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(57)摘要

本发明涉及一种氯化铵生产废水的清洁处

理方法。具体步骤为：氯化铵分离提纯过程中，精

馏甲醇后残液分别经过二效蒸发系统、一效蒸发

系统和减压闪蒸系统，将二效蒸发系统和减压闪

蒸系统得到高氨氮和高COD含量的冷凝水直接回

用到氯乙酸法甘氨酸生产工艺中。将一效蒸发系

统得到的水通过真空低温蒸发系统处理，得到的

低氨氮冷凝水用作工业级氨水生产原材料，余残

液直接回用到氯乙酸法甘氨酸生产工艺中。该方

法设备投资小，蒸发冷凝水处理无害化，节能环

保，适用于氯乙酸法甘氨酸生产工艺。
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1.一种氯化铵生产废水的清洁处理方法，特征在于：具体步骤如下：

（1）在氯化铵分离提纯过程中，精馏甲醇后残液分别经过二效蒸发系统、一效蒸发系统

和减压闪蒸系统后，得到三种不同的蒸发冷凝液，二效蒸发系统和减压闪蒸系统的蒸发冷

凝液直接返回氯乙酸法甘氨酸生产系统，一效蒸发系统的蒸发冷凝液进行真空低温蒸发系

统处理，二效蒸发系统：一效蒸发系统：闪蒸蒸发系统内所用的水量之比为=3:5‑6:1‑2，一

效蒸发系统中的温度控制为100‑130℃，真空度控制为‑0.02  ~  ‑0.08Mpa，所产生的一效蒸

发冷凝液温度控制到50‑75℃，精馏甲醇后的残液包含1.6‑1.8%的甲醇，5‑7%的乌洛托品，

27‑30%的氯化铵，62‑66%的水；

（2）步骤（1）中进行真空低温蒸发系统处理得到的低氨氮水直接用缩合釜生产氨水，剩

余残液返回氯乙酸法的甘氨酸系统。

2.根据权利要求1所述的氯化铵生产废水的清洁处理方法，其特征在于：步骤（1）中一

效蒸发冷凝液，通过真空低温蒸发，控制温度为一效蒸发冷凝液进水温度50‑75℃，真空度

为‑0.05~  ‑0.1Mpa。

3.根据权利要求1所述的氯化铵生产废水的清洁处理方法，其特征在于：步骤（2）进行

真空低温蒸发系统处理的低氨氮水直接用缩合釜生产氨水，温度控制为30‑50℃，剩余残液

返回氯乙酸法的甘氨酸系统。

4.根据权利要求1所述的氯化铵生产废水的清洁处理方法，其特征在于：步骤（2）二效

蒸发系统的蒸发冷凝液与闪蒸系统的蒸发冷凝液以质量比为3:1‑2进行混合后，用于生产

甘氨酸。
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一种氯化铵生产废水的清洁处理方法

技术领域

[0001] 本发明属于氯乙酸法甘氨酸生产技术领域，特别是涉及一种氯化铵生产废水的清

洁处理方法。

背景技术

[0002] 目前，氯化铵的分离提纯技术采用公开号为CN1033303942A、名称为“一种从甘氨

酸母液中回收氯化铵的方法及设备”的发明专利，主要是精馏甲醇后残液分别经过二效蒸

发系统、一效蒸发系统和减压闪蒸系统后，经离心机离心得到氯化铵产品和氯化铵分离过

程中的蒸发冷凝液。因氯化铵蒸发冷凝液成分复杂，高氨氮和高COD，目前无经济及环保的

处理方法及技术。

[0003] 公开号为CN107573252A、名称为“一种氯乙酸生产甘氨酸过程中废水回收利用的

方法”的发明专利，利用氯化铵分离提纯过程中冷凝水组分的差异性，回用到甘氨酸合成的

不同工序中，因长时间回用后，对甘氨酸生产工艺控制和品质波动性较大，为了平衡甘氨酸

工艺及品质，对氯化铵分离提纯过程中冷凝水回用量有所控制，无端增加氯化铵分离过程

中的蒸发冷凝液处理成本。

[0004] 公开号为CN108658374A、名称为“一种甘氨酸生产废水的清洁处理方法”的发明专

利，利用盐酸调节氯化铵母液，将一、二蒸发冷凝液直接回用到甘氨酸生产工序，闪蒸冷凝

液进行低温蒸发系统，蒸发液经膜处理和生化处理排放，剩余残液回到甘氨酸生产工艺。该

法经过膜处理及生化处理，存在投资成本大，处理费用高等缺点。

发明内容

[0005] 为了克服现有技术的不足，本发明提供了一种氯化铵生产废水的清洁处理方法，

在氯化铵分离提纯过程中，精馏甲醇后残液分别经过二效蒸发系统、一效蒸发系统和减压

闪蒸系统后，一部分冷凝液会用到氯乙酸法甘氨酸生产系统，一部分冷凝液经真空低温蒸

发系统后，低氨氮冷凝水用作工业级氨水生产原材料，余残液直接回用到氯乙酸法甘氨酸

