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摘要： 氨氮作为地表水和地下水中的主要污染物之一，其形态受水体 ｐＨ 影响。 针对废水中氨氮

处理过程的 ｐＨ 依赖性问题，利用双极膜在电化学反应过程中 Ｈ＋ ／ ＯＨ－稳定生成的特性，构建了

双极膜 ／ 疏水透气膜－电化学（ＢＰＭ ／ ＧＰＭ－ＥＣ）体系。 该体系通过电化学分离（回收）和氧化（降

解）两种工艺的结合，实现了高效的氨氮去除效率。 当初始氨氮浓度为 ４ ０００ ｍｇ·Ｌ－１时，在电流

密度 １０ ｍＡ·ｃｍ－２条件下，ＢＰＭ ／ ＧＰＭ－ＥＣ 间歇式（以回收为目的）运行 ５ ｈ 后，废水中氨氮去除

率达到 ９９．３％，回收率为 ９２．３％，比能耗为 １８．２ ｋＷ·ｈ·ｋｇ－１ Ｎ。 而 ＢＰＭ ／ ＧＰＭ－ＥＣ 采用连续式

（氨氮回收 ／ 氧化协同进行）运行处理含 ４ ０００ ｍｇ·Ｌ－１氨氮的模拟废水，在 ０．２８ ｍＬ·ｍｉｎ－１流速条

件下，可实现 ７６．２％的氨氮回收率及废水中氨氮的全部去除，比能耗仅为 １４．９ ｋＷ·ｈ·ｋｇ－１ Ｎ。 研

究结果表明，ＢＰＭ ／ ＧＰＭ－ＥＣ 体系通过集成氨氮的分离与氧化，实现了废水中氨氮的低耗高效处

理，为含氨废水的治理探索出了一条新途径。
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０　 引　 　 言

