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Resumen y objetivos

El suero lacteo es un subproducto generado en la industria de fabricacion
de quesos. Normalmente al suero se le separa la grasa y, en muchas industrias
también la proteina quedando un suero cuya composicion es mayoritariamente

lactosa (hasta un 85 %).

Mas del 50 % del suero lacteo generado en la produccién de queso no es
convenientemente tratado, lo que supone un grave problema dada la gran
cantidad de materia organica sin degradar que terminan contaminando el medio

ambiente.

La valorizacion del suero lacteo tiene como finalidad su recuperacion para
la obtencion de subproductos que tengan gran valor en el mercado. Una
interesante y prometedora alternativa para su utilizacién como substrato para la

produccion de polihidroxialkanoatos (PHA).

En las ultimas décadas, han surgido un gran interés en el desarrollo de
nuevas tecnologias para la obtencion de bioplasticos que puedan reemplazar a
los plasticos convencionales. Estos generan problemas en el medioambiente

debido a su acumulacién y a su muy baja biodegradacion.

Los polihidroxialcanoatos han atraido una atencion considerable
ultimamente dado que se pueden obtener a partir de residuos industriales,
ademas tienen propiedades similares a algunos plasticos de origen
petroquimico. Los PHA son biopolimeros producidos sintetizados por lo
microrganismo como reserva de energia para poder en procesos metabdlicos.
Actualmente para la produccién de PHA a escala industrial se utilizan tecnologias
basadas en cultivos puros, los cuales requieren de procesos de produccion
complejos y costosos. Actualmente nuevas alternativas se han desarrollados que
se basan en el empleo de cultivos microbianos mixtos para reducir los costes de
produccion, debido a que no requieren para su produccidn procesos de

esterilizacion.

El proceso de obtencién de PHA empleando cultivo microbianos mixtos
todavia requiere de un mayor estudio y optimizacion para poder obtener una

acumulacién de PHA en los microorganismos y también para obtener



productividades mas altas y productividad ademas de mejorar los procesos

actuales que utilizan cultivos puros microbianos.

En esta tesis se plantea un proceso de obtencién de PHA en tres fases a
escala de laboratorio, utilizando cultivos microbianos mixtos y suero lacteo como

fuente de sustrato.

En la primera fase se llevara a cabo la fermentacion acidogénica para
producir acidos grasos volatiles. En una segunda fase se realiza la seleccion de
microorganismos con capacidad de acumulacion de PHA vy finalmente en la
tercera fase se determina la capacidad maxima de los microorganismos de

acumulacién de PHA.

En el primer capitulo se hace una revisién bibliografica de los estudios
realizados hasta la actualidad sobre la obtencion de PHA y el empleo del suero

lacteo como materia prima.

El segundo capitulo, se describe los materiales y métodos utilizados en la

realizacion de los experimentos.

El tercer capitulo, se estudia la fermentacién del suero lacteo para obtener
acidos grasos volatiles, empleando dos tipos de reactores un reactor de flujo
ascendente de lechos de lodos (UASB) y un reactor secuencial discontinuo
(SBR). variando las velocidades de carga organica estableciendo diferencias
entre los dos reactores en su maxima acidificacion y perfile de acidos obtenidos

en cada reactor.

En el cuarto capitulo se estudia en un reactor SBR la influencia del pH,
tiempo de retencidén de sdlidos (TRS), y velocidad de carga organica sobre la
distribucion de acidos grasos volatiles obtenidos y sobre el grado de
acidificacion.

En el quinto capitulo, se estudio la variacion del perfil de acidos obtenidos

en la fermentacion acidogénica en la distribucion de copolimero formado
P(PHB/PHV) en la etapa de acumulacién de PHA.

Finalmente, en una ultima seccidn se destaca las conclusiones mas

importantes de este trabajo.



Objetivo general: Es el estudio de la producciéon de PHA con cultivos
microbianos mixtos utilizando como sustrato suero lacteo, empleando un
proceso en tres etapas: fermentacion acidogénica del suero lacteo
enriquecimiento de cultivo microbiano mixto y produccién de PHA.

Objetivo especifico: Se estudiara las variables operacionales en el reactor
acidogénico tales como pH, tipo de reactor, VCO y TRS en la produccion y perfil
de acidos grasos volatiles obtenidos y cdmo afecta la produccion de PHA en su

composicion.



Summary and goals

Cheese Wey is the by-product of the cheese industry, due to its
composition of lactose (up to 85%), it is an interesting and promising alternative
to be used as a substrate to produce polihidroxialkanoatos (PHA).

More than 50% of whey produced in cheese production is not effectively
treated as a major environmental problem because of the amount of undegraded

organic matter that contaminates rivers, lakes, seas, etc.

The treatments of valorization of cheese whey aim at maximum recovery
of the raw material turning this byproducts into substrates useful for other

industrial purposes and among which we can count the production of PHA.

Since the last decades, there has been considerable interest in the
development of new technologies in the production of bioplastics as a
replacement for conventional plastics due to the problems generated by the

accumulation and the almost no elimination in the environment.

Polyhydroxyalkanoates (PHA) have attracted considerable attention in
recent times due to the fact that industrial waste is used to obtain it, which
alleviates the organic load that is otherwise disposed of in landfills; And because
it is presented as a viable alternative to petrochemical plastics. PHAs are a type
of biopolymers produced by microbial synthesis which are used as energy
reserves for their metabolic processes. Current methods for the production of
PHA on an industrial scale are mostly based on pure microbial cultures requiring
complex and costly processing procedures. But currently there are alternatives
based on mixed microbial cultures that seeks to reduce production costs,
because it does not require sterilization processes and use bacteria that can
adapt well to substrates of diverse origin as waste materials from agro-industry

and dairy.

The alternative approach to producing PHA using mixed microbial culture
still requires further study and optimization in the process to obtain a Higher
cellular PHA content and productivity in addition to improving current processes

using pure microbial cultures.

Vi



This thesis proposes a process to obtain PHA in three phases (acidogenic
fermentation, selection and enrichment of accumulating microorganisms and
production of PHA) at laboratory scale, using mixed microbial cultures and Dairy
serum as the initial substrate of the process

It is intended to study the fatty acid profile obtained as a consequence of
the change in parameters in anaerobic fermentation processes, such as reactor
type, solids retention time (SRT), pH, organic loading rate (OLR) , In order to
reach the highest concentration of volatile fatty acids (VFA), which will later be
used in a selection process of microorganisms in a second aerobic phase (SBR)
and finally to evaluate the productivity and production of PHA obtained in a
discontinuous reactor (Fed-Bacht). It is also expected to evaluate the effect of

anaerobic fermentation on PHA properties obtained as final product.

In the first chapter, a bibliographical review of the studies carried out until
the present time on the obtaining of PHA and the use of the milk substrate is

made for this purpose.

The second chapter consist in the materials and methods related with the

development of this thesis.

The third chapter studies two types of reactors for the fermentation process
of whey to obtain volatile fatty acids. A UASB (continuous reactor) reactor and
another SBR (discontinuous reactor) were used to vary the organic loading rates
Differences between the two reactors at their maximum acidification and acid

profile obtained in each reactor.

The fourth chapter, studies the effect of the reactor's operational
parameters on pH, solid retention time (TRS), organic loading rate in an A-SBR
reactor to study them, as well as observing how these variables modify the Profile
of acids obtained and the degree of acidification of the milk substrate.

The fifth chapter, studies the variation of the acid profile obtained in the
acidogenic fermentation pro changes in the organic loading rate and the effect on
the characteristics of the PHA obtained in the distribution of formed P-PHB (PHB
[ PHV).
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Finally, a final section highlights the most important conclusions of this

work.

General objective: The production of PHA through mixed microbial cultures
using cheese whey as substrate, in a three-step process: acidogenesis,

enrichment of microbial culture and production of PHA.

Specific objective: The study of the operational variables in the acidogenic
reactor such as pH, reactor type, OLR and SRT in the production and profile of
volatile fatty acids obtained and how it affects the production of PHA in its
composition.

viii



Resumo e obxetivos.

O soro € un subproduto xerado na industria de queixo. Normalmente a
graxa esta separada da graxa e, en moitas industrias, a proteina € un soro cuxa

composicion é principalmente lactosa (ata o 85%).

Mais que o 50% do soro de leite producido na producion de queixo non é
adecuadamente tratada, que € un problema grave, debido a gran cantidade de

material organico sen degradar final contaminar o medio ambiente.

A recuperacion do soro de leite ten como obxectivo recuperar os
subprodutos que tefien un gran valor no mercado. Unha alternativa interesante
e prometedora para 0 seu uso como substrato para a producién de

polihidroxialcanoatos (PHA).

Nas ultimas décadas, apareceu un gran interese no desenvolvemento de
novas tecnoloxias para a obtencion de bioplasticos que poden substituir os
plasticos convencionais. Estes xeran problemas no medio debido a sua

acumulacion e a sua baixa biodegradacion.

Poliidroxialcanoatos atraeron considerable atencion recentemente, xa que
pode ser obtido a partir de residuos industriais, ademais dalguns plasticos tefien
propiedades similares de orixe petroquimica. As PHA producen biopolimeros
sintetizados polo microorganismo como reserva de enerxia para poder realizar
procesos metabdlicos. Na actualidade, usanse tecnoloxias de cultivos puros
para a producién de PHA a escala industrial, que requiren procesos de producion
complexos e custosos. Actualmente novas alternativas foron desenvolvidas con
base no uso de cultivos microbianas mixtas para reducir os custos de producion,

porgue non esixen aos seus procesos de esterilizacion de producion.

O proceso de obtencion de PHA desde a cultura microbiana mixta ainda
require un estudo mais profundo e optimizacion, a fin de obter unha acumulacién
de PHA en microorganismos e tamén para obter unha maior produtividade e
produtividade mais para mellorar os procesos existentes mediante cultivos puras

microbianas.



Esta tese propdn un proceso para a obtencion de PHA en tres fases a
escala de laboratorio, utilizando cultivos microbianos mixtos e soro de leite como

fonte de sustrato.

Na primeira fase farase a fermentacién acidégena para a producién de
acidos graxos volatiles. Nunha segunda fase, a selecciéon de microorganismos
realizase con capacidade de acumulacion de PHA e finalmente na terceira fase,
a capacidade maxima de acumulacion dos microorganismos de PHA

determinase.

No primeiro capitulo dunha revision da literatura de estudos realizados ata
agora na obtencion de PHA eo uso de soro de leite como materia prima esta

feito.

O segundo capitulo, os materiais e métodos utilizados na realizacion das

experiencias descritas.

A fermentacién terceiro capitulo, soro de leite € estudada por acidos graxos
volatiles, utilizando dous tipos de reactores de reactor de desaugue ascendente
leito de lodo do reactor (UASB) e unha secuencia discontinua (SBR). variando
cargas organicas diferencia entre os dous reactores en acidificacion e perfil de

acidos obtidos en cada reactor maximo.

O cuarto capitulo é estudado nun reactor SBR a influencia do pH, tempo de
retencion de solidos (TRS), e da carga organica na distribucion obtida de acidos

graxos volatiles eo grao de acidificacion.

No quinto capitulo, o perfil de variacion de acidos obtidos no copolimero
distribucion fermentacion acidogenica de P (PHB / PHV) na fase de acumulacion
de PHA foi estudada.

Finalmente, nunha ultima seccion as principais conclusions deste traballo se

destaca.

Obxectivo: O estudo da producion de PHA culturas microbianas mixtas
utilizando como substrato de soro de leite, utilizando un proceso de tres pasos:
fermentacion acidogenica de cultura mixta de PHA ea producion microbiana de

enriquecemento do soro de leite.



Obxectivo especifico: variables operativas analizados no reactor acidogenica
tales como o pH, o tipo de reactor, e TRS VCO perfil de producion obtidos e

acidos graxos volatiles e como se afecta a producion de PHA na composicion.
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1.1. Introduccién

El suero lacteo (SL) es un subproducto generado en la industria del queso.
Debido a su alto contenido en lactosa y a su bajo coste representa una materia
prima de gran interés que actualmente no se aprovecha en su totalidad. Si no es
adecuadamente tratado puede generar fendmenos de eutrofizacién en los
ecosistemas acuaticos. Su tratamiento genera altos costes en la industria. La
valorizacion del suero lacteo es debido a que la lactosa el principal componente
del suero lacteo se usa actualmente en numerosos procesos biotecnolégicos,
incluido la produccion de biopolimeros como los polihidroxialkanoatos (PHA)
(Koller et al., 2012).

El mayor problema encontrado con la gestion del SL esta relacionado con el
gran volumen producido a escala industrial, que generalmente es tratado como
un residuo, desperdiciando su valor nutricional. Anualmente la produccion de SL
se estima alrededor de 180 a 190 millones de toneladas anuales, donde de esta
cantidad solo el 50 % es tratado y procesado (Mollea et al., 2013) para su uso
en la industria alimenticia para la obtencion de varios subproductos. En el afio
2005 solo en la Union Europea la cantidad generada de suero llego a los 40
millones de toneladas. Del suero aprovechado cerca de un 50 % se utilizé en
forma liquida, un 30 % en polvo y un 15 % como subproductos varios, como
concentrados de proteinas. El remanente de cerca de un 32% de SL, con
aproximadamente 619.250 toneladas de lactosa (Koller et al., 2008), no fue
aprovechado, generando altos costes en su tratamiento y eliminacion industria

lactea. (Panesar et al., 2007).

De ahi la necesidad de buscar nuevos procesos que permitan maximizar el
uso de estos remanentes de SL no utilizados. En el campo de la biotecnologia
buscan nuevas alternativas como, por ejemplo, la produccién de biopolimeros

y/o la generacion de biocombustibles como el bioetanol o metano.

Dentro del uso del SL para la produccion de nuevos materiales se encuentran
los polihidroxialcanoatos. Los PHA son materiales biodegradables que
constituyen una alternativa viable para el reemplazo de los plasticos basados en
la industria petroquimica. Para la produccién de PHA se pueden utilizar fuentes

renovables de carbono para su produccién como son los residuos industriales



con un alto contenido organico, y ademas al mismo tiempo ayudan a disminuir
los costes de depuracion en las industrias implicadas en el proceso de

fabricacion de productos como el queso, azucar, etc. (Garate, 2014).

1.2. Laindustria del queso

1.2.1. Generalidades

En la industria lactea se engloban tres principales grupos de actividades,
que son el envasado de la leche, la elaboracion de quesos y la de diversos

derivados refrigerados.

Espafia se encuentra entre los paises de la Unién Europea con menor
consumo per capita de productos lacteos, con 7,1 millones de toneladas, de las
cuales dos tercios lo son en forma de leche envasada vy, el tercio restante lo son
el queso y otros productos lacteos. La industria lactea espafiola es una de las de
mayor expansion, con un crecimiento anual del 2,7 millon de toneladas

principalmente en los derivados frescos y quesos.

En Galicia la industria de producciéon de queso esta en expansion, con
alrededor de 20 mil toneladas anuales, elaboradas sobre todo por empresas de
tamafno mediano o pequefio. La mayoria de las elaboraciones son quesos tipo
barra que tienen una dura competencia con los quesos importados. Las
producciones acogidas a las cuatro denominaciones de calidad (Tetilla, Arzua-
Ulloa, San Simén y Cebreiro) son muy reducidas, con solo unas 4 mil toneladas.
La denominacién de Tetilla es la principal aportando el 12,3% de la produccion
conjunta de las 16 denominaciones de origen de quesos existentes en Espana,
por detras del Manchego con 44,6 y del Mahon-Menorca con el 15,5%, aunque
desciende al 7,3% en volumen de facturacion por el mayor valor unitario de las

otras denominaciones (Sineiro et al., 2005).
1.2.2. Proceso de fabricacion del queso

El queso es el producto fresco o madurado obtenido por coagulacién y
separacion de productos como la leche, nata, suero de mantequilla o una mezcla

de ellos. El proceso de fabricacidn del queso pasa por diferentes etapas que son:



a.- Recepcion y pretratamiento. - La leche se recibe, se higieniza con el
fin de eliminar las impurezas sdlidas que procedan de la ganaderia. Una vez
higienizada, la leche se homogeniza para tener unos parametros definidos de
materia grasa, utilizando desnatadoras a través de procedimientos centrifugos
que separan la grasa lactea. En el caso de no realizar estos tratamientos se dice
que el queso se ha fabricado con leche entera. Posteriormente se enfria a 3-4°C

para su conservacion hasta su proceso de fabricacion.

b.- Tratamiento térmico de la leche. - La leche refrigerada se somete a
procesos térmicos de pasteurizacion de entre 70 - 80° durante 15 a 40 segundos
con el objeto de eliminar bacterias patégenas de la leche. Cuando este proceso
no se aplica se dice que el queso esta fabricado con leche cruda, y el consumo

es apto siempre y cuando tenga alrededor de 60 dias de curacion.

c.- Llenado de cuba y adicion de fermentos. - Una vez que se dispone de
la leche tratada esta se vierte en una cuba llevando a cabo un proceso de
calentamiento a 30° en la que se anaden cultivos de bacterias lacticas y
fermentos, cuya misidn es que crezcan y aporten aromas y sabores que se

desarrollaran en el proceso de maduracion.

d.- Coagulacién. - El siguiente paso consiste en afiadir el cuajo que es un
extracto obtenido del estbmago de los rumiantes (cuajo animal) o a partir de
determinadas plantas (cuajo vegetal) a unos 30-32 °C. En este proceso la leche
pasa a transformarse en queso, que engloba la caseina coagulada, la mayor
parte de la grasa y de otros componentes. Otra forma de coagulacion es la que
se consigue mediante la acidificacion de la leche, ya que, si ésta se deja a
temperatura ambiente, su acidez va subiendo progresivamente, hasta que

adquiere un aspecto de cuajada o de “leche cortada”.

e.- Corte. - Cuando la coagulacién ha finalizado, la gran masa cuajada, se
corta mediante cuchillas o liras, con el objeto de cortar la masa y conseguir
granos de mayor o menor tamano dependiendo del suero que se quiera retener,
normalmente un queso mas humedo esta formado por grano mas grande, que

actua a modo de “esponja’.

f.- Calentamiento. - La pasta que ha sido cortada y desuerada se procede

a su calentamiento entre 30 y 48 °C, mientras se agita para que los granos
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permanezcan separados y no se vuelvan a unir. Cuanto mas se caliente este el
grano mas seco resultara el queso, puesto que el incremento de temperatura
provoca un mayor desprendimiento de suero. En funcion de la temperatura a la
que ha sido sometida la pasta, hablamos de pasta blanda, pasta semi-cocida,

pasta cocida.

g.- Prensado. - Finalizado el calentamiento, se procede al llenado de los
moldes (recipientes que dan la forma y el tamafo al queso). Los moldes pueden
ser sometidos 0 no a una presioén exterior. Esta presion produce una expulsion
del suero y permite al queso adoptar formas mucho mas acentuadas. Hablamos

entonces de quesos de pasta prensada y quesos de pasta no prensada.

h.- Salado. - Una vez obtenido el queso prensado, se pasa a la fase del
salado, que puede ser en seco, aplicandola directamente sobre la masa, o por

inmersion en agua con sal o salmuera.

i.- Madurado. - La maduracion es la ultima fase de la fabricacion, que
puede durar desde unas horas, hasta varios meses. En la maduracién se
desarrollan los aromas y sabores, la curacidn se lleva a cabo en zonas
especialmente acondicionadas para ello, con temperatura y humedad

adecuadas para cada tipo de quesos.

A lo largo de la maduracion, el queso va perdiendo progresivamente
humedad mediante la evaporacion, provocando una disminucidén en su peso y
un incremento también progresivo del extracto seco porcentual en el peso total
del queso. Esto significa que si por ejemplo 1Kg de queso el primer dia esta
compuesto por 450 g de materia seca y 550 g de agua, al cabo de un tiempo de
maduracidn este queso ya no pesara 1 kg sino 900 g, y la composicion seran los
mismos 450 g de materia seca y 450 g de agua. En funcion del tiempo que esta
un queso madurando en las camaras se habla de queso fresco, tierno, oreado,

curado, viejo y afejo.



1.2.3. El suero lacteo: Tratamiento y valorizacién

El suero lacteo es la fraccion liquida producto de la coagulacion de la leche
en el proceso de fabricacidon del queso. Después de la separacion del coagulo o
fase micelar presenta un color amarillo palido y representa entre el 85 y 95 % del
volumen de la leche reteniendo cerca del 55% de los nutrientes del mismo. El
componente mas abundante es la lactosa que representa entre un 4.5 a un 5%
en su relacion p/v (peso/volumen), proteinas solubles con un 0.6 a un 0.8 % plv,

lipidos entre 0.4 a 0.5 % p/v y sales minerales entre 8 a 10 % del extracto seco.

Las sales presentes son mayoritariamente NaCl y KCI que representan
sobre un 50 % del total de sales presentes, ademas de fosfato y sales de calcio
entre otras. El suero lacteo contiene apreciable cantidad de otros componentes
tales como acido lactico (0.05 % p/v), acido citrico, compuestos nitrogenados no
proteicos como urea y acido urico, vitaminas del grupo B, etc. (Marwaha &
Kennedy, 1988).

En el suero permeado es retenida la mayor parte de la lactosa,
conteniendo entre el 39 y 60 g L™, y representa la mayor parte de la carga
organica (cerca al 90 %) (Kisaalita et al., 1990). A su vez las grasas y proteinas
presentes también contribuyen al contenido organico, con valores en el rango de
0.99-10.58 gL'y 1.4-8.0 g L', respectivamente. Los valores de DBO (demanda
biolégica de oxigeno) y DQO (demanda quimica de oxigeno) fluctuan dentro de
valores de 27-60 -g L' y 50-102 g L', respectivamente. La relaciéon DBOs/ DQO
es igual o mayor a 0.5 lo que nos indica que el suero es susceptible a ser tratado

en procesos bioldgicos.

La produccién de queso constituye una de las fuentes principales de
contaminacién organica de la industria lactea. En el proceso de manufactura del
queso se generan tres tipos de efluentes: el suero lacteo resultante de la
produccion de queso, un segundo suero lacteo resultante de la produccion de
requeson y un tercero producto de aguas de lavados generados en distintas

partes del proceso de fabricacién del queso (Figura 1.1).
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Figura 1.1 Esquema general del tratamiento y valorizacion del suero lacteo.

