
(19)中华人民共和国国家知识产权局

(12)发明专利

(10)授权公告号 

(45)授权公告日 

(21)申请号 201710645133.8

(22)申请日 2017.08.01

(65)同一申请的已公布的文献号 

申请公布号 CN 107445180 A

(43)申请公布日 2017.12.08

(73)专利权人 青岛长荣化工科技有限公司

地址 266000 山东省青岛市平度市新河生

态化工科技产业基地复水路1号

(72)发明人 韩忠山　韩明序　杨松慧　徐洪贵　

(74)专利代理机构 青岛中天汇智知识产权代理

有限公司 37241

代理人 刘晓娟　郝团代

(51)Int.Cl.

C01C 1/16(2006.01)

C07C 209/86(2006.01)

C07C 211/05(2006.01)

C07C 211/48(2006.01)

C02F 9/10(2006.01)

(56)对比文件

CN 101205103 A,2008.06.25,

CN 105541604 A,2016.05.04,

CN 102381795 A,2012.03.21,

审查员 吕艳玲

 

(54)发明名称

一种胺盐废水的处理工艺

(57)摘要

本发明涉及一种胺盐废水的处理工艺，属于

化工生产技术领域。本发明的胺盐废水的处理工

艺，以氨水代替氢氧化钠液碱回收作为缚酸剂的

叔胺，依次经中和、干燥、蒸馏处理，得到回收胺，

收率95％，纯度99％，含水0.05％，可以套用于缚

酸，中和产生的氯化铵废水依次经蒸发、结晶、过

滤，得到副产的氯化铵，含水约6％，可用作农铵，

同时蒸发得到的回收水，经配氨后套用于中和。

本发明的处理工艺成本较低，物尽其用，具有原

子经济性，且处理过程无三废排放，实现了清洁

生产。
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1.一种胺盐废水的处理工艺，其特征在于，具体包括以下步骤：

（1）中和：在中和釜中，加入胺盐废水，搅拌，用冷却水控制中和反应过程温度为0～40

℃，逐渐加入氨水至pH=7～9，加氨完毕继续搅拌，静置，分出水相即为铵盐废水，油相转移

至干燥釜；

（2）干燥：搅拌，加入浓度为30%～70%的液碱萃取脱水，液碱与油相体积比为0.01～1:

1,加毕液碱继续搅拌，静置，分出水相，油相转移至蒸馏釜；

（3）蒸馏：将油相用0.01～0.6MPa的低压蒸汽加热蒸馏，真空度为0～0.1MPa，收集馏出

液即为回收胺，蒸馏残液转移至中和釜与下一批胺盐废水合并处理；

（4）蒸发：将步骤（1）获得的铵盐废水加入蒸发器，用0.01～0.6MPa的低压蒸汽加热蒸

发浓缩，至氯化铵达到过饱和，浓缩液趁热转移至结晶釜，蒸发出的水蒸汽用冷却水冷凝即

得回收水；

（5）配氨：将步骤（4）获得的回收水加入配氨釜，用冷却水控制配氨过程温度为0～40

℃，向其中通入氨气，检控氨水浓度，当氨水浓度为10%～20%时，停止通入氨气，氨水待用于

步骤（1）；

（6）结晶：在结晶釜中，搅拌，用冷却水冷却氯化铵过饱和液，至温度降至40℃，氯化铵

结晶析出形成晶浆；

（7）过滤：启动离心机，将步骤（6）获得的晶浆加入离心机中，离心过滤完毕，将滤

饼——副产氯化铵卸出并包装，滤液即母液返回步骤（4）与新鲜的铵盐废水合并蒸发浓缩；

所述的胺为三乙胺、N,N-二甲基苯胺或N,N-二乙基苯胺，胺盐为三乙胺盐酸盐、N,N-二

甲基苯胺盐酸盐或N,N-二乙基苯胺盐酸盐，胺盐废水为三乙胺盐酸盐、N,N-二甲基苯胺盐

酸盐或N,N-二乙基苯胺盐酸盐的水溶液。

2.根据权利要求1所述一种胺盐废水的处理工艺，其特征在于，所述步骤（1）中的铵盐

废水为氯化铵水溶液。

3.根据权利要求1所述一种胺盐废水的处理工艺，其特征在于，所述步骤（2）中的碱为

氢氧化钠，液碱为氢氧化钠水溶液。

4.根据权利要求1所述一种胺盐废水的处理工艺，其特征在于，所述步骤（2）中调节搅

拌转速为60～150r/min，分离出水相后，检测水相——液碱浓度，当液碱浓度＜30%时通过

蒸除部分水提浓，保持液碱浓度在30%～70%套用。

5.根据权利要求1所述一种胺盐废水的处理工艺，其特征在于，所述步骤（4）中的蒸发

为三效蒸发。

6.根据权利要求1所述一种胺盐废水的处理工艺，其特征在于，所述步骤（6）中调节搅

拌转速为60～120r/min，冷却速率为0.1～5℃/min。

7.根据权利要求1所述一种胺盐废水的处理工艺，其特征在于，所述冷却水为循环冷却

水，温度为0～35℃。

8.根据权利要求1所述一种胺盐废水的处理工艺，其特征在于，所述步骤（7）中的离心

机为全衬塑PE材质的离心机，滤布为尼龙材质的100～400目滤布。
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一种胺盐废水的处理工艺

技术领域

[0001] 本发明属于化工生产技术领域，具体涉及一种胺盐废水的处理工艺。

背景技术

[0002] 酯是一类重要的化工产品，应用领域广阔。低分子量的酯可用作溶剂，分子量较大

的酯是良好的增塑剂。许多带有支链的醇形成的酯是优良的润滑油。酯还可用于香料、香

精、化妆品、肥皂和药品等工业。

[0003] 酯通常由羧酸与醇直接反应制得——直接酯化反应，但是对于一些活性较低、空

间位阻较大的羧酸或醇，直接酯化反应难以进行，采取酰氯醇解反应是较为可行的方法。

[0004] RCOCl+R1OH＝RCOOR1+HCl                        (1)

[0005] 酰氯可推广到除碳酰氯外的其它酰氯，如亚磷酰氯、磷酰氯、膦酰氯、磺酰氯等。这

些酰氯醇解反应生成的酯具有特殊的功能，属于专用与精细化学品。

[0006] PCl3+3ROH＝(RO)3P+3HCl                       (2)

[0007] POCl3+3ROH＝(RO)3PO+3HCl                      (3)

[0008] RSO2Cl+R1OH＝RSO3R1+HCl                        (4)

[0009] 从反应式(1)～(4)可见，酰氯醇解反应的副产物都是氯化氢(HCl)。副产物HCl必

须及时地去除，否则裂解目标产物——酯,生成酸和氯代烃。

[0010] RXOOR1+HCl＝RXOOH+R1Cl                       (5)

[0011] (RO)3P+HCl＝(RO)2POH+RCl                     (6)

[0012] (RO)3PO+HCl＝(RO)2POOH+RCl                   (7)

[0013] 式(5)中：R、R1——烷基；X——C、SO。

[0014] 副产物氯化氢的存在对目标产物酯的收率影响巨大,必须在它生成的第一时间脱

除。原料酰氯和目标产物酯遇水易水解，尤其在碱性条件下，故不能采用无机碱在原位脱除

氯化氢，因无机碱与氯化氢反应生成水。

[0015] 为便于控制反应，避免副产物氯化氢降解目标产物——酯，通常采用芳烃作溶剂，

三乙胺、N,N-二甲基苯胺或N,N-二乙基苯胺作缚酸剂，在原位与氯化氢反应生成固体的胺

盐。

[0016] NR1R22+HCl＝R1R22N·HCl                          (8)

[0017] 反应混合物中含有固体的胺盐，影响流动性，后处理时首先水洗，使胺盐溶于水而

被分出，留下目标产物——酯在溶剂中，再通过蒸馏分离即可得到纯净的酯。

[0018] 为节约成本，保护环境，必须对胺盐溶于水产生的胺盐废水进行处理，回收胺套

用。通常采用氢氧化钠液碱回收胺。

[0019] R1R22N·HCl+NaOH＝NR1R22+NaCl+H2O               (9)

