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RESUMO

O processo galvanotécnico € responsavel por gerar efluentes que contém metais toxicos e
substancias recalcitrantes. As restricbes quanto a qualidade do lancamento de efluentes tem-
se intensificado. Uma alternativa para essa problematica sdo os processos de separacdo por
membranas, como a osmose inversa. O presente estudo teve por objetivo analisar duas
estratégias para a melhoria do desempenho de uma central de tratamentos galvanicos,
compostas por suas estapas atuais de tratamento como: Tratamento fisco-quimico, oxidacao
avancada, filtracdo simples e trocador i6nico) e a possibilidade da inser¢do da osmose inversa
no processo existente (estratégia 1) ou a substituicdo do trocador i6nico pela membrana de
osmose inversa (estratégia 2). Neste estudo foi utilizada uma membrana de poliamida com
camada seletiva de polissulfona, poisdd foi observada a eficiéncia das estratégias propostas
perante os parametros ambientais, em que foram observadas remogdes superiores a 92% de
niquel total, 90% de cobre total, 81% de zinco total, 93% de fosforo total, 87% de demanda
quimica de oxigénio, 90% de nitrogénio amoniacal e 100% de s6lidos suspensos totais para a
estratégia 1. Neste trabalho, ainda foram analisados os modelos de bloqueio pela metodologia
de Hermia e avaliadas as resisténcias da membrana, utilizando o efluente galvanico. Os
resultados mostraram que a membrana apresentou 80% de resisténcia por concentragao para a
estratégia 1 e 40% de fouling para a estratégia 2. Em ambas estratégias, 0 modelo de Hermia
apresentou maior indice para bloqueio irreversivel e padrdo. Para a estratégia 1, 0 processo
ocorreu ao longo de 180 minutos, e foi observada uma reducéao do fluxo de permeado de 63%.
Apos a limpeza quimica, foi observada uma recuperacdo do fluxo superior a 93%, sendo que
0s 7% que ndo foi possivel se recuperar correspondem ao fouling irreversivel. Para a estratégia
2, 0 processo ocorreu ao longo de 90 minutos com uma reducdo de fluxo de 94%. Apds a
limpeza a quimica, foi observada uma recuperacdo de fluxo de 71%, também mostrando a
presenca de fouling irreversivel. Com a utilizacdo do software Rosa 9.1 DOW, foi detectada
para uma demanda de 10m3/h, a necessidade de 3 mddulos de osmose inversa com 24
membranas, com uma area de filtracdo de 891,84 m2, com uma pressao de trabalho de 6 bar de
pressdo e uma poténcia de bomba de 3,48 kWh. O software mencionado detectou problemas
de CaSOg, devido as caracteristicas do efluente para aumentar a vida Util das membranas. 1sso
implicaria em um sistema de abrandamento antes de ser submetido a osmose inversa. A
avaliacdo econdmica simplificada em comparagdo ao modelo atual de tratamento e a insercao
de uma nova tecnologia, implicaria na instalacdo de um movo equipamento que triplicaria os
custos atuais da central de tratamento de efluentes. Tendo em vista que os padrbes de
lancamento estdo com niveis no limite da legislacdo, 0 novo equipamento traria seguranca no
cumprimento da legislacdo sem ficar na eminéncia de autuacfes perante o 6rgdo ambiental.
Mesmo com a estratégia 2 atendendo os padrdes de langcamento e possibilitando a substituicdo
de um processo, a estratégia 1 mostou-se mais eficaz, por apresentar menores concentracdes
finais, consequentemente, resultando em maior tempo de operagdo e maior viada util da
membrana, com menores paradas para limpezas quimicas e custos operacionais.

Palavras-chave: Osmose inversa, qualidade ambiental, resiténcias e efluente galvanico.



ABSTRACT

The galvanotechnical industry is responsible for generating effluents containing heavy metals
and recalcitrant substances. The restrictions on the quality of effluent discharge have
intensified. An alternative to this problem are membrane separation processes, such as reverse
osmosis. The present study had the objective of analyzing two strategies to improve the
performance of a galvanic treatment center, composed of its current stages of treatment as:
physico-chemical treatment, advanced oxidation, simple filtration and ion exchange. Then, it
was studied the possibility of insertion of the reverse osmosis in the existing process
(strategy 1) or the replacement of the ion exchanger by the reverse osmosis membrane
(strategy 2). For this purpose, a polyamide membrane with a selective polysulfone layer was
used, where the efficiency of the proposed strategies was observed for the environmental
parameter. Using strategy 1, the results were observed above 92% of total nickel, 90% of total
copper, 81% of zinc, 93% of total phosphorus, 87% of chemical oxygen demand (COD), 87%
of ammonia nitrogen and 100% of total suspended s olids. The Hermia methodology and the
membrane resistance, using the galvanic effluent, were also analyzed by the blocking models.
The results showed that the membrane presented 80% resistance per concentration for strategy
1 and 40% of fouling for strategy 2. In both strategies, the Hermia model presented a higher
index for irreversible and standard block. For strategy 1, the process occurred over 180
minutes and a permeate flux reduction of 63% was observed. After the chemical cleaning, a
recovery flow superior to 93% was observed, and 7% that could not be recovered correspond
to irreversible fouling. For strategy 2, the process occurred over 90 minutes with a 94% of flow
reduction. After cleaning, a flow recovery of 71% was observed, also showing the presence of
irreversible fouling. The Rosa 9.1 DOW software showed that for a demand of 10m3/ h it would
take 3 reverse osmosis modules with 24 membranes, filtration area of 891,84 m?, working
pressure of 6 bar pressure and a pump power of 3.48 kWh. The mentioned software detected
problems of CaSO4, due to the effluent characteristics to increase the useful life of the
membranes. This would imply a slowing system before being subjected to reverse osmosis. The
simplified economic evaluation compared to the current treatment model and the insertion of a
new technology, would entail the installation of a moving equipment that would triple the
current costs of the effluent treatment plant. Considering that the release standards are at the
limit of the legislation, the new equipment would treat security in compliance the legislation
without being in the eminence of notices before the environmental agency. Even with strategy
2 meeting the launching standards and allowing the substitution of a process, strategy 1 has
been shown to be more effective, since it presents lower final concentrations, resulting
operating bigger life of the membrane, with lower stops for chemical clean-ups and operating
costs.

Keywords: Reverse osmosis, environmental quality, resistance and galvanic effluent.
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1 INTRODUCAO

As inddstrias que atuam no tratamento de superficie propiciam qualidade e resisténcia
as pecas e aos acessorios submetidos a esse processo. No entanto, a galvanoplastia €
caracterizada pelo alto consumo de 4gua e energia em seus processos, oriundos de etapas de
lavagem e os descartes de banhos, gerando um alto custo para seu tratamento e disposic¢éo do
lodo gerado (ACKERMANN et al., 2004). As aguas de lavagens sdo compostas por cianetos,
cromo hexavalente, estanho, ouro, prata, niquel, zinco, cobre, cAdmio, compostos organicos,
surfactantes, sélidos solGveis, sedimentaveis entre outros compostos (PASQUALINI, 2004).
Esses efluentes necessitam de tratamento e nem sempre 0s tratamentos convencionais
(coagulacdo, floculacdo, sedimentacdo e/ou flotagdo) possuem a eficiéncia desejada para a
remocao completa dos contaminantes. Mesmo quando se adicionam processos, como técnicas
de oxidacdo avangada dos compostos organicos e colunas de troca i6nica para adsorcdo de
metais de transicdo, o efluente final tratado ndo apresenta a qualidade necessaria para atender
as normas da legislacdo ambiental.

Com uma legislacdo ambiental mais severa, abre-se um campo totalmente desafiador
para o tratamento de efluentes. Desse modo, essa cobranga contribui para a adaptacdo e a
melhoria dos processos ja existentes e a inser¢do de novos métodos que visam 0 reuso e a
qualidade ambiental.

Uma das alternativas para essa problematica € o uso de processos de separacao por
membranas capazes de remover os metais e aditivos, possibilitando o reuso dos mesmos e da
agua, utilizando técnicas como osmose inversa e eletrodidlise (BENVENUTI et al., 2014).
Hosseini et al. (2016) destacam a importancia das membranas poliméricas de alto desempenho
para a remocao de compostos dos residuos da galvanizacao, especialmente, Cu, Cr e Zn, com a
utilizacdo de osmose inversa, nanofiltracdo e uso de agentes complexantes na ultrafiltragéo.

Nesse contexto, o trabalho visa avaliar a utilizagdo dos processos de separagdo por
membranas, em especial a osmose inversa no tratamento de um efluente final em uma central

de tratamento de efluentes galvanicos.
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2 OBJETIVOS

2.1 OBJETIVO GERAL

Avaliar duas possiveis configuracbes para o tratamento de efluentes galvéanicos,

utilizando membrana de osmose inversa visando atingir paradmetros de qualidade ambiental.

2.2 OBJETIVOS ESPECIFICOS

e Avaliar o desempenho do uso sequencial de tratamento fisico quimico, oxidativo
avancado, filtragdo simples, trocador i0nico e osmose inversa para a remogao de cobre
(Cu), fésforo (P), niquel (Ni), zinco (Zn), demanda quimica de oxigénio (DQO),
nitrogénio amoniacal (NHz —N) e sélidos suspensos totais (SST).

e Avaliar o uso sequencial de tratamento fisico-quimico, oxidativo avancado, filtracéo
simples e osmose inversa, para a remoc¢éo de Cu, P, Ni, Zn, DQO, NH3-N e SST.

e Avaliar as resisténcias envolvidas no processo de osmose inversa, a partir dos
mecanismos de fouling e reducao do fluxo de operacéo.

e Obter os modelos de blogueio dos poros da membrana no processo de osmose inversa,
utilizando o modelo de Hermia.

e Aplicar um sistema de osmose inversa, utilizando softwer Rosa 9.1.

e Analisar simplificadamente a viabilidade econdémica simplificada da osmose inversa,

frente ao trocador ionico.
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3 REVISAO BIBLIOGRAFICA

3.1 GALVANOPLASTIA

A galvanoplastia é um processo utilizado na industria de recobrimento de pegas
metélicas ou poliméricas, visando aumentar a resisténcia a corrosdo e melhorar a estética de
pecas metalicas. Esse processo vem sendo utilizado no recobrimento de pecas do setor
automobilistico, bijuterias, eletrodomésticos e demais artigos decorativos (BERNADES et al.,
2000; CASAGRANDE, 2009). Apesar de existirem processos alternativos como o PVD
(Physical Vapour Deposition) e o CVD (Chemical Vapour Deposition), que Sa0 processos
eficientes e com menor impacto ambiental, o processo de galvanizacdo ainda é o mais utilizado
pelas industrias (JAMELL, 2015; VETTER et al., 2005).

O processo de galvanoplastia consiste em depositar camadas uniformes de metais,
aderentes e ducteis na superficie do substrato para conferir melhorias nas propriedades
mecanicas como: aumento da dureza, reducdo de desgaste e reducdo de atrito, protegendo o
substrato do ataque de intempéries e solucdes salinas (MORREIRA, 2010; PASQUALINI,
2004).

Na galvanoplastia ocorre a preparacdo da superficie, inicialmente, com processos
mecanicos para proporcionar a peca uma superficie mais uniforme. Nesse processo, 0 substrato
é lixado, escovado para remocdo de rebarbas, soldas, irregularidades, éxidos e imperfeicdes da
superficie. Posteriormente, as pecas sao direcionadas para uma sequéncia de banhos de
desengraxe, onde ocorre a remocao dos 6leos e graxas antes dos processos de banhos metalicos
das pecas (PASQUALINI, 2004; VAZ, 2009).

Para a remocdo completa dos 6xidos metélicos e da oxidacao, ocorre a decapagem,
que consiste na imersao das pecas em banhos &cidos, sendo que se pode variar a concentracao
do &cido escolhido e o tempo de imerséo, de acordo com o metal-base da peca. Nesse processo,
sédo utilizados o &cido sulfurico ou o cloridrico que resultam na geracao de efluentes e emissao
de gases (MORREIRA,; 2010). Entre os banhos galvanicos, sdo necessarias etapas de lavagem
para a remocao do excesso de ions livres na superficie revestida e, inclusive, para que nao
ocorram contaminagdes entre os banhos, fornecendo assim, um substrato limpo para a
deposicdo metalica das pecas a serem revestidas (MORREIRA, 2010). As principais espécies
quimicas encontradas no efluente gerado pela indUstria galvanica sdo: Cr®*, Cr¥*, Zn2*, Ni2*,
Sn?*, Cn, Fe2', AIB*, Cu?*, entre outros que estdo empregados nos processos de galvanizagao,

fosfatizacdo, anodizacgéo, folheagdo, cromatizacdo, estanhagem e zincagem (PEDRO, 2010).
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Esses processos requerem uma sequéncia de banhos eletroliticos que podem variar em fungéo

de condic¢des especificas para um recobrimento adequado.

As etapas do processo de galvanoplastia sdo apresentadas na Figura 1.
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Figura 1. Fluxograma tipico de um processo galvanico. Adaptado MORREIRA, 2010.

Efluentes liquidos: metais,
bleos e graxas, solugdes
acidas e alcalinas.

Peca Seca

Produto Final

Expedi¢ao

[ ] Fonte de geragéo de efluentes.

Residuos Sélidos

Névoas, solucdes alcalinas
Ll

e acidas,

Efluentes alcalinos com
cianeto, acidos com Cr®,
metais.

Residuos Soélidos

Névoas, emissdes acidas e
alcalinas

Efluentes liquidos, metais,
Ll

Cr%, CN-

Névoas, emissdes &cidas e
»

alcalinas

Residuos Soélidos




17

Como pode ser observado na Figura 1, esse setor é caracterizado por gerar efluentes
em diversas etapas e, portanto, apresentar alto potencial poluidor. Durante o processo, sao -
utilizadas quantidades elevadas de agua, energia elétrica e insumos metalicos para
galvanizacdo. Além disto, os custos de fabricacdo séo elevados, pois a maioria dos banhos sdo
realizados a partir de imerséo, o que implica em custos adicionais para o tratamento do efluente
gerado. Os metais arrastados por aguas de lavagens necessitam ser tratados de forma adequada,
de acordo com a legislacdo vigente. Para tanto, fazem-se necessarios os tratamentos fisico-
quimicos no processo em que sdo gerados residuos perigosos classe |,
conforme NBR 10.004/2004 (BERNARDES et al., 2000; VAZ, 2009).

3.2 EFLUENTES GALVANICOS

O processo galvanico consome uma elevada quantidade de dgua e energia e gerando
uma grande quantidade de residuos sélidos, efluentes liquidos e emissdes atmosféricas que
precisam ser tratados (VAZ, 2009).

As aguas de lavagens (ou aguas de enxague) sdo efluentes compostos por: cianeto,
cromo hexavalente, niquel, zinco, cobre, estanho, ouro, prata, cAdmio, compostos organicos,
surfactantes, solidos sollveis, sedimentaveis, entre outros (PASQUALINI, 2004). Esses
efluentes gerados devem ser enviados para as estacfes das empresas ou centrais de tratamentos
de efluentes, onde deverdo ser tratados a fim de cumprir da legislacdo vigente.

