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摘　 要　 本文从理论方面研究了混合制冷剂的相平衡特性，基于 Ｐｅｎｇ⁃Ｒｏｂｉｎｓｏｎ （ＰＲ）状态方程与 Ｗｏｎｇ⁃Ｓａｎｄｌｅｒ （ＷＳ）混合法则，
结合 Ｐｒｅｄｉｃｔｉｖｅ Ｓｏａｖｅ Ｒｅｄｌｉｃｈ Ｋｗｏｎｇ （ＰＳＲＫ）方程中使用的 ＵＮＩＦＡＣ 基团贡献法，构建了混合物气液相平衡预测模型（ＰＲＷＳ⁃ＵＮＩ⁃
ＦＡＣ⁃ＰＳＲＫ）。 结果表明：二元混合物 Ｒ３２ ／ Ｒ１２３４ｙｆ 的压力及气相质量分数的模拟结果与实验值偏差分别在 ± ２． ５％和 ± ０． ０２ 内；
三元混合物 Ｒ１３４ａ ／ Ｒ１２３４ｙｆ ／ Ｒ６００ａ 的压力及气相组分质量分数计算值与实验数据的偏差基本在 ± ３％ 和 ± ０． ０４ 内；建立了

Ｒ１２３４ｙｆ ／ Ｒ２９０ ／ Ｒ１３４ａ 系的三元相平衡图，当质量分数在 ０． ２５ ／ ０． ７０ ／ ０． ０５ 左右时存在共沸点。 通过采用多参数状态方程，改进活

度系数模型，获取更为准确的二元相互作用系数，可进一步提高模型的预测精度。
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　 　 全球变暖和温室效应是人类面临的两大难题，逐
渐得到人们的关注和重视，其中很大一部分原因在于

制冷装置中制冷剂的排放。 目前，制冷空调行业使用

的制冷剂大多为 ＨＦＣｓ 和 ＨＣＦＣ 类工质，它们或对大

气臭氧层有破坏作用，或全球变暖潜力值较高。 因

此，寻找新型环保制冷剂迫在眉睫。 迄今为止，还没

有单纯工质能同时在制冷效果和环境保护方面都有

很好的表现。 近年来，由杜邦公司和霍尼韦尔公司共

同研制的制冷剂 Ｒ１２３４ｙｆ 因其热力性质与汽车空调

中广泛应用的 Ｒ１３４ａ 非常相近，且 ＧＷＰ ＜ １，ＯＤＰ ＝

０，大气寿命极短（０􀆰 ０２９ 年），被公认为很有发展前景

的环保替代制冷剂。 但 Ｒ１２３４ｙｆ 的汽化潜热值较小，
导致在使用过程中需要更大的质量流量，在热交换器

和管道中压降增大，制冷性能较低，限制了其作为制

冷剂在制冷装置中的单独使用［１］。 将 Ｒ１２３４ｙｆ 与其

他制冷剂按一定质量比例混合作为混合工质应用到

制冷系统中是很好的解决办法。 碳氢制冷剂 Ｒ２９０
具有无氟和低碳的双重优势，汽化潜热值高，将 Ｒ２９０
与 Ｒ１２３４ｙｆ 按一定质量配比混合使用将是一个较好

的替代方案。 但 Ｒ２９０ 是可燃性工质，Ｒ１２３４ｙｆ 也具

—９２—



第 ３８ 卷 第 ５ 期
２０１７ 年 １０ 月

制 冷 学 报
Ｊｏｕｒｎａｌ ｏｆ Ｒｅｆｒｉｇｅｒａｔｉｏｎ

Ｖｏｌ． ３８，Ｎｏ． ５
Ｏｃｔｏｂｅｒ， ２０１７

有微可燃性，在系统中使用时会有较大的安全隐患。
因此，不可燃制冷剂 Ｒ１３４ａ 加入到 Ｒ１２３４ｙｆ ／ Ｒ２９０ 二

元体系中可大大降低混合工质的可燃性。
混合工质作为制冷剂在制冷系统中使用时，时刻

伴随着不同制冷剂之间的混合与分离，因此，混合工

质制冷系统的研发设计需要大量的气液相平衡数据。
虽然实验方法是获取相平衡数据的第一手段，也是检

验理论模型的基础，但仅通过实验方法无法取得大量

数据，具有足够精度的理论模型的发展也是相平衡研

究的重要途径［２］。 目前，已有国内外学者对许多混

合制冷剂或纯制冷剂的相平衡特性进行了大量实验

研究和模拟计算， 得到了一些精确的相平衡数

据［３ － ４］。 陈秀萍等［５］基于量子化学理论，采用真实溶

剂似导体题模型（ＣＯＳＭＯ⁃ＲＳ）模拟了二元混合制冷

剂 Ｒ２９０ ／ Ｒ２２７ｅａ 气液相平衡性质，模拟结果与实验

数据具有很好的一致性，指出 ＣＯＳＭＯ⁃ＲＳ 模型预测

制冷剂气液相平衡是可行的。 Ｒ． Ｂｕｄｉｎｓｋｙ 等［６］采用

Ｇｉｂｂｓ 系综 Ｍｏｎｔｏ Ｃａｒｌｏ（ＧＥＭＣ）模拟方法对两组混合

物（Ｒ１３４ａ ／ Ｒ１２５ 和 Ｒ１３４ａ ／ Ｒ３２）进行了计算，模拟结

果与实验数据较为吻合，指出 ＧＥＭＣ 与以热力学为

基础的 Ｗｉｌｓｏｎ 和 ＵＮＩＦＡＣ 方法的预测精度相当。 Ｑ．
Ｎ． Ｈｏ 等［７ － ８］通过实验和模拟的方法对二元混合物

Ｒ１２７０ ／ Ｒ１３４ａ 和碳氢工质对 Ｒ１２７０ ／ Ｒ２９０ 的气液相

平衡数据进行了研究，发现实验数据与采用 Ｐｅｎｇ⁃
Ｒｏｂｉｎｓｏｎ 状 态 方 程 （ ＰＲ⁃ＥＯＳ ） 结 合 Ｗｏｎｇ⁃Ｓａｎｄｌｅｒ
（ＷＳ）混合法则的模拟结果具有较高的吻合度。 Ｈｕ
Ｐｅｎｇ 等［９］对 Ｒ１５２ａ ／ Ｒ１２３４ｙｆ 二元混合物的气液相平

衡特性进行了实验研究和模拟， 指出 Ｒ１５２ａ 与

Ｒ１２３４ｙｆ 为近共沸工质，且其混合物的温度滑移小于

０􀆰 ４ Ｋ。 此外，还有许多学者对 Ｒ１３４ａ ／ Ｒ２９０［１０］、Ｒ１２３４ｙｆ ／
Ｒ１６１［１１］、Ｒ１２３４ｙｆ ／ Ｒ２３［１２］、Ｒ１２３４ｙｆ ／ Ｒ２４５ｃｂ［１３］、Ｒ１２３４ｙｆ ／
ＣＯ２

［１４］、Ｒ１２５ ／ Ｒ３２ ／ Ｒ１３４ａ［３１］ 等混合物进行了实验研

究或模拟。 但这些气液相平衡研究成果都只涉及

Ｒ１２３４ｙｆ、Ｒ２９０ 和 Ｒ１３４ａ 中的一种或两种组成的混合

制冷剂，同时包含上述三种制冷剂的 Ｒ１２３４ｙｆ ／ Ｒ２９０ ／
Ｒ１３４ａ 系气液相平衡数据还未见报道。

本文采用 ＰＲ 方程和 ＷＳ 混合规则，结合 ＵＮＩ⁃
ＦＡＣ 基团贡献法构建了混合工质气液相平衡特性的

预测模型，即 ＰＲＷＳ⁃ＵＮＩＦＡＣ⁃ＰＳＲＫ 模型，分模块模拟

计算了二元混合工质 Ｒ３２ ／ Ｒ１２３４ｙｆ 和三元混合工质

Ｒ３２ ／ Ｒ１２５ ／ Ｒ１３４ａ 在一定质量分数配比下的热物性

参数，通过温度、压力、组分确定混合物的状态［１５］，与
相关文献实验数据进行了对比，验证了模型的准确

性。 在此基础上，对 Ｒ１２３４ｙｆ ／ Ｒ２９０ ／ Ｒ１３４ａ 系气液相

平衡数据进行了计算和分析，并构建了相平衡图。 给

出的相平衡数据对相关混合物的优化分离及系统设

计有一定的参考作用。

１ 相平衡模型

１􀆰 １ 模型选择
流体介质最基本的平衡物性参数即压力⁃比容⁃

温度（ｐｖＴ）三者之间的关系，是研究流体其它热物性

参数的基础。 而体现流体 ｐｖＴ 性质的方程式就是状

态方程，因此，对流体热物性的研究最终可归为对状

态方程的获取。 状态方程模型是描述纯工质 ｐｖＴ 之

间的关系，将状态方程扩展到混合物中时，需要根据

混合工质的特性借助合适的混合法则来引入组分变

量，可使计算精度明显提高。 目前，大多数二元及三

元混合工质的气液相平衡模拟都是基于 ｖａｎ ｄｅｒ
Ｗａａｌｓ （ｖｄＷ）混合法则，但其在预测非理想体系时的

精度并不高［１６］。 为了能更精确的预测混合工质的相

平衡数据，超额吉布斯自由能⁃状态方程模型 （ＧＥ⁃
ＥｏＳ）是继传统状态方程法和活度系数法之后预测相

平衡的一个新思路。 采用 ＧＥ⁃ＥｏＳ 模型对混合物的相

平衡特性进行研究是获取可靠相平衡数据的重要途

径。 本文采用 ＰＲＷＳ⁃ＵＮＩＦＡＣ⁃ＰＳＲＫ 法 （ ＧＥ⁃ＥｏＳ 模

型）对多组混合工质进行气液相平衡的模拟研究。
１􀆰 ２ 模型介绍

表 １ 为用于 ＰＲ 状态方程相关系数计算的纯工

质基本物性参数。 ＰＲ 方程的形式为：

ｐ ＝ ＲＴ
ｖ － ｂ － ａ

ｖ２ ＋ ２ｂｖ － ｂ２ （１）

ａ ＝
０􀆰 ４５７ ２３５ Ｒ２Ｔ２

ｃ

ｐｃ
１ ＋ ｋω（１ － Ｔ ０􀆰 ５

ｒ ）[ ]２ （２）

ｂ ＝
０􀆰 ０７７ ７９６ＲＴｃ

ｐｃ
（３）

ｋω ＝ ０􀆰 ３７４ ６４ ＋ １􀆰 ５４２ ２６ω － ０􀆰 ２６９ ９２ ω２ （４）
式中：ａ、ｂ 为方程常数；Ｒ 为气体常数；Ｔｃ为纯工

质的临界温度，Ｋ；ｐｃ为临界压力，ＭＰａ；Ｔｒ ＝
Ｔ
Ｔｃ

为对比

温度；ｋω 为纯工质偏心因子 ω 的函数。
ＷＳ 混合法则的基本形式为：

ａｍｉｘ ＝
ＲＴＱＤ
１ － Ｄ ；ｂｍｉｘ ＝

Ｑ
１ － Ｄ （５）

其中：

Ｑ ＝∑
ｉ
∑
ｊ
ｘｉｘ ｊ ｂ － ａ

ＲＴ
æ

è
ç

ö

ø
÷

ｉｊ
（６）

ｂ － ａ
ＲＴ

æ

è
ç

ö

ø
÷

ｉｊ
＝
ｂｉ ＋ ｂ ｊ

２ －
（ａｉａ ｊ） １ ／ ２

ＲＴ （１ － ｋｉｊ） （７）

有ｋｉｊ ＝ ｋ ｊｉ，ｋｉｉ ＝ ０；

—０３—



第 ３８ 卷 第 ５ 期
２０１７ 年 １０ 月 Ｒ１２３４ｙｆ ／ Ｒ２９０ ／ Ｒ１３４ａ 系气液相平衡的模拟

Ｖｏｌ． ３８， Ｎｏ． ５
Ｏｃｔｏｂｅｒ， ２０１７

表 １ 纯工质的临界点参数

Ｔａｂ． １ Ｃｒｉｔｉｃａｌ ｐｒｏｐｅｒｔｉｅｓ， ｎｏｒｍａｌ ｂｏｉｌｉｎｇ ｐｏｉｎｔ ａｎｄ ａｃｅｎｔｒｉｃ ｆａｃｔｏｒｓ ｏｆ ｐｕｒｅ ｃｏｍｐｏｎｅｎｔｓ

