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摘要:为实现一甲胺的高效回收利用ꎬ以迈奇化学自产的二次甲胺溶液为研究对象ꎬ提出了加压精馏和冷凝吸收连续工艺ꎬ
通过流程模拟优化设计、小试试验验证以及工业化生产ꎬ证明了该工艺的可行性和实用性ꎮ 此工艺方法甲胺回收率为 ９８％以

上ꎬ二甲胺及三甲胺质量分数满足 ４０％甲胺水溶液标准ꎮ 该技术的开发成功可以大幅减少甲胺废气对环境的污染ꎬ同时提高
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　 　 Ｎ－甲基吡咯烷酮(ＮＭＰ)作为一种良好的极性

溶剂和化工中间体ꎬ广泛应用于锂离子电池、半导

体、液晶面板、超级电容电解液等行业ꎮ 吡咯烷酮传

统生产工艺以 １ꎬ４－丁二醇或顺酐为原料制备ꎬ大部

分厂商采用 １ꎬ４－丁二醇为原料的工艺路线ꎬ生产流

程一般为:１ꎬ４－丁二醇首先脱氢为 γ－丁内酯ꎬ再将

粗 γ－丁内酯净化后与一甲胺反应为粗吡咯烷酮ꎬ最
后经过精馏后得到产品ꎮ Ｎ－甲基吡咯烷酮和 γ－丁
内酯沸点仅相差 ２℃ꎬ单纯靠普通精馏提纯难度较

大ꎮ 为使 γ－丁内酯完全转化ꎬ绝大部分以 γ－丁内

酯与一甲胺制备 Ｎ－甲基吡咯胺酮的工艺都选择廉

价的一甲胺水溶液过量ꎬ以达到生产高品质 ＮＭＰ 的

目的[１－６]ꎮ
ＮＭＰ 胺化合成中一甲胺一般控制过量 ３％左

右ꎬＮＭＰ 粗产品进入精馏工艺处理ꎬＮＭＰ 粗产品中

过量一甲胺经后续脱胺塔处理ꎬ一般以 ３０％ ~ ４０％
的二次甲胺溶液形式回收ꎬ溶液中(简称二次甲胺)
含有氨、二甲胺、三甲胺、乙烷、乙胺、甲醇、丙酮、四
氢呋喃、环乙胺、哌啶、正丁醇、Ｎ－甲基吡咯烷、Ｎ－
甲基吡咯烷酮(ＮＭＰ)、γ－丁内酯、１ꎬ４－丁二醇等杂

质ꎮ 目前 Ｎ－甲基吡咯烷酮行业内大多直接将二次

甲胺按废液进行处理或直接用于生产普通级产品ꎬ
未见对二次甲胺溶液回收净化再利用的有关研究文

献报道[７]ꎮ
为解决二次甲胺的杂质去除问题ꎬ迈奇化学在

胺化制备 Ｎ－甲基吡咯烷酮行业内率先进行 ＮＭＰ 清

洁化生产技术方面研究ꎬ一方面对生产工艺进行优

化ꎬ合成过程中精准控制一甲胺过量ꎬ从源头控制一

甲胺水溶液的产生总量ꎻ另一方面和天津大学精馏

技术国家工程研究中心合作开展一甲胺的回收净化
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研究ꎮ 在本文中ꎬ研究人员创新提出加压精馏－冷
凝吸收连续工艺脱除回收甲胺水溶液中的杂质ꎬ并
在 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 中建立了二次甲胺水溶液净化回收模