Segundo o Artigo 3 da Resolugdo CONAMA (Conselho Nacional do Meio
Ambiente), n°® 430 de 2011, os efluentes de qualquer fonte poluidora somente poderdo ser
lancados, direta ou indiretamente, nos corpos receptores, apos o devido tratamento e desde
gue obedecam as condicdes padrdes e exigéncias normativas (BRASIL, 2011). Essa Resolucéo
complementa e altera a Resolugdo CONAMA n° 357 de 2005 (BRASIL, 2005). O estado do
Rio Grande do Sul e a Resolugdo CONSEMA 355/2017, definem o padrdo de emisséo, sendo
o valor méaximo permitido atribuido a cada parametro passivel de controle para langamento
de efluentes.

Para o cumprimento da legislacdo ambiental, os processos com efluentes galvanicos
dividem-se em operacOes unitarias, em que ocorrem reacdes fisico-quimicas, desestabilizando
as substancias dissolvidas em compostos pouco soluveis, e, portanto, passiveis de precipitacdo
(METCALF et al., 2003; TOMKIEWCIZ, 2010).
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Para Breseola et al. (2000), os efluentes podem ser tratados por processos fisico-
quimicos como: coagulagdo, floculagdo, sedimentacdo ou flotacdo dos compostos organicos e

metais toxicos presentes em solucéo.

3.2.1 Coagulacao/floculacéo

A precipitacdo dos sélidos no processo de coagulacdo é promovida por um agente
coagulante que reduz ou anula as forc¢as de repulsdo dos ions existentes no meio. A floculacao
é um complemento desse processo auxiliando no processo de aglutinacdo dos metais. O
aumento do tamanho das particulas facilita a sedimentacéo ou a flotacdo (WEIHERMANN et
al., 2009).

De acordo com Pereira (2008), o tratamento dos efluentes galvanicos ocorre
normalmente por precipitacdo com hidroxidos, 6xidos, sulfetos e carbonatos no processo fisico-
quimico. Nesse caso, as aguas de lavagem necessitam ser tratadas separadamente devido a
complexidade dos compostos formados na mistura dos efluentes.

A industria galvanica utiliza o cianeto, apesar de ser extremamente tdxico, para
solubilizar metais por complexacdo em larga escala, fornecendo uma eletrodeposicdo com
qualidade e baixo custo operacional (MARTINS, 2009). Para a oxidacdo dos efluentes
cianidricos em compostos com menor grau de toxicidade € utilizada a cloracdo alcalina. Outros
processos de oxidacdo de cianeto também sdo aplicados. Sdo eles: oxidacdo por ozénio,
peroxido de hidrogénio e oxidagdo anddica. Tais processos tém por finalidade, a oxidacéo do
cianeto livre (CN") transformando em cianato (CNQO), que apresenta menor potencial toxico
(BERNARDES et al., 2000).

Em algumas industrias, ainda sdo utilizados banhos com cromo hexavalente, apesar do
seu elevado teor toxicoldgico, devido a protecdo e as caracteristicas de resisténcia a corroséo,
promovidas pelo cromo. O tratamento de efluentes contendo cromo hexavalente necessita de
reducdo com metabissulfito de sddio ou compostos de enxofre em pH menor que 3, pois, nessa
condicdo, ocorre a redugdo do cromo hexavalente em trivalente, e este se torna passivel de
precipitacdo e remocao do meio aquoso (BERNARDES et al., 2000).

Segundo Vas (2009), para que ocorra a precipitacdo e remoc¢ao em meio aquoso dos
metais oriundos da galvanoplastia, faz-se necessario o uso de agentes oxidantes para o cianeto

livre, compostos de enxofre para a redugdo de cromatos, hidroxido de sodio, cal, sulfetos, &cido
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sulfarico e agentes coagulantes, para que ocorra transferéncia dos compostos em solucéo
aquosa, para uma fase sélida, ocorrendo sua separacdo dos compostos metélicos. Entretanto,
0s metais apresentam faixas variadas de precipitacao, dificultando a sua sedimentacéo total.
Uma alternativa para a degradacdo da matéria organica, presente nos efluentes
galvanicos, € uso de processos oxidativos avangados (POA’s). Tais processos demostram um
grande potencial para degradacdo de componentes organicos. Entretanto, esse processo tem que
ser complementado com outra operacdo unitaria (coagulacdo/floculacdo, flotacdo e
decantacgdo), devido as faixas de precipitacdo variadas dos diferentes metais. Os trocadores
ibnicos tém-se mostrado uma alternativa para complementar o tratamento de efluentes de

galvénicas, pois promovem a remogao metalica completa destes.

3.2.2 Processos oxidativos avancados

Os POA's apresentam caracteristicas que os tornam uma tecnologia considerada limpa
por ndo gerar lodo ou transferéncia de fase do poluente. Ao final do processo, obtém-se dioxido
de carbono, agua e subprodutos com menor toxicidade (RESENDE et al., 2010).

Para que os POA's possam produzir o radical livre reativo hidroxila (-OH), é necessaria
a utilizacdo de oxidantes fortes como: peréxido de hidrogénio, 0z6nio, radiacdo ultravioleta ou
combinagBes como: H20./UV, H20,/0s, 03/H20,/UV, 03/UV, H.0./Fe?*, Hy0./Fe?/UV
(NOGUEIRA, 2007; TARR, 2003; TEIXERA et al., 2004).

O radical hidroxila gerado apresenta meia vida, aproximadamente de
10 microssegundos. Entretanto, sdo pouco seletivos e reagem rapidamente com a maioria dos
compostos inorganicos e organicos no meio aquoso (CARETT] et al., 2003).

A Tabela 1 mostra o potencial de oxirreducdo em ordem decrescente de alguns
oxidantes convencionalmente utilizados nesses processos (TEIXEIRA et al., 2004).

Os processos oxidativos avangados podem produzir subprodutos dos quais consomem
guantidades elevadas de radicais hidroxilas, sendo que estes formam compostos oxigenados
como aldeidos, &cidos carboxilicos e dioxido de carbono, que podem diminuir a degradagéo
efetiva dos poluentes (METCALF et al., 2003). Para o desempenho satisfatorio dos POA's, o
pH é um fator fundamental para o processo e as concentracfes metalicas podem consumir
quantidades elevadas de oxidantes, diminuindo sua eficiéncia em uma oxidacdo
(METCALF et al., 2003).
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Tabela 1. Valores de potencial de alguns oxidantes normalmente utilizados em POA’s. Fonte: Adaptado de
Poyatos, 2010.

Oxidantes Potencial redox (V)
Flaor 3,03
Radical Hidroxila 2,80
Ozénio 2,07
Peroxido de Hidrogénio 1,77
Permanganato de Potassio 1,67
Dioxido de Cloro 1,50

Os processos de tratamento fisico-quimico e os POA's ndo removem todos 0s ions
dissolvidos no meio para atender a legislagdo vigente. Dessa forma, faz-se necesséaria a
utilizacdo de trocadores ibnicos, permitindo a integracdo em quase todos 0S processos

industriais.

3.2.3 Trocadores I6nicos

A troca idnica € uma técnica promissora que necessita de pouco espacgo e apresenta
eficiéncia elevada, facil operacdo e o processo € realizado em temperatura ambiente.
(GONCALVES et al., 2010; MOREIRA, 2010).

Para remover as substancias com carater i6nico, dissolvidas da agua, o processo de
troca idnica transfere o0 componente aquoso para uma fase sélida insoltvel. O processo retém
uma guantidade de ions e libera a mesma quantidade equivalente de outras espécies idnicas
armazenadas em sua estrutura (MIERZWA et al., 2005).

Os trocadores idnicos sdo formados por moléculas poliméricas que possuem sitios
ativos positivos (resinas catiénicas) ou negativos (resinas aniénicas). Essas resinas podem ser
seletivas, dependendo dos grupos funcionais adicionados a formulacdo das resinas, sendo
utilizadas para a remocéo de metais pesados de efluentes (CETESB, 2002; GONCALVES et
al., 2010).

As resinas abaixo sdo formadas por cadeias de hidrocarbonetos polimerizados com
ligacbes cruzadas e com grupos ionizados e classificadas de acordo com porosidade,
solubilidade, rigidez e capacidade de absorver &gua (CHEPCANOFF, 2001; MIERZWA et al.,
2005):
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A) resina catibnica fortemente acida (CFA): apresenta uma estrutura formada por estireno
e divinilbenzeno, tendo seus sitios ativos para troca de ions, sendo que esses radicais sdo de
acido sulfonico (R-SOsH");

B) resina catidnica fracamente acida (CFA): apresenta grupo funcional carboxilato (R-
COOH) que séo utilizados para remocdo de dureza elevada, principalmente carbonatos de
calcio;

C) resina anibnica fortemente basica (AFB): apresenta grupo funcional de amina
quaternaria (R-N(CHa)"3), possuem as caracteristicas de serem utilizada em ampla faixa de pH
entre 1 e 13 e removem todos 0s anions presentes na agua, tendo restri¢des a silica.

D) resinas anidnicas fracamente basicas (AFB): buscam principalmente anions de acidos
fortes como cloreto, sulfatos e nitratos formados por grupos funcionais poliamina (OH-R-NH>).

O processo de troca idnica possui vantagens em relacdo aos processos fisico-quimicos,
na qualidade de producdo de agua, pois possuem a capacidade de remocao seletiva de ions
dissolvidos. Em contrapartida, essa modalidade apresenta limitagdes, pois a sua regeneragdo
necessita do uso de produtos quimicos e elevada quantidade de agua. Os efluentes gerados, para
a regeneracdo dessas colunas de troca idnica, possuem elevada concentra¢do metalica e outros
compostos como: substancias organicas, microrganismos, substancias oxidantes e particulas em
suspensdo (MIERZWA et al., 2005). Os processos de separacdo por membranas vém
mostrando-se promissores para esse tipo de efluente, pois permitem uma remocdo dos
contaminantes, reduzindo a carga salina e a toxicidade, além de proporcionarem a reutilizacdo

das aguas de lavagem.

3.3 PROCESSOS DE SEPARACAO POR MEMBRANAS (PSM)

Os processos de separagdo por membranas (PSM) representaram um grande avango
no tratamento de aguas e efluentes (PETRINIC et al., 2015).

As membranas sdo barreiras semipermeaveis que separam duas fases, restringindo
total ou parcialmente o transporte de uma ou mais espécies quimicas. Duas correntes sdo
geradas ao utilizar-se um fluido em uma membrana: o permeado (fase que consegue passar pela
membrana com maior qualidade do que o fluido inicial), e concentrado (a fase que fica retida,
que possui a maior parte dos solidos e contaminantes do fluido de alimentagdo) (MIERWZA et
al., 2005).
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Quanto a configuracdo, os sistemas mais utilizados em plantas industriais sdo 0s
maodulos de membranas poliméricas em espiral. As vantagens da utilizacdo dessa configuracéo
sdo a possibilidade de operagdo em varios estagios, com modulos compactos que promovem
eficiéncia de separacdo e flexibilidade na projecéo de sistema para agua de reuso (DA COSTA,
2016).

Os sistemas de filtragdo podem ser classificados em funcéo do tipo de escoamento, tais
como: tangencial ou transversal (mostrados esquematicamente na Figura 2). Nos escoamentos
transversais (também conhecidos como convencionais, ou dead end) a alimentacdo escoa
perpendicularmente a superficie da membrana, promovendo o acimulo de particulas na
superficie, resultando na formacgdo semelhante a de uma torta. Essa torta é formada por uma
parte movel (reversivel) e outra estacionaria (irreversivel), fortemente aderida a superficie da
membrana. A colmatagem é caracterizada pela penetracdo de particulas em suspensao na parede
dos poros das membranas, ocorrendo a redugdo em seus didmetros. (MULDER, 1996). Ja no
escoamento com fluxo tangencial (cross-flow), o fluxo é paralelo @ membrana, o que diminui a
formacdo de precipitados na superficie da membrana, mantendo o fluxo constante por mais
tempo (RIPPERGER et al., 2002). Esse acimulo de soluto proximo a superficie da membrana
pode ser classificado como dois fendbmenos: o fouling e a polarizagdo por concentracao
(PERTILE, 2013).
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Figura 2. Esquema comparativo entre os dois processos de filtragdo convencional e tangencial: Habert et al.,
2006.

As membranas podem ser classificadas como porosas ou densas. Nas membranas

porosas, o transporte ocorre por diferenca de tamanho entre as particulas e os poros da
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membrana. Nas membranas densas, o transporte dos componentes da solucdo envolve a
sorcdo e a difusdo atraves do material que as constituem (AMARAL, 2009).

As membranas podem ser classificadas em inorganicas e organicas. As organicas sao
confeccionadas com materiais polimeéricos sintéticos ou biolégicos como, por exemplo, poli
(fluoreto de vinilideno) (PVDF) e polipropileno (PP), enquanto que as membranas inorganicas
sdo fabricadas com materiais vitreos, metalicos e cerdmicos. O uso de membranas ceramicas
possui vantagens em relacdo as membranas poliméricas como estabilidade quimica,
mecanica e seletividade. Suportam altas temperaturas e apresentam alta hidrofilicidade
(ZHANG et al., 2013; CHI-SHENG e LEE, 1999).

As membranas poliméricas podem ser divididas em hidrofébicas e hidrofilicas.
Membranas hidrofobicas adsorvem componentes que sdo hidrofébicos ou anféteros,
resultando na ocorréncia do fouling quando esses compostos estdo presentes em solucéo.
Essas membranas podem ser confeccionadas a partir de polipropileno (PP) ou polietileno
(PE).

Membranas hidrofilicas apresentam maior afinidade pela agua e podem ser
sintetizadas a partir de materiais como éster de celulose, policarbonato (PC), polissulfona (PS),
polietersulfona (PES), poliamida (PI) e polieteramida (PEI) (VICKERS, 2005).

3.3.1 Membrana de Poliamida 66.

As membranas de poliamida sdo resistentes ao ataque biolégico e a apresentam
estabilidade quimica, possuindo uma retencdo salina na faixa de pH 4 a 11, operando a uma
temperatura de 0 a 35°C (BETTIOL, 2004). As comerciais de Ol de poliamida 66 possuem uma
taxa de remocdo de sais de até 99,9% (MULDER, 2003).

As membranas de poliamida sdo obtidas pelo método de inversdo de fase
(BETTIOL, 2004). Nas membranas de poliamida 66, usando acido cloridrico como solvente,
foi observado que com a variagdo do ndo-solvente, diferentes estruturas morfoldgicas foram
obtidas, resultando em varia¢fes no fluxo permeado de agua. Usando solugdes mais basicas
que a agua, como piridina e hidroxido de aménia, a estrutura era formada de poros alongados
e, usando solucGes alcoolicas e agua, obtia-se uma estrutura tipo esponja (POLETTO et al,
2011).
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A maioria das membranas poliméricas disponiveis comercialmente sdo obtidas pela
técnica de inversdo de fases que pode ser controlada por quatro diferentes técnicas: precipitacdo
em banho de um ndo-solvente ao polimero; precipitacdo por evaporacdo do solvente;
precipitacdo em atmosfera de vapor e precipitacdo térmica (MULDER, 2003).

