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摘要:以煤为原料的甲醇制烯烃(ＭＴＯ)技术可以有效降低我国对石油资源的依赖ꎬ但 ＭＴＯ 工业装置普遍存在分离能耗较

高的问题ꎮ 采用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 对某厂 １８０ 万 ｔ / ａ 甲醇制烯烃装置分离部分的工艺流程进行稳态模拟ꎬ模拟结果与实际值吻合良

好ꎮ 运用灵敏度分析工具对工艺参数进行优化ꎬ优化后 １ 年可增产乙烯 ５５４ ｔ、丙烯 ４８７ ｔꎬ并节约 ３􀆰 ５×１０６ ｋＷ 的热负荷ꎮ 将脱

丙烷塔塔釜去乙烯回收塔的热物流用于丙烯塔进料预热ꎬ可进一步提高经济效益ꎮ
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　 　 乙烯和丙烯是非常重要的化工原料ꎬ在石化工

业和有机工业中占有重要的地位ꎬ对促进国民经济

发展和改善人民生活水平具有重要作用[１]ꎮ 目前ꎬ
我国乙烯生产路线主要以石脑油裂解为主ꎬ占

７２􀆰 ７％[２]ꎮ 当今世界经济发展下行压力增大、油价

震荡波动加剧[３]ꎬ我国的资源状况是富煤、贫油、少
气ꎬ因此以煤为原料的甲醇制烯烃技术可以有效降

低我国对石油资源的依赖ꎮ
在煤制烯烃工艺中ꎬ煤制甲醇、烯烃聚合技术

已经十分成熟ꎬ根据产品目标的不同可以分为 ２
大类:甲醇制烯烃技术(ｍｅｔｈａｎｏｌ ｔｏ ｏｌｅｆｉｎꎬＭＴＯ)和
甲醇制丙烯技术(ｍｅｔｈａｎｏｌ ｔｏ ｐｒｏｐｙｌｅｎｅꎬＭＴＰ) [４] ꎮ
国外具有代表性的甲醇制烯烃工艺技术主要有

ＵＯＰ / Ｈｙｄｒｏ ＭＴＯ 工艺和德国 Ｌｕｒｇｉ ＭＴＰ 工艺ꎮ 国

内具有代表性的甲醇制烯烃工艺技术主要有大连

化物所 ＤＭＴＯ 工艺和中石化 ＳＭＴＯ 工艺ꎮ 本装置

采用中石化自主研发的 ＳＭＴＯ 工艺技术ꎮ 典型的

ＭＴＯ 工业流程一般包括 ３ 个工段:反应工段、初步

分离工段和烯烃分离精制工段[５] ꎮ 烯烃分离部分

存在工艺流程过长、设备塔器数量多和能耗偏高

的问题ꎮ 目前ꎬ国内针对甲醇制烯烃装置分离工

艺的改进和节能降耗进行了广泛研究ꎬ如 ＭＴＯ 装

置烯烃分离工艺优化[６] 、ＬＮＧ 冷能用于 ＭＴＯ 装置

烯烃分离的研究[７] 等ꎮ 柳杨华[６] 通过优化烯烃分

离单元和裂解单元提高烯烃收率和降低综合能

耗ꎮ 刘占卫[７]提出利用 ＬＮＧ 替代原工艺的公用工

程ꎬ节省制冷系统功耗ꎬ大幅度降低 ＭＴＯ 装置的

能耗成本ꎮ
本文用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 软件对某厂 １８０ ｗｔ / ａ ＳＭＴＯ

装置的分离部分进行流程模拟ꎬ将稳态模拟结果与

工业实际生产数据进行比对确保模拟的准确性ꎻ分
别对操作参数和换热进行优化ꎬ利用灵敏度分析对

塔的操作参数进行优化ꎬ保证分离效果的同时降低

生产能耗ꎻ通过冷热流股间的换热优化ꎬ降低能耗ꎬ
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提高经济效益ꎮ

