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摘要:为了对国内油田伴生气进行高效回收利用ꎬ以某油田伴生气为基础ꎬ对油田伴生气回收技术方案进行研究ꎬ开发出适
合于小规模油田伴生气的液化联产工艺ꎬ并对工艺进行了热力学分析及参数优化设计ꎮ 基于 Ａｓｐｅｎ ＨＹＳＹＳ 软件对液化联产方
案进行模拟计算ꎬ对流程中特性参数脱乙烷塔压力、原料气液化温度、混合冷剂增压压力以及混合冷剂节流压力进行模拟分析ꎮ
研究表明ꎬ设备的损改进潜力明显ꎬ其中改进设备性能、提高系统效率最快的是压缩机ꎬ其次是换热器以及水冷器ꎮ 大多数设
备的可避免内源损(ＥＡＶꎬＥＮ

ＤꎬＫ )在总损中占比最高ꎬ且损量大ꎬ对 ＥＡＶꎬＥＮ
ＤꎬＫ 占比多的压缩机进行改进是减小流程损最有效的

措施ꎮ 通过减小冷箱夹点ꎬ提升脱乙烷塔效率也可大幅降低流程总损ꎮ 水冷器的 ＥＡＶꎬＥＮ
ＤꎬＫ 和可避免外源损(ＥＡＶꎬＥＮ

ＤꎬＫ )占比
均较高ꎬ降低水冷器损不仅可从自身内源损入手ꎬ还可改善其他设备性能以降低空冷器损ꎮ
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　 　 目前ꎬ我国很多油田伴生气进行放空处理ꎬ据国

内报道ꎬ我国每年放空的油田伴生气高达 １０ 亿 ｍ３ꎬ
不仅浪费了大量的油气资源ꎬ还对环境造成了污染ꎮ
目前ꎬ制约小规模油田伴生气利用的关键因素是运

输问题ꎮ 由于气源分散、规模小ꎬ同时远离输气管

网ꎬ采用常规输送方式成本较高且不合理ꎮ 而将伴

生气进行液化处理ꎬ采用车辆运输销售是一个良好

的解决方案[１]ꎮ 油田伴生气普遍重烃含量较高ꎬ直
接进行液化处理ꎬ在低温条件下可能会造成设备堵

塞问题ꎬ因此ꎬ针对此类气源的特点ꎬ对小规模油田

伴生气的回收利用采用凝液回收与液化联产的工艺

技术ꎬ不仅能够实现油田伴生气的分级利用ꎬ还能节

􀅰２３２􀅰
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约资源ꎬ保护环境ꎬ降低小规模处理装置的投资ꎬ提
高系统集成度ꎬ为油气田带来良好的社会效益和经

