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RESUMO 

XAVIER, Luciano Dias. Pré-tratamento de água do mar para sistema de osmose inversa 

em usina termelétrica. Orientadora: Lídia Yokoyama. Rio de Janeiro. UFRJ / Escola de 

Química, 2019. Tese (Doutorado em Engenharia de Processos Químicos e Bioquímicos). 

 

As usinas termelétricas demandam uma quantidade significativa de água, principalmente para 

os sistemas de ciclo de vapor e de resfriamento. Usinas situadas na região do Nordeste 

brasileiro se deparam com a situação de escassez de água doce tendo que lançar mão de fontes 

de água salgada ou salobra. A osmose inversa apresenta-se como uma alternativa promissora 

para a dessalinização da água do mar, adequando sua qualidade para uso em caldeiras e torres 

de resfriamento. Não há muitos estudos com a água do mar do estado do Maranhão, que 

apresenta características distintas de outras águas do mar. O Maranhão tem muitas variações 

na maré ao longo do dia. A variação da maré do Maranhão é a terceira maior do mundo, 

consequentemente, esta água do mar apresenta alta turbidez e carbono orgânico dissolvido. O 

pré-tratamento adequado do fluxo de alimentação ao sistema de osmose inversa minimiza a 

ocorrência de incrustações nas membranas e ajuda a manter o fluxo de permeado e garantir a 

vida útil da membrana. O objetivo deste trabalho é avaliar a eficiência de pré-tratamentos 

combinados, como coagulação-floculação, filtração de areia e microfiltração submersa 

associada com carvão ativado em pó, na remoção de sólidos dissolvidos totais e carbono 

orgânico dissolvido, com o intuito de aprimorar a qualidade da água de alimentação do 

processo de osmose inversa. A combinação de 40 mg/L de coagulante policloreto de alumínio 

e 0,489 mg/L de polímero aniônico Nalclear 8173 conseguiu reduzir a turbidez inicial de 160 

NTU para 0,92 NTU (acima de 99% de remoção). O sistema convencional de clarificação com 

filtro de areia obteve remoção de 61% de carbono orgânico dissolvido (COD), enquanto a rota 

de microfiltração submersa com carvão ativado NORIT SAE SUPER garantiu 87,6% de 

remoção. O pré-tratamento adotado de coagulação-floculação e microfiltração submersa com 

carvão ativado, operando com 8 minutos de permeação e 10 segundos de retrolavagem, pressão 

de operação de -0,4 bar, vazão de ar de 10 l/h e concentração de carvão de 2g/l, assegurou uma 

água de alimentação para sistema de OI com Índice de Densidade de Sedimentos (IDS15) de 

2,81 e COD de 1,57 mg/L, satisfazendo a recomendação dos fabricantes de membranas. 

 

Palavras-chave: Água do mar, Osmose inversa, Microfiltração submersa, Pré-tratamento, 

Carvão ativado em pó. 



 

 

ABSTRACT 

XAVIER, Luciano Dias. Pretreatment of sea water for reverse osmosis system in a 

thermoelectric plant. Advisor: Lídia Yokoyama. Rio de Janeiro. UFRJ / School of Chemistry, 

2019. Thesis (Doctorate in Chemical and Biochemical Processes Engineering). 

 

Thermoelectric plants require a significant amount of water, especially for the steam cycle and 

cooling systems. Plants located in the region of the Brazilian Northeast are faced with a 

situation of shortage of fresh water having to use salt or brackish water sources. Reverse 

osmosis presents itself as a promising alternative for the desalination of sea water, adapting its 

quality for use in boilers and cooling towers. There are not many studies with the sea water of 

the state of Maranhão, which presents characteristics distinct from other sea waters. Maranhão 

has many variations in the tide throughout the day. The Maranhão tide variation is the third 

largest in the world, consequently, this seawater presents high turbidity and dissolved organic 

carbon. Proper pre-treatment of the feed stream to the reverse osmosis system minimizes the 

occurrence of scaling on the membranes and helps maintain permeate flow and ensure 

membrane life. The objective of this work is to evaluate the efficiency of combined pre-

treatments, such as coagulation-flocculation, sand filtration and submerged microfiltration 

associated with activated carbon powder, in the removal of total suspended solids and dissolved 

organic carbon, in order to improve the quality of the feed water of the reverse osmosis process. 

The combination of 40 mg / L of aluminum polychloride coagulant and 0,489 mg / L of 

Nalclear 8173 anionic polymer was able to reduce the initial turbidity from 160 NTU to 0.92 

NTU (above 99% removal). The conventional sand filter clarification system obtained a 61% 

removal of dissolved organic carbon (DOC), while the subfiltered microfiltration route with 

NORIT SAE SUPER activated carbon guaranteed 87.6% removal. The pre-treatment of 

coagulation-flocculation and submerged microfiltration with activated carbono, operating with 

8 minutes of permeation and 10 seconds of backwashing, operating pressure of -0.4 bar, air 

flow of 10 l / h and activated carbon concentration of 2 g/l, ensured a feed water for RO system 

with Silt Density Index (SDI15) equal to 2.81 and DOC equal to 1.57 mg / L, satisfying the 

recommendations of the membrane manufacturers. 

 

Keywords: Seawater, Reverse osmosis, Submerged microfiltration, Pretreatment, Powder 

activated carbon. 
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1. INTRODUÇÃO  

 

De acordo com a Agência Nacional de Águas – ANA (2018), a demanda por uso de 

água no Brasil é crescente, com aumento estimado de aproximadamente 80% no total retirado 

de água nas últimas duas décadas. A previsão até 2030 é um aumento de 24% na captação. O 

histórico da evolução dos usos da água está diretamente relacionado ao desenvolvimento 

econômico e ao processo de urbanização do país. Atrelada ao maior desenvolvimento 

industrial, cresce também a demanda hídrica para o setor industrial. Todavia, é importante 

salientar que cada indústria, em função de suas diversas atividades, demanda água com níveis 

de qualidade distintos, que estão relacionados com as restrições aos processos e produtos, 

assim como possíveis impactos aos equipamentos, como incrustações e corrosão. 

O manancial hídrico pode apresentar características físico-químicas e biológicas 

específicas que devem ser condicionadas para o seu posterior uso e isto influencia nas 

alternativas de técnicas de tratamento. De acordo com Mierzwa (2002), os processos de 

tratamento necessitam de um projeto que contemple as oscilações naturais daquele manancial, 

assim como otimize o uso dos recursos disponíveis e minimize efluentes e resíduos gerados.   

Atualmente, as duas tecnologias de dessalinização mais utilizadas são a destilação 

térmica e a osmose inversa (OI) (MILLER, 2003). A destilação é um processo no qual os sais 

são removidos da água por evaporação e condensação (KAJENTHIRA; SIDDIQI; ANADON, 

2012). Para este processo, o custo da energia pode ser até 2 a 3 vezes maior do que o custo de 

operação do tratamento por osmose inversa (ZIOLKOWSKA; REYES, 2016). 

A osmose inversa é outra tecnologia para o processo de dessalinização 

(KAJENTHIRA; SIDDIQI; ANADON, 2012). Pode rejeitar quase toda a matéria coloidal ou 

dissolvida de uma solução aquosa, produzindo uma corrente de salmoura concentrada e uma 

corrente de permeado consistindo de água quase pura (FRITZMANN et al., 2017). Embora 

seja usada para concentrar substâncias, seu uso mais frequente é em aplicações de 

dessalinização (JOO; TANSEL, 2015). 

A osmose inversa apresenta-se como uma alternativa promissora para a dessalinização 

da água do mar ou salobra, adequando sua qualidade para uso como água de reposição em 

caldeiras, torres de resfriamento e reúso em processos industriais, reduzindo o consumo de 

água potável (SALA-COMORERA et al., 2017). 

Um dos principais problemas nas operações de dessalinização é a incrustação que afeta 

negativamente o desempenho da separação. Isso leva ao (i) declínio no fluxo e na qualidade 
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do permeado (MATIN et al., 2011), e (ii) um aumento na pressão operacional ao longo do 

tempo (BAKER, 2012; JOO; TANSEL, 2015). 

As usinas termelétricas demandam uma quantidade significativa de água, 

principalmente para os sistemas de ciclo de vapor e de resfriamento. Associado a isso, existe a 

necessidade de condicionamento para qualidade da água específica para cada uso. Geralmente, 

as usinas termelétricas situam-se próximas a grandes centros urbanos e industriais, onde os 

recursos hídricos disponíveis já se encontram bastante impactados. Além disso, as usinas 

situadas na região do Nordeste brasileiro se deparam com a situação de escassez de água doce 

tendo que lançar mão de fontes de água salgada ou salobra. Neste contexto, é importante a 

implantação de quaisquer procedimentos de otimização e controle visando o uso racional da 

água. 

A usina termelétrica Itaqui é o primeiro empreendimento da Eneva no Maranhão. 

Localizada no Distrito Industrial de São Luis e movida a carvão mineral, a usina está em 

operação comercial desde fevereiro de 2013. A usina termelétrica Itaqui possui 360 MW de 

capacidade instalada, com consumo estimado de carvão mineral de 600 mil a 1 milhão de 

toneladas ao ano. A unidade termelétrica é composta por uma caldeira, um turbo gerador a 

vapor, um transformador de 410 MVA. Além da ilha de potência (sistema principal de 

produção, com turbina, caldeira, filtros dessulfurizadores de gases (FGD), e chaminé e torre 

de resfriamento), a usina possui um sistema de tratamento de água para dessalinização, um 

sistema de adução e descarte de efluentes (para captação de água do mar utilizada no processo), 

uma correia transportadora e uma linha de transmissão. 

O atual sistema de dessalinização é por osmose inversa, sendo realizadas diversas trocas 

de membranas ao longo do ano, em valores maiores do que os previstos em projeto, além do 

fato de terem sido encontradas, anteriormente, em autópsia da membrana, alumino silicatos, 

responsáveis por prejuízos de elementos das membranas e pela redução da eficiência do 

sistema. Outro fator presente no sistema é a presença de carbono orgânico dissolvido, que 

contribui para o desenvolvimento de biofouling e troca de módulos de membranas em períodos 

menores do que os previstos.  

O pré-tratamento adequado do fluxo de alimentação ao sistema de osmose inversa 

minimiza a ocorrência de incrustações nas membranas e ajuda a manter o fluxo de permeado 

e garantir a vida útil da membrana (THARAMAPALAN; BOYD; DURANCEAU, 2013). 

Microfiltração garante baixo índice de densidade de sedimentos (IDS) para a água de 

alimentação do processo de osmose inversa, sob uma flutuação substancial da qualidade da 
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água bruta (BADRUZZAMAN et al., 2019), permitindo um fluxo permeado alto e estável, 

mesmo em operação de longo prazo (BONNÉLYE et al., 2004). 

A MF pode ser competitiva em relação à filtragem de mídia granular com base nos 

custos e no desempenho quando projetada adequadamente e operada por uma equipe bem 

treinada (JACANGELO et al., 2017). Não há estudo sobre a microfiltração com a água do mar 

do Maranhão, que apresenta características distintas de outras águas do mar. O Maranhão tem 

muitas variações na maré ao longo do dia (EL-ROBRINI et al., 2006). A variação da maré do 

Maranhão é a terceira maior do mundo, consequentemente, esta água do mar apresenta alta 

turbidez e carbono orgânico dissolvido. Devido a esses fatos, a usina termelétrica passa por 

diversos problemas operacionais na membrana de OI, necessitando de um pré-tratamento 

adequado. Assim, o estudo dessa área vem contribuir para a disseminação do conhecimento. 

A microfiltração (MF) pode, por exemplo, combinar a filtração, a clarificação e a 

desinfecção em uma única etapa, além de possuir baixo custo operacional (VIGNESWARAN 

et al., 2007).  

A microfiltração possui eficiência de separação de acordo com sua porosidade, sendo 

assim, não é capaz de reter material solúvel, como hidrocarbonetos de baixa massa molecular, 

carbono orgânico dissolvido. 

O carvão ativado é normalmente utilizado na adsorção de material solúvel. A eficiência 

do carvão ativado na remoção de carbono orgânico solúvel vai depender da sua capacidade de 

adsorção, que está relacionada à origem, tamanho de poro, atividades químicas superficiais e 

modo de ativação no processo de fabricação.   

A combinação específica entre membranas submersas e carvão ativado tem sido pouco 

investigada. Sua utilização no tratamento de águas salinas é menos relatada ainda. O mais 

comum é encontrar trabalhos que avaliem os efeitos do carvão ativado nos sistemas de 

biorreatores (MBR) e membranas externas. A configuração das membranas submersas 

apresenta um menor gasto energético e ocupa menos espaço, comparado às outras 

configurações de membranas. 

Em virtude da demanda hídrica para o pleno funcionamento da termelétrica e da 

necessidade de condicionamento da qualidade da água para uso em caldeiras, o tratamento de 

dessalinização da água do mar deve ser bem planejado e estruturado para evitar danos às 

membranas de osmose inversa, principalmente no tocante a concentração de carbono orgânico 

dissolvido. Assim, a investigação de alternativas de pré-tratamento como a associação de 

microfiltração submersa e carvão ativado em pó é tema de estudo do presente trabalho. 
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2. OBJETIVOS 

 

2.1 OBJETIVO GERAL 

 

O objetivo deste trabalho é avaliar a eficiência de pré-tratamentos combinados, como 

coagulação-floculação, filtração de areia e microfiltração submersa associada com carvão 

ativado em pó, na remoção de turbidez, sólidos, colóides e carbono orgânico dissolvido, com 

o intuito de aprimorar a qualidade da água de alimentação do processo de osmose inversa. 

 

2.2 OBJETIVOS ESPECÍFICOS 

 

Dentre os objetivos específicos deste trabalho destacam-se: 

 Quantificar a remoção de carbono orgânico dissolvido no pré-tratamento convencional 

(coagulação-floculação, sedimentação e filtro de areia); 

 Comparar o desempenho de dois carvões ativados em pó na adsorção de compostos 

orgânicos, a partir de ensaios de isotermas de adsorção; 

 Avaliar o efeito do carvão ativado no sistema de microfiltração submersa quanto à 

remoção de carbono orgânico dissolvido; 

 Avaliar a influência da pressão, aeração e da concentração do carvão ativado sobre o 

carbono orgânico dissolvido através de planejamento estatístico; 

 Verificar a necessidade de realizar limpeza química na membrana, para restaurar sua 

permeabilidade hidráulica; 
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3. REVISÃO BIBLIOGRÁFICA  

 

3.1 GERAÇÃO DE ENERGIA EM USINAS TERMELÉTRICAS 

 

Usina termelétrica é o nome designado a qualquer instalação com a finalidade de 

converter a energia de um combustível (gás natural, carvão, óleo, etc) em energia elétrica. Tal 

combustível é queimado em uma caldeira, gerando vapor oriundo da água que circula por tubos 

em suas paredes (Figura 1). O vapor de alta pressão faz girar as palhetas de uma turbina, 

acoplada diretamente a um gerador de energia elétrica, que distribui para linhas de transmissão. 

O vapor é resfriado em um condensador evaporativo, a partir de um circuito de água de 

refrigeração. A água utilizada pode ser originária de um manancial hídrico próximo à usina 

como rios, lagos ou o próprio oceano, obrigatoriamente não tendo contato direto com o vapor 

que será convertido novamente em água, retornando aos tubos da caldeira, dando início a um 

novo ciclo (ARROYO, 2012). 

 

 

Figura 1 – Infográfico de uma usina termelétrica. Fonte: Petrobras (2019). 
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A confiabilidade na operação correta e eficiência de qualquer sistema de caldeira sofre 

influência da disponibilidade e qualidade da água de alimentação, pois há a necessidade de 

reposição desta com bastante frequência e de evitar danos mecânicos, reduzindo sua eficiência 

(ROVANI, 2012). 

Sistemas de geração de energia em termelétricas baseiam-se em processos de 

abastecimento de vapor, onde a sua recuperação, em forma de vapor condensado, é de grande 

importância para a economia de insumos (biomassa como combustível e produtos químicos 

para o tratamento), haja vista que é uma água previamente tratada e com pureza maior do que 

a própria água de alimentação. Logo, prioriza-se o retorno de vapor condensado para a caldeira, 

em decorrência de sua alta temperatura e baixa quantidade de sólidos dissolvidos. Quando o 

retorno de vapor condensado não é plenamente exercido, a água de alimentação da caldeira 

deve se substituir, parcial ou integralmente, a água que está sendo submetida à ebulição para 

geração de vapor. Na operação do processo de geração de vapor pode ocorrer purga de parte 

do vapor condensado ou a injeção direta de vapor no sistema, e por causa disto o retorno para 

a caldeira é menor, o que aumenta a necessidade da reposição da água de alimentação, também 

denominada de água de reposição (KOO; MOHAMMAD; SUJÁ, 2011). 

É imprescindível garantir que o vapor produzido não contenha gotículas de água, 

devido a presença de sólidos contaminantes do vapor ficarem dissolvidos na água. De acordo 

com Frayne (2002), o arraste de sílica é preocupante na produção de vapores em caldeiras que 

servem de corrente alimentadora para turbinas na geração de energia. Recomenda-se o devido 

controle e monitoramento do teor de sólidos dissolvidos ou condutividade da água da caldeira 

a fim de evitar o arraste, formação de depósitos ou desenvolvimento de condições corrosivas. 

Vapores gerados em caldeiras para movimentação de turbinas possuem altas exigências 

na qualidade do vapor a fim de evitar a erosão das pás, principalmente no tocante à presença 

de sílica e coloides, que diminuem a eficiência e também causam falhas prematuras nas 

turbinas (ROVANI, 2012). 

De acordo com Garcia (2009), o tratamento de água de caldeiras é realizado com o 

intuito de impedir as seguintes anormalidades: 

 

a) corrosão do lado de vapor e água do gerador; 

b) formação de incrustações e depósitos nas paredes dos tubos e tubulões; 

c) arrastamento de materiais contaminantes da água da caldeira para as demais partes 

do sistema de vapor, como redes, válvulas e turbinas. 
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Para evitar a corrosão na caldeira, torna-se necessário o monitoramento e tratamento de 

água adequado, focando na remoção de possíveis espécies corrosivas à unidade (FRAYNE, 

2002; CUDA; POSPÍSIL; TENGLEROVÁ, 2006; ROVANI, 2012). Parâmetros relevantes 

para o tratamento da água da caldeira são dureza, alcalinidade, dióxido de carbono, oxigênio 

dissolvido, dióxido de silício e pH (CUDA; POSPÍSIL; TENGLEROVÁ, 2006). 

O progresso do setor de cogeração de energia no cenário nacional incentivou a pesquisa 

e fabricação de caldeiras e turbinas de alta pressão, objetivando gerar mais energia. As 

caldeiras estão sendo construídas para gerar vapor acima de 80 bar e 470 ºC, tendo a 

necessidade de utilização de água de alta pureza, apresentando a concentração de sílica menor 

que 0,02 mg/L (ROVANI, 2012). 

As termelétricas brasileiras respondem por cerca de 30% da matriz energética nacional 

e demandam uma quantidade significativa de água, principalmente para os sistemas de ciclo 

de vapor e resfriamento, atingindo 1.843 m3/h de água por MW em circuito fechado (BRASIL, 

2011). O tratamento de água é parte integrante da geração de energia elétrica (termelétricas a 

carvão). Existem dois ciclos associados à geração de energia térmica, o ciclo vapor / água, que 

utiliza água desmineralizada para a produção de vapor, e o sistema de água de resfriamento, 

que é usado para condensar o vapor de volta à forma líquida. Os dois ciclos são isolados um 

do outro e trocam calor através de um condensador (TOLMASQUIM, 2005). Portanto, as 

usinas termelétricas exigem quantidades significativas de água para o seu pleno 

funcionamento. Este é um dos grandes desafios nos dias atuais, em função do aumento da 

escassez e da degradação da qualidade da água dos reservatórios disponíveis. Associado a isso, 

existe a necessidade de condicionamento para qualidade da água específica para os processos. 

Neste sentido, é importante a implantação de quaisquer procedimentos de reúso, reciclo, 

otimização e controle das correntes hídricas visando ao uso racional da água, principalmente 

na região Nordeste onde a usina termelétrica de estudo está localizada, estando sujeita à 

situação de escassez de água e tendo que lançar mão de fontes de água salgada. 

A captação de água do mar é uma alternativa para usinas termelétricas instaladas em 

locais com escassez de água. Esta peculiaridade é característica da usina termelétrica Itaqui, 

que se apresenta instalada próxima ao Porto de Itaqui, no Estado do Maranhão/Brasil. 

A usina termelétrica Itaqui é o primeiro empreendimento da empresa Eneva no 

Maranhão. Localizada no Distrito Industrial de São Luis e movida a carvão mineral, a usina 

está em operação comercial desde fevereiro de 2013. A usina termelétrica Itaqui possui 360 

MW de capacidade instalada, com consumo estimado de carvão mineral de 600 mil a 1 milhão 

de toneladas ao ano. A unidade termelétrica é composta por uma caldeira, um turbo gerador a 
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vapor, um transformador de 410 MVA. Além da ilha de potência (sistema principal de 

produção, com turbina, caldeira, filtros dessulfurizadores de gases (FGD), e chaminé e torre 

de resfriamento), a usina possui um sistema de tratamento de água do mar para dessalinização, 

um sistema de adução (para captação de água do mar utilizada no processo) e descarte de 

efluentes, uma correia transportadora e uma linha de transmissão. 

A Eneva aplica uma significativa parcela de seu investimento total em tecnologias de 

controle ambiental, que promovem a queima limpa do carvão, reduzindo significativamente as 

emissões de material particulado, enxofre e óxido de nitrogênio na atmosfera. Em 2015, Itaqui 

obteve a certificação internacional do Sistema de Gestão de Qualidade (ISO 9001) e do Sistema 

de Gestão de Saúde e Segurança (OHSAS 18001) para o processo de descarregamento de 

graneis sólidos (Operação portuária). 

 

3.2 CARACTERÍSTICAS DA ÁGUA DO MAR 

 

A água é o recurso natural mais importante para todas as formas de vida na terra, 

constituinte de todos os organismos vivos. O modelo de gerenciamento de água em atividade 

industrial está inteiramente associado ao grau de qualidade requerido para determinado 

processo, sendo necessária a adoção de estratégia bem definida para tratamento da água 

captada, no intuito de atender aos requisitos de volume e qualidade para as operações 

industriais. A qualidade da água requerida depende tanto das restrições aos processos e 

produtos, como de possíveis impactos negativos aos equipamentos. Diferentes graus de 

qualidade de água podem ser estabelecidos em uma planta industrial. Assim, para utilização 

na lavagem de equipamentos, deve-se verificar se a água tem teor corrosivo, enquanto que para 

utilização em caldeiras, é exigido maior grau de qualidade, requerendo sistemas de tratamento 

mais avançados para tal fim (MIERZWA, 2002).  

O limite máximo de sais contidos na caldeira é estabelecido de acordo com condições 

operacionais como pressão e temperatura, objetivando evitar a ocorrência de problemas como 

corrosão e incrustação dos equipamentos.  Concentrações salinas maiores do que seus limites 

máximos de solubilidade causam a formação de depósitos salinos nas paredes dos 

equipamentos e tubulações, prejudicando a troca térmica, a este fenômeno denomina-se 

incrustação. A corrosão é decorrente da formação de um potencial elétrico entre diferentes 

superfícies metálicas (TCHOBANOGLOUS et al., 2016), o que é aumentado pela presença de 

sólidos dissolvidos totais, oxigênio dissolvido e metais como manganês, ferro e alumínio que 

aumentam a condutividade elétrica da solução, acelerando a oxidação (MIERZWA, 2002). 
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Embora o Brasil possua grande disponibilidade de recursos hídricos, em sua região 

Nordeste existem áreas cuja disponibilidade de água por habitante/ano é menor que o mínimo 

de 2.000 litros recomendado pela Organização das Nações Unidas (ONU) (ORSINI, 2007). 

Na natureza, a água nunca ocorre em estado totalmente puro, pois solubiliza outras 

substâncias, como sais minerais, gases e matéria orgânica, podendo se tornar salobra ou salina 

(MACEDO, 2016).  

De acordo com a Resolução nº 357, de 17 de março de 2005, expedida pelo CONAMA 

- Conselho Nacional de Meio Ambiente, denomina-se água doce aquela que possui salinidade 

igual ou inferior a 0,5‰ (500 ppm); salobra aquela com salinidade entre 0,5‰ e 30‰; e salina 

a que possui salinidade acima de 30‰ (3.000 ppm) (BRASIL, 2005). 

De acordo com Aminot e Kérouel (2004), as propriedades e composição da água do 

mar podem variar, pois sofrem influência da hora do dia, do clima, da maré, da estação do ano 

e sua localização geográfica. A Tabela 1 apresenta a concentração típica de águas de diferentes 

regiões oceânicas. 

 

Tabela 1 – Caracterização típica de águas de diferentes regiões oceânicas. 

Localização 
SST 

(mg.L−1) 

Turbidez 

(NTU) 

COD 

(mg.L−1) 

Condutividade 

(mS.cm−1) 
pH 

SiO2 

(mg.L−1) 
IDS Referências 

Baía de Bengala – 

India 
60 <1 - - 8,1 - - Frutos et al (2009) 

Baía de Qingdao  

– China 
4,8–8,9 - 1,1–1,8 39,0–47,7 7,8–8,0 0,3–0,9 >15,8° Xu et al (2007) 

Genoa – Itália <5 0,5–2,0 0,7–2,4 53,1–56,0 8,1 - - 
Jezowska et al. 

(2009) 

Genoa – Itália - - - - 7,8–8,4 - - Kim et al. (2009) 

Golfo de Masan – 

Coréia do Sul 
13,8 1–5 2,17 - 8,3 - 25,5+ Jeong et al. (2011) 

Golfo de Masan – 

Coréia do Sul 
- 0,43–3,5 - 33,6–42,5 7,5–8,2 - - Kim e Yoon (2005) 

Golfo de Oman - 0,12–0,56 - 54,2–56,5 7,9–8,5 - 3,6–20° 
Bonnélye et al. 

(2004) 

Golfo do México  

– México 
- 1–10 - - - - - Pearce et al. (2004) 

Golfo do México  

– México 
- 43 - 50,0–57,3 7,6 - - 

Murrer e Rosberg 

(1998) 
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Golfo do México  

– México 
- - <10 - - - - 

McCarthy, Hedges 

e Benner (1993) 

Golfo Pérsico - 0,48–1,13 - 62,2–63,4 8,1–8,3 - 10–45+,° 
Bonnélye et al. 

(2004) 

Mar Mediterrâneo - 0,1–2,9 - - 7,8–8,2 - 14–40* 
Vial e Doussau 

(2003) 

Mar Mediterrâneo - 0,1–1,3 - - - - 9,3–31,5+ Remize et al. 

(2009) 

Mar Mediterrâneo - 1–10 - - - - - Pearce et al. (2004) 

Mar Vermelho – 

Arábia Saudita 
- 0,05–20 - - - - - 

Bartels, Rybar e 

Franks (2006) 

Mar Vermelho – 

Arábia Saudita 
- 4,5 - 34,9 - - - Pearce et al. (2004) 

Mar Mediterrâneo 

- França 
10–20 0,5–4,0 2,7–6,1 50,0–57,3 8,0–8,1 - 6,1–6,4° Lorain et al. (2007) 

Mar Mediterrâneo 

- França 
- - 1,5–1,8 - 8,1 - - 

Tansakul, Laborie e 

Cabassud (2011) 

Mar Mediterrâneo 

- Gibraltar 
- 0,7 0,3 48,7 8,1 - 13–24,6† 

Brehant, Bonnelye 

e Perez (2002) 

Mar Vermelho – 

Israel 
- 0,2–1,1 - - - - - Pearce et al. (2004) 

Oceano Atlântico 

– Ilhas Canárias 
- <0,2–0,6 - 46,7–49,6 7,4–8,1 - - 

Teuller, Glucina e 

Laîné (1999) 

Singapura 4–12 3–27 - - - 0,2–1,2 6,1–6,5† 
Chua, Hawlader e 

Malek (2003) 

Yuhuan – China 24,6–875 295 2,9–8,14 48,7 8,0–8,3 - - 
Zhang et al. 

(2006a) 

Valores mínimo - 

máximo 
<5–875 0,05–295 0,3 a <10 34,9–57,3 7,4–8,5 0,2–1,2 - - 

*,+,°,† Índice de densidade de sedimentos (IDS), determinado após 2, 3, 5 e 15 minutos de filtração, respectivamente; SST: sólidos suspensos 

totais; COD: carbono orgânico dissolvido. 

 

Santos (2018) caracterizou águas oceânicas do estado do Rio de Janeiro, obtendo os 

resultados expostos na Tabela 2, em que se observa valores distintos aos apresentados na 

Tabela 1. 
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Tabela 2 – Caracterização de águas oceânicas na costa do estado do Rio de Janeiro, Brasil. Fonte: Santos (2018). 

Constituintes  
Praia de 

Camboinhas 

Praia de 

Charitas 

Praia de São 

Francisco 

Sódio (Na+), mg/L  11924 12264 11810 

Potássio (K+), mg/L  357 359 380 

Cálcio (Ca2+), mg/L  437 428 396 

Magnésio (Mg2+), mg/L  1275 1356 1348 

Estrôncio (Sr2+), mg/L  8,9 6,7 7,3 

Cloreto (Cl-), mg/L  18854 19581 18336 

Brometo (Br-), mg/L  385 394 75 

Sulfato (SO4
2-), mg/L  2712 2742 2465 

Bicarbonato (HCO3
-), mg/L  110 114 107,5 

pH a 21°C  8,1 8,2 8,2 

Salinidade (NaCl), mg/L  31109 32309 30461 

IDS15, min-1 6,59 7,08 5,93 

Turbidez, NTU  21,4 21,2 15,4 

Massa específica a 25°C, g/cm3 1,0305 1,0288 1,0681 

 

A variação de turbidez encontrada nas Tabelas 1 e 2 está associada tanto a variação de 

marés nas águas estudadas, assim como, a presença de fitoplâncton e zooplâncton. O 

fitoplâncton é o conjunto dos organismos planctônicos fotossintéticos. O fitoplâncton dos 

estuários é muito variado, combinando espécies de água salgada com espécies de água doce 

que toleram salinidades intermédias (água salobra). Em virtude das suas fracas capacidades 

locomotoras, os organismos fitoplanctônicos são incapazes de manter a sua localização fixa, 

sendo arrastados pelas variações de marés. O fato de haver normalmente uma forte mistura 

turbulenta, em consequência da influência das marés, provoca a distribuição de uma proporção 

importante da biomassa fitoplanctônica para as zonas mais fundas da coluna de água, as quais 

recebem pouca luz (ESTEVES, 2011). A distribuição dos nutrientes e a sua eventual 

ocorrência abaixo de determinados valores críticos controla também os níveis da produtividade 

primária. Normalmente, a produção de matéria orgânica pelo fitoplâncton é pequena em 

relação à matéria orgânica de outras origens — do rio, de manguezais, do mar — que existe 

na coluna de água em vários estádios de degradação (TUNDISI; TUNDISI, 2008). 
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Sousa (2009) caracterizou águas oceânicas próximas ao porto de Itaqui do estado do 

Maranhão, obtendo os resultados expostos na Tabela 3, em que se observa valores distintos 

aos apresentados nas Tabelas 1 e 2. Foram realizadas medições em períodos secos e chuvosos, 

ilustrando a variação das substâncias dissolvidas no meio aquático, influenciando a 

condutividade iônica (ESTEVES, 2011). 

 

Tabela 3 - Caracterização de águas oceânicas no porto de Itaqui do estado do Maranhão, Brasil. Fonte: Adaptado 

de Sousa (2009). 

Período Pontos de coleta pH Salinidade (‰) Condutividade (mS.cm−1) Temperatura (⁰C) 

Abr/2008 

1 7,97 26 32,7 30,7 

2 7,94 26 32,4 30,1 

3 7,97 25 32,3 29,8 

Dez/2008 

1 7,80 38 41,7 31,5 

2 8,01 37 41,4 31,7 

3 7,90 37 40,8 32,0 

 

De acordo com Haarhoff & Edzwald (2013), a concentração de matéria dissolvida na 

água do mar é descrita em termos de sua salinidade (S), expressa em unidade de massa, de 

gramas de material dissolvido por quilograma de água do mar. A água do mar possui uma 

composição média de 35,16 g / kg, mas pode variar de 31 a 38 g / kg, sendo os maiores valores 

encontrados no Mar Mediterrâneo, Mar Vermelho (Golfo Árabe) e Golfo Pérsico, enquanto os 

menores valores são encontrados perto da foz dos rios. 

A densidade, viscosidade dinâmica e tensão superficial são mais altas para a água do 

mar do que para mananciais de água doce (SHARQAWY, 2010). 

No continente brasileiro existem localidades com baixa disponibilidade hídrica, 

recorrendo-se à busca por novas fontes de água como, por exemplo, a água do mar, uma água 

salina que pode danificar as instalações e a eficiência de todo o processo de geração de energia. 

A captação de água do mar é uma alternativa para usinas termelétricas instaladas em 

locais com escassez de água doce. Esta particularidade é característica da usina termelétrica 

Itaqui, que se apresenta instalada próxima ao Porto de Itaqui, no Estado do Maranhão/Brasil. 

Não há muitos estudos de caracterização físico-química da água do mar do Maranhão, 

que apresenta características distintas de outras águas do mar. O Maranhão tem muitas 

variações na maré ao longo do dia (EL-ROBRINI et al., 2006). A variação da maré do 

Maranhão é a terceira maior do mundo, consequentemente, esta água do mar apresenta alta 

turbidez e carbono orgânico dissolvido.  
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O uso de água do mar apresenta certas particularidades, que variam desde o processo 

de captação, que sofre influência direta da tábua de marés (alta ou baixa), etapas de tratamento 

físico-químico, até as etapas de utilização da água tratada para geração de vapor e resfriamento. 

Em todo o mundo, a escassez de água está sendo reconhecida no presente e também 

como uma ameaça futura à atividade humana. Uma tendência definida de desenvolvimento de 

recursos hídricos alternativos, como a dessalinização da água do mar é observada 

(ZIOLKOWSKA; REYES, 2016), principalmente em áreas de maior escassez hídrica (DENIS, 

2002; ZHENG et al., 2014; SHAHABI et al., 2015). 

 

3.3 TECNOLOGIAS DE DESSALINIZAÇÃO DISPONÍVEIS 

 

A dessalinização é um processo de tratamento que visa à remoção de sais e outros 

minerais ou químicos de água salina e salobra, possuindo destaque mundial como opção para 

reduzir a atual ou futura escassez de água. A dessalinização é também utilizada para obtenção 

de água doce, sendo bastante utilizada em países do Oriente Médio, como Turquia e Kuwait 

(MARCOVECCHIO et al., 2005). 

Desde o século XVI a dessalinização da água do mar por meio de evaporação é citada 

como técnica para produção de água para abastecimento em transporte marítimo, aumentando 

as viagens de maior distância (GREENLEE et al., 2009).  

A primeira unidade de dessalinização em escala industrial surgiu no Kuwait na década 

de 1960, promovendo o desenvolvimento da técnica para outros países, onde a água potável é 

escassa como, por exemplo, países do Oriente Médio que são dependentes desta tecnologia 

(KHAWAJI; KUTUBKHANAH; WIE, 2008). 

A dessalinização, isto é, a retirada de sais dissolvidos em meio aquoso, é uma operação 

elaborada, justificada pela ligação forte que os sais exercem com as moléculas de água. Logo, 

a pesquisa por processos físicos ou físico-químicos que sejam capazes de romper as forças de 

atração entre água e sais é de fundamental importância.  

As tecnologias de dessalinização vêm se desenvolvendo ao longo dos anos cada vez 

mais, seja pelos avanços das tecnologias em uso, de modo a obter melhorias nos equipamentos 

e/ou de aumentar a eficiência de ciclo em questão com a respectiva melhoria do montante do 

produto obtido e redução dos respectivos custos. Visto que a energia é um fator indispensável 

na viabilidade da instalação, os estudos têm apontado melhorias nesta questão produto/energia 

de forma a reduzir cada vez mais os custos para a produção de água de melhor qualidade. 

Diminuir os custos em relação à energia para a produção de água aumenta a produtividade. Os 
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processos de dessalinização são divididos em duas categorias principais: Processos de 

destilação que exigem uma mudança de fase de evaporação/condensação; e processos de 

separação por membrana (PSM) (FRITZMANN et al., 2007; FRENKEL, 2011; PES, 2006). 

Dentre os processos de separação por membranas, a osmose inversa (OI) se destaca devido à 

constante e alta qualidade da corrente de permeado e pela taxa de recuperação elevada (KOO; 

MOHAMMAD; SUJÁ, 2011). 

As atuais tecnologias de dessalinização comercialmente disponíveis são a destilação 

por múltiplo efeito (MED), destilação por flash multi-estágio (MSF), vapor de compressão 

(VC), osmose inversa (OI) e eletrodiálise (ED) (BAE et al., 2011). 

A osmose inversa e o flash multiestágio (MSF) são as técnicas mais utilizadas para 

dessalinização. A decisão para uma determinada tecnologia de dessalinização é influenciada 

pela salinidade da água de alimentação, pela qualidade do produto exigido, bem como por 

fatores específicos do local, como custo de mão de obra, a área disponível, o custo de energia 

e a demanda local por eletricidade (FRITZMANN et al., 2007). 

Dessalinização térmica ou evaporação multi-flash é um dos processos mais antigos. A 

"destilação solar", como também é conhecida, consiste na utilização de grandes tanques 

cobertos com vidro ou outro material transparente, onde a luz solar atravessa o vidro, 

evaporando o meio líquido. Os vapores formados sofrem condensação ao contato com a parte 

interna do vidro, transformando-se novamente em água, que é recolhida (FISCHETTI, 2007). 

Assim, ocorre a separação da água de todos os sais e impurezas (LEVY, 2008). Grandes 

estações de dessalinização geralmente empregam esse processo acoplado a painéis solares e 

queima de combustíveis fósseis a fim de gerar calor para evaporação da água (FOUST; 

WENZEL; CLUMP, 1982). Para este processo, o custo da energia pode ser até 2 a 3 vezes 

maior do que o custo de operação do tratamento por osmose inversa (ZIOLKOWSKA; 

REYES, 2016). 

No processo MSF, a nomenclatura “múltiplos estágios” se justifica pela passagem da 

água por diversas células de ebulição-condensação, garantindo um elevado grau de pureza. 

A tecnologia de MSF é bastante utilizada em países com alta incidência de luz solar, 

países de vastas regiões áridas (LEVY, 2008). Uma grande parte da capacidade de 

dessalinização do mundo está instalada no Oriente Médio e, embora a osmose inversa esteja 

ganhando rapidamente participação de mercado, os processos térmicos ainda dominam o 

mercado do Oriente Médio devido ao baixo custo da energia baseada em combustíveis fósseis 

nesta região (LATTEMANN; HÖPNER, 2008) e devido à sua combinação com geração de 

energia elétrica (cogeração de vapor e eletricidade) (FRITZMANN et al., 2007). 
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A salinidade da água é um fator primordial para a escolha do tipo de processo de 

dessalinização a ser utilizado. A energia requerida para o processo é diretamente proporcional 

à presença de sais dissolvidos na água, os quais devem ser removidos (WHO, 2007).  