拟流程ꎬ利用单参数变量优化法ꎬ重点对加压塔的回

流比、塔板数和进料板位置进行了优化设计ꎬ获得了

最优的流程工艺条件ꎮ 之后通过小试实验和工业生

产装置的运行ꎬ验证了模拟结果的准确性ꎮ 模拟和

实验结果证明ꎬ通过此工艺可有效实现二次甲胺溶

液中杂质的去除ꎬ获得接近一甲胺水溶液质量标准

的 ４０％一甲胺水溶液ꎬ提高了原料利用率ꎬ亦大幅

削减了废水中 ＣＯＤ、氨氮浓度等ꎬ有利于废水后续

生化处理ꎬ提高可生化性ꎬ为后续污水处理后回用打

下了良好的基础ꎬ实现了清洁化工业生产ꎮ

１　 原料与模拟流程

１􀆰 １　 原料组成

原料来自于迈奇化学 γ－丁内酯及 Ｎ－甲基吡咯

烷酮联合装置所产生的二次甲胺溶液ꎻ采用气相色

谱法和气相色谱－质谱检测方法分别对其检测ꎬ原
料组成如表 １ 所示ꎮ

表 １　 二次甲胺溶液组成 ％

物质 质量分数 物质 质量分数

一甲胺 ３６􀆰 ４０ Ｎ－甲基吡咯 １􀆰 ８０

二甲胺 ４􀆰 ７０ Ｎ－甲基甲酰 １􀆰 ００

三甲胺 １􀆰 ５０ 乙胺 １􀆰 ５０

Ｎ－甲基吡咯烷酮 １􀆰 １８ １ꎬ４－丁二醇 １􀆰 ００

Ｎ－甲基吡咯烷 ３􀆰 ６６ 氨 ０􀆰 ０６

四氢呋喃 ２􀆰 ６８ 水 ４３􀆰 ３２

环己胺 １􀆰 ２０ 　 　

１􀆰 ２　 模拟流程与方法

二次甲胺回收的加压精馏－吸收工艺流程模拟

见图 １ꎮ 二次甲胺溶液进入 Ｂ１ 加压精馏塔ꎬ塔釜采

出有机废水去往生化处理装置ꎬ塔顶采用部分冷凝

　 　 　 　 　 　 　

１—进料ꎻ２—塔顶出料ꎻ３—塔底出料ꎻ４—吸收液水ꎻ

５—吸收后产品出料ꎻ６—吸收后废气

Ｂ１—分离塔ꎻＢ２—吸收塔

图 １　 加压－吸收工艺模拟流程

回流ꎬ采出的气相直接通入 Ｂ２ 吸收塔用水吸收ꎻ吸
收塔塔釜为合格的一甲胺水溶液ꎬ少量不凝气则从

吸收塔塔顶排出ꎮ
加压精馏塔初始操作参数:塔板数 ５５ 块理论板ꎬ

第 ３４~３５ 块板进料ꎬ回流比 ２ꎬ进料量 ０􀆰 ３ Ｌ / ｍｉｎꎬ馏
出量 ０􀆰 １３ Ｌ / ｍｉｎꎬ压力 ０􀆰 ６ ＭＰａꎻ吸收塔顶吸收液水

的初始进料量 ０􀆰 １２３ Ｌ / ｍｉｎꎮ 模拟采用的热力学方

法为 ＮＲＴＬ 模型ꎬ加压塔和吸收塔采用严格计算的

Ｒａｄｆｒａｃ 模型ꎮ

２　 模拟结果及讨论

２􀆰 １　 初始条件计算结果

采用初值对模拟流程进行计算ꎬ所得产品流股

信息如表 ２ 所示ꎬ除三甲胺不满足要求外ꎬ其他组分

组成均已满足要求ꎬ需进一步对加压精馏塔进行模

拟优化设计ꎮ
表 ２　 产品出料计算值和要求值比对 ％

物质 ＣＨ５Ｎ Ｃ２Ｈ７Ｎ Ｃ３Ｈ９Ｎ ＮＨ３

测定值　 　 　 　 ４０􀆰 ０ ０􀆰 ０１４ ０􀆰 ７１ ０􀆰 ０６２

产品合格要求值 ４０􀆰 ０ ０􀆰 ４５０ ０􀆰 ２５ ０􀆰 １２０

　 　 注:其余为水ꎮ

２􀆰 ２　 加压精馏塔优化设计

在保证产品中二甲胺和三甲胺质量分数达标的

基础上ꎬ通过调节加压塔塔板数、进料板数、回流比

和馏出率ꎬ使精馏塔的能耗降低ꎬ最终实现对加压精

馏塔优化设计ꎮ
塔板数对杂质质量分数的影响见图 ２ꎮ

(ａ)二甲胺

(ｂ)三甲胺

图 ２　 塔板数对杂质质量分数的影响
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从图 ２ 可以看出ꎬ随着塔板数的增加ꎬ产品中