Existen distintos tipos de suero segun se muestra en la Tabla 1.1. El suero
dulce es el obtenido por desecacion del residuo en el proceso de fabricacion del
queso, el suero fermentado es el producto de la fermentacion del suero por
lactobacilos, el suero permeado es el obtenido por extraccion de las grasas y las
proteinas mediante el proceso de ultrafiltracion, utilizado como sustituto de la
lactosa o suero en polvo, y el suero retenido al que se le mantienen las proteinas

de la leche.



Tabla 1.1 Composicion (% en peso) de distintos tipos de suero.

Composicion Suero dulce Suero Suero Suero retenido
% en peso fermentado permeado
Lactosa 4.7-49 45-49 23 14
Acido lactico trazas 0.5 - -
Proteina 0.75-1.1 0.45 0.75 13
Lipidos 0.15-0.2 trazas - 3-4
Compuestos =7 6-7 =27 =
inorganicos

(Braunegg et al., 2007)

Actualmente el manejo del suero lacteo ha sido focalizado en los
tratamientos de valorizacidon mediante procesos biologicos. Estas tecnologias
son introducidas para recuperar componentes de alto valor como son las
proteinas y la lactosa. Cada litro de suero dulce contiene 50 g de lactosa y 10
gramos de proteinas con un alto valor nutricional y funcional. Los procesos de
fermentacién controlada han sido considerados en la produccion de acido lactico,
acido butirico, butanol, acido acético, glicerol, acetona, etanol, hidrogeno, etc. El
coste asociado a las tecnologias de recuperacion y aprovechamiento del SL no
son rentables en pequefias y medianas factorias (Prazeres et al., 2012), en
cuyos casos la eliminacion mediante procesos de tratamientos biolégicos y

fisicoquimicos constituyen una mejor alternativa.

Debido al alto contenido en materia organica del suero lacteo, los
tratamientos se han establecido diferentes métodos para su depuracion y

eliminacion los cuales se mencionan a continuacion.

1.2.4 Tratamiento en la digestion del suero lacteo
Digestion anaerobia

El tratamiento convencional del suero lacteo consiste en tratarlo mediante
un proceso por digestion anaerobia o mixta (anaerobio-aerobia), siendo la mejor
forma de tratamiento debido a su alta carga organica (Sayedm et al., 1988;
Gutiérrez et al., 1991; Hawkes et al., 1995; Gavala et al., 1999). La mayoria de
los tratamientos anaerobios que se llevan a cabo utilizan diferentes tipos de
reactores. Los reactores de lecho en flujo ascendente (UASB) tienen una
efectividad de eliminacion de entre un 81 y un 99% con SL crudo, y un 85y un
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98 % con suero diluido. Los reactores de tanque agitado (CSTR) también son
utilizados para tratar SL diluido (Yang et al., 2003) donde se ha obtenido una
conversion de DQO de un 94 a un 96% en condiciones terméfilas y 10 dias de
TRH, sin embargo, el efluente presenta mayores valores residuales de DQO.

Las desventajas en la degradacion biolégica se encuentran en los gastos
de la adicion de alcali en el proceso de arranque (Kalyuzhnyi et al., 1997), los
costes del mantenimiento del sistema (Gavala et al., 1999; Yang et al., 2003), la
alta produccion de acidos grasos volatiles que reduce el pH retrasando el
proceso de metanogénesis y por ende el tiempo de depuracion (Gutiérrez et al.,
1991), y cierta dificultad en la formacion de un lodo granular en el proceso de
acidificacion (Yang et al., 2003).

Digestion aerobia

Estudios llevados a cabo bajo condiciones aerdbicas para tratar el SL
utilizan el sistema de lodos activos (Cordi et al., 2007; Fang, 1991; Rivas et al.,
2010; Rivas et al., 2011) obteniendo un alto grado de eliminacion de los
principales contaminantes. En la mayoria de los casos el proceso utiliza periodos
largos de tiempos de retencién hidraulica que involucran limitaciones en la
trasferencia de oxigeno (Gutiérrez et al., 1991). Se consiguen eliminaciones de
89 % de DQO, lo que se considera deficiente para los limites de vertido
permitidos (Fang et al.,1991). Los procesos mixtos anaerdbio-aerdbio permiten
mejorar el sistema de tratamiento logrando un 99 % de eliminacién, lo cual se
encuentra dentro del rango admisible para tratamiento de residuos (Frigon et al.,
2009). Los reactores secuenciales anaerobios (SBR) han llegado a eliminar
hasta el 98 % de la DQO en el SL, sin embargo, la carga organica utilizada para
la operacion 6ptima del reactor tiene que encontrarse muy diluida lo que se aleja

de las condiciones reales de produccion del suero lacteo.

Los pretratamientos de coagulacion-floculacion utilizando FeCls y
Al2(SOa4)s3 o utilizando NaOH han sido propuestos (Prazeres et al., 2013, Rivas et
al., 2010, Rivas et al.,2011) para provocar una precipitacion alcalina reduciendo
el TRH de entre 4 a 5 veces en comparacion con otros procesos de degradacion
aerobia. La limitacion de la degradacion aerdbica esta relacionada con la
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excesiva formacién de lodo, pero podria minimizarse aplicando tratamientos de

pre-coagulacion del SL.
Tratamientos fisicoquimicos
Coagulacién-floculacién y precipitacion

El proceso de coagulacion-floculacion es el proceso mas simple y
econdmico utilizado para el tratamiento fisicoquimico del SL. La existencia de
proteinas, mayoritariamente caseina, conceden un punto isoeléctrico de 4,6 y el
incremento de pH provoca la precipitacion de estas especies. En efecto se ha
reportado excelente eficiencia en la eliminacion de DQO usando FeSOa4 a pH 8,5,
mas que utilizando FeCls a pH 4,5 (Rivas et al., 2010). Mediante la adicién de
NaOH bajo condiciones alcalinas se ha logrado hasta un 50% de eliminacion de

DQO empleando este proceso.
Procesos de oxidacién

Los procesos de oxidacion no son recomendables debido a la carga
organica elevada que posee el SL. Los procesos de oxidacion se recomiendan
con un proceso después de la biodegradacién a través de la oxidacion, asi la
oxidacion Fenton podria eliminar en forma significativa la DQO utilizando
concentraciones de perdxido de hidrogeno de 0.5 My 2 g/L de Fe®* y un efluente
pretratado de 0.5 gDQOL" obteniendo una DQO final de 20 mg L™". La necesidad
de emplear una concentracion alta de reactivos conduce a elevar los costes de
depuracion. La ozonizacion y ozonizacién catalitica también han sido probadas
como post-tratamiento con buenos resultados de eliminacion del DQO, mediante

el empleo de ozono con una concentracion de 10mg/L (Martins et al., 2010)
Humedales artificiales

Los humedales artificiales pueden ser utilizados como una alternativa para
las pequenas y medianas fabricas que estan separadas de plantas de
tratamientos de residuos cercanos, o bien en areas sensibles con riesgos de
dafno ambiental. La desventaja principal de este sistema de tratamiento se
encuentra en la presencia de sdlidos en suspension y en la alta salinidad que
puede afectar a las estructuras fisicas y quimicas de los suelos y eventualmente
contaminar aguas subterraneas (Vymazal 2014; Comino et al.,2011).
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Tratamientos biolégicos con valorizacion

Consiste en tratar el SL para que en su degradacién anaerdbica se
obtengan productos de fermentacion de la lactosa, como acidos grasos volatiles
(acidos aceético, propionico, butirico, etc.), acido lactico, alcoholes (etanol) y
produccion de hidrégeno. Controlando los parametros de operacién del reactor

se puede inhibir la metanogénesis y obtener estos productos.

La obtencién de etanol a partir de la degradacion de la lactosa del SL es
un proceso econdmicamente competitivo si se compara con el empleo de otros
sustratos como la cafia de azucar o el almidén de maiz. El etanol puede ser
usado en alimentos, productos quimicos y farmacéuticos o en cosmética,
convirtiendose en una alternativa al combustible ambiental (Guimarées et al.,
2010; Zafar y Owais, 2006; Ghaly y El-Taweel, 1997; Staniszewski et al., 2009).

La obtencion de hidrogeno a través de tratamiento anaerobio constituye una
alternativa energética, donde el hidrogeno generado en los procesos de
fermentacién puede ser utilizado como energia limpia renovable ayudando a
disminuir el efecto invernadero o la lluvia acida. El uso de SL es una opcion
econdmicamente viable y atractiva para la produccion de hidrogeno debido a que
en el proceso se puede tener un rendimiento tedrico de 8 moles de hidrégeno

por lactosa.
1.3. Los polihidroxialcanoatos (PHA)

Los avances en la ciencia y la tecnologia han creado numerosos tipos de
plasticos con excelentes propiedades de dureza, durabilidad, resistencia a la
degradacion y baja densidad, cualidades idoneas que los convierten en
productos de eleccion para numerosos propoésitos. Sin embargo, a pesar de los
beneficios que estos poseen, existen muchas desventajas asociadas al rapido
deterioro de las reservas naturales usadas para su produccion, y la extrema
persistencia y acumulacion en el ecosistema, que a su vez incide en la
contaminacién ambiental debido a los procesos de tratamiento en la quema de
residuos (Smith, 2005).
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La produccion global de plasticos se ha incrementado dramaticamente en los
ultimos anos teniendo como ejemplo que en un periodo de 10 afos desde el
2004 se producian 225 millones de toneladas de plasticos y posteriormente en
el 2014 esta cifra alcanz6 los 311 millones de toneladas (plasticseurope.org
plastics the facts, 2015). Este enorme incremento se ha debido mayoritariamente
al aumento en el uso del plastico a nivel mundial y particularmente en paises
emergentes de Asia donde ha alcanzado un 46 % de la produccion mundial de
plasticos, donde comparativamente Europa llega a un 20%. Actualmente la
reduccion en la produccion de productos plasticos es muy dificil de llevar a cabo,
debido al amplio uso y a las versatiles aplicaciones que posee. La busqueda de
materiales alternativos con propiedades similares a los plasticos tradicionales,
pero con caracteristicas de biodegradabilidad y sostenibilidad es el objetivo que

se trata de conseguir con el desarrollo de los biopolimeros.

Los polihidroxialcanoatos (PHA) son biopolimeros con propiedades similares
a los plasticos tradicionales pero que al ser biodegradables son menos
contaminantes, y ademas ayudan a descontaminar debido a su proceso de
obtencién ya que se pueden obtener a partir de residuos y aguas residuales
industriales (Du et al., 2012; Chee et al., 2010; Lagoa-Costa et al., 2017; Ben et
al., 2016).

Debido a que la mayor preocupaciéon para la produccion a gran escala de
PHA radica en el coste del sustrato (Khana et al., 2005), que representa cerca
del 40 % del total de coste total de produccién, ha habido la necesidad de buscar
nuevas materias primas que abaraten el proceso. El precio de PHB obtenido a

partir algunos sustratos se muestran en la Tabla 1.2.

En la década pasada, los sustratos de bajo coste provenientes de residuos
agroindustriales han sido utilizados como fuente carbono para la produccion de
PHA, como por ejemplo el almidén, tapioca hidrolizada, suero lacteo, xilosa,

melaza, malta, residuo de soya, etc., (Dias et al., 2006).
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Tabla 1.2 Costes de algunos sustratos para la produccion de PHA.

Sustrato Precio aproximado Rendimiento Coste del sustrato
(US$ Kg™) P(3HB) US$(Kg P(3HB™))

(g9 P(3HB)
g sustrato™)

Glucosa 0,49 0,38 1,30

Sucrosa 0,29 0,40 0,72

Acetato 0,59 0,38 1,56

Melaza de cafa 0,22 0,42 0,52

Suero lacteo 0,07 0,33 0,22

Hemicelulosa 0,07 0,20 0,34

hidrolizada

Etanol 0,50 0,50 1,00

Dentro de la amplia variedad de residuos disponibles, segun la Tabla 1.2 el
suero lacteo se ubica a un precio razonablemente bajo en comparacién con otras
materias primas utilizadas, convirtiendose en una materia prima atractiva con el

fin de reducir costes en la producciéon de PHA.

1.3.1. ¢Que son los Polihidroxialcanoatos?

En términos generales los polihidroxialcanoatos son poliésteres lineales de
origen microbiano (Figura 1.2) que son acumulados dentro del citoplasma
producidas por ciertas bacterias como reserva de carbono y de energia (Reddy
et al., 2003; Chanpatreep, 2010; Alburquerque et al., 2011).

ot

n

Figura 1.2 Formula general de PHA.

Los PHA son los unicos biopolimeros que son enteramente producidos y
degradados por células vivas. Los PHA se presentan como discreta inclusiones
de 0,2 £ 0,5 mm de diametro localizados en las células citoplasmaticas. (Khanna
y Srivastava, 2005; Braunegg et al., 2007). Los granulos del PHA son
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acumulados en forma liquida (Figure 1.3), como formas mdéviles y amorfas
rodeados de una monocapa de fosfolipidos conteniendo enzimas polimerasas y
depolimerasas. En algunos casos, los granulos de PHA podria llegar a conformar
hasta el 90 % del peso de la célula seca (Verlinden et al., 2007).

Figura 1.3 Observacion de granulos de PHA Megaterium MC1 en por microscopia de

transmision electrénica (Sudesh et al., 2010).

Los PHA poseen propiedades fisicoquimicas similares a los plasticos
obtenidos de la industria petroquimica (Tabla 1.3), tales como el polipropileno y
polietileno. Todas las unidades monoméricas de PHA presentan configuracién R

por lo que son acidos hidroxialcanoicos enantiomericamente puros.

Las ventajas principales de los PHA sobre los plasticos sintéticos
consisten en que son sintetizados exclusivamente a partir de fuentes de carbono
renovables; son biodegradables, ya que pueden ser asimilados por muchos
microorganismos para su degradacion, y son biocompatibles debido a que no
causan efectos téxicos en los organismos que los absorben (Akaraonye et al.,
2010; Harding et al., 2007; Amache et al., 2013).
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Tabla 1.3 Comparacion de propiedades entre polipropileno (PP) y polihidroxibutirato
(PHB).

Parametro Polipropileno PHB
Punto de fusién, Tm (°C) 171-186 171 -182
Temperatura de transicion -15 5-10
vitrea, Tg [°C]

Cristalinidad [%)] 65-70 65-80
Densidad [g cm™] 0,90 -0,91 1,23 -1,25
Peso molecular Pm (x10-) 22-7 1-8
Fuerza tensil [MPa] 39 40
Resistencia a UV pobre buena
Resistencia al disolvente buena pobre
Biodegradabilidad - buena

Estructuralmente, los PHA se encuentran clasificados en base al numero
de atomos carbono presentes, donde la mayoria de los PHA se encuentran en
el rango 3 y 5, encontrandose ademas PHA de entre 6 y 14 atomos de carbono,
e incluso algunos con mas de 14 atomos de carbono. Los PHA se pueden
encontrar puros formando homopolimeros o en mezclas de mondmeros de
distinto tamafio de cadena carbonatada formando heteropolimeros (Sudesh et
al., 2013). Entre 3-5 atomos de carbono se denominan PHA de cadena corta
tales como poli (3-hidroxibutirato) P(3HB) y poli(4-hidroxibutirato) P(4HB). Los
PHA de cadena intermedia contienen de entre 6 y 14 atomos de carbono como
por ejemplo: los homopolimeros poli(3-hidroxihexanoatos) P(3HHXx), poli(3-
hidroxioctanoatos P(3HO) y hetero polimeros tales como P(3HHx-co-3HO). Los
PHA con mas de 14 atomos de carbono son considerados de cadena larga y son
muy poco comunes y los menos estudiados como por ejemplo los copolimeros
P(3HB-3HV-3HHD-3HOD) encontrados en Pseudomonas aeruginosa (Volova,
2004).

Los PHA son biolégicamente transformados por enzimas microbianas en
moléculas inorganicas tales como diéxido de carbono y agua bajo condiciones
aerobias o en metano y agua bajo condiciones anaerodbias (Shah et al., 2008).
Tal proceso es en parte debido al ciclo natural del carbon que existe en la

naturaleza (Figura 1.3).
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Figura 1.4 Biodegradabilidad de un envase hecho a base de PHA. Fuente:
greenliving4live.com.

La habilidad de degradar PHA es llevado a cabo por bacterias y hongos
los cuales dependen de enzimas depolimerasas especificas para PHA. La
degradacion puede llevarse a cabo en un ambiente extracelular o internamente

por movilizacion intracelular del PHA dentro la bacteria.

Debido a sus caracteristicas de biocompatibilidad, biodegradabilidad y
poca citotoxicidad a las células, los PHA tiene multiples aplicaciones, ganando
popularidad en varios campos dentro de la biomedicina, industria farmacéutica,

entre otros (Garcia et al., 2013).

El mayor uso que se le da en la actualidad se encuentra en la fabricacion
de embalajes para alimentos, bolsas contenedoras y cobertura de papel y cartén
(Reddy et al., 2003; Champatreep, 2010; Philips et al., 2007) para ganar
resistencia a las superficies humedas. En el campo médico se utilizan en la
manufactura de materiales osteo-sintéticos para la estimulacion del crecimiento
0seo (Zinn et al.,2001, Brigham et al., 2012), en placas de hueso, suturas

quirurgicas y reemplazos de vasos sanguineos.

Sin embargo, como se menciond anteriormente, el mayor problema para
la produccion en gran escala y amplitud de aplicaciones radica en la parte
economica, donde el coste de la produccion de plasticos sintéticos es mucho
mas economico. En la Tabla 1.4. se presenta el precio de algunos biopolimeros
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comerciales comparando con

petroquimica.

los plasticos derivados de la

industria

Tabla 1.4 Costes de plasticos y bio-plasticos en el afio 2014.

Producto
Plasticos de la industria petroquimica

EVA (etilvinilacetato)

Coste (US$ kg™)
0,7 -1,3 (dependiendo del tipo)

1.1-17

Novon (polimeros de fuentes de almidén) | 3,5-3,7
PHA (polihidroxialcanoatos) 2,6-2,7
BIOPOL (PHB/PHB-V) 8,8-13,2
PLA (acido polilactico) 3,3-6,6
PLLA (poliacido L-lactico) 25-4.2
Bio-Plasticos a partir de Soja 22-24

Fuente: http://bioplasticsinfo.com/economics-of-bioplastic/2014

El precio elevado de los biopolimeros se debe en gran medida a los costes
de las materias primas, los todavia pequefos volumenes de produccion y el alto
coste del proceso de produccion y recuperacion del biopolimero, particularmente

en lo que se refiere a la purificacion.

En el ano 2010 el mercado potencial de bioplasticos en los Estados Unidos
alcanzo los 200.000 — 500.000 toneladas. El mayor mercado fue utilizado para
el embalaje y la agricultura. Para el 2020 se espera un incremento de 2-5
millones de toneladas y, se espera que se expandira en un futuro a otras areas
como la industria textil, automotriz y sectores de la agricultura (Bioplastics Market
Trends and U.S.& E.U. Outlook, 2007, Chanprateep, 2010).

1.3.2. Ruta metabdlica para la sintesis de PHA

La ruta de la biosintesis de PHA mas estudiada empleando
microorganismos bacterianos es la de la bacteria Ralstonia eutropha a partir de

carbohidratos. El proceso metabdlico para la produccion de PHA de cadena corta

18



comienza a partir de la sintesis de la acetil-CoA, en una secuencia de tres
reacciones catalizadas por las enzimas: 3-cetotiolasa (acetil-CoA acetil
transferasa), acetoacetil-CoA reductasa (hidroxibutiril-CoA deshidrogenasa) y la
poli(3-hidroxibutirato) sintetasa (Anderson et al., 1990; Garcia et al., 2013). Las
rutas metabdlicas para la biosintesis de P(3HB) también han sido estudiadas en
otras bacterias y tambien las enzimas involucradas en el proceso. La enzima 3-
cetotiolasa controla la biosintesis de P(3HB) en R. eutropha, siendo la CoA el
metabolito clave del proceso. La enzima 3-cetotiolasa se encuentra también
presente en bacterias como Azotobacter beijerinckii, Ralstonia eutropha,
Zooglea ramigera y Rhizobium japonicum. Por otra parte, la enzima acetoacetil-
CoA reductasa ha sido investigada en las bacterias Azotobacter beijerinckii,
Rhodopseudomonas spheroides, Rhodomicrobium vannielii y Streptomyces
coelicolor. La otra enzima implicada es la P(3HB) sintetasa, asociada en su
mayoria con granulos de P3HB, como en el caso de R. eutropha, R. rubrum, B.
megaterium, A. bei- jerinckii y Z. ramigera (Anderson et al., 1990; Philips et al.,
2007).

En términos generales en la biosintesis de PHA el componente clave es
el acetil-CoA para obtener el 3-hidroxibutiril-CoA (Figura 1.5) como intermediario
en la sintesis de PHA, que por accion de la enzima PHA-sintetasa da lugar a 3-

hidroxibutirato.

ciclode

/U\ Krebs! )\/\
Azicar — / \ —CoA

B—Cetotiolase .
Acetil-CoA Acetil-CoA Acetoacetil-CoA

NADPH + H*
Acetoacetil-CoA reductasa

1

A e A

n+1
PHA-sintasa (R)-3-Hidroxibutiril-CoA

Poly(3HB)

Figura 1.5 Ruta de la biosintesis de PHA.
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La sintesis de diferentes tipos de PHA a través de las bacterias dependen de
la longitud de la cadena hidrocarbonada entre el grupo carboxilo y el largo de la
cadena en si. Cuando los organismos crecen en condiciones normales y hay
suficientes CoA, que favorece la formacién de acetil-CoA entrando en el ciclo de
Krebs para producir energia. Sin embargo, cuando el acetil-CoA entra en el ciclo
de Krebs es inhibido por ciertos nutrientes limitantes como el nitrégeno
principalmente, este exceso de nutrientes es utilizado para la sintesis de PHA.
Asi, cuando el nutriente limitante es insuficiente y/o decrece la fuente de carbono
en el medio, las células usan el PHA como reserva contenida en granulos dentro
del citoplasma por activaciéon de la enzima depolimeraza (PHAZ) intracelular.
Gracias a esta enzima el proceso se vuelve reversible generando acetil-CoA el
cual entra de nuevo en el ciclo tricarboxilico (ATC) para producir energia
(Albuquerque et al., 2011).