A morfologia, a cristalinidade e a miscibilidade de membranas, a partir de blendas de
poliamida 6 polivinil alcool (PVA), com o incremento de PVA, obteve-se o efeito benéfico na
hidrofilicidade e na morfologia da membrana para aplicacdo em escala de nanofiltracdo de
osmose inversa (AL-RAWAJFEH et al., 2008).

3.3.2  Fluxo de permeado

O fluxo de permeado é a vazdo de permeado por unidade de &rea da membrana.
Sua determinacdo se da pela forca motriz aplicada, pela resisténcia apresentada pela
membrana, e pelas caracteristicas da solucdo de alimentacdo. Assim, o fluxo pode ser obtido

através do volume de permeado por unidade de tempo e area, conforme a Equacéo 1.

]P 14V 1)

. . ~ AV
em que Jp é o fluxo de permeado (m.s%); A area de permeagdo (m?2) e o volume de permeado

em (m3) coletado em fungdo tempo em permeagéo ().
A relacdo entre o fluxo J, e a pressdo P é descrita pela lei de Darcy, de acordo com a

equacao 2.

Jpo _kop )

em que k é a permeabilidade absoluta da membrana(m?), u € a viscosidade dinamica do fluido
(Pa.s) e g é o gradiente de pressdo (Pa) ao longo da espessura da membrana em (m).

O fluxo de permeado para 4gua pura é diretamente proporcional a Ap e € descrito pela
Equacéo 3.
Jp= L,AP 3
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em que Lp, é a permeabilidade hidraulica da membrana (L.m2h.bar) e AP, a pressdo
transmembrana (bar).

Um dos meios de minimizar a rapida reducdo do fluxo de permeado é operar o
processo abaixo do fluxo critico. Field et al. (1995) definem o fluxo critico como o maior fluxo
de permeado em que ndo é observada a diminui¢do do fluxo com o tempo, ou seja, é o fluxo
no qual a pressao transmembrana comega a se desviar da linha da &gua pura. Acima do fluxo
critico é observado o fouling irreversivel, pois nessa condicdo, a tendéncia de arraste das
particulas é maior que as condi¢fes hidrodinamicas que evitam a formacdo de torta. Assim,
0 sistema deve ser operado abaixo do fluxo critico para garantir a sustentabilidade do
processo pela minimizacéo do fouling e reducdo da frequéncia de limpezas.

3.3.3 Classificacdo dos processos de separacdo por membranas

Os principais PSM’s podem ser classificados em: microfiltragao (MF), ultrafiltragdo
(UF), nanofiltracdo (NF), osmose inversa (Ol) e eletrodialise (ED) (BERNARDES et al., 2000;
FU et al., 2011; MIERWZA et al., 2005). As principais diferencas e caracteristicas entre esses
processos podem ser observadas no Quadro 1.

Quadro 1. Caracteristicas dos processos por separa¢do por membranas (Adaptado de Harbert et al..,

2006.)
(continua)
Processos | Forca Motriz| Material Retido Material que Aplicactes
permeia
Microfiltracdo | AP (0,5-2) Material em Agua e sdlidos Esterilizacdo
(MF) atm suspensdo, bactérias.| dissolvidos |bacteriana, clarificacdo
Massa Molar > 500 de vinhos e sucos.
kDa (0,01um)
Ultrafiltracdo | AP (1 —7) atm Coldides, Aguas Fracionamento/con-
(UF) macromoléculas, | (solvente), sais | centracdo de proteinas
Massas moléculas [solUveis de baixa| e recuperagdo de
> 5000 Da. massa molar. pigmentos
Nanofiltragdo | AP (5—25) | Moléculas de massa| Agua, sais e Purificacdo de
(NF) atm molar média de 500 | moléculas de | enzimas, biorreatores
<2000 Da baixa massa de membrana
molar
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(concluséo)

Osmose AP (15 - 80) Todo material Agua Dessalinizacao e
Inversa (OI) atm soluvel ou (solventes) desmineralizacéo de
suspensao agua
Eletrodidlise AE volts Macromoléculas e fons Concentracédo de
(ED) compostos nao solucdes salinas;
ibnicos purificacdo de guas

As membranas de microfiltracdo possuem dimensdes de poros de 0,01 pm. Essas
membranas podem ser eficientes para a remoc¢éo de coldides e complexos de elevada massa
molar (HARBERT et al., 2006). Ripperger et al. (2002) descrevem uma faixa mais
abrangente para o tamanho do poro, de 0,02 a 20 um. De acordo com Mulder (1996), a MF é
caracterizada pela retencdo de particulas na faixa de 0,05 a 10 um.

Membranas de ultrafiltracdo possuem um didmetro de poro que podem variar de 0,1 a
0,001 pm, e sdo operadas com uma pressao de operacdo na faixa de 1 a 7 atm. Nesse tipo de
membrana, a retencdo ocorre pelo mecanismo de exclusdo, ou seja, moléculas com diametro
maior que o tamanho dos poros sdo rejeitadas e, consequentemente, permeiam as moléculas
menores (HABERT et al., 2006; WAGNER, 2001).

Os sistemas de nanofiltracdo operam a pressoes de operacéo de 5 a 25 atm. S&o capazes
de remover compostos organicos entre 500 a 2000 Da e sais bivalentes. O mecanismo de
rejeicao é por exclusao e o transporte de massa € por difusdo (HABERT et al., 2006; WAGNER,
2001).

Na eletrodialise, o processo de transferéncia de massa ocorre através de uma
membrana semipermeavel, pela diferenca de potencial elétrico aplicado sob ela (MIERWZA et
al., 2005; WAGNER, 2001). O emprego desse campo elétrico faz com que os anions e 0s
cations da solugcdo migrem através da membrana (VERMAAS et al., 2013).

A técnica de separacdo por membranas semipermedveis catibnicas e anidnicas por
eletrodialise utiliza um campo elétrico, como for¢a motriz, permitindo que espécies anionicas
migrem para compartimento do anddico, porém ficam retidos na membrana catibnica, e 0s
cations, passando pelo compartimento do catodico, ficam retidos na membrana anidnica, onde
sdo dispostas de forma alternada, aumentado assim sua permesseletividade (STRATHMANN,
2010). A seletividade das membranas esta associada a capacidade ion seletiva por meio de

interacOes eletrostaticas com os cétions mdveis (contra-ions), 0s quais se movem para a
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membrana. Os anions mdveis sdo impedidos de entrar na membrana devido a repulsdo

eletrostatica. Processo semelhante ocorre com as membranas anidnicas (PERTILE, 2013).

3.3.4 Osmose Inversa

A osmose inversa (Ol) é um processo de dessalinizagdo que rejeita todos os sais da
solucdo aquosa, matéria coloidal na producéo de 4gua pura (BARREDO-DAMAS et al., 2010).
Esse modelo de PSM consiste no transporte do solvente através de uma membrana
semipermeavel, devido a aplicagdo de uma diferenca de pressdo sobre a solucdo mais

concentrada, maior que a pressao osmatica dessa solucdo, conforme a Figura 3.

“ e ‘ Drasile
| oo I ey P02t
Solugao Solugéo ; MSohmo
Diluida Dihusicda i~ Concen-
| trada
' 4
Membrana Semi-permeavel Membrana Semi-permeavel Membrana Semi permeavel
FLUXO OSMOTICO EQUILIBRIO OSMOTICO OSMOSE INVERSA

Figura 3. Principio da osmose inversa (FRITZMANN et al., 2007).

A Ol é um processo utilizado para a remoc¢édo de sais dissolvidos e matéria organica
de baixa massa molar. Esse processo depende da rejeicdo por exclusdo de tamanho de particula,
interacOes fisico-quimicas, exclusdo por carga, diferencas de solubilidade, difusividade entre
soluto e o solvente (MALEB et al., 2011; SHIRAZI et al., 2010).

O modelo solucdo-difusdo € o mecanismo de transporte através da membrana Ol, em
que o soluto e a solugdo dissolvem na camada superficial densa da membrana, distribuem-se
a partir da diferenca de potencial quimico de cada espécie em que ocorre a
sorcédo/difusdo/dessorcdo dessas, através das interacdes com a membrana. (PERTILE, 2013).

A Ol é uma alternativa aos processos de evaporagdo e troca ibnica, por ser mais
econdmica em seu campo de aplicacdo (WAGNER, 2001). Esse processo é capaz de remover

sais dissolvidos, organicos e inorganicos, operando a uma pressao de 15 a 80 atm (HARBET et



28

al., 2006; WAGNER, 2001). Apesar de existir membranas osmose inversa de alto desempenho,
operando com pressdes menores entre 6 a 58 bar (ROSA, 2014).

As membranas de Ol de poliamida consistem em trés camadas: uma camada ultra fina
de poliamida que atua como barreira seletiva, outra camada intermediaria microporosa de
polissulfona e um suporte de tecido poliester como representado na Figura 4. Dessa forma, a
camada de poliamida promove a resisténcia quimica, a rejeicdo salina e o fluxo de agua. O
suporte microporoso de polissulfona promove a porosidade e a resisténcia a compactacéo
exercida pela pressdo de operacdo (SCHNEIDER, TSUTIYA, 2001).

Poliamida

Polisulfona -

Polisulfona
microporosa

Tecido de
reforgo

Figura 4. Estrutura de membrana (SCHNEIDER & TSUTIYA, 2001).

3.3.5 Utilizacdo de PSM em tratamento de efluentes

As membranas possuem insercOes industriais, utilizadas nas mais diversas areas, tais
como: na concentracdo de sucos de frutas, na desalcoolizacdo de bebidas, na producédo de
produtos farmacéuticos, na biotecnologia industrial, no setor téxtil, na dessalinizacdo de dguas
para consumo humano e no tratamento de efluentes, a fim de reutilizar as &guas residuais
(WENTEN, 2015).

Hosseini et al. (2016) e Mahmoud et al., (2012), destacam a importancia das
membranas na remogdo de compostos dos residuos da galvanizacao e atendimento as normas
ambientais vigentes. O Quadro 2 representam algumas aplica¢des por processo de sepracéo por

membrana.



Quadro 2. Aplicacdes de processos de separagdo por membranas.
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Tipo de
Efluente

Técnica
Utilizada

Remocéo

Referéncia

Galvanizagéo

Ultrafiltracdo e
Osmose Inversa

100% de Ni2*

PETRINIC et al., 2015

Sintético Ultrafiltracdo e | 75% de Cu?* e 93% ENNIGROU et al., 2014
Osmose Inversa para Niz*
Sintético Ultrafiltragéo e 78% de Zn?* KATSOU etal., 2010
adsorvente
mineral
Galvanoplastia Ultrafiltracao 35% de Fe?" e 60% ARAUJO (2014)
para Zn?"
Sintético Nanofiltragdo Cu2*>Cd?*>Mnz2">P AL-RASHDI et al., 2013
b?">As3"
Sintético Nanofiltracdo 93% de Pb?" e 86% MAHER et al., 2014
Ni2*
Galvanoplastia Eletrodialise 90% de Ni2" e 69% | TZANETAKIS et al., 2003
para Co?*
Galvanoplastia Eletrodialise 95% de Ni2* BENVENUTI et al., 2014
Sintético Eletrodialise 99,7% de Cu?* SCARAZZATO et al., 2015
Galvanoplastia Eletrodialise 80% de Zn?* CAPRARESCU et al., 2015
Mineracao de Eletrodialise 87% de CN- ZHENG et al., 2015
Ouro
Sintético Osmose Inversa 96,6% de Cu?*, ALJENDEEL et al., 2011
95,7% de Niz*e
98,2% para Zn?*
Sintético Osmose Inversa | 98% de Cu2" e 99% | MOHSEN-NIA et al., 2007
para Zn?*
Sintético Osmose Inversa 94,99% de F e GAIKWAD et al., 2017
99,97% para Cr®*
Sintético Osmose Inversa | 98% de Cu?*, 98% NGO et al., 2017
Ni2*

Estudos realizados utilizando aguas residuais, com uma membrana de osmose inversa

de poliamida, obtiveram remocdo de 97% dos compostos de cloretos e sulfatos, com
permeabilidade hidraulica de 29,3 L.m”.h" .bar (FEINI et al., 2008).

Estudos realizados com ultrafiltracdo usando membranas de fibras ocas, submetidas a

dessalinizacdo da 4gua do mar e autopsiada (técnica para investigar a causa da comaltacdo do

modulo de filtragcdo), demostraram mecanismos de biofouling, revelando a composicéo das
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substancias coloidais contendo &cidos humicos, compostas por carbono orgénico total,
compostos nitrogenados e agtcares (MASSE et al., 2015).

Avaliacdes realizadas com osmose inversa de poliamida demostraram que quanto
maior a quantidade de biofouling, menor € o volume de permeado disponibilizado. Nesse
contexto, o aumento do turbilhonamento contribui para o cisalhamento hidrodindmico,
favorecendo uma menor taxa de fouling (SAEKI et al., 2016). Além disso, demostram que 0
fouling impacta diretamente no consumo de energia, reduzindo a qualidade e a quantidade do
permeado, aumentando os custos das membranas de osmose (SUWARNO et al., 2016).

Dessa forma, as membranas possuem grande capacidade de reuso da agua, menor
consumo de produtos quimicos e menor geracao de lodo que outros processos de tratamento de
efluentes. Esses fatores garantem o atendimento das legislacfes ambientais, no entanto, os PSM
apresentam algumas limitagfes quanto as resisténcias ao fluxo, fouling, scaling, limpezas

quimicas e vida Gtil das membranas.

3.3.6 Resisténcias ao fluxo permeado em processos de separacdo por membranas

Os PSM possuem uma gama de aplicagfes nos mais diversos setores da economia,
porém apresentam limitacGes quanto a reducédo do fluxo de permeado, aumento da pressédo de
alimentacdo, reducdo da qualidade do permeado e reducdo da vida atil da membrana. O que
resulta em um aumento dos custos de mao-de-obra, consumo de energia, tempo de inatividade
do sistema para lavagens e utilizacdo de insumos quimicos para limpeza (SHIRAZI et al.,
2010). As resisténcias envolvidas no PSM sdo: a prépria membrana, a polarizacdo por
concentracdo e o fouling (HERMIA, 1982).

A resisténcia total (Rt) a permeacéo é descrita pela equacéo 4.

Rr = — 4)

Onde J;, é o fluxo da solucéo e [ € a viscosidade da solucdo e o AP € a presséo transmembrana.

R é descrita pela equagéo 5.

RT:RM+RF+RC (5)
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em que R¢ é aresisténcia por polarizagdo por concentracéo (m™), R é a resisténcia ao fouling
(m™.s), e Ry é a resisténcia causada pela propria membrana (m™).

A resisténcia da membrana (Rm) é causada por fatores geométricos, distribuicéo e
tamanho de poros e a espessura da membrana, a Ry, pode ser determinada com testes de agua

destilada representada pela equacéo 6.

Ry = —— (6)

Hwlw

O indice w se refere as propriedades da agua.
A resisténcia causada pelo fouling (Rg) é a soma das resisténcias causadas pelo
bloqueio dos poros, adsor¢do e formacéo de torta. E obtida medindo-se o fluxo de 4gua pura

apos o processo de Ol, representada pela equacao 7.

