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A B S T R A C T 

The prediction and the determination of the azeotropic point of the binary or ternary 

refrigerants are very important in refrigerating industry. In this task, a simple method is 

presented in order to predict and determine the azeotropic point. Our method employs 

experimental data and a thermodynamic model. trifluoroiodomethane (R13I1) in the 

mixture presents the possibility of inventing the azeotropic properties. The mixtures 

studied in this work are:  binary mixtures R600a + R1234ze, R600a + R13I1, R1234ze + 

R13I1 and the ternary mixture R600a + R1234ze + R13I1. The model consists of the 

Peng–Robinson equation of state (EoS), the Mathias–Copeman alpha function and the 

Wong-Sandler mixing rules involving the NRTL model. The results proved that there 

are a good agreement between the predicted values and the experimental data. The 

presented methods are able to predict the azeotropic positions in binary or ternary 

mixture. 

RÉSUMÉ 

L’optimisation des fluides frigorigènes nécessite la connaissance précise des propriétés 

d'équilibre sur une large gamme de température, de pression et de composition. 

L’objectif de ce travail est  la détermination de la position de l’azéotrope  des mélanges 

binaires, ainsi que l’étude de diagrammes de phase des mélanges ; R600a + R1234ze, 

R600a + R13I1, R1234ze + R13I1 et le mélange ternaire R600a + R1234ze + R13I1par 

le biais d’un modèle thermodynamique composé de l’équation d’état de Peng-Robinson 

associée à la fonction alpha de Mathias-Copeman et de la règle de mélange de Wong-

Sandler avec le coefficient d’activité de NRTL. Les résultats obtenus ont été en très bon 

accord avec l’expérimental. 

 

1 Introduction 

Les chlorofluorocarbures (CFC) et les hydrochlorofluorocarbures (HCFC) ont un potentiel d'appauvrissement (ODP) 

élevé  et les hydrofluorocarbures (HFC) sont des réfrigérants à potentiel de réchauffement global (PRP) élevé. 
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Le trifluoroiodométhane, dont la formule chimique est CF3I est un nouveau réfrigérant, qui devait remplacer les 

réfrigérants classiques en raison de ses avantages pour l'environnement: impact sur le réchauffement climatique (faible 

PRG) et sur la couche d’ozone (ODP = 0), non toxique et aucune inflammabilité. Par conséquent, il est également considéré 

comme une alternative prometteuse, en particulier en tant que composant dans les mélanges, pour remplacer le CFC 12 [1]. 

Récemment, les hydrofluoro-oléfines (HFO)s, en particulier le 1,3,3,3 Tétrafluoropropène dont la formule chimique 

est R1234ze ou HFO 1234ze est un nouveau gaz fluoré à faible pouvoir de réchauffement global (GWP) est égal à 4 et le 

potentiel de destruction de la couche d’ozone (ODP) est nul [2]. Le R600a fait partie des réfrigérants naturels. D'après le 

tableau 1, il est bien clair que ce dernier est un réfrigérant qui respecte l'environnement.  

Au cours des dernières années, diverses propriétés thermo-physiques du R1234ze et du R13I1 telles que les propriétés 

critiques et les densités, …etc [3-6] ont été activement étudiées.  

Dans le présent travail, on propose une méthode simple pour prédire le comportement azéotropique pour les mélanges 

binaires (R1234ze(E)) + R600a [7],  R13I1 + R600a [8] et R13I1 + R1234ze (E) [9]), ainsi que pour le mélange ternaire 

(ternaire R600a + R1234ze + R13I1 [10]) dont le but est d’éviter et éliminer le décalage de l'équilibre liquide-vapeur tels 

que la surchauffe ou le sous-refroidissement. 

 

Tableau 1- Différents candidats réfrigérants [6] 

Nom des molécules  

 

Formule 
chimique 

Identifiant du 
réfrigérant 

Tc [K] Pc [MPa] GWP ODP CAS 

Isobutane C4H10 R600a 408.80 3.63 3 0 75-28-5 

1,3,3,3 
Tétrafluoropropène  

C3H2F4 R1234ze 382.52 3.63 6 0 29118-24-9 

Trifluoroiodométhane  CF3I R13I1 396.44 3.95 0 0 2314-97-8 

2 Comportement de phases des mélanges binaires 

L'objectif de cette partie est de calculer la position des points azéotropiques de mélanges binaires à partir de la méthode 

de la volatilité relative. 