1.3.3. Microorganismos involucrados en la produccion de PHA

Existen mas de 300 microorganismos diferentes conocidos capaces de sintetizar
PHA de cadena corta (3-6 atomos de carbono) aunque solo unos cuantos tales
como Cupriavidus necator, Alcaligenes latus, Azotobacter vinelandii,
Pseudomonas oleovorans, Paracoccus denitrificans, Protomonas extorquens, y
recombinante E. coli son capaces de producir suficiente PHA para producciones
a gran escala (Du et al., 2012). Los microorganismos de eleccion para la
produccion de PHA varian dependiendo de factores que incluyen la habilidad de
la célula de utilizar fuentes de carbono de bajo coste (residuos agricolas y
subproductos industriales) (Bengtsson et al.,, 2010; Nikodinovic-Runic et
al.,2013), la tasa de crecimiento celular, la velocidad en la sintesis del polimero,

la calidad y cantidad de PHA y el coste del proceso y de purificacion.

1.3.4. Produccion de PHA por cultivos puros

Actualmente los procesos de produccién industrial de PHA estan basados
en el uso de cultivos puros microbianos como Ralstonia eutropha, Alcaligenes

latus y Burlkholderia sacchari (Castilho et al., 2009). Mas recientemente el uso
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de cepas recombinantes hace mas efectiva la produccion de PHA debido a su
rapido crecimiento, alta densidad celular y habilidad de usar diversos sustratos
de bajo coste, y con simples procesos de purificacion del polimero. Ademas, se
han desarrollado cepas recombinantes de Escherichia coli anclados en R.
eutropha para alcanzar entre un 80 -90% de PHA en peso seco de la célula (Lee
et al., 1997), sin embargo, la alta concentracion celular obtenida y la necesidad
de alimentacion sumado al coste del proceso puede ocasionar un impacto en el
coste de produccidn. Algunas de las cepas comunmente utilizadas en produccion

a escala piloto y a gran escala son mencionadas en la Tabla 1.5.

La produccion de PHA involucra procesos que van desde el desarrollo de
cepas, optimizacion de los fermentadores de laboratorios y a escala piloto, y de
procesos para llevarlos a escala industrial. A su vez la produccion de cepas
microbianas productoras de PHA depende de muchos factores que entre otros
incluyen la densidad final alcanzada por los microorganismos, la tasa de
crecimiento bacteriano, el porcentaje de PHA en residuo seco celular, el tiempo
que toma para alcanzar una alta densidad de microorganismos involucrados, el
tiempo en que el substrato se transforma en producto, el precio del sustrato y por

ultimo los métodos utilizados para la extraccion y purificacion de PHA.

21



Tabla 1.5 Cepas bacterianas cominmente usadas para la produccion a escala piloto e
industrial de PHA.

Cepa DNA PHA Fuente de | Concentracion Concentracion Compaiiia
bacteriana manipulacién carbono final biomasa final PHA en
(gL célula
(% peso seco)
Ralstonia No PHB Glucosa +200 +80% Tianjin
eutropha (10) North. Food,
China
Alcaligenes | No PHB Glucosa o +60 +75% Chemie
latus (10- sucrosa Linz, btF,
300) Austria
Biomers,
Germany
Escherichia | phbCAB + vgb | PHB Glucosa +150 +80% Jiang Su
coli (10) Nan  Tian,
China
Ralstonia No PHBV Glucosa+ +160 +75% ICI, UK
eutropha (300— propionato Zhejiang
2000) Tian An,
China
Ralstonia No P3HB4H | Glucosa + +100 +75% Metabolix,
eutropha B USA
Escherichia | phbCAB (+10 1,4-BD +206 +73% Tianjin
coli 000) Green
Biosci.
China
Ralstonia phaCAc PHBHH Acidos +100 +80% P&G,
eutropha x (1) grasos Kaneka,
volatiles Japan
Aeromonas | No PHBHH Acido laurico | -50 -50% P&G,
hydrophila x (1) Jiangmen
Biotech Ctr,
China
Aeromonas | phbAB + vgb PHBHH Acido 50 +50% Shandong
hydrophila x (0.1) Laurico Lukang
Pseudomon | No mcl PHA | Acidos 45 +60% ETH,
as putida (0.1) grasos Switzerland
P. No PHB (5) | Sucrosa +90 +50% Biocycles,
oleovorans Brazil
Bacillus
Spp

vgb: gen codificado en Vitreoscilla hemoglobin; phbCAB: gen PHB sintasa codificado en b-ketothiolase, acetoacetyl-CoA
reductasa y PHB sintasa de Aeromonas caviae; 1,4-BD: 1,4-butanediol; phaCAc: gen codificado de PHA sintasa en phaC
de Aeromonas caviae

1.3.5. Produccion de PHA por cultivos mixtos

La produccion de PHA mediante cultivos mixtos microbianos se han
convertido en una interesante alternativa frente a la tecnologia de cultivo puros.
Los cultivos mixtos son poblaciones bacterianas de composicion no definida
donde su composicién depende de las condiciones impuestas en el sistema
bioldgico. El interés en su uso se ha incrementado en los ultimos afios debido al
menor coste de produccion de PHA y al uso de sustratos de bajo coste como

pueden ser las aguas residuales y residuos procedentes de la industria
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agroalimentaria. La produccion de PHA mediante cultivos mixtos desarrollan
reacciones especificas intra y extracelularmente para la produccion de PHA. Las
selecciones de poblaciones microbianas mixtas pueden tener gran capacidad de
almacenamiento intracelular de PHA debido a las condiciones de operacion que
limita su metabolismo primario (Salehizadeh y Van Loosdrecht 2004). Los
principios en que se basa la biotecnologia de los cultivos mixtos consisten en la
seleccion natural por competencia con otros microorganismos (Kleerebezem et
al., 2007). La presion selectiva para un metabolismo deseado es aplicada a una
poblacién bacteriana, seleccionando el sustrato y las condiciones de operacién
en el biorreactor de una manera apropiada. Es decir, el proceso se orienta mas
en el manejo del ecosistema bacteriano que en el desarrollo de microorganismos

acumuladores en si (Johnson et al., 2009).

Las ventajas de este proceso se encuentran en la amplia variedad de
materias primas rica en nutrientes que pueden ser utilizada como sustratos. A
diferencia de la mayoria de los cultivos puros el almacenaje de PHA, en los
cultivos mixtos no existe un control definido de nutrientes. Esto es
particularmente ventajoso si las materias primas de residuos industriales
contienen una composicion indefinida (Serafim et al., 2004). La produccién de
PHA por cultivos mixtos no necesitan esterilizacion de reactores y las bacterias
se pueden adaptar a una composicion compleja de varias materias primas de los
residuos. El riesgo de degeneracion de la cepa y contaminacion practicamente
no existe, los residuos pueden ser usados como sustratos, y por ultimo los
reactores pueden ser operados en forma continuada dependiendo del

abastecimiento del residuo utilizado.

Los cultivos mixtos para la produccién de PHA tienen el potencial de
producir grandes cantidades de PHA, sin embargo, actualmente uno de los
inconvenientes radica en que el coste de produccidon mediante residuos
fermentados excede a los costes por tratamiento de depuracion de los mismos,
llegando a alcanzar un valor de 11 € por kg haciendo que la produccién de PHA
por cultivos mixtos no sea muy rentable (Rhu et al., 2003).

A diferencia de los cultivos puros, los cultivos mixtos no almacenan

carbohidratos como PHA, sino que los almacena como glucégenos. Sin
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embargo, a través de un proceso de fermentacion acidogénica previa se pueden
obtener acidos grasos volatiles (AGV) para ser utilizados por cepas mixtas
microbianas para producir PHA (Reddy et al., 2012). La mayoria de los estudios
de produccion de PHA se llevan a cabo usando acidos organicos sintéticos como
acetato, propionato, butirato y valerato, llegando a acumular PHB hasta un 65 %
en peso celular seco. Algunos trabajos publicados describen que la produccién
de PHA por cultivos mixtos usan materias primas de bajo coste provenientes de
subproductos de la industria con alta carga organica, requiriendo de una

fermentacion anaerdbica.

Lo mecanismos de seleccion con cultivos mixtos se basan en general en
la limitacion externa del crecimiento celular por limitacion de un nutriente esencial
para la sintesis de PHA, como el oxigeno en los anaerobios-aerobios, andxico-
aerobio y procesos microaerdfilos. También en base a la limitacion interna del
crecimiento celular en condiciones de alimentacién dinamica aerobia (ADF, por

sus siglas en inglés).

Se ha propuesto un sistema de produccion de PHA mediante el
enriquecimiento de bacterias acumuladoras alternando condiciones
aerobicas/anaerdbicas de organismos acumuladores (PAO y GAO) (Laycock et
al., 2014; Mifo et al., 1998). Este proceso se ha aplicado con eficiencia en
sistemas de tratamiento para la eliminaciéon de fosforo donde se observd que
colateralmente estos microorganismos acumulaban PHA bajo condiciones
anaerobias utilizando polifosfato (PAO) para sintetizar el PHA donde el fosforo
es liberado en anaerobiosis, y es recaptado luego en fases de aerobiosis 0
anoxia por organismos acumuladores de glucégeno (GAO) compitiendo por el
sustrato con los PAO. Los GAO ciclan el PHA y glucogeno en forma similar a los
PAO, aunque los GAO no utiliza polifosfato en su proceso metabdlico, ambos
grupos de organismos alcanzan un maximo de contenido de PHA del orden del

20% (gramos de PHA por gramo celular seco) (Lopez-Vazquez et al., 2009).

Otro proceso donde se ha logrado obtener un contenido de PHA en los
microorganismos entre el 30 y el 57 % aplicando condiciones anaerobias-aerobia

es en el proceso denominado PABER (bacterias acumuladoras de PHA en un
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reactor aumentado (Serafim et al., 2008). Sin embargo, el contenido de PHA en

este proceso no es estable.

Los procesos microaeréfilos-aerobios se han propuestos también para la
acumulacién de PHA (Chua et al., 2003). El primer paso (microaerdfilo) consiste
en la limitacibn de oxigeno que previene el crecimiento de microrganismo
mientras el carbono es usado para la produccién de PHA en la fase aerobia, el
PHA es usado como fuente de carbono y energia para el crecimiento y
mantenimiento. Con este proceso se ha alcanzado un contenido maximo de PHA
del 62 %, pero igual que en los otros procesos anteriormente descrito, la

produccion de PHA no es estable.

La alimentacion aerdbica dinamica (ADF) es un sistema desarrollado
recientemente para la produccion de PHA, que consiste en la disponibilidad de
sustrato externo para que los microorganismos tengan la opcion de usar ese
sustrato para su crecimiento y para la acumulacion o reserva intracelular en
forma de PHA. El modelo conceptual de sintesis de PHA asume que la
acumulacién ocurre cuando factores externos limitan el crecimiento por la falta
de nutrientes como oxigeno o nitrogeno, o factores internos como pueden ser la
insuficiente cantidad de ARN o enzimas requeridas para el crecimiento (Dias et
al., 2006).

Este proceso también conocido como “feast/famine”, debido a que la
disponibilidad de sustrato alterna periddicamente con periodos de inanicién de
éste, causando una disminucién en la cantidad de componentes intracelulares
(ARN y enzimas) necesarios para el crecimiento bacteriano. Después del periodo
“famine”, de limitacion de sustrato, las células entran otra vez en fase “feast”
donde el sustrato es captado rapidamente para acumular PHA y desarrollar los

procesos metabdlicos.

La tasa de crecimiento de la biomasa no se incrementa a la misma
velocidad que deberia corresponder con la velocidad de consumo de sustrato.
Esto se debe a que una parte del sustrato almacenado es utilizado para el
mantenimiento celular. En el periodo de “famine” las bacterias consumen el PHA
almacenado para poder ser usado para el mantenimiento celular y subsistencia

limitando su crecimiento debido a que el insuficiente niumero de enzimas
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necesarias para este proceso. La operacién del reactor bajo condiciones
feast/famine permite seleccionar y enriquecer las poblaciones microbianas con

una alta capacidad de almacenaje de PHA (Figura 1.6)
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Figura 1.6 Metabolismo de produccién de PHA por cultivos mixtos bajo el proceso

feast/famine.

Se asume que el metabolismo de acumulacién de PHA en cultivos mixtos
es similar a los reportados para cultivos puros usando la misma fuente de
carbono. El conocimiento de los pasos metabolicos para la sintesis de PHA
permite anticipar la composicién del biopolimero y llevar a cabo un balance de

materiales (Serafim et al., 2008).

A pesar de la alta productividad especifica obtenida con los cultivos
mixtos, la productividad volumétrica todavia se considera insuficiente en
comparacién con la obtenida con los cultivos puros. Esta baja productividad

volumétrica se debe a la baja concentracién de biomasa que usualmente se
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alcanza con los cultivos mixtos; asi la maxima concentraciéon celular reportada
para operaciones en procesos de alimentacion aerobia dinamica (ADF) ha sido
de 6.1 g L' (Dionisi et al., 2006), la cual se considera mucho mas baja que la
obtenida con los cultivos puros, que suele ser superior a los 80 g L' (Choi & Lee,
1999; Diaz et al., 2006). Segun modelos que relacionan la produccion de PHA a
partir de acetato si la concentracién de biomasa en procesos ADF es superior a
10 g L' el proceso podria ser comparable al proceso de produccion de PHA
empleando cultivos puros. El incremento de la concentracién de biomasa podria
ser posible si los microorganismos seleccionados tuvieran gran capacidad de
crecimiento y de almacenamiento (Serafim et al., 2004) condiciones que no se

han establecidos para estos procesos.

El proceso ADF para enriquecimiento de cultivos mixtos se realiza
generalmente en reactores secuenciales SBR (Johnson et al., 2009), donde el
equilibrio entre la tasa de crecimiento y almacenamiento es la clave para
determinar la ruta bioquimica de conversidn de sustrato en PHA, donde el tiempo
de produccion de biomasa es mucho mas corta y demandante de energia,
resultando en una alta velocidad de toma del sustrato cuando se almacena PHA,
permitiendo una seleccion efectiva de microorganismos acumuladores por
poblaciones mixtas. En procesos industriales de produccion de PHA, la fase de
produccion de biomasa es seguida por la fase de acumulacién donde los
microorganismos se saturan con exceso de sustrato, logrando una acumulacién
de PHA entre 70 - 80 % en peso celular seco en los procesos de recuperacion
(Kleerebezem et al., 2007).

Los procesos de produccién de PHA por cultivos mixtos tiene lugar en tres
etapas (Duque et al., 2014; Albuquerque et al., 2007; Reis et al., 2003) utilizando
sustratos de materias primas de bajo coste como, por ejemplo, la melaza de
azucar de cafna, suero lacteo, etc. Las etapas de produccion incluyen: una
primera fase de fermentacion acidogénica donde el sustrato, efluente residual
industrial es transformado en acidos grasos volatiles, una segunda fase de
enriquecimiento de cultivos mixtos acumuladores de PHA empleando el proceso
ADF mediante ciclos feast /famine (Johnson et al., 2009), y finalmente la fase de
produccion de PHA utilizando los microorganismos seleccionados en la fase dos

y alimentados con el efluente fermentado en la fase primera.
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1.3.6. Extraccién y recuperacion de los PHA

La metodologia reportada mas frecuentemente para la extracciéon de PHA de
la biomasa microbiana ha sido el uso de hidrocarburos clorados, como el
cloroformo (Fuchtenbusch et al. 1996; Ramsay et al., 1994). La solucion de PHA
resultante se filtra para remover restos de células, el PHA concentrado se
precipita con metanol o etanol. Con esta técnica los lipidos de bajo peso
molecular se quedan en solucién y no interfieren con la determinacion. El uso de
disolventes clorados es el mas utilizado para la extracciéon de PHA de cadena
corta como el P3HB, sin embargo, los PHA se cadena media son solubles en un
rango de disolventes mas amplio. Debido a que el uso a gran escala de los
disolventes mencionados anteriormente puede ser costoso, también se han
desarrollado otros procesos de extraccion en base al uso de carbonato de etileno
y propileno (Fiorese et al., 2009). Otras metodologias se basan en la liberacion
del polimero de las células mediante la ruptura de las mismas usando soluciones

de hipoclorito de sodio, acidos o bases (Horowitz, 2002).

1.4. La fermentacién acidogénica como primer paso en la obtencion de

biopolimeros: tecnologia del proceso

Los procesos de fermentacion acidogénica son el paso previo en la
produccion de PHA mediante microorganismos mixtos, que consiste en degradar
materia la organica de compleja constitucion en sustratos fermentados

susceptibles de ser utilizados por microorganismos acumuladores de PHA.

Para llevar a cabo este proceso se utilizan biorreactores adaptados al liquido
fermentado, en cuanto a las caracteristicas del contenido organico y la carga
organica que posee. Esta adaptacion se realiza mediante la eleccion y disefio
del tipo de reactor ademas del control en los parametros de operacion. El metano
es usualmente considerado como el producto final de la degradacion anaerobia,
sin embargo, en pasos intermedios en la fermentacidon acidogénica se producen
metabolitos que pueden competir con el valor que el metano puede tener en el

mercado, como son los acidos grasos volatiles (AGV). Lo AGV se pueden
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emplear como sustratos para la produccién de PHA. Por ejemplo, a partir del
suero lacteo debido a su elevada carga organica, se pueden obtener AGV con

un alto rendimiento y emplearlos para producir PHA (Lee et al., 2014).

Los AGV son acidos grasos volatiles de cadena corta de entre 3 y 6 atomos
de carbono y lo constituyen los acidos acético, propionico, butirico y valérico. En
el proceso de digestion anaerobia para producir AGV tienen lugar las etapas de
hidrolisis y fermentacién acidogénica. El control del proceso de digestion
anaerobia va a determinar la distribucién de AGV de gran importancia para la

composicion final del PHA.

En la Figura 1.7 se muestra el proceso de obtencion de PHA a través de las

rutas derivadas de diferentes acidos grasos volatiles.
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Figura 1.7 Representacidon esquematica del proceso de produccion de PHA a partir de
diferentes AGV.

Los microorganismos acidogénicos tiene requerimientos nutricionales
fisiolégicos especificos, ademas de ciertas condiciones de operacion para su
crecimiento y el desarrollo de una cinética determinada. Se ha demostrado que
la composicién de AGV puede ser afectado por determinados parametros de
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operacion como el pH, tiempo de retencion y temperatura (Bengtsson et al.,
2008). Por ejemplo, en los procesos anaerobios de dos fases, la separacion
fisica entre microorganismos productores de AGV y microorganismos
metanogénicos conducen a la ausencia de toma de hidrégeno, provocando una
acumulaciéon de éste, y por consiguiente a una alteracién en los pasos de

fermentacién en la fase acidogénica (Fernandez, 1986).

Actualmente uno de los puntos criticos de interés cientifico en la fase
acidogénica es entender la naturaleza de las etapas metabdlicas y de las
diferentes velocidades especificas, ademas es necesario establecer una relacion
entre las condiciones del proceso de fermentacion acidogénica durante la

produccion de AGV y el uso de diferentes materias primas.

Las tecnologias actualmente usadas para la producciéon mediante la digestion
anaerobia de AGV a partir de aguas residuales industriales suelen emplear
crecimiento de la biomasa en suspension. Estas tecnologias han conducido al
desarrollo de diferentes tipos de reactores (Malaspina, et al., 1996; Mockaitis et
al., 2006; Saddoud et al., 2007; Bradford et al., 1986).

Asi se tiene por ejemplo los reactores de lecho empacado donde la
biomasa al crecer se adhiere sobre materiales porosos tales como alumina,
ceramica o carbén activado granular (Lee et al., 2014). La biomasa es retenida
en el reactor evitando la eliminacién por lavado del efluente, pero presenta como
desventaja la posible obstruccion con residuos debido a las altas

concentraciones de sdlidos en suspension.

En los reactores de lecho fluidizado se evitan los problemas de obstruccién
este inconveniente al dejar que la biomasa crezca y se adhiera a pequefias
particulas que componen el lecho, como arena que permanece en suspension
con el movimiento ascendente del fluido. La tecnologia de crecimiento en

suspension permite a la biomasa crecer libremente en suspension.

Otros tipos de reactores que funcionan en base al crecimiento de biomasa en
suspension son los reactores anaerobios de manto de lodo en flujo
ascendente de manto de lodo (UASB), los reactores de tanque agitado
continuos (CSTR) y los reactores secuenciales anaerobios (SBR), tal como

se muestra en la Figura 1.8

30



La ventaja de los reactores UASB radica en la formacion de una densa
biomasa de sedimentacion rapida llamada granulos (Lee et al., 2010). Estos
granulos son retenidos en el reactor por sedimentacion formando un manto de
lodo en el fondo del reactor. Un separador gas-liquido se incorpora en el reactor
para permitir que los granulos menos densos lleguen al tope del reactor y
regresen al manto de lodo. La desventaja de estos reactores es el largo periodo
de inicio si el inoculo no es completamente granulado. Usualmente toma entre

80 o mas dias para llevar a cabo la fermentacion.

Los reactores CSTR permite lograr una mezcla completa del sustrato con
la biomasa, y la eficiencia en la fermentacion depende en gran medida del disefio
del reactor (Lee et al., 2014). Estos reactores deben evitar que la velocidad de
agitacion destruya a las bacterias en suspension. Generalmente se utilizan

clarificadores de sedimentacion por gravedad para separar el manto.

Tanto el reactor UASB como el CSTR son operados en modo continuo.
Ambos presentan como desventajas los largos tiempos de retencion de sélidos
(sobre algunos dias) que resulta en sistemas de reacciones lentas de
fermentacién. Una alternativa podria ser la utilizacion de reactores
semicontinuos o discontinuos. Por ejemplo, en vez de alimentar o retirar el
contenido de un CSTR continuamente se podria hacerlo de forma intermitente y

el resultado seria el llamado reactor de alimentacion discontinua (Fed-Batch).
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Figura 1.8 Algunos tipos de reactores usados en fermentacion anaerobia: a) CSTR, b)
UASB, c) An-SBR.

