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摘要:针对我国目前普遍应用 ＬＳＰ 工艺将低温分离器凝液直接进脱甲烷塔塔顶造成回流中重烃含量多、冷凝吸收效果差、
乙烷回收率低的问题ꎬ提出 ２ 种低压(<２􀆰 ２ ＭＰａ)外输气乙烷回收工艺:改进流程 ＧＡＬꎬ脱甲烷塔塔顶回流为低温分离器部分气

相ꎻ改进流程 ＦＳＰꎬ部分原料气作为脱甲烷塔塔顶回流ꎮ 研究了不同油田伴生气气质、不同原料气中 ＣＯ２ 摩尔分数对 ２ 种改进

流程能耗、回收率的影响ꎬ以及原料气分流比对改进流程 ＦＳＰ 能耗、回收率的影响ꎮ 通过 ＨＹＳＹＳ 软件对 ２ 种改进流程进行模

拟ꎬ结果表明ꎬ在 ２ 种低压外输气改进工艺中 ＦＳＰ 工艺对原料气中 ＣＯ２ 含量适应性更强ꎮ
关键词:油田伴生气ꎻ乙烷回收ꎻ工艺改进ꎻ流程模拟
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　 　 目前ꎬ国外的乙烷回收装置主要采用膨胀机制

冷、冷剂制冷＋膨胀机制冷的低温分离工艺ꎮ ２０ 世

纪 ８０ 年代 Ｏｒｔｌｏｆｆ 公司在传统的单级膨胀机制冷工

艺(ＩＳＳ)和多级膨胀制冷工艺(ＭＴＰ)的基础上提出

了液体过冷工艺( ｌｉｑｕｉｄ ｓｕｂｃｏｏｌｅｄ ｐｒｏｃｅｓｓꎬＬＳＰ)ꎬ并
得到广泛的应用ꎮ ２０００ 年又在气体过冷工艺( ｇａｓ
ｓｕｂｃｏｏｌｅｄ ｐｒｏｃｅｓｓꎬＧＳＰ)基础上提出压缩气补充精馏

工 艺 ( ｓｕｐｐｌｅｍｅｎｔａｌ ｒｅｃｔｉｆｉｃａｔｉｏｎ ｗｉｔｈ ｃｏｍｐｒｅｓｓｉｏｎꎬ
ＳＲＣ)ꎬ该工艺乙烷回收率可达 ９８％ꎮ 国内外的科研

人员对天然气乙烷回收技术做了许多研究ꎬ如 Ｄｉａｚ
等[１]研究 ＧＳＰ、ＢＴＥＰ、ＬＳＰ 工艺对原料气气质的适

应性ꎬ发现 ＧＳＰ、ＬＳＰ 工艺分别适用于贫气、富气ꎬ随
着天然气中 ＣＯ２ 含量增加ꎬ乙烷回收流程整体能耗

增加ꎮ Ｃｈｅｂｂｉ 等[２] 通过优化脱甲烷塔压力及对整

体流程进行经济分析ꎬ发现原料气气质较富时(乙
烷摩尔分数为 １５％)ꎬ通过降低脱甲烷塔压力可获

得良好的经济效益ꎮ Ｇｅｔｕ 等[３] 在不同气质条件下

对 ＧＳＰ、ＣＲＲ、ＲＳＶ、ＩＰＳＩ－１、ＩＰＳＩ－２ ５ 种乙烷回收工

艺进行经济评价ꎬ发现 ＩＰＳＩ－１ 工艺年度总成本最

低ꎬ由于该工艺从脱甲烷塔引出的一股物流作为混

合制冷剂ꎬ可大幅降低对外部冷量的需求ꎮ
目前ꎬ我国在大庆、辽河、中原等油田建有油田

伴生气乙烷回收装置ꎬ但存在规模小、凝液回收率

低、能耗大等问题ꎮ 如杏树岗油田 ９０×１０４ ｍ３ / ｄ 油

田气深冷处理装置、北 Ｉ－１ 油气处理厂 ７０×１０４ ｍ３ / ｄ
油田气深冷处理装置ꎬ中原油田第三气体处理厂
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１００×１０４ ｍ３ / ｄ 深冷装置ꎬ均采用改进 ＬＳＰ 工艺(丙
烷制冷＋膨胀机)运行[４]ꎬ但能耗较大ꎬ乙烷回收率