组分 摩尔质量 Ｍ ／ （ｋｇ ／ ｋｍｏｌ） 临界温度 Ｔｃ ／ Ｋ 临界压力 ｐｃ ／ ＭＰａ 偏心因子 ω 标准沸点 Ｔｂ ／ Ｋ

Ｒ３２ ５２􀆰 ０２４ ３５１􀆰 ２５５ ５􀆰 ７ ８２０ ０􀆰 ２ ７６９ ２２１􀆰 ５０

Ｒ６００ａ ５８􀆰 １２２ ４０７􀆰 ８１０ ３􀆰 ６ ２９０ ０􀆰 １ ８４０ ２６１􀆰 ４０

Ｒ１２３４ｙｆ １１４􀆰 ０４０ ３６７􀆰 ８５０ ３􀆰 ３ ８２２ ０􀆰 ２ ７６０ ２４３􀆰 ７０

Ｒ２９０ ４４􀆰 ０９６ ３６９􀆰 ８９０ ４􀆰 ２ ５１２ ０􀆰 １ ５２１ ２３１􀆰 ０４

Ｒ１３４ａ １０２􀆰 ０３０ ３７４􀆰 ２１０ ４􀆰 ０ ５９３ ０􀆰 ３ ２６８ ２４７􀆰 ０８

　 　 Ｄ ＝
ＧＥ

γ

Ｃ∗Ｔ
＋∑

ｉ
ｘｉ

ａｉ

ｂｉＲＴ
æ

è
ç

ö

ø
÷ （８）

式中：ａｍ和ｂｍ分别为混合工质的引力参数和斜体

积参数；ｋｉｊ为二元相互作用系数；ＧＥ
γ为活度系数法中

的超额吉布斯自由能，有ＧＥ
γ ＝ ＲＴ∑

ｉ
ｘｉ ｌｎ γｉ；活度系数

因子γｉ由改进的 ＰＳＲＫ 中使用的 ＵＮＩＦＡＣ 模型计算得

到；Ｃ∗ ＝ ｌｎ（ ２ － １） ／ ２是 ＰＲ 方程中的一个常数。 活

度系数 ｌｎ γｉ的计算形式为：
ｌｎ γｉ ＝ ｌｎ γｉ

Ｃ ＋ ｌｎ γｉ
Ｒ （９）

式中：ｌｎ γｉ
Ｃ为活度系数组合项，体现分子大小和

形状的差别；ｌｎ γｉ
Ｒ为活度系数剩余项，体现基团之间

相互作用的影响。 其中，活度系数组合项ｌｎ γｉ
Ｃ的表

达式为：

ｌｎ γｉ
Ｃ ＝ ｌｎ

ϕｉ

ｘｉ
＋
Ｚ ｑｉ

２ ｌｎ
θｉ

ϕｉ
＋ ｌｉ －

ϕｉ

ｘｉ
∑ｘ ｊ ｌ ｊ （１０）

ｌ ｊ ＝
Ｚ
２ （ ｒ ｊ － ｑ ｊ） － （ ｒ ｊ － １）；ｒ ｊ ＝∑ｖｊｋＲｋ；ｑ ｊ ＝∑ｖｊｋＱｋ （１１）

ϕｉ ＝
ｑｉｘｉ

∑ｑ ｊｘ ｊ
，θｉ ＝

ｒｉｘｉ

∑ｒ ｊｘ ｊ
（１２）

剩余活度系数表达式为：
ｌｎ γｉ

Ｒ ＝∑ｖｊｋ（ｌｎ Γｋ － ｌｎ Γ ｉ
ｋ） （１３）

式中：ｌｎ Γｋ为基团数中 ｋ 基团在混合物中的活

度系数，ｌｎ Γ ｉ
ｋ为组分 ｉ 中 ｋ 基团的活度系数。 ｌｎ Γｋ的

计算公式为：

ｌｎ Γｋ ＝ Ｑｋ １ － ｌｎ（∑
ｍ
θｍτｍｋ） －∑

ｍ

θｍτｍｋ

∑
ｎ
θｎτｎｋ

æ

è
ç

ö

ø
÷[ ] （１４）

式中：ｍ，ｎ，ｋ 为基团，参数τｍｋ与基团相互作用系

数Ａｍｋ有如下关系：

τｍｋ ＝ ｅｘｐ －
Ａｍｋ

ＲＴ
æ

è
ç

ö

ø
÷ （１５）

ＰＲＷＳ 逸度系数求解方程为：

ｌｎ φｉ ＝
ｆ１（Ｚｍｉｘ － １）

ｂｍｉｘ
－ ｌｎ（Ｚｍｉｘ － Ｂ） ＋

ｆ２ＡＣ
Ｂ （１６）

其中：

Ａ ＝
ａｍｉｘｐ
ＲＴ ；Ｂ ＝

ｂｍｉｘｐ
ＲＴ ；Ｃ ＝ １

２２
ｌｎ Ｚｍｉｘ ＋ （１ ＋ ２）Ｂ

Ｚｍｉｘ － （ ２ － １）Ｂ

æ

è
çç

ö

ø
÷÷

（１７）

ｆ１ ＝ １
Ｎ（１ － Ｄ）

∂Ｎ２Ｑ
∂Ｎｉ

æ

è
ç

ö

ø
÷ － Ｑ

（１ － Ｄ） ２ １ － ∂ＮＤ
∂Ｎｉ

æ

è
ç

ö

ø
÷[ ]；

ｆ２ ＝
ｆ１
ｂｍｉｘ

－ １
ａｍｉｘ

１
Ｎ
∂Ｎ２ａｍｉｘ

∂Ｎｉ

æ

è
ç

ö

ø
÷ （１８）

１
Ｎ
∂Ｎ２ａｍｉｘ

∂Ｎｉ

æ

è
ç

ö

ø
÷ ＝ ＲＴ Ｄｂｉ ＋ ｂｍｉｘ

∂ＮＤ
∂Ｎｉ

æ

è
ç

ö

ø
÷[ ]；

∂ＮＤ
∂Ｎｉ

æ

è
ç

ö

ø
÷ ＝

ａｉ

ｂｉＲＴ
＋
ｌｎ γｉ

Ｃ∗ （１９）

１
Ｎ

∂Ｎ２Ｑ
∂Ｎｉ

æ

è
ç

ö

ø
÷ ＝ ２∑

ｊ
ｘ ｊ ｂ － ａ

ＲＴ
æ

è
ç

ö

ø
÷

ｉｊ
（２０）

式中：Ｎｉ为混合物中 ｉ 组分的分子数，Ｎ 为混合

物总的分子数。 用于 ＷＳ 混合法则中相关参数计算

的各组分二元相互作用系数ｋｉｊ列于表 ２，它们由表 ３
中的文献数据回归拟合得到。

表 ２ 各组混合物的二元相互作用系数ｋｉｊ

Ｔａｂ． ２ Ｒｅｇｒｅｓｓｅｄ ｋｉｊ ｆｒｏｍ ｂｉｎａｒｙ ｓｙｓｔｅｍ

组分 ｉ 组分 ｊ
ＰＲＷＳ⁃ＵＮＩＦＡＣ⁃ＰＳＲＫ
二元相互作用系数ｋｉｊ

Ｒ１２３４ｙｆ Ｒ２９０ ０􀆰 １ ０８６

Ｒ１２３４ｙｆ Ｒ１３４ａ ０􀆰 ０ １８５

Ｒ１２３４ｙｆ Ｒ３２ ０􀆰 ０ ２５９

Ｒ１３４ａ Ｒ２９０ ０􀆰 １ ６４７

Ｒ１３４ａ Ｒ３２ － ０􀆰 ０ ３５０

Ｒ１３４ａ Ｒ１２５ ０􀆰 ０ ０２５

Ｒ３２ Ｒ１２５ ０􀆰 ０ １００

由于 Ｒ１２３４ｙｆ ／ Ｒ２９０ 还未见有相关实验数据，而
Ｒ１２３４ｙｆ 与 Ｒ１２３４ｚｅ 为同分异构体，物性相似，因此，
其二元相互作用系数暂用文献［２３］中 Ｒ１２３４ｚｅ ／ Ｒ２９０
系的ｋｉｊ。 而用于活度系数和吉布斯自由能计算的

—１３—
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ＵＮＩＦＡＣ⁃ＰＳＲＫ 模型相关基团参数列于表 ４ 和表

５［１９］。 基团交互作用系数Ａｍｋ是基团 ｋ 和基团 ｍ 之间

相互作用能与两个 ｍ（ｋ）基团之间相互作用能差异

的度量（Ａｍｋ ≠Ａｋｍ），例如基团 ｍ 为 ＣＨ２，基团 ｋ 为

ＣＦ２，Ａｍｋ ＝ ４２． ２５７，Ａｋｍ ＝ － ７． ４７４。 虽然表 ５ 中每一

个主基团的下的子基团的Ｒｋ和Ｑｋ的值不相等，但在

　 　 　 　