１　 过程建模

ＳＭＴＯ 工艺反再系统产生的工艺气中乙烯、丙
烯含量高ꎬ氢气、甲烷含量低ꎬＣ４ 以上烃类相对含量

较低ꎬ还有少量氧化物ꎬ工艺气经过压缩急冷后烯烃

分离部分进行后续分离ꎬＳＭＴＯ 工艺采用的是前脱

乙烷的技术ꎮ 根据工厂甲醇制烯烃分离部分的实际

工艺和操作数据进行搭建工艺流程ꎬ选择合适的物

性方法和单元模块ꎬ将模拟结果与实际值做比较ꎬ验
证所搭建的模型与工业实际的吻合性ꎮ
１􀆰 １　 工艺流程

使用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 软件对 ＭＴＯ 装置的分离部分

进行了流程建模ꎬ分离工艺流程如图 １ 所示ꎮ

图 １　 ＭＴＯ 分离部分工艺流程

　 　 来自气相干燥器的气态烃和液相干燥器的凝液

被送入脱乙烷塔( Ｃ － ４００１)ꎮ 脱乙烷塔将较轻的

Ｃ１、Ｃ２ 组分与较重的 Ｃ３、Ｃ４ 和 Ｃ５ 组分分离ꎬ釜液送

入脱丙烷塔(Ｃ－５００１)ꎬ塔顶采出的轻组分送入脱甲

烷塔(Ｃ－４００２)ꎮ 脱甲烷塔将 Ｃ１ 与 Ｃ２ 分离ꎬ釜液送

入乙烯精馏塔(Ｃ－４００４)ꎬ塔顶的轻组分进入乙烯回

收塔(Ｃ－４００３)ꎬ与乙烯回收塔塔顶加入的脱丙烷塔

的碳四洗液逆向接触ꎬ乙烯回收塔塔顶的不凝气送

去燃料气系统ꎬ塔釜液相经泵抽出返回脱乙烷塔ꎮ
乙烯精馏塔(Ｃ－４００４)釜液送去燃料气系统ꎬ塔顶气

相为不凝气ꎬ乙烯产品在塔的第 ９ 块塔板采出ꎮ
脱乙烷塔(Ｃ－４００１)釜液冷却后进入脱丙烷塔

(Ｃ－５００１)进行分离ꎬ在脱丙烷塔分离出的轻组分

Ｃ３ 从塔顶采出ꎬ进入丙烯精馏塔 １(Ｃ－５００２)进行分

离ꎬ塔釜采出的是 Ｃ４ 及更重组分ꎬ一部分作为乙烯

回收塔洗液ꎬ经加压冷却后加入乙烯回收塔塔顶ꎬ另
一部分进入脱戊烷塔(Ｃ－５００４)进行分离ꎮ 脱戊烷

塔塔顶碳四碳五作为产品采出ꎬ塔釜采出的重组分

作为重烃产品由水冷却器冷却后送出界区ꎮ 丙烯精

馏塔 １ 塔底液相采出得到产品丙烷ꎬ经丙烯精馏塔

２(Ｃ－５００３)塔顶冷凝器冷凝后的液相采出得到产品

丙烯ꎮ
１􀆰 ２　 热力学模型及模块选择

产品分离过程涉及的气体主要是为烯烃、烷烃ꎬ
还有少量氢气、氮气、一氧化碳等混合的体系ꎬ属于

非极性体系ꎬ用于烯烃分离的精馏塔大多数是在低

温高压的操作条件下ꎬ因此模型选用的物性方法为

ＲＫ－ＳＯＡＶＥꎮ
烯烃分离装置主要单元设备包括精馏塔、换热

器和泵等ꎮ 精馏塔均采用 ＲａｄＦｒａｃ 模块ꎬ换热器采

用 Ｈｅａｔｅｒ 及 ＨｅａｔＸ 模块ꎬ泵均采用 Ｐｕｍｐ２ 模块ꎮ
１􀆰 ３　 模型验证

根据企业实际的工艺流程ꎬ运用上述热力学模

型和单元模块ꎬ对多套实际运行数据进行了流程模

拟ꎬ拟合效果良好ꎮ 下面列出其中 １ 套数据的详细

拟合结果ꎬ原料组成如表 １ 所示ꎬ气相进料流量为

