
Ｍａｙ ２０２６ 现代化工 第 ４６ 卷第 ５ 期

Ｍｏｄｅｒｎ Ｃｈｅｍｉｃａｌ Ｉｎｄｕｓｔｒｙ ２０２６ 年 ５ 月

甲烷氧化偶联制乙烯的不同分离流程
对比研究

常大山１ꎬ２ꎬ罗淑娟２ꎬ韦　 力２ꎬ陈光进１∗

(１.中国石油大学(北京)化学工程与环境学院ꎬ北京 １０２２４９ꎻ
２.中石化(北京)化工研究院有限公司ꎬ北京 １０００１３)

摘要:为研究甲烷氧化偶联制乙烯(ｏｘｉｄａｔｉｖｅ ｃｏｕｐｌｉｎｇ ｏｆ ｍｅｔｈａｎｅꎬＯＣＭ)不同分离流程的物耗、能耗、主要设备操作条件ꎬ采
用 Ｓｙｍｍｅｔｒｙ 分别对深冷分离和中冷油吸收分离工艺进行建模计算ꎮ 结果表明ꎬ深冷分离的主要设备在 ３􀆰 ６ ＭＰａ、－１００℃条件

下进行操作ꎬ中冷油吸收分离的主要设备在 ２􀆰 ７ ＭＰａ、－４０℃条件下进行操作ꎮ ２ 种分离方案均获得摩尔分数 ９９􀆰 ９５％聚合级

乙烯产品ꎬ深冷分离方案的乙烯产品摩尔回收率为 ９８％ꎬ综合能耗是 ６６８􀆰 ６ ｋｇｏｅ / ｔ 乙烯ꎻ中冷油吸收分离方案的乙烯产品摩

尔回收率为 ９５％ꎬ综合能耗是 ６２９􀆰 ９ ｋｇｏｅ / ｔ 乙烯ꎬ中冷油吸收分离方案综合能耗达到新建乙烯装置能耗要求最低准入ꎮ
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　 　 乙烯是重要的石油化工原料ꎬ其产量、生产规模

和生产技术是衡量一个国家石油化工水平高低的重

要标志ꎮ 近年来ꎬ我国乙烯需求量和产能增长量逐年

上涨[１]ꎮ 整体上ꎬ我国乙烯行业处于扩张周期ꎬ２０２４
年总产能为 ５ ８３９ 万 ｔ / ａꎬ２０２５—２０２８ 年ꎬ我国将新增

产能 ２ ５４０ 万 ｔ / ａꎬ届时产能将达到 ８ ３７９ 万 ｔ / ａ[２]ꎮ
甲烷氧化偶联制乙烯是甲烷与氧气在催化剂表面发

生选择性偶联ꎬ生成乙烯、乙烷等 Ｃ２ 烃类产物的工

艺过程ꎬ于 １９８２ 年由 Ｋｅｌｌｅｒ 等[３] 首次提出ꎮ ＯＣＭ

工艺是一种将甲烷转化为高附加值乙烯的重要工艺

路线ꎬ对于拓宽乙烯原料来源ꎬ降低石油依赖ꎬ优化

我国一次能源结构有重要作用ꎮ
ＯＣＭ 反应具有非常复杂的反应机理网络ꎬ因此

产物组成包含未反应甲烷、ＣＯｘ 副产物、水蒸气以及

多种烃类组分ꎬ使得后续分离纯化面临巨大挑战ꎮ
当前研究显示ꎬ优化反应器设计与催化剂配方可提

升反应性能ꎬ但分离流程的效率往往成为制约工

艺工业化应用的关键因素ꎮ 在对 ＯＣＭ 反应产物
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进行分离并制备聚合级乙烯产品时ꎬ成熟的工业