O processo de dessalinização por membranas consiste na separação de sais presentes 

na água, recorrendo-se à utilização de membranas semipermeáveis, produzindo uma solução 

baixa em salinidade e um concentrado (rejeitado) de elevada salinidade. A dessalinização 

ocorre porque as moléculas de água difundem-se pela membrana mais rapidamente do que os 

sais e outros compostos com maior massa molecular. As membranas são formadas por longas 

cadeias de polímeros orgânicos com grande massa molecular (WHO, 2007). 

A osmose inversa é a principal tecnologia de dessalinização utilizada em novas plantas 

(BAE et al., 2011), devido a características intrínsecas de processos com membranas, 

merecendo destaque o pouco espaço requerido por estes processos, alta eficiência, baixo 

consumo de energia, redução em custos de capital, menor impacto ambiental e maior segurança 

na sua operação, entre outros (HABERT; BORGES; NÓBREGA, 2006; EL-AZIZI; 

EDYVEAN, 2009). 

A dessalinização da água do mar para abastecimento de água potável é cada vez mais 

considerada em muitas partes do mundo (JEONG; NGUYEN; VIGNESWARAN, 2011). Dada 

a importância dos processos de separação por membranas, especialmente da osmose inversa, 

como foco do atual estudo, esta será melhor descrita a seguir. 

 

3.4 PROCESSOS DE SEPARAÇÃO POR MEMBRANAS 

 

Os PSM são utilizados em diversos setores da indústria química, sendo utilizados para 

concentrar, fracionar e purificar soluções diluídas, em particular, soluções aquosas. Focando 

em tratamento de água, são empregados para dessalinização, eliminação de traços de 

orgânicos, tratamento e reúso de efluentes, desmineralização de águas para caldeiras e 

produção de água potável e ultrapura (MADAENI, 1999; HABERT; BORGES; NÓBREGA, 

2006; GREENLEE et al., 2009; BAKER, 2012).   

De acordo com Singh (2005), o desenvolvimento de processos de membranas com fins 

comerciais se deu na Alemanha, no ano de 1920 para a microfiltração e em 1930 para 

ultrafiltração. 

A tecnologia de membrana tem sido utilizada no tratamento de água há mais de 20 

anos, e configura-se como uma das mais promissoras tecnologias de tratamento para o futuro 

para água potável, águas residuais e aplicações em água do mar. Sua aplicação em saneamento 
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básico iniciou-se a partir de 1990, com o uso de microfiltração e ultrafiltração, derivadas de 

processos de membranas utilizadas na hemodiálise (SHANNON et al., 2008; ELIMELECH; 

PHILLIP, 2011; LOGAN; ELIMELECH, 2012). 

O principal diferencial dos processos de separação por membranas é a utilização de 

uma membrana. Uma membrana é definida como uma barreira separando duas fases, 

possibilitando a restrição total ou em parte do transporte de uma ou várias espécies químicas 

contidas nas fases (HABERT; BORGES; NÓBREGA, 2006; MOURA et al., 2007). Esta 

barreira pode ser sólida, gel ou líquida, introduzindo uma interface de delimitação entre o 

volume das duas fases envolvidas na separação, originando eficiência e seletividades distintas. 

Isto é, a membrana permite o transporte de determinados componentes mais eficazmente, 

retendo outros que fazem parte da mistura de alimentação (HABERT; BORGES; NÓBREGA, 

2006; KRAEMER, 2009; GUIMARÃES, 2012; SANTOS, 2018). Shirazi, Kargari e Shirazi 

(2012) corroboram isto, definindo membranas como barreiras seletivas, que restringem o 

transporte de espécies químicas particuladas, coloidais e dissolvidas em algum solvente 

(Figura 2). 

 

 

Figura 2 - Representação Esquemática do Processo de Separação por Membranas. Adaptado de Moura et al. 

(2007). 
 

Segundo Schneider e Tsutiya (2001), uma membrana é conceituada como um filme 

fino sólido, separando duas soluções com o papel de barreira seletiva para o transporte de 

componentes dessas soluções (TCHOBANOGLOUS et al., 2016). Quando aplicado algum 

tipo de força externa (MULDER, 1996), que de acordo com Habert, Borges e Nóbrega (2006) 

pode ser um gradiente de concentração, pressão e/ou temperatura. No caso particular de 

espécies iônicas, a força motriz pode ser um gradiente de potencial elétrico (SCHNEIDER; 

TSUTIYA, 2001). O gradiente de pressão é o mais utilizado para o tratamento de água 

(HABERT; BORGES; NÓBREGA, 2006). 
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Habert, Borges e Nóbrega (2006) definem membrana como uma barreira de separação 

de duas fases que transfere massa seletivamente entre essas fases. Uma membrana 

semipermeável é uma barreira que permite certas transferências de massa entre dois meios por 

ela separados. 

Assim, devido a sua permeabilidade, a corrente de alimentação é decomposta em duas 

correntes: uma parte da alimentação é seletivamente retida, denominada concentrado, 

retentado ou rejeito (onde se encontra a maior quantidade de sais), enquanto outra parte da 

alimentação permeia pela membrana, sendo denominada de permeado ou filtrado (HABERT; 

BORGES; NÓBREGA, 2006; OLIVEIRA, 2007; KRAEMER, 2009; CRITTENDEN et al., 

2012; HOWE et al., 2012; CATARINO et al., 2013; PEREIRA et al., 2014; 

TCHOBANOGLOUS et al., 2016). 

As membranas podem ser categorizadas em densas e porosas (STEPHENSON et al., 

2000). Membranas densas não possuem poros em sua superfície e o transporte do permeado 

envolve etapas de dissolução (sorção das moléculas na superfície da membrana), difusão e 

posterior dessorção dos componentes, de acordo com a Figura 3a. Isto ocorre em virtude do 

gradiente de concentração na interface da membrana com a solução a ser processada e pode 

ser exemplificado por sistemas de osmose inversa, para separar íons. Membranas porosas 

possuem poros em sua superfície e podem ser exemplificadas pela microfiltração e 

ultrafiltração. O transporte de massa é de caráter convectivo, e a separação ocorre em função 

do tamanho das partículas em solução e dos poros da membrana, de acordo com a Figura 3b. 

Logo, se a partícula apresentar dimensão maior que o tamanho do poro da membrana, ela será 

retida, e, no caso inverso, isto é, se esta for menor que os poros da mesma, será filtrada. 

Normalmente o fluxo em processos convectivos é mais alto em comparação aos processos 

difusivos (CZEKAJ, 2003; BAKER, 2012). 
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Figura 3 - Mecanismo de transporte em membrana densa (a) e membrana porosa (b) (BAKER, 2012). 
 

Em membranas densas não há virtualmente a presença de poros e, assim o material do 

polímero (material da membrana), combinado com outros fatores de operação determinarão o 

desempenho do sistema. Membranas densas são aplicadas em processos de osmose inversa 

(HABERT; BORGES; NÓBREGA, 2006). O transporte de massa em processos de osmose 

inversa se dá de forma difusiva, logo, sua eficiência de separação é dependente da concentração 

de soluto, pressão, qualidade e vazão da água de alimentação (CRITTENDEN et al., 2012). 

Enquanto as membranas porosas que possuem poros fixos, determinam a eficiência do 

processo de filtração. O tamanho e a distribuição dos poros são os principais determinantes de 

quais contaminantes serão retidos e quais atravessarão a membrana, caracterizando com isso a 

seletividade da membrana (HABERT; BORGES; NÓBREGA, 2006). 

Em relação a morfologia, as membranas podem ser classificadas em assimétricas ou 

isotrópicas. As assimétricas possuem diferentes características morfológicas ao longo de sua 

espessura, vêm sendo mais utilizadas e são compostas por uma camada superior bastante fina 

(“pele”) suportada por uma estrutura porosa e mais grossa, responsável pela estabilidade 

mecânica do conjunto. A “pele” define a resistência e a seletividade da membrana durante o 

processo de filtração (BAKER, 2012). 

As membranas isotrópicas ou simétricas são caracterizadas pela presença de poros com 

tamanhos regulares, quase cilíndricos e que atravessam toda a espessura da membrana. Estas 

membranas, também conhecidas como de primeira geração, são pouco utilizadas hoje em 

decorrência de sua baixa produtividade em termos de permeado. Tanto as membranas densas 

como as porosas podem ser isotrópicas ou assimétricas, ou seja, podem ou não apresentar as 
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mesmas características morfológicas ao longo de sua estrutura, conforme pode ser observado 

na Figura 4 (BAKER, 2012). 

 

 

 

Figura 4 - Classificação das membranas quanto à morfologia e vista das seções transversais nas membranas. 

Figura adaptada de Baker (2012) e Habert, Borges e Nóbrega (2006). 

 

As membranas assimétricas integrais apresentam uma camada densa e seletiva na 

superfície, suportada em uma estrutura porosa do mesmo polímero. Já as compostas são 

formadas por uma camada densa depositada sobre uma estrutura porosa, formada por 

polímeros distintos (SCOTT, 1995; MULDER, 1996; HABERT; BORGES; NÓBREGA, 

2006). A geração de membranas compostas está baseada no fato de que membranas densas 

com espessura muito reduzida, a fim de obter maior fluxo de permeado, não têm resistência 

mecânica para serem empregadas sozinhas na separação. A camada porosa confere à 
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membrana estabilidade suportando a camada densa (HABERT; BORGES; NÓBREGA, 2006; 

BAKER, 2012). 

Isto foi evidenciado em 1958 por Loeb e Sourirajan, dois pesquisadores que tornaram 

possível o desenvolvimento de membranas de osmose inversa com bom fluxo de permeado e 

altas rejeições salinas, graças a sua membrana anisotrópica, cuja parte superior era densa, 

garantindo a alta rejeição salina, e a parte inferior era porosa, responsável pela resistência 

mecânica (BAKER, 2012). 

A configuração da membrana, ou seja, sua geometria e forma como o sistema é 

montado e orientado em relação ao fluxo da alimentação, é fundamental na determinação da 

eficiência do processo (JUDD, 2006). Schneider e Tsutiya (2001) citam também o tamanho 

dos poros da membrana, carga elétrica da membrana e dos solutos, dimensão e morfologia dos 

solutos, propriedades químicas da água de alimentação, taxa de filtração e fatores 

heterodinâmicos (tensão de cisalhamento na superfície da membrana). 

Baseado na técnica de Loeb–Sourirajan, outros processos de formação de membranas 

foram desenvolvidos para melhorar seu desempenho. As membranas se apresentam em duas 

configurações: planas e tubulares (SCHNEIDER; TSUTIYA, 2001). Os modelos tubulares 

reduzem a área ocupada e são de maior interesse para instalações industriais. Exemplos de 

configuração plana são os de tipo placa-quadro e espiral, enquanto as tubulares são capilares e 

fibras-ocas (TCHOBANOGLOUS et al., 2016). Assim, métodos de empacotamento em 

módulos do tipo placa-quadro, espiral, tubulares, capilares e fibras-ocas aumentaram a 

estabilidade de tais processos (Figura 5) (BAKER, 2012; VIGNESWARAN et al., 2012). 

 

 

Figura 5 – Tipos de membranas. Fonte: Toray (2019). 



42 

 

Czekaj (2003) relata que o desenvolvimento de membranas de fibra oca aconteceu a 

partir de 1960, sendo posteriormente comercializado por empresas, como Dow, Monsanto e 

DuPont. De acordo com Cui, Chang e Fane (2003), a fabricação dos feixes de fibra oca é 

relativamente simples e econômica. 

As membranas do tipo fibra oca são dispostas em feixes cilíndricos, armazenadas e 

suportadas em um módulo de filtração (TCHOBANOGLOUS et al., 2016). Os módulos de 

membranas de fibra oca são recipientes pressurizados. O design de fibras ocas possui custo 

relativamente baixo, se comparado com os demais, densidade de empacotamento elevada, 

assegurando maior área de permeação por volume de módulo (WAGNER, 2001; CZEKAJ, 

2003; LI et al., 2008) e suportam retrolavagem do sistema (JUDD, 2006; BAKER, 2012). 

De acordo com Santos (2018), o plugueamento ou impedimento de fluxo da membrana 

em módulos de permeação em espiral pode ocorrer devido ao depósito de sedimentos ou 

precipitados na superfície da membrana. Contudo, as membranas de fibra oca possuem maior 

resistência a esse tipo de impedimento de fluxo, pois o espaçamento entre uma membrana e 

outra nas fibras ocas é maior que o das membranas dos módulos espirais.  

Apesar de serem mais resistentes às pequenas partículas do que as membranas espirais, 

membranas de fibra oca também necessitam de pré-tratamento (BAKER, 2012). Os módulos 

de fibras ocas são amplamente empregados em sistemas de MF e UF, apresentando área de 

membrana por volume de módulo de aproximadamente 1000 m²/m³. A alta razão entre a área 

de permeação e o volume do módulo representa uma vantagem para as membranas de fibras 

ocas, pois consegue-se aproveitar melhor o seu espaço, reduzindo o custo do equipamento 

(SCHENEIDER; TSUTIYA, 2001). As membranas de fibra oca geralmente são compostas por 

uma estrutura microporosa que possui uma densa camada de seletividade na superfície ou no 

interior da membrana (BAKER, 2012). A Figura 6 apresenta imagens microscópicas das 

membranas tipo fibra oca. 

 

 

Figura 6 - Membranas de fibra oca. Legenda: (a) Feixe de membranas. (b) Detalhe microscópico da fibra. 

(Fonte: PAM Membranas, 2019) 
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Os feixes de membranas necessitam ser abrigados em módulos. Tais módulos contêm: 

estrutura de suporte de pressão para as membranas, entrada da alimentação, saídas do 

permeado e concentrado, e uma estrutura externa de suporte. É constituído de um feixe de 

centenas a milhares de fibras inseridas dentro de um recipiente com pressão (tubo), utilizando 

uma resina, que também possibilita a vedação e separação dos compartimentos de alimentação 

e permeado. O fluxo de alimentação na membrana pode ocorrer do meio interno para o externo 

ou do meio externo para o meio interno das fibras (TCHOBANOGLOUS et al., 2016). 

De acordo com Schneider e Tsutiya (2001), os módulos devem ser projetados 

atendendo a critérios como manuseio simples, facilidade de limpeza, reduzido volume morto 

em sua estrutura e evitar a contaminação do permeado com constituintes de concentrado. 

Segundo Czekaj (2003), o diâmetro interno das fibras pode variar de 25 μm a 2 mm. 

Fibras com diâmetro interno de 25 a 200 μm são denominadas fibras ocas finas, cujo sentido 

da filtração é de fora para dentro da fibra. As fibras com diâmetro de 200 μm a 2 mm são 

denominadas fibras capilares, onde o sentido da filtração costuma ocorrer de dentro para fora 

da fibra. A Figura 7 apresenta a imagem dos poros da membrana de microfiltração do tipo fibra 

oca em escala microscópica. 

 

  

Figura 7 - Detalhe microscópico dos poros de membrana de microfiltração, tipo fibra oca. (Fonte: PAM 

Membranas, 2019) 

 

De acordo com Li et al. (2008), membranas na forma de fibra oca têm o seu nicho no 

mercado de separação de gases, microfiltração, ultrafiltração, pervaporação e diálise. 

A seletividade da membrana varia de acordo com o tamanho dos poros ou pela alteração 

das propriedades físico-químicas dos polímeros componentes das membranas. De acordo com 

Schneider e Tsutiya (2001), qualquer material que permita a síntese de filmes com porosidade 

controlada pode ser utilizado nas membranas. Assim, as membranas podem ter diferentes 

propriedades físicas e químicas, apresentando dois tipos de estruturas, orgânicas (polímeros) 

ou inorgânicas (cerâmicas, carvão, vidro, metálicas) (MULDER, 1996). No mercado de 
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saneamento, existe a predominância de membranas de origem polimérica, devido ao seu baixo 

custo (VIDAL, 2006). A maior parte das membranas poliméricas possuem restrições em uma 

ou mais condições de operação como pH, temperatura, pressão e tolerância a agentes oxidantes 

(cloro livre). As membranas inorgânicas possuem algumas vantagens como alta resistência 

térmica e mecânica, e maior estabilidade química quando comparadas às membranas 

poliméricas, garantindo uma vida útil prolongada e limpezas mais eficientes (HABERT; 

BORGES; NÓBREGA, 2006). 

Habert, Borges e Nóbrega (2006) citam vantagens dos PSM como: tratamento em 

temperatura ambiente; não são necessários ciclos de regeneração como ocorre em operações 

com resinas de troca-iônica; seletividade; regime de operação pode ser por batelada ou 

contínuo; desenvolvimento de membranas de baixa pressão (menor gasto energético), menos 

propensas a incrustações e maior durabilidade; economia de energia, pois em muitos casos, 

não ocorre mudança de fase; características operacionais em escala industrial com boa 

reprodutibilidade em escala piloto; constância na qualidade da água produzida; baixa utilização 

de produtos químicos; baixa área necessária para instalação; operação e automação simples 

(XIA et al., 2005). 

De acordo com Madaeni (1999), os PSM mais adequados para se obter uma água de 

qualidade desejável dependem dos compostos a serem eliminados da água bruta. O emprego 

de filtração por membranas é dividido em quatro categorias: Microfiltração (MF), 

Ultrafiltração (UF), Nanofiltração (NF) e Osmose Inversa (OI). Os principais fatores que 

distinguem as membranas são a pressão exercida e o tamanho dos poros (VAN DER 

BRUGGEN; LEJON; VANDECASTEELE, 2003). Na Figura 8, são exemplificados os tipos 

e dimensões de partículas e moléculas que são retidos ou permeiam a membrana, para a 

microfiltração, ultrafiltração, nanofiltração e osmose inversa. O gradiente de pressão é 

aumentado conforme o tamanho dos poros das membranas diminuem para cada tecnologia.  
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Figura 8 - Seletividade das tecnologias de membranas. Pentair (2019) 

 

A microfiltração (MF) é o PSM que mais se aproxima da filtração clássica. As 

membranas apresentam poros na faixa entre 0,1 e 10 μm (100 e 10.000 nm), sendo indicada 

para a retenção de bactérias, protozoários, maioria dos vírus e materiais em suspensão e 

emulsão (DIALYNAS; DIAMADOPOULOS, 2008). 

Habert, Borges e Nóbrega (2006) citam que as membranas de MF apresentam 

distribuição de tamanho de poros, podendo reter solutos de pesos moleculares diferentes de 

formas distintas. Devido ao maior tamanho de poro, as pressões utilizadas como força motriz 

para o transporte de massa são menores, raramente sobrepujando pressões acima de 3 bar. 

Habert, Borges e Nóbrega (2006) relatam que os maiores mercados da MF são: 

esterilização de líquidos e gases; aplicações na medicina; aplicações na biotecnologia e na 

purificação de fluídos, sendo que neste último caso pode-se citar pré-tratamento para 

dessalinização de água do mar (EBRAHIM et al., 1997; ABDEL-JAWAD et al., 2001; 

EBRAHIM et al., 2001; VIAL; DOUSSAU, 2003; PEARCE, 2007; PEARCE, 2008; BAE et 

al., 2011). 

A ultrafiltração (UF) é também denominada filtração molecular, pois baseia-se na 

retenção de substâncias de acordo com sua massa e tamanho molecular. UF é geralmente 

utilizada na remoção de vírus e na purificação e fracionamento de macromoléculas orgânicas 

(VIGNESWARAN et al., 2012).  
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As membranas apresentam poros na faixa entre 0,01 e 0,1 μm (10 e 100 nm) sendo, 

portanto, mais fechadas do que as membranas de MF. Logo, demandam maior força motriz 

para o transporte de massa, exigindo maiores pressões para se obter fluxos de permeados altos 

o bastante para viabilizar sua utilização industrial. Assim, as pressões comumente utilizadas 

estão na faixa de 2 a 10 bar (HABERT; BORGES; NÓBREGA, 2006).  

De acordo com Li et al. (2008), a partir de 1970, iniciaram-se estudos para produção 

de membranas de osmose inversa operadas a menores pressões e com rejeições menores, 

porém com maior permeabilidade, dando origem às membranas de nanofiltração. 

A nanofiltração (NF) é o PSM capaz de reter soluções heterogêneas e solutos 

dissolvidos em meio aquoso, removendo patógenos, micropoluentes orgânicos, colóides (COB 

et al., 2014), merecendo destaque a remoção de moléculas orgânicas de média massa 

molecular, e íons di e trivalentes, pois quando se trata de íons monovalentes é preferível a OI 

(HARTKE; LANT; LESLIE, 2012). A estrutura mais “aberta” das membranas de nanofiltração 

favorece o fluxo; no entanto, diminui a retenção de sais monovalentes como NaCl (MULDER, 

1996), fazendo com que a nanofiltração fosse direcionada para a remoção de precursores da 

dureza, como Ca2+ e Mg2+(íons bivalentes), íons SO4
2- e de matéria orgânica natural (JUDD; 

JEFFERSON, 2003). A nanofiltração vem substituindo os tratamentos convencionais de 

abrandamento e desinfecção, bem como a remoção de traços de compostos orgânicos nos 

sistemas adsortivos ou de troca iônica (SCOTT, 1995; MUKIIBI; FEATHERS, 2009; 

CRITTENDEN et al., 2012). 

Pressões usuais de operação encontram-se na faixa de 10 a 25 bar (MULDER, 1996). 

A nanofiltração costuma ser utilizada com taxa de permeado em torno de 75% para água do 

mar (DAVIS, 1996). É comum seu uso nas indústrias farmacêuticas e alimentar, setores de 

mineração, biorrefinaria (recuperação de açucares), processos de dessalinização, 

dessalinização parcial do soro fisiológico (HABERT; BORGES; NÓBREGA, 2006; 

CRITTENDEN et al., 2012). 

A osmose inversa (OI) é o PSM utilizado para retenção de solutos de baixa massa 

molar, tais como sais inorgânicos, íons monovalentes ou pequenas moléculas orgânicas como 

glicose. Devido a esta característica, as membranas de OI são extremamente fechadas em 

relação aos seus poros se comparadas com as outras membranas e, portanto, demandam 

maiores pressões de operação devido a sua maior resistência ao transporte de permeado. O 

nome Osmose Inversa se deve ao fato de que neste tipo de processo o fluxo permeado é no 

sentido inverso do fluxo osmótico normal (HABERT; BORGES; NÓBREGA, 2006).  
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De acordo com Gomes (2011), o fenômeno de osmose é uma propriedade coligativa 

facilmente visualizada na natureza. P4.1lantas utilizam osmose como transporte celular 

levando água do solo até suas folhas e frutos. Fundamenta-se na diferença de potencial químico 

resultando num fluxo de água na direção do reservatório com maior concentração. A diferença 

de pressão que induz o transporte liquido é denominada pressão osmótica. O processo de 

osmose inversa consiste em estabelecer um fluxo na direção oposta. 

A pressão osmótica é dependente do número de íons e moléculas presentes na solução. 

Logo, para uma mesma concentração mássica, a pressão osmótica de soluções contendo 

solutos com baixa massa molar será maior do que as de soluções de macromoléculas. Isto 

justifica as elevadas pressões de operação na OI quando comparadas com outros PSM que 

utilizam gradiente de pressão como força motriz (GUIMARÃES, 2012; SANTOS, 2018). 

A osmose é observada quando duas soluções salinas de diferentes concentrações estão 

isoladas por uma membrana semipermeável. O solvente presente na solução menos 

concentrada é induzido ao transporte para o reservatório com maior salinidade. Logo, o 

reservatório salino recebe o incremento de mais solvente, diluindo sua concentração salina, até 

que as duas soluções atinjam concentrações iguais (ECKENFELDER, 2000; FORMIGA, 

2005; HABERT; BORGES; NÓBREGA, 2006; MENEZES, 2009; GOMES, 2011). 

A Figura 9 permite ilustrar este fenômeno. No cenário I, observam-se duas soluções, 

uma solução menos concentrada e uma solução mais concentrada em sal, delimitadas por uma 

membrana semipermeável. No cenário II, o solvente (água) tende a migrar para a solução mais 

concentrada, diluindo-a, até atingir o equilíbrio osmótico. No cenário III, é aplicada pressão 

superior à diferença de pressão hidrostática invertendo o processo natural de osmose, 

resultando em osmose inversa. 

 

 

Figura 9 - Representação do processo de osmose inversa. Fonte: Formiga (2005). 
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As membranas de OI têm sido amplamente utilizadas no tratamento de água, produção 

de água de composição ultrapura para caldeiras em termelétricas, dessalinização de água do 

mar e da água salobra na produção de água potável, além do tratamento de efluentes para reúso 

(LI et al., 2008; KUCERA, 2010). A OI é considerada o topo da tecnologia de PSM, com a 

qual é possível a remoção de quase todos os componentes dissolvidos (KUCERA, 2010; 

WINTGENS et al., 2005). 

As principais propriedades de transporte dos processos que utilizam gradiente de 

pressão como força motriz são: fluxo de permeado, rejeição a um determinado componente 

presente na solução de alimentação e grau de recuperação (HABERT; BORGES; NÓBREGA, 

2006). 

O fluxo permeado (J) representa o volume que atravessa a membrana por unidade de 

tempo e unidade de área de permeação. O fluxo permeado é função da espessura da membrana, 

da composição química da alimentação, da porosidade, do tempo de operação e da pressão 

através da membrana (SINCERO; SINCERO, 2003). É diretamente proporcional à diferença 

de pressão efetiva, ou seja, a diferença entre a pressão aplicada através da membrana e a 

variação da pressão osmótica entre a solução concentrada e a solução diluída, como 

demonstrado na Equação 1 (HABERT; BORGES; NÓBREGA, 2006; KRAEMER, 2009; 

ROVANI, 2012). 

 

)(  pLJ p
                        (1) 

 

Onde: 

J = fluxo através da membrana (L.h-1.m-2), 

Lp = coeficiente global de permeabilidade ou permeabilidade (L.h-1.m-2.bar-1), 

Δp = pressão de operação (bar), 

Δπ = diferença de pressão osmótica entre as soluções separadas pela membrana polimérica 

(bar). 

 

A permeabilidade (Lp) é um parâmetro dependente das características morfológicas, 

do material que constitui a membrana, da solução a ser processada e da temperatura de 

operação (HABERT; BORGES; NÓBREGA, 2006; KRAEMER, 2009).  

A Figura 10 apresenta valores típicos de fluxo de permeado de solvente puro (água) em 

função da pressão para diferentes tipos de membranas. No caso de solvente puro, considera-se 
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que a membrana seja inerte ao solvente e que ela não deforma por ação da pressão. Assim, o 

fluxo de permeado apresenta uma dependência linear com a pressão. O coeficiente angular da 

reta é definido como permeabilidade hidráulica à água. Este parâmetro pode ser entendido 

como uma medida da maior ou menor facilidade que a membrana oferece à passagem de um 

dado solvente (HABERT; BORGES; NÓBREGA, 2006). 

 

 

Figura 10 - Valores típicos de fluxo de permeado de solvente puro em função da pressão para MF, UF, NF e OI 

(HABERT; BORGES; NÓBREGA, 2006). 

 

Observa-se que membranas de MF apresentam alta permeabilidade em pressões abaixo 

de 1 bar. No entanto, quanto menor o tamanho do poro menor é a permeabilidade na 

membrana, necessitando de altas pressões para aumentar o fluxo, como é o caso da OI. Pabby 

et al. (2015) citam que quanto menor o tamanho dos poros de uma membrana, maior será a 

resistência à transferência de massa oferecida pela membrana e maior deverá ser a diferença 

de pressão aplicada para que a permeação ocorra. 

Rejeição ao soluto é a capacidade seletiva da membrana e pode ser calculada através 

do coeficiente de rejeição (R), mostrado na Equação 2, definido como a fração de soluto retida 

pela membrana para uma dada concentração de alimentação. 

 

100.(%)
0

0

C

CC
R

p
                                     (2) 
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Onde: 

Co = concentração do soluto na corrente de alimentação (g.L-1), 

Cp = concentração do soluto na corrente do permeado (g.L-1). 

 

No caso de solução de alimentação salina, recomenda-se substituir as concentrações de 

soluto na alimentação e no permeado da equação (2) pelas respectivas condutividades das 

soluções (S.cm-1 a 25ºC) (BAKER, 2012; KRAEMER, 2009). 

O grau de recuperação (Equação 3) é definido como a razão entre as vazões de 

permeado e da alimentação, expressa em termos de porcentagem. Usualmente utilizada como 

uma medida da eficiência de operação de um sistema e está relacionada ao potencial de 

formação de incrustações. 

 

100.(%)Re
a

p

Q

Q
cuperação              (3) 

 

Onde: 

QP = vazão do permeado (L.h-1), 

QA = vazão da alimentação (L.h-1). 

 

Quanto maior for a recuperação, maior será também a concentração de solutos 

rejeitados formando a corrente de concentrado, aumentando o potencial para a formação de 

incrustações. Na ausência de anti-incrustantes ou ácidos, que atuam alterando a solubilidade 

dos solutos, haverá um limite de recuperação para a planta de OI (OLIVEIRA, 2007). Unidades 

de OI de baixo porte operam com recuperação de 30% ou inferior. Plantas de dessalinização 

de água do mar têm sido projetadas para recuperação de 50%, enquanto as utilizadas para água 

salobra podem operar com valores de recuperação na faixa de 50 – 80% (COSTA, 2009). 

O fluxo permeado e a rejeição salina são parâmetros de desempenho da OI e estão 

relacionados com as propriedades intrínsecas das membranas, sendo influenciados 

principalmente pelas variáveis: pressão de operação, temperatura e concentração da corrente 

de alimentação. A Figura 11 mostra o comportamento desses parâmetros em relação a cada 

uma das variáveis do sistema listadas, quando as outras duas são mantidas constantes. Na 

prática, há normalmente uma sobreposição de dois ou mais efeitos (BAKER, 2012). 
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Figura 11 - Fatores operacionais que influenciam o fluxo permeado e a rejeição de sais de membranas de OI: (a) 

temperatura, (b) pressão de operação, (c) concentração da alimentação. Fonte: Adaptado de Baker (2012). 

 

A temperatura de operação influencia na difusão das moléculas na camada de 

polarização de concentração (a ser discutido adiante) e através da membrana polimérica. 

Observa-se que o aumento da temperatura do sistema resulta no aumento linear do fluxo de 

água e decaimento da rejeição (Figura 11(a)), pois o fluxo de soluto também aumenta de 

maneira mais acentuada. No caso do aumento da pressão de operação do sistema, o fluxo 

aumenta sendo acompanhado pelo aumento da rejeição (Figura 11(b)), pois apenas o solvente 

é influenciado pela variação de pressão (Equação 1). Observando a Figura 11(c), percebe-se 

que o aumento da concentração da corrente de alimentação intensifica os efeitos de polarização 

de concentração, causando um aumento da pressão osmótica na superfície da membrana e, 

consequentemente, reduz a força motriz para o transporte de solvente, favorecendo o transporte 

de soluto, o que resulta em redução da rejeição (BAKER, 2012). 

Um dos maiores problemas de um sistema de OI é a diminuição do fluxo permeado 

com o tempo de operação. Isto pode se originar de mudanças na morfologia da membrana pela 

pressão aplicada, à polarização de concentração ou à formação de incrustações (HABERT; 

BORGES; NÓBREGA, 2006; OLIVEIRA, 2007; SANTOS, 2018). 
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De acordo com Tchobanoglous et al. (2016), para operar o sistema de membranas, 

necessita-se de um motor-bomba que aumenta a pressão da corrente de alimentação e 

possibilita a passagem do líquido no sistema, utilizando-se uma válvula na corrente de 

concentrado para controle da pressão da alimentação. 

Tchobanoglous et al. (2016) citam que a operação de PSM pode ser de acordo com o 

fluxo de permeado e pressão transmembrana aplicada, isto é, utilizando fluxo constante e 

pressão variável (aumentando ao longo da operação); pressão constante e fluxo variável 

(diminuindo ao longo da operação) e variação tanto do fluxo como da pressão.   

Sistemas de MF e UF podem ser operados de duas formas diferentes. Na primeira, as 

membranas são acondicionadas em vasos de pressão e a alimentação é pressurizada 

percorrendo o módulo, o permeado é coletado à pressão atmosférica.  Enquanto que na segunda 

forma, os módulos são mantidos submersos e uma bomba de sucção aplica pressão negativa, 

propiciando vácuo na alimentação para permear o módulo. Diferente do primeiro caso, aqui a 

alimentação é mantida à pressão atmosférica (CASTAING et al., 2010; BARBOSA, 2011; 

MORORÓ, 2013). A aplicação de aeração é fundamental para reduzir a deposição de partículas 

sobre a superfície da membrana por efeito de lavagem com ar. As fibras-ocas e placas planas 

são os módulos tipicamente empregados. Pressão de operação muito baixa, economia de 

energia, altas concentrações de sólidos na alimentação e possibilidade de operar de forma 

contínua, sem interrupções, são algumas vantagens deste tipo de configuração submersa 

(CASTAING et al., 2010). 

 

3.4.1 OSMOSE INVERSA APLICADA EM ÁGUA DO MAR 

  

No desenvolvimento do século passado do mercado de membranas, a osmose inversa 

era mais utilizada a baixas vazões ou ambientes cujo teor de sais dissolvidos em meio aquoso 

era reduzido, em virtude da vulnerabilidade das membranas a altas concentrações salinas, 

reduzindo sua vida útil, a vazão de água e eficiência do processo de remoção salina. Sua 

principal aplicação era em poços de água salobra. Com o advento da tecnologia, foram 

produzidas membranas mais resistentes e de diferentes aplicações (HABERT; BORGES; 

NÓBREGA, 2006; GOMES, 2011). No início, as membranas filtrantes eram projetadas para 

ter vida útil de aproximadamente quatro anos, mas atualmente existem casos onde a vida útil 

chegou a oito anos (HABERT; BORGES; NÓBREGA, 2006; SCARLATI, 2013). É 

importante citar que a osmose inversa deve passar por monitoramento rígido quando 

empregada na dessalinização de água do mar, devido ao alto teor de sais, principalmente bário 
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e sílica, que abaixam significativamente o tempo de vida útil e eficiência dos equipamentos na 

unidade (MENEZES, 2009). 

Merece destaque o fato de que não existe membrana semipermeável perfeita, o que é 

idealizado para a OI. As atuais membranas de OI conseguem reter até aproximadamente 99,5% 

dos sais de uma solução salina (podendo variar de acordo com o teor de salinidade da água, 

pressão aplicada, temperatura do sistema, entre outros). Logo, percebe-se que embora a 

membrana permita a passagem da água, também permite a passagem minoritária de sais 

(HABERT; BORGES; NÓBREGA, 2006). 

O processo industrial de osmose inversa consiste na filtração de água através de 

membranas que retém os sais dissolvidos e deixam permear somente a água. A operação 

fundamenta-se em séries de tubos de pequeno diâmetro, construídos com material filtrante e 

semipermeável, que são mergulhados na água salina (ECKENFELDER, 2000). 

A diferença de salinidade encontrada no interior dos tubos e no reservatório em que 

estão inseridos gera um gradiente de pressão molecular, neste caso, pressão osmótica, que 

resulta na atração da água, retendo os sais no reservatório, concentrando mais ainda seu teor 

de salinidade. Após os tubos, a água é recolhida e conduzida para uso (GOMES, 2011). 

A dessalinização de águas através da osmose inversa apresenta vantagens em 

comparação com outros processos tradicionalmente utilizados, como a destilação, troca iônica 

e eletrodiálise (HABERT; BORGES; NÓBREGA, 2006; ULBRICHT, 2006; OLIVEIRA, 

2007; KRAEMER, 2009; RAVANCHI; KAGHAZCHI; KARGARI, 2009; BISTERSO, 2010; 

SHIRAZI; KARGARI; SHIRAZI, 2012): 

- Baixo custo de investimento; 

- Baixo consumo de energia; 

- Alta velocidade de escoamento superficial; 

- Simplicidade de operação e manutenção; 

- Processo contínuo; 

- Sem necessidade de regeneração como ocorre em processos de separação por adsorção 

ou absorção; 

- Baixa área requerida para instalação; 

- Flexibilidade para futuras expansões; 

- Pode ser operado sob condições moderadas de temperatura e pressão;  

- O processo de separação ocorre sem mudança de fase; 

- Materiais utilizados são simples e sem nocividade; 
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- A recuperação de componente de um fluxo principal pode ser feita sem substanciais 

custos adicionais de energia; 

- Pesquisa e desenvolvimento constante de novos insumos para a fabricação de 

membranas, como polimérica orgânica, híbrido orgânico-inorgânico e inorgânicos, 

contribuindo para a expansão da tecnologia em diversas aplicações industriais; 

- Possibilidade de adição de novos módulos, otimizando o processo de separação; 

- Seletividade; 

- Separação de compostos termolábeis. 

Os principais problemas no processo relatados na literatura são consequências diretas 

dos seguintes fatores: 

- Pré-tratamento da água bruta; 

- Dimensionamento e escolha de pré-filtros; 

- Tipo e número de elementos de membranas; 

- Arranjo de elementos de membranas; 

- Limpeza química dos elementos de membranas; 

- Metodologia de operação; 

A combinação destes fatores pode aumentar significativamente os custos de operação 

e manutenção. Em sistemas de águas salobras, os elementos de membranas podem representar 

mais de 20% do custo e 30% para os sistemas de água do mar (AMJAD, 1993). 

Muitos sistemas de dessalinização de água do mar por osmose inversa são alimentados 

através de poços de praia com água de baixa concentração de sólidos suspensos, podendo 

alcançar valores de IDS15 menores do que 3 em filtros de areia sem a utilização de coagulantes, 

ou em filtros cartucho de 5 µm. No entanto, com o aumento do tamanho da planta e a 

consequente necessidade de mais poços de praia, estes foram sendo utilizados com menos 

frequência e a captação passou a ser através da alimentação direta da água do mar 

(BONNÉLYE et al., 2004), como ocorre em Itaqui. 

Neste tipo de captação, com a entrada de água do mar aberto, as membranas de osmose 

inversa se tornam vulneráveis ao material particulado, metais precipitados, matéria orgânica, 

hidrocarbonetos, etc. Um pré-tratamento eficiente deve ser capaz de resistir à entrada destes 

materiais e proporcionar uma qualidade boa e constante de água de alimentação para a OI. A 

filtração direta, usando uma mídia ou mais, é classicamente utilizada; no entanto, necessita ser 

otimizada e melhorada em virtude da variação da qualidade da água do mar. A coagulação 

pode ser utilizada em conjunto, mas é necessária uma melhor compreensão do fenômeno, o 
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uso de diferentes produtos químicos para garantir a melhor sinergia do processo (BONNÉLYE 

et al., 2004). 

Recomenda-se que a captação de água do mar seja efetuada a pelo menos 100 m de 

profundidade abaixo do nível do mar, assegurando maior qualidade desta água, isto é, 

assegurando que contenha menor quantidade de matéria biológica e microbiológica, assim 

como menor quantidade de sólidos suspensos (VASCONCELOS; LIGÓRIO, 2009). 

Todavia, independente da localização da captação, usualmente é realizada uma etapa 

de cloração com o uso de hipoclorito de sódio (NaClO) visando à eliminação da atividade 

biológica ou microbiológica, prevenindo que microrganismos se desenvolvam ou sejam 

carreados em grande quantidade para o sistema de pré-tratamento (SANTOS, 2018). 

