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Giriş : 

Yurdumuzda gübre sanayii hızlı bir geli-
şim göstermiş olmasına rağmen, bugün suni 
gübreye olan talebi karşılamaktan uzaktır. 
Üçüncü Plân döneminde gübre sanayiine 
4.670.000.000 TL. sı yatırım yapılması öngö-
rülmektedir. Azotlu gübre üretiminin ara ham 
maddesi olan amonyak üretiminde önümüz-
deki yıllarda hızlı bir gelişim olacaktır. Bu-
gün yurdumuzda amonyak üretimi Azot Sa-
nayiinin Kütahya Fabrikalarında. 119 ton/gün 
ve 340 ton/gün kapasiteli İki tesiste yapıl-
maktadır. Yarımca'da tgsaş amonyak-üre te-
sislerinde, 1000 ton/gün kapasiteli bir amon-
yak tesisi kurulacaktır. Azot Sanayii tarafın-
dan Gemlik'te 950 ton/gün ve Mersin'de 800 
ton/gün kapasiteli İki tesisin kurulması plan-
lanmaktadır. Ayrıca 1000 ton/gün kapasite-
ye yakın kapasitede diğer bir amonyak tesi-
sinin kurulması gerekecektir, önümüzdeki 
yıllarda amonyak tesislerinin kimya sanayii-
miz içinde önemli yeri olacaktır. 

Bu yazı, bugüne kadar amonyak sentezi 
teknolojisindeki gelişmeleri ve yeni kurula-
cak amonyak tesislerinde hangi yeniliklerin 
olabileceğini göstermek amacı ile derlenmiş-
tir. 

Amonyak Teknolojisinin Gelişimi : 

Amonyak sentezinin tarihi, bu yüzyılın 
başında Haber ve Bosch'un İlk defa ekono-
mik olarak hidrojen üretimini, hidrojen ve 
azottan da direkt olarak NH3 üretimini ger-
çekleştirmelerlyle başlamıştır. Geçen on yıl 
içinde, zaman zaman daha önceki gelişmele-
ri gölgeleyecek derecede yeni gelişmeler ol-
muştur. Amonyak teknolojisi geçmişte çok 
değişik proseslere, özellikle ham maddelere 
ve sentez gazının temizlenmesine, dayandırıl-
mıştır. Değişik proseslerin tek ortak noktası, 
amonyağın yüksek basınçta katalitik olarak 
senteziydi. Amonyak sentezleri 100-250 atm. 
arasında düşük basınçlı sentez, 250-400 atm. 

arasında orta basınçlı sentez ve ancak 1000 
atm. de yüksek basınçlı sentez olarak isim-
lendiriliyordu. 

Birçok faktörler sentez basıncı seçimini 
etkiliyordu. Bunlar arasında katalizör, sentez 
gazının saflığı, reaksiyona girmemiş gazların 
-örnek olarak amonyağın- sentez devresinde 
ayrılması belirtilebilir. Amonyak sentezinde 
değişik basınçlara rağmen amonyak sentez 
devresinde büyük farklar yoktur. Modern 
amonyak sentezi prensipleri, gelişmenin baş-
langıcındaki prensiplere dayanmaktadır. 

Son yıllardaki dikkate değer gelişmeler, 
amonyak sentez devresinden uzaklaşarak hid-
rojen üretiminde meydana gelmiştir. Tesis 
büyüklüğü, makina ve teçhizat seçimi, ısıdan 
faydalanma ve işletme masraflarında önemli 
değişmeler olmuştur. Günümüze kadar sentez 
gazı üretimi ve temizlenmesi konusunda olan 
gelişmeleri gözden geçirelim. 

İlk Yıllar : 

Hidrojen ilk yıllarda kok kömürün su ga-
zı jeneratöründe su buharı İle gazlaştırma-
sından elde ediliyordu. Azot gazı prosese ha-
va şeklinde veriliyordu ve sentez İçin gerekli 
hidrojen/azot oranını tutturulması önemli bir 
sorundu. Bilindiği gibi sıcak bir kok tabakası 
içinden buhar geçiriliyor, hidrojen ve karbon 
monoksitten meydana gelen bir gaz elde edi-
liyordu. Kok endoterm bir reaksiyon vasıtasıy-
la yeterli derecede soğur soğumaz buhar akı-
mı kesilir ve yanma süresince kok tabakasını 
yeni sugazı devresi İçin gerekli sıcaklığa yük-
selten hava verilirdi. Elde edilen sugazının 
temizlenmesi, CO konversiyonu, C03 giderme 
için su ile yıkama ve kalan CO'in bazik bakır 
tuzu çözeltisi İle tutularak tamamen uzaklaş-
tırılması işlemlerinden meydana geliyordu. 
Bu sentez gazı üretim ve temizleme metodu 
Amerika ve Avrupa'da çeşitli tesislerde ikin-
ci dünya savaşının sonuna kadar kullanıl-
mıştır. 
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Amonyak sentezi için diğer bir hidrojen 
kaynağı Avrupa ve Asya'da kok fırını gazları 
olmuştur. 1922 den 1935 yılına kadar koklaş-
tırma tesislerinin yanında, amonyak tesisleri 
ile bağlantılı olarak, çok sayıda sıvılaştırma 
tesisi ortaya çıktı. Kok fırını gazları İçinde 
yaklaşık olarak % 57 oranında olan hidrojen, 
sıvılaştırma tesislerinde metan, karbondiok-
sit, etilen gibi diğer gazlardan ayrılmaktaydı. 
Safsızlıklarından dolayı, sıvılaştırma kade-
mesinden önce, kok fırını gazı içindeki kat-
ran. benzen ve kükürt tutuluyordu. Bileşi-
minde % 92 hidrojen ve % 8 azot bulunan 
gaz, hava ayırma tesisinden alman azot ile, 
amonyak sentezi için gerekli 3:1 oranını sağ-
layacak şekilde karıştırılıyordu. 

Kok fırını gazlarından ilk yıllarda diğer 
bir şekilde de faydalanılmıştır. Mısır'da çalı-
şan bir tesiste kok fırını gazları temizlendik-
ten sonra oksijenle zenginleştirilmiş hava ile 
ototermik bir prosesle parçalanır. Bu parça-
lama sırasında hava ve kok fırını gazı sentez 
için gerekil N, : H, oranını 3 : 1 olarak sağla-
yacak şekilde ayarlanmaktadır. 

Hidrojen elde etmek için diğer bir me-
tod suyun elektrolizine dayanmaktadır. Bu 
metod, elektrik enerjisinin ucuza elde edil-
diği Norveç, ttalya, Japonya gibi ülkelerde 
kullanılmaktadır. 

1930 - 1940 : 

1930 larda hidrokarbonların katalitik ve-
ya katalitik olmayan yoldan parçalanması 
(reforming) ile hidrojen üretiminde gelişme 

başladı. Bu gelişme geçen yüzyılın sonlarında 
Mond ve Langer'in çalışmalarına ve Alman-
ya'da IG Farben firmasının bu gelişmeye yap-
tığı önemli katkılara dayanır. Katalitik parça-
lama prosesi önemli ölçüde IG Farben firma-
sının nikel katalizörlerine dayanmaktadır. 
Buhar ve hidrokarbonlardan meydana gelen 
karışım, 730 - 1000°C sıcaklık aralığında ilk 
parçalayıcıda (Primer reformer) parçalanır. Bu 
kademede katalizörler borular İçinde bulunur 
ve dışardan ısıtılırlar. Azot ikinci parçalayı-
cıda (seconder reformer) hava şeklinde veya 
oksijenle zenginleştirilmiş hava şeklinde veri-
lir. Böylece parçalanmamış hidrokarbonlar 
parçalanır. Katalitik proses doğal gazdan ben-
zine kadar olan bütün hidrokarbonların par-
çalanması için uygundur. 

Hidrokarbonların katalitik olmayan par-
çalanması, 1100-1500°C aralığında olur. Hidro-
karbonlar değişik basınçlarda oksijen ile gaz-
laştırılır. Temizlenmiş gaz azot İle karıştırı-
larak sentez devresine verilir. 

1940 dan Günümüze Kadar: 

1940 yılından sonra amonyak teknoloji-
sindeki gelişmeler işletme ve yatırım masraf-
larında önemli miktarda azalma ile karakterl-
ze edilirler. Tablo : l'de yedi madde olarak bu 
esaslar belirtilmiştir. Bu gelişme başlıca Kel-
log firması tarafından yapılmıştır. 1940 yılın-
dan sonra bu firma tarafından 85 tesis ku-
rulmuştur. Bunlardan son 7 yılda kurulan 
yaklaşık 55 adedi 600-1700 short ton/gün ka-
pasiteli ve tek hatlıdır.» 

Şekil : 1 Tek halli büyük bir amonyak tesisi-
nin akım şeması 1. İlk parçalama. 
2. İkinci parçalama. 3. CO konversi-

yonu, 4. CO, absorbsiyonu. 5. CO, 
ayırıcı, 6. .Metanatör, 7. Amonyak 
konverteri 

1940- 1952 : 

Tablo l'ln birinci bölümü (1940-1952) ka-
talitik parçalanmanın yaklaşsk olarak 1 atü'-
de olduğunu belirtmektedir. Basınç fazlası 
(atmosfer basıncının üstünde olan kısım) gaz 

elde etme sistemindeki basınç düşmesini kar-
şılamaya yetmektedir. Parçalayıcılardan (re-
former) çıkan gaz atmosfer basıncında bir 
gazometrede toplanmaktadır. CO,, su veya %20 
İlk metanolamin İle yıkamak suretiyle gideri-
lir. Kalan CO in tutulması, yüksek basınçta 
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soğuk bazik bakır tuzu çözeltisi ile olmakta-
dır. Sentez gazı beş kademede 330 atü'ye sı-
kıştırılır. 

1953 : 

Parçalanma (reformlng) basıncı 1 atü'-
den 4,2 atü'ye yükseltilerek amonyak tekno-
lojisinde yeni bir ilerleme gerçekleştirilmiştir. 
Bu basınç yükseltilmesiyle sıkıştırma için ge-

rekli güç sarfiyatı 1150 kwh/short ton'dan 900 
kwh/short ton'a indirilmiştir. Basınç yüksel-
tilmesinin diğer avantajları tesisin yatırım 
masraflarında, bakım masraflarında azalma 
ve gaz depolarının küçülmesi sonucu yerden 
tasarruf şeklinde olmuştur. Daha iyi nikel ka-
talizörlerin geliştirilmesi, parçalama boruları 
için malzemenin, makina ve teçhizat için fab-
rikasyon metodlarının modern gelişmeye uy-
ması, endüstri İçin genel bir teşvik olmuştur. 

Şekil 2 : Hir amonyak tesisinin tipik buhar sistemi 

1955 - 1960 : 

Tablo-l'in üçüncü bölümünde gösterildi-
ği gibi 1955-1960 devresi amonyak teknoloji-
sinde diğer önemli birkaç gelişmeyi içine al-
maktadır. Hidrokarbonların parçalanmasında 
basınç 8.8 atü'ye çıkarılmıştır. Buna bağlı 
olarak güç sarfiyatında bir düşme sağlanmış-
tır. Yüksek basınca geçiş şeklinde olan bu ge-
lişme, doğal gazın herhangi bir sıkıştırma iş-
leminden geçmeden 35-45 atü'de tesise veri-
lebilmeslnden dolayı olmuştur. Parçalama ka-
talizörlerinde gelişme nedeni ile, doğal gazın 
yanısıra rafineri gazları ve nafta ham madde 
olarak amonyak teknolojisine girmiştir. Bu 
gelişmede alkali bir nikel katalizör geliştirmiş 
olan ICI önemli derecede etkili olmuştur. Bu 
katalizör yardımı ile elementel karbon ayrıl-
madan. düşük ve yüksek kaynama noktalı 

naftanın düşük bir subuharı/C oranında par-
çalanması gerçekleştirilmiştir. Katalizöre bü-
tün kullanma süresi içinde yüksek bir aktlvl-
te sağlanmıştır. İlk defa bu devrede turbo-
kompressörler, COa giderme kademesinden ön-
ce, ham sentez gazının sıkıştırılmasında kul-
lanılmıştır. Bu İlerleme İle 300 ton/gün kapa-
siteye erişilmiştir. Tesis aynı zamanda dünya-
nın en büyük tek hatlı tesisiydi ve 330 atü. 
basınçta çalışan amonyak konverterl gerçek-
leştirilmişti. 