方法是深冷分离法或油吸收法[４－８] ꎬ深冷分离法是

在低于 －１００℃温位下ꎬ对产品气进行逐级冷却并

使用精馏分离的方法ꎻ油吸收法一般是利用 Ｃ３、
Ｃ４、Ｃ５、芳烃油品作为吸收剂ꎬ利用吸收剂对产品

气中各组分的溶解度不同来实现目的ꎬ中国石化

北京化工研究院从 ２０ 世纪 ７０ 年代就开始进行乙

烯裂解气的中冷油吸收的研究ꎬ该技术先后在丹

阳化肥厂、常州化工厂、北京化工三厂等建立了 １０
余套装置[９] ꎮ

利用流程模拟软件 Ｓｙｍｍｅｔｒｙ 进行 ＯＣＭ 工艺的

产物分离方案研究ꎬ可以针对乙烯产品进行系统性

对比ꎬ为碳足迹量化研究提供支撑数据ꎬ为 ＯＣＭ 工

艺的工业应用提供可靠决策依据ꎮ

１　 反应基础及分离工艺

１􀆰 １　 反应基础

根据罗淑娟等[５－８] 研究结果ꎬＯＣＭ 经济的分离

工艺主要为深冷分离工艺和中冷油吸收工艺流程ꎮ
在流程模拟时ꎬ根据前期实验评价数据ꎬ２ 种方案的

固定床反应器入口条件均设置为:催化剂床层入口

温度 ８１５℃ꎻ反应器恒温 ８５０℃ꎻ进料烷氧比(甲烷 /

氧气摩尔比)２􀆰 ８ ∶１ꎻ进料烷水比(甲烷 /水摩尔比)
１ ∶１􀆰 ９ꎻ反应压力为 ０􀆰 ０８ ＭＰａꎮ 反应器中发生的反

应均设置为:甲烷的单程摩尔转化率是 ３５􀆰 ３％ꎮ
ＯＣＭ 反应网络复杂ꎬ至少 １６ 个反应方程ꎬ但其中碳

三及以上组分总量小于 １％[１０]ꎬ为简化计算ꎬ将复杂

反应网络进行简化ꎬ设定产物为 Ｃ２Ｈ６、Ｃ２Ｈ４、Ｃ３、
ＣＯ、ＣＯ２ꎬ对应产物的收率分别为 ４􀆰 １３％、１３􀆰 ７％、
１􀆰 ９％、６􀆰 ９％、８􀆰 ５％ꎮ 同时设置甲烷化反应器ꎬ将
ＯＣＭ 产物中的 ＣＯ 转化为 ＣＨ４ 以提高物料利用率ꎬ
设定 ＣＯ 转化率为 １００％ꎮ
１􀆰 ２　 深冷分离工艺

将甲烷、氧气、水按照比例混合预热后发生

ＯＣＭ 反应ꎬ生成乙烯、乙烷等物质ꎬ将生成物中的水

进行冷却、分液、汽提并进行回用ꎮ 合成气经过三段

压缩后进行脱二氧化碳、脱水ꎬ再经过两段压缩后进

行深冷分离ꎬ经过脱甲烷塔分离甲烷与碳二组分ꎬ分
离后的甲烷气含有大量一氧化碳ꎮ 向甲烷气中配入

氢气ꎬ使用低温镍基合金甲烷化催化剂ꎬ向甲烷气中

配制氢气ꎬ将一氧化碳转化成甲烷并循环利用ꎮ 脱

甲烷塔的液相经过乙烯塔精馏得到摩尔分数

９９􀆰 ９５％以上聚合级乙烯ꎬ副产 Ｃ２＋组分ꎮ 深冷分离

工艺的流程示意图如图 １ 所示ꎮ

Ｅ－１—换热器ꎻＥ－２—ＯＣＭ 反应器预热器ꎻＥ－３—ＯＣＭ 反应器ꎻＥ－４—一段压缩机入口冷却器ꎻ
Ｅ－５—分液器ꎻＥ－６—水汽提塔ꎻＥ－７—压缩机(１~３ 段)ꎻＥ－１０—脱碳塔ꎻＥ－１１—再生塔ꎻ

Ｅ－１２—脱水塔ꎻＥ－１３—压缩机(４~５ 段)ꎻＥ－１５—脱甲烷塔ꎻＥ－１６—乙烯塔ꎻＥ－１７—甲烷化反应器

图 １　 ＯＣＭ 反应深冷分离全流程示意图

　 　 在深冷分离工艺中ꎬ低温冷量的使用主要集中

在脱甲烷塔的塔顶(操作温度为－９４􀆰 ２℃)、乙烯塔

顶(操作温度为 － ２３􀆰 ６℃)ꎬ 因此装置至少需要
－１００℃冷量ꎮ 深冷分离系统的制冷系统根据需要

使用的温位不同有不同的制冷工艺ꎬ一般分为单制

冷剂制冷系统、重叠式制冷系统、混合冷剂制冷系

统[１１]ꎬ在 ＧＢ / Ｔ ５０４４１—２０１６«石油化工设计能耗计

算标准»中并未规定－１００℃温位冷量的能耗折算系

数ꎬ因此通过模拟乙烯 －丙烯重叠式制冷系统将
－１００℃温位冷量的耗能情况折算为－ ４０℃ 温位冷
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量、循环水、电耗量ꎮ
１􀆰 ３　 中冷油吸收分离工艺