４０􀆰 ７３ ｔ / ｈꎬ液相进料流量为 ７０􀆰 ５０ ｔ / ｈꎮ
表 １　 原料组成(体积分数) ％

项目 气相进料 液相进料

甲烷 ５􀆰 ２５２６ １􀆰 １８２５

乙烷 ０􀆰 ９１８４ ０􀆰 ８１６６

乙炔 ０􀆰 ０００２ ０􀆰 ０００２

氢气 ３􀆰 ４８６５ ０􀆰 １８２４

二氧化碳 ０􀆰 ００００ ０􀆰 ００００

一氧化碳 ０􀆰 ２１０２ ０􀆰 ０２１４

乙烯 ６２􀆰 ８９２３ ４１􀆰 ０９３０

丙烯 １９􀆰 ５４４５ ４１􀆰 ３１６６

丙烷 １􀆰 ３３５７ ３􀆰 ２１１１

丙炔 ０􀆰 ０００４ ０􀆰 ００１２

丁烷 ０􀆰 ０４１８ ０􀆰 ２６８２
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续表

项目 气相进料 液相进料

丁烯 ０􀆰 ９３８６ ５􀆰 ２０５５

１ꎬ３－丁二烯 ０􀆰 ０２１５ ０􀆰 １２３３

Ｃ５ ０􀆰 ３１７７ ５􀆰 ３５８３

Ｃ６ ０􀆰 ０１００ ０􀆰 ６８５４

二甲醚 ０􀆰 ００２０ ０􀆰 ００６６

乙醛 ０􀆰 ００４３ ０􀆰 ０３９２

氧气 ０􀆰 ０８８９ ０􀆰 ０１２９

氮气 ４􀆰 ９３３５ ０􀆰 ４６６３

戊烯 ０􀆰 ０００７ ０􀆰 ００９３

　 　 对装置进行流程模拟后ꎬ主要物流模拟结果和

工业生产值对比如表 ２ 所示ꎮ 所搭建的模型能够准

确反映工业装置的实际运行状况ꎬ可利用该模型对

工艺参数和工艺流程进一步优化ꎮ

２　 操作参数的优化

聚合级乙烯和聚合级丙烯是 ＭＴＯ 装置的主要

产品ꎬ在保证两者产品质量合格的前提下ꎬ本文中以

提高乙烯和丙烯的产量、节能降耗为目标对模型进

行优化分析ꎬ利用灵敏度分析对每台精馏塔的操作

参数进行分析ꎬ对脱丙烷塔回流比、乙烯塔侧线采出

表 ２　 产物模拟值与实际值(质量分数)对比 ％

甲烷尾气 乙烯产品 丙烯产品 丙烷产品 碳四碳五 重烃

模拟值 实际值 模拟值 实际值 模拟值 实际值 模拟值 实际值 模拟值 实际值 模拟值 实际值

甲烷 ２９􀆰 ７４ ３０􀆰 ３４ ０􀆰 ００ ０􀆰 ００ ０􀆰 ００ ０􀆰 ００ — — — — — —

乙烷 １６􀆰 ３１ １６􀆰 ５５ ０􀆰 ０１ ０􀆰 ０２ ０􀆰 ００ ０􀆰 ００ — — — — — —

乙炔 ０􀆰 ００ ０􀆰 ００ ０􀆰 ００ ０􀆰 ００ ０􀆰 ００ ０􀆰 ００ — — — — — —

氢气 ２􀆰 ０４ ２􀆰 ０８ ０􀆰 ００ ０􀆰 ００ — — — — — — — —

二氧化碳 — — ０􀆰 ００ ０􀆰 ００ ０􀆰 ００ ０􀆰 ００ — — — — — —

一氧化碳 １􀆰 ８１ １􀆰 ８５ ０􀆰 ００ ０􀆰 ００ ０􀆰 ００ ０􀆰 ００ — — — — — —

乙烯 ０􀆰 ６１ ０􀆰 ６９ ９９􀆰 ９９ ９９􀆰 ９８ ０􀆰 ００ ０􀆰 ００ — — — — — —