Bu devrede diğer gelişmeler ısı bllânço-
sunun düzeltilmesi ve yüksek parçalama ba-
sıncında su buharının yoğulaştırılmasıyla 
sağlanmıştır. C02 gidermede sıcak potasyum 
karbonat çözeltisinin kullanılması, enerji sar-
fiyatını alışılmış MEA yıkamasına göre yak-
laşık %50 azaltmıştır. 
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1960- 1962 : 

Tablo-1'ln dördüncü bölümünde 196-
1962 yılları arasında tesirli olan diğer geliş-
meler tarif edilmiştir. 

1. Malzemelerdeki gelişme daha yüksek 
bir parçalama basıncının kullanılmasına İm-
kân vermiştir. Alaşımlı çelik üreticileri önce 
kullanılanlara göre daha yüksek sağlamlık 
gösteren. % 25 krom ve % 20 nikelli santri-
füj dökümle dökülmüş boruları yaptılar. 

Geliştirilmiş malzemeye dayanılarak par-
çalanma basıncı 14.5-18.0 atü. basınca yüksel-
tilebilmiştir. Enerji sarfiyatı ise 730-750 kwh 
/ton değerine lnldlrilmlş, aynı zamanda ısı 
sarfiyatı yaklaşık olarak 8xl06 kcal/ton değe-
rine getirilmiştir. 

2. Karbon monoksldin tutulması İçin 
klâsik bazik bakır çözeltisi İle yıkamadan ka-
talitik metanlaştırmaya geçiş, prosesin kont-
rol problemlerini olduğu kadar korrozyon ve 
bakım problemlerini de basitleştirmiştir. 

3. kinci parçalayıcıya (seconder refor-
mer) verilen havanın daha fazla ön ısıtma-
dan geçirilmesi İle ilk parçalayıcıda (primer 
reformer) gerekli sarfiyat azaltılabllmiştlr. 
Havanın daha yüksek sıcaklığa ısıtılması, par-
çalama borularından çıkan gazın ısısından 
daha iyi bir şekilde faydalanılarak gerçekleş-
tirilebilmiştir. Bu durum ısı tasarrufunda bir 
gelişme sağlıyor ve bu şekilde parçalanma ba-
sıncı yUkseltllebillyor. İlk parçalayıcının kon-
vekslyon bölgesinde ısının geri kazanılması 
kolaylaşıyordu. Yatırım ve işletme masrafları 
da bu avantajlardan faydalanılarak düşürül-
müştür. 

4. Amonyak konversiyonundan çıkan re-
aksiyon ısısı, yüksek sıcaklıkta buhar üreti-
minde veya kazan besleme suyunun ısıtılma-
sında pratikçe kayıp verilmeden kullanılablldl. 
Bu gelişme sentez devresinde ısı değiştirici-
lerinin basitçe düzeltilmesi İle gerçekleştirile-
bilmiştir. 

5. Bütün sentez gazı üretimi ve temiz-
lenmesi hiçbir ara sıkıştırma işlemi olmadan 
gerçekleştirildi, özellikle İşletme döneminde 
bu yolla büyük bir İşletme güvenliği sağlandı. 

1963 : 

1963 yılında Tablo-1'ln beşinci bölümünde 
gösterildiği gibi diğer İki gelişme gerçekleşti-
rildi. önce parçalanma basıncı 21,0-28,3 atü. 
aralığına çıkarıldı. Bu şekilde enerji sarfiya-
tı 715 kwh/ton NH3 değerine düşürüldü. 

Diğer taraftan, CO konversiyonunu düşük 
sıcaklıkta sağlayan ve konverslyondan sonra 
kalan CO miktarını mlnumuma indiren bir 
konversiyon katalizörü teknik alana girdi. So-
nuç olarak metanlaştırma tesisinde metan 
miktarı azalıyor ve bununla sentez devresi 
içinde atılan inert gazlar azaltılıyordu. 

1964 Yılından Sonra : 

Tablo-l'ln altıncı bölümünde gösterildiği 
gibi 1964 yılında tekrar yeni bir gelişme oldu. 
Amerika'da Amerikan Oil Company'nln 600 
ton/gün kapasiteli tesisinde İlk defa bir tur-
bokompresör sentez gazının 155 atü. ye sı-
kıştırılmasında kullanıldı. Gazın 330 atü. sen-
tez basıncına sıkıştırılması daha sonra İki ta-
ne pistonlu kompresörle yapılıyordu. 

Turbokompresörler ikinci parçalayıcıya 
verilen havanın sıkıştırılmasında ve soğutma 
sistemi için kullanıldı. Tesislerde turbokom-
presörlerin çok miktarda kullanılışı bütün te-
sisi, özellikle boru sistemini, cihazları ve bi-
naları basltleştlrdl. Bu yeni gelişme İle, İlk 
defa sıkıştırma için gerekil toplam enerji sar-
fiyatının yaklaşık olarak % 80 İninin güveni-
lir santrifüj makinalarla karşılanması başa-
rıldı. 

Amoco tesisinin başarısı, kapasiteleri 600 
ton/gün olan amonyak tesislerinin kurulma-
sını kolaylaştırdı. Tecrübeler sentez gazının 
sıkıştırılmasında turbokompresörlere güveni-
lebileceğini ispat etti. Ayrıca, kullanılan bü-
tün hidrokarbonlar lcln parçalanma basıncı-
nın 32 atü. ye yükseltilebileceğini gösterdi. 
Amonyak sentezinde sentez basıncının 155 
atü. ye getirilmesinde ve sentez gazının top-
lam sıkıştırılma İşleminde turbokompresörler 
kullanılabilir. Bu şekilde pistonlu kompresör-
ler tesis plânlamasından çıkarılmıştır. Böyle 
bir tasarlama ile, kompresörlerin çalıştırılma-
sında elektrik enerjisi kullanımının ortadan 
kaldırılması mümkündür. 

Tesis plânlamasında Amoco tesisine daya-
nan yeni bir eğilim ortaya çıkmıştır. Tesis 
içinde ısı enerjisinden en iyi bir şekilde fay-
dalanılarak entegre bir buhar üretim sistemi-
nin kuruluşu mümkün olmuş ve sistemde 
pompaların ve kompresörlerin buhar türbin-
leri İle çalıştırılması öngörülmüştür. Bu görü-
şe uygun olarak aşırı ısıtılmış ve yüksek ba-
sınçlı buhar üretimi yapılır. 

Tek hatlı bir amonyak tesisi İçin bütün 
proses kademelerini içine alan tipik bir akım 
şeması Şekll-l'de verilmiş. Şekll-2'de ise aynı 
tesisin buhar dengesi gösterilmiştir. 
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Amonyak Teknolojisinde Gelişmelerin 
özeti : 

Son 20 yılda, özellikle son 7 yılda, amon-
yak teknolojisinde ortaya çıkan gelişmeler 
aşağıda özetlenmiştir: 

1. Doğal gazdan naftaya kadar olan 
ham maddeler 35 atü. basınca kadar katalitik 
parçalayıcıda İşlenmiştir. 

2. Son 10 yılda ham maddelerin kulla-
nım oranında bazı değişiklikler olmuştur. Ge-
çen 10 yılın başında yalnız Amerika'da doğal 
gazla beslenen tesisler geliştirilmişti. Batı Av-
rupa ve Japonya'da tesisler başlıca kok fırını 

gazlarına, nafta, fuel oil ve rafineri Ürünleri-
ne dayandırılmıştı. 1966-1967 ye kadar bütün 
ham madde kaynakları büyük bir gelişim gös-
terdi. Bunlar içinde en fazla yer tutan nafta 
ve doğal gazdı. Son 5 yılda kok fırını gazları-
nın ham madde olarak kullanılmasında önem-
li bir artma olmamıştır. Çok miktarda doğal 
gaz kullanan tesislerin işletmeye alınması ve-
ya bizi tesislerin doğal gaz ham maddesine 
çevrilmesinden dolayı, fuel oil ve diğer petrol 
ürünlerinin kullanılışında azalma olmuştur. 
Amonyak üretiminde kullanılan ham madde-
ler aşağıdaki tabloda elde edilen amonyağın 
içindeki saf azot miktarına göre verilmiştir. 

Amonyak Üretiminde kullanılan ham maddeler (* ) 

1961/1962 1966/1967 1971/1972 

Kok fırını gazları 2.800 4.100 4.600 
Nafta 2.050 4.750 10.700 
Doğal gaz 7.800 18.400 32.100 
Diğer petrol ürünleri 2.950 4.450 3.600 

(* ) Rakamlar 1000 ton N olarak verilmiştir. 

Gelişmekte olan ülkeler ve Doğu Avrupa'-
da bütün ham maddelerin kullanılan miktar-
larında artma olmuştur. Fakat esas artış do-
ğal gaz ve nafta ham maddelerlndedlr. Batı 
Avrupa'da olduğu gibi pek çok Doğu Avrupa 
ülkelerinde de tesisler doğal gaz ham madde-
sine çevrilmiştir. 1960 ların son yıllarında 
kömür, kok ve linyit gazlaştırılmasına olan 
İlgi kaybolmuştur. Yeterli ham madde stoku 
bulunan yerlerde doğal gaz esasına göre olan 
üretim metodu en az 20 yıl için önem kazan-
mıştır. Japonya'da mevcut doğal gazın büyük 
bir kısmı 1960 ların ortalarında kullanılmıştı. 
Bu nedenle Japonya, amonyak üretiminde 
nafta, fuel oll ve rafineri ürünlerini ham mad-
de olarak kullandı. Günay Afrika eskiden be-
ri uyguladığı kömür gazlaştırılması metoduna 
devam etmektedir. 

3. Elektrik enerjisi sarfiyatı, özellikle tam 
verimli bir enerji devresinin kullanılmasıyla, 
pratik olarak sıfıra kadar lnldirlmlştlr. Bu du-
rum, yüksek basınçlı buharın pompalar ve 
turbokompresörlere hareket veren buhar tür-
binlerinde kullanılması İle sağlanmıştır. 

4. Gaz temizlemede önemli gelişmeler 
olmuştur. C02 giderme için az işletme malze-
mesi sarfiyatlı birkaç metod bulunmaktadır. 
Bunlar sıcak potasyum karbonat çözeltisi ile 
yıkama, sulflnol ile yıkama, geliştirilmiş MEA 
ve İki kademeli TEA/MEA metodlarıdır. CO in 

uzaklaştırılması, metanlaştırma metodunun 
kullanılmasıyla daha basitleşmiştir. Gaz te-
mizleme sistemi için gerekli yer miktarında 
da önemli derecede azalma olmuştur. 

