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一种PSPI生产过程中高COD浓度废水处理回

收工艺

(57)摘要

本发明公开了一种PSPI生产过程中高COD浓

度废水处理回收工艺，包括以下步骤，废水经过

收集后进入废水收集罐中，再经过废液泵一送入

酸碱中和处理罐中调节pH值至7‑9，然后通过废

液泵二送入溶剂回收罐中进行蒸馏分别得到水

相和油相，水相进入水相储存罐中，之后进行统

一处理排放，油相进入油相储存罐，之后将油相

通入连续精馏装置中进行精馏分离得到NMP有机

溶剂并于成品罐中进行储存。本发明采用上述结

构的一种PSPI生产过程中高COD浓度废水处理回

收工艺，减低废水中COD浓度的同时，还可以将其

中的NMP有机溶剂回收利用，废水中的COD降低后

处理过程更加简单，处理时间和处理成本降低，

并且大幅度减少废水处理量。
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1.一种PSPI生产过程中高COD浓度废水处理回收工艺，其特征在于：包括以下步骤，废

水经过收集后进入废水收集罐中，再经过废液泵一送入酸碱中和处理罐中调节pH值至7‑9，

然后通过废液泵二送入溶剂回收罐中进行蒸馏分别得到水相和油相，水相进入水相储存罐

中，之后进行统一处理排放，油相进入油相储存罐，之后将油相通入连续精馏装置中进行精

馏分离得到NMP有机溶剂并于成品罐中进行储存；

碱性液体存储罐通过计量泵与酸碱中和处理罐相连通，酸碱中和处理罐中设置有pH控

制仪，pH控制仪通过控制器一与计量泵相连接，废水收集罐中设置有液位计，液位计通过控

制器二与废液泵一相连接。

2.根据权利要求1所述的一种PSPI生产过程中高COD浓度废水处理回收工艺，其特征在

于：连续精馏装置为多个结构相同的精馏分离机构通过缓存罐串联组成的，精馏分离机构

包括精馏塔、冷凝器和回流罐，精馏塔顶端流出的轻组分依次经冷凝器和回流罐再回到精

馏塔的中部，精馏塔底端流出的重组分流进废液收集罐。

3.根据权利要求2所述的一种PSPI生产过程中高COD浓度废水处理回收工艺，其特征在

于：连续精馏装置包括依次连接的一级精馏分离机构和二级精馏分离机构，一级精馏分离

机构包括精馏塔一、冷凝器一和回流罐一，精馏塔一顶端流出的轻组分依次经冷凝器一和

回流罐一再回到精馏塔一的中部，二级精馏分离机构包括精馏塔二、冷凝器二和回流罐二，

精馏塔二顶端流出的轻组分依次经冷凝器二和回流罐二再回到精馏塔二的中部，精馏塔一

底端和精馏塔二底端流出的重组分均流进废液收集罐；

精馏塔一的进料口通过缓存罐一与油相储存罐相连通，精馏塔二的进料口通过缓存罐

二与回流罐一相连通，成品罐通过缓存罐三与回流罐二相连通。

4.根据权利要求3所述的一种PSPI生产过程中高COD浓度废水处理回收工艺，其特征在

于：油相储存罐、缓存罐一、缓存罐二和缓存罐三的出料口均设置有运输泵。

5.根据权利要求4所述的一种PSPI生产过程中高COD浓度废水处理回收工艺，其特征在

于：冷凝器二与捕集器相连通。

6.根据权利要求4所述的一种PSPI生产过程中高COD浓度废水处理回收工艺，其特征在

于：精馏塔一为常压精馏处理，温度为80～90℃，回流比取为1。

7.根据权利要求4所述的一种PSPI生产过程中高COD浓度废水处理回收工艺，其特征在

于：精馏塔二为减压蒸馏，温度为60～75℃，真空度1mmHg，回流比在轻馏分段控制在1.0～

1.5，过渡馏分段控制在2～3。

8.根据权利要求1所述的一种PSPI生产过程中高COD浓度废水处理回收工艺，其特征在

于：油相储存罐中NMP有机溶剂的含量为80％～90％。

9.根据权利要求1所述的一种PSPI生产过程中高COD浓度废水处理回收工艺，其特征在

于：成品罐中NMP有机溶剂的含量为99％以上。
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一种PSPI生产过程中高COD浓度废水处理回收工艺