 

3.5 TRANSPORTE EM MEMBRANAS 

 

De acordo com Judd (2006), ocorrem basicamente dois modos de operação nas 

membranas para se efetuar a separação do líquido: frontal ou perpendicular (dead-end) e 

cruzado ou tangencial (cross-flow) (Figura 12). Na operação dead-end, o fluxo de alimentação 

é perpendicular à superfície da membrana. Assim, os poluentes filtrados se acumulam na 

superfície de separação, formando uma torta, com espessura proporcional ao tempo de 

filtração. O aumento da concentração de sólidos na superfície pode causar resistência à 

transferência de massa do solvente. Na filtração crossflow, o fluxo de alimentação é paralelo 

à superfície da membrana e o permeado sai no sentido transversal à mesma. Assim, o próprio 

fluxo de alimentação atua na limpeza do sistema, carreando o excesso de partículas depositadas 

sobre a membrana, reduzindo a espessura da torta formada (SABLANI et al., 2001; HABERT; 

BORGES; NÓBREGA, 2006; CUI; MURALIDHARA, 2010). 
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Figura 12 - Esquema demonstrativo dos modos de filtração tangencial e perpendicular. Fonte: Adaptado de 

Mukiibi e Feathers (2009). 

 

A resistência da membrana ao fluxo de permeado é fixa, o aumento da torta depositada 

que leva ao fouling. No caso da filtração do tipo dead end, a resistência passa a aumentar 

segundo a espessura de filme aderido à superfície da membrana, que se eleva de acordo com 

o fluxo da alimentação (SCOTT, 1995). Assim, nesse tipo de filtração ocorre frequentemente 

um rápido decréscimo na permeabilidade da membrana, exigindo a realização de limpezas 

mais freqüentes se comparado à filtração tangencial (Figura 13) (HABERT; BORGES; 

NÓBREGA, 2006). 

 

 

Figura 13 - Dinâmica do fluxo para: (a) filtração dead-end e (b) filtração cross-flow sob pressão constante 

(JUDD, 2006). 
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Fluxos de permeação com água pura em membranas são normalmente distintos dos 

fluxos de águas naturais. De acordo com a composição da água de alimentação, o fluxo pode 

reduzir-se drasticamente. A eficiência das membranas é função das suas propriedades físico-

quimicas (MULDER, 1996; HABERT; BORGES; NÓBREGA, 2006; XU et al., 2006; 

BAKER, 2012). 

 

3.5.1 POLARIZAÇÃO DE CONCENTRAÇÃO 

 

De acordo com Field e Vasan (2006), no PSM enquanto o solvente é permeado, devido a 

seletividade do processo, o soluto é parcialmente retido e começa a se depositar na superfície 

da membrana. Isto gera um gradiente de concentração de soluto entre a superfície da membrana 

e a solução no entorno, chamado polarização de concentração (HABERT; BORGES; 

NÓBREGA, 2006). Com isso, a solução de alimentação torna-se polarizada e menos 

concentrada (CRITTENDEN et al., 2012). 

Fluxos de permeado reduzidos podem ser obtidos em função do nível de polarização de 

concentração, de depósito de incrustações a que fica submetida à membrana, em função da 

natureza da solução a ser tratada e das condições de operação do sistema (XU et al, 2006; AL-

OBEIDANI et al., 2008; COMERTON et al., 2008; HUANG et al., 2011; CATARINO et al., 

2013). 

O efeito da polarização de concentração é maior quando são utilizados colóides, 

macromoléculas e outros solutos grandes ou partículas na alimentação, pois tendem a formar 

uma camada viscosa ou gelatinosa conhecida por camada gel. Tal camada eleva a seletividade 

da membrana, pois é formada por estruturas poliméricas entrelaçadas, ajudando na retenção de 

solutos menores ou partículas (BAKER, 2012). 

Quando ocorre a deposição de materiais na superfície da membrana, o sistema passa a 

requerer pressões maiores para manter o fluxo de permeado. Quando a resistência à 

transferência de solvente na membrana extrapola a capacidade de pressão do motor-bomba do 

sistema, ocorre o declínio do fluxo de permeado, devido ao aumento do gradiente de pressão 

osmótica resultante do acúmulo de solutos próximo à superfície da membrana (MULDER, 

1996; HOWE et al., 2012). Pode ocorrer também a precipitação de alguns solutos, devido a 

variação de sua solubilidade no meio (CRITTENDEN et al., 2012). 

As condições de fluxo na alimentação são tais que, a distância d da superfície da 

membrana ainda ocorre a mistura completa (concentração Cb) (Figura 14). Contudo, próximo 

da superfície da membrana existe uma camada limite em que a concentração aumenta e atinge 
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um valor máximo na superfície da membrana (Cm). O fluxo convectivo do soluto em direção 

à membrana pode ser escrito como JC e, se o soluto não é totalmente retido pela membrana, há 

um fluxo convectivo de permeado através da membrana igual a JCp. O acúmulo de soluto na 

superfície da membrana produz um fluxo difusivo de retorno em direção à alimentação, Jd, que 

é descrito pela Lei de Fick (Equação 4): 

 

𝐽𝑑 = 𝐷
𝑑𝐶

𝑑𝑥
               (4) 

 

 

Figura 14 - Polarização de concentração; perfil de concentrações em estado estacionário na região próxima à 

membrana (Adaptado de Mulder, 1996) 

 

A polarização de concentração é fortemente afetada pelas condições de escoamento da 

corrente da alimentação, quantificadas pelo número de Reynolds (Re). À medida que se 

aumenta a turbulência da alimentação junto à membrana, a espessura, δ, da região polarizada, 

representada na Figura 1, irá diminuir (HABERT; BORGES; NÓBREGA, 2006). Logo, a 

redução da polarização de concentração pode ser feito através do aumento da velocidade 

tangencial, provocando maior turbulência no meio, arrastando parte significativa de partículas 

e aumentando a taxa de permeação. Além disto, a operação do processo a pressões baixas e 

seleção do material constituinte da membrana são outras alternativas viáveis (JÖNSSON; 

JÖNSSON, 1995). 

Em condições de baixa pressão, baixa concentração e alta velocidade na alimentação, o 

fluxo aumenta com a pressão transmembrana, pois, nestas condições, os efeitos de polarização 

de concentração são mínimos (HABERT; BORGES; NÓBREGA, 2006). 
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A camada limite de solutos acumulada na membrana pelo efeito de polarização da 

concentração funciona como uma barreira secundária, reduzindo o fluxo. O primeiro declínio 

acentuado de fluxo é função da composição e hidrodinâmica da alimentação (BAKER, 2012). 

A Figura 15 ilustra o efeito da polarização de concentração para os dois modos de filtração 

apresentados. Na filtração dead-end, observa-se a tendência de declínio do fluxo em regime 

transiente. Na filtração de fluxo cruzado, observa-se o estabelecimento de um regime de fluxo 

de permeado constante, estabelecido pela relação dinâmica entre a quantidade de soluto 

transportada em direção à membrana e a quantidade de soluto que se difunde da região próxima 

à superfície da membrana em direção ao seio da solução (HABERT; BORGES; NÓBREGA, 

2006). 

 

 

Figura 15 - Representação da variação do fluxo com o tempo causado pelos efeitos de polarização de 

concentração e fouling para os dois modos de filtração (HABERT; BORGES; NÓBREGA, 2006). 

 

Habert, Borges e Nóbrega (2006) citam que a polarização de concentração é um 

fenômeno reversível, ou seja, após o término da operação de limpeza da membrana a sua 

permeabilidade é recuperada. 

 

3.5.2 INCRUSTAÇÕES EM MEMBRANAS - FOULING 

 

Além do fenômeno da polarização por concentração, existe uma série de fatores que 

podem reduzir o fluxo de permeado, que é denominado fouling (KWON et al., 2000; 
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HABERT; BORGES; NÓBREGA, 2006; AL-OBEIDANI et al., 2008). O fouling é definido 

como deposição irreversível (diferente da polarização de concentração, que é reversível) de 

partículas, coloides, emulsões, suspensões, macromoléculas e sais retidos sobre a superfície da 

membrana. O fouling é influenciado por fatores como concentração, temperatura, pH, força 

iônica e interações específicas (MULDER, 1996; HOEK; KIM; ELIMELECH, 2002; XU et 

al., 2006; HERZBERG; ELIMELECH, 2007; BAE et al., 2011). 

A Figura 16 mostra o efeito da polarização e do fouling, onde nota-se o declínio de 

fluxo com o tempo ocorrendo em duas fases. Na primeira parte, o fluxo decai de modo 

acentuado, caracterizando a polarização de concentração (HABERT; BORGES; NÓBREGA, 

2006), enquanto que na segunda parte, o fluxo sofre redução menos acentuada ao longo do 

tempo caracterizando o fouling, originário de incrustações pela deposição lenta da camada 

limite de polarização de concentração na superfície da membrana (BAKER, 2012). 

 

 

Figura 16 - Efeitos de polarização de concentração e fouling no fluxo ao longo do tempo (HABERT; BORGES; 

NÓBREGA, 2006). 

 

De acordo com Contreras et al. (2009), o fouling é caracterizado como o aumento da 

pressão transmembrana e redução do desempenho da membrana. Consequentemente, ocorre o 

aumento dos custos operacionais, redução da qualidade de permeado e redução da vida útil da 

membrana, acarretando na reposição das membranas (MADAENI, 1999; SABLANI et al., 

2001; CHOI et al., 2005; ZHANG; LAMB; LEWIS, 2005).  

O fouling desencadeia prejuízos a operação do sistema, podendo ser citados a 

diminuição no fluxo de permeado, biodegradação dos materiais das membranas, aumento da 

frequência de limpezas químicas (SABLANI et al., 2001; LIAO et al., 2004; SINGH, 2005; 

KURNIAWAN; LO; CHAN, 2006; BAKER, 2012). 
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De acordo com Vidal (2006), os principais mecanismos de deposição das partículas na 

superfície das membranas são: 

- Estreitamento dos poros: devido a adsorção de moléculas de soluto no interior dos 

poros da membrana por interações físico-químicas com o material da membrana. 

- Obstrução do poro: acúmulo de partículas presentes na solução ao longo de toda a 

área do poro. 

- Formação da torta: depósito do material em suspensão sobre a superfície da 

membrana. 

Côté (2000) cita estratégias de otimização das propriedades da membrana como 

tendência de fouling menor, aumento da flexibilidade, resistência da fibra, maior resistência 

mecânica, aumento da resistência química (LIU et al., 2011), modificação estrututral dos 

módulos, sucção intermitente (HONG; FANE; BURFORD, 2002), retrolavagem com ar 

(VIGNESWARAN et al., 2007). 

Le-clech, Chen e Fane (2006) destacam tamanho de poro, porosidade, hidrofobicidade 

e material de fabricação como os principais fatores que podem influenciar no desenvolvimento 

de fouling. Zhang et al. (2006b) destacam a hidrofobicidade do material da membrana como 

fator importante no fouling, o que é corroborado por Chang e Fane (2002), que relatam a 

interação de solutos, colóides e microrganismos com membranas mais hidrofóbicas, resultando 

em maior deposição na superfície destas membranas. Meng et al. (2013) desenvolveram 

membranas com depósito de nanopartículas de SiO2 em seus poros, no intuito de aumentar a 

molhabilidade (tendência de um determinado fluido se espalhar ou aderir sobre uma superfície 

sólida) da sua superfície, obtendo resultados satisfatórios de fluxo de permeado em emulsões 

oleosas. 

O método clássico de desinfecção para prevenir a incrustação biológica que 

corresponde à administração contínua de cloro é extremamente prejudicial às membranas de 

OI cujo material de fabricação é de poliamida, que é degradada pelo cloro (HABERT; 

BORGES; NÓBREGA, 2006; BAKER, 2012). Assim, ressalta-se a importância de um sistema 

de pré-tratamento, capaz de aumentar a vida útil das membranas, reduzindo limpezas químicas 

frequentes, sem perda de sua permeabilidade (SCOTT, 1995; SINGH, 2005; BAKER, 2012). 

Um dos principais problemas nas operações de dessalinização é o fouling que afeta 

negativamente o desempenho da separação. Isso leva ao (i) declínio no fluxo e na qualidade 

do permeado (MATIN et al., 2011), e (ii) um aumento na pressão operacional ao longo do 

tempo (BAKER, 2012; JOO; TANSEL, 2015). 
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Como a membrana atua no tratamento de água retendo as impurezas contidas na água, 

o material com tamanho maior que o tamanho de corte da membrana, gera uma camada de 

incrustação que diminui a eficiência da filtração. Devido a este fato, as incrustações em 

membranas representam um dos principais obstáculos para as suas aplicações no tratamento 

de água, principalmente em sistemas de NF e OI (VIGNESWARAN et al., 2012). 

 

3.6 PRÉ-TRATAMENTO DA ÁGUA DE ALIMENTAÇÃO DE OI 

 

O pré-tratamento adequado do fluxo de alimentação da osmose inversa minimiza a 

ocorrência de incrustações nas membranas e ajuda a manter o fluxo de permeado e garantir a 

vida útil da membrana (THARAMAPALAN; BOYD; DURANCEAU, 2013). 

A principal meta do pré-tratamento é condicionar a água de alimentação de tal forma 

que seja compatível com o sistema de membrana de tratamento ao final, minimizando as 

incrustações. O pré-tratamento da corrente de alimentação e/ou uma rotina periódica de 

limpeza deve ser incorporada na operação do sistema de membrana como uma medida de 

prevenção ao fouling da membrana (LAUTENSCHLAGER; FILHO; PEREIRA, 2009; 

CRITTENDEN et al., 2012). A má escolha de uma fase de pré-tratamento adequada, torna 

maior a frequência de limpezas para restaurar o fluxo de permeado e rejeição salina (AMTA, 

2007). 

Muitas vezes tempo e esforço são gastos realizando limpeza, enquanto o pré-tratamento 

adequado seria suficiente para prolongar a utilização da membrana. Podem ser utilizados para 

esta finalidade tratamento térmico, ajuste de pH, complexação (EDTA), cloração, adsorção 

com carvão ativado e clarificação química. 

A otimização dos parâmetros operacionais, tais como velocidade tangencial, 

retrolavagem e pressão de operação são técnicas comumente utilizadas para reduzir o fouling 

das membranas (HONG; FANE; BURFORD, 2002; BACCHIN; AIMAR; FIELD, 2006; WEI; 

HUANG; WEN, 2006; LAUTENSCHLAGER; FILHO; PEREIRA, 2009). 

O controle da formação de incrustações é realizado através de uma etapa prévia de 

filtração, dosagem de ácido para controle do pH, coagulação/floculação, filtração com carvão 

ativado, filtração com areia, cloração, adição de biocidas e anti-incrustantes e MF ou UF 

(VIAL; DOUSSAU, 2003; BONNELYE et al., 2004; PEARCE et al., 2004; SCHNEIDER; 

FERREIRA; BINDE, 2005; AL-JUBOORI; YUSAF, 2012; KANG; CAO, 2012; MORORÓ, 

2013). O método mais eficiente e menos oneroso para remoção de microrganismos é a 

cloração, porém a maioria das membranas poliméricas não têm resistência ao cloro, e seu 
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residual deve ser removido, por meio de adsorção em carvão ativado ou pela adição de 

bissulfito de sódio (MEYER, 2003). 

Devido a sensibilidade à incrustação em unidades de osmose, a água de alimentação 

deve ter uma alta qualidade. Para assegurar o desempenho estável, em longo prazo, o pré-

tratamento deve fornecer água de alimentação de alta qualidade, independentemente da 

flutuação da qualidade da água bruta, sendo, portanto, essencial para a operação da usina. O 

pré-tratamento serve para reduzir o potencial de incrustação, aumentar a vida útil da membrana 

da osmose inversa, manter a eficiência do processo e minimizar o fouling na superfície da 

membrana (AL-MALEK; AGASHICHEV; ABDULKARIM, 2005). 

O filtro de areia é um método de tratamento bastante antigo, inicialmente adotado na 

remoção de turbidez da água potável. O funcionamento deste sistema baseia-se na aplicação de 

afluente intermitentemente sobre a superfície de um leito de areia. Durante a sua infiltração, 

ocorre a purificação por meios físicos, químicos e biológicos. O tratamento físico é resultante 

do peneiramento e o químico se dá pela adsorção de determinados compostos. Mas, a 

purificação depende principalmente da oxidação bioquímica que ocorre no contato do afluente 

com a cultura biológica (DI BERNARDO; PAZ, 2008; DI BERNARDO; DANTAS; 

VOLTAN, 2017). 

Dos aspectos da química e contaminantes na água do mar, a coagulação é um pré-

tratamento essencial da OI (EDZWALD; HAARHOFF, 2011). A principal função da 

coagulação é evitar a deposição de partículas na membrana de OI (FRITZMANN et al., 2007). 

A coagulação pode ser usada como um método para a remoção de muitas substâncias que 

causam turbidez, incluindo óleos (DINCER et al., 2008), argilas (ANNADURAI; SUNG; 

LEE, 2004) e microrganismos (ZHIDONG et al., 2009). Normalmente, a coagulação é seguida 

por sedimentação. Filtração de areia convencional pode ser usada como passo de polimento 

para remover os sólidos remanescentes após a etapa de sedimentação. A coagulação-floculação 

antes da sedimentação (YANG; KIM., 2009) ou a filtração (VOUTCHKOV, 2010) mostraram 

bons resultados na remoção de colóides (BONNÉLYE et al., 2004), reduzindo o potencial de 

depósito na membrana (TABATABAI; SCHIPPERS; KENNEDY, 2014). A escolha do pré-

tratamento deve depender da qualidade da água de alimentação (VOUTCHKOV, 2010).  

No passado, a maioria das usinas de osmose inversa utilizou pré-tratamento 

convencional, que é definido como pré-tratamento químico e físico sem a utilização de 

tecnologias de membrana. Pré-tratamento convencional geralmente usa coagulação-

floculação, sedimentação, filtro de areia e filtro cartucho. Com o declínio da qualidade da água 

e diminuição dos custos, surgiram projetos de utilização de pré-tratamento por membrana antes 
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do estágio de osmose inversa como uma alternativa ao pré-tratamento convencional (VIAL; 

DOUSSAU, 2003; WOLF; SIVERNS, 2004). O pré-tratamento, juntamente com estratégias 

tecnológicas inovadoras, como a microfiltração (MF) ou ultrafiltração (UF) combinadas com 

técnicas convencionais (coagulação, filtração, etc.) foram estudadas e apresentaram bons 

resultados (BADRUZZAMAN et al., 2019). 

De acordo com Habert, Borges e Nóbrega (2006) e Oliveira (2007), a osmose inversa 

deve receber alimentação com baixos teores de sólidos suspensos, matérias coloidais e 

substâncias orgânicas dissolvidas. Processos prévios de filtração, microfiltração ou 

ultrafiltração são normalmente utilizados a fim de reduzir a concentração de materiais 

orgânicos e bactérias presentes na solução a ser permeada (GUIMARÃES, 2012).  

Pearce et al. (2004) estudaram o uso da UF e o uso de um pré-tratamento convencional 

para uma unidade de osmose inversa de água do mar. O sistema de UF apresentou os melhores 

resultados, conseguindo estabilizar a permeabilidade da membrana e obter melhor qualidade 

de permeado. A coagulação-floculação acompanhada de processos de filtração apresentam 

bons resultados na remoção dos colóides reduzindo o potencial de incrustação na membrana 

(OLIVEIRA, 2007). 

Bonnelye et al. (2004) relatam que a escolha do pré-tratamento deve depender da 

qualidade requerida da água do mar. O pré-tratamento combinava estratégias tecnológicas 

inovadoras (como UF ou MF) com técnicas convencionais (coagulação, filtração, etc.), de 

acordo com a qualidade da água de alimentação. Os parâmetros analisados foram: sólidos 

suspensos, turbidez, matéria orgânica e algas.  

Gabelich, Yun e Coffey (2003) estudou três tipos de pré-tratamento para água do mar: 

microfiltração, tratamento convencional e tratamento convencional com ozonização e 

biofiltração. O tratamento convencional era composto por: coagulação por misturador estático 

(Floculação, Sedimentação em tubo vertical, Dupla filtração); e a adição de alguns produtos 

antes da floculação (cloreto férrico; polímero catiônico; hipoclorito de sódio) e a eliminação 

de cloro livre para proteção da membrana de OI. Os três tipos de pré-tratamento tiveram bons 

resultados, todavia o diferencial foi a passagem de bactérias e o teor de carbono orgânico total. 

A MF apresentou os melhores resultados neste sentido. O pré-tratamento convencional 

apresentou remoção de 99% na contagem de bactérias e coliformes abaixo do limite de 

detecção, porém observou-se bioincrustação nas membranas. O tratamento convencional com 

a ozonização e biofiltração, também mostrou redução na formação de bioincrustações. 
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3.6.1 CLARIFICAÇÃO DA ÁGUA POR COAGULAÇÃO-FLOCULAÇÃO 

 

As águas superficiais usualmente contêm sólidos suspensos sedimentáveis e coloidais, 

provenientes de processos de erosão do solo, decaimento da vegetação local, microrganismos 

e compostos produtores de cor (DI BERNARDO; PAZ, 2008). Materiais particulados de 

granulometria maior, como areia e silte, podem ser removidos com boa eficiência por 

processos de decantação. Todavia, para material particulado de baixa granulometria é 

recomendado a utilização de coagulação química para produzirem flocos, os quais são 

removidos na decantação subsequente. Esses processos constituem o que a indústria de 

tratamento de água denomina de clarificação (DI BERNARDO; DANTAS; VOLTAN, 2017). 

Logo, processos de coagulação-floculação e sedimentação são amplamente reportados 

na clarificação de águas e efluentes, seja de forma isolada ou integrada a outros processos, o 

que está atrelado ao setor econômico e ambiental ao longo do tempo. 

A coagulação é usualmente realizada com sais de alumínio e ferro, proveniente de dois 

fenômenos: o primeiro, que é essencialmente de natureza química, fundamenta-se nas reações 

químicas do coagulante utilizado com a água, produzindo espécies hidrolisadas de carga 

positiva, sendo dependente da concentração do metal e pH final da mistura; o segundo 

fenômeno, que é essencialmente de natureza física, fundamenta-se no carreamento das 

espécies hidrolisadas objetivando o contato com as impurezas presentes na água (NALCO, 

2017). A coagulação é realizada em uma estação de tratamento de água, na unidade de mistura 

rápida. Posteriormente, uma etapa de agitação relativamente lenta, assegura que ocorram 

choques entre as impurezas, aglomerando-se e formando partículas maiores, denominadas 

flocos, que podem ser removidas por sedimentação, flotação ou filtração rápida. Esta etapa é 

denominada floculação (DI BERNARDO; DANTAS; VOLTAN, 2017). 

A coagulação pode ser definida como um processo de desestabilização de colóides ou 

partículas e a floculação como um processo de agregação e neutralização (MIERZWA, 2002; 

KURNIAWAN; LO; CHAN, 2006). Contudo, como esses processos ocorrem quase que 

simultaneamente, convém-se a denominação de processo de coagulação-floculação (Figura 

17) (DI BERNARDO; DANTAS; VOLTAN, 2017).  
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Figura 17 – Esquema de coagulação-floculação (Adaptado de Nalco, 2017). 
 

Material coloidal possui carga elétrica, usualmente negativa, gerando repulsão entre si, 

impedindo sua aglomeração e posterior sedimentação. Tal carga elétrica é desestabilizada e 

neutralizada com o uso de agentes coagulantes (NALCO, 2017). A adição de agentes 

floculantes permite a aglomeração de flocos maiores, aumentando sua velocidade de 

sedimentação e favorecendo sua remoção por gravidade (DI BERNARDO; DANTAS; 

VOLTAN, 2017). Além disso, polímeros floculantes aumentam a resistência dos flocos às 

forças de cisalhamento que atuam sobre o conjunto durante o transporte através do meio 

aquoso, e reduzem o consumo de agentes coagulantes (TCHOBANOGLOUS et al., 2016). 

A eficiência da coagulação depende das características da água e das impurezas ali 

contidas, sendo influenciada por parâmetros como pH, alcalinidade, cor verdadeira, turbidez, 

temperatura, mobilidade eletroforética, força iônica, sólidos totais dissolvidos, tamanho e 

distribuição de tamanho das partículas em estado coloidal e em suspensão, etc (DI 

BERNARDO; DANTAS; VOLTAN, 2017). A etapa de agitação ou mistura rápida também é 

fundamental, pois é através dela que ocorre a dispersão rápida e uniforme do agente coagulante 

em todo o seio da solução (DI BERNARDO; PAZ, 2008). A eficiência da coagulação depende 

também do tipo de coagulante, da dosagem do coagulante, e de uma mistura rápida adequada 

(DI BERNARDO; DANTAS; VOLTAN, 2017). O tempo de aplicação da agitação lenta 

também influencia a eficiência do processo, pois quando realizada em um tempo longo, 

também pode contribuir para a desagregação dos flocos (MIERZWA, 2002). 

Existem pesquisas visando a substituição de coagulantes à base de alumínio, que são 

utilizados em larga escala mundial, pois estes interferem na eficiência de agentes dispersantes 

em torres de resfriamento, que está relacionada ao alumínio residual após tratamento. Assim, 

coagulantes à base de ferro surgem como uma alternativa de substituição, fundamentado em 
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maiores remoções de matéria orgânica do que os coagulantes à base de alumínio (UYAK; 

TOROZ, 2007; UMAR; RODDICK; FAN, 2016). 

A ampla utilização de coagulantes à base de alumínio no cenário mundial é justificada 

por: facilidade de manejo e transporte, custo reduzido, alta eficiência na remoção de cor e 

turbidez de águas e efluentes aquosos, devido a elevada carga positiva apresentada, e eficácia 

em uma ampla faixa de pH, de 5,0 a 8,0, o que permite a redução de pré-tratamentos das 

amostras, custos e tempo de processo (DI BERNARDO; DANTAS; VOLTAN, 2017; 

NALCO, 2017; SILLANPÄÄ et al., 2018). De acordo com Jiang (2015), o tamanho, 

densidade, estrutura e robustez dos flocos afetam a eficiência da operação de coagulação-

floculação-sedimentação. 

Policloreto de Alumínio (PACl) geralmente possui eficiência de coagulação maior do 

que o sulfato de alumínio, convencionalmente utilizado no tratamento de água (GHAFARI et 

al., 2009; YANG; GAO; YUE, 2010). É um sal de alumínio poli-nuclear polimerizado, de 

fórmula química Aln(OH)mCl(3n-m) na qual a relação m/3n x 100 representa a basicidade do 

produto. Por conta desta basicidade, durante a hidrólise é liberado, em igualdade de dosagem 

de íons metálicos, uma quantidade de ácido consideravelmente menor do que a liberada pelo 

cloreto de alumínio e de coagulantes convencionais, como sulfato de alumínio e cloreto férrico. 

Isto resulta em menor variação do pH do meio tratado ou, dependendo do caso, menor consumo 

de neutralizante para recondicionar o pH ao seu valor original (CONSTANTINO; 

YAMAMURA, 2009). 

Os polímeros ou polieletrólitos são constituídos de monômeros simples que são 

polimerizados às substâncias de alto peso molecular com pesos moleculares variando de 104 

a 106 (TCHOBANOGLOUS et al., 2016). Os polímeros podem variar no peso molecular, 

estrutura, intensidade de carga, tipo de carga e composição. A intensidade da carga depende 

do grau de ionização dos grupos funcionais, o grau de co-polimerização e/ou da quantidade de 

grupos substituídos na estrutura do polímero (WAKEMAN; TARLETON, 1999; NALCO, 

2017). 

Existem três tipos de polímeros: catiônico, aniônico e não-iônico. O catiônico é aquele 

que quando dissolvido em água se ioniza, adquire carga positiva e atua como um autêntico 

cátion. O aniônico, de maneira semelhante, adquire carga negativa e atua como aníon. O não-

iônico é aquele que não se ioniza em água. Os polímeros não-iônicos não são necessariamente 

polieletrólitos, mas são incluídos nessa categoria devido à semelhança de suas aplicações 

(TCHOBANOGLOUS et al., 2016). 
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Os grupos funcionais positivos e negativos ao longo das cadeias poliméricas 

desempenham papel fundamental nos mecanismos de adsorção dos polímeros à superfície das 

partículas em suspensão. Usualmente, a densidade de carga do polímero influencia a 

conformação dos compostos e, consequentemente, a floculação (NALCO, 2017). Contudo, 

segundo Rodrigues (2010), não é possível criar um modelo representado apenas pelas forças 

eletrostáticas que justifique a adsorção dos polímeros, pois é verificado, por exemplo, o uso de 

polieletrólitos aniônicos na floculação de colóides carregados negativamente. Assim, conclui-

se que existem outros fenômenos e/ou processos que podem atuar também na repulsão 

eletrostática, como fatores físicos e químicos (NALCO, 2017).  

É importante frisar que existe uma concentração ótima de agente floculante, que 

depende principalmente da massa molecular e da densidade de carga dos compostos. 

Concentrações acima da ótima não devem ser utilizadas, pois não possibilitam elevações nas 

eficiências de agregação, haja visto que o excesso de cadeias poliméricas adsorvidas torna as 

partículas estericamente dispersas (RODRIGUES, 2010).  Vale ressaltar que os parâmetros 

operacionais, tanto da etapa de coagulação como da etapa de floculação, são estimados por 

meio de ensaios em JarTest e apenas, posteriormente, levados às condições reais de operação 

(NALCO, 2017). 

 

3.6.2 INTEGRAÇÃO COM PROCESSOS DE MEMBRANAS 

 

O tratamento de clarificação da água é amplamente estudado na literatura, diversos 

processos podem ser utilizados e podem apresentar bons resultados de eficiência isoladamente, 

todavia conforme a escala operacional aumenta, são relatadas maiores concentrações residuais 

de metais e polímeros, assim como aumento da geração de lodo (NALCO, 2017). Assim, a 

associação de processos torna-se uma alternativa promissora, podendo ser citado a associação 

entre os processos de coagulação e separação por membranas, coagulação e adsorção, 

coagulação e oxidação, e coagulação e troca iônica (JIANG, 2015; SILLANPÄÄ et al., 2018). 

Membranas de microfiltração e ultrafiltração têm sido aplicadas com sucesso no pré-

tratamento de águas brutas muito mais difíceis do que a água do mar, como nas águas 

residuárias industriais e municipais por muitos anos. Ambos os tipos de membrana formam 

uma barreira contra partículas em suspensão, materiais coloidais e bactérias. Portanto, 

garantem um valor de IDS baixo para a água de alimentação do processo de osmose inversa, 

sob forte flutuação da qualidade da água bruta, permitindo um fluxo de permeado alto e estável 
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mesmo em operação em longo prazo (VIAL; DOUSSAU, 2003; PEARCE et al., 2004; WOLF; 

SIVERNS, 2004). 

Membranas porosas são utilizadas em plantas de dessalinização de grande porte como 

forma de assegurar uma água de alimentação para sistemas de osmose inversa sem 

microrganismos e altas quantidades de matéria orgânica, independentemente da variação das 

características da água do mar ao longo do tempo, garantindo uma qualidade constante 

(ZHANG et al., 2006b; XU et al., 2007). Como bactérias também são encontradas na água do 

mar, a prevenção da formação de biofilmes pode ser indiretamente avaliada com base na 

eficiência de remoção de turbidez e / ou sólidos em suspensão (BAE et al., 2011). Microalgas 

contidas em águas salinas podem ser completamente retidas em membranas, como é o caso de 

Heterocapsa triquetra, Alexandrium minutum, P. lima (CASTAING et al., 2010; CASTAING, 

2011), Nannochloropsis oculata e Skeletonema costatum que podem ser completamente 

removidas por microfiltração (0,1 µm) e ultrafiltração (50 kDa e 100 kDa) (GUILBAUD et 

al., 2013). 

Kumar e Sivanesan (2006) compararam a microfiltração e ultrafiltração em pré-

tratamento a fim de determinar as diferenças na qualidade do filtrado. Microfiltração com 

membranas de tamanho de poro de 0,1 μm, bem como membranas de ultrafiltração de 

tamamnho de poro de 100 kDa e 20 kDa foram testados. Os testes não mostraram diferença 

significativa entre microfiltração e ultrafiltração de 100 kDa em relação à diminuição do fluxo 

na etapa de osmose inversa. 

Uma vez que a MF é capaz de remover mais particulados do que meios filtrantes, 

espera-se que a combinação com a coagulação no sistema de tratamento supere o desempenho 

do pré-tratamento convencional (BADRUZZAMAN et al., 2019). 

A vantagem maior da microfiltração em relação a ultrafiltração são os parâmetros 

operacionais como pressão, que na microfiltração (0,5 a 2 bar) é mais branda que na 

ultrafiltração (1 a 7 bar). Além disso, tem também o fato de por conta da microfiltração ter os 

poros maiores (0,1 a 1 mm) que os poros da ultrafiltração (0,001 a 0,1 mm), na microfiltração 

há menos risco de se formar depósitos na superfície da membrana (risco de fechamento dos 

mesmos). Outras vantagens também são observadas para a microfiltração em relação a 

ultrafiltração, tais como: maior facilidade de limpeza das membranas, caso haja depósitos na 

superfície destas; menor custo para as membranas de microfiltração em relação às de 

ultrafiltração; e menor necessidade de manutenção na filtração com membranas de 

microfiltração do que com as de ultrafiltração. 
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A MF é uma técnica de pré-tratamento atraente que é cada vez mais usada na produção 

de água potável, tratamento da água do mar e efluentes (EBRAHIM et al., 1997; BAE et al., 

2011; JEONG; NGUYEN; VIGNESWARAN, 2011). 

 

3.7 MICROFILTRAÇÃO SUBMERSA 

 

O efeito do fouling diminui à medida que o fenômeno da polarização de concentração 

diminui. Alternativas para a redução da polarização de concentração são a diminuição de 

transferência de massa e a operação com baixos fluxos (HABERT; BORGES; NÓBREGA, 

2006). Membranas submersas de fibra oca apresentam a vantagem da eliminação de vasos de 

pressão e poder ser retrolavadas. Os tipos de módulos de membrana geralmente utilizados em 

sistemas submersos são de placa plana e fibra oca. Tendências de mercado apontam para o uso 

maior de membranas de fibra oca em função de seu maior custo-benefício, maior densidade de 

empacotamento e viabilidade de retrolavagem. Como os dois módulos apresentam resultados 

semelhantes em relação à qualidade de água ao fim do processo, a escolha entre eles se dá em 

função do caráter econômico. Estudos apontam que o custo de sistemas de fibra oca é menor 

do que sistemas de placa plana. Todavia, a tendência de fouling em fibra oca requer maior 

atenção em sua limpeza (BOUHABILA; BEM AIM; BUISSON, 1998; JEONG et al., 2012). 

Bae et al. (2011), ao compararem a comunidade microbiana de permeados de sistema 

de MF submersa com porosidade de 0,6 µm e sistema de coagulação-floculação, sedimentação 

e filtro de areia em dois estágios perceberam que para o último sistema a comunidade 

microbiana era diferente, provavelmente devido a liberação de microrganismos que residem 

nas camadas de areia do filtro e que podem ser carreados ao longo da operação, além do maior 

tamanho dos poros do filtro de areia permitir a passagem de microrganismos diversos. A MF 

reduziu a densidade de bactérias formadoras de biofilmes de 98,9% para 10%, enquanto o filtro 

de areia reduziu de 79,8% para 50%. 

A energia necessária para produzir vácuo para sistemas submersos é menor do que os 

outros sistemas, resultando em baixo consumo de energia. Entretanto, trabalham em pressões 

menores, originando baixos números de Reynolds, consequentemente, seu fluxo de permeado 

é baixo. Todavia, baixo fluxo de permeado implica em menor propensão à redução de fluxo 

por incrustação das membranas (THOMAS; JUDD; MURRER, 2000).   

Cui, Chang e Fane (2003) citam que o borbulhamento de ar seria capaz de aumentar a 

tensão de cisalhamento na superfície da membrana e induzir o movimento lateral das fibras 

em arranjos verticais, limitando a deposição de partículas na superfície da membrana. 
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Os métodos físicos de limpeza são baseados em força mecânica aplicada para remoção 

dos incrustantes da superfície da membrana. A retrolavagem é a técnica mais utilizada, 

principalmente em sistemas de fibra oca de MF e UF e fundamenta-se no bombeamento de um 

fluido através da membrana em sentido inverso ao do permeado, por um curto intervalo de 

tempo, periodicamente, a fim de promover a eliminação de material causador de fouling na 

superfície da membrana, sendo arrastado pelo escoamento da corrente de alimentação por 

bolhas de ar, ou técnicas similares (HABERT; BORGES; NÓBREGA, 2006). O processo é 

ilustrado nas Figuras 18 e 19, no qual se percebe o menor declínio do fluxo de permeado 

através da retrolavagem. 

 

 
Figura 18 – Esquema do funcionamento da retrolavagem (Adaptado de Nalco, 2017) 

 

 

Figura 19 - Comportamento do fluxo de permeado ao longo do tempo com e sem retrolavagem (HABERT; 

BORGES; NÓBREGA, 2006). 
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No caso da retrolavagem, devem ser considerados o valor e a duração da inversão do 

fluxo de permeado, pois esta operação consome o volume de permeado produzido, resultando 

em diminuição do volume de permeado gerado, além do consumo de energia requerido 

(HWANG; CHAN; TUNG, 2009).  

Smith et al. (2006) citam que baixas frequências de retrolavagem refletem na 

compactação da camada de torta sobre a membrana, aumentando o fouling e resultando em 

maiores intervalos para limpeza das membranas. 

A limpeza química é a mais importante na redução de fouling, com certo número de 

produtos químicos que são usados separadamente ou em combinação. A concentração do 

produto químico e o tempo de limpeza são parâmetros fundamentais em relação à resistência 

química da membrana (MULDER, 1996). Podem ser utilizadas soluções ácidas, alcalinas e 

tensoativas (HABERT; BORGES; NÓBREGA, 2006; WATANABE; KIMURA, 2011).  

Al-Obeidani et al. (2008) estudaram a limpeza química de membranas de 

microfiltração para remoção de óleo, onde notaram que alguns reagentes químicos não são 

adequados para a limpeza, em termos de recuperação de fluxo, mas são, em termos de ciclo 

operacional. Os produtos utilizados foram hidróxido de sódio e ácido oxálico. 

Gahleitner et al. (2014) destacam que o uso frequente de limpeza química reduz o 

tempo de vida útil da membrana, aumenta o consumo de energia e gera correntes de 

concentrados com numerosos resíduos. De acordo com Amta (2007), o aumento da frequência 

de limpezas causa maiores custos de manutenção e eleva o tempo de inatividade do sistema. 

Assim, a frequência de limpeza é um importante parâmetro de controle operacional, devendo 

se pensar também em alguns casos, na disposição dos efluentes gerados na limpeza das 

membranas (WATANABE; KIMURA, 2011). 

A MF pode ser competitiva em relação à filtragem de mídia granular com base nos 

custos e no desempenho quando projetada adequadamente e operada por uma equipe bem 

treinada (JACANGELO et al., 2017). Não há estudo sobre a microfiltração com a água do mar 

do Maranhão, que apresenta características distintas de outras águas do mar. O Maranhão tem 

muitas variações na maré ao longo do dia (EL-ROBRINI et al., 2006). A variação da maré do 

Maranhão é a terceira maior do mundo, consequentemente, esta água do mar apresenta alta 

turbidez e carbono orgânico dissolvido (COD). 

Matéria orgânica natural (MON) é um dos principais causadores de fouling em 

membranas, sua remoção por pré-tratamento assegura uma operação mais longa e eficiente da 

membrana (COMBE et al., 1999; MOSQUEDA-JIMENEZ; HUCK, 2006). 
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A microfiltração possui eficiência de separação de acordo com sua porosidade, sendo 

assim, não é capaz de reter material solúvel, como hidrocarbonetos de baixa massa molecular, 

carbono orgânico dissolvido. O uso de microfiltração isoladamente com água do mar também 

leva a incrustações rapidamente e resultando assim em operação insustentável. Sistema híbrido 

integrado com microfiltração com outros processos físico-químicos como adsorção em carvão 

ativado ou coagulação pode ser uma solução para este problema. A incorporação de processos 

físico-químicos com microfiltração para o tratamento de águas tem sido eficaz para reduzir a 

contaminação da membrana, bem como melhorar a qualidade da água (PEARCE, 2008; 

JEONG; NGUYEN; VIGNESWARAN, 2011). 