与深冷分离流程不同的是ꎬ在中冷油吸收流程

中ꎬ五段压缩机出口的混合气体与循环的 Ｃ３ 吸收溶

剂在吸收塔中逆流接触ꎬ经过吸收后的甲烷、一氧化

碳混合气夹带部分 Ｃ３ꎬ为减少 Ｃ３ 组分损失ꎬ混合气

与 Ｃ６ 经过再吸收塔逆流吸收ꎮ 向再吸收后的混合

气配入氢气ꎬ设置甲烷化反应器将混合气中的一氧

化碳转化为甲烷循环利用ꎮ Ｃ３ 经过碳三解吸塔解

吸后的塔顶气体进入乙烯塔ꎬ经过分馏即可得到摩

尔分数 ９９􀆰 ９５％以上聚合级乙烯产品ꎮ 循环 Ｃ６ 溶

剂经过碳六解吸塔解吸后得到的 Ｃ３ 循环再利用ꎬ
中冷油吸收分离工艺的流程如图 ２ 所示ꎮ 由于需

要使用 Ｃ３、Ｃ６ 作为物理吸收溶剂ꎬ因此需要定期

加入一定量新鲜 Ｃ３、Ｃ６ 并抽出部分混合 Ｃ３、Ｃ６ 以

保证吸收溶剂的效果ꎮ 在中冷油吸收分离工艺

中ꎬ为保证乙烯和乙烷的吸收效果ꎬ装置需要使用

－４０℃冷量ꎮ

Ｅ－１—换热器ꎻＥ－２—ＯＣＭ 反应器预热器ꎻＥ－３—ＯＣＭ 反应器ꎻＥ－４—一段压缩机入口冷却器ꎻ
Ｅ－５—分液器ꎻＥ－６—水汽提塔ꎻＥ－７—压缩机(１~３ 段)ꎻＥ－１０—脱碳塔ꎻＥ－１１—再生塔ꎻ

Ｅ－１２—脱水塔ꎻＥ－１３—压缩机(４~５ 段)ꎻＥ－１７—甲烷化反应器ꎻＥ－３１—吸收塔ꎻ
Ｅ－３２—碳三解吸塔ꎻＥ－３３—再吸收塔ꎻＥ－３４—碳六解吸塔ꎻＥ－３５—乙烯塔ꎻＥ－３６—乙烷塔

