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摘要:针对铷净化液浓度低且含氨浓度高的问题ꎬ采用分段三级电渗析浓缩工艺对吸附法获得的低浓度含氨铷净化液进行

浓缩ꎮ 考察了不同的电流密度及进料流量对浓缩实验的时间、能耗、相对浓缩率和铷回收率的影响ꎮ 结果表明ꎬ在电流密度为

２０ ｍＡ / ｃｍ、流速为 １３０ ｍＬ / ｍｉｎ 时ꎬ经过三级浓缩后 Ｒｂ＋质量浓度由 ２６􀆰 ６ ｍｇ / Ｌ 浓缩到 １ ９７６􀆰 ２ ｍｇ / Ｌꎮ 此外ꎬ在浓缩过程中ꎬ采
用电解除氨的工艺可有效去除该净化液中的氨ꎮ
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卤水资源化利用ꎬ通讯联系人ꎬ１７３５６５２１８６７＠ １６３.ｃｏｍꎮ

　 　 稀贵碱金属铷具有优异的光电效应ꎬ广泛应用

于能源、电子、特种玻璃、军工火箭发射等领域[１]ꎮ
吸附法因工艺简单是常用分离铷的方法[２－３]ꎬ可溶

性无机铵溶液常被用于铷脱附ꎬ获得的铷净化液不

仅浓度低ꎬ同时还含有较高浓度的铵ꎮ
电渗析在外加直流电场的作用下ꎬ通过离子交

换膜对溶液中阴阳离子的选择透过性使阴阳离子发

生定向迁移ꎬ从而达到浓缩或淡化的目的[４]ꎮ 目

前ꎬ电渗析技术的应用范围已从初期的海水和苦咸

水淡化扩大到电子、医药和化工等领域[５－７]ꎬＭａｏ
等[８]通过双极电渗析技术从盐湖卤水提取锂ꎮ 同

时为了解决提取的锂浓度较低的问题ꎬＣｈｏ 等[９] 利

用分段多级电渗析工艺将低浓度的锂进行浓缩ꎮ 因

此ꎬ采用电渗析技术对低浓度的铷净化液进行浓缩

具有较高的实验可行性ꎮ
当溶液中其他支持电解质浓度不断升高时ꎬ会

引起水的电渗、压渗以及浓差渗透和极化效应[１０]ꎬ
这会对浓缩过程产生较大的影响ꎬ因而不利于浓缩ꎮ
所以如何去除铷净化液中高浓度的氯化铵是浓缩过

程必需解决的问题ꎮ 目前ꎬ溶液中去除氨氮的方法

主要有生物法、化学药剂法、吸附法、折点氯化法和

吹脱法等[１１－１３]ꎮ 其中ꎬ吹脱法具有工艺设备简单、
除氨效果稳定和成本低等优点ꎬ但传统的吹脱法会

向溶液中引入新的离子杂质ꎮ 为此ꎬ笔者采用一种

新的电解－吹脱技术将其中的氨去除ꎮ 在不引入其

他金属离子杂质的情况下ꎬ经济高效地获得浓缩的

铷净化液ꎬ为后期获得高质量的铷产品提供基础研

究数据和科学参考ꎮ

１　 实验部分

１􀆰 １　 主要试剂及仪器

实验试剂:无水氯化锂、氯化钠、氯化镁、氯化
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钾、氯化铷、氯化铯、氯化铵、硫酸钠ꎬ国药集团生产ꎻ
阴离子交换膜(ＡＥＭ)和阳离子交换膜(ＣＥＭ)ꎬ日本

