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Abstract: Critical flux is an important concept in fouling control 
for membrane-based processes. Operation below the critical flux 
can maintain the membrane flux and reduce the maintenance cost 
which is associated with membrane cleaning and replacement in 
forward osmosis (FO) processes. In this research, the effects of 
foulant type, binding ions concentration, and cross-flow velocity 
on the critical flux in FO processes were investigated using a 
draw solution concentration stepping method. The results 
showed that the draw solution concentration stepping was 
feasible for the critical flux determination in FO processes. The 
thin-film composite (TFC) membranes exhibited a low critical flux for sodium alginate (SA) fouling with a value of 
29.32 L/(m2·h), then followed nano-silica (SiO2) with a critical flux value of 32.17 L/(m2·h) and humic acid (HA) of 
46.35 L/(m2·h). This indicated that the critical flux behavior in FO processes was dependent on the properties of both 
the membrane and foulants, including the membrane surface roughness, intermolecular adhesion of foulants, and the 
interaction between foulants and membrane. The atomic force microscopy (AFM) results revealed the deposition of 
foulants onto the ridge-and-valley structure of the membrane surface, leading to the deviation of water flux from the 
baseline with the increasing draw solution concentration. As the Ca2+ concentration increased from 0 mmol/L to 10 
mmol/L, the critical flux for alginate fouling dramatically decreased from 29.22 L/(m2·h) to 9.48 L/(m2·h), which can 
be attributed to the interaction between alginate and membrane as well as the intermolecular aggregation of alginate 
and the interaction by Ca2+ binding. Moreover, the critical flux for SACa2+ complexes fouling increased from 9.48 
L/(m2·h) to 31.59 L/(m2·h) with the cross-flow velocity ranging from 5 cm/s to 15 cm/s, which indicated the 
improvement of the solution turbulence can enhance the critical flux, thereby expanding the operating ranges of flux. 
Key words: forward osmosis; critical flux; membrane fouling; sodium alginate
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正渗透膜过程中临界通量的影响因素 
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摘  要：临界通量是膜过程中一种重要的污染特性指标。采用阶梯汲取液浓度递增法测定不同污染物、架桥离子浓度及膜面流

速对正渗透(FO)膜过程临界通量的影响。结果表明，海藻酸钠(SA)、腐殖酸(HA)及二氧化硅(SiO2)污染时 FO 膜临界通量值分别

为 29.32, 46.35 和 32.17 L/(m2·h)；随 Ca2+浓度由 0 mmol/L 增大至 10 mmol/L，SA 污染下 FO 膜的临界通量由 29.22 L/(m2·h)显

著降低至 9.48 L/(m2·h)，原因为 Ca2+与 SA 分子中的羧基的螯合作用及 Ca2+在膜污染物之间的架桥作用；此外，当膜面流速从

5 cm/s 增至 15 cm/s 时，SA-Ca2+污染下的 FO 膜临界通量由 9.48 L/(m2·h)提高至 31.59 L/(m2·h)，表明改善膜表面湍动有利于提