图 ２　 ＯＣＭ 反应中冷吸收分离全流程示意图

２　 结果与讨论

２􀆰 １　 物料消耗与产品组成对比

从分离原理上ꎬ中冷油吸收工艺需要添加 Ｃ３ 组

分作为吸收剂ꎬ采用相似相溶原理回收反应气中的

Ｃ２ꎬ同时需要添加 Ｃ６ 回收夹带的 Ｃ３ꎬ因此原料消耗

中会比深冷分离流程增加 Ｃ３、Ｃ６ 原料ꎬ所有原料和

产品的物料平衡如表 １ 所示ꎮ ２ 种分离方案都按照

获取摩尔分数 ９９􀆰 ９５％聚合级乙烯产品计算ꎬ中冷

油吸收分离工艺的乙烯产品为 １ ４２２􀆰 ８ ｋｇ / ｈꎬ比深

冷分离工艺低 ３９􀆰 ４ ｋｇ / ｈꎮ 按照 ＯＣＭ 反应器中的

乙烯收率计算ꎬ深冷分离方案的乙烯摩尔回收率

为 ９８％ꎬ中冷油吸收分离流程的乙烯摩尔回收率

为 ９５％ꎮ

表 １　 ２ 种分离方案物料平衡对比 ｋｇ / ｈ

项目

序号

深冷分离 中冷油吸收分离

原料 产品 原料 产品

物料名称 流率 物料名称 流率 物料名称 流率 物料名称 流率

１ 甲烷 ３６３２􀆰 １ 汽提后含油污水 ８６８５􀆰 ５ 甲烷 ３６３２􀆰 １ 汽提后含油污水 ９０４８􀆰 ２０

２ 氧气 ８９５９􀆰 ７ 汽提废气 ２０􀆰 ０ 氧气 ８９５９􀆰 ７ 汽提废气 ５３􀆰 ９０

３ 除盐水 １１８０􀆰 ０ 二氧化碳酸性气 ３５９６􀆰 ６ 除盐水 １１８０􀆰 ０ 二氧化碳酸性气 ３５９６􀆰 ６０

４ 新鲜胺液 １２９０􀆰 ０ 乙烯气 １４６２􀆰 ２ 新鲜胺液 １２９０􀆰 ０ 乙烯气 １４２２􀆰 ８０

５ 氢气 ３２６􀆰 ６ 乙烷、丙烷 ５３３􀆰 ３ 氢气 ３２６􀆰 ６ 乙烷 ５５４􀆰 ７０

􀅰２２２􀅰
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续表

项目

序号

深冷分离 中冷油吸收分离

原料 产品 原料 产品

物料名称 流率 物料名称 流率 物料名称 流率 物料名称 流率

６ 　 　 废胺液 ４６０􀆰 １ 补充碳三 ８００􀆰 ０ 抽出碳三 ７９５􀆰 ７８

７ 　 　 分子筛脱水 ５２４􀆰 ５ 补充碳六 ３０２􀆰 ０ 抽出碳六 ２７７􀆰 １４

８ 　 　 废甲烷气 １０６􀆰 ２ 　 　 废胺液 ４５１􀆰 ８０

９ 　 　 　 　 　 　 分子筛脱水 １９２􀆰 ００

１０ 　 　 　 　 　 　 废甲烷气 ９７􀆰 ６０

２􀆰 ２　 主要设备操作参数对比

从分离流程上看ꎬ深冷分离流程主要在 ３􀆰 ６ ＭＰａ、
－１００℃左右条件下进行深冷分离ꎮ 中冷油吸收分

离流程主要在 ２􀆰 ７ ＭＰａ、－４０℃左右条件下进行吸收

分离ꎬ但需要增加吸收塔、碳三解吸塔、再吸收塔、碳
六解吸塔、乙烷塔等塔设备ꎬ２ 种分离流程的主要设

备的操作条件见表 ２ 所示ꎮ

表 ２　 ２ 种分离方案主要设备操作参数对比

项目

序号

深冷分离 中冷油吸收分离

位号 名称 温度 / ℃ 压力 / ＭＰａ 位号 名称 温度 / ℃ 压力 / ＭＰａ

１ Ｅ－１３ 压缩机(４~５ 段) １１９􀆰 ２ ３􀆰 ７ Ｅ－１３ 压缩机(４~５ 段) １０７􀆰 ５ ２􀆰 ８

２ Ｅ－１５ 脱甲烷塔 －９２􀆰 ９ / ０􀆰 ８ ３􀆰 ６ Ｅ－１７ 甲烷化反应器 １６０ ２􀆰 ６

３ Ｅ－１６ 乙烯塔 －９２􀆰 ９ / －１ ２􀆰 ３ Ｅ－３１ 吸收塔 －３０􀆰 ６ / ８ ２􀆰 ７