低ꎬ效益欠佳ꎮ 因此ꎬ开展高效乙烷回收工艺技术研

究ꎬ对实现油气田高效经济开发具有重要意义ꎮ 本

文中针对低压油田伴生气乙烷回收工艺ꎬ提出了 ２
种改进流程ꎬ并对改进工艺进行特性及适应性分析ꎬ
对我国油田伴生气田的高效开发ꎬ提高气田的经济

效益具有重要意义ꎮ

１　 油田伴生气乙烷回收流程

１􀆰 １　 ＬＳＰ 乙烷回收流程

目前国内油田伴生气乙烷回收主要采用 ＬＳＰ
工艺ꎬ流程示意图如图 １ 所示ꎮ ＬＳＰ 工艺是 １９７９ 年

美国 Ｏｒｔｌｏｆｆ 公司在单级膨胀机制冷工艺( ＩＳＳ)和多

级膨胀机制冷工艺(ＭＴＰ)的基础上开发的改进工

艺ꎬ流程采用液相过冷作为脱甲烷塔顶回流ꎬ主要适

用于处理原料气气质较富的油田伴生气(乙烷及以

上重烃组分按液态计大于 ４００ ｍＬ / ｍ３) [５]ꎮ ＬＳＰ 乙

烷回收流程将低温分离器底部凝液经过冷后作为脱

甲烷塔塔顶进料ꎮ 由于低温分离器底部凝液中乙烷

及以上重组分含量多ꎬ乙烷等组分会在脱甲烷塔第

一块塔板大量气化进入外输气中ꎬ影响了冷凝吸收

效果ꎬ乙烷回收率低ꎮ

１—透平膨胀机压缩段ꎻ２—空冷器ꎻ３—分离器ꎻ４—冷箱Ⅰꎻ
５—低温分离器ꎻ６—冷箱Ⅱꎻ７—透平膨胀机膨胀段ꎻ８—脱甲烷塔

图 １　 ＬＳＰ 乙烷回收工艺流程示意图

１􀆰 ２　 ＧＡＬ 乙烷回收流程

为解决 ＬＳＰ 工艺应用于乙烷回收工艺中回收

率低、能耗高的问题ꎬ在 ＬＳＰ 流程基础上脱甲烷塔

增加一股气相过冷进料 Ｓ１１ꎬ一股混合相过冷进料

Ｓ１２ꎬ提出气液两相过冷 ( ｇａｓ ａｎｄ ｌｉｑｕｉｄ ｓｕｂｃｏｏｌｅｄ
ｐｒｏｃｅｓｓꎬＧＡＬ) 乙烷回收工艺ꎬ流程如图 ２ 所示ꎮ
ＧＡＬ 乙烷回收工艺流程特点有:①采用部分低温分

离器气相作为脱甲烷塔塔顶进料ꎬ该股气质贫(含
大量甲烷) 能够提高冷凝吸收效果ꎬ乙烷回收率

高[６－７]ꎻ②低温分离器气相与液相混合过冷后作为

脱甲烷塔第二股进料ꎬ其中低温分离器分离气相轻

组分含量丰富ꎬ可降低混合相过冷温度并提高乙烷

回收率ꎬ而分离液相中的丙烷及以上组分可提高脱

甲烷塔上层塔板的抗 ＣＯ２ 冻堵裕量ꎮ

１—透平膨胀机压缩端ꎻ２—空冷器ꎻ３—分离器ꎻ４—冷箱Ⅰꎻ
５—低温分离器ꎻ６—冷箱Ⅱꎻ７—透平膨胀机膨胀端ꎻ８—脱甲烷塔

图 ２　 ＧＡＬ 油田伴生气乙烷回收工艺流程

１􀆰 ３　 ＦＳＰ 乙烷回收流程

在高乙烷回收率下ꎬ为提高 ＧＡＬ 工艺对原料气

中 ＣＯ２ 的适应性ꎬ在 ＧＡＬ 基础上采用部分原料气作

为塔顶回流ꎬ提出原料气分流过冷 ( ｆｅｅｄ ｇａｓ ｓｐｌｉｔ
ｓｕｂｃｏｏｌｅｄ ｐｒｏｃｅｓｓꎬＦＳＰ)工艺ꎬ工艺流程如图 ３ 所示ꎮ
塔顶回流气相经过冷后节流降压ꎬ其中大量的丙烷