A combinação entre processos de separação por membranas e adsorção com carvão 

ativado tem sido cada vez mais estudada como um processo de tratamento avançado para 

águas. Gai e Kim (2008) trabalharam com estes processos combinados e relataram boa 

remoção de carbono orgânico dissolvido, redução da sobrecarga na superfície da membrana, 

evitando efeitos de incrustação. O carvão ativado era responsável pela adsorção dos compostos 

orgânicos dissolvidos, enquanto a membrana retinha os sólidos suspensos e o carvão ativado, 

para que estes não fizessem parte da corrente do permeado. 

O efeito da adição de carvão ativado em pó sobre o desempenho do sistema de 

microfiltração submersa com água do mar foi avaliado por Jeong, Nguyen e Vigneswaran 

(2011). O sistema de membrana submersa acoplado com adsorção de carvão ativado foi 

investigado com 1,5 g / L de carvão adicionado. Mostrou remoção superior a 76,6% de COD 

e a maior parte da fração hidrofílica (73,3%) foi removida. O teste em escala laboratorial de 

OI mostrou que o fluxo de permeado inicial foi melhorado em 6,2 L / m2. h quando a água do 

mar foi pré-tratada utilizando membrana submersa acoplada com adsorção de carvão ativado 

(JEONG et al., 2012). Isto também levou a um menor declínio do fluxo de permeado na 

operação de OI. 

De acordo com Kim et al. (2005), a combinação de processos de separação por 

membranas e carvão ativado tem como meta aumentar o fluxo de permeado e minimizar o 

fouling na superfície da membrana. Existem muitos trabalhos científicos utilizando sistemas 

MBR com carvão ativado; no entanto, existem poucos trabalhos relacionados às membranas 

submersas e carvão ativado, e menos ainda para tratamento de águas salinas. 
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3.8 ADSORÇÃO COM CARVÃO ATIVADO 

 

Adsorção é definida como a transferência de massa em que um constituinte da fase 

líquida é transferido para a fase sólida. Uma camada de moléculas do soluto se acumula na 

superfície do sólido devido ao desequilíbrio de forças superficiais (TCHOBANOGLOUS et 

al., 2016). 

O sólido, usualmente, o carvão ativado (devido ao seu baixo custo quando comparado 

com outros adsorventes), é denominado adsorvente enquanto o soluto a ser removido da fase 

líquida é o adsorvato. A capacidade de adsorção é função da superfície total do adsorvente, 

tanto externa quanto interna, já que quanto maior a superfície disponível, maior é o número de 

forças não equilibradas para a adsorção (TCHOBANOGLOUS et al., 2016).  

Dependendo da natureza das forças envolvidas, a adsorção pode ser classificada de dois 

tipos: física (fissorção) e química (quimissorção). Na adsorção física ou adsorção de Van der 

Walls, o adsorvato é ligado à superfície por forças de Van der Walls relativamente iguais às 

forças moleculares de coesão, que estão envolvidas na condensação de vapor no líquido. Não 

requer qualquer energia de ativação de modo que a adsorção é alta, mesmo em baixas 

temperaturas e é uma reação reversível não específica (BANSAL; GOYAL, 2005). 

A quimissorção é relacionada com a troca ou partilhamento de elétrons entre as 

moléculas adsorvidas e a superfície do adsorvente, resultando em reação química, por isso é 

mais forte do que a fissorção. Esta requer energia de ativação, sendo a taxa de adsorção baixa 

e dependente da temperatura. A quimissorção geralmente não é reversível, e a dessorção, se 

ocorrer, é acompanhada por uma alteração química do adsorvato. O tipo de adsorção depende 

da reatividade da superfície, da natureza do adsorvato, da natureza do adsorvente e da 

temperatura de adsorção (BANSAL; GOYAL, 2005). 

Carvão ativado é um termo que inclui uma vasta gama de materiais carbonáceos 

amorfos que exibem um elevado grau de porosidade e uma camada superficial entre partículas 

estendida (BANSAL; GOYAL, 2005). O carvão é usualmente utilizado para remoção de 

matéria orgânica solúvel (carbono orgânico dissolvido), podendo ser utilizado na forma 

granular ou em pó (TCHOBANOGLOUS et al., 2016). 

Segundo Tchobanoglous et al. (2016), o fenômeno de adsorção compreende quatro 

etapas: transporte do seio da solução, transporte difusivo na camada limite, transporte no poro 

e adsorção (Figura 20). O transporte do seio da solução envolve o movimento de matéria 

orgânica a ser adsorvida através do seio do líquido para a camada limite em torno do 

adsorvente. A seguir, ocorre o transporte difusivo da matéria orgânica através da interface 
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líquida estagnada na entrada do poro do adsorvente. Logo, ocorre o transporte da matéria 

orgânica a ser adsorvida através do poro por combinação de difusão molecular através do 

líquido no interior dos poros e difusão ao longo da superfície do adsorvente. A adsorção 

corresponde à fixação do material a ser adsorvido nos sítios disponíveis do adsorvente. A 

adsorção pode ocorrer na superfície externa do adsorvente e nos macroporos, mesoporos, 

microporos, existentes no interior do adsorvente. Neste modelo, admite-se, devido à 

dificuldade em diferenciar a adsorção física da adsorção química, o termo sorção para 

descrever a fixação dos constituintes no carvão ativado. 

 

Figura 20 – Transporte envolvido na adsorção com carvão ativado (adaptado de Tchobanoglous et al. (2016)). 

 

As proprriedades adsorventes do carvão são correlacionadas com sua elevada área 

superficial, alta capacidade adsortiva, elevado grau de reatividade superficial e tamanho de 

poros favorável, tornando sua superfície interna acessível, aumentando a taxa de adsorção 

(BANSAL; GOYAL, 2005). A Figura 21 mostra a estrutura porosa interna do carvão ativado, 

onde seus poros são classificados como: Macroporos > 25 nm; Mesoporos > 1 nm e < 25 nm; 

Microporos < 1 nm (TCHOBANOGLOUS et al., 2016). 
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Figura 21 - Representação dos macroporos, mesoporos e microporos presentes no carvão ativado (adaptado de 

Tchobanoglous et al (2016)). 

 

As propriedades superficiais ocorrem em função do material utilizado inicialmente e 

da forma de preparação. Geralmente, há uma relação inversa entre tamanho do poro e área 

superficial, ou seja, poros menores proporcionam uma área superficial maior (HOWE et al., 

2012). A grande vantagem do uso do carvão ativado como adsorvente é a possibilidade de 

reativação sem perdas significativas da capacidade adsortiva (TCHOBANOGLOUS et al., 

2016). No entanto, o carvão ativado em pó não é recuperável.  

 

3.9 ISOTERMAS DE ADSORÇÃO 

 

A isoterma de adsorção é o método mais amplamente utilizado para representar os 

estados de equilíbrio de um sistema de adsorção. O equilíbrio de adsorção isotérmica expressa 

a relação específica entre a concentração de adsorvato e o seu grau de acumulação sobre a 

superfície adsorvente à temperatura constante. Geralmente, o equilíbrio entre o soluto e o 

adsorvente é representado por uma única isoterma de adsorção. Um número muito grande de 

estudos já foi realizado utilizando os conceitos de isotermas. Ao mesmo tempo, várias 

tentativas foram feitas a fim de adequar as isotermas de adsorção, porém, até o momento, 

nenhuma equação que se ajustasse a todos os dados de adsorção foi desenvolvida (BANSAL; 

GOYAL, 2005). 

A isoterma experimental é fundamental para quantificar a capacidade de adsorção e 

assim, tirar conclusões tais como o adsorvente mais adequado e para a determinação preliminar 

das necessidades de dosagem de adsorvente. Sendo assim, a isoterma é essencial na análise e 

projeto de sistemas de adsorção (BANSAL; GOYAL, 2005). 
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Existem diversos modelos de isotermas, dentre eles as isotermas de Langmuir e de 

Freundlich são mais usualmente relatadas na literatura para a avaliação da relação de adsorção 

adsorvente/adsorvato. Outro modelo de isoterma que vem sendo amplamente utilizado é a 

isoterma de Sips (BANSAL; GOYAL, 2005). 

 

3.9.1 ISOTERMA DE LANGMUIR 

 

Do ponto de vista teórico, a equação de Langmuir é a primeira isoterma de adsorção 

desenvolvida. A maioria das equações desenvolvidas posteriormente foi baseada nesta equação 

(BANSAL; GOYAL, 2005). 

Os pressupostos do modelo de Langmuir são: (i) as moléculas devem ser adsorvidas 

em pontos discretos da superfície, chamados de sítios de adsorção; (ii) cada sítio deve manter 

apenas uma molécula adsorvida; (iii) a quantidade de adsorção máxima possível corresponde 

à monocamada em superfície homogênea; e (iv) a superfície do adsorvente deve ser 

completamente uniforme do ponto de vista energético (BANSAL; GOYAL, 2005). 

A equação que descreve o modelo de Langmuir (Equação 4) apresenta uma relação 

entre a quantidade de adsorvato adsorvida por grama de adsorvente (qe) e a concentração da 

solução no equilíbrio (Ce): 

 

            (4) 

 

Na Equação 4, QMAX (mg/g) representa a capacidade máxima de adsorção, Ce (mg/L) 

equivale à concentração de soluto na solução no equilíbrio e b é o parâmetro de afinidade 

(constante de Langmuir). O parâmetro b representa a afinidade do soluto com o adsorvente, o 

maior valor de b está associado à maior afinidade do adsorvato com os sítios de adsorção 

(BANSAL; GOYAL, 2005). A linearização da Equação 4 fornece a Equação 5: 

 

                       (5) 

 

Uma das características da isoterma de Langmuir é a definição de um fator 

adimensional, RL, apresentado na Equação 6, onde Ci é a concentração inicial da solução 
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contendo o soluto. Este fator indica o perfil da isoterma e se o processo é favorável ou 

desfavorável. A adsorção é considerada favorável se (0 < RL < 1), desfavorável se (RL > 1), 

linear (RL = 1) e irreversível (RL = 0) (BANSAL; GOYAL, 2005). 

 

                         (6) 

 

Embora a equação da isoterma de Langmuir tenha sua importância limitada para a 

interpretação dos dados de adsorção devido ao seu caráter idealizado, ela ainda tem 

fundamental importância para representar alguns equilíbrios de adsorção. Seu fundamento 

forneceu uma boa base para a derivação de outros modelos mais complexos. Os pontos fracos 

desse modelo são “as premissas de que os sítios de adsorção em superfícies sólidas são 

energeticamente homogêneos e que não há interações laterais entre as moléculas” (BANSAL; 

GOYAL, 2005). 

 

3.9.2 ISOTERMA DE FREUNDLICH 

 

A isoterma de Freundlich supõe que a adsorção do adsorvato ocorre sobre uma 

superfície heterogênea por adsorção em multicamada, diferentemente da isoterma de 

Langmuir. Este modelo pode ser testado pela Equação (7): 

 

              (7) 

 

Na Equação 7, qe (mg/g) representa a quantidade de soluto na fase sólida no equilíbrio; 

Ce (mg/L) é a concentração do soluto na solução no equilíbrio; kF (mg/g) indica a capacidade 

de adsorção, relaciona a força de contato entre o adsorvente e o adsorvato; e n é o parâmetro 

que avalia a distribuição energética dos sítios de adsorção. A linearização da Equação 7 fornece 

a Equação 8: 

 

            (8) 
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Através dos coeficientes angular e linear do gráfico de ln qe versus ln Ce obtém-se o 

valor de kF e de n. Essa isoterma foi uma forma de limitar a isoterma de Langmuir, pois sua 

equação é aplicável somente em faixas médias de pressão e vapor quando a adsorção envolve 

gases, e de concentração quando a adsorção é em fase líquida. A equação tem maior 

importância para a quimissorção, apesar de verificar-se em estudos que alguns dados de 

adsorção física, também se encaixam nesta equação (BANSAL; GOYAL, 2005). 

 

3.9.3 ISOTERMA DE SIPS 

 

A isoterma de Sips é uma junção das isotermas de Langmuir e de Freundlich, por isso 

ela é conhecida também como isoterma de Langmuir-Freundlich. Esse nome é derivado do 

comportamento limite da equação. Em concentrações baixas de adsorvato a isoterma tem um 

comportamento semelhante ao de uma isoterma de Freundlich. E em altas concentrações de 

adsorvato, prevê uma capacidade de adsorção em monocamadas, característica da isoterma de 

Langmuir (BANSAL; GOYAL, 2005). 

Os parâmetros da equação são essencialmente governados pelas condições de operação, 

tais como pH, temperatura e concentração de adsorvato. Esse modelo é representado pela 

Equação 9: 

 

                        (9) 

 

Na Equação 9, qe é a capacidade de adsorção no equilíbrio, Qmax é a capacidade 

máxima de adsorção teórica, Ce é a concentração do soluto no equilíbrio, b (L/mg) é constante 

da isoterma de Sips e n é o expoente do modelo de Sips. A linearização da Equação 9 fornece 

a Equação 10:  

 

        (10) 

 

Através dos coeficientes angular e linear do gráfico de ln [qe/(Qmax-qe)] versus ln Ce 

obtém-se os valores de b e de n. 
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3.10 MODELOS CINÉTICOS 

 

Com base na capacidade de adsorção dos sólidos é possível ajustar os dados da 

adsorção a um modelo cinético de adsorção para cada sistema adsorvente/adsorvato específico. 

Prever a taxa com que a adsorção ocorre para um dado sistema é, provavelmente, o fator mais 

importante no modelo de adsorção. Dessa forma, o tempo de residência do adsorvato e as 

dimensões do reator são controlados pela cinética do sistema (HO, 2006). 

Vários processos de adsorção de poluentes foram estudados com a tentativa de 

encontrar uma explicação adequada para os mecanismos e cinéticas para escolha de soluções 

ambientais. A fim de investigar os mecanismos de adsorção, vários modelos cinéticos foram 

sugeridos. Numerosos modelos cinéticos descreveram a ordem de reação de sistemas de 

adsorção baseados na concentração da solução (HO, 2006). 

A equação cinética mais amplamente utilizada é a equação empírica de Lagergren 

proposta no final do século 19 para descrever a cinética de adsorção de soluto na interface 

sólido-solução. Essa equação foi associada, intuitivamente, ao modelo de ocupação de um sítio 

de adsorção em que a cinética é regida por uma reação superficial, por isso também conhecida 

como equação cinética de pseudo-primeira ordem (PPO) (Equação 11). Ela descreve a taxa de 

adsorção com base na capacidade de adsorção.  

 

          (11) 

 

em que qe e qt (mg/g) representam as quantidades de adsorvato adsorvidas por massa de 

adsorvente no equilíbrio e no instante t (min). E k1 (min-1) representa a constante de adsorção 

de PPO. A integração da Equação 11, fornece a Equação 12 linearizada: 

 

         (12) 

 

Evoluiu-se o modelo de pseudo-primeira ordem com a sua generalização para o modelo 

de ocupação de dois sítios de adsorção, denominando a equação cinética de pseudo-segunda 

ordem (PSO) (RUDZINSKI; PLAZINSKI, 2006).  

Foram desenvolvidas diversas equações para representar o modelo de PSO, mas o mais 

usual é o modelo proposto por Ho e McKay (2000). De acordo com esse modelo, a taxa de 
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variação da adsorção de um dado soluto com o tempo é diretamente proporcional ao quadrado 

da diferença entre a quantidade adsorvida no equilíbrio e a quantidade adsorvida em qualquer 

tempo. Sendo representada pela equação não linear (Equação 13): 

 

           (13) 

 

em que qe e qt (mg/g) são as quantidades de adsorvato adsorvidas por massa de adsorvente no 

equilíbrio e no tempo t (min), respectivamente. E k2 (min-1) é a constante de adsorção de PSO. 

A linearização da Equação 13 fornece a Equação 14: 

 

          (14) 

 

A aplicação dessa equação para as condições iniciais (t = 0) e para cada tempo fornece, 

através da regressão linear para os dados experimentais ajustados e a partir dos coeficientes 

linear e angular, os valores de qe e k2. 

Nos últimos anos, a expressão de PSO tem sido amplamente aplicada para a adsorção 

de poluentes, tais como íons metálicos, corantes, herbicidas, óleos e substâncias orgânicas, a 

partir de soluções aquosas (HO, 2006). Jeong, Nguyen e Vigneswaran (2011) utilizaram 

modelos de pseudo-segunda ordem em trabalhos com carvão ativado em pó com membranas 

submersas de microfiltração para adsorção de carbono orgânico dissolvido da água do mar.   

 

3.11 INDICADORES DE QUALIDADE DA ÁGUA 

 

A eficiencia do pré-tratamento costuma ser avaliada com base em determinados 

parâmetros como indicadores da qualidade da água de alimentação para sistemas de 

membranas de OI (Tabela 4) como turbidez, índice de densidade de sedimentos ou elementos 

siltosos (IDS) e carbono orgânico total (COT) ou, como a matéria orgânica está 

majoritariamente dissolvida no meio aquoso, carbono orgânico dissolvido (COD). 
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Tabela 4 - Padrões aceitáveis de qualidade da água de alimentação para sistemas de osmose inversa (Adaptado 

de Amta (2007). 

Parâmetros Valores máximos recomendáveis 

Turbidez 0,5 NTU 

COD 2 mgL 

IDS 3 

 

O IDS ou índice de densidade de sedimentos, é utilizado como principal indicador da 

qualidade da água de alimentação do sistema de membranas (RIVEROL; PILIPOVIK, 2011; 

BAKER, 2012; WEI; HUANG; WEN, 2012). O IDS afere a presença de compostos 

inorgânicos como sílica (areia), sais de sulfatos e outros incrustantes com estrutura semelhante 

à sílica, atestando a necessidade ou não de pré-tratamento da água de alimentação antes do 

PSM (BAKER, 2012). Um índice alto de IDS indica futuros problemas com incrustações, 

principalmente para sistemas com membranas de osmose inversa (KRAEMER, 2009; 

BAKER, 2012; CRITTENDEN et al., 2012). Kraemer (2009) cita que existe uma boa 

correlação entre IDS e a presença de colóides em membranas de OI (Tabela 5). Muitos 

fabricantes de membranas recomendam valores de IDS menor do que 5 para a água de 

alimentação de sistemas de osmose inversa, sendo desejável IDS menor do que 3 

(BONNÉLYE et al., 2008; ALHADIDI et al., 2011; BAKER, 2012). O IDS pode ser 

representado por unidade adimensional ou %/min (CORRAL et al., 2014). 

 

Tabela 5 - Faixas de valores de IDS e as prováveis condições de operação (Adaptado de Baker, 2012). 

Faixa de IDS Condição 

< 1 As membranas podem ser utilizadas por vários anos sem a presença de incrustações. 

1 – 3 As membranas podem ser utilizadas por vários meses entre etapas de limpeza. 

3 - 5 As incrustações por partículas podem ser um problema frequente. Necessidade de limpeza regular. 

> 5 Necessidade de pré-tratamento. 
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4. METODOLOGIA EXPERIMENTAL 

 

4.1 DESCRIÇÃO DA USINA ITAQUI 

 

A usina termelétrica Itaqui capta água do mar em uma zona portuária, através de 

bombas de sucção. A água é transportada por uma tubulação de 483 metros de comprimento 

até desaguar em uma “bacia de água captada” com altura de 15 metros de coluna d’água, em 

área aberta e localizada em região externa à usina termelétrica. Nesta bacia, recebe a adição de 

hipoclorito de sódio visando manter um teor de cloro residual de 2,0 mg/L até a entrada da 

etapa de tratamento físico-químico, garantindo a eliminação e inibição de atividade 

microbiológica nas tubulações e equipamentos. A Figura 22 apresenta um esquema da bacia 

de água captada, com destaque, na fotografia, da região onde ocorre a adição de hipoclorito de 

sódio.  

 

 

Figura 22 - Esquema da bacia de água captada do mar na usina termelétrica Itaqui. 

 

A água do mar é transferida através de uma tubulação de 4,5 km de extensão para o 

interior da usina. A estação de tratamento de água da usina possui 2510 m3/h de vazão máxima 
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de água captada, que é recebida em dois clarificadores com vazão nominal de 1255 m3/h, 

passando previamente por peneiras estáticas com abertura de 1,5 mm para remoção de 

particulado grosseiro (Figura 23). 

 

 

Figura 23 – Peneiras estáticas utilizadas em Itaqui. 
 

O atual sistema de tratamento de Itaqui não sofre adição de ácido ou base para ajuste 

de pH e é formado pela sequência expressa na Figura 24 e descritas a seguir: 

 

Figura 24 – Fluxograma do sistema de tratamento de água do mar em Itaqui 
 

A clarificação é composta por um sistema de coagulação, floculação e sedimentação, a 

fim de remover os sólidos suspensos. Em seguida, a água salina passa por filtração por 

gravidade em leito de areia, antracito e quartzo para a remoção de flocos residuais (25 µm de 

prorosidade nominal). Na sequência, são empregados filtros cartucho (5 µm de prorosidade 

nominal) para a remoção de particulados de granulometria reduzida, a fim de proteger as 
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membranas da osmose inversa, que remove a salinidade da água, além do polimento desta água 

em resina de leito misto, para gerar água de ultra pureza para o sistema de caldeiras. Abaixo é 

exposto detalhadamente cada etapa: 

• Coagulação com PAC nas faixas de 20 a 70 mg/L, utilizando-se em média 40 mg/L; 

• Floculação com polímero aniônico na faixa de 0,1 a 0,5 mg/L, utilizando-se em média 

0,489 mg/L; 

• Sedimentação em decantador com IDS15 médio igual a 6,30 (Figura 25); 

 

 

Figura 25 – Decantador utilizado em Itaqui 
 

• Filtros multimídia (camada de areia e antracito) pressurizado com vazão aproximada 

de 100 m³/h. O filtro multimídia é composto de camadas granulométricas de: quartzo 3,17-

6,35 mm, quartzo 6,35-12,7 mm, quartzo 12,7-19,5 mm, carvão antracito 1,0-1,4 mm e areia 

0,5-0,84 mm. A camada de quartzo possui altura de 150 mm de altura e densidade aparente de 

2 kg/dm³. A camada de antracito possui altura de 500 mm e densidade aparente de 1 kg/dm³. 

A areia possui altura de 500 mm e densidade aparente de 2 kg/dm³. Este processo objetiva a 

remoção de partículas de até 25 µm e gera água com IDS15 médio igual a 5,31 (Figura 26); 
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Figura 26 – Filtros multimídia utilizados em itaqui. 
 

• Filtros cartuchos com vazão aproximada de 30,8 m³/h, objetivando a remoção de 

partículas de até 5 µm. São 75 filtros cartucho de polipropileno, com diâmetro de 63,5 mm e 

comprimento igual a 762 mm. Este processo possui IDS15 médio igual a 5,50 (Figura 27); 

 

 

 

Figura 27 – Filtros cartucho utilizados em Itaqui. 
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• O atual sistema de dessalinização é por osmose inversa, sendo realizadas diversas 

trocas de módulos de filtro cartucho e membranas de OI ao longo do ano, em valores maiores 

do que os projetados, além do fato de carbono orgânico dissolvido alto relatado na água do 

mar, que contribui para o desenvolvimento de biofouling e troca de módulos de membranas. O 

sistema de osmose inversa é operado em dois passos: 1º passo (vazão de aproximadamente 134 

m³/h) operada a 55 bar com rejeição de 55,5% e 2º passo (vazão de aproximadamente 82 m³/h) 

operada a 15 bar com rejeição de 10%. O 1º passo é formado por 30 vasos de pressão com 6 

elementos por vasos, com diâmetro de 203,2 mm e comprimento de 1016 mm, garantindo uma 

área efetiva de membrana igual a 37,16 m2 (Figura 28). As membranas são de poliamida, 

fabricadas pela Filmtec, SW30HRLE-400i. O 2º passo é formado por 12 vasos de pressão com 

6 elementos por vasos, com diâmetro de 203,2 mm e comprimento de 1016 mm, garantindo 

uma área efetiva de membrana igual a 40,88 m2 (Figura 29). As membranas são de poliamida, 

fabricadas pela Filmtec, BW30HR-440i. Entre o 1º passo e o 2º passo existe um sistema de 

filtros cartucho como medida de contenção, caso haja falhas no 1º passo da osmose inversa. O 

ciclo de água e vapor da termelétrica possui uma demanda de água desmineralizada de 530 

m³/dia. 

 

 

Figura 28 - 1º passo da osmose inversa em Itaqui. 
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Figura 29 - 2º passo da osmose inversa em Itaqui. 
 

• Resina de leito misto para garantir o polimento do permeado do sistema de osmose 

inversa e assegurar condutividade de até 0,1 mS/cm e 10 ppb de sílica (Figura 30). 

 

 

Figura 30 – Coluna de troca ionica de leito misto utilizada em Itaqui. 
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O projeto atual da unidade industrial reporta parâmetros de operação aceitáveis para os 

processos de coagulação-floculação e filtro cartucho, demonstrados na Tabela 6. 

 

Tabela 6 – Requisistos de projeto de saída de água após cada processo em Itaqui. 

Processo Requisitos 

Coagulação-floculação 
Turbidez inferior a 5 NTU 

Alumínio inferior a 0,05 mg/L 

Filtro cartucho Turbidez inferior a 1 NTU 

 

Assim, inicialmente, a metodologia de trabalho foi definida de modo a investigar e 

identificar a torta depositada nos módulos de osmose inversa, além de uma nova proposta de 

pré-tratamento para OI. 

 

4.2 CARACTERIZAÇÃO DA TORTA DOS MÓDULOS DE OI  

 

A abertura dos módulos de membrana de OI é importante na identificação e 

caracterização dos componentes presentes na torta a fim de obter informações sobre possíves 

agentes causadores de entupimento no processo. Assim, coletou-se uma amostra da torta 

depositada na entrada nos módulos de OI de Itaqui (Figura 31).  

 

 

Figura 31 – Abertura dos módulos de OI de Itaqui. 
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A caracterização foi realizada por análise de fluorescência de raios – X (FRX), difração 

de raios-X (DRX) e microscopia eletrônica de varredura (MEV) com dispersão em energia 

(EDS). 

A análise de FRX foi realizada em Espectrômetro de Fluorescência de Raios - X 

(modelo S2 Ranger – Bruker), utilizando a técnica EQUA-Oxide. A espectrometria por 

fluorescência de raios-X (FRX) utiliza sinais de raios-X para excitar uma amostra, fazendo 

com que os elementos individuais presentes na amostra emitam seus raios-X característicos 

(fluorescentes), sendo detectados pelo aparelho que qualifica os elementos presentes em seus 

respectivos óxidos (SKOOG; HOLLER; NIEMAN, 2002). 

A análise de DRX foi realizada em Espectrômetro de Difração de Raios - X da Rigaku, 

modelo Miniflex II, com tubo de raios X de Cu e monocromador, para análise de estrutura 

cristalina. A difração de raios X é indicada para a determinação das fases cristalinas em uma 

amostra sólida. A maior parte dos sólidos possui átomos ordenados em planos cristalinos 

separados entre si por distâncias da mesma ordem de grandeza dos comprimentos de onda dos 

raios X. Ao se incidir um feixe de raios X em um cristal, o mesmo interage com os átomos 

presentes, originando o fenômeno de difração. Dentre as vantagens da técnica de difração de 

raios X para a caracterização de fases, destacam-se a simplicidade e rapidez do método, a 

confiabilidade dos resultados obtidos, a possibilidade de análise de materiais compostos por 

uma mistura de fases e uma análise quantitativa destas fases (SKOOG; HOLLER; NIEMAN, 

2002). 

A análise de microscopia eletrônica (MEV) representa a caracterização morfológica 

que permite avaliar a forma e estruturas presentes na amostra, assim como a presença de 

impurezas minerais (DEDAVID; GOMES; MACHADO, 2007). Os grãos da torta previamente 

macerados foram colocados sobre uma fita de carbono dupla face e levados ao aparelho de 

microscopia. O equipamento utilizado nesta análise foi o Microscópio JEOL JSM 6701 do 

Laboratório de Microscopia Eletrônica, do Departamento de Engenharia de Materiais (DEMa) 

da Pontífice Universidade Católica do Rio de Janeiro – PUC RJ. 

A Análise Elementar C : H : N é uma técnica para determinação das porcentagens de 

carbono, hidrogênio e nitrogênio em uma amostra. Seu princípio de funcionamento é o método 

de Pregl-Dumas, onde as amostras são sujeitas à combustão em uma atmosfera de oxigênio 

puro, e os gases resultantes dessa combustão são quantificados em um detector de 

condutividade térmica. Suas principais aplicações envolvem o estudo de amostras líquidas e 

sólidas, resultantes de sínteses orgânicas e formação de complexos, síntese de polímeros, 

amostras geológicas, ambientais e derivados de petróleo, entre outras. As amostras foram 
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submetidas a combustão a 1075 °C em analisador elementar (TRUSPECmicro, LECO) para 

obtenção da composição elementar em CHN (%). Hélio foi utilizado como gás de arraste. 

Carbono, hidrogênio e nitrogênio presentes na amostra foram convertidos a CO2, H2O e N2, e 

quantificados em células de infravermelho (CO2 e H2O) e célula de condutividade térmica 

(N2). Acetanilida (C=71,09%; N=10,36%; H=6,71%) foi utilizada como padrão para a curva 

de calibração. 

 

4.3 PROPOSTA DE TRATAMENTOS ESTUDADOS 

 

Baseado no atual sistema encontrado em Itaqui, nos problemas relatados e na revisão 

de literatura, considerou-se os seguintes itens: 

• A água captada possui turbidez elevada, o que impediria o tratamento direto por 

membranas, pois levaria ao fouling em reduzido tempo, inviabilizando esta tecnologia, devido 

aos custos com limpeza; 

• A água captada por possuir turbidez elevada assegura a continuidade do processo 

convencional de coagulação-floculação; no entanto, devem ser investigadas condições de 

dosagem mínimas de reagentes, a fim de evitar o acúmulo de alumínio residual no sistema pela 

dosagem de PAC; 

• Em virtude dos problemas citados pela empresa de troca frequente dos módulos de 

filtro cartucho e baseado na literatura do tema, propôs-se a troca do sistema de filtração 

multimídia e cartucho por um sistema de microfiltração submersa com carvão ativado em pó, 

assegurando a remoção de sólidos suspensos residuais como também de carbono orgânico 

dissolvido (COD). Assim, espera-se assegurar um permeado de saída do sistema de 

microfiltração com qualidade superior ao do atual sistema em Itaqui, garantindo uma água de 

alimentação de melhor qualidade para o sistema de osmose inversa. 

Assim, propôs-se um novo sistema de tratamento a ser estudado baseado nas 

considerações acima (Figura 32), que será comparado em escala laboratorial com o atual 

sistema de Itaqui. 
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Figura 32 – Fluxograma da proposta de tratamento. 

 

A metodologia a ser empregada é exposta em etapas, e contempla: Coleta de água do 

mar, clarificação da água captada, pré-tratamento para osmose inversa, desmineralização de 

água salina, através do fluxograma apresentado na Figura 33. 

 

 

Figura 33 – Propostas de tratamento estudadas. 
 

Etapa 1 – Coleta de água do mar: Levantamento de campo das unidades de captação, regime 

de marés, assim como distância do sítio de captação até a entrada da unidade de 

desmineralização e suas particularidades. Coleta de volume suficiente para execução de todos 

os ensaios posteriores. 
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Etapa 2 – Monitoramento das características das águas: Esta etapa incluirá análise química dos 

parâmetros simples de controle da qualidade da água de captação. Os parâmetros contemplados 

para esta etapa seriam as medidas de: pH, sólidos suspensos totais, sílica reativa, carbono 

orgânico dissolvido, turbidez, dureza, cloreto, salinidade, fosfato, entre outros. 

 

Etapa 3 – Clarificação: No caso da captação da água costeira existe a grande influência das 

marés e, portanto, deverão ser levadas em consideração as marés de sizígia e de quadratura, a 

fim de avaliar sua influência na dosagem de químicos. Após a caracterização da água de 

captação serão testados, em Jar Test, os parâmetros que influenciam na coagulação (pH, 

dosagem de coagulantes e polímeros), avaliando-se o coagulante policloreto de alumínio 

(PAC), juntamente com polímeros floculantes catiônicos e aniônicos. Nesta etapa será 

acompanhada como variável resposta a turbidez, pela rapidez de resultados. Serão selecionadas 

as concentrações ótimas de pH, dosagem de coagulante e floculante, e caracterizado o 

clarificado destas condições, assim como o IDS. 

 

Etapa 4 – Filtro de areia: Após a seleção das melhores dosagens de coagulante e polímero na 

etapa de clarificação, testes de filtração em leito de areia serão desenvolvidos avaliando-se o 

IDS na saída do filtro. Esta etapa visa reproduzir o atual sistema de tratamento na planta, 

formado por filtro multimídia e filtro cartucho. 

 

Etapa 5 – Microfiltração (MF) – Ensaios de microfiltração em placa plana serão realizados em 

equipamentos típicos de laboratório, a fim de avaliar a qualidade do permeado em comparação 

com o filtro de areia, servindo de subsídio ao posterior ensaio com MF submersa. 

 

Etapa 6 – Microfiltração submersa com carvão ativado em pó – Ensaios de microfiltração em 

membranas submersas serão realizados em equipamentos típicos de laboratório, a fim de 

avaliar a qualidade do permeado em comparação com o filtro de areia, além de se trabalhar 

com borbulhamento de ar e retrolavagem no sistema. 

 

Etapa 7 – Dessalinização por OI: Os testes de dessalinização serão realizados em sistemas de 

OI de escala de bancada, para avaliar a qualidade do permeado final frente ao pré-tratamento 

adotado, sem a adição de anti-incrustrantes, biocidas, anti-corrosivo, entre outros. 

 

Etapa 8 – Análise da viabilidade técnica e econômica. 
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4.3.1 COLETA DE ÁGUA DO MAR 

 

Em novembro de 2015, foram recebidas amostras oriundas da Usina Termelétrica 

Itaqui. Os volumes recebidos foram 150L da água de captação em maré baixa e alta dos dias 

27, 28 e 29 de outubro do respectivo ano. Estas amostras foram denominadas Amostra A e são 

discutidas na seção 5.2 deste trabalho, sendo utilizadas em todos os testes preliminares. As 

coletas de amostras de água de captação foram acompanhadas pela equipe de operação da área. 

A Figura 34 mostra o ponto de recebimento da água captada, próximo à área das peneiras 

estáticas, onde ocorre remoção de partículas sólidas. Este ponto é localizado no setor de pré-

tratamento da água. 

 

 
Figura 34 – Ponto de coleta das amostras de água captada do mar. 

 

Foram coletadas amostras de água salina em três dias distintos, obedecendo às 

variações da tábua de marés fornecidas pelo site oficial da Marinha do Brasil 

(https://www.marinha.mil.br/chm/tabuas-de-mare). Para cada um dos três dias de coleta, 

foram coletadas amostras em dois horários diferentes, correspondentes à maré alta e maré 

baixa, totalizando seis amostras distintas. A Tabela 7 apresenta, de forma resumida, as 

informações de coleta das amostras de água salina utilizadas neste estudo. 
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Tabela 7 – Cronograma de coletas 
Data da 

coleta 

Horário 

(hh:mm) 

Altura da maré alta 

(m) 

Horário 

(hh:mm) 

Altura da maré baixa 

(m) 

27/out 19:10 6,8 13:00 0 

28/out 07:40 6,8 13:47 -0,1 

29/out 08:20 6,8 14:26 0 

 

Em 27 de junho de 2017, realizou-se uma nova coleta de 600 litros da água de captação 

na maré alta do dia por volta das 10:00h. Estas amostras foram denominadas Amostra B e são 

discutidas na seção 5.3 deste trabalho, sendo utilizadas nos testes de adsorção e microfiltração 

submersa. De julho a outubro de 2017, também foram coletadas amostras semanais com 

variação de maré para caracterização de carbono orgânico dissolvido na água do mar. 

Para este estudo, todos os parâmetros referentes à caracterização das amostras, assim 

como o tratamento preliminar foram obtidos através de análises realizadas no Laboratório de 

Tratamento de Águas e Reuso de efluentes (LabTare), da Escola de Química – Universidade 

Federal do Rio de Janeiro – RJ. 

 

4.3.2 CARACTERIZAÇÃO DE ÁGUA DO MAR 

 

A Tabela 8 apresenta as metodologias utilizadas na caracterização das amostras 

recebidas, seguindo as metodologias de APHA (2012). Toda a série de sólidos (suspensos, 

dissolvidos, totais) foi determinada através de análise gravimétrica. A turbidez foi avaliada 

com o auxílio de um turbidímetro. Os parâmetros condutividade e pH foram determinados 

através de método potenciométrico, enquanto a análise de alcalinidade foi realizada através de 

método titulométrico. Os parâmetros cloro residual livre e total, cor, sílica reativa, demanda 

química de oxigênio (DQO) e alumínio foram obtidos com o auxílio de um espectrofotômetro 

modelo HACH DR 2800. A determinação de carbono orgânico dissolvido foi realizada 

utilizando-se um analisador de carbono modelo Vario TOC Cube da marca Elementar®. 

Análises de sódio, potássio, cálcio, magnésio, cloreto, sulfato e dureza total foram realizadas 

através de cromatografia líquida (930 Compact IC Flex 1). O parâmetro Óleos & Graxas foi 

determinado pela técnica de espectrometria na região de Infravermelho. O equipamento 

utilizado foi o Infracal TOG/TPH, modelo HATR-T, marca Wilks Enterprise. 
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Tabela 8 – Metodologias analíticas (APHA, 2012). 

Parâmetros Metodologias Limite de Detecção 

Sólidos 2540 1 mg/L 

Turbidez 2130 B 0,1 NTU 

Condutividade 2510 B 1 µS/cm 

pH 4500-H+ B 0,1 

Alcalinidade 2320 B 1 mg/L 

Cloro residual livre 4500-Cl- G 0,01 mg/L 

Cloro total 4500-Cl- G 0,01 mg/L 

Cor 2120 B 1 UC 

Sílica reativa 4500-SiO2 D 0,1 mg/L 

DQO 5220 B 1 mg/L 

Alumínio 3030 A 0,01 mg/L 

Carbono Orgânico Dissolvido 5310 A 0,010 mg/L 

Sódio 3500-Na 0,1 mg/L 

Potássio 3500-K 0,1 mg/L 

Cálcio 3500-Ca 0,1 mg/L 

Magnésio 3500-Mg 0,1 mg/L 

Cloreto 4500-Cl- D 0,1 mg/L 

Sulfato 4500-SO4
2- 0,1 mg/L 

Dureza total 2340 C 0,2 mg/L 

Óleos & Graxas 5520 0,1 mg/L 

 

4.3.3 COAGULAÇÃO-FLOCULAÇÃO 

 

Os processos de coagulação-floculação são utilizados para agregar colóides e partículas 

dissolvidas em flocos maiores, que podem ser removidos por processos de sedimentação ou 

flotação, dependendo das características dos flocos, sejam coesos ou grumosos, 

respectivamente (TCHOBANOGLOUS et al., 2016). 