Rp = —— 7)

Hwlw
Onde J, é o fluxo de agua apds o processo com membrana, e 0 indice w se refere as
propriedades da agua.
A polarizagdo por concentracdo ¢ um fendbmeno de camada limite que desaparece
assim que a operacdo do processo cessa (quando ndo h& mais pressdo aplicada ao sistema).

Para a obtencdo da resisténcia a polarizacdo por concentracdo, faz-se a subtracdo simples das

resisténcias da membrana e devido ao fouling representada pela equagéo 8.

RC: RT_RF_RM (8)
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3.3.7 Polarizagéo por concentragéo e fouling

A tecnologia por PSM ¢ importante no processo do tratamento de aguas residuais, no
entanto uma questao inevitavel € a incrustacdo da membrana por fouling, biofouling e scaling,
resultando na reducdo do fluxo do permeado, maior pressdo de operagdo, aumentando a
frequéncia de limpeza quimica das membranas e a reducéo da vida Util das mesmas (JIANG et
al., 2017).

Um dos fatores limitantes no PSM é a reducdo do fluxo de permeado ao longo do
processo, ocorrendo a formagdo de um precipitado, amparado pela polarizagdo por
concentracdo, através da corrente de alimentacdo na superficie da membrana. Uma vez que a
membrana é seletiva, separa 0s compostos da solugdo, concentrando outros compostos na
superficie da membrana (DA COSTA, 2016). Esse fendmeno ndo é restrito a osmose inversa e
também ocorre nos demais PSM.

A espessura da camada de polarizacdo estd associada a turbuléncia no fluxo de
alimentacdo. Quanto maior a turbuléncia, consequentemente sera menor a camada de
polarizacdo. Esse fenbmeno reduz a rejeicdo dos sais e o fluxo do permeado correspondente a
concentracdo existente a uma pressdo osmotica na superficie da membrana. Esse € um estagio
preliminar & incrustacéo e ao fouling (SHIRAZI et al., 2010).

Os mecanismos do fouling estdo relacionados com as intera¢fes entre a membrana e
as particulas, contendo matéria organica e coloides presentes na solugdo e na corrente da
alimentacédo, sendo que as propriedades da membrana séo fatores que agem na formacéo
do fouling (WANG et al., 2011).

De acordo com Al-Amoudi et al (2007), no fenbmeno do fouling € necessario
identificar o modelo de acimulo dos materiais na superficie, caracterizado como interno ou
externo a superficie da membrana. No fouling externo, ocorre a formacgéo de uma camada na
superficie, enquanto na parte interna ocorre o bloqueio total ou parcial dos poros, minimizando
as interacOes entre as particulas da solucdo e a superficie da membrana. Desse modo, €
necessario o equilibrio entre as forcas hidrodindmicas dirigidas da solugdo para a membrana
e as forcas eletrostaticas, em sentido oposto.

O fenébmeno do fouling apresenta diferentes categorias, baseado no tipo de
substancias envolvidas, como inorganicas (mudanca de solubilidade), orgénicas (adsor¢éo) e

biologicas (crescimento bacteriano). O fouling organico esta relacionado a reducdo da
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permeabilidade, por acimulo de compostos organicos dissolvidos ou coloidais na superficie
da membrana. O biofouling, esté relacionado ao desenvolvimento de microrganismos na
superficie da membrana (BORSI et al., 2012). Basicamente, as incrustacdes mais comuns
encontradas em membranas de Ol s&o os coloides (deposicao de particulas em suspencéo como
Oxidos metélicos, silicatos, argilas, proteinas e polissacéridos), incrustacfes inorganicas
(precipitacdes de sais como carbonatos e hidroxidos metalicos como scaling), orgéanicas,
bactérias e fungos (deposicéo de material organico como acido humico fulvico (MARTIN et al.,
2011; KANG et al., 2012).

As membranas ndo porosas (NF e Ol) podem ser afetadas pela cristalizacéo de ions na
superficie, responsavel pelo declinio do fluxo por cargas inorganicas, ocorrendo saturacdo e
reduzindo a solubilidade, aumentado a tendéncia da precipitacdo dos sais. As camadas formadas
podem ser: homogénea - pode ocorrer a cristalizacdo superficial, favorecida pelo baixo fluxo e
alta pressdo, dando origem a cristalizacdo na superficie da membrana, ou cristalizacdo
heterogénea - ocorrendo pelo soluto saturado, originando uma aglomeracgéo de ions, devido a
colisdo aleatoria dos mesmos. Esse conjunto de ions coalesce a nucleagdo para a formacéo dos
cristais, ocorrendo a precipitacdo (SHIRAZI et al., 2010). O modelo de formacéo dos cristais

no PSM pode ser representado conforme a Figura 5.
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Figura 5. Representacdo de scaling adaptado de (SHIRAZI et al., 2010).

Os compostos mais comuns por scaling em membranas de OI, com efluentes organicos

sdo: 42% por sulfato de célcio, 38% por carbonato de calcio, 9% por fosfato de calcio, 5% de
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sulfato de bario, somando 6% de fluoreto de célcio, sulfato de estréncio e hidroxido de
magnésio (GHAFOUR, 2002; JIANG et al., 2017).

As membranas podem apresentar bloqueios de poros e 0 modelo de Hermia (1982)
pode identificar matematicamente quais apresentam maior relevancia na reducéo de fluxo no
PSM.

3.3.8 Modelo de Hermia

O modelo de Hermia prevé a redugdo continua do fluxo até zero e representa o
blogueio de poros e a formacdo de torta aplicavel a sistemas com escoamento transversal. No
entanto, o fouling é fortemente afetado pelo cisalhamento. Em escoamentos tangenciais é
causado pelo escoamento e o fluxo é reduzido, ndo atingindo zero (HERMIA, 1982).

O mecanismo de fouling, nas membranas, é determinante na reducéo do fluxo. Esse
comportamento foi observado, usando modelos empiricos baseados no bloqueio de poros
propostos por Hermia (1982). Originalmente, esse modelo foi aplicado ao processo com
escoamento transversal a pressdo constante. Posteriormente, esse modelo foi otimizado por
Field et al. (1995) para a aplicacdo em sistemas tangenciais.

Segue a utilizacdo de um critério para a identificacdo dos mecanismos de bloqueio
de poros, quando o pardmetro n, assume quatro valores discretos: n=0 (modelo de bloqueio
de poros devido a formacao de torta); n=1 (modelo de blogueio intermediario); n=1,5 (modelo
de bloqueio de poros padrdo no interior do poro) e n=2 (modelo de bloqueio completo).

De acordo com o modelo de blogueio de poros, devido a formacdo de torta (n=0),
guando as particulas da solucdo sdo maiores do que as da membrana e a concentracdo
molecular é mais elevada, acarreta a deposicdo na superficie da membrana, resultando na
formacé&o da torta.

No bloqueio de poros intermediario (n=1), as particulas da solugdo possuem
dimensdes semelhantes aos poros da membrana, ocorrendo o fouling exclusivamente na
superficie da membrana. Esse modelo considera que algumas moléculas se juntam com outras
moléculas, ja presentes e aderidas a superficie, demonstrando que nem todas as moléculas que
irdo chegar a superficie da membrana causardo o bloqueio dos poros.

No modelo de poros padrdo (n=1,5), as particulas de soluto sdo menores que 0s

poros da membrana, depositando-se no interior dos poros, causando o bloqueio. Dessa
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forma, o volume dos poros da membrana diminui proporcionalmente ao volume de
permeado gerado.

No modelo de bloqueio completo dos poros (n=2), as particulas presentes na solugéo
sdo maiores do que 0s poros da membrana, bloqueando-os completamente, ocorrendo o fouling
n a superficie da membrana e ndo no interior dos poros. Desse modo, as moléculas néo se
prendem umas nas outras, pois essas moléculas estdo na superficie da membrana.

Os modelos de Hermia com os mecanismos de bloqueio descritos e as equacfes

linearizadas associadas a cada caso sdo demonstrados no Quadro 3.

Quadro 3. Mecanismos de fouling pelo modelo de Hermia (VELA et al (2008).
Nome do Modelo llustracdo Equacéo linearizada

n =0 Formacdo de Torta l B l et
AT
n =1 Bloqueio - 1 1 "
Intermediario il l b Jo + Kkt (10)
n = 1,5 Bloqueio Padrdo 1 1
]Oﬁ = ]OT—F kp-t (11)
P 0
n =2 Blogueio (
Completo ﬁ ﬁ Injp = InJ, — k.t (12)

Onde: Jp é o fluxo de permeado, J0 é o fluxo inicial, k é a constante caracteristica do

mecanismo e t é o tempo.

As Equacdes linearizadas no Quadro 3 relacionam o fluxo de permeado (L'm?%h™)
através da membrana com o tempo (5).

Para Velaet al. (2008), o fouling é mais severo, ocorrendo em operacGes com
gradiente de pressdo elevado e em velocidades de escoamento menores. Essas condi¢des
elevam a diferenca entre os dados experimentais, e 0s modelos linearizados, a exce¢do do
modelo de bloqueio de poros devido & formagéo de torta, pois essas condi¢fes de operacdo
favorecem a ocorréncia desse tipo de fouling. A elevada concentragdo de soluto préximo a
superficie da membrana estd relacionada ao aumento da concentragdo da solucdo de
alimentacdo e a concentracdo da camada polarizada, podendo contribuir para o acréscimo da

camada de torta e para o agravamento do blogueio de poros (LEE et al., 2013).
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Devido as complicagGes ocasionadas pelo bloqueio de poros durante a operagao das
membranas, a limpeza quimica tem-se apresentado interessante, frente a recuperacao de fluxo e

a desobstrucao dos poros.

3.3.9 Limpeza Quimica

Os principais métodos de limpeza utilizados nos PSM podem ser: quimica,
mecanica e hidraulica. A escolha do método de limpeza depende do tipo de material que
construida membrana, resisténcia quimica, configuracdo do modulo e o agente causador
de fouling. As limpezas devem ser realizadas no sistema mesmo que a solucao de alimentacéo
tenha sido submetida a um pré-tratamento, para evitar o desenvolvimento de microrganismos
e fouling irreversiveis (PERTILE, 2013).

Para a determinacdo de um ciclo de limpeza é necessario o conhecimento do tipo
de fouling e as suas interagdes causadas pelo fouling e o0 material da membrana. O mecanismo
pode ocorrer simultaneamente, sendo necessario mais de um procedimento de limpeza e/ou
mudancas nas condi¢fes de operacdo (MIDDLEWOOD et al., 2012).

A verificacdo da limpeza normalmente é verificada indiretamente pela medida de
fluxo de &gua apés a limpeza e a frequéncia pode variar de acordo com 0 processo da
necessidade de um fluxo pré-estabelecido (MIDDLEWOOQOD et al., 2012).

O agente de limpeza mais adequado a remocdo das incrustacdes depende das
caracteristicas do material depositado. Alguns exemplos de agentes quimicos utilizados na
limpeza de membranas sdo as bases (NaOH), detergentes (alcalinos, ndo ibnicos), agentes
complexantes (EDTA), desinfetantes (H202, NaOCI), e agentes acidos (HCI, H2SOs, H3PO4
e CsHsO7) (MULDER, 1996). A literatura reporta a escolha 6tima para limpeza quimica em
funcdo dos mecanismos e dos modelos de incrustagdo presentes, envolvendo o tipo de limpeza,
concentracdo, pH, duracdo do procedimento e a temperatura. A superdosagem pode acarretar
efeitos indesejaveis na camada seletiva da membrana e, por outro lado, a subdosagem dos
agentes quimicos resultarda em limpeza inadequada, ndo recuperando o seu desempenho
(ANG et al., 2011).

O hidroxido de sodio pode ser efetivo na remocdo de coloides inorgénicos e
silicatos. Quando os efeitos de carga e a forca i6bnica aumentam a solubilidade, a repulsdo

eletrostatica entre a membrana e a incrustacdo promove a dissolucdo dos acidos fracos e da
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matéria organica com grupos funcionais carboxilicos e fendlicos. Quando a concentracdo da
solucdo de limpeza e o tempo de contato entre a membrana e a solugdo sdo maiores, a
recuperacdo da permeabilidade tende a aumentar. Os agentes de limpeza acidos promovem
a remocdo de cations multivalentes, como os hidroxidos metalicos e os sais inorganicos. O
acido citrico, por exemplo, combina a acidez com propriedades de detergente e quelante para
a remocao de sais de célcio, magnésio, manganés e ferro (PORCELLI etal., 2010; AGUIAR

et al., 2018). Desse modo, 0 Quadro 4 demostra sugestdes de limpeza de uma osmose inversa.

Quadro 4. IncrustacOes e formulacdes para limpeza de Ol adptado de (DOW 2012).

Tipo de Incrustacao Solucdo de Limpeza (%) (m/m)
Sulfatos (CaSOs, BaSQOs) 0,1% Hidrdxido de sédio (NaOH), pH 12 ou
1% EDTA
Oxidos metalicos 1% Hidrossulfito de sodio (Na2S204), pH 5

10% Acido sulfamico (NH2SOzH) pH 3-4
2% Acido citrico (CsHsO7), pH 4

Sais inorganicos (CaCOg) 0,2% Acido cloridrico (HCI), pH 1-2 ou

0,5% Acido fosforico (HsPOs), pH 1-2
2% Acido citrico (CeHsO7), pH 4

Coloides inorganicos (silte) 0,1% Hidrdxido de sédio (NaOH), pH 12
Organicos e biofilmes 0,1% Hidrdxido de sédio (NaOH) pH 12 ou

1% Tripolifosfato de sédio (NasP3010), pH 12
1% Fosfato trissodico (NasPOas), pH 12

0,2% Peréxido de hidrogénio (H20.), pH 3-4

Quando nédo se observa diferenca nos resultados de recuperacdo de permeabilidade,
seja na sequéncia de limpeza acida-alcalina ou alcalina-acida, o manual do fabricante (DOW,
2012) recomenda fortemente a limpeza alcalina como o primeiro passo de limpeza. Segundo
esse manual, a limpeza acida somente deve ser aplicada como um primeiro passo quando 0s
agentes de limpeza acidos reagem tipicamente com silica, organicos (por exemplo, acidos
hamicos) e biofilme presentes na superficie da membrana e podem causar um declinio do seu

desempenho.
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4 MATERIAS E METODOS

Neste capitulo, sdo apresentados os materiais e 0s equipamentos utilizados na

realizacdo dos experimentos com membranas.

4.1 DIAGRAMA DO PROCESSO DA ESTACAO DE TRATAMENTO COM AS
PROPOSTAS DE ESTUDO

Na Figura 6, é apresentado um esquema dos processos atuais e as duas estratégias
propostas nesse estudo.