丙烯 ０􀆰 ０２ ０􀆰 ００ ０􀆰 ００ ０􀆰 ００ ９９􀆰 ６３ ９９􀆰 ６２ １􀆰 ９６ １􀆰 ９１ ０􀆰 ０１ ０􀆰 ０６ — —

丙烷 ０􀆰 ００ ０􀆰 ００ — — ０􀆰 ３７ ０􀆰 ３７ ９７􀆰 ８５ ９７􀆰 ８５ ０􀆰 ００ ０􀆰 ０１ — —

丙炔 ０􀆰 ０２ ０􀆰 ００ — — ０􀆰 ００ ０􀆰 ００ ０􀆰 ００ ０􀆰 ０３ — — — —

丁烷 ０􀆰 ３３ ０􀆰 １６ — — — — ０􀆰 ０１ ０􀆰 ００ ２􀆰 １５ ２􀆰 ２５ ０􀆰 ０１ ０􀆰 ００

丁烯 ５􀆰 ３１ ３􀆰 ４５ — — ０􀆰 ００ ０􀆰 ００ ０􀆰 ００ ０􀆰 ０１ ４１􀆰 ３５ ４２􀆰 ７０ ０􀆰 ０１ ０􀆰 ００

１ꎬ３－丁二烯 ０􀆰 ０８ ０􀆰 ０７ — — — — ０􀆰 ００ ０􀆰 ００ ０􀆰 ９５ ０􀆰 ９７ ０􀆰 ０１ ０􀆰 ００

Ｃ５ ０􀆰 ３０ ０􀆰 ７７ — — — — ０􀆰 ０１ ０􀆰 ００ ５２􀆰 ３４ ５２􀆰 ９６ ２􀆰 ５５ ２􀆰 ５５

Ｃ６ — — — — — — — — ２􀆰 ９４ ０􀆰 ７０ ９７􀆰 ４５ ９７􀆰 ４６

二甲醚 ０􀆰 ０２ ０􀆰 ００ — — — — ０􀆰 １７ ０􀆰 ２０ ０􀆰 ００ ０􀆰 ００ — —

乙醛 ０􀆰 ００ ０􀆰 ０１ — — — — — — ０􀆰 ２６ ０􀆰 ２６ — —

氧气 ０􀆰 ９２ ０􀆰 ９４ — — — — — — — — — —

氮气 ４２􀆰 ２３ ４３􀆰 ０７ — — — — — — — — — —

戊烯 ０􀆰 ２５ ０􀆰 ００ — — — — — — ０􀆰 ００ ０􀆰 ０９ — —

量和丙烯塔塔顶采出量进行详细说明ꎬ给出最优操

作参数ꎬ获取优化后的模拟结果ꎮ
２􀆰 １　 脱丙烷塔回流比

回流比是脱丙烷塔重要的操作参数之一ꎬ脱丙

烷塔的塔釜热负荷约占分离精制单元总热负荷的

１０％ꎬ能量消耗较大ꎮ 脱丙烷塔的目的是将 Ｃ３ 组分

和 Ｃ４ 组分分离ꎬ分离后的 Ｃ３ 及其更轻的组分从塔

顶进入丙烯塔ꎬＣ４ 及其更重的组分进入脱戊烷塔ꎮ
若回流比太小ꎬ达不到预期的分离效果ꎬ同时后续精

馏塔的操作费用也会增加ꎻ若回流比太大ꎬ加热剂和

冷却剂的消耗量增加[８]ꎮ 因此ꎬ脱丙烷塔在操作时

应选取合适的回流比ꎮ
由图 ２ 可以看出ꎬ随着脱丙烷塔的质量回流比

的增大ꎬ塔顶丙烯含量先急剧增加后趋于稳定ꎬ全塔

热负荷也相应增大ꎬ当回流比增大到 ０􀆰 ７５ 时ꎬ会出

现拐点ꎬ即塔顶丙烯含量趋于稳定ꎬ继续增大回流比

会使脱丙烷塔热负荷增大ꎬ塔顶丙烯的含量基本保

持不变ꎬ因此脱丙烷塔回流比设置为 ０􀆰 ８ꎮ
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１—塔釜热负荷ꎻ２—塔顶丙烯质量分数