[0020] 用氢氧化钠回收胺存在一些不足之处，主要表现在：氢氧化钠价格较贵，回收胺成

本较高；产生含氯化钠的废水，几乎无使用价值；废水中含有有机物，COD超标，排放污染环

境。因此，对传统的胺盐废水的处理工艺进行改进，确定一种胺盐废水的处理新工艺，具有
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重要的现实意义。

发明内容

[0021] 针对降低成本、减少废水排放的需要，本发明的目的在于提供一种胺盐废水的处

理工艺。

[0022] 本发明采取的技术方案为：

[0023] 一种胺盐废水的处理工艺，具体包括以下步骤：

[0024] (1)中和：在中和釜中，加入胺盐废水，搅拌，用冷却水控制中和反应过程温度为0

～40℃，逐渐加入氨水至pH＝7～9，加氨完毕继续搅拌，静置，分出水相即为铵盐废水，油相

转移至干燥釜；

[0025] (2)干燥：搅拌，加入浓度为30％～70％的液碱萃取脱水，液碱与油相体积比为

0.01～1:1,加毕液碱继续搅拌，静置，分出水相，油相转移至蒸馏釜；

[0026] (3)蒸馏：将油相用0.01～0.6MPa的低压蒸汽加热蒸馏，真空度为0～0.1MPa，收集

馏出液即为回收胺，蒸馏残液转移至中和釜与下一批胺盐废水合并处理；

[0027] (4)蒸发：将步骤(1)获得的铵盐废水加入蒸发器，用0.01～0.6MPa的低压蒸汽加

热蒸发浓缩，至氯化铵达到过饱和，浓缩液趁热转移至结晶釜，蒸发出的水蒸汽用冷却水冷

凝即得回收水；

[0028] (5)配氨：将步骤(4)获得的回收水加入配氨釜，用冷却水控制配氨过程温度为0～

40℃，向其中通入氨气，检控氨水浓度，当氨水浓度为10％～20％时，停止通入氨气，氨水待

用于步骤(1)；

[0029] (6)结晶：在结晶釜中，搅拌，用冷却水冷却氯化铵过饱和液，至温度降至40℃，氯

化铵结晶析出形成晶浆；

[0030] (7)过滤：启动离心机，将步骤(6)获得的晶浆加入离心机中，离心过滤完毕，将滤

饼——副产氯化铵卸出并包装，滤液即母液返回步骤(4)与新鲜的铵盐废水合并蒸发浓缩。

[0031] 进一步的，所述的胺为能牢固缚住氯化氢、不溶于水或微溶于水的弱碱性叔胺，包

括三乙胺、N,N-二甲基苯胺或N,N-二乙基苯胺等。

[0032] 进一步的，所述的胺盐为上述叔胺的盐酸盐，包括三乙胺盐酸盐、N,N-二甲基苯胺

盐酸盐或N,N-二乙基苯胺盐酸盐等。

[0033] 进一步的，所述的胺盐废水为上述叔胺盐酸盐的水溶液，包括三乙胺盐酸盐废水、

N,N-二甲基苯胺盐酸盐废水或N,N-二乙基苯胺盐酸盐废水。

[0034] 进一步的，所述的铵盐废水为氨水与胺盐废水作用产生的氯化铵水溶液。

[0035] 进一步的，所述步骤(2)中的碱为氢氧化钠，液碱为氢氧化钠水溶液。

[0036] 进一步的，所述步骤(2)中调节搅拌转速为60～150r/min，分离出水相后，检测水

相——液碱浓度，当液碱浓度＜30％时通过蒸除部分水提浓，保持液碱浓度在30％～70％

套用。

[0037] 进一步的，所述步骤(4)中的蒸发为三效蒸发，其中第一效利用生蒸汽加热，第二

效和第三效利用前一效产生的二次蒸汽加热，过程节能。

[0038] 进一步的，所述步骤(6)中调节搅拌转速为60～120r/min，冷却速率为0.1～5℃/

min。
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[0039] 进一步的，所述冷却水为循环冷却水，温度为0～35℃，以之作冷媒，节水，节能。