济效益ꎮ 本文中基于凝液回收工艺和常规液化工艺

特点ꎬ开发出适合于小规模油田伴生气的联产工艺

流程ꎬ并对该工艺流程进行常规和高级分析ꎬ这
对提高工程设计质量ꎬ降低系统能耗和工程投资具

有重要参考意义ꎮ

１　 油田伴生气液化联产方案工艺分析

１􀆰 １　 流程模拟基本条件

本文中以某油田伴生气为研究基础ꎬ开展小规

模伴生气液化与凝液回收联产的工艺研究ꎬ以达到

伴生气综合利用的目的ꎮ 伴生气规模为 ５􀆰 ０ × １０４

ｍ３ / ｄꎬ原料气组成如表 １ 所示ꎮ

表 １　 原料气气质组成 ％

组分 摩尔分数 组分 摩尔分数

Ｎ２ ５􀆰 １５１ ｉ－Ｃ４ ２􀆰 ４４９

ＣＯ２ ０􀆰 ００５ ｎ－Ｃ４ ５􀆰 ８２７

Ｃ１ ５４􀆰 ３００ ｉ－Ｃ５ １􀆰 １５９

Ｃ２ １３􀆰 ４３８ ｎ－Ｃ５ １􀆰 ２８０

Ｃ３ １６􀆰 ３９１ Ｈ２Ｏ ０

　 　 注:温度 ４０℃ꎬ压力 ３ ２００ ｋＰａꎬ流量 ８６􀆰 ４８ ｋｍｏｌ / ｈꎮ

１􀆰 ２　 ＧＳＰ 与混合冷剂制冷液化联产工艺

本次设计工艺流程结合气体过冷工艺(ＧＳＰ)气
相过冷精馏的特点ꎬ取消原流程中透平膨胀机ꎬ提出

ＧＳＰ 与混合冷剂制冷液化联产工艺方案[２－４]ꎬ工艺

流程如图 １ 所示ꎮ

图 １　 液化联产方案工艺流程

　 　 原料气经增压脱水后进入低温分离器 ( Ｖ －
４０１)ꎬ气相组分通过冷箱(Ｅ－４０１)换热后节流作为

脱乙烷塔(Ｔ－４０１)塔顶进料物流ꎬ液相组分通过 Ｅ－
４０１ 升温后进入 Ｔ－４０１ 中部ꎻ脱乙烷塔塔顶气相换

热节流后进入 ＬＮＧ 单元ꎬ塔底液相进入混烃储罐ꎮ
在混合冷剂制冷循环中ꎬ制冷剂从冷箱(Ｅ－４０１)换
热升温后进入制冷一级压缩机(Ｋ－４０１)ꎬ压缩至一

定压力后通过水冷器(ＷＣ－４０１)降温后进入制冷一

级分离器(Ｖ－４０２)ꎬＶ－４０２ 的气相经制冷二级压缩

机(Ｋ－４０２)ꎬＶ－４０２ 的出口液相经泵(Ｐ－４０１)增压

后与 Ｋ－４０２ 出口气相混和ꎬ然后继续通过水冷器

(ＷＣ－４０２)降温进入制冷二级分离器(Ｖ－４０３)ꎬＶ－
４０３ 顶部气相以及底部液相分别通过 Ｅ－４０１ 降温节

流为原料气液化提供制冷量ꎬ而后混和后通过 Ｅ－
４０１ 升温进入 Ｋ－４０１ꎬ完成一个制冷循环ꎮ

改工艺流程主要特点如下ꎮ
(１)简化了传统气体过冷工艺(ＧＳＰ)的结构ꎬ

并保留了原有气相过冷的特点ꎬ在设备较少的情况

下ꎬ仍然能保证塔内部的精馏效果ꎮ
(２)采用混合冷剂制冷循环ꎬ冷热物流的温度

匹配度较高ꎬ使得冷箱中冷量利用率较高ꎬ采用混合

冷剂面临冷剂配比的问题ꎮ
经模拟分析ꎬ随着丙烷回收率增加ꎬ脱乙烷塔塔

底重沸器负荷增加ꎬ当丙烷回收率大于 ９２％时ꎬ压
缩功耗极剧增加ꎮ 综合分析ꎬ为使经济效益达到最

大化ꎬ本文中工艺流程丙烷回收率控制在 ９０％ꎮ

２　 油田伴生气液化联产方案常规分析

分析模型主要分为黑箱模型、白箱模型和灰

箱模型[５－７]ꎮ 本文中主要对液化联产方案内部能

情况进行分析ꎬ采用白箱模型对设备以及整个回收

系统进行分析ꎮ
２􀆰 １　 分析模型

分析可以有效地对系统各设备单元进行能量

品位和用能效率进行评价ꎮ 主要包括物理、化
学、动能和势能ꎬ动能和势能很小ꎬ几乎

可以忽略ꎮ 本文中以 １０１􀆰 ３２５ ｋＰａ、２９８􀆰 １５ Ｋ 为环

境基准态ꎮ 物流的总、物理和化学表达式分

别为:
ｅｔｏｔ ＝ ｅｐｈｘ ＋ ｅｃｈｘ (１)

􀅰３３２􀅰
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ｅｐｈｘ ＝ ｈ － ｈ０ － Ｔ０( ｓ － ｓ０) (２)

ｅｃｈｘ ＝ ∑
ｉ
ｘｉｅθｉ ＋ ＲＴ０∑

ｉ
ｘｉ ｌｎ ｘｉ (３)

式中ꎬｈ 为物流实际情况的焓ꎬｋＪ / ｍｏｌꎻｓ 为物流实际

情况的熵ꎬＪ / Ｋꎻｈ０ 为环境基准状态下的焓ꎬｋＪ / ｍｏｌꎻ
ｓ０ 为环境基准态下的熵ꎬＪ / ＫꎻＴ０ 为环境基准态下的

温度ꎬＫꎻｘｉ 为物流体系中 ｉ 组分的摩尔分数ꎬ％ꎻｅθｉ
为 ｉ 组分的标准化学ꎬｋＪ / ｋｇꎻＲ 为通用气体常数ꎬ
８􀆰 ３１４ ５ Ｊ / (ｍｏｌ􀅰Ｋ)ꎮ
２􀆰 ２　 分析