同一主基团中所有的子基团的交互作用系数相同，因
而绝大部分 ＨＦＣｓ 和 ＨＦＯ 制冷剂的相平衡数据都可

以通过三个主基团 ＣＨ２、ＣＦ２ 和 Ｆ 的 ９ 个交互作用系

数进行预测。 本文参考吴献忠等［１９］ 拟合的基团交互

作用系数，对多组二元及三元混合工质进行气液相平

衡预测。

表 ３ 二元及三元混合物文献汇总

Ｔａｂ． ３ Ｌｉｔｅｒａｔｕｒｅ ｓｕｍｍａｒｙ ｆｏｒ ｍｉｘｔｕｒｅｓ

混合物体系 参考文献 年份 温度 Ｔ ／ Ｋ 压力 ｐ ／ ＭＰａ

Ｒ１２３４ｙｆ ／ Ｒ１３４ａ ／ Ｒ６００ａ Ｈｕ Ｐｅｎｇ［２０］ ２０１６ ２８３􀆰 １５ ～ ３２３􀆰 １５ ０􀆰 ４６ ～ １􀆰 ４３

Ｒ１２３４ｙｆ ／ Ｒ１３４ａ ／ ＤＭＥ Ｈａｎ Ｘｉａｏｈｏｎｇ［２１］ ２０１５ ２５３􀆰 １５ ～ ３２３􀆰 １５ ０􀆰 ８５ ～ １􀆰 １０

Ｒ． Ａｋａｓａｋａ［１］ ２０１５ ３５０􀆰 ６２ ～ ３６２􀆰 ７８ ０􀆰 ２７ ～ ０􀆰 ８５

Ｒ１２３４ｙｆ ／ Ｒ１３４ａ Ｃｈｅｎ Ｑｉ［２２］ ２０１４ ３１８􀆰 ２２ ～ ４０３􀆰 ２３ ０􀆰 ９６ ～ ２􀆰 ９１

Ｔ． Ｋａｍｉａｋａ［３０］ ２０１３ ２７３􀆰 １５ ～ ３３３􀆰 １５ ０􀆰 ３１８ ～ １􀆰 ７２４

Ｒ１２３４ｙｆ ／ Ｒ３２ Ｔ． Ｋａｍｉａｋａ［ ３０］ ２０１３ ２７３􀆰 １５ ～ ３３３􀆰 １５ ０􀆰 ３１８ ～ ３􀆰 ９３

Ｒ１２３４ｚｅ ／ Ｒ２９０ Ｄｏｎｇ Ｘｕｅｑｉａｎｇ［２３］ ２０１１ ２５８􀆰 １５ ～ ２８３􀆰 １５ ０􀆰 ２９ ～ ０􀆰 ６４

Ｒ１３４ａ ／ Ｒ２９０
Ｊ． Ｓ． Ｌｉｍ［２４］ ２００６ ２７３􀆰 １５ ～ ３２３􀆰 １５ ０􀆰 ２９４ ～ ２􀆰 １２９

Ｄｏｎｇ Ｘｕｅｑｉａｎｇ［２７］ ２０１１ ２５５ ～ ２８５ ０􀆰 １４ ～ ０􀆰 ８３

Ｈ． Ｍｉｙａｕｃｈｉ［２５］ ２０１２ ２７４􀆰 １５ ～ ２８３􀆰 １５ ０􀆰 ０５６ ～ ０􀆰 ４６１

Ｒ１３４ａ ／ Ｒ３２ Ｇ． Ｄ． Ｎｉｃｏｌａ［２６］ １９９８ ２４０ ～ ３６０ ０􀆰 １５３ ～ ４􀆰 ６３

Ｓ． Ｓｈｉｍａｗａｋｉ［２９］ ２００２ ２６３􀆰 １５ ～ ２９３􀆰 １５ ０􀆰 ２５１ ～ １􀆰 ３９６

Ｒ６００ａ ／ Ｒ１２３４ｙｆ Ｈｕ Ｐｅｎｇ［２８］ ２０１４ ２８３􀆰 １５ ～ ３２３􀆰 １５ ０􀆰 ２２ ～ １􀆰 ３０

表 ４ ＵＮＩＦＡＣ 模型中的基团相互作用系数Ａｍｋ和Ａｋｍ值

Ｔａｂ． ４ ＵＮＩＦＡＣ ｇｒｏｕｐ ｉｎｔｅｒａｃｔｉｏｎ ｃｏｅｆｆｉｃｉｅｎｔ Ａｍｋ

ａｎｄ Ａｋｍ ｂａｓｅｄ ｏｎ ｍａｔｈｅｍａｔｉｃａｌ ｆｉｔ

基团 ＣＨ２ ＣＦ２ Ｆ

ＣＨ２ ０ ４２􀆰 ２５７ １１７􀆰 ７６６

ＣＦ２ － ７􀆰 ４７４ ０ ２１８􀆰 ９００

Ｆ １ ５３８􀆰 ３０１ １６􀆰 ０３０ ０

２ 模拟结果与分析

２􀆰 １ 模型验证
此模型可广泛应用于二元及三元混合工质在

任意组分配比下的气液相数据模拟计算。 为验证

模型的计算精度，本文选取已有文献实验数据的二

元混合工质 Ｒ１２３４ｙｆ ／ Ｒ３２ 进行模拟计算［３０］ ，并将模

拟结果与文献实验数据和美国标准技术研究院

（ＮＩＳＴ）制定的 ＲＥＦＰＲＯＰ９􀆰 ０ 软件数据库进行对比

分析。

表 ５ 基团体积参数Ｒｋ和表面积参数Ｑｋ

Ｔａｂ． ５ Ｖｏｌｕｍｅ ａｎｄ ｓｕｒｆａｃｅ ａｒｅａ ｕｓｅｄ ｔｏ ｆｉｔ ＨＦＣ
ａｎｄ ＨＦＯ ｒｅｆｒｉｇｅｒａｎｔｓ ｐｈａｓｅ ｅｑｕｉｌｉｂｒｉａ ｐａｒａｍｅｔｅｒｓ

主基团 序号 子基团 Ｒｋ Ｑｋ

１ ＣＨ３ ０􀆰 ９０１ ０􀆰 ８４８

ＣＨ２

２ ＣＨ２ ０􀆰 ６７４ ０􀆰 ５４０

３ ＣＨ ０􀆰 ４４７ ０􀆰 ２２８

４ Ｃ ０􀆰 ２２０ ０

５ ＣＦ３ １􀆰 ４０６ １􀆰 ３８０

６ ＣＦ２ １􀆰 ０１１ ０􀆰 ９２０

ＣＦ２ ７ ＣＦ ０􀆰 ６１５ ０􀆰 ４６０

８ ＣＨ２Ｆ １􀆰 ０５１ ０􀆰 ９８０

９ ＣＨＦ２ １􀆰 ２０１ １􀆰 １０８

１０ ＣＨＦ２ ０􀆰 ８２４ ０􀆰 ６６８

Ｆ １１ Ｆ ０􀆰 ３７７ ０􀆰 ４４０

表 ６ 所示为二元混合 工 质 Ｒ１２３４ｙｆ ／ Ｒ３２ 在

—２３—
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２７３􀆰 １５ ～ ３３３􀆰 １５ Ｋ 下的气液相平衡数据，图 １ 所示

为实验测量值与模型计算值之间的对比关系。 压力

偏差和气相组分偏差如图 ２ 所示，可知压力模拟数据

与实验值的误差基本在 ± ２􀆰 ５％ 内，表明模型有较好

的预测效果。 可知通过 ＲＥＦＰＲＯＰ９􀆰 ０ 计算得到的气

相组分浓度数据与实验数据的误差，对比发现，模拟

数据与实验数据的组分浓度偏差基本在 ± ０􀆰 ０２ 以

内，比 ＲＥＦＰＲＯＰ９􀆰 ０ 数据的 ± ０􀆰 ０４ 更接近实验值，预
测精度较高。

通过 Ｒ１２３４ｙｆ ／ Ｒ３２ 系混合物的 ｐ⁃ｘ⁃ｙ 关系图还发

现，当温度较高且 Ｒ３２ 组分较低时，模拟结果与实验

值的偏差更大，但都在精度要求范围内，分析其原因

为：１）参考文献本身的实验测量误差；２）状态方程法

应用于大分子化合物时比较困难；３）由于 ＷＳ 混合规

则直接采用由低压气液平衡数据得到的活度系数模

型参数和二元相互作用系数直接推算高压区气液相

平衡，虽有良好的温度和压力外推性能，但依然会有

一定的误差。 此外，从气相组分的偏差图可看出，误
差大多为正偏差，即实验值大于计算值，经过分析，采
用 ＰＲＷＳ⁃ＵＮＩＦＡＣ⁃ＰＳＲＫ 模型对混合物进行气液相

　 　 　 　

图 １ Ｒ３２（１） ／ Ｒ１２３４ｙｆ（２）系统压力与组分关系

Ｆｉｇ． １ Ｔｈｅ ｒｅｌａｔｉｏｎｓｈｉｐ ｂｅｔｗｅｅｎ ｐｒｅｓｓｕｒｅ ａｎｄ ｃｏｍｐｏｓｉｔｉｏｎ
ｉｎ Ｒ３２（１） ／ Ｒ１２３４ｙｆ（２） ｓｙｓｔｅｍ

预测时，需要建立在对混合工质基团分析的基础

上，而 ＵＮＩＦＡＣ 基团贡献法主要应用于液相逸度的

计算，而气相逸度的计算还是采用状态方程，因而

会出现正偏差的情况。 因此，采用更高精度的状态

方程以及对 ＵＮＩＦＡＣ 基团贡献法及参数进行更深入

全面的分析研究，将会提高模型的预测精度和适用

范围。

表 ６ Ｒ３２（１） ／ Ｒ１２３４ｙｆ（２）系在 ２７３􀆰 １５ ～ ３３３􀆰 １５ Ｋ 下相平衡数据

Ｔａｂ． ６ ＶＬＥ ｄａｔａ ｆｏｒ ｔｈｅ Ｒ３２（１） ／ Ｒ１２３４ｙｆ（２） ａ ｓｙｓｔｅｍ ａｔ ２７３􀆰 １５ ～ ３３３􀆰 １５ Ｋ

实验值 ＰＲＷＳ⁃ＵＮＩＦＡＣ⁃ＰＳＲＫ 计算值

ｘ１，ｅｘｐ ｙ１，ｅｘｐ ｐｅｘｐ ／ ｋＰａ ｐｃａｌ ／ ｋＰａ ｙ１，ｃａｌ

δｐ ／％ Δｙ１

ＲＥＦＰＲＯＰ９􀆰 ０

ｙ１，ｒｅｆ Δｙ１

Ｔ ＝ ２７３􀆰 １５ Ｋ

０ ０ ３１８􀆰 ７ ３１５􀆰 １ ０ １􀆰 １３ ０ ０ ０

０􀆰 １９６ ０􀆰 ４０８ ５６９􀆰 ２ ５６１􀆰 ６ ０􀆰 ３９４ １􀆰 ３４ ０􀆰 ０１４ ０􀆰 ３９８ ０􀆰 ０１０

０􀆰 ２９７ ０􀆰 ５２１ ６３６􀆰 １ ６２３􀆰 ２ ０􀆰 ５１０ ２􀆰 ０３ ０􀆰 ０１１ ０􀆰 ４８４ ０􀆰 ０３７

０􀆰 ３９７ ０􀆰 ５９１ ６８６􀆰 ４ ６７５􀆰 ４ ０􀆰 ５９９ １􀆰 ６０ － ０􀆰 ００８ ０􀆰 ５５８ ０􀆰 ０３３

０􀆰 ４９７ ０􀆰 ６７９ ７２３􀆰 ０ ７１８􀆰 ７ ０􀆰 ６７１ ０􀆰 ５９ ０􀆰 ００８ ０􀆰 ６２８ ０􀆰 ０５１

０􀆰 ６９８ ０􀆰 ７８０ ７７４􀆰 ８ ７７９􀆰 ９ ０􀆰 ７８５ － ０􀆰 ６６ － ０􀆰 ００５ ０􀆰 ７６９ ０􀆰 ０１１

１． ０００ １． ０００ ８１７􀆰 ８ ８１６􀆰 ５ １． ０００ ０􀆰 １６ ０ １． ０００ ０

Ｔ ＝ ２８３􀆰 １５ Ｋ

０ ０ ４３８􀆰 ２ ４３７􀆰 ０ ０ ０􀆰 ２７ ０ ０ ０

０􀆰 １９５ ０􀆰 ３９２ ７６３􀆰 ０ ７６３􀆰 ２ ０􀆰 ３７８ － ０􀆰 ０３ ０􀆰 ０１４ ０􀆰 ３８２ ０􀆰 ０１０

０􀆰 ２９７ ０􀆰 ５０２ ８５４􀆰 ０ ８４３􀆰 ９ ０􀆰 ４９４ １􀆰 １８ ０􀆰 ００８ ０􀆰 ４７１ ０􀆰 ０３１

０􀆰 ３９６ ０􀆰 ５８２ ９２２􀆰 ５ ９１３􀆰 ４ ０􀆰 ５８５ ０􀆰 ９９ － ０􀆰 ００３ ０􀆰 ５４９ ０􀆰 ０３３

０􀆰 ４９７ ０􀆰 ６５１ ９７３􀆰 ５ ９７２􀆰 ０ ０􀆰 ６６０ ０􀆰 １５ － ０􀆰 ００９ ０􀆰 ６２２ ０􀆰 ０２９

０􀆰 ６９７ ０􀆰 ７８４ １ ０４４􀆰 １ １ ０５６􀆰 ５ ０􀆰 ７８０ － １􀆰 １９ ０􀆰 ００４ ０􀆰 ７６７ ０􀆰 ０１７

１． ０００ １． ０００ １ １０６􀆰 ９ １ １１３􀆰 ９ １． ０００ － ０􀆰 ６３ ０ １． ０００ ０

Ｔ ＝ ２９３􀆰 １５ Ｋ

０ ０ ５９２􀆰 ２ ５９１􀆰 ７ ０ ０􀆰 ０８ ０ ０ ０

０􀆰 １９４ ０􀆰 ３７０ １ ００６􀆰 ０ １ ００７􀆰 ８ ０􀆰 ３６２ － ０􀆰 １８ ０􀆰 ００８ ０􀆰 ３６６ ０􀆰 ００４
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续表 ６