Processo Atual Estratégia 1 ‘ Estraiégia 2

Galvanica Galvanica

Galvinica

Eflu ente EI:Jugnle Efluente Efluente Efluente Efluente
Alcalino Acido Alcalino Acido Alcalino Acido
—
R v .
Cloragio Cloragio Cloragio
v |
Pr?ccssu Processo Processo
Fl{.icp— lb——————+ Fisico- Fisico-
Quimico Quimico Quimico
S S L I S
Oxidativo Oxidativo Oxidativo
Avangado Avangado Avancado
Filtragdo Filtragio Filtragdo
Simples Simples Simples
Trocador Trocador Osmose
Inico I&nico Inversa
Osmose
Inversa

Figura 6. Processo atual de tratamento e duas estratégias propostas para o estudo.
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4.2 COLETA DO EFLUENTE

Foi coletada uma aliquota de 5 litros de efluente no dia 01/02/2018, comparando o
mesmo efluente somente com mudanca de estratégias em que as condi¢Ges de operacdo do
trocador idnico estavam regeneradas e com sua capacidade maxima de operacdo. As aliquotas
foram coletadas em todas as variantes do processo de tratamento de efluentes (efluente bruto
com sua oxidacdo total do cianeto, fisico quimico, oxidativo avancgado, filtro prensa e trocador
ibnico) para a avaliacdo global do sistema atual e a inser¢do do PSM,

Em outro momento, form coletadas aliquotas de 5 litros de efluentes durante o dia
12/02/2018 no processo da estacdo de tratamento de efluentes galvanicos em um periodo de
final de més em que se recebe uma variabilidade de efluentes e 0s processos de tratamento como
trocador i6nico e filtro prensa foram encontrados em condicdes criticas de operacdo, em que
foram coletadas quatro aliquotas diferentes: duas para estratégia um (A e C) e mais duas para
estratégia dois (B e D, representadas em apéndice), a fim de obter amostras mais diversificadas,
descrito na Figura 6. Essas aliquotas foram acondicionadas em reservatorios de 200 litros,
devidamente fechado, para subsequente analise de todas etapas do processo de tratamento e a
insercdo da osmose inversa no efluente final.

A coleta foi realizada na cidade de Guaporé/RS, nas coordenadas 28°52°27°’S;

51°53°45°°0, onde se apresenta o polo joalheiro do estado do Rio Grande do Sul.
4.3 SOFTWARE ROSA 9.1 DIMENSIONAMNETO DA PLANTA DE OSMOSE INVERSA
Para esse estudo, foi utilizado o software ROSA 9.1 para o estudo complementar, como

estimativa de uma planta de osmose inversa e 0s custos de operacdo, mantendo a configuracédo

atual em comparagdo com custos na inser¢do da nova tecnologia.

4.4 PROCEDIMENTO EXPERIMENTAL

Para a realizacdo do estudo, foi utilizada uma membrana plana espiral de osmose
inversa, de polissulfona, com camada seletiva de poliamida, modelo TFC-2002-100G

Metagoal®, com area 0,35 m2, comprimento de 20 cm e um didmetro de poro com 0,0001A.
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Os ensaios de permeacdo, inicialmente, foram realizados com &gua destilada para a
determinacdo da resisténcia intrinseca da membrana e o fluxo em vérias pressbes de
0,05,1,15,2, 25, 3,35, 4,45,5,55 e 6 bar. Apos, foi usado o efluente da central de
tratamento de efluentes galvanicos ao qual foram obtidos o fluxo em vérias pressdes e as
resisténcias por concentragdo por polarizagao, resisténcia total do sistema e a resisténcia por
fouling. Para a recuperacdo do fluxo, foi realizada a limpeza quimica da Ol com o0s
procedimentos operacionais, conforme apresentado na Tabela 2, apos a passagem do efluente

real.

Tabela 2. Soluces de limpeza quimica utilizadas para a membrana Ol.

Tempo (min) Agente Concentracdo (mol/L) pH Temperatura (°C)
30 Acido citrico 0,08 2 30
30 Agua destilada - 7 30
30 Hidroxido de sodio 0,025 12 30
30 Agua destilada - 7 30

A permeabilidade hidraulica foi determinada para a membrana, a partir de
experimentos com agua destilada em temperatura constante de 28+2°C. Devido a inexisténcia
de particulas na agua destilada, utiliza-se uma correlagdo entre o fluxo e a pressao
transmembrana, e opelo coeficiente angular da reta dos pontos de medidas de fluxo de
permeado em diferentes pressdes, representa a permeabilidade hidraulica descrita pela
equacdo 3. A permeabilidade hidraulica foi avaliada nas pressdes de 0,5 a 6 bar na membrana
Ol para ambos experimentos realizados a pressdao de 6 bar a temperatura de 28 + 2°C,
considerando a massa especifica da agua de (1 gcm?3) e uma viscosidade dindmica de
8,33x10° (gcm™s?), e o comprimento da membrana plana de 20 cm, bem como apresenta na
Figura 7.
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Mandémetro
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Figura 7.Sistema de PSM com membrana de osmose inversa.

4.5 METODOS DE ANALISES

Os ensaios analiticos foram realizados no Laboratério de Analises e Pesquisas

Ambientais - LAPAM —-UCS, conforme a metodologia descrita, de acordo com o Standard
Methods (SMEWW), apresentada na Tabela 3.

As analises foram realizadas de acordo com a metodologia apresentada na Tabela 3.

Tabela 3. Parametros avaliados no efluente bruto e tratado e a metodologia utilizada. (adaptado de RICE et al.,

2012).
Ensaio Metodologia utilizada
Cobre Total (mg.L* Cu) SMEWW-Método 3030-E/3111-B
Demanda Quimica Oxigénio (mg. L de O) SMEWW-Método 5220-B
Fosforo Total (mg. L™ P) SMEWW-Método 4500-P-E
Niquel Total (mg. L™ Ni) SMEWW-Método 3030-E/3111-B
Nitrogénio Amoniacal (mg. L™t NH3-N) SMEWW-Método 4500- NHs- B-C
Solidos Suspensos Totais (mg. L SST) SMEWW-Método 2540-D
Zinco Total (mg. L™ Zn) SMEWW-Meétodo 3030-E/3111-B
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5 RESULTADOS E DISCUSSAO

5.1 AVALIACAO DO PROCESSO DE TRATAMENTO DE EFLUENTES, UTILIZANDO
AS ESTRATEGIAS PROPOSTAS NO ESTUDO COM O USO DA Ol

Os resultados sdo apresentados para Niquel Total (Ni), Cobre Total (Cu), Zinco (Zn),
Demanda Quimica de Oxigénio (DQO), Faésforo total (P), Nitrogénio Amoniacal (NH3-N) e
Solidos Suspensos Totais (SST), com amostras de efluente real (estratégia 1 e 2), assim como
o limite exigido pela legislacdo Consema 355/2017, a fim de atingir os parametros de qualidade
ambiental. Os resultados apresentados se encontram em apéndice nas Tabelas A.1 e A.2 e as

replicatas com efluentes distintos estdo, nas Tabelas A.3, A4, A5 e AG6.

5.1.1 Niquel

A Figura 8 (A e B) sdo apresentados 0s processos de tratamentos de efluentes com
mesma a amostra na avaliacdo da remocao de Niquel com estratégia (1), figura (A) e a estratégia
(2), figura (B).

V77 Estratégia 1

.
_ @A)
) %

Bmute  Fisico-Quitnico  Fenton Filtro Prensa Trocar Iénico oI
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Figura 8. (A e B) representam o processo de tratamentos de efluentes com a mesma amostra para a avaliagéo da
remocdo de Niguel com estratégia (1), figura (A) e estratégia (2), figura (B).

O processo de tratamento do efluente com a presenca do ion Niquel, apresentou uma
remocao por coagulacdo/floculacdo nos processos fisico-quimico de 19,13%, em relacdo ao
efluente bruto. O processo de oxidacdo avancgada (Fenton) colaborou com a reducdo do ion,
devido as caracteristicas de variacdo de pH a 3, em que ocorre a dissociacdo de complexos
[Ni(CN)4]™?, liberando o fon em solugéo e o cianeto residual livre oxidado (CRIS, 2002). Apds,
ocorre a adicdo de hidroxido até o pH 10 e a coagulacdo/floculagcdo em pH 8,5, auxiliando na
remocao do ion de 82,35% em comparacao ao fisico-quimico. O filtro prensa ocorre para a
remoc¢do de sélidos maiores do que 30 um, assim, particulas ou coldides menores podem
atravessar a lona do filtro. Nessa avaliacdo, ndo houve mudanca em comparagdo a oxidagédo
avancada para o parametro em questdo. Comparando a contribuicdo do trocador idnico em
relacdo ao filtro prensa, houve uma reducéo de 50,32% do ion.

O processo de tratamento se mostrou satisfatério na de remocdo de Ni total,
acrescentando o uso de osmose inversa para adequacdo da legislacdo, a seletividade da
membrana na remocéo é de 92,50%, com uma concentracéo final de 0,052 mg-L* de Ni Total
na estratégia (1), quando comparado ao trocador iénico.

Para a estratégia 2, com mesmo efluente, foi obtida uma reducdo de 92,55% e uma
concentracéo final de 0,104 mg-L* de Ni Total, comparado a filtragdo simples, de remocao do
ion. As replicadas com amostras diferentes estdo no apéndice Figura A.1. A seletividade esta
associada a afinidade entre as diferentes espécies presentes em  solucdo e o material da

membrana, pois 0 transporte ocorre por difusdo ou exclusdo quimica. Essa rejeicdo estad
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associada a interacdo entre as moléculas organicas e a formagéo de pares de ions em solucéo,
resultando na alteragdo do tamanho das camadas de hidratagdo e sua complexacéo, o raio de
hidratacdo do niquel [Ni(H20)s]*? é de 2,055 A, maior que o didmetro do poros da membrana
(KRISTIANSSON et al., 2003). Os compostos com carga elétrica sdo rejeitados mais
eficientemente, quando comparados a compostos neutros. Resultados de acordo com estudos
Shneider (2001), comprovaram que, durante sua operacao, a rejei¢ao esta associada a deposicéo
do material na superficie ou no interior da membrana, e ainda a degradacdo quimica ou
compactacdo do material polimérico da membrana.

Resultados semelhantes, usando osmose inversa com poliamida, foram mencionados
em 99,7% por Ipek (2005); em 99,5% por Mohsem-Nia et al. (2007); em 98% por Aljendeel et
al. (2011); em 95,7% por Ngo et al. (2017) e em 93% por Zhao et al. (2016), com solucdes
sintéticas, contendo sais de niquel e, completamente removido por Petrinic et al (2015). Esse
estudo demostra a proximidade entre os resultados encontrados pelos autores com o presente
estudo proposto com um efluente real.

A estratégia (1) apresentou os resultados na remocéo de niquel total, sendo adequados
para o cumprimento da legislacdo do estado do Rio Grande do Sul (CONSEMA 355/17), o qual
fixa padrdes de langamentos para niquel total de 1 mg'L™?, e o PSM foi de 0,052; mg'L™? de
niquel, sendo 94,8% na primeira avaliacdo mais eficiente que o padrédo de langamentos fixado

pelo 6rgao ambiental estadual.
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5.1.2 Cobre

A Figura 9 (A e B) apresenta 0s processos de tratamentos de efluentes com mesma
amostra na avaliacdo da remocédo de Cobre com estratégia (1), Figura (A) e a estratégia (2),
Figura (B).
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Figura 9. (A e B) representam o processo de tratamentos de efluentes com a mesma amostra para a avaliagdo da
remocdo de Cobre com estratégia (1), figura (A) e estratégia (2), figura (B).

O processo de tratamento do efluente com a presenca de Cobre descreve uma remogéo
por coagulacao/floculacdo nos processos fisico-quimicos de 86,28% em relagdo ao efluente
bruto. O processo de oxidacdo avancada (Fenton) colabora com a reducdo do ion devido as
caracteristicas de variacdo de pH a 3, a qual ocorre a dissociagio de complexos [Cu(CN)4]?,

liberando o ion em solucdo e o cianeto residual livre oxidado (CRIS, 2002). Apds, ocorre a
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adicdo de hidroxido até o pH 10 e a coagulagdo/floculacdo em pH 8,5, auxiliando na remocao
do ion, ocorrendo de 92,88% quando comparado ao fisico-quimico. A filtracdo simples ocorre
para a remocao de solidos superiores a 30 um, assim, particulas ou coléides, representando uma
remoc&o de 10,44% em relacdo a oxidacdo avangada para o parametro em questdo. Comparando
a contribuicdo do trocador iénico em relacéo ao filtro prensa, houve uma reducéo de 65,12%
do ion.

O PSM se mostrou adequado na capacidade de remocdo de Cobre total, ficando
evidenciando a seletividade da membrana na remocéo de 90,42%, com uma concentragao final
de 0,047 mg'L! Cu Total, na estratégia (1), comparada ao trocador idnico, e, 71,02%, com uma
concentracdo final de 0,171 mg'L™ Cu Total, na estratégia (2), comparado a filtragdo simples ,
Essa rejeicdo esta associada a interacao entre as moléculas organicas e a formacéo de pares de
ions em solucdo, resultando na alteragdo do tamanho das camadas de hidratagdo e sua
complexacAo, o raio de hidrataco do cobre [Cu(H20)6]*? € de 4,24 A, maior que o didmetro do
poros da membrana (PERSSON et al., 2002). As replicadas com amostras diferentes estdo no
apéndice Figura A.2. As avaliacGes realizadas com solugdes sintéticas, utilizando membranas
de osmose inversa de poliamida, obtiveram 96,7% por Aljendeel et al. (2011); 99,5 por Cui et
al., (2014); 97% por Qdais et al (2003); 98% por Ngo et al. (2017); 98,9% por Vital et al.
(2018) e 94% por You et al. (2017).

A legislacdo do estado Rio Grande do Sul (CONSEMA 355/17) define padrdes de
langamentos para cobre total de 0,5 mg'L™, e o PSM (1) atingiu 0,047 mg-L™* de cobre total,
sendo 90,6% mais eficiente que o padrdo de langamento.
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5.1.3 Zinco

Na Figura 10 (A e B) sdo apresentados os processos de tratamentos de efluentes com

mesma amostra na avaliacdo da remocéao de zinco com estratégia (1), Figura (A) e a estratégia

(2), Figura (B).
40 % /) Estratégia 1
] (A)

2,04

Zn (mg.L" )
!

Brute  Fisico-Quimico  Fenton Filtro Prensa Trocador Iénico 01
40 7 ol
/| Estratégia 2
T B
20
77 77s7a

Zn (mg L )
LT

=
1

0.0

I T 1 T T T I T T
Bruto Fisico-Quimico Fenton Filtro Prensa 01

Figura 10. (A e B) representam o processo de tratamentos de efluentes com a mesma amostra para a avaliacéo
da remocéo de Zinco com estratégia (1), figura (A) e a estratégia (2), figura (B).