旭硝子生产ꎮ
实验仪器:金属钛电极、金属镍电极、蠕动泵、直

流电源、电渗析装置、电导率仪和 ＩＣＰ－ＭＳꎮ
１􀆰 ２　 实验原理和方法

１􀆰 ２􀆰 １　 模拟溶液的制备

实验制备铷净化液的模拟溶液ꎬ其中主要考察

Ｌｉ＋、Ｎａ＋、Ｍｇ２＋、Ｋ＋和 Ｒｂ＋等离子的影响(脱附液中含

０􀆰 ８ ｍｏｌ / Ｌ 的氯化铵)ꎮ 模拟溶液的离子质量浓度

如表 １ 所示ꎮ
表 １　 离子种类及其质量浓度

离子种类 Ｌｉ＋ Ｎａ＋ Ｍｇ２＋ Ｋ＋ Ｒｂ＋

ρ / (ｍｇ􀅰Ｌ－１) １􀆰 ８ ２１１􀆰 ６ ７􀆰 １ ４４２􀆰 ６ ２６􀆰 ６

１􀆰 ２􀆰 ２　 浓缩实验

实验原理如下:采用电渗析的方法将低浓度的

Ｒｂ＋溶液快速浓缩到 １ ｇ / Ｌ 以上ꎬ实验原理如图 １ 所

示ꎬ电渗析装置由隔板、阳离子交换膜、阴离子交换

膜、极室、浓缩室以及淡化室组成ꎬ将模拟溶液用蠕

动泵泵入图 １ 装置中ꎬ在外加电场的作用下ꎬ使离子

进行定向迁移ꎬ从而达到浓缩的目的[１４]ꎮ 通过分级

浓缩的方法进行实验ꎬ用电渗析装置对模拟脱附液

进行浓缩ꎮ

图 １　 电渗析装置示意图

一级浓缩实验:通过改变施加的电流密度和蠕

动泵流速 ２ 个实验条件ꎬ考察最佳电流密度和流速ꎮ
电渗析装置的有效膜面积为 ８􀆰 ４×１０－２ ｍ２ꎬ浓缩室与

淡化室体积比为 １ ∶７􀆰 ５ꎬ实验所采用的电流密度(Ｊ)
为 １０、２０、３０、４０ ｍＡ / ｃｍ２ꎬ蠕动泵流速为 １００、１１５、
１３０、１４５ ｍＬ / ｍｉｎꎬ整个过程中采用恒流的实验条件ꎬ
当直流电源示数由恒流变为恒压时实验结束ꎮ

二级浓缩与三级浓缩电渗析实验采用一级电渗

析实验中的最佳条件ꎮ

１􀆰 ２􀆰 ３　 电解－除氨实验

实验原理如下:传统吹脱法除氨会在溶液中引

入新的离子杂质ꎬ而电解法依靠电解使溶液 ｐＨ 上

升ꎬ从而达到除氨的目的ꎮ 但电解法自身产生的 Ｈ＋

会消耗溶液中的 ＯＨ－ꎬ使得除氨的能耗增加ꎮ 因

而ꎬ用阴离子交换膜阻隔阴阳极室ꎬ阳极产生的 Ｈ＋

无法通过阴离子交换膜进入阴极室ꎬ从而使电解生

成的 ＯＨ－更大程度上用于除氨[１５]ꎮ 在 Ｈ 形管两侧

分别加入浓缩后的溶液和支持电解质ꎬ在通电电解

时ꎬ阴极会产生 ＯＨ－ꎬ溶液中的 ＮＨ＋
４ 与 ＯＨ－结合ꎬ从

而使溶液中的 ＮＨ＋
４ 与 ＮＨ３ 保持平衡ꎬ同时鼓入空

气ꎬ使溶液中游离的 ＮＨ３ 被携带至气相排出ꎮ 相关

机理如下:
阴极室反应:

２Ｈ２Ｏ ＋ ２ｅ － 通电
→ Ｈ２↑ ＋ ２ＯＨ －

ＮＨ ＋
４ ＋ ＯＨ － → ＮＨ３↑ ＋ Ｈ２Ｏ

　 　 阳极室反应:

Ｈ２Ｏ － ２ｅ － 通电
→ ２Ｈ ＋ ＋ １ / ２Ｏ２↑

　 　 阴离子交换膜的有效膜面积为 ４􀆰 ９×１０－４ ｍ２ꎬ在
Ｈ 形管中分别向阳极室中加入 ０􀆰 ２ ｍｏｌ / Ｌ Ｎａ２ＳＯ４ 溶

液ꎬ向阴极室中加入浓缩后的溶液ꎬ同时向阴极室中

鼓入 １２ ｈ / Ｌ 的空气ꎬ通电电解 ６ ｈ 后继续鼓气 ２ ｈꎬ
以除去未反应完的 ＯＨ－ꎻ通过施加不同的电流密度

(１００、１５０、２００ ｍＡ / ｃｍ)ꎬ考察脱氨率与电流密度的

关系ꎮ

２　 结果与讨论

２􀆰 １　 浓缩实验

本实验采用的能耗公式为:

Ｗ ＝ ( Ｉ∫ｔ
０
Ｕｄｔ) / ｍ (１)

其中:Ｗ 为能耗ꎬｋＷ􀅰ｈ / ｋｇꎻＩ 为膜堆电流ꎬＡꎻＵ 为膜

堆电压ꎬ Ｖꎻ ｔ 为浓缩时间ꎬ ｈꎻｍ 为浓缩 Ｒｂ＋ 的质

量ꎬｋｇꎮ
Ｒｂ＋相对浓缩率:

ε ＝ [(ρｍ － ρ０) / ρ０] × １００％ (２)

其中:ε 为相对浓缩率ꎬ％ꎻρｍ 为浓缩后的 Ｒｂ＋ 质量

浓度ꎬｍｇ / Ｌꎻρ０ 为起始 Ｒｂ＋质量浓度ꎬｍｇ / Ｌꎮ
Ｒｂ＋的回收率为:

Ｒ ＝ [(ρｍ × Ｖｍ) / (ρ０ × Ｖ)] × １００％ (３)

其中:Ｒ 为回收率ꎬ％ꎻＶ 为实验初始时淡化室和浓

缩室的总体积ꎬｍＬꎮ
不同电流密度下的能耗、相对浓缩率及回收率

的计算结果如表 ２ 所示ꎮ

􀅰１８１􀅰
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表 ２　 不同电流密度下的能耗、相对浓缩率及回收率

Ｊ / (ｍＡ􀅰ｃｍ－２) １０ ２０ ３０ ４０

Ｗ / (ｋＷ􀅰ｈ􀅰ｋｇ－１) ４２９􀆰 ９ ６７５􀆰 ４ １０５６􀆰 ６ １５３７􀆰 ５

ε / ％ ２２４ ２１１ １７７ １６１

Ｒ / ％ ９８􀆰 ３ ９２􀆰 ２ ７６􀆰 ６ ６７􀆰 ５

由表 ２ 可知ꎬ在电流密度较低的条件下ꎬＲｂ＋的

相对浓缩率和回收率越高ꎬ同时浓缩实验所消耗的

能耗越少ꎮ 不同电流密度下浓缩后 Ｒｂ＋的质量浓度

和浓缩时间的关系如图 ２ 所示ꎬ浓缩室体积变化情

况如表 ３ 所示ꎮ 由图 ２ 可知ꎬ随着施加电流密度的

不断增大ꎬ浓缩实验由恒流到恒压的时间越短ꎬ在低

电流密度下其浓缩效果更佳ꎬ但实验时间会大大增

加ꎮ 这是由于在较高的电流下ꎬ离子迁移的速率加

快ꎬ使得膜附近的离子浓度与溶液中的离子浓度存

在一定的浓度差ꎬ膜附近的水分子自身发生电离极

化ꎬ极大地影响了浓缩过程ꎻ同时根据式(４)ꎬ实验

预设置的终点电压值相同ꎬ当实验使用更高的电流

密度时ꎬ实验到达终点时溶液中的电导率就越高ꎬ时
间就越短ꎬ导致溶液中存在大量离子未被浓缩ꎬ浓缩

效果就会变差ꎮ 且高电流密度在实验时会产生大量

的热能ꎬ使得浓缩实验的能耗增加ꎮ
Ｕ ＝ Ｉ / σ (４)

