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RESUMO 

 

O tratamento de efluentes industriais contendo compostos tóxicos tem estimulado a 

busca por alternativas e estratégias que reduzam os custos do processo. Dentre esses 

poluentes, os compostos fenólicos apresentam alto risco à saúde humana e ao meio 

ambiente, mesmo em concentrações próximas a 1 ppm. A adsorção com carvão ativado é 

uma solução amplamente utilizada na indústria, devido ao seu baixo custo e à facilidade de 

operação, permitindo também o uso de fontes renováveis como matéria-prima. Dessa forma, 

este trabalho objetivou buscar estratégias para reduzir o consumo de carvão ativado no 

processo de adsorção em batelada. Utilizou-se fenol como molécula modelo, bem como 

efluentes industriais contendo compostos fenólicos. O estudo avaliou a otimização de 

parâmetros operacionais (tempo de contato e pH) e estratégias de múltiplos estágios, com a 

utilização de diferentes adsorventes. Verificou-se que o tempo ideal variou conforme o 

adsorvente, enquanto o pH entre 3 e 4 maximizou a eficiência. A viabilidade do processo em 

dois estágios, sem filtração intermediária, mostrou dependência da capacidade de dessorção 

do adsorvente. A abordagem de dois estágios, com filtração intermediária, apresentou 

potencial para reduzir em 33% o custo do processo de um estágio. Espera-se que os 

resultados contribuam para as empresas que atuam no setor, oferecendo estratégias para a 

redução do consumo de adsorventes e minimização do impacto ambiental. 

 

Palavras-chave: adsorção; múltiplos estágios; carvão ativado; otimização de processos. 
 
 
 
 
 

 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 



ABSTRACT 

 

The treatment of industrial effluents containing toxic compounds has driven the search 

for alternative strategies to reduce process costs. Among these pollutants, phenolic 

compounds pose significant risks to human health and the environment, even at 

concentrations close to 1 ppm. Adsorption using activated carbon is widely employed in the 

industry due to its cost-effectiveness and operational simplicity, also enabling the use of 

renewable raw materials. Thus, this work aimed to develop strategies to reduce activated 

carbon consumption in batch adsorption processes. Phenol was used as a model compound, 

along with industrial effluents containing phenolic compounds. The study evaluated the 

optimization of operational parameters (contact time and pH) and multi-stage strategies using 

different adsorbents. It was found that the optimal contact time varied depending on the 

adsorbent, whereas a pH range of 3–4 maximized adsorption efficiency. The feasibility of a 

two-stage process without intermediate filtration depended on the desorption capacity of the 

adsorbent, whereas the two-stage approach with intermediate filtration showed potential to 

reduce the cost of a single-stage process by 33%. It is expected that these results will benefit 

companies operating in the sector by providing strategies to reduce adsorbent consumption 

and mitigate environmental impact. 

 

Keyword: adsorption; multi-stage; activated carbon; optimization process. 
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1 INTRODUÇÃO 

O aumento populacional e do nível de industrialização contribuem para o 

aumento significativo da geração de efluentes industriais (Wan Ngah, Kamari, Koay, 

2004). Esses efluentes podem conter compostos orgânicos, metais pesados, 

corantes, compostos fenólicos, pesticidas, entre outros. Quando descartados de 

forma inadequada, esses poluentes podem causar danos severos a diversos 

ecossistemas, muitas vezes de forma irreversível (Isiuku, Okonkwo, Emeagwara, 

2021). Devido à toxicidade e ao potencial mutagênico da maioria desses compostos, 

existem regulamentações rigorosas que estabelecem limites máximos de 

concentração para o descarte no meio ambiente (Isiuku, Okonkwo, Emeagwara, 

2021; Rajandran et al., 2024; Shahbeig et al., 2013). Nesse contexto, a busca por 

novas estratégias de descontaminação de efluentes tem se intensificado, visando 

métodos que sejam eficientes, ambientalmente sustentáveis e economicamente 

viáveis (Godiya, Ruotolo, Cai, 2020). 

Entre os poluentes orgânicos que têm recebido atenção, encontram-se o fenol 

e seus derivados, frequentemente encontrados em efluentes de setores industriais 

como o siderúrgico, petroquímico, farmacêutico, de plásticos, tintas e resinas, entre 

outros (Bazrafshan et al., 2016; Lazo-Cannata et al., 2011; Lin, Juang, 2009; Luz-

Asunción et al., 2015). Esses compostos representam um risco significativo à saúde 

humana e ao meio ambiente devido à sua baixa biodegradabilidade, alta toxicidade e 

potencial de acúmulo no meio ambiente (Dąbrowski et al., 2005; Luz-Asunción et al., 

2015). Mesmo em concentrações reduzidas, os compostos fenólicos podem causar 

sérios danos (Bazrafshan et al., 2016). No Brasil, a concentração máxima permitida 

de compostos fenólicos totais (CFT) em efluentes industriais é de 0,5 mg L-1 

(CONAMA, 2011), enquanto nos Estados Unidos, o limite é de 0,1 mg L-1 

(Balasubramanian, Venkatesan, 2012). A Organização Mundial da Saúde (OMS), por 

sua vez, estabelece um limite máximo de 0,001 mg L-1 de fenol em água potável 

(Balasubramanian, Venkatesan, 2012). 

Diversos métodos têm sido desenvolvidos para o tratamento de efluentes 

fenólicos, incluindo a adsorção, biodegradação, oxidação química e eletroquímica 

(Bajaj, Gallert, Winter, 2008; Bazrafshan et al., 2016; Dąbrowski et al., 2005; Li et al., 

2011; Moussavi, Barikbin, Mahmoudi, 2010; Souza, Ruotolo, 2013; Xie et al., 2020), 

coagulação e eletrocoagulação (Bazrafshan et al., 2012; Bazrafshan, Biglari, Mahvi, 
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2012), degradação ultrassônica e fotocatalítica (Mahvi et al., 2007; Mahvi, 2009; 

Maleki et al., 2007; Pandit, Gogate, Mujumdar, 2001), filtração por membranas 

(Bódalo et al., 2009) e extração por solvente (Juang, Kao, Tseng, 2010). A Tabela A.1 

apresentada no Apêndice A, apresenta as principais vantagens e desvantagens, 

custo de processo e impacto ambiental, respectivo a cada tratamento. 

Entre esses métodos, a adsorção se destaca por ser amplamente utilizada nas 

indústrias, devido à facilidade de operação e manutenção, dimensionamento simples, 

baixo consumo energético e custo reduzido em comparação a outros processos de 

tratamento. Além disso, os adsorventes comumente empregados são de baixo custo, 

reutilizáveis e provenientes de fontes renováveis (Bazrafshan et al., 2016; Dąbrowski, 

2001; Godiya, Ruotolo, Cai, 2020; Isiuku, Okonkwo, Emeagwara, 2021; Luz-Asunción 

et al., 2015; Selim et al., 2014; Xu, Wang, 2017; Zhang et al., 2021; Zhao et al., 2021). 

Além de sua aplicação no tratamento de efluentes, a adsorção é amplamente utilizada 

em processos de descoloração, catálise heterogênea, tratamento de gases, controle 

de umidade, desodorização e cromatografia (Dąbrowski, 2001; Patel, 2022). 

A adsorção é um processo físico-químico que se baseia na transferência de 

massa de substâncias, como íons e moléculas, inicialmente presentes em um líquido 

ou gás, para a superfície de um sólido (Rajandran et al., 2024). O líquido ou o gás é 

denominado solvente, a substância a ser adsorvida é chamada de adsorbato ou 

soluto, e o sólido é o adsorvente (Foo, Hameed, 2010). No tratamento de efluentes 

por adsorção, o soluto presente na fase líquida interage com a superfície do 

adsorvente, ficando retido em sua superfície, o que resulta em um efluente com menor 

concentração de soluto.  

Um dos grandes desafios da adsorção para o tratamento de efluentes consiste 

em encontrar adsorventes comerciais que apresentem alta afinidade pelo soluto, além 

de elevada capacidade de adsorção, sem comprometer a viabilidade econômica do 

processo (Luz-Asunción et al., 2015). O carvão ativado (CA) é amplamente utilizado 

como adsorvente em diversos setores industriais (Kennedy et al., 2007; Lin, Huang, 

1999; Moreno-Castilla, 2004). Entretanto, uma limitação crítica desse método reside 

no fato de que o processo de adsorção não promove a degradação das moléculas 

adsorvidas. Além disso, após a saturação, o CA transforma-se em um resíduo 

secundário, que geralmente requer descarte em aterros específicos, gerando 

impactos ambientais negativos. Diante desse cenário, torna-se recomendado a 
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implementação de tecnologias menos impactantes ao meio ambiente. Paralelamente, 

a otimização do processo de adsorção para minimizar o resíduo sólido resultante é 

de fundamental importância ao considerar, não somente aspectos econômicos, mas 

também ambientais (Godiya, Ruotolo, Cai, 2020). 

Uma vez destacada a importância da adsorção para o setor industrial e 

contextualizada a problemática, este trabalho objetivou buscar estratégias para 

reduzir o consumo de carvão ativado no processo de adsorção em batelada, para o 

tratamento de efluentes que contêm compostos fenólicos. Essas estratégias incluem: 

1) otimização do tempo de contato, 2) identificação do pH de máxima adsorção, 3) 

adsorção em 2 estágios, com e sem a etapa de filtração intermediária, e 4) utilização 

de adsorventes com boa relação entre custo, capacidade e afinidade por compostos 

fenólicos. 

Este trabalho foi desenvolvido em parceria com uma empresa especializada 

no tratamento de efluentes industriais, provenientes de diversas indústrias. A 

empresa, aqui denominada Empresa X por motivos de confidencialidade, possuía 

interesse em reduzir a quantidade de carvão ativado utilizada na etapa de adsorção 

de compostos fenólicos, com foco na minimização de custos e na redução de 

impactos ambientais. 

 

2 FUNDAMENTAÇÃO TEÓRICA 

2.1 ADSORÇÃO 

2.1.1 Princípios da Adsorção 

A adsorção é uma técnica de separação empregada em diversos processos 

químicos, com o objetivo de remoção de impurezas, tratamento de efluentes ou de 

separação de produtos de interesse (Patel, 2022). Esse processo se baseia na 

transferência de massa de um componente (adsorbato ou soluto), inicialmente 

presente em uma fase líquida ou gasosa (solvente), para a superfície de um sólido 

(adsorvente). Para que essa transferência ocorra, a força motriz é a diferença de 

concentração (Barquilha, Braga, 2021; Patel, 2019, 2022; Rajandran et al., 2024).  

Durante o processo, o adsorbato presente na fase fluida gradualmente se 

deposita nos poros do adsorvente. A transferência de massa ocorre até que a 

fugacidade do adsorbato na fase sólida seja igual à fugacidade na fase fluida (Patel, 
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2022). O processo de transferência de massa ocorre em quatro estágios sequenciais, 

como demonstrado na Figura 2.1: (i) o adsorbato presente na fase líquida é difundido 

em direção à camada limite (difusão na fase líquida); (ii) o adsorbato é transferido da 

camada limite para a superfície externa do adsorvente (difusão no filme); (iii) o 

adsorbato presente na superfície externa é então difundido para os poros do 

adsorvente (difusão intraparticular); e (iv) o adsorbato adere-se aos sítios ativos 

(estado adsorvido) (Patel, 2019; Rajandran et al., 2024; Samadi et al., 2024). 

 

Figura 2.1 - Representação dos diferentes estágios do processo de adsorção. 

 

Fonte: Elaborado pelo autor. 

 

Cada etapa impõe uma resistência ao processo de adsorção, sendo a difusão 

no filme e a intraparticular as principais etapas limitantes (Rajandran et al., 2024; 

Samadi et al., 2024). Para minimizar essas resistências, é fundamental controlar as 

variáveis de processo, como a dosagem de adsorvente, a vazão ou o volume de 

efluente, a agitação e a seleção de um adsorvente apropriado (Liu et al., 2022). 

 

2.1.2 Tipos de Adsorção 

A adsorção é classificada em fisissorção e quimissorção, de acordo com a 

interação entre o adsorvente e o adsorbato (Bushra et al., 2021; Rajandran et al., 

2024). A fisissorção ocorre quando a interação se dá por meio de forças fracas, como 

forças de van der Waals ou ligação de hidrogênio, devido à polaridade entre o 

adsorbato e o adsorvente (Maia, Soares, Gurgel, 2021). Esse fenômeno é reversível, 

espontâneo, exotérmico e a deposição do adsorbato pode ocorrer em multicamadas. 