利用上述分析模型以及各类设备损以及

效率公式ꎬ计算得出各类设备的损及效率ꎬ结果

见表 ２ꎮ
表 ２　 联产工艺系统分析结果

设备 损 / ｋＷ 效率 / ％
Ｅ－４０１ １１３􀆰 ４０ ８３􀆰 ５６
Ｋ－４０１ ７０􀆰 ２９ ８０􀆰 ４６
Ｋ－４０２ ４６􀆰 ０２ ８０􀆰 １９
Ｔ－４０１ ３４􀆰 ８５ ９９􀆰 ８９
Ｐ－４０１ ０􀆰 ４５ ７３􀆰 ９３
ＷＣ－４０１ ５２􀆰 ０４ ２３􀆰 ０６
ＷＣ－４０２ ４３􀆰 ５４ ２７􀆰 ４５
ＶＬＶ－４０１ ３􀆰 ３９ ７４􀆰 ４０
ＶＬＶ－４０２ ２􀆰 ７３ ９􀆰 ５０
ＶＬＶ－４０３ １２􀆰 ９１ ６２􀆰 ９８
ＶＬＶ－４０４ １７􀆰 ４６ ８􀆰 ７１
ＶＬＶ－４０５ １９􀆰 ６２ ２􀆰 ５６
系统 ４１６􀆰 ６９ ２２􀆰 １１

表 ２ 显示了基于混合冷剂制冷的液化联产方案

主要设备的损量以及效率ꎬ流程损最大的设

备是压缩机ꎬ其次是换热器ꎬ之后是水冷器ꎮ 水冷器

在流程中用于冷却经压缩机增压后的制冷剂ꎬ由于

压缩机出口冷剂温度高且循环量大ꎬ导致经过水冷

器降温后ꎬ制冷剂品位降低明显ꎬ水冷器效率较

低ꎬ改进其用能情况能够显著降低系统损失量ꎮ

３　 油田伴生气液化联产方案高级分析

常规分析只能揭示各设备损及效率ꎬ不
能提出各系统改进的有效措施ꎮ 高级可以进一步

分析各设备之间节能潜力ꎬ更能准确有效提出各系

统能源有效改进方案[８]ꎮ 其中内源损 ＥＥＮ
ＤꎬＫ为当

所有设备都在理想状态运行时该设备所获得的

损ꎬ外源损 ＥＥＸ
ＤꎬＫ为整个系统不可逆性所造成的

损ꎮ 根据当今制造、经济等技术发展的限制ꎬ可将设

备损分为可避免损 ＥＡＶ ＤꎬＫ 及不可避免损

ＥＵＮ
ＤꎬＫꎮ 具体损分析关系如图 ２ 所示ꎮ

图 ２　 损分类描述图

３􀆰 １　 高级分析理论

(１)内源损及外源损

设备损包括内源和外源ꎬ计算公式如下:
ＥＤꎬＫ ＝ ＥＥＮ

ＤꎬＫ ＋ ＥＥＸ
ＤꎬＫ (４)

式中ꎬＥＤꎬＫ为设备 Ｋ 的损ꎬｋＷꎻ上标 ＥＮ 为内源

损ꎬＥＸ 为外源损ꎬｋＷꎮ
内源损采用工程法计算ꎮ 工程法利用整个系

统的热力学的敏感性来计算设备的内源损ꎬ在
此过程中不需要保证其他设备处在理想状态ꎬ只需

要保持研究对象处在实际状态ꎬ改变其他设备参数ꎬ
最后利用描点作图的方法来得到设备的内源损ꎮ
运用工程法ꎬ系统的总损可按照公式 (５) 进行

细分:
ＥＤꎬｔｏｔ ＝ ＥＥＮ

ＤꎬＫ ＋ ＥＥＸ
ＤꎬＫ ＋ ＥＤꎬｏｔｈｅｒｓ (５)