式中:Ｕ 为实验预设电压值ꎬＶꎻＩ 为电流值ꎬＡꎻσ 为

溶液电导率值ꎬｍＳ / ｃｍꎮ

１—ＣＲｂꎻ２—ｔ

图 ２　 不同电流密度下的浓缩实验结果

表 ３　 不同电流密度下的起始和终点体积的变化

Ｊ / (ｍＡ􀅰ｃｍ－２) １０ ２０ ３０ ４０

起始体积 / ｍＬ ２００ ２００ ２００ ２００

终点体积 / ｍＬ ５１５ ５０５ ４７０ ４４０

由表 ３ 可知ꎬ反应到达终点时浓缩室的最终体

积较实验初始时的体积变化较大ꎬ这是由于实验过

程中浓缩室和淡化室的离子浓度差不断增大ꎬ水以

水分子的形式由淡化室向浓缩室压渗ꎬ以水合离子

的形式向浓缩室电渗ꎻ其次膜两侧压差过大会使膜

表面变形ꎬ膜孔尺寸变大ꎬ使水的通量增加ꎬ这些因

素直接导致浓缩效果差ꎮ ２０ ｍＡ / ｃｍ２ 与 １０ ｍＡ / ｃｍ２

的电流密度相比ꎬ相对浓缩率仅下降了 １３％ꎬ而浓

缩时间却缩短了 ３３％ꎮ 综合能耗、相对浓缩率、回
收率及实验时间等因素ꎬ实验选用 ２０ ｍＡ / ｃｍ２ 电流

密度再次讨论流速与浓缩效果的关系ꎮ
不同流速下的浓缩实验数据如表 ４ 所示ꎮ

表 ４　 不同流速下的浓缩实验数据

Ｆ / (ｍＬ􀅰ｍｉｎ－１) １００ １１５ １３０ １４５

ρＲｂ＋ / (ｍｇ􀅰Ｌ－１) ８２􀆰 ６ ８７􀆰 １ ９０􀆰 ５ ８４􀆰 ４

Ｗ / (ｋＷ􀅰ｈ􀅰ｋｇ－１) ６７５􀆰 ４ ６６９􀆰 ５ ６６０􀆰 ４ ６８０􀆰 ５

ε / ％ ２􀆰 １１ ２􀆰 ２７ ２􀆰 ４０ ２􀆰 １７

Ｒ / ％ ９２􀆰 ２ ９６􀆰 ３ ９７􀆰 １ ９２􀆰 ４

由表 ４ 可知ꎬ随着流速(Ｆ)的增大ꎬ浓缩效果得

到提高ꎬ但流速过大时浓缩效果呈下降趋势ꎮ 这是

由于当流速增大时ꎬ隔室内湍流程度增大ꎬ使得边界

层的厚度变薄ꎬ水的极化效应降低ꎬ因此离子通过膜

的阻力减小ꎬ有益于浓缩实验的进行ꎻ当流速提高到

１４５ ｍＬ / ｍｉｎ 时ꎬ浓缩效果没有继续提升ꎬ这是由于

当流速提高时溶液在装置内停留的时间变短ꎬ浓缩

效果变差ꎮ 因此在进行电渗析浓缩实验时ꎬ适当选

择流速会提高浓缩效果ꎮ
２􀆰 ２　 电解除氨实验

电渗析浓缩过程会使溶液中 ＮＨ＋
４ 的浓度变高ꎬ

一级浓缩后浓缩室溶液中含有 ２􀆰 ６３ ｍｏｌ / Ｌ ＮＨ４Ｃｌꎬ
当再次进行二级浓缩实验时由于溶液中 ＮＨ＋

４ 浓度

过高会出现水向浓缩室加剧渗水的现象ꎬ因此电解

除氨以便下步实验的进行ꎮ 除氨率计算式为:
η ＝ [(Ｃ０ － Ｃｔ) / Ｃ０] × １００％

式中:η 为回收率ꎻＣ ｔ 为 ｔ 时刻溶液中 ＮＨ＋
４ 的摩尔浓

度ꎻＣ０ 为电解前溶液中 ＮＨ＋
４ 的摩尔浓度ꎮ 不同电

流密度下除氨率的变化情况如表 ５ 所示ꎮ
表 ５　 不同电流密度下除氨率的变化

电流密度 / (ｍＡ􀅰ｃｍ－２) １００ １５０ ２００

除氨率 η / ％ ５８􀆰 １７ ７９􀆰 ０９ ９１􀆰 ２５

由表 ５ 可知ꎬ电解时间相同的条件下ꎬ随着电流

密度的增大ꎬ除氨率也随之升高ꎻ电流密度由 １００
ｍＡ / ｃｍ２ 升高到 １５０ ｍＡ / ｃｍ２ 除氨率增加了 ２０􀆰 ９２％ꎻ
但当电流密度继续升高到 ２００ ｍＡ / ｃｍ２ 时ꎬ除氨率