技术领域

[0001] 本发明涉及废水处理技术领域，特别是涉及一种PSPI生产过程中高COD浓度废水

处理回收工艺。

背景技术

[0002] 污水中通常含有无机类污染物(酸、碱、盐和重金属离子等)、有机物污染物(烷烃、

烯烃、酮、醚、酚、醛等有机碳氢化合物)、生物类污染物(含细菌、病毒等病原微生物)。光敏

性聚酰亚胺(PSPI)生产过程中通常产生大量的废水，废水中含有1wt％的盐酸和亚硫酸、

10‑20wt％的NMP溶剂、0.5‑0.7wt％的钠离子盐和少量固体颗粒。

[0003] 一般处理方式采用“酸碱中和调节+沉淀+重金属捕捉+高压臭氧电解+精密吸附捕

捉+光催化反应+高级氧化”工艺进行污水处理。

[0004] 现有技术的缺陷和不足：

[0005] 1.通过现有技术对含NMP有机溶剂的高COD废水进行处理，污水池等占地面积受现

场场地制约比较大，且工艺繁琐，过程中产生的污泥等需二次处理，处理成本较高；

[0006] 2.NMP有机溶剂是一种选择性强和稳定性好的极性溶剂，具有毒性低、沸点高、溶

解力强、不易燃、可生物降解、可回收利用、使用安全和适用于多种配方用途等优点。通过原

有工艺处理，废水中残留的NMP有机溶剂被分解，无法达到回收利用的目的，对于企业来说

变相增加了生产成本。

发明内容

[0007] 本发明的目的是提供一种PSPI生产过程中高COD浓度废水处理回收工艺，以解决

上述废水中的NMP有机溶剂被分解无法回收利用和废水处理工艺复杂的问题。

[0008] 为实现上述目的，本发明提供了一种PSPI生产过程中高COD浓度废水处理回收工

艺，包括以下步骤，废水经过收集后进入废水收集罐中，再经过废液泵一送入酸碱中和处理

罐中调节pH值至7‑9，然后通过废液泵二送入溶剂回收罐中进行蒸馏分别得到水相和油相，

水相进入水相储存罐中，之后进行统一处理排放，油相进入油相储存罐，之后将油相通入连

续精馏装置中进行精馏分离得到NMP有机溶剂并于成品罐中进行储存；

[0009] 碱性液体存储罐通过计量泵与酸碱中和处理罐相连通，酸碱中和处理罐中设置有

pH控制仪，pH控制仪通过控制器一与计量泵相连接，废水收集罐中设置有液位计，液位计通

过控制器二与废液泵一相连接。

[0010] 优选的，连续精馏装置为多个结构相同的精馏分离机构通过缓存罐串联组成的，

精馏分离机构包括精馏塔、冷凝器和回流罐，精馏塔顶端流出的轻组分依次经冷凝器和回

流罐再回到精馏塔的中部，精馏塔底端流出的重组分流进废液收集罐。

[0011] 优选的，连续精馏装置包括依次连接的一级精馏分离机构和二级精馏分离机构，

一级精馏分离机构包括精馏塔一、冷凝器一和回流罐一，精馏塔一顶端流出的轻组分依次

经冷凝器一和回流罐一再回到精馏塔一的中部，二级精馏分离机构包括精馏塔二、冷凝器
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二和回流罐二，精馏塔二顶端流出的轻组分依次经冷凝器二和回流罐二再回到精馏塔二的

