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Yapılan çalıma, tepkimeli bir damıtma kolonunda metil asetat üretim prosesinin Aspen 

HYSYS ile benzetimi hakkındadır. Metanol ve asetik asitin tepkimesi sonucu metil 

asetat ve su elde edilmiĢtir. Simülasyon çalıĢmalarında Aspen HYSYS paket programı 

kullanılmıĢtır. YatıĢkın koĢul çalıĢması yapılıp, besleme akıĢ hızları ve geri akma oranı 

için optimum koĢullar belirlenmiĢtir. Optimum koĢullar kullanılarak dinamik çalıĢmalar 

gerçekleĢtirilmiĢtir. Geri akma oranı ve kazan ısısı giriĢ değiĢkenleri olarak seçilmiĢtir. 

Geri akma oranına etki verilerek üst akım metil asetat mol kesrinin zamana karĢı 

değiĢimi elde edilmiĢtir. Kazan ısısına etki vererek alt akım su mol kesrinin zamana 

karĢı değiĢimi belirlenmiĢtir. Sonra sistemin kazanç, zaman sabiti ve ölü zaman 

değerleri elde edilmiĢtir. Bu değerler ile sistemin iletim fonksiyonları belirlenmiĢtir. 

Proses iletim fonksiyonu Matlab programında kullanılıp, PID kontrol parametreleri 

Ziegler-Nichols yöntemi uygulanarak saptanmıĢtır. PID kontrol parametreleri PID 

kontrol sisteminde kullanılarak sistem kontrolü gerçekleĢtirilmiĢtir. ÇalıĢma sonucunda 

üst akım metil asetat mol kesri 0.8639, alt akım su mol kesri 0.7509 olarak kontrol 

gerçekleĢmiĢtir. Model öngörmeli kontrol sisteminde kazanç, zaman sabiti ve ölü zaman 

değerleri sisteme tanımlanmıĢtır. Geri akma oranı ile kazan ısısı giriĢ değiĢkenleri 

olarak kullanılıp, üst ürün metil asetat mol kesri ve alt ürün su mol kesri kontrolleri 

yapılmıĢtır. ÇalıĢma sonucunda üst akım metil asetat mol kesri 0.9910, alt akım su mol 

kesri 0.7664 olarak gerçekleĢtirilmiĢtir. 
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This study is about the simulation of methyl acetate production process with Aspen 

HYSYS in a reactive distillation column. Methyl acetate and water were obtained from 

methanol and acetic acid‟s reaction. Aspen HYSYS package program was used for 

simulation studies. Steady-state operation of the system had been carried out, optimum 

conditions had been determined for feed flow rates and reflux ratio. Dynamic simulation 

was continued by using optimum conditions. Reflux ratio end boiler temperature were 

selected as input variables. By giving effect to reflux ratio, change of overhead product 

methyl acetate mole fraction versus time was obtained. By giving effect to boiler 

temperature, change of bottom product water mole fraction versus time was obtained. 

Then process‟ gain, time constant and dead time values were obtained. Transfer 

function of the system was determined with these values. Process transfer function was 

used in Matlab program, PID control parameters were determined by applying Ziegler-

Nichols method. PID control studies were carried out by using PID control parameters 

in the control system. Result of this study, overhead product methyl acetate mole 

fraction was 0.8639, bottom product water mole fraction was 0.7509. Gain, time 

constant and dead time values obtained from dynamic behavior were used in the model 

predictive control system. Reflux ratio and boiler temperature were used as input 

variables, and overhead product methyl acetate mole fraction and bottom product water 

mole fraction were controlled. In consequence of the controls, overhead product methyl 

acetate mole fraction was 0.9910, bottom product water mole fraction was 0.7664. 
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1. GĠRĠġ 

Kimya endüstrisi boyunca, daha saf ürünlere olan talep, daha yüksek verimlilik için 

devamlı bir arayıĢ ile birleĢince, damıtma teknikleriyle ilgili araĢtırmalara ihtiyaç 

duyulmuĢtur. RD (tepkimeli damıtma), tepkimeye giren maddelerin ürüne 

dönüĢtürüldüğü, aynı anda ürünlerin ayrılması ve kullanılmayan tepkimeye giren 

maddelerin dönüĢümü ile tek bir kolondaki tepkimeyi ve damıtmayı birleĢtirmektedir 

(Tavan ve Hosseini 2013). Tepkimeli damıtma kolonu sanayide de akademik alanda da 

zamanla daha fazla ilgi çekmektedir. 

Kimyasal üretimlerinde ester bileĢikleri yaygın olarak kullanılmaktadır. Farklı 

sistemlerde de hammadde olarak yer almaktadır. Metil asetat çeĢitli kullanımlara sahip 

olup, sanayi açısından mühim olan ester bileĢiklerinin baĢındadır. Metil asetat önemli 

bir kimyasal organik hammaddedir ve asetik anhidrit, metil akrilat, vinil asetat ve etil 

amidi üretmek için yüksek saflıkta metil asetat kullanılmaktadır. Ayrıca; kaplama 

malzemeleri, nitro selüloz, selüloz asetat eterleri üretiminde önemli rol oynamaktadır 

(Zuo vd. 2014). EsterleĢme tepkimelerinin en yüksek dönüĢümleri denge ile 

sınırlandırılmıĢtır (Pöpken vd. 2001). Tepkime gerçekleĢtikten sonra çeĢitli ayırma 

prosesleri uygulamaları yapılmalıdır. Bu sorun tepkimeli damıtma kolonu kullanılarak 

kaldırılabilmektedir. En yüksek dönüĢümün geleneksel reaktörlerde, özellikle 

esterleĢmelerde ve eterleĢmelerde; kimyasal denge ile sınırlandırıldığı belirli 

tepkimelere uygulanabilmektedir (Kim ve Han 2012). Tepkimeler denge sınırlı 

olduğunda, tepkimeli damıtma ürünleri tepkime bölgesinden sürekli olarak uzaklaĢtırılır 

ve bu toplam dönüĢümü büyük oranda artırmaktadır (Mallaiah ve Reddy 2016). 

Tepkime ve ayırma prosesinin aynı kolonda bir araya getirilmesi tepkime dengesini 

ürünlere kaydırıp tepkime dönüĢümünün ve elde edilen ürünlerin seçimliğiliğinin 

yükselmesine olanak sağlar. Tepkimeli damıtma tersinir tepkimelerde, tepkimeye giren 

maddelerin dönüĢümlerinin artırılmasını, istenen ürünün seçiciliğinin artırılmasını, 

azeotropik koĢullardan kaçınılmasını ve istenmeyen ürünlerin ve sıcak noktaların 

oluĢumunun önlenmesini içeren, sırayla olmasından ziyade aynı anda tepkimenin ve 

ayırmanın gerçekleĢtirilmesinde çeĢitli avantajlara sahiptir (Li vd. In press). Farklı 

yararlarında biri ise ekzotermik olarak gerçekleĢen tepkime iĢletimlerinde tepkime ısısı 
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sıvıların buhar olarak eldesinde kullanıldığı için ek ısı ihtiyacı olmaması ile enerjinin 

daha az tüketimini sağlar (Prohit vd. 2013). 

Tepkimeli damıtma kolonu kullanılması ile üretim proseslerinde biri olan metil asetat 

bileĢiğinin elde edilmedi gibi zorlu ayırmaların incelenebilmesi için zamanın azaltılması 

ve istenen ürün dönüĢümünü sağlamak amacıyla proses kontrolünün yapılması 

zorunludur. Tepkimeli damıtma kolonu kontrolü, reaksiyonlar ile sıvı-buhar fazlarının 

dengelenmesi arasında oluĢan karmaĢık etkileĢmeleri olması ve proses doğrusallığının 

olmamasından kaynaklı olarak zordur (Aspen Tech. 2013). 

Bu çalıĢmada da tepkimeli bir damıtma kolonunda metil asetat üretiminde istenen üst 

ürün olarak prosesin benzetiminin yapılmasıdır. Ölçülebilen değiĢkenler ile istenen 

ürünün deriĢimi kontrol edilecektir. Farklı iĢletme koĢulları incelenerek metil asetatın 

üst üründen elde edilen deriĢimi üzerindeki değiĢimler incelenecektir. Böylece istenen 

ürün metil asetat deriĢiminin en verimli olarak elde edildiği iĢletme koĢulları 

belirlenecektir. Elde edilen iĢletme koĢulları prosese uygulanıp sistem kontrolü 

gerçekleĢtirilecektir. 
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2. KAYNAK ARAġTIRMASI 

Lee vd. (2007), tepkimeli damıtma kullanılarak etil asetat üretiminin fabrika boyutlu 

kontrolü incelenmiĢtir. Kontrol Ģemaları dahil olmak üzere; ekonomi, ana ürün 

saflığının kararlı durum sapması, salınım derecesi ve yatıĢma süresi açısından kontrol 

edilebilirlik ve etkin kontrol için bozucu etkinin olası bölgesi dört önemli konu kabul 

edilmiĢtir. Tek nokta kontrol ve ikili nokta kontrol Ģemaları ile baĢlanıp, prosesin 

operasyon kabiliyetini artıran yeni kontrol Ģemaları geliĢtirilmiĢtir. Bu yeni kontrol 

Ģemaları en uygun tasarım ve kontrol arasında değiĢ tokuĢ yaparak veya kapalı hat 

hassasiyet analizi ile sensör yeri belirlenerek temel Ģemalardan elde edilmiĢtir. Asit 

besleme bileĢimleri veya ürünün akıĢ hızı dalgalanmalara bağlı olurken, geleneksel açık 

hat hassasiyetine göre sensör konumu ana ürünün büyük bir aĢırı salınım ve kararlı 

durum sapmalarına sebep olduğu anlaĢılmaktadır. Kapalı hat hassasiyet analizlerine 

göre sensör konumu geri besleme kontrolü için daha iyi bir alternatif sunmaktadır. 

Ortaya çıkan kontrol Ģemaları kararlı durum sapmasının azaltılmasında ve iyi bir kontrol 

performansı sunulduğunda etkili olduğu belirlenmektedir. 

Prohit vd. (2013), tepkime ve damıtmanın etkileĢimi nedeniyle tepkimeli damıtmadaki 

çokluluğu tanımlamak için yöntem önerilmiĢtir. Madde, enerji ve korunum 

denklemlerinden yararlanılarak uygun verilere göre farklı değerlerde çalıĢmalar 

yapılmıĢtır. Kararlı durum çokluğu tahminleri yapılıp, çoklu davranıĢ üzerindeki farklı 

faktörlerin etkileri hakkında bilgi verilmiĢtir. 

Zuo vd. (2014), metil asetatın tepkimeli damıtma ile üretimi için iki farklı katalizör 

kullanımı için deneyler ve Aspen Plus ile simülasyon yapılmıĢtır. Yapılan deneyler 

sonrası analizler ile katalizör etkinlikleri incelenmiĢtir. Tepkimenin gerçekleĢtiği en 

uygun katalizör yükü, tepkimeye giren maddelerin molar oranları, katalizör parçacık 

büyüklüğü gibi iĢletme parametreleri belirlenmiĢtir. 

Mallaiah ve Reddy (2016), asetik asitin metanol ile esterleĢmesi ile metil asetat üretimi 

için, bir sürekli dolgu yataklı katalizörlü tepkimeli damıtma kolunda incelenmiĢtir. Yeni 

bir katı katalizör ındion 180 iyon değiĢim reçinesi kullanılarak, deneylerin tasarlanması 
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için merkezi kompozit tasarım (CCD) optimizasyon yöntemine dayanan tepki yüzeyi 

yöntemi (RSM) tekniği uygulanmıĢtır. Isı değiĢtirici kazan sıcaklığına iĢletme basıncı 

etkileri, geri akma oranı, toplam besleme akıĢ hızı, mentolün asetik aside mol oranı, 

tepkime bölgesine göre asetik asit ve bunların metanol besleme yerleri ile alt ve üst 

ürünlerin birleĢimlerinde asetik asidin dönüĢümü üzerindeki etkisi hakkında farklı 

deneyler yapılmıĢtır. Deneysel verilere ve merkezi kompozit tasarımına dayanarak bir 

regresyon modeli geliĢtirilmiĢtir ve istatistiksel testlerden, modelin gerçekten deneysel 

verileri temsil ettiği belirlenmiĢtir. Deneysel sonuçların benzetim ile karĢılaĢtırılması, 

denge kademe yöntemi modelinden elde edilen sonuçların karĢılaĢtırılması ile ortaya 

çıkmıĢtır ve aralarında iyi uyuĢma olduğu belirlenmiĢtir. 