􀅰２８１􀅰
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较 １５０ ｍＡ / ｃｍ２ 只增加了 １２􀆰 １６％ꎮ 这是由于当电

流密度升高时ꎬ电解出的 ＯＨ－ 增多而未能及时与

ＮＨ＋
４ 反应ꎬ未能反应的 ＯＨ－通过阴离子交换膜到达

了阳极室ꎬ从而造成 ＯＨ－ 的损失ꎮ 因此ꎬ在电解除

氨时ꎬ选择合适的电流密度可以保证除氨效果的同

时又能降低能耗ꎮ
２􀆰 ３　 二级浓缩与三级浓缩实验

经过电解除氨后的溶液再次分别进行二级和三

级浓缩实验ꎮ 对电渗析装置施加的实验条件采用一

级浓缩实验的最佳条件ꎬ即 ２０ ｍＡ / ｃｍ２ 的电流密度

和 １３０ ｍＬ / ｍｉｎ 的流速ꎻ二级、三级浓缩实验结果与

一级浓缩实验结果如表 ６ 所示ꎮ
表 ６　 分段三级浓缩实验结果对比

浓缩级数 一级浓缩 二级浓缩 三级浓缩

ρＲｂ＋ / (ｍｇ􀅰Ｌ－１) ９０􀆰 ５ ４５２􀆰 ３ １９７６􀆰 ２

Ｗ / (ｋＷ􀅰ｈ􀅰ｋｇ－１) ６６０􀆰 ４ １６７􀆰 ３ ４２􀆰 ８

ε / ％ ２４０ ３９９ ３３７

Ｒ / ％ ９７􀆰 １ ８０􀆰 １ ８２􀆰 ２

由表 ６ 可知ꎬ二级浓缩和三级浓缩较一级浓缩

耗能更少ꎬ相对浓缩率有所增加ꎬ但回收率较一级浓

缩有所下降ꎮ 这是由于一级浓缩的初始溶液中的

Ｒｂ＋质量浓度太低ꎬ要使 Ｒｂ＋浓缩到更高的质量浓度

所需的时间就越长ꎬ同时溶液中的其他离子(主要

是铵离子)也会被浓缩ꎬ所以施加在浓缩 Ｒｂ＋上的有

效能耗较低ꎬ整体一级浓缩的能耗就会大大增加ꎻ随
着浓缩 Ｒｂ＋的质量浓度不断升高ꎬ且经过电解除氨

后溶液中的氨浓度较前一级浓缩实验中的氨的浓度

更低ꎬ在进行浓缩实验时用于浓缩 Ｒｂ＋的有效能耗

就会增加ꎬ所以其整个过程耗能就越少ꎮ 同时由于

电解后氨的浓度降低ꎬ使得浓缩时淡化室与浓缩室

浓度差较一级浓缩时的浓度差减小ꎬ淡化室向浓缩

室渗水情况好转ꎬ浓缩前后浓缩室体积变化减小ꎬ所
以二级浓缩和三级浓缩较一级浓缩时的相对浓缩率

升高ꎮ 此外ꎬ由于淡化室未被浓缩的 Ｒｂ＋残留质量

浓度增加ꎬ二、三级浓缩的回收率较一级浓缩有所降

低ꎬ但仍然能达到 ８０％以上ꎮ

３　 结论

利用电渗析法浓缩低质量浓度的含 Ｒｂ＋溶液ꎬ经
过分段三级浓缩可以将 Ｒｂ＋质量浓度由 ２６􀆰 ６ ｍｇ / Ｌ
浓缩到 １ ９７６􀆰 ２ ｍｇ / Ｌꎬ同时随着 Ｒｂ＋质量浓度的升

高ꎬ浓缩耗能会大幅减少ꎻ利用电解的方法去除溶液

中的氨ꎬ在选择合适的电流密度下ꎬ可以有效去除氨

的同时还能防止进入其他金属离子杂质ꎮ 这为低质

量浓度的铷溶液浓缩及含氨溶液除氨提供了一个新

的思路ꎮ
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