5. Isının tekrar kazanılmasına, özellikle 
parçalama ünitesinden çıkan gazda, çok önem 
verilmiştir. 

6. Buhardan faydalanma oranı artmıştır. 

7. Dikkatler katalizörlerin geliştirilmesi-
ne çevrilmiştir. Düşük sıcaklıkta çalışan CO 
konversiyon katalizörlerinin kullanılmaya 
başlanması, gaz İşleme sistemini basitleştir-
miştir. 

8. Tesis kapasitesi tek hatlı tesislerde 
600 ton/gün'den 1700 ton/gün'e yükseltilmiş-
tir. Amonyak konverterlerinde gelişmeler ol-
muştur. Konverterin katalizör yatağında gaz 
dağılımının geliştirilmesi basınç kaybında 
azalma sağlamıştır. 

Soğutmalı tip (Quench type-Soğuk sentez 
gazı ilâvesiyle soğutmalı) konverterlerde ka-
talizör yataklarının sayısı optimum duruma 
getirilmiştir. Katalizör tane iriliğinin küçül-
tülmesi ile katalizör hacmi azaltılmış ve kon-
verter büyüklüğünde % 10 - % 25 küçülme ol-
muştur. Bugün 5 mm. nin altında tane iriliği 
olan katalizörler kullanılmaktadır. 
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rede arttıracak şekilde, 0,25 ppm. den daha 
düşük bir değere düşürebilmektedir. 

•« M « iİ M î» li il 
Shiu jaı, ıcinde /İCH^ 

Şekll-3 : Değişik parçalama basınçları için 
temizlenmiş sentez gazı içinde ka-
lan CH4 miktarına bağlı olarak 
enerji İhtiyacı. 

(Düz çizgiler amonyak konverterine 
verilen sentez gazı içinde %13,6 
CH4 + A bulunması esasına göre-
dir. Noktalı çizgilerde inert gaz 
miktarı % 8.0 dir. Diğer esaslar ise 
şöyledir: 1. Doğal gaz girişinde ba-
sınç 14 kg/cm1 dir. 2. Amonyak sen-
tez devresi orta basınçlıdır. 3. Ener-
ji sarfiyatı bUtün kompresörler, 
pompalar ve vantilatörleri kapsa-
maktadır.) 

9. Amonyak tesisinde değişik gazların 
ısıtılmasında kullanılan turbokompresörlerin 
konstrükslyonunda gelişmeler olmuştur. Bu-
gün 330 atU. basınca kadar sentez gazı ve 
1700 ton/gün amonyak kapasitesi için tur-
bokompresörler mevcuttur. 

10. Ham madde kükürdünü gidermede 
kullanılan ve nafta kükürdünün H2S olarak 
uzaklaştırılmasını içine alan yeni metodların 
gelişimi ayrı bir görüş getirmiştir. Kobalt-Mo-
llbden katalizörler ve ZnO, kullanılan bütün 
ham maddelerdeki kükürdü, parçalama (re-
formlng) katalizörünün ömrünü önemli dere-

I _c 
W 

M 

e 
aT>o 
25 

fcap«,t« iWortf«/<}« 

Şekll-4 : Tesis kapasitesine bağlı olarak NH, 
iiretim maliyetinin değişimi (1. 
bölge: 600 short ton/gUn kapasite-
ye kadar pistonlu kompresörler mo-
torla çalıştırılıyor. 
2. bölge: Turbokompresörler buhar 

türbinleri İle çalıştırılıyor. 
Hesaplamanın esasları: 
Doğal gaz: 2,0 $/10* kcal, 
Elektrik: 0,01 J kwh. 
Soğutma suyu: 0,0053 $/m>, 
Buhar: l,75$/ton, 
Her vardiyada çalışan personel sa-
yısı: 5, 
Bakım ve Indirekt masraflar: Tur-
bokompresörlerde yıllık %20,5 - pis-
tonlu kompresörlerde yıllık %21,5> 

11. Belirtilen gelişmelerle İşletme mas-
raflarında önemli düşmeler sağlanmıştır. Bir 
ton amonyak için enerji sarfiyatı 1150 kwh'-
den 695 kwh'e düşürülmüştür. Enerji İhtiyacı, 
temizlenmiş sentez gazı İçinde kalan CH„ mik-
tarına bağlı olarak, 8,8-49,0 atü. parçalama 
basıncı aralığı için Şekll-3 de gösterilmiştir. 
Büyük tesislerde proses ve ısıtma İçin kulla-
nılan ham madde miktarı 7,2xl04-8,4xl04 kcal/ 
ton amonyak değerleri arasında bulunmakta-
dır. Bu değer bir amonyak tesisinde başlıca 
toplam enerji ihtiyacını göstermektedir. 

Kapasiteleri 1000-1500 ton'gün aralığında 
bulunan büyük tesislerde İşletme masrafları 
(2) numaralı gelişmeye bağlı olarak düşürü-
lebilmektedir. Bugün 2 $/10« kcal fiyatlı do-
ğal gaz kullanıldığında 28 S/ton maliyetli 
amonyak üretilebilmektedir. Amonyak üretim 
masraflarının düşmesi personel masrafların-
da olan tasarruf sonucu da ortaya çıkmakta-
dır. Bugün büyük amonyak tesisleri 4-6 per-
sonel tarafından işletilmektedir. 
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Katalizörlerdeki gelişme kapasitenin art-
tırılmasına önemli derecede etki ettiği gibi, 
daha ucuz katalizörlerin kullanılması işletme 
masraflarım düşürmüştür. Katalizörlerin ge-
liştirilmesiyle aynı zamanda parçalama basın-
cının yükseltilmesi mümkün olmuştur. Her 
parçalama borusundan geçen gazın debisi ar-
tık katalizörün aktlvitesi ile değil, özellikle bo-
ru yüzeylerindeki ısı geçişi ile sınırlandırıl-
maktadır. Bu gelişme İle parçalama boruları-
nın sayısında önemli ölçüde düşüş kaydedil-
miştir. Katalizörlerin geliştirilmesiyle birlikte 
fiyatı da düşürülmüştür. Bütün proses kade-
meleri için daha önceleri katalizörle tam bir 
donanım masrafı short ton başına 2000-2500 
S arasındaydı. Bugünkü fiyat ise 500-600 $/ 
short ton değerinde bulunmaktadır. Belirtilen 
gelişmeler dolayıslyle amonyak üretiminde or-
taya çıkan tasarruf Şekll-4'de gösterilmiştir. 
100-1500 ton amonyak/gün kapasite aralığın-
da amonyak maliyetinin hesaplanmasında do-
ğal gaz fiyatı 2 J/'IO6 kcal alınmıştır. 

Diğer Sentez Gazı Üretim Teknikleri : 

Amonyak üretim teknolojisinin gelişimi 
yalnız hidrokarbonların katalitik parçalan-
masında değildir. Hidrokarbonların katalitik 
olmayan yoldan parçalanma işleminde de 
önemli gelişmeler olmuştur. 1940 larda Te-
xaco, Shell ve diğer firmalar yüksek basınçta 
hidrokarbonların gazlaştırılması prosesini ge-
liştirmişlerdir. Bu metodda oksijen kullanıla-
rak, yanıcılarda 1100-1500°C sıcaklıkta, ham 
madde küçük moleküllü gazlara dönüştürü-
lür. Bu metod doğal gazın ve ağır ısıtma yağ-
larının ham madde olarak kullanılmasına 
uygundur, özellikle ağır hidrokarbonların gaz-
laştırılmasında başarı İle kullanılmaktadır. 
Bugün Texaco ve Shell şirketleri 30 atü. den 
100 atü basınca kadar çalışan gazlaştırma te-
sisleri kurmaktadır. Parçalama ünitesinden 
çıkan gazın temizlenmesi, normal şeklide CO 
konversiyonunda, C02 yıkanmasında ve gaz-
da arta kalan CO in uzaklaştırılması İçin sı-
vı azotlu yıkama kademelerinde olmaktadır. 

Sıvı veya gaz hidrokarbonları gazlaştır-
ma proseslerinin yanısıra kömür gazlaştırma 
tesisleri de kurulmaktadır. Doğal gaz ve pet-
rol olmayan ülkelerde ham madde olarak kö-
mür kullanılmaktadır. Doğal gaz veya petro-
lün mevcut olduğu yerlerde İse bu maddeler 
amonyak tesisleri için çıkış maddesi olarak 
tercih edilmektedir. Son zamanlarda sentez 
gazı üretimi İçin geliştirilmiş prosesler orta-
ya çıkarılmıştır. Lurgl firması yüksek basınç-
ta çalışan kömür gazlaştırma tesisleri kur-
maktadır ve bunlar firmanın belirttiğine göre 
modern nafta parçalama prosesleri ve ağır 

yağların gazlaştırılması prosesleri ile rekabet 
edebilmektedir. Şüphesiz kömür bazına daya-
lı bir tesisin yatırım masrafları daha yüksek-
tir ve lndlrekt İşletme masraflarına da arttı-
rıcı yönde tesir etmektedir. 

Kömür çok düşük bir fiyatla elde edile-
bildiği sürece fiyat yönünden dezevantaj gi-
derilebilmektedlr. Lurgl firmasının prosesi 
20-30 atü. basınçlı, sabit yataklı bir reaktörle 
çalışmaktadır. Kömür özel bir kapak sistemi 
İle reaktöre verilmektedir. Sentez gazımn te-
mizlenmesi alışılmış metodlarla olmaktadır. 

Diğer bir gazlaştırma sistemi Koppers fir-
ması tarafından geliştirilmiştir. Tesis düşük 
basınçta tozsuz kömürle çalışmaktadır. 100-
400 ton/gün kapasiteli tesisler Koppers firma-
sı tarafından kurulmuştur. 

Gelecekteki Gelişmeler ı 

Gelecekte amonyak teknolojisinin nasıl 
olacağı sık sık sorulmaktadır. Amonyak üre-
timinde fazla kapasite var mıdır, amonyak 
sanayii kendisini kötü bir rekabet durumuna 
getirmiş midir, bunun sonucu olarak küçük 
amonyak tesislerinin kapatılması zorunlu ola-
cak mıdır? Amonyak taşımasında hangi etki-
ler beklenmektedir ve taşıma İmkânları yeni 
tesislerin projelerini etkileyecek midir? 

300 ton/gün kapasiteye kadar dev tesislerin 
kurulabileceği konusunda bilgiler mevcuttur. 
Böyle bir projenin ekonomik olup olmayaca-
ğı bazı etkenlere özellikle büyük cihazların 
İmal masrafları İle kuruluş yerine kadar olan 
taşıma masraflarına bağlıdır. Cihazların ve 
diğer teçhizatın masrafları düşürülemezse dev 
tesislerin kurulması İçin pek az olanak bu-
lunmaktadır. Bu görüş unit operasyonlarda 
devrim yaratacak ve İşletme masraflarını 
önemli derecede azaltacak değişmelerin olma-
yacağı varsayımı İçin geçerlidir. 

Günümüzde kullanılan teknik için aşağı-
daki diğer gelişme olanakları üzerinde durul-
maktadır : 

1. Karbon teşekkülü olmadan, yüksek sı-
caklıkta çalışan ve daha aktif katalizörleri 
kullanan geliştirilmiş gaz üretim metodlan. 

Bu tip katalizörler çalışma zamanını azalt-
madan aşırı bir şekilde yüklenebllmelldlr. 

2. Daha yüksek bir parçalanma sıcaklığı 
ve basıncına olanak veren parçalayıcı borula-
rın malzemesinin geliştirilmesi. 

Bu şekilde bir malzeme gellştirilmlşse de 
günümüzde yüksek basınçlarda kullanılma-
maktadır. 
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3. Reaksiyon sıcaklığının tekrar düşürül-
mesi ve böylece CO konversiyonunun gelişti-
rilmesi amacıyla konversiyon katalizörlerinin 
geliştirilmesi. 