生产工艺中，实现清洁生产。

[0006] 本发明的实现，包括以下步骤：

[0007] （1）在氯化铵分离提纯过程中，甘氨酸生产精馏甲醇后残液分别经过二效蒸发系

统、一效蒸发系统和减压闪蒸系统后，得到三种不同的蒸发冷凝液，二效蒸发系统和减压闪

蒸系统的蒸发冷凝液直接返回氯乙酸法甘氨酸生产系统作催化剂乌洛托品化料水或甘氨

酸合成工艺补水。二效蒸发系统：一效蒸发系统：闪蒸蒸发系统内所用的水量之比为=3:5‑

6:1‑2。

[0008] （2）氯化铵母液经过一效蒸发系统时，一效蒸发系统内的加热器温度控制到100‑

130℃，真空度控制到‑0.02‑  ‑0.08Mpa，所产生一效蒸发冷凝液温度控制到50‑75℃。二效

蒸发系统的蒸发冷凝液与闪蒸系统的蒸发冷凝液以质量比为3:1‑2进行混合后，用于生产

甘氨酸。
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[0009] （3）将一效蒸发冷凝液，通过真空低温蒸发，控制温度为一效蒸发冷凝液进水温度

50‑75℃，真空度为‑0.05‑  ‑0.1Mpa。得到低氨氮的蒸发液和剩余残液。剩余残液直接返回

氯乙酸法甘氨酸生产系统作催化剂乌洛托品化料水或甘氨酸合成工艺补水。

[0010] （4）低氨氮的蒸发液用泵输送至甲醛制托品缩合釜生产氨水，反应温度控制到30‑

50℃，通过测反应液比重延长通氨时间，得到1%‑38%氨水。

[0011] 一、本方法有如下优点：

[0012] （1）解决氯化铵蒸发冷凝液长时间回用后，甘氨酸生产用水量不平衡问题，实现氯

乙酸法甘氨酸清洁生产。

[0013] 以前甘氨酸生产所有水量为清水，所产生的废水除少量用于乌洛托品配制外，其

他废水去污水处理厂；现在所有废水回用以后，为了保证甘氨酸生产的合格率和收率（水多

加能保证甘氨酸生产的合格率，但甘氨酸收率会因为水的多加而下降，所以加水量要保证

一个平衡），甘氨酸生产工艺用水是一定量的，每天除了回用的废水量，都有废水总量富余，

就相当于用废水富余的水量做氨水，甘氨酸生产用水量就能保持平衡。1吨甘氨酸产废水量

为1.33吨，1吨甘氨酸回用的于化乌洛托品和工艺用水量为1.16吨，1吨甘氨酸富余废水量

为0.17吨。

[0014] （2）本法具有工艺及设备简单，投资成本少，废水处理成本低，经过处理的废水一

部分用来生产工业级氨水外卖。

[0015] 本发明的技术方案中，精馏甲醇后的残液包含1.6‑1.8%左右甲醇，5‑7%左右

[0016] 的乌洛托品，27‑30%左右的氯化铵，62‑66%左右的水，因此二效蒸发水量：一效蒸

发水量：闪蒸蒸发水量=3:5‑6:1‑2。

[0017] 二效蒸发系统主要蒸发出来的水含量有0.8‑1%左右的甲醇，不适用于做氨水，

[0018] 用作工艺补水。一效蒸发系统主要蒸发出来的水2‑3%左右的乌洛托品，氨氮有

9000ppm左右，经过低温闪蒸后得到氨氮低于100PPm的水，低温闪蒸水做氨水，低温闪蒸剩

下的水用作乌洛托品化料和生产工艺用水。

[0019] 闪蒸系统的水氨氮有4000ppm左右，温度较低不利于继续低温蒸发，直接用

[0020] 于乌洛托品化料和生产工艺用水。

[0021] 二效蒸发系统与闪蒸系统的混合液用于生产甘氨酸，因为水质氨氮含量较低

[0022] 且能回收一定量的甲醇，两个混合的比例大约为3:1‑2，对甘氨酸纯度无影响，湿

粉甘氨酸的含量为95%以上，还有5%左右的水分和甲醇，大量使用废水后，工艺用水量增加，

用水量增多从水中带走的甘氨酸增加，甘氨酸收率由原来的85%降低到现在的83%。

[0023] 因为一效蒸发系统水量大且蒸发出来的水温较高（一效加热器在120℃，蒸

[0024] 发出来的冷凝水60℃左右，其他蒸发出来的冷凝水水温50℃以下），低温真空蒸发

以后剩余溶液可以提高乌洛托品的含量由原来3%提高到6%左右，有利于配制乌洛托品的浓

度。得到氨水的颜色为白色透明液体，溶度为20%以上（其他指标未检测），氨水主要应用于

燃煤的脱硝工艺。因此采用一效蒸发系统进行低温真空蒸发，并用于生产氨水产品。

附图说明

[0025] 图1为氯化铵生产废水的清洁处理工艺流程图。
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具体实施例