自工业革命以来，由于全球人口和人均粮食

需求持续增长，氮生产和消费不断的增加导致氮

循环规模扩大了一倍。 随之带来的氮污染和生态

环境可持续发展之间的矛盾引起了许多国家政策

制定者的广泛重视［１］。 氨作为一种含氮化合物是

氮肥与许多合成产品的重要原料［２］。 氨在大规模

生产和使用过程中有相当大一部分流失到外界环

境而造成严重的污染，这也使其成为水环境的主

要污染物之一［３］。 水环境中氨氮含量超标可能会

带来各种危害［４－７］：（１）氨氮可消耗水体中的溶解

氧，滋生兼性和厌氧微生物，导致水体发黑发臭；
（２）危害动植物的生长发育，例如当氨含量过高

时，鱼类生物血液携氧能力下降，呼吸系统受损；
（３）大量氨氮进入水体导致水体富营养化，造成水

体生态系统失衡；（４）当水中氨氮含量过高时需要

消耗大量的药剂以保证出水水质，增加后续城市

饮用水的处理成本等。 在我国，氨氮污染物超标

已成为各地水质达标的瓶颈，因此研究如何有效去

除氨氮污染，对于水污染治理工作有着重要意义。
水体中的氨氮主要以 ２ 种形态存在：非离子

态氨（ＮＨ３）和电离态铵根离子（ＮＨ＋
４ ），这 ２ 种形

态可根据水体 ｐＨ 变化而相互转化［８－９］。 随着水

环境中氨氮污染程度日益严重，以及氨氮废水性

质的日趋复杂多变，现有处理技术效果常常不佳，
迫切需要开发更为高效的氨氮去除技术。 近年来

电化学水处理技术因其绿色、高效、易控和可持续

等优点在水处理领域备受瞩目［１０－１１］。 目前应用

于氨氮废水的电化学水处理技术可以分为电化学

氧化和电化学分离回收。 这 ２ 项工艺存在以下问

题：（１）电化学氧化氨氮过程中，Ｈ＋ 的释放使得

ｐＨ 降低导致氧化效率下降，这主要是因为低 ｐＨ
条件下，ＮＨ＋

４与羟基自由基（ＨＯ·）或游离氯反应

速率较慢［１２－１４］；（２）电化学分离氨氮过程中往往

需要外源酸完成回收，同时分离后期氨氮浓度减

少导致分离效率降低，能耗升高［１５－１７］。 针对氨氮

氧化的 ｐＨ 依赖性问题，之前已有研究成功开发了

双极膜－电氯化体系（Ｂｉｐｏｌａｒ Ｍｅｍｂｒａｎｅ －Ｅｌｅｃｔｒｏ⁃
ｃｈｅｍｉｃａｌ Ｓｙｓｔｅｍ， ＢＰＭ－ＥＣ），该体系利用双极膜

（Ｂｉｐｏｌａｒ Ｍｅｍｂｒａｎｅ，ＢＰＭ）在直流电场作用下电解

水产生 Ｈ＋ ／ ＯＨ－ 特性［１８－１９］，为阳极提供局部碱度

从而促进 ＣｌＯ·生成，实现了氨氮的高效氧化降

解［２０］。 然而当废水中氨氮浓度过高时，氨氮电氧

化去除过程时间较长会导致电能消耗较大。 此时

考虑到高浓度氨氮的回收价值以及去除速率和运

行成本，选择将氨氮分离回收是一种更经济且可

持续的方法。
本研究在 ＢＰＭ－ＥＣ 的基础上，从电化学反应

器构型角度出发，以疏水透气膜 ／阴极、阴离子交

换膜（ＡＥＭ）和双极膜作为隔膜，构建双极膜 ／疏水

透气膜 －电化学体系 （ Ｂｉｐｏｌａｒ Ｍｅｍｂｒａｎｅ ／ Ｈｙｄｒｏｐ⁃
ｈｏｂｉｃ Ｇａｓ Ｐｅｒｍｅａｂｌｅ Ｍｅｍｂｒａｎｅ Ｅｌｅｃｔｒｏｃｈｅｍｉｃａｌ Ｓｙｓ⁃
ｔｅｍ，ＢＰＭ ／ ＧＰＭ－ＥＣ）。 通过 ＡＥＭ 和 ＢＰＭ 的组合

实现酸溶液的原位生成，从而大幅减少外源药剂

的输入，再结合 ＧＰＭ 的膜剥离功能完成氨的分离

回收。 本研究首先探讨阴极室不同初始氨氮浓度

分离去除规律，其次结合阴极室氨氮分离的性能

和阳极室氧化的规律，构建连续式运行模式，通过

合理选择运行参数，集成 ＢＰＭ ／ ＧＰＭ－ＥＣ 体系分

离回收与氧化降解 ２ 项工艺的优势，以实现高浓

度氨氮废水的低耗高效处理。

·４９·
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１　 实验部分

１􀆰 １　 实验试剂

实验所用试剂主要有硫酸铵（（ＮＨ４） ２ ＳＯ４），
硫酸钠 （ Ｎａ２ ＳＯ４ ）， 氯化钠 （ ＮａＣｌ ）， 氢氧化钠

（ＮａＯＨ），硫酸（Ｈ２ＳＯ４），盐酸（ＨＣｌ），酒石酸钾钠

（ＮａＫＣ４Ｈ４Ｏ６），无水乙醇（Ｃ２Ｈ５ＯＨ），以上试剂均

为分析纯。
１􀆰 ２　 反应装置与实验参数

１􀆰 ２􀆰 １　 反应装置的构建

ＢＰＭ ／ ＧＰＭ－ＥＣ 体系为 ４ 个有机玻璃制成的

扁平腔室组成 （内部尺寸： ７． ０ ｃｍ × ７． ０ ｃｍ ×
１．０ ｃｍ），通过 ＢＰＭ、ＡＥＭ 和 ＧＰＭ 将 ４ 个腔室分

别分隔为阳极室、产酸室、阴极室和回收室，ＢＰＭ、
ＡＥＭ 和 ＧＰＭ 的膜面积均为 ５ ｃｍ×５ ｃｍ。 ４．０ ｃｍ×
４．０ ｃｍ×０．２ ｃｍ 二氧化铅（ＰｂＯ２ ／ Ｔｉ）电极和 ４．０ ｃｍ×
４．０ ｃｍ×０．５ ｍｍ 钛网（Ｔｉ ｍｅｓｈ）电极分别作为电解