Além disso, o aumento da temperatura desfavorece a fisissorção (Bajpai, Rajpoot, 

1999; Patel, 2019, 2022; Patel, Vashi, 2010). Por sua vez, a quimissorção envolve 

interações mais fortes, como ligações covalentes, metálicas ou iônicas (Rajandran et 
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al., 2024; Wang et al., 2020). É um processo irreversível, geralmente exotérmico, não 

espontâneo, que ocorre a temperaturas maiores e em monocamadas (Bajpai, 

Rajpoot, 1999; Patel, 2019, 2022; Patel, Vashi, 2010). 

No desenvolvimento de processos de adsorção, é fundamental considerar as 

características específicas da fisissorção e da quimissorção para garantir a viabilidade 

técnica e econômica do processo. Devido à sua alta especificidade, a quimissorção é 

ideal para a adsorção de um adsorbato específico em misturas complexas. Já a 

fisissorção, por ser reversível, permite a regeneração e reutilização do adsorvente, 

além de envolver a utilização de adsorventes de menor custo (Rajandran et al., 2024). 

 

2.1.3 Parâmetros Importantes para a Adsorção 

Dentre os diversos fatores que influenciam a eficiência do processo de 

adsorção, destacam-se o pH inicial da solução, a superfície disponível do adsorvente, 

o tempo de contato, a concentração inicial de adsorbato e a temperatura (Bazrafshan 

et al., 2016). O pH inicial da solução é um dos parâmetros mais críticos, pois 

alterações nesse fator modificam a química da fase líquida e a carga dos sítios ativos 

do adsorvente e do adsorbato (Aksu, Kabasakal, 2004; Bazrafshan et al., 2016; 

Bazrafshan, Ahmadabadi, Mahvi, 2013; Saitoh, Asano, Hiraide, 2011). Como a 

adsorção depende diretamente da interação do adsorbato com o adsorvente e a fase 

fluida, o pH pode ser ajustado para otimizar o processo. Para a adsorção de fenol em 

fase aquosa utilizando carvão ativado, recomenda-se um pH inicial entre 3 e 6 (Cui et 

al., 2023; Hua et al., 2012). 

A eficiência da adsorção também está diretamente relacionada à superfície 

disponível do adsorvente (Bazrafshan et al., 2014). Quanto maior a área superficial 

disponível para interação, mais eficiente será o processo. Fatores como a quantidade 

de adsorvente, o tamanho dos poros e a granulometria do material influenciam 

diretamente na área superficial disponível. O tempo de contato também é um 

parâmetro fundamental, pois deve ser suficiente para garantir a utilização máxima dos 

sítios ativos do adsorvente sem comprometer a produtividade do processo. Em 

processos de adsorção de fenol, é necessário um tempo de contato superior a 6 h 

para a saturação do adsorvente (Shirzad-Siboni et al., 2013). 

Além disso, o aumento de concentração inicial do adsorbato maximiza a força 

motriz para que o processo de adsorção ocorra, reduzindo as resistências na 



 

6 
 

transferência de massa para a fase sólida (Anbia, Hariri, 2010). Por outro lado, o 

aumento da temperatura pode reduzir as forças de interação entre o adsorbato e o 

adsorvente, diminuindo a capacidade de adsorção, principalmente em processos de 

fisissorção (Jadhav, Vanjara, 2004; Ofomaja, Ho, 2007). Portanto, a otimização 

desses parâmetros é essencial para garantir a eficiência e a viabilidade econômica 

de processos de adsorção. 

 

2.1.4 Isotermas de Adsorção 

Considerando um processo em batelada, ao adicionar uma massa de 

adsorvente (W), em um volume de solução (V) com uma concentração inicial de soluto 

conhecida (C0), o soluto será transferido gradualmente da fase líquida para a fase 

sólida. Esse processo resulta no aumento da concentração de soluto na fase sólida (q) 

e na redução da concentração de soluto na fase líquida (C), até que as concentrações 

no sólido e no líquido atinjam o equilíbrio termodinâmico. Esse equilíbrio é representado 

pelos valores qe e Ce, que correspondem, respectivamente, à concentração de 

equilíbrio de soluto na fase sólida e à concentração de equilíbrio de soluto 

remanescente na fase líquida. A relação entre essas concentrações em equilíbrio é 

representada graficamente pelas isotermas de adsorção (Anbia Hariri, 2010). A Figura 

2.2 ilustra o comportamento de isotermas de adsorção com diferentes afinidades e 

capacidades de adsorção.  

 

Figura 2.2 - Influência da afinidade e capacidade de adsorção na isoterma. 

0 5 10 15 20 25 30 35
0

20

40

60

80

100

120

140
 Alta afinidade e Alta capacidade
 Baixa afinidade e Alta capacidade
 Alta afinidade e Baixa capacidade
 Baixa afinidade e Baixa capacidade

q e
 (

m
g 

g-1
)

Ce (mg L-1)  

Fonte: Elaborado pelo autor. 
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Com base nas isotermas de adsorção, é possível determinar qual adsorvente 

apresenta maior afinidade pelo soluto e maior capacidade de adsorção. As isotermas 

são fundamentais para o desenvolvimento e otimização do processo, para 

compreender o mecanismo de adsorção, avaliar a viabilidade do adsorvente e realizar 

simulações do processo (Patel, 2022). 

As isotermas de adsorção podem ser obtidas variando-se o volume da solução, 

concentração inicial do soluto, ou a massa de adsorvente, mantendo constante a 

temperatura da solução (T). O objetivo de variar os parâmetros é obter diferentes 

relações de equilíbrio para a elaboração completa da isoterma. Para isso, o adsorvente 

é deixado em contato com a solução por um tempo suficiente para atingir o equilíbrio 

termodinâmico. Assim, conhecendo-se V, C0 e W, e medindo-se a concentração de 

soluto na fase líquida, determina-se qe a partir do balanço da massa representado na 

Equação 1 (Lin, Huang, Cheng, 2002).  

𝑞௘ =
𝑉
𝑊

(𝐶଴ − 𝐶௘)                                    (1) 

Os modelos mais utilizados para ajustar os dados de qe em função de Ce 

incluem as isotermas de Langmuir e Freundlich, representadas pelas Equações 2 e 

3, respectivamente. Na isoterma de Langmuir, o parâmetro qmax é a capacidade 

máxima de adsorção e b é a constante relacionada à energia livre de adsorção. Esse 

modelo pressupõe que a superfície é homogênea, que cada sítio de adsorção possui 

a mesma energia e que não há interação entre as moléculas adsorvidas. Assim, o 

modelo de Langmuir é particularmente aplicável em sistemas onde ocorre a formação 

de uma monocamada, como em processos de remoção de contaminantes em águas 

residuais ou na separação de gases. Por sua vez, na isoterma de Freundlich, o 

parâmetro kF representa a capacidade de adsorção relativa do adsorvente e 1/n indica 

a intensidade da adsorção. Diferentemente do modelo de Langmuir, o modelo de 

Freundlich não pressupõe saturação da superfície e é mais adequado para descrever 

a adsorção em superfícies heterogêneas, onde a energia dos sítios varia e a formação 

de múltiplas camadas de adsorvato é possível. Dessa forma, o modelo de Freundlich 

é frequentemente utilizado em sistemas onde a adsorção se estende além da 

formação de uma única camada, como em materiais porosos ou em adsorventes com 

superfícies irregulares ( Hamdaoui, Naffrechoux, 2007a; 2007b; Mohan, Pittman Jr., 

2006). 
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𝑞௘ =
𝑞𝑚𝑎𝑥𝑏𝐶𝑒

1+𝑏𝐶𝑒
               (2) 

𝑞௘ = 𝑘ி𝐶௘
ଵ/௡             (3) 

 

2.2 ADSORVENTES 

2.2.1 Características Gerais 

Para obter um processo de adsorção economicamente viável, é necessário 

utilizar um adsorvente com uma boa relação entre custo, afinidade pelo soluto e 

capacidade de adsorção. Na literatura, encontram-se diversos estudos sobre a 

utilização de diferentes adsorventes, como carvão ativado, sílica gel, alumina ativada, 

peneiras moleculares de carbono, zeólitas, serragem, bagaço de cana, cinza de casca 

de arroz, madeira, entre outros (Sunil, Jayant, 2013). 

Os adsorventes podem ser caracterizados pelo tamanho da partícula, tamanho 

dos poros, área superficial e química da superfície. A redução do tamanho da 

partícula diminui a resistência do soluto para acessar o sítio ativo do adsorvente, 

aumentando a capacidade de adsorção (Du et al., 2014; Yu et al., 2009). O tamanho 

dos poros limita fisicamente quais partículas serão adsorvidas, dependendo do seu 

tamanho (Ahmedna et al., 2004; Du et al., 2014). Por exemplo, peneiras moleculares 

3A são produzidas para apresentar microporos de 3 Å, com o intuito de adsorver 

apenas moléculas de água, as quais apresentam diâmetro de 2,7 Å. Os poros dos 

adsorventes podem ser classificados em microporos (0–20 Å), mesoporos (20–500 

Å) e macroporos (>500 Å) (Sing, 1991). A área superficial indica indiretamente a 

capacidade de adsorção do adsorvente, pois quanto maior a área, maior será a 

quantidade de soluto que pode ser adsorvido. Essa característica está diretamente 

associada ao tamanho dos poros, pois adsorventes com maior volume de microporos 

apresentam maior área superficial (Du et al., 2014). A química da superfície do 

adsorvente pode apresentar características de ácido-base de Lewis ou características 

polares/apolares, de acordo com os grupos funcionais presentes na estrutura dos 

adsorventes (Deng et al., 2010; Li et al., 2012; Punyapalakul et al., 2013; Yu et al., 

2009). De acordo com o pH da solução e a química do adsorbato, o adsorvente 

apresentará capacidades de adsorção diferentes (Du et al., 2014; Ioannidou, 

Zabaniotou, 2007). Esses fatores impactam diretamente na afinidade pelo soluto e 
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capacidade máxima de adsorção (Du et al., 2014; Ioannidou, Zabaniotou, 2007; 

Rafatullah et al., 2010). 

Os adsorventes podem ser divididos em 3 categorias: (i) adsorventes naturais: 

caracterizados pelo uso de raízes, folhas, cascas ou minérios de fontes naturais. 

Geralmente são necessários processos de secagem, trituração e lavagem dos 

materiais. O processo de preparação tem custo baixo, porém a capacidade de 

adsorção é reduzida. (ii) Adsorventes sintéticos: são produzidos geralmente em 

laboratórios, utilizando diferentes técnicas de síntese para obter adsorventes com alta 

capacidade de adsorção e afinidade. Sua principal desvantagem é o elevado custo e 

o baixo nível de produção. (iii) Adsorventes semissintéticos: obtidos a partir da 

ativação física ou química de materiais de fontes naturais ou resíduos de processos. 

Caracterizam-se por terem custo competitivo, alta capacidade e afinidade, além de 

contribuir para a economia verde ao converter resíduos em produtos de valor 

agregado (Kennedy et al., 2007; Lin, Huang, Cheng, 2002; Patel, 2019). 

 

2.2.2 Carvão Ativado 

Dentre os adsorventes semissintéticos, os CA’s possuem destaque. Esses 

adsorventes são materiais formados essencialmente por carbono, com estrutura 

predominantemente amorfa e elevada área superficial (600 a 1200 m² g-1), devido ao 

grande volume de microporos (Marsh, Rodríguez-Reinoso, 2006). Esses adsorventes 

podem ser obtidos de maneira sustentável a partir da carbonização e ativação de 

materiais ricos em carbono, como biomassas residuais e subprodutos químicos 

(Munoz-Guillena et al., 1992; Xie et al., 2020). 

As matérias-primas comumente utilizadas são cascas de coco, arroz, nozes e 

pistache, caroços de pêssego, azeitona e abacate, ossos de animais, bentonita, entre 

outros (Abdelkreem, 2013; Banat et al., 2000; Bazrafshan et al., 2012; Bazrafshan, 

Kord Mostafapour, Mahvi, 2012; Mahvi, Maleki, Eslami, 2004; Rengaraj, 2002; 

Rodrigues et al., 2011; Sunil, Jayant, 2013), além de subprodutos químicos como a 

glicerina loira (Felito-Silva et al., 2022). 