杂质二甲胺和三甲胺的质量分数都是逐渐减小

的ꎬ在塔板数增加到 ５５ 时ꎬ二甲胺的质量分数为

０􀆰 ０１％ꎬ三甲胺的质量分数为 ０􀆰 ２３％ꎬ达到产品合

格要求值ꎮ
进料板数对杂质含量的影响见图 ３ꎮ

(ａ)二甲胺

(ｂ)三甲胺

图 ３　 进料板数对杂质含量的影响

从图 ３ 可以看出ꎬ随着进料板数的增加ꎬ杂质二

甲胺质量分数的变化规律是先减小后增加ꎬ三甲胺

质量分数的变化规律是先稍微增加再减小ꎬ到进料

板数为 ４５ 左右时又急速地上升ꎮ 综合考虑 ２ 种杂

质的情况ꎬ在进料板数为 ３４ ~ ３５ 时ꎬ二甲胺和三甲

胺的质量分数分别为 ０􀆰 ０９％和 ０􀆰 １８％ꎬ都能达到产

品合格要求值ꎮ
图 ４ 是通过回流比的变化来调整产品中杂质

的质量分数ꎮ 随着回流比的增加ꎬ２ 种杂质的质量

分数都是逐渐减小的ꎬ考虑到能耗等情况ꎬ在回流

比为 ２ ~ ３ 时ꎬ二甲胺和三甲胺的质量分数分别为

０􀆰 ０８％和 ０􀆰 １９％ꎬ都能达到产品合格要求值ꎮ

(ａ)二甲胺

(ｂ)三甲胺

图 ４　 回流比对杂质含量的影响

图 ５ 表示的是馏出率对杂质质量分数影响ꎮ 随

着馏出率的增加ꎬ２ 种杂质的质量分数最初都是基

本不变的ꎬ当馏出率达到一定值时ꎬ２ 种杂质的质量

分数都有较大幅度的增加ꎮ 综合考虑 ２ 种杂质的含

量ꎬ在馏出率为 ０􀆰 １３ Ｌ / ｍｉｎ 时ꎬ二甲胺和三甲胺的

质量分数分别为 ０􀆰 ２５％和 ０􀆰 ２０％ꎬ满足产品合格要

求值ꎮ

(ａ)二甲胺

(ｂ)三甲胺

图 ５　 馏出率对杂质含量的影响

通过以上的分析可知ꎬ回流比 ２ ~ ３ꎬ塔板数为

５５ꎬ进料板为 ３４ ~ ３５ꎬ馏出率为 ０􀆰 １３ 时ꎬ二甲胺、三
甲胺杂质质量分数较为理想ꎬ满足产品合格要求值ꎮ

３　 小试试验验证

３􀆰 １　 试验方案

依据模拟流程及结果进行试验验证ꎬ在脱氨塔

条件不变的情况下ꎬ回收二次甲胺溶液中的甲胺作

为原料ꎬ采用加压间歇蒸馏蒸出甲胺液体与蒸馏水

混合ꎬ加压蒸馏塔操作及结构参数依照模拟优化结

果设置ꎮ
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２０２０ 年 ９ 月 宋国全等:Ｎ－甲基吡咯烷酮生产中一甲胺净化回收工艺开发与工业化生产

３􀆰 ２　 加压间歇精馏装置

加压间歇精馏塔塔釜为 １ ５００ ｍＬ 加热炉ꎬ精馏

柱直径 Φ３８ ｍｍꎬ填料类型为 Φ３×３ 的 θ 环填料ꎬ填
料高度 １􀆰 ８ ｍꎻ塔顶不锈钢蒸馏水瓶及安全瓶与塔

体密封相连ꎬ装置外接压力控制器 １ 套ꎬ如图 ６
所示ꎮ

１—加热炉ꎻ２—加热棒ꎻ３—液位计ꎻ４—精馏塔ꎻ５—冷凝器ꎻ

６—塔顶蒸馏水瓶ꎻ７—安全瓶

图 ６　 加压塔小试装置示意图

操作过程:３６􀆰 ４％二次甲胺溶液 １ ２００ ｍＬ 加入

塔釜ꎬ对装置密闭进行密闭操作ꎬ高压氮气加压后ꎬ
于 ０􀆰 ６ ＭＰａ 加压蒸馏ꎻ开启塔顶循环水冷凝ꎬ塔顶

采出口接入蒸馏水瓶ꎬ蒸馏水瓶内装入 ２００ ｍＬ 蒸

馏水用于吸收甲胺气体ꎬ过程中不断采集蒸馏水

瓶内液体及塔釜液体进行分析测试ꎮ 蒸馏至塔顶

温度迅速上升时停止加热ꎬ塔体冷却后释放压力ꎬ
关停冷凝水ꎮ
３􀆰 ３　 试验结果及讨论

３􀆰 ３􀆰 １　 塔顶、塔釜温度曲线

图 ７ 中展示了间歇精馏过程中塔顶塔釜的温

度变化ꎬ甲胺蒸馏过程塔顶塔底温度与模拟温度

相差不到 ２℃ꎬ塔釜从 １４０℃上升至 １６０℃ꎬ塔顶保

持在 ４５℃左右ꎬ说明模拟计算结果与实际情况比

较吻合ꎮ

１—塔顶ꎻ２—塔釜

图 ７　 实验过程塔顶塔釜温度随时间变化趋势

实验过程中ꎬ吸收瓶内气体管口应接气体分布

器ꎬ使气体以小气泡形式吸收ꎬ并且气速不可过大ꎬ
保持在 ０􀆰 ３ ~ ０􀆰 ５ ｍ / ｓ 为宜ꎮ 塔顶蒸出的甲胺溶于

水中放热量较大ꎬ若不进行冷却ꎬ水体温度最终可升

至 １００℃ꎮ 为避免释放压力时甲胺损失比较大ꎬ需
要进行冷却吸收ꎬ吸收剂温度保持在 ２５℃左右ꎬ甲
胺就可以完全吸收ꎬ与模拟结果一致ꎮ
３􀆰 ３􀆰 ２　 塔顶组成变化