图 ２　 脱丙烷塔质量回流比对分离效果和

全塔热负荷的影响

２􀆰 ２　 乙烯塔侧线采出量

当前乙烯产品体积分数为 ９９􀆰 ９８％ꎬ而装置的

乙烯工艺指标为 ９９􀆰 ９５％ꎬ因此可让产品体积分数

维持在 ９９􀆰 ９５％以提高乙烯产量ꎮ 保持乙烯塔进料

流量、进料组成和塔顶气相采出量不变ꎬ研究改变乙

烯塔侧线采出量对乙烯产品体积分数和塔釜热负荷

的影响ꎬ模拟结果如图 ３ 所示ꎮ

１—乙烯产品体积分数ꎻ２—塔釜热负荷

图 ３　 乙烯塔侧线采出量对乙烯产品

体积分数和热负荷的影响

如图 ３ 所示ꎬ随着侧线采出量的增加ꎬ塔釜热负

荷基本不变ꎬ乙烯产品体积分数先基本不变ꎬ后直线

下降ꎮ 在制冷剂的冷却范围内ꎬ当乙烯塔合理的侧

线采出量为 ４５􀆰 ０２５ ｔ / ｈꎬ这时乙烯产品体积分数为

９９􀆰 ９５％ꎬ冷凝器温度为－３４􀆰 ５℃ꎮ
２􀆰 ３　 丙烯塔采出量

当前丙烯产品体积分数为 ９９􀆰 ６４％ꎬ而装置的

丙烯工艺指标为 ９９􀆰 ６０％ꎬ因此可以让产品体积分

数维持在 ９９􀆰 ６０％以提高丙烯产量ꎮ 保持丙烯塔进

料量、进料组成和塔顶回流比不变ꎬ研究改变丙烯塔

的塔顶采出量对丙烯产品体积分数和塔釜再沸器热

负荷的影响ꎬ模拟结果如图 ４ 所示ꎮ
由图 ４ 所示ꎬ随着塔顶采出量的增加ꎬ热负荷变

化波动比较小ꎬ丙烯产品体积分数先缓慢降低ꎬ后直

线下降ꎬ当塔顶采出量提高至 ４３􀆰 ０９７ ｔ / ｈꎬ丙烯产品

　 　 　 　 　 　 　

１—丙烯产品体积分数ꎻ２—塔釜热负荷

图 ４　 丙烯塔塔顶采出量对丙烯产品

体积分数和热负荷的影响

体积分数为 ９９􀆰 ６０％ꎮ
２􀆰 ４　 优化后的模拟结果

根据以上分析ꎬ确定最佳操作参数ꎬ优化前后模

拟结果见表 ３ꎮ
表 ３　 优化前后模拟结果

项目 优化前 优化后

脱丙烷塔塔顶回流比 ０􀆰 ８９ ０􀆰 ８０

脱丙烷塔塔釜热负荷 / ＭＷ ９􀆰 ９８５ ９􀆰 ５６５

乙烯产量 / ( ｔ􀅰ｈ－１) ４４􀆰 ９５９ ４５􀆰 ０２５

乙烯产品体积分数 / ％ ９９􀆰 ９８ ９９􀆰 ９５

丙烯产量 / ( ｔ􀅰ｈ－１) ４３􀆰 ０３２ ４３􀆰 ０９０

丙烯产品体积分数 / ％ ９９􀆰 ６４ ９９􀆰 ６０

经过计算ꎬ可节约 ４２０ ｋＷ 热负荷ꎬ年操作时间

为 ８ ４００ ｈꎬ１ 年可节约 ３􀆰 ５×１０６ ｋＷ 的热负荷ꎬ乙烯

产品 １ 年可增加 ５５４ ｔꎬ同时丙烯产品 １ 年可增加

４８７ ｔꎮ

３　 换热优化

烯烃分离部分总的热公用工程为 ９􀆰 ０６×１０４ ｋＷꎬ
丙烯塔塔釜热负荷占分离部分总热负荷的 ５７％ꎬ具
有较大的优化空间ꎮ 丙烯塔 １ 塔顶温度为 ４９􀆰 ４℃ꎬ
塔釜温度为 ５８􀆰 ６℃ꎬ进料温度为 １２􀆰 ８℃ꎬ进料温度

偏低ꎬ使塔釜所需的热负荷增加ꎬ因此可以通过提高

丙烯塔的进料温度来降低能耗ꎮ 脱丙烷塔去乙烯回

收塔的物流温度约为 ８６℃ꎬ经过泵加压后利用循环

水冷却至 ４０℃ꎬ再与甲烷尾气进行换热冷却至

２８℃ꎬ经过 ７℃丙烯冷却至 ９℃ꎬ最后经－２５℃丙烯冷

却至－２４℃进入乙烯回收塔塔顶ꎬ该过程使用多种

介质进行冷却ꎬ未能充分利用该股物流的热量ꎮ
结合工业实际ꎬ将图 ５ 中脱丙烷塔塔釜去乙烯

回收塔的热物流用以加热丙烯塔进料流股ꎬ改造方

案如图 ６ꎮ 在不影响产品质量的情况下ꎬ提高进料
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温度ꎬ可减少丙烯塔塔釜蒸汽的用量ꎬ并节省循环水