实验值 ＰＲＷＳ⁃ＵＮＩＦＡＣ⁃ＰＳＲＫ 计算值

ｘ１，ｅｘｐ ｙ１，ｅｘｐ ｐｅｘｐ ／ ｋＰａ ｐｃａｌ ／ ｋＰａ ｙ１，ｃａｌ

δｐ ／％ Δｙ１

ＲＥＦＰＲＯＰ９􀆰 ０

ｙ１，ｒｅｆ Δｙ１

０􀆰 ２９６ ０􀆰 ４９０ １ １２８􀆰 ３ １ １１７􀆰 ８ ０􀆰 ４７８ ０􀆰 ９３ ０􀆰 ０１２ ０􀆰 ４５８ ０􀆰 ０３２

０􀆰 ３９５ ０􀆰 ５７３ １ ２１９􀆰 ７ １ ２０８􀆰 ３ ０􀆰 ５７０ ０􀆰 ９３ ０􀆰 ００３ ０􀆰 ５３９ ０􀆰 ０３４

０􀆰 ４９６ ０􀆰 ６４９ １ ２９０􀆰 ０ １ ２８５􀆰 ９ ０􀆰 ６４８ ０􀆰 ３２ ０􀆰 ００１ ０􀆰 ６１５ ０􀆰 ０３４

０􀆰 ６９６ ０􀆰 ７７９ １ ３８８􀆰 ６ １ ４０１􀆰 １ ０􀆰 ７７４ － ０􀆰 ９０ ０􀆰 ００５ ０􀆰 ７６５ ０􀆰 ０１４

１． ０００ １． ０００ １ ４７５􀆰 ２ １ ４８６􀆰 ５ １． ０００ － ０􀆰 ７７ ０ １． ０００ ０

Ｔ ＝ ３０３􀆰 １５ Ｋ

０ ０ ７８３􀆰 ３ ７８４􀆰 ７ ０ － ０􀆰 １８ ０ ０ ０

０􀆰 １９４ ０􀆰 ３５２ １ ３００􀆰 ６ １ ３１４􀆰 ０ ０􀆰 ３４５ － １􀆰 ０３ ０􀆰 ００７ ０􀆰 ３４９ ０􀆰 ００３

０􀆰 ２９６ ０􀆰 ４７５ １ ４６２􀆰 ３ １ ４５２􀆰 １ ０􀆰 ４６１ ０􀆰 ７０ ０􀆰 ０１４ ０􀆰 ４４４ ０􀆰 ０３１

０􀆰 ３９５ ０􀆰 ５５９ １ ５８２􀆰 ０ １ ５６７􀆰 ６ ０􀆰 ５５５ ０􀆰 ９１ ０􀆰 ００４ ０􀆰 ５２７ ０􀆰 ０３２

０􀆰 ４９５ ０􀆰 ６４３ １ ６７５􀆰 ４ １ ６６８􀆰 ４ ０􀆰 ６３４ ０􀆰 ４２ ０􀆰 ００９ ０􀆰 ６０６ ０􀆰 ０３７

０􀆰 ６９５ ０􀆰 ７７２ １ ８０７􀆰 ４ １ ８２２􀆰 １ ０􀆰 ７６７ － ０􀆰 ８１ ０􀆰 ００５ ０􀆰 ７６２ ０􀆰 ０１０

１． ０００ １． ０００ １ ９２７􀆰 ６ １ ９４５􀆰 ９ １． ０００ － ０􀆰 ９５ ０ １． ０００ ０

Ｔ ＝ ３１３􀆰 １５ Ｋ

０ ０ １ ０１７􀆰 ８ １ ０２３ ０ － ０􀆰 ５１ ０ ０ ０

０􀆰 １９３ ０􀆰 ３４１ １ ６４８􀆰 ０ １ ６８１􀆰 ９ ０􀆰 ３２８ － ２􀆰 ０６ ０􀆰 ０１３ ０􀆰 ３３２ ０􀆰 ００９

０􀆰 ２９６ ０􀆰 ４５４ １ ８６０􀆰 ０ １ ８５３􀆰 ９ ０􀆰 ４４３ ０􀆰 ３３ ０􀆰 ０１１ ０􀆰 ４２８ ０􀆰 ０２６

０􀆰 ３９４ ０􀆰 ５４９ ２ ０１５􀆰 ７ １ ９９８􀆰 ６ ０􀆰 ５３８ ０􀆰 ８５ ０􀆰 ０１１ ０􀆰 ５１４ ０􀆰 ０３５

０􀆰 ４９５ ０􀆰 ６２７ ２ １４２􀆰 ０ ２ １２７􀆰 ２ ０􀆰 ６１９ ０􀆰 ６９ ０􀆰 ００８ ０􀆰 ５９６ ０􀆰 ０３１

０􀆰 ６９５ ０􀆰 ７６８ ２ ３１９􀆰 ８ ２ ３２９􀆰 ４ ０􀆰 ７５８ － ０􀆰 ４１ ０􀆰 ０１０ ０􀆰 ７５７ ０􀆰 ０１１

１． ０００ １． ０００ ２ ４８０􀆰 １ ２ ４９７􀆰 ０ １． ０００ － ０􀆰 ６８ ０ １． ０００ ０

Ｔ ＝ ３２３􀆰 １５ Ｋ

０ ０ １ ２９８ １ ３０６􀆰 ５ ０ － ０􀆰 ６５ ０ ０ ０

０􀆰 １９２ ０􀆰 ３２４ ２ ０６２􀆰 ０ ２ １０５􀆰 ６ ０􀆰 ３１１ － ２􀆰 １１ ０􀆰 ０１３ ０􀆰 ３１４ ０􀆰 ０１０

０􀆰 ２９６ ０􀆰 ４２８ ２ ３２８􀆰 ８ ２ ３３０􀆰 １ ０􀆰 ４２３ － ０􀆰 ０６ ０􀆰 ００５ ０􀆰 ４１１ ０􀆰 ０１７

０􀆰 ３９５ ０􀆰 ５１１ ２ ５２６􀆰 ２ ２ ５０８􀆰 ３ ０􀆰 ５１９ ０􀆰 ７１ － ０􀆰 ００８ ０􀆰 ４９９ ０􀆰 ０１２

０􀆰 ４９５ ０􀆰 ６１０ ２ ６９２􀆰 ５ ２ ６６９􀆰 ６ ０􀆰 ６０２ ０􀆰 ８５ ０􀆰 ００８ ０􀆰 ５８４ ０􀆰 ０２６

０􀆰 ６９４ ０􀆰 ７６１ ２ ９２９􀆰 ３ ２ ９３０􀆰 ７ ０􀆰 ７４８ － ０􀆰 ０５ ０􀆰 ０１３ ０􀆰 ７５１ ０􀆰 ０１０

１． ０００ １． ０００ ３ １４４􀆰 ２ ３ １５８􀆰 ７ １． ０００ － ０􀆰 ４６ ０ １． ０００ ０

Ｔ ＝ ３３３􀆰 １５ Ｋ

０ ０ １ ６３６􀆰 ４ １ ６４５􀆰 ３ ０ － ０􀆰 ５４ ０ ０ ０

０􀆰 １９３ ０􀆰 ２９４ ２ ５４９􀆰 ０ ２ ６２４􀆰 ８ ０􀆰 ２９１ － ２􀆰 ９７ ０􀆰 ００３ ０􀆰 ２９４ ０

０􀆰 ２９８ ０􀆰 ４２５ ２ ８８５􀆰 ８ ２ ８８６􀆰 ９ ０􀆰 ４０１ － ０􀆰 ０４ ０􀆰 ０２４ ０􀆰 ３９１ ０􀆰 ０３４

０􀆰 ３９７ ０􀆰 ４９４ ３ １３０􀆰 ５ ３ １０２􀆰 ６ ０􀆰 ４９６ ０􀆰 ８９ － ０􀆰 ００２ ０􀆰 ４８１ ０􀆰 ０１３

０􀆰 ４９７ ０􀆰 ６０１ ３ ３４７􀆰 １ ３ ３０１􀆰 ７ ０􀆰 ５８２ １􀆰 ３６ ０􀆰 ０１９ ０􀆰 ５６８ ０􀆰 ０３３

０􀆰 ６９３ ０􀆰 ７５４ ３ ６４６􀆰 ４ ３ ６４４􀆰 ７ ０􀆰 ７３４ ０􀆰 ０５ ０􀆰 ０２０ ０􀆰 ７４２ ０􀆰 ０１２

１． ０００ １． ０００ ３ ９２７􀆰 ５ ３ ９４８􀆰 ８ １． ０００ － ０􀆰 ５４ ０ １． ０００ ０

注：１）精度 ｕ（Ｔ） ＝ ± ０􀆰 ０１５ Ｋ，ｕ（ｐ） ＝ ± ０􀆰 ７ ｋＰａ，ｕ（ｘ１） ＝ ｕ（ｙ１） ＝ ± ０􀆰 ００１；２）δｐ ＝ １００％ × （ｐｅｘｐ － ｐｃａｌ） ／ ｐｅｘｐ；３）△ｙ１ ＝ ｙ１，ｅｘｐ － ｙ１，ｃａｌ。
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图 ２ Ｒ３２（１） ／ Ｒ１２３４ｙｆ（２）系气相组分浓度和压力模拟结果与实验值的比较

Ｆｉｇ． ２ Ｄｅｖｉａｔｉｏｎｓ ｏｆ ｔｈｅ ｖａｐｏｒ ｐｈａｓｅ ｍａｓｓ ｆｒａｃｔｉｏｎ ａｎｄ ｐｒｅｓｓｕｒｅ ｂｅｔｗｅｅｎ ｅｘｐｅｒｉｍｅｎｔａｌ ｄａｔａ ａｎｄ
ｃａｌｃｕｌａｔｅｄ ｄａｔａ ｆｏｒ Ｒ３２（１） ／ Ｒ１２３４ｙｆ（２） ｓｙｓｔｅｍ

　 　 为充分验证模型的广泛性及准确性，进一步计算

了三元混合工质 Ｒ１３４ａ ／ Ｒ１２３４ｙｆ ／ Ｒ６００ａ，组分的质量

分数从 ０􀆰 ２０５ ６ ／ ０􀆰 ４７２ ２ ／ ０􀆰 ３２２ ２ 变化到 ０􀆰 ６９０ ７ ／
０􀆰 ２３４ ４ ／ ０􀆰 ０７４ ９ 下的相平衡数据， 温 度 范 围 为

２８３􀆰 １５ ～ ３２３􀆰 １５ Ｋ，并与文献［２０］的实验数据进行

图 ３ Ｒ１３４ａ（１） ／ Ｒ１２３４ｙｆ（２） ／ Ｒ６００ａ（３）系相平衡

Ｆｉｇ． ３ ＶＬＥ ｏｆ Ｒ１３４ａ（１） ／ Ｒ１２３４ｙｆ（２） ／ Ｒ６００ａ（３）
ｔｅｒｎａｒｙ ｓｙｓｔｅｍ

比较，其对比结果列于表 ７。 图 ３ 所示为计算值与实

验值的气相组分三维相平衡对比。 图 ４ 所示为计算

值与实验值的误差关系，可知气相组分质量浓度的模

拟结果与实验数据的绝对偏差基本上在 ± ０􀆰 ０４ 内，
压力计算结果与实验值的相对偏差都在 ± ３％ 内，预
测值与实验值具有较高的一致性，满足实际工程应用

的精度要求。 在温度较低时，压力偏差主要表现出正

值，即计算值大于实验值，而在中高温区间正负值相

当，气相质量分数的偏差则在整个计算温区内都表现

比较均匀。 说明 ＰＲＷＳ⁃ＵＮＩＦＡＣ⁃ＰＳＲＫ 模型在低温区

间预测混合物压力时会较大，而二元相互作用系数ｋｉｊ

对计算结果也会有较大的影响，此外，参考文献数据

本身也会有一定的测量误差。 无论是以无穷压力或

零压力为参考态的 ＧＥ⁃ＥｏＳ 模型在计算和预测非对称

体系的气液相平衡时都会有一定的偏差，因此，对
ＧＥ⁃ＥｏＳ 模型进行进一步的扩展研究，如对 ＵＮＩＦＡＣ
的参数表进行修补和增订，以期 ＧＥ⁃ＥｏＳ 模型在计算

非对称体系和消除组合项差异时具有更好的预测效

果，将会是下一步工作的重点。

图 ４ Ｒ１３４ａ（１） ／ Ｒ１２３４ｙｆ（２） ／ Ｒ６００ａ（３）系模拟结果

与实验值的比较

Ｆｉｇ． ４ Ｄｅｖｉａｔｉｏｎ ｏｆ ｔｈｅ ｌｉｑｕｉｄ ａｎｄ ｖａｐｏｒ ｐｈａｓｅ ｍａｓｓ ｆｒａｃｔｉｏｎ
ｂｅｔｗｅｅｎ ｔｈｅ ｅｘｐｅｒｉｍｅｎｔａｌ ｄａｔａ ａｎｄ ｔｈｅ ｃａｌｃｕｌａｔｅｄ ｄａｔａ ｆｏｒ