O processo de tratamento do efluente com a presenga do ion zinco, descreve uma
remocdo por coagulacdo/floculagdo nos processos fisico-quimicos de 85,39%, em relagéo ao
efluente bruto. O processo de oxidagdo avancada (Fenton), colabora com a reducdo do ion

devido as caracteristicas de variagdo de pH a 3, ocorre a dissociagdo de complexos
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[Zn(CN)4], liberando o ion em solugéo e o cianeto residual livre oxidado (CRIS, 2002). Apds,
ocorre a adi¢do de hidrdoxido até o pH 10 e a coagulacdo/floculagdo em pH 8,5, auxiliando na
remocao do ion, ocorrendo de 87,22% em comparacdo ao fisico-quimico. A filtracdo simples
ocorre para a remocdo de solidos superiores a 30 micrémetros, assim particulas ou coloides
menores podem atravessar a lona do filtro colaborando com um acréscimo de 28,06%. Nessa
avaliacdo houve mudanca significativa em comparagdo a oxidacdo avangada para o parametro
em questdo. Comparando a contribuicdo do trocador idnico em relacédo ao filtro prensa, houve
uma reducéo de 47,63% do ion.

O PSM se mostrou adequado na capacidade de remocdo de zinco total, ficando
evidenciada a seletividade da membrana na remogéo de 81,42% com uma concentragéo final
de 0,094 mg'L? Zn Total na estratégia (1), comparada ao trocador i6nico. Essa rejeicdo esta
associada a interacdo entre as moléculas organicas e a formacdo de pares de ions em solucéo,
resultando na alteracdo do tamanho das camadas de hidratacdo e sua complexacéo, o raio de
hidratacdo do niquel [Zn(H20)s]*? é de 2,08 A, maior que o didmetro do poros da membrana
(IKEDA et al., 2007). Para a estratégia , a remocdo foi de 72,63% com uma concentracdo final
de 0,266 mg-L* ZnTotal, comparado a filtragdo simples, quando solugdes sintéticas realizadas
por Aljendeel et al. (2011), 98,2%; 99,5% por Vital et al. (2018) e You et al. (2017), 94%,
usando membrana de Ol com poliamida. As replicatas com amostras diferentes estdo no
apéndice Figura A.3.

O resultado na remocgédo de zinco total foi satisfatorio para com o cumprimento da
legislacdo com adicdo da estratégia 1, em que o padrdo de langamentos para zinco total é de
2 mgLt, e o PSM foi de 0,28 mgL™ de zinco, sendo 86% mais eficiente que o padrio de

lancamento na primeira amostra da estratégia.
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5.1.4 Fdsforo
Na Figura 11 (A e B) sdo apresentados os processos de tratamentos de efluentes com

a mesma amostra na avaliacdo da remocao de fosforo com estratégia (1), figura (A) e a

estratégia (2), figura (B).
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Figura 11. (A e B) representam o processo de tratamentos de efluentes com a mesma amostra para a avaliagdo
da remocdo de Fdsforo com estratégia (1), figura (A) e a estratégia (2), figura (B).
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O processo de tratamento do efluente com a presenca de fosforo descreve uma
remogéo por coagulacdo/floculagdo com o auxilio da cal virgem, precipitando em fosfato de
calcio Cas(POs)2 nos processos fisico-quimicos, acentuada com 62,10%, quando comparada ao
efluente bruto. O processo de oxidagdo avancada (Fenton) colabora com 49,36%, com a

precipitacdo do fosforo residual com o residual do sulfato de ferro Il, resultando em fosfato
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férrico (FePOa), e com o auxilio do coagulante, a base de aluminio resultando em fosfato de
aluminio (AIPQO4), na neutralizacdo e coagulagéo/floculacéo da oxidagéo avancada (METCALF
et al., 2007). Foi constatado um acréscimo de 50,20% do teor de fosforo por apresentar
pequenas camadas de biofilme e colides nas lonas do filtro prensa em relacdo a oxidacéo
avancada e mais 12,43% de acréscimo em relagdo ao trocador idnico ao filtro prensa.

O processo de tratamento se mostrou satisfatorio na capacidade de remocéo de P total,
acrescentando o uso de osmose inversa para adequacdo da legislacdo, ficando evidente a
seletividade da membrana densa na remocdo de 93,85%, com uma concentracdo final de
0,025 mg'L? de P total na estratégia (1) e uma remogéio de 94,47% na concentracéo final,
com 0,02 mgL? de P total na estratégia (2), demonstrando que ambas estratégias foram
eficientes. As replicatas com amostras diferentes estdo no apéndice Figura A.4.

Os resultados apresentados no presente estudo, com efluente real, demostram uma
capacidade elevada para remocdo de fdsforo total, com resultado semelhante ao estudo
realizado por Petrinic et al. (2015), no qual obtiveram remocéo de 91,30% com osmose usando
membrana de poliamida e You et al. (2017), removeram 94% do ion de solucdo sintética.

Os resultados na remocao de fosforo total, foram aceitaveis com ambas estratégias
(1 e 2) cumprimdo com a legislacdo do estado do Rio Grande do Sul (CONSEMA 355/17),
que fixa padrdes de lancamentos para fosforo total em 3 mgL?, e o PSM foi de
0,025 mg'L? de fésforo, sendo 99,16% mais eficiente que o padrdo de langamentos fixado na
primeira estratégia. Com a adigdo da estratégia 2 e concentracéo final de 0,02 mgL?, sendo

mais eficiente, 99,33% em relagdo aos valores maximos de langamento.
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5.1.5 Demanda quimica de oxigénio

A Figura 12 (A e B) sdo apresentam os processos de tratamentos de efluentes com
amostras distintas na avaliacdo da remocao de DQO com estratégia (1), figura (A) e a estratégia
(2), figura (B).
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Figura 12. (A e B) representam o processo de tratamentos de efluentes com a mesma amostra para a avaliagéo
da remogdo de DQO com estratégia (1), figura (A) e a estratégia (2), figura (B).

O processo de tratamento do efluente, com a presenca de carga organica oxidavel,
descreve uma remocao por coagulacdo/floculagdo nos processos fisico-quimicos com uma
remocao de 63,76% em relacéo ao efluente bruto. O processo de oxidacdo avancada (Fenton)

colabora com a oxidagdo da carga orgdnica em 21,51% em relacdo & comparagdo
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fisico-quimica. A filtragdo simples apresentou uma reducdo de 34,45% em relacdo ao processo
de oxidacdo avancada por reter coloides de carga orgénica. A remocgao do trocador iénico se
deve ao uso preliminar de carvéo ativado que pode ter contribuido com uma reducéo de 20,58%
qguando comparado a filtracdo simples.

O PSM se mostrou satisfatério para ambas as estratégia propostas (1 e 2), para a
remoc¢do de Demanda Quimica de Oxigénio com uma remocao de 87,60%, com concentracéo
final de 44 mg'L* de Oz na mostra da estratégia (1), comparado ao trocador idnico. Na avaliag&o
da estratégia (2), foi obtida uma remocdo de 85,92%, com uma concentracdo final de
96 mg'L* de O, comparado ao filtro prensa, como pode ser observado na Figura 12 (A e B).
Os resultados obtidos revelaram um efluente com uma qualidade ambiental melhor com o uso
do trocador idnico, demostraram uma capacidade elevada para remocdo. Estudos realizados por
Feini et al. (2008), obtiveram 78,9% e Petrinic et al. (2015), obtiveram remocdo completa de
DQO em aguas residuais, usando osmose inversa com membrana de poliamida. As replicatas
com amostras diferentes estdo no apéndice Figura A.5.

Os resultados na remocdo para DQO foram satisfatérios para o cumprimento da
legislacdo gque estabelece uma vazdo maxima de 100 m3/dia, uma carga de DQO méaxima de
330 mg'L "t de O2, 0 PSM foi de 44 mg'L de O, sendo 86,66% mais eficiente que o padrio de
lancamentos na primeira avaliacdo da estratégia 1. Para a estratégia 2, na primeira avalic¢do foi

obtida uma remocéao de 70,90% com 96 mg'L* de O>.
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5.1.6 Nitrogénio amoniacal

A Figura 13 (A e B) sdo apresentados os processos de tratamentos de efluentes com a
mesma amostra na avaliacdo da remocao de Nitrogénio amonical com estratégia (1), figura (A)
e a estratégia (2), figura (B).
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Figura 13. (A e B) representam o processo de tratamentos de efluentes com a mesma amostra para a avaliacdo
da remocdo de NH3-N com estratégia (1), figura (A) e a estratégia (2), figura (B).

O processo de tratamento do efluente, com a presenca de nitrogénio amoniacal,
descreve uma remocdo por coagulacdo/floculacdo nos processos fisico-quimicos com uma
remocao de 33,64%, em relagéo ao efluente bruto.
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Os efluentes galvanicos, por sua maioria, apresentam alta concentracao de cianeto no
efluente bruto. O aumento do nitrogénio amoniacal pode ser atribuido a oxidag&o do cianeto do
efluente alcalino em cianato, como complexos, de acordo com equacdes quimicas a seguir
(GONGALVES, 2004):

CN™+H,0 + ClO~ > CNCL+ 20H"
CNCl+ H,0 > CNO~ + Cl” + 2H*

Na sequéncia do processo de tratamento, oxidacdo avancada, que ocorre em pH 3,
houve a hidrélise acida, demostrando o acréscimo de nitrogénio amoniacal presente no efluente,

ocasionando um acréscimo de 94,50% de nitrogénio amoniacal no meio.

CNO™ +2H,0 - CO, + NH; + OH™

O filtro prensa apresentou uma variacao significativa, pois a amonia livre é passivel
de volatilizacdo em relagcdo ao pH superior em comparacédo ao da neutralidade em 8,3 (VIVAN
etal., 2010). Em relacdo ao filtro prensa, ndo foi obtida mudanca significativa para o parametro.
Para o trocador i6nico, houve uma reducédo de 49,15%, atribuida as boas condi¢des do carvédo
ativado.

O PSM se mostrou adequado na remogédo de NH3—N, usando a osmose inversa, com
remocao de 90,65%, com uma concentragdo final de 3,17 mg'L™ de NHz—N na estratégia (1),
quando comparado ao trocador ibnico. Para a estratégia (2), foi obtida uma remocéo de 95,35%,
com uma concentracdo de 3,11 mg-L™? de NH3-N, quando comparado ao filtro prensa. As duas
estratégias foram eficientes na remoc¢édo desse composto

Os resultados foram suficientes na remocdo de NHs —N, sendo eficiente ao
cumprimento da legislacdo que fixa padrdes de langamentos para nitrogénio amoniacal de
20 mgLte o PSM foi de 3,17 mgL™ de nitrogénio amoniacal, sendo 84,15% mais eficiente
que padrdo de lancamento nas estratégias 1 e 84,45% mais eficiente que padrdo de
langamento para estratégia 2 com o PSM de 3,11 mg-L™* de nitrogénio amoniacal. As replicadas
com amostras diferentes estdo no apéndice Figura A.6.
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5.1.7 Sélidos suspensos totais

Na Figura 14 (A e B) apresentam os processos de tratamentos de efluentes com a mesma

amostra na avaliacdo da remocéo de SST com estratégia (1), Figura (A) e a estratégia (2), Figura

(B).
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Figura 14. (A e B) representam o processo de tratamentos de efluentes com a mesma amostra para a avaliagdo
da remocdo de SST com estratégia (1), figura (A) e a estratégia (2), figura (B).

O tratamento fisico-quimico apresentou uma relevante remocao de SST com 96,44%
em relacdo ao efluente bruto e o processo de oxidacdo avancada representar na

coagulacao/floculacdo no pH adequado, resultando em arraste de solidos nas demais etapas.
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Resultados semelhantes por Petrinic et al. (2015). As replicadas com amostras diferentes estéo
no apéndice Figura A.7.

Os resultados na remocdo para SST foram adequados para o cumprimento da
legislacdo que estabelece para uma vazdo maxima de 100 m3/dia um valor maximo de

140 mg'L?, sendo 0 PSM obteve 100% de remogdo em ambas estratégias aplicadas.

5.2 ESTUDO DAS RESISTENCIAS DA MEMBRANA DE Ol PARA AS ESTRATEGIAS (1
E 2)

Os resultados obtidos das resisténcias podem ser evidenciados na Figura 15 (A e B),
mostrando diferentes resisténcias envolvidas no processo de filtracdo por osmose inversa,
anteriormente submetido ao trocador i6nico (estratégia 1) e outra avaliagdo com a
estratégia 2, (filtro prensa com 30 micrémetros de poro das lonas).

A reducdo do fluxo de permeado, com pressdao transmembrana de 6 bar, esta
relacionado principalmente a resisténcia da polarizacdo por concentracdo, representando
86,19% da resisténcia total com a estratégia (1).

Para a estratégia 2, a reducdo do fluxo do permeado com pressao transmembrana de
6 bar, esta relacionado principalmente a resisténcia do fouling, representando 36,56% da
resisténcia total. Estudos realizados com nanofiltracdo obtiveram de 40% de resisténcia por

polarizacdo em efluente de mineracdo de ouro (ANDRADE et al., 2017).
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Figura 15. (A e B) Resisténcias envolvidas no processo da Ol para a mesma amostra para estratégia 1 e 2.

O aumento da resisténcia por polarizacdo esta relacionado a quantidade de soluto
préximo a superficie da membrana, devido ao acréscimo de pressdo, gerando dificuldade na
transferéncia de massa através da membrana, resultando na difusdo das espécies acumuladas no
incremento da camada polarizada por concentracdo, causando a reducao do fluxo, pois, quando
ha polarizacdo por concentragdo severa, aumenta a tendéncia ao fouling, o que esté relacionado
a quantidade de soluto préximo a superficie da membrana, devido ao acréscimo de presséo,
gerando dificuldade na transferéncia de massa através da membrana, resultando em difuséo das
espécies, causando a reducdo do fluxo. Dessa forma, os modelos de resisténcia de ambas as
estratégias apresentam as mesmas caracteristicas das avaliacdes realizadas anteriormente,
demonstrando 0 mesmo comportamento da membrana quanto as resisténcias. As replicadas
com amostras diferentes estdo no apéndice Figura A.8.

O mecanismo de fouling ocorreu no processo de Ol, no qual o fluxo de permeado em
fungéo do tempo segue o0 modelo de Hermia. (HERMIA et al., 1982). Este modelo apresentado
na Tabela 4, representa o ajuste dos dados experimentais com maior ocorréncia por blogueio
total e por bloqueio padrdo. O modelo de resisténcias da Figura 16 (A e B) para a estratégia 1,
demostram a camada de torta e o bloqueio intermediario de acordo com as equagdes 9 e 10. A
Figura 16 (C e D) demonstra o bloqueio total e o bloqueio padrao de acordo com as equagdes
11 e 12. As replicatas com amostras diferentes estdo no apéndice Figuras A.9 e A.10 e as
Tabelas A.7 e A.8.
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Figura 16. Modelos de bloqueio para a estratégia 1.
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Tabela 4. Coeficientes de determinagéo (R?) para os diferentes mecanismos de blogueio propostos pelo modelo
Hermia para a amostra com mesmo efluente para a estratégia 1.

Camada de Torta Bloqueio Intermediario

Bloqueio Padréo

Bloqueio Total (R?)