４ Ｅ－１７ 甲烷化反应器 １６０ ３􀆰 ５ Ｅ－３２ 碳三解吸塔 ２２􀆰 １ / ６４􀆰 ３ ２􀆰 ３

５ 　 　 　 　 Ｅ－３３ 再吸收塔 －２０ ２􀆰 ６

６ 　 　 　 　 Ｅ－３４ 碳六解吸塔 １６􀆰 ８ / １４９ ０􀆰 ８

７ 　 　 　 　 Ｅ－３５ 乙烯塔 －２８ / ２５􀆰 ５ ２􀆰 ３

８ 　 　 　 　 Ｅ－３６ 乙烷塔 －１８􀆰 １ / ３７ １􀆰 ５

２􀆰 ３　 能耗对比

首先对不同分离方案中的能量网络进行部分优

化ꎬ主要包括:①ＣＯＭ 反应和甲烷化反应都是强放

热反应ꎬ进行反应器余热回收以副产蒸气ꎬ作为压缩

机动力源或者蒸气管网补充ꎮ ②将 ＯＣＭ 反应器出

口的气体进行充分余热回收ꎬ余热用于较低温度精

馏塔再沸器热源ꎮ ③低温精馏塔出口介质尽可能进

行低温冷量回用ꎬ以降低制冷系统热负荷ꎮ ④气体

降压较多时进行膨胀节能ꎬ尽可能回收能量ꎮ ⑤对

－１００℃乙烯－丙烯重叠制冷系统进行模拟计算ꎬ并
将－１００℃冷负荷转换为电、循环水和－４０℃冷负荷

消耗量ꎮ
不同分离方案主要耗能工质是 ＯＣＭ 反应器预

热燃料(仅开车工况使用)、循环水、电、低压蒸气、
净化空气、氮气、－４０℃冷量等ꎬ对分离方案进行能

量优化后可以副产 １０、０􀆰 ３ ＭＰａ 蒸气和电、－４０℃冷

量ꎮ 由于中冷油吸收流程比深冷分离流程多 ４ 台塔

设备系统ꎬ因此循环水和低压蒸气耗量更大ꎮ 根据

ＧＢ / Ｔ ５０４４１—２０１６«石油化工设计能耗计算标准»
分别计算 ２ 种分离方案的耗能情况[１２]ꎬ装置的能耗

按照下式计算:
Ｅ ＝ ∑(ＧｉＣｉ) ＋ ∑Ｑｉ (１)

式中ꎬＥ 为耗能体系的能耗ꎬ正值时表示消耗能源ꎬ
负值时表示输出能源ꎻＧ ｉ 为燃料、电、氢气及耗能工

质消耗量ꎬ消耗时记为正值ꎬ输出时记为负值ꎻＣ ｉ 为

燃料、电、氢气及耗能工质的能耗折算值ꎻＱｉ 为耗能

体系与外界交换热量所折成的标准能源量ꎬ输入时

记为正值ꎬ输出时记为负值ꎮ
单位能耗按照下式计算:

ｅ ＝ Ｅ / Ｇ (２)

式中ꎬｅ 为单位能耗ꎬｋｇｏｅ / ｔꎻＥ 为能耗体系的能耗ꎬ
ｋｇｏｅ / ｈꎻＧ 为耗能体系的产品量ꎬｔ / ｈꎮ

不同分离方案耗能情况对比如表 ３ 所示ꎮ 从表

３ 中可以看出ꎬ深冷分离方案的综合能耗是 ６６８􀆰 ６

􀅰３２２􀅰



现代化工 第 ４６ 卷第 ５ 期

ｋｇｏｅ / ｔ 乙烯ꎬ中冷油吸收分离方案的能耗是 ６２９􀆰 ９
ｋｇｏｅ / ｔ 乙烯ꎬ深冷分离方案的综合能耗比中冷油吸

收分离方案的综合能耗比高 ６􀆰 １％ꎮ 虽然中冷油

吸收分离方案的乙烯产量更低ꎬ且塔系统数量比

深冷分离方案多 ４ 台套ꎬ装置消耗的压缩空气和

氮气有所增加ꎬ同时有 ２ 台设备需要使用低压蒸

气作为塔釜再沸器能源ꎬ但－１００℃下的乙烯－丙烯

重叠制冷系统的能耗转换为循环水、电和－４０℃温

位能耗后ꎬ综合能耗远大于－４０℃下的制冷系统综

合能耗ꎮ

表 ３　 能耗计算汇总及单位产品能耗对比

分离方案

耗能工质

序号 名称 折算单位 折算值

深冷分离

消耗量

单位 数量

设计能耗 /

(ｋｇｏｅ􀅰ｈ－１)

单位能耗 /

(ｋｇｏｅ􀅰ｈ－１)

中冷油吸收分离

消耗量

单位 数量

设计能耗 /

(ｋｇｏｅ􀅰ｈ－１)

单位能耗 /

(ｋｇｏｅ􀅰ｈ－１)