ｔｈｅ Ｒ１３４ａ（１） ／ Ｒ１２３４ｙｆ（２） ／ Ｒ６００ａ（３） ｓｙｓｔｅｍ

通过对比二元及三元混合工质的模拟结果和实

验数据发现，ＲＷＳ⁃ＵＮＩＦＡＣ⁃ＰＳＲＫ 模型在计算二元及

三元混合工质的气液相平衡特性时具有极高的精度，
虽然在三元混合工质的相平衡计算中直接采用二元

体系中的二元相互作用系数，模型依然具有很好的预

测精度，表明 ＰＲＷＳ⁃ＵＮＩＦＡＣ⁃ＰＳＲＫ 模型具有良好的

外推特性。
２􀆰 ２ Ｒ１２３４ｙｆ ／ Ｒ２９０ ／ Ｒ１３４ａ 系相平衡

对二元混合工质 Ｒ１２３４ｙｆ ／ Ｒ３２ 及三元混合工质

Ｒ１３４ａ ／ Ｒ１２３４ｙｆ ／ Ｒ６００ａ 进行模拟计算，将其结果与对

—５３—
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　 　 　 　 表 ７ Ｒ１３４ａ（１） ／ Ｒ１２３４ｙｆ（２） ／ Ｒ６００ａ（３）系相平衡数据

Ｔａｂ． ７ Ｅｘｐｅｒｉｍｅｎｔａｌ ＶＬＥ ｄａｔａ ａｎｄ ｃｏｒｒｅｌａｔｅｄ ｒｅｓｕｌｔｓ ｆｏｒ ｔｈｅ Ｒ１３４ａ（１） ／ Ｒ１２３４ｙｆ（２） ／ Ｒ６００ａ（３）

实验值 ＰＲＷＳ⁃ＵＮＩＦＡＣ⁃ＰＳＲＫ 计算值

Ｔ ／ Ｋ ｐｅｘｐ ／ ｋＰａ ｘ１，ｅｘｐ ｘ２，ｅｘｐ ｙ１，ｅｘｐ ｙ２，ｅｘｐ ｙ１，ｃａｌ ｙ２，ｃａｌ ｐｃａｌ ／ ｋＰａ Δｙ１ Δｙ２ δｐ ／ ％

２８３􀆰 １５ ４６０􀆰 ２ ０􀆰 ２０５７ ０􀆰 ４７２３ ０􀆰 ２９０８ ０􀆰 ５２１３ ０􀆰 ２７９３ ０􀆰 ５１３１ ４６５􀆰 ４ － ０􀆰 ０１１５ － ０􀆰 ００８２ １􀆰 １４

２８３􀆰 １５ ４６２􀆰 ３ ０􀆰 ２４２８ ０􀆰 ５２６９ ０􀆰 ２９７９ ０􀆰 ５２８５ ０􀆰 ２９３９ ０􀆰 ５３４２ ４６９􀆰 １ － ０􀆰 ００４１ ０􀆰 ００５７ １􀆰 ４７

２８３􀆰 １５ ４６３􀆰 ８ ０􀆰 ３０７６ ０􀆰 ３６０９ ０􀆰 ４０２１ ０􀆰 ３９２８ ０􀆰 ４０２１ ０􀆰 ３８５６ ４７３􀆰 ３ ０􀆰 ００００ － ０􀆰 ００７２ ２􀆰 ０４

２８３􀆰 １５ ４６５􀆰 １ ０􀆰 ３４２８ ０􀆰 ３０７４ ０􀆰 ４４９８ ０􀆰 ３２８５ ０􀆰 ４５０１ ０􀆰 ３３０６ ４６９􀆰 ７ ０􀆰 ０００３ ０􀆰 ００２１ ０􀆰 ９８

２８３􀆰 １５ ４６９􀆰 ７ ０􀆰 ４４９４ ０􀆰 １５９９ ０􀆰 ５８０６ ０􀆰 １７９３ ０􀆰 ５９０６ ０􀆰 １７４０ ４６９􀆰 ９ ０􀆰 ０１００ － ０􀆰 ００５３ ０􀆰 ０３

２８３􀆰 １５ ４７５􀆰 ８ ０􀆰 ４２１１ ０􀆰 ４４３３ ０􀆰 ４５９９ ０􀆰 ４２４１ ０􀆰 ４３８７ ０􀆰 ４２９３ ４８７􀆰 ８ － ０􀆰 ０２１３ ０􀆰 ００５２ ２􀆰 ５１

２８３􀆰 １５ ４７５􀆰 ３ ０􀆰 ４６２３ ０􀆰 ３１５９ ０􀆰 ５０９０ ０􀆰 ３２１２ ０􀆰 ５１０７ ０􀆰 ３１２１ ４８４􀆰 ９ ０􀆰 ００１７ － ０􀆰 ００９１ ２􀆰 ０２

２８３􀆰 １５ ４７７􀆰 １ ０􀆰 ６９０７ ０􀆰 ２３４５ ０􀆰 ６７１９ ０􀆰 ２１７６ ０􀆰 ６５７３ ０􀆰 ２３９０ ４７８􀆰 ４ － ０􀆰 ０１４６ ０􀆰 ０２１４ ０􀆰 ２８

２８３􀆰 １５ ４７６􀆰 ４ ０􀆰 ６６８４ ０􀆰 ３０２７ ０􀆰 ６５６５ ０􀆰 ２７２１ ０􀆰 ６３３０ ０􀆰 ３１８７ ４６５􀆰 ８ － ０􀆰 ０２３５ ０􀆰 ０４６６ － ２􀆰 ２３

２９３􀆰 １５ ６１２􀆰 ５ ０􀆰 ２０５７ ０􀆰 ４７２３ ０􀆰 ２７６６ ０􀆰 ５２４２ ０􀆰 ２７６０ ０􀆰 ５１２３ ６１８􀆰 ６ － ０􀆰 ０００６ － ０􀆰 ０１１９ ０􀆰 ９９

２９３􀆰 １５ ６２２􀆰 ８ ０􀆰 ２４２８ ０􀆰 ５２６９ ０􀆰 ２９４８ ０􀆰 ５３４３ ０􀆰 ２９２３ ０􀆰 ５３４８ ６２９􀆰 １ － ０􀆰 ００２５ ０􀆰 ０００５ １􀆰 ０１

２９３􀆰 １５ ６２１􀆰 ５ ０􀆰 ３０７６ ０􀆰 ３６０９ ０􀆰 ３９５７ ０􀆰 ３８１１ ０􀆰 ３９８４ ０􀆰 ３８５１ ６３２􀆰 １ ０􀆰 ００２７ ０􀆰 ００４０ １􀆰 ７１

２９３􀆰 １５ ６２４􀆰 ３ ０􀆰 ３４２８ ０􀆰 ３０７４ ０􀆰 ４３９９ ０􀆰 ３３０１ ０􀆰 ４４６０ ０􀆰 ３３００ ６２７􀆰 ７ ０􀆰 ００６１ － ０􀆰 ０００１ ０􀆰 ５４

２９３􀆰 １５ ６３０􀆰 ４ ０􀆰 ４４９４ ０􀆰 １５９９ ０􀆰 ５７２５ ０􀆰 １７４８ ０􀆰 ５８５４ ０􀆰 １７３５ ６２８􀆰 ３ ０􀆰 ０１２９ － ０􀆰 ００１３ － ０􀆰 ３４

２９３􀆰 １５ ６４１􀆰 ０ ０􀆰 ４２１１ ０􀆰 ４４３３ ０􀆰 ４５９３ ０􀆰 ４２５４ ０􀆰 ４４０９ ０􀆰 ４２９９ ６５７􀆰 ５ － ０􀆰 ０１８４ ０􀆰 ００４５ ２􀆰 ５７

２９３􀆰 １５ ６４１􀆰 ８ ０􀆰 ４６２３ ０􀆰 ３１５９ ０􀆰 ５０９４ ０􀆰 ３３３０ ０􀆰 ５１１１ ０􀆰 ３１２４ ６５２􀆰 ２ ０􀆰 ００１７ － ０􀆰 ０２０７ １􀆰 ６２

２９３􀆰 １５ ６４７􀆰 ０ ０􀆰 ６９０７ ０􀆰 ２３４５ ０􀆰 ６７４４ ０􀆰 ２２４６ ０􀆰 ６６４７ ０􀆰 ２３７４ ６４８􀆰 ７ － ０􀆰 ００９８ ０􀆰 ０１２８ ０􀆰 ２６

２９３􀆰 １５ ６４４􀆰 ８ ０􀆰 ６６８４ ０􀆰 ３０２７ ０􀆰 ６６２１ ０􀆰 ２７６２ ０􀆰 ６３９８ ０􀆰 ３１５４ ６３３􀆰 ７ － ０􀆰 ０２２２ ０􀆰 ０３９１ － １􀆰 ７２

３０３􀆰 １５ ８０７􀆰 ５ ０􀆰 ２０５７ ０􀆰 ４７２３ ０􀆰 ２７３１ ０􀆰 ５１７３ ０􀆰 ２７２３ ０􀆰 ５１１２ ８０６􀆰 ０ － ０􀆰 ０００８ － ０􀆰 ００６１ － ０􀆰 １８

３０３􀆰 １５ ８２０􀆰 ２ ０􀆰 ２４２８ ０􀆰 ５２６９ ０􀆰 ２９４７ ０􀆰 ５３９７ ０􀆰 ２９０４ ０􀆰 ５３５３ ８２６􀆰 ６ － ０􀆰 ００４４ － ０􀆰 ００４４ ０􀆰 ７９

３０３􀆰 １５ ８１８􀆰 ６ ０􀆰 ３０７６ ０􀆰 ３６０９ ０􀆰 ３９０８ ０􀆰 ３８８１ ０􀆰 ３９４２ ０􀆰 ３８４７ ８２７􀆰 ５ ０􀆰 ００３４ － ０􀆰 ００３４ １􀆰 ０９

３０３􀆰 １５ ８２２􀆰 ２ ０􀆰 ３４２８ ０􀆰 ３０７４ ０􀆰 ４３８２ ０􀆰 ３３４９ ０􀆰 ４４１２ ０􀆰 ３２９６ ８２２􀆰 ０ ０􀆰 ００３０ － ０􀆰 ００５２ － ０􀆰 ０３

３０３􀆰 １５ ８２９􀆰 ６ ０􀆰 ４４９４ ０􀆰 １５９９ ０􀆰 ５７１５ ０􀆰 １８０１ ０􀆰 ５７９５ ０􀆰 １７３２ ８２３􀆰 １ ０􀆰 ００８１ － ０􀆰 ００７０ － ０􀆰 ７８