　 　 ＥＤꎬｔｏｔ为系统总损ꎬｋＷꎻＥＤꎬｏｔｈｅｒｓ为除设备 Ｋ 外

其他设备的总损ꎬｋＷꎬＥＥＸ
ＤꎬＫ是由于其他设备的不

可逆性所产生损ꎬ同时也是 ＥＤꎬｏｔｈｅｒｓ 的函数ꎬ当

ＥＤꎬｏｔｈｅｒｓ的值趋近于零时ꎬＥＥＸ
ＤꎬＫ的大小也趋近于零ꎬ此

时系统所产生的损就是由于设备本身的不可逆性

所引起的ꎬ因此系统的总损等于内源损 ＥＥＮ
ＤꎬＫꎮ

运用工程法计算 ＥＥＮ
ＤꎬＫ的过程中ꎬ需要绘制如图 ３ 所

示的图形ꎮ 从图中可以看出ꎬ延长直线并与纵坐标

相交ꎬ截距即为所求设备的内源损ꎬ在绘制直线的

过程中需要保证设备的效率恒定不变ꎮ 图形的线

性关系已经在文献[９]得到了证明ꎮ

图 ３　 工程法求取内源的示意图

　 　 (２)可避免及不可避免损

由于现实客观原因存在ꎬ设备损分为可避免

损和不可避免损ꎬ如式(６)所示:

􀅰４３２􀅰
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ＥＤꎬＫ ＝ ＥＡＶ
ＤꎬＫ ＋ ＥＵＮ

ＤꎬＫ (６)

式中ꎬ上标 ＡＶ 为设备 Ｋ 的可避免损ꎬｋＷꎻＵＮ 为

不可避免损ꎬｋＷꎮ
各损计算如式(７) ~ (９)所示ꎮ

ＥＵＮ
ＤꎬＫ ＝ Ｅｒｅａｌ

ＰꎬＫ × (ＥＤꎬＫ / ＥＰꎬＫ) ＵＮ (７)
ＥＰꎬＫ ＝ [ＥＤꎬＫ / (１ － η)] × η (８)

ＥＡＶ
ＤꎬＫ ＝ ＥＤꎬＫ － ＥＵＮ

ＤꎬＫ (９)

式中ꎬＥｒｅａｌ
ＰꎬＫ为实际运行工况下设备 Ｋ 的产品ꎬｋＷꎻ

ＥＰꎬＫ为设备 Ｋ 处于不可避免状态下的产品ꎬｋＷꎻη
为设备 Ｋ 的效率ꎬ％ꎮ 各设备不可避免损的假

设情况如表 ３ 所示[９－１２]ꎮ
表 ３　 计算不可避免损的假设

设备 不可避免状态① 理想状态

换热器　
　
　

夹点温度等于 ０􀆰 ５℃
对数平均温差等于 ２℃

压降等于 ０②

夹点温度等于 ０℃
对数平均温差等于 ０℃

压降等于 ０

压缩机　 绝热效率等于 ９５％ 绝热效率等于 １００％
泵　 　 　 等熵效率等于 ９５％ 等熵效率等于 １００％

脱乙烷塔

　
　