表 ３ 中为最终吸收塔中的甲胺水溶液组成ꎬ甲
胺水溶液中各组分比例均满足产品要求ꎮ 从组分情

况可以看出ꎬ甲胺各组分以及水之间不存在共沸ꎬ一
甲胺收率(见表 ４)最少的 １ 次也达到了 ９７􀆰 ９％ꎮ

表 ３　 吸收塔中的甲胺水溶液组成 ％

物质 ＣＨ５Ｎ Ｃ２Ｈ７Ｎ Ｃ３Ｈ９Ｎ ＮＨ３

测定值 ４０􀆰 ５ ０􀆰 １６ ０􀆰 １２ ０􀆰 ０７

表 ４　 工业化装置的收率 ％

次数
第一次

小试试验

第二次

小试试验

第三次

小试试验

第四次

小试试验

收率 ９８􀆰 ３ ９８􀆰 ６ ９７􀆰 ９ ９８􀆰 ４

４　 工业化生产

４􀆰 １　 净化装置设计

二次甲胺回收系统包括二次甲胺加压精馏塔和

吸收塔 ２ 部分ꎮ 加压精馏塔采用整填料ꎬ塔顶气相

出料ꎬ设置丝网除沫器ꎬ以除去塔顶气相中的小液

滴ꎻ塔顶设置回流管和槽式液体分布器对塔顶进料

进行初始分布ꎮ 塔中下部进料ꎬ进料口以上设置两

段规整填料ꎬ每段填料层之间设置 １ 套液体收集器

和再分布器对塔内液体进行收集再分布ꎻ回流比控

制在 ２~３ꎬ馏出量 /进料量约为 ０􀆰 ４ꎻ塔顶温度保持

在 ４１~４４℃ꎬ塔釜 １３７ ~ １４０℃ꎮ 吸收塔冷却吸收净

化的甲胺ꎬ采用循环水冷却ꎬ吸收塔吸收水的进料量

为分离塔处理量的 ４０％左右ꎮ
４􀆰 ２　 工业化装置产品分析结果

工业化装置在运行过程中分别抽取每 １００ ｈ 等

间距时间段的一甲胺回收率ꎬ见表 ５ 所示ꎻ表 ６ 为工

业化装置的运行结果ꎮ 由表可见ꎬ工业化装置的产

品优于模拟结果ꎬ同时ꎬ符合 ＨＧ / Ｔ ２９７２—１９９９ 工

业 ４０％一甲胺水溶液标准中的一等品ꎬ个别指标接

近或超过优等品要求ꎮ
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表 ５　 工业化装置的收率

时间 / ｈ ０~１００ １００~２００ ２００~３００ ３００~４００

收率 / ％ ９８􀆰 １ ９８􀆰 ５ ９８􀆰 ０ ９８􀆰 ３

表 ６　 工业化装置产品分析结果 ％

物质 测定值 一等品合格要求值 优等品合格要求值

ＣＨ５Ｎ ４０􀆰 ９ ４０􀆰 ０ ４０

Ｃ２Ｈ７Ｎ ０􀆰 ０１２ ０􀆰 ２５ ０􀆰 ２０

Ｃ３Ｈ９Ｎ ０􀆰 １１ ０􀆰 １５ ０􀆰 １０

ＮＨ３ ０􀆰 ０５ ０􀆰 ０８ ０􀆰 ０２

５　 结语

通过对二次迈奇化学二次甲胺溶液组成进行分

析ꎬ与天津大学精馏技术中心合作提出了二次甲胺

回收的加压精馏－冷凝吸收连续工艺ꎬ脱除甲胺水

溶液中的杂质ꎬ实现了一甲胺的回收利用ꎮ 通过流

程模拟优化设计、小试试验验证以及工业化生产ꎬ证
明了该工艺的可行性和实用性ꎮ 迈奇化学工业化

二次甲胺回收净化系统目前已在 ２ 套 ＧＢＬ / ＮＭＰ
联合装置中配套运行ꎬ经过多年优化脱胺及净化

操作ꎬ目前精制后的甲胺达到新鲜甲胺的标准

(ＨＧ / Ｔ ２９７２—１９９９)ꎬ甲胺回收率可达到 ９８％以

上ꎬ且运行稳定ꎮ
该技术的开发成功可以大幅减少甲胺废气对环

境的污染ꎬ同时提高了企业的经济效益ꎬ对胺化制备

Ｎ－甲基吡咯烷酮行业二次甲胺溶液再利用及其工

业化具有重要意义ꎮ
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