１ 电 ｋｇｏｅ / ｋＷｈ ０􀆰 ２ ｋＷｈ ３５３５􀆰 ２ 　 ７７７􀆰 ８ ５３１􀆰 ９ ｋＷｈ ２３２８􀆰 ０ 　 ５１２􀆰 ２ ３６０􀆰 ０

２ １０ ＭＰａ 级蒸气 ｋｇｏｅ / ｔ ９２􀆰 ０ ｔ －１３􀆰 ３ －１２２３􀆰 ６ －８３６􀆰 ８ ｔ －１３􀆰 ７ －１２６０􀆰 ４ －８８５􀆰 ８

３ ０􀆰 ７ ＭＰａ 级蒸气 ｋｇｏｅ / ｔ ７２􀆰 ０ ｔ ０􀆰 ０ ０􀆰 ０ ０􀆰 ０ ｔ ２􀆰 １ １４８􀆰 ３ １０４􀆰 ２

４ ０􀆰 ３ ＭＰａ 级蒸气 ｋｇｏｅ / ｔ ６６􀆰 ０ ｔ ７􀆰 ８ ５１４􀆰 ２ ３５１􀆰 ７ ｔ １０􀆰 ８ ７１１􀆰 ２ ４９９􀆰 ８

５ －４０℃ ｋｇｏｅ / ＭＪ ０􀆰 ０４６ ＭＪ １５３６３􀆰 ４ ７０６􀆰 ７ ４８３􀆰 ３ ＭＪ １１７００􀆰 １ ５３８􀆰 ２ ３７８􀆰 ３

６ 循环水 ｋｇｏｅ / ｔ ０􀆰 ０６０ ｔ ２５９６􀆰 ５ １５５􀆰 ８ １０６􀆰 ５ ｔ ２６６９􀆰 ５ １６０􀆰 ２ １１２􀆰 ６

７ 压缩空气 ｋｇｏｅ / Ｎｍ３ ０􀆰 ０３８ ｍ３ ４４０􀆰 ０ １６􀆰 ７ １１􀆰 ４ Ｎｍ３ ７００􀆰 ０ ２６􀆰 ６ １８􀆰 ７

８ 氮气 ｋｇｏｅ / Ｎｍ３ ０􀆰 １５０ ｍ３ ２００􀆰 ０ ３０􀆰 ０ ２０􀆰 ５ Ｎｍ３ ４００􀆰 ０ ６０􀆰 ０ ４２􀆰 ２

单位能耗合计(ｋｇｏｅ / ｔ 乙烯) ６６８􀆰 ６ ６２９􀆰 ９

３　 结论

(１)分别采用深冷分离和中冷油吸收分离对

ＯＣＭ 反应产物进行分离方案设计ꎬ２ 种分离方案均

得到大于摩尔分数 ９９􀆰 ９５％聚合级乙烯产品ꎬ深冷

分离方案的摩尔回收率为 ９８％ꎬ中冷油吸收分离方

案的回收率为 ９５％ꎮ
(２)对 ２ 种分离方案的物料消耗进行对比ꎬ当

采用完全相同的进料量和反应转化率时ꎬ深冷分离

方案能得到 １ ４６２􀆰 ２ ｋｇ / ｈ 的聚合级乙烯产品ꎬ中冷

油吸收分离方案能得到 １ ４２２􀆰 ８ ｋｇ / ｈ 聚合级乙烯产

品ꎮ 同时得到 ２ 种分离方案碳二及以上组分、甲烷

气等产品组分产量ꎮ
(３)对 ２ 种分离方案的综合能量消耗进行对

比ꎬ深冷分离方案的综合能耗是 ６６８􀆰 ６ ｋｇｏｅ / ｔ 乙烯ꎬ
中冷油吸收分离方案的综合能耗是 ６２９􀆰 ９ ｋｇｏｅ / ｔ 乙
烯ꎬ中冷油吸收分离方案的综合能耗达到 ＧＢ
３０２５１—２０２４«炼化行业单位产品能源消耗限额»中
对新建乙烯装置能耗要求最低准入ꎮ 虽然中冷油吸

收分离方案的乙烯产量更低ꎬ精馏塔数量更多ꎬ但－
１００℃温位综合能耗远大于－ ４０℃ 温位综合能耗ꎮ
基于 ２ 种分离方案的物料消耗和能量消耗ꎬ需要进

一步研究 ＯＣＭ 分离工艺的全生命周期碳足迹水平ꎬ
并研究低物耗反应工艺、低能耗分离工艺ꎬ为 ＯＣＭ

反应工业化提供决策支撑数据ꎮ
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