2.1 Azéotrope 

 2.1.1. Méthode de la volatilité relative 

 Algorithme de calcul  

 

La structure de calcul est comme suit : 

1) Pour chaque isotherme, on trace soit la volatilité relative (αij) en fonction de la fraction molaire du corps pur le 

plus volatil x1 ou en fonction de la pression ; 

2) À l’aide de l’Excel, on ajuste les points tracés soit à une courbe (courbe de tendance) d’un polynôme de second 

degré (ou linéaire) ; 

3) On égalise l’équation de la courbe de tendance à 1 ; 

4) Obtention des valeurs de xaz et Paz par la résolution de l’équation obtenue. 
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Fig. 1 – Méthode de calcul des propriétés azéotropiques à partir de la méthode de la volatilité relative. 

3 Modèle thermodynamique  

Le modèle thermodynamique utilisé est constitué d’une équation d’état de Peng-Robinson (1976) [11] 

associée à la fonction alpha de Mathias-Copeman [12]. Pour une excellente représentation de l’équilibre vapeur-

liquide, on a utilisé la règle de mélange de Wong-Sandler (WS) [13] avec le modèle d’excès énergie libre(GE) 

NRTL [14]. 

 

Fig. 2 – Méthode de calcul des propriétés azéotropiques à partir d’un modèle thermodynamique. 

4 Résultats et discussion 

La méthode de la volatilité relative à été appliquée pour déterminer la position de l’azéotrope pour différents mélanges 

binaires. Les données des systèmes binaires expérimentales ([7], [8] et [9]) et calculées sont représentées dans les figures 3, 

 

Affichage des résultats : x az  et Paz   

Insertion des données expérimentales PTxy 

Calcul : x2, y2, K1, K2, α12 

K1 = y1/x1 ,  K2 = y2/x2  et   α12 = K1/K2 

Tracer soit la volatilité (α12) en fonction de 

la fraction molaire ou en fonction de la 

pression ( α12 = f (x1) ou α12 = f (p)) 

 

Egaliser l’équation de la courbe de 

tendance à 1 (équation polynomiale ou 

équation linaire) 

Fin 
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4 et 5. De plus, le comportement de phases des mélanges binaires et 

thermodynamiques.  Le comportement de phase du mélange ternaire  est 

4.1 Systèmes binaires 

Fig. 3 – Isothermes d’équilibres 

(♦) 263,15 K

Fig. 4 –  Isothermes d’équilibres 

(▲) 258,15 K ; (
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4 et 5. De plus, le comportement de phases des mélanges binaires et le mélange ternaire ont été traités

.  Le comportement de phase du mélange ternaire  est représenté dans la figure 6.

 

 

Isothermes d’équilibres ″liquide-vapeur″ du système R600a-R13I1

♦) 263,15 K ; (▲) 273,15 K ; (■) 283,15 K ; (●) 293,15 K 

(…... ) modélisation. 
 

 

 

Isothermes d’équilibres ″liquide vapeur″ du système 1234ze -

; (♦) 268,15 K ;  (■) 278,15 K ; (●) 288,15 K ; (Δ) 298,15 K

…... ) modélisation ; (…...) ligne azéotropique. 
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ont été traités par le  même modèle 

dans la figure 6. 

 

R13I1 

 

- R13I1 

) 298,15 K ;  

0,60 0,80 1,00

, y1

263.15 K
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Fig. 5 –  Isothermes d’équilibres 

(▲) 258,15 K ; (♦) 268,15 K

(…...

 

La figure 3 montre l’évolution de la pression en fonction de la fraction molaire de corps pur le plus volatil pour 

système R600a + R13I1. On observe, qu’il y a un azéotrope avec une forte attraction entre la courbe de bulle et celle de 

rosée ceci est due aux propriétés physico-chimiques assez proches.

Les données expérimentales [7], [9] ainsi que 

et 5. De même, nous avons représenté la ligne azéotropique. Les deux systèmes

représentent un comportement azéotropique

1234ze + R13I1 et entre 0,5 à 0,8 dans le système 

expérimentales. 