Los reactores discontinuos secuenciales (SBR) son sistemas utilizados
para trabajar en ciclos dentro de un mismo reactor. Opera secuencialmente en
varias fases que son: llenado de alimentacion reaccion, decantacion y vaciado
(Vigneswaran et al., 2009). La deferencia entre los sistemas convencionales y el
SBR radica en que en los sistemas convencionales se utilizan generalmente dos
procesos en dos reactores distintos mientras que en el SBR se realizan los dos
en el mismo tanque. Este tipo de reactor presenta como ventaja principal la
adaptacion a las continuas variaciones en la concentracion de los residuos,

producto de variaciones en el flujo volumétrico del influente.

1.4.1. Efecto de los parametros de operacion en el proceso de acidificacion

Los parametros operacionales tales como el pH, la temperatura, el tiempo
de retencidon y la velocidad de carga organica tienen gran efecto en la
concentracion y la composicién de acidos grasos producido en la fermentacion

acidogénica de aguas residuales industriales.

El pH de operacion es un factor muy importante para la producciéon de
AGV debido a que la mayoria de las bacterias acidogénicas no sobreviven en
ambientes extremadamente acidos (pH 3) o alcalinos (sobre pH 12). El valor de
pH permitido para la produccion de AGV se encuentra en el rango de 5 - 11

dependiendo del tipo de residuos (Domingos et al., 2013).
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En cuanto al efecto de la temperatura, se han realizado muchos estudios
sobre su influencia en la produccién de AGV, a temperaturas bajas (4-20 °C),
medias (20-50 ©C), altas (50-60 °C) y extremadamente altas (60-80 °C). Se ha
mostrado que la temperatura afecta la composicién microbiana y asi como a la
composicion de AGV, aunque algunos estudios muestran que especies
microbianas similares pueden resistir a los cambios de temperaturas
manteniendo constante la produccién y composicion de AGV en el efluente (Lee
et al. 2014).

El efecto de retencion de sodlidos y de liquidos en el reactor son
parametros criticos en la acidificacion anaerobia para la produccion de AGV por
poblaciones de bacterias mixtas. Mientras que el tiempo de retencion hidraulico
esta relacionado con el coste de inversion inicial que determina el volumen del
reactor, el tiempo de retencion de sélidos gobierna la seleccion de las especies

microbianas presentes en el reactor.

Por ultimo, el efecto de la velocidad de carga organica (VCO) tiene una

influencia importante en la produccién y distribucion de acidos grasos volatiles.

1.5. Produccion de PHA a partir de suero lacteo

Desde hace algun tiempo se han realizado estudios proponiendo suero
lacteo para la produccion de PHA. Hasta ahora se han planteado tres posibles
rutas para obtener PHA a partir de la lactosa que son en: 1) la conversion directa
de lactosa a PHA, 2) la hidrdlisis de la lactosa (quimica o enzimatica) para luego
convertir la glucosa y galactosa en PHA, y 3) la fermentacion de la lactosa para
obtener AGV, o acido lactico para luego convertirlos en una segunda etapa en
PHA.

Algunos investigadores han desarrollado cepas recombinantes de C.
necator las cuales son capaces de producir directamente el PHA a partir del
suero lacteo en un solo paso reduciendo significativamente el costo de

produccion.

En otro estudio el proceso es en dos fases para la produccion de PHB,

donde la lactosa es primero convertida en acido lactico por lactobacilos, y luego
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el acido lactico es usado como fuente de carbono por R. eutropha para la
produccion de PHA (Verlinder et al., 2007).

Generalmente la produccién de PHA a partir del suero lacteo mediante
cultivos microbianos puros ha tenido un mayor avance en los ultimos afos, sin
embargo, son pocos los microorganismos que pueden convertir directamente
lactosa a PHA (Koller et al., 2012). Koller et al. (2008) han utilizado Haloferax
mediterranei llegando a acumular un 50 % en peso celular seco de poly-3-
hydroxybutyrato-co-hydroxyvalerato a partr de suero hidrolizado.
Recientemente se ha reportado que bacterias gram-positivas de Bacillus
megaterium CCM2307 han llegado a producir una biomasa de 2.5 g L™
conteniendo 0.8 g L' de PHB utilizando SL (Obruca et al., 2011; Kulpreecha, et
al., 2009). La produccién de PHB en procesos de alimentacién discontinua con
cepas recombinantes de Escherichia coli CGSC 4401 anclados sobre
Alcaligenes latus han obtenido 280 g L' de concentrado de células con un
contenido de PHB de 119.5 g L' (Ahn et al., 2000; Nikel et al. (2006) han llegado
a obtener hasta 70 g L' de biomasa con un 51 g L-' de PHB (72.9% en contenido
celular en peso seco) en un reactor en discontinuo con control de pH a 7.2,
usando cepas recombinantes de E. coli K24K con genes de phaC genes de
Azotobacter sp. FA8 en medio semisintéticos suplementado con suero lacteo

desproteinizado.

La fermentacion de suero lacteo a través de hidrolisis enzimatica y
quimica de la lactosa donde los mondémeros resultantes son glucosa y galactosa
son usados por microorganismos productores de PHA, tal como Pseudomonas

hydrogenovora y Haloferax mediterranei (Koller et al., 2012).

Alternativamente se han propuesto también procesos de fermentacion
que involucran la conversion anaerébica de lactosa en acido lactico para la
produccion de PHA realizados por bacterias acumuladoras como Alcaligenes
latus (Koller et al., 2008).

Considerando posibles vias de produccion de PHA a partir del suero
lacteo el proceso de produccién industrial mediante microorganismos puros
depende de muchos factores, pero mayoritariamente de la cepa disponible,
(Koller et al., 2008).
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Tabla 1.6 Microorganismos involucrados en la producciéon de PHA a partir de suero

lacteo.
Suero microorganismos Tipo de Productividad PHB Referencia
polimero (gll) (%)

Suero Haloferax PHBV 14.7 50 Koller et al.

lactosa mediterranei (2007)

Suero Pseudomonas PHB 1.3 25 Koller et al.

hidrolizado | Hydrogenovora (2008)

de lactosa

Suero Bacillus PHB 0.8 32 Obruca et al.

hidrolizado | megaterium (2011)
CCM2307

Suero Escherichia coli. PHB 96.2 80 Ahn et al

hidrolizado | CGSC 4401 (2000)

Suero de | E. coli CGSC 6576 PHB 69 87 Wong and

lactosa Lee (1998)

Suero de | E. coli K24K PHB 51 73 Nikel et al.

lactosa (2006)

La produccion de PHB comercial a partir de suero lacteo tanto en polvo

como permeado (Carletto, 2014) se ha estudiado a partir de la hidrolisis de la

lactosa, transformada en glucosa y galactosa, para en un siguiente paso de

glicolisis, producir piruvato. Esta molécula es entonces transformada en acetil

CoA y posteriormente en PHB (Alburquerque et al., 2011; Gumel et al., 2013).
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Figura 1.9 Proceso de produccion de PHA a partir de los AGV del suero lacteo.

Ultrafiltracion

La produccion de PHA mediante la fermentacion acidogénica del SL para
producir AGV empleando cultivos mixtos es otra via alternativa de produccién de
PHA. En la primera etapa anaerobia se forman AGV, que luego en una segunda
etapa son convertidos en PHA por bacterias acumuladoras de PHA en un
proceso aerobio. La composicion de los mondmeros de los biopolimeros de PHA
depende de los tipos de AGV que se consumen. Los AGV formados por acido
acetico y acido butirico tienden a formar hidroxibutirato (HB), mientras que los
AGV compuestos por acido propionico y acido valérico tiende a formar
hidroxivalerato (HV). Las propiedades fisicas y mecanicas del PHA dependen de
la composicion del biopolimero. Los PHB son rigidos y quebradizos y con la
incorporacion de HV para formar un copolimero de (PHB-co-HV) se consigue
una mayor elasticidad y flexibilidad (Bengtsson et al., 2008). La incorporacién de
hidroxivalerato es importante porque reduce la cristalinidad del PHA resultante,
es decir reduce la dureza y la fragilidad y se incrementa la flexibilidad
(Alburquerque et al., 2011; Martinez-Sanz et al., 2014).

Es posible predecir la composicion del PHA conociendo la composicion
en acidos grasos volatiles presentes en el suero fermentado. Por lo tanto,
controlando las condiciones de operacion del proceso de fermentacion acida se

puede influir en la distribucién de acidos graos volatiles y por consiguiente, en la
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composicion final del PHA (Alburquerque et al., 2011; Pardelha et al., 2012;
Duque et al., 2014).

Colombo et al. (2016), observo que la produccion y composicion del PHA
era distinta al variar la composicién del suero lacteo fermentado. En su trabajo
uso6 dos tipos de SL fermentados, uno compuesto de acidos lactico, acético y
butirico en proporcion 58/16/26 (% DQO) y otro suero compuesto de acidos
acético, propidnico, butirico, lactico y acido valérico, en proporcion de
58/19/13/6/4 (% DQO), obteniendo en el primer caso un rendimiento de PHA de
0.24 £ 0.02 mg DQO PHA mg DQO"' SSV, correspondiente a 60 mg PHA L' de
sustrato; mientras que en el segundo un rendimiento de 0.42 + 0.03 mg DQO
PHA mg DQO-'SSV, correspondiente a 70 mg PHA L' de sustrato. También se
observé que el PHA obtenido en el primer caso era mayoritariamente 3-
hydroxybutyrato (HB) mientras que en el segundo caso 40% de 3-HV y 60% de
HB.

Duque et al., (2012), estudiaron el efecto del cambio de materia prima
como una estrategia para la produccién de PHA en procesos de fermentacion
durante largo tiempo de operacion. El proceso consistio en utilizar suero lacteo
en una primera parte y luego reemplazando en un segundo periodo con agua
residual de la industria del azucar. Observaron que los microorganismos
acidogénicos asimilan bien el cambio de sustrato con diferente perfil de acidos
grasos volatiles, conteniendo acidos acético y butirico mayoritariamente en el
suero lacteo y acido propionico y valérico mayoritariamente en el agua residual
de la industria del azucar. En este estudio se alcanzé un contenido maximo de
PHA para el SL de un 65 % sobre biomasa seca y 56 % con el agua residual del

azucar de cana.

La produccion de PHA a partir de suero fermentado mediante el uso de
cultivos mixtos presenta buenos rendimientos y una alta productividad segun lo
observado en la Tabla 1.7. Las diferencias en los resultados obtenidos estan
relacionadas con el perfil de acidos grasos volatiles empleados como sustrato

para producir PHA. Estos resultados muestran que la fermentacion acidogénica
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juega un rol importante en los rendimientos, cinéticas en la produccién de PHA,

asi como en las propiedades del PHA

Tabla 1.7 Produccion de PHA utilizando cultivos mixtos a partir del suero lacteo

fermentado.
Parametros Sintético SL SL SL
Perfil AGV (Hac/HPr/HBu/Hval 68/26/3/2 58/19/13/4 68/21/8/3 50/5/36/4
(% base Cmol)
PHA (%, p/p) 52 81,4 65 30
max

B _

-qs(CmoI AGVCmol X h ) 0,52 0,45 0.59
A A4 -
qphal (Cmol PHA Cmol X h ) 0,32 0,30 0.26
YPHA(CmoI PHA Cmol VFA') 0,52 0,7 0,65 0,64
Composicion (HB/HV) 81/19 60/40 81/19 70:30
Productividad (g PHA L-'d"") 0,46 1,17 0,56 -
Referencia Duque, et Colombo etal. Duque et al. Silva (2013)
al. (2013) (2016) (2013)
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21. Metodologia analitica

A continuacion, se detallan las diferentes metodologias analiticas usadas
para el analisis de los diferentes parametros de interés en este trabajo. Se
adjuntan también las curvas de calibracion para aquellos analisis que lo

requieren.

2.1.1. Determinacion de sélidos en suspension totales y volatiles (SST y
SSV)

La determinacion de sdélidos en suspension totales y volatiles fue
desarrollada de acuerdo a los métodos descritos en el "Standard Methods"
(APHA, 2005). Donde un volumen conocido de muestra es filtrado al vacio
utilizando filtro de fibra Whatman (con tamafo de poro 1.2 ym), previamente
calcinado y secado a peso constante (Po). El filtro con el residuo es secado a
110 °C a peso constante (P1) y la diferencia entre P1 y Po representa los sélidos
en suspension totales (SST). Posteriormente, los filtros se calcinan a 550 °C a
peso constante (P2) y la diferencia entre P2y el peso P1 obtenido anteriormente
representa los solidos en suspension volatiles (SSV). Cada medida fue
desarrollada por triplicado. La férmula descrita para la determinaciéon es la
siguiente:

SST = 22120 1000 : ssV =222 5 1000

muestra muestra

V muestra = mi
P1= muestra secaen g

P2= muestra incinerada en g
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2.1.2. Determinacion de amonio (NHa4 *).

Para la determinacion de amonio en la muestra se utilizé el método
basado en la reaccion del NH4* con hipoclorito y fenol en medio alcalino, donde
se observa la formacién de un complejo coloreado (azul de indofenol), la
absorbancia refleja la concentracion del complejo formado el cual es medido a
635 nm en un espectrofotdmetro UV (Perkin Elmer Lambda 11 UV / VIS). Todas

las determinaciones se realizaron por triplicado.

A su vez debido a la inestabilidad de los reactivos se preparé realizo
semanalmente una curva de calibracion, en el rango de 0 a 1.4mg N L' (Figura
2.1).

0,6

y =0,386x + 0,0135
R2=0,9971

Absorbancia

0,2 0,4 0,6 0,8 1 1,2 1,4 1,6
mg N L-1

o

Figura 2.1 Calibrado de amonio por método espectrofotométrico.

2.1.3. Determinacién de acidos grasos volatiles (AGV)

La determinacion de AGV se realizé por cromatografia liquida de alta
resolucién (HPLC), utilizando un cromatografo Hewlett Packard serie 1100
equipado con una columna Supercogel C-610H. La separacién de los

componentes en una muestra esta basada en la exclusion por tamafo celular.

Como fase movil se uso6 0.1% HsPO4, con una velocidad de flujo de 0.5 ml

min-'. La temperatura del horno se fij6 en 30 °C y el volumen de muestra
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inyectado fue de 10 uL. La deteccion de los acidos grasos volatiles se llevo a
cabo mediante la absorcion de los componentes en la region ultravioleta (UV) a
210 nm. La identificacion de cada AGV se realizé de acuerdo con sus tiempos
de retencion segun se muestra en la Tabla 2.1.

La cuantificacion de cada acido graso se realizé mediante curvas de
calibracion construida en el rango de 0, 25, 250, 500, 1000, 1500, 2000, 2500 y
3000 ppm de concentracion de estandares preparados manualmente, donde el

equipo provee automaticamente la concentracion de cada acido en mg L™

Tabla 2.1 Tiempos de retencién para los acidos grasos volatiles.

AGV HAc HPr HBut Hival HVal
Tiempos

de 20.65 24.95 31.02 37.09 46.58
retencion

(min)

2.1.4. Determinacion de fosfatos (P0473)

Para la determinacion de fosfatos se utilizé un método colorimétrico,
mediante el cual el fésforo de la muestra reacciona con una disolucién de
molibdato de amonio obteniéndose acido molibdofosférico, el cual es reducido
con cloruro estafioso formando un complejo de color azul (azul de molibdeno),
cuya absorbancia se determind espectrofotométricamente a 690 nm (Perkin
Elmer Lambda 11 UV / VIS). Cada determinacién fue realizada por triplicado. Se

realizaron curvas de calibracion para las mediciones realizadas en los ensayos
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y = 0,7457x + 0,0323
12 - R? = 0,9955

Absorbancia

0 04 0.8 1,2 1,6
mg P L

Figura 2.2 Curva de calibrado para la determinacion de fosfato.

2.1.5. Determinacién de la demanda quimica de oxigeno (DQO)

La demanda quimica de oxigeno se define como la cantidad de oxigeno
necesario para la oxidacién total de la materia organica presente en la muestra
liquida. La determinacion de este parametro puede realizarse en la fase soluble
o0 bien en la muestra bruta (total). Las medidas de DQO se llevaron a cabo
siguiendo la metodologia descrita en el "Standard Methods" (APHA, 2005). Las
muestras fueron digeridas durante dos horas a 150 °C usando una solucién de
dicromato de potasio y acido sulfurico como oxidante, sulfato de plata como
catalizador y sulfato de mercurio para remover las interferencias del ion cloruro.
El exceso de dicromato es titulado usando sulfato amédnico ferroso (FAS) de
concentracion conocida. Todas las determinaciones se realizaron por triplicado

y en presencia de un blanco de digestion.

Los calculos para obtener los valores de DQO en la muestra sera:

DQO (%) _ (VFAS blanco — VFAS muestra) * NFAS * 8000

Vmuestra

VEas blanco= Volumen de FAS consumido en la muestra blanco

VFAs muestra= Volumen de FAS consumido en la muestra
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Nras= Normalidad del FAS

Vmuestra= Volumen de muestra para la medicion

2.1.6. Determinacion de polihidroxialcanoatos (PHA)

Para la determinacién de PHA, se utilizé un cromatografo de gases
equipado con un detector de ionizacion de llama (FID), de acuerdo con el método
propuesto por Braunegg et al., (1978) and Comeau et al., (1988) con ligeras
modificaciones introducidas por Satoh et al., (1992). El método consiste en la
ruptura de las estructuras celulares, con la hidrolisis de las cadenas de PHA y

posterior esterificacion (metilacion) de los monémeros obtenidos.

El procedimiento consiste en centrifugar 1.5 ml de una suspension de
células tomando luego la fase solida que se liofiliza. Posteriormente se
resuspende en 1 ml de metanol acidificado (20% H2SOs4), para luego adicionar a
la mezcla 1 ml de cloroformo que contiene 0.8 g L' de patrén interno estandar
(n-decano). El cloroformo no debe ser estabilizado con etanol debido a que se
podrian etilar una pequena parte de los mondmeros interfiriendo en la medicion.
Seguidamente el medio es introducido dentro de un reactor a calor seco a 100
°C durante tres horas y media en viales sellados. Después se debe enfriar y
proceder a la extraccion de los mondmeros metilados, para lo cual se adicionan
0.5 ml de agua destilada y se agita la mezcla en un vértex, favoreciendo el paso
de dichos mondmeros a la fase organica. Se recolecta la fase organica con la
ayuda de una pipeta y luego se introduce en una cubeta de cromatografia que
contiene filtros moleculares (Merk, con un diametro de 0.3 nm) para la
eliminacion completa de agua. La muestra se analiza en un equipo de
cromatografia de gases Thermo equipado con un detector de ionizacién de llama
(FID). Como fase estacionaria se empled una columna de 30 m de longitud SPB-
1, y de diametro externo de 0.25 mm. La temperatura del inyector y el detector
se mantuvo a 220 °C. Se establecié un programa de temperaturas comenzando
a 40 °C y, aumentando 30 °C min' hasta 50 °C durante 2 min, luego se aplicd
una rampa de 8 °C min-" hasta los 160 °C durante 7 min, y finalmente se aumentd
la temperatura a 220 °C con una rampa de 30 °C min-' permaneciendo a esta

temperatura durante 7 min (tiempo total 32.08 min). El Helio fue usado como gas

57



transportador a un flujo de 2ml min-'. Se trabaj6é en modo splitless. La inyeccion
fue desarrollada con un inyector automatico Al 3000, con 1 pl de muestra. Para
la preparaciéon de la curva de calibracion se usaron patrones estandares
obtenidos a partir de una solucién stock que contenian 3 mg ml-' del polimero,
sometidos a los mismos procedimientos de preparacion las muestras que para
determinar la concentracién de los biopolimeros PHB y PHV en la muestra se
uso el método de patrones externos con correcciones del patron interno (n-
decano). La curva de calibracion se obtuvo de la relacion directa entre el area
del pico de cada mondémero y el area del pico del patron interno, y las relaciones
de las respectivas concentraciones. (Figura 2.3). El PHA resultante se expresé

en porcentaje de PHB y de PHV en biomasa.

58



0,90 -
0,80 -

4 y =0,1004x - 0,0465 -
i R?=0,9897

0,60
0,50

(HB)/(P1)

0,40

area

0,30

0,20
0,10

0,00 T T )
0,0 2,0 4,0 6,0 8,0 10,0

mg HB/ mg PI

b)

0,20 -
0,18 1 y =0,1577x - 0,0093
0.16 2 =0,9915

0,14
0,12 |
0,10
0,08
0,06
0,04 -
0,02 |
0,00

(HV)/(PI)

area

mg HV/ mg PI

Figura 2.3 Calibrado de PHA por el método de patrén interno de a) mg HB/ mg PI, b) mg
HV/ mgPI.
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Los tiempos de retencion para los monémeros obtenidos se observa en la tabla
2.2.

Tabla 2.2 Tiempos de retencién para PHB and PHV.

Compuesto PHB PHV PI
Tiempos de 2.5 3.7 16.1
retencion (min)

2.2. Métodos de operacion

2.2.1. Reactor anaerobio secuencial (SBR): descripcion

El inoculo utilizado se obtuvo de un lodo anaerobio de la industria
cervecera que se introdujo dentro del reactor a razon de 6 g L' en el momento
del arranque del sistema. La alimentacion usada como influente en la primera
fase de la acidogenesis fue suero lacteo permeado, previamente esterilizado
para evitar variaciones en la acidificacién en el contenido, se utilizé6 bombas

peristalticas para la entrada y salida del suero (Figura 2.4).
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Figura 2.4 Reactor acidogénico en modo secuencial (SBR).

Para llevar a cabo la fermentacion acidogénica se utilizd un reactor

secuencial discontinuo (SBR). El SBR consistio en un reactor modelo Afora V-

64253 operado bajo las condiciones descritas en la Tabla 2.3.

Tabla 2.3 Condiciones de operacion del reactor anaerobio secuencial (SBR).

Condiciones de operaciéon

Volumen (L)
Temperatura (°C)
TRH (d)
TRS (d)
pH
VCO (g L'd™")
Agitacion (rpm)

30

4-6-10
5-5,5-6

140

El volumen de trabajo fue de 2 L. Se empleé un bafo termostatico

Termotronic Selecta a 30 °C. El pH dentro del reactor fue controlado mediante

un electrodo Hamilton, Easyferm 325. El mantenimiento del pH se realizé

mediante la adicion por medio de una bomba peristaltica de NaOH 2M. El reactor



estaba equipado con un motor de agitacién Heidolph, modelo RZR1, acoplado a

una varilla de agitacion.