Olanrewaju ve Maciejowski (2016), sistemin optimum çalıĢma ayar noktalarını 

hesaplayan kararlı hal ekonomik optimizasyon katmanı ve bu ayar noktalarını izlemek 

için model öngörmeli kontrolü kullanan dinamik katman sınırlamaları hakkında 

incelemeler yapılmıĢtır. Proses ekonomisinin dinamik olarak optimize edilememesi 

sınırlamasının üstesinden gelmek için, ekonomiyi üstün bir dinamik katman içinde 

optimize eden ekonomik model öngörmeli kontrolün hiyerarĢik yaklaĢımın yerini 

alması ile ilgili çalıĢmalar yapılmıĢtır. Bu üstün ekonomik performans kavramını 

araĢtırmak ve ekonomik öngörmeli kontrolünki kadar iyi bir ekonomik performans 

sağlayan geleneksel hiyerarĢik yapının yeniden tasarlanması önerilmiĢtir. Özellikle, 

model öngörmeli kontrol katmanında amaç fonksiyonunun seçilmesine yönelik yeni bir 

yaklaĢım sunulmuĢtur. 

Bo vd. (2017), metil asetat üretimi için yan reaktörlerle (SRC) damıtma kolonunun 

dinamik kontrolü üzerinde çalıĢılmıĢtır. Yan reaktörlü damıtma kolonu ile dönüĢüm 

oranı ve seçimliliğin arttırılmasının yanı sıra geleneksel tepkimeli damıtma sınırlarının 

da aĢılabileceği belirtilmiĢtir. Ürün kalitesi, tepkime dönüĢüm oranı ve üretim maliyeti 

gibi kararlı durumdaki en uygun parametreler, yıllık toplam maliyeti en aza indirmek 

için en uygun bir ekonomik tasarım temelinde elde edilebilecek kontrol Ģemasının 

kontrol hedefleri olacaktır. Makul bir model elde etmek için farklı sayıdaki reaktör, 

tepsi aralığı, besleme yerleri ve geri akma oranının etkisi ayrı ayrı incelenmiĢtir. 

Bağımsız tepkime miktarı kavramıyla sistematik bir tasarım yaklaĢımı esas alınarak 
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optimum kararlılık elde edilmiĢtir. Temel PID döngülerine dayanarak, 2x2 çok 

değiĢkenli bir MPC (model öngörmeli kontrol) tasarlanmıĢtır. Geri akma miktarı ve 

kazanın ısıtma ısısı miktarı ayar değiĢkenleridir ve üst akım metil asetat üreten model 

öngörmeli kontrol sisteminin tatmin edici bir takip performansı ile zamanında ve etkili 

çalıĢtığı görülmüĢtür. Çoğu çok değiĢkenli kontrol sisteminin birkaç saat ayarlanıĢına 

kıyasla, model öngörmeli kontrol sisteminin sadece 1 saat kadarının daha etkili olduğu 

belirlenmiĢtir. Simulasyon sonuçları ile kontrol yapısının iyi kontrol hassasiyetinin, 

sağlamlığını ve dinamik takip performansını göstermiĢtir. 
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3. KURAMSAL TEMELLER 

3.1 Tepkimeli Damıtma Kolonu 

Sanayide kimyasal reaksiyonlar gerçekleĢince ortaya çıkan yan ürünleri almak ve 

ürünün istenmiĢ olan saflıkta elde edebilmek amacıyla ayırma prosesleri 

kullanılmaktadır. Ayırma proseslerinin önemi yüksek olanlarından biri ise damıtmadır. 

BuharlaĢıncaya değin sıvı maddenin ısıtılmasından sonra oluĢmakta olan buhar, üstteki 

akımdaki bir soğutucu sistemle yeniden sıvı olarak elde edilmesi prosesi, damıtma 

olarak isimlendirilmiĢtir (Hamsena 2007). 

Kimya endüstrisi boyunca, daha saf ürünlere olan talep, daha yüksek verimlilik için 

devamlı bir arayıĢ ile birleĢince damıtma teknikleriyle ilgili araĢtırmalara ihtiyaç 

duyulmuĢtur. Damıtma, kimya ve petrokimya iĢletmelerinde kullanılan en eski ve en 

önemli ayırma iĢlemlerinden biridir. Dolayısıyla damıtma, enerji tüketimi konusu ele 

alındığında en popüler prosestir. Damıtma proseslerinin tasarımı endüstriyel 

uygulamalarda halen, tasarım parametrelerinin ayrıntılı bir özelliğini gerektiren 

deneysel simülasyonlar tarafından yapıldığına dikkat çekilmiĢtir. 

Basit damıtma, kısmi damıtma, ani damıtma (denge damıtma), rektifikasyon, azeotropik 

damıtma, çözücü ekstrasyon damıtma ve tepkimeli damıtma gibi birkaç damıtma tekniği 

araĢtırılmıĢ olmasına rağmen, RD bazı alıĢılagelmiĢ prosesler için, özellikle denge 

sınırlamalı esterfikasyon ve eterifikasyon olan tepkimelerde ilginç bir alternatif haline 

gelmiĢtir. 

RD, tepkimeye giren maddelerin ürüne dönüĢtürüldüğü ve aynı anda ürünlerin ayrılması 

ile kullanılmayan tepkimeye giren maddelerin geri dönüĢümü ile tek bir kolondaki 

tepkimeyi ve damıtmayı birleĢtirir. Bu eĢzamanlı tepkime ve ayrıĢma, azeotropik 

deriĢimlerin ve damıtma sınırlarının geçiĢini sağlar, bu nedenle ürünün saflaĢtırılmasını 

kolaylaĢtırır. Denge verimi, tepkime karıĢımından sürekli ürün çıkarılmasıyla denge 

sınırlarının çok ötesine kadar artabilir. Bu proses ayrıca; enerji, solvent tüketimi, 
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ekipman birim sayısı ve eĢzamanlı sıvı buharlaĢtırma ile sıcak noktalarından kaçınma 

gibi önemli avantajlar sağlamaktadır. Bu avantajlar; sermaye yatırımı ve iĢletme 

maliyetlerinde düĢüĢ sağlamaktadırlar. Bununla birlikte RD‟nin uygulaması, örneğin; 

damıtma ve tepkime için ortak çalıĢma aralığı (sıcaklık ve basınç) ve uygun kalıĢ süresi 

özelliklerinin sağlanmasında zorluklar gibi kısıtlamalarla bir miktar sınırlıdır. Diğer bir 

deyiĢle RD uygulamaları, tepkime oranlarının oldukça yüksek olduğu ve tepkime ile 

ayrıĢma için uygun sıcaklık dağılımında herhangi bir uyumsuzluk bulunmadığı 

prosesler ile sınırlıdır. Kimyasal tepkime ile ısı ve kütle transferlerinin güçlü 

etkileĢimleri nedeniyle RD davranıĢı iĢletme değiĢkenlerine karĢı oldukça karmaĢık ve 

yüksek hassaslıktadır. Dolayısıyla, RD kolonlarının tasarımına özel dikkat 

gösterilmelidir (Tavan ve Hosseini 2013). 

Tepkimeli damıtma prosesinin çok yaygın olarak uygulandığı esterleĢme 

reaksiyonlarıdır. Metil asetat ve etil asetat uygulaması en yüksek ester bileĢiklerinin 

baĢını çekmektedir. EsterleĢme reaksiyonlarının dengesi sınırlı reaksiyon olduğu için, 

tepkime gerçekleĢtikten sonra bazı ayırma proseslerinin uygulanması gerekliliği ortaya 

çıkmaktadır. Tepkimeli damıtma kolonu kullanılarak meydana gelebilecek bu sorun 

kaldırılabilmektedir (Bayram 2010). 

3.1.1 Tepkimeli damıtma kolonu kullanımının sağladığı avantajlar 

Tepkimeli damıtmanın baĢlıca avantajları aĢağıdaki gibidir. 

 Termodinamik sınırların üstesinden gelebilir. 

 Tepkime bölgesinden sınırlayıcı ikincil dönüĢüm ürünlerinin hızla uzaklaĢtırma 

yoluyla ayrılmasının sağlar. 

 Daha iyi iĢletmeye sahip olmasıdır. 

 Daha düĢük maliyetli olmasıdır (Kolah vd. 2008). 

 Denge sınırlamalı tepkimelerde tam dönüĢümü sağlar. 

 Minimum ayırma birimlerine sahiptir. 

 Daha az atık oluĢumunu sağlar (Prohit vd. 2013). 
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 Tepkime sıcaklığının, doğrudan tepkime karıĢımının damıtılması için tepkime 

bölgesi içerisinde kullanılması sonucu enerji tasarrufu sağlar (Smejkal vd. 

2009). 

 Hammadde kullanımını azaltmaktadır. 

3.1.2 Tepkimeli damıtma kolonu kullanımının sebep olduğu dezavantajlar 

 

 Proses kontrolünde ayrıca tasarımında büyük karmaĢıklıklar içermesidir. 

 Genellikle çok sayıda yatıĢkın durum içermektedir (Kolah vd. 2008). 

 Tepkime ve faz dengesi arasındaki karmaĢık etkileĢim nedeniyle, prosesin 

doğrusal olmama durumu yüksektir (Prohit vd. 2013). 

 Tepkime ve damıtma için ortak çalıĢma koĢullarının oluĢturulması 

gerekmektedir. 

 

3.2 Metil Asetat Tepkimesi 

 

Metil asetat tepkimesi tipik tepkimeli damıtmaya ait üretim prosesidir. Metil asetat 

üretiminde, hammadde olarak metanol ve asetik asit kullanılır, ürün metil asetattır. 

Tepkime denklemi aĢağıdaki gibidir: 

HAc + MeOH 
  

  
 ⃖         MeAc + H2O                               (3.1) 

Tepkime tersinir bir kinetik tepkimedir. 

k+ = 2.961 x 10
4
 exp(

      

  
)                      (3.2) 

k- = 1.384 x 10
6
 exp(

      

  
)           (3.3) 

k+ ve k- sırasıyla ileri ve geri tepkime hız sabitleridir (Bo vd. 2017). 
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Buradaki uygulama prensibi Le Chatelier ilkesinden faydalanılarak açıklanabilir: 

GerçekleĢen reaksiyondan sonra elde edilen ürünler ayırmayla bulunduğu bölgeden 

uzaklaĢtırılır. Bu sayede tepkime ürünlerin olduğu tarafa kayacaktır. Böylece tepkimede 

gerçekleĢen dönüĢümün miktarı artacaktır. Geri tarafa doğru tepkimenin dönüĢebileceği 

net bir noktaya kadar tesirinin mümkün olduğu bellidir. UlaĢılabilecek bu noktadan 

sonra tepkimeden elde edilen ürünlerin deriĢim miktarlarının azaltılması dönüĢümün 

gerçekleĢebileceği miktarı arttırmamaktadır. Tepkimenin geri yöndeki dönüĢüm 

miktarına sağlayabileceği yarar azalır ve dönüĢüm yalnızca alıkonmanın zamanı ve 

reaksiyon hız sabiti fonksiyonu ileri tarafa yönelen reaksiyondan etkilenmektedir. 

Bu sayede aĢağıdaki iĢletme koĢulları ayırt edilebilmektedir; 

 GerçekleĢen dönüĢüm, ayırımı yapılan bileĢenlerin deriĢimlerinden etki aldığı 

aralıktır. Belirtilen aralık „distilasyon ile kontrol‟ olarak adlandırılır. 

 GerçekleĢen dönüĢüm, alıkonma zamanı ile reaksiyon sabitinden etki görebildiği 

aralıktır. Bahsedilen aralık ise „kinetik ile kontrol‟ olarak adlandırılmaktadır 

(Bayram 2010). 

 

3.2.1 Metil asetatın kullanıldığı alanlar 

 

Metil asetat; 

 Önemli bir organik hammaddedir ve asetik anhidrit, metil akrilat, vinil asetat ve 

etil amidi sentezinde yüksek saflıkta kullanılmaktadır. 

 Kaplama malzemeleri, nitro selüloz, selüloz asetat, selüloz eterleri ve elüloit 

sentezindende önemli rol oynamaktadır. 

 PlastikleĢtirici olarak kullanılmaktadır. 