As propriedades do carvão ativado, como área superficial, química da 

superfície, resistência mecânica, tamanho e distribuição dos poros, podem ser 

ajustadas conforme a matéria-prima utilizada, bem como a definição da temperatura 

e tempo de ativação, taxa de aquecimento e resfriamento, bem como fluxo de gás de 
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ativação e quantidade de agente ativado. (Kennedy et al., 2007; Rafatullah et al., 

2010; Werlang et al., 2013). 

Existem dois principais processos para a produção de carvões ativados, sendo 

eles a ativação física e a química. Na ativação física, a primeira etapa é a 

carbonização, na qual a matéria orgânica é mantida sob fluxo de gás inerte a 

temperaturas entre 400 e 850 °C (Ioannidou, Zabaniotou, 2007; Yahya, Al-Qodah, 

Ngah, 2015). Essa etapa é essencial para a remoção de elementos não carbonáceos, 

como hidrogênio, oxigênio e nitrogênio, além de promover a liberação de compostos 

voláteis e alcatrão (Rodríguez-Reinoso, Molina-Sabio, 1992). Com a liberação desses 

elementos e compostos, ocorre uma reestruturação da estrutura carbonácea para 

uma conformação semelhante à do grafite (Yahya, Al-Qodah, Ngah, 2015). Assim, ao 

final dessa etapa, é obtido o carvão da matéria orgânica com alto teor de carbono, 

porém, com baixo volume de poros e área superficial. Na etapa seguinte, o carvão é 

ativado sob um fluxo de vapor, ar, CO2, ou uma mistura desses gases, a temperaturas 

entre 600 e 900 ºC (Ioannidou, Zabaniotou, 2007; Yahya, Al-Qodah, Ngah, 2015). 

Esses gases reagem primeiramente com os carbonos na superfície, criando a 

abertura dos poros. Em seguida, ocorre o desenvolvimento de novos poros e, por fim, 

o alargamento dos poros existentes (Cuhadaroglu, Uygun, 2008; Li et al., 2008). Esse 

processo resulta em um carvão ativado com elevado volume de poros e área 

superficial (Rodríguez-Reinoso, Molina-Sabio, 1992). As Equações 4, 5, 6, 7, 8 e 9 

representam as reações químicas em um processo de ativação física, utilizando 

vapor, ar e CO2 (Marsh, Rodríguez-Reinoso, 2006). 

𝐶(௦) + 𝑂ଶ(௚) → 𝐶𝑂ଶ (௚)                                  (4) 

𝐶(௦) +
ଵ

ଶ
𝑂ଶ(௚) → 𝐶𝑂(௚)                                  (5) 

𝐶(௦) + 𝐻ଶ𝑂(௚) → 𝐶𝑂(௚) + 𝐻ଶ(௚)                                 (6) 

𝐶(௦) + 𝐶𝑂ଶ(௚) → 2𝐶𝑂(௚)                                                        (7) 

𝐶𝑂(௚) + 𝐻ଶ𝑂(௚) ↔ 𝐶𝑂ଶ(௚) + 𝐻ଶ(௚)                             (8) 

𝐻ଶ(௚) +
ଵ

ଶ
𝑂ଶ(௚) ↔ 𝐻ଶ𝑂(௚)                                                                                   (9) 

Já a ativação química se baseia na impregnação e aquecimento da matéria 

orgânica ou do carvão com ácidos, bases ou sais inorgânicos, seguida de uma etapa 

de lavagem (Ibrahim et al., 2023; Kalderis et al., 2008; Merzougui, Addoun, 2008; 
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Vargas et al., 2011). A etapa de ativação ocorre a temperaturas entre 300 e 800 °C, 

dependendo do catalisador utilizado (Giraldo, Moreno-Piraján, 2012; Girgis, Yunis, 

Soliman, 2002; Hu, Srinivasan, 2001; Yahya, Al-Qodah, Ngah, 2015). Os principais 

catalisadores são KOH, NaOH, K2CO3, ZnCl2, CaCl2, H3PO4, H2SO4 e HNO3 (Al-

Qodah, Shawabkah, 2009; Cruz et al., 2012; Donald, Ohtsuka, Xu, 2011; Felito-Silva 

et al., 2022; Hayashi et al., 2002; Yahya, Al-Qodah, Ngah, 2015). 

Os catalisadores têm a função de desidratar e oxidar a matéria orgânica, 

gerando gases como CO2, CO, H2O e H2, para a criação de poros no carvão 

(Ioannidou, Zabaniotou, 2007; Mahapatra, Ramteke, Paliwal, 2012). Além disso, 

grupos funcionais podem ser introduzidos na estrutura carbonácea, como grupos 

oxigenados, nitrogenados, sulfurados, halogenados, dentre outros (Jassim et al., 

2021). Ao final da etapa de ativação, os produtos inorgânicos das reações, como 

metais e sais metálicos, permanecem nos poros. A etapa de lavagem é crucial para 

a remoção desses compostos e, consequentemente, para a desobstrução dos poros. 

Ao final, obtém-se um sólido com grande volume de poros e área superficial 

(Ahmadpour, Do, 1997). 

 

2.3 PROCESSO DE ADSORÇÃO 

O processo de adsorção pode ser realizado em batelada ou em contínuo, 

utilizando sistemas de tanque agitado, leito fixo, móvel, fluidizado ou pulsado (Patel, 

2019, 2022). Os processos em batelada e leito fixo são comumente utilizados na 

indústria, devido à menor área para instalação, ao menor custo, à menor quantidade 

de adsorvente e à maior facilidade de operação em comparação com os outros 

métodos (Patel, 2022). 

 

2.3.1 Leito Fixo 

A adsorção em leito fixo é o mais utilizado industrialmente (Titchou et al., 2021). 

A Figura 2.3 ilustra o processo de adsorção em leito fixo. Nesse processo, o 

adsorvente é adicionado a uma coluna vertical, com filtros e suportes posicionados 

nas suas extremidades. O processo pode ser operado em downstream, geralmente 

utilizado para correntes líquidas, onde o fluxo segue o mesmo sentido da gravidade; 

ou em upstream, geralmente utilizado para correntes gasosas, no qual o fluxo ocorre 

em direção oposta à gravidade (Patel, 2022). 
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Figura 2.3 - Sistema de adsorção em leito fixo. 

 

Fonte: Elaborado pelo autor. 

 

Durante o processo, a coluna de adsorção pode ser dividida em três regiões: 

(i) região saturada (onde o adsorvente já está saturado com o soluto); (ii) região de 

transferência de massa (onde ocorre a adsorção do soluto); (iii) região limpa 

(adsorvente ainda não foi exposto ao soluto) (Sobolčiak et al., 2021). A Figura 2.4 

ilustra o processo de adsorção em leito fixo ao longo do tempo.  

 

Figura 2.4 - Adsorção em leito fixo ao longo do tempo. 

 

Fonte: Elaborado pelo autor. 

 

Pela Figura 2.4 observa-se que a região de transferência de massa (amarelo) 

ocupa uma parte limitada do leito, deslocando-se pela coluna ao longo do tempo. 
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Inicialmente, no tempo t0, o adsorvente está limpo (branco). Com o início do fluxo da 

solução contendo soluto de concentração C0, a região de transferência de massa é 

suficiente para adsorver todo o soluto, de modo que o restante do adsorvente na 

coluna não entra em contato com o soluto, e a concentração do soluto na saída da 

coluna é igual a zero. A partir do tempo t1, o adsorvente na entrada da coluna atinge 

a saturação (preto), deslocando a região de transferência de massa para baixo. No 

tempo t2, grande parte do adsorvente se encontra saturado, e a região de 

transferência de massa se aproxima do fim da coluna. Nesse estágio, observa-se um 

aumento na concentração na saída da coluna, indicando que a região de transferência 

de massa não é suficiente para adsorver todo o soluto. A partir do tempo t3, todo 

adsorvente está saturado, e a concentração de soluto na saída e na entrada da coluna 

se tornam iguais (Gupta et al., 2016; Kolluru et al., 2021; Rajandran et al., 2024).  

A curva obtida ao plotar a concentração normalizada C/C0 (razão entre a 

concentração no tempo e a concentração inicial) em função do tempo ou volume de 

solução, é denominada como curva de ruptura (Rajandran et al., 2024). Em geral, a 

curva de ruptura apresenta um formato de ‘S’, com diferentes graus de inclinação 

(Patel, 2019). 

A partir da curva de ruptura, podem ser determinados parâmetros importantes 

para o desenvolvimento de processos de adsorção em leito fixo (Gupta, Ali, 2013; 

Thomas, Crittenden, 1998), como (i) tempo de ruptura (tb) que é o tempo em que a 

concentração de saída atinge um valor próximo ao limite de especificação (Rajandran 

et al., 2024). Quando o processo atinge o tempo de ruptura, a corrente de alimentação 

é enviada para outra coluna, enquanto o adsorvente da primeira coluna é regenerado 

ou descartado (Agarwal et al., 2020; Kolluru et al., 2021); (ii) tempo de exaustão (te), 

quando o leito está completamente saturado; (iii) volume de ruptura (Vr); (iv) volume 

de exaustão (Ve); (v) altura da região de transferência de massa (HRTM); (vi) 

velocidade de deslocamento da região de transferência de massa (URTM), (vii) 

concentração de equilíbrio de soluto na fase sólida, calculado pela Equação 10, 

dentre outros (Patel, 2022). 

𝑞௘ =
𝑄
𝑊 ∫ (𝐶଴ − 𝐶(𝑡))𝑑𝑡

𝑡𝑒
0                                                                                         (10) 

O processo de adsorção em leito fixo apresenta alta capacidade de adsorção, 

elevado processamento e baixo consumo de adsorvente em comparação ao processo 
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em batelada (Costa, Silva, Vieira, 2020; Oba et al., 2021; Patel, 2019, 2022; Rosales 

et al., 2017; Titchou et al., 2021).  

Por outro lado, as principais desvantagens estão relacionadas à formação de 

caminhos preferenciais ao longo da coluna, o que reduz a transferência de massa; 

formação de gradientes de temperatura, o que altera o equilíbrio; elevado custo inicial, 

devido à necessidade de duas colunas de adsorção, pois enquanto uma das colunas 

é utilizada para adsorção, a segunda coluna é regenerada; e dificuldades no scale-up 

devido às resistências à difusão no filme, intraparticular, e principalmente na fase 

líquida (Kafshgari, Keshtkar, Mousavian, 2013; Miralles et al., 2010). Sendo assim, 

são necessários testes em escala piloto com o intuito de avaliar o impacto do aumento 

de escala nas resistências de difusão, permitindo a otimização de parâmetros não 

lineares, antes da industrialização do processo (Patel, 2018; Patel, Vashi, 2015). 

 

2.3.2 Batelada 

A adsorção em batelada é o processo clássico para tratamento de efluentes. 

Neste processo, a solução é adicionada a um tanque agitado, seguido pela adição do 

adsorvente. Após o tempo do processo, o adsorvente é separado do líquido e o 

adsorvente pode ser regenerado, queimado ou descartado em aterros apropriados 

(Al-Absi, Abu-Dieyeh, Al-Ghouti, 2021; Barquilha, Braga, 2021). Este processo é 

principalmente indicado para tratar volumes pequenos ou de baixa concentração de 

soluto, além de ser utilizado para obtenção de dados básicos, como determinação 

das isotermas, seleção de adsorvente e otimização de parâmetros do processo, como 

o pH, temperatura, tempo de contato e dosagem (Isiuku, Okonkwo, Emeagwara, 

2021; Patel, 2022; Rajandran et al., 2024). Apesar do processo ser simples e de custo 

inicial baixo (Patel, 2022), é necessária uma maior área de instalação em comparação 

com o leito fixo (Maia, Soares, Gurgel, 2021).  

Para o desenvolvimento de um processo de adsorção em batelada, as 

isotermas de equilíbrio desempenham um papel fundamental. Na Figura 2.5, estão 

ilustradas uma isoterma típica e uma linha de operação no processo de adsorção para 

redução de C0 até uma concentração final de soluto na fase líquida (Cf). A dosagem 

(D) refere-se à massa de adsorvente necessária para se tratar determinado volume 

de efluente, sendo um parâmetro amplamente utilizado pelo setor industrial. 
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Figura 2.5 - Representação de uma isoterma e da linha de operação no processo de 

adsorção em 1 estágio. 