(R?) (R?) (R?)
Figura 16 (A) Figura 16 (B) Figura 16 (C) Figura 16 (D)
0,8378 0,7442 0,8798 0,9163

Os dados experimentais permitem distinguir a minimizacdo do fluxo de permeado

que é controlado pelo blogueio total, indicado na curva In [J| x t e 0 bloqueio padrao. No entanto,

0S

ajustes dos dados experimentais aos modelos de bloqueio intermediario,

indicam a

ocorréncia de combinacdo de mecanismos. Os modelos de bloqueio apresentados na Tabela 5

e as resisténcias e a Figura 17 (A e B) para a estratégia 2, demostram a camada de torta e 0

blogqueio intermediario de acordo com as equagfes 9 e 10. A figura 17 (C e D) representa o

bloqueio total e o bloqueio padréo de acordo com as equagdes 11 e 12. As replicadas com

amostras diferentes estdo no apéndice Figuras A.14 e A.15 e a Tabelas A.9 e A.10.



59

Estratégia 2 (B)

0,235 .
- Estratégia 2 (A) " 05+ =  y=0,0484x-0,116 R>=0,8117 L]
= y=0.0206x-0.06 R>=0.603
0,20 - 04 |
— n
o7 0,15 o 03
=+ =
= = [
B et
— [ ]
& 010 4 = 024
5
—_ b | |
5 - 0.1 u
0,05 o
4 n
= " u - -
. " .0 A——
0,00 L - u 0 10 20 30 40 50 60 70 80 % 100
—_—  —— —— —— ——— )
0 0 20 30 40 S0 60 70 80 % 100 Tempo (min)
Tempo (min)
038 -
" | Estratégia 2 (C) 40 Estratégia2 (D)
4 = 4 4 5044 2| 4
4=0.0631.0,0085 RA=0.918 | . m y=03843x+4,5944 R*=0,9774
0.7+ " 3.5 u
n
0.6 3.0
X . .
—
- ~ 2 —
= 0,5 n =
g g n
s g 20+ .
= 0.4 o
u'*v n =
2 EREE
n .
[ ]
& 0.3+
=
10 - .
n
02 n
n
n 05
4 n
o - 777777
: —r T T T T T T T T 0 10 20 30 40 50 60 70 80 % 100
0 10 20 30 40 50 60 70 80 9 100

Tempo (min) Tempo (min)

Figura 17. Modelos de bloqueio para a estratégia 2.

Tabela 5. Coeficientes de determinacdo (R?) para os diferentes mecanismos de bloqueio propostos pelo modelo
Hermia amostra com mesmo efluente para a estratégia 2.

Camada de Torta Bloqueio Intermediario  Bloqueio Padrdo  Bloqueio Total (R?)

(R (R?) (R?)
Figura 17 (A) Figura 17 (B) Figura 17 (C) Figura 17 (D)
0,8117 0,603 0,918 0,9774

Os dados experimentais permitem distinguir a minimizacdo do fluxo de permeado
que é controlado pelo blogueio total, indicado na curva In |J| X t e 0 bloqueio padréo. No entanto,
0s ajustes dos dados experimentais aos modelos de bloqueio intermediario, indicam a
ocorréncia de combinagdo de mecanismos. Desta forma pode-se concluir que independente das

estratégias odotadas, os modelos bloqueios sao iguais.
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53LIMPEZA QUIMICA E PERMEABILIDADE HIDRAULICA PARA AS

ESTRATEGIAS 1 E 2.

Pela analise do comportamento da reducdo do fluxo permeado, na Figura 18

(estratégia 1 e estratégia 2), em pressdo constante de 6 bar, foi observada a tendéncia ao declinio

do fluxo, ao longo de 180 minutos de operagéo, representando uma reducdo de 63,26%.

Conforme o apresentado na Tabela 6.

Tabela 6. Representacdo dos fluxos de limpeza de ambas estratégias.

Controle Estratégia 1 Estraégia 2
Fluxo (L'm?h?) 0,85 0,51
Vazio (cm3s?) 0,067 0,05

Velocidade (cm's?) 1,9x10° 1,43x10°

Reynolds 45,73 34,29

Para a estratégia 2, foi observada a reducéo de 94,04% do fluxo de permeado ao longo

de 90 minutos. As replicatas com amostras diferentes sdo apresentadas no apéndice Figuras A.11

e A.16.
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Figura 18. Fluxo de permeado para a estratégia 1 e 2 para o mesmo efluente.

Os resultados encontrados com o mesmo efluente, usando estratégias diferentes,
demostram que a estratégia 1 apresenta melhores condi¢des de ser implantada, devido ao maior
tempo de operacdo, porém, com fluxo menor, mas em contra partida, isso pode representar uma
maior vida Util da membrana por apresentar menores intervalos de paradas para limpeza
quimica e, consequentemente, maior tempo de operacdo do equipamento.

Os resultados da limpeza quimica e a permeabilidade podem ser evidenciados na
Figura 19, a qual demostra o fluxo de permeado de agua destilada, do efluente real e a
recuperacdo da membrana em funcdo da pressdo transmembrana para ambas avaliacdes da
estratégia (1 e 2). Estas representados fluxos de permeados para as estratégias 1 e 2 com 0

mesmo efluente na Figura 19.
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Figura 19. (A e B) Representacéo dos fluxos de permeados para a estratégia 1 e 2 com o mesmo efluente.

O comportamento do fluxo de permeado se mostrou linear com o uso de agua
destilada, estimativas dos parametros das retas foram obtidas por regresséo linear a partir da
média dos pontos medidos durante os ensaios. O fluxo do permeado se mostrou linear para o
efluente real na condicdo de 6 bar, que representa uma reducdo de fluxo de aproximadamente
93,12%, e 71,75%, evidenciando que existem interag0es entre a solugéo e a membrana, com
0 aumento da concentracdo da solucdo, resultando no aumento da viscosidade, implicando
diretamente nas resisténcias por polarizagdo, concentracéo e resisténcia ao fouling. Conforme

apresentado na Tabela 7.
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Tabela 7. Representacdo dos fluxos com agua destilada, ap6s a limpeza e com o efluente real.

Etapas Controle Estratégia 1 Estraégia 2
Agua destilada Fluxo (Lm?h?) 33,6 29,49
Vazdo (cm3s™?) 3,23 3,05
Velocidade (cm's?) 9,24x10" 8,71x10*
Reynolds 2218,03 2092,26
Efluente real Fluxo (L'm?h) 2,31 8,01
Vazido (cm3s?) 0,233 0,867
Velocidade (cm's?) 6,67x10° 2,48x10*
Reynolds 160,60 594,52
Pés-Limpeza Fluxo (Lm?%h?) 28,11 27,42
Vazido (cm3s?) 2,73 2,66
Velocidade (cm's?) 7,81x10 7,62x10*
Reynolds 1875,03 1829,30

Ap0s a limpeza quimica, o fluxo de permeado foi restaurado para 83,66% mantendo-
se no fluxo laminar para a primeira estratégia. A segunda estratégia do fluxo de permeado foi de
92,98%, mantendo-se no fluxo de transicdo, em que foi observada a ndo capacidade de
recuperacdo de fluxo e evidenciando assim a ocorréncia de fouling irreversivel, ndo obtendo
sua capacidade de filtragdo maxima restaurada. Estudos realizados em escala de bancada com
nanofiltracdo e osmose inversa de poliamida com efluentes téxteis, obtiveram um fluxo inicial
de 51 Lm2h e, apds 800 minutos de operacdo 7 L'm2ht. Apos o sistema de limpeza quimica,
foi observado 75% da capacidade de recuperacao da filtracdo (KURT et al., 2012). As replicatas
com amostras diferentes estdo no apéndice Figura A.12 e A.17 Avaliacdes realizadas em escala
piloto, com efluente de mineracgéo de ouro, utilizando nanofiltragéo, obtiveram uma reducéao de
80% e uma recuperagéo de 70% do fluxo inicial (ANDRADE et al.,2017).

Desse modo, fica evidenciada a importancia da permanéncia do trocador catidnico para

segurar a qualidade ambiental, maior tempo de operacdo e menor custo de operacéo.

5.4 DIMENSIONAMENTO DE UMA PLANTA DE OSMOSE INVERSA.

O tratamento de agua geralmente requer uma tecnologia para alcancar a qualidade
desejada para uma aplicacéo especifica. As ferramentas individuais de design de tecnologia de
tratamento de &gua tornam dificil otimizar sistemas com multiplas tecnologias para produzir
agua de forma confiavel. O software Rosa 9.1 da empresa DOW Co., fabricantes de
membranas, disponibiliza essa ferramenta, gratuitamente. Desse modo, inserindo os dados no

software conforme a necessidade da central de tratamento de efluentes, que é de 10 m3/hora,
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com as caracteristicas solicitadas pelo programa, foi obtida a melhor configuragdo com 3
maodulos com 8 elementos cada, foram obtidas as seguintes representacdes, como demostrado
na Figura 20.

Concentrado

Alimentagio

Permeado

Figura 20. Sistema proposto de osmose inversa para central de tratamento de efluentes. Adaptado de DOW Co.
(2012).

O software apresentou as configuracdes necessarias para a central de tratamento de
efluentes galvanicos, representados na Tabela 8.

Tabela 8. Necessidade para uma vazdo de 10m?/h apresentada pelo Rosa 9.1.

Dados do projeto Unidades
Fluxo de Alimentacgdo 10,00 m3/h
Fluxo de agua bruta ao sistema 10,00 mé/h
Pressao de alimentacédo 10,03 bar
Area Total Ativa 891,84 m2
Classificacao de agua: RO Permeado SDI <1
Fluxo de Permeado 8,50 m3/h
Rejeito 15,00%
Temperatura de alimentagéo 25,0°C
Alimentacdo TDS (sélidos dissolvidos totais) 10059,73 mg/I
NUmero de elementos 24
Fluxo de permeado 5.97 bar
Fluxo de concentrado 6,96 bar
Poténcia 3,48 kW
Energia especifica 2,32 KWh/m3

Na Tabela 9 s@o presentandos as necessidades de operacdo propostas pelo software,

sdo demonstradas na as caracteristicas das etapas envolvidas na membrana de osmose inversa.
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Tabela 9. Representacéo das caracteristicas de pressdes e fluxos de permeado por mddulos de filtragdo propostas
pelo software Rosa 9.1.

. Etapa

Caracteristicas 1 5 3
Nome dos elementos comercias SW30ULE-400i | SW30ULE-400i |SW30ULE-400i
Elementos 8 8 8
Fluxo de Alimentacdo (m?/h) 10,00 8,65 8,52
Pressdo de Alimentacgéo (bar) 9,68 6,86 4,26
Fluxo Permeado (m?/h) 8,65 8,52 8,50
Press@o de Concentrado (bar) 7,20 4,61 2,03
Fluxo de Concentrado (m?3/h) 1,35 0,13 0,02
Permeado (sélidos dissolvidos totais) 199,32 1512,49 5178,96

(mg/l)

A Tabela 10 representa as concentrac6es do efluente real médio com as caracteristicas

apresentadas abaixo.

Tabela 10. Efluente real médio de alimentacéo e suas remogdes e concentragdes em (mg.L 1), pelo softwareRosa
9.1

Alimen- — Conce,nt_rado — — E’e_rmeado, -
Elemento tacio Estagio Estagio Estagio Estagio Estagio Estagio Total

01 02 03 01 02 03
NHs* + NH3 40,43 56,04 56,54 56,56 8,09 24,37 46,97 9,99
K 242,00 277,40 280,42 280,59 15,00 84,18 201,60 23,32
Na 3251,00 3749,20 3800,46 3804,81 56,66 469,20 1696,08 112,49
Mg 8,00 9,24 9,39 9,40 0,02 0,2 1,27 0,05
Ca 73,00 84,36 85,65 85,80 0,18 1,79 11,59 0,45
Ba 1,00 1,16 1,17 1,18 0,00 0,02 0,16 0,01
COs 12,75 14,97 15,18 15,20 0,01 1,70 8,76 0,05
HCO3 200,00 229,60 232,34 232,50 7,36 52,99 156,56 13,58
NOs 90,00 100,71 100,90 100,90 21,31 88,64 100,82 28,22
Cl 2634,00 3317,57 3359,19 3361,74 81,42 654,69 2128,66 156,31
F 5,00 5,75 5,82 5,83 0,17 1,30 3,95 0,31
SO4 3251,00 3755,90 3812,44 3818,62 13,68 137,93 827,07 34,24
CO2 0,79 0,97 0,99 0,99 0,54 0,20 0,51 0,37
TDS 9808,21 11597,37 11754,97 11768,57 199,32 1512,49 517896 374,45
pH 8,30 8,25 8,25 8,25 7,29 8,48 8,46 7,70

O software apontou problemas com CaSOs4 como principal causador de incrustagéo
nas membranas, sendo necessarias medidas de abrandamento, antes da passagem do efluente
pelos médulos. Dessa forma, faz-se necessario 0 uso de mais um cilindro de troca cationica

para o sistema de abrandamento, afim de aumentar o tempo de vida atil do equipamento.
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5.5 ESTUDO DE VIABILIDADE ECONOMICA SIMPLIFICADA PARA INSTALACAO E
OPERACAO DE PLANTA DE OSMOSE INVERSA EM CENTRAL DE
TRATAMENTOS EFLUENTES GALVANICOS.

Entende-se por viabilidade econdmica, uma maneira de avaliar investimentos por meio
do processamento por coleta de informagdes para tomada de deciséo. O investimento de uma
empresa € realizado, visando um beneficio econdmico ou ambiental. As decisbes de um
investimento de capital envolvem avaliacdes que atendam as especificacdes técnicas aliadas a
indicadores financeiros que auxiliam em processo decisorio (ROSATO et al., 2012).

Os custos de viabilidade econémica envolvem custos de energia elétrica, investimentos
inicias de compra de equipamentos, manutengdes periodicas (substituicbes que pecas), insumos
quimicos, custos operacionais de rejeitos efluentes, lodo gerado e depreciacao dos equipamentos
que envolvem um sistema operacional da estacdo de tratamento de efluentes.

A Tabela 11 abaixo demonstra 0s custos operacionais e a andlise financeira
simplificada com o trocador idnico utilizado atualmente e custos de inser¢cdo do PSM. Os dados
apresentados foram levantados através da analise interna (local do estudo e por meio de

orcamentos de empresas do setor).

Tabela 11. Custos operacionais da situacdo atual e custos operacionais para a insercdo da Ol.