Se realizaron dos ciclos diarios de 12 horas en un dia, desalojando 1 litro
de suero acidificado. Cada ciclo constaba de las siguientes etapas, como se
visualiza en la Tabla 2.4: 5 minutos de llenado, donde se adicionan 500 ml de
suero, 11 horas y 15 minutos de reaccion, 30 minutos de decantacion y 10
minutos de vaciado de 500 ml de suero acidificado. Se emplearon tres
temporizadores para el control de la alimentacion, el tiempo de agitacién, y el

tiempo de vaciado.

Tabla 2.4 Programacion de los ciclos desarrollados en un reactor SBR en el proceso de

fermentacién acidogénica.

Ciclos 1 2
Decantacion 8:00 - 8:30 20:00 - 20:30
Vaciado 8:30 - 8:40 20:30 - 20:40
Llenado 8:40 - 8:45 20:40 - 20:45
Reaccion y agitacion 8:45 - 20:00 20:45 - 8:00

En la etapa de reaccién y agitacion, se realizdé una purga manual, para
mantener constante el tiempo de retencion de solidos (TRS) en cada ensayo. Se
realizé el lavado del reactor cada 15 dias, para la remocion de la biopelicula
formada en las paredes del reactor.

2.2.2. Reactor anaerobio de lodos en flujo ascendente (UASB)

Se utilizé un reactor UASB con un volumen de trabajo de 1 L, con un
diametro interno de 7 cm y una altura de 63 cm, tal como se muestra en la Figura
2.5. La puesta en marcha del reactor duré 60 dias para llevar a cabo el proceso
de fermentaciéon del suero en las condiciones descritas en cada ensayo. La
temperatura del reactor se mantuvo en los 30 °C en todo el periodo de
experimentacion. El suero se aliment6 al reactor de forma continua una bomba
peristaltica. El tiempo de retencion de solidos se mantuvo en 4 dias, para lo cual

el flujo de alimentacion se mantuvo constante y se fijo en 2.7 ml min-'. El reactor
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se operd con recirculacién, empleando una bomba peristaltica con un caudal de

52 mlmin’', siendo la relacidon de caudales de recirculacion/alimentacion de 19.2.

Inicialmente el reactor se alimenté con suero diluido, y se aumento
posteriormente su concentracion. La concentracion de biomasa dentro del

reactor se mantuvo entre 9y 12 g L.

Figura 2.5 Reactor anaerobio de lodos en flujo ascendente (UASB).

2.2.3. Reactor aerobio secuencial (SBR) de microorganismos
acumuladores de PHA

Se utilizé un el reactor modelo Afora V-63303 con volumen de trabajo de
1 L y se oper6 a una temperatura de 30 °C controlada mediante un bafo
termostatico. El reactor estaba equipado con un agitador mecanico, utilizando
una varilla de agitacién acoplada a un motor modelo Heidolph RZR1. El flujo de

oxigeno al reactor fue controlado mediante una valvula solenoide y controlado
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con un flujometro B. Braun Biotech. La concentracion de oxigeno disuelto (OD)
en el reactor se midié con una sonda Hamilton Oxiferm 225. El pH se midi6é con
una sonda de electrodo Hamilton Easyferm plus 225, el volumen de adicion y
vaciado de sustrato se llevo a cabo mediante el uso de bombas peristalticas.
(Figura 2.6).

Figura 2.6 Reactor aerobio secuencial empleado en la fase de enriquecimiento de
microrganismos acumuladores de PHA.

El reactor se opero en ciclos de 12 horas, consistiendo en: 5 minutos de
alimentacién, 11 horas de reaccién con aeracién y agitacion, 30 minutos de

decantacion y 5 minutos de vaciado. segun se muestra en la Tabla 2.5.
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Tabla 2.5 Horario en las distintas fases de un ciclo en el reactor secuencial aerobio
(SBR).

Ciclo 1 2
Decantacion 8:00 —8:30 20:00 - 20:30
Vaciado 8:30 - 8:35 20:30 - 20:35
Llenado 8:35-8:40 20:35-20:40
Aeracion y agitaciéon 8:40 — 20:00 20:40 - 8:00

El volumen de adicion y vaciado de sustrato se llevd a cabo mediante el
uso de bombas peristalticas. Las condiciones de operacién del SBR estan

resumidas en la Tabla 2.6.

Tabla 2.6 Condiciones de operacion del reactor de enriquecimiento de microorganismos

acumuladores de PHA.

Parametros Valores

Volumen del reactor (L) 1
Temperatura (°C) 30
TRH (d) 1

TRS (d) 10

pH No controlado

VCO (g L' d) 40

Flujo de oxigeno (L h'") 75

Agitacién (rpm) 140

Para mantener el TRS en 10 dias a final de cada ciclo y durante 5 dias a
la semana se realizé una purga manual para eliminar parte de la biomasa. El
reactor se lavod dos veces por semana, para eliminar la biopelicula adherida a las

paredes del reactor.

Se empleé como inoculo un lodo aerobio procedente de un reactor
operado con efluente procedente de la industria cervecera. El sustrato utilizado
para el enriqguecimiento y seleccidn de bacterias acumuladoras de PHA fue suero
fermentado procedente de la etapa anaerobia previa. En algunos casos y
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dependiendo de la concentracion de acidos grasos presentes en el efluente
obtenida en la etapa de fermentacidn acidogénica fue necesario adicionar acidos
grasos sintéticos (acidos acético, propidnico, butirico y valérico) para poder

mantener la misma concentracion de AGV durante todo el experimento.

Se adicionaron fuentes externas de macro y micronutrientes, tal como se
muestra en la Tabla 2.7 y se mantuvieron constantes las concentraciones de
amonio y fosfato. Se adiciono tiourea con el fin de inhibir el proceso de
nitrificacion y asegurar que el amonio presente en la alimentacién fuese usado

para crecimiento celular.

Tabla 2.7 Nutrientes adicionados a la alimentacion.

Macronutrientes Micronutrientes

Composicion Concentracion Composicion Concentracion

NH4CI 0,16 g L FeCls.6H20 1,5¢gL"!

KH2PO4 0,09 g L CuS04.5H20 0,03 gL

CoCl2.6H20 0,15 g L"

MnCl2.4H20 0,12 gL’

ZnS04.7H20 0,04 g L!

Na:MoQO4.2H20 0,06 g L

Kl HsBOs 0,03 gL

El reactor fue monitoreado semanalmente para determinar la capacidad
de los microorganismos para consumir el sustrato y acumular
polihidroxialcanoatos (PHA). Para ello se tomé una muestra al final del ciclo de
“famine™ (muestra bio), una muestra a tiempo cero (inmediatamente una vez
comenzado el ciclo “feast”), y de ahi en adelante varias muestras a intervalos de
tiempos regulares hasta el fin de la fase “feast” cuando se ha consumido todo el
sustrato (AGV). En este seguimiento se han hecho las siguientes mediciones:
concentraciones de AGV, de fosfato y de amonio, acumulacion de PHA en la
biomasa, concentracion de biomasa en el reactor (SSV y SST) al inicio y al final
de lafase de “feast”. Los métodos analiticos empleados han sido los mismos que
los utilizados en la operacion del reactor acidogénico. La medida de la
concentracion de oxigeno disuelto se realizo in situ utilizando una sonda de
oxigeno Hamilton Oxiferm 225. El pH dentro del reactor fue monitoreado

mediante una sonda de electrodo de pH Hamilton Easyferm plus 225 pH.

66



2.2.4. Reactor aerobio (fed-batch) de acumulacién de PHA

Para determinar la capacidad acumuladora de PHA de los
microorganismos existentes en el reactor de enriquecimiento se realizaron
ensayos en fed-batch. Se tomaron 500 ml de la biomasa del reactor de
enriquecimiento al final del ciclo “famine” inmediatamente antes de la fase de
decantacion. Se empled un reactor de 1 L, manteniendo las mismas condiciones
de operacion que en el de enriquecimiento y operado a una temperatura de 30
°C. La alimentacion del reactor se realiz6 manualmente en forma de pulsos (50
Cmmol/L), y llevados a cabo hasta la saturacién total de la biomasa en el reactor.
Controlando el consumo de oxigeno a medida que se producia el consumo de la
fuente de carbono y de los AGV. Para control de oxigeno se empled una sonda
Hamilton Oxiferm 225 que mide mg L' O2. Los ensayos fueron realizados sin la
adicion de amonio y fésforo.

2.2.5. Extraccion y purificacion del Biopolimero.

Para la extraccion del polimero de la biomasa, primeramente, se
centrifuga y se separa el sobrenadante. El residuo se resuspende con acetona,
se realizaron varios lavados para eliminar las impurezas. Seguidamente la
biomasa se resuspende en cloroformo dentro de un recipiente de vidrio el cual
es sellado y mantenido en agitacion durante al menos 24 horas hasta que se
produzca la lisis celular y disolver el biopolimero en el cloroformo. A continuacion,
la suspension de cloroformo se filtra a través de un filtro con tamafo de poro 0.45
pMm y dejado en una placa para evaporar el solvente, obteniendo una fina pelicula
de PHA (Figura 2.7).
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Figura 2.7 Pelicula de PHA extraida de los microorganismos.

2.2.6. Observaciones microscopicas de rutina

A lo largo del desarrollo de los experimentos se realizaron observaciones
de forma regular utilizando un microscopio Nikon Eclipse E400 (10x). Para
observar la flora microbiana presente en el reactor SBR de enriquecimiento de
microorganismos acumuladores de PHA (Figura 2.8).

Figura 2.8 Observaciones con microscopio de contraste de fase de los microorganismos
presentes en el reactor aerobio SBR de enriquecimiento de microorganismos

acumuladores de PHA.
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Capttulo 3

Fermentacion ac[&/oge’n[ca del suero
[cteo: Eﬁcfo del tipo de reactor 34 de [a

velocidad de carga orgénica (VCO)
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3.1. Introduccion

Cerca de 40 millones de toneladas de suero lacteo se producen cada afo en
el mundo de cuales mas de la mitad son eliminadas sin un tratamiento apropiado
en el medio ambiente (Leite et al., 2000), causando destruccién del suelo,
reduccion de rendimientos en cultivos y serios problemas de contaminacién en

aguas subterraneas.

El suero lacteo (SL) es un subproducto de la industria lactea generado en la
produccion de queso. El SL permeado contiene algo mas del 80 % de contenido
en lactosa (Kisaalita et al., 1990).

El tratamiento adecuado SL no solo ayuda a disminuir la contaminacion
(Prazeres et al., 2012; Rajeshwari et al., 2000) sino que mediante la optimizacién
en el uso de residuos bajo tratamientos de valorizacién es posible recuperar
subproductos empleando procesos tecnoldgicos como en el caso de la
produccion de biopolimeros. El tratamiento anaerdbico del permite obtener
acidos grasos volatiles, y es un proceso que no requiere ninguna suplementacion
de oxigeno, no se necesita afiadir alcalinidad y la tendencia de acidificacion es
alta (Malaspina et al., 1996).

Para mejorar la eficiencia en los procesos de fermentacion acidogénica del
SL es necesario determinar el efecto de varios parametros, tales como la
composicion del SL, la temperatura, el pH, la VCO, tiempo, el retencién de
solidos (TRS), el tiempo de retencion hidraulico (HRT), la relacion entre el
sustrato y la concentracion de la biomasa (S/X) la configuracién geométrica del
reactor y por ultimo, que estratégia de alimentacion podria afectar a la operacion
del sistema anaerobio y, por consiguiente, al proceso de acidificacion y la
distribucién de los acidos grasos volatiles (AGV), (Diamantis et al., 2014;

Dinopoulou et al., 1988).

La eleccion del reactor es importante para alcanzar altos rendimientos en
el proceso de fermentacion y produccion de acidos grasos volatiles. En este

estudio se eligieron dos reactores, un reactor continuo y otro discontinuo.

En los reactores de lecho de lodo de flujo ascendente de manto de lodo

(UASB) residuos liquidos son introducidos en el fondo del reactor, y fluyen a
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través del manto de lodo formado biolégicamente (Lettinga et al 1980). El
tratamiento ocurre cuando se ponen en contacto el agua residual en las
particulas. Los reactores UASB son ampliamente aplicables para tratar diversos
tipos de aguas residuales, en el caso del SL por su alto contenido organico
(DQO) es necesario primero diluirlo para que se lleve a cabo el proceso de
acidificacién de forma apropiada. En general se ha sugerido una VCO de 6-7 g
DQO L'd"' para conseguir un proceso de acidificacion completa del suero
(Gavala et al., 1999).

Por otra parte, los reactores discontinuos secuenciales (SBR) operando
bajo condiciones anaerdbicas, han sido estudiados extensivamente como
alternativa a los sistemas continuos, debido a que la operacion ciclica del mismo
permite una mejor retencion de sélidos biolégicos y el control de proceso se hace
mas manejable. La desventaja principal encontrada con este tipo de reactores
se encuentra en que el proceso de acidificacion es Optimo solamente a bajas

velocidades de carga organica (VCO).

El objetivo de este estudio es tratar de comparar la eficiencia de ambos reactores
en la produccién de AGV utilizando suero lacteo como sustrato y, establecer que
VCO son adecuada para cada proceso y determinar el perfil de acidos obtenido

para cada uno de los reactores.

3.2. Materiales y métodos

3.2.1. El suero lacteo

El suero lacteo (SL) en este estudio fue obtenido de la industria de quesos
INNOLACT S.L. localizada en Lugo (Espana). El suero lacteo fue tratado por
ultrafiltracién para obtener un permeado del suero con escaso residuo de grasas
y proteinas. El SL para los ensayos fue refrigerado a temperatura de -20° C para
evitar modificacion de los componentes (lactosa principalmente). El suero lacteo
presenta las siguientes caracteristicas: pH de 6,88, una concentracién de carga
organica de entre 52,5 - 65 g DQO L', una concentracion de sdlidos en
suspension volatiles (SSV) de 3,65 g L-'. Una concentracién de lactosa de 42 g

DQO L', concentracion de fosforo total de entre 0,9 a 1,7 mg L, el total de
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concentracion de amonio de109 mg L-'. Antes de ser utilizado el suero se llevd
a una camara de descongelacion a 4° C. Se anadié una solucion de NaOH 1 M

para mantener el pH estable dentro de los reactores.
3.2.2. Descripcién y operacion del reactor SBR

El reactor SBR utilizado fue de 2 L, y fue inoculado con lodo anaerobio
proveniente de la industria cervecera. Durante el periodo de aclimatacion el
reactor fue alimentado con suero lacteo diluido hasta observar la acidificacion.
Se utilizaron bombas peristalticas para el proceso de llenado, vaciado y adicidon
de alcali en el reactor.

El reactor se operd siguiendo dos ciclos por dia que consistieron en:
alimentacion del reactor con SL diluido, reaccion, sedimentacidon y remocion del
suero fermentado. Las condiciones del digestor fueron: tiempo de retencion de
sélidos (TRS) de 6 dias, el pH se establecio fijo en 5 utilizando un controlador de
pH, a través de la adicion de NaOH 1 M con una bomba de peristaltica. La
reaccion se mantuvo en agitacion a 140 rpm y la temperatura a 30 °C, el tiempo
de retencion hidraulica (TRH) se mantuvo en dos dias alimentando SL diluido
con concentracion de 4 g DQO L. A lo largo del experimento la concentracion
del suero fue variando empleando concentraciones crecientes con el fin de

establecer la velocidad de carga organica 6ptima.

El efluente correspondiente al suero fermentado fue retirado mediante una
bomba peristaltica y recibido en un tanque refrigerado a 4°C. Se tomaron
muestras dos veces a la semana diluida del SL, del interior del reactor, de la
alimentacion diluida del SL y del efluente, para monitorear la demanda quimica
de oxigeno (DQO), los &cidos grasos volatiles (AGV), y otros posibles productos
de la fermentacion como etanol, amonio, fosfatos y sélidos volatiles en

suspension.

3.2.3. Descripcion y operacion del reactor UASB

Los experimentos se desarrollaron utilizando un reactor anaerobio de flujo
ascendente (UASB) y fue operado durante 90 dias. El reactor utilizado tenia un

volumen de 1 L, un diametro interno de 7 cm y 63 cm de altura.
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Las condiciones de operacién en el reactor fueron las siguientes: la
temperatura establecida fue de 30°C a lo largo de todo el experimento. El reactor
fue continuamente alimentado con SL diluido usando una bomba peristaltica con
velocidad variable. Inicialmente se alimentd suero diluido y sucesivamente la
concentracion se fue incrementando paulatinamente (reduciendo la dilucion). La

biomasa dentro del reactor se mantuvo entre 9y 12 g SSV L.

El tiempo de retencion de solidos (TRS) se mantuvo en 4 dias. El flujo de
alimentacion estuvo en 2,7 ml min-', mientras que el flujo de recirculacion se
establecio en aproximadamente 52 ml min-'durante todo el proceso, con una
relacion de flujo recirculacion: alimentacion de 19,2. El TRH se establecié en 6 h
aproximadamente durante todo el experimento. La concentracion de DQO en el
influente se fue incrementando paulatinamente de 3,75 g DQO L"'a 49,5 g DQO
L-d".

En una segunda parte del ensayo con el reactor UASB se varié el TRH
para obtener variaciéon en la VCO y se determiné la produccién de AGV. La
operacion consistio en incrementar el TRH de 1 a 4 d manteniendo el pH

controlado en 5, ajustado por la adicién de NaOH 1 M.

El objetivo de este estudio fue determinar comparativamente en un reactor SBR
y en un reactor UASB el efecto de la velocidad de carga organica para obtener
el 6ptimo grado de acidificacion y la distribucion de AGV.

3.2.4. Métodos analiticos

Los sdlidos en suspension totales y volatiles (SST y SSV) y la demanda
quimica de oxigeno (DQO) fueron medidos de acuerdo con el “Standard
Methods” (APHA, 2005). Las concentraciones de amonio y fosfato fueron

determinados por métodos colorimétricos.

La concentracion de acidos grasos volatiles (AGV) fue determinada por
cromatografia liquida de alta resolucién (HPLC), utilizando un cromatdgrafo
Hewlett Packard equipado con una columna supercogel C-610 con dos
detectores en linea, uno de ultravioleta (UV) y un detector de indice refraccion

(RI), respectivamente, como fase movil se uso6 acido fosférico al 0,1 % con un

76



flujo de 0,5 ml min-'. La columna se mantuvo a 30 °C. La longitud de onda para
la deteccion se establecié en 210 nm. La concentracion de AGV se calculd
usando una curva de calibracién con rangos entre 25 a 3000 mg L. La
concentracion de AGV se presenta como la suma de los varios AGV individuales
expresados como DQO L utilizando factores de conversion (Henze et al., 1995).
La concentracion de lactosa fue determinada por el mismo método descrito para
los AGV.

3.2.5. Calculos

El grado de acidificacion (GA) fue calculado convirtiendo cada AGV
individual en DQO L' y posteriormente sumando todos los AGV, en mgDQO L,
y dividiendo entre el influente soluble en DQO multiplicado por 100.

AGV (mgDQO/L
GA(%) = D(gg"i’@fg/i )) x 100

El rendimiento de AGV (Yacv en gDQO gDQO") fue calculado como la

suma de AGV producidos dividido para la cantidad de sustrato consumido.

B AGVip, — AGViy
(DQOins — AGVins) — (DQO,p; — AGVp)

Y;lGV

3.3. Resultados y discusion

Los resultados obtenidos utilizando dos reactores (SBR y UASB) y
aplicando el cambio de la velocidad de carga organica (VCO) como unica
variable de estudio para la produccion de acidos grasos volatiles y mostraron
algunas diferencias, En la Figura 3.1 (a) se observa que el incremento de la VCO
en un proceso de fermentacidn acidogénica en un reactor secuencial discontinuo

(SBR) muestra claramente un cambio en la distribucion de acidos grasos
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volatiles afectando principalmente a la produccién de acidos propidnico y
butirico. Por otro lado, el aumento de la velocidad organica en un reactor
continuo de flujo ascendente (UASB) tiene un efecto menor sobre la distribucion
de AGV Figura 3.2.
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3.3.1. Desempeiio del reactor anaerobio secuencial SBR en el proceso de

fermentacion del SL

La variacion en la velocidad de carga organica como variable de estudio
en el SBR muestra que existe una relacién entre el grado de acidificacion en el
suero lacteo (SL) y la produccién y AGV con respecto al aumento de la VCO
aplicada, donde se alcanza un grado de acidificacion cercano a un 94 %, cuando
la VCO es de solamente 2 g DQO L'd'. Luego del cual se produce una
disminucion que llega a un 65 % en el porcentaje de acidificacién cuando la VCO
alcanza los12 g DQO L-'d"".

Con respecto a la produccién y perfil de AGV producidos se observa que
a VCO bajas de alrededor de 2.2 g DQO L' d-! la proporcién de acidos grasos
individuales: HAc, HPr, HBu HVa se encuentran en una relacion de 22:28:28:22
respectivamente, casi todos en similar proporcion segun lo indicado en la Tabla
3.1. Al aplicar un aumento en la VCO se observa que el acido propidnico sufre
una disminucién llegando a tener un 3 % cuando la VCO llega a 12 g DQO L' d-
', mientras que el acido butirico aumenta considerablemente a un 56 %.
Manteniendo sin cambios notables el acido acético con un ligero aumento de 22
% a un 27% y el acido valérico que disminuye levemente de un 22 % a un 14 %
con respecto al aumento de la VCO. El cambio en la VCO afecta

mayoritariamente la produccion de propidnico y butirico.

Realizando un grafico (Figura 4) de comparacion del efecto de la VCO
sobre la produccion de acido propionico y butirico se obtiene una correlacion
negativa entre estos dos acidos al incremento de la VCO. Este fendmeno ha sido
descrito previamente por Cohen et al., (1984) relacionando esta relacion inversa
probablemente debido al cambio de poblaciones de microorganismos por

competicion por el sustrato.
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Figura 3.2 Relacion entre el propionato (%) y butirato (%) producido al variar la VCO de 2.7

a12 g DQO L' d' en el suero lacteo.