Les valeurs maximales de MRD et BIAS de chaque isotherme sont présentées dans le Tableaux 2 

                                                              BIASU = (100/N)

                                                       MRDU= (100/N)

                           Tableau 2 - Ecarts relatifs et absolus

T/K BIAS x %

263,15 

273,15 

283,15 

293,15 

Tableau 3 - Ecarts relatifs et absolus 

T/K BIAS x %

258,15 

268,15 
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Isothermes d’équilibres ″liquide vapeur″ du système 1234ze-R600a

♦) 268,15 K ;  (■) 278,15 K ; (●) 288,15 K ; (Δ) 298,15 K

…... ) modélisation ; (…...) ligne azéotropique. 

La figure 3 montre l’évolution de la pression en fonction de la fraction molaire de corps pur le plus volatil pour 

R600a + R13I1. On observe, qu’il y a un azéotrope avec une forte attraction entre la courbe de bulle et celle de 

chimiques assez proches. 

ainsi que les valeurs obtenues de la modélisation sont représenté

et 5. De même, nous avons représenté la ligne azéotropique. Les deux systèmes : 1234ze + R13I1 et 1234ze + R600a 

représentent un comportement azéotropique. On n’observe que le phénomène d'azéotrope entre 0,4 à 0,7 dans le système 

et entre 0,5 à 0,8 dans le système 1234ze + R600a. Il y a une concordance entre nos résultats

Les valeurs maximales de MRD et BIAS de chaque isotherme sont présentées dans le Tableaux 2 

BIASU = (100/N)∑((���� − ����)/����)                          

MRDU= (100/N)∑�((���� − ����)/����)�                                     

carts relatifs et absolus pour le système R13I1+R600a 

BIAS x % MRD x % BIAS y % MRD y %

0,83 2,34 -3,23 4,03 

1,12 1,56 -3,07 3,44 

0,27 1,52 -2,86 3,41 

1,11 1,85 -3,05 3,33 

carts relatifs et absolus pour le système R13I1+R1234ze

BIAS x % MRD x % BIAS y % MRD y %

-2,42 3,16 -4,09 4,17 

-1,39 1,69 -2,21 2,22 
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R600a 

) 298,15 K ; 

La figure 3 montre l’évolution de la pression en fonction de la fraction molaire de corps pur le plus volatil pour le 

R600a + R13I1. On observe, qu’il y a un azéotrope avec une forte attraction entre la courbe de bulle et celle de 

sont représentées sur les figures 4 

34ze + R13I1 et 1234ze + R600a 

le phénomène d'azéotrope entre 0,4 à 0,7 dans le système 

Il y a une concordance entre nos résultats et les données 

Les valeurs maximales de MRD et BIAS de chaque isotherme sont présentées dans le Tableaux 2 - 4,  où : 

                                             (1) 

                                                              (2)     

MRD y % 

système R13I1+R1234ze 

MRD y % 

0,60 0,80 1,00

258.15 K

point azèotrope
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278,15 

288,15 

298,15 

Tableau 4 - Ecarts relatifs et absolus 

T/K 

258,15 

268,15 

278,15 

288,15 

 

À partir des tableaux 2,3 et 4, il peut être noté que la MRD et le BIAS

respectivement pour les compositions en phase vapeur et liquide. 

4.2 Système ternaire 

Cette partie résume les résultats obtenus pour le mélang

et al [10] ont étudié le système  R600a+R1234ze+R13I1 

biais du modèle thermodynamique (PR

résultats calculés.    
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-0,47 0,84 -1,02 1,22

-0,12 0,21 -0,53 0,57

0,57 0,57 -0,21 0,21

carts relatifs et absolus pour le système R1234ze+R600a

BIAS x % MRD x % BIAS y % MRD y %

-0,01 0,32 -0,32 0,47

-0,22 0,39 -0,41 0,51

-0,14 0,22 -0,17 0,50

-0,26 0,36 -0,25 0,62

partir des tableaux 2,3 et 4, il peut être noté que la MRD et le BIAS sont en général inférieurs à 4,09% et à 2,42% 

respectivement pour les compositions en phase vapeur et liquide.  

Cette partie résume les résultats obtenus pour le mélange ternaire contenant R13I1 : R600a-R1234ze

R600a+R1234ze+R13I1 à  (243,150, 263.150, et 283.150) K. 

biais du modèle thermodynamique (PR-MC-WS-NRTL). La figure 4 ressemble les points expérimentaux 
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1,22 

0,57 

0,21 

le système R1234ze+R600a 

MRD y % 

0,47 

0,51 

0,50 

0,62 

sont en général inférieurs à 4,09% et à 2,42% 

R1234ze-R13I1. Yanxing Zhao 

. Ce système a été ajusté par le 

. La figure 4 ressemble les points expérimentaux ainsi que les 
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Fig. 6 –  Points expérimentaux [10] et les valeurs de phase calculées par le modèle 

                                                                 R600a + R1234ze + R13I1

Les erreurs de différentes isothermes ont été dressées dans le tableau 5. 