 

Fonte: Elaborado pelo autor. 

 

A linha de operação é obtida considerando o balanço de massa do soluto na 

fase sólida e na fase líquida, como demonstra a Equação 11, onde o coeficiente 

angular é equivalente a −1/D. Nota-se que o processo se inicia no ponto q = 0 e C = 

C0. À medida que a adsorção ocorre, a concentração do soluto na solução diminui e 

se aproxima da concentração de equilíbrio, definida pela intersecção da isoterma com 

a linha de operação. No final do processo, o valor de q é o mesmo considerando a 

linha de operação e a isoterma, permitindo que as duas equações sejam igualadas 

para calcular a dosagem de adsorvente, como demonstra a Equação 12, onde qiso,Cf 

é a concentração dada pela isoterma, em relação a concentração final de soluto na 

fase líquida. 

𝑞 = −
1
𝐷

(𝐶 − 𝐶଴) = −
𝑉
𝑊

(𝐶 − 𝐶଴)                      (11) 

𝐷 =
𝑊
𝑉

=
ቀ𝐶0−𝐶𝑓ቁ

𝑞𝑖𝑠𝑜,𝐶𝑓

              (12) 

Uma estratégia eficiente para redução do consumo de adsorvente e com baixo 

custo de adaptação é a utilização do processo em batelada em múltiplos estágios 

(Ho, Mckay, 1998, 1999; Murphy et al., 2023). Na Figura 2.6 estão ilustradas uma 

isoterma típica e uma linha de operação no processo de adsorção em 2 estágios para 

redução da concentração inicial C0 até Cf.  
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Figura 2.6 - Representação de uma isoterma e da linha de operação no processo de 

adsorção em 2 estágios. 

 

Fonte: Elaborado pelo autor. 

 

No primeiro estágio, uma massa de adsorvente W1 é adicionada à solução, e 

a mistura é agitada até que a concentração C1 seja atingida. Em seguida, a solução 

é filtrada para a remoção de W1. No segundo estágio, uma nova massa de adsorvente 

(W2) é adicionada à solução, permitindo que a concentração final seja alcançada.  

Ao variar C1, é possível obter diversas combinações de W1 e W2 que viabilizam 

a redução da concentração inicial C0 até Cf. Aplicando os conceitos de derivada para 

otimização de processos, é possível calcular o valor de C1 que minimiza a massa total 

de adsorvente utilizada no processo de 2 estágios (W2estágios) a partir da Equação 13, 

onde qiso,C1 é a concentração dada pela isoterma, em relação a concentração C1. Em 

seguida, calcula-se os valores otimizados de W1 e W2 pelas Equações 14 e 15, 

respectivamente. 

ௗௐమ೐ೞ೟á೒೔೚ೞ

ௗ஼భ
=

ௗ

ௗ஼భ
[𝑊1 + 𝑊2] =

ௗ

ௗ஼భ
ቈ

𝑉(𝐶0−𝐶1)

𝑞
𝑖𝑠𝑜,𝐶1

+
𝑉൫𝐶1−𝐶𝑓൯

𝑞
𝑖𝑠𝑜,𝐶𝑓

቉ = 0   (13) 

𝑊ଵ =
𝑉൫𝐶0−𝐶1൯

𝑞𝑖𝑠𝑜,𝐶1

               (14) 

𝑊ଶ =
𝑉ቀ𝐶1−𝐶𝑓ቁ

𝑞𝑖𝑠𝑜,𝐶𝑓

                                                          (15) 
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Em geral, ao otimizar W1 e W2, a linha de operação da adição de W1 atinge a 

região de capacidade máxima da isoterma (região horizontal da curva), enquanto a 

linha de operação da segunda adição atinge a região inclinada da isoterma. Assim, 

W1 é utilizado até sua capacidade máxima de adsorção, ou seja, até a saturação, 

enquanto W2 é empregado para ajustar a concentração final ao valor desejado. Ao 

final do processo, a massa W2estágios é inferior à massa de adsorvente necessária em 

um processo de adsorção em 1 estágio (W1estágio), como demonstrado 

matematicamente no APÊNDICE B. 

 

3 MATERIAIS E MÉTODOS 

3.1 MATERIAIS 

O fenol foi escolhido como molécula modelo para a realização dos 

experimentos. Os adsorventes utilizados foram o carvão ativado atualmente utilizado 

pela Empresa X (CAX), três carvões ativados comerciais, CalgonCarbon WPX, WPC 

e WP240, e fuligem do bagaço de cana-de-açúcar (FBC) proveniente da usina 

Califórnia (Parapuã/SP. O FBC foi previamente peneirado e lavado para remoção de 

areia e cinzas. A análise da concentração de fenol foi realizada por meio da medição 

da absorção da solução na região do ultravioleta de 270 nm (Mojoudi et al., 2019), 

com auxílio de um espectrofotômetro de absorção UV-Vis (SprectraAA200, 

Amersham Pharmacia Biotech). Os testes de adsorção com o efluente real foram 

realizados com diferentes efluentes contendo compostos fenólicos, enviados pela 

Empresa X. 

 

3.2 CARACTERIZAÇÃO DOS ADSORVENTES 

As caracterizações foram realizadas no Laboratório de Recursos Analíticos e 

de Calibração (LRAC), Faculdade de Engenharia Química da UNICAMP 

(FEQ/UNICAMP). 

Primeiramente, as amostras foram secas em estufa a vácuo (TE 395, TECNAL) 

a 90 °C por 18 horas. Em seguida, 0,060 g de adsorvente foram levados ao 

equipamento para secagem a vácuo a 200 °C, até atingir pressão constante (3 μmHg, 

6 h). Após o tratamento, os adsorventes foram caracterizados por adsorção-

dessorção de N2 a −196 °C, utilizando um analisador de área superficial por adsorção 
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química e física (ASAP 2010, Micromeritrics).A área superficial específica (ABET) foi 

calculada a partir das isotermas de N2 utilizando o método Brunauer–Emmett–Teller 

(BET). O volume de microporos (Vmic) foi obtido a partir do método T-Plot, enquanto 

o volume de mesoporos (Vmes) foi considerado como a soma dos volumes de poros 

entre 20 e 500 Å, a partir do método Barrett-Joyner-Halenda (BJH). 

 

3.3 EXPERIMENTOS DE ADSORÇÃO E DESSORÇÃO 

As isotermas de equilíbrio foram obtidas a partir do procedimento experimental 

ilustrado na Figura 3.1. Neste experimento, diferentes massas de adsorvente foram 

dispersas em 0,1 L de uma solução contendo fenol (100 mg L-1). Os Erlenmeyers 

contendo as suspensões foram lacrados com parafilme e mantidos sob agitação em 

shaker, a temperatura de 25 °C, por 24 h. Ao final, as suspensões foram filtradas a 

vácuo, e a fase líquida foi analisada para a determinação da concentração de fenol. 

 

Figura 3.1 - Procedimento experimental para obtenção das isotermas de equilíbrio. 

 

Fonte: Elaborado pelo autor. 

 

A concentração de fenol na fase sólida foi obtida a partir do balanço de massa 

para o fenol, utilizando a Equação 1. Os pontos experimentais foram ajustados 

testando os modelos de isotermas Langmuir e Freundlich, representados pelas 

Equações 2 e 3, respectivamente. A escolha do melhor carvão ativado comercial 

(CAC) foi feita a partir das isotermas de 24 h, considerando aquele com a melhor 

relação entre capacidade de adsorção e afinidade pelo fenol. 

Na sequência, foram obtidas as isotermas de processo, cujo procedimento 

experimental é semelhante ao ilustrado na Figura 3.1. No entanto, neste caso foi 
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utilizado um agitador mecânico para simular as condições hidrodinâmicas de agitação 

utilizadas no processo da Empresa X. Neste experimento, foram utilizados 0,2 L de 

solução contendo 100 mg L-1 de fenol e diferentes massas de adsorvente. As 

suspensões foram agitadas por 1 h, tempo que corresponde ao utilizado pela 

Empresa X em seu processo, a 25 °C. Tempos menores que 1 h também foram 

avaliados. Os modelos testados para ajustar os pontos experimentais foram os 

mesmos mencionados no ajuste das isotermas de equilíbrio. 

A Figura 3.2 apresenta esquematicamente os procedimentos experimentais 

que foram empregados na adsorção em batelada de (a) 1 estágio e 2 estágios (b) 

com filtração e (c) sem filtração intermediária.  

 

Figura 3.2 - Procedimentos experimentais de adsorção em (a) 1 estágio, 2 estágios 

(b) com filtração e (c) sem filtração intermediária. 

 

Fonte: Elaborado pelo autor. 
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Os experimentos foram realizados sob agitação mecânica, com 0,2 L de 

solução de fenol (100 mg L-1), a 25 °C. A massa de cada adsorvente foi calculada a 

partir das isotermas do processo para obter uma concentração final de 20 mg L-1.  A 

massa de adsorvente utilizada no processo de 1 estágio foi determinada a partir da 

Equação 12. Para a determinação da massa a ser utilizada no processo de 2 estágio, 

primeiramente, foi utilizada a Equação 13 para determinar o valor de C1 que minimiza 

a massa total de adsorvente. Em seguida, calculou-se os valores de W1 e W2 pelas 

Equações 14 e 15, respectivamente. Os testes foram realizados em duplicata. 

A Figura 3.3 ilustra o procedimento empregado nos estudos da cinética de 

adsorção e dessorção de fenol para os diferentes adsorventes. Para obter a curva da 

cinética de adsorção, foram preparados Erlenmeyers contendo 0,1 L de solução de 

fenol (100 mg L-1) e 0,1 g de massa de adsorvente. Os Erlenmeyers foram deixados 

sob agitação em shaker por diferentes tempos, a 25 °C. Em seguida, as amostras 

foram filtradas a vácuo, e a concentração de fenol na fase líquida foi analisada, 

enquanto a concentração na fase sólida foi determinada usando a Equação 1. 

 

Figura 3.3 - Procedimento experimental para a obtenção das cinéticas de adsorção 

e dessorção. 

 

Fonte: Elaborado pelo autor. 

 

Para obtenção das cinéticas de dessorção e das razões de supersaturação, 

primeiramente, foi necessário obter o adsorvente saturado com fenol. O procedimento 

é ilustrado na Figura 3.4.  
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Figura 3.4 - Procedimento experimental para a obtenção do adsorvente saturado. 

 

Fonte: Elaborado pelo autor. 

 

Inicialmente, uma suspensão contendo 0,1 g de adsorvente e 0,1 L de uma 

solução contendo 100 mg L-1 de fenol foi mantida sob agitação em shaker por 24 h, a 

25 °C. Após a separação por filtração, analisou-se a concentração de fenol na fase 

líquida para determinar a concentração de saturação do adsorvente na fase sólida a 

partir da Equação 1. Os adsorventes CAX, CAC e FBC, saturados e separados por 

filtração, foram secos em um dessecador a vácuo, a temperatura ambiente. A 

determinação do tempo de secagem para cada adsorvente foi feita a partir da 

medição da massa do adsorvente até que esta fosse constante. 

Para determinar a cinética de dessorção foi utilizado o mesmo procedimento 

empregado para a obtenção da cinética de adsorção, no entanto utilizou-se 0,1 L de 

água destilada ao invés da solução de fenol, e o adsorvente saturado. A partir da 

análise da concentração da fase líquida, foi calculada a concentração da fase sólida 

através da Equação 16, onde Vw é o volume de água e q0 é a concentração de fenol 

inicial na fase sólida, neste caso, equivalente a concentração de saturação. 