中部，精馏塔一底端和精馏塔二底端流出的重组分均流进废液收集罐；

[0012] 精馏塔一的进料口通过缓存罐一与油相储存罐相连通，精馏塔二的进料口通过缓

存罐二与回流罐一相连通，成品罐通过缓存罐三与回流罐二相连通。

[0013] 优选的，油相储存罐、缓存罐一、缓存罐二和缓存罐三的出料口均设置有运输泵。

[0014] 优选的，冷凝器二与捕集器相连通。

[0015] 优选的，精馏塔一为常压精馏处理，温度为80～90℃，回流比取为1。

[0016] 优选的，精馏塔二为减压蒸馏，温度为60～75℃，真空度1mmHg，回流比在轻馏分段

控制在1.0～1.5，过渡馏分段控制在2～3。

[0017] 优选的，油相储存罐中NMP有机溶剂的含量为80％～90％。

[0018] 优选的，成品罐中NMP有机溶剂的含量为99％以上。

[0019] 因此，本发明采用上述结构的一种PSPI生产过程中高COD浓度废水处理回收工艺，

减低废水中COD浓度的同时，还可以将其中的NMP有机溶剂回收利用，废水中的COD降低后处

理过程更加简单，处理时间和处理成本降低，并且大幅度减少废水处理量。

[0020] 下面通过附图和实施例，对本发明的技术方案做进一步的详细描述。

附图说明

[0021] 图1是本发明一种PSPI生产过程中高COD浓度废水处理回收工艺实施例的工艺流

程图；

[0022] 图2是本发明一种PSPI生产过程中高COD浓度废水处理回收工艺实施例的连续精

馏装置的流程图。

具体实施方式

[0023] 以下通过附图和实施例对本发明的技术方案作进一步说明。

[0024] 除非另外定义，本发明使用的技术术语或者科学术语应当为本发明所属领域内具

有一般技能的人士所理解的通常意义。本发明中使用的“第一”、“第二”以及类似的词语并

不表示任何顺序、数量或者重要性，而只是用来区分不同的组成部分。“包括”或者“包含”等

类似的词语意指出现该词前面的元件或者物件涵盖出现在该词后面列举的元件或者物件

及其等同，而不排除其他元件或者物件。“连接”或者“相连”等类似的词语并非限定于物理

的或者机械的连接，而是可以包括电性的连接，不管是直接的还是间接的。“上”、“下”、

“左”、“右”等仅用于表示相对位置关系，当被描述对象的绝对位置改变后，则该相对位置关

系也可能相应地改变。

[0025] 下面结合附图对本发明的实施方式做进一步的说明。如图1‑2所示，一种PSPI生产

过程中高COD浓度废水处理回收工艺，包括以下步骤，废水经过收集后进入废水收集罐中，

再经过废液泵一送入酸碱中和处理罐中调节pH值至7‑9，进行酸碱中和，主要去除废水中的

氢离子，将废水中和为中性，降低废水的腐蚀性，然后通过废液泵二送入溶剂回收罐中进行

蒸馏分别得到水相和油相，水相进入水相储存罐中，之后进行统一处理排放，油相进入油相

储存罐，之后将油相通入连续精馏装置中进行精馏分离得到NMP有机溶剂并于成品罐中进

行储存，溶剂回收罐中废液的主要成分为钠离子盐和NMP有机溶剂粗品，在溶剂回收罐中进
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行蒸馏后，大部分水分被蒸馏出溶液回收罐，并通过水相储存罐储存，水相储存罐可接入污

水站进行处理，达到排放标准后，进行排放，油相储存罐中主要是NMP有机溶剂和其他有机

杂质形成的NMP有机溶剂粗品，油相储存罐中NMP有机溶剂的含量为80％～90％；连续精馏

装置为多个结构相同的精馏分离机构通过缓存罐串联组成的，精馏分离机构包括精馏塔、

冷凝器和回流罐，精馏塔顶端流出的轻组分依次经冷凝器和回流罐再回到精馏塔的中部，

精馏塔底端流出的重组分流进废液收集罐。连续精馏装置对油相储存罐中的NMP有机溶剂

粗品进行多次精馏，得到NMP有机溶剂，成品罐中NMP有机溶剂的含量为99％以上。

[0026] 碱性液体存储罐通过计量泵与酸碱中和处理罐相连通，碱性液体存储罐中主要存

放的是氢氧化钠溶液，酸碱中和处理罐中设置有pH控制仪，pH控制仪通过控制器一与计量

泵相连接，pH控制仪包括pH监测仪和pH探头，pH探头伸进酸碱中和处理罐的废水中，将废水

的酸碱度信号传输至pH监测仪，pH监测仪通过对比设定的pH值和废水的pH值传输信号到控

制器一，如果废水偏酸性，控制器一控制打开计量泵，向酸碱中和处理罐中滴加氢氧化钠，

直至pH值达到7‑9，控制器一控制关闭计量泵，废水收集罐中设置有液位计，液位计通过控

制器二与废液泵一相连接，当废水收集罐中废水液位高时，控制器二控制废液泵一打开，使

废液进入酸碱中和处理罐，当废水收集罐中的废水液位较低时，控制器一控制废液泵一关

闭。

[0027] 连续精馏装置包括依次连接的一级精馏分离机构和二级精馏分离机构，一级精馏

分离机构包括精馏塔一、冷凝器一和回流罐一，精馏塔一顶端流出的轻组分依次经冷凝器

一和回流罐一再回到精馏塔一的中部，二级精馏分离机构包括精馏塔二、冷凝器二和回流

罐二，精馏塔二顶端流出的轻组分依次经冷凝器二和回流罐二再回到精馏塔二的中部，精

馏塔一底端和精馏塔二流出的重组分均流进废液收集罐，精馏塔一为常压精馏处理，温度

为80～90℃，回流比取为1。精馏塔二为减压蒸馏，温度为60～75℃，真空度1mmHg，回流比在

轻馏分段控制在1.0～1.5，过渡馏分段控制在2～3。精馏塔一的进料口通过缓存罐一与油

相储存罐相连通，精馏塔二的进料口通过缓存罐二与回流罐一相连通，成品罐通过缓存罐

三与回流罐二相连通。油相储存罐、缓存罐一、缓存罐二和缓存罐三的出料口均设置有运输

泵。冷凝器二与捕集器相连通。

[0028] 因此，本发明采用上述结构的一种PSPI生产过程中高COD浓度废水处理回收工艺，

减低废水中COD浓度的同时，还可以将其中的NMP有机溶剂回收利用，废水中的COD降低后处

理过程更加简单，处理时间和处理成本降低，并且大幅度减少废水处理量。

[0029] 最后应说明的是：以上实施例仅用以说明本发明的技术方案而非对其进行限制，

尽管参照较佳实施例对本发明进行了详细的说明，本领域的普通技术人员应当理解：其依

然可以对本发明的技术方案进行修改或者等同替换，而这些修改或者等同替换亦不能使修

改后的技术方案脱离本发明技术方案的精神和范围。
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