Katalizörler aynı zamanda kükürt ve klor 
gibi katalizör zehirlerine dayanıklı olmalıdır. 

4. Düşük sıcaklık derecelerinde ısıdan 
daha iyi faydalanma metodunun geliştirilme-
si. 

5. Amonyak sentez katalizörlerinde geliş-
meler. 

Düşük sıcaklık ve basınçlarda yüksek ve-
rimle amonyak üretimi olanağı olursa sentez 
gazı üretimi ve amonyak sentezi aynı basınç-
larda yapılabilecektir. Bu şekilde sentez gazı-
nın ara sıkıştırılması İşlemi ortadan kaldırı-
labilecektir. 

Böyle bir amonyak konverterlnln işletil-
mesinin izoterme yakın şartlarda yapılması 
gerekecektir. Bu şartlar katalizör yatağı için-
den ısının uzaklaştırılmasını gerekli kılacak, 
bu İse akışkan yataklı bir reaktör İle karşıla-
nabilecektir. 

Sentez gazının katalitik olmayan yoldan 
100 atm. de elde edilmesi bu sıralarda gerçek-
leştirilmiş bir durumdadır. Alışılmış katali-
zörlerle amonyak üretimi 100-150 atm. basınç 
aralığnda yapılabilmektedir. Çok yüksek ba-
sınçlarda sentez gazı üretiminin düşük bir 
maliyetle gerçekleştirilip gerçekleştirilemeye-
ceği büyük ölçüde gazlaştırma tesisi teçhiza-
tının maliyetine bağlıdır. Tesisin ekonomik 
olup olmadığı sorusu duruma göre dikkatle in-
celenmelidir. 

6. Turlîokorapresörlerin kullanılmasına 
bağlı olarak 300 ton/gün kapasiteli küçük te-
sislerde de büyük ölçüde enerjiden tasarruf 
sağlanabilmektedir. Fazla miktarda doğal gaz 
rezervi bulunan, fakat amonyak üretiminde 
doğal gaz kullanılışı az olan ülkelerde tesis 
büyüklükleri ilgi çekici olabilmektedir. Diğer 
yandan doğal gaz rezervlerinin yeterli olması 
durumunda fazla miktarda amonyak talebi 
bulunan bölgelere amonyağın ekonomik ola-
rak taşınabllme olanağı varsa, 2000 ton/gün 

den 3000 ton/gün kapasiteye kadar tesisler 
kurulabilecektir. Küçük veya büyük kapasiteli 
tesislerden hangisinin ekonomik olacağı soru-
su taşıma olanakları ve taşıma masrafları dik-
katle gözden geçirilerek, ekonomik bir analiz-
le araştırılmalıdır. Amonyak bugün 30.000 m3 

kapasiteli taşıma araçları İle taşınmaktadır. 
Daha büyük gemilerin yapılması, düşük mali-
yetle doğal gaz elde edilecek bölgelerde tekrar 
büyük kapasiteli tesislerin kurulmasına bağ-
lıdır. 

7. Amonyağın gemi ile taşınması yanın-
da borularla bir yerden diğer bir yere basıl-
ması dikkati çekmektedir. Amonyak taşıması 
İçin Amerika'da iki büyük boru hattı kullanıl-
maktadır. 

Amonyak üretim teknolojisi, hangi ham 
maddenin yeterli miktarda elde bulunduğu 
sorusundan etkilenmektedir. Son zamanlarda 
özellikle Amerika'da kömürün gazlaştırılması 
dikkatleri üzerine çekmiştir. Amerika'da doğal 
gaz rezervleri azalmakta ve fazla miktarda kö-
mür rezervi bulunmaktadır. Yeni gazlaştırma 
teknolojilerinden biri buhar-kömür reaksiyo-
nunun hızlandırılması İçin ısı taşıyıcı olarak 
erimiş tuzdan faydalanmaktadır. Bu proseste 
buhar ve kömür tozu eritilmiş soda banyosuna 
üflenmekte, H2 + CO karışımı meydana gel-
mektedir. Erimiş soda yalnız ısı taşıyıcı ola-
rak değil, aynı zamanda katalizör olarak da 
etki etmektedir. 

Kömürün gazlaştırılmasında diğer bir ge-
lişme Gaz Teknoloji Enstitüsü'nün Hy-Gas-
Prosesl veya Consolldatlon firmasının Consol 
Prosesidir. Dolomit katı ısı taşıyıcı olarak kul-
lanılmaktadır. 

8. Son zamanlarda 450 atm. basınçta ça-
lışacak küresel amonyak konverterlerl de plan-
lanmaktadır. Belirtildiğine göre küresel kon-
verterler, kullanılan silindir konverterlere gö-
re, maliyet ve ağırlık yönünden % 50 daha 
avantajlıdır. 

9. Son 7 yılda azotlu gübre üretimi ve 
tüketimi yaklaşık olarak İki katma çıkmıştır. 
Aşağıda dünya amonyak kapasitesi gelişimi 
verilmiştir. 

1961/1962 1966/1967 1971/1972 

Batı Avrupa 5.200 9.600 13.800 
Doğu Avrupa 2.700 6.150 12.250 
Afrika 250 350 1.000 
Kuzey Amerika 4.800 10.000 13.350 
Güney Amerika 250 850 1.600 
Asya 2.400 4.600 8.650 
Avustralya 25 100 400 
Toplam 15.600 31.700 51.000 

(Değerler 1000 ton N olarak verilmiştir.) 
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Birçok Doğu Avrupa ve Asya ülkesinde 
artış olacağı hesaplanmasına rağmen bu en-
düstri dalının 1965 yılından sonraki hızlı tem-
po ile gelişeceği beklenmemektedir. Amonyak 
üretim teknolojisinin tekrar gelişeceği fakat 
önümüzdeki ilk yıllarda maksimum 2000 ton/ 
gün kapasitenin üzerine çıkılamayacağı tah-
min edilmektedir. 

Kaynaklar : 
Orlando J. Quartulll, Dietrlch Wegener, 

Ertiöl und Kohle No. 4. 192-196, (1973) 
Vladimir Vek, Chemie Ingenieur Technlk, 

No. 9-10, 608-610, (1973) 
Helmut Wagner, Chemie Ingenieur Tech-

nik. No. 5. A203. (1972) 
Nitrogen. No. 79.5-7, (1972) 
Üçüncü Beş Yıllık Kalkınma Plânı. 

BRABENDER ULTRA - VlSCOSON 

KONTİNÜ VİSKOZİTE ÖLÇÜMÜ, KAYDİ ve AYARLANMASI 

BRABENDER ULTRA - VISKOSON özellikle kontlnü proseslerde, işletmelerde sıvıların vis-
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Üç Bileşenli Karışımlar - II 

Doç. Dr. Yiikscl SABIKAYA 

A. Ü. Fen Fakültesi 

Burada inceleyeceğimiz üçlü sistemler, 
İki ayrı tuzun yan yana su içinde çözünür-
lükleridir. Sabit basınç ve sıcaklıkta bu sistem-
ler üçgen grafik kâğıdı üzerinde diyagram-
lanır. Bağımsız değişken olarak üç bileşen-
den herhangi ikisinin konsantrasyonu seçi-
lir. Diyagramda bir, iki ve üç fazlı bölgeler 
gözlenebilir. İki fazlı bölgedeki denge eğrile-
ri birbirine paralel değildir. Burada, her bir 
bölgede nasıl hesaplama yapılabileceğini ör-
neklerle göstereceğiz. Ayrıca hidrat ve çifte 
tuz oluşumunda diyagramların nasıl olduğu-

nu göreceğiz. 
H20 - NH4NO, - NH4C1 SİSTEMİ. Böyle 

bir sistemi üçlü diyagramla temsil edebil-
mek için, bu üç maddeden oluşan farklı bile-
şimlerde ayrı ayrı sistemler hazırlanır. Elde 
edilen sistemlerin bir çoğu sıvı faz ve kabın 
dibine çökmüş ıslak katı fazdan oluşur. Her 
iki fazdan örnekler alınıp analiz edilerek, 
her iki fazda bulunan üç maddenin ayrı ayrı 
kütle yüzdeleri bulunur. Elimizdeki sistem 
için 25°C ve 1 atm de analiz sonuçları aşağı-
daki gibidir. 

TABLO — I 

Sıvı faz Islak katı faz 

% NH4NOJ % NH4C1 % HjO % NH4NOJ % NH4C1 % HjO 

67,73 0 32,27 — — — 

66,27 2,00 31,73 88,20 0,79 11,01 
64,73 3,82 31,45 88,00 1,34 10,66 
62,24 5.58 32,18 90,25 1,65 8,10 
61,68 6,97 31,35 87,65 2,28 10,07 
53,49 11,08 35,43 23,31 62,22 14,47 
36,99 15,80 47,21 13,63 66,29 20,08 
19,05 21,81 59,14 7,09 72,75 20,16 
0 28,33 71,67 — — — 

Tablo - I'de verilen değerler üçgen grafik kâğıdı üzerine işaretlenirse şekil - l'dc 
görülen üçlü diyagram elde edilir. 

Diyagramın A, B ve C köşelerinde sıra 
ile saf halde H30, NH4N03 ve NH„C1 madde-
leri bulunur. AB kenarı üzerinde her nokta 
HjO ile NH4N03 karışımını temsil eder. Bu 
kenar üzerindeki A ve B nin kütle kesirleri 
için A + B = 1 bağıntısı geçerlidir. Aynı 
sözler BC ve AC kenarları üzerindeki nokta-
lar ile temsil edilen sistemler için de söyle-
nebilir. Kısaca, BC ve AC kenarları üzerin-
de her noktada sıra ile kütle kesirleri için 
B + C = 1 ve A + C = 1 bağıntıları geçerlidir. 
AB kenarı üzerindeki D noktası NH4NOa m 
su içindeki doygun çözeltisini temsil eder. 
Eğer HjO + NH4N03 karışımına NH4C1 ek-
lenirse D noktası F noktasına doğru kayar. 

Bileşimi DF boyunca değişen çözelti yalnız-
ca NH4N03 ile doymuş olup NH4C1 İle doy-
mamış haldedir. F noktası ile temsil edilen 
sistemde ise çözelti her iki tuz ile de doy-
muştur. BDFB bölgesinde İki faz vardır. Bi-
rincisi, bileşimi DF ile değişen içinde hem 
NH4N03 hem de NH4C1 bulunan, fakat NH4 

NOj ile doygun NH4C1 ile doygun olmayan 
sıvı fazdır. İkincisi ise saf haldeki NH4N03 

kristallerini içeren ıslak katı fazdır. Bu bölge 
içinde bir noktada sıvı fazın katı faza oranı DF 
üzerinde her noktayı B köşesine birleştiren 
denge doğruları yardımı ile bulunur. Verilen 
nokta B köşesi ile birleştirilerek uzatılırsa 
DF eğrisini keser. Verilen noktanın DF ye 
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uzaklığının, B ye uzaklığına oranı, katı fa-
zın kütlesinin yahut da kütle kesrinin sıvı 
fazınkine oranına eşit olur. 