高临界通量，扩大操作通量范围。 

关键词：正渗透；临界通量；膜污染；海藻酸钠 

中图分类号：TQ028.8      文献标识码：A      文章编号：1009-606X(2021)05057908

1  前 言 

正渗透(Forward Osmosis, FO)是以渗透压差为驱动

力的一种新型膜分离过程。在合适的汲取液选择下，FO
具有运行能耗低、截留率高、抗污染能力强等优点[1]。

实践证明，FO 技术可运用于污水处理、海水淡化、高浓

盐水浓缩以及新兴污染物脱除等方面[25]。然而，尽管与

反渗透(Reverse Osmosis, RO)相比，FO 膜污染较轻且易

反洗，但膜污染仍是制约 FO 技术发展的难题之一[6]。

水体中常见的污染物主要包括无机颗粒物、天然有机

物、微生物等，黏附在膜表面和孔径上，将导致膜通量

降低、运行成本增加和膜寿命缩短。在研究膜污染的过

程中，临界通量概念被广泛引用。在超滤(Ultrafiltration, 
UF)等压力驱动膜过程中，当膜通量小于或等于临界通

量值时，污染物受膜面剪切力大于等于跨膜方向曳力，

膜污染将不发生或者发展非常缓慢，从而可降低运行过

程中的膜清洗费用[79]。研究报道，压力驱动膜过程的临

界通量概念同样适用于渗透驱动的 FO 膜过程[10,11]。Zou
等[10]将 FO 膜过程中的临界通量定义为当运行通量小于

或等于临界通量值时，膜污染影响可忽略，膜通量保持

稳定；当运行通量大于该值时，膜污染迅速发展，膜通

量明显降低。FO 膜过程中临界通量受到进水水质、膜

性质以及水力条件的影响。然而，目前为止，FO 膜过程

中临界通量影响因素的相关研究仍比较有限。Zou 等[10]

研究了 FO 膜过程中的微藻污染行为，采用显微镜直接

观测法证明在 FO 膜的临界通量以下操作可保证系统的

稳定运行。Nguyen 等[11]比较了三醋酸纤维素(Cellulose 
Triacetate, CTA)膜与聚酰胺复合膜(Thin-film Composite, 
TFC)对于单一及复合污染物的临界通量，且在长期实验

中证明了在临界通量以下运行，膜污染几乎完全可逆，

但未对 FO 膜过程中流速等其他因素展开进一步的讨

论。因此，对 FO 膜过程中临界通量的影响因素进行系

统性的研究十分必要。 
本工作研究了 FO 膜过程中临界通量的影响因素，

采用汲取液浓度阶梯式递增法测定不同污染物类型、架

桥离子浓度及膜面流速影响下 FO 膜的临界通量，为 FO
在水处理过程中临界通量的选择提供了基础数据。 

2  实 验 

2.1 材料与试剂 

采用 30 mmol/L NaCl(分析纯，纯度≥99.5%，上海

泰坦科技股份有限公司)溶液作为基线实验原料液。为

探究不同种类污染物的影响，采用海藻酸钠(Sodium 
alginate，SA，分子量 1280 kDa，分析纯，纯度≥90%，

上海麦克林生化科技有限公司)、腐殖酸(Humic acid，
HA，分子量 4000~23000 Da，工业纯，Sigma-Aldrich)、
纳米二氧化硅(SiO2，2040 nm，纯度 99.9%，上海麦克

林生化科技有限公司)分别代表水体中常见的微生物主

要产物多糖、腐殖物质和无机颗粒污染[12]。称取一定量

SA 溶于去离子水中，搅拌 24 h，配制成 2 g/L SA 储备
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溶液。称取一定量 HA 溶于去离子水中，采用 1 mol/L 
NaOH(优级纯，国药集团化学试剂有限公司)调节溶液