 Bazı yağların üretiminde temel olarak yer almaktadır (Zuo vd. 2014). 
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Çizelge 3.1 Metil asetatın fiziksel özellikleri (Perry ve Green 2008) 

Özellik Birim Değer 

Molce ağırlık g/mol 74.08 

Yoğunluk g/mL 0.924 

Kaynama noktası °C 57.1 

Parlama noktası °C -15.50 

Donma noktası °C -98.7 

 

3.3 Tepkimeli Bir Damıtma Kolonu Prosesinin Matematiksel Olarak Modellenmesi 

 

ġekil 3.1 ile gösterilmiĢ olan bir tepkimeli damıtma kolonunun her bir biriminin 

matematiksel olarak modellemeleri yapılacaktır. 
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1ġekil 3.1 Tepkimeli damıtma kolonunun yapısı 

 

Matematiksel olarak modellememede; 

- Reaksiyon alanına asetik asit ve metanolün sürekli olarak beslendiği, 

- Sıvı fazda tepkimenin gerçekleĢtiği ve kolonunun tamamında buhar akıĢının 

sabit kaldığı, 

- Bütün kolon birimlerinde tamamen karıĢma gerçekleĢtiği, 

Yoğunlaştırıcı(n. birim) 

B Lj+1 

Metanol (F
m
) 

Asetik asit (Fa) 

Ln D Zenginleştirme Bölgesi 

Sıyırma Bölgesi 

Vn-1 

Geri akma cihazı 

Tepkime Bölgesi 

V1 

Kazan (1. birim) 
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- Kazan ve yoğunlaĢtırıcı denge kademeleri olarak varsayılmaktadır. 

Ayrıca radyal yöndeki değiĢimler ihmal edilmiĢtir (Bayram 2010). 

3.3.1 YoğunlaĢtırıcı birimin matematiksel olarak modelleme 

 

AĢağıda belirtilen yoğunlaĢtırıcının kütle ve enerji denklemleri bulunacaktır. 

 

2ġekil 3.2 YoğunlaĢtırıcının Ģematik gösterimi 

 

3.3.1.1 YoğunlaĢtırıcı için toplam kütle denklemi 

 

YoğunlaĢtırıcının olduğu birim n. birimdir, dolayısıyla denklem aĢağıda belirtildiği 

Ģekilde verilmektedir; 

   

  
                                 (3.4) 

 

 

 

ZenginleĢtirme 

Bölgesi 

 
V

n-1
 

 Geri akma cihazı 

L
n
 D 

YoğunlaĢtırıcı(n. birim) 
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3.3.1.2 YoğunlaĢtırıcıda bileĢenlerin kütle denklikleri 

 

BileĢen i. seçiminde; 

 

         

  
                              (3.5) 

  
     

  
     

   

  
                             (3.6) 

  
     

  
                                            (3.7) 

  
     

  
                                            (3.8) 

  
     

  
                                               (3.9) 

  
     

  
                          (3.10) 

     

  
 

                   

  
       (3.11) 

     

  
 

                 

  
       (3.12) 

 

3.3.1.3 YoğunlaĢtırıcıda enerji korunumunun denklemi 

 

Enerji korunumunun denkliği Denklem 3.13‟te belirtilmiĢtir. 

 

       

  
                           (3.13) 

3.3.2 Kolon matematiksel olarak modellenmesi 

 

Kolon denkliğinde akı aĢağıda belirtildiği gibi ele alınıĢtır; 
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3ġekil 3.3 Tepkimenin gerçekleĢtiği hacim elemanının gösterimi 

 

Sıvı fazın hacim elemanının bulunması; 

i. bileĢende, j=2‟den n-1‟e; 

 

         

  
|
 

 
         

  
|
    

 
      

  
|
 

 
      

  
|
    

              

 
   (      )

    
           (3.14) 

         
|
 
          

|
    

       |        |    
                  

 
   (      )

  
           (3.15) 

𝐿𝑧  

𝑥𝑧 𝑖  

𝐺𝑧  

𝑦𝑧𝑖  

𝑧 
𝐹𝑎 

𝑥𝑓𝑎  

𝐹𝑚 

𝑥𝑓𝑚  
𝑧   𝑧 

𝐿𝑧  𝑧 

𝑥 𝑧  𝑧  𝑖 

𝐺𝑧  𝑧 

𝑦 𝑧  𝑧  𝑖 

𝑥𝑖 

𝑁𝐿𝑖 

𝑁𝐺𝑖 

𝑦𝑖  
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Δz→0 olarak limit iĢlemi yapılırsa; 

Besleme yapılan birimler için; 

 

 
 

  
         

 
 

  
                    

         

  
    (3.18) 

 

Diğerlerinde ise; 

 
 

  
                    

 (      )

  
      (3.19) 

 

Buhar fazının hacim elemanının bulunması; 

i. bileĢende, j=2‟den n-1‟e; 
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Δz→0 olarak limit iĢlemi yapılırsa; 

 

  
         

 
 

  
         

     
 (     

 
 )

  
       (3.24) 

Tepkime yalnız sıvı faz ile gerçekleĢtiği varsayımıyla; 

Besleme yapılan her birimde; 

 

  
         

 
 

  
         

     
 (     

 
 )

  
       (3.25) 

Diğerlerinde ise; 

 

  
         

     
 (     

 
 )

  
                    (3.26) 

3.3.3 Kazan biriminin matematiksel olarak modellenmesi 

 

Kazan biriminin matematiksel modellenmesinde kullanılacak kazan birimi ġekil 3.4‟te 

verilmiĢtir. 

 

4ġekil 3.4 Kazan biriminin gösterimi 
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3.3.3.1 Kazan biriminde toplam kütle denkliği 

 

Kazan birimi için toplam kütle denkliği Denklem 3.27‟deki gibi verilmektedir.. 

   

  
                       (3.27) 

3.3.3.2 Kazan birimi bileĢenlerinin kütle denklikleri 

 

j = n ve i. bileĢenlerde; 

 (      )

  
                                    (3.28) 

  
     

  
                                    

   

  
    (3.29) 

  
     

  
                                    (               ) (3.30) 

  

     

  
                                                      

                    (3.31) 

  
     

  
                                                     (3.32) 

  
     

  
     (           )    (         )      (        )   (3.33) 

     

  
 

    (           )   (         )     (        )

  
     (3.34) 

j=1 olduğundan; 

     

  
 

  (         )   (         )     (        )

  
      (3.35) 
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3.3.3.3 Kazan Biriminin enerji denklikleri 

 

 (    )

  
                           (3.36) 

 (    )

  
   

   

  
   

   

  
                         (3.37) 

 

   

  
 süre ile değiĢimi olmadığı için ihmal edilebilmektedir. 

   

  
            (3.38) 

 

Böylece aĢağıda belirtilen denklikler yazılabilmektedir; 

 

 (    )

  
   

   

  
                          (3.39) 

  
   

  
                           (3.40) 

  (               )                         (3.41) 

                                               (3.42) 

                                               (3.43) 

                                         (3.44) 

                                         (3.45) 

  (     )      (       )                 (3.46) 

(     )  
    (       )           

  
      (3.47) 

   
    (       )           

(     )
        (3.48) 
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j=1 oldığunda; 

   
                    

       
        (3.49) 

   ∑ (           
  )

 
           (3.50) 

   ∑ (         
  )

 
           (3.51) 

   ∑ (         
       )

 
           (3.52) 

Sıvı-buhar dengesinde; 

j=1‟den n‟ye alınırsa; 

∑     
 
               (3.53) 

∑     
 
               (3.54) 

                       (3.55) 

 

3.4 Oransal-Ġntegral-Türevsel (PID) Kontrol 

 

Endüstride en yaygın olarak kullanılanlar PID kontrol edicilerdir, aslında, kontrol 

döngülerinin % 95'i PID kullanır ve bunların çoğu PI'dir. En önemli özellikleri 

Ģunlardır: geri bildirim sağlar, integral davranıĢı ile kararlı durum ofsetlerini ortadan 

kaldırma yeteneğine sahiptir ve türev davranıĢı yoluyla geleceği tahmin edebilir. Ek 

olarak, sadece çok az sayıda parametrenin ayarlanması gerekmektedir. Bir PID kontrol 

edicide ayarlanacak parametre sayısı çok az olmasına rağmen, kurulu kontrol edicilerin 

% 30'undan fazlası manuel modda çalıĢmakta ve otomatik modda çalıĢan döngülerin % 

65'i yetersiz olarak ayarlanmaktadır. Buna göre, birçok ayarlama tekniği vardır ve çoğu 

aĢağıdakilere dayanmaktadır: 

1. Ziegler-Nichols yöntemleri gibi ampirik yöntemler, 

2. Analitik yöntemler, örneğin kök yer eğrisi tabanlı teknikler, 

3. Ciancone veya Lopez yöntemleri gibi optimizasyona dayalı yöntemler 
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Tüm bu durumlarda, modelin doğrusal kabul edilebileceği bir çalıĢma noktası için PID 

ayarları elde edilmektedir. Bu, bir proses modelinin geçerlilik bölgesi dıĢında 

çalıĢtığında en uygun ayarın yapılabilmesi anlamına gelmektedir. Bu durum; referansın 

bir ayar noktası değil, bir yörünge olduğunda yaygındır (robot kontrolü, fırınlardaki 

ısıtma yolları, RD kolon kontrolü, vb.). Bu sorunu çözmek için alternatif bir yöntem, 

farklı çalıĢma bölgeleri için bir model elde etmek, her biri için bir PID denetleyicisi 

ayarlamak ve çalıĢma bölgesine bağlı olarak bir denetleyiciden diğerine geçmek için bir 

mekanizma oluĢturmaktır (kazanç planlaması) (Behroozsarand ve Shafiei 2011). 

 

3.4.1 Paralel yapıdaki PID kontrol Ģeması 

 

PID kontrol algoritmasının paralel yapısı aĢağıdaki gibi verilmektedir (Seborg vd. 

2011). 

 

 

ġekil 3.5 Paralel yapıdaki PID kontrolün blok diyagramı 

 

      ̅    *     
 

  
∫         

 

 
 𝜏 

     

  
+     (3.56) 

 

KarĢılık gelen transfer fonksiyonu; 
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   *  

 

   
 𝜏  +        (3.57) 

 

3.4.2 Seri yapıdaki PID kontrol Ģeması 

 

Tarihsel olarak, bir PI (oransal integral) elemanı ve bir PD (oransal türevsel) elemanının 

seri olarak çalıĢtırılması için önce analog kontrolörlerin (hem elektronik hem de 

pnömatik) oluĢturulması uygun olmuĢtur. PID kontrolünün seri yapısı, aĢağıda 

gösterildiği gibidir. Temelde, PD elemanının mı yoksa PI elemanının mı önce geldiği 

fark etmemektedir. 

 

 

ġekil 3.6. PID kontrolünün seri yapısının blok diyagramı 

 

Denklemi aĢağıdaki gibi verilmektedir. 

 

     

    
   (

     

   
) (

     

      
)        (3.58) 

 

3.4.3 GeniĢletilmiĢ PID kontrol 

 

GeniĢletilmiĢ PID kontrolünün denklemi aĢağıdaki gibidir. 

      ̅           ∫         
 

 
   

     

  
     (3.59) 
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GeniĢletilmiĢ forma iliĢkin kontrol edici parametrelerinin, KC, 𝜏I ve 𝜏D standart 

parametreleri yerine üç kazanç (KC, KI ve KD) olduğuna dikkat edilmelidir. PID 

kontrolünün geniĢletilmiĢ formu MATLAB'da (Mathworks 2011) kullanılmaktadır. 

3.5 Sistem Tanımlama ve Model Öngörmeli Kontrol 

 

Temel MPC kavramı aĢağıdaki gibi özetlenmiĢtir. GiriĢ ve çıkıĢ değiĢkenleri üzerindeki 

eĢitsizlik sınırlamalarını yerine getirirken çok girdi, çok çıktı iĢlemini kontrol edileceği 

varsayılmıĢtır. Prosesin makul derecede doğru bir dinamik modeli mevcutsa, çıktıların 

gelecekteki değerlerini tahmin etmek için model ve mevcut ölçümler 

kullanılabilmektedir. Ardından giriĢ değiĢkenlerinde uygun değiĢiklikler hem 

tahminlere hem de ölçümlere dayanarak hesaplanabilmektedir. Esas itibariyle, tek giriĢ 

değiĢkenlerindeki değiĢiklikler, proses modeli tarafından temsil edilen girdi-çıktı 

iliĢkileri göz önüne alındıktan sonra koordine edilebilir. MPC uygulamalarında, çıkıĢ 

değiĢkenleri aynı zamanda kontrol edilen değiĢken (CV) olarak da adlandırılır, giriĢ 

değiĢkenleri de ayar değiĢkeni (MV) olarak adlandırılmaktadır. Ölçülen bozucu 

büyüklükleri (DV) veya ileri besleme değiĢkenleri olarak adlandırılmaktadır. Bu 

terimler birbirlerinin yerine kullanılabilmektedir (Seborg vd. 2011). 