Na coagulação, o objetivo é a desestabilização de colóides que se encontram em 

suspensão, proporcionando a colisão entre eles. Essa desestabilidade ocorre através da adição 

de produtos químicos denominados coagulantes. As substâncias normalmente utilizadas como 

coagulantes são: sulfato de alumínio, sulfato ferroso, cloreto férrico, sulfato férrico e aluminato 

de sódio. Produtos auxiliares também podem ser utilizados na coagulação, sendo os de uso 

mais comum denominados polieletrólitos ou polímeros, por apresentarem estrutura química 

polimérica. A floculação promove a aglomeração e compactação de colóides desestabilizados 
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na coagulação, formando os flocos, capazes de sedimentar. Esse processo é favorecido pela 

agitação suave, que facilita o contato entre os flocos. 

O cloreto férrico (FeCl3) é comumente relacionado como coagulante na maioria dos 

estudos para a água do mar (BONNELYE et al., 2004; YANG; KIM, 2009; VOUTCHKOV, 

2010; TABATABAI; SCHIPPERS; KENNEDY, 2014), mas o ferro residual poderia causar 

muito perigo às usinas termelétricas. A água usada para caldeiras a vapor não deve conter ferro 

residual, pois a presença de hidrogênio e oxigênio causa corrosão. 

Os testes de coagulação foram realizados apenas com o coagulante Policloreto de 

Alumínio (PAC) (Al2O3 – 18% m/m, Marca Quilmis) por ser o utilizado na unidade industrial 

de Itaqui e por trazer a grande vantagem de não consumir alcalinidade do meio quando 

adicionado na água e, consequentemente, provocar pouca variação no pH. Para avaliar as 

condições de coagulação/floculação/sedimentação, testes foram conduzidos em equipamento 

Jar Test, conforme a Figura 35. 

 

 

Figura 35 – Equipamento utilizado nos ensaios de Jar Test. 
 

Os ensaios de Jar test foram realizados a partir dos dados de projeto fornecidos pela 

Eneva, com reprodução das condições operacionais do clarificador em relação aos tempos de 

agitação rápida e lenta e às velocidades de agitação rápida e lenta. A partir de testes 

preliminares, procurou-se trabalhar com concentrações de coagulante de 20, 30, 40, 50, 60 e 

70 mg/L, assim como variando as concentrações de polímero floculante de 0,1, 0,2 e 0,3 mg/L 

para a amostra A. Para a amostra B, procurou-se trabalhar com concentrações de coagulante 

de 10, 20, 30, 40, 50 e 60 mg/L, assim como variando as concentrações de polímero floculante 

de 0,1 até 0,5 mg/L. Foram avaliados os seguintes parâmetros: Influência do pH para 

coagulação, com varredura de diferentes faixas de pH; Diferentes concentrações de coagulante 

PAC (Al2O3 – 18% m/m); Clarificação com polímeros auxiliares de floculação. 
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4.3.3.1 Influência do pH na coagulação 

 

Inicialmente, foram realizadas as medidas de pH e turbidez das amostras brutas (antes 

do ensaio de clarificação). Após a adição de PAC na concentração de 60 mg/L para a amostra 

A e adição de PAC na concentração de 40 mg/L para a amostra B, o pH das amostras foi 

corrigido para valores na faixa de 5,0 a 10,0, utilizando ácido sulfúrico 1N e solução de 

hidróxido de sódio 10 %. Os ensaios foram realizados nas condições de operação do Jar Test 

apresentadas na Tabela 9. A coagulação foi avaliada através das medidas de turbidez da 

amostra clarificada, cuja meta era atingir valores de turbidez inferiores a 5 NTU, informado 

pela própria empresa como dado de projeto. Os ensaios foram realizados em triplicata. 

 

Tabela 9 – Parâmetros utilizados nos ensaios de Jar Test.  

Parâmetros Valores 

Volume de amostra 500 mL 

Velocidade de agitação rápida 100 rpm 

Tempo de agitação rápida 1 min 

Velocidade de agitação lenta 40 rpm 

Tempo de agitação lenta 15 min 

Tempo de sedimentação 20 min 

 

4.3.3.2 Definição da concentração de PAC 

 

Foram testadas dosagens de PAC em pH natural das amostras variando-se a 

concentração de 20 a 70 mg/L para a amostra A, a fim de obter menores valores de turbidez, 

atentando ao fato de que concentrações de turbidez abaixo de 5 NTU são requeridas para a 

planta. Para a amostra B, procurou-se trabalhar com concentrações de coagulante de 10, 20, 

30, 40, 50 e 60 mg/L visando verificar os resultados com menores dosagens de PAC. Os 

ensaios foram realizados em triplicata. 

 

4.3.3.3 Clarificação com polímeros auxiliares de floculação 

 

Tendo em vista a influência das características da água a ser tratada na dosagem de 

coagulante a ser aplicada, foram conduzidos estudos adicionais para a determinação da 

aplicação ótima de produtos auxiliares de coagulação/floculação, em conjunto com o 

coagulante primário. Pode-se sugerir a utilização de polímeros auxiliares para floculação, a 
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fim de aumentar a eficiência do processo, avaliando-se sua turbidez ao fim do Jar test. Assim, 

realizaram-se testes preliminares com os polímeros descritos na Tabela 10, que são 

recomendados pelos fabricantes de membranas de osmose inversa, variando sua concentração 

de 0,1 a 0,3 mg/L para a amostra A. Para a amostra B, procurou-se trabalhar com concentrações 

de polímero floculante aniônico Nalclear 8173 de 0,1 até 0,5 mg/L. 

 

Tabela 10 – Polímeros floculantes. 

Polímeros 

Aniônico 
Nalclear 8173 

Magnafloc LT27 

Catiônico Nalco 8110 pulv 

 

4.3.4 ÍNDICE DE DENSIDADE DE SEDIMENTOS (IDS) 

 

Índice de Densidade de Sedimentos (IDS) é o ensaio mais utilizado para avaliar o 

potencial de incrustação de uma membrana. É uma medida empírica estabelecida pela norma 

ASTM D4189-07. Quanto menor o valor de IDS, menor é o potencial para a incrustação de 

uma membrana pelos sólidos em suspensão. A amostra é filtrada a uma pressão de 30 psi em 

um sistema de microfiltração equipado com filtros de 0,45 µm de porosidade e diâmetro de 47 

mm (Figura 36). Os ensaios foram realizados em triplicata. 

 

 

Figura 36 - Equipamento utilizado para a determinação de IDS. 

 

O cálculo de IDS é realizado em três intervalos de tempo: o primeiro intervalo (Ti) é o 

tempo requerido para a coleta de 500 mL de permeado. O segundo intervalo de tempo (Tt) varia 
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de acordo com o teste de IDS desejado, existem padronizados três tempos: 5, 10 e 15 minutos, 

intervalos de tempo entre o término da coleta dos primeiros 500 mL de permeado e o início da 

coleta da segunda amostra de 500 mL de permeado. E o terceiro intervalo (Tf) é o tempo 

necessário para a coleta dos últimos 500 mL de permeado. O tempo padrão, mais utilizado para 

o Tt é 15 minutos. O IDS é determinado através da Equação 15. 

 

IDS = 100 * (1 – Ti / Tf) / Tt           (15) 

       

Onde: 

IDS = Índice de Densidade de Sedimentos; 

Tt = tempo entre as duas coletas de 500 mL (5, 10 ou 15 minutos); 

Ti = tempo inicial necessário para recolher a amostra de 500 mL; 

Tf = Tempo necessário para coletar a amostra de 500 mL após o tempo Tt (normalmente depois 

de 15 minutos). 

 

4.3.5 FILTRO DE AREIA 

 

Após a caracterização, as amostras foram filtradas em coluna de areia com 

granulometria média no valor de 1,00 mm, utilizando bomba peristáltica com vazão de operação 

de 0,1 L/min, diâmetro do leito de 2,8 cm e altura de 57 cm (Figura 37). Os ensaios foram 

realizados em triplicata. 

 

 

Figura 37 - Filtro de areia. 
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4.3.6 MICROFILTRAÇÃO 

 

Realizou-se microfiltração com a membrana de placa plana MFKTM-618 (Koch) com 

porosidade de 0,1 µm a 1 bar. Realizou-se o ensaio com amostras após seleção das melhores 

condições de coagulação-floculação. Este ensaio teve o objetivo de avaliar a qualidade do 

permeado em comparação com o processo de filtração em areia. A Figura 38 mostra o sistema 

de microfiltração utilizado nos ensaios de permeação. Este consistia de um tanque de 

alimentação com a capacidade de 5L, retificador de corrente, rotâmetro, manômetro, 

termômetro, indicador de vazão e bomba de engrenagem. Os ensaios foram realizados em 

triplicata. 

 

 

Figura 38 – Aparelho utilizado nos ensaios de microfiltração. 

 

4.3.7 OSMOSE INVERSA 

 

Realizou-se o ensaio de osmose inversa com a membrana BW30-4040 (Dow) a 38 bar 

sob fluxo cruzado e com taxa de recuperação de 50 %. Realizou-se o ensaio com amostras após 

seleção das melhores condições de coagulação-floculação e filtração em areia. Realizou-se o 
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ensaio novamente com amostras após seleção das melhores condições de coagulação-

floculação e microfiltração. 

A Figura 39 mostra o sistema de osmose inversa utilizado nos ensaios de permeação. 

Este consistia de um tanque de alimentação com a capacidade de 10 L, com capacidade de 

operação até 40 bar. Os ensaios foram realizados em triplicata. 

 

 

Figura 39 – Aparelho utilizado nos ensaios de osmose inversa. 

 

4.3.8 CARACTERIZAÇÃO DO CARVÃO ATIVADO EM PÓ 

 

Antes de iniciar os testes com o sistema de separação por membranas, foram 

investigados dois carvões diferentes (Carbomafra e Norit) cujos dados de origem e fabricação 

são mostrados nas Tabelas 11, 12 e 13.  

 

Tabela 11 - Dados de origem e fabricação dos carvões ativados em pó usados. 

Carvão ativado em pó Origem Fabricação 

Carbomafra C 117 Vegetal Nacional 

Norit SAE Super Betuminosa Importado 
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Tabela 12 – Dados técnicos do Carbomafra C 117. 

Parâmetros Valores 

Número de Iodo (mg I2 / g C.A.) mínimo de 700 

Cinzas (%) 5,4 

Umidade (%) 5,5 

Carbono (%) 89,1 

pH 5 a 7 

 

Tabela 13 – Dados técnicos do Norit SAE Super. 

Parâmetros Valores 

Número de Iodo (mg I2 / g C.A.) 1050 

Densidade aparente (Kg/m3) 425 

pH Alcalino 

 

Ensaios de caracterização foram realizados com o objetivo de conhecer e investigar as 

características texturais e morfológicas dos carvões utilizados, assim como buscar relações que 

permitam explicar o desempenho resultante na aplicação destes adsorventes no tratamento da 

água do mar. A Tabela 14 enumera as análises realizadas, assim como o equipamento e o local 

onde foram realizadas. 

 

Tabela 14 – Análises de Caracterização Textural realizadas para os Carvões A e B utilizados nos ensaios. 

Análises Descrição Equipamento / Localização 

Área 

superficial 

BET 

Medida da capacidade de 

adsorção gasosa para 

formação de uma camada 

monomolecular sobre a 

superfície do adsorvente 

ASAP 2000,Micrometrics / NUCAT (Núcleo de 

Catálise)(COPPE/UFRJ) 

MEV 

Caracterização textural que 

permite avaliar a forma e 

textura do adsorvente e 

presença de impurezas 

minerais. 

Microscópio de varredura Jeol 2000 FX, operando a 

200 kV, com um sistema EDX Noran e um módulo 

Asid para realizar mapeamento composicional / 

Laboratório Multiusuário de Microscopia Eletrônica e 

Microanálise (COPPE/UFRJ) 

TGA 

Monitora a variação da massa 

de uma amostra em função da 

temperatura ou do tempo em 

um ambiente de temperatura e 

atmosfera controladas  

Analisador Termogravimétrico TGA Q-500, TA 

Instruments / LAPIN1 (IMA/UFRJ) 

IR 

O espectrômetro de FTIR 

permite o microscópio de usar 

a espectroscopia 

infravermelha para fazer uma 

análise química da amostra 

Espectrômetro FTIR 3100 (Excalibur Series), Varian / 

LAPIN1 (IMA/UFRJ) 

 

 

https://pt.wikipedia.org/wiki/An%C3%A1lise_t%C3%A9rmica
https://pt.wikipedia.org/wiki/An%C3%A1lise_t%C3%A9rmica
https://pt.wikipedia.org/wiki/An%C3%A1lise_t%C3%A9rmica
https://pt.wikipedia.org/wiki/An%C3%A1lise_t%C3%A9rmica
https://pt.wikipedia.org/wiki/An%C3%A1lise_t%C3%A9rmica
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4.3.9 ADSORÇÃO DO CARVÃO ATIVADO EM PÓ 

 

Foram realizados experimentos para construção de isotermas de adsorção. As isotermas 

foram construídas com o uso de carvões ativados em pó das marcas Carbomafra e Norit, cujos 

dados de origem e fabricação são mostrados na Tabela 11. 

Um tratamento prévio de secagem em estufa a 100 ˚C durante 4 horas foi aplicado ao 

carvão ativado em pó (CAP). Nos experimentos foram utilizadas as concentrações de 100, 250, 

500, 750, 1000, 1250, 1500, 1750, 2000, 2500, 3000, 4000, 5000 e 6000 mg/L de carvão ativado 

em pó. As concentrações de carvão ativado foram definidas baseando-se nos estudos anteriores 

realizados por Jeong, Nguyen e Vigneswaran (2011) e Jeong et al. (2012). 

Em erlenmeyers com capacidade de 250 mL foram adicionados 100 mL de água após 

processo de clarificação e a massa de carvão ativado para obtenção da concentração desejada. 

Amostras de controle, que é aquela sem adição de CAP, foram usadas em cada ensaio de 

isoterma a fim de verificar a atuação das diferentes concentrações de carvão ativado em pó, sem 

interferência do processo. Foi utilizada amostra em branco, formada por água ultra-pura com 

cada concentração de CAP, a fim de avaliar se ocorreu dispersão de carbono orgânico do carvão 

ativado em pó. Em seguida, foram colocados em uma mesa agitadora (Shaker) sob agitação de 

150 rpm a uma temperatura de 25 ˚C, por um período de 2 horas. Com o término dos ensaios, 

as amostras permaneciam em repouso durante 20 minutos, centrifugava-se e o sobrenadante era 

filtrado com seringas acopladas a filtros-membranas de tamanho de poro de 0,45 µm para a 

remoção do carvão ativado em pó. As amostras filtradas foram analisadas por parâmetro de 

COD. Com os resultados dos parâmetros de COD medidos, foram construídas as isotermas de 

Langmuir (Equação 4, forma linearizada na Equação 5), Freundlich (Equação 7, forma 

linearizada na Equação 8) e Sips (Equação 9, forma linearizada na Equação 10).   

 

            (4) 

                       (5) 

              (7) 

            (8) 
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                        (9) 

        (10) 

 

4.3.10 CINÉTICA DO CARVÃO ATIVADO EM PÓ 

 

Nos ensaios para avaliar a cinética de adsorção de COD, foram escolhidas 3 

concentrações de carvão de acordo com os resultados das isotermas do item 4.3.9, onde 100 

mL de amostra clarificada foram transferidas para erlenmeyers de 250 mL contendo estas 

concentrações de carvão. Em seguida, foram colocados em uma mesa agitadora (Shaker) sob 

agitação de 150 rpm a uma temperatura de 25 ˚C, por um período de 6 horas e recolhidas em 

tempos diferentes ao longo do ensaio. Foi utilizada amostra em branco, formada por água ultra-

pura com CAP, a fim de avaliar se ocorreu dispersão de carbono orgânico do carvão ativado 

em pó. Com o término dos ensaios, as amostras permaneciam em repouso durante 20 minutos, 

centrifugava-se e o sobrenadante era filtrado com seringas acopladas a filtros-membranas de 

tamanho de poro de 0,45 µm para a remoção do carvão ativado em pó. As amostras filtradas 

foram analisadas para o parâmetro de COD. Com os resultados, observou-se seu ajuste ao 

modelo cinético de pseudo-segunda ordem (Equação 13, forma linearizada na Equação 14). 

 

              (13) 

            (14) 

 

4.3.11 MICROFILTRAÇÃO SUBMERSA 

 

O sistema de filtração utilizado neste trabalho foi o sistema de microfiltração com a 

configuração de módulos submersos, em que a membrana permanece imersa no tanque de 

alimentação com a amostra.   

As membranas de microfiltração do tipo fibra oca utilizadas neste trabalho para o 

tratamento da água do mar foram desenvolvidas no Laboratório de Separação por Membranas 
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– PAM/PEQ/COPPE. As membranas microporosas eram constituídas por poli (éter imida) - 

PEI (ULTEM®) polímero base e polivinilpirrolidona (PVP - Fluka Chemika Co.) como aditivo, 

com elevada densidade de poro superficial e característica hidrofílica, com porosidade de 0,4 

µm e rejeição de 99,99% de sólidos suspensos totais. A Figura 40 ilustra o feixe de membranas 

e o módulo de membranas utilizado neste trabalho com área efetiva de filtração de 0,012 m2. 

 

 

Figura 40 – Fotografia do feixe de membranas de fibra oca e do módulo de membranas utilizado. Elaboração 

própria. 

 

A unidade experimental de microfiltração submersa foi produzida pela indústria PAM 

Membranas Seletivas (Figura 41), e é constituída de uma cuba com capacidade para 5 L; bomba 

de vácuo (capaz de variar a pressão no sistema de – 1,0 a 2,0 bar) para bombeamento da amostra 

pelas membranas; sistema de aeração (compressor), injetando ar no tanque de alimentação; 

módulos de membrana polimérica de poli(éter imida) tipo fibra oca de Microfiltração (marca 

Pam Membranas); manovacuometro e rotâmetros (localizados no painel hidráulico do sistema); 

válvulas esfera e solenoide. 
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Figura 41 - Unidade Experimental de MF Submersa. Onde (1). Temporizador de retrolavagem; (2). Controlador 

de retrolavagem; (3). Controlador de aeração; (4).Rotâmetro para líquidos;(5). Rotâmetro para ar; (6). 

Manovacuometro; (7). Válvula esfera para coleta de amostra; (8). Válvula esfera para recirculação de amostra. 

(9) Tanque de alimentação (capacidade de 5 L). 

 

Para manter o carvão ativado suspenso dentro do tanque de alimentação e evitar 

formação de incrustações na membrana, um sistema de aeração foi acoplado. Além disso, o 

sistema possui a possibilidade de operação em modo retrolavagem, a fim de promover ciclos 

de limpeza na membrana.  

A operação do sistema começa pelo preenchimento do tanque de alimentação com a 

amostra, de forma que toda a superfície da membrana fique submersa. O segundo passo é 

verificar se as válvulas normalmente abertas (NA) e normalmente fechadas (NF) se encontram 

nas posições corretas para início da operação. Na sequência é ligado o compressor (nos ensaios 

realizados com sistema de aeração), a bomba de vácuo e também o equipamento de MF 

submersa, e então, o sistema começa a operar.  

As Figuras 42 e 43 mostram o fluxograma do sistema utilizado neste trabalho, ilustrando 

o funcionamento da operação em modo de filtração e de retrolavagem. O tipo de operação é 

determinado pela posição das válvulas solenoides, que são acionadas eletricamente por um 

temporizador. Para que o sistema opere a filtração, as válvulas solenoides mantém sua descrição 

nominal, sem atuação, isto é, as válvulas que têm descrição abertas permanecem abertas (NA) 

e as fechadas permanecem fechadas (NF). Assim, a amostra é recirculada, devido à sucção da 



108 

 

bomba B, e levada ao tanque T-2 que, ao encher, transborda no tanque T-1, promovendo 

recirculação. A recirculação tem o objetivo de aumentar o tempo de contato do carvão ativado 

com a amostra. Na retrolavagem, um sinal elétrico enviado pelo temporizador troca a posição 

das válvulas, as válvulas abertas se fecham e as válvulas fechadas se abrem, invertendo o fluxo. 

Isso faz com que o permeado volte para o módulo para remover os sólidos da superfície da 

membrana.  

 

 

Figura 42 - Diagrama simplificado do processo de microfiltração operando a permeação. T-1 é o tanque de 

alimentação, T-2 é o bécher para coleta de permeado, C é o compressor, B é a bomba de diafragma, VS-1, VS-2, 

VS-3 e VS-4 são as válvulas solenoides, R é o rotâmetro e MV é o manovacuômetro. Adaptado de Piombini 

(2015) e Torres (2015). 
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Figura 43 - Diagrama simplificado do processo de microfiltração operando a retrolavagem. T-1 é o tanque de 

alimentação, T-2 é o bécher para coleta de permeado, C é o compressor, B é a bomba de diafragma, VS-1, VS-2, 

VS-3 e VS-4 são as válvulas solenoides, R é o rotâmetro e MV é o manovacuômetro. Adaptado de Piombini 

(2015) e Torres (2015). 

 

Na Tabela 15 estão descritos os equipamentos com suas respectivas siglas do fluxograma 

e especificações. 

 

Tabela 15 – Descrição dos equipamentos de microfiltração submersa 

Equipamento Sigla Especificação 

Tanque de alimentação T-1 5 L 

Bécher para coleta de permeado T-2 500 mL 

Compressor C Modelo Biomec, NPT 1/4" 

Bomba diafragma B Modelo Flojet (LF112421F); 2,8 bar; 3,8 L/min 

Válvulas solenóides 
VS-1, VS-2, 

VS-3 e VS-4 
Modelo Danfoss; NPT 1/2" 

Manovacuometro MV Modelo Farmabrás; -1 a 2 bar 

 

As medidas de fluxo de permeado foram realizadas com o auxílio de uma proveta, em 

que se coletava um determinado volume de permeado durante um minuto, obtendo-se a vazão. 

A razão entre a vazão e a área da membrana resulta no valor do fluxo. 
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4.3.11.1 Permeabilidade hidráulica 

 

Os módulos de membranas submersas foram compactados com água destilada e 

deionizada. Para o teste de compactação, as membranas são submetidas a uma diferença de 

pressão e, em intervalos de tempo pré-definidos, a diminuição da vazão ou de fluxo de 

permeado é acompanhada até que atinja um valor constante.   

 Após procedimento de compactação, a permeabilidade hidráulica da membrana foi 

mensurada. Essa medida é obtida submetendo a membrana a diferentes pressões e medindo-se 

o fluxo de água pura correspondente. Os valores obtidos para o fluxo permeado, expressos em 

L/h.m2, são representados graficamente em função da diferença de pressão utilizada. O 

coeficiente angular da reta ajustada aos pontos experimentais descreve a permeabilidade 

hidráulica da membrana, expressa em L/h.m2.bar.   

Foram realizados testes em sistema de microfiltração submersa avaliando a 

permeabilidade da água pura e amostra clarificada. Os testes de permeabilidade hidráulica 

foram realizados a pressões variando de - 0,2 a - 0,8 bar. Assim, 4,5 L de amostra foram 

adicionados ao tanque de alimentação para a realização das medidas de fluxo. 

 

4.3.11.2 Parâmetros operacionais 

 

A fim de avaliar os efeitos causados pela retrolavagem, pelo gradiente de pressão e pela 

aeração sobre o fluxo de permeado, foram realizados testes de permeação com a amostra, sem 

carvão ativado. A fim de facilitar o entendimento dos termos apresentados na seção dos 

resultados, fica convencionado, daqui por diante, a seguinte terminologia referente à 

retrolavagem x/y, onde x representa minutos de permeação e y representa segundos de 

retrolavagem.  

Segundo Mororó (2013), maiores valores de fluxo de permeado foram obtidos com um 

ciclo de retrolavagem de 3/6, comparado a um ciclo de 15/15, evidenciando que intervalos de 

tempo menores de permeação auxiliam no aumento do fluxo. As medidas de fluxo de permeado 

eram realizadas sempre antes e após ocorrer a retrolavagem. Com base nos resultados de 

Mororó (2013) e nas limitações de tempo para coletar amostras antes e após a retrolavagem, foi 

avaliado apenas um ciclo de retrolavagem de 8/10.  
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4.3.11.3 Plaejamento experimental 

 

Para analisar os resultados experimentais, realizou-se um planejamento experimental 

fatorial da ordem 23 com ponto central (Tabela 16). Este planejamento fatorial a três níveis foi 

escolhido, pois permite avaliar o efeito das três variáveis independentes (pressão, aeração e 

concentração de carvão ativado) sobre a variável de resposta ou dependente (carbono orgânico 

dissolvido). O planejamento resultou em 11 experimentos, sendo que os 3 últimos seriam 

triplicatas do ponto central, de onde será calculado o erro.  

 

Tabela 16 – Planejamento experimental 23 com ponto central. 

  Pressão (bar) Aeração (L/h) Concentração de carvão ativado (g/L) 

Nível 

1 -0,4 50 2 

0 -0,3 30 1,5 

-1 -0,2 10 1 

 

Avaliaram-se os resultados de análise de variância com o programa Statistica 8 

(StatSoft), seguindo os critérios de significância presentes na Tabela 17. 

 

Tabela 17 - Interpretações para os valores p obtidos nos testes de hipóteses (Fonte: CALADO; 

MONTGOMERY, 2003). 

Valores de p Significado estatístico 

p < 0,01 Grande importância 

0,01 < p < 0,05 Importante 

p > 0,05 Pouco importante  

 

As variáveis independentes foram selecionadas a partir das pesquisas realizadas nas 

referências bibliográficas. O critério para as escolhas dos níveis inferior e superior de pressão 

foi baseado nos trabalhos de Castaing et al. (2010), Castaing et al. (2011), Mororó (2013), 

Piombini (2015) e Torres (2015), que operaram sistemas de MF submersa em pressões de -0,3 

e -0,4 bar. As vazões de aeração foram baseadas nos trabalhos de Mororó (2013) que observou 

que aeração constante fornece menores quedas de fluxo permeado; Piombini (2015) e Torres 

(2015) trabalharam com vazão de aeração de 20 l/h, que era o máximo de aeração registrado 

pelo rotâmetro utilizado. No rotâmetro atual, pode-se obter leituras maiores, assim, procurou-

se aumentar as faixas de vazões de aeração estudadas, garantindo também a suspensão de todo 

carvão ativado.  

Assim, 4,5 L de amostra foram adicionados ao tanque de alimentação para a realização 

das medidas de fluxo. Em intervalos de tempo de 1 h eram coletadas amostras de permeado 
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para avaliar COD. As medidas de fluxo de permeado eram realizadas sempre antes e após 

ocorrer a retrolavagem. Os experimentos eram realizados em triplicata e finalizados quando o 

parâmetro COD permanecia com valores constantes. 

A limpeza das membranas é vital para a operação de separação por membranas. Ao 

longo da microfiltração o fluxo de permeado declina devido aos processos de deposição sobre 

a superfície das membranas. Existem diversas técnicas de limpeza tanto químicas quanto 

físicas/mecânicas. Neste estudo, foi realizada a retrolavagem como técnica mecânica ao longo 

dos ensaios. Na retrolavagem, a vazão aplicada foi maior do que o valor da vazão de 

alimentação. Este aumento da vazão é observado pela diferença de pressão aplicada ao sistema 

que vai de -0,4 bar até cerca de 2,0 bar quando a retrolavagem é ativada pelo dispositivo 

automático. A duração da retrolavagem utilizada nos ensaios foi de 10 segundos em intervalos 

de 8 minutos de microfiltração. O sistema era retrolavado com água ultra pura e utilizava-se 

também aeração para limpeza. Ao final de cada limpeza a permeabilidade à água destilada e 

deionizada foi medida para recomeço de novos testes. 

Após a realização de cada experimento, as membranas eram imersas em solução 1% de 

azida de sódio para evitar formação de biofilme. Antes de iniciar os experimentos, as 

membranas eram lavadas com água corrente. 

 

4.3.12 OSMOSE INVERSA 

 

Realizou-se o ensaio de osmose inversa com a membrana BW30-4040 (Dow) a 38 bar 

sob fluxo cruzado e com taxa de recuperação de 50 %. Realizou-se o ensaio com amostras após o 

resultado e avaliação do planejamento experimental da microfiltração submersa com carvão 

ativado em pó. Avaliou-se o fluxo e qualidade do permeado, comparando com a outra rota de 

tratamento sem carvão ativado. 

 

4.4 LEVANTAMENTO DE CUSTOS 

 

Esta estimativa preliminar de custo de operação e implantação de uma unidade de pré-

tratamento de microfiltração submersa associada com carvão ativado em pó, considerou a 

substituição do atual sistema de filtros multimídias e cartuchos e considerou a rota que obteve 

a maior remoção de carbono orgânico dissolvido, baseando-se em estimativas econômicas 

estudadas por Reis (2014) e Torres (2015). Foi avaliado um sistema com capacidade de tratar 

uma vazão de 5760 m3/dia, volume médio de água que alimenta o sistema de osmose inversa 
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em Itaqui. 

Os custos considerados foram relacionados ao investimento inicial para a aquisição dos 

equipamentos necessários para a operação (Custo CAPEX), e os custos operacionais como a 

mão de obra para a operação das plantas, o consumo de energia, produtos químicos para a 

limpeza das membranas, a manutenção das unidades e troca de módulos de membrana (Custo 

OPEX) (TORRES, 2015). O custo de investimento fixo (CAPEX), considerando os 

equipamentos e os preços por m2 de membranas de microfiltração de fibra oca foram obtidos 

por estimativas feitas por fornecedores no mercado (sites de pesquisa de fornecedores 

utilizados: www.nei.com.br, www.mfrural.com.br, além das empresas Darcks Comércio e 

Serviços, Paumar, Conectubo e Conectudo) e de dados da literatura (REIS, 2014; TORRES, 

2015). Para calcular a área total da membrana necessária, baseou-se no estudo realizado em 

laboratório com tanque de 5L de amostra e área efetiva de permeação de 0,012 m².  
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5. RESULTADOS  

 

Neste capítulo seguem os resultos dos testes de caracterização da amostra pontual da 

torta de OI, da proposta de tratamento estudada e a estimativa de custos do tratamento 

selecionado ao fim dos ensaios.  

  

5.1 CARACTERIZAÇÃO DA TORTA DOS MÓDULOS DE OI  

  

  A análise de fluorescência de raios-x (FRX), realizada em triplicata, mostrou a presença 

majoritária de sílica e alumínio nas amostras de torta de OI. Outros elementos também foram 

identificados, porém em menor concentração percentual, como ferro, magnésio, potássio e 

enxofre. O espectro da análise de FRX é apresentado na Figura 44 e o percentual de cada 

elemento químico na amostra, na forma de seus respectivos óxidos, é apresentado na Tabela 

18. 

 

 

Figura 44 – Espectro da análise de FRX da torta de OI. 
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Tabela 18 - Principais elementos identificados na torta de OI por análise de FRX. 

Elementos Concentração (%) 

SiO2 55,7 

Al2O3 25,9 

Fe2O3 8,43 

MgO 4,51 

K2O 2,15 

SO3 1,01 

 

Como a água do mar de Itaqui possui baixa concentração de alumínio, a identificação 

de alumínio na amostra de torta do módulo de OI indica que está ocorrendo um acúmulo deste 

no processo de tratamento, que pode estar fortemente relacionado com a dosagem do agente 

coagulante de policloreto de alumínio, impactando na integridade da membrana de OI. 

Segundo Duan e Gregory (1996), o alumínio pode se associar à sílica dissolvida e 

precipitar como alumino-silicato na forma de hidróxidos. Os autores citam que a sílica 

dissolvida em águas naturais na presença de altas dosagens de sais de alumínio como agentes 

de coagulação pode promover a precipitação de compostos alumino-silicatos na etapa de 

coagulação. Estes precipitados também poderiam se formar no sistema de OI, o que é 

corroborado pelo difratograma na Figura 45, no qual se observa a presença de diferentes 

alumino-silicatos na amostra de torta da OI. Isto é um indicativo para o uso de menores 

concentrações de coagulante na etapa de clarificação da água do mar.  

 

 

Figura 45 – Difratograma da torta de OI. 
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A imagem da análise de MEV é apresentada na Figura 46. Observou-se com detalhes 

a morfologia superficial da amostra da torta. O carbono não foi detectado na área superficial 

da torta de lodo analisada, sendo visualizado somente a metalização em volta da amostra, 

conforme mostrado na Figura 46. Foram visualizados os elementos de enxofre, alumínio, 

magnésio e silício. 

 

 

Figura 46 - Imagem de MEV da torta retirada de um dos módulos de OI, com a representação em cores dos 

elementos químicos detectados. 
 

As análises complementares de EDS identificaram a presença de sílicio, alumínio, 

magnésio, oxigênio e enxofre, de acordo com a Figura 47, corroborando a Figura 46. A 

presença do pico de carbono é provavelmente proveniente do suporte utilizado para manipular 

a amostra durante a análise de EDS. Esses resultados mostram que a torta de filtro é composta 

majoritariamente de material inorgânico, sendo o alumínio e sílicio os principais componentes 

em sua superfície. 
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Figura 47 – Imagem da espectroscopia por energia dispersiva (EDS) da torta retirada de um dos módulos de OI. 
 

Os resultados apresentados pelo método de EDS indicam a presença de sílica e 

alumínio, confirmando os resultados encontrados em análises de DRX e FRX. Ambos os 

resultados sugerem que os elementos sílica e alumínio podem estar associados, sendo, 

provavelmente, responsáveis pelo fouling na membrana de OI.  

Foi realizada análise desta mesma amostra em um analisador C:H:N com padrão 

Acetanilida e os resultados estão dispostos na Tabela 19, indicando o baixo conteúdo de 

Hidrogênio e Nitrogênio na amostra e a não detecção de Carbono. 

 

Tabela 19 – Resultados de análise elementar C:H:N da torta do módulo de OI. 

Padrão utilizado para calibração Nitrogênio (%) Carbono (%) Hidrogênio (%) 

Acetanilida 

1,98 - 1,91 

1,94 - 1,98 

2,00 - 2,07 
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5.2 RESULTADOS DA AMOSTRA A 

 

5.2.1 CARACTERIZAÇÃO 

 

Os resultados da caracterização das amostras de água coletadas realizados em triplicata 

são apresentados na Tabela 19. Observou-se pouca variabilidade na grande maioria dos 

parâmetros analisados independente do dia e maré. Parâmetros mais influenciados pelo dia e 

maré são turbidez e sólidos, que exibem um comportamento semelhante entre eles.  

 

Tabela 20 – Caracterização das amostras. *D.P. = Desvio Padrão 

Parâmetros Unidade 

27/10/2015 28/10/2015 29/10/2015 

Maré Baixa Maré Alta Maré Alta Maré Baixa Maré Alta Maré Baixa 

Valores D. P. Valores D. P. Valores D. P. Valores D. P. Valores D. P. Valores D. P. 

Condutividade mS/cm 42,71 0,10 43,47 0,13 45,72 0,13 46,04 0,10 46,14 0,10 47,14 0,10 

Turbidez NTU 177 2 146 2 124 2 135 1 112 1 118 2 

Sílica Reativa mg/L 3,67 0,11 3,49 0,04 3,47 0,16 3,54 0,04 3,48 0,28 3,27 0,06 

Silício mg/L 5,1 0,1 4,2 0,1 3,7 0,1 4,7 0,1 5,4 0,1 4,5 0,1 

Cor aparente UC 641 4 511 7 288 6 235 3 188 3 211 3 

Cor real UC 54 7 43 4 24 2 60 10 48 2 60 1 

Salinidade % 35,6 0,2 35,5 0,3 35,1 0,6 31,2 0,9 33,8 0,6 34,3 0,2 

Cloro Livre mg/L 0,10 0 0,13 0,04 0,12 0 0,13 0,04 0,06 0 0,12 0 

Cloro Total mg/L 0,14 0,01 0,16 0,02 0,13 0,03 0,26 0,03 0,12 0,03 0,13 0,02 

DQO Total mg/L 24 3 31 2 28 2 24 2 21 1 33 0 

Alcalinidade mg/L 114,3 1,2 117 1,7 116,3 1,2 119,3 1,2 118,7 1,2 119,3 1,2 

Sólidos Totais mg/L 45811 2688 44731 3569 43008 1163 45556 1251 43059 866 51837 1130 

SST mg/L 680 29 558 48 317 28 328 38 236 29 269 3 

SDT mg/L 45131 2702 44173 4931 42691 1626 45228 1551 42822 866 51568 1130 

pH - 7,39 0,01 7,41 0,02 7,42 0,03 7,32 0,02 7,36 0,04 7,43 0,03 

COD mg/L 4,4 0,3 4,6 0,2 6,1 0,3 4,3 0,2 4,1 0,1 4,2 0,2 

Alumínio mg/L 0,020 0,001 0,021 0,001 0,023 0,001 0,020 0,002 0,021 0,002 0,020 0,001 

Sódio mg/L 10547 250 10520 220 10929 180 10803,5 198 10835 201 10898 179 

Potássio mg/L 413 32 399,5 30 441 32 418 25 412,5 31 431,5 20 

Cálcio mg/L 372,3 30,2 361,1 12,0 368,4 28,3 369,1 38,0 356,9 32,0 379,2 12,3 

Magnésio mg/L 1235,8 36,9 1217,1 58,0 1253,7 47,0 1264,0 14,7 1221,7 28,3 1296,6 40,0 

Cloreto mg/L 19717 136 19627 160 19430 314 19297 498 18737 322 18992 24 

Sulfato mg/L 2496,9 10 2351,8 80 1883,2 40 2402,1 20 1942,9 16 1941,5 31 

Dureza Total mg/L 6010,0 84,1 5905,0 75,0 6073,6 100,4 6117,8 144,8 5913,6 14,4 6277,1 108,4 

Óleos & Graxa mg/L 0,5 0 0,5 0 0,65 0,05 0,6 0,05 0,3 0 0,3 0 
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As Figuras 48, 49 e 50 apresentam a representação gráfica dos parâmetros de sólidos e 

turbidez nas amostras analisadas. Observa-se que não há grandes variações nos Sólidos 

Dissolvidos Totais (SDT), parâmetro que está relacionado com a presença de sais dissolvidos. 

Entretanto, verifica-se variações significativas nos parâmetros Sólidos Suspensos Totais (SST) 

e na Turbidez que estão relacionados com a presença de sólidos e partículas em suspensão. 

 

 

Figura 48 – Parâmetro de sólidos dissolvidos totais nas marés alta e baixa. 
 

 

Figura 49 – Parâmetro de sólidos suspensos totais nas marés alta e baixa. 
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Figura 50 – Parâmetro de turbidez nas marés alta e baixa. 

 

De acordo com Montakhab et al. (2010), o grau de turbidez na água bruta pode ser 

classificado em quatro classes: baixa turbidez (menos de 50 NTU), turbidez média (50-100 

NTU), alta turbidez (100-200 NTU) e turbidez muito alta (maior que 300 NTU). A 

caracterização indicou altos níveis de turbidez, o que é incomum para a água do mar, indicando 

a necessidade de pré-tratamento para osmose inversa. 

A incrustação de partículas geralmente refere-se a incrustações por partículas suspensas 

em água. As partículas constituem a fonte primária do total de sólidos suspensos (SST) e 

componentes de turbidez em uma análise da qualidade da água. Se não forem removidos no 

processo de pré-tratamento, a incrustação de partículas se acumulará no espaçador de 

alimentação e na superfície da membrana de OI. A incrustação é mais severa nos elementos do 

primeiro estágio da OI. Este tipo de incrustação é normalmente atenuada melhorando-se as 

etapas de coagulação / floculação / filtração no sistema de pré-tratamento (HENTHORNE; 

BOYSEN, 2015). 