[0026] 实施例1

[0027] 生产120吨甘氨酸会产生1560m³甲醇母液，其中工艺用水量为140m³（化乌洛托品

用水和工艺补水量的总和），经甘氨酸生产精馏甲醇后残液量为230m³母液，分别经过二效

蒸发系统、一效蒸发系统和减压闪蒸系统后，一效加热器温度控制到115℃，真空度控制到‑

0.06Mpa，所产生一效蒸发冷凝液温度为60℃，水量为80.53m³。二效蒸发系统和减压闪蒸系

统的蒸发冷凝液量为72.27m³，其他水量均7.2m³在氯化铵产品中。将一效蒸发冷凝液温度

为60℃，水量为80.53m³，通过真空低温蒸发，真空度控制为‑0.095Mpa，低温蒸发的水量为

34.52m³，剩余量为46.01m³。将低温蒸发水用泵输送至甲醛制托品缩合釜生产氨水，反应温

度控制到41‑45℃，得到20.2%氨水。

[0028] 实施例2

[0029] 生产120吨甘氨酸会产生1560m³甲醇母液，其中工艺用水量为140m³（化乌洛托品

用水和工艺补水量的总和），经甘氨酸生产精馏甲醇后残液量为230m³母液，分别经过二效

蒸发系统、一效蒸发系统和减压闪蒸系统后，一效加热器温度控制到120℃，真空度控制到‑

0.08Mpa，所产生一效蒸发冷凝液温度为65℃，水量为86.2m³。二效蒸发系统和减压闪蒸系

统的蒸发冷凝液量为66.6m³，其他水量均7.2m³在氯化铵产品中。将一效蒸发冷凝液温度为

65℃，水量为86 .2m³，通过真空低温蒸发，真空度控制为‑0 .095Mpa，低温蒸发的水量为

45.4m³，剩余量为40.8m³。将低温蒸发水用泵输送至甲醛制托品缩合釜生产氨水，反应温度

控制到38‑43℃，得到21.4%氨水。

[0030] 实施例3

[0031] 生产120吨甘氨酸会产生1560m³甲醇母液，其中工艺用水量为140m³（化乌洛托品

用水和工艺补水量的总和），经甘氨酸生产精馏甲醇后残液量为230m³母液，分别经过二效

蒸发系统、一效蒸发系统和减压闪蒸系统后，一效加热器温度控制到130℃，真空度控制到‑

0.08Mpa，所产生一效蒸发冷凝液温度为75℃，水量为82.55m³。二效蒸发系统和减压闪蒸系

统的蒸发冷凝液量为74.85m³，其他水量均7.2m³在氯化铵产品中。将一效蒸发冷凝液温度

为55℃，水量为82.55m³，通过真空低温蒸发，真空度控制为‑0.05Mpa，低温蒸发的水量为

30.52m³，剩余量为42.8m³。将低温蒸发水用泵输送至甲醛制托品缩合釜生产氨水，反应温

度控制到40‑43℃，得到24.6%氨水。

[0032] 实施例4

[0033] 生产120吨甘氨酸会产生1560m³甲醇母液，其中工艺用水量为140m³（化乌洛托品

用水和工艺补水量的总和），经甘氨酸生产精馏甲醇后残液量为230m³母液，分别经过二效

蒸发系统、一效蒸发系统和减压闪蒸系统后，一效加热器温度控制到125℃，真空度控制到‑

0.02Mpa，所产生一效蒸发冷凝液温度为50℃，水量为88m³。二效蒸发系统和减压闪蒸系统

的蒸发冷凝液量为68.35m³，其他水量均7.2m³在氯化铵产品中。将一效蒸发冷凝液温度为

60℃，水量为88 .5m³，通过真空低温蒸发，真空度控制为‑0 .08Mpa，低温蒸发的水量为

42.35m³，剩余量为41.5m³。将低温蒸发水用泵输送至甲醛制托品缩合釜生产氨水，反应温

度控制到39‑42℃，得到22.7%氨水。
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图1
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