 

Model öngörmeli kontrol birkaç önemli avantaj sunmaktadır. 

- Proses modeli giriĢ, çıkıĢ ve bozucu büyüklükler arasındaki dinamik ve statik 

etkileĢimleri yakalamaktadır. 

- GiriĢ ve çıkıĢlardaki kısıtlamalar sistematik bir Ģekilde değerlendirilmektedir. 

- Kontrol hesaplamaları, optimum ayar noktalarının hesaplanması ile koordine 

edilebilmektedir. 

- Doğru model tahminleri, olası sorunların erken uyarılarını sağlayabilir. 

Açıkça, MPC‟nin baĢarısı (veya herhangi bir diğer model tabanlı yaklaĢım) proses 

modelinin doğruluğuna bağlıdır. YanlıĢ tahminler, sorunları daha iyi yerine daha kötü 

hale getirebilir (Seborg vd. 2011). 
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Bir MPC kontrol cihazının genel amaçları aĢağıdaki gibi özetlenmiĢtir. 

- GiriĢ ve çıkıĢ kısıtlamalarının ihlal edilmesi önlenmelidir. 

- Diğer çıkıĢları belirtilen aralıklarda tutarken, bazı çıkıĢ değiĢkenleri en uygun 

ayar noktalarında çalıĢtırılmalıdır. 

- GiriĢ değiĢkenlerinin aĢırı hareketi önlenmelidir. 

- Bir sensör veya uyarıcı mevcut değilse, mümkün olduğunca çok sayıda proses 

değiĢkeni kontrol edilmelidir. 

 

ġekil 3.7‟de bir model öngörmeli kontrol sisteminin blok Ģeması gösterilmiĢtir. 

 

5ġekil 3.7 Model öngörmeli kontrol için blok Ģeması 
 

ÇıkıĢ değiĢkenlerinin mevcut değerlerini tahmin etmek için bir proses modeli 

kullanılmaktadır. Artık değerler, gerçek ve öngörülen çıktılar arasındaki farklar, bir 

öngörü bloğuna geri besleme sinyali olarak kullanılmaktadır. Öngörüler, her örnekleme 

anında gerçekleĢtirilen iki tür MPC hesaplamasında kullanılır: ayar noktası 

hesaplamaları ve kontrol hesaplamalarıdır. GiriĢ ve çıkıĢ değiĢkenleri üzerindeki üst ve 

alt sınırlar gibi eĢitsizlik kısıtlamaları her iki hesaplama türüne dahil edilebilir. MPC 

konfigürasyonun modeli prosese paralel olarak hareket eder ve artık değer geri besleme 

Artık değerler 

Girdiler 

Ayar noktaları 

(hedefler) 

Model 

çıktıları 

Proses 

çıktıları Girdiler Öngörülen 

çıktıları 

Öngörü Proses 

Ayar noktası 

hesaplamaları 

Kontrol 

hesaplamaları 

Model 
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sinyali olarak kullanılmaktadır. Ancak, kontrol ve ayar noktası hesaplamalarının 

koordinasyonu MPC‟nin benzersiz bir özelliğidir (Seborg vd. 2011).  

Hedef olarak da adlandırılan kontrol hesaplamaları için ayar noktaları, geleneksel olarak 

doğrusal bir model olan prosesin kararlı durum modeline dayanan ekonomik bir 

optimizasyondan hesaplanmaktadır. Tipik optimizasyon hedefleri arasında bir kar 

fonksiyonunu en üst düzeye çıkarmak, bir maliyet fonksiyonunu en aza indirmek veya 

bir üretim oranını en üst düzeye çıkarmak yer almaktadır. Ayar noktalarının optimum 

değerleri, değiĢken proses koĢullarından, özellikle de eĢitsizlik kısıtlamalarındaki 

değiĢkenlerden dolayı sık sık değiĢmektedir. Kısıtlama değiĢiklikleri, proses koĢulları, 

ekipman ve enstrümantasyondaki değiĢikliklerin yanı sıra fiyatlar ve maliyetler gibi 

ekonomik verilerden kaynaklanmaktadır. MPC‟de ayar noktaları, kontrol hesaplamaları 

yapıldığı zaman tipik olarak hesaplanmaktadır (Seborg vd. 2011). 

MPC hesaplamaları, mevcut ölçümlere ve çıktıların gelecekteki değerlerinin 

tahminlerine dayanmaktadır. MPC hesaplamalarının amacı, öngörülen yanıtın ayar 

noktasına en uygun Ģekilde hareket etmesi için kontrol hareketlerinin (yani, ayarlanmıĢ 

giriĢ değiĢkenlerinin) bir dizisini belirtmektedir. SISO (tek girdili tek çıktılı) kontrolü 

için gerçek çıktı y, öngörülen çıktı ŷ ve ayarlanan girdi u, ġekil 3.8‟de gösterilmektedir. 

Geçerli örnekleme anında, k ile gösterilen MPC stratejisi, {u (k + i – 1), i = 1,2,…,M} 

giriĢinin M değerlerini hesaplamaktadır. Ayar, u(k) akım giriĢinden ve M-1 gelecekteki 

giriĢlerinden oluĢmaktadır. M kontrolü hareket ettikten sonra giriĢ sabit tutulmaktadır. 

Girdiler, bir P öngörülen çıkıĢ dizisi {ŷ (k + i), i = 1,2,…,P}, ayar noktasına optimum 

yolla ulaĢacak Ģekilde hesaplanmaktadır. Kontrol hesaplamaları, bir amaç fonksiyonunu 

optimize etmeye dayanmaktadır. P öngörüsünün sayısı, tahmin ufku olarak 

adlandırılırken, kontrol hareketlerinin sayısı M kontrol ufku olarak adlandırılmaktadır. 

MPC‟nin ayırt edici bir özelliği, uzaklaĢan ufuk yaklaĢımıdır. Her bir örnekleme anında 

bir M kontrol hareket dizisi hesaplanmasına rağmen, yalnızca ilk hareket gerçekten 

uygulanmaktadır. Ardından, yeni ölçümler hazır olduktan sonra, bir sonraki örnekleme 

anında yeni bir dizi hesaplanır; yine sadece ilk giriĢ hareketi uygulanmaktadır. Bu 

prosedür her örnekleme anında tekrar edilir (Seborg vd. 2011).  
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6ġekil 3.8 Model öngörmeli kontrol için temel kavramlar 

 

3.5.1 Model öngörmeli kontrol hesaplamaları 

 

ġekil 3.9‟daki akıĢ Ģeması MPC hesaplamalarına genel bir bakıĢ sunmaktadır. Yedi 

adım, her kontrol uygulama zamanında gerçekleĢtirildikleri sırada gösterilmektedir. 

Basit olması için, kontrol uygulama zamanlarının ölçüm örnekleme anlarıyla iliĢkili 

olduğu varsayılmaktadır (Seborg vd. 2011). 

MPC uygulamalarında, hesaplanan MV hareketleri genellikle akıĢ kontrol döngüleri 

gibi DağıtılmıĢ Kontrol Sistemi (DCS) seviyesindeki düzenleyici kontrol döngüleri için 

ayar noktaları olarak uygulanmaktadır. Bir DCS kontrol döngüsü devre dıĢı bırakılmıĢ 

veya manuel olarak yerleĢtirilmiĢse, MV artık kontrol için kullanılamamaktadır. Bu 

durumda, kontrol serbestlik dereceleri azalmaktadır. Bir MV kontrol için mevcut 

olmasa da, ölçülüyorsa bir bozucu büyüklük olarak iĢlev görebilmektedir. 

MPC hesaplamalarının 1. adımında, yeni proses verileri prosese dahil olan düzenleyici 

kontrol sistemi aracılığıyla elde edilmektedir. Ardından, proses modeli ve yeni veriler 

kullanılarak adım 2‟de yeni çıktı öngörüleri hesaplanmaktadır. Her kontrol 
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uygulamasından önce, MPC hesaplamaları için Ģu anda hangi çıkıĢların (CV‟ler), 

giriĢlerin (MV‟ler) ve bozucu büyüklüklerin (DV‟ler) mevcut olduğunu belirlemek 

gerekmektedir. Bu adım 3 eylemine, mevcut kontrol yapısını belirleme denmektedir. 

Kontrol hesaplamaları için mevcut değiĢkenler çeĢitli nedenlerden dolayı bir kontrol 

iĢletim zamanından diğerine değiĢebilmektedir. Kontrol yapısı bir kontrol iĢletim 

zamanından diğerine geçerse, sonraki kontrol hesaplamaları kötü hale gelebilmektedir. 

Adım 5 ve 6‟da MPC hesaplamalarını yapmadan önce bu durumları tanımlamak ve 

düzeltmek önemlidir. Kötü Ģartlandırma, mevcut MV‟ler iki veya daha fazla çıkıĢ 

üzerinde çok benzer etkiler yarattığında meydana gelmektedir. Sonuç olarak, mevcut 

kontrol yapısı için proses kazanç matrisinin durum sayısını hesaplayarak kötü 

koĢullanmayı (Adım 4) kontrol etmek önemlidir. 

MPC uygulamalarında en büyük faydalar, optimum çalıĢma koĢullarının (ayar noktası 

hesaplamaları) belirlenmesi ve prosesin bu ayar noktalarının kontrol hesaplarına dayalı 

olarak en uygun Ģekilde yer değiĢtirmesinden kaynaklanmaktadır. Her iki hesaplama 

türü de girdiler veya çıktılar üzerindeki üst ve alt sınırlar gibi eĢitsizlik sınırlarını yerine 

getirirken belirli bir amaç fonksiyonunu optimize etmektedir. Son adım, ġekil 3.9‟daki 

adım 7, hesaplanan kontrol iĢlemlerini, genellikle DCS seviyesindeki düzenleyici PID 

kontrol döngülerine ayar noktaları olarak uygulamaktadır (Seborg vd. 2011). 
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1ġekil 3.9 MPC hesaplamaları için akıĢ Ģeması 

 

1.  Yeni veri al 

 (CV, MV ve DV değerleri) 

2. Model öngörülerini güncelle 

       (çıktı geri beslemesi) 

3. Kontrol yapısını belirle 

4.      Kötü koĢullarda olup olmadığını 

  kontrol edin 

5.    Ayar noktalarını/ hedefleri hesapla 

         (kararlı durum optimizasyonu) 

6. Kontrol hesaplamalarını gerçekleĢtirin 

    (dinamik optimizasyon) 

7.   MV‟leri prosese gönderin 
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4. MATERYAL VE YÖNTEM 

4.1 Aspen HYSYS ile Metil Asetat Üretiminin Benzetimi 

Metil asetat, metanol ile asetik asitin esterleĢme tepkimesi sonucunda oluĢmaktadır. Bu 

çalıĢmada esterleĢme tepkimesinin, hem tepkimenin hem de ayrıma iĢleminin bir arada 

gerçekleĢtiği Aspen HYSYS (Aspen Tech. 2013) programı ile tepkimeli damıtma 

kolonunda benzetimi yapılmıĢtır. Proseste asetik asit ve metanol beslemelerinden oluĢan 

iki tane beslemenin yapıldığı hat, kazan, kolon, yoğunlaĢtırıcı, geri akma, alt ile üst 

ürünler için toplama hatları bulunmaktadır. Tepkimeli damıtma kolonun Ģekli ġekil 4.1 

ile verilmektedir. 

 

1ġekil 4.1 Tepkimeli damıtma kolonu konfigürasyonu 
 

Aspen HYSYS programında düzenlenmiĢ olan sistem ise ġekil 4.2‟de verilmiĢtir. 
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2ġekil 4.2 Aspen HYSYS programında damıtma kolonunun ve akımların gösterimi 

 

BileĢenler kolona girip tepkime gerçekleĢmeye baĢladıktan sonra, kolonun üst bölgesi 

olan zenginleĢtirme bölgesinden metil asetat, alt bölgesi olan sıyırma bölgesinden ise su 

diğer bileĢenlerden ayrılarak elde edilmiĢtir. 

 

4.2 Aspen HYSYS Programına Değerlerin Tanımlanması 

 

Literatür çalıĢmasında kullanılmıĢ olan termodinamik model NRTL (rastgele olmayan 

iki sıvı) (Zuo vd. 2014) olarak belirlenmiĢtir. NRTL modelin açıklaması EK-1‟de 

verilmiĢtir. Prosesin benzetimi yapılırken ilk olarak programda, tepkimeye giren asetik 

asit, metanol ile ürünler metil asetat ve su bileĢen seçimleri yapılmıĢtır. Tepkime, daha 

önce belirtilmiĢ olan 1 numaralı denklem aĢağıdaki gibi sisteme tanımlanmıĢtır. Bu 

sebeple tepkime kinetik olarak benzetim programı için seçilmiĢtir. 