３０３􀆰 １５ ８４８􀆰 ６ ０􀆰 ４２１１ ０􀆰 ４４３３ ０􀆰 ４５７８ ０􀆰 ４２９３ ０􀆰 ４４２３ ０􀆰 ４３０７ ８６８􀆰 ２ － ０􀆰 ０１５５ ０􀆰 ００１４ ２􀆰 ３１

３０３􀆰 １５ ８４８􀆰 ４ ０􀆰 ４６２３ ０􀆰 ３１５９ ０􀆰 ５１０１ ０􀆰 ３３９２ ０􀆰 ５１０７ ０􀆰 ３１２７ ８５９􀆰 ４ ０􀆰 ０００７ － ０􀆰 ０２６５ １􀆰 ２９

３０３􀆰 １５ ８５８􀆰 ９ ０􀆰 ６９０７ ０􀆰 ２３４５ ０􀆰 ６７８２ ０􀆰 ２２４０ ０􀆰 ６７０８ ０􀆰 ２３６１ ８６１􀆰 ５ － ０􀆰 ００７４ ０􀆰 ０１２１ ０􀆰 ３０

３０３􀆰 １５ ８５７􀆰 ５ ０􀆰 ６６８４ ０􀆰 ３０２７ ０􀆰 ６６０６ ０􀆰 ２８４６ ０􀆰 ６４５７ ０􀆰 ３１２４ ８４４􀆰 ２ － ０􀆰 ０１４９ ０􀆰 ０２７９ － １􀆰 ５５

３１３􀆰 １５ １０４１􀆰 ７ ０􀆰 ２０５７ ０􀆰 ４７２３ ０􀆰 ２７１２ ０􀆰 ５０９２ ０􀆰 ２６８２ ０􀆰 ５１００ １０３２􀆰 ０ － ０􀆰 ００３０ ０􀆰 ０００８ － ０􀆰 ９３

３１３􀆰 １５ １０６１􀆰 ５ ０􀆰 ２４２８ ０􀆰 ５２６９ ０􀆰 ２８８２ ０􀆰 ５４４９ ０􀆰 ２８７８ ０􀆰 ５３５９ １０６６􀆰 ８ － ０􀆰 ０００４ － ０􀆰 ００９０ ０􀆰 ５０

３１３􀆰 １５ １０５７􀆰 ３ ０􀆰 ３０７６ ０􀆰 ３６０９ ０􀆰 ３８５６ ０􀆰 ３９８７ ０􀆰 ３８９３ ０􀆰 ３８４２ １０６３􀆰 ９ ０􀆰 ００３７ － ０􀆰 ０１４５ ０􀆰 ６３

３１３􀆰 １５ １０６３􀆰 ２ ０􀆰 ３４２８ ０􀆰 ３０７４ ０􀆰 ４２８６ ０􀆰 ３４３６ ０􀆰 ４３５７ ０􀆰 ３２９０ １０５７􀆰 ２ ０􀆰 ００７２ － ０􀆰 ０１４６ － ０􀆰 ５６

３１３􀆰 １５ １０７１􀆰 ０ ０􀆰 ４４９４ ０􀆰 １５９９ ０􀆰 ５６８８ ０􀆰 １８１２ ０􀆰 ５７２７ ０􀆰 １７２８ １０５９􀆰 ０ ０􀆰 ００３９ － ０􀆰 ００８４ － １􀆰 １２

３１３􀆰 １５ １１０１􀆰 ９ ０􀆰 ４２１１ ０􀆰 ４４３３ ０􀆰 ４５５５ ０􀆰 ４３２５ ０􀆰 ４４３０ ０􀆰 ４３１６ １１２５􀆰 ８ － ０􀆰 ０１２６ － ０􀆰 ０００９ ２􀆰 １７

３１３􀆰 １５ １１００􀆰 ４ ０􀆰 ４６２３ ０􀆰 ３１５９ ０􀆰 ５０６１ ０􀆰 ３４０１ ０􀆰 ５０９６ ０􀆰 ３１３１ １１１１􀆰 ９ ０􀆰 ００３５ － ０􀆰 ０２６９ １􀆰 ０４

３１３􀆰 １５ １１２０􀆰 １ ０􀆰 ６９０７ ０􀆰 ２３４５ ０􀆰 ６８２８ ０􀆰 ２２４６ ０􀆰 ６７５９ ０􀆰 ２３５０ １１２３􀆰 ２ － ０􀆰 ００６９ ０􀆰 ０１０４ ０􀆰 ２８
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续表 ７

实验值 ＰＲＷＳ⁃ＵＮＩＦＡＣ⁃ＰＳＲＫ 计算值

Ｔ ／ Ｋ ｐｅｘｐ ／ ｋＰａ ｘ１，ｅｘｐ ｘ２，ｅｘｐ ｙ１，ｅｘｐ ｙ２，ｅｘｐ ｙ１，ｃａｌ ｙ２，ｃａｌ ｐｃａｌ ／ ｋＰａ Δｙ１ Δｙ２ δｐ ／ ％

３１３􀆰 １５ １１１５􀆰 ５ ０􀆰 ６６８４ ０􀆰 ３０２７ ０􀆰 ６６２７ ０􀆰 ２８９６ ０􀆰 ６５０６ ０􀆰 ３０９９ １１０３􀆰 ６ － ０􀆰 ０１２０ 　 ０􀆰 ０２０３ － １􀆰 ０６

３２３􀆰 １５ １３２０􀆰 ９ ０􀆰 ２０５７ ０􀆰 ４７２３ ０􀆰 ２６６４ ０􀆰 ５２０４ ０􀆰 ２６３４ ０􀆰 ５０８５ １３００􀆰 ７ － ０􀆰 ００３０ － ０􀆰 ０１１９ － １􀆰 ５３

３２３􀆰 １５ １３５０􀆰 ５ ０􀆰 ２４２８ ０􀆰 ５２６９ ０􀆰 ２８８８ ０􀆰 ５４６３ ０􀆰 ２８４６ ０􀆰 ５３６３ １３５４􀆰 ７ － ０􀆰 ００４２ － ０􀆰 ０１００ ０􀆰 ３１

３２３􀆰 １５ １３４０􀆰 ５ ０􀆰 ３０７６ ０􀆰 ３６０９ ０􀆰 ３８８０ ０􀆰 ３９６０ ０􀆰 ３８３５ ０􀆰 ３８３５ １３４６􀆰 １ － ０􀆰 ００４５ － ０􀆰 ０１２５ ０􀆰 ４２

３２３􀆰 １５ １３５０􀆰 １ ０􀆰 ３４２８ ０􀆰 ３０７４ ０􀆰 ４２２０ ０􀆰 ３５２１ ０􀆰 ４２９３ ０􀆰 ３２８４ １３３８􀆰 ０ ０􀆰 ００７３ － ０􀆰 ０２３７ － ０􀆰 ９０

３２３􀆰 １５ １３５９􀆰 ２ ０􀆰 ４４９４ ０􀆰 １５９９ ０􀆰 ５６３０ ０􀆰 １８０９ ０􀆰 ５６４８ ０􀆰 １７２４ １３４０􀆰 ５ ０􀆰 ００１８ － ０􀆰 ００８５ － １􀆰 ３７

３２３􀆰 １５ １４０７􀆰 ２ ０􀆰 ４２１１ ０􀆰 ４４３３ ０􀆰 ４５６３ ０􀆰 ４３４６ ０􀆰 ４４２８ ０􀆰 ４３２８ １４３６􀆰 ５ － ０􀆰 ０１３５ － ０􀆰 ００１８ ２􀆰 ０８

３２３􀆰 １５ １４０３􀆰 ９ ０􀆰 ４６２３ ０􀆰 ３１５９ ０􀆰 ４９８８ ０􀆰 ３４９７ ０􀆰 ５０７５ ０􀆰 ３１３７ １４１５􀆰 ４ ０􀆰 ００８６ － ０􀆰 ０３６０ ０􀆰 ８２

３２３􀆰 １５ １４３５􀆰 ７ ０􀆰 ６９０７ ０􀆰 ２３４５ ０􀆰 ６８８４ ０􀆰 ２２５６ ０􀆰 ６８０２ ０􀆰 ２３４３ １４４０􀆰 ９ － ０􀆰 ００８２ ０􀆰 ００８６ ０􀆰 ３６

３２３􀆰 １５ １４２９􀆰 １ ０􀆰 ６６８４ ０􀆰 ３０２７ ０􀆰 ６６７０ ０􀆰 ２９１７ ０􀆰 ６５４８ ０􀆰 ３０７９ １４１９􀆰 ０ － ０􀆰 ０１２２ ０􀆰 ０１６３ － ０􀆰 ７０

注：精度 ｕ（Ｔ） ＝ ± ０􀆰 ００５ Ｋ， ｕ（ｐ） ＝ ± ０􀆰 ５ ｋＰａ， ｕ（ｘ１） ＝ ｕ（ｙ１） ＝ ± ０􀆰 ００３。

应参考文献的实验值及 ＮＩＳＴ ＲＥＦＰＲＯＰ９􀆰 ０ 数据库进

行对比分析，发现在混合物组分、泡露点等参数的计

算上，ＰＲＷＳ⁃ＵＮＩＦＡＣ⁃ＰＳＲＫ 模型都有很好的预测精

度，满足实际工程应用的需求。 因此，本文应用该模

型模拟计算了 Ｒ１２３４ｙｆ ／ Ｒ２９０ ／ Ｒ１３４ａ 三元混合物的

相平衡数据。 由于目前国内外文献还未见关于

Ｒ１２３４ｙｆ ／ Ｒ２９０ ／ Ｒ１３４ａ 系混合物气液相平衡数据的实

验报告，该模拟结果对进行进一步的相关实验研究及

工程应用都有一定的指导和借鉴作用。
图 ５ 和图 ６ 分别为 Ｒ１２３４ｙｆ ／ Ｒ２９０ ／ Ｒ１３４ａ 系混合

物在 ｐ ＝ ０􀆰 ３ ＭＰａ （Ｔ ＝ ２５６ Ｋ、Ｔ ＝ ２６６ Ｋ）和 ｐ ＝ １􀆰 ２
ＭＰａ （Ｔ ＝ ３０３ Ｋ、Ｔ ＝ ３１３ Ｋ）时的相平衡图。 由两图

可知，阴影部分形成了一个半圆形状态，半圆形外侧

为液相区，半圆形内侧为气相区。 由于 Ｒ１２３４ｙｆ 和
１３４ａ 为近共沸工质，而 Ｒ２９０ 与两者的沸点相差不

大，在 Ｒ１２３４ｙｆ ／ Ｒ２９０ ／ Ｒ１３４ａ 系质量分数为 ０􀆰 ２５ ／
０􀆰 ７０ ／ ０􀆰 ０５ 左右，出现了共沸点的情况，且随着温度

和压力的升高，Ｒ１３４ａ 的质量分数逐渐缓慢增大，同
时，气液两相区的范围和液相区范围相应减小，而气

相区范围逐渐增大。 当压力保持不变，温度升高时，
气液两相区范围基本保持不变，气相区范围逐渐增大

而液相区范围逐渐减小。 由图 ５（ｂ）和图 ６（ｂ）可知，
由于 Ｒ２９０ 沸点最低，所以阴影部分以下为液相区，
阴影部分为气液两相区，阴影部分以上为气相区。

图 ５ ｐ ＝０􀆰 ３ ＭＰａ 时 Ｒ１２３４ｙｆ（１） ／ Ｒ２９０（２） ／ Ｒ１３４ａ（３）系在 Ｔ ＝２５６ Ｋ 和 Ｔ ＝２６６ Ｋ 时的相平衡

Ｆｉｇ． ５ Ｐｈａｓｅ ｅｑｕｉｌｉｂｒｉａ ｏｆ Ｒ１２３４ｙｆ（１） ／ Ｒ２９０（２） ／ Ｒ１３４ａ（３） ｓｙｓｔｅｍ ａｔ ｐ ＝０􀆰 ３ ＭＰａ Ｔ ＝２５６ Ｋ ＆ Ｔ ＝２６６ Ｋ