槽的阳极和阴极。 钛网与疏水透气膜贴合成一个

整体，产酸室和回收室相互连通，与阴极室的体积

比为 ２ ∶ １。 电化学实验外部施加电流由 ＧＰＤ－
３３０３Ｓ 直流电源提供。
１􀆰 ２􀆰 ２　 实验条件和运行参数

ＢＰＭ ／ ＧＰＭ－ＥＣ 体系在恒电流模式下进行实

验，电流大小由直流电源控制，外加电流若无特殊

说明固定在 １０ ｍＡ·ｃｍ－２。 首先验证 ＢＰＭ ／ ＧＰＭ－
ＥＣ 体系分离回收氨氮的有效性，采用间歇式运行

模式。 阴极室为含不同初始浓度的氨氮和支持电

解质 Ｎａ２ＳＯ４的模拟废水，其他腔室的初始电解液

均为支持电解质，其中回收室和产酸室的电解液

通过外接蠕动泵以 ５ ｍＬ·ｍｉｎ－１的速率循环流动

构成一个回路。 为减少实验过程中氨逸出，阴极

室顶部采用导气管与回收室连通。
之后研究 ＢＰＭ ／ ＧＰＭ－ＥＣ 体系分离耦合氧化

的性能，采用连续式运行模式。 如图 １ 所示，废水

通过外接蠕动泵先后流过阴极室和阳极室，模拟

废水除了含不同初始浓度氨氮和支持电解质外还

加入 １００ ｍｍｏｌ·Ｌ－１ ＮａＣｌ，其他运行参数和间歇式

一致。 所有电解过程均在室温下进行，样品在指

定的时间间隔用注射器采集，并立即通过 ０．４５ μｍ
水系滤膜过滤进行水质测定。 所有实验至少重复

３ 次，结果以平均值±标准差表示。
１􀆰 ３　 水质检测指标与分析方法

水质检测指标主要是氨氮、亚硝酸盐氮、硝酸

盐氮和溶液 ｐＨ 等。 氨氮的测定方法依据《中华

图 １　 ＢＰＭ ／ ＧＰＭ－ＥＣ 反应装置连续式运行模式示意图

Ｆｉｇ． １　 Ｏｐｅｒａｔｉｏｎ ｏｆ ｔｈｅ ＢＰＭ ／ ＧＰＭ－ＥＣ ｓｙｓｔｅｍ
ｉｎ ｃｏｎｔｉｎｕｏｕｓ－ｆｌｏｗ ｍｏｄｅ

人民共和国国家环境保护标准纳氏试剂分光光度

法》（ＨＪ ５３５—２００９），亚硝酸盐氮的测定方法依据

《中华人民共和国国家标准 Ｎ－（１－萘基） －乙二胺

分光光度法》（ＧＢ ７４９３—８７），硝酸盐氮的测定方

法依据《中华人民共和国环境保护行业标准紫外

分光光度法》（ＨＪ ／ Ｔ ３４６—２００７）。
１􀆰 ４　 效能评估计算方法

１􀆰 ４􀆰 １　 阴极室氨氮去除率和去除速率

Ｒ ＝
ＣＣ

０ － ＣＣ
ｔ

ＣＣ
０

× １００％ （１）

式中：Ｒ 表示总氨氮的去除率（％）；ＣＣ
０ 和 ＣＣ

ｔ 分别

表示阴极室氨氮在初始和 ｔ 时的浓度（ｍｇ·Ｌ－１，以
Ｎ 计）。

Ｒ′ ＝
（ＣＣ

ｔ１
－ ＣＣ

ｔ２） ＶＣ × １０ －３

ｔ２ － ｔ１
（２）

式中：Ｒ′表示 ｔ１和 ｔ２时氨氮的去除速率（ｍｇ·ｍｉｎ－１）；
ＣＣ

ｔ２ 和 ＣＣ
ｔ１ 分别表示阴极室氨氮在 ｔ２和 ｔ１时的浓度

（ｍｇ·Ｌ－１，以 Ｎ 计）；ＶＣ表示阴极室的体积（ｍＬ）。
１􀆰 ４􀆰 ２　 氨氮回收率和逸出率

ＲＲ ＝
（ＣＲ

ｔ － ＣＲ
０ ） ＶＲ × ２

ＣＣ
０ ＶＣ

× １００％ （３）

式中：ＲＲ表示氨氮的回收率（Ｒｅｃｏｖｅｒｙ Ｒａｔｅ，％）；
ＣＲ

ｔ 和 ＣＲ
０ 分别表示回收室氨氮在 ｔ 时和初始的浓

度（ｍｇ·Ｌ－１，以 Ｎ 计）； ＶＣ 和 ＶＲ 分别表示阴极室

和回收室的体积（ｍＬ）。 回收氨氮的酸溶液在体

积比为 １ ∶ １ 的回收室和产酸室循环流动，故回收

室的体积为阴极室的 ２ 倍。

ＲＥ ＝
ＣＣ

０ － ＣＣ
ｔ( ) ＶＣ － ＣＲ