 

HAc + MeOH 
  

  
 ⃖         MeAc + H2O       (4.1) 

  

Kinetik veriler için EĢitlik 2 ve 3, aĢağıdaki değerler kullanılmıĢtır. 

k+ = 2.961 x 10
4
 exp(

      

   
)        (4.2) 
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k- = 1.384 x 10
6
 exp(

      

   
)        (4.3) 

 

Çizelge 4.1‟de verilen ileri tepkime kinetikleri sisteme tanımlanmıĢtır. 

  

Çizelge 4.1 Ġleri tepkime kinetikleri (Bo vd. 2017) 

k
0

self (1⁄s) EA (kJ⁄kmol) 

2.961x10
4
 -49190 

 

Son olarak termodinamik modelin ataması yapılarak tepkimeli damıtma kolonu ve 

bileĢenlerin özelliklerinin sisteme tanımlanması adımına geçilmiĢtir. 

Tepkimeli damıtma kolonu seçilmiĢ ve kolona giren ve çıkan bileĢen akımları ile ısılar 

sisteme eklenmiĢtir. Çizelge 4.2‟de metil asetat üretimi amacıyla sisteme beslemesi 

yapılan asetik asit ve metanol bileĢenleri için benzetimde kullanılmıĢ olan özellikler 

belirtilmiĢtir.  

Çizelge 4.2 Besleme akımı özellikleri (Bo vd. 2017) 

 Astik asit Metanol 

Sıcaklık (ºC) 25 25 

Basınç (kPa) 101 101 

 
Molar akıĢ 

hızı (kmol/h) 
 

Asetik asit 50 - 

Metanol - 50 

Metil asetat - - 

Su - - 
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Besleme akımlarının özelliklerinin sisteme tanımlanması tamamlandıktan sonra 

damıtma kolonu için gerekli özellikler tanımlanır. Çizelge 4.3‟te damıtma kolonunun 

tanımlanmasında kullanılan özellikleri verilmiĢtir. 

Çizelge 4.3 Damıtma kolonu özellikleri (Bo vd. 2017) 

Özellikler Değer 

Kademe sayısı (N) 30 

Asetik asit besleme kademesi 4 

Metanol besleme kademesi 25 

Reaksiyonun gerçekleĢtiği kademeler 5-24 

Geri akma oranı 1.5 

Kolon iĢletme basıncı (kPa) 101 

 

Kolon basıncı 101 kPa olduğu için kazan ve yoğuĢturucu basınçları da 101 kPa olarak 

sisteme tanımlanmıĢtır.  
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5. ARAġTIRMA BULGULARI 

 

5.1 Aspen HYSYS ile Yapılan ÇalıĢmalar 

 

Metil asetatın elde edildiği tepkimeli damıtma kolonu sisteminin simülasyon çalıĢması 

Aspen HYSYS ile yapılmıĢtır. Öncelikle sistem yatıĢkın olarak çalıĢtırılmıĢtır. YatıĢkın 

çalıĢma sonrası en uygun çalıĢma koĢulları için sistem optimizasyonu yapılmıĢtır ve 

yüksek verim ile metil asetat üretimi amaçlanmıĢtır. Daha sonra sistem dinamik olarak 

çalıĢtırılıp alt ve üst akımın kontrolü sağlanmıĢ, ayrıca sistem kazancı, ölü zaman ve 

zaman sabiti belirlenmiĢtir. Burada elde edilen veriler ile sistemin iletim fonksiyonu 

elde edilmiĢtir. Belirlenen kazanç, ölü zaman ve zaman sabiti model öngörmeli kontrole 

uygulanıp model öngörmeli kontrol sonuçları elde edilmiĢtir. 

 

5.1.1 ÇalıĢmaların yatıĢkın haldeki sonuçları 

 

Kolon simülasyonu sonucu elde edilen alt ürün ve üst ürün akımlarının yatıĢkın hal 

molar akıĢ hızı ve mol kesri verileri aĢağıdaki Çizelge 5.1 ve Çizelge 5.2‟de 

belirtilmiĢtir. 

 

Çizelge 5.1 Alt ürün akımı bileĢimi 

 Alt Ürün Akımı  

BileĢen Molar akıĢ hızı (kmol/h) Mol kesri 

Su 35.185 0.7037 

Metanol 7.54 0.1508 

Asetik asit 7.275 0.1455 

Metil asetat 0.00 0.00 
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Çizelge 5.2 Üst ürün akımı bileĢimi 

Üst Ürün Akımı 

BileĢen Molar akıĢ hızı (kmol/h) Mol kesri 

Su 7.275 0.1455 

Metanol 0.0000 0.0000 

Asetik asit 0.27 0.0054 

Metil asetat 42.455 0.8491 

 

Çizelge 5.3 ile yatıĢkın hal çalıĢma sonucu elde edilen akımların özellikleri 

belirtilmiĢtir. 

 

Çizelge 5.3 Akımların özellikleri 

 Asetik asit Metanol Metil asetat Alt ürünler 

Sıcaklık(ºC) 25 25 56.19 87.23 

Basınç(kPa) 101 101 101 101 

Molar akıĢ 

hızı (kmol/sa) 
50 50 50 50 

Kütlesel akıĢ 

hızı (kg/sa) 
3003 1602 3292 1312 

Sıvı akıĢ hızı 

(m
3
/sa) 

2.856 2.013 3.495 1.354 

Molar entalpi 

(kJ/kmol) 
-4.606x10

5 
-2.394x10

5
 -4.149x10

5
 -2.983x10

5
 

Molar entropi 

(kJ/kmol-C) 
70.85 46.66 133.9 50.10 

Isı akıĢı 

(kJ/sa) 
-2.303x10

7
 -1.197x10

7
 -2.074x10

7
 -1.491x10

7
 

 

Kademe sayısı ile bileĢen mol kesirlerinin değiĢimleri ġekil 5.1‟de verilmiĢtir. 
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1ġekil 5.1 Kademe sayısı ile bileĢen mol kesirleri değiĢimi 

 

YatıĢkın koĢulda kolon sıcaklık değiĢimi ġekil 5.2‟de verilmiĢtir. 

 

 

1ġekil 5.2 YatıĢkın koĢul kolon sıcaklık değiĢimi 

M
o

l k
es

ri
 

T 
(°

C
) 
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Prosesin giriĢ değiĢkenleri olan besleme akıĢ hızları, geri akma oranı ve kazana verilen 

ısı değerlerinin optimum koĢulları belirlenmiĢtir. Besleme akımları olan asetik asit ve 

metanol akıĢ hızları sırasıyla 25-65 kmol/h aralığında değerler verilerek elde edilen 

metil asetat mol kesirleri incelenmiĢtir. Asetik asit akıĢ hızının değiĢimi ile elde edilen 

metil asetatın ve diğer bileĢenlerin mol kesirleri ġekil 5.3‟de verilmiĢtir. 

 

 

ġekil 5.3 Asetik asit besleme akıĢ hızı değiĢimi ve üst ürün bileĢen mol kesri değiĢimi 

 

Asetik asit besleme akıĢ hızları değiĢimlerine göre elde edilen veriler sonucunda 50 

kmol/h akıĢ hızı ile besleme yapıldığında elde edilen metil asetat mol kesri 0.8491, 55 

kmol/h olarak besleme yapıldığında ise metil asetat mol kesri 0.8536 olduğu 

belirlenmiĢtir. 60 kmol/h değerinde 0.8539 mol kesri elde edilmektedir ancak, besleme 

akıĢ hızı büyük miktarda artmasına rağmen elde edilen metil asetat mol kesrinde büyük 

fark olmamıĢtır. Bu sebeple en uygun asetik asit besleme akıĢ hızı değeri 55 kmol/h 

alınmıĢtır. 

 

Metanol besleme akıĢ hızlarına göre üst akımda elde edilen metil asetat ve diğer 

bileĢenlerin mol kesirlerinin değiĢimi ġekil 5.4‟de verilmiĢtir. 
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ġekil 5.4 Metanol besleme akıĢ hızına göre üst ürün bileĢen mol kesirleri değiĢimleri 

 

Metanol akıĢ hızları ile metil asetat üretiminin değiĢimi incelenmesi sonucunda; akıĢ 

hızı 45 kmol/h iken üst üründe elde edilen metil asetat mol kesri 0.8470, akıĢ hızı 50 

kmol/h olarak değiĢtirildiğinde 0.8491 mol kesrine sahip metil asetat elde edilmiĢtir. 55 

kmol/h besleme hızı ile metanol beslendiğinde ise metil asetat mol kesri 0.8509 olarak 

gerçekleĢmiĢtir.  

 

Besleme akımlarının belirtilen akıĢ hızları değiĢimleri ile üst üründe elde edilen metil 

asetat mol kesri sonuçlarına göre asetik asit için en uygun besleme akıĢ hızının 55 

kmol/h, metanol için ise en uygun besleme akıĢ hızının 50 kmol/h olduğu belirlenmiĢtir. 

Besleme akıĢ hızının daha fazla artırılması metil asetat üretiminde belirgin 

büyüklüklerde farklara yol açmamıĢtır, hatta azalmaya yol açabileceği tespit edilmiĢtir. 

 

Belirtildiği gibi besleme akıĢ hızları metanol için 50 kmol/h, asetik asit için 55 kmol/h 

olarak alınmıĢ ve geri akma oranına farklı değerler verilmiĢtir, bunun sonucunda da üst 

ürün metil asetat mol kesri değiĢimi incelenmiĢtir. ġekil 5.5‟te yapılan çalıĢma ile 

bulunmuĢ olan sonuçlar gösterilmiĢtir. 
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ġekil 5.5 Geri akma oranı değiĢimi ile üst ürün metil asetat mol kesri değiĢim değerleri 

 

Geri akma oranına göre metil asetat mol kesri incelendiğinde; geri akma oranı 1.5 iken 

metil asetat mol kesri 0.8491, 2.3 değerinde mol kesri 0.9631, 2.4 değerinde mol kesri 

0.9728 olarak belirlenmiĢtir. Geri akma oranı 2.3‟ten daha yüksek değerler aldığında ise 

metil asetat mol kesrinde belirgin artıĢ olmamaktadır. Bu sebeple en uygun geri akma 

oranı 2.3 olarak belirlenmiĢtir. 

Optimum çalıĢma koĢullarına göre elde edilen bileĢen mol kesirleri dağılımları ġekil 

5.6‟da verilmiĢtir. 
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1ġekil 5.6 Optimum çalıĢmada kademe sayısı ile bileĢen mol kesirleri değiĢimi 

 

Optimum çalıĢma koĢullarına göre ġekil 5.7‟de kolon sıcaklığının kademelere göre 

değiĢim grafiği mevcuttur. 

 

1ġekil 5.7 Optimum çalıĢmada yatıĢkın koĢul kolon sıcaklık değiĢimi 

M
o

l k
es

ri
 

T 
(°

C
) 
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Optimum değerler ile çalıĢma sonucu alt ürün ve üst ürün bileĢimleri ile özellikleri 

aĢağıdaki tablolarda mevcuttur. 

Çizelge 5.4 Optimum koĢul çalıĢması ile üst ürün özellikleri 

Özellikler Miktar Birim 

Sıcaklık 56.59 
o
C 

Basınç 101 kPa 

Molar akıĢ 50 kmol/h 

Kütlesel akıĢ 3666 kg/h 

Molar entalpi -4.351x10
5
 kj/kmol 

Molar entropi 149.5 kj/kmol-C 

Isı akıĢı -2.176x10
7 

kj/h 

 

Çizelge 5.5 Optimum koĢul çalıĢması ile üst ürün bileĢimi 

Madde Mol Kesri Molar akıĢ hızı (kmol/h) 

Metil asetat 0.9861 49.305 

Metanol 0.0004 0.02 

Asetik asit 0.0005 0.025 

Su 0.0130 0.65 

 

Çizelge 5.6 Optimum koĢul çalıĢması ile alt ürün özellikleri 

Özellikler Miktar Birim 

Sıcaklık 98 
o
C 

Basınç 101 kPa 

Molar akıĢ 55 kmol/h 

Kütlesel akıĢ 1239 kg/h 

Molar entalpi -2.967x10
5
 kj/kmol 

Molar entropi 36.12 kj/kmol-C 

Isı akıĢı -1.632x10
7 

kj/h 
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Çizelge 5.7 Optimum koĢul çalıĢması ile alt ürün bileĢimi 

Madde Mol Kesri Molar akıĢ hızı (kmol/h) 

Metil asetat 0.0000 0.0000 

Metanol 0.0123 0.6765 

Asetik asit 0.1031 5.6705 

Su 0.8846 48.653 

 

5.1.2 Dinamik sistem çalıĢması 

 

MPC sistemine geçmeden önce dinamik sistem ile çalıĢma yapılarak prosesin kazanç, 

ölü zaman ve zaman sabiti değerleri PID kullanılarak elde edilmesi amaçlanmıĢtır. 