pH 至 8.0，搅拌 24 h 确保完全溶解，再采用 1 mol/L 
HCl(优级纯，永华化学科技有限公司)调节溶液 pH 至

7.0，定容配制成 2 g/L HA 储备溶液。以上储备溶液均

于 4℃避光保存，按需稀释使用[13]。配制 1 g/L SiO2悬

浮液，使用前搅拌 1 h，使其完全分散。为探究水中存在

的 Ca2+与 SA 的架桥作用对 FO 临界通量的影响，称取

不同质量的 CaCl2(0, 5 和 10 mmol/L)(分析纯，纯度

≥96%，永华化学科技有限公司)分别加至基线实验原料

液及 SA 污染实验的原料液中。配制的原料液均采用 1 
mol/L NaOH 及 1 mol/L HCl 调节溶液 pH 至 7.0±0.1。 

2.2 实验设备与分析仪器 
FO 实验装置如图 1 所示。FO 膜采用韩国东丽尖端

素材株式会社生产的聚酰胺复合膜(TFC)。该膜为非对

称膜，由聚酰胺活性层及聚砜支撑层组成。平板膜池由

两个 19.80 cm(长)×5.98 cm(宽)×0.10 cm(高)矩形通量组

成，有效膜面积 118.40 cm2。原料液与汲取液为并流进

料，分别通过 BT 300L 蠕动泵(常州市科健蠕动泵厂)进
行循环。溶液温度通过 DC-2006 恒温水浴槽(上海衡平

仪器仪表厂)及盘管控制，维持温度在 25.0±0.5℃。采用

JMB20002 电子天平(余姚市纪铭称重校验设备有限公

司)记录汲取液质量变化。 
采用纳米粒径电位分析仪(Zetasizer NanoZS9，英国

Malvern 公司)测定不同 Ca2+浓度下 SA 污染物带电性及

水力学半径。测试条件为 pH=7.0，温度 25℃。装置采

用 4 mW HeNe 激光器，波长为 633 nm，散射角为 173。
水力学半径及 Zeta 电位的测试条件均为 pH=7.0，温度

25℃，每个样品测定 3 次，取平均值。采用 Veeco DI 原
子力显微镜(德国 Bruker)对污染前、后 FO 膜的活性层

的三维形貌进行表征，区域面积 5 μm×5 μm，采用平均

粗糙度(Ra)表征膜表面粗糙程度。 

Balance

Feed 
solution

Draw 
solution

Peristaltic pump

Stirrer

Peristaltic pump

Membrane cell

Temperature control system

Data 
acquisition

 
图 1  FO 实验装置图 

Fig.1  Schematic diagram of the FO experimental apparatus 

2.3 实验方法 
临界通量测定方法采用阶梯汲取液浓度递增法[11]。

汲取液 NaCl 浓度为 0.25, 0.50, 1.00, 1.50, 2.00 和 4.00 
mol/L 逐步递增。每次测试包括基线实验与污染实验。

参考文献[10,11]，采取每阶梯测试时间为 30 min，每隔

1 min 记录膜通量，原料液和汲取液初始体积均为 2 L，
当汲取液浓度为 4 mol/L 时，30 min 内通量仅下降 5.4%，

因此原料液侧的浓缩作用及渗透液侧的稀释作用可以

忽略不计。所有实验均采用活性层朝向原料液的方式以

减轻膜污染[14]。每组实验均采用新膜，实验设计方案如

表 1 所示。 

表 1  实验方案设计 
Table 1  Parameters of different groups 

 Foulant Foulants concentration/(mg/L) CaCl2 concentration/(mmol/L) Cross-flow velocity/(cm/s) 
Foulants type SA 100 0 5 

HA 100 0 5 
SiO2 1000 0 5 

Binding ion SA 100 0 5 
SA 100 5 5 
SA 100 10 5 

Cross-flow velocity SA 100 10 5 
SA 100 10 10 
SA 100 10 15 

FO 膜水通量[Jw/L/(m2·h)]计算公式如下[15]： 

w
w

= mJ
A t



                (1) 

式中，m 为t 时间内汲取液质量变化(g)，w 为 25℃

下水密度(g/L)，A为有效膜面积(m2)，∆t为时间间隔(h)。 

3  结果与讨论 

3.1 污染物类型影响  



582                                           过 程 工 程 学 报                                        第 21 卷 

 

实验采用 SA, HA, SiO2作为污染物，考察污染物类

型对 FO 膜过程中临界通量的影响。实验结果如图

2(a)2(c)所示。可以看出，随汲取液浓度由 0.25 mol/L
增至 4 mol/L，水通量呈阶梯式增长。污染程度可通过

比较基线与污染实验水通量曲线进行评估。对于 SA 污

染，汲取液浓度在 0.251.5 mol/L 区间内，污染实验通

量与基线通量[12.5529.32 L/(m2·h)]基本重合；当汲取

液浓度增加至 2 mol/L 以上时，污染实验通量开始偏离

基线。且汲取液浓度越高，初始通量越大，通量偏离越

严重，原因是流体曳力增大加剧了膜表面污染物的沉

积，使得膜污染更严重[16]。 
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图 2  不同污染物对 FO 膜临界通量影响 