[0040] 进一步的，所述步骤(7)中的离心机为全衬塑PE材质的离心机，滤布为尼龙材质的

100～400目滤布，耐氯离子腐蚀，同时可以过滤出微细颗粒的氯化铵，获得的湿铵可以干燥

也可以不干燥就可用作农铵。

[0041] 本发明的操作步骤(1)～(7)，是胺盐废水的处理工艺过程步骤，过程均为常见的

反应过程和单元操作，技术上可靠，经济上合理。

[0042] 本发明的有益效果为：

[0043] 本发明的采用中和工艺处理胺盐废水，回收胺，以廉价的氨水代替价格较贵的氢

氧化钠液碱，成本较低，每回收1吨胺节省450-650元，年节省100-150万元；干燥工艺中：回

收胺用浓液碱萃取脱水，处理速度快，脱水效果好，使含水可达0.5％以下，而且回收液碱经

蒸发提浓就可套用，规避传统石灰干燥剂存在的固体废渣排放问题；蒸馏工艺中：再次提

纯，除去全部高沸点杂质和部分水分，使回收胺的纯度达99.5％以上，含水在0.05％以下，

质量优于新鲜的胺；)蒸发工艺中：浓缩氯化铵废水并回收蒸发的含氨水，采用三效蒸发方

式，与传统单效蒸发比较节约蒸汽约70％；配氨工艺中：采用蒸发回收水配制氨水，氨水套

用于步骤(1)的中和工艺，实现循环经济、废水零排放和清洁生产；结晶工艺中：冷却热的氯

化铵浓缩液，使析出氯化铵晶体，采用循环水代替一次性冷却水或冷冻盐水作冷媒，节水，

节能；过滤工艺中：回收氯化铵固体，处理速度快，含水量在7％以下，符合农铵标准要求，无

需干燥，节能。

附图说明

[0044] 图1为本发明的工艺流程示意图。

具体实施方式

[0045] 下面结合附图和实施方式对本发明作进一步详细的说明。

[0046] 一种胺盐废水的处理工艺，所采用的装置具体如下：

[0047] 中和：在1000L搪玻璃反应釜中进行,反应釜带有夹套和搅拌，夹套通入冷却水降

温，搅拌转速通过变频器控制。

[0048] 干燥：在具有蒸馏和萃取多功能的装置中进行，干燥釜为1000L碳钢材质的搅拌

釜，搅拌转速由变频器控制，釜外带有夹套，当需要蒸除部分水分时，才在夹套中通入蒸汽

加热。

[0049] 蒸馏：在321不锈钢材质的蒸馏单元操作装置中进行，蒸馏釜容积500L。

[0050] 蒸发：在钛材制造的三效蒸发器中进行，蒸发能力200L/h水。

[0051] 配氨：在具有回流冷凝功能的装置中进行，配氨釜材质为碳钢、容积500L，带有夹

套和搅拌，夹套和回流冷凝器中通入冷却水控制配氨温度，搅拌为恒速搅拌。

[0052] 结晶：在带有夹套和搅拌的500L搪玻璃釜中进行，夹套通入冷却水控制结晶速率

和温度，搅拌器通过变频器控制搅拌转速。

[0053] 过滤：离心机为全衬塑PE材质的平板离心机，型号为PSB1200型，转鼓直径1200，转

速800r/min，分离因数430，电机功率15kw，滤布为尼龙材质的200目滤布。

[0054] 所述冷却水为循环冷却水，温度为15～30℃。

说　明　书 3/6 页

5

CN 107445180 B

5



[0055] 实施例1三乙胺盐酸盐废水的处理

[0056] (1)中和：在中和釜中，加入三乙胺盐废水400L，调节搅拌转速为80～120r/min，用

冷却水控制中和反应过程温度为15～40℃，逐渐加入15％～20％氨水至pH＝7～8，加氨时

间30min，加氨完毕继续搅拌10min，静置5min，分出水相即氯化铵废水，油相转移至干燥釜；

[0057] (2)干燥：调节搅拌转速为60～120r/min，加入浓度为50％～60％的液碱萃取脱