Dinamik çalıĢmada prosesin optimum olarak belirlenen akıĢ hızları ve geri akma 

oranları ile çalıĢmalar yapılmıĢtır. 

Dinamik çalıĢma yapılırken öncelikle alt ürüne bir etki verilmeyip, üst ürün PID 

parametrelerini elde etmek için geri akma oranına etki verilmiĢtir. GiriĢ değiĢkeni olan 

geri akma oranı baĢlangıçta vana açıklığı %100 olarak alınmıĢtır. Daha sonra 81. 

dakikada %80 olarak değiĢtirilmiĢtir. Bunun sonucunda elde edilen veriler grafiklere 

geçirilmiĢtir. 
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ġekil 5.8 Geri akma oranına etki verildiğinde üst ürün metil asetat mol kesri değiĢimi 

 

Geri akma oranına verilen etki sonucunda alt akımda oluĢan değiĢim ġekil 5.9‟da 

gösterildiği gibidir. 

 

ġekil 5.9 Geri akma oranına etki verildiğinde alt ürün su mol kesri değiĢimi 
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Geri akma oranına etki verildikten sonra üst ürün ve alt ürün için elde edilen akımların 

özellikleri ve bileĢimleri aĢağıdaki Çizelge 5.8-5.11 ile belirtilmiĢtir. 

 

Çizelge 5.8 Geri akma oranına etki verilmesi sonucunda üst ürün özellikleri 

Özellikler Miktar Birim 

Sıcaklık 46 
o
C 

Basınç 66.53 kPa 

Molar akıĢ 64.49 kmol/h 

Kütlesel akıĢ 3931 kg/h 

Molar entalpi -4.032x10
5
 kj/kmol 

Molar entropi 118.7 kj/kmol-C 

Isı akıĢı -2.608x10
7 

kj/h 

 

Çizelge 5.9 Geri akma oranına etki verilmesi sonucunda üst ürün bileĢimi 

Madde Mol Kesri Molar akıĢ hızı (kmol/h) 

Metil asetat 0.7368 47.5145 

Metanol 0.0009 0.058 

Asetik asit 0.0382 2.4623 

Su 0.2242 14.4552 

 

Çizelge 5.10 Geri akma oranına etki verilmesi sonucunda alt ürün özellikleri 

Özellikler Miktar Birim 

Sıcaklık 94.58 
o
C 

Basınç 85.09 kPa 

Molar akıĢ 46.65 kmol/h 

Kütlesel akıĢ 1064 kg/h 

Molar entalpi -2.986x10
5
 kj/kmol 

Molar entropi 37.08 kj/kmol-C 

Isı akıĢı -1.387x10
7 

kj/h 



43 
 

Çizelge 5.11 Geri akma oranına etki verilmesi sonucunda alt ürün bileĢimi 

Madde Mol Kesri Molar akıĢ hızı (kmol/h) 

Metil asetat 0.0000 0.0000 

Metanol 0.0020 0.0933 

Asetik asit 0.1136 5.2994 

Su 0.8844 41.2573 

 

Elde edilen veriler ile sistemin matematiksel modellemesi yapılmıĢtır. Geri akma 

oranına etki verilmesi ile üst akım için, kazan ısısına etki verilmesi ile de alt akım 

proses ölü zaman denklemleri belirlenmiĢtir. 

 

Geri akma oranına verilen etki ile zamana karĢı metil asetat mol kesri değiĢimi 

grafiğinden yararlanılarak prosesin birinci dereceden ölü zamanlı iletim fonksiyonunu 

elde etmek için aĢağıdaki hesaplamalar yapılmıĢtır. Bunun için ġekil 5.10‟da 

gösterildiği gibi etki sonrası gerçekleĢen dalgalanmaya en yüksek nokta ile en düĢük 

noktalardan yatay çizgiler çekilir. Bu çizgiler ile eğim için eğime teğet olarak çizgi 

çekilerek buralardaki kesiĢimlerin okunması ile ölü zaman denklem değerleri için 

gerekli veriler elde edilmiĢ olur. Teğetin eğiminden K değeri, teğet çizgisinin değdiği 

ilk zaman noktasından θ değeri, son zaman noktası ile ilk zaman noktası arasındaki 

farktan ise 𝜏 değeri elde edilmektedir. Verilen etkiler sonucu elde edilen tüm 

grafiklerden K, θ ve 𝜏 değerlerinin bulunmasında aynı yöntem kullanılmıĢtır. 
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ġekil 5.10 Geri akma oranına etki verildiğinde üst ürün verileri ile ölü zaman denklemi 

       için gerekli verileri okuma Ģeması 

 

Birinci mertebeden ölü zamanlı denklem; 

 

      
     

    
          (5.1) 

Buradan, grafikten okunan değerler ile; 

 

      
           

       
         (5.2) 

 

elde edilir. 

 

Daha sonra birinci mertebeden Pade yaklaĢımı kullanılarak sistemin iletim fonksiyonu 

elde edilir. Birinci mertebeden Pade yaklaĢımı EK-2‟de mevcuttur. 

 

      
           

                 
        (5.3) 
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Sistemin iletim fonksiyonu değerleri kullanılarak Matlab programı (Mathworks 2011) 

yardımı ile sistemin Gm ve Wcg değerleri belirlenmiĢtir. Elde edilen bu değerler 

yardımıyla da Ziegler Nichols yönteminde kullanılan Ku ve Pu değerleri bulunmuĢtur. 

Matlab programı (Mathworks 2011), alınan sonuç ve Ziegler Nichols yöntemi ile PID 

parametrelerinin hesaplamaları EK-3‟te mevcuttur.      

    

Elde edilen üst akım PID parametreleri Çizelge 5.12‟de belirtilmiĢtir. 

 

Çizelge 5.12 Geri akma oranına etki verildiğinde üst akım PID parametreleri 

Parametre Değer Birim 

Kc 9.45  

𝜏I 0.65 h 

𝜏D 0.16 h 

 

Geri akma oranına etki verildiğinde alt akımda meydana gelen değiĢime göre ölü zaman 

denklemi aĢağıdaki gibidir. 

 

      
          

       
         (5.4) 

 

Çizelge 5.13‟te alt akım için hesaplanmıĢ olan PID parametreleri belirtilmiĢtir. 

 

Çizelge 5.13 Geri akma oranına etki verildiğinde alt akım PID parametreleri 

Parametre Değer Birim 

Kc 9.41  

𝜏I 0.85 h 

𝜏D 0.21 h 
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Alt akım sistem yanıtını görmek amacıyla, bu defa üst akıma etki verilmeyip alt akım 

giriĢ değiĢkeni olan kazan ısısına etki vererek sistem yanıtları incelenmiĢtir. Kazan ısısı 

baĢlangıçta vana açıklığı % 0,60 alınmıĢtır. Daha sonra 81. dakikada etki verilerek 

açıklık % 0.75‟e çıkarılmıĢtır. Bunun sonucunda elde edilen veriler grafiklere 

geçirilmiĢtir. 

 

 

ġekil 5.11 Kazan ısısına etki verilince alt ürün su mol kesrinin zamanla değiĢimi 

 

Kazan ısısına etki verilmesi sonucu gerçekleĢen üst ürün metil asetat mol oranı 

değiĢiminin zamana karĢı grafiği ġekil 5.12‟de mevcuttur. 
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ġekil 5.12 Kazan ısısına etki verilince üst ürün metil asetat mol kesri zamanla değiĢimi 

 

GiriĢ değiĢkeni olan kazan ısısına etki verilmesi sonucunda alt akımın ve üst akımın 

özellikleri ve bileĢimleri elde edilmiĢtir. 

 

Çizelge 5.14 Kazan ısısına etki verilmesi sonucunda alt akım özellikleri 

Özellikler Miktar Birim 

Sıcaklık 94.82 
o
C 

Basınç 85.09 kPa 

Molar akıĢ 61.11 kmol/h 

Kütlesel akıĢ 1676 kg/h 

Molar entalpi -3.178x10
5
 kj/kmol 

Molar entropi 47.36 kj/kmol-C 

Isı akıĢı -1.941x10
7 

kj/h 
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Çizelge 5.15 Kazan ısısına etki verilmesi sonucunda alt akım bileĢimi 

Madde Mol Kesri Molar akıĢ hızı (kmol/h) 

Metil asetat 0.0000 0.0000 

Metanol 0.0027 0.165 

Asetik asit 0.2226 13.6031 

Su 0.7747 47.3419 

 

Çizelge 5.16 Kazan ısısına etki verilmesi sonucunda üst akım özellikleri 

Özellikler Miktar Birim 

Sıcaklık 44.70 
o
C 

Basınç 66.53 kPa 

Molar akıĢ 65.46 kmol/h 

Kütlesel akıĢ 3933 kg/h 

Molar entalpi -3.912x10
5
 kj/kmol 

Molar entropi 118 kj/kmol-C 

Isı akıĢı -2.560x10
7 

kj/h 

 

Çizelge 5.17 Kazan ısısına etki verilmesi sonucunda üst akım bileĢimi 

Madde Mol Kesri Molar akıĢ hızı (kmol/h) 

Metil asetat 0.7163 46.887 

Metanol 0.1015 6.6424 

Asetik asit 0.0119 0.778 

Su 0.1704 11.1526 

 

Alt akıma etki verildiğinde alt akımda meydana gelen değiĢime göre ölü zaman 

denklemi aĢağıdaki gibidir. 

 

      
           

       
         (5.5) 
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Çizelge 5.18‟de alt akım için belirlenen PID parametreleri belirtilmiĢtir. 

 

Çizelge 5.18 Kazan ısısına etki verildiğinde alt akım PID parametreleri 

Parametre Değer Birim 

Kc 2.5  

𝜏I 1.34 h 

𝜏D 0.33 h 

 

Üst akım transfer fonksiyonu aĢağıdaki gibidir. 

 

      
           

       
         (5.6) 

 

Üst akım için belirlenen PID parametreleri Çizelge 5.19‟da verilmiĢtir. 

 

Çizelge 5.19 Kazan ısısına etki verildiğinde üst akım PID parametreleri 

Parametre Değer Birim 

Kc 5.41  

𝜏I 0.76 h 

𝜏D 0.19 h 

 

5.1.3 PID sistem çalıĢması 

 

Elde edilen PID parametreleri ve optimum çalıĢma sonucu bulunan iĢletme 

parametreleri PID kontrol sistemine tanımlanmıĢtır. Üst üründe metil asetat mol kesri 

için, alt akımda ise su mol kesri için kontrol çalıĢması gerçekleĢtirilmiĢtir. Metil asetat 

mol kesrinin kontrolü için geri akma oranı, su mol kesri kontrolü için ise kazan ısısı 

ayar değiĢkenleri olarak kullanılmıĢtır. Üst ürün kontrolü yapılırken üst akım kontrol 

edicisi otomatik konuma alınmıĢ, alt akım kontrole edicisi kapalı konuma alınmıĢtır. 

Bunun sonucunda elde edilen değerler grafiklere geçirilmiĢtir. Üst akım PID 
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kontrolünde optimum değer olan 0.96 metil asetat mol kesri set noktası olarak 

belirlenmiĢtir. 

 

 

 

ġekil 5.13 PID kontrol sistemi ile üst akım kontrolü 
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PID ile sistem kontrolünde geri akma oranında büyük salınımlar gerçekleĢerek metil 

asetatın kontrolü sağlanmıĢtır. Set noktası olarak metil asetat mol kesri 0.96 olarak 

seçilmiĢtir ancak metil asetatın kontrolü 0.864 değerinde sağlanabilmiĢtir. 

Hedeflenenden daha düĢük mol kesri ile kontrol gerçekleĢtirilebilmiĢtir. 

GerçekleĢen üst akım kontrolünden elde edilen üst ürün ve alt ürün bileĢimleri ve 

özellikleri Çizelge 5.20-5.23‟te verilmiĢtir. 