AC kenarı üzerindeki E noktası NH4C1 ün 
su içindeki doygun çözeltisini temsil eder. 
Yaklaşık olarak % 28 NH4C1 İçeren çözelti 
doygundur. Eğer bu doygun çözeltiye NH4 

NOj eklenirse NH4C1 ün yüzdesi düşer fakat 
çözelti hâlâ NH4C1 ile doygundur. NH4N03 

eklendikçe doygun çözeltinin bileşimi E den 
F ye doğru EF eğrisi boyunca değişir. F nok-
tasında, yukarıda da söylediğimiz gibi, çözel-
ti hem NH4N03 hem de NH4C1 ile doygundur 
Bu nokta sabit basınç ve sıcaklıkta sabit bi-

leşimll bir doygun çözeltiyi temsil eder. Sı-
caklık değiştikçe bu noktanın bileşimi deği-
şir. CEFC bölgesinde iki faz vardır. Birincisi 
hem NH4N03 hem de NH4C1 içeren, fakat 
NH4C1 ile doymuş NH4N03 ile doymamış sıvı 
fazdır. İkincisi ise saf haldeki NH4C1 kristal-
lerini içeren ıslak katı fazdır. Verilen ör-
nekte b'i bölge için sıvı fazların bileşimleri 
E,,Ej,E3 noktaları İle temsil edilirken, bu sı-
vı fazlarla dengede olan ıslak katı fazların 
bileşimleri e,,ej,e3 noktaları İle temsil edil-
mektedir. Bu noktaların karşılıklı birleştiril-
mesinden elde edilen doğrular C köşesinde 
kesişmektedir. 

Şekil — 1 

Tablo — 2 

Bölge F Sistem S 

A D F E A 1 Doymamış çözelti 2 
B D F B 2 NH4N03 + DF doygun çözeltisi 1 
C E F C 2 NH4C1 + EF doygun çözeltisi 1 
B F C B 3 NH4C1 + NH4N03+F doygun çözeltisi 0 
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O = O 
A D F E A bölgesinde NH4N03 ve NH4C1 

içeren (akat her ikisi ile de doymamış çözel-
ti bulunmamaktadır. Bu bölgede alınan bir 
nokta ile temsil edilen sistemde çökelme gö-
rülmez ve sistem tek fazlıdır. 

B F C B bölgesinde ise Uç faz vardır. Bi-
rincisi F doygun çözeltisi ikincisi saf B ka-
tısı. üçüncüsü ise saf C kalışıdır. F, B ve C 
n'n bileşimleri sabit olduğundan, bu bölge-
de bağımsız değişebilen değişken yoktur ve 
serbestlik derecesi sıfırdır. 

Her bölgedeki, faz sayısı, sistem ve ser-
bestlik derecesi tablo 2 de özetlenmiştir. 
Glbbs'in faz kuralı S + F = B+2 ye göre S 
serbestlik derecesi hesaplanmıştır. Burada F 
faz sayısını B ise bileşen sayısını göstermek-
tedir. 2, sıcaklık ve basınçtan ileri gelen te-
rimdir. 

Şimdi bu diyagramdan nasıl faydalanı-
lacağını basit örneklerle anlatmağa çalışa-
lım. önce AG doğrusu üzerindeki R.F ve N 
noktalarının kütle yüzdelerini bulalım. R 
noktası homojen bölgededir. R ile temsil edi-
len sistemin bileşimi diyagramdan A = 0,70 
= % 70 HJO; B = 0,04 - % 4 NH4NÖ3: C = 0,26 
= % 26 NH4C1 olarak okunur. Aynı bileşim 
hesaplama ile de bulunabilir. A nın yüzdesi 
G den R ye, (B + C) nin yüzdesi A dan R ye 
arttığı ve AG doğrusu üzerinde her noktada 
B/C oranı sabit olduğundan R sistemi için 
diyagramdan yararlanılarak 

A GR 70 
= = (1) 

(B + C) AR 30 

B GC 85 
= = (2) 

C GB 15 

A + B + C = 1 (3) 

bağıntıları yazılabilir. Bu üç bağıntıdan ara-
nan üç bilinmeyen 

A = 0,70 = %70 H20; B = 0,04 = %4 
NH4N03; C = 0,26 ,=; % 26 NH4C1 olarak bu-
lunur. 

F İle temsil edilen, hem NH4N03 hem de 
NH4C1 ile doygun çözeltinin bileşimi R nok-
tası için yapıldığı gibi, diyagramdan 

A GF 30 

(B + C) AF 70 

B CG 85 

C GB 15 

A + B + C = 1 

eşitlikleri yazılarak bulunur. Son üç denk-
lemin ortak çözümünden A = 0,30 = %30 
HJO ; B = 0,595 = % 59,5 NH4N03; C = 
0,105 = % 10,5 NH4C1 bulunur. Doğrudan 
doğruya grafikten de aynı sonuçları okuya-
biliriz. 

N noktası ile temsil edilen üç fazlı siste-
min bileşimini, önce F,NH4N03 ve NH4C1 cin-
sinden bulalım. F noktasında (B+C ) nin 
miktarı sıfır, G noktasında da F nin mik-
tarı sıfır olduğundan, (B+C ) nin) miktarı 
F den N ye, F nin miktarı ise G den N ye 
doğru artar. Buna göre F doygun çözeltisi-
nin kütlesinin (B+C ) kristallerinin kütlesi-
ne oranı, grafikten: 

F GN 10 
— ' = ! ' = (7) 
(B+C ) FN 20 ' ; 1 " '.; ı • 

bulunur. GA üzerinde her noktada B / C 
oranı aynı aklacağından N noktası için de 

B GC 85 
= = (8) 

C GB 15 

yazılır. Ayrıca her üç fazın kütle kesirleri 
toplamı : 

F +- B + C = 1 , (9) 

olmalıdır. Son üç denklem ortak çözüldüğün-
de 

F = 0,333 = % 33,3 doygun çözelti 
B = 0,567 = % 56,7 NH4N03 

C = 0,100 = % 10,0 NH4C1 

olarak bulunur. F doygun çözeltisinin bile-
şimi % 30 HjO, % 59,5 NH4N03 ve % 10,5 
NH4C1 olarak bilindiğinden % 33,3 F içinde : 

A = 0,333. 0,300 = 0,100 = % 10 H20 
B = 0,333.-0,595 = 0,198 = % 19,8 

NP4 NO3 

C = 0,333. 0,105 = 0,035 = % 3.5 
NH4C1 

oranında vardır. Buradan N noktası ile tem-
sil edilen hetorojen karışımdaki maddelerin 
kütle yüzdeleri son iki sonucun birleştirilmesi 
i le: 

A = 0,100 = % 10,0 HjO 

B = 0,567 + 0,198 - 0,765 = %76,5 
NH4NO3 

C = 0,100 +• 0,035 = 0,135 = % 13,5 
NH4C1 

olarak bulunur. 

Ayrıca N noktası İçin doğrudan doğruya 
diyagramdan 

t 
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A GN 10 

(B+C) AN 90 

B CG 85 

C BG 15 

A + B + C = 1 

(10) 

(11) 

(12) 

eşitlikleri yazılıp ortak çözülür ve bir önceki 
sonuç elde edilir. AG doğrusu üzerinde her nok-
ta ile temsil edilen sistemlerin bileşimleri, küt-
le yüzdeleri olarak yukarıda anlatılan yollar-
dan kolaylıkla hesaplanır. 

Şimdi B F C B üç fazlı bölgesi içindeki M 
noktası ile temisl edilen sistemin bileşimini öğ-
renmeğe çalışalım. M noktasında F doygun çö-
zeltisi ve B katısı ile C katısı bulunmaktadır. 
(A-fB) kütle yüzdesi F noktasında sıfırdır. F 
sıvısının kütle yüzdesi ise K noktasında sıfır-
dır. öyleyse (A+B ) yüzdesi F den M ye, F sıvı-
sı yüzdesi ise K dan M ye doğru artar. Grafik-
ten cetvelle ölçüldüğünde FM = 40 mm, KM 
= 20 mm olarak bulunur. M noktası için diyag-
ramdan 

F KM 20 

(B+C) FM 40 

B CK 20 

C BK 80 

(13) 

(14) 

F + B + C = 1 (15) 

yazılır. Bu denklemler ortak çözüldüğünde M 
noktası İle temsil edilen heterojen sistemde 
F.B ve C nin kütle yüzdeleri 

F = 0,333 = % 33,3 doygun çözelti 
B = 0,133 = % 13,3 NH4N03 

C = 0,534 = % 53,4 NH4C1 

olarak bulunur. Diğer taraftan F doygun çözel-
tisinin bileşimi % 30 H20, % 59,5 NH4N03 ve 
% 10,5 NHjCl olduğundan % 33,3 oranındaki F 
içinde 

A = 0,333.0,30 = 0,100 = % 10,0 H20 

B = 0,333.0,595 = 0,198 = % 19,8 
NH4NO3 

C = 0,333.0,105 = 0,035 = % 3,5 
NH4C1 

oranlarında bulunur. Son iki sonuç blrleştlri-
llrse M noktasının bileşimi kütle yüzdeleri 
olarak 

A = 0,100 = % 10 H20 

B = 0,133 + 0,198 = 0,331 = % 33,1 
NH4NO3 

C = 0,534 + 0,035 = 0,569 = % 56,9 
NH4C1 

hesaplanır. 

Diğer taraftan M noktası A ile birleşti-
rilir ve BC kenarını kesinceye kadar uzatılır-
sa S noktası bulunur. Buradan 

A SM 9 

(B+C) AM 78,5 

B CS 37 

C BS 63 

A + B + C = 1 

(16) 

(17) 

(18) 

yazılıp ortak çözülürse, M nin A,B,C cinsinden 
kütle yüzdeleri bir önceki sonucun aynısı 
olarak ele geçer. 

Bu diyagramdan yararlanılarak karışım 
halinde olan iki tuzun birbirinden ayrılması 
hesaplanabilir, örneğin % 80 NH4N03 içeren 
500 kg NH4N03 + NH4C1 karışımını suda ta-
mamiyle çözüp, sabit basınç ve sıcaklıkta su-
yu tekrar uçurduğumuzda, iki tuzu belli ölçü-
de nasıl ayırabileceğimizi düşünelim. % 80 
NH4N03 içeren NH4N03 + NH„C1 karışımı di-
yagramda K noktası ile temsil edilmektedir. 
Böyle bir karışıma su eklenirse B/C oranı 
sabit kalmak üzere karışım önce üç fazlı son-
ra da tek fazlı hale gelir. Karışıma su ekle-
yerek P6 noktası ile temsil edilen doymamış 
çözeltiyi elde edelim. Grafikten P4 noktası İle 
temsil edilen doymamış çözeltinin bileşimi 
kütle yüzdeleri cinsinden 

A = % 80 H20 
B = % 16 NH4N03 

C = % 4 NH4C1 
olarak okunur. 

Bu bileşimli homojen karışımdan sabit 
basınç ve sıcaklıkta su uzaklaşmağa başlayın-
ca sistemin bileşimi P4 noktasından P5 nok-
tasına doğru kayar, P4 noktasında sistem yal-
nızca NH4C1 ile doygun hale gelmiş NH4N03 

ile ise doymamıştır. P5 noktasında bulunan 
NH4C1 ile doygun sıvının bileşimi kütle yüz-
deleri cinsinden grafikten 

A = % 67,5 H20 
B = % 6,5 NH4N03 

C = % 26,0 NH4C1 
olarak okunur. 