ｔ － ＣＲ
０( ) ＶＲ × ２

ＣＣ
０ ＶＣ

× １００％

（４）
式 中： ＲＥ 表 示 总 氨 氮 的 逸 出 率 （ Ｅｍｉｓｓｉｏｎ
Ｒａｔｅ，％）。

·５９·
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１􀆰 ４􀆰 ３　 平均氨通量

ＪＮＨ３
＝

ＣＲ
ｔ － ＣＲ

０( ) ＶＲ

ＡＧＰＭ ｔ
（５）

式中： ＪＮＨ３
表示操作时间内疏水透气膜的平均氨

通量（ ｇ·ｍ－２·ｈ－１）；ＡＧＰＭ表示 ＧＰＭ 有效膜面积

（ｍ２），ｔ 表示电解时间（ｈ）。
１􀆰 ４􀆰 ４　 ＢＰＭ ／ ＧＰＭ－ＥＣ 体系分离氨氮比能耗

ＳＥＣ′ ＝
Ｉ ∫ｔ

０
Ｕｄｔ × １０ －３

ＣＣ
０ － ＣＣ

ｔ( ) ＶＣ × １０ －６ （６）

式中： ＳＥＣ′ 表示双极膜 ／疏水透气膜－电化学体系

分离去除单位氨氮所需的电能耗（ｋＷ·ｈ·ｋｇ－１，
以 Ｎ 计）；Ｕ 为电解过程中电化学装置的电压

（Ｖ）；Ｉ 表示电解过程中施加的电流（Ａ）；ｔ 表示电解

时间（ｈ）。
１􀆰 ４􀆰 ５　 ＢＰＭ ／ ＧＰＭ－ＥＣ 体系分离氨氮比能耗

ＦＥ′ ＝
ｎ × Ｆ × ＣＣ

０ － ＣＣ
ｔ( ) × Ｖ

３ ６００ × Ｉ × ｔ
× １００％ （７）

式中： ＦＥ′ 表示双极膜 ／疏水透气膜－电化学体系

分离氨氮的法拉第效率（％）；ｎ 表示每摩尔 ＮＨ＋
４

转化为 ＮＨ３所消耗的电子转移数；Ｆ 表示法拉第常

数（９６ ４８５．３ Ｃ·ｍｏｌ－１）；Ｖ 表示电解液体积（Ｌ）。

２　 结果与讨论

２􀆰 １　 ＢＰＭ ／ ＧＰＭ－ＥＣ 体系对氨氮的高效分离回收

选择 ５ 组含不同初始氨氮浓度（５００、１ ０００、
２ ０００、３ ０００ 和 ４ ０００ ｍｇ·Ｌ－１，以 Ｎ 计）的模拟废

水进行氨氮分离回收实验，并且根据不同初始氨

氮浓度选择不同运行时间（３、３、３、４ 和 ５ ｈ）。 图 ２
表示了各组模拟废水在 ＢＰＭ ／ ＧＰＭ－ＥＣ 体系中氨

氮的分离回收情况，包括阴极室氨氮浓度变化和

各组相邻时间间隔内废水中氨氮的去除速率。
如图 ２（ａ）所示，各组模拟废水在阴极室中氨

氮浓度均单调减少。 初始氨氮浓度为 ５００、１ ０００
和 ２ ０００ ｍｇ·Ｌ－１，运行 ３ ｈ 结束后，阴极室残余氨

氮浓度分别为 ５．２、８．８ 和 ４５．４ ｍｇ·Ｌ－１；初始氨氮

浓度为 ３ ０００ ｍｇ·Ｌ－１和 ４ ０００ ｍｇ·Ｌ－１，运行 ４ ｈ
和 ５ ｈ 结束后， 阴极室残余氨氮浓度分别为

３８．１ ｍｇ·Ｌ－１和 ２７．８ ｍｇ·Ｌ－１。 以上 ５ 组废水在

运行结束后氨氮去除率分别为 ９８． ９％、９９． １％、
９７．７％、９８．７％和 ９９．３％。

与阴极室氨氮浓度减少相对应是回收室氨氮

浓度的增加。 如图 ２（ｂ）所示，回收室溶液中氨氮

图 ２　 不同氨氮初始浓度对 ＢＰＭ ／ ＧＰＭ－ＥＣ 体系阴极室

氨氮去除和回收室氨氮回收的影响

Ｆｉｇ． ２　 Ｅｆｆｅｃｔｓ ｏｆ ｔｈｅ ｉｎｉｔｉａｌ ａｍｍｏｎｉａ ｎｉｔｒｏｇｅｎ ｃｏｎｃｅｎｔｒａｔｉｏｎ
ｏｎ ａｍｍｏｎｉａ ｎｉｔｒｏｇｅｎ ｒｅｍｏｖａｌ ｉｎ ｔｈｅ ｃａｔｈｏｄｅ ｃｈａｍｂｅｒ，
ａｎｄ ａｍｍｏｎｉａ ｎｉｔｒｏｇｅｎ ｒｅｃｏｖｅｒｙ ｉｎ ｔｈｅ ｒｅｃｏｖｅｒｙ ｃｈａｍｂｅｒ