𝑞௙ = 𝑞଴ −
𝑉𝑤
𝑊

𝐶௙                                                               (16) 

Para o ajuste das curvas de cinética de adsorção, considerando pseudo-

primeira e pseudo-segunda ordem, foram utilizadas as Equações 17 e 18, 

respectivamente. Para a cinética de dessorção, considerando pseudo-primeira e 

pseudo-segunda ordem, foram utilizadas as Equações 19 e 20, respectivamente, 

onde kn é a constante da taxa de adsorção/dessorção e qt é a concentração de soluto 

no adsorvente no tempo t (Moussout et al., 2018; Wu, Tseng, Juang, 2009).  
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𝑞௧ = 𝑞௘൫1 − exp(−𝑘ଵ𝑡)൯                                        (17) 

𝑞௧ =
𝑞𝑒

2𝑘2𝑡

1+𝑞𝑒𝑘2𝑡
                                             (18) 

𝑞௧ = 𝑞௘൫1 − exp(−𝑘ଵ𝑡)൯ + 𝑞଴exp(−𝑘ଵ𝑡)                                       (19) 

𝑞௧ =
൫𝑞𝑒−𝑞0൯𝑞𝑒𝑘2𝑡+𝑞0

1+(𝑞𝑒−𝑞
0

)𝑘2𝑡
                             (20) 

 

3.4 ADSORÇÃO UTILIZANDO EFLUENTE REAL 

Inicialmente identificou-se o pH natural de dois efluentes com diferentes 

composições e concentrações de compostos fenólicos totais (Efluente A e Efluente 

B). Para obter o efluente com diferentes valores de pH, adicionou-se o volume de 1 L 

do efluente em um béquer. Em seguida, foi adicionada uma quantidade de solução 

de HCl ou de NaOH para obter diferentes valores de pH. Os testes de adsorção foram 

realizados de modo análogo aos testes de adsorção de fenol. As dosagens de 

adsorvente para o Efluente A e Efluente B foram de 1,0 g L-1 e 1,2 g L-1, 

respectivamente, com temperatura de 25 °C e tempo de contato de 17 h. 

Para os testes de adsorção em 1 e 2 estágios, inicialmente foram obtidas as 

isotermas de adsorção no tempo do processo para o CAX e CAC, utilizando um 

efluente real contendo 75 mg L-1 de CFT (Efluente C). Em seguida, calculou-se as 

massas de CA’s para tratar o efluente até a concentração de 5 mg L-1, considerando 

o processo de 2 estágios. A mesma dosagem foi utilizada no processo de 1 estágio. 

Os procedimentos e os cálculos foram realizados de modo idêntico aos empregados 

para as soluções de fenol. A fase líquida foi então analisada pela Empresa X para a 

determinação dos CFT, segundo a metodologia interna da empresa. 

 

3.5 ANÁLISE ECONÔMICA 

A análise econômica, comparando os adsorventes CAX e WPC nos processos 

de adsorção de CFT para 1 e 2 estágios, foi realizada considerando um volume de 

Efluente C próximo ao que a Empresa X processa por batelada, no caso, 50 m³. 

Inicialmente, calculou-se a massa de adsorvente necessária para 1 e 2 estágios, a 

fim de atingir a concentração final de 5 mg L-1, a partir de valores de concentrações 

iniciais de 20 a 100 mg L-1, considerando as isotermas do tempo ótimo do processo. 
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O cálculo do custo total por batelada (CTtotal) foi realizado utilizando a Equação 

21, onde Wtotal é a massa total de adsorvente utilizada no processo, CTads é o custo 

do adsorvente, CTatr é o custo do aterro de classe especial, Pa é a potência do 

agitador, tp é o tempo total do processo, e CTenergia é o custo da energia elétrica. 

𝐶𝑇௧௢௧௔௟ = 𝑊௧௢௧௔௟(𝐶𝑇௔ௗ௦ + 𝐶𝑇௔௧௥) + 𝑃௔𝑡௣𝐶𝑇௘௡௘௥௚௜௔                                                    (21) 

 

4 RESULTADOS E DISCUSSÃO 

4.1 ISOTERMAS DE ADSORÇÃO 

A Figura 4.1 apresenta as isotermas de equilíbrio termodinâmico para os 

adsorventes WPC, WP240, WPX, CAX e FBC, considerando a solução de fenol. As 

linhas representam o modelo de Langmuir, que foi aquele que melhor se ajustou aos 

pontos experimentais. Os parâmetros do modelo são mostrados na Tabela 4.1. 

Nota-se que o WPC e o WP240 possuem a maior capacidade máxima de 

adsorção de fenol, sendo ambos potenciais adsorventes que poderiam ser utilizados 

no processo. Apesar do WPC apresentar uma capacidade ligeiramente menor que o 

WP240, a sua afinidade é aproximadamente 70% maior. Além disso, para 

concentrações menores que 80 mg L-1, o WPC apresenta maior capacidade. Assim, 

para a continuidade dos experimentos de adsorção, o WPC foi selecionado como o 

carvão comercial, uma vez que mostrou ser o adsorvente com potencial para 

promover uma maior redução da massa de adsorvente necessária. 

O CAX e o FBC apresentam baixa afinidade e capacidade, comparados aos 

carvões da Calgon. No entanto, são adsorventes com custo menor, sendo o preço do 

CAX 6,3 vezes menor do que o preço do WPC, enquanto o FBC não possui custo de 

venda, apenas o custo de transporte e pré-tratamento. Assim, a utilização do CAX e 

do FBC poderia ser economicamente atrativa. Contudo, é esperado a utilização de 

uma grande quantidade de CAX ou FBC, o que impacta no custo com transporte e 

aterro do adsorvente exaurido, o que pode refletir um impacto relevante no custo total 

do processo. 
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Figura 4.1 - Isotermas de equilíbrio de adsorção de fenol para os diferentes 

adsorventes. Condições experimentais: T = 25°C, . 
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Fonte: Elaborado pelo autor. 

 

Tabela 4.1 - Parâmetros de ajuste para as isotermas de equilíbrio. 

Adsorvente Parâmetros da isoterma de Langmuir R² 

WPC 
qmax = 131,2 mg g-1 
b = 0,1162 L mg-1 

0,973 

WP240 
qmax = 138,1 mg g-1 
b = 0,0686 L mg-1 

0,965 

WPX 
qmax = 109,4 mg g-1 
b = 0,1156 L mg-1 

0,999 

CAX 
qmax = 69,61 mg g-1 
b = 0,0702 L mg-1 

0,994 

FBC 
qmax = 40,99 mg g-1 
b = 0,0676 L mg-1 

0,996 

 

A Figura 4.2 apresenta as isotermas de equilíbrio termodinâmico (24 h) e as 

isotermas considerando diferentes tempos de processo para o WPC, CAX e FBC. 

Novamente, as linhas representam o modelo de Langmuir, que foi aquele que melhor 

se ajustou aos pontos experimentais. Os parâmetros do modelo são mostrados na 

Tabela 4.2. 
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Figura 4.2 - Isotermas de equilíbrio e para diferentes tempos de processo para os 

adsorventes WPC, CAX e FBC. Condições experimentais: T = 25°C. 
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Fonte: Elaborado pelo autor. 

 

Tabela 4.2 - Parâmetros de ajuste das isotermas considerando os tempos de 

processo utilizando os adsorventes WPC, CAX e FBC. 

Adsorvente (tempo de processo) Parâmetros R² 

WPC (24 h) 
qmax = 131,2 mg g-1 
b = 0,1162 L mg-1 

0,973 

WPC (1 h) 
qmax = 134,7 mg g-1 
b = 0,0789 L mg-1 

0,995 

WPC (30 min) 
qmax = 146,4 mg g-1 
b = 0,0531 L mg-1 

0,985 

CAX (24 h) 
qmax = 69,61 mg g-1 
b = 0,0702 L mg-1 

0,994 

CAX (1 h) 
qmax = 73,62 mg g-1 
b = 0,0671 L mg-1 

0,987 

CAX (30 min) 
qmax = 55,76 mg g-1 
b = 0,0685 L mg-1 

0,989 

FBC (24 h) 
qmax = 40,99 mg g-1 
b = 0,0676 L mg-1 

0,996 

FBC (1 h) 
qmax = 23,53 mg g-1 
b = 0,0595 L mg-1 

0,991 
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As isotermas obtidas considerando os diferentes tempos de processo 

apresentaram valores de q menores do que aqueles observados para as isotermas 

de equilíbrio, o que demanda uma quantidade maior de adsorvente. No entanto, 

também deve-se considerar que a condução do processo até a concentração de 

equilíbrio pode inviabilizá-lo, caso o tempo para atingi-lo seja excessivamente longo. 

No caso em questão, ao se comparar as isotermas para o WPC, é possível 

observar que as curvas de 1 h e de 30 min ficaram muito próximas da curva de 

equilíbrio, o que demonstra que tempos menores podem ser utilizados sem impacto 

significativo no aumento da massa de adsorvente a ser utilizada. Assim, visando um 

processo com menor tempo possível de adsorção, com massa de adsorvente 

otimizada e que garanta que o grau de remoção seja atingido com uma certa margem 

de segurança, optou-se por utilizar o tempo de 30 min para o WPC. 

Ao analisar as isotermas para o CAX, verifica-se que a curva para 30 min ficou 

distante da curva de equilíbrio. No entanto, a curva para 1 h de processo ficou próxima 

à isoterma de equilíbrio, indicando que esse tempo já é suficiente para se atingir a 

concentração de equilíbrio para o adsorvente. 

Por fim, devido ao limite de 2 h requerido pela empresa, foi definido o tempo 

de processo de 1 h para o FBC, mesmo que a curva para esse tempo tenha ficado 

distante da curva de equilíbrio. 

 

4.2 CARACTERIZAÇÃO DOS ADSORVENTES PROMISSORES 

A Figura 4.3 apresenta a (a) isoterma de adsorção e dessorção de N2 e a (b) 

distribuição do volume de poros e a área superficial para o CAX, WPC e FBC. 

Nota-se que as isotermas dos adsorventes são descritas pela curva Tipo I da 

classificação das isotermas pela IUPAC, característica de materiais microporosos. 

Além disso, as isotermas para o CAX e WPC apresentaram uma região pequena de 

histerese, característica de materiais com um volume pequeno de mesoporos. Assim, 

os três adsorventes são predominantemente microporosos, sendo o CAX e WPC com 

uma região de mesoporos maior que o FBC, como também demonstra a Figura 4.3b. 

Além disso, as Figura 4.3a e 4.3b mostram que o WPC tem a maior área superficial 

(884 m2 g-1), seguido pelo CAX (470 m2 g-1) e FBC (238 m2 g-1). 
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Figura 4.3 - (a) Isotermas de adsorção/dessorção de nitrogênio e (b) distribuição de 

tamanho de poro e área superficial para o CAX, WPC e FBC. 
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Fonte: Elaborado pelo autor. 

 

4.3 ADSORÇÃO EM UM E DOIS ESTÁGIOS 

Uma vez definidos os materiais mais promissores e os tempos de processo, 

iniciou-se então o estudo do processo de adsorção em 1 e 2 estágios, com e sem 

filtração intermediária. O estudo da viabilidade do processo sem filtração intermediária 

é importante, pois a possibilidade de eliminar uma etapa de filtração entre os dois 

estágios levaria a uma economia de custos e, principalmente, a uma redução do 

tempo de processo, mantendo a redução da quantidade de adsorvente típica dos 

processos de 2 estágios. 

A Tabela 4.3 contém as dosagens calculadas a partir das isotermas do 

processo considerando 1 e 2 estágios, para atingir a concentração final de 20 mg L-1 

de fenol a partir da concentração inicial de 100 mg L-1. 

 

Tabela 4.3 - Dosagens utilizadas nos processos de adsorção em 1 e 2 estágios para 

reduzir a concentração de fenol de 100 mg L-1 para 20 mg L-1. 

Adsorvente 
Dosagem (g L-1) 

%Redução da dosagem 
1 estágio 2 estágios 

WPC 1,06 0,86 18,9 

CAX 1,90 1,59 16,3 

FBC 6,26 5,17 17,4 
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Nota-se pela Tabela 4.3 que as porcentagens de redução de dosagem para os 

adsorventes são, em média, de 17,5%. Ao avaliar o impacto dos parâmetros do 

modelo de Langmuir na redução da dosagem, observou-se que o parâmetro b é o 

único que influencia. Considerando que os valores de b para os adsorventes tiveram 

valores próximos (aproximadamente 0,06 L mg-1), isso explicaria o resultado da 

redução das dosagens ser relativamente próximas. A economia de 17% na dosagem 

de adsorvente ao se utilizar o processo de 2 estágios, considerando uma empresa 

que trata grandes volumes de efluente, poderia impactar positivamente na redução 

de custos, além de reduzir o impacto ambiental devido à menor necessidade de 

utilização de aterros sanitários para disposição final do adsorvente exaurido. 