压降为 ０
最大理论塔板 ２０ 块

热绝缘

热绝缘

压降为 ０
理论塔板趋近无穷

水冷器　
　

夹点温度等于 ５℃
压降为 ０

夹点温度等于 ０℃
压降为 ０

　 　 注:①不可避免状态:设备及工艺在未来达到极高水平仍会存

在的能量损失ꎻ②制造水平到一定高度可以忽略换热管程的压降

损失ꎮ

３􀆰 ２　 高级分析

采用工程法计算设备的内源损时ꎬ需要保证

研究设备的效率不变ꎬ且其他设备的损失不是

波动变化的ꎬ对于节流阀这类设备ꎬ本身就是不可逆

性的ꎬ不能采用工程法对其计算ꎬ因此本文中对设备

内源损的计算不考虑节流阀ꎮ
根据前文所述的工程法ꎬ通过描点作图得到关

于各设备的系统总损 ＥＤꎬｔｏｔ以及除去研究设备的

其他损 ＥＤꎬｏｔｈｅｒｓꎬ并在图中得到总损关于其他

损的关系直线ꎬ延长该直线与纵轴的截距即为该设

备的内源损ꎬ描点作图结果见图 ４ꎬ高级分析结

果的详细数据见表 ４ꎮ 结合图 ４ 可以看出ꎬ大部分

设备的内源损大于外源损ꎬ从此处可以得知ꎬ在
小规模伴生气液化与凝液回收联产工艺中设备的

损主要是由设备本身的不可逆性造成的ꎬ其他设备

的性能对研究对象的影响程度相对较小ꎬ系统总的

内源损占比为 ８２􀆰 ０２％ꎬ系统可避免损占比较

高为 ５１􀆰 ２４％ꎬ损改进潜力较大ꎮ 通过整个系统

分析ꎬ(ＥＤ / ＥＰ) ＵＮ
ｋ 相对较小的是压缩机和制冷系统

泵ꎮ (ＥＤ / ＥＰ) ＵＮ
ｋ 越小ꎬ能效利用率越高ꎬ经过一定技

术改造ꎬ压缩机和泵有效能利用率将会提高ꎮ 对于

塔设备ꎬ不可避免状态与实际工况相近ꎬ因此为了提

高塔设备有效能利用率很困难ꎮ

１—Ｅ－４０１ꎻ２—Ｋ－４０１ꎻ３—ＷＣ－４０１ꎻ４—Ｋ－４０２ꎻ５—ＷＣ－４０２ꎻ
６—Ｔ－４０１ꎻ７—Ｐ－４０１

图 ４　 工程法求解设备内源损

表 ４　 流程分类

设备
损类型 / ｋＷ

ＥＥＮ
ＤꎬＫ ＥＥＸ

ＤꎬＫ ＥＰꎬＫ (ＥＤ / ＥＰ ) ＵＮ
ｋ ＥＵＮ

ＤꎬＫ ＥＡＶ
ＤꎬＫ ＥＥＮ

ＰꎬＫ ＥＵＮꎬＥＮ
ＤꎬＫ ＥＵＮꎬＥＸ

ＤꎬＫ ＥＡＶꎬＥＮ
ＤꎬＫ ＥＡＶꎬＥＸ

ＤꎬＫ

Ｋ－４０１ ６２􀆰 ９１０ ７􀆰 ３８０ ２８９􀆰 ４３ ０􀆰 ０４１４ １１􀆰 ３１０ ５８􀆰 ９８０ ２５９􀆰 ０４０ １０􀆰 ７２０ ０􀆰 ５９ ５２􀆰 １９０ ６􀆰 ７９０
Ｋ－４０２ ４１􀆰 ７４０ ４􀆰 ２８０ １８６􀆰 ２９ ０􀆰 ０４１９ ７􀆰 ３７０ ３８􀆰 ６５０ １６８􀆰 ９６０ ７􀆰 ０８０ ０􀆰 ２９ ３４􀆰 ６６０ ３􀆰 ９９０
Ｅ－４０１ １０６􀆰 ９５０ ６􀆰 ４５０ ５７６􀆰 ３８ ０􀆰 １４８９ ８３􀆰 ６９０ ２９􀆰 ７１０ ５４３􀆰 ５９０ ８０􀆰 ９４０ ２􀆰 ７５ ２６􀆰 ０１０ ３􀆰 ７００
Ｔ－４０１ ２９􀆰 ４６０ ５􀆰 ３９０ １４９􀆰 １５ ０􀆰 ２０３４ ３０􀆰 ５９０ ４􀆰 ２６０ １２６􀆰 ０８０ ２５􀆰 ６４０ ４􀆰 ９５ ３􀆰 ８２０ ０􀆰 ４４０
Ｐ－４０１ ０􀆰 ０５７ ０􀆰 ３８８ １􀆰 ２６ ０􀆰 ０８３８ ０􀆰 １０４ ０􀆰 ３４１ ０􀆰 １６２ ０􀆰 ０１４ ０􀆰 ０９ ０􀆰 ０４３ ０􀆰 ２９８
ＷＣ－４０１ ２４􀆰 ４４０ ２７􀆰 ６００ １５􀆰 ６０ ０􀆰 ６３８５ ２６􀆰 ３６０ ２５􀆰 ６８０ ７􀆰 ３３０ ４􀆰 ６８０ ２１􀆰 ６８ １９􀆰 ７６０ ５􀆰 ７２０
ＷＣ－４０２ ３０􀆰 ２００ １３􀆰 ３４０ １６􀆰 ４７ ０􀆰 ３７６１ １６􀆰 ４１０ ２７􀆰 １３０ １１􀆰 ４３０ ４􀆰 ３００ １２􀆰 １１ ２５􀆰 ９００ １􀆰 ２３０