水，液碱与油相体积比为0.5～1:1,加毕液碱继续搅拌5min，静置5min，分出水相，油相转移

至蒸馏釜，检测水相——液碱浓度，当浓度＜50％时将分出的水相再转移至干燥釜，通过蒸

除部分水提浓，保持液碱浓度在50％～60％套用；

[0058] (3)蒸馏：将油相用0.05～0.1MPa的蒸汽加热蒸馏，在常压下蒸馏至料温升至105

℃，收集馏出液即为回收三乙胺，当出料速度明显变慢时停止蒸馏，蒸馏残液转移至中和釜

与下一批三乙胺盐酸盐废水合并处理，回收三乙胺收率87％，纯度99.8％，含水0.05％；

[0059] (4)蒸发：将步骤(1)获得的氯化铵废水连续加入一效蒸发器，用0.3～0.4MPa的蒸

汽加热，氯化铵废水接着依次进入二效和三效蒸发器，蒸发浓缩至氯化铵达到过饱和，温度

为90～120℃，趁热转移至结晶釜，蒸发出的水蒸汽用冷却水冷凝即得回收水；

[0060] (5)配氨：将步骤(4)获得的回收水取300L加入配氨釜，启动搅拌，用冷却水控制配

氨过程温度为15～40℃，向其中通入氨气，检控氨水浓度，当氨水浓度在15％～20％范围

时，停止通入氨气，氨水待用于步骤(1)；

[0061] (6)结晶：在结晶釜中，调节搅拌转速为80～120r/min，在夹套中通入冷却水冷却

氯化铵过饱和液，冷却速率为1～2℃/min,降温至40℃，氯化铵结晶析出形成晶浆，固含量

约为30％；

[0062] (7)过滤：放好滤布，启动离心机，将步骤(6)获得的晶浆加入离心机的转鼓内，离

心过滤完毕，将滤饼——副产氯化铵卸出，检测含水6.4％，装入吨袋，滤液——母液返回步

骤(4)与新鲜的铵盐废水合并蒸发浓缩。

[0063] 实施例2N,N-二甲基苯胺盐酸盐废水的处理

[0064] (1)中和：在中和釜中，加入N,N-二甲基苯胺盐酸盐废水400L，调节搅拌转速为80

～120r/min，用冷却水控制中和反应过程温度为15～40℃，逐渐加入12％～17％氨水至pH

＝7～8，加氨时间30min，加氨完毕继续搅拌10min，静置5min，分出水相即氯化铵废水，油相

转移至干燥釜；

[0065] (2)干燥：调节搅拌转速为60～120r/min，加入浓度为40％～50％的液碱萃取脱

水，液碱与油相体积比为0.5～1:1,加毕液碱继续搅拌10min，静置5min，分出水相，油相转

移至蒸馏釜，检测水相——液碱浓度，当浓度＜40％时将分出的水相再转移至干燥釜，通过

蒸除部分水提浓，保持液碱浓度在40％～50％套用；

[0066] (3)蒸馏：将油相用0.1～0.2MPa的蒸汽加热蒸馏，真空度为0.6～0.95MPa，蒸馏至

料温升至140℃，收集馏出液即为回收N,N-二甲基苯胺，当出料速度明显变慢时停止蒸馏，

蒸馏残液转移至中和釜与下一批N,N-二甲基苯胺盐酸盐废水合并处理，回收N,N-二甲基苯

胺收率92％，纯度99.7％，含水0.03％；

[0067] (4)蒸发：将步骤(1)获得的氯化铵废水连续加入一效蒸发器，用0.3～0.4MPa的蒸

汽加热，氯化铵废水接着依次进入二效和三效蒸发器，蒸发浓缩至氯化铵达到过饱和，温度

为90～120℃，趁热转移至结晶釜，蒸发出的水蒸汽用冷却水冷凝即得回收水；
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[0068] (5)配氨：将步骤(4)获得的回收水取300L加入配氨釜，启动搅拌，用冷却水控制配

