluida yang mengalir dalam penukar kalor mendekati konstan sehingga dapat
diabaikan maka harga P atau R adalah nol sehingga harga F adalah 1 yang artinya
karakteristik penukar kalor tidak terpengaruhi oleh konfigurasi tertentu (multipass
atau cross-flow). Kasus seperti ini hanya terjadi jika salah satu fluida mengalami

perubahan fase.
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Gambar 4.10 Faktor koreksi untuk

penukar kalor shell-and-tube dengan »
satu shell dan sembarang kelipatan Gambar 4.11 Faktor koreksi untuk

dua laluan tabung penukar kalor shell-and-tube dengan
satu shell dan sembarang kelipatan

empat laluan tabung

Gambar 4.12 Faktor koreksi untuk Gambar 4.13 Faktor koreksi untuk

penukar kalor cross-flow dengan satu penukar kalor cross-flow dengan satu
laluan dan kedua fluida unmixed laluan dan salah satu fluida mixed

dan fluida yang lain unmixed
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4.4 ANALISIS PENUKAR KALOR: METODE EFEKTIVITAS-NTU
Analisis penukar kalor dengan metode beda temperatur rata-rata log dapat

dengan mudah dilakukan ketika temperatur inlet kedua fluida telah diketahui dan
temperatur outlet kedua fluida telah ditentukan atau telah dihitung dengan
persamaan balans energi 4.9 dan 4.10 sehingga ATim penukar kalor dapat
diketahui. Tetapi jika hanya temperatur kedua inletnya saja yang diketahui maka
penggunaan metode beda temperatur rata-rata log memerlukan prosedur iteratif.

Dalam kasus yang seperti ini lebih tepat kita gunakan metode efektivitas-NTU.

4.4.1 Definisi
Untuk mendefinisikan efektivitas suatu penukar kalor kita pertama kali

harus menentukan laju perpindahan kalor maksimum yang mungkin terjadi untuk

penukar kalor, émax, yang secara prinsip dapat terjadi dalam suatu penukar kalor

counter-flow dengan panjang tak terhingga. Dengan keadaan seperti itu maka

salah satu fluida akan mengalami perbedaan temperatur maksimum yang mungkin

terjadi, Tni-Tci, di dalam penukar kalor. Ketika Cc<Ch maka |[dT,|>|dT,|. Fluida

dingin akan mengalami perubahan temperatur yang lebih besar dan karena

panjang penukar kalor, L, mendekati co maka fluida dingin akan mengalami

pemanasan sehingga temperaturnya sama dengan temperatur inlet fluida panas

(Tc,0=Th,i)) maka laju perpindahan kalor maksimum yang dialami fluida dingin:
Cc<Cr: Orax = Ce (Thi = Tei)

Demikian juga, jika Ch<C;, maka fluida panas akan mengalami perubahan
temperatur yang lebih besar dan akan didinginkan sampai dengan temperatur inlet
fluida dingin (Tho=Tk,), sehingga:

Ch<Ce: Onax = G (T = Tei)

Dari kedua hasil di atas dapat kita tulis persamaan umumnya sbb:

Qmax = Cmin(Th,i _Tc,i) (4-19)

Dimana Cnin dipilih antara C. atau Ch yang memiliki harga yang lebih kecil.
Untuk temperatur inlet fluida panas dan dingin yang sudah tertentu, persamaan
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4.19 menunjukkan laju perpindahan kalor maksimum yang dapat dihasilkan
penukar kalor.
Efektivitas penukar kalor, &, didefinisikan sebagai rasio laju perpindahan

kalor aktual terhadap laju perpindahan kalor maksimum yang mungkin terjadi.

£ = .Q (4.20)
Qmax
maka:
&= Ch(Th,i _Th,o) (421)
Cmin Th,i _Tc,i
atau
&= j—)CC (T, - Te,) (4.22)
Cmin Th,i _Tc,i

Sesuai dengan definisinya, efektivitas penukar kalor tidak memiliki dimensi dan
harganya berkisar antara 0 sampai dengan 1. Jika ¢, T, dan T¢; diketahui maka

laju perpindahan kalor aktualnya dapat diketahui sbb:

é = 5Cmin (Th,i _Tc,i) (4-23)
Untuk sembarang penukar kalor:
&= f(NTU CLJ (4.24)
Cmax
Number of Transfer Unit, NTU, adalah parameter non-dimensional yang umum
digunakan dalam analisis penukar kalor yang didefinisikan sbb:
NTU = éJ_A (4.25)

min
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4.4.2 Persamaan-Persamaan Efektivitas-NTU

Berbagai bentuk khusus dari persamaan 4.26 yang menghubungkan
efektivitas dengan NTU untuk berbagai jenis penukar kalor dan tipe aliran
ditampilkan pada tabel 4.3 dan 4.4. Dimana:

Tabel 4.3 Persamaan efektivitas penukar kalor

84



Tabel 4.4 Persamaan NTU penukar kalor

Persamaan-persamaan dalam tabel 4.3 dan 4.4 disajikan dalam bentuk
grafik pada gambar 4.14 sampai dengan 4.19.

Gambar 4.14 Efektivitas penukar
kalor tabung konsentrik parallel flow
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Gambar 4.15 Efektivitas penukar
kalor tabung konsentrik counterflow

Gambar 4.16 Efektivitas penukar Gambar 4.17 Efektivitas penukar

kalor shell-and-tube dengan satu kalor shell-and-tube dengan dua
shell dan sembarang kelipatan dua shell dan sembarang kelipatan empat
laluan tube laluan tube

Gambar 4.18 Efektivitas penukar Gambar 4.19 Efektivitas penukar

kalor cross-flow dengan satu laluan kalor cross-flow dengan satu laluan
dan kedua fluida unmixed dan salah satu fluidanya mixed fluida

yang lain unmixed
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4.5 METODOLOGI KALKULASI PENUKAR KALOR
Kita telah mengenal dua prosedur analisis penukar kalor, dengan metode

LMTD dan metode NTU. Untuk sembarang permasalahan penukar kalor, kedua
metode ini dapat digunakan dan akan memberikan hasil yang hampir sama.

Penggunaan metode LMTD memerlukan data temperatur inlet dan outlet
fluida panas dan fluida dinginnya sehingga dapat digunakan untuk menghitung
ATim. Permasalahan dimana temperatur-temperatur tersebut diketahui digolongkan
sebagai permasalahan perancangan penukar kalor. Dalam perancangan penukar
kalor biasanya laju aliran dan temperatur inlet fluida panas dan fluida dingin telah
ditentukan, begitu pula halnya dengan temperatur keluar fluida panas atau fluida
dingin yang diharapkan. Permasalahan perancangan yang dihadapi kemudian
adalah menentukan ukuran, yaitu luasan permukaan perpindahan kalor, untuk
mendapatkan temperatur outlet yang diinginkan.

Sebagai contoh, perancangan penukar kalor telah menetapkan harga-harga

m,, m., Tci dan Thi maka tujuan selanjutnya adalah menetapkan penukar kalor

yang dapat menghasilkan Tc, tertentu yang diinginkan. Harga g dan Tho dapat
diketahui dengan menggunakan persamaan balans energi sehingga harga ATim
dapat dicari dan kemudian dengan menggunakan persamaan laju perpindahan
kalor luas permukaan perpindahan kalor dapat dihitung.

Metode NTU dapat juga digunakan untuk mencari luas permukaan
perpindahan kalor dengan terlebih dahulu menghitung efektivitas dan C,. harga
NTU kemudian dapat dicari dengan menggunakan persamaan atau grafik yang
sesuai.

Jenis permasalahan yang lain adalah jenis, ukuran penukar kalor, laju
aliran fluida dan temperatur inlet fluida diketahui dan kemudian ingin diketahui
laju perpindahan kalor dan temperatur outlet kedua fluida. Meskipun metode
LMTD dapat digunakan untuk perhitungan unjuk kerja penukar kalor namun
perhitungan yang dilakukan akan rumit dan memerlukan iterasi karena tidak
diketahuinya temperatur outlet kedua fluida.
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Dengan metode NTU iterasi dapat dihindari. Dengan diketahuinya jenis
dan ukuran penukar kalor dan laju aliran kedua fluidanya maka harga NTU dan Cr
dapat dihitung dan efektivitas dapat ditentukan dengan menggunakan persamaan
atau grafik yang sesuai. Dengan diketahuinya efektivitas fluida maka laju
perpindahan kalor aktual dapat dihitung yang kemudian dapat digunakan untuk
menghitung temperatur outlet kedua fluida.
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