及以上组分冷凝出来可以起到脱甲烷塔防冻剂的作

用ꎬ从而提高脱甲烷塔 ＣＯ２ 冻堵裕量ꎮ ＦＳＰ 乙烷回

收工艺流程特点有:①采用部分原料气作为脱甲烷

塔塔顶回流ꎬ与塔内由下至上流动的气相甲烷接触ꎬ
不断吸收甲烷气中的乙烷及以上组分ꎬ有效提高乙

烷回收率[８－１０]ꎻ②塔顶回流原料气中的丙烷及以上

重组分在脱甲烷塔顶部冷凝ꎬ可以吸收顶部气相和

　 　 　 　 　 　 　

１—透平膨胀机压缩端ꎻ２—空冷器ꎻ３—分离器ꎻ４—冷箱Ⅰꎻ
５—低温分离器ꎻ６—冷箱Ⅱꎻ７—透平膨胀机膨胀端ꎻ８—脱甲烷塔

图 ３　 ＦＳＰ 油田伴生气乙烷回收工艺流程
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液相中的 ＣＯ２ꎬ使脱甲烷塔塔顶偏离冻堵形成条件ꎬ
提高 ＣＯ２ 冻堵裕量ꎮ

２　 模拟与分析

采用 Ａｓｐｅｎ ＨＹＳＹＳ 软件对 ３ 种乙烷回收工艺

流程进行模拟ꎬ热力学模型选用 Ｐｅｎｇ－Ｒｏｂｉｎｓｏｎ 方

程ꎬ原料气压力 ０􀆰 ３ ＭＰａꎬ温度 ４０℃ꎬ处理量 ２００×
１０４ ｍ３ / ｄꎬ膨胀机组膨胀端绝热效率为 ８５％ꎬ压缩端

绝热效率为 ７５％ꎬ流程模拟中丙烷制冷提供的最低

温度为－３５℃ꎬ选用的低压油田伴生气模拟气质见

表 １ꎮ
表 １　 各油田伴生气气质组分表 ｍｏｌ％

Ｎ２ ＣＯ２ Ｃ１ Ｃ２ Ｃ３ ｉＣ４

０􀆰 ６５４６ １􀆰 ２５８８ ７９􀆰 ７１８０ ８􀆰 ３４８４ ５􀆰 ０９５７ １􀆰 ０６７５

ｎＣ４ ｉＣ５ ｎＣ５ Ｃ６ Ｃ７＋ 　

２􀆰 ０７４５ ０􀆰 ６５４６ ０􀆰 ３８２７ ０􀆰 ３３２３ ０􀆰 ４１２８ 　

２􀆰 １　 ＬＳＰ 工艺模拟

图 ４ 展示了在不同乙烷回收率条件下ꎬ低温分

离器液相中甲烷与原料气中甲烷质量比的变化过

程ꎬ以及主体装置总压缩功的变化趋势ꎮ 由图 ４ 可

知ꎬ随着乙烷回收率由 ７０％升高至 ８６％时ꎬ低温分

离器液相中甲烷与原料气中甲烷质量比从 １２％升

至 ２３％ꎬ总压缩功耗增加了 ７􀆰 ５％ꎮ 主要原因在于

乙烷回收率与低温分离器温度直接相关ꎬ低温分离

器温度越低ꎬ原料气冷凝量越多ꎬ原料气中的更多轻

组分进入低温分离器液相ꎬ低温分离器的分离气相

也因更低的分离温度变得更贫ꎬ使得透平膨胀机膨

胀制冷效果更佳ꎬ乙烷回收率更高ꎮ 更低的低温分

离器温度必然导致所需的冷量更多ꎬ总压缩功耗