ｉｎ ｔｈｅ ＢＰＭ ／ ＧＰＭ－ＥＣ ｓｙｓｔｅｍ

浓度变化随着时间推移逐渐趋于平缓，反应结束

后回收溶液中氨氮浓度分别为 ２３８． ９、 ４７７． ６、
９３８．８、１ ３９１．５ 和 １ ８４６．２ ｍｇ·Ｌ－１（回收室体积与

阴极室体积比为 ２ ∶ １）；氨氮回收率分别为 ９５．６％、
９５．５％、９３．８％、９２．７％和 ９２．３％，其中初始氨氮浓

度为 ５００、１０００、２ ０００、３ ０００ 和 ４ ０００ ｍｇ·Ｌ－１的废

水分别在反应前 ２、２、２．５、２．５ 和 ４ ｈ 就实现了超

过 ９０％的回收率。 根据氨氮质量平衡检查，５ 组

模拟废水在体系中存在 ３．４％ ～ ６．９％的氨氮损失，
这些微小差异可能归因于氨的挥发、渗透引起的

溶液体积变化或者测量误差［１５－１６］。
２􀆰 ２　 ＢＰＭ ／ ＧＰＭ－ＥＣ 体系对氨氮的分离机制研究

以先前研究的 ＢＰＭ－ＥＣ 体系中氨氮氧化（零
级反应）去除速率 ０．３５ ｍｇ·ｍｉｎ－１作为参照［２０］，见
图 ３（ａ）中的参照线。 ５ 组不同初始氨氮浓度随时

·６９·
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间的氨氮去除速率变化都遵循先上升再下降的规

律，其中初始氨氮浓度为 ５００ 和 １ ０００ ｍｇ·Ｌ－１时，
整个运行过程阴极室氨氮分离速率均低于 ＢＰＭ－
ＥＣ 氨氮氧化速率（０．３５ ｍｇ·ｍｉｎ－１）；但当初始氨

氮浓度分别上升到 ２ ０００、３ ０００ 和 ４ ０００ ｍｇ·Ｌ－１

时，这 ３ 组分别在操作过程的前 ２、３ 和 ４ ｈ 内氨氮

去除速率均超过 ＢＰＭ－ＥＣ 氧化氨氮的速率。 不

过值得注意的是，在反应 ２、３ 和 ４ ｈ 后，这 ３ 组的

氨氮去除速率开始明显下降并低于 ＢＰＭ－ＥＣ 氨

氮的氧化速率，此时这 ３ 组阴极室残余氨氮浓度

分别为 ３８３．２、２５８．７ 和 １３１．８ ｍｇ·Ｌ－１。

图 ３　 不同氨氮初始浓度对 ＢＰＭ ／ ＧＰＭ－ＥＣ 体系阴

极室氨氮去除速率和平均氨通量的影响

Ｆｉｇ． ３　 Ｅｆｆｅｃｔｓ ｏｆ ｔｈｅ ｉｎｉｔｉａｌ ａｍｍｏｎｉａ ｎｉｔｒｏｇｅｎ ｃｏｎｃｅｎｔｒａｔｉｏｎ
ｏｎ ａｍｍｏｎｉａ ｎｉｔｒｏｇｅｎ ｒｅｍｏｖａｌ ｒａｔｅ ｉｎ ｔｈｅ ｃａｔｈｏｄｅ ｃｈａｍｂｅｒ
ａｎｄ ａｖｅｒａｇｅ ａｍｍｏｎｉａ ｖａｐｏｒ ｆｌｕｘ ｉｎ ｔｈｅ ＢＰＭ／ ＧＰＭ－ＥＣ ｓｙｓｔｅｍ