的用量ꎮ

图 ５　 换热优化前的工艺流程

图 ６　 换热优化后的工艺流程

换热器 Ｅ５００３ 的管程设计压力为 ０􀆰 ８ ＭＰａꎬ而
丙烯塔进料压力为 ２􀆰 ２ ＭＰａꎬ因此需要使用新的换

热器ꎬ并计算投资成本ꎮ 先使用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 对新增

预热器进行简捷计算ꎬ再利用 Ａｓｐｅｎ ＥＤＲ 进行换热

器的在线设计和校核ꎮ 经校核后新增换热器型号为

ＢＥＵꎬ换热器长度 ３ ０００ ｍｍ、内径 ５００ ｍｍꎬ换热管规

格为 １９×２ ｍｍ 的碳钢管ꎬ换热面积 ６０􀆰 １ ｍ２ꎬ管中心

间距 ２５ ｍｍꎬ换热管数量 ３２６ 根ꎬ管程数为 ２ꎬ折流板

间距为 ２００ ｍｍꎬ折流板切割率为 ２５％的单弓形折流

板ꎮ 换热面积余量为 １９％ꎬ流体压力降与流速均符

合设计要求ꎮ
将新增的换热器带入工艺流程进行模拟ꎬ优化

后的结果见表 ４ꎬ将丙烯塔进料从 １２􀆰 ８℃ 加热到

３８􀆰 ６℃ꎬ脱丙烷塔塔釜去乙烯回收塔物流可从 ８６℃
冷却至 ４３􀆰 ８℃ꎮ 新增换热器的投资成本约为 ４ 万

元ꎮ 经过脱丙烷塔塔顶物流换热降温后可节约冷却

水用量 １００􀆰 １ ｔ / ｈꎬ１ 年可节约冷却水 ８４ 万 ｔ(按年操

作 ８ ４００ ｈ 计算)ꎬ１ ｔ 水按照 ０􀆰 ２ 元计算ꎬ则可节省

１６􀆰 ８ 万元 / ａꎬ经过换热后ꎬ丙烯塔再沸器热负荷由

５１ ６４１􀆰 ５ ｋＷ 减小到 ５０ ８３３􀆰 ８ ｋＷꎬ可节约 ８０７􀆰 ７ ｋＷ

的热负荷ꎬ以 １ ｔ 蒸汽等于 ７２０ ｋＷ 热量折算ꎬ１ 年相

当于节约 ９ ４２３ ｔ 蒸汽ꎬ１ ｔ 蒸汽按照 １５０ 元计算ꎬ则
可节省 １４１􀆰 ３ 万元 / ａꎬ合计经济效益 １５８􀆰 １ 万元 / ａꎮ

表 ４　 优化前后模拟结果对比

项目
丙烯塔进料

温度 / ℃
丙烯塔热负荷 /

ｋＷ

循环水用量 /

( ｔ􀅰ｈ－１)

优化前 １２􀆰 ８ ５１６４１􀆰 ５ １０７􀆰 ６

优化后 ３８􀆰 ６ ５０８３３􀆰 ８ ７􀆰 ５

４　 结论

(１)采用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 软件ꎬ对甲醇制烯烃装置

的分离部分进行了流程模拟ꎬ流程模拟的计算结果

与实际值吻合良好ꎬ可进一步用于装置操作条件的

优化计算ꎮ
(２)分别对脱丙烷塔、乙烯塔和丙烯塔的操作

参数进行了优化ꎬ优化后 １ 年可节约 ３􀆰 ５×１０６ ｋＷ 的

热负荷ꎬ增产乙烯产品 ５５４ ｔ 和丙烯产品 ４８７ ｔꎮ
(３)用脱丙烷塔塔釜去乙烯回收塔的热流股加

热丙烯塔进料物流ꎬ工业优化后 １ 年可节约 ９ ４２３ ｔ
蒸汽和 ８４ 万 ｔ 冷却水ꎬ带来经济效益 １５８􀆰 １ 万元 / ａꎮ
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