 

Çizelge 5.20 PID kontrol sistemi üst akım kontrolünde üst akım özelikleri 

Özellikler Miktar Birim 

Sıcaklık 44.98 
o
C 

Basınç 66.53 kPa 

Molar akıĢ 54.23 kmol/h 

Kütlesel akıĢ 3609 kg/h 

Molar entalpi -4.170x10
5
 kj/kmol 

Molar entropi 128.5 kj/kmol-C 

Isı akıĢı -2.278x10
7 

kj/h 

 

Çizelge 5.21 PID kontrol sistemi üst akım kontrolünde üst akım bileĢimi 

Madde Mol Kesri Molar akıĢ hızı (kmol/h) 

Metil asetat 0.8639 46.8493 

Metanol 0.0001 0.0054 

Asetik asit 0.0023 0.1247 

Su 0.1337 7.2506 
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Çizelge 5.22 PID kontrol sistemi üst akım kontrolünde alt akım özelikleri 

Özellikler Miktar Birim 

Sıcaklık 93.64 
o
C 

Basınç 85.09 kPa 

Molar akıĢ 62.95 kmol/h 

Kütlesel akıĢ 1695 kg/h 

Molar 

entalpi 

-3.143x10
5
 kj/kmol 

Molar 

entropi 

47.29 kj/kmol-C 

Isı akıĢı -2.023x10
7 

kj/h 

 

Çizelge 5.23 PID kontrol sistemi üst akım kontrolünde alt akım bileĢimi 

Madde Mol Kesri Molar akıĢ hızı (kmol/h) 

Metil asetat 0.0000 0.0000 

Metanol 0.0143 0.9002 

Asetik asit 0.2071 13.037 

Su 0.7786 49.0128 

 

Alt akım PID kontrolünde PID parametreleri öncelikle sisteme tanımlanmıĢtır. Su mol 

kesri set değeri 0.79 olarak sisteme tanımlanmıĢtır. Üst akım kontrol edicisi kapalı 

konuma alınıp, alt akım kontrol sistemi otomatik moda alınarak sistem kontrolü 

gerçekleĢtirilmiĢtir. 

Kontrol sonucu elde edilen veriler ġekil 5.14‟te mevcuttur. 
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ġekil 5.14 PID kontrol sistemi ile alt akım kontrolü 

Alt akımın PID kontrolünde su mol kesri 0.75 olarak yaklaĢık gerçekleĢmiĢtir. Ancak 

kontrol süresi boyunda vana açıklığında %0-100 arasında salınım gözlenmiĢtir. Kazan 

ısısındaki ani yükseliĢ ve azalıĢlar sebebi ile tepkimede iyi sonuç elde edilememiĢtir. Bu 

sebeple kolonda ürün birikimi oluĢmaktadır. Elde edilen alt akım molar akıĢ hızı 3-1000 

kmol/h arasında değiĢmektedir. Sıcaklık ve basınç değerleri optimum çalıĢmadakine 

yakın değerlerde (87°C sıcaklık ve 85 kPa basınç ) gerçekleĢmiĢtir. Ancak alt akım 
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kontrolü istenen Ģekilde sağlanamadığı için baĢarılı olmadığı gözlenmiĢtir. Bu 

sebeplerden dolayı alt akım için kontrol sonucu elde edilen alt akım ve üst akım bileĢim 

ile akım özelliklerinin değerleri eklenmemiĢtir. 

5.1.4 Model öngörmeli kontrol sistemi çalıĢması 

Model öngörmeli kontrol sistemi için gerekli olan proses modeline, dinamik yapılan 

çalıĢmalar sonucu elde edilen kazanç, ölü zaman ve zaman sabiti değerleri 

uygulanmıĢtır. Veriler kontrol sistemine tanımlanmıĢtır ve buna göre giriĢ 

değiĢkenlerine etki verilerek kontrol edilen değiĢkenlerin zamana karĢı değiĢimleri 

incelenmiĢtir. 

Dinamik çalıĢma yapılırken öncelikle alt ürüne kontrol edicisi kapalı duruma alınmıĢtır 

ve üst ürün kontrol edicisi otomatik duruma alınarak metil asetat mol kesrinin kontrolü 

sağlanmıĢtır. Metil asetat mol kesri set noktası, optimum değerler sonucu elde edilen 

0.96 olarak sisteme tanımlanmıĢtır. Bunun sonucunda elde edilen veriler grafiğe 

geçirilmiĢtir. 

 

 

 



55 
 

 

 

ġekil 5.15 Model öngörmeli kontrol sistemi ile üst akım kontrolü 

Metil asetat mol kesri 0.99 olarak gerçekleĢtirilmiĢtir. Üst ürün metil asetat kontrolü 

için model öngörmeli kontrol sistemi sonucunda üst ürün ve alt ürün için elde edilen 

akımların özellikleri ve bileĢimleri aĢağıdaki Çizelge 5.24-5.31 ile belirtilmiĢtir.  
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Çizelge 5.24 Model öngörmeli kontrol sistemi üst akım kontrolünde üst akım özelikleri 

Özellikler Miktar Birim 

Sıcaklık 45.21 
o
C 

Basınç 66.53 kPa 

Molar akıĢ 35.46 kmol/h 

Kütlesel akıĢ 2610 kg/h 

Molar entalpi -4.365x10
5
 kj/kmol 

Molar entropi 141.7 kj/kmol-C 

Isı akıĢı -1.529x10
7 

kj/h 

 

Çizelge 5.25 Model öngörmeli kontrol sistemi üst akım kontrolünde üst akım bileĢimi 

Madde Mol Kesri Molar akıĢ hızı (kmol/h) 

Metil asetat 0.9910 35.143 

Metanol 0.0003 0.0107 

Asetik asit 0.0006 0.0225 

Su 0.0080 0.2838 

 

Çizelge 5.26 Model öngörmeli kontrol sistemi üst akım kontrolünde alt akım özelikleri 

Özellikler Miktar Birim 

Sıcaklık 87.58 
o
C 

Basınç 85.09 kPa 

Molar akıĢ 53.96 kmol/h 

Kütlesel akıĢ 1568 kg/h 

Molar entalpi -3.151x10
5
 kj/kmol 

Molar entropi 55.04 kj/kmol-C 

Isı akıĢı -1.742x10
7 

kj/h 
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Çizelge 5.27 Model öngörmeli kontrol sistemi üst akım kontrolünde alt akım bileĢimi 

Madde Mol Kesri Molar akıĢ hızı (kmol/h) 

Metil asetat 0.0000 0.0000 

Metanol 0.1018 5.4961 

Asetik asit 0.2272 12.2609 

Su 0.6709 36.203 

 

Alt akım kontrolünü gerçekleĢtirmek amacıyla bu defa üst akıma kontrol edicisi kapalı 

duruma alınmıĢtır, alt akım kontrol edicisi otomatik duruma getirilip sistem kontrolü 

sağlanmıĢtır. Su mol kesri için set noktası 0.79 olarak uygulanmıĢtır. Bunun sonucunda 

elde edilen veriler grafiğe geçirilmiĢtir. 

 

 

ġekil 5.16 Model öngörmeli kontrol sistemi ile alt akım kontrolü 

Alt akım kontrolünde su mol kesri 0.76 olarak sağlanmıĢtır. Alt ürün su mol kesri 

kontrolü için model öngörmeli kontrol sistemi sonucunda alt akımın ve üst akımın 

özellikleri ve bileĢimleri elde edilmiĢtir. 
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Çizelge 5.28 Model öngörmeli kontrol sistemi alt akım kontrolünde alt akım özellikleri 

Özellikler Miktar Birim 

Sıcaklık 92.25 
o
C 

Basınç 85.09 kPa 

Molar akıĢ 60.33 kmol/h 

Kütlesel akıĢ 1647 kg/h 

Molar entalpi -3.145x10
5
 kj/kmol 

Molar entropi 48.44 kj/kmol-C 

Isı akıĢı -1.888x10
7 

kj/h 

 

Çizelge 5.29 Model öngörmeli kontrol sistemi alt akım kontrolünde alt akım bileĢimi 

Madde Mol Kesri Molar akıĢ hızı (kmol/h) 

Metil asetat 0.0000 0.0000 

Metanol 0.0275 1.66 

Asetik asit 0.2060 12.43 

Su 0.7664 46.24 

 

Çizelge 5.30 Model öngörmeli kontrol sistemi alt akım kontrolünde üst akım özellikleri 

Özellikler Miktar Birim 

Sıcaklık 45.24 
o
C 

Basınç 66.53 kPa 

Molar akıĢ 57.89 kmol/h 

Kütlesel akıĢ 4267 kg/h 

Molar entalpi -4.366x10
5
 kj/kmol 

Molar entropi 142,6 kj/kmol-C 

Isı akıĢı -2.495x10
7 

kj/h 

 

Çizelge 5.31 Model öngörmeli kontrol sistemi alt akım kontrolünde üst akım bileĢimi 

Madde Mol Kesri Molar akıĢ hızı (kmol/h) 

Metil asetat 0.9929 57.479 

Metanol 0.0002 0.0116 

Asetik asit 0.0006 0.0347 

Su 0.0063 0.3647 
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6. TARTIġMA VE SONUÇ 

Yapılan “Tepkimeli damıtma kolonunda metil asetat üretim prosesinin Aspen HYSYS 

ile benzetimi” konulu tez çalıĢmasında giriĢ değiĢkenlerine etki vererek alt ürün ve üst 

ürün çıkıĢ değiĢkenlerinden alınan yanıtlar incelenmiĢ ve alınan yanıtlardan 

faydalanılarak sistem kontrolü sağlanmıĢtır. Sistem yanıtımını incelemek için Aspen 

HYSYS paket programı kullanılmıĢtır. Tepkimeli damıtma kolonuna asetik asit ve 

metanol beslenmekte ve gerçekleĢen tepkime sonrası ürün olarak metil asetat ve su elde 

edilmektedir. 

Yapılan araĢtırmalar sonucu elde edilen veriler sisteme tanımlanarak sistemin yatıĢkın 

olarak çalıĢması gerçekleĢtirilmiĢtir. YatıĢkın koĢul çalıĢması tamamlandıktan sonra, 

besleme akıĢ hızları ve geri akma oranının farklı değerleri için sistem optimizasyonu 

yapılmıĢtır. Optimize edilen sistem parametreleri ile dinamik çalıĢmanın yapılmasına 

baĢlanmıĢtır. Dinamik çalıĢmada öncelikle sistem kazancı, zaman sabiti ve ölü zamanın 

belirlenebilmesi için PID kontrol sistemi kullanılıp dinamik çalıĢma gerçekleĢtirilmiĢtir. 

Yapılan dinamik çalıĢmada, giriĢ değiĢkenleri olan geri akma oranı ve kazan ısısına etki 

verilmiĢtir. Öncelikle geri akma oranına etki verilmiĢ ve kazan ısısı sabit tutulmuĢtur. 

Daha sonra ise geri akma oranı sabit tutulup kazan ısısına etki verilmiĢtir. Verilen 

etkiler sonucunda; metil asetat ve su mol kesirlerinin zamana karĢı değiĢim verileri elde 

edilmiĢtir. Elde edilen veriler zamana karĢı mol kesirleri ve basamak etkileri gösterecek 

Ģekilde grafiğe geçirilmiĢtir. Bu grafiklerden ise kazanç, ölü zaman ve zaman sabiti 

değerleri belirlenmiĢtir. Sistemin iletim fonksiyonunun tanımlanmasında; kazanç, ölü 

zaman ve zaman sabiti değerleri kullanılmıĢtır. Belirlenen iletim fonksiyonları öncelikle 

Ziegler-Nichols yöntemindeki Ku ve Pu değerlerini bulabilmek için Matlab programında 

kullanılarak istenen değerler elde edilmiĢtir. Daha sonra Ziegler-Nichols yönteminden 

faydalanılarak yapılan hesaplamalar sonucunda PID parametreleri saptanmıĢtır. 

Hesaplamalar ile belirlenen PID parametreleri PID kontrol sisteminde kullanılarak alt 

akım ve üst akım için kontrol sistemi tasarlanmıĢtır. Kolon iĢletme koĢulları optimum 

değer olarak alınmıĢtır. Öncelikle üst akım kontrolü gerçekleĢtirilmiĢtir. Üst akım 
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kontrolü yapılırken alt akım kontrol edicisi kapalı konuma, üst akım kontrol edicisi 

otomatik konuma alınmıĢtır. Daha sonra bunun tersi durumu alt akım kontrolü için 

gerçekleĢtirilmiĢtir. 

Model öngörmeli kontrol yapılırken dinamik çalıĢma ile elde edilen kazanç, ölü zaman 

ve zaman sabiti değerleri kullanılmıĢtır. Önce alt akım kontrol edicisi kapalı konuma 

alınmıĢ olup, üst ürün kontrolü otomatik konuma alınıp çalıĢma gerçekleĢtirilmiĢtir. 