ＢＰＭ ／ ＧＰＭ－ＥＣ 中氨氮的分离去除速率取决

于氨氮的回收速率。 为了更好解释上述现象并量

化 ＢＰＭ ／ ＧＰＭ－ＥＣ 的氨氮分离回收过程，将平均

氨通量作为氨氮回收速率的指标，它表示单位操

作时间内通过有效单位面积疏水透气膜的氨氮质

量。 如图 ３（ｂ）所示，比较 ＢＰＭ ／ ＧＰＭ－ＥＣ 处理 ５
组不同初始氨氮浓度废水的平均氨通量，其在操

作期间内同样遵循类似的规律，即增长到一定值

后开始下降，且初始氨氮浓度越高对应平均氨通

量越大，而 ５ 组初始氨氮浓度不同的废水在回收

过程中平均氨通量分别在 ０．５、１、１．５、２ 和 ３ ｈ 的

时候达到最大，分别为 ５．３、７．７、１０．６、１２．３ 和１４．６
ｇ·ｍ－２·ｈ －１，平均氨通量的结果也同样很好地解

释了阴极室氨氮浓度的变化情况。
造成以上现象的主要原因是，在电场作用下

阴极室溶液中的 ＮＨ＋
４ 通过电迁移和扩散在阴极 ／

溶液界面上积聚，其中 ＮＨ＋
４浓度高于主体溶液，电

解过程阴极析氢产生的 ＯＨ－导致局部 ｐＨ 升高促

使 ＮＨ＋
４去质子化转化为 ＮＨ３

［２１－２２］。 当主体溶液

初始氨氮浓度越高，同样操作条件下聚集在阴极－
微孔膜界面的 ＮＨ＋

４ ／ ＮＨ３越多，膜两侧形成的蒸气

压差也越高，促使更多的 ＮＨ３沿膜微孔扩散到膜

的另一侧，在吸收液－微孔膜界面与 Ｈ＋结合形成

ＮＨ＋
４，所以平均氨通量与初始氨氮浓度呈正相关。

在操作前期，当废水 ｐＨ 还未达到使 ＮＨ＋
４完全解离

为 ＮＨ３的水平时，膜电极两侧 ＮＨ３浓度梯度随 ｐＨ
升高而增大，使得 ＮＨ３的迁移速率逐渐加快。 然

而随着时间推移当 ｐＨ 升至较高水平（ｐＨ＞１０），膜
电极两侧 ＮＨ３ 蒸气压差只取决于界面的氨氮浓

度，但是阴极室氨氮浓度随着反应的进程不断减

少，所以各组平均氨通量后期均出现下降趋势。
为了进一步评估 ＢＰＭ ／ ＧＰＭ－ＥＣ 的氨氮分离

去除的性能，计算了 ＢＰＭ ／ ＧＰＭ－ＥＣ 的法拉第效

率和能耗。 如图 ４ 所示，ＢＰＭ ／ ＧＰＭ－ＥＣ 的法拉第

效率和能耗随初始氨氮浓度增加分别增加和减

少，说明 ＢＰＭ ／ ＧＰＭ－ＥＣ 处理高浓度氨氮废水更

有优势。 当初始氨氮浓度分别为 ５００、 １ ０００、
２ ０００、３ ０００ 和 ４ ０００ ｍｇ·Ｌ－１时，ＢＰＭ ／ ＧＰＭ－ＥＣ
法拉第效率分别为 ２２．１％、３２．４％、４６．７％、５５．９％
和 ６１．８％；而当初始氨氮浓度为 ２ ０００、３ ０００ 和

４ ０００ ｍｇ·Ｌ－１ 时能耗分别为 ２５． ４、２０． ９ 和 １８． ２
ｋＷ·ｈ·ｋｇ－１ Ｎ，低于 ＢＰＭ－ＥＣ 工艺去除氨氮的能

耗 ３１．４ ｋＷ·ｈ·ｋｇ－１ Ｎ［２０］。
２􀆰 ３　 ＢＰＭ ／ ＧＰＭ－ＥＣ 连续流体系应用于废水中高

浓度氨氮的回收与去除

　 　 ＢＰＭ ／ ＧＰＭ－ＥＣ 对高浓度氨氮废水有优异的

分离回收效果，但该过程分离速率依赖于废水氨

氮浓度。 当操作后期阴极室大部分氨氮被分离回

收后，阴极室的分离速率开始显著下降，继续进行

·７９·
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图 ４　 不同初始氨氮浓度对 ＢＰＭ ／ ＧＰＭ－ＥＣ
体系法拉第效率和能耗的影响

Ｆｉｇ． ４　 Ｅｆｆｅｃｔｓ ｏｆ ｉｎｉｔｉａｌ ａｍｍｏｎｉａ ｎｉｔｒｏｇｅｎ ｃｏｎｃｅｎｔｒａｔｉｏｎ
ｏｎ ｔｈｅ Ｆａｒａｄａｉｃ ｅｆｆｉｃｉｅｎｃｙ ａｎｄ ｅｎｅｒｇｙ ｃｏｎｓｕｍｐｔｉｏｎ

ｉｎ ｔｈｅ ＢＰＭ ／ ＧＰＭ－ＥＣ ｓｙｓｔｅｍ

分离操作不再具有经济效益。 因此，结合先前研

究的 ＢＰＭ－ＥＣ 单元，利用双极膜耦合阳极的氧化

体系处理分离后期阴极室剩余的低浓度氨氮，可
以缩短处理时间并减少电能的消耗［２０］。 通过阴

阳极的同步利用进一步提高电流效率，实现废水

中高浓度氨氮全过程的高效处理。 对此，本研究

评估 ＢＰＭ ／ ＧＰＭ－ＥＣ 连续式运行模式处理高浓度

氨氮废水的性能。
ＢＰＭ ／ ＧＰＭ－ＥＣ 连续式运行模式处理高浓度

氨氮废水过程中，废水先后通过阴极室和阳极室，
即绝大部分氨氮在阴极室完成分离回收，剩余氨

氮在阳极室被氧化降解。 当电流密度一定时，阴、
阳极室的水力停留时间成为关键参数。 为了最大

限度利用阴、阳极室去除氨氮的能力，即阴极室出

水氨氮恰好在阳极室被全部氧化降解，通过 ＢＰＭ ／
ＧＰＭ－ＥＣ 间歇式分离去除氨氮的动力学以及

ＢＰＭ－ＥＣ 氧化氨氮动力学计算阴阳极室的水力停

留时间。 如图 ５ 所示，显示了浓度为 ２ ０００、３ ０００
和 ４ ０００ ｍｇ·Ｌ－１的氨氮模拟废水在 ＢＰＭ ／ ＧＰＭ－
ＥＣ 阴极室的分离去除效果和 ＢＰＭ－ＥＣ 氧化氨氮