 

5.2.2 COAGULAÇÃO-FLOCULAÇÃO 

 

5.2.2.1 Influência do pH na coagulação 

 

Os resultados de coagulação foram realizados em triplicata e são mostrados nas Figuras 

51, 52 e 53, nas quais a linha tracejada indica o valor máximo desejado de turbidez de 5 NTU. 

Foram realizados ensaios em triplicata para cada pH analisado e calculado a média e desvio 

padrão de três réplicas analisadas. As amostras dos dias 27 Maré Alta (Figura 51(b)) e 29 Maré 

Alta e Baixa (Figuras 53(a) e (b)) apresentaram turbidez abaixo de 5 NTU somente acima de 
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pH 7,0, enquanto as outras amostras em pH 5 já apresentavam resultados satisfatórios. Assim, 

optou-se por não realizar ajuste de pH nos futuros ensaios de Jar Test, devido a resultados 

satisfatórios com o pH da amostra bruta (variando de 7,32 a 7,43), além do fato da utilização 

de um dispersante em etapas posteriores da osmose inversa, cujo desempenho é prejudicado 

acima de pH 7,8. O pH final de todas as amostras analisadas foi inferior a 7,80. Durante o dia 

28/10/2015 ocorreu maré de sizígia, elevando o nível de água abruptamente e causando o 

revolvimento dos sólidos. 

A coagulação também é afetada por outros fatores como salinidade, carbono orgânico 

dissolvido, alcalinidade e temperatura da água tratada. Os coagulantes inorgânicos, como o 

sulfato ferroso, o cloreto férrico e o sulfato de alumínio são sais ácidos. Sua adição à água 

tratada resultará na diminuição do pH dessa água. Para compensar essa diminuição no pH, um 

agente alcalino deve ser adicionado (ALTAHER, 2012). Mas é verificado que o PAC não 

consome muita alcalinidade quando adicionado na água bruta e consequentemente causa pouca 

redução no pH. 
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(a) 

 

(b) 

Figura 51 – Turbidez final sob diferentes valores de pH em Jar test realizado com a amostra do dia 27/10/2015 – 

Maré Baixa (a) e Maré Alta (b) com dosagem de PAC de 60 mg/L. 
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(a) 

 

(b) 

Figura 52 – Turbidez final sob diferentes valores de pH em Jar test realizado com a amostra do dia 28/10/2015 – 

Maré Alta (a) e Maré Baixa (b) com dosagem de PAC de 60 mg/L. 
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(a) 

 

(b) 

Figura 53 – Turbidez final sob diferentes valores de pH em Jar test realizado com a amostra do dia 29/10/2015 – 

Maré Alta (a) e Maré Baixa (b) com dosagem de PAC de 60 mg/L. 
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5.2.2.2 Definição da concentração de PAC 

 

Muitos outros fatores podem influenciar no processo de coagulação, mas dois fatores 

são considerados os mais importantes por estarem associados diretamente as cargas superficiais 

dos sólidos suspensos e na eficiência de coagulação: a dose de coagulante e o pH da coagulação 

(ALTAHER, 2012). As Figuras 54, 55 e 56 ilustram graficamente os resultados encontrados 

variando a dosagem do PAC. Foram realizados ensaios em triplicata para cada amostra e 

calculado a média e desvio padrão de três réplicas analisadas. Observa-se, assim, que não é 

possível estabelecer uma relação direta entre o nível das marés e as menores concentrações de 

PAC, assim como relação direta com o valor de turbidez inicial, que variou de 112 NTU a 177 

NTU. Observa-se que dependendo do dia e da maré, houve grande variação da turbidez com a 

dosagem de apenas PAC. No entanto, os resultados mostram que a partir de uma dosagem de 

60 mg/L se consegue obter uma turbidez final menor do que 5 NTU para todos os casos 

analisados. As amostras do dia 28/10 independente da maré (Figura 55(a) e (b)), já atendem à 

expectativa de turbidez abaixo de 5 NTU, enquanto que a amostra do dia 29/10 maré baixa 

(Figura 56(b)) apenas não atende à exigência quando dosado PAC em concentração de 40 mg/L. 

Observa-se que com baixas doses de PAC, como 20 ou 30 mg/L, é possível obter valores 

de turbidez abaixo de 3,0. Todos os tipos de PAC possuem alta carga positiva e têm grande 

capacidade de neutralização de carga (ZHAO et al., 2010). No entanto, à medida que a dosagem 

de PAC aumenta, a turbidez aumenta indicando interrupção no fenômeno de desestabilização 

de cargas na solução (BAGHVAND et al., 2010).  

A falha em ajustar a concentração do coagulante pode levar a um conteúdo de metais 

residuais muito alto, assim como níveis reduzidos de qualidade do filtrado. O aumento da dose 

de coagulante pode levar a um aumento do custo operacional, aumentando a quantidade de lodo 

produzido e redução da alcalinidade (ALTAHER, 2012). 

Os coagulantes à base de alumínio ou ferro, que não formam flocos e não são solúveis, 

formarão pré-flocos que se ligam a qualquer superfície para neutralizar sua carga. Isso inclui 

filtros multimídia, filtros de cartucho e, finalmente, também as superfícies da membrana 

(CHESTERS et al., 2009). 
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(a) 

 

(b) 

Figura 54 – Avaliação da concentração de PAC (mg/L) em Jar test realizado com a amostra do dia 27/10/2015 – 

Maré Baixa em pH 7,39 (a) e Maré Alta em pH 7,41 (b). 
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(a) 

 

(b) 

Figura 55 – Avaliação da concentração de PACl (mg/L) em Jar test realizado com a amostra do dia 28/10/2015 – 

Maré Alta em pH 7,42 (a) e Maré Baixa em pH 7,32 (b). 
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(a) 

 

(b) 

Figura 56 – Avaliação da concentração de PACl (mg/L) em Jar test realizado com a amostra do dia 29/10/2015 – 

Maré Alta em pH 7,36 (a) e Maré Baixa em pH 7,43 (b). 
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5.2.2.3 Clarificação com polímeros auxiliares de floculação 

 

A partir dos resultados apresentados, pode-se sugerir a utilização de polímeros 

auxiliares para floculação, a fim de aumentar a eficiência do processo de clarificação, 

avaliando-se sua turbidez ao fim do Jar test. Assim, realizaram-se testes preliminares com 

polímeros, variando sua concentração de 0,1 a 0,3 mg/L. Os resultados são apresentados nas 

Figuras 57 a 62, para todas as amostras, onde observa-se o melhor desempenho para o polímero 

Nalclear 8173. O uso de polímeros aniônicos pôde contrabalançar a carga positiva residual 

advinda do coagulante a base de Alumínio, resultando em baixa turbidez em alguns casos 

(ZHAO et al., 2010). 

Analisando o conjunto de resultados das Figuras 57 a 62, referentes aos dias e marés, 

em todas as marés e dias, o polímero que apresentou melhor desempenho foi o Nalclear 8173. 

Observa-se que com a adição do polímero, a dosagem de PAC necessária reduz 

significativamente para atingir uma Turbidez final de 5 NTU, mostrando que 20 mg/L de PAC 

já são suficientes.  

Como o Nalclear 8173 é um polímero aniônico de alta carga negativa, poderia balancear 

as cargas positivas do coagulante a base de Alumínio, resultando em baixa turbidez e flocos 

mais estáveis (ZHAO et al., 2010). 
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(b) 

 

(c) 

Figura 57 – Jar test realizados no pH natural, com a amostra do dia 27/10/2015 – Maré Baixa – na presença de 

polímeros Nalclear 8173 (aniônico)(a), Magnafloc LT27 (aniônico)(b) e Nalco 8110 (catiônico)(c). 
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(c) 

Figura 58 – Jar test realizados no pH natural, com a amostra do dia 27/10/2015 – Maré Alta – na presença de 

polímeros Nalclear 8173 (aniônico) (a), Magnafloc LT27 (aniônico) (b) e Nalco 8110 (catiônico) (c). 
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(b) 

 

(c) 

Figura 59 – Jar test realizados no pH natural, com a amostra do dia 28/10/2015 – Maré Alta – na presença de 

polímeros Nalclear 8173 (aniônico)(a), Magnafloc LT27 (aniônico)(b) e Nalco 8110 (catiônico)(c). 
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(c) 

Figura 60 – Jar test realizados no pH natural, com a amostra do dia 28/10/2015 – Maré Baixa – na presença de 

polímeros Nalclear 8173 (aniônico) (a), Magnafloc LT27 (aniônico) (b) e Nalco 8110 (catiônico) (c). 
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(b) 

 

(c) 

Figura 61 – Jar test realizados no pH natural, com a amostra do dia 29/10/2015 – Maré Alta – na presença de 

polímeros Nalclear 8173 (aniônico)(a), Magnafloc LT27 (aniônico)(b) e Nalco 8110 (catiônico)(c). 
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(c) 

Figura 62 – Jar test realizados no pH natural, com a amostra do dia 29/10/2015 – Maré Alta – na presença de 

polímeros Nalclear 8173 (aniônico) (a), Magnafloc LT27 (aniônico) (b) e Nalco 8110 (catiônico) (c). 

 

Na Tabela 21 são apresentados os melhores resultados de dosagens de PAC, polímero 

Nalclear 8173 e de turbidez. Observa-se alta eficiência (> 95%) na redução da turbidez para 

valores abaixo de 5 NTU. 

 

Tabela 21 - Condições experimentais selecionadas. 

Condição Data Maré 
PAC 

(mg/L) 

Nalclear 8173 

(mg/L) 

Turbidez 

(NTU) 

Desvio 

Padrão 

1 
27/out 

Baixa 30 0,3 0,95 0,07 

2 Alta 30 0,3 0,99 0,03 

3 
28/out 

Alta 30 0,3 0,70 0,07 

4 Baixa 30 0,3 1,41 0,02 

5 
29/out 

Alta 30 0,1 0,68 0,04 

6 Baixa 40 0,3 0,81 0,01 
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5.2.3 ENSAIOS COM FILTRO DE AREIA 

 

Após a clarificação das amostras das condições experimentais apresentadas na Tabela 

21, foram realizados ensaios de caracterização, incluindo os ensaios de IDS e alumínio (Kit 

Hach 8326). As amostras clarificadas em ensaios de Jar Test e posteriormente filtradas em 

coluna de filtração com areia tiveram o IDS medido novamente, conforme o método ASTM 

D4189-07 utilizando tempo de ensaio de 15 min. Todos os ensaios foram realizados em 

triplicata. Os resultados da caracterização das amostras clarificadas de acordo com a Tabela 21 

e posteriormente filtradas são apresentados na Tabela 22. 

 

Tabela 22 - Caracterização comparativa entre as amostras de água de captação, água clarificada e água após filtro de areia. 

Condição 1 - 27/10 Maré Baixa 

Parâmetros Unidade 

Média dos Valores 

Água 

Captação 

Desvio 

Padrão 

Água 

Clarificada 

Desvio 

Padrão 

Água 

Filtrada 

Desvio 

Padrão 

Turbidez NTU 176,67 2 0,95 0,07 0,69 0,05 

Alumínio mg/L 0,02 0,001 0,024 0,002 0,024 0,002 

Cloro Livre mg/L 0,1 0 0 0 0 0 

Cloro Total mg/L 0,14 0,01 0,1 0 0,1 0 

Condutividade mS/cm 42,71 0,1 40,7 0,1 40,6 0,1 

Cloreto mg/L 19717 136 19000 200 18680 150 

Sulfato mg/L 2496,9 10 2401 25 2359 12 

pH - 7,39 0,01 7,2 0,1 7 0,1 

ST mg/L 45811 2688 42025 1000 41900 400 

SST mg/L 680 29 10 2 4 1 

IDS --- --- --- 5,04 0,1 4,83 0,02 

COD mg/L 4,4 0,3 2,38 0,1 2,30 0,05 

Condição 2 - 27/10 Maré Alta 

Parâmetros Unidade 

Média dos Valores 

Água 

Captação 

Desvio 

Padrão 

Água 

Clarificada 

Desvio 

Padrão 

Água 

Filtrada 

Desvio 

Padrão 

Turbidez NTU 146,33 2 0,99 0,03 0,62 0,02 

Alumínio mg/L 0,021 0,001 0,025 0 0,025 0 

Cloro Livre mg/L 0,13 0,04 0 0 0 0 

Cloro Total mg/L 0,16 0,02 0,1 0 0,1 0 

Condutividade mS/cm 43,47 0,13 41,41 0,05 41,35 0,06 

Cloreto mg/L 19627 160 19140 100 18980 40 

Sulfato mg/L 2351,8 80 2301 25 2249 20 
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pH - 7,41 0,02 7,19 0,04 7,1 0,02 

ST mg/L 44731 3569 42761 600 42710 400 

SST mg/L 558 48 8 1 4 0 

IDS --- --- --- 5,3 0,1 5 0,1 

COD mg/L 4,6 0,2 2,48 0,02 2,4 0 

Condição 3 - 28/10 Maré Alta 

Parâmetros Unidade 

Média dos Valores 

Água 

Captação 

Desvio 

Padrão 

Água 

Clarificada 

Desvio 

Padrão 

Água 

Filtrada 

Desvio 

Padrão 

Turbidez NTU 123,67 2 0,7 0,07 0,4 0,4 

Alumínio mg/L 0,023 0,001 0,027 0 0,027 0 

Cloro Livre mg/L 0,12 0 0 0 0 0 

Cloro Total mg/L 0,13 0,03 0,1 0 0,1 0 

Condutividade mS/cm 45,72 0,13 43,68 0,05 43,65 0 

Cloreto mg/L 19430 314 18916,2 80 18345,9 39 

Sulfato mg/L 1883,2 40 1863 20 1800 10 

pH - 7,42 0,03 7,12 0,02 7 0,1 

ST mg/L 43008 1163 41695 321 41670 230 

SST mg/L 317 28 6 0 2 0 

IDS --- --- --- 5 0,1 4,8 0,07 

COD mg/L 6,1 0,3 2,4 0 2,38 0 

Condição 4 – 28/10 Maré Baixa 

Parâmetros Unidade 

Média dos Valores 

Água 

Captação 

Desvio 

Padrão 

Água 

Clarificada 

Desvio 

Padrão 

Água 

Filtrada 

Desvio 

Padrão 

Turbidez NTU 135 1 1,41 0,02 0,82 0,02 

Alumínio mg/L 0,02 0,002 0,028 0 0,028 0 

Cloro Livre mg/L 0,13 0,04 0 0 0 0 

Cloro Total mg/L 0,26 0,03 0,1 0 0,1 0 

Condutividade mS/cm 46,04 0,1 43 0 43 0 

Cloreto mg/L 19297 498 18980 20 18500 12 

Sulfato mg/L 2402,1 20 2300 18 2258 20 

pH - 7,32 0,02 7,2 0,01 7,09 0,05 

ST mg/L 45556 1251 42698 300 42680 290 

SST mg/L 328 38 4 0 2 0 

IDS --- --- --- 4,58 0,05 4,27 0,03 

COD mg/L 4,3 0,2 2,1 0,1 2,1 0 

Condição 5 - 29/10 Maré Alta 

Parâmetros Unidade Média dos Valores 
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Água 

Captação 

Desvio 

Padrão 

Água 

Clarificada 

Desvio 

Padrão 

Água 

Filtrada 

Desvio 

Padrão 

Turbidez NTU 112 1 0,68 0,04 0,47 0,01 

Alumínio mg/L 0,021 0,002 0,028 0 0,027 0 

Cloro Livre mg/L 0,06 0 0 0 0 0 

Cloro Total mg/L 0,12 0,03 0,1 0 0,1 0 

Condutividade mS/cm 46,14 0,1 43 0 42,5 0,02 

Cloreto mg/L 18737 322 18340 100 18000 0 

Sulfato mg/L 1942,9 16 1899 15 1850,2 10 

pH - 7,36 0,04 7,2 0,03 7,11 0,01 

ST mg/L 43059 866 41626 200 41598 101 

SST mg/L 236 29 3 0 2 0 

IDS --- --- --- 4,28 0,01 4,27 0,02 

COD mg/L 4,1 0,1 1,94 0 1,88 0 

Condição 6 – 29/10 Maré Baixa 

Parâmetros Unidade 

Média dos Valores 

Água 

Captação 

Desvio 

Padrão 

Água 

Clarificada 

Desvio 

Padrão 

Água 

Filtrada 

Desvio 

Padrão 

Turbidez NTU 118,33 2 0,81 0,01 0,49 0,02 

Alumínio mg/L 0,02 0,001 0,029 0 0,028 0 

Cloro Livre mg/L 0,12 0 0 0 0 0 

Cloro Total mg/L 0,13 0,02 0,1 0 0,1 0 

Condutividade mS/cm 47,14 0,1 44,01 0,1 43,6 0,1 

Cloreto mg/L 18992 24 18512 10 18152 15 

Sulfato mg/L 1941,5 31 1902,1 10 1860,2 8 

pH - 7,41 0,03 7,24 0,01 7,12 0,02 

ST mg/L 51837 1130 44890 260 44800 250 

SST mg/L 269 3 6 0 2 0 

IDS --- --- --- 5,04 0,1 5 0,09 

COD mg/L 4,2 0,2 2,1 0 2,1 0 

 

De acordo com os resultados obtidos, pode-se concluir que para todas as concentrações 

de PACl adicionadas na clarificação das amostras, o valor de alumínio total nas amostras 

filtradas encontra-se abaixo do estabelecido em projeto (valor máximo de 0,05 mg/L). É 

importante controlar a concentração de alumínio residual para evitar incrustação na membrana 

de OI. Qualquer ferro ou alumínio solúvel na água de alimentação presente naturalmente ou 

devido ao excesso de dosagem de coagulante ou floculante irá oxidar para formar hidróxidos e 

óxidos de ferro e alumínio na superfície da membrana (CHESTERS et al., 2009). 
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O estudo das condições de coagulação poderia auxiliar no aprimoramento desse 

tratamento na termelétrica, evitando o uso excessivo de coagulante (CHESTERS et al., 2009). 

A coagulação-floculação obteve cerca de 99 % de redução de turbidez, 50% de redução 

de COD e 98% de redução de SST, valores citados por Fritzmann et al. (2007). Em todos os 

testes, o ST não foi significativamente influenciado porque a maior fração de sólidos está em 

forma dissolvida, corroborado por MATIN et al. (2011). Os parâmetros de condutividade, 

cloreto e sulfato não apresentaram redução significativa. Diminuir a turbidez para o menor 

limite possível pode ajudar a melhorar a qualidade da água introduzida na membrana 

(ALTAHER, 2012). Diretrizes para água de alimentação aceitável para OI recomendam 

turbidez abaixo de 0,5 NTU (VOUTCHKOV, 2010; BADRUZZAMAN et al., 2019). 

Em relação ao valor de Índice de Densidade de Sedimentos (IDS), os valores obtidos 

após clarificação e filtração em leito de areia, se encontram acima de 3 unidades (valor 

recomendado estabelecido em projeto para entrada da água clarificada nos módulos de osmose 

inversa – OI, embora seja tolerado até o valor de 5) (VIAL; DOUSSAU, 2003; BAKER, 2012). 

Este resultado permite inferir a necessidade de etapas complementares ou alternativas à filtração 

em areia para que ocorra a redução do valor de IDS para garantir a maior durabilidade das 

membranas de O.I. Assim, optou-se pelo estudo do processo de microfiltração em placa plana 

como possível processo substituto do processo de filtração em areia a fim de garantir uma maior 

qualidade de permeado e redução do IDS. 

 

5.2.4 ENSAIOS DE MICROFILTRAÇÃO 

 

Realizou-se o ensaio com amostra do dia 28/10 (Maré Alta e Baixa), após processo de 

coagulação-floculação, de acordo com a Tabela 21 (dosagem de PAC de 30 mg/L e Nalclear 

8173 0,3 mg/L), haja vista as características físico-químicas das amostras não apresentarem 

grande dispersão, e estas, possuírem menor e maior valor de turbidez, respectivamente. Todos 

os ensaios foram realizados em triplicata e com tempo de ensaio de 6 horas, assegurando a 

estabilização do fluxo permeado. A Tabela 23 mostra os resultados encontrados, onde se 

observa claramente uma redução maior dos parâmetros analisados quando comparados ao 

processo de filtração em areia ilustrado na Tabela 22, assegurando um permeado com melhor 

qualidade para uso como água de alimentação para o processo de osmose inversa, apresentando 

valor de IDS15 próximo de 3. 
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Tabela 23 – Caracterização comparativa entre as amostras de água de captação, água clarificada e água após 

microfiltração. 

28/10 Maré Alta 

Parâmetros Unidade 
Água 

Captação 

Desvio 

Padrão 

Água 

Clarificada 

Desvio 

Padrão 

Água 

Microfiltrada 

Desvio 

Padrão 

Turbidez NTU 123,67 2 0,7 0,07 0,33 0 

Alumínio mg/L 0,023 0,001 0,027 0 0,025 0 

Cloro Livre mg/L 0,12 0 0 0 0 0 

Cloro Total mg/L 0,13 0,03 0,1 0 0,1 0 

Condutividade mS/cm 45,72 0,13 43,68 0,05 41,98 0 

Cloreto mg/L 19430 314 18916,2 80 17056,2 19 

Sulfato mg/L 1883,2 40 1863 20 1612 10 

pH - 7,42 0,03 7,12 0,02 6,8 0,1 

ST mg/L 43008 1163 41695 321 36580 200 

SST mg/L 317 28 6 0 0 0 

COD mg/L 6,1 0,3 2,4 0 2,1 0,1 

IDS --- --- --- 5 0,1 3,1 0,1 

28/10 Maré Baixa 

Parâmetros Unidade 
Água 

Captação 

Desvio 

Padrão 

Água 

Clarificada 

Desvio 

Padrão 

Água 

Microfiltrada 

Desvio 

Padrão 

Turbidez NTU 135 1 1,41 0,02 0,44 0 

Alumínio mg/L 0,02 0,002 0,028 0 0,027 0 

Cloro Livre mg/L 0,13 0,04 0 0 0 0 

Cloro Total mg/L 0,26 0,03 0,1 0 0,1 0 

Condutividade mS/cm 46,04 0,1 43 0 41 0 

Cloreto mg/L 19297 498 18980 20 17100 32 

Sulfato mg/L 2402,1 20 2300 18 2009,1 20 

pH - 7,32 0,02 7,2 0,01 6,88 0,05 

ST mg/L 45556 1251 42698 300 35200 140 

SST mg/L 328 38 4 0 1 0 

COD mg/L 4,3 0,2 2,1 0,1 1,98 0 

IDS --- --- --- 4,58 0,05 2,98 0 

 

De acordo com os resultados da Tabela 23, a microfiltração de amostras de maré alta 

obteve fluxo de 90 L/m2.h.bar, enquanto as amostras de baixa maré obtiveram fluxo de 84 

L/m2.h.bar. Bonnélye et al. (2004) citam o aprimoramento do tratamento MF / UF, adicionando 

uma pré-coagulação ao sistema. Zhang et al. (2006b) estudaram o uso de ultrafiltração antes da 

osmose inversa para dessalinização de águas salgadas de alta turbidez (valor médio de turbidez 

de 295 NTU) e concluíram que o uso de apenas ultrafiltração poderia fornecer alta e constante 

qualidade, independentemente da água de alimentação (turbidez < 0,2 NTU e IDS15 < 3). 

Entretanto, mesmo nessas condições, ocorreu incrustação nos 50 dias de operação, de modo 

que o uso de coagulação antes das membranas pode proporcionar vida útil mais longa às 

membranas e obter fluxos altos.  

A microfiltração obteve melhores valores de IDS (perto de 3,0) do que a filtração em 

areia (valores superiores a 4), corroborado por Habert, Borges e Nóbrega (2006) e Pearce et al. 

(2004).  
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5.2.5 ENSAIOS DE OSMOSE INVERSA 

 

Realizou-se o ensaio com amostra do dia 28/10 (Maré Alta e Baixa), após processo de 

coagulação-floculação (dosagem de PAC de 30 mg/L e Nalclear 8173 0,3 mg/L) e filtração em 

areia. Todos os ensaios foram realizados em triplicata e com tempo de ensaio de 6 horas, 

assegurando a estabilização do fluxo permeado. A Tabela 24 mostra os resultados encontrados, 

na qual se percebe claramente uma redução maior dos parâmetros analisados, notavelmente a 

redução dos íons bivalentes e monovalentes. 

 

Tabela 24 – Caracterização comparativa entre as amostras de água de captação, água clarificada, água filtrada e 

após osmose inversa. 

28/10 Maré Alta 

Parâmetros Unidade 

Média dos Valores 

Água 

Captação 

Desvio 

Padrão 

Água 

Clarificada 

Desvio 

Padrão 

Água 

Filtrada 

Desvio 

Padrão 

Osmose 

Inversa 

Desvio 

Padrão 

Turbidez NTU 123,67 2 0,7 0,07 0,4 0,4 <0,1 0 

Alumínio mg/L 0,023 0,001 0,027 0 0,027 0 0 0 

Cloro Livre mg/L 0,12 0 0 0 0 0 0 0 

Cloro Total mg/L 0,13 0,03 0,1 0 0,1 0 0 0 

Condutividade mS/cm 45,72 0,13 43,68 0,05 43,65 0 13,91 0,1 

Cloreto mg/L 19430 314 18916,2 80 18345,9 39 5513,3 10 

Sulfato mg/L 1883,2 40 1863 20 1800 10 300,44 3 

pH - 7,42 0,03 7,12 0,02 7 0,1 3 0,1 

COD mg/L 6,1 0,3 2,4 0 2,38 0 1,01 0 

28/10 Maré Baixa 

Parâmetros Unidade 

Média dos Valores 

Água 

Captação 

Desvio 

Padrão 

Água 

Clarificada 

Desvio 

Padrão 

Água 

Filtrada 

Desvio 

Padrão 

Osmose 

Inversa 

Desvio 

Padrão 

Turbidez NTU 135 1 1,41 0,02 0,82 0,02 <0,1 0 

Alumínio mg/L 0,02 0,002 0,028 0 0,028 0 0 0 

Cloro Livre mg/L 0,13 0,04 0 0 0 0 0 0 

Cloro Total mg/L 0,26 0,03 0,1 0 0,1 0 0 0 

Condutividade mS/cm 46,04 0,1 43 0 43 0 13,98 0,1 

Cloreto mg/L 19297 498 18980 20 18500 12 5590 4 

Sulfato mg/L 2402,1 20 2300 18 2258 20 326,6 5 

pH - 7,32 0,02 7,2 0,01 7,09 0,05 2,8 0,02 

COD mg/L 4,3 0,2 2,1 0,1 2,1 0 0,99 0 
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Realizou-se o ensaio com amostra do dia 28/10 (Maré Alta e Baixa), após processo de 

coagulação-floculação (dosagem de PAC de 30 mg/L e Nalclear 8173 0,3 mg/L) e 

microfiltração. Todos os ensaios foram realizados em triplicata e com tempo de ensaio de 6 

horas, assegurando a estabilização do fluxo permeado A Tabela 25 mostra os resultados 

encontrados, onde percebe-se claramente a maior qualidade deste permeado frente aos outros 

processos. 

 

Tabela 25– Caracterização comparativa entre as amostras de água de captação, água clarificada, água 

microfiltrada e após osmose inversa. 

 

Pode-se observar que após o sistema de coagulação-floculação, a combinação 

microfiltração e osmose inversa apresentou a maior redução de todos os parâmetros físico-

28/10 Maré Alta 

Parâmetros Unidade 

Média dos Valores 

Água 

Captação 

Desvio 

Padrão 

Água 

Clarificada 

Desvio 

Padrão 

Água 

Microfiltrada 

Desvio 

Padrão 

Osmose 

Inversa 

Desvio 

Padrão 

Turbidez NTU 123,67 2 0,7 0,07 0,33 0,4 <0,1 0 

Alumínio mg/L 0,023 0,001 0,027 0 0,025 0 0 0 

Cloro Livre mg/L 0,12 0 0 0 0 0 0 0 

Cloro Total mg/L 0,13 0,03 0,1 0 0,1 0 0 0 

Condutividade mS/cm 45,72 0,13 43,68 0,05 41,98 0 12,88 0,1 

Cloreto mg/L 19430 314 18916,2 80 17056,2 19 2097,4 8,1 

Sulfato mg/L 1883,2 40 1863 20 1612 10 179,7 1 

pH - 7,42 0,03 7,12 0,02 6,8 0,1 2,78 0,1 

COD mg/L 6,1 0,3 2,4 0 2,1 0,1 0,88 0 

28/10 Maré Baixa 

Parâmetros Unidade 

Média dos Valores 

Água 

Captação 

Desvio 

Padrão 

Água 

Clarificada 

Desvio 

Padrão 

Água 

Microfiltrada 

Desvio 

Padrão 

Osmose 

Inversa 

Desvio 

Padrão 

Turbidez NTU 135 1 1,41 0,02 0,44 0,02 <0,1 0 

Alumínio mg/L 0,02 0,002 0,028 0 0,027 0 0 0 

Cloro Livre mg/L 0,13 0,04 0 0 0 0 0 0 

Cloro Total mg/L 0,26 0,03 0,1 0 0,1 0 0 0 

Condutividade mS/cm 46,04 0,1 43 0 41 0 12,7 0,02 

Cloreto mg/L 19297 498 18980 20 17100 32 2087,5 3 

Sulfato mg/L 2402,1 20 2300 18 2009,1 20 170,8 2 

pH - 7,32 0,02 7,2 0,01 6,88 0,05 2,7 0 

COD mg/L 4,3 0,2 2,1 0,1 1,98 0 0,8 0 
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químicos analisados. No entanto, não é possível ainda adequar esta água permeada ao uso em 

caldeiras de termelétricas, sendo necessário um segundo passe no sistema de osmose inversa, a 

fim de garantir o polimento final desta água e, consequentemente, o atendimento à qualidade 

para uso em caldeiras. A condutividade final possui valores abaixo de 13 mS.cm-1, o íon cloreto 

possui valores de concentração final abaixo de 3.000 mg/L e o íon sulfato possui valores de 

concentração abaixo de 180 mg/L. Valores requeridos na usina para uso em caldeira são de 

cloretos abaixo de 30 mg/L, condutividade abaixo de 100 µS.cm-1.  

A microfiltração melhorou a qualidade da água de alimentação para a unidade de 

osmose inversa, retendo as partículas com melhor eficiência do que o filtro de areia, porque a 

membrana de microfiltração possui um tamanho de poro menor do que o filtro de areia 

(HABERT; BORGES; NOBREGA, 2006). Assim, garantiria uma IDS inferior, menos limpezas 

químicas na membrana de osmose inversa e prometendo uma vida útil mais longa 

(BONNÉLYE et al., 2004). 

Isto serviu de subsídio para investigar o uso da microfiltração submersa como 

alternativa ao tratamento, haja visto os resultados superiores obtidos com microfiltração em 

placa plana do que na filtração em leito de areia, principalmente em relação ao parâmetro IDS. 

O atual sistema de dessalinização é por osmose inversa, sendo realizadas diversas trocas 

de membranas ao longo do ano, em valores maiores do que os previstos no projeto, além do 

fato de terem sido encontradas, anteriormente, em autópsia da membrana, alumino silicatos, 

responsáveis por prejuízos da estrutura das membranas e por redução da eficiência do sistema 

(SOUZA, 2016). Com o controle do processo de coagulação-floculação, evita-se o uso em 

excesso de coagulante a base de alumínio, reduzindo o alumínio residual que impactaria na 

membrana de OI. Outro fator presente no sistema é a presença de carbono orgânico dissolvido, 

que contribui para o desenvolvimento de biofouling e troca de módulos de membranas. Assim, 

a microfiltração submersa foi investigada em processo híbrido com carvão ativado em pó. 

 

5.3 RESULTADOS DA AMOSTRA B 

 

5.3.1 CARACTERIZAÇÃO 

 

Os resultados da caracterização das amostras de água coletadas em 27 de junho de 2017 

são apresentados na Tabela 26. A caracterização foi realizada com três amostragens em 

triplicata. Observou-se maior representatividade destes dados com o monitoramento interno da 

usina, através de informações reportadas pelo responsável pelo setor de tratamento de águas e 
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efluentes da usina. Percebe-se que em relação a coleta anterior (Tabela 20), esta última possui 

valores de concentrações menores, principalmente nos parâmetros de sólidos e cloreto. O pH 

também é bem diferente da coleta anterior, sendo mais próximo aos valores reportados para 

águas costeiras, próximos a 8,0 (FRITZMANN et al., 2007). 

 

Tabela 26 – Caracterização das amostras. 

Parâmetros Unidade Valores Desvio Padrão 

Condutividade mS/cm 43,2 0,1 

Turbidez NTU 160 5 

Sílica Reativa mg/L 3,11 0,1 

Cor aparente UC 461 11 

Cor real UC 8 4 

Salinidade % 24,74 0,1 

Cloro Livre mg/L 0,10 0,02 

Cloro Total mg/L 0,10 0,02 

DQO Total mg/L 30 1 

Alcalinidade mg/L 102,5 2,1 

Sólidos Totais mg/L 27750 2386 

Sólidos Suspensos Totais mg/L 431 20 

Sólidos Dissolvidos Totais mg/L 27319 2386 

pH - 8,1 0,1 

Carbono Orgânico Dissolvido mg/L 12,697 0,954 

Alumínio mg/L 0,028 0,001 

Sódio mg/L 8962,3 20 

Potássio mg/L 322,6 6 

Cálcio mg/L 352,3 4 

Magnésio mg/L 1069,2 10 

Cloreto mg/L 13706,2 136 

Sulfato mg/L 1864,4 36 

Dureza Total mg/L CaCO3 5282,8 18 

Óleos & Graxas mg/L 0,8 0,1 

Absorbância a 254 nm - 0,768 0,007 

 

Cabe ressaltar que a amostragem foi realizada em um único dia por um longo período 

de 3 horas. Amostragens anteriores já foram realizadas em períodos distintos de operação da 

planta onde observou-se que a água apresentava variação dos valores dos parâmetros medidos 

para a caracterização, porém todos dentro de uma faixa já devidamente registrada 

historicamente, permitindo assegurar a confiabilidade e reprodutibilidade dos dados. Além do 
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fato de após o processo de clarificação, as amostras apresentarem valores de caracterização 

muito próximos.  

Nos meses de julho a outubro de 2017, foram coletadas amostras semanais com variação 

de maré para caracterização de carbono orgânico dissolvido na água do mar, conforme ilustrado 

na Tabela 27, onde é possível visualizar valor médio acima de 10 mg/L. 

 

Tabela 27 – Monitoramento de COD na água do mar de Itaqui.  

Data COD (mg/L) 

07/jul 10,891 

14/jul 11,253 

21/jul 13,35 

27/jul 12,892 

04/ago 8,012 

11/ago 11,594 

18/ago 13,002 

25/ago 4,809 

15/set 6,036 

22/set 10,235 

29/set 8,659 

06/out 12,595 

 

5.3.2 COAGULAÇÃO-FLOCULAÇÃO 

 

5.3.2.1 Influência do pH na coagulação 

 

Em virtude do pH natural das amostras estar próximo a 8,0, decidiu-se trabalhar com 

uma dosagem de 40 mg/L de PAC para os testes a seguir. Os resultados de coagulação são 

mostrados na Figura 63, na qual se percebe que nenhum pH possibilitou alcançar a meta 

desejada de turbidez abaixo de 5 NTU. No entanto, é possível observar que o melhor pH foi o 

de 9,0. Embora em pH 8, que é próximo ao pH das amostras, observa-se que não há uma 

diferença tão grande em relação ao pH 9 que, se fosse necessário ajustar, demandaria um grande 

volume de base, onerando a operação de coagulação. Assim, optou-se por não realizar ajuste 

de pH nos futuros ensaios de Jar Test, devido a resultados satisfatórios com o pH da amostra 

bruta. 
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Figura 63 - Avaliação da influência do pH em Jar test realizado com a amostra do dia 27/06/2017 com dosagem 

de 40 mg/L de PAC. 

 

5.3.2.2 Definição da concentração de PAC 

 

A Figura 64 ilustra graficamente os resultados encontrados. Observa-se que no pH 

natural da amostra, a concentração de 40 mg/L de PAC foi a que obteve menor turbidez. No 

entanto, os resultados mostram que somente com o PAC não é possível obter uma turbidez final 

menor do que 5 NTU. 

 

 

Figura 64– Avaliação da concentração de PAC (mg/L) em Jar test realizado com a amostra do dia 27/06/2017 

em pH natural de 8,10. 
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5.3.2.3 Clarificação com polímero auxiliar de floculação 

 

A partir dos resultados apresentados, pode-se sugerir a utilização de polímeros 

auxiliares para floculação, a fim de aumentar a eficiência do processo, avaliando-se sua turbidez 

ao fim do Jar test. Assim, a partir dos testes preliminares realizados com os polímeros descritos 

na Tabela 9, optou-se por trabalhar somente com o polímero aniônico Nalclear 8173, que 

apresentou o melhor desempenho e é também o mesmo utilizado na usina de Itaqui, variando 

sua concentração de 0,1 a 0,5 mg/L. Os resultados são apresentados nas Figuras 65, 66 e 67 nas 

quais observa-se o melhor desempenho para as dosagem de PAC de 40 e 50 mg/L combinada 

com o polímero Nalclear 8173 a partir da dosagem de 0,489 mg/L, obtendo-se uma turbidez 

próximo a 1 NTU. Optou-se por selecionar a melhor combinação como sendo de 40 mg/L de 

PAC e 0,489 mg/L de polímero, pois apresentava os menores valores de turbidez e desvio 

padrão próximo ao da dosagem de 50 mg/L de PAC. É necessário salientar que atualmente esta 

é a dosagem de coagulante e polímero utilizada na etapa de clarificação na usina de Itaqui. 

 

 

Figura 65 – Jar test realizados no pH natural, com a amostra do dia 27/06/2017 na presença de polímero Nalclear 

8173 nas dosagens de 0,1, 0,2 e 0,3 mg/L. 
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Figura 66 – Jar test realizados no pH natural, com a amostra do dia 27/06/2017 na presença de polímero Nalclear 

8173 nas dosagens de 0,3, 0,4 e 0,45 mg/L. 

 

Figura 67 – Jar test realizados no pH natural, com a amostra do dia 27/06/2017 na presença de polímero Nalclear 

8173 nas dosagens de 0,45, 0,489 e 0,5 mg/L. 
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5.3.3 ENSAIOS COM FILTRO DE AREIA 

 

Após a clarificação das amostras com dosagem de PAC de 40 mg/L e polímero Nalclear 

8173 a partir da dosagem de 0,489 mg/L, foram realizados ensaios de caracterização, incluindo 

os ensaios de IDS e alumínio (Kit Hach 8326). As amostras clarificadas em ensaios de Jar Test 

e posteriormente filtradas em coluna de filtração com areia tiveram o IDS medido novamente, 

conforme o método ASTM D4189-07 utilizando tempo de ensaio de 15 min. Todos os ensaios 

foram realizados em triplicata a partir de três amostragens. Os resultados da caracterização das 

amostras clarificadas e posteriormente filtradas são apresentados na Tabela 28. 

 

Tabela 28 – Caracterização comparativa entre as amostras de água de captação, água clarificada e água após 

filtro de areia. 