Fig.2  Effect of various foulants on critical flux for FO membrane 

为获得精确的临界通量值，以基线每段实验开始时

的瞬时通量为横坐标，污染实验相同时间下瞬时通量为

纵坐标作散点图[图 2(d)]，实验点在斜率为 1 的直线上

时表示膜污染不发生或发展非常缓慢，从某一实验点开

始，后续所有点均偏离直线时，表明膜污染已在膜表面

迅速发展，取前一个实验点对应通量为临界通量值[11]。

由图 2(d)可知，SA, HA, SiO2污染物对应的临界通量分

别为 29.32, 46.35 和 32.17 L/(m2·h)。其中，由于受汲取

液渗透压限制，当汲取液浓度增大至 4 mol/L 时 HA 污

染实验点仍未发生偏离，因此取测量范围内的最大通量

作为 HA 的临界通量。可见，相同条件下 SA 对应的临

界通量最低，最易造成膜污染，SiO2次之，HA 对应的

临界通量最高。这主要是与污染物性质与膜表面性质有

关：(1) 污染物膜相互作用受膜表面形态与污染物形态

影响。如图 3(a)所示，TFC 膜活性层表面呈粗糙的峰

谷结构，平均粗糙度 Ra=59.5 nm。由于 SA 污染物粒径

均小于膜的表面粗糙度特征参数，污染物易沉积在膜表

面的凹谷内。图 3(b)为 SA 污染后的 FO 膜表面 AFM 图

像，对比图 3(a)可见活性层表面凹谷区域被填充，凸峰

区域变平坦。生物高分子 SA 的尺寸比膜表面粗糙度特

征参数要小得多，因此更易发生沉积。(2) 污染物分子

间黏附力影响。污染物在膜表面沉积后，通过污染物分

子间的粘附形成滤饼层，亲水性的 SA 分子间的黏附力

远大于疏水性的 HA，因此更易维持凝胶网络的结构完

整性，从而在膜表面形成更厚的 SA 污染层[17]。(3) 污
染物与膜表面官能团之间的相互作用。FO 膜过程中

SiO2 污染也较为显著，除了由 SiO2 污染物在膜表面凹

谷内沉积导致[图 3(c)]，还由于少量 SiO2 在溶液 pH 接
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近中性时以 Si(OH)4的形式存在，而 TFC 膜活性层存在

交联后的酰胺基团(CONH)及未完全交联经酸化处理

后的羧基(COO)[18]，Si(OH)4 中的硅醇键(SiOH)可通

过氢键相互作用与膜表面的羧基发生键接，吸附在膜表

面的 Si(OH)4 与溶液中的 Si(OH)4 聚合成多硅酸[19]，加

速滤饼层的形成，使水通量降低。 

 
 (a) Before fouling (b) After SA fouling 

 
 (c) After SiO2 fouling (d) After HA fouling 

图 3  FO 膜活性层表面 AFM 图像 
Fig.3  AFM images of the FO membranes active layer 

3.2 架桥离子浓度影响 
SA 溶液与水体中的二价或多价金属阳离子(Ca2+, 

Zn2+, Ba2+, Al3+等)可发生离子交换反应，形成分子间架

桥作用，引起体系凝胶化的性质改变，其中以 Ca2+最为

常见[20]。以 Ca2+为代表，考察架桥离子浓度对临界通量

的影响。图 4(a)4(c)为 Ca2+浓度为 0, 5 及 10 mmol/L 时

的 SA 污染下 FO 膜通量特征。当 Ca2+浓度为 5 mmol/L
时，污染实验通量在 1.5 mol/L 时[通量：22.48 L/(m2·h)]
发生偏离；当 Ca2+浓度增加至 10 mmol/L 时，污染实验

通量仅在 0.25 mol/L 浓度时与基线通量[通量：9.48 
L/(m2·h)]重合。可见，Ca2+浓度对 SA 污染下的临界通量

具有显著影响。由图 4(d)可知，Ca2+浓度为 0, 5 和 10 
mmol/L 时 SA 污染对应的临界通量分别为 29.22，19.83
和 9.48 L/(m2·h)。表 2 为 Ca2+浓度 0, 5 及 10 mmol/L 条