随时间变化曲线。 图 ５ 中 ｔ１、ｔ２和 ｔ３表示 ＢＰＭ－ＥＣ
该段时间的氨氮氧化量恰好分别等于经过 ｔ１、ｔ２和
ｔ３后阴极室处理不同初始氨氮浓度废水所剩余的

氨氮含量。 因此理论上当氨氮浓度为 ２ ０００、
３ ０００和 ４ ０００ ｍｇ·Ｌ－１的 ３ 组废水在阴、阳极室的

停留时间分别大于 ｔ１、ｔ２和 ｔ３时，利用阴、阳极室协

同去除能力可以实现废水中氨氮的全部去除。

图 ５　 ＢＰＭ ／ ＧＰＭ－ＥＣ 体系分离氨氮效果和

ＢＰＭ－ＥＣ 体系氧化氨氮随时间变化

Ｆｉｇ． ５　 Ａｍｍｏｎｉａ ｎｉｔｒｏｇｅｎ ｓｅｐａｒａｔｉｏｎ ｉｎ ｔｈｅ ＢＰＭ ／ ＧＰＭ－ＥＣ
ｓｙｓｔｅｍ ａｎｄ ＮＨ＋

４ ｏｘｉｄａｔｉｏｎ ｉｎ ｔｈｅ ＢＰＭ－ＥＣ
ｓｙｓｔｅｍ ａｓ ａ ｆｕｎｃｔｉｏｎ ｏｆ ｔｉｍｅ

在 ＢＰＭ ／ ＧＰＭ－ＥＣ 连续式运行模式处理模拟

废水实验中，对含 ２ ０００、３ ０００ 和 ４ ０００ ｍｇ·Ｌ－１氨

氮的模拟废水均设置 ３ 组不同流速实验。 另外，
为了保证阳极氧化氨氮的能力，在模拟废水中还

加入 １００ ｍｍｏｌ·Ｌ－１ Ｃｌ－。 表 １ 显示了不同流速下
表 １　 ＢＰＭ ／ ＧＰＭ－ＥＣ 连续流体系在不同流速下处理不同初始氨氮浓度性能对比

Ｔａｂｌｅ １　 Ｃｏｍｐａｒｉｓｏｎ ｏｆ ＢＰＭ ／ ＧＰＭ－ＥＣ ｐｅｒｆｏｒｍａｎｃｅ ａｔ ｄｉｆｆｅｒｅｎｔ ｉｎｉｔｉａｌ ａｍｍｏｎｉａ ｎｉｔｒｏｇｅｎ ｃｏｎｃｅｎｔｒａｔｉｏｎｓ ａｎｄ
ｄｉｆｆｅｒｅｎｔ ｆｌｏｗ ｒａｔｅｓ ｕｎｄｅｒ ｃｏｎｔｉｎｕｏｕｓ－ｆｌｏｗ ｃｏｎｄｉｔｉｏｎｓ

氨氮浓度 ／

（ｍｇ·Ｌ－１）

流速 ／

（ｍＬ·ｍｉｎ－１）

阴极室出水浓度 ／

（ｍｇ·Ｌ－１）

阳极室出水浓度 ／

（ｍｇ·Ｌ－１）

去除率 ／
％

回收率 ／
％

２ ０００

０．５５ ８１４．６±７．３ １９７．１±４．５ ９０．１ ５６．７

０．５０ ６９０．２±６．５ １４．３±１．９ ９９．３ ６２．５

０．４２ ３８５．７±５．２ ０ １００．０ ７７．３

３ ０００

０．４２ １ １３２．９±１２．５ ３１５．６±６．１ ８９．５ ５８．４

０．３８ ９２４．１±９．６ １８．２±２．２ ９９．４ ６４．９

０．３３ ６３６．３±６．８ ０ １００．０ ７４．１

４ ０００

０．３３ １ ４０２．８±１５．７ ３８８．４±５．７ ９０．３ ６１．８

０．３０ １ １３９．５±１１．８ ２８．７±３．３ ９９．３ ６８．６

０．２８ ７９４．２±７．１ ０ １００．０ ７６．２

·８９·
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ＢＰＭ ／ ＧＰＭ－ＥＣ 连续流体系处理不同初始氨氮模拟