Sistemden daha fazla su uzaklaştırıldıkça 
NH4C1 kristalleri ayrılmağa başlar. P5 nokta-
sında katı fazın kütlesinin sıvı fazın kütlesine 
oranı sıfırdır. Şekil l'de görülen P4 noktası-
na gelindiğinde bu oran sıfırdan farklı olur. 
AK doğrusu üzerinde P4 ile temsil edilen 
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bir sistem, diyagram yardımı İle İncelenebi-
lir. Bunun için önce P4 noktası C kösesi ile 
birleştirilip EF eğrisini kesinceye kadar uza-
tılarak T noktası bulunur. T noktası P4 nok-
tasında bulunan NH4C1 kristallerinin denge-
de olduğu, NH4C1 ile doygun sıvıyı temsil 
eder. T noktasında NH4C1 kristallerinin mik-
tarı sıfır C noktasında ise T sıvısının mik-
tarı sıfırdır. Bu sebeple T sıvısı C'den P4'e 
doğru artarken, NH4C1 kristalleri T'den P4'e 
doğru artar. m(T ) ve m(C) sıra İle sıvı fazın 
ve NH4C1 kristallerinin kütlesi; T ve CT ise 
P4 noktasında bulunan sıvı faz İle NH4C1 
kristallerinin kütle yüzdeleri olsun. Kütlele-
rin oranı kütle yüzdelerinin oranına eşit ola-
cağından grafikten yararlanarak 

m (T ) T CP4 56 
= = = (19) 

m (C) CT TP4 15 

T + CT = 1 (20) 

bağıntıları yazılabilir. Bu iki denklem ortak 
çözüldüğünde P4 noktası ile temsil edilen sis-
temin bileşimi iki ayrı fazın kütle yüzdeleri 
cinsinden 

T = 0,789 = %78,9 doygun çözelti 
CT = 0,211 = % 21,1 NH4C1 

olarak hesaplanır. 

Yalnızca NH4C1 ile doygun olan T çözelti-
sinin bileşimi kütle yüzdesi olarak diyagram-
dan 

A = % 64 HJO 
B = % 13 NH4N03 

C = % 23 NH4C1 

olarak okunur. Son iki sonuç birleştirlllrse P4 

noktası ile temsil edilen sistemin bileşimi üç 
bileşenin kütle yüzdeleri cinsinden 

A = 0,789.0,64 = 0,505 = % 50,5 H20 
B = 0,789.0,13 = 0,103 = % 10,3 NH4N03 

C = 0,789.0,23 + 0,211 = 0,392 = % 39,2 
NH4C1 

olarak hesaplanır. Sonuçlardan görüldüğü gi-
bi sistemde toplam olarak % 39,2 oranında 
bulunan NH4C1 den yalnızca % 21,1 kadarı 
kadarı kristal halinde ayrılmıştır. O halde çö-
ken NH4C1 miktarının, sistemde bulunan top-
lam NH4C1 miktarına oranı 

CT 0,211 
k = = = 0,538 = % 53,8 (21) 

C 0,392 

olarak bulunur, örnek olarak aldığımız % 80 
NH4C1 İçeren 500 kg'lık karışımın % 80'inin 
%53,8'i kristal olarak ayrılacağından, çöken 
NH4Cl'in kütlesi 

500.0,80.0,538 = 215,2 kg. 
dır. Geriye kalan 

500-215,2 = 284,8 kg. 

NH4N03 + NH4C1 karışımı yalnızca NH4C1 ile 
doygun olan T çözeltisi içinde bulunmaktadır. 

B D F B v e C E F C bölgesindeki nokta-
larla temsil edilen diğer sistemler İçin de ge-
rekli hesaplar yukarıda anlatılan yoldan ya-
pılır. 

Tekrar P4 noktası ile temsil edilen siste-
me dönelim ve sistemden sabit basınç ve sı-
caklıkta su uzaklaştırmağa devam edelim. Bu 
durumda çöken NH4C1 miktarı artar. P , , P 2 , 
P, ve P noktaları ile temisl edilen sistemlerde 
katı fazın kütlesinin, sıvı fazın kütlesine oranı 

E,P3 E2P2 E3P3 FP 
< < < (22) 

C P J C P2 C P 3 CP 

25 42 51 55 

< < < 
17 32 26 24 

0,528 < 1,281 < 1,961 < 2,294 

eşitsizliğine uyar. Eğer yukarıdaki notlarla 
temsil edilen sistemlerin katı fazlarının kütle 
kesirleri hesaplanırsa 

E|P3 EjP2 E3P, FP 
< < < (23) 

CE, CE j CE3 CP 

25 42 51 55 
< < < 

71 73 77 78 

0,360 < 0,575 < 0,662 < 0,692 
eşitsizliği bulunur. 

Bu eşitsizliğe göre P noktasında NH4C1 
kristalleri yalnız olarak ayrılabilmenin mak-
simum değerine ulaşmıştır. Bu noktada NH4C1 
kr ista l ler i h e m NH4C1 h e m de N H 4 N O , i le d o y -
gun olan F sıvısı İle dengededir. Bu noktadan 
sonra NH4C1 kristalleri yanında NH4NO, kris-
talleri de ayrılmağa başlar, m (C) ve m (F) 
sıra ile P noktasında NH4C1 ve F sıvısının 
kütlelerini, CF ve F ise kütle yüzdelerini gös-
tersin. Diyagramdan da yararlanılarak 

m (C) O CP 55 
= = = (24) 

m (F) F FP 24 

F + CF = 1 (25) 

eşitlikleri yazılabilir. Bu iki eşitlik ortak çö-
züldüğünde P sisteminin bileşimi iki fazın küt-
le yüzdeleri cinsinden 

F = 0,304 = % 30,4 doygun çözelti 
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Cf = 0.696 = % 69,6 NH4C1 
olarak hesaplanır. F doygun çözeltisinin bile-
şimi A = % 30 HjO; B = % 59,5 NH,N03: 
C = % 10,5 NH4C1 olduğuna göre P noktası-
nın bileşimi A, B ve C'nin kütle yüzdeleri cin-
sinden 
A = 0,304.0,300 = 0,091 = % 9,1 H20 
B = 0,304.0,595 = 0,181 = % 18,1 NH4N03 

C = 0,304.0,105 + 0.696 = 0,728 = % 72,8 
NH,C1 

olarak hesaplanır. Çöken NH4C1 miktarının 
toplam NH4C1 miktarına oranı 

CF 0,696 
k = = = 0,956 = % 95,6 (26) 

C 0,728 

olarak ele geçer. Yani toplam NH4C1 için % 
95,6'sı saf olarak çözeltiden ayrılabilir. Bu 
duruma göre % 80 NH4C1 içeren 500 kg'lık 
NH4C1 + NH4N03 karışımı suda çözülüp tek-
rar kristallendirilirse 

500.0,80.0,956 = 382,4 kg 
saf NH4C1 ele geçer. 

HjO — Na2S04 — NaCİ sistemi — Bu sis-
temin üçlü diyagramı şekilde 2'de gösterilmiş-
tir. Bu sistemin en önemli özelliği NajS04 ile 
H2O nun Na2S04.10H20 hidratını oluşturması-
dır. 

Grafikte görülen E noktası yalnızca HjO 
+ NajS04 karışımında doygun çözeltiyi tem-
sil eder. Bu doygun çözeltide bulunan bileşen-
lerin kütle yüzdeleri grafikten 

A = % 83 HjO 
B = % 17 NajSO, 

olarak okunur. Bu doygun çözelti içine daha 
fazla NajS04 eklenirse Na2S04 yerine NajS04.10 
HjO hidratı kristalleri ayrılır. Bu hidratın yüz-
de bileşimi grafikten 

A = % 56 HjO 

B = % 44 Na^304 

olarak okunur. H20 ve Na2S04 ın formül ağır-
lıkları sıra İle 18 ve 142 olduğuna göre 

H20 56 44 3,0 

NajSO, 18 142 0,3 
olarak hesaplanır. Buna göre hidratın formü-
lü 
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Na2SO„ . 10 HjO 
şeklinde olmalıdır. 

E blleşlmli H20 + Na2S04 karışımına 
NaCİ eklenmeğe başlayınca Na2S04.10 HjO 
hidratı İle doygun olan ve içinde doymamış 
olarak NaCİ bulunan çözeltinin bileşimi E F 
boyunca değişir. F noktasına gelindiğinde 
hidrat ile doygun olan çözelti Na2S04 ile de 
doygun hale gelir. Yalnızca Na2S04 ile doygun 
olan çözeltinin bileşimi FG eğrisi boyunca 
değişir. H noktası NaCİ ün su içindeki doy-
gun çözeltisini temsil eder. Bu doygun çözel-
tinin bileşimi 

A = % 60 HjO 
C = % 40 NaCİ 

olarak grafikten okunur. Bu ikili karışıma 
Na.,S04 eklendikçe NaCİ ile doygun çözeltinin 
bileşimi HG eğrisi boyunca değişir. G nokta-
sı ile temsil edilen çözelti hem B hem de A 
ile doygundur. E.D.F.G ve H noktalarının yer-
leri sıcaklıkla değişir. 

Bu karışım için her bölgedeki faz sayısı, 
sistem ve serbestlik derecesi tablo 2A'da 
özetlenmiştir. 

TABLO — 2A 

Bölge F Sistem S 

A E F G H A 1 Doymamış çözelti 2 
E F D E 2 NajS04.10 H2H + EF doygun çözeltisi 1 
D F B D 3 Na2S04.10 H20+Na2S04 + F doygun çözeltisi 0 
B F G B 2 NajS04 + FG doygun çözeltisi 1 
B G C B 3 Na2S04 + NaCl -+ G doygun çözeltisi 0 
C H G C 2 NaCİ + HG doygun çözeltisi 1 

Diyagramdan faydalanmak amacı İle, ön-
ce % 25 NH4C1 içeren 70 kg NH4NO, + NH4C1 
karışımı alıp 430 kg suda çözerek homojen bir 
karışım hazırlayalım. Böyle bir sistemde küt-
le yüzdeleri hesaplanırsa 

A = 430 / (430+70) = 430/500 = 0.860 
= % 86,0 ^ O 

B — (70.0,75)/(500) = 52,5 /500 = 0,105 
= % 10,5 NH4N03 

C = (70.0,25)/(500) = 17,5/500 = 0,035 
= % 3.5 NH4C1 

olarak bulunur. Bu sistem diyagramda işaretle-
nirse P noktası elde edilir. 

P noktası İle temsil edilen sistemden sa-
bit basınç ve sıcaklıkta yavaş yavaş su uzak-
İaştırılırsa a noktasına gelindiğinde Na2S04.10 
H } 0 kristalleri ayrılmağa başlar. Bu ayrılma 
da alınan herhangi bir P, noktasında sistem-
de bulunan Na2S04.10 HjO ile doygun sıvının 
kütlesinin, ayrılan NajS04.10 K p kristalleri-
nin kütlesine oranı ve kütle kesirleri toplamı 
b nlktasına kadar devam eder, a ile b arasın-
içln 

m (L doygun sıvısı) L 

m (D katısı) D 

DP, 12,5 
= (28) 

LP, 10,5 

L +- D = 1 yazılıdır. (29) 
Son iki denklemin ortak çözümünden 

L = 0,544 = % 54,4 doygun sıvı 
D = 0,456 = % 45,6 N a ^ . 1 0 H20 

bulunur. Grafikten L soygun sıvısının bileşimi 
% 64 H20, % 18 NajS04. ve % 18 NaCİ olarak 
bulunduğundan L içinde 

A = 0,544.0,64 = 0,348 = % 34,8 HjO 
B = 0,544.0,18 = 0.098 = % 9,8 NajSO, 
C = 0,544.0,18 = 0,098 = % 9,8 NaCİ 
vardır. D hidratı İçinde de A ve B nin kütle 
yüzdeleri göz önüne alınarak yazılan 

HjO 180 A 
= = (30) 

Na2S04.10H20 322 0,456 

A +• B = 0,456 (31) 
eşitliklerinden 

A = 0,255 = % 25.5 
B = 0,201 = % 20,1 

şeklinde hesaplanır. Son üç sonuçtan P, nok-
tasında A,B ve C kütle yüzdeleri cinsinden bi-
leşim : 

A = 0,348 + 0,255 = 0,603 = % 60,3 H20 
B = 0.098 + 0,201 = 0,299 = % 29,9 NajS04 

C = 0,098 = % 9,8 NaCİ 

olarak hesaplanır. Aynı sonuçlar grafikten 
doğrudan doğruya okunabileceği gibi. 
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(B+C ) 

B 

KP, 

AP, 

54 

CK 

36 

75 

25 

(32) 

(33) 
C BK 
A + B + C = 1 (34) 

eşitliklerinin ortak çözümünden de elde edilir. 