La relacion entre sustrato y biomasa (S/X), dentro del reactor se encontr6 entre
0.8 a 1.1, algo superior al 0.5 considerado Optimo para el desarrollo de un
proceso de fermentacion acidogénica, segun Bengtsson et al., (2008) y Yang et
al., (2007), donde muestran que una relacién S/X menor a 0.5 presenta una
mejor retencion de la biomasa mejorando el proceso acidogénico en forma mas
estable. En este estudio no se pudo obtener mayores concentraciones de
biomasa en el reactor debido a las condiciones propias aplicadas al sistema
discontinuo del SBR. Debido a esto es probable que altas concentraciones del
sustrato disminuye la eficiencia en la acidificacion de materia por la interaccion

incompleta con la biomasa.

Tabla 3.1 Efecto de la velocidad de carga organica en la acidogénesis del SL en el SBR
anaerobio.

VvVCO Influente Yacv AGV (mg GA AGV composicion (%)
(gDQO L'd") DQO (g L™) (gDQO gDQO™") DQO L) % HAc: HPr: HBu: HiVal: HVal
2.2 4.3 0.94 4.1 94 22:28:28: 4:18
2.7 5.4 0.98 5.3 98 16:29: 21: 3: 31
3.1 6.2 0.85 5.3 85 20:25:27: 7: 21
3.7 7.4 0.74 55 75 23:17:37: 11: 12
4.1 8.2 0.71 5.9 73 27:10:48: 4:11
6.5 6.5 0.75 4.9 76 26: 4:54: 9. 7
12 5.9 0.63 4.8 65 27: 3:56: 6: 8
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La degradacion de la lactosa en el SL fermentado se observo tomando
como parametros una VCO de 6 g DQO L-'d"! con una biomasa de 4.9 g L' con
un tiempo de retencién hidraulico de 2 dias. El consumo total de lactosa y la
produccion de AGV por accion de los microorganismos se llevé a cabo en 2

horas, con la formacion de acido butirico mayoritariamente.

La adicion de alcali (NaOH) en el proceso garantizo la estabilidad del
proceso acidogénico debido a una baja en el pH que es ocasionado una mayor
produccion de Hz2 como consecuencia de la saturacién de AGV en el reactor
disminuyendo la capacidad reguladora que posee el mismo suero debido a la
alcalinidad. El proceso de operacién a bajo pH garantiza una disminucion de
gasto de operacién debido a cantidad de alcali adicionado. En este ensayo se
muestra que a bajas VCO el consumo de NaOH fue de 0.5 g L-'d"" a un pH 5
incrementandose hasta un 2.5 g L' d' cuando la VCO alcanzo los 12 g DQO L-
d-1.

3.3.2. Desempeiio del reactor de flujo ascendente (UASB) en Ila

acidogénesis del SL

El grado de acidificacion y la generacion de AGV en un reactor UASB
muestra un comportamiento algo diferente al obtenido con el reactor secuencial
SBR. Durante el tiempo de funcionamiento del reactor (90 d) al cual se aumenté
la VCO desde 15 g DQO L'd"! hasta llegar a cerca de 50 g DQO L-'d"! (SL sin
dilucién). Segun lo observado en la Tabla 3.2 donde se muestra que la eficiencia
del reactor es mayor a VCO cercano a 15 g DQO L'd"! siendo mas eficiente en
la acidificacion que el SBR, llegando a un 97 % para luego ir decreciendo a un
43 % cuando se adiciono directamente SL sin diluir (50 g DQO L-'d").
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Tabla 3.2 Efecto de la velocidad de carga organica en la acidificacion del SL en un UASB.

VCO INFLUENTE Yacv AGV GA % Composicion (%)
(g DQO L™ DQO (mg L) (9 DQO gDQO" | (mg DQO L") HAc: HPr: HBu: HiVal: HVal
-1 1
’1(15.?1 3.8 0.296 3.66 97 47:24:12:8: 9
17.5 4.4 0.80 3.52 81 45:19:26:2: 8
25.8 6.5 0.61 3.95 67 43:20:26:3: 8
37.6 9.4 0.51 4.84 51 43:19:26:4: 9
49.5 12.4 0.43 5.31 43 46: 16: 24: 2: 12

El perfil de AGV obtenido muestra un comportamiento similar al observado
con el reactor secuencial discontinuo (SBR), disminuyendo la proporcion de
acido propionico a medida que aumenta la VCO de un 15 aun 49 g DQO L' d
con un 24 a un 15 % respectivamente del total de AGV, asi mismo el acido
butirico se incrementa de un 12 a un 24% respondiendo al aumento de la VCO
respectivamente, por ultimo, el acido acético ni valérico no muestra cambios

significativos al aumento en la VCO.

La disminucion en el grado de acidificacion a VCO altas se debe
principalmente a la cantidad de lactosa sin degradar y por la poca biomasa

disponible que ejerza contacto con el sustrato disponible en el reactor.

El mejor desempefio del reactor UASB se muestra a VCO medias de 17
g DQO L'd"' donde la cantidad de lactosa sin degradar es casi nula en
comparacion a los AGV producidos. Posteriormente el aumento en la VCO
ocasiona una disminucion en el desempefo del reactor notdndose mucha
lactosa inalterada en el efluente de SL (Gavala et al., 1999) tal como se muestra
en el grafico de la Figura 3.2.
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Figura 3.3 Efecto de la VCO en el consumo de lactosa y produccion de AGV en reactor
UASB.

Como en el caso anterior la adicion de NaOH al reactor fue necesario para
ajuste de pH generado por la formacién de AGV produciendo presioén por la
saturacion de Hz en le procesos. El sistema se estabilizo en pH 5 tratando de
mantener el pH mas bajo para el desarrollo de la acidogénesis y evitar la
formacion de proceso de metanogénesis. La menor adicion de alcali se verifico
a menor VCO incrementandose a medida que se aumentaba la VCO en el

reactor, de esta manera a menor VCO el gasto por adicion de alcali es menor.

3.3.3. Efecto de tiempo de retencién hidraulico (TRH) en el reactor UASB

El efecto del TRH en el reactor UASB se realizé para corroborar el efecto
que tiene la carga organica sobre el proceso de acidificacién. Para esto se llevo
a cabo la alimentacion del reactor UASB con SL sin dilucion y solo manteniendo
constante la concentracion del suero en niveles altos de 50 g DQO L-'d"". Debido
a que la disminucion en el TRH acarrea mejor desempefio en un reactor y tiene
una relacién directa a la VCO mostrando un proceso con menores costes de

produccion sin afectar la eficiencia y desempefio del reactor. Para alcanzar altas
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productividades se realizé las pruebas con SL sin diluir y observando el

comportamiento del reactor en referencia a la fermentacion obtenida. Los

resultados mostraron que un TRH de 4 dias podria ser cercano al valor de VCO
de 13 g DQO L-'d"" seguin lo descrito en la Tabla 3.3.

Tabla 3.3 Efecto del TRH en el grado de acidificacion del SL usando un reactor UASB.

VvCoO TRH GA Composiciéon AGV
(gbQo L' d”) (d) (%) (%)
AcH/AGV HPr/AGV HBU/AGV  HVal/AGV
49.1 1 52.5 47 22 20 11
24.9 2 54.3 48 23 19 10
16.6 3 64.0 47 21 21 11
12.7 4 76.5 48 21 20 11

El grado de acidificacion alcanzado en estas condiciones llega a 77 %

segun lo observado en la Figura 3.3 luego del cual disminuye a 52 % cuando el

TRH se reduce a un dia correspondiente a una VCO de 50 g DQO L-'d", dejando

mucha materia organica sin acidificar (lactosa). El perfil de AGV no experimenta

variacion significante produciéndose mayoritariamente acido acético y en menor

extension propionico y butirico.
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Figura 3.4. Efecto del TRH en el proceso de acidificacion del SL usando un reactor UASB.
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3.3.4. Comparacioén entre reactores UASB y A-SBR en la acidogénesis del
SL

Aunque es dificil comparar el desempefio de ambos tipos de reactores por
las caracteristicas de funcionamiento de ambos que de por si constituyen una
variable en el proceso de fermentacion acidogénica, donde se compara un
reactor en continuo (UASB) con otro discontinuo (SBR), es posible determinar
cual de ellos presenta mejor susceptibilidad para el proceso de fermentacion
anaerobia en un proceso productivo. En la Figura 3.4 se muestra el grado de
acidificacion y la generacion de los AGV por cambios en la VCO en ambos
reactores. Asi se tiene que el reactor SBR tiene mejores caracteristicas en el
cambio de perfil AGV producidos por cambios en la VCO alcanzando una mejor
acidificacion (97%) a VCO muy bajas cercano a 3 g DQO L-'d"", siendo muy poco
productivo a cargas mayores, mientras que en el sistema continuo con reactores
UASB puede soportar mayores VCO logrando mayor desempefio incluso usando
el SL sin dilucién (50 g DQO L'd"") (Kalyuzhnyi et al., 1997). Esto hace que la
produccion de VFA mediante este tipo de reactor se realice con mejor
desempefio con una acidificacion de un 81 % a una VCO de 17 g DQO L-'d"'(Yu
et al., 2001).
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Figura 3.5 Relacion entre los AGV generados y el porcentaje de acidificacion por cambios

en la VCO en a) reactor SBR anaerobio, b) reactor UASB.

A pesar de las variaciones en resultados obtenidos en ambos sistemas
estudiados son notorio el efecto que VCO ejerce sobre la produccion de acido

butirico en detrimento del acido propidnico. Aunque esos cambios de distribucién
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de acidos se muestran mejor con el SBR. Y es donde se presenta la ventaja en
el uso de reactores SBR obteniendo un mejor control de la calidad de AGV
producidos en el efluente, sin necesidad de reciclado de solidos y liquidos. (Zaiat
et al., 2001).

3.4. Conclusiones

La produccion de AGV y el grado de acidificacion es altamente
dependiente de la velocidad de carga organica aplicada al sistema de

fermentacién acidogénica.

El reactor UASB desempeiia mejor el proceso de acidificacion a mayores

VCO. Logrando una acidificacion 6ptima hasta 17 g DQO L'd-".

La variacioén en la distribucion de AGV con respecto al cambio en la VCO
se produce mas notoriamente con el reactor anaerobio secuencial (SBR) donde
el aumento en la velocidad de carga organica ocasiona mayor produccion de
acido butirico mientras que con el UASB el acido acético se forma

mayoritariamente a pesar de los cambios aplicados.
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Capttulo 4

Fermentacion ac[&/ogém’ca del Suero
[dcteo: b]@cz‘o del TRS 'y pH en un

reactor anaerobio secuencial SBR
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4.1. Introduccion

El suero lacteo permeado es un sub-producto obtenido de la produccion
de quesos, al cual se le ha extraido la mayor cantidad de componentes grasos y
proteicos del suero, formado mayoritariamente por lactosa que llega alcanzar

hasta un 86 % de su contenido sobre el total de soélidos secos.

Debido a su alto contenido en lactosa, es un subproducto de facil
fermentacion y util para la obtencion de acidos grasos volatiles (AGV). El suero
lacteo por lo tanto se constituye en un sustrato de bajo coste y alta disponibilidad
por la cantidad producida en las industrias productoras de queso, donde muchas
veces el tratamiento de eliminacion es insuficiente convirtiéndose en un
problema ambiental por las descargas inadecuadas y por el de costes asociados
a la remediacion. La importancia del SL en procesos de valorizacion radica en la
disponibilidad de SL durante la mayor parte del afio, asegurando que el proceso
de produccion de AGV sea un proceso estable y de continuo suministro para un
proceso ulterior de produccion de polihidroxialcanoatos (PHA) (Carvalho et al.,
2013).

La digestion anaerobia de residuos industriales y de aguas residuales con
altas cargas organicas siguen los siguientes pasos: hidrolisis, acidogenésis,
acetogénesis y metanogénesis. La produccion de AGV se logra en los tres
primeros pasos, siendo necesario crear condiciones para evitar la aparicion de
bacterias metanogénicas que transformarian toda la carga organica residual

para formar metano y COa.

En términos generales se definen a los AGV a los acidos grasos de
cadenas cortas de entre 3 a 6 atomos de carbono (Lee et al., 2014). Existen
numerosas especies involucradas en el proceso de fermentacion de compuesto
organicos para producir AGV. Los AGV formados en un proceso de fermentacion
acidogénica son los acidos acético, butirico, propionico y valérico. Otros
productos de fermentacion que se producen concomitantemente con los AGV en
los tres primeros pasos de la digestion anaerobia son los acidos lactico, férmico

y etanol, entre otros.
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Hasta el presente, la produccién de AGV es generalmente llevada a cabo
por procesos quimicos industriales, sin embargo, el uso de compuestos del
petréleo como materias primas y el incremento de los precios del petroleo han
demandado la atencion para el uso de fuentes alternativas utilizando procesos
biotecnolégicos para producir AGV de manera efectiva y sostenible evitando
afectar las fuentes no renovables (Silva et al., 2013). Por otro lado, la
fermentacidon de residuos industriales y aguas residuales en AGV ayudaria a
reducir la cantidad de desperdicios eliminados al medioambiente.

En los procesos biotecnoldgicos los AGV son importantes sustratos para
la produccion de polihidroxialcanoatos (PHA) mediante el uso de
microorganismos mixtos. En los ultimos afios ha habido grandes avances en los
procesos de conversion de AGV en biopolimeros. La fermentacién acidogénica
juega un rol decisivo para la produccion de AGV como sustratos que sirven para
la seleccion de microorganismos acumuladores de PHA en procesos ADF
(alimentacién dinamica aerobia), (Serafim et al., 2014), y posteriormente
produccion de PHA. Es importante el control de perfil de AGV obtenido en el
proceso de fermentacion, debido a que la composicion de PHA esta directamente
relacionado con la composicion de AGV (Lee et al., 2014). Un suero lacteo
fermentado con gran proporcion de acidos acético y butirico tiende a formar en
mayor medida mondémeros de hidroxibutirato, mientras que la presencia de los
acidos propidnico y valérico tiende a generar hidroxivalerato (HV) en el polimero.
Teniendo en cuenta esto, se podria obtener un biopolimero con caracteristicas
fisicas diferentes de acuerdo con la distribucion de mondmeros. Por ejemplo, la
mayor cantidad de PHB (polihidroxibutirato) en el polimero lo vuelve duro y
quebradizo, y la incorporacibn en menor o mayor grado de HV
(polihidroxivalerato) le confiere propiedades mas elasticas y flexibles al
copolimero formado P(HB-co-HV).

Se han hecho grandes esfuerzos para maximizar la produccién de AGV
mediante biorreactores, explorando deferentes condiciones de operacion en la
fermentacién anaerobia, como el tipo de reactor adecuado y modificando
condiciones operacionales como temperatura (Yuan et al., 2011), tiempo de
retencion de solidos (TRS), tiempo de retencion hidraulico (TRH) (Demirel et al.,

2004), velocidad de carga organica (VCO), pH (Yu and Fang, 2002), entre otras;
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teniendo efectos directos en la concentracién, rendimiento y composicién de los
AGV producidos (Demirel et al., 2004, Xion, et al., 2012, Bengtsson et al., 2008).

El uso de reactores secuenciales discontinuos (SBR), por ejemplo, tienen
la ventaja de asegurar y controlar mejor el proceso de produccion de AGV,
debido a su condicion de operacién por ciclos. La desventaja principal se
encuentra en que se requiere trabajar con residuos organicos de bajas
concentraciones DQO o en su defecto con diluciones de éstos y a bajas
velocidades de carga organica, diferenciandose de los sistemas continuos donde

soportan mayor carga en él reactor (Ruiz et al., 2001, Zaiat et al., 2001).

El control del pH en el proceso de fermentaciéon acidogénica es muy
importante debido a que evita la aparicion de bacterias metanogénicas
disminuyendo la produccién de AGV. Se ha encontrado en la literatura que el pH
optimo para la produccion de VFA se situa entre 5 y 8, dependiendo del tipo de
sustrato (Horiuchi et al., 1999, 2002).

El control del tiempo de retencidn de solidos (TRS) es un parametro que
permite establecer el tiempo de permanencia de la biomasa en el reactor
controlando de cierta manera la composicion de la poblacion bacteriana presente
y por lo tanto condicionando el metabolismo generado por consumo de sustrato,
dando lugar a una determinada concentracion y distribucion de AGV (Yuang et
al., 2009; Feng et al.,2009; Lee et al., 2014). Se ha llegado a establecer que TRS
cortos son beneficiosos para la produccion de AGV, previniendo la aparicion o el

dominio de bacterias metanogénicas.

El efecto del pH y del TRS se ha estudiado hasta hoy en su mayoria con
sustratos sintéticos (lactosa), existiendo muy pocos estudios sobre el efecto de

éstos en la fermentacion de suero lacteo en biorreactores (Gouveia et al., 2017).

El propdsito de este trabajo consiste en determinar el efecto del SRT y del
pH sobre la acidificacion de suero lacteo para la produccion de AGV, el perfil de
AGV bajo diferentes condiciones, asi como el grado de acidificacion alcanzado

segun las variables aplicadas.
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4.2. Materiales y métodos
4.2.1. El suero lacteo (SL)

El suero lacteo permeado usado en este estudio fue obtenido de la planta
de fabricacion de quesos INNOLACT SL, localizado en Lugo (Espafa). El
contenido de DQO encontrado se hallo en el intervalo de 58 -63 g DQO L™, con
un contenido promedio de lactosa de 82 % p/p, otras caracteristicas estan
resumidas en la Tabla 4.1.

Previo a ser utilizado en los ensayos, el SL fue diluido a un contenido de
4 g DQO L. El pH del suero diluido fue ajustado con NaOH 1M para mantener
los valores deseados, luego fue mantenido refrigerado a 4 °C. Se adiciond una
solucion que contenia fosfato y amonio para mantener fijo la relacién molar C:N:P

en 100:3:1 dentro del reactor.

Tabla 4.1 Caracteristica del suero lacteo permeado.

Parametros

DQO (g L) 58- 63

SST (g L) 3,8 -4,1

SSV (g L) 3,4- 3,63

pH 4,5-5,8

Lactosa (g L) 51-54
Proteinas (g L) 0.14
N-NH,* (mg L") 12,4- 13,3
P-PO42 (mg L") 0,34 -0,43

4.2.2. Operacion del reactor

El proceso de fermentacién acidogénica se llevo a cabo mediante el uso
de un reactor discontinuo secuencial (SBR) con un volumen de trabajode 2 Ly
operado bajo condiciones anaerobias. El reactor operé en base a 4 ciclos:
llenado, reaccion con agitacion decantacion y vaciado. Se utilizaron bombas
peristalticas para el proceso de llenado, vaciado y en la adicion de alcali
necesario para mantener el pH ajustado. El reactor se inoculé con lodo

proveniente de una planta de tratamiento anaerobio de aguas residuales de una
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industria cervecera y posteriormente aclimatizado con suero lacteo. Durante el
periodo de arranque el reactor tuvo que operar a bajas concentraciones del

influente hasta que se produjo la acidificacion en el sustrato.

El pH fue controlado mediante una sonda de control de pH conectada a
una bomba de suministro de alcali (NaOH 1M). El tiempo de retencion hidraulico

(TRH) se fijo en 2 dias, la temperatura en 30 °C y la agitacion en 140 rpm.

En la fase de decantacion del ciclo SBR, 0.5 L del volumen de trabajo
fueron desalojados del reactor y recolectados en un recipiente a 4 °C. Asi mismo,
se realizaron purgas diarias del reactor para mantener el TRS establecido para
cada ensayo. Se tomaron muestras dos veces por semana del SL a la entrada
del reactor, del interior del reactor y del suero fermentado recolectado para
monitorear los solidos en suspension totales y volatiles (SST, SSV), la demanda
quimica de oxigeno (DQO), amonio, fosfato, acidos grasos volatiles (AGV), y
otros productos de fermentacion como etanol, acidos lactico y formico.

Para el estudio del efecto del TRS se mantuvo el tiempo en 4, 6 y 10 dias
manteniendo fijo otros parametros incluido el pH. Posteriormente se estudio para
cada TRS el efecto del pH, manteniéndolo en 5, 5,5y 6, asi mismo manteniendo

fijo las otras variables.

4.2.3. Procedimientos analiticos

Para la determinacion de sélidos en suspensién totales y volatiles (SST,
SSV) y DQO se utilizaron los métodos descritos en el “Standard Methods”
(APHA, 2005). Para la determinacion de las concentraciones amonio y fosfato

se utilizaron métodos colorimétricos.

Los acidos grasos volatiles (acético, propionico, butirico i-valérico y n-
valérico) fueron determinados por cromatografia liquida de alta resolucion
(HPLC) usando un cromatografo Hewlett Packard equipado con una columna
supercogel C-610 H y dos detectores conectados en linea, una ultravioleta (UV)
y otro detector de indice refraccion (RI), utilizando como fase movil acido
fosforico al 0.1 %, a un flujo de 0.5 ml min-'. La columna se mantuvo a 30 °C. la
longitud de onda para la deteccion fue establecida en 210 nm. La concentracion
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de AGV se calculdé usando curvas de calibracion de 25 a 3000 mg L. La
concentracion de AGV resulté de la suma de los acidos presentes, expresados
en DQO L' usando factores de conversion (Henze et al., 1995). La concentracion

de la lactosa se determind usando el método por HPLC descrito anteriormente.
4.2.4. Calculos

El porcentaje del grado de acidificacion (GA) se calcul6 mediante la
converson de cada AGV individual a mg DQO L™ (resultado de la suma del total
de AGV) y dividiendo entre el influente soluble en mg DQO L' y multiplicado por
100.