　 　 根据常规分析ꎬ损占比较高ꎮ 通过高级

进一步分析ꎬ主要损在可避免内源损ꎬ通过改变

冷箱结构形式可以降低损ꎮ 脱乙烷 Ｔ－４０１ 可避

免内源损占比很低(１０􀆰 ９６％)ꎬ由于其结构复杂ꎬ
设备投资成本较高ꎬ通过改变结构形式降低可避免

内源损经济效益较差ꎬ不推荐ꎮ 水冷器 ＷＣ－４０１

与 ＷＣ－４０２ 损比例分布差异较大ꎬＷＣ－４０１ 可避

免内源损较低为 ３８􀆰 １２％ꎬ而 ＷＣ－４０２ 可避免内

源损大于 ５０％ꎬ造成这种差异主要原因是ꎬ制冷

压缩机 Ｋ－４０１ 增压后冷剂出口温度高于 Ｋ－４０２ 增

压后的出口温度ꎬ而水冷器出口温度相同ꎬ因此水冷

器 ＷＣ－４０１损受压缩机的性能影响更大ꎮ

􀅰５３２􀅰
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通过高级分析结果表明ꎬ大部分设备的损

由自身不可逆性造成的ꎬ提高设备自身的工作性能ꎬ
能够减少系统运行过程中的能量损失ꎬ此外对系统

的损分类表明ꎬ可避免内源比例最高ꎬ证明流程

中能量利用效率改进空间较大ꎮ

４　 结论

我国存在大量规模较小的油田伴生气ꎬ由于没

有合理且经济的回收技术ꎬ这些资源大部分被浪费ꎬ
本文中以某油田伴生气为研究基础ꎬ提出 ＧＳＰ 与混

合冷剂制冷液化联产工艺方案ꎬ通过从流程能耗、常
规分析、高等分析等角度对流程进行研究和对

比ꎬ主要结论如下ꎮ
(１)ＧＳＰ 与混合冷剂制冷液化联产方案可有效

实现油田伴生气的综合利用ꎬ可以提高整体系统的

热集成度ꎬ为油气田带来良好的社会效益和经济

效益ꎮ
(２)通过常规分析方法对液化联产方案中设

备进行有效能利用分析ꎬ发现液化联产方案中换热

器、压缩机以及水冷器损较大ꎮ
(３)根据高级进一步进行分析ꎬ进一步揭示

系统改进潜力ꎮ 高等分析发现ꎬ大多数设备总

损中可避免内源损占比最高ꎮ 压缩机数量多ꎬ可
避免内源损比例高ꎬ对压缩机效率进行改进ꎬ是减

小流程损最有效的措施ꎮ 其次通过减小冷箱夹点

温度ꎬ提升脱乙烷塔效率也可大幅降低流程总

损ꎮ 空冷器的可避免内源损和可避免外源损占

比均较高ꎬ降低空冷器损不仅可从自身内源损

入手ꎬ还可改善其他设备性能降低空冷器损ꎮ
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　 　 (上接第 ２３１ 页)
优化导流板、折流板及整流格栅等ꎬ实现锅炉烟气脱

硝系统的喷氨调平ꎬ降低氨逃逸ꎮ 改造完成投用后ꎬ
锅炉运行状况稳定ꎬ喷嘴结垢问题得到极大的改善ꎬ
氨逃逸率和 ＮＯｘ 浓度均满足相应指标ꎮ

(２)燃煤锅炉 ＳＣＲ 法烟气脱硝喷氨调平技术目

前已应用于多套装置ꎬ技术比较成熟ꎬ能够有效地控

制锅炉外排烟气中的氮氧化物(ＮＯｘ)浓度ꎬ同时氨

逃逸控制效果十分显著ꎮ 随着环保标准的日益严格

以及工程设计手段的日渐丰富ꎬ喷氨调平技术会得

到更广泛的应用与改进优化ꎮ 在国家可持续发展战

略及空气质量持续改善行动计划下ꎬ为实现低能耗、
高效率的烟气脱硝和超低排放环保治理贡献力量ꎮ
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