A Tabela 4.4 apresenta a concentração final e a dosagem de adsorvente 

utilizada no processo de 2 estágios para cada adsorvente, considerando atingir a 

concentração final de 20 mg L-1 de fenol, a partir de C0 igual 100 mg L-1. A mesma 

dosagem foi utilizada no processo de 1 estágio para avaliar a concentração final que 

seria obtida. 

 

Tabela 4.4 - Concentração final de fenol obtida nos processos de adsorção em 1 e 2 

estágios, com e sem filtração intermediária, para cada adsorvente. Condições 

experimentais: T = 25 °C, V = 0,2 L, C0 = 100 mg L-1. 

Adsorvente (te) Dosagem (g L-1) 

Concentração Final (mg L-1) 

2 estágios com 
filtração 

2 estágios sem 
filtração 

1 estágio 

CAX (1 h) 1,59 20,6 ± 0,7 26,0 ± 0,4 26,0 

WPC (30 min) 0,86 20,4 ± 0,8 23,0 ± 0,3 26,5 

FBC (1 h) 5,17 19,7 ± 3,0 21,8 ± 1,7 26,1 

Nota: te corresponde ao tempo de cada estágio. 

 

Na Tabela 4.4 observa-se que, com a utilização do processo de 2 estágios com 

filtração, foi possível atingir o nível de concentração de fenol estabelecido, próximo 

de 20 mg L-1, demonstrando que a metodologia proposta para redução da quantidade 

de adsorvente usando 2 estágios com filtração é factível. Contudo, a adição de uma 

operação de filtração entre os estágios adiciona um custo e aumenta o tempo de 
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processo e, por essa razão, avaliou-se qual seria a concentração final obtida ao 

utilizar os 2 estágios sem o processo de filtração. 

Os resultados para a adsorção em 2 estágios sem filtração foram distintos 

entre os adsorventes, sendo o FBC o que apresentou a concentração final mais 

próxima de 20 mg L-1, e o CAX o resultado mais distante do objetivo. No caso do 

adsorvente CAX, constatou-se que ao utilizar a mesma dosagem de 1,59 g L-1 nos 

processos de adsorção de 1 estágio e 2 estágios sem filtração, obteve-se exatamente 

uma concentração final de 26 mg L-1. Portanto, o processo de 2 estágios sem filtração 

seria equivalente ao processo de 1 estágio, considerando o CAX. Vale ressaltar que 

essa análise é válida apenas para soluções de fenol e água, visto que a presença de 

outros solventes e solutos poderiam alterar o comportamento do processo de 

adsorção. Observou-se que para o processo utilizando o WPC em 2 estágios sem 

filtração, houve um resultado parcialmente negativo, visto que o valor de 23,0 mg L-1 

é maior que a concentração final considerando o processo de 2 estágios com filtração. 

Entretanto, é menor que a Cf do processo de 1 estágio, demonstrando que haveria 

uma economia de adsorvente ao utilizar o processo sem filtração intermediária. Já 

para o FBC, a concentração final utilizando o processo de 2 estágios sem filtração 

apresentou uma concentração igual ao processo de 2 estágios com filtração, 

considerando a Cf e o desvio padrão. Assim, seria possível utilizar o processo de 2 

estágios eliminando a etapa de filtração intermediária.  

Para avaliar o motivo pelo qual a concentração final utilizando o processo de 2 

estágios sem filtração ficou próxima à do processo de 1 estágio para o CAX, próxima 

à de 2 estágios com filtração para o FBC e intermediária para o WPC, foram 

elaboradas duas hipóteses de como W1 e W2 se comportam durante o processo de 

adsorção em 2 estágios sem filtração. 

No 1o estágio do processo ocorre a adição de W1 à solução, e a adsorção de 

fenol ocorre até a concentração na solução estar em equilíbrio com W1. No 2º estágio, 

com a adição de W2 à solução, essa massa de adsorvente irá adsorver as moléculas 

de fenol, fazendo a concentração da solução diminuir e, consequentemente, 

alterando as condições do estado de equilíbrio em que W1 se encontrava.  

A primeira hipótese formulada é que a alteração do estado de equilíbrio de W1, 

devido à adição de W2, pode se separada em três casos. Para exemplificar a situação, 

foi considerado o volume de 1 L de solução com concentração inicial de 10 mg L-1 de 
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soluto, e W1 e W2 são iguais e equivalentes a 1 g de adsorvente cada. Com a adição 

de W1, este adsorve 5 mg de soluto, e a solução fica com 5 mg. Com a adição de W2, 

o equilíbrio é alterado.  

CASO 1 (processo irreversível): W1 não dessorve o soluto. Nesse caso, após 

a adição da segunda massa de adsorvente, W1 permanece com 5 mg de soluto e se 

encontra em estado de supersaturação, pois está com uma concentração acima do 

equilíbrio. Por outro lado, W2 está em equilíbrio com Cf. Este seria o caso ideal, em 

que se obtém um resultado idêntico ao processo de 2 estágios com filtração 

intermediária, bem como o resultado apresentado pelo FBC. O CASO 1 é 

representado pela Figura 4.4. 

 

Figura 4.4 - Representação do CASO 1 da Hipótese 1. 

 
Fonte: Elaborado pelo autor. 

 

CASO 2 (processo parcialmente reversível): W1 dessorve apenas 0,5 mg de 

soluto e apresenta uma concentração acima do valor de equilíbrio, ou seja, está em 

um estado supersaturado, porém menor que o CASO 1. Ao final, W1 está acima do 

equilíbrio, e W2 está em equilíbrio com Cf. Assim, a concentração final apresenta um 

valor intermediário entre o processo de 1 estágio e 2 estágios com filtração, resultado 

apresentado pelo WPC. O CASO 2 é representado pela Figura 4.5. 

 

Figura 4.5 - Representação do CASO 2 da Hipótese 1. 

 
Fonte: Elaborado pelo autor. 
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CASO 3 (processo reversível): W1 dessorve 1,5 mg de soluto, suficiente para 

ficar em equilíbrio com Cf, segundo a isoterma. Ao final, W1 e W2 estão em equilíbrio 

com Cf. Dessa maneira, o processo de 2 estágios sem filtração será ineficiente, pois 

terá o mesmo resultado que o processo de 1 estágio, resultado semelhante ao 

observado para o CAX. O CASO 3 é representado pela Figura 4.6. 

 

Figura 4.6 - Representação do CASO 3 da Hipótese 1. 

 
Fonte: Elaborado pelo autor. 

 

A partir da Hipótese 1, o que definiria a viabilidade do processo de 2 estágios 

sem filtração, seria o quanto de soluto W1 dessorve ao adicionar a segunda massa 

de adsorvente. 

Na segunda hipótese, considera-se que o processo é reversível, no entanto, 

como o tempo do processo é menor que o tempo de equilíbrio, adsorventes com 

diferentes cinéticas de dessorção apresentariam diferentes eficiências no processo 

de 2 estágio sem filtração intermediária. Essa hipótese também pode ser separada 

em três casos. 

CASO 1 (dessorção lenta.): Nesse caso, após a adição da segunda massa 

de adsorvente, W1 permanece com a concentração inicial de soluto, pois o tempo do 

processo não é suficiente para W1 dessorver. Desse modo, W1 se encontra em estado 

de supersaturação. Por outro lado, W2 está em equilíbrio com Cf. Este seria o caso 

ideal, em que se obtém um resultado idêntico ao processo de 2 estágios com filtração 

intermediária, bem como o resultado apresentado pelo FBC. 

CASO 2 (dessorção moderada): durante o tempo do processo W1 dessorve, 

mas ao final está em um estado supersaturado, porém menor que o CASO 1. Ao final, 

W1 está acima do equilíbrio, e W2 está em equilíbrio com Cf. Assim, a concentração 

final apresenta um valor intermediário entre o processo de 1 estágio e 2 estágios com 

filtração, resultado apresentado pelo WPC. 
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CASO 3 (dessorção rápida): durante o tempo do processo W1 dessorve o 

suficiente para ficar em equilíbrio com Cf, segundo a isoterma. Ao final, W1 e W2 estão 

em equilíbrio com Cf. Dessa maneira, o processo de 2 estágios sem filtração será 

ineficiente, pois terá o mesmo resultado que o processo de 1 estágio, resultado 

semelhante ao observado para o CAX.  

A verificação da Hipótese 2 foi feita a partir das curvas de cinética de adsorção 

e dessorção para os adsorventes CAX, WPC e FBC, mostradas na Figura 4.7. As 

linhas representam o modelo cinético de pseudo-segunda ordem, que foi o que 

melhor se ajustou aos pontos experimentais. Na Tabela 4.5 são apresentados os 

parâmetros do modelo. 

 

Figura 4.7 - Cinéticas de adsorção e dessorção de fenol usando WPC, CAX e FBC. 

Condições experimentais: C0,adsorção = 100 mg L-1, V = 0,1 L,   W = 0,1 g, T = 25°C. 
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Tabela 4.5 - Parâmetros de ajuste para as cinéticas de adsorção e dessorção. 

Adsorvente Parâmetros R² 

CAX (adsorção) 
qe = 44,67 mg g-1 

k2 = 0,0486 g mg-1 min-1 
0,976 

CAX (dessorção) 
qe = 38,58 mg g-1 

k2 = – 0,0876 g mg-1 min-1 
0,993 

WPC (adsorção) 
qe = 77,42 mg g-1 

k2 = 0,0817 g mg-1 min-1 
0,996 

WPC (dessorção) 
qe = 75,30 mg g-1 

k2 = – 0,617 g mg-1 min-1 
0,989 

FBC (adsorção) 
qe = 23,65 mg g-1 

k2 = 0,0035 g mg-1 min-1 
0,951 

FBC (dessorção) 
qe = 19,80 mg g-1 

k2 = – 0,0244 g mg-1 min-1 
0,934 

 

Observa-se que as cinéticas de adsorção utilizando os carvões ativados WPC 

e CAX foram inicialmente muito rápidas, sendo que após 1 minuto, atingiu-se 61% e 

82% da capacidade máxima desses carvões ativados, respectivamente. Já a cinética 

de adsorção do FBC pode ser considerada lenta, pois após 1 h, somente 56% de sua 

capacidade máxima havia sido atingida. As cinéticas de dessorção dos adsorventes 

são rápidas, sendo que antes do tempo do processo para cada adsorvente, a variação 

de q é de aproximadamente zero. Além disso, o valor de k2 para a cinética de 

dessorção foi maior que os valores das constantes cinéticas de adsorção, indicando 

que a cinética de dessorção é mais rápida do que a de adsorção. Assim, os resultados 

contrariam a Hipótese 2, pois os três adsorventes apresentaram o mesmo 

comportamento em relação as cinéticas de adsorção e dessorção, não sendo possível 

correlacionar com a eficiência do processo de 2 estágios sem filtração. 

Para avaliar a Hipótese 1, utilizou-se os dados dos testes de dessorção e da 

isoterma do processo. No processo de dessorção de fenol, o adsorvente já contendo 

fenol, com concentração inicial q0, ao ser adicionado à água, inicia o processo de 

transferência de massa do fenol contido na fase sólida para a fase líquida. 

Considerando que o processo de adsorção é reversível (CASO 3), o adsorvente irá 

dessorver fenol até atingir a concentração de equilíbrio, determinada pela isoterma 

do processo. Ao final, a concentração de soluto no sólido é igual à concentração dada 

pela isoterma do processo (qf/qp=1). Caso o processo seja irreversível (CASO 1), ao 
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final do processo os adsorventes apresentariam uma concentração maior que a 

definida pela isoterma (qf/qP>1). 

A Tabela 4.6 apresenta as razões de supersaturação do adsorvente ao final do 

processo de dessorção. Apresenta-se também os CASOS 1, 2 ou 3 de acordo com a 

Hipótese 1, e informações sobre a reversibilidade do processo para os adsorventes. 

 

Tabela 4.6 - Razões de supersaturação e reversibilidade do processo de dessorção 

de acordo com o tempo de processo para cada adsorvente. 