Parâmetros Unidade 

Água de captação Água clarificada Filtro de areia 

Valores 
Desvio 

Padrão 
Valores 

Desvio 

Padrão 
Valores 

Desvio 

Padrão 

Condutividade mS/cm 43,2 0,1 42,6 0,05 42,17 0,08 

Turbidez NTU 160 5 0,92 0,06 0,15 0,03 

Sílica Reativa mg/L 3,11 0,1 2,665 0,029 2,552 0,02 

Cor aparente UC 461 11 3,57 0,18 2 0,04 

Cor real UC 8 4 1,2 0,2 0,18 0,02 

Salinidade % 24,74 0,1 24,2 0,1 23,4 0,1 

Cloro Livre mg/L 0,10 0,02 0,08 0,02 0,09 0,01 

Cloro Total mg/L 0,10 0,02 0,09 0 0,09 0 

DQO Total mg/L 30 1 27 3 20 3 

Alcalinidade mg/L 102,5 2,1 87 1 82 0 

Sólidos Totais mg/L 27750 2386 26245 479 25300 627 

Sólidos Suspensos Totais mg/L 431 20 23 3 13 3 

Sólidos Dissolvidos Totais mg/L 27319 2386 26222 479 25287 627 

pH - 8,1 0,1 7,44 0,1 7,22 0,1 

Carbono Orgânico Dissolvido mg/L 12,697 0,954 5,345 0,5 4,954 0,1 

Alumínio mg/L 0,028 0,001 0,034 0,002 0,034 0,001 

Sódio mg/L 8962,3 20 8143,8 31 8100 3 

Potássio mg/L 322,6 6 304,1 3 300 2 

Cálcio mg/L 352,3 4 319,3 6 312 1 

Magnésio mg/L 1069,2 10 966,7 12 950 4 

Cloreto mg/L 13706,2 136 13409,2 13 12988,2 51 

Sulfato mg/L 1864,4 36 1861,2 18 1801 10 

Dureza Total mg/L CaCO3 5282,8 18 4778,2 20 4691,2 22 

Óleos & Graxas mg/L 0,8 0,1 0,2 0 0,1 0 

Absorbância a 254 nm - 0,768 0,007 0,139 0,001 0,123 0,001 

IDS15 - - - 6,13 0,05 5,25 0,05 
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De acordo com os resultados obtidos, pode-se concluir que apesar das dosagens de 40 

mg/L de PAC na clarificação das amostras, o valor de alumínio total nas amostras filtradas 

encontra-se abaixo do estabelecido em projeto (valor máximo de 0,05 mg/L). É importante 

controlar a concentração de alumínio residual para evitar incrustação na membrana de OI.  

Observa-se a redução gradual dos outros parâmetros ao longo de cada processo 

utilizado. Em relação ao valor de IDS, os valores obtidos após clarificação e filtração em leito 

de areia, se encontram acima de 5 unidades (valor estabelecido em projeto para entrada da água 

clarificada nos módulos de osmose inversa). Este resultado nos permite inferir a necessidade de 

etapas complementares ou alternativas à filtração em areia para que ocorra a redução do valor 

de IDS para garantir a maior durabilidade das membranas de osmose inversa. Assim, sugere-se 

a substituição do processo de filtração em areia por uma microfiltração, a fim de garantir uma 

maior qualidade de permeado e redução do IDS. 

 

5.3.4 ENSAIOS DE OSMOSE INVERSA 

 

Como as características de transporte se modificam quando submetidas à pressão, antes 

dos testes de permeação, as membranas foram submetidas a uma etapa de compactação com 

água ultra pura, mantendo a pressão na alimentação em 38 bar, mesma pressão utilizada nos 

experimentos, até a estabilização do fluxo permeado. Foram testados as pressões de 38, 34 e 30 

bar a fim de levantar pontos para o cálculo da permeabilidade hidráulica. 

A permeabilidade hidráulica pode ser obtida através da Lei de Darcy, quando o gradiente 

de pressão é a força motriz para o transporte, na qual o fluxo de água pura apresenta uma 

dependência linear com a diferença de pressão através da membrana. A permeabilidade é, então, 

representada pelo coeficiente angular da reta obtida e é, normalmente, expressa em L/h.m2.bar 

(Figura 68). 
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Figura 68 – Permeabilidade hidráulica obtida nos experimentos. 

 

A permeabilidade hidráulica obtida foi de 3,37 L/h.m2.bar, sendo que a permeabilidade 

hidráulica informada pelo fabricante da membrana, Dow Chemical Company, é de 3,4 

L/h.m2.bar, indicando que a membrana estava operando em condições favoráveis. 

Durante os testes com amostra de água já clarificada e após passar pelo filtro de areia, 

obteve-se o fluxo permeado indicado na Figura 69, na qual se observa a gradual queda do fluxo 

inicial, chegando a estabilizar com redução de aproximadamente 40% do seu fluxo inicial, no 

valor de 70 L/h.m2. 

 

 

Figura 69 - Fluxo permeado em função do tempo para osmose inversa a 38 bar. 
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A Tabela 29 mostra os resultados encontrados, onde se percebe claramente uma redução 

maior dos parâmetros analisados quando comparados ao processo de filtração em areia ilustrado 

na Tabela 22, notavelmente a redução dos íons bivalentes e monovalentes, devido a eficiência 

da própria osmose inversa. 

 

Tabela 29 – Caracterização comparativa entre as amostras de água de captação, água clarificada, água filtrada e 

água após osmose inversa. 

Parâmetros Unidade 

Água de captação Água clarificada Filtro de areia Osmose Inversa 

Valores 
Desvio 

Padrão 
Valores 

Desvio 

Padrão 
Valores 

Desvio 

Padrão 
Valores 

Desvio 

Padrão 

Condutividade mS/cm 43,2 0,1 42,6 0,05 42,17 0,08 4,32 0,01 

Turbidez NTU 160 5 0,92 0,06 0,15 0,03 n.d. 0 

Sílica Reativa mg/L 3,11 0,1 2,665 0,029 2,552 0,02 0,245 0,02 

Cor aparente UC 461 11 3,57 0,18 2 0,04 0 0 

Cor real UC 8 4 1,2 0,2 0,18 0,02 0 0 

Salinidade % 24,74 0,1 24,2 0,1 23,4 0,1 2,7 0,1 

Cloro Livre mg/L 0,10 0,02 0,08 0,02 0,09 0,01 0 0 

Cloro Total mg/L 0,10 0,02 0,09 0 0,09 0 0 0 

DQO Total mg/L 30 1 27 3 20 3 2 0 

Alcalinidade mg/L 102,5 2,1 87 1 82 0 20 1 

Sólidos Totais mg/L 27750 2386 26245 479 25300 627 3009 101 

Sólidos Suspensos Totais mg/L 431 20 23 3 13 3 0 0 

Sólidos Dissolvidos Totais mg/L 27319 2386 26222 479 25287 627 3009 101 

pH - 8,1 0,1 7,44 0,1 7,22 0,1 7 0,1 

Carbono Orgânico Dissolvido mg/L 12,697 0,954 5,345 0,5 4,954 0,1 0,40 0,01 

Alumínio mg/L 0,028 0,001 0,034 0,002 0,034 0,001 n.d. n.d. 

Sódio mg/L 8962,3 20 8143,8 31 7711,5 14 914,9 9 

Potássio mg/L 322,6 6 304,1 3 284 3 38,9 2 

Cálcio mg/L 352,3 4 319,3 6 286 10 13,1 1 

Magnésio mg/L 1069,2 10 966,7 12 930,2 20 39,5 1 

Cloreto mg/L 13706,2 136 13409,2 13 12988,2 51 1508,6 20 

Sulfato mg/L 1864,4 36 1861,2 18 1801 10 90,3 3 

Dureza Total mg/L CaCO3 5282,8 18 4778,2 20 4544,9 22 195,3 5 

Óleos & Graxas mg/L 0,8 0,1 0,2 0 0,1 0 0 0 

Absorbância a 254 nm - 0,768 0,007 0,139 0,001 0,123 0,001 0,093 0,001 

IDS15 - - - 6,13 0,05 5,25 0,05 - - 

 

As águas oceânicas contêm 1 a 2 mg/L de carbono orgânico total (COT). No entanto, 

devido à grande variação das marés na costa do estado do Maranhão e à existência de 

manguezais, o COD pode atingir valores acima de 8 mg/L. Sabe-se que os fabricantes de 

membranas de OI limitam a concentração de COT na alimentação em 3 mg/L para evitar a bio-

incrustação. Estudos de literatura demonstraram que valores de IDS15 acima de 3 e COD acima 
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de 2 mg/L causaram incrustação na membrana, aumentando a freqüência de limpeza da 

membrana e reduzindo sua vida útil (PEARCE et al., 2004; FRITZMANN et al., 2007). Este 

estudo avaliou a redução do carbono orgânico dissolvido e IDS através da microfiltração com 

a configuração submersa na presença de carvão ativado em pó. 

 

5.3.4 CARACTERIZAÇÃO DO CARVÃO ATIVADO 

 

Nesta seção serão apresentados os resultados de caracterização dos dois carvões 

ativados utilizados neste estudo: Carbomafra C 117 e Norit SAE Super. Ambos foram levados 

ao ensaio de granulometria por peneiras, apresentando 80 % de sua massa retida em peneiras 

com abertura de 325 Mesh, implicando em tamanho nominal de até 0,044 mm. Sendo assim, 

não foi necessária nenhuma etapa prévia de moagem. 

 

5.3.4.1 Área superficial BET 

 

Os resultados de área BET são representados por isotermas do tipo BET (adsorção e 

dessorção de N2). Esse tipo de isoterma é bastante utilizado na caracterização de área superficial 

de carvões. Brunauer, Emmet e Teller (1938) desenvolveram um modelo simples de isoterma 

que leva em consideração a adsorção em multicamadas, permitindo calcular a capacidade da 

monocamada e a área superficial do carvão. As seguintes simplificações são consideradas 

(MACHADO, 2010):  

 

• a adsorção ocorre em multicamadas independentes e imóveis;  

• o equilíbrio é alcançado para cada camada;  

• além da primeira camada, a adsorção é aproximadamente igual a condensação.  

   

Na Tabela 30 são apresentados os resultados de caracterização de área superficial e 

porosidade dos adsorventes utilizados.  

 

Tabela 30 – Resultados de área superficial e porosidade dos carvões estudados. 

Parâmetros de Caracterização Carbomafra C-117 Norit SAE SUPER 

Área Superficial 

Área BET 663,39 m2/g 925,42 m2/g 

Área Microporo 373,84 m2/g 343,13 m2/g 

Área Externa 289,55 m2/g 582,29 m2/g 

Volume de poro Volume Microporo 0,193 cm3/g 0,178 cm3/g 

Tamanho de poro Tamanho Microporo 29,35Å 30,9 Å 
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A partir da Tabela 30, foi verificado que o carvão Norit, de origem betuminosa, 

apresenta área superficial BET no valor aproximado de 925,42 m2/g, e o carvão Carbomafra 

apresentou área BET de 663,39 m2/g, valores que Silva (2005) cita ser indicativos de bons 

adsorventes, pois apresentam áreas superficiais superiores a 600 m²/g. Alguns estudos 

comparam a avaliação da adsorção de carvões ativados investigando as características de área 

e porosidade. Em Eckenfelder (2000), são avaliadas as propriedades de quatro tipos de carvão 

ativado em pó, sendo um de origem vegetal e os demais de origem betuminosa, e é encontrada 

maior área superficial BET para os carvões betuminosos, com valores em torno de 900-1050 

m2/g (como o carvão Norit, deste estudo).  Enquanto que para o carvão vegetal, cuja matriz foi 

a lignina, a área encontrada foi na faixa de 600-650 m2/g.   

Ciola (1981), em seus estudos, cita que a área superficial dos materiais brasileiros oscila 

entre 300-800 m2/g. Assim, o resultado de área BET para o carvão Carbomafra apresenta-se 

como o esperado.  

Os resultados de áreas de microporo e volume de microporo do carvão Carbomafra são 

8 a 9 % maiores do que o Norit. A área externa do carvão Norit é duas vezes maior do que a do 

carvão Carbomafra.  Segundo Machado (2010), quanto menor o tamanho das partículas e maior 

a porosidade de um sólido adsorvente, maior será a área superficial específica e, 

consequentemente, a capacidade de adsorção do mesmo.  

Os resultados mostram que, de acordo com a classificação da IUPAC - União 

Internacional de Química Pura e Aplicada, ambos os carvões são classificados como 

mesoporosos, por apresentar poros com diâmetro entre 20 e 500 Å (GREGG; SING, 1982).  

Nas Figuras 70 e 71 são ilustradas as isotermas de adsorção-dessorção de N2 dos carvões 

estudados.  
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Figura 70 - Isotermas de adsorção-dessorção de N2(g) a pressão constante em 77K para o carvão Carbomafra.  

  

 
Figura 71 - Isotermas de adsorção-dessorção de N2(g) a pressão constante em 77K para o carvão Norit. 

 

As Figuras 70 e 71 indicam que a taxa de adsorção gasosa é alta em baixas pressões e 

temperatura constante. Estas isotermas são características das isotermas do tipo II. De acordo 

com a classificação e segundo Brunauer, Emmett e Teller (1938), as isotermas do tipo II 

indicam que o adsorvente apresenta tamanho de poros maiores que o volume médio das 

moléculas a serem adsorvidas. Nestes sistemas, com predominância da adsorção física, ocorre 
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uma adsorção contínua com aumento progressivo das camadas adsorvidas, denominado como 

adsorção de multicamadas. O ponto de inflexão ocorre quando a primeira camada de cobertura 

ficar completa e com o aumento da pressão relativa, o sólido ficará coberto de diversas camadas. 

Adicionalmente, de acordo com a classificação de Weber (1974), a isoterma obtida se 

assemelha mais ao tipo convexa, e segundo esta classificação, as isotermas deste tipo são 

favoráveis e idealmente desejadas, pois grandes quantidades de substâncias adsorvidas podem 

ser obtidas com baixas concentrações de adsorvato em solução. Para os dois carvões, foi 

verificado que ocorre elevada adsorção em valores de pressões parciais baixos, o que garante a 

presença de microporos na estrutura do carvão, de acordo com Machado (2010). Entretanto, 

pode-se avaliar que os valores mais altos de adsorção, segundo as isotermas, ocorrem para o 

carvão Norit. Assim, pode-se inferir que ele possui maior densidade de microporos. Estas 

diferenças evidenciadas na análise de caracterização podem ter origem, como dito 

anteriormente, na matéria-prima com a qual é produzido o carvão ou ainda no processo de 

ativação do mesmo. 

As isotermas de ambos os carvões apresentam histerese iniciando em pressões relativas 

em torno de 0,4 e terminando em 1,0, com maior magnitude para o Carbomafra. Este 

comportamento está associado ao fenômeno de capilaridade. A isoterma tipo II resulta quando 

existe alta afinidade entre o adsorvente e o adsorvato, ao contrário de interações fracas na 

isoterma tipo III (adsorventes não porosos) ou a isoterma do tipo V (adsorventes porosos) 

(MACHADO, 2010). A presença de histerese e aumento na adsorção de nitrogênio em altas 

pressões relativas indicam presença de meso e macroporos no carvão ativado, e segundo 

Machado (2010), a presença de histerese está associada a condensação capilar em mesoporos 

com formato tipo fenda. Diferentemente dos resultados encontrados neste estudo, alguns 

autores, como Li et al. (2005), também caracterizaram carvões por BET e observaram 

comportamento característico da isoterma tipo IV, com histerese iniciando a partir da pressão 

relativa (P/Po) maior que 0,4 e terminando próximo de 1. Como conclusão, esses resultados 

demonstram que a capacidade de adsorção pode não estar diretamente relacionada com a área 

BET. A área especifica BET avalia a área disponível para adsorção, assim como o volume dos 

poros, para adsorção de gás nitrogênio e, quando a capacidade de adsorção é avaliada com água 

do mar, provavelmente, outras interações entre o adsorvente e adsorvato ocorrem e são 

predominantes no processo de adsorção. 

 

 



160 

 

5.3.4.2 Microscopia eletrônica de varredura (MEV)  

  

A análise de MEV representa uma ferramenta para conhecer a textura do carvão, forma 

das partículas e a uniformidade do material, dentre outras características morfológicas. Foram 

analisados os carvões Carbomafra e Norit, utilizando aumentos de 100 a 5000 vezes. As Figuras 

72(a) a (e) ilustram as fotografias feitas para o carvão Carbomafra, de origem vegetal e 

fabricação nacional. 

 

 

(a) 

 

(b) 
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(c) 

 

 

(d) 
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(e) 

Figura 72 – Micrografias das partículas de Carvão Carbomafra (a) aumento de 100 vezes; (b) aumento de 250 

vezes; (c) aumento de 500 vezes; (d) aumento de 1000 vezes; (e) aumento de 5000 vezes. 

 

Estas micrografias mostram a distribuição das partículas do carvão Carbomafra e a 

diversidade em relação ao tamanho das mesmas. É possível visualizar que o material não 

apresenta uniformidade na distribuição e tamanho de partículas. As partículas do carvão 

Carbomafra se apresentam na forma de lâminas, e assim, não apresentam uma distribuição de 

flocos bem aglomerados. Infere-se, portanto, que estas características estruturais podem estar 

relacionadas com o fato do carvão ser produzido a partir de matéria-prima vegetal, madeira 

mais especificamente. Isto é fortemente corroborado pela Figura 73, que apresenta o espectro 

da análise EDS para composição elementar das amostras do carvão, na qual se percebe a 

presença de carbono, potássio e ouro. A presença de poucos elementos indica a pureza deste 

carvão. O aparecimento de pequenas quantidades de ouro nas análises de EDS está relacionado 

ao procedimento de metalização das amostras com esse elemento para a realização da análise. 
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Figura 73 – Distribuição dos elementos na superfície das amostras do carvão Carbomafra. 

 

As Figuras 74(a) a (e) ilustram as fotografias feitas para o Carvão Norit, de origem 

betuminosa e fabricação estrangeira. A partir das micrografias realizadas, observa-se que as 

partículas neste material são finamente divididas, possuem coloração preta intensa, encontram-

se aglomeradas de maneira uniforme e possuem flocos arredondados em toda a sua estrutura.  

 

 

(a) 
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(b) 

 

 

(c) 
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(d) 

 

 

(e) 

Figura 74 – Micrografias das partículas de Carvão Norit (a) aumento de 100 vezes; (b) aumento de 250 vezes; (c) 

aumento de 500 vezes; (d) aumento de 1000 vezes; (e) aumento de 5000 vezes. 
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Não foi verificada a presença de grandes impurezas, visto que não foram encontradas 

partículas de tamanhos ou estruturas diferentes. Esta especificação estrutural pode estar 

relacionada à origem da matéria-prima com que o carvão foi produzido, betuminosa. Isto é 

fortemente corroborado pela Figura 75, que apresenta o espectro da análise EDS para 

composição elementar das amostras do carvão, com a presença de carbono, oxigênio, ferro, 

magnésio, alumínio, silício, cálcio e ouro. O aparecimento de pequenas quantidades de ouro 

nas análises de EDS está relacionado ao procedimento de metalização das amostras com esse 

elemento para a realização da análise. 

O teor de carbono, assim como no carvão anterior, apresentou-se em elevada 

intensidade. O teor de silício identificado pode estar associado à presença de quartzo (SiO2), 

proveniente do processo de fabricação do carvão. O fabricante do carvão Norit informa, através 

de ficha de especificação técnica, que o carvão possui menos que 10% total de sílica cristalina. 

 

 

Figura 75 – Distribuição dos elementos na superfície das amostras do carvão Norit. 

 

5.3.4.3 Análise Termogravimétrica (TGA)  

 

Para analisar o comportamento térmico dos carvões, as amostras foram submetidas à 

aquecimento em um analisador Termogravimétrico TGA Q-500 (TA Instruments), com taxa de 

aquecimento de 10 °C.min-1, sob fluxo de 10 mL.min-1 de N2, no intervalo de 25 a 800 °C. 

As Figuras 76 e 77 apresentam os termogramas obtidos na análise termogravimétrica 

para os carvões Carbomafra e Norit, respectivamente. 
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Figura 76 - Termograma de termogravimetria para amostras do carvão Carbomafra com taxa de aquecimento de 

10 °C.min-1, sob fluxo de 10 mL.min-1 de N2, no intervalo de 25 a 800 °C. 

 

 

Figura 77 – Termograma de termogravimetria para amostras do carvão Carbomafra com taxa de aquecimento de 

10 °C.min-1, sob fluxo de 10 mL.min-1 de N2, no intervalo de 25 a 800 °C. 

 

Em ambas as amostras submetidas ao tratamento térmico, o primeiro momento 

envolvendo perda de massa ocorre próximo a 50 °C, onde ambos os carvões têm perdas 

inferiores a 10% de massa, corroborando os dados do fabricante que citam teores de umidade 

de no máximo 10%. Este evento está associado com a perda de umidade existente nas amostras. 
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O segundo evento ocorre em temperaturas próximas de 450 °C e está relacionado com a 

liberação de compostos voláteis, constituídos por oxigênio e hidrogênio, como os compostos 

carboxilados remanescentes do processo da pirólise do carvão ativado.  

Florido (2011) analisou dois carvões ativados em pó, de origem vegetal, a partir de 

análises termogravimétricas e encontrou duas significativas perdas de massa para ambos. A 

primeira perda, a autora atribuiu à perda de umidade dos carvões, até próximo de 100°C, 

enquanto que a segunda perda, iniciada próximo a 400°C foi atribuída à decomposição de 

grupos funcionais de superfície. 

Acima de 450°C, os carvões apresentam taxa de perda de massa praticamente constante 

para o Norit, e taxa de perda de massa mais acentuada para o Carbomafra. No entanto, suas 

perdas de massa totais ao fim do ensaio são relativamente distintas, onde o Carbomafa possui 

perda de 18,54% de massa e o Norit em torno de 12,66%. 

Para os dois carvões, não foram observadas perdas significativas de massa que 

indicassem uma provável combustão do material. Portanto, ambos os carvões apresentam alta 

estabilidade térmica até 800°C, com baixa perda ao fogo. Comumente, verifica-se a combustão 

do material carbonáceo entre 400 e 500ºC em análise termogravimétrica. No entanto, a partir 

dos resultados obtidos, a combustão do material ocorreu a partir de 800ºC e como provável 

causa tem-se que o tamanho da partícula pode influenciar a temperatura em que a transformação 

ocorrerá. 

 

5.3.4.4 Espectrometria de Infravermelho (IR)  

 

A espectroscopia no infravermelho com transformada de Fourier (FTIR) foi realizada na 

região do infravermelho, em pastilhas de KBr, em um equipamento Espectrômetro FTIR 3100 

(Excalibur Series, Varian), na faixa de 400 a 4000 cm-1, em intervalos de 2 cm-1. 

As Figuras 78 e 79 apresentam o espectro de infravermelho por transformada de Fourier 

para as amostras de carvão Carbomafra e Norit, respectivamente. 
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Figura 78 – Espectro vibracional FT-IR para a amostra de carvão Carbomafra 

 

 

Figura 79 – Espectro vibracional FT-IR para a amostra de carvão Norit 

 

Nos espectros das Figuras 78 e 79, é possível observar em ambos os carvões, bandas 

características em torno de 3400 cm-1, atribuída ao estiramento do grupo –OH de grupos 

fenólicos ou ácidos carboxílicos, e presença de água de hidratação (MACHADO, 2010). As 

vibrações em torno de 2922 e 2853 cm-1 representam ligações C-H de hidrocarbonetos no 

carvão Carbomafra (Figura 78). É observada a banda em 1634 cm-1, atribuída às vibrações C=O 

dos carboxilatos, provenientes da matéria orgânica (MACHADO, 2010), podendo indicar 

também a presença de ácidos, anidridos e lactonas, muito comuns em carvões ativados vegetais, 

como o Carbomafra (Figura 78). Em ambos os espectros não é observada a presença da banda 

característica de carbonila, que normalmente apresenta-se em torno de 1700 cm-1, com forte 

intensidade. Bandas próximas de 1100 cm-1 aparecem nos espectros dos dois carvões, 

caracterizando a vibração da ligação C - O de éteres ou álcoois (MACHADO, 2010). 

1634 
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De acordo com Machado (2010), espectros de infravermelho de carvões ativados de 

origem lignocelulósica apresentam bandas típicas de grupos funcionais como hidroxilas, éteres 

e aldeídos, como ocorre majoritariamente no carvão Carbomafra, de origem vegetal. 

Bandas específicas correspondentes ao carvão Norit (Figura 79), de origem betuminosa, 

aparecem em torno de 1558 cm-1 ilustrando a presença de grupos metilenos, como o estiramento 

de ligações C-C e C=C de aromáticos. A banda em torno de 800 cm-1 indica a deformação da 

ligação C - H fora do plano (MACHADO, 2010). 

 

5.3.5 ADSORÇÃO EM CARVÃO ATIVADO 

 

A capacidade adsortiva dos carvões estudados foi avaliada por meio de isotermas de 

adsorção. A Tabela 31 apresenta os resultados dos experimentos de adsorção, em relação às 

medidas de COD para os carvões Carbomafra e Norit.  

 

Tabela 31 – Resultados dos ensaios de adsorção. 

Dosagem de carvão (mg/L) 
Carbomafra Norit 

COD (mg/L) Remoção (%) COD (mg/L) Remoção (%) 

100 4,04 24,51 3,87 27,60 

250 3,90 27,03 3,77 29,47 

500 3,78 29,28 3,68 31,15 

750 3,58 33,02 3,31 38,07 

1000 3,30 38,26 2,98 44,25 

1250 3,00 43,87 2,69 49,67 

1500 2,73 48,92 2,35 56,03 

1750 2,50 53,23 2,14 59,96 

2000 2,30 56,97 1,90 64,45 

2500 2,00 62,58 1,60 70,07 

3000 1,82 65,87 1,30 75,68 

4000 1,30 75,74 1,00 81,29 

5000 0,89 83,35 0,75 86,02 

6000 0,80 85,03 0,60 88,77 

 

A Figura 80 mostra a massa de carbono orgânico dissolvido removida da água do mar 

em função das concentrações de carvão ativado utilizadas nos testes de adsorção. 
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Figura 80 – Resultados do COD removido para os ensaios de adsorção com diferentes concentrações dos carvões 

Norit e Carbomafra. 

 

Para todas as isotermas testadas, foram excluídos os pontos relativos às dosagens de 

carvão de 100, 250 e 500 mg/l de carvão da Tabela 31, pois apresentaram maior desvio de 

correlação. As Figuras 81 e 82 ilustram graficamente as isotermas de Langmuir linearizadas 

para ambos os carvões estudados. O fator adimensional RL foi igual a 0,42 para o carvão 

Carbomafra e 0,37 para o carvão Norit, indicando adsorção favorável (0 < RL < 1) para ambos. 

A isoterma de Langmuir apresentou melhor correlação para o carvão Norit (r2 = 0,963). Como 

citado anteriormente, os pontos fracos desse modelo são as premissas de que os sítios de 

adsorção em superfícies sólidas são energeticamente homogêneos e que não há interações 

laterais entre as moléculas. 
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Figura 81 – Isoterma de Langmuir linearizada para carvão Carbomafra. 

 

 

Figura 82 – Issoterma de Langmuir linearizada para carvão Norit. 
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As Figuras 83 e 84 ilustram graficamente as isotermas de Freundlich linearizadas para 

ambos os carvões estudados. A isoterma de Freundlich apresentou melhor correlação do que a 

isoterma de Langmuir para ambos os carvões, sendo novamente melhor correlacionada para o 

carvão Norit. 

 

 

Figura 83 – Isoterma de Freundlich linearizada para carvão Carbomafra. 

 

 

Figura 84 – Isoterma de Freundlich linearizada para carvão Norit. 
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Como a isoterma de Freundlich linearizada apresentou boa correlação, optou-se por 

visualizar o comportamento da isoterma de Freunlich não linearizada. As Figuras 85 e 86 

ilustram graficamente as isotermas de Freundlich para ambos os carvões estudados, 

comparando os resultados experimentais com os resultados teóricos advindos do modelo, 

observando-se novamente melhor correlação para o carvão Norit. 

 

 

Figura 85 – Isoterma de Freundlich para carvão Carbomafra. 

 

 

Figura 86 – Isoterma de Freundlich para carvão Norit. 
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A Figura 87 traz a representação de ambos os carvões, onde pode se perceber uma leve 

convexidade no padrão formado indicando adsorção favorável de acordo com Bansal e Goyal 

(2005), além do carvão Norit indicar maior adsorção por grama de carvão utilizado. 

 

 

Figura 87 – Isotermas de Freundlich para carvão Carbomafra e Norit. 

 

As Figuras 88 e 89 ilustram graficamente as isotermas de Sips linearizadas para ambos 

os carvões estudados. A isoterma de Sips apresentou comportamento semelhante a Freundlich 

com boa correlação para ambos os carvões, sendo novamente melhor correlacionada para o 

carvão Norit. Como a isoterma de Sips é um modelo intermediário das isotermas de Langmuir 

e de Freundlich, ela se mostrou semelhante a Freundlich, pois em concentrações baixas de 

adsorvato a isoterma tem um comportamento semelhante ao de uma isoterma de Freundlich 

(BANSAL; GOYAL, 2005). 
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Figura 88 – Isoterma de Sips linearizada para carvão Carbomafra 

 

 

Figura 89 – Isoterma de Sips linearizada para carvão Norit. 
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A Tabela 32 apresenta os parâmetros das isotermas de Langmuir, Freundlich e Sips para 

os carvões, assim como o coeficiente de correlação. Como Freundlich apresentou a melhor 

correlação para ambos os carvões, será considerado como o modelo de estudo. 

 

Tabela 32 – Parâmetros das Isotermas de Langmuir, Freundlich e Sips para os carvões Carbomafra e Norit.  

Langmuir Qmax b r2 

Carbomafra 5,065856 0,198252 0,723 

Norit 5,387931 0,258712 0,9061 

Freundlich kf n r2 

Carbomafra 0,873279 1,442585 0,9679 

Norit 1,108491 1,44321 0,9949 

Sips n b r2 

Carbomafra 1,04723 0,220956 0,947 

Norit 1,025326 0,271424 0,9809 

 

Analisando a Figura 87 e os valores das constantes Kf e n apresentadas na Tabela 32, é 

possível afirmar que o carvão da marca Norit obteve o melhor desempenho de adsorção, já que 

apresentou maior valor de Kf e maior valor de n. Segundo Eckenfelder (2000), valores altos de 

Kf associado a valores altos de n, promovem adsorção intensa na faixa de concentração 

estudada. O valor de Kf representa a capacidade de adsorção do carvão ativado e n representa a 

intensidade que ocorre a adsorção. 

O valor de n foi maior do que 1, indicando que o carvão Norit apresenta uma afinidade 

pelo COD, logo, o processo de adsorção é favorável. 

Jeong, Nguyen e Vigneswaran (2011) trabalharam com tempos de adsorção de 48h com 

granulometria de 0,075 mm, para um carvão ativado de origem lignocelulósica, obtendo para 

água do mar com COD de 2,5 mg/L, valores de Kf  de 2,46 e n igual a 0,59.   

Corroborando com as conclusões obtidas pelos ajustes das isotermas, observa-se a 

vantagem do carvão Norit, promovendo melhor remoção de matéria orgânica do que o 

Carbomafra para concentrações de carvão menores que 4 g/L. Quando a concentração de carvão 

é aumentada, os dois possuem atuação similar. Isto mostra a melhor eficiência do Norit para 

remoção de COD em baixas concentrações.  

Com os resultados obtidos da análise de área superficial, pode-se inferir que para os 

ensaios de adsorção apresentados na Figura 87, o carvão Norit conseguiu remover mais 

eficientemente COD, fato este que pode estar relacionado com a maior área superficial. 
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Diante dos resultados obtidos nesta etapa, o carvão ativado da marca Norit foi escolhido 

para realizar os próximos experimentos com microfiltração submersa. 

 

5.3.6 CINÉTICA DA ADSORÇÃO EM CARVÃO ATIVADO 

 

Os ensaios de cinética de adsorção foram realizados para avaliar os mecanismos de 

adsorção assim como o processo controlador da taxa, seja como transporte de massa e processos 

de reação química. Para analisar a cinética de adsorção do carvão Norit, foram selecionadas três 

dosagens de carvão que seriam posteriormente utilizadas no planejamento experimental e que 

apresentaram concentrações residuais de COD em solução abaixo de 3,0 mg/l, conforme 

recomendado por diversos fabricantes de membranas de OI. Assim, selecionou-se as dosagens 

de 1, 1,5 e 2,0 g/l de carvão. 

A Figura 90 apresenta os resultados do ensaio de cinética, onde observa-se o equilíbrio 

da reação em torno de 120 min. A partir de 15 minutos é possível observar o fenômeno de 

adsorção ocorrendo. 

 

 

Figura 90 – Relação entre qe (mg COD/g carvão) ao longo do tempo. 

 

A Figura 91 apresenta os resultados da eficiência de remoção de COD no ensaio de 

cinética, onde observa-se remoções em torno de 30% a partir de 15 minutos de ensaio. 
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Figura 91 - Eficiência de remoção de COD (%) no ensaio de cinética. 

 

A Figura 92 apresenta o modelo cinético de pseudo-segunda ordem linearizado, com 

ótima correlação para todas as dosagens de carvão estudadas. 

 

 

Figura 92 – Modelo cinético de pseudo-segunda ordem linearizado. 

 

A Tabela 33 apresenta os valores obtidos para os parâmetros do modelo cinético de 

pseudo-segunda ordem, onde se percebe que os valores de qe expressos pelo modelo se 

aproximam dos valores experimentais. É importante considerar que a taxa constante k2 é uma 
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função complexa da concentração inicial do soluto. Observa-se a redução gradual dos valores 

de qe e aumento da taxa constante k2 conforme se aumenta a dosagem de carvão. 

 

Tabela 33 - Parâmetros cinéticos do modelo de pseudo-segunda ordem. 

Concentração de carvão qe (mg COD/g carvão) k2 (g.mg.min-1) 

1 g/L 2,431907 0,242205 

1,5 g/L 2,066543 0,293916 

2 g/L 1,814553 0,373396 

  

 Através da Equação 14 do modelo cinético, pode-se reorganizar os termos do modelo 

até chegar a Equação 19: 

 

           (14) 

𝑡

𝑞𝑡
−

𝑡

𝑞𝑒
=

1

𝑘2𝑞𝑒
2                      (15) 

𝑡 (
1

𝑞𝑡
−

1

𝑞𝑒
) =

1

𝑘2𝑞𝑒
2          (16) 

𝑡 =
1

𝑘2𝑞𝑒
2 ∗

1

(
1

𝑞𝑡
−

1

𝑞𝑒
)
                  (17) 

𝑡 =
1

𝑘2𝑞𝑒
2 ∗

𝑞𝑡∗𝑞𝑒

𝑞𝑒−𝑞𝑡
           (18) 

𝑡 =
𝑞𝑡∗𝑞𝑒

𝑘2𝑞𝑒
2(𝑞𝑒−𝑞𝑡)

                   (19) 

 

 Considerando qt de acordo com a Equação 20: 

 

𝑞𝑡 =
(𝐶0−𝐶𝑒)𝑉

𝑚
                    (20) 

 

 Assim, a partir dos dados do modelo cinético de pseudo-segunda ordem apresentado na 

Tabela 33, pode ser estimado o tempo de residência para cada concentração de carvão ativado 

reduzir a concentração de COD de 5,34 mg/L para 3,0 mg/L, que é apresentado na Tabela 34. 
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Tabela 34 – Estimativa do tempo de residência para cada concentração de carvão ativado reduzir a concentração 

de COD de 5,34 mg/L para 3,0 mg/L de acordo com parâmetros cinéticos do modelo de pseudo-segunda ordem. 

Concentração de carvão qe (mg COD/g carvão) k2 (g.mg.min-1) t (min) 

1 g/L 2,431907 0,242205 44,1 

1,5 g/L 2,066543 0,293916 5,1 

2 g/L 1,814553 0,373396 2,7 

 

5.3.7 MICROFILTRAÇÃO SUBMERSA 

 

Como as características de transporte se modificam quando submetidas à pressão, antes 

dos testes de permeação, as membranas foram submetidas a uma etapa de compactação com 

água ultra pura, mantendo a pressão na alimentação em – 0,8 bar e variando até – 0,2 bar, até a 

estabilização do fluxo permeado em cada pressão (Figura 93). 

 

 

Figura 93 – Fluxo permeado da MF obtido ao longo do tempo para diversas pressões para água ultra pura. 

 

A permeabilidade hidráulica pode ser obtida através da Lei de Darcy, quando o gradiente 

de pressão é a força motriz para o transporte, na qual o fluxo de água pura apresenta uma 

dependência linear com a diferença de pressão através da membrana. A permeabilidade é, então, 

representada pelo coeficiente angular da reta obtida e é, normalmente, expressa em L/h.m2.bar 

(Figura 94). Por facilidade na interpretação, optou-se por representar as pressões em módulo. 

A permeabilidade hidráulica obtida foi de 627,8 L/h.m2.bar. 
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Figura 94 – Permeabilidade hidráulica da água ultra pura obtida nos experimentos. 

 

A seguir foram realizados testes com a amostra clarificada após a etapa de coagulação-

floculação, mantendo a pressão na alimentação em – 0,8 bar e variando até – 0,2 bar, até a 

estabilização do fluxo permeado em cada pressão (Figura 95), onde se percebeu valores 

ligeiramente inferiores aos da Figura 94, esta redução de fluxo se deu majoritariamente devido 

a presença de sólidos suspensos na amostra. 

 

 

Figura 95 – Fluxo permeado da MF obtido ao longo do tempo para diversas pressões para amostra clarificada. 

 

Plotando os dados de fluxo em relação a pressão aplicada no sistema, obteve-se a 

permeabilidade da amostra que foi igual a 597,72 L/h.m2.bar, de acordo com a Figura 96. 
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Figura 96 – Permeabilidade hidráulica da amostra clarificada obtida nos experimentos. 

 

5.3.7.1 Condições Operacionais do Sistema de Microfiltração Submersa  

  

Os resultados destes ensaios visam o melhor entendimento do efeito dos parâmetros de 

aeração e retrolavagem sobre o sistema de membranas. Para isso, foi testado um ciclo constante 

de retrolavagem de 8/10, e vazão de ar de 30 L/h (escolhida por ser ponto central do 

planejamento experimental) nas pressões de -0,2, -0,3 e -0,4 bar, utilizando apenas a amostra, 

sem adição de carvão ativado no tanque de alimentação. A Figura 97 ilustra o processo com 

retrolavagem e sem vazão de ar, onde observou-se ligeira elevação do fluxo, indicando que a 

aparente presença de depósitos que possam vir a acumular na superfície da membrana, 

impedindo a permeação, podem ser removidos na retrolavagem. Em ambas as pressões, a 

retrolavagem teve o efeito de recuperar o fluxo do permeado e mantê-lo constante por mais 

tempo do que quando comparado aos ensaios operados sem a condição de retrolavagem. Desta 

forma, comprovou-se o efeito positivo de técnica de limpeza mecânica, que pode ser realizada 

durante operação para manutenção da permeabilidade da membrana.  
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Figura 97 – Fluxo permeado obtido ao longo do tempo para pressões de -0,2, -0,3 e -0,4 bar com retrolavagem 

de 8/10 e sem vazão de ar. 

 

A Figura 98 mostra a concentração de COD no permeado da microfiltração submersa ao 

longo do tempo, onde percebe-se uma redução de cerca de 9% quando estabilizado. É 

importante observar que a partir de 60 minutos já se tem uma queda acentuada na concentração 

de COD.  

 

 

Figura 98 – Concentração de COD (mg/l) nos ensaios de microfiltração submersa com retrolavagem de 8/10 e 

sem vazão de ar. 