增加ꎮ

１—功耗ꎻ２—质量比

图 ４　 ＬＳＰ 乙烷回收工艺在不同乙烷

回收率下各参数变化曲线

２􀆰 ２　 ＦＳＰ 工艺关键参数模拟分析

模拟过程中保持乙烷回收率 ９４％的条件下ꎬ通

过改变原料气分流比例ꎬ分析其对脱甲烷塔第二股

进料气相占低温分离器分离气相比、主体装置总压

缩功的影响ꎬ模拟结果如图 ５ 所示ꎮ

１—脱甲烷塔第二股进料气相占低温分离器气相总量比值ꎻ
２—总压缩功耗

图 ５　 总压缩功耗、脱甲烷塔第二股进料气相

占低温分离器气相总量比值随原料气分流比的

变化曲线

(１)在原料气分流比 Ｓ３ / Ｓ１ 为 １８％、脱甲烷塔

第二股进料气相占低温分离器分离气相比 Ｓ７ / Ｓ５ 约

１０％时ꎬ系统总压缩功耗最低ꎬ之后随着 Ｓ７ / Ｓ５ 的不

断降低ꎬ系统总压缩功耗不断增加ꎮ 其原因在于脱

甲烷塔第二股进料采用混合相进料ꎬ即在液相混入

少量高含甲烷的气相ꎬ可降低混合相泡点温度ꎬ经
冷箱换热后获得更低的过冷温度ꎬ同时降低了气

化潜热ꎬ经节流阀降压获得更大的温差ꎬ提高了乙

烷回收率ꎮ
(２) Ｓ３ / Ｓ１ 从 ６％变化至 ２４％的过程中ꎬＳ７ / Ｓ５

由 ２８％降低至 １􀆰 ５％ꎬ总压缩功耗先降低并且分流

比为 １８％时最低ꎬ而后不断增加ꎮ 这是由于当 Ｓ３ /
Ｓ１ 为 ６％、Ｓ７ / Ｓ５ 为 ２８％时ꎬ说明该股回流不能够为

塔顶提供足够的冷量ꎬ需要增加第二股进料的气相

量ꎬ然而第二股进料位于塔顶下第四块塔板ꎬ在向上

传质换热的过程中冷量不能够充分传递至塔顶ꎬ并
且经节流阀减压后气化率过高ꎬ影响塔顶的气化制

冷效果ꎬ根据气液平衡原理大量乙烷及以上重组分

随外输气外排ꎬ回收率降低[１１－１２]ꎬ过多的外输气量

将增加总压缩功耗ꎮ
２􀆰 ３　 工艺模拟对比

针对油田伴生气乙烷回收ꎬ在外输气压力低

(<２􀆰 ２ ＭＰａ)的工况条件下ꎬ为提高乙烷收率、降低

能耗提出改进流程ꎬ并对其进行模拟对比分析及流

程特性研究ꎮ 为进一步了解 ＦＳＰ 工艺是否可提高

脱甲烷塔 ＣＯ２ 冻堵裕量、降低能耗ꎬ模拟分析在相

同乙烷回收率下 ３ 种乙烷回收工艺主体装置总压缩

功的变化ꎬ模拟结果见表 ２ꎮ
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表 ２　 相同气质下 ＬＳＰ、ＧＡＬ、ＦＳＰ 乙烷回收流程对比