_ AGV(mgDQO/L)
GACR) = 500 (mgbooyy * 1%°

El rendimiento de AGV (Yacv en gDQO.g DQO-! se determind como la
suma de AGV producidos dividido entre la cantidad de sustrato consumido

B AGVip, — AGViy
(DQOins — AGVins) — (DQO,f; — AGVp)

Y;lGV

4.3. Resultados y discusion

4.3.1. Efecto del pH en la acidificaciéon del suero lacteo a distinto TRS

Enla Tabla 4.2 se observa el efecto del pH sobre la acidificacién del suero
lacteo a diferentes tiempos de retencion de soélidos. Se observa que cuando el
TRS se encontrd en 4 d, el cambio de pH de 5 a 6 escasamente hizo efecto en
el porcentaje de acidificacion disminuyendo solamente de un 76 a un 72 %. Este
decrecimiento en la acidificacion del SL por aumento del pH se mantuvo a TRS
de 6 dias con una variacion en la acidificacion de 84 a 75 %, respectivamente.
Contrariamente a lo esperado se obtuvo que a TRS de 10 d con el aumento de
pH de 5 a 6 el GA se incrementd de un 73 a un 85 %. Notandose un efecto mixto

derivado al cambio del TRS y de pH.
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Tabla 4.2 Efecto del TRS y del pH en la fermentacion acidogénica del SL.

TRS pH AGV GA Y acv
(d) (mgDQOL"") (%) (mg DQO mgDQO"")
4 6 5801 72 0,92
4 5,5 5783 72 0,96
4 5 6343 76 0,97
6 6 6324 75 0,89
6 5,5 6777 87 0,92
6 5 7698 84 0,98
10 6 6637 85 0,97
10 5,5 5863 72 0,96
10 5 6347 73 0,97

En la Figura 4.1 se ilustra la variacion del perfil de AGV con los cambios
de pH a distintos TRS aplicados. En el primer ensayo realizado a 4 d de TRS el
incremento de pH de 5 a 6 provocd un incremento en el porcentaje de acido
acético y propionico de un 31 a 46 % y de 13 a 24 %, respectivamente, asi como
una disminucién de los acidos butirico y valérico de 32 a 21 % y de 12 a 9%,
respectivamente. La misma tendencia se mantuvo cuando se realizé el mismo
ensayo a TRS de 6y 10 d.

Estos resultados han sido corroborados por otros investigadores en
estudios con suero lacteo usado como sustrato (Bengtsson et al., 2008),
utilizando un reactor continuo CSTR (continuous stirred-tank reactors) con un
tiempo de retencion de 48 h; notandose que el incremento de pH de 5,25 a 6
favorecia la produccion de acido propiénico disminuyendo la produccion de acido

butirico.
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Figura 4.1 Efecto del pH a distintos TRS aplicados en la produccion de AGV.
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Probablemente la explicacion estaria determinada por la presencia de
poblaciones microbianas diversas que dependen del pH para ejercer su

metabolismo y produccion de AGV.

De acuerdo con estos resultados, se tiene que con el aumento del pH en
el reactor se favorece la produccion de AGV de cadena mas corta,
independientemente el TRS aplicado, teniendo al pH un factor determinante en
la selectiva generacion de AGV.

La adicion de alcali en el reactor juega un papel importante en el proceso
de acidificacion, debido a Ila produccion de H2 que se produce
concomitantemente con la generacion de AGV, produciendo una disminucién del
pH. El mantenimiento del reactor a pH minimos con alta productividad de AGV
no solo mejora el rendimiento sino la economia del proceso. La adicién de NaOH
se relaciona con la estabilizacion del pH a las condiciones impuestas para cada
caso estudiado. Asi a pH 5 el consumo de alcali en el reactor fue de alrededor
de 1.1 g L' de NaOH mientras que a pH 6 fue de 2.3 g L' de NaOH. Como
resultado de esto, y con condiciones adecuadas se llegd a obtener rendimientos
de 0.9 (Yvra) con respecto al sustrato (mg DQO mg DQO"), mejorando la
productividad en el sistema.

4.3.2. Efecto del TRS en la acidificacion del suero lacteo estudiados a

distintos pH

El efecto del tiempo de retencion de sdélidos en la fermentacion
acidogénica del suero lacteo fue estudiado a 4, 6 y 10 d, cada uno de los cuales
fue sometido a cambios de pH en 5, 5.5 y 6. Los resultados se muestran en la

Figura 4.2.
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Segun esto se observa que el incremento de TRS de 4 a 10 d, ocasiono
una disminucion en el porcentaje de los acidos de cadena par como los acidos
acético y butirico, y un aumento de la cadena impar de carbono como los acidos
propionico y valérico del total de AGV, independiente del cambio de pH aplicado
a cada tiempo de retencion. Por ejemplo, el cambio de TRSde4a10dapH 6
los acidos acético y butirico disminuyeron en 46 a 34 % y de 21 a 13 %,
respectivamente, el mismo comportamiento se verifica a pH 5,5 y 5 como se
muestra en la Figura 4.2. Asi mismo los acidos propionico y valérico a pH 6
aumentan de un 24 a 36% y de 9 a 15%, respectivamente, observando la misma

tendencia a pH 5,5 y 6 segun lo observado.

El efecto del incremento del TSR favorece a carbonos de cadena impar
de AGV (acidos propiénico y valérico) y provoca disminucion de los acidos de
cadena par como el acético y butirico. Este efecto fue observado por Bengtsson
et al. (2008) con un reactor en continuo (CSTR) utilizando SL como sustrato al
variar los tiempos de retencion de 8 a 95 h, donde se observé que la composicion
de HAc:HPr:HBu del suero fermentado cambiaba de 45:29:17 a 33:61:2,
respectivamente (calculado en % en base del total de AGV). Yuang et al. (2009)
también notaron este efecto, pero con residuo de lodo activado donde el aumento
en los TRS de 5 a 10 d provocaba la disminucién del porcentaje de acido acético
de un 66 a un 49% y el incremento de acido propionico de un 16 a un 18 %. Sin
embargo, Feng et al. (2009) observo lo contrario usando lodo activado donde el
aumento de TRS de 4 a 16 d provocaba un aumento de acido acético de un 32

a 42% y una disminucién de acido propionico de un 24 a un 14 %.

Este comportamiento de variacién en la proporcion de acidos debido al
cambio en los TRS podria estar relacionado con cambios en las poblaciones
mixtas microbianas y posiblemente a un efecto del incremento de produccion de

H2 durante el proceso de acidogénesis.
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4.3.3. Cinética del consumo de sustrato y produccion de acidos grasos

volatiles

El estudio cinético en la degradacion del contenido de lactosa en el SL y
de acumulacién de acidos grasos volatiles se realizé en condiciones fijas de pH
5yde TRS de 6 d.

La velocidad de produccion especifica de AGV (gacv) estuvo en relacion
directa al consumo del sustrato (lactosa) en el reactor, siguiendo el modelo de

Michaelis Menten segun la férmula siguiente:

_ 9AGVmaxS

dagv = “Kagy+s (1)

Donde gacvmax, representa la velocidad especifica maxima de produccion
de AGV, y Kagy, es la constante de velocidad media en la concentracion de AGV.
los resultados fueron de 0.19 g DQO. g SVS'h" para Qacvmax y 0.26 g DQO L

para la Kvra. Teniendo en cuenta que la biomasa (SVS) en el reactor fue de 4.9

g L' para este ensayo (Figura 4.3 a).
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Figura 4.3 a) Relacién entre la velocidad de producciéon de AGV y la concentraciéon de AGV en el
reactor y b) Relacion entre la velocidad de consumo de lactosa y la concentracion de lactosa en el
reactor.

De manera similar se us6 el modelo de Michaelis-Menten para el consumo
del contenido de lactosa en el suero lacteo, donde se encontrd que la velocidad
de consumo gs obtuvo un valor de 0,22 g DQO g SVS' h'' y una Ksde 0,37 g
DQO L' (Figura 4.3 b).

qs = AsmaxS
o Ks+S
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La velocidad de consumo de lactosa y produccién de AGV en un reactor

secuencial discontinuo (SBR) mostré una eficiencia comparable con otros tipos

de sistemas de reactores. De la literatura se pudo apreciar que los reactores

continuos como el CSRT o de flujo ascendente han obtenido mejores resultados,
segun lo observado en la Tabla 4.3. (Fang et al., 2001; Kissalita et al., 1989).

Donde los resultados encontrados muestran que el tipo de reactor, el sistema

aplicado (continuo o discontinuo) y la poblacién microbiana presente, incide en

la cinética de la acidogénesis del suero lacteo.

Tabla 4.3 Cinéticas de consumo de la lactosa empleando distintos tipos de

reactores.
Sustrato Reactor pH Js Ks qvra Kvea Referencia
(gDQO (gbhQO (gDQO (gDQO L)
gSVvSs1 L) gSVS h)
h-1)
Lactosa Flujo 5,5 0,18 1,97 0,03 0,94 Fang et al.
ascendente (2001)
Lactosa CSTR 6 1,02 0,98 - - Bengtsson
(SL) etal.
(2008)
Lactosa CSTR 6 0,06 0,08 - - Kissalita et
al. (1989)
Lactosa SBR 5 0,22 0,37 0,19 0,26 Este
(SL) trabajo

Aunque Bengtsson et al. (2008) obtuvo altas velocidades de conversion

en sistemas continuos de fermentacion, con velocidades maximas especificas

de conversién del sustrato de 1,02 g DQO g VSS'h', esto no ha sido

reproducido por otros investigadores utilizando el mismo sistema. Asi, por

ejemplo, Kissalita et al., (1989) mostré resultados distintos y mucho mas bajos

106



rendimientos que los obtenidos por Bengtsson con solo 0,06 g DQO g VSS-'h-'.
La explicacion estaria dada en la retencion de la biomasa aplicada al reactor la
cual podria afectar a la velocidad especifica de conversidn del sustrato causando
una pobre tasa de crecimiento bacteriano, y por consiguiente afecta a la
concentracion de la biomasa dentro del reactor. Una aproximacion al modelo y
disefio de procesos podrian ser determinados en base a las constantes cinéticas

de los procesos de fermentacion acidogénica del suero lacteo.

4.4. Conclusiones

El suero lacteo permeado presenta grandes cualidades para la obtencion

de AGYV por la facil degradabilidad de su contenido organico.

Adecuando condiciones de pH y TRS se puede predecir la composicion

de AGV que se requiere para futuros procesos biotecnolégicos.

El control de pH conduce la posibilidad de seleccionar una produccion
selectivo de AGV en el reactor. Asi al disminuir el cambio de pH de 6 a 5
disminuye la concentracion de acido acético y propidnico mientras que produce
un aumento en la concentracion de butirico y valérico en el total de AGV

producido.

Los TRS mas largos tiende a favorecer los AGV de cadena impar mientras
que desfavorecen la produccidon de acidos de cadena par como el acético y

butirico.

El reactor discontinuo secuencial anaerobio (SBR), es un reactor que
permite controlar la distribucion de AGV en un proceso acidogénico.
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5.1. Introduccion

La produccion de quesos genera grandes cantidades de suero lacteo (SL)
en los procesos de produccion de queso, del requesén y en los lavados de los
equipos. Una fabrica de quesos promedio en Europa genera 500 m?de aguas
residuales diariamente, siendo el suero lacteo el principal contaminante (Frigon
et al., 2009). El alto contenido en materia organica y el importante volumen de
suero generado en el proceso (Carvalho et al., 2013) si se vierte directamente al
medioambiente constituye un grave problema ambiental. Por otro lado, teniendo
en cuenta su contenido nutricional (proteinas, lactosa etc.) convendria valorizarlo

para la obtencion de subproductos con alto valor en el mercado.

La utilizacion del suero fermentado para la produccion de biopolimeros
podria contribuir a disminuir el consumo de polimeros sintéticos basados en la
industria petroquimica. Es conocido que la acumulacién de plasticos sintéticos
acarrea graves problemas medioambientales. A pesar de los todavia altos costes
de produccion de polihidroxialcanoatos, su produccién podria constituir una
alternativa a largo plazo a los plasticos derivados del petréleo si se consigue

mejorar las tecnologias disponibles (Chanprateep, 2010).

Entre los numerosos tipos de biopolimeros que se conocen y se producen
hoy en dia, los PHA se consideran candidatos ideales para convertirse en
alternativas a los plasticos convencionales, debido a su biodegradabilidad, al ser
obtenido con microorganismos y con algunas plantas, y debido a su
sostenibilidad porque se pueden obtener a partir de fuentes de carbono
disponibles, a partir de productos de desecho. Los PHA son granulos
intracelulares producidos y almacenadas por ciertas bacterias en su interior, que
cumplen funciones de reserva de energia para procesos metabdlicos requeridos

en ausencia de nutrientes.

Los procesos de produccion de PHA por cultivos mixtos empleando
residuos como sustrato son comunmente operados en tres fases: una fase de
fermentacién acidogénica en donde el sustrato se convierte en AGV, una
segunda fase de enriquecimiento y seleccidon de cultivos mixtos acumuladores
de PHA, y la ultima fase de produccion de PHA (Dias et al., 2006).
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La seleccion y produccién de PHA por cultivos mixtos se pueden obtener
por diferentes productos de fermentacion como por ejemplo el glicerol, etanol o
bien el acido lactico. Sin embargo, a partir del suero lacteo, los acidos grasos
volatiles (AGV) son los sustratos mas adecuados debido a la predileccion de los
cultivos mixtos para utilizarlos en la biosintesis de PHA. Los acidos grasos
volatiles son acidos grasos de menos de 6 atomos de carbono y los constituyen

los acidos aceético, propionico, butirico y valérico.

Los AGV se obtienen en un proceso de digestion anaerobia. La
composicion de los AGV va a determinan la composicion del PHA obtenido en la
fase aerobia, por lo tanto, es de suma importancia el control de los parametros
de operacion durante el proceso de fermentacion.

Los principales parametros que pueden influir sobre el proceso de
fermentacioén: el tipo de reactor utilizado, el modo de operacion (continuo o
discontinuo) la temperatura, el pH, la velocidad de carga organica aplicada, el
tiempo de retencidn hidraulico, el tiempo de retencion de sdlidos (Poh y Chong,
2009).

En este estudio el objetivo principal fue determinar el efecto del tiempo
de retencién de sélidos sobre la composicion de AGV en el suero fermentado e
investigar como la composicidn de los AGV influia en la composicion de los PHA
producidos empleando un cultivo mixto de microorganismos, y al mismo tiempo

se determiné la maxima capacidad de los microorganismos para acumular PHA.

Caracteristicas del suero lacteo permeado

El suero lacteo permeado es el suero al que se le ha separado la grasa y
las proteinas. Presenta un alto contenido en lactosa y muy baja concentracion
de nutrientes. En la Tabla 5.1 se muestran algunas caracteristicas obtenidas en
la literatura (Van den Berg y Kennedy, 1983), y en el suero lacteo utilizado en

este estudio.
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Table 5.1 Caracteristicas del suero lacteo permeado.

DQO Lactosa SST SSV Nitrégeno total | Amonio | Fosfatos pH
- -1
(mgL?) | (mgLy | (ML (mat5) (mgL) | (mgL?) | (mgL)
61000* - 1780 1560 980 - 510 -
57900** 47,68 1250 1050 667 115,6 429,8 6,7

* Van den Berg L., y Kennedy K.J., (1983)
** Este estudio. Enero, 2015.

El interés en la reutilizacion del SL como fuente de carbono en los procesos de
produccion de PHA radica en su alto contenido en lactosa, pudiendo alcanzar
hasta el 80 % del contenido organico total. Actualmente gran parte del suero
lacteo producido es eliminado en las plantas de tratamientos de aguas residuales

0, en el peor de lo casos, eliminandolo directamente al medio ambiente.

5.2.

5.2.1. Preparacion del suero lacteo

Materiales y métodos

El suero lacteo empleado en este estudio se obtuvo de la industria
quesera INNOLACT S.L. localizada en Lugo (Espafa). ElI SL tiene un alto
contenido en lactosa (82 % p/p del SL). El SL se diluyo para obtener una carga
organica de obtener 5 g DQO L. El pH se ajust6 a 5 con una solucion de NaOH
1M. ElI SL se mantuvo refrigerado a 4 °C previamente a su utilizacion. Se
adicionaron también NH4Cl y PO4H2K como nutrientes para obtener una relacion
molar de C.N:P 100:3:1.

5.2.2. El sistema experimental

5.2.2.1. Fermentacion acidogénica del SL

La fermentacion acidogénica del SL se llevd a cabo en un reactor
anaerobio discontinuo secuencial (SBR) con un volumen de trabajo de 2 L. La
temperatura del reactor se mantuvo en los 30°C. El indculo utilizado provenia
de una planta de tratamiento de aguas residuales de una industria cervecera. Se
emplearon bombas peristalticas para realizar la alimentacion del reactor. EI TRH
se ajustd en dos dias. Para el control de pH se utilizé una sonda de pH que
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controlaba mediante una bomba peristaltica la adicion de NaOH 1 M. La
velocidad de carga organica aplicada fue de 4 g COD L-'d-'. La agitacion en el
reactor se fijo en 140 rpm. El sistema SBR funcioné con dos ciclos por dia con 4
fases: llenado, reaccion con agitacion, decantacion y vaciado.

ElI SL fermentado fue recolectado al final del ciclo en un tanque refrigerado
a 4 °C. Se tomaron muestras dos veces por semana del suero alimentado al
reactor y del suero fermentado, para determinar la DQO, los SST y SSV, la
concentracion de AGV y otros productos de fermentacidén como el etanol, el 4cido

férmico y el lactico.

En este reactor se estudid el efecto del tiempo de retencion de sélidos
(TRS), de 4, 6 y 10 d, sobre el perfil de acidos grasos volatiles y sobre el grado
de acidificacion.

5.2.2.2. Reactor SBR para la etapa de seleccién de cultivos mixtos

Para la etapa de enriquecimiento de cultivos mixtos con capacidad de
acumulacién de PHA, se utilizdé un reactor SBR de 1 L. El lodo aerobio utilizado
provino de un reactor alimentado con agua residual procedente de una industria
cervecera. El SBR fue operado en base a dos ciclos por dia, con las siguientes
etapas: etapa de llenado de 5 min, etapa de reaccién aerobia (agitacién y
aeracion) de 10 h 50 min, etapa de decantacion de 1 h (sin aeracion y agitacion)
y vaciado del efluente de 5 min. Se utilizaron bombas peristalticas para realizar
la alimentacion y el proceso de vaciado del reactor. El efluente vaciado era
reemplazado con el SL fermentado (40 Cmmol de AGV). El oxigeno fue
suministrado a un flujo de 1vvm. La temperatura del reactor se mantuvo a 30 °C.
El pH se mantuvo sin control, pero monitoreado durante todo el proceso
mediante una sonda de pH. La agitacion se fijo en 140 rpom. Se anadieron macro
y micronutrientes para mejorar la seleccion de los cultivos mixtos, se adicioné
amonio en relacion C:N (15, 20, 25 y 30), el fosfato en concentracién de 0.1
Pmmol. Se adicioné tiourea para inhibir la nitrificacion. Los parametros en el

reactor se muestran con mas detalle en la Table 5.2.
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El reactor SBR se operd6 en base al modelo ADF (alimentacion dinamica
aerobia) o condiciones de “Feast/Famine”, en donde se alternaron periodos

cortos de exceso de sustrato con periodos largos de ausencia de estos.

Tabla 5.2 Condiciones iniciales para seleccion de cultivos microbianos mixtos en el

reactor SBR.
Condiciones Valores
HAc / AGV 44
(%)
HPr/ AGV 25
(%)
HBu / AGV 19
(%)
HVal / AGV 12
(%)
Xo: biomasa inicial activa 4014
(Cmmol L")
X: biomasa activa 51 3
(Cmmol L)
SSVo 1,3+0,1
(gL
SSV 1,7+0,2
gL’
Co 4042
(Cmmol L)
C/N 15, 20, 25, 30

5.2.2.3. Reactor Fed-Batch para produccion de PHA

La fase de optimizacion de la acumulacion de PHA, se llevé a cabo en un
reactor alimentado en modo Fed-Batch. Se utilizé un reactor de vidrio de 1 L de
volumen de trabajo. Como indculo se utilizé la biomasa enriquecida previamente
en el SBR aerobio. Se tomaron 500 mL del in6culo. El reactor se alimentd en
discontinuo con SL fermentado, proveniente de la fase anaerobia. La
temperatura se mantuvo en 30°C, al flujo de aeracién en 1vvm y la agitacién en

140 rpm. Se realizé la alimentacién por pulsos y con control de oxigeno,
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consumido mediante una sonda de oxigeno cuando se alcanzaban el maximo se

agregaba un nuevo pulso.

5.2.3. Extraccion y recuperacion del polihidroxialcanoato

Una vez terminados los ensayos de optimizacién de la produccién de
PHA, la bio-actividad de las bacterias se detuvo agregando CIH 3M hasta
alcanzar pH 3. Seguidamente las células fueron separadas del sobrenadante por
centrifugacion a 8000 rpm x 10 min. El lodo concentrado fue lavado con acetona,
filtrado y liofilizado completamente para extraer todo el contenido de agua. A
continuacién, las muestras fueron suspendidas en cloroformo y se mantuvieron
en un recipiente sellado y con agitacion por un periodo de 3-4 dias a temperatura
ambiente. Esta suspension se filtré para remover todo el material no disuelto. La
solucion de cloroformo resultante se dejé evaporar en una placa hasta obtener

un bio-pelicula de PHA.

5.2.4. Procedimientos analiticos

Los sdélidos en suspension totales y volatiles (SST, SSV) y amonio fueron
medidos de acuerdo con el “Standard Methods” (APHA, 2005). La medida de la
demanda quimica de oxigeno (DQO) se determiné mediante la digestion de la
muestra con dicromato y acido sulfurico a 150 °C, donde el exceso de dicromato

fue valorado con sulfato ferroso aménico (FAS) de concentracion conocida.

Los acidos grasos volatiles y la lactosa fueron determinados por
cromatografia liquida de alta resolucion (HPLC), empleando un equipo de
cromatografia Hewlett Packard equipado con una columna supercogel C-610 H
y dos detectores en linea, una de ultravioleta (UV) y uno de indice de refraccién
(IR). La concentracion de AGV resultd de la suma de todos los &acidos
individuales (acético, propionico, butirico y valérico) expresados como g DQO L-

' utilizando factores de conversion (Henze et al., 1995).