Bunun sonucunda üst ürün metil astet mol kesrinin zaman göre değiĢimi incelenmiĢtir. 

Daha sonra üst akım kontrol edicisi kapalı konuma alınmıĢ ve alt ürün kontrol edicisi 

otomatik konuma getirilmiĢtir. Buradan, alt ürün su mol kesrinin zamana göre değiĢimi 

grafiği elde edilmiĢtir. 

YatıĢkın koĢulda üst ürün metil asetat mol kesri 0.8491, su mol kesri 0.7037 olarak 

belirlenmiĢtir. Yapılan optimizasyon sonucu en uygun geri akma oranının 2.3, metanol 

besleme akıĢ hızının 50 kmol/h, asetik asit besleme akıĢ hızının ise 55 kmol/h olduğu 

belirlenmiĢtir. 

Sisteme optimum değerler tanımlanıp buradan elde edilen sonuç; üst ürün metil asetat 

mol kesri 0.9861, alt ürün su mol kesri ise 0.8846‟dır. Optimum değerler iĢlendikten 

sonra dinamik çalıĢmaya baĢlanmıĢtır. Bir süre sistemin stabil hale gelmesi 

beklenmiĢtir. Öncelikle geri akma oranı vana açıklığı %100 olarak baĢlangıçta 

alınmıĢtır. Daha sonra geri akma oranına etki verilip vana açıklığı %80‟e indirilmiĢtir. 

Bunun sonucunda metil asetat mol kesri 0.7368, su mol kesri ise 0.8844 olarak elde 

edilmiĢtir. Alt üründe önce bir azalma daha sonra artıĢ gerçekleĢmiĢtir. Üst üründe ise 

genel olarak azalıĢ gözlenmiĢtir. Geri akma oranının azalmasının beklenen bir sonucu 

olarak üst ürün molar akıĢ hızı artmıĢtır. Ancak maddeler sistemde daha az kaldığı 

bundan dolayı daha az dönüĢüm gerçekleĢtiği için de metil asetat ve su mol kesirleri 

azalmıĢtır. Kazan ısısı vana açıklığı baĢlangıçta %0.60 olarak alınmıĢtır, daha sonra etki 

vererek vana açıklığı %0.75‟e çıkarılmıĢtır. Etki sonucu metil asetat mol kesri 0.7163, 

su mol kesri 0.7747 olarak bulunmuĢtur. Tepkime kinetik ve ekzotermik bir tepkime 

olduğu için bu beklenen bir sonuçtur. Kazana verilen ısı miktarı arttığı için tepkime 

dönüĢümü giren maddeler tarafına kaymaktadır. 
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PID ile üst akım kontrolünde metil asetat mol kesri 0.864 değerinde elde edilebilmiĢtir. Elde 

edilmek istenen değerden daha düĢük bir değerde kontrol sağlanabilmiĢtir. Ayrıca kontrol 

sağlanırken geri akma oranında yüksek salınımlar gözlenmiĢtir. Alt akım kontrolünde ise su 

mol kesri kontrolü istenen Ģekilde gerçekleĢtirilememiĢtir. Su mol kesrinin istenen değerde 

sağlanabilmesi için kazan vana açıklığında ciddi artıĢ ve azalıĢlar gerçekleĢmiĢtir. Bu 

sebeple tepkime iyi bir sonuç vermemiĢtir ayrıca su molar akıĢ hızında yüksek 

dalgalanmalar gerçekleĢmiĢtir.  

Dinamik çalıĢma sonucu elde edilen veriler sonucunda model öngörmeli kontrol sistemi 

düzenlenip çalıĢmalar yapılmıĢtır. Model öngörmeli kontrol sistemi ile yapılan çalıĢmada 

iĢletme parametreleri optimum değerler olarak seçilmiĢtir. Üst ürün metil astet mol kesrinin 

ve alt ürün su mol kesrinin kontrolü gerçekleĢtirilmiĢtir. Burada metil asetat mol kesri için 

minimum 0.94 ve maksimum 1 değerleri verilip set noktası olarak 0.96 seçilmiĢtir. Alt akım 

su mol kesri kontrolü için ise minimum 0.7 ve maksimum 1 değerleri sisteme tanımlanıp set 

noktası olarak 0.79 değeri seçilmiĢtir. Daha sonra sistem otomatik konumda çalıĢtırılarak 

sistem kontrolü gerçekleĢtirilmiĢtir. 

PID kontrol sistemi ile yapılan çalıĢmalar neticesinde; üst akım kontrolü 

gerçekleĢtirilebilmiĢ ancak hedeflenenden daha düĢük metil astetat elde edilebilmektedir. 

Alt akım kontrolünde ise kazandaki ani ısı arıĢı ve azalıĢı sebeplerinden dolayı tepkimeden 

iyi sonuç alınamamıĢ ve su mol kesri hedeflendiği gibi gerçekleĢtirilememiĢtir. PID kontrol 

sistemi için üst akım kontrolü baĢarılı ancak düĢük metil asetat mol kesri elde edilmiĢ, alt 

akım kontrolünde ise su mol kesri ve molar akıĢı çok salınımlı olup iyi sonuç 

vermemektedir. 

Model öngörmeli kontrol sistemi çıktıların gelecekteki değerlerini tahmin edip, hem 

ölçümlere hem tahminlere dayanarak giriĢ değiĢkenlerinde uygun değiĢiklikler yaptığı için 

sistem kontrolünde daha az salınım gerçekleĢmektedir ve sistem daha iyi kontrol 

edilebilmektedir. Model öngörmeli kontrol ile elde edilen sonuçlar baĢarılıdır. Literatür 

araĢtırmalarına elde edilen metil astetat mol kesri değeri 0.96655‟tir. Yapılan çalıĢmalarda 

ise model öngörmeli kontrol sisteminde daha yüksek olarak elde edilebilmekte ve kontrol 

sistemi iyi sonuç vermektedir. Sistemin kontrolü için model öngörmeli kontrol sisteminin 

uygun olduğu belirlenmiĢtir. 
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EK 1 NRTL Model 

 

1968‟de Renon Prausnitz tarafından önerilen NRTL denklemi, orijinal Wilson 

denkleminin bir uzantısıdır. Sıvı yapıyı temsil etmek için istatistiksel mekaniği ve sıvı 

hücre teorisini kullanmaktadır. Wilson'un yerel kompozisyon modeliyle birlikte bu 

kavramlar, VLE, LLE ve VLLE faz davranıĢını temsil edebilen bir denklem 

üretmektedir. 

 

Wilson denklemi gibi, NRTL de termodinamik olarak tutarlıdır ve ikili denge 

verilerinden indirgenen parametreler kullanılarak üçlü ve daha yüksek mertebeden 

sistemlere uygulanabilir. VLE sistemleri için Wilson denklemiyle karĢılaĢtırılabilir bir 

doğruluğa sahiptir. 

 

HYSYS'deki NRTL denklemi, ikili çift baĢına ayarlama için beĢ ayarlanabilir parametre 

(sıcaklığa bağlı ve bağımsız) içermektedir. NRTL, Wilson ve van Laar denklemlerinin 

avantajlarını birleĢtirmektedir. 

 Van Laar denklemi gibi NRTL de CPU yoğun değildir ve LLE'yi oldukça iyi 

temsil edebilir. 

 Van Laar denkleminden farklı olarak NRTL, seyreltik sistemler ve hidrokarbon-

alkol karıĢımları için kullanılabilir, ancak hidrokarbon-alkol sistemleri için 

Wilson denklemi kadar iyi olmayabilir. 

  

NRTL denkleminin matematiksel yapısı nedeniyle hatalı çoklu karıĢabilir boĢluklar 

üretebilir. 

 

HYSYS'deki NRTL denklemi aĢağıdaki forma sahiptir: 
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burada; 

γi = bileĢen i'nin aktivite katsayısı 

Gij = exp[-𝜏ijαij] 

𝜏   
        

  
 

xi = bileĢen i'nin mol kesri 

T = sıcaklık (K) 

n = toplam bileĢen sayısı 

aij = i ve j bileĢenleri arasında sıcaklığa bağlı olmayan enerji parametresi (cal/gmol) 

bij = i ve j bileĢenleri arasındaki sıcaklığa bağlı enerji parametresi (cal/gmol-K) 

αij = Ġkili etkileĢim için NRTL rastgele olmayan sabit, tüm ikililerde αij = αji olduğuna 

dikkat edilmelidir. 

 

HYSYS'deki NRTL denklemi için beĢ ayarlanabilir parametre aij, aji, bij, bji ve αij 

terimleridir. Denklem, HYSYS'de depolanan parametre değerlerini veya denklemi 

belirli bir veri kümesine daha fazla uydurmak için herhangi bir kullanıcı tarafından 

sağlanan değeri kullanmaktadır (Aspen Tech. 2013). 
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EK 2 Birinci Mertebeden Pade YaklaĢımı 

 

TaĢınım gecikmesi rasyonel bir fonksiyon (yani polinomların oranı) olmadığı için diğer 

transfer fonksiyonlarından (birinci dereceden, ikinci dereceden, vb.) oldukça farklıdır. 

TaĢınım gecikmesinin bilgisayarla simüle edilmesi zor olabilir. TaĢınım gecikmesini 

yaklaĢtırmaya yönelik bir yaklaĢım, e
-𝜏s

‟i 1/e𝜏s
 olarak yazmak ve paydayı bir Taylor 

serisi olarak ifade etmektir. Sonuç; 

 

     
 

   
 

 

  𝜏  𝜏   

 ⁄  𝜏   

  ⁄   
 

 

Paydadaki sadece ilk iki terim tutulursa; 

 

     
 

  𝜏 
 

 

Sadece birinci dereceden olan bu yaklaĢım, bir taĢınım gecikmesinin kaba bir 

yaklaĢımıdır. TaĢınım gecikmesini Ģu Ģekilde ifade ederek bir iyileĢtirme yapılabilir; 

 

     
 
   

 ⁄

 
  

 ⁄
 

 

Taylor serisinde pay ve payda geniĢletilir, sadece birinci dereceden terimler korunursa; 
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 ⁄

    
 ⁄
  birinci derece Pade 

Bu ifade birinci dereceden Pade yaklaĢımı olarak bilinmektedir (LeBlanc ve 

Coughanowr 2009). 
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EK 3 PID Parametrelerinin Bulunması 

 

PID parametrelerinin hesaplanabilmesi için öncelikle Matlab programı kullanılarak 

Denklem 5.3‟te bulunan değerler aĢağıdaki eĢitliklere yazılıp sonuç elde edilmiĢtir. 

 

>> num = [-0.14 0.42]; 

>> den = [0.42 2.25 3.03]; 

>> Gp = tf (num, den); 

>> [Gm, Pm, Wcg, Wcp] = margin(Gp) 

 

Matlab‟a yazılan bu eĢitlik ile aĢağıdaki sonuçlar elde edilmiĢtir. 

 

Gm = 16.0721 

Pm = Inf 

Wcg = 4.8258 

Wcp = NaN 

 

Burada; Gm, gain margin yani kazanç marjini, Pm, phase margin yani faz marjini, Wcg, 

Gm‟ye karĢılık gelen köĢe frekansı, Wcp, Pm‟ye karĢılık gelen köĢe frekansıdır. Bu 

değerlerden faydalanılarak Ziegler Nichols yönteminde kullanılan Ku ve Pu aĢağıdaki 

gibi elde edilmiĢtir. 

Ku = Gm = 16.0721 

 



70 
 

   
   

   
 

   

      
     

   
  

   
 

       

   
      

𝜏  
  
 

 
   

 
      

𝜏  
  
 

 
   

 
      

 

 

  



71 
 

ÖZGEÇMĠġ 

 

Adı Soyadı : Meliha ÇĠLÇĠLER 

Doğum Yeri :  KIRKLARELĠ 

Doğum Tarihi :  12.02.1993 

Medeni Hali :  Bekar 

Yabancı Dili :  Ġngilizce 

 

Eğitim Durumu: 

Lise     : Kapaklı Ç.P.L. (2010) 

Lisans      : Ankara Üniversitesi Mühendislik Fakültesi Kimya Mühendisliği 

        Bölümü  (2015) 

Yüksek Lisans : Ankara Üniversitesi Fen Bilimleri Enstitüsü Kimya Mühendisliği 

     Anabilim Dalı (Temmuz 2020 ) 

 

ÇalıĢtığı Kurum/Kurumlar ve Yıl 

NURTEKS HALI SAN. TĠC. A.ġ. Planlama Uzmanı. Temmuz 2016 – devam ediyorum 

 

 

 