Adsorvente qf /qP CASO Processo 

CAX 1,06 3 Altamente reversível 

WPC 1,63 2 Parcialmente reversível 

FBC 2,42 1 Altamente irreversível 

 

Pela Tabela 4.6, o valor de qf/qP do CAX ficou muito próximo de 1,0, ou seja, a 

concentração final ficou próxima ao valor dado pela isoterma. Dessa maneira, sua 

aplicação no processo de 2 estágios sem filtração não apresentaria uma vantagem 

econômica e operacional ao substituir o processo de 1 estágio. O valor de qf/qP para 

o WPC ficou 60% acima do valor de equilíbrio, indicando que não houve uma 

dessorção completa do fenol para se atingir o equilíbrio. Assim, a aplicação no 

processo de 2 estágios sem filtração irá resultar em uma redução de dosagem 

comparado ao processo de 1 estágio. Por fim, para o FBC, a quantidade de fenol 

dessorvida em 1 h foi 140% acima daquela prevista pelo equilíbrio. Desse modo, é 

esperado que a aplicação deste adsorvente no processo de 2 estágios sem filtração, 

resulte em uma redução de dosagem parecida com aquela obtida no processo com a 

filtração intermediária. 

Ao comparar esses resultados com os resultados obtidos nos testes de 

adsorção em 1 e 2 estágios (Tabela 4.4), é possível fazer a correlação de que 

adsorventes que dessorvem o suficiente para apresentar valores de qf mais próximos 

de qP, não apresentam vantagens quando utilizados em 2 estágios sem filtração. Por 

outro lado, adsorventes que dessorvem pouco e ficam mais distantes do valor de qP, 

apresentam potencial para serem utilizados em um processo de 2 estágios sem 

filtração. Assim, verifica-se que a primeira hipótese proposta seria adequada para 
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explicar o porquê dos adsorventes apresentarem resultados distintos no processo de 

2 estágios sem filtração. 

 

4.4 ADSORÇÃO UTILIZANDO EFLUENTE REAL 

Para os experimentos da influência do pH na adsorção de compostos fenólicos, 

foram tratados 2 efluentes distintos utilizando as dosagens de 1,0 g L-1 e 1,2 g L-1 para 

os efluentes A e B, respectivamente. O adsorvente utilizado foi o carvão ativado 

utilizado pela Empresa X. O Efluente A possui concentração inicial de 29,0 mg L-1 e 

pH de 5,5, já para o Efluente B, a concentração inicial e o pH foi de 164 mg L-1 e 6,8, 

respectivamente. A Figura 4.8 apresenta a influência do pH na remoção dos 

compostos fenólicos totais presentes nos Efluentes A e B, utilizando o CAX.  

 

Figura 4.8 - Influência do pH na adsorção de compostos fenólicos totais. Condições 

experimentais: t = 17 h, T = 25°C. 
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Fonte: Elaborado pelo autor. 

 

Nota-se que as curvas apresentam comportamentos distintos, o que está 

associado à composição dos compostos fenólicos dos efluentes também serem 

distintos. Para o Efluente A, o pH de máxima adsorção foi 4, resultando em aumento 

de %Remoção de 11%, comparado ao pH natural. Já para o Efluente B, o pH ótimo 

é menor que 3, o que resultou em um aumento de %Remoção de 12%. Seria 

necessário realizar testes de influência do pH com outros efluentes recebidos pela 

Empresa X para validar se o pH entre 3 e 4 contribui significativamente para reduzir 
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a quantidade de adsorvente. Além disso, também deve ser avaliado a compatibilidade 

do meio com o material do tanque de adsorção, visto que meios com pH próximos de 

3 apresentam corrosão severa em aços carbono, material comum de tanques de 

adsorção (Al-zubidy, Hummza, 2014; Klok, Ponte, Ferreira, 2016). Vale ressaltar que 

também deve ser avaliado o impacto da mudança de pH no processo e o acréscimo 

de uma etapa de neutralização, visto que o pH de efluentes industriais devem estar 

entre 5 e 9 antes de serem descartados (CONAMA, 2011). 

Para os experimentos de adsorção em batelada de 1 e 2 estágios usando 

efluente real, foram considerados apenas os carvões ativados comerciais, sendo o 

CAX, já utilizado pela empresa, e o WPC, como uma proposta de um novo carvão 

ativado para o processo. 

Com a finalidade de validar as estratégias propostas anteriormente, foram 

realizados experimentos de adsorção com o Efluente C contendo 75 mg L-1 de 

compostos fenólicos totais, fornecido pela Empresa X. A Figura 4.9a apresenta as 

isotermas de processo para a adsorção de fenol e CFT presentes nos efluentes 

simulados e real, respectivamente. Já a Figura 4.9b apresenta a isoterma para 

efluente real de forma ampliada, empregando os adsorventes CAX (1 h) e WPC (30 

min). As linhas representam os modelos que melhor se ajustaram aos pontos 

experimentais, cujos parâmetros são mostrados na Tabela 4.7. 

 

Figura 4.9 - (a) Isotermas de processo para a adsorção de fenol e CFT, e (b) 

isoterma de processo ampliada para a adsorção de CFT, utilizando os adsorventes 

CAX e WPC. Condições experimentais: T = 25 °C. 
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Fonte: Elaborado pelo autor. 
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Tabela 4.7 - Parâmetros de ajuste das isotermas considerando os tempos de 

processo, utilizando o efluente real e os adsorventes CAX e WPC. 

Adsorvente 
(Adsorbato) 

Ajuste Equação Parâmetros R² 

WPC 
(Fenol) 

Langmuir 𝑞 =
𝑞௠௔௫𝑏𝐶

1 + 𝑏𝐶
 

qmax = 146,4 mg g-1 
b = 0,0531 L mg-1 

0,985 

WPC 
(Efluente C) 

Freundlich 𝑞௘ = 𝑘ி𝐶௘
ଵ/௡ 

kF = 3,025 mg1-(1/n) L1/n g−1 
n = 2,088 

0,988 

CAX 
(Fenol) 

Langmuir 𝑞 =
𝑞௠௔௫𝑏𝐶

1 + 𝑏𝐶
 

qmax = 73,62 mg g-1 
b = 0,0671 L mg-1 

0,987 

CAX 
(Efluente C) 

Freundlich 𝑞௘ = 𝑘ி𝐶௘
ଵ/௡ 

kF = 2,367 mg1-(1/n) L1/n g−1 
n = 2,622 

0,990 

 

Pela Figura 4.9a, observa-se que ao utilizar o efluente real, a capacidade de 

adsorção reduz drasticamente quando comparada à adsorção de fenol, o que pode 

ser explicado pela presença de diferentes solutos no efluente real e que competem 

pelos sítios de adsorção dos CA’s. A Figura 4.9b mostra que o WPC apresenta uma 

capacidade maior que o CAX, apesar do tempo de processo ser metade em relação 

ao CAX. No entanto, as curvas praticamente se sobrepõem em concentrações baixas. 

A partir das isotermas do processo foram calculadas as dosagens necessárias 

para tratar o efluente real, considerando uma concentração final de 5 mg L-1 e 

processo em batelada com 2 estágios. A Tabela 4.8 apresenta a concentração final e 

a dosagem de adsorvente para o processo de 2 estágios, considerando cada 

adsorvente. A mesma dosagem foi utilizada no processo de 1 estágio para avaliar a 

concentração final que seria obtida. 

 

Tabela 4.8 - Concentração final de CFT obtida nos processos de adsorção em 1 e 2 

estágios, com e sem filtração intermediária, para cada adsorvente. Condições 

experimentais: T = 25 °C, V = 0,2 L, C0 = 75 mg L-1. 

Adsorvente (te) Dosagem (g L-1) 

Concentração Final (mg L-1) 

2 estágios com 
filtração 

2 estágios sem 
filtração 

1 estágio 

CAX (1 h) 10,8 5,02 7,78 ± 0,48 11,1 

WPC (30 min) 6,58 4,87 12,0 ± 1,7 11,3 
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A partir das dosagens calculadas, foi possível atingir a Cf de 5 mg L-1 utilizando 

o processo de 2 estágios com filtração para ambos os carvões. No entanto, o 

processo de 2 estágios sem filtração apresentou resultados distintos entre os carvões. 

Para o CAX a concentração final apresentou valores que se situam entre aqueles 

obtidos empregando o processo de 1 e 2 estágios com filtração, indicando que o 

CASO 2 (Figura 4.5) se aplica. É possível utilizar este carvão no processo sem a 

filtração intermediária, porém, devido à necessidade de uma dosagem maior, seria 

necessária uma análise econômica para validar a aplicação deste processo. Já para 

o WPC, a concentração final do processo de 2 estágios sem filtração foi equivalente 

ao processo de 1 estágio, indicando resultado semelhante ao CASO 3 (Figura 4.6) 

Assim, sua utilização sem a filtração intermediária seria inviável, sendo então 

recomendado o processo com filtração ou o de 1 estágio. 

Os resultados de adsorção de fenol em 2 estágios sem filtração (Tabela 4.4), 

apresentados anteriormente, demonstraram que o CAX não apresentou um bom 

resultado, enquanto o WPC apresentou um resultado parcialmente positivo. Já para 

a adsorção de CFT (Tabela 4.8), os resultados foram diferentes, pois o CAX 

apresentou uma economia de adsorvente, enquanto o WPC apresentou performance 

de adsorção equivalente à observada no processo de 1 estágio. Isso demonstra que 

para que o processo de 2 estágios sem filtração seja viável, tanto o adsorvente quanto 

o adsorbato devem ser considerados. Considerando uma empresa que trata efluentes 

com diferentes composições de compostos fenólicos, seria inviável a utilização de 2 

estágios sem a filtração intermediária, pois seria necessário realizar testes em 

laboratórios para cada efluente com o intuito de avaliar o processo de 2 estágios sem 

filtração. Por outro lado, uma empresa que utiliza o processo de adsorção em 

processo, cuja composição não varia significativamente, pode-se realizar estudos 

para identificar um adsorvente que viabilize a utilização do processo sem a filtração 

intermediária.  

 

4.5 ANÁLISE ECONÔMICA 

Após os experimentos de adsorção em 1 e 2 estágios, realizou-se uma análise 

para comparar a viabilidade econômica do processo, levando em consideração o 

custo do adsorvente, de energia elétrica e do aterro de resíduos sólidos. 
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A Figura 4.10 apresenta o percentual de redução de custo do processo de 

adsorção por batelada em função da concentração inicial de CFT no efluente (CFT0), 

considerando a aplicação de 1 estágio ou 2 estágios de adsorção, sem filtração 

intermediária, para o tratamento de um volume de 50 m3 de efluente, de maneira a se 

atingir a concentração final de CFT de 5 mg L-1 (CFTf). Essa concentração final foi 

estabelecida considerando o valor utilizado pela Empresa X. Considerou-se o 

processo de 1 estágio utilizando o CAX como o caso padrão, visto que esse é o 

processo e adsorvente atualmente empregados pela Empresa X. Já a Figura 4.11 

apresenta a porcentagem média de custo do adsorvente, eletricidade e aterro no 

custo total do processo, considerando os processos de 1 e 2 estágios. 

 

Figura 4.10 - Percentual de redução de custo em função da concentração inicial de 

CFT na solução, considerando os processos em 1 e 2 estágios. 
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Figura 4.11 - Distribuição percentual média dos custos com adsorvente, aterro e 

eletricidade, considerando os processos de 1 e 2 estágios. 

 
Fonte: Elaborado pelo autor. 
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Na Figura 4.10 observa-se que o WPC é o adsorvente com menor atratividade 

econômica, pois, independentemente do tipo de processo e da concentração inicial, 

este sempre oferece o maior custo. Apesar do tempo de processo e o custo com 

aterro serem menores devido à redução da dosagem, o custo elevado do adsorvente 

inviabiliza a sua aplicação, visto que o custo com o adsorvente é o que mais impacta 

no custo total, como demonstra a Figura 4.11. Por outro lado, apesar do CAX 

apresentar uma baixa performance para a adsorção, em termos de capacidade e 

cinética, a demanda elevada da quantidade de adsorvente no processo é 

compensada pelo baixo custo do material.  

Comparando os processos de adsorção em 1 e 2 estágios, observa-se que 

para ambos os adsorventes, independentemente da concentração inicial, o processo 

em 2 estágios proporciona uma redução nos custos de processo. Observa-se ainda 

que essa redução de custo se torna cada vez mais significativa à medida que a 

concentração inicial de CFT na solução é maior. Sendo que, reduções de custo 

superiores a 30% são obtidas a partir de CFT0 acima de 60 mg L-1. 

Considerando a concentração do Efluente C enviado pela Empresa X (cerca 

de 75 mg L-1) ao utilizar o processo em 2 estágios sem a filtração geraria um impacto 

muito positivo na redução do custo atual do processo (cerca de 32%), além de reduzir 

a quantidade de resíduos sólidos gerados.  