　 　 通过分析 Ｒ１２３４ｙｆ ／ Ｒ２９０ ／ Ｒ１３４ａ 系混合物相的

平衡图，可大致判断适用于实际工程应用的工况，对
制冷装置的设计和改进、系统中工质组分的配比、混

合物的优化分离、合适的运行温度及压力范围等具有

很好的指导及参考价值，能够提高系统的运行效率。
但由于还未见有相关实验数据的报告，本文的计算结
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图 ６ ｐ ＝１􀆰 ２ ＭＰａ 时 Ｒ１２３４ｙｆ（１） ／ Ｒ２９０（２） ／ Ｒ１３４ａ（３）系在 Ｔ ＝３０３ Ｋ 和 Ｔ ＝３１３ Ｋ 时的相平衡

Ｆｉｇ． ６ Ｐｈａｓｅ ｅｑｕｉｌｉｂｒｉａ ｏｆ Ｒ１２３４ｙｆ（１） ／ Ｒ２９０（２） ／ Ｒ１３４ａ（３） ｓｙｓｔｅｍ ａｔ ｐ ＝１􀆰 ２ ＭＰａ Ｔ ＝３０３ Ｋ ＆ Ｔ ＝３１３ Ｋ

果还无法进行实验对比验证，只能作为一种预测。 因

此，后续将会对 Ｒ１２３４ｙｆ ／ Ｒ２９０ ／ Ｒ１３４ａ 系混合物进行

相关实验研究，提供更为准确的气液相平衡数据。

３ 结论

本文总结混合工质气液相平衡理论，介绍了

ＰＲＷＳ⁃ＵＮＩＦＡＣ⁃ＰＳＲＫ 模型预测气液相平衡数据的方

法，编译了相关计算程序，对多组二元及三元混合工

质进行了模拟计算，得出如下结论：
１）基于 ＰＲ 状态方程和 ＷＳ 混合规则，结合

ＰＳＲＫ 方程中使用的 ＵＮＩＦＡＣ 基团贡献法，构建了预

测混合工质热物性的计算模型。 利用已有文献的实

验数据，拟合得到相关混合制冷剂的二元相互作用系

数，并在 ２７３􀆰 １５ ～ ３３３􀆰 １５ Ｋ 和 ２８３􀆰 １５ ～ ３２３􀆰 １５ Ｋ 的

温度范围内采用 ＰＲＷＳ⁃ＵＮＩＦＡＣ⁃ＰＳＲＫ 模型分别计算

了二元混合工质 Ｒ３２ ／ Ｒ１２３４ｙｆ 和三元混合工质

Ｒ１３４ａ ／ Ｒ１２３４ｙｆ ／ Ｒ６００ａ 的气液相平衡数据，并与相关

文献实验数据进行对比分析，得到二元混合工质压力

模拟结果的误差在 ± ２􀆰 ５％ 内，气相质量分数模拟结

果误差在 ± ０􀆰 ０２ 以内，三元混合工质的气相质量分

数模拟结果绝对偏差在 ± ０􀆰 ０４ 内，压力计算值与实

验值的相对偏差都在 ± ３􀆰 ０％ ，表明模型有很好的预

测效果。
２）利用 ＰＲＷＳ⁃ＵＮＩＦＡＣ⁃ＰＳＲＫ 模型计算得到了

气液 相 平 衡 数 据， 首 次 构 建 了 三 元 混 合 工 质

Ｒ１２３４ｙｆ ／ Ｒ２９０ ／ Ｒ１３４ａ 系在 ０􀆰 ３ ＭＰａ （２５６ Ｋ 和 ２６６
Ｋ）和 １􀆰 ２ ＭＰａ （３０３ Ｋ 和 ３１３ Ｋ）下的相平衡，分析得

知混合制冷剂的滑移温度很小，在质量分数为 ０􀆰 ２５ ／
０􀆰 ７０ ／ ０􀆰 ０５ 附近存在共沸点。 模拟结果对相关制冷

系统的设计和优化有一定的参考价值。 通过采用多

参数状态方程，改进活度系数模型，获取更为准确的

二元相互作用系数，可进一步提高模型的预测精度。
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［４］　 陈燕，吴裕远． ＮＨ３ ⁃Ｈ２Ｏ⁃ＬｉＢｒ 相平衡特性试验研究

［Ｊ］． 制冷学报， ２００５， ２６（２）：１４⁃１８． （ＣＨＥＮ Ｙａｎ， ＷＵ
Ｙｕｙｕａｎ． Ｅｘｐｅｒｉｍｅｎｔａｌ ｒｅｓｅａｒｃｈ ｏｎ ｃｈａｒａｃｔｅｒｉｓｔｉｃｓ ｏｆ ｐｈａｓｅ
ｅｑｕｉｌｉｂｒｉｕｍ ｏｆ ＮＨ３ ⁃Ｈ２Ｏ⁃ＬｉＢｒ ｓｙｓｔｅｍ［ Ｊ］． Ｊｏｕｒｎａｌ ｏｆ Ｒｅ⁃
ｆｒｉｇｅｒａｔｉｏｎ， ２００５， ２６（２）：１４⁃１８． ）

［５］　 陈秀萍， 祁影霞， 赵胜喜， 等． 新型二元混合制冷剂

（Ｒ２９０ ／ Ｒ２２７ｅａ）气液相平衡研究［Ｊ］． 制冷学报， ２０１４，
３５ （ ５ ）： ９４⁃１００． （ ＣＨＥＮ Ｘｉｕｐｉｎｇ， ＱＩ Ｙｉｎｇｘｉａ， ＺＨＡＯ
Ｓｈｅｎｇｘｉ， ｅｔ ａｌ． Ｖａｐｏｒ⁃ｌｉｑｕｉｄ ｅｑｕｉｌｉｂｒｉａ ｐｒｏｐｅｒｔｉｅｓ ｏｆ ｎｅｗ ｂｉ⁃
ｎａｒｙ ｍｉｘｔｕｒｅ ｒｅｆｒｉｇｅｒａｎｔ （Ｒ２９０ ＋ Ｒ２２７ｅａ） ［ Ｊ］． Ｊｏｕｒｎａｌ ｏｆ
Ｒｅｆｒｉｇｅｒａｔｉｏｎ， ２０１４， ３５（５）：９４⁃１００． ）

［６］　 ＢＵＤＩＮＳＫＹ Ｒ， ＶＡＣＥＫ Ｖ， ＬＩＳＡＬ Ｍ． Ｖａｐｏｒ⁃ｌｉｑｕｉｄ ｅｑｕｉ⁃
ｌｉｂｒｉａ ｏｆ ａｌｔｅｒｎａｔｉｖｅ ｒｅｆｒｉｇｅｒａｎｔｓ ａｎｄ ｔｈｅｉｒ ｂｉｎａｒｉｅｓ ｂｙ ｍｏｌｅｃ⁃
ｕｌａｒ ｓｉｍｕｌａｔｉｏｎｓ ｅｍｐｌｏｙｉｎｇ ｔｈｅ ｒｅａｃｔｉｏｎ Ｇｉｂｂｓ ｅｎｓｅｍｂｌｅ
Ｍｏｎｔｅ Ｃａｒｌｏ ｍｅｔｈｏｄ ［ Ｊ］． Ｆｌｕｉｄ Ｐｈａｓｅ Ｅｑｕｉｌｉｂｒｉａ， ２００４，

—８３—
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２０１７ 年 １０ 月 Ｒ１２３４ｙｆ ／ Ｒ２９０ ／ Ｒ１３４ａ 系气液相平衡的模拟

Ｖｏｌ． ３８， Ｎｏ． ５
Ｏｃｔｏｂｅｒ， ２０１７

２２２ ／ ２２３：２１３⁃２２０．
［７］　 ＨＯ Ｑ Ｎ， ＹＯＯ Ｋ Ｓ， ＬＥＥ Ｂ Ｇ， ｅｔ ａｌ． Ｍｅａｓｕｒｅｍｅｎｔ ｏｆ ｖａ⁃

ｐｏｒ⁃ｌｉｑｕｉｄ ｅｑｕｉｌｉｂｒｉａ ｆｏｒ ｔｈｅ ｂｉｎａｒｙ ｍｉｘｔｕｒｅ ｏｆ ｐｒｏｐｙｌｅｎｅ
（Ｒ１２７０） ＋ ｐｒｏｐａｎｅ （Ｒ２９０） ［ Ｊ］． Ｆｌｕｉｄ Ｐｈａｓｅ Ｅｑｕｉｌｉｂ⁃
ｒｉａ， ２００６， ２４５（１）： ６３⁃７０．

［８］　 ＨＯ Ｑ Ｎ， ＬＥＥ Ｂ Ｇ， ＰＡＲＫ Ｊ Ｙ， ｅｔ ａｌ． Ｍｅａｓｕｒｅｍｅｎｔ ｏｆ ｖａ⁃
ｐｏｒ⁃ｌｉｑｕｉｄ ｅｑｕｉｌｉｂｒｉａ ｆｏｒ ｔｈｅ ｂｉｎａｒｙ ｍｉｘｔｕｒｅ ｏｆ ｐｒｏｐｙｌｅｎｅ （Ｒ⁃
１２７０） ＋ １，１，１，２⁃ｔｅｔｒａｆｌｕｏｒｏｅｔｈａｎｅ （ ＨＦＣ⁃１３４ａ） ［ Ｊ］．
Ｆｌｕｉｄ Ｐｈａｓｅ Ｅｑｕｉｌｉｂｒｉａ， ２００４， ２２５：１２５⁃１３２．

［９］　 ＨＵ Ｐｅｎｇ， ＣＨＥＮ Ｌｏｎｇｘｉａｎｇ， ＺＨＵ Ｗａｎｂａｏ， ｅｔ ａｌ． Ｉｓｏ⁃
ｔｈｅｒｍａｌ ＶＬＥ ｍｅａｓｕｒｅｍｅｎｔｓ ｆｏｒ ｔｈｅ ｂｉｎａｒｙ ｍｉｘｔｕｒｅ ｏｆ ２，３，
３，３⁃ｔｅｔｒａｆｌｕｏｒｏｐｒｏｐ⁃１⁃ｅｎｅ （ＨＦＯ⁃１２３４ｙｆ） ＋ １，１⁃ｄｉｆｌｕｏｒｏ⁃
ｅｔｈａｎｅ（ＨＦＣ⁃１５２ａ） ［ Ｊ］． Ｆｌｕｉｄ Ｐｈａｓｅ Ｅｑｕｉｌｉｂｒｉａ， ２０１４，
３７３： ８０⁃８３．

［１０］ ＨＵ Ｘｉａｏｚｈｅｎ， ＹＡＮＧ Ｔａｏ， ＭＥＮＧ Ｘｉａｎｙａｎｇ， ｅｔ ａｌ． Ｖａｐｏｒ
ｌｉｑｕｉｄ ｅｑｕｉｌｉｂｒｉａ ｍｅａｓｕｒｅｍｅｎｔｓ ｆｏｒ ｄｉｆｌｕｏｒｏｍｅｔｈａｎｅ （ Ｒ３２）
＋ ２，３，３，３⁃ｔｅｔｒａｆｌｕｏｒｏｐｒｏｐ⁃１⁃ｅｎｅ（Ｒ１２３４ｙｆ） ａｎｄ ｆｌｕｏｒｏｅｔｈ⁃
ａｎｅ（Ｒ１６１） ＋ ２，３，３，３⁃ｔｅｔｒａｆｌｕｏｒｏｐｒｏｐ⁃１⁃ｅｎｅ（Ｒ１２３４ｙｆ）
［Ｊ］． Ｆｌｕｉｄ Ｐｈａｓｅ Ｅｑｕｉｌｉｂｒｉａ， ２０１７， ４３８：１０⁃１７．