乙烷回收流程 ＬＳＰ ＧＡＬ ＦＳＰ

脱甲烷塔第一股进料气相占低温

　 分离器气相比例 / ％
— ２２􀆰 ２ １３

脱甲烷塔第二股进料气相占低温

　 分离器气相比例 / ％
— ６􀆰 ２１ —

脱甲烷塔最小 ＣＯ２ 冻堵裕量 / ℃ １２􀆰 ０ ５ ７

丙烷制冷压缩机功率 / ｋＷ １１４５ １１３２ １０９０

前增压压缩机能耗 / ｋＷ ９９６０ ９７８７ ９６５１

总压缩功耗 / ｋＷ １１１２０ １０９３２􀆰 １０７４１

乙烷回收率 / ％ ８６ ９４

　 　 注:原料气采用气质 ２ꎬＣＯ２ 摩尔分数 １％ꎬ原料气压力 ０􀆰 ３ ＭＰａꎬ

温度 ４０℃ꎬ处理量 ２００×１０４ ｍ３ / ｄꎬ丙烷制冷方式ꎮ

(１)ＬＳＰ 工艺脱甲烷冻堵裕量较高ꎬ由于使用

部分富含丙烷及以上重组分的液烃作为塔顶回流ꎬ
提高了脱甲烷冻堵裕量ꎬ但乙烷回收率降低ꎮ

(２)ＧＡＬ 工艺与 ＬＳＰ 工艺相比ꎬ乙烷回收率增

加了 ７􀆰 ６７％ꎬ装置能耗降低了 １６９ ｋＷꎮ 由于 ＧＡＬ
工艺脱甲烷塔精馏段采用 ２ 股进料ꎬ其中脱甲烷塔

第二股进料可吸收离开提馏段气相中大部分乙烷及

以上组分ꎬ故只需少量的塔顶回流来吸收气相中剩

余的乙烷及以上组分ꎬ进入膨胀机组气相量增加ꎬ减
少了外部冷量的需求ꎬ降低了主体装置能耗ꎮ 但当

原料气中 ＣＯ２ 含量较高时ꎬ该工艺脱甲烷塔的冻堵

风险增加并且主体能耗也大幅增加ꎬ对原料气中

ＣＯ２ 适应性较差ꎮ
(３) 在乙烷回收率相同情况下ꎬ ＦＳＰ 工艺与

ＧＡＬ 工艺相比ꎬ总压缩功耗分别降低了 １９５ ｋＷꎬ脱
甲烷塔最小 ＣＯ２ 冻堵裕量提高了 ２℃ꎬ塔顶液相与

气相中的 ＣＯ２ 含量均有所降低ꎬ由于采用组成较富

的部分原料气气相作为塔顶回流ꎬ充分利用了原料

气中的丙烷及以上的重组分ꎬ有效解决了 ＣＯ２ 冻堵

问题ꎮ
２􀆰 ４　 改进流程 ＣＯ２ 适应性分析

为研究 ２ 种改进工艺对原料气 ＣＯ２ 含量适应

性ꎬ模拟过程中通过改变原料气中的 ＣＯ２ 含量ꎬ分
析其对 ２ 种改进工艺乙烷回收率、主体装置总压缩

功的影响ꎬ模拟结果如图 ６、图 ７ 所示ꎮ
(１)从图 ６ 可以看出ꎬ２ 种改进工艺在保持相同

乙烷回收率和 ＣＯ２ 冻堵裕量的条件下ꎬ当原料气中

ＣＯ２ 摩尔分数大于 ０􀆰 ５％时ꎬＦＳＰ 工艺总压缩功耗低

于 ＧＡＬ 工艺ꎬ这是由于 ＦＳＰ 工艺塔顶回流中的丙烷

及以上重组分作为防冻剂可相应降低脱甲烷塔压力

　 　 　 　 　 　 　

１—ＧＡＬ 工艺ꎻ２—ＦＳＰ 工艺

图 ６　 ２ 种改进工艺不同原料气 ＣＯ２ 摩尔分数

对能耗的影响

１—ＦＳＰ 工艺脱甲烷塔各塔板液相中甲烷含量ꎻ
２—ＦＳＰ 工艺脱甲烷塔各塔板液相中乙烷含量ꎻ
３—ＧＡＬ 工艺脱甲烷塔各塔板液相中甲烷含量ꎻ
４—ＧＡＬ 工艺脱甲烷塔各塔板液相中乙烷含量

图 ７　 原料气 ＣＯ２ 摩尔分数为 ０􀆰 ５％时

２ 种改进工艺各塔板的液相组分含量

(低于 ＧＡＬ 工艺)ꎬ塔压越低则天然气中甲烷与其他

烃类的相对挥发度就越大ꎬ有利于提高分离效果和

降低能耗[１３]ꎬ故在相同回收率下ꎬ总压缩功能耗低

于 ＧＡＬ 工艺ꎮ
(２)当原料气中 ＣＯ２ 摩尔分数小于 ０􀆰 ５％时ꎬ

ＦＳＰ 工艺总压缩功耗高于 ＧＡＬ 工艺ꎬ由图 ７ 可以看

出ꎬＧＡＬ 工艺较 ＦＳＰ 工艺相比脱甲烷塔精馏段各塔

板液相中的甲烷摩尔分数普遍降低并且最低达到

３􀆰 ６％ꎬ脱甲烷精馏段各塔板液相中的乙烷摩尔分数

则普遍增加并且最高达到 ７３􀆰 ４％ꎮ 表明 ＧＡＬ 工艺

脱甲烷塔精馏段对乙烷的吸收效果更好ꎬ这是由于

ＧＡＬ 工艺比 ＦＳＰ 工艺的塔顶回流气相更贫ꎬ该股回

流不仅可提高制冷效果ꎬ还可吸收塔上部气相中更

多的乙烷及以上重组分ꎬ大幅提高乙烷回收率ꎬ进而

增加膨胀机的进气量从而降低对外加冷量的需求ꎬ
降低总压缩功能耗ꎮ

(３)随着原料气中 ＣＯ２ 含量的增加ꎬ２ 种改进

工艺总压缩能耗分别增加了 ９􀆰 ４５％、８􀆰 １４％ꎬ这是由

于随着原料气中 ＣＯ２ 含量的增加ꎬ需要通过提高塔

压和引入重烃来防止 ＣＯ２ 冻堵ꎬ则系统从膨胀机获

得的冷量减少ꎬ丙烷制冷需求量增加ꎬ引起总压缩能
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耗增加ꎮ