La determinaciéon de PHA se realizdé por cromatografia de gases (CG)
siguiendo el método descrito por Braunegg et al. (1978) y Satoh et al. (1992). El

método consiste en la ruptura de las membranas celulares y estructuras
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permitiendo la obtencién del biopolimero. Luego las cadenas de PHA son
hidrolizadas y los monémeros metilados. Para determinar la concentracion de
hidroxibutirato (HB) e hidroxivalerato (HV) se realizé6 una curva de calibracion
con un patron estandar P(HB-HV) (88 %: 12 %) corregido con un patron interno

de heptadecano.
5.2.5. Caracterizacion del PHA

La estabilidad térmica de las muestras fue investigada por analisis termo-
gravimétrico (TGA) con un equipo Perkin Elmer TGA7. La condicién de medicion
consistié en calentar la muestra progresivamente de 50 °C a 700 °C a una tasa

de calor de 100 °C bajo atmosfera inerte (argoén).

Los parametros determinados fueron la temperatura de transicion vitrea
(Tg), la temperatura de fusion (Tm) y la entalpia de fusion (AHm), usando
calorimetria diferencial de barrido (DSC) desarrollado por medio de un equipo
Perkin Elmer Serie 7 DSC. Al calentar la muestra de 30 °C a 220 °C manteniendo
2 min a 200 °C, luego la muestra se enfria de 220 °C a 30°C a una tasa de
enfriamiento de 10 °C min', posteriormente se calienta de nuevo a 220 °C a una
tasa de calor de 10 °C. Todos los experimentos con DSC fueron llevados a cabo

bajo atmosfera de nitrégeno.

La caracterizacion por espectroscopia infrarroja con transformada de
Fourier se realizdé en una muestra con PHA tomando 10 mg, y se determinaron
las bandas caracteristicas de los grupos funcionales presentes en el biopolimero
en un rango del espectro de 400 a 4000 cm! mediante 10 a 64 barridos con una

resolucion de 4 cm-™.
5.2.6. Analisis de las poblaciones microbianas

El analisis de la composicion microbiana en el reactor SBR se hizo por
electroforesis en gel con gradiente de desnaturalizacion (DGGE), separando el
ADN para evaluar las cepas responsables de la acumulacion de PHA. La
muestra se separa en fragmentos por medio de la reaccion en cadena de la
polimerasa (PCR) y se amplifica la zona de interés para la deteccion del gen

phaC codificado en la enzima PHA sintetasa, tomando de entre 50 a 500 ng de
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DNA de una colonia de bacterias. Luego del cual se extrajo, se congel6 y

descongeld para la liberacion del material genético.

5.2.7. Calculos

El contenido de PHA en el lodo fue determinado como una fraccién de
solidos volatiles en suspension (% PHA=PHA*100/VSS, en donde las
concentraciones de PHA y SSV estan en g L'). La concentracion total de AGV
corresponde a la suma de concentraciones de los acidos acético, propidénico,
butirico y valérico. La concentracion de la biomasa consistié en la suma de
contenido de PHA y la biomasa activa (SSV= PHA + X; donde X representa la

biomasa activa).

Para los calculos de la biomasa activa se hizo considerando todo el amonio
usado para crecimiento. La velocidad de consumo de sustrato (-gs) (Cmmol AGV
Cmmol X' h'') se calcul6 a partir del ajuste lineal de los datos experimentales.
La concentracion corresponde a la suma de los mondmeros de HB y HV. El
rendimiento de produccién de PHA (YrHa) en el sustrato consumido se calculd
como la relacién entre la cantidad total de PHA en la biomasa y la cantidad total
de sustrato consumido. La produccion especifica de PHA (AfHA) fue
determinada restando la concentracion inicial especifica de PHA vy la

concentracion final especifica de PHA (Cmmol PHA Cmmol X1).
5.3. Resultados y discusién

En este experimento se estudid la obtencion de PHA con cultivos
microbianos mixtos empleando un proceso de 3 fases: fase fermentacion
acidogénica; fase de enriquecimiento y seleccion de los microorganismos
acumuladores de PHA vy, fase de optimizacién de la produccion de PHA en un

reactor alimentado en discontinuo (fed-batch).
5.3.1. Fermentacién acidogénica del suero lacteo

El proceso de acidogénesis depende mayoritariamente de la capacidad
del reactor para llevar a cabo un proceso de fermentacién que convierta la
lactosa presente en el suero lacteo en acidos grasos volatiles (AGV) mediante

microorganismos anaerobios. En la Tabla 5.3 se muestran los resultados
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obtenidos en el estudio del efecto del tiempo de retencién de sdlidos sobre el

grado de acidificacion y sobre la distribucion de los acidos grasos volatiles.

Tabla 5.3 Efecto del tiempo de retencion de sélidos en la produccion de AGV a partir del
suero lacteo.

TRS Yacvss AGV totales '°(‘§/:;’
(d) (mg DQO mgDQO")| (Cmmol L") | HAc HPr HBu HVal
10 0,71 177 34 36 13 15
6 0,64 146 40 35 15 10
4 0,63 164 46 24 21 9

El reactor anaerobio SBR se opero a tres tiempos de retencion de sélidos,
de 4,6 y 10 d. El proceso se llevd a cabo a 30°C de temperatura, pH 6, VCO de
4 g DQO L'd", y TRH de 2 d. Se obtuvo un alto grado de acidificacion, con un
71 % de acidificacién cuando el reactor operd a un TRS de 10 d, y descendiendo
ligeramente al disminuir el TRS a 4 d. El aumento del TRS de 4 a 10 d dio lugar
a un aumento de la produccion de los acidos propidnico y butirico, de 24 a 36 %
y de 9 a 15 %, respectivamente. Al mismo tiempo se producen una disminucién
de la produccion de los acidos acético y butirico, de 46 a 34% y de 21 a 13%,
respectivamente. Se observa claramente que el TRS tiene un efecto directo
sobre la produccion y distribucion de los acidos grasos volatiles. Controlando el
TRS es posible predecir una determinada proporcion de acidos con vistas a la

posterior produccién de PHA (Horiuchi et al., 2002).

5.3.2. Fase de seleccién de flora mixta acumuladora de PHA

Se estudié el enriquecimiento de un cultivo mixto con capacidad
acumuladora de PHA, y se estudio el efecto de la relacion carbono/nitrégeno
(C/N). La relacion entre la cantidad de sustrato y la cantidad de amonio en el
reactor (C/N) 15, 20, 25 y 30 no afectd considerablemente la capacidad de
acumulacién de PHA en el ciclo. En la Figura 5.1 se muestra un proceso tipico
feast/famine en un ciclo de operacion ADF (alimentacién dinamica aerobia) en

un reactor secuencial aerobio discontinuo (SBR). En cada ciclo se adicionaron
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AGV 40 Cmmol L, los cuales fueron consumidos en 2.5 h dando lugar a una
relacion de tiempos F/F de 0.2 lo cual se considera adecuada para el proceso de

seleccién de microorganismos acumuladores de PHA.
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Figura 5.1 Ciclo tipico de operacion “feast/famine” en un reactor secuencial SBR de
microorganismos mixtos acumuladores de PHA.

Los microorganismos seleccionados en este ensayo demostraron
capacidad de acumulacién de PHA con un promedio de 27% de contenido de
PHA (PHAmax) en las condiciones dadas, asegurando una buena adaptacion y

crecimiento controlado de los microorganismos.

En la Tabla 5.4 se puede observar que el cultivo mixto sometido a condiciones
de feast/famine (F/F) con SL fermentado alcanzé una acumulacion de
biopolimero del 27 % de PHA (p/p) (PHAmax) al término de la fase feast. El
rendimiento de almacenamiento de PHA se encontré en 0,64 Cmmol PHA
Cmmol AGV-'. El consumo especifico de sustrato se encontré en alrededor de
0,22 Cmmol AGV Cmmol X' h'y la velocidad de produccion del biopolimero de
0,8 Cmmol PHA Cmmol X-'h-.
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Table 5.4 Efecto del amonio en el enriquecimiento de cultivos mixtos usando un reactor

SBR.

Composicion AGV 44:25:17:14 43:25:19:13 42:26:18:14 41:26:19:14
(%)
HAc:HPr:HBu:HVal

vco 39,4 38,5 40,8 39,2
Cmmol AGV L™ d
C/N 15 20 25 30
Xinax 2,6 29 2,3 2,1
g SSV L
PHAmax 29 23 26,6 26,9
(% masa)
-Os 0,22 0,23 0,21 0,23

Cmmol AGV Cmmol X' h"!

Ox 0,15 0,15 0,14 0,13
Cmmol X Cmmol X' h"

JpHA 0,08 0,07 0,08 0,07
Cmmol PHA Cmmol X' h*!

Ysto 0,69 0,58 0,57 0,68
Cmmol PHA Cmmol VFA"

Composicion del 70/30 67/33 75125 79/21
polimero, HB:HV
(%)

VCO: velocidad de carga organica; Composicion de AGV (HAc:HPr:HBu:HVal); (HAc= acido
acético, HPr= Acido propidnico, HBu= &cido butirico y HVal = acido valérico; Xmax: biomasa activa;
PHAmax: acumulaciéon maxima de PHA; -gs : velocidad de consumo de sustrato gx : velocidad de
crecimiento de la biomasa activa; geHa: velocidad de acumulacion de PHA; Ysw:capacidad
maxima de almacenamiento de PHA; (HB/HV): porcentaje de hidroxibutirato e hidroxivalerato.

5.3.3. Efecto de la composicion de AGV en la produccion de PHA.

Se estudio como afectaba la variacion de la proporcion de acidos grasos
volatiles en la acumulacién de PHA y en la composicién del biopolimero. El
reactor acidogénico se oper¢ a diferentes TRS, 10, 6 y 4 d, y se observo en cada
caso una relacion diferente de AGV (HAc:HPr:HBu:HVal), de 34:36:13:15 40:
35:15:10 y de 46:24:21:9, respectivamente. Se observo que disminuyendo el
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TRS los porcentajes de acidos acético y butirico aumentaban mientras que los

de los acidos propiodnico y valérico disminuian.

El tiempo necesario para alcanzar la maxima acumulacién de PHA fue de
entre 6 y 7 h (como lo muestra la Tabla 5.5), siendo ligeramente inferior en el
caso del suero fermentado con perfil de acidos con un mayor contenido en acidos

acético y butirico (Tabla 5.5).

Tabla 5.5 Resultados de acumulacion de PHA en ensayos fed-batch variando la
distribuciéon de AGV.

TRS 10 6 4
(d)
Composicién AGV 34:36:13:15 40:35:15:10 46:24:21:9
HAc/HPr/HBu/HVal
(%)
Ysto 0,37 0,42 0,28
Cmmol PHA Cmmol
AGV-'
-Os 0,31 0,27 0,34
Cmmol AGV Cmmol X'
h-1
OpHA 0,29 0,16 0,18
Cmmol PHA Cmmol X!
h.
Composicion 58:42 68:32 81:19
(HBIHV)
(%)
PHA productividad 0,62 0,56 0,70
gPHAL" h"
PHAax 52,2 50,4 51,0

(% masa)

El rendimiento maximo  alcanzado fue de 0,42 (Cmmol PHA Cmmol
AGV-"), correspondiente al suero fermentado con una relacion de HAc: HPr: HBu:
HVal de 40: 35: 15: 10 y con un TRS de 6 d. Por otro lado, la maxima
productividad alcanzada fue de 0,7 g PHA L' h' correspondiente al suero
fermentado a un TRS de 4 d con una relacion de acidos HAc: HPr: HBu: HVal de
46: 24: 21: 9.

El PHA obtenido presenta una relacion de hidroxibutirato e hidroxivalerato
(HB: HV) que varia con la proporcién de AGV en el suero fermentado. Con el SL
fermentado con perfil de HAc: HPr: HBu: HVal de 34:36:13:15 se obtuvo un
biopolimero de composicion HB:HV de 58:42, con el perfil de AGV de
40:35:15:10 se observé una composicion HB:HV de 68:32 y en el caso del perfil
de AGV de 46:24:21:9 se obtuvo una relacion HB:HV de 81:19. Se observo que
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los acidos acético y butirico determinan la produccion de hidroxibutirato y que lo
acidos propionico y valérico la produccion de hidroxivalerato. La relacion HB: HV
va a determinar la propiedad de los biopolimeros obtenidos, dado que por
ejemplo HV le otorga una mayor flexibilidad que el hidroxibutirato. La
composicion de AGV empleada como sustrato para producir PHA va a
determinar la composicién del biopolimero, la presencia de acidos grasos de un
numero par de atomos de carbono va a producir mayoritariamente PHB y los de

numero impar van a producir PHV.
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Figura 5.2 Perfiles de acumulacion de PHA observados en los ensayos fed-batch en un
reactor alimentado, variando la concentracion de AGV (HAc/HPr/HBu/HVal) en el SL
fermentado expresado en porcentaje (%): a) 34/36/13/15, b) 40/35/15/10 y c) 46/24/21/9.
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Estos estudios demuestran que una determinada composicion de PHA se
puede predecir mediante el control de operacion en el reactor acidogénico, por
ejemplo, variando el parametro del TRS. Similares resultados fueron obtenidos

por Albuquerque et al. (2007).

La utilizacion de suero lacteo como materia prima para la produccion de
PHA, se convierte en una alternativa eficiente y sostenible en procesos

microbianos con de cultivos mixtos segun se muestra en la Tabla 5.6.
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Tabla 5.6 Comparacion de la produccion de PHA obtenida con cultivos mixtos microbianos
empleando diferentes tipos de sustratos.

Sustrato PHAwmAx YrHA Referencia
(% peso seco) (Cmmol PHA Cmmol AGV-)
Melaza fermentada 75 0,81 Albuquerque
et al. (2010)
Agua residual de la 77 0,80 Jiang et al.
produccion del papel (2012)
Agua residual de la 29 0,57 Ben et al.,
industria maderera (2011)
Agua residual de la 51 0,05 Rhu et al.,
industria de alimentos (2003)
Agua residual de la 55 1,05 Dionisi et al.
produccion de aceite (2006)
de oliva
Suero lacteo 65 0,66 Duque et al.
fermentado (2014)
Agua residual de la 38 0,59 Mato et al.
industria cervecera (2008)
Suero lacteo 52 0,37 Este estudio
permeado fermentado

En comparacién a otros estudios encontrados en la literatura con el suero

fermentado se obtiene una acumulacion de 52 % de PHA, similar al obtenido con
otras materias primas fermentadas. Se han reportado una acumulacion de PHA
del 65 % empleando suero lacteo obtenido bajo otras condiciones de operacién
(Duque et al., 2014). Con efluentes fermentados de la produccion de aceite de
oliva se obtuvo una acumulacion del 55 % (Dionisi et al., 2005), mientras que con
melaza fermentada se obtuvo un 75 % (Alburquerque et al., 2010). El coste de
la materia prima juega un rol importante en la sostenibilidad del proceso de
produccion de PHA, siendo el SL un sustrato mas econdmico que otros como la
melaza de cafia o la hemicelulosa hidrolizada; ademas algunos sustratos como
la melaza de cafa a pesar de su bajo coste su valor se ha ido incrementando

debido a su uso para la produccion de bioetanol.
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5.3.4. Analisis de la poblacién bacteriana

La produccién de PHA por cultivos mixtos microbianos esta basada en la
seleccion natural de cepas acumuladoras de PHA por medio del control en los
bio-reactores, siendo mas importante este control que la naturaleza de los
microorganismos. El cultivo mixto en el reactor de enriquecimiento de
microorganismos acumuladores de PHA fue analizado mediante la técnica de
DGGE, en la que se encontré una poblacion dominante representada por una
unica banda migrante en el gel. El grupo filogénico mas representativo
encontrado corresponde al grupo de B-proteobacterias, habiendo encontrado
mayoritariamente Thauera sp. y Azoarcus sp. El género encontrado mas
representativo fue Thauera phenilacetica siendo la responsable de la maxima
acumulacion de PHA. Este microorganismo también ha sido encontrado en otros
estudios (Dionisi et al., 2006). Sin embargo, otros autores encontraron una baja

capacidad de acumulacion de PHA (Dias et al., 2006).

5.3.5. Caracterizacion del biopolimero

Al biopolimero obtenido se le determinaron en sus propiedades térmicas.
La caracterizacion térmica mostré que los polimeros obtenidos eran semi-
cristalinos, con temperatura de fusion (Tm) de 160 °C. Presentaron un porcentaje
de cristalinidad bajo, ya que no se observo ninguna temperatura de cristalizacion,
probablemente debido a las impurezas en la pelicula de PHA obtenido o bien
debido al porcentaje de HV en la muestra. En el analisis termo-gravimétrico
desarrollado se muestra que la degradacion térmica se produce a los 290 °C.
Esta temperatura de degradacion del PHA es consistente con los datos descritos
en la literatura para copolimeros P(HB-co-HV), la cual varia entre 277 y 249 °C,

con pequefias diferencias debido a la presencia de impurezas.

En el analisis por espectroscopia infrarroja se obtuvieron bandas
caracteristicas de polimeros tipo PHA. Con una banda carbonilo entre los 1740-
1720 cm-'. Este numero difiere dependiendo del tipo de polimero y del estado de

purificacion de la muestra. De acuerdo con la literatura, las cadenas cortas de
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polimeros de PHA se encuentra en los 1728 cm', para cadenas medias en 1740
cm'y, para mezclas de ambas en 1732 cm™'. En adicidn, los polimeros amérfos
se encuentran en 1728 cm™ y los cristalinos en 1722 cm-! (Kansiz et al., 2007;
Bayari et al.,2005). En términos estructurales el cambio es debido al atomo de
oxigeno del grupo carbonilo si se encuentra cerca del atomo de hidrogeno
formando interacciones de enlaces de hidrégeno lo que reduce la absorbancia
de la longitud de onda. En la fase amoérfa la ausencia de enlace de hidrogeno de
la estructura incrementa el enlace del carbonilo incrementando la absorbancia
de la longitud de onda. Otros picos de importancia es el encontrado en 1724
cm™' que representa la banda caracteristica de grupo C=0, una banda en 1280-
1165 cm™', se atribuye a grupos C-O-C; la banda de enlace C-H de los grupos
metilos y metileno se encuentra en 2800-3100 cm -'. Otras bandas
caracteristicas para PHA de cadena corta se encuentra en 2980, 2934, 1282
relacionado con los grupos metilos, 1100-1058 (C-0), 979 y 515 cm™! (Shamala
et al., 2009).

5.4. Conclusiones

En los ultimos afios, el uso del plastico convencional ha dado lugar a
graves problemas en la contaminacion del ecosistema, por esta razon el uso de
plasticos biodegradables se ha convertido en el objetivo de investigadores para
la busqueda de nuevas alternativas. Por lo que el uso de subproductos
industriales de desecho y de las aguas residuales con un alto contenido organico
se ha convertido en el foco de muchos estudios. El suero lacteo para la
produccion de PHA muestra grandes posibilidades debido a su contenido en
lactosa la cual puede ser usada por microorganismos acumuladores. En este
sentido el proceso ADF para la obtencién de biopolimeros ha sido posible
mediante la seleccion de cepas acumuladoras de PHA utilizando el SL como
sustrato para la producciéon de PHA. El control en las condiciones de
fermentacion es de interés para la obtencion de un determinado tipo PHA, con

cierta composicién de monémeros.
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La contaminacion del ecosistema debido al uso de derivados petréleo esta
aumentando de manera importante en los ultimos afnos. Esto ha llevado a la
busqueda de nuevos plasticos biodegradables que permitan el desarrollo de una
sociedad mas sustentable en relacion con los recursos naturales disponibles. Por
otro lado, el futuro de una sociedad bio-amigable radica en la efectiva
valorizacion de los residuos agroindustriales. El uso de materias primas
provenientes de subproductos industriales y de aguas residuales para la
obtencidn de biopolimeros se convierte en una alternativa ecologica para
disminuir el impacto ambiental generado por los plasticos, asi como por los

residuos contaminantes.

La produccion de polihidroxialcanoatos (PHA) a partir de la valorizacion
de residuos se presenta como una solucién para la disminucion del impacto
ambiental debido a la acumulacién de los plasticos convencionales ademas de
ser economicamente interesante dado el bajo coste de los productos de
desecho. Actualmente la produccion de PHA se esta llevando a cabo con cultivos
puros pero la tecnologia en base a cultivos microbianos mixtos va ganando
terreno debido a su facil aplicacién. En este trabajo se estudié la produccién de
PHA empleando cultivos mixtos, desarrollado en tres etapas siguiendo el modelo
ADF (Aerobic Dinamic Feeding) que consiste en una etapa de fermentacion
acidogénica, otro de enriquecimiento de bacterias acumuladoras de PHA y

finalmente de produccion de PHA.

En este aspecto se estudié como el manejo adecuado de los parametros
operacionales tales como pH, temperatura, tiempo de retencién de sodlidos y
velocidad de carga organica afectaba el grado de acidificacion y la distribucion

de acidos grasos volatiles.

Asi también la seleccion y el empleo como materia prima del suero lacteo
debido a su bajo coste, el alto contenido organico y la gran disponibilidad para

poder ser utilizado por cultivos microbianos mixtos capaces de acumular PHA.

Los resultados finales mostraron que la distribucion de acido grasos
volatiles variaba en funcién del pH en el reactor acidogénico, es asi que a pH 6
los porcentajes de los acidos acético y propidnico aumentaban mientras que a

pH 5 los acidos butirico y valérico disminuian.
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El tiempo de retencion de solidos (TRS) en el reactor acidogénico afectaba
también en la distribucidén de los AGV, es decir que a TRS largos favorece la
produccion de acidos grasos de cadena impar como el acido propionico y
valérico mientras que TRS cortos favorece la produccidn de acido acético y
butirico. Por ultimo, la variacion de la velocidad de carga organica (VCO) mostré
que bajas VCO, entre 3 y 4 g DQO L'd"', aumentaba la proporcion de acidos
propionico y valérico mientras que disminuian la produccién de acido butirico y

acético a mayores VCO.

Estas variaciones en la distribucion de acidos grasos volatiles producto de
los cambios en los parametros antes mencionados determinan las
caracteristicas del producto final (PHA), de tal manera que a mayor cantidad de
acido acético y butirico en la alimentacion se obtuvo un PHA con mayor
porcentaje de hidroxibutirato y en menor medida hidroxivalerato, mientras que
una mayor cantidad de acido propionico y valerico condujo a un aumento en el
porcentaje de hydroxivalerato (HV). El rango de composicion de PHA en este
estudio vari6 en la fraccion de HV entre 20 y 40% en la composicion final del
PHA.
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