 

A Figura 99 ilustra o processo com retrolavagem e com vazão de ar, onde observou-se 

fluxo quase constante. Pode-se observar pelos resultados apresentados que a vazão de ar é 

favorável à operação com membranas de microfiltração submersa para tratamento. Isto ocorre 
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devido à maior dispersão de material não permeável dentro do tanque de microfiltração, 

impediu de aderirem sobre a superfície da membrana e reduzirem a permeabilidade. É 

importante observar também que o fluxo decai lentamente com o início da aeração, o que 

comprova que a influência da turbulência gerada pelo ar injetado no sistema é, de fato, benéfica 

para a operação. 

 

 

Figura 99 - Fluxo permeado obtido ao longo do tempo para pressões de -0,2, -0,3 e -0,4 bar com retrolavagem de 

8/10 e com vazão de ar de 30 L/h. 

 

Estudos realizados por Barbosa (2011), que avaliou efeitos de aeração sobre um efluente 

oriundo de lavadores de gases com concentração de fuligem de 48 g/L, mostraram que vazões 

de ar, nos valores 240, 120, e 60 L/h (consideradas baixas vazões), resultaram fluxos de 

permeado menores do que o experimento sem qualquer aeração. Tais resultados são explicados 

pela sedimentação dos particulados, que representam a fuligem do efluente, quando o sistema 

opera com baixa vazão de ar, reduzindo a quantidade de partículas em contato com a membrana 

e, consequentemente, menor incrustação na superfície da membrana. Ao utilizar uma vazão de 

ar de 2400 L/h nas mesmas condições, obteve-se o fluxo permeado maior do que os outros 

experimentos, incluindo o experimento sem aeração.  

Já em experimentos realizados por Mororó (2013), aeração é um parâmetro importante 

para a redução de incrustações nas membranas de MF, ao utilizar uma suspensão de fermento 

biológico na concentração de 8 g/L, visto que se observou os maiores fluxos de permeado nos 
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concluíram que a aplicação de retrolavagem em ciclos é eficaz para manter alto o fluxo de 

permeado através da membrana de MF. 

Jeong, Nguyen e Vigneswaran (2011) obteve redução de cerca de 15,9% de COD ao 

trabalhar com membrana submersa de MF de porosidade de 0,1 µm com aeração de 60 L/h e 

sem retrolavagem.  

A Figura 100 mostra a concentração de COD no permeado da microfiltração submersa 

ao longo do tempo, onde percebe-se um leve incremento na redução de COD (remoção de 10%), 

quando comparado a Figura 98, que está claramente associado à aeração do sistema, 

promovendo o turbilhonamento da solução.  

 

 

Figura 100 – Concentração de COD (mg/l) nos ensaios de microfiltração submersa com retrolavagem de 8/10 e 

vazão de ar de 30 L/h. 

 

Os resultados dos ensaios realizados com retrolavagem de 8/10 e vazão de ar de 30L/h 

apresentaram caracterização físico-química bem semelhante do parâmetro COD, assim optou-

se por selecionar o ensaio com a pressão de -0,4 bar (Tabela 35), pois possuía maior fluxo 

permeado, para servir de água de alimentação para o sistema de OI. O fluxo permeado no 

processo de osmose inversa se comportou de acordo com a Figura 101, indicando um fluxo 

estabilizado no valor de 78 L/h.m2. 
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Tabela 35 – Caracterização comparativa entre as amostras de água de captação, água clarificada, água 

microfiltrada submersa e água após osmose inversa. 

Parâmetros Unidade 

Água de captação Água clarificada 
Água microfiltrada 

submersa 
Osmose Inversa 

Valores 
Desvio 

Padrão 
Valores 

Desvio 

Padrão 
Valores 

Desvio 

Padrão 
Valores 

Desvio 

Padrão 

Condutividade mS/cm 43,2 0,1 42,6 0,05 41,88 0,12 3 0,21 

Turbidez NTU 160 5 0,92 0,06 0,1 0 n.d. 0 

Sílica Reativa mg/L 3,11 0,1 2,665 0,029 2,49 0,03 0,212 0,011 

Cor aparente UC 461 11 3,57 0,18 1 0 0 0 

Cor real UC 8 4 1,2 0,2 0,1 0 0 0 

Salinidade % 24,74 0,1 24,2 0,1 23,29 0 6,30 0,1 

Cloro Livre mg/L 0,1 0,02 0,08 0,02 0,06 0,01 0 0 

Cloro Total mg/L 0,1 0,02 0,09 0 0,07 0 0 0 

DQO Total mg/L 30 1 27 3 24 2 0 0 

Alcalinidade mg/L 102,5 2,1 87 1 80 2 30 1 

Sólidos Totais mg/L 27750 2386 26245 479 24988 31 3001 21 

Sólidos Suspensos Totais mg/L 431 20 23 3 0 0 0 0 

Sólidos Dissolvidos Totais mg/L 27319 2386 26222 479 24988 31 3001 21 

pH - 8,1 0,1 7,44 0,1 7,45 0,1 7,40 0,1 

Carbono Orgânico Dissolvido mg/L 12,697 0,954 5,345 0,5 4,88 0,05 0,35 0,01 

Alumínio mg/L 0,028 0,001 0,034 0,002 0,031 0,001 n.d. n.d. 

Sódio mg/L 8962,3 20 8143,8 31 6900 53 1300 12 

Potássio mg/L 322,6 6 304,1 3 276 12 98 2 

Cálcio mg/L 352,3 4 319,3 6 280 1 23 1 

Magnésio mg/L 1069,2 10 966,7 12 828 32 29 1 

Cloreto mg/L 13706,2 136 13409,2 13 12904 51 349 12 

Sulfato mg/L 1864,4 36 1861,2 18 1800 13 4 3 

Dureza Total 
mg/L 

CaCO3 
5282,8 18 4778,2 20 4100 32 176,5 1 

Óleos & Graxas mg/L 0,8 0,1 0,2 0 0 0 0 0 

Absorbância a 254 nm - 0,768 0,007 0,139 0,001 0,1 0,012 0,004 0,001 

IDS15 - - - 6,13 0,05 3,4 0,12 - - 

 



188 

 

 

Figura 101 - Fluxo permeado em função do tempo para osmose inversa a 38 bar. 

 

5.3.7.2 Planejamento experimental  

 

Este trabalho realizou um planejamento experimental 23 com ponto central para avaliar 

quais fatores são mais relevantes na redução de COD no processo combinado de adsorção e 

MF, bem como a interação dos mesmos. A Tabela 36 exibe o planejamento experimental, assim 

como os resultados de COD (mg/L) e IDS15, onde observa-se neste último parâmetro, valores 

recomendados para fluidos em sistemas de OI. 

 

Tabela 36 – Planejamento experimental 23 com ponto central. 

Pressão (bar) Vazão de ar (L/h) Concentração de carvão (g/L) COD (mg/L) Remoção de COD (%) IDS15 

-0,4 10 1,0 2,74 48,74 2,84 

-0,4 10 2,0 1,57 70,63 2,81 

-0,4 50 1,0 2,8 47,61 2,88 

-0,4 50 2,0 1,7 68,19 2,92 

-0,2 10 1,0 3 43,87 2,91 

-0,2 10 2,0 1,86 65,20 2,9 

-0,2 50 1,0 2,85 46,68 2,91 

-0,2 50 2,0 1,86 65,20 2,99 

-0,3 30 1,5 1,88 64,83 2,96 

-0,3 30 1,5 1,9 64,45 2,95 

-0,3 30 1,5 1,91 64,27 2,95 

 

A Figura 102 apresenta os ensaios realizados na pressão de -0,4 bar, incluindo o ensaio 

controle realizado sem carvão ativado, com retrolavagem 8/10 e vazão de ar de 30 L/h. Na 
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Figura 102, observa-se que os fluxos permeados são maiores para os ensaios com as maiores 

vazões de aeração. Isto ocorre porque os ensaios são realizados com carvão ativado em pó, 

aumentando a possibilidade de partículas muito finas estarem próximas à superfície da 

membrana e, consequentemente, podendo impedir o fluxo através da membrana. Assim, a 

aeração possui papel importante na manutenção do fluxo permeado. Resultado similar foi 

obtido por Dialynas e Diamadopoulos (2008), que observaram o aumento rápido da pressão 

transmembrana após adição de carvão ativado em pó, com tamanho de partícula de 0,15 mm e 

concentração de 2,5 g/L, em um sistema de UF, levando à interrupção do processo para realizar 

limpeza por retrolavagem. Os autores Gai e Kim (2008), ao utilizarem carvão ativado em pó 

com faixa de tamanho de partícula entre 0,149 e 0,045 mm e concentração de 20 g/L, notaram 

valores de pressão transmembrana menores comparados com os valores do efluente bruto sem 

carvão. Com o aumento da concentração de carvão ativado, nota-se que o maior fluxo permeado 

só é obtido com o auxílio da maior vazão de aeração, pois o aumento de concentração de carvão 

ativado, aumenta a concentração de sólidos no tanque de alimentação, dificultando a 

permeação, sendo necessário maior vazão de aeração. 
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Figura 102 – Perfil do fluxo permeado com o tempo para pressão de -0,4 bar, alternando as variáveis 

independentes de aeração e concentração de carvão ativado, e ensaio controle com pressão de -0,4 bar, vazão de 

ar de 30 L/h e sem carvão ativado (ciclo de retrolavagem de 8 minutos de permeação/10 segundos de 

retrolavagem). 

 

A Figura 103 apresenta a média dos três ensaios realizados no ponto central, na pressão 

de -0,3 bar, vazão de ar de 30 L/h e concentração de carvão ativado de 1,5 g/L, incluindo o 

ensaio controle realizado sem carvão ativado, com retrolavagem 8/10 e vazão de ar de 30 L/h. 

É importante destacar que o ensaio realizado na pressão de -0,4 bar, vazão de ar de 10 L/h e 

concentração de carvão ativado de 2 g/L possui fluxo permeado próximo ao do ensaio de 

pressão de -0,3 bar, vazão de ar de 30 L/h e concentração de carvão ativado de 1,5 g/L, 

indicando o impacto dos fatores independentes apresentados. Na Figura 103, o fluxo permado 

do ensaio experimental possui queda de fluxo de cerca de 10% em relação ao ensaio controle, 

sendo mais proeminente nos primeiros 60 minutos de operação, depois mantem-se estabilizado. 
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Figura 103 - Perfil do fluxo permeado com o tempo, do ensaio de ponto ponto central, na pressão de -0,3 bar, 

vazão de ar de 30 L/h e concentração de carvão ativado de 1,5 g/L, e ensaio controle com pressão de -0,3 bar, 

vazão de ar de 30 L/h e sem carvão ativado (ciclo de retrolavagem de 8 minutos de permeação/10 segundos de 

retrolavagem). 

 

A Figura 104 apresenta os ensaios realizados na pressão de -0,2 bar, incluindo o ensaio 

controle realizado sem carvão ativado, com retrolavagem 8/10 e vazão de ar de 30 L/h. Na 

Figura 104, observa-se que os fluxos permeados se reduzem bem mais do que nos ensaios 

anteriores. Por exemplo, a condição de pressão de -0,2 bar, vazão de ar de 10 L/h e concentração 

de carvão ativado de 2g/L possui fluxo permeado no valor de aproximadamente 45% do ensaio 

controle. 
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Figura 104 – Perfil do fluxo permeado com o tempo para pressão de -0,2 bar, alternando as variáveis 

independentes de aeração e concentração de carvão ativado, e ensaio controle com pressão de -0,2 bar, vazão de 

ar de 30 L/h e sem carvão ativado (ciclo de retrolavagem de 8 minutos de permeação/10 segundos de 

retrolavagem). 

 

As Figuras 105, 106 e 107 apresentam o comportamento de COD ao longo do tempo de 

permeação para diferentes condições do planejamento experimental. 
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Figura 105 - Resultados de COD para pressão de operação de -0,4 bar do planejamento experimental, alternando 

as variáveis independentes de aeração e concentração de carvão ativado, e ensaio controle com pressão de -0,4 

bar, vazão de ar de 30 L/h e sem carvão ativado (ciclo de retrolavagem de 8 minutos de permeação/10 segundos 

de retrolavagem). 

 

 

Figura 106 - Resultados de COD para pressão de operação de -0,3 bar do planejamento experimental, e ensaio 

controle com pressão de -0,3 bar, vazão de ar de 30 L/h e sem carvão ativado (ciclo de retrolavagem de 8 

minutos de permeação/10 segundos de retrolavagem). 
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Figura 107 - Resultados de COD para pressão de operação de -0,2 bar do planejamento experimental, , 

alternando as variáveis independentes de aeração e concentração de carvão ativado, e ensaio controle com 

pressão de -0,2 bar, vazão de ar de 30 L/h e sem carvão ativado (ciclo de retrolavagem de 8 minutos de 

permeação/10 segundos de retrolavagem). 

 

Observa-se, na Figura 107, que no ensaio de pressão de -0,4 bar, vazão de ar de 10 L/h 

e concentração de carvão ativado de 2 g/L obteve-se maior remoção de COD (70% de remoção) 

em 2 horas de filtração, quando comparado com os outros testes. Os valores de COD se mantêm 

estáveis em no máximo 4 horas de permeação.  

Após executar os testes, a permeabilidade hidráulica foi novamente medida para 

verificar se era necessário realizar limpeza química das membranas. Como não se verificou uma 

queda significativa no fluxo de permeado após os ensaios e o valor da permeabilidade hidráulica 

se manteve próximo ao inicial, a limpeza química não foi executada. 

 

5.3.7.3 Análise estatística pelo Statistica 8.0  

 

A Figura 108 apresenta a análise de variância para a eficiência de remoção de COD, com 

todas as possíveis interações estatísticas entre os fatores. Percebeu-se que algumas interações 
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não se apresentaram estatisticamente significativas, considerando para isto p (p-level) < 0,05 

(2, 1x3 na Figura 108), considerou-se um nível de confiança de 95%. O coeficiente de 

correlação R2 apresentou o valor de 0,99956 e o R2 ajustado, o valor de 0,99853, demonstrando 

que o modelo descreve relativamente bem as variáveis estudadas. Como o modelo já fornece 

um bom ajuste, as interações que não apresentam significância estatística não foram excluídas 

do modelo. 

 

ANOVA; Var.:Remoção de COD (%); R-sqr=,99956; Adj:,99853 (Spreadsheet2)

2**(3-0) design; MS Pure Error=,0816735

DV: Remoção de COD (%)

Factor SS df MS F p

Curvatr.

(1)Pressão (bar)

(2)Vazão de ar (l/h)

(3)Concentração de carvão (g/l)

1 by 2

1 by 3

2 by 3

Lack of Fit

Pure Error

Total SS

122,702 1 122,7018 1502,34 0,000665

25,272 1 25,2721 309,43 0,003216

0,070 1 0,0700 0,86 0,452277

847,071 1 847,0713 10371,43 0,000096

5,058 1 5,0579 61,93 0,015767

0,858 1 0,8576 10,50 0,083485

2,118 1 2,1177 25,93 0,036471

0,280 1 0,2800 3,43 0,205281

0,163 2 0,0817

1003,592 10
 

Figura 108- Análise de variância do planejamento experimental obtido a partir do Statistica. 

 

A Figura 109 apresenta o diagrama de Pareto, com a representação gráfica da 

significância estatística dos fatores e suas interações. Os valores plotados ao lado das barras 

representam o valor do teste t-student, que pode ser visualizado também na Figura 112. 

Observou-se que a variável concentração de carvão é a que possui maior influência no processo, 

influenciando positivamente na remoção de COD, o que é justificado pelo fenômeno de 

adsorção. A variável vazão de ar não influencia estatisticamente na remoção de COD; no 

entanto, pode-se indicar sua importância na manutenção do fluxo permeado. Os valores 

negativos na Figura 109 representam influência negativa na remoção de COD. 
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Pareto Chart of Standardized Effects; Variable: Remoção de COD (%)

2**(3-0) design; MS Pure Error=,0816735

DV: Remoção de COD (%)
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Figura 109 – Diagrama de Pareto. 

 

A seguir, para legitimar a adequação do modelo, deve-se averiguar a normalidade dos 

resíduos, assim é representada a probabilidade normal dos resíduos, que permite classificar o 

quanto é a adequação do modelo (Figura 110). De acordo com Calado & Montgomery (2003), 

a normalidade dos resíduos é considerada adequada quanto mais próximos os pontos estiverem 

da reta contínua. 
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Normal Prob. Plot; Raw Residuals

2**(3-0) design; MS Pure Error=,0816735

DV: Remoção de COD (%)
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Figura 110 – Probabilidade normal dos resíduos. 

 

Outro teste realizado no intuito de verificar a adequação do modelo é a homogeneidade 

da variância, que pode ser observada no gráfico plotado na Figura 111. Calado & Montgomery 

(2003) propõem que a distribuição dos pontos deve ocorrer de forma aleatória para que a 

distribuição dos resíduos seja considerada normal. 
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Observed vs. Residual Values

2**(3-0) design; MS Pure Error=,0816735

DV: Remoção de COD (%)
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Figura 111 – Resíduos vs. Valores observados. 

 

Os efeitos estimados foram obtidos através da análise estatística considerando apenas 

os fatores e interações significativos. Os resultados desta análise são apresentados na Figura 

112, onde é possível observar que as variáveis pressão e concentração de carvão apresentaram 

os maiores valores de efeito, sendo esta última a mais importante. No entanto, a interação entre 

estas duas variáveis não é estatisticamente significativa. 

 

Effect Estimates; Var.:Remoção de COD (%); R-sqr=,99956; Adj:,99853

2**(3-0) design; MS Pure Error=,0816735

DV: Remoção de COD (%)

Factor

Effect Std.Err.

Pure Err

t(2) p -95,%

Cnf.Limt

+95,%

Cnf.Limt

Coeff .

Mean/Interc.

Curvatr.

(1)Pressão (bar)

(2)Vazão de ar (l/h)

(3)Concentração de carvão (g/l)

1 by 2

1 by 3

2 by 3

57,01590 0,101041 564,2874 0,000003 56,58116 57,45065 57,01590

14,99844 0,386956 38,7601 0,000665 13,33350 16,66338 7,49922

-3,55472 0,202081 -17,5906 0,003216 -4,42421 -2,68524 -1,77736

-0,18709 0,202081 -0,9258 0,452277 -1,05658 0,68239 -0,09355

20,57998 0,202081 101,8402 0,000096 19,71050 21,44947 10,28999

1,59027 0,202081 7,8695 0,015767 0,72079 2,45976 0,79514

-0,65482 0,202081 -3,2404 0,083485 -1,52430 0,21467 -0,32741

-1,02900 0,202081 -5,0920 0,036471 -1,89848 -0,15951 -0,51450
 

Figura 112 – Efeitos estimados 
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A Figura 113 apresenta as médias marginais, analisando-se a influência em conjunto da 

pressão e vazão de ar. Observou-se que na pressão de -0,2 bar, maiores remoções são alcançadas 

com o aumento da vazão de ar. No entanto, ao elevar-se a pressão até -0,4 bar, maiores remoções 

são alcançadas com a diminuição da vazão de ar. É importante salientar que o ganho na 

eficiência de remoção de COD é baixo, corroborando o valor de efeito apresentado na Figura 

112 para este tipo de interação (1x2). 

 

Plot of Marginal Means and Conf. Limits (95,%)

DV: Remoção de COD (%)

Design: 2**(3-0) design

NOTE: Std.Errs. for means computed from MS Error=,0816735
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Figura 113 – Gráfico de médias marginais (pressão e vazão de ar). 

 

A Figura 114 apresenta as médias marginais, analisando-se a influência em conjunto da 

pressão e concentração de carvão. Observou-se que o aumento da pressão de vácuo em conjunto 

com o aumento da concentração de carvão propicia maiores remoções de COD, pode-se dizer 

que ao dobrarmos a concentração de carvão de 1g/L para 2g/L, obtem-se um aumento de cerca 

de 20% na eficiência de remoção de COD de acordo com a Figura 118. 



200 

 

Plot of Marginal Means and Conf. Limits (95,%)

DV: Remoção de COD (%)

Design: 2**(3-0) design

NOTE: Std.Errs. for means computed from MS Error=,0816735
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Figura 114 - Gráfico de médias marginais (pressão e concentração de carvão). 

 

A Figura 115 apresenta as médias marginais, analisando-se a influência em conjunto da 

vazão de ar e concentração de carvão. Observou-se pouco efeito da interação entre as variáveis 

independentes, onde a elevação da concentração de carvão produz maiores remoções de COD. 
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Plot of Marginal Means and Conf. Limits (95,%)

DV: Remoção de COD (%)

Design: 2**(3-0) design

NOTE: Std.Errs. for means computed from MS Error=,0816735
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Figura 115 – Gráfico de médias marginais (vazão de ar e concentração de carvão). 

 

A Figura 116 mostra o gráfico de superfície da remoção de COD para interação da 

pressão e vazão de ar sobre a variável independente concentração de carvão igual a 1,5 g/L, 

onde é possível visualizar que a pressão de -0,3 bar é um divisor nas interações, onde ao se 

trabalhar com pressões inferiores a esta, as maiores remoções de COD ocorrem com o aumento 

da vazão de ar, enquanto que ao se trabalhar com pressões acima de -0,3 bar, o efeito é inverso, 

isto é, as maiores remoções de COD ocorrem com a diminuição da vazão de ar, corroborando 

a Figura 113. 

 



202 

 

 

Figura 116 - Gráfico de superfície pressão x vazão de ar na concentração de carvão de 1,5 g/l. 

 

A Figura 117 mostra o gráfico de superfície da remoção de COD para interação da 

pressão e vazão de ar sobre a variável independente concentração de carvão igual a 1 g/L, onde 

é possível visualizar que o aumento da pressão e da vazão de ar fornecem as maiores remoções 

de COD. 
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Figura 117 - Gráfico de superfície pressão x vazão de ar na concentração de carvão de 1 g/l. 

 

A Figura 118 mostra o gráfico de superfície da remoção de COD para interação da 

pressão e vazão de ar sobre a variável independente concentração de carvão igual a 2 g/L, onde 

é possível visualizar que o aumento da pressão e diminuição da vazão de ar fornecem as maiores 

remoções de COD, além do fato da maior remoção ser alcançada nesta condição estudada.  
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Figura 118 – Gráfico de superfície pressão x vazão de ar na concentração de carvão de 2 g/l. 

 

É importante mencionar que em todos os casos estudados, o aumento da concentração 

de carvão e pressão favoreceram a remoção de COD. Sendo assim, optou-se por selecionar a 

amostra da condição de estudo de pressão de operação de -0,4 bar, vazão de ar de 10 L/h e 

concentração de carvão de 2g/L, que resultou nos menores valores de concentração de COD, a 

ser utilizado como água de alimentação para o sistema de osmose inversa. 

 

5.3.8 OSMOSE INVERSA 

 

O ensaio realizado com microfiltração submersa com retrolavagem de 8/10, pressão de 

operação de -0,4 bar, vazão de ar de 10 L/h e concentração de carvão de 2g/L foi caracterizado 

e seus resultados são apresentados, assim como os resultados do permeado da osmose inversa, 

na Tabela 37.  
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Tabela 37 – Caracterização comparativa entre as amostras de água de captação, água clarificada, água de MF 

submersa com carvão ativado em pó e água após osmose inversa. 

Parâmetros Unidade 

Água de captação Água clarificada 

Água MF submersa 

com carvão ativado 

em pó 

Osmose Inversa 

Valores 
Desvio 

Padrão 
Valores 

Desvio 

Padrão 
Valores 

Desvio 

Padrão 
Valores 

Desvio 

Padrão 

Condutividade mS/cm 43,2 0,1 42,6 0,05 41,71 0,05 0,739 0,001 

Turbidez NTU 160 5 0,92 0,06 n.d. 0 n.d. 0 

Sílica Reativa mg/L 3,11 0,1 2,665 0,029 2,47 0,03 0,167 0,01 

Cor aparente UC 461 11 3,57 0,18 1 0 0 0 

Cor real UC 8 4 1,2 0,2 0,1 0 0 0 

Salinidade % 24,74 0,1 24,2 0,1 23,28 0 3,84 0,1 

Cloro Livre mg/L 0,1 0,02 0,08 0,02 0,05 0,01 0 0 

Cloro Total mg/L 0,1 0,02 0,09 0 0,05 0 0 0 

DQO Total mg/L 30 1 27 3 18 2 0 0 

Alcalinidade mg/L 102,5 2,1 87 1 80 2 7 1 

Sólidos Totais mg/L 27750 2386 26245 479 24342 17 2901 31 

Sólidos Suspensos Totais mg/L 431 20 23 3 0 0 0 0 

Sólidos Dissolvidos Totais mg/L 27319 2386 26222 479 24343 17 2901 31 

pH - 8,1 0,1 7,44 0,1 7,40 0,05 6,40 0,02 

Carbono Orgânico Dissolvido mg/L 12,697 0,954 5,345 0,5 1,57 0,05 0,15 0,01 

Alumínio mg/L 0,028 0,001 0,034 0,002 0,030 0,001 n.d. n.d. 

Sódio mg/L 8962,3 20 8143,8 31 6279 2 1371 4 

Potássio mg/L 322,6 6 304,1 3 233 1 80 2 

Cálcio mg/L 352,3 4 319,3 6 248 1 15 1 

Magnésio mg/L 1069,2 10 966,7 12 758 32 23 1 

Cloreto mg/L 13706,2 136 13409,2 13 12898 3 213 3 

Sulfato mg/L 1864,4 36 1861,2 18 1800 2 3 0,5 

Dureza Total 
mg/L 

CaCO3 
5282,8 18 4778,2 20 3733 32 132 4 

Óleos & Graxas mg/L 0,8 0,1 0,2 0 0 0 0 0 

Absorbância a 254 nm - 0,768 0,007 0,139 0,001 0,010 0,001 n.d. n.d. 

IDS15 - - - 6,13 0,05 2,81 0,1 - - 

 

O fluxo permeado no processo de osmose inversa se comportou de acordo com a Figura 

119, indicando um fluxo estabilizado no valor de 89 L/h.m2. Observou-se que o pré-tratamento 

adotado de coagulação-floculação e microfiltração submersa com carvão ativado assegurou 

uma água de alimentação para sistema de OI com IDS15 abaixo de 3 e COD abaixo de 2 mg/L, 

de acordo com a recomendação dos fabricantes de membranas.  

O efeito da adição de carvão ativado em pó sobre o desempenho do sistema de 

microfiltração submersa com água do mar foi avaliado por Jeong, Nguyen e Vigneswaran 
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(2011). O sistema de membrana submersa acoplado com adsorção de carvão ativado foi 

investigado com 1,5 g/L de carvão adicionado. Mostrou remoção superior a 76,6% de COD e 

a maior parte da fração hidrofílica (73,3%) foi removida. O teste de fluxo cruzado em escala 

laboratorial de OI mostrou que o fluxo de permeado inicial foi melhorado em 6,2 L/m2.h 

quando a água do mar foi pré-tratada utilizando membrana submersa acoplada com adsorção 

de carvão ativado (JEONG et al., 2012). 

 

 

Figura 119 - Fluxo permeado em função do tempo para osmose inversa a 38 bar. 

 

 A Figura 120 ilustra os fluxos permeados de OI após cada pré-tratamento, onde pode se 

obervar que a microfiltração submersa combinada com carvão ativado em pó garantiu o maior 

fluxo permeado no sistema de osmose inversa. É importante salientar que o fato da amostra ser 

salina, é bastante comum a queda no fluxo permeado, pois os pré-tratamentos estudados não 

são eficazes na remoção de íons que impactam no fluxo transmembrana, além do fato de se 

estar operando com uma pressão menor (38 bar) do que a operada na usina de Itaqui (55 bar). 

Estudos em escala piloto são necessários a fim de avaliar a queda de fluxo permeado em relação 

a pressão. Como o equipamento utilizado variava somente até 40 bar, utilizou-se a maior 

pressão com uma certa margem de segurança para evitar o rompimento da membrana de osmose 

inversa. 
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Figura 120 – Comparação dos fluxos permeados na osmose inversa de acordo com o pré-tratamento estudado. 
  

A Figura 121 ilustra a redução gradual do parâmetro carbono orgânico dissolvido ao 

longo de cada pré-tratamento estudado, onde pode se obervar que a microfiltração submersa 

combinada com carvão ativado em pó garantiu a maior remoção, cerca de 87,6 %, garantindo 

uma água de alimentação para o sistema de OI com COD igual a 1,57 mg/L. 

 

 

Figura 121 – Remoção de COD (%) nas rotas de estudo. 
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A Tabela 38 apresenta o parâmetro IDS15 ao longo das rotas estudadas, onde observa-

se que a microfiltração submersa mesmo sem carvão ativado já assegura uma melhora na 

qualidade da água de alimentação do sistema de OI. 

 

Tabela 38 – Redução do parâmetro IDS15 nas rotas estudadas. 

Coagulação - 

floculação 

Filtro de 

areia 

Microfiltração 

submersa 

Microfiltração submersa com 

carvão ativado 

6,13 5,25 3,4 2,81 

 

 Assim, observa-se que a rota de pré-tratamento de MF submersa com carvão ativado em 

pó é uma ótima alternativa como pré-tratamento para o sistema de águas salinas em osmose 

inversa, como o localizado na usina de Itaqui, necessitando de testes piloto para sua 

implementação e adaptação na unidade industrial. 

 

5.4 LEVANTAMENTO DE CUSTOS 

 

A análise da viabilidade econômica empregada neste estudo trata-se de uma estimativa 

com grau de incerteza associado, e por isso deve ser considerada como uma etapa preliminar 

para a decisão quanto ao investimento financeiro. Para obter uma avaliação mais rigorosa deve-

se, além de elaborar um maior detalhamento do processo (etapas, custos e dimensionamento 

dos equipamentos), fazer orçamentos mais precisos junto a demais fornecedores para então 

obter cotações mais assertivas para os preços de todos os equipamentos e de instalação. Em 

virtude de se tratar de um estudo de pesquisa, houve resistência por parte dos fornecedores das 

tecnologias estudadas, da cotação das etapas de pré-tratamento. Assim, o levantamento dos 

custos foi baseado em busca de mercado com poucos fornecedores. 

Para calcular a área total da membrana necessária, baseou-se no estudo realizado em 

laboratório com tanque de 5L de amostra e área efetiva de permeação de 0,012 m². Além disso, 

foi considerado o fluxo de permeado (L/h.m²) obtido na rota experimental que chegou ao 

melhor resultado, o qual foi igual a 178,6 L/h.m². Como é necessário tratar 5760 m³ de água/dia, 

estimou-se a área de membrana necessária com sendo de 1344 m2. 

Para avaliar o custo de tratamento proposto, o primeiro passo foi estimar o investimento 

inicial de implantação deste projeto de tratamento. Neste investimento total estão considerados 

os custos com equipamentos, tubulações, válvulas, instalações elétricas e hidráulicas, módulos 

de membranas de MF, expressos detalhadamente na Tabela 39.   

Um dos itens de investimento e manutenção que mais impacta os custos do processo de 
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tratamento é o custo da área de membrana instalada. Este engloba as membranas, os módulos e 

as instalações. Baker (2012) cita o valor aproximado de US$100 para membranas de fibra oca 

de microfiltração submersa por m2. Para a estimativa foi considerado a cotação do Dólar para 

Real de R$3,90 (07/03/2019). O carvão ativado Norit possui custo de R$ 4.754,02/tonelada 

(07/03/2019). Assim, como são utilizados 2 g de carvão ativado por litro de solução e é 

necessário tratar 5760 m³ de água/dia, estimou-se o gasto de 11,52 toneladas de carvão para 

inicializar o tratamento. 

 

Tabela 39 – Investimento inicial para o sistema proposto de pré-tratamento. 

Equipamentos (investimento Fixo) Valor estimado (R$) 

Tanque inox de alimentação da MF (capacidade 300 m3) 150.000,00 

Tanque inox de recirculação para permeado (capacidade 100 m3) 45.000,00 

Módulos de Membranas (com área efetiva de 1344 m²) 524.160,00 

Compressor 22.000 

Bomba de vácuo 53.500,00 

Tubulações 21.600,00 

Válvulas 12.000,00 

Instalações elétricas 15.000,00 

Instalações hidraúlicas 17.000,00 

Instrumentação (Sistema de Retrolavagem automático) 28.600,00 

Carvão ativado 54.766,31 

Custo total (CAPEX) 943.626,31 

 

A análise do custo de operação engloba mão de obra, energia, troca de membrana, 

manutenção e custos com reagente durante o período de um ano.  Os valores estimados são 

apresentados na Tabela 40, que considera uma operação de tratamento de cerca de 240 m³ de 

água por hora de operação, exigindo área de membrana efetiva igual a 1344 m2, onde podemos 

considerar um quadrado de proporções de 37m x 37m. 
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Tabela 40 – Custo de operação anual para o sistema proposto de pré-tratamento. 

Outros Custos Valor estimado anual (R$) 

Mão de obra 300.250,60 

1 Engenheiro Químico 189.750,60 

2 Operadores 110.500,00 

Energia 223.566,15 

Produtos Químicos para Limpeza das Membranas (2% do 

investimento inicial) 
18.872,53 

Manutenção (5% do investimento inicial) 47.181,32 

Troca de membranas (reposição de 20%) 104.832,00 

Carvão ativado (reposição diária de 10%) 1.998.970,32 

Custo total (OPEX) 2.693.672,92 

 

Com relação aos gastos com a mão de obra para a operação das plantas considerou-se 1 

engenheiro responsável e 2 técnicos-operadores. O pagamento de 13 salários anuais, mais 70% 

correspondente aos tributos e encargos trabalhistas foram considerados nos cálculos. 

Seguindo as considerações da empresa Darcks, o consumo de energia foi estimado para 

o tratamento de 5760 m³ de água / dia em 25 kW (600 kWh, considerando operações contínuas 

por 24 horas/dia), sendo 5 kW usado para a aeração durante a microfiltração submersa, e 20 

kW para a recirculação do permeado, retrolavagem e todas as outras dinâmicas de 

abastecimento das linhas e tanques. 

A taxa de energia elétrica foi obtida no site da LIGHT (LIGHT, 2019), considerando 

uma taxa para consumo não residencial acima de 450 kWh, assim, R$ 1,02085 / kWh. 

Considerou-se que os dispositivos se mantêm conectados 24 horas por dia. Para os gastos com 

manutenção considerou-se um valor de 5% do investimento inicial, associado à manutenção 

preventiva e corretiva das unidades. E para os gastos com reagentes químicos para a limpeza 

das membranas, tanto de manutenção como de recuperação, considerou-se um valor 2% do 

investimento inicial, considerou-se a utilização de solução de hipoclorito de sódio. 

Com relação às membranas, os fornecedores indicaram tempo de vida útil maior que 5 

anos, de acordo com a frequência de limpeza e adversidades da água tratada. Considerou-se a 

reposição anual de 20% dos módulos como uma margem de segurança. Considerou-se a 

reposição diária de 10% do carvão ativado. 

A maior participação nos gastos anuais totais é relativa a reposição diária de carvão 

ativado (74,2% do custo anual). Os gastos relativos à mão de obra vêm em seguida (11,1%), 

juntamente com aqueles relativos a energia (8,63%). No entanto, este último talvez possa ser 

desprezado por se tratar de uma usina termelétrica neste caso. 

O investimento inicial foi considerado separadamente dos gastos operacionais anuais. E 
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para o cálculo do custo do tratamento (R$/m³ de água tratada), utilizou-se a Equação 21: 

 

Custo do tratamento (
R$

m3) =
investimento inicial fixo

15
+custo operacional ao ano

volume de água tratada ao ano
             

(21) 

  

Observa-se que o investimento fixo inicial foi dividido por 15, considerando o tempo 

de depreciação de uma planta de tratamento de 15 anos (REIS, 2014; TORRES, 2015). Assim, 

chegou-se a Equação 22. 

 

Custo do tratamento (
R$

m3) =
943.626,31

15
+2.693.672,92

2.102.400 
= 1,31         

(22) 

 

O custo previsto do pré-tratamento é de R$ 1,31/m³ de água. É importante ressaltar que 

essa foi apenas uma estimativa preliminar de custos com várias considerações e poucos 

fornecedores. Para se estimar os custos reais de uma planta em larga escala é preciso realizar 

uma avaliação econômica com levantamento de custos mais detalhados e precisos. De acordo 

com profissionais da área de reúso, o custo de tratamento de água para reúso situa-se em torno 

de R$ 3,00/m³ de água, assegurando que o custo do tratamento estudado neste trabalho está 

abaixo do praticado em outras pesquisas e instalações industriais. 
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6. CONCLUSÕES  

 

Conclui-se que o pré-tratamento adotado de coagulação-floculação (dosagem de 40 

mg/L de PAC e 0,489 mg/L de polímero Nalclear 8173), microfiltração submersa com 

membranas de fibra oca de microfiltração com porosidade de 0,4 µm e carvão ativado em pó 

Norit SAE SUPER operando com retrolavagem de 8 minutos de permeação e 10 segundos de 

retrolavagem, pressão de operação de -0,4 bar, vazão de ar de 10 L/h e concentração de carvão 

de 2g/L assegurou uma água de alimentação para sistema de OI com IDS15 igual a 2,81 e COD 

igual a 1,57 mg/L, satisfazendo a recomendação dos fabricantes de membranas.  

Através de análise estatística, concluiu-se que a variável concentração de carvão é a que 

possui maior influência no processo, influenciando positivamente na remoção de COD, o que 

é justificado pelo fenômeno de adsorção. A variável vazão de ar não influencia estatisticamente 

na remoção de COD; no entanto, pode-se indicar sua importância na manutenção do fluxo 

permeado. As variáveis pressão e concentração de carvão apresentaram os maiores valores de 

efeito, sendo esta última, a mais importante.  

O fluxo permeado no processo de osmose inversa apresentou fluxo estabilizado no 

valor de 89 L/h.m2 para esta configuração, enquanto que no pré-tratamento convencional 

obteve-se fluxo igual a 70 L/h.m2, representando um ganho de 27% no fluxo permeado. 

Estimou-se o custo do pré-tratamento, e a maior participação nos gastos anuais totais é 

relativa a reposição diária de carvão ativado (77,2% do custo anual). Os gastos relativos à mão 

de obra vêm em seguida (11,6%), junto com aqueles relativos a energia (8,6%). No entanto, é 

provável que este último possa ser desprezado por se tratar de uma usina termelétrica no caso 

em estudo. O custo previsto do pré-tratamento é de R$ 1,31/m³ de água.  
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7. CONSIDERAÇÕES E SUGESTÕES PARA FUTUROS TRABALHOS  

 

 Estudar o uso de ultrafiltração submersa com carvão ativado como outra rota de pré-

tratamento, avaliando o fluxo permeado, remoção de COD e redução de IDS15, em 

escala piloto. 

 

 Avaliar a adsorção de carvão ativado granular na MF / UF submersa em função da 

filtrabilidade da torta formada, além da utilização de menor concentração de carvão 

ativado. 

 

 Avaliar a adsorção de carvão ativado em outras faixas granulométricas na MF / UF 

submersa. 

 

 Avaliar a adsorção com carvão ativado em pó Carbomafra na MF submersa. 

 

 Avaliar o tempo de saturação do carvão ativado em ensaios de tempo mais longos. 

 

 Investigar outras condições de retrolavagem para otimização da operação, garantindo a 

manutenção do fluxo de permeado por um tempo maior. 

 

 Utilizar outros agentes adsorventes para comparar a eficiência de adsorção de COD. 

 

 Aprofundar no estudo da avaliação econômica a fim de chegar a um valor mais preciso 

com relação ao custo do tratamento proposto. 
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