３　 结论

(１)针对不同外输压力下的油田伴生气乙烷回

收工艺ꎬ提出 ＧＡＬ 与 ＦＳＰ ２ 种低压外输气改进流

程ꎬ２ 种改进流程通过将 ＬＳＰ 流程塔顶液相回流换

为气质较贫的气相回流ꎬ再与脱甲塔内自下向上的

气相接触ꎬ不断吸收气相中的乙烷及以上重组分ꎬ也
提高了气化制冷效果及乙烷回收率ꎬ乙烷回收率可

达到 ９５％ꎮ
(２)在外输气压力较低的工况下ꎬ当原料气中

ＣＯ２ 含量较低时ꎬ改进流程 ＧＡＬ 比 ＦＳＰ 的塔顶回流

气质更贫ꎬ在一定回收率下可减少回流量及冷量需

求ꎬ推荐使用 ＧＡＬ 工艺ꎮ 当原料气中 ＣＯ２ 含量较高

时ꎬＦＳＰ 工艺回流气相中的重烃在塔顶冷凝出液相ꎬ
起到 ＣＯ２ 防冻剂的作用ꎬ可降低脱甲烷塔压ꎬ提高

膨胀制冷量并减少丙烷制冷量ꎬ推荐使用 ＦＳＰ
工艺ꎮ

(３)通过对 ＦＳＰ 工艺参数优化ꎬ发现该工艺对

原料气气质以及 ＣＯ２ 含量适应性较强ꎬ可通过降低

脱甲烷塔压力、原料气分流比、低温分离器气相比来

降低主体装置能耗ꎮ
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巴斯夫投资 Ｐｙｒｕｍ 公司以充分利用废旧轮胎热解油

　 　 巴斯夫欧洲公司将向 Ｐｙｒｕｍ Ｉｎｎｏｖａｔｉｏｎｓ ＡＧ 投资

１ ６００ 万欧元ꎬ以支持该公司在德国迪林根扩建废轮胎

热解工厂ꎬ并进一步推广该技术ꎮ Ｐｙｒｕｍ Ｉｎｎｏｖａｔｉｏｎｓ ＡＧ

是一家专门从事废旧轮胎热解的科技公司ꎬ总部位于德

国萨尔州迪林根ꎮ

目前ꎬＰｙｒｕｍ 公司正在运营一家废旧轮胎热解工

厂ꎬ年加工量 １０ ０００ ｔꎬ并计划于 ２０２２ 年底在现有工厂

的基础上再增设两条生产线ꎮ 作为“化学循环”(Ｃｈｅｍ￣

ＣｙｃｌｉｎｇＴＭ)的一部分ꎬ巴斯夫将使用该工厂所生产的热解

油并将其加工成高性能化学产品ꎮ 此外ꎬＰｙｒｕｍ 公司还

计划与有意向的合作伙伴共同建造更多的废轮胎热解

工厂ꎬ这有利于加速推动其专有技术的量产进程ꎮ 巴斯

夫与 Ｐｙｒｕｍ 公司预计ꎬ携手其他合作伙伴ꎬ有望在未来数

年内实现 １０ 万 ｔ 的废旧轮胎热解油生产能力ꎮ

在采用质量平衡方案的基础上ꎬ用热解油制成的产

品其性能与化石原料制品无异ꎮ 咨询公司 Ｓｐｈｅｒａ 代表

巴斯夫进行的生命周期评估(ＬＣＡ)表明ꎬ与传统产品相

比ꎬ热解油制品的碳排放更低ꎬ如采用质量平衡方案用

热解油生产尼龙 ６(ＰＡ６)ꎬ每吨可减少 １􀆰 ３ ｔ 二氧化碳排

放量ꎮ (马存宇)
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