件下，SA 污染物的 Zeta 电位及水力学直径。可见，随

着 Ca2+浓度的增加，SA 污染物的 Zeta 电位逐渐减小，

而水力学直径逐渐增大。原因是，Ca2+与 SA 分子中 GG

嵌段的羧基(COO)发生螯合作用，Ca2+包裹于两个 GG
嵌段之间的空穴内，形成类似“蛋盒”结构的团聚体(如
图 5 所示)，使交联污染物表面电荷减小，易沉积在膜表

面形成致密的污染层[21]。同时，Ca2+又能与 TFC 膜表面

羧基相互作用，起到膜SA 之间的架桥作用[22]，从而使

污染层与膜表面结合力更强。而当膜表面被 SACa2+污

染层覆盖，吸附沉积在膜表面的SA与溶液中的SACa2+

聚集体相互黏附，使得膜污染进一步加剧，FO 临界通

量值大大降低。 

表 2  不同 Ca2+浓度下 SA 污染物的 Zeta 电位及水力学直径 
Table 2  Zeta potentials and hydrodynamic diameters of SA 

foulant under various Ca2+ concentrations 
Ca2+ 

concentration/(mmol/L) 
Hydrodynamic 
diameter/nm 

Zeta 
potential/mV 

0 125.0±6.8 41.9±3.4 
5 249.0±2.5 24.8±3.0 

10 311.0±3.5 16.1±0.4 
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图 4  Ca2+浓度对 SA 污染下 FO 膜临界通量影响 

Fig.4  Effect of Ca2+ concentration on critical flux for FO membrane under SA fouling 

 
图 5  SACa2+的“蛋盒”结构示意图 

Fig.5  Schematic of egg-box structure of SACa2+ 

3.3 膜面流速影响 
实验考察了膜面流速对 SACa2+复合污染物下 FO

膜临界通量的影响。如图 6(a)6(c)所示，对于原料液中

100 mg/L SA 与 10 mmol/L Ca2+复合污染下，随着膜面

流速增大，高浓度(如 4 mol/L)汲取液下基线水通量明显

增大，原因是膜面流速的增加可在一定程度上降低外浓

差极化，强化主体溶液与膜面边界层溶液之间的传质，

从而使水通量增大[23]。尽管跨膜方向曳力将随之增大，

但当膜面流速由 5 cm/s 增大至 15 cm/s 时，临界通量由

9.48 L/(m2·h)增大至 31.59 L/(m2·h)。由此可见，增强膜

面流速可提高 FO 膜临界通量。这是由于膜表面污染物

受到的剪切力远大于跨膜曳力，膜面流速的增大加强流

体湍动，从而减缓污染物向膜表面的沉积的趋势。这与

文献中改善膜表面水体动力学条件可以有效缓解膜污
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染的结论一致[8,24]。 
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图 6  膜面流速对 SACa2+复合污染下 FO 膜临界通量影响 

Fig.6  Effect of cross-flow velocity (CFV) on critical flux for FO membrane under SACa2+ complexes fouling 

4  结 论 
采用阶梯汲取液浓度递增法测定了 FO 膜过程中临

界通量，并研究了污染物类型、架桥离子浓度及膜面流

速对 FO 临界通量的影响，主要得到以下结论： 
(1) 当汲取液浓度低于临界值时，FO 通量可保持相

对稳定。FO 膜过程中的临界通量行为受污染物类型的

影响，临界通量值由低至高依次为 SA<SiO2<HA。 
(2) 水体中的 Ca2+对 SA 存在时的临界通量有显著

影响。随着 Ca2+浓度由 0 增加至 10 mmol/L，SA 污染下

FO 膜的临界通量由 29.22 L/(m2·h)显著降低至 9.48 
L/(m2·h)，原因是 Ca2+在 SA 分子间以及 SA膜之间的

架桥作用。 
(3) 水体动力学条件的优化可提高 FO 膜的临界通

量。当膜面流速由 5 cm/s 增大至 15 cm/s 时，临界通量

值由 9.48 L/(m2·h)提高至 31.59 L/(m2·h)，这是由于膜表

面流体湍动的加强减缓了污染物向膜表面沉积的趋势。 
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