(continua)
Custo (kW.h) R$ 0,80
Custo rejeito de m23 (osmose) R$ 30,00
Custo de rejeito m3 (Trocador Catibnico Fortemente Acida) (CFA) R$ 100,00
Custo de rejetio m? (Trocador Catidnico Fracamente Acida (Cfa) R$ 100,00
Poténcia Bomba Trocador I6nico (kW) 3,7
Poténcia Bomba O. Inversa (kW) 3,5
VVolume Tratado Anual (m?3) 10000
Cilindro
Trocador a
A Catidnico
Catibnico Osmose
Fracamente
Fortemente Acida Inversa
Acida (CFA) (CfA)
Substituicdo de Resinas/Membranas (Anos) 8 8 2

Troca do carvao ativado Sim Sim Nao
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(concluséo)

Sistema de Abrandamento [(Resina Catibnica

CFA)(Anti scaling)] Nao Nao Sim
Reposicdo das Resinas Catidnicas (Anos) 8 8 0
Rejeito (ms3/ano) 12 12 1500
Consumo Energético Anual (10m3/hora)

[(KW.h)/ano)] 3700 - 3500
Custo Equipamento (10 m3/h)/ 10 anos de uso R$ 180.000,00 R$35.000,00 R$200.000,00
Depreciagdo do Equipamento (ano) R$ 18.000,00 R$3.500,00 R$20.000,00
Custo de lodo (anual) R$1.200,00 R$300,00 R$3.360,00
Custo do Rejeito (efluente) anual R$1.200,00 R$1.200,00 R$45.000,00

Custo de Reposicdo (Resina Cati6nica/Resina
Cationica/Membranas) Anual

Custo Reposigédo Carvéao Ativado (500 kg)

R$6.250,00 R$4.375,00 R$10.000,00

Anual R$3.500,00 R$- RS -

Custo Consumo Energético (Anual) R$2.960,00 R$- R$ 2.800,00
Custo Total (Anual) R$ 33.110,00 R$9.375,00 R$81.160,00
Custo Total - Osmose Inversa (Anual) R$90.535,00
Custo Tratamento (m?) R$ 3,31 R$ 9,05

Os custos da instalagdo de um novo equipamento iria triplicar os custos atuais da
central de tratamento de efluentes. Tendo em vista que os padrdes de langcamento estdo com
niveis no limite da legislacdo, o novo equipamento traria seguranca € 0 cumprimento da
legislacdo sem ficar na eminéncia de autuacdes perante o érgdo ambiental. Dessa forma, ndo se
pode calcular a taxa de retorno desse investimento, neste momento, mas sim a qualidade
ambiental que ndo é mensuravel e, além disso, a ndo geracdo de multas que poderiam ser mais

elevadas que os custos de implementacdo e operacdo desse novo equipamento.
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6 CONCLUSOES

Este estudo apresenta a avaliacdo da aplicacdo de PSM, como uma etapa complemetar
no tratamento de efluente real de uma central de tratamento de efluentes galvanicos.

A caracterizagdo do efluente se mostra variavel em relacdo as caracteristicas fisico-
quimicas que ocorrem nas &guas de lavagens das empresas de galvanoplastia. Dentre as
principais caracteristicas, podem ser citadas a elevada carga organica, metalica e solidos
presentes nas amostras compostas.

A insercdo de osmose inversa, compararando ambas estratégias com o mesmo efluente,
foi avaliada ap6s o trocador i6nico na estratégia (1), que apresentou uma remocao de 92,5% de
niquel, 90,42% para cobre, 81,42% de zinco, 93,85% de fdsforo, 87,60% para DQO, 90,65% de
NHz —N e 100% para SST, demonstrando a eficiéncia e a seletividade da membrana. Com a
insercdo da membrana Ol, apds a filtracdo simples na estratégia (2), apresentou uma remogao
de 92,55% de niquel, 71,02% para cobre, 72,63% de zinco, 94,47% de fosforo, 85,92% para
DQO, 95,35% de NH3 —N e 100% para SST.

E observada uma grande diferenca entre os fluxos de permeado obtidos com agua
pura e com o efluente galvanico real, no processo com a membrana OI. Essa diferenga
esta provavelmente associada as incrustacbes da membrana, conforme verificado na analise
das resisténcias. A maior resisténcia inerente ao processo € devido a resisténcia por
polarizacdo, maior que 81% para estratégia 1 e 40% de fouling para estratégia 2.

Os dados experimentais permitem distinguir a minimizacdo do fluxo de permeado,
que é controlado pelo bloqueio total, indicado na curva In |J| versus t e o bloqueio padrdo. No
entanto, os ajustes dos dados experimentais aos modelos de bloqueio intermediario, indicam
a ocorréncia da combinacdo de mecanismos para ambas estratégias avaliadas.

O comportamento do fluxo de permeado se mostra linear com uso de agua destilada
e nao linear com uso do efluente real, com reducéo de fluxo de mais de 63,26% em 180 minutos
de operacéo, apos aplicado a metodologia de limpeza, havendo uma recuperagdo de fluxo acima
de 93,12% para a estratégia 1. Para a segunda estratégia, o fluxo permeado foi reduzido a
94,04% em 90 minutos de operacdo. Apds a metodologia de limpeza foi observada na reparacao
de fluxo de 71,75%.

Com a utilizacdo do software Rosa 9.1 DOW, foi detectada para uma demanda de

10m3/h, a necessidade de 3 mddulos de osmose inversa com 24 membranas, com uma area de
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filtrag&o de 891,84 m?, usando uma pressao de trabalho de 6 bar de pressdo e uma poténcia de
bomba de 3,48 kw/h. O software mencionado detectou problemas de CaSQOs, devido as
caracteristicas do efluente para aumentar a vida Util das membranas. Isso implicaria em um
sistema de abrandamento antes de ser submetido a osmose inversa.

A avaliacdo econdmica simplificada em comparagdo ao modelo atual de tratamento e
a insercdo de uma nova tecnologia, implicaria na instalagdo de um novo equipamento que
triplicaria os custos atuais da central de tratamento de efluentes. Tendo em vista que os padrdes
de lancamento estdo com niveis no limite da legislacdo, o novo equipamento trataria seguranca
no cumprimento da legislacdo sem ficar na eminéncia de autuacdes perante o 6rgdo ambiental.
Dessa forma, ndo podemos calcular a taxa de retorno desse investimento, neste momento, mas
sim a qualidade ambiental que ndo € mensuravel e a ndo geracdo de multas que poderiam ser
maiores do gque os custos de implementacdo e operacdo desse novo equipamento.

Mesmo com a estratégia 2 atendendo os padrdes de lancamento e possibilitando a
substituicdo de um processo, a estratégia 1 mostou-se mais eficaz, por apresentar menores
concentracdes finais, consequentemente, resultando em maior tempo de operacdo e maior

viada util da membrana, com menores paradas para limpezas quimicas e custos operacionais.
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7 SUGESTOES PARA TRABALHOS FUTUROS

Os estudos realizados neste trabalho algumas questdes que precisam ser investigadas
para que a implementacdo da osmose inversa, em uma central de tratamentos de efluentes
galvanicos, possa ser realizada com maior confiabilidade, como por exemplo:

e estudo de técnicas de minimizacdo de fouling e polarizagdo por
concentragdo nas membranas;

e estudo do tempo médio de durabilidade das membranas, otimizacdo dos
periodos de limpezas quimicas, ressiténcias envolvidas em uma planta em

escala piloto (dentro da central de tratamentos efluentes galvanicos).
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APENDICE

Os resultados apresentados nas tabelas A.1, A2, A3, A4, A5 e A6 abaixo
demonstram todos os resulados dos testes realizos com a mesma amostra, conforme na

metodologia apresentada.

Tabela A.1. Avaliacdo do tratamento de efluentes com as mesmas concentracdes com adicdo do processo de Ol,
amostra (A) da estratégia 1

Parametro  Bruto Fisico- Oxidativo Filtragdo Trocador Osmose Consema
guimico Avancado Simples Iénico Inversa 355/2017
Cu Total (mg.L ™) 129,20 17,72 1,408 1,261 0,491 0,047 0,50
DQO (mg.Lde O;) 2398,00 869,00 682,00 447,00 355,00 44,00 330,00

P Total (mg.LY) 1256 0,476 0241 0362 0407 0,025 3,00
Ni Total (mg.L?Y) 951 7,69 1357 1,397 0694 0052 1,00
N-NHs (mg.L?) 5404 3586 69,75 66,67 3390 317 _ 20,00
SST (mg.L?) 590,00 21,00 17,00 19,00 200 0,00 140,00

Zn Total (mg.L™Y) 40,68 5,94 0,759 0,972 0,506 0,094 2,00

Tabela A.2. Avaliagdo do tratamento de efluentes com as mesmas concetragdes com adi¢éo do processo de Ol,
em substitui¢do do trocador ibnico, amostra (A) da estratégia 2.

Parametro Bruto Fisico- Oxidativo Filtracgdo Osmose Consema
guimico Avancado Simples Inversa 355/2017
Cu Total (mg.L™h 129,20 17,72 1,408 1,261 0,171 0,50
DQO (mg.L? de O2) 2398,00 869,00 682,00 447,00 96,00 330,00
P Total (mg.L™) 1,256 0,476 0,241 0,362 0,02 3,00
Ni Total (mg.L™?) 9,51 7,69 1,357 1,397 0,104 1,00
N-NHs (mg.L™) 54,04 35,86 69,75 66,67 3,11 20,00
SST (mg.L™?) 590,00 21,00 17,00 19,00 0,00 140,00
Zn Total (mg.L™?) 40,68 5,94 0,759 0,972 0,266 2,00

Os resultados apresentados nas tabelas abaixo demosntram todos os resultados dos

testes realizados com amostras diferentes, conforme na metodologia apresentada.

Tabela A.3. Avaliacdo do tratamento de efluentes com adi¢do do processo de Ol, amostra (A) da estratégia 1.

Parametro Bruto Fisico- Oxidativo Filtracdo Trocador Osmose Consema
guimico Avancado Simples 16nico Inversa 355/2017
Cu Total (mg.LY) 284,00 24,76 154 1,79 1,86 0,27 0,50
DQO (mg.L™* de O2) 569,00 393,00 299,00 335,00 336,00 99,0 330,00
P Total (mg.L ™) 2152 0,17 0,21 0,16 0,27 0,03 3,00
Ni Total (mg.L) 46,88 404 173 1,90 191 0,16 1,00
N-NHs (mg.L?) 110,65 95,25 162,48+ 55,47 131,38** 53,23 20,00
SST (mg.L™Y) 1186,00 26,50 29,00 22,00 23,50 0,00 140,00

ZnTotal (mg.LY) 36,08 437 0,33 0,69 0,62 0,28 2,00
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* Efluente com presenca de nitrogénio amoniacal complexado com metais.
** Presenca de biofilme no cilindro do trocador i6nico.

Tabela A.4. Avaliacdo do tratamento de efluentes com adi¢do do processo de Ol, amostra (C) da estratégial.

Parametro Bruto Fisico- Oxidativo Filtracdo Trocador Osmose Consema
guimico Avancado Simples I6nico  Inversa 355/2017
Cu Total (mg.L ™) 129,20 17,72 1,26 1,40 0,49 0,17 0,50
DQO (mg.L de O,) 2398,00 447,00 869,00 682,00 355,00 96,00 330,00
P Total (mg.L ) 1,25 0,47 0,24 0,40 0,36 0,02 3,00
Ni Total (mg.L™?) 9,51 7,69 1,35 1,40 0,69 0,10 1,00
N-NHs (mg.L?) 35,86 54,07 69,75 66,67 33,90 3,11 20,00
SST (mg.L™Y) 590,00 21,00 19,00 19,00 2,00 0,00 140,00
Zn Total (mg.L™Y) 40,68 5,94 0,75 0,97 0,50 0,22 2,00

Tabela A.5. Avaliacéo do tratamento de efluentes com a substituicdo do trocar idnico, com a adigdo do processo
de Ol, amostra (B) estratégia 2.

Parametro Bruto Fisico- Oxidativo Filtracio Osmose Consema
quimico Avancado Simples Inversa 355/2017
Cu Total (mg.L ™) 414,40 19,34 5,36 3,89 0,76 0,50
DQO (mg.L de O;) 2070,00 954,00 639,00 578,00 207,00 330,00
P Total (mg.L™) 24,45 0,435 0,267 0,20 0,09 3,00
Ni Total (mg.L™?) 37,50 18,62 7,15 5,55 0,36 1,00
N-NHs (mg.L™) 173,14 40,54 58,54 66,15 46,45 20,00
SST (mg.L™?) 1450,00 208,00 15,00 10,30 0,00 140,00
Zn Total (mg.L™?) 139,60 7,45 1,09 0,733 0,64 2,00

Tabela A.6. Avaliacdo do tratamento de efluentes com a substitui¢cdo do trocar idnico, com a adicdo do processo
de Ol, amostra (D) estratégia 2.

Parametro Bruto Fisico- Oxidativo Filtracdo Osmose Consema
qguimico  Avancado Simples Inversa 355/2017

Cu Total (mg.L™) 113,30 7,89 3,66 0,77 0,24 0,50
DQO (mg.Ltde O;) 1137,00 809,00 1049,00 196,00 67,00 330,00

P Total (mg.L?) 3,52 2,02 0,49 0,11 0,02 3,00

Ni Total (mg.L™?) 21,37 10,06 10,06 2,09 0,25 1,00
N-NHs (mg.L ™) 88,98 85,15 80,07 18,25 0,00 20,00
SST (mg.L™Y) 1423,30 26,00 27,80 5,00 0,00 140,00
Zn Total (mg.L™Y) 980,00 0,73 0,70 0,26 0,24 2,00

Resultados apresentados das replicatas das estratégias 1 e 2:
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FiguraA. 9. Modelos de bloqueio da estratégia 1.

Tabela.A.7. Coeficientes de determinacéo (R?) para os diferentes mecanismos de bloqueio propostos pelo modelo

Hermia, para estratégia 1.

Camada de Torta Bloqueio Intermediario Bloqueio

Padrédo Bloqueio Total (R?)

(R?) (R?) (R?)
Figura (A) Figura (B) Figura (C) Figura (D)
0,9143 0,9499 0,9622 0,9704

Modelos de blogueio envolvidos na replicata da estratégia 1.
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Figura A.10. Modelos de blogueio envolvidos na replicata da estratégia 1.

Tabela A.8. Coeficientes de determinagéo (R?) para os diferentes mecanismos de bloqueio propostos pelo modelo
Hermia.
Camada de Torta Bloqueio Intermediario  Bloqueio Padréo Bloqueio Total (R?)

(R?) (R?) (R?)
Figura (A) Figura (B) Figura (C) Figura (D)
0,8 0,8771 0,9105 0,9388

Fluxo de permeado na replicata da estratégia 1 com o efluente real.
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Figura A. 13. Resisténcias envolvidas na replicata da estratégia 2.
Modelos de blogueio envolvidos na replicata da estratégia 2
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Figura A.14. Modelos de blogueio envolvidos na replicata da estratégia 2.



89

Tabela A.9. Coeficientes de determinacéo (R?) para os diferentes mecanismos de bloqueio propostos pelo modelo

Hermia.
Camada de Torta Bloqueio Intermedidrio  Bloqueio Padr&o Bloqueio Total (R?)
(R?) (R?) (R?)
Figura (A) Figura (B) Figura (C) Figura (D)
0,7482 0,8898 0,952 0,9814
Fluxo de permeado na replicata da estratégia 2.
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Figura A.15. Modelos de blogueio da estratégia 2.

Tabela A10. Coeficientes de determinagéo (R?) para os diferentes mecanismos de blogueio propostos pelo modelo

Hermia.
Camada de Torta Bloqueio Intermediario  Bloqueio Padrdo  Bloqueio Total (R?)
(R?) (R?) (R?)
Figura (A) Figura (B) Figura (C) Figura (D)
0,6298 0,7781 0,8706 0,9276
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Fluxo de permeado na replicata da estratégia 2 com o efluente real.
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Figura A.16. Fluxo de permado da estratégia 2.

Fluxo de permeado da replicata da estratégia 2.
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Figura A.17. Fluxo de permeado com agua destilada, limpeza quimica e efluente real para a estratégia 2.
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