［１１］ ＭＡＤＡＮＩ Ｈ， ＶＡＬＴＺ Ａ， ＺＨＡＮＧ Ｆ， ｅｔ ａｌ． Ｉｓｏｔｈｅｒｍａｌ ｖａ⁃
ｐｏｒ⁃ｌｉｑｕｉｄ ｅｑｕｉｌｉｂｒｉａ ｄａｔａ ｆｏｒ ｔｈｅ ｔｒｉｆｌｕｏｒｏｍｅｔｈａｎｅ （Ｒ２３） ＋
２，３，３，３⁃ｔｅｔｒａｆｌｕｏｒｏｐｒｏｐ⁃１⁃ｅｎｅ （Ｒ１２３４ｙｆ） ｓｙｓｔｅｍ ａｔ ｔｅｍ⁃
ｐｅｒａｔｕｒｅｓ ｆｒｏｍ ２５４ ｔｏ ３４８ Ｋ［ Ｊ］． Ｆｌｕｉｄ Ｐｈａｓｅ Ｅｑｕｉｌｉｂｒｉａ，
２０１６， ４１５：１５８⁃１６５．

［１２］ ＹＡＮＧ Ｚｈｉｑｉａｎｇ， ＫＯＵ Ｌｉａｎｇａｎｇ， ＨＡＮ Ｓｈｅｎｇ， ｅｔ ａｌ． Ｖａ⁃
ｐｏｒ⁃ｌｉｑｕｉｄ ｅｑｕｉｌｉｂｒｉａ ｏｆ ２，３，３，３⁃ｔｅｔｒａｆｌｕｏｒｏｐｒｏｐｅｎｅ （ＨＦＯ⁃
１２３４ｙｆ） ｔ １，１，１，２，２⁃ｐｅｎｔａｆｌｕｏｒｏｐｒｏｐａｎｅ （ ＨＦＣ⁃２４５ｃｂ）
ｓｙｓｔｅｍ［Ｊ］． Ｆｌｕｉｄ Ｐｈａｓｅ Ｅｑｕｉｌｉｂｒｉａ， ２０１６， ４２７：３９０⁃３９３．

［１３］ ＤＯＮＧ Ｘｕｅｑｉａｎｇ， ＧＯＮＧ Ｍａｏｑｉｏｎｇ， ＬＩＵ Ｊｕｎｓｈｅｎｇ， ｅｔ ａｌ．
Ｅｘｐｅｒｉｍｅｎｔａｌ ｍｅａｓｕｒｅｍｅｎｔ ｏｆ ｖａｐｏｒ ｐｒｅｓｓｕｒｅｓ ａｎｄ （ ｖａｐｏｒ
＋ ｌｉｑｕｉｄ ） ｅｑｕｉｌｉｂｒｉａ ｆｏｒ ｛ １， １， １， ２⁃ｔｅｔｒａｆｌｕｏｒｏｅｔｈａｎｅ
（Ｒ１３４ａ） ＋ ｐｒｏｐａｎｅ （Ｒ２９０）｝ ｂｙ ａ ｒｅｃｉｒｃｕｌａｔｉｏｎ ａｐｐａｒａ⁃
ｔｕｓ ｗｉｔｈ ｖｉｅｗ ｗｉｎｄｏｗｓ［Ｊ］． Ｊｏｕｒｎａｌ ｏｆ Ｃｈｅｍｉｃａｌ Ｔｈｅｒｍｏｄｙ⁃
ｎａｍｉｃｓ， ２０１１， ４３（３）：５０５⁃５１０．

［１４］ ＪＵＮＴＡＲＡＣＨＡＴ Ｎ， ＶＡＬＴＺ Ａ， ＣＯＱＵＥＬＥＴ Ｃ， ｅｔ ａｌ． Ｅｘ⁃
ｐｅｒｉｍｅｎｔａｌ ｍｅａｓｕｒｅｍｅｎｔｓ ａｎｄ ｃｏｒｒｅｌａｔｉｏｎ ｏｆ ｖａｐｏｒ⁃ｌｉｑｕｉｄ
ｅｑｕｉｌｉｂｒｉａ ａｎｄ ｃｒｉｔｉｃａｌ ｄａｔａ ｆｏｒ ｔｈｅ ＣＯ２ ＋ Ｒ１２３４ｙｆ ａｎｄ ＣＯ２

＋ Ｒ１２３４ｚｅ（Ｅ） ｂｉｎａｒｙ ｍｉｘｔｕｒｅｓ［ Ｊ］． Ｉｎｔｅｒｎａｔｉｏｎａｌ Ｊｏｕｒｎａｌ
ｏｆ Ｒｅｆｒｉｇｅｒａｔｉｏｎ， ２０１４， ４７： １４１⁃１５２．

［１５］ 张庆庆，张华，娄江峰，等． 强非共沸工质 Ｒ１３４ａ ／ Ｒ２３ ／ Ｒ１４
气液相平衡和压焓图的构建及应用［Ｊ］． 化工学报，２０１５，６６
（７）： ２３８７⁃２３９４． （ＺＨＡＮＧ Ｑｉｎｇｑｉｎｇ， ＺＨＡＮＧ Ｈｕａ， ＬＯＵ
Ｊｉａｎｇｆｅｎｇ， ｅｔ ａｌ． Ｃｏｎｓｔｒｕｃｔｉｏｎ ａｎｄ ａｐｐｌｉｃａｔｉｏｎ ｆｏｒ ＶＬＥ ａｎｄ
ｐｒｅｓｓｕｒｅ⁃ｅｎｔｈａｌｐｙ ｄｉａｇｒａｍｓ ｏｆ Ｒ１３４ａ ／ Ｒ２３ ／ Ｒ１４ ｚｅｏｔｒｏｐｉｃ ｍｉｘ⁃
ｔｕｒｅｓ［Ｊ］． ＣＩＥＳＣ Ｊｏｕｒｎａｌ， ２０１５， ６６（７）： ２３８７⁃２３９４． ）

［１６］ ＯＲＢＥＹ Ｈ， ＳＡＮＤＬＥＲ Ｓ Ｉ． Ｍｏｄｅｌｌｉｎｇ ｖａｐｏｕｒ⁃ｌｉｑｕｉｄ ｅｑｕｉ⁃
ｌｉｂｒｉａ： ｃｕｂｉｃ ｅｑｕａｔｉｏｎｓ ｏｆ ｓｔａｔｅ ａｎｄ ｔｈｅｉｒ ｍｉｘｉｎｇ ｒｕｌｅｓ［Ｍ］．
Ｃａｍｂｒｉｄｇｅ： Ｃａｍｂｒｉｄｇｅ Ｕｎｉｖｅｒｓｉｔｙ Ｐｒｅｓｓ， １９９８．

［１７］ ＰＥＮＧ Ｄ Ｙ， ＲＯＢＩＮＳＯＮ Ｄ Ｂ． Ａ ｎｅｗ ｔｗｏ ｃｏｎｓｔａｎｔ ｅｑｕａｔｉｏｎ

ｏｆ ｓｔａｔｅ ［ Ｊ］． Ｉｎｄｕｓｔｒｉａｌ ＆ Ｅｎｇｉｎｅｅｒｉｎｇ Ｃｈｅｍｉｓｔｒｙ Ｆｕｎｄａ⁃
ｍｅｎｔａｌｓ， １９７６， １５（１）： ５９⁃６４．

［１８］ ＳＫＪＯＬＤ⁃ＪＯＲＧＥＮＳＥＮ Ｓ， ＫＯＬＢＥ Ｂ， ＧＭＥＨＬＩＮＧ Ｊ， ｅｔ
ａｌ． Ｖａｐｏｒ⁃ｌｉｑｕｉｄ ｅｑｕｉｌｉｂｒｉａ ｂｙ ＵＮＩＦＡＣ ｇｒｏｕｐ ｃｏｎｔｒｉｂｕｔｉｏｎ．
ｒｅｖｉｓｉｏｎ ａｎｄ ｅｘｔｅｎｓｉｏｎ［Ｊ］． Ｉｎｄｕｓｔｒｉａｌ ＆ Ｅｎｇｉｎｅｅｒｉｎｇ Ｃｈｅｍ⁃
ｉｓｔｒｙ Ｐｒｏｃｅｓｓ Ｄｅｓｉｇｎ ＆ Ｄｅｖｅｌｏｐｍｅｎｔ， １９７９， １８（４）： ７１４⁃
７２２．

［１９］ 吴献忠，崔晓钰，李美玲． ＵＮＩＦＡＣ 基团贡献法预测混合

制冷剂的气液相平衡［ Ｊ］． 化工学报， ２００５，５６ （１０）：
１８３２⁃１８３６． （ＷＵ Ｘｉａｎｚｈｏｎｇ， ＣＵＩ Ｘｉａｏｙｕ， ＬＩ Ｍｅｉｌｉｎｇ． Ｅｓ⁃
ｔｉｍａｔｉｏｎ ｏｆ ｒｅｆｒｉｇｅｒａｎｔ ｍｉｘｔｕｒｅ ｐｈａｓｅ ｅｑｕｉｌｉｂｒｉａ ｗｉｔｈ ＵＮＩ⁃
ＦＡＣ ｍｏｄｅｌ ［ Ｊ］． ＣＩＥＳＣ Ｊｏｕｒｎａｌ， ２００５， ５６ （１０）：１８３２⁃
１８３６． ）

［２０］ ＨＵ Ｐｅｎｇ， ＺＨＵ Ｗａｎｂａｏ， ＣＨＥＮ Ｌｏｎｇｘｉａｎｇ， ｅｔ ａｌ． Ｖａｐｏｒ⁃
ｌｉｑｕｉｄ ｅｑｕｉｌｉｂｒｉａ ｍｅａｓｕｒｅｍｅｎｔｓ ｏｆ １，１，１，２⁃ｔｅｔｒａｆｌｕｏｒｏｅｔｈａｎｅ
（ＨＦＣ⁃１３４ａ） ＋ ２， ３， ３， ３⁃ｔｅｔｒａｆｌｕｏｒｏｐｒｏｐ⁃１⁃ｅｎｅ （ ＨＦＯ⁃
１２３４ｙｆ） ＋ ｉｓｏｂｕｔａｎｅ （ＨＣ⁃６００ａ） ｔｅｒｎａｒｙ ｓｙｓｔｅｍ［Ｊ］． Ｆｌｕｉｄ
Ｐｈａｓｅ Ｅｑｕｉｌｉｂｒｉａ， ２０１６， ４１４：１１１⁃１１６．

［２１］ ＨＡＮ Ｘｉａｏｈｏｎｇ， ＧＡＯ Ｚａｎｊｕｎ， ＬＥＩ Ｊｕｎ， ｅｔ ａｌ． Ｉｓｏｔｈｅｒｍａｌ
ｖａｐｏｒ⁃ｌｉｑｕｉｄ ｅｑｕｉｌｉｂｒｉａ ｏｆ ｔｈｅ ｔｅｒｎａｒｙ ｍｉｘｔｕｒｅ ｏｆ １，１，１，２⁃
ｔｅｔｒａｆｌｕｏｒｏｅｔｈａｎｅ ＋ ２，３，３，３⁃ｔｅｔｒａｆｌｕｏｒｏｐｒｏｐ⁃１⁃ｅｎｅ ＋ ｄｉｍ⁃
ｅｔｈｙｌ ｅｔｈｅｒ ａｔ ｔｅｍｐｅｒａｔｕｒｅｓ ｆｒｏｍ ２５３􀆰 １５ Ｋ ｔｏ ３２３􀆰 １５ Ｋ
［Ｊ］． Ｊｏｕｒｎａｌ ｏｆ Ｃｈｅｍｉｃａｌ ＆ Ｅｎｇｉｎｅｅｒｉｎｇ Ｄａｔａ， ２０１５， ６０
（８）： ２２１９⁃２２２５．

［２２］ ＣＨＥＮ Ｑｉ， ＱＩ Ｈａｉｍｉｎｇ， ＺＨＡＮＧ Ｓｈｉｑｉ， ｅｔ ａｌ． Ａｎ ｅｘｐｅｒｉ⁃
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