Como observado nos experimentos do CAX com o efluente real, não seria 

viável a Empresa X utilizar o processo de 2 estágios sem filtração, uma vez que a 

empresa trata efluentes com diferentes misturas de compostos fenólicos. No entanto, 

a utilização do processo de 2 estágios com filtração apresentou um alto potencial de 

reduzir o custo do processo. Dessa maneira, mesmo considerando que há um custo 

associado ao acréscimo da etapa de filtração, a substituição do processo atual pelo 

processo de 2 estágios com filtração ainda pode ser viável. 

 

5 CONCLUSÕES E SUGESTÕES 

 Com base nos resultados obtidos, conclui-se que a otimização do tempo de 

contato e do pH, bem como a relação entre custo e capacidade de adsorção, 

desempenham um papel fundamental no processo de adsorção. Para os adsorventes 

CAX e FBC, o tempo de contato ideal foi de 1 hora, enquanto para o WPC, o tempo 

ótimo foi de 30 minutos, valores próximos aos atualmente utilizados pela Empresa X.  
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Em relação ao pH, verificou-se que a máxima eficiência de adsorção dos 

compostos fenólicos, possivelmente ocorre na faixa de 3 a 4. Trabalhar nessa faixa 

de pH otimizado pode aumentar a remoção de CFT em até 12%. No entanto, para a 

Empresa X, recomenda-se a realização de testes adicionais com outros efluentes 

para validar a eficácia desse pH. Além disso, a operação com pH inferior a 3 exige 

avalição da compatibilidade do material dos tanques de adsorção, devido ao risco de 

corrosão, bem como à necessidade de uma etapa adicional de neutralização, uma 

vez que o pH dos efluentes deve estar entre 5 e 9 antes do descarte, conforme 

regulamentações ambientais. 

Quanto ao processo de 2 estágios sem filtração intermediária, sua eficiência 

depende diretamente da capacidade da massa adicionada no primeiro estágio (W1) 

reter o soluto adsorvido, ao adicionar a segunda massa de adsorvente. Utilizando a 

solução de fenol e o adsorvente CAX, observou-se que a concentração final foi 

próxima ao processo de 1 estágio, pois a primeira massa CAX apresentou alta 

dessorção do fenol durante a segunda etapa do processo. Por outro lado, o FBC 

demonstrou o melhor desempenho, com uma concentração final equivalente ao 

processo de 2 estágios com filtração, devido à sua maior capacidade de reter o fenol 

adsorvido na primeira etapa. O WPC apresentou um desempenho intermediário entre 

o CAX e o FBC. Quando aplicado ao Efluente C, o comportamento dos adsorventes 

foi distinto em comparação com a solução de fenol, evidenciando que a eficácia do 

processo de 2 estágios sem filtração depende das interações específicas entre o 

adsorvente e o soluto. Enquanto o CAX tende a dessorver mais facilmente moléculas 

de fenol e reter os CFT presentes no Efluente C, o WPC demonstrou maior tendência 

a dessorver CFT e reter moléculas de fenol. Assim, em processos com composição 

constante do efluente, a viabilidade do processo de 2 estágios sem filtração está 

condicionada à seleção de um adsorvente com baixa dessorção para o soluto em 

questão. Já em processos onde a composição do efluente varia a cada operação, 

como é o caso da Empresa X, se torna inviável a aplicação do processo de 2 estágios 

sem filtração intermediária. 

Por sua vez, o processo de 2 estágios com filtração intermediária demonstrou 

potencial para reduzir em aproximadamente 30% os custos atuais do processo ao 

utilizar o adsorvente padrão da Empresa X. Essa estratégia pode representar uma 

redução significativa de custos com um investimento relativamente baixo. No entanto, 
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uma análise econômica mais detalhada deve considerar possíveis impactos na 

produtividade, devido ao aumento do tempo de processo, e os custos associados à 

etapa adicional de filtração. Portanto, as estratégias propostas mostraram-se 

promissoras para a otimização do processo de adsorção, com potencial para reduzir 

custos e melhorar a eficiência, desde que consideradas as particularidades dos 

efluentes e dos materiais utilizados. 

Para pesquisas futuras recomenda-se: 

1) Utilizar outros adsorventes e solutos, considerando o processo de 2 estágios sem 

filtração intermediária, e verificar a correlação da eficiência do processo com a 

capacidade de dessorção. 

2) Elaborar isotermas de adsorção e dessorção de fenol para verificar a existência de 

histerese, e correlacionar com uma faixa de concentração em que a eficiência do 

processo de 2 estágios sem filtração intermediária seria eficiente. 

3) Realizar testes de adsorção com diferentes misturas de compostos fenólicos, para 

validação da faixa de pH ótimo entre 3 e 4. 

4) Avaliar o impacto relacionado a uma etapa adicional de filtração no custo do 

processo. 
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APÊNDICE A – Comparação dos métodos de tratamento de efluentes 

 

Tabela A.1 - Características dos principais métodos de tratamento de efluentes. 

Método Vantagens Desvantagens Custos 
Impacto 

Ambiental 

Adsorção 

– Alta eficiência na remoção de 
compostos em baixas 
concentrações 
– Operação simples e versátil 
– Pode utilizar adsorventes de 
baixo custo 

– Adsorbato não é degradado 
– Necessidade de 
regeneração ou descarte do 
adsorvente saturado 

Baixo a alto 
Baixo a 

moderado 

Biodegradação 

– Processo natural e 
sustentável 
– Baixo custo operacional 
– Transforma poluentes em CO2 
e H2O 

– Pode demandar longos 
tempos de reação 
– Sensível a variações de pH, 
temperatura e toxicidade do 
efluente 

Baixo Baixo 

Oxidação 
química 

– Rápida e eficiente na 
degradação de contaminantes 

– Risco de formação de 
subprodutos tóxicos se não 
bem controlado 

Moderado a 
alto 

Moderado a 
alto 

Oxidação 
eletroquímica 

– Alta eficiência na remoção de 
poluentes 
– Não requer reagentes 
químicos 

– Alto consumo energético 
– Custo inicial elevado 
– Custo elevado de eletrodos 
– Manutenção complexa 

Alto 
Baixo a 

moderado 

Coagulação 
– Indicado para partículas 
coloidais 
– Baixo custo inicial 

– Ineficaz para compostos 
solúveis 
– Uso de produtos químicos 
– Necessidade de descarte 
adequado do lodo 

Baixo a 
moderado 

Moderado 

Eletrocoagulação 

– Menor necessidade de 
reagentes 
– Eficiência superior à 
coagulação tradicional 
– Menor geração de lodo 

– Alto consumo de energia e 
custo de manutenção 
– Necessidade de descarte 
adequado do lodo 

Moderado a 
alto 

Baixo a 
moderado 

Degradação 
ultrassônica 

– Eficaz em baixas 
concentrações 
– Não necessita de adição de 
produtos químicos e 
catalisadores 
– Pode ser combinada com 
outros métodos para maior 
eficiência 

– Alto consumo energético 
– Baixa eficiência 
isoladamente 

Alto Baixo 

Degradação 
fotocatalítica 

– Processo ambientalmente 
amigável 
– Eficiente para altas 
concentrações 
– Pode degradar poluentes 
recalcitrantes 

– Necessidade de 
catalisadores específicos e 
de alto custo 
– Baixa eficiência em escala 
industrial 

Moderado a 
alto 

Baixo a 
moderado 

Filtração por 
membranas 

– Alta eficiência e seletividade 
– Operação contínua e modular 

– Alto custo de operação e 
manutenção 
– Substituição periódica das 
membranas 

Alto 
Moderado a 

alto 

Extração por 
solvente 

– Alta seletividade na remoção 
de compostos específicos 
– Eficiente para altas 
concentrações 

– Uso de solventes 
geralmente tóxicos e de 
fontes não-renováveis 
– Necessidade de 
recuperação do solvente 

Moderado a 
alto 

Alto 

Referências: Bajaj, Gallert, Winter, 2008; Bazrafshan et al., 2012, 2016; Bazrafshan, Biglari, Mahvi, 2012; Bódalo et al., 2009; 
Dąbrowski et al., 2005; Juang, Kao, Tseng, 2010; Li et al., 2011; Mahvi et al., 2007; Mahvi, 2009; Maleki et al., 2007; Moussavi, 
Barikbin, Mahmoudi, 2010; Pandit, Gogate, Mujumdar, 2001; Souza, Ruotolo, 2013; Xie et al., 2020. 
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APÊNDICE B – Redução de adsorvente com o processo de dois estágios 

 

Considerando que W1 + W2 < W1estágio, se e somente se, Cf < C1 < C0, sendo 

W1, W2, W1estágio, Cf, C1 e C0 maiores que zero. 

Por balanço de massa, e considerando a isoterma de Freundlich, sabe-se que 

W1, W2 e W1estágio é dado por: 

𝑊ଵ =
𝑉൫𝐶0−𝐶1൯

𝑘𝐹𝐶1
1/𝑛                (22) 

𝑊ଶ =
𝑉ቀ𝐶0−𝐶𝑓ቁ

𝑘𝐹𝐶𝑓
1/𝑛                (23) 

𝑊ଵ௘௦௧á௚௜௢ =
𝑉ቀ𝐶0−𝐶𝑓ቁ

𝑞𝑖𝑠𝑜,𝐶𝑓

              (24) 

Substituindo a Equação 22, 23 e 24 na consideração de que W1 + W2 < W1estágio 

e realizando simplificações, obtém-se as seguintes equações. 

௏(஼బି஼భ)

௞ಷ஼భ
భ/೙ +

௏൫஼భି஼೑൯

௞ಷ஼೑
భ/೙ <

௏൫஼బି஼೑൯

௞ಷ஼೑
భ/೙             (25) 

(஼బି஼భ)

஼భ
భ/೙ +

൫஼భି஼೑൯

஼೑
భ/೙ <

൫஼బି஼೑൯

஼೑
భ/೙          (26) 

(஼బି஼భ)

஼భ
భ/೙ <

൫஼బି஼೑൯ି൫஼భି஼೑൯

஼೑
భ/೙           (27) 

(஼బି஼భ)

஼భ
భ/೙ <

(஼బି஼భ)

஼೑
భ/೙            (28) 

(஼బି஼భ)

஼భ
భ/೙ <

(஼బି஼భ)

஼೑
భ/೙            (29) 

𝐶௙
ଵ/௡

< 𝐶ଵ
ଵ/௡                 (30) 

𝐶௙ < 𝐶ଵ                 (31) 

Ao final, verifica-se que é verdadeira a consideração de que a utilização de 2 

estágios sempre reduz a quantidade de adsorvente, quando comparado ao processo 

de 1 estágio. 
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Ao considerar a isoterma de Langmuir, obtém-se o mesmo resultado. 

௏(஼బି஼భ)(ଵା௕஼భ)

௤೘ೌೣ௕஼భ
+

௏൫஼భି஼೑൯൫ଵା௕஼೑൯

௤೘ೌೣ௕஼೑
<

௏൫஼బି஼೑൯൫ଵା௕஼೑൯

௤೘ೌೣ௕௙
   (32) 

(஼బି஼భ)(ଵା௕஼భ)

஼భ
+

൫஼భି஼೑൯൫ଵା௕஼೑൯

஼೑
<

൫஼బି஼೑൯൫ଵା௕஼೑൯

஼೑
     (33) 

(஼బି஼భ)(ଵା௕஼భ)

஼భ
+

൫஼భି஼೑൯൫ଵା௕஼೑൯

஼೑
<

൫஼బି஼೑൯൫ଵା௕஼೑൯

஼೑
     (34) 

(஼బି஼భ)(ଵା௕஼భ)

஼భ
<

൫஼బି஼೑൯൫ଵା௕஼೑൯ି൫஼భି஼೑൯൫ଵା௕஼೑൯

஼೑
     (35) 

(஼బି஼భ)(ଵା௕஼భ)

஼భ
<

(஼బି஼భ)൫ଵା௕஼೑൯

஼೑
        (36) 

(ଵା௕஼భ)

஼భ
<

൫ଵା௕஼೑൯

஼೑
          (37) 

ଵ

஼భ
+ 𝑏 <

ଵ

஼೑
+ 𝑏           (38) 

𝐶௙ < 𝐶ଵ            (39) 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 