P noktasından P, noktasına gelindiğinde 
sistemden uzaklaşan su miktarını hesapla-
mak mümkündür. Kütle kesirleri oranı, kütle-
lerin oranına eşit olacağından, suyun kütle 
azalması 

m(A)p—m (A)p 

m(B) + m(C) 

A M ( A ) 0,860 

\ B + C/P, VB + C/Pt 

0,603 

70 0,140 0,397 

A M ( A ) = (6,14 — 1,52).70 
= 323,4 kg 

olarak hesaplanır. Sistemde geriye 

430,0 — 323,4 = 106,6 kg su 
kalır. Bu su, P, sisteminde % 60,3 oranında 
olup % 34,8'i çözücü, % 25,5'i ise hidrat ha-
lindedir. Buradan çözücü ve hidrat halindeki 
su miktarları 

m(su,hldrat) = (106,6/60,3),25, = 45,1 kg 
m(su,çözücü) = (106,6/60,3) .34,8 = 61,1 kg 
olarak hesaplanır. 

Ayrıca P, noktasında bulunan NajS04.10 
HjO hidratının miktarı, toplam kütle olan 

106,6 + 70 = 176,6 kg. 
değerinin % 45,6 sı olmalıdır. Buna göre 

m(hidrat) = 176,6.0,456 = 80,5 kg 
olur. 

Sabit basınç ve sıcaklıkta sistemden su 
uzaklaştırılmağa devam edilirse b noktasına 
gelindiğinde maksimum miktarda Na2S04.10 
HjO kristalleri ayrılır. Bu kristaller hem Na, 
S04.10 HjO hem de Na,S04 İle doygun olan F 
sıvısı ile dengededir. Burada ayrılan Na2S04.10 
HjO nun kütlesi yukarıda yapılanlara benzer 
yolla bulunur, b noktası İle temsil edilen sis-
temde grafikten 

Fb 11,5 

DF 22,5 
Na2S04.10 HjO 

Db 11,0 

DF 22,5 
doygun çözelti olarak hesaplanır. 

= 0,511 = % 51,1 

— 0,489 = % 48,9 

Sistemden daha fazla su uzaklaştırılırsa 
D kristalleri yanında B kristalleri de ayrılma-
ğa başlar ve bu kristaller hem B hem de D 
ile doygun olan F sıvısı ile dengededirler. P2 

noktasında sistemde bulunan D,B ve F fazları-
nın kütle yüzdeleri, grafikten yazılabilir. 

F RP2 19,5 

(B+D ) FP2 14,5 

B DR 17,5 

D BR 37 

B + D + F = 1 
denklemlerin ortak çözümünden 

(36) 

(37) 

(38) 

F = 0,573 = % 57,3 doygun çözelti 
B = 0,137 = % 13,7 Na2S04 

D = 0,290 = % 29,0 Na2S04.10 H20 
olarak bulunur. F doygun çözeltisi İçin diyag-
ramdan 

54 H20 A = 
B = % 23 Na2S04 

C = % 23 NaCİ 
denkleminin ortak çözümünden 

A = 0,160 = % 16,0 HjO 
B = 0.13 = % 13,0 Na2S04 

bulunur. Son üç sonuç birleştirildiğinde P? 

noktasındaki sistemin A,B ve C cinsinden 
kütle yüzdeleri 

A = 0.310 + 0,160 = 0.47 = % 47,0 H20 
B = 0,137 + 0,132 + 0.130 = 0,400 = % 

40.0 NajS04 

C = 0,130 = % 13,0 NaCİ 
olarak hesaplanır. Aynı sonuçlar diyagram-
dan doğrudan doğruya okunabilir. 

Buna göre P, den P2 ye gelindiğinde sis-
temden uzaklaşan suyun kütlesi 

m (A)p, — m (A)p2 

M ( B ) +m ( C ) \B+C 

A M ( A ) 0,603 _ 0,470 

70 0,397 

A m ( A ) = 44,1 kg 

( B + C )PI ( B + C )p 7 

0,530 

dır. P. noktasında sistemdeki suyun kütlesi 
106,6 kg olduğundan 
kütlesi 

P. noktasındaki suyurt 

106.6 — 44,1 = 62,5 kg 
dır. Bu durumda sistemin kütlesi 

62,5 + 70,0 = 132,5 kg 
olarak hesaplanır. 
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Sabit basınç ve sıcaklıkta sistemden su 
uzaklaştırmağa devam edilirse B kristalleri-
nin kütle yüzdesi D kristallerininkine göre 
artmağa başlar ve e noktasına gelindiğinde 
D hidratı ortadan kalkar, e noktasında hem D 
hem de B ile doygun olan F sıvısı ile denge 
halinde bulunan B kristalleri vardır, e den 
F ye doğru gidildiğinde sistemde bileşimi FG 
boyunca değişen ve yalnızca B ile doygun 
olan çözelti ile B kristalleri denge halinde 
bulunur. Bu bölgede alınan herhangi bir P3 

noktasındaki sistemi incelemek İçin önce P3.B 
köşesi ile birleştirilip uzatılarak FG üzerinde-
ki N noktası elde edilir. P3 ile temsil edilen 
sistemde 

N 

B 

BP, 

NP, 

41.5 

26,5 

N + B = 1 
bağıntılarının ortak çözümünden 

(39) 

(40) 

N = 0,61 = % 61 doygun çözelti 
B - 0,39 = % 39 Naj804 

bulunur. N doygun çözeltisi için diyagramdan 

A = % 49 HjO 
B = % 23 NajSO, 
C = % 28 NaCl 

okunur. Bu durumda % 61 İlk N çözeltisi için-
de A.B, ve C nin kütle yüzdeleri 

A = 0,61.0,49 = 0,30 = % 30 H20 
B = 0,61.0,23 = 0,14 = % 14 Na2S04 

C = 0,61.0,28 = 0,17 = % 17 NaCl 
olarak hesaplanır. Sonuçların birleştirilmesi 
ile P3 noktasında A,B ve C nln kütle yüzdeleri 

A = 0,30 = % 30 HjO 
B = 0,39 + 0.14 = 0,53 = % 53 Na2SO„ 
C = 0,17 = % 17 NaCl 

olarak bulunur. Aynı sonuçlar diyagramdan 
doğrudan doğruya okunur veya bir başka yol-
dan da hesaplanabilir. 

P2 den P3 noktasına gelinceye kadar sis-
temden uzaklaştırılan suyun kütlesi daha ön-
ce yapıldığı gibi 

A " (A ) 
M(B ) + M(C) 

A M ( A ) 

( B + C ) P 2 ( B + C ) P 3 ( 4 , ) 

0,470 0.30 

70 0,530 0,70 

A m (A) = 32,1 kg bulunur. 
Sistemde P2 noktasında 62,5 kg su varken P, 
noktasında 

62,5 — 32,1 = 30,4 kg 
su kalmıştır. Bu durumda sistemin 
kütlesi 

toplam 

30,4 + 70,0 = 100,4 kg olur. 

Sistemden sabit basınç ve sıcaklıkta su 
uzaklaştırmağa devam edersek f noktasına 
gelindiğinde B kristalleri hem B hem 
de C ile doygun olan G çözeltisi İle den-
gededir. Daha fazla su uzaklaştırılırsa sis-
temin bileşimi f den K ya doğru kayar. fK 
üzerinde herhangi bir P4 noktası ile temsil 
edilen sistemi analiz etmek için bu nokta he-
men G ile birleştirilerek M noktası bulunur. 
Şekil 1 de M noktası İçin ne yapılmış ise şe-
kil 2 deki P4 noktası için de aynı işlemleri 
tekrarlıyabllirlz. Bu maksatla P4 İle temsil 
edilen sistemin önce G,B ve C cinsinden küt-
le yüzdelerini bulalım. Grafikten ölçerek 

G MP4 16.5 

(B+C ) GP4 37,5 

B CM 82,5 

C BM 17.5 

G + B + C = 1 
bağıntıları yazılır. Bu bağıntılar ortak 
lürse kütle yüzdeleri 

(42) 

(43) 

(44) 

çözü-

G = 0,305 = % 30,5 doygun çözelti 
B = 0,673 = % 57,3 NajS04 

C = 0,122 = % 12,2 NaCl 
bulunur. G doygun çözeltisi için diyagram-
dan kütle yüzdeleri 

A = % 46,5 HjO 
B = % 23 NajS04 

C = % 30,5 NaCl 
olarak okunur. Buradan % 30,5 İlk G içindeki 

A = 0,305,0,465 = 0,142 = % 14,2 H,0 
B = 0,305.0,230 = 0,070 = % 7,0 Na,S04 

C = 0,305.0,305 = 0,093 = % 9,3 NaCl 
olarak hesaplanır. Son Uç sonucun birleştiril-
mesinden P, noktası İle temsil edilen sistem-
de bileşenlerin kütle yüzdeleri 

A = % 14,2 HjO 
B = 0,573 + 0,070 = 0,643 = %64,3 Na2S04 

C = 0,122 + 0,093 = 0,215 = % 21,5 NaCl 
olarak hesaplanır. Aynı sonuçlar diyagramdan 
doğrudan doğruya okunabilir veya şekil 1 de 
izah edilen diğer yoldan bulunabilir. 

Benzer çözümler P4 noktasını B yahut da 
C köşesine birleştirip M, ve M2 noktalarını 
bularak da yapılabilir. 

P3 den P4 noktasına gelindiğinde sistem-
deki suyun azalma miktarı 

A M ( H , Q ) 

70 ( B + C )P 3 ( B + C ) P 4 (45) 

41 
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AM(HJO) 0,30 0,142 

70 0,70 0,858 

m(H20) = 18,4 
olarak bulunur. P3 noktasında sistemde 30,4 
kg su varken P4 de 

30,4 — 18,4 = 12,0 kg 
su kalmıştır. Bu durumda sistemin toplam 
kütlesi 12,0 + 70 =• 82 kg dır. 

P4 den K ya doğru gidildikçe sistemdeki 
su miktarı azalır ve K noktasında % 25 NaCİ. 

% 75 Na2S04 ihtiva eden ikili karışım arta 
kalır. 

Şekil 2'deki X noktası ile temsil edilen 

sistemin analizi, X noktası C ile birleştirilip 

T bulunduktan sonra şekil 1 deki P4 nokta-

sındaki gibi yapılır. 

HjO — LIJS04 — (NH4),S04 sistemi. Bu 
sistemin diyagramı şekil 3'de gösterilmiştir. 
Bu sistemde en önemli özellik belli bölgede 
Li2S04.(NH4)2S04 çifte tuzunun oluşumudur. 