                                                                                                  aΔy

                                                                                                  bΔy

Tableau 5. Ecarts entre les valeurs expérimentales et calculées 

243,15

263,15

283,15

243,15

 

L’écart moyen en pression entre les points expérimentaux et le modèle ne dépasse pas 

Δy2, d’où on a un bon accord entre le modèle 

5 Conclusion 

La détermination de la position d’azéotrope a été faite par deux approches

et la deuxième en se servant d’un modèle thermodynamique constitué de l’équation d’état de Pe

fonction alpha de Mathias-Copeman, la règle de mélange de Wong

(R1234ze(E)) + R600a,  R13I1 + R600a  et R13I1 + R1234ze (E)), et

résultats obtenus sont très satisfaisants par rapport à l’expérimental, où 

4,09% et à 2,42% respectivement pour les compositions en phase vapeur et liquide dans le cas des mélang
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expérimentaux [10] et les valeurs de phase calculées par le modèle PR-MC-WS

R600a + R1234ze + R13I1. 

Les erreurs de différentes isothermes ont été dressées dans le tableau 5. Avec: 

y1=���		,�
��� − ��	,�

���
�                                                                                                   

y2 =���		,�
��� − ��	,�

���
�                                                                                                 

Tableau 5. Ecarts entre les valeurs expérimentales et calculées de la phase vapeur pour le système 
+ R13I1 

T/K Δy1 Δy2 

243,15 0,027 0,015 

263,15 0,026 0,020 

283,15 0,019 0,008 

243,15 0,027 0,015 

L’écart moyen en pression entre les points expérimentaux et le modèle ne dépasse pas 0,019 pour 

un bon accord entre le modèle utilisé et l’expérimental. 

La détermination de la position d’azéotrope a été faite par deux approches : la première à partir de la volatilité relative, 

servant d’un modèle thermodynamique constitué de l’équation d’état de Pe

Copeman, la règle de mélange de Wong-Sandler avec NRTL pour les mélanges binaires 

(R1234ze(E)) + R600a,  R13I1 + R600a  et R13I1 + R1234ze (E)), et le mélange ternaire ( R600a + R1234ze + R13I1). Les 

s par rapport à l’expérimental, où la MRD et le BIAS sont en général inférieurs à 

4,09% et à 2,42% respectivement pour les compositions en phase vapeur et liquide dans le cas des mélang

WS-NRTL du mélange 

                                                                                                   (3) 

                                                                                                 (4) 

pour le système R600a + R1234ze 

0,019 pour Δy1 et 0,0085 pour 

: la première à partir de la volatilité relative, 

servant d’un modèle thermodynamique constitué de l’équation d’état de Peng-Robinson associée à la 

Sandler avec NRTL pour les mélanges binaires 

R600a + R1234ze + R13I1). Les 

sont en général inférieurs à 

4,09% et à 2,42% respectivement pour les compositions en phase vapeur et liquide dans le cas des mélanges binaires. 
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L’écart moyen en pression entre les points expérimentaux et le modèle ne dépasse pas 0,019 pour Δy1 et 0,0085 pour Δy2 

pour le mélange ternaire.  

 

NOMENCLATURE 

 

P Pression (MPa) 

K1 Coefficient de partage 

T Température (K) 

X Fraction molaire de la phase liquide  

Y Fraction molaire de la phase vapeur 

Abréviations  

BIASU Biais 

CAS Chemical Abstracts Service 

GWP Potentiel de réchauffement d’un gaz 

HFO Hydro Fluoro Olefines 

NRTL Non random two liquids 

MC Fonction alpha de Mathias-Copeman 

MRDU Déviation relative de valeurs absolues 

ODP Ozone depleting substances 

PR Equation de Peng-Robinson 

WS Règle de mélange de Wong-Sandler 

Lettres Grecques  

Α Fonction Alpha   

Indices 

Az Propriété azéotrope  

Exp Propriété expérimentale  

i,j Espèces moléculaires 

1 Substance pure plus volatile 

2 Substance pure moins volatile 
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