废水对比，其中流速为０．５０、０．３８ 和０．３０ ｍＬ·ｍｉｎ－１分

别对应阴、阳极室的水力停留时间为 １００、１３２ 和

１６５ ｍｉｎ，即图 ５ 对应的 ｔ１、ｔ２和 ｔ３。
从表 １ 看到，当 ３ 组不同初始氨氮浓度的废

水在阴阳极室的停留时间分别大于 ｔ１、ｔ２和 ｔ３时，
连续流体系可以实现氨氮的完全去除；当停留时

间分别等于 ｔ１、 ｔ２ 和 ｔ３ 时，氨氮去除率可以达到

９９．５％、９９．４％和 ９９．４％。 综合考虑回收效益和去

除效率，分别选择 ０．４２、０．３３ 和 ０．２８ ｍＬ·ｍｉｎ－１作

为连续流体系处理 ２ ０００、３ ０００ 和 ４ ０００ ｍｇ·Ｌ－１

氨氮模拟废水的流速。 在上述流速条件下，废水

中的氨氮在阴极室分别实现 ８０． ７％、 ７８． ８％ 和

８０．１％的去除率，阳极室分别实现 １９．３％、２１．２％和

１９．９％的去除率，另外回收率分别为 ７７．３％、７４．１％
和 ７６．２％。
２􀆰 ４　 不同 ＢＰＭ／ ＧＰＭ－ＥＣ运行模式氨氮去除比能耗

如图 ６ 所示，对比了 ＢＰＭ ／ ＧＰＭ－ＥＣ 在间歇式

和连续式 ２ 种运行模式下的氨氮去除比能耗。 当

ＢＰＭ ／ ＧＰＭ－ＥＣ 采用连续式运行模式，处理 ２ ０００、
３ ０００ 和 ４ ０００ ｍｇ·Ｌ－１氨氮模拟废水的比能耗分

别为 １９．９、１６．６ 和 １４．９ ｋＷ·ｈ·ｋｇ－１ Ｎ，相比间歇

式分别降低了 ２１．８％、２０．６％和 １８．１％。

图 ６　 运行模式和初始氨氮浓度对 ＢＰＭ ／ ＧＰＭ－ＥＣ
体系比能耗的影响

Ｆｉｇ． ６　 Ｅｆｆｅｃｔｓ ｏｆ ｏｐｅｒａｔｉｎｇ ｃｏｎｄｉｔｉｏｎｓ ａｎｄ ｉｎｉｔｉａｌ ａｍｍｏｎｉａ
ｎｉｔｒｏｇｅｎ ｃｏｎｃｅｎｔｒａｔｉｏｎ ｏｎ ｓｐｅｃｉｆｉｃ ｅｎｅｒｇｙ ｃｏｎｓｕｍｐｔｉｏｎ

ｉｎ ｔｈｅ ＢＰＭ ／ ＧＰＭ－ＥＣ ｓｙｓｔｅｍ

综上所述，ＢＰＭ ／ ＧＰＭ－ＥＣ 连续流体系可以更

好地发挥自身的整体优势，阴阳极的同步利用提

高氨氮去除速率的同时还降低了能耗，并且根据

阴极室的氨氮分离去除动力学和阳极室的氨氮氧

化去除动力学可以合理推断阴阳极室的水力停留

时间为实际废水作为参考。

３　 结　 　 论

基于双极膜在电化学反应过程中高效水解生

成 Ｈ＋ ／ ＯＨ－的特性，构建了 ＢＰＭ ／ ＧＰＭ－ＥＣ 体系，
利用双极膜和阴离子交换膜构建的酸室可以迅速

捕集疏水膜侧的 ＮＨ３，实现废水中氨氮的选择性

分离回收。 根据 ＢＰＭ ／ ＧＰＭ－ＥＣ 阴极室分离效果

和阳极室的氧化能力，设计的连续式运行模式可

以同步利用 ＢＰＭ ／ ＧＰＭ－ＥＣ 体系电化学分离与氧

化氨氮的优势。 通过合理推断 ＢＰＭ ／ ＧＰＭ－ＥＣ 体

系连续式运行模式下的水力停留时间，可实现废

中氨氮的高效电化学分离回收和氧化降解，大幅度提

高电流利用效率。 研究结果显示，ＢＰＭ ／ ＧＰＭ－ＥＣ
连续运行模式与间歇运行模式相比，可以降低约

２０％的能耗。
ＢＰＭ ／ ＧＰＭ－ＥＣ 体系装置结构相对简单，原理

可靠，处理过程可控性强，而且可根据废水组分优

化运行参数。 该体系不仅可以高效去除废水中的

氨氮污染物，还可以回收氨资源，实现污染控制和

资源循环利用的双重目标。 上述研究充分证明了

ＢＰＭ ／ ＧＰＭ－ＥＣ 体系处理氨氮废水的巨大应用潜

力，有望推动该技术在实际工业氨氮废水处理中

的大范围应用。
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