Grafikte görülen E noktası Li2So4 ın su 
içindeki doygunluk konsantrasyonunu, H nok-
tası ise (NH4)2S04 ın su içindeki doygunluk 
konsantrasyonunu .kütle yüzdesi olarak belirt-
mektedir. Doygun Li2S04 çözeltisine (NH4)2S04 

eklendiğinde çözeltinin bileşimi HG boyunca 
değişir. Doygun (NH4)2S04 çözeltisine L$304 

elkendiiğnde çözeltinin bileşimi HG boyunca 

değişir. FG boyunca bileşimi değişen çözelti 
yalnızca D çifte tuzu ile doygundur. F ile tem-
sil edilen çözelti hem B hem de D ile, G ile 
temsil, edilen çözelti ise hem C hem de D ile 
doygundur. Sıcaklık değiştikçe E,F,G ve H 
noktalarının yerleri de. değişir. Bu karışım 
için her bölgedeki fcaz sayısı, sistem ve ser-
bestlik derecesi tablo 3 de gösterilmiştir. 
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Bölge 

A E F G H A 
B E F B 
D F G D 
C G H C 
B F D B 

Mİ 

C G D C , •.w-

•' Tablo — 3 , 
• • .1 .... . 

F • Sistem • • 

1 Doymamış çözelti 
2 L1 JS 0 4 + E F doygun çözeltisi 
2 L I J S 0 4 . ( N H 4 ) J S 0 4 + F G doygun çözeltisi 
2 (NH4)JS04 4- HG doygun çözeltisi 
3 Li2SÖ4+Li2S04.(NH4)2'604-fF doygun çözelti 

(NH4)2S04+Lİ2S04. 
3 (NH4 )2S04+G doygun çözelti 

• • '«i. 

• Arr-ı u -r.'f. O i -y _ .» »: 
Şekil 2 de homojen bölgede alınan bir P 

noktası Ue temsil edilen sistemin bileşimi di-
yagramdan kütle yüzdeleri cinsinden 

A = % 74,5 H20 
B = % 15,0 L12S04 

C = % 10,5 (NH4)jS04 

olarak okunur. Sabit sıcaklık ve basınçta sis-r 
temden su uzaklaştırılırsa a noktasına ka-
dar karışım homojen kalır, a noktasında çö-
zelti (NH4)2S04 ile doygunlaşacağından (NH4)2 

S04 kristalleri ayrılmağa-başlar. P, noktasında 
ayrılan C kristalleri L sıvısı jle dengededir. P, 
sistemini oluşturan fazların kütle yüzdeleri;, 

CP, 

LP , 

65,5 

3.5 

L + C = 1 
denklemlerinin ortak çözümünden 

sisteminin A.B.C 

A = 0,949.0,415 = 0,394 = %. 39,4 H20 
B = 0,949.0.38 = 0.361 = % 36,1 Lİ^S04 

C = 0.949.0,205 4-0,051 0,245 W 
% 24,5 N H 4 ) j S 0 4 

olarak hesaplanır. Aynı bileşim diyagramdan 
da doğrudan doğruya okunabilir. 

Sistemden su uzaklaştırmağa devam 
edersek b noktasına gelindiğinde, C kristalle-
ri saf olarak maksimum miktarda ayrılmıştır, 
b noktasında % 90 G sıvısı ve % 10 (NH4)JS04 

kristalleri vardır, b den d ye hareket eder-
ken C kristalleri yanında D çifte tuzu kris-
talleri de ayrılmağa başlar, b ile d arasında 
herhangi bir P2 noktası ile temsil edilen sis-

temde üç faz vardır. P2 sisteminin 
kütle yüzdeleri cinsinden 

G NP2 31,5 

(D+C ) GP2 8,5 ( 

D CN 37,5 

C DN 13,5 

bileşimi 

(48) 

(49) 

I V 

(46) " 

(47) 

L = % 94,9 doygun sıvı 
C = % 5,1 (NH4)jSP4 

olarak bulunur. L noktası İle temsil edilen 
sistemin bileşimi diyagramdan kütle yüzdele-
ri cinsinden 

A = % 41,5 HjO 
B - % 38,0 LIjS04 

C = %20,5 (NH.JjSO, 
olarak okunur. Buradan P, 
cinsinden bileşimi 

G + D + C = 1 
denklemlerinin ortak çözümünden 

G = 0.788 = % 78,8 doygun çözelti 
C = 0.056 = % 5,6 (NH4)3S04 

D = 0,166 = % 16,6 L1jS04.(NH4)2S04 

olarak hesaplanır. G sisteminin bileşimi bu-
lunup son sonuçla birleştirilir ve P, sistemi-
nin A,B,C kütle yüzdeleri cinsinden bileşimi 
bulunur. Aynı bileşim diyagramdan 

A = % 29.5 H20 
B > % 42,0 LI2S04 , 
C =. % 28,5 (NH4)2S04 

olarak okunur. 

Sistemden su uzaklaşmağa devam ederse 
d noktasında (NH4)JS04 kristallerinin hepsi 
Lİ3S04(NH4)JS04 çifte tuzu haline dönüşür, d 
ile e arasında yalnızca G F doygun sıvısı ile 
dengede olan D kristalleri ayrılır, d İle e ara-
sında herhangi bir P3 noktasında M doygun 
çzeltislnin ve M ile dengede olan D kristal-
lerinin kütle yüzdeleri,"diyagramdan yazıla-
bilen, 

M DP, 

MP, 

12 

23 

M + D = 1 
denklemlerinin ortak çözümünden 

(51) 

(52) 

M = 0,343 = % 34,3 doygun sıvı 
D = 0,657 = % 65,7 L12S04.(NH4)2S04 

olarak bulunur. P3 sisteminin A,B,C cinsinden 
bileşimi hesapla veya diyagramdan 
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A = % 12 HjO 
B = % 53 Li2S04 

C = % 25 (NH4)jS04 

olarak bulunur. Sistemden sabit basınç ve sı-
caklıkta su uzaklaştırmağa devam edersek e 
noktasında D çifte tuzu yanında LL2S04 kris-
talleri de ayrılmaya başlar, e den K ya gelin-
diğinde su tamamen uzaklaşmış olur. e İle K 
arasında herhangi bir P4 sisteminde üç fazın 
kütle yüzdeleri 

P RP4 5,5 
= = (53) 

(B + D) FP4 26 

B DR 6 
= = (54) 

D BR 44 

F + B + D = 1 (55) 

denklemlerinin ortak çözümünden 
F = 0,175 = % 17,5 H,0 
B = 0,099 = % 9,9 Lİ,S04 

D = 0,726 = % 72,6 L1jS04.(NH4)JS04 

olarak hesaplanır. Ayrıca P4 sisteminde A,B,C 
nin kütle yüzdeleri 

A = % 4 H,0 
B = % 58 LL,S04 

C = % 38 (NH4)jS04 

olarak diyagramdan okunur. 

HjO — Na,S04 _ MkS<>4 sistemi. Bu sis-
temin üçlü diyagramı şekil 4 de gösterilmiş-
tir. Bu sistemin yukarıda görülen diyagram-
lardan ayrıcalığı G noktası ile temsil edilen 
ve üç bileşenden oluşan hidrat halinde yeni 
bir çifte tuzun varlığıdır. 

p = l a+r-1 

T = 3 / 3 ^ 

Şekil — 4 

Bu diyagramda görülen D,E,F ve H nok-
talarının temsil ettikleri sistemler daha önce-
ki örneklerde olduğu gibi açıklanabilir. Gra-
fikten, D ile temsil edilen doygun çözeltinin 

% 32,5 NajS04, H ile temsil edilen doygun çö-
zeltinin ise % 32 MgS04 içerdiği görülmekte-
dir. E İle temsil edilen sistemin bileşimi kütle 
yüzdeleri cinsinden 
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A = % 59.5 HjO 
B = %25,0 Na2S04 

C = %15.5 MgSÖ„ 
olarak grafikten okunur. Benzer şekilde F sis-
teminin bileşimi 

A = % 60,0 HjO 
B = % 8.5 NajSO, 
C = % 31.5 MgSO, 

olarak ele geçer. G noktası ile temsil edilen 
sistemin bileşimi ise kütle yüzdeleri cinsinden 

Bölge F 

A D E F H A 1 
B D E B 2 
B E G B 3 
E F G E 2 
C F G C 3 
C F H C 2 
B G C B 3 

diyagramda P İle temsil edilen ve bileşimi 
kütle yüzdeleri cinsinden % 80 H20, % 8 Na, 
S04 ve % 12 MgS04 olan doymamış çözelti-
den sabit basınç ve sıcaklıkta su uzaklaştırı-
l ı ra PK doğrusu üzerindeki bütün noktala-
rın temsil ettiği sistemlere varılır, önce a nok-
tasında hidrat halindeki G çifte tuzu ayrıl-
mağa başlar. P, noktasında sıvı fazın katı 
fazın kütle yüzdeleri diyagramdan yazılabilen 

G TP, 10,5 
= = (56) 

T GP, 27.5 

G + T = 1 (57) 
denkleminin ortak çözümünden 

G = % 27,6 NajS04.MgS04.11/3 H20 
T = % 72,4 doygun çözelti 

olarak hesaplanır. Ayrıca P, sisteminde 

A = % 50 HjO, B = % 20 MgS04, C = 
% 30 MgS04 

bulunduğu diyagramdan okunur. 

Su uçurularak b noktasına gelindiğinde 
hem G hem de C İle doygun F çözeltisi elde 
edilir ve G kristalleri yanında b den sonra 
MgS04 ayrılmaya başlar. Herhangi bir P2 

noktasında F, G ve C fazlarının kütle yüzde-
leri diyagramdan yazılabilen 

F NPj 7,5 
= = (58) 

(G+C ) FPj 30,5 

grafikten 

A = % 20 HjO 
B = % 43 Na2SÖ4 

C = % 37 MgS04 

olarak okunur. Bu sonuçtan G ile gösterilen 
hidrat halindeki çifte tuzun formülü yakla-
şık olarak 

Na2S04MgS04 11/3 H20 
şeklinde bulunur. Buna göre şekil 4 deki sis-
tem için aşağıdaki tablo düzenlenebilir. 

G 46 
= (59) 

C 10 

F + G + C = 1 (60) 
denklemlerinin ortak çözümünden 

F = % 19,7 doygun çözelti 
C = % 14,3 MgS04 

G = % 66,0 NajS04.MgS04.11/3 HjO 
olarak hesaplanır. 

Su uçurularak d noktasına gelindiğinde 
sıvı faz tamamen ortadan kalkar. G ve C ya-
nında B kristalleri ayrılmaya başlar. K nok-
tasında İse G kristalleri tamamen ortadan 
kalkar ve B+C karışımı kalır, d İle K arasın-
da herhangi bir P3 noktasında üç ayrı katı 
fazın kütle yüzdeleri diyagramdan yazılabi-
len 

G RP, 7 

(B + C) GP, 18 
B CR 35 

C BR 65 
G + B +- C = 1 (63) 

denklemlerinin ortak çözümünden 
B = % 9.8 Na2S04 

C = % 18,2 MgS04 

G = % 72,0 Na2S04.MgS04.ll/3 H20 
olarak hesaplanır. 

A M doğrusu üzerinde herhangi bir nok-
tanın bileşimi de bulunduğu bölgenin özelli-
ğine göre yukarıda anlatılan şekilde hesap-
lanabilir. 

Tablo — 4 

Sistem S 

Doymamış çözelti 2 
Na2S04 -+ D E doygun çözeltisi 1 
NajSO, +- Na2S04.MgS04.11/3 H20+E doygun çözeltisi 0 
Na2S04.MgSÖ4.11/3 H20 + EF doygun çözeltisi 1 
MgS04 +- NajSO, 11/3 HjO+F doygun çözeltisi 0 
MgSo4 +- HF doygun çözeltisi 1 
NajS04 •+ MgS04 + NajSQ4 MgSQ4. 11/3 H2Q 0 
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