氨过程温度为15～40℃，向其中通入氨气，检控氨水浓度，当氨水浓度在12％～17％范围

时，停止通入氨气，氨水待用于步骤(1)；

[0069] (6)结晶：在结晶釜中，调节搅拌转速为80～120r/min，在夹套中通入冷却水冷却

氯化铵过饱和液，冷却速率为1～2℃/min,降温至40℃，氯化铵结晶析出形成晶浆，固含量

约为30％；

[0070] (7)过滤：放好滤布，启动离心机，将步骤(6)获得的晶浆加入离心机的转鼓内，离

心过滤完毕，将滤饼——副产氯化铵卸出，检测含水约6.6％，装入吨袋，滤液——母液返回

步骤(4)与新鲜的铵盐废水合并蒸发浓缩。

[0071] 实施例3N,N-二乙基苯胺盐酸盐废水的处理

[0072] (1)中和：在中和釜中，加入N,N-二乙基苯胺盐酸盐废水400L，调节搅拌转速为80

～120r/min，用冷却水控制中和反应过程温度为15～40℃，逐渐加入10％～15％氨水至pH

＝7～8，加氨时间30min，加氨完毕继续搅拌10min，静置5min，分出水相即氯化铵废水，油相

转移至干燥釜；

[0073] (2)干燥：调节搅拌转速为60～120r/min，加入浓度为30％～40％的液碱萃取脱

水，液碱与油相体积比为0.5～1:1,加毕液碱继续搅拌10min，静置5min，分出水相，油相转

移至蒸馏釜，检测水相——液碱浓度，当浓度＜30％时将分出的水相再转移至干燥釜，通过

蒸除部分水提浓，保持液碱浓度在30％～40％套用；

[0074] (3)蒸馏：将油相用0.1～0.2MPa的蒸汽加热蒸馏，真空度为0.6～0.95MPa，蒸馏至

料温升至150℃，收集馏出液即为回收N,N-二乙基苯胺，当出料速度明显变慢时停止蒸馏，

蒸馏残液转移至中和釜与下一批N,N-二乙基苯胺盐酸盐废水合并处理，回收N,N-二乙基苯

胺收率93％，纯度99.6％，含水0.04％；

[0075] (4)蒸发：将步骤(1)获得的氯化铵废水连续加入一效蒸发器，用0.3～0.4MPa的蒸

汽加热，氯化铵废水接着依次进入二效和三效蒸发器，蒸发浓缩至氯化铵达到过饱和，温度

为90～120℃，趁热转移至结晶釜，蒸发出的水蒸汽用冷却水冷凝即得回收水；

[0076] (5)配氨：将步骤(4)获得的回收水取300L加入配氨釜，启动搅拌，用冷却水控制配

氨过程温度为15～40℃，向其中通入氨气，检控氨水浓度，当氨水浓度在10％～15％范围

时，停止通入氨气，氨水待用于步骤(1)；

[0077] (6)结晶：在结晶釜中，调节搅拌转速为80～120r/min，在夹套中通入冷却水冷却

氯化铵过饱和液，冷却速率为1～2℃/min,降温至40℃，氯化铵结晶析出形成晶浆，固含量

约为30％；

[0078] (7)过滤：放好滤布，启动离心机，将步骤(6)获得的晶浆加入离心机的转鼓内，离

心过滤完毕，将滤饼——副产氯化铵卸出，检测含水约6.3％，装入吨袋，滤液——母液返回

步骤(4)与新鲜的铵盐废水合并蒸发浓缩。

[0079] 以廉价的氨水代替价格较贵的氢氧化钠液碱，处理工艺胺盐废水，回收用作缚酸

剂的叔胺，成本较低；回收得到的胺、水，循环使用，副产氯化铵用作农铵，做到物尽其用，具

有原则经济性；处理过程无三废排放，绿色环保，实现了清洁生产。

[0080] 以上所述并非是对本发明的限制，应当指出：对于本技术领域的普通技术人员来

说，在不脱离本发明实质范围的前提下，还可以做出若干变化、改型、添加或替换，这些改进
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和润饰也应视为本发明的保护范围。
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