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PRESENTACIÓN 
El suero lácteo es un subproducto generado en la industria de fabricación 

de quesos. Normalmente al suero se le separa la grasa y, en muchas industrias 

también la proteína quedando un suero cuya composición es mayoritariamente 

lactosa (hasta un 85 %).  

Más del 50 % del suero lácteo generado en la producción de queso no es 

convenientemente tratado, lo que supone un grave problema dada la gran 

cantidad de materia orgánica sin degradar que terminan contaminando el medio 

ambiente.  

La valorización del suero lácteo tiene como finalidad su recuperación para 

la obtención de subproductos que tengan gran valor en el mercado. Una 

interesante y prometedora alternativa para su utilización como substrato para la 

producción de polihidroxialkanoatos (PHA). 

En las últimas décadas, han surgido un gran interés en el desarrollo de 

nuevas tecnologías para la obtención de bioplásticos que puedan reemplazar a 

los plásticos convencionales. Estos generan problemas en el medioambiente 

debido a su acumulación y a su muy baja biodegradación.  

Los polihidroxialcanoatos han atraído una atención considerable 

últimamente dado que se pueden obtener a partir de residuos industriales, 

además tienen propiedades similares a algunos plásticos de origen 

petroquímico. Los PHA son biopolímeros producidos sintetizados por lo 

microrganismo como reserva de energía para poder en procesos metabólicos. 

Actualmente para la producción de PHA a escala industrial se utilizan tecnologías 

basadas en cultivos puros, los cuales requieren de procesos de producción 

complejos y costosos. Actualmente nuevas alternativas se han desarrollados que 

se basan en el empleo de cultivos microbianos mixtos para reducir los costes de 

producción, debido a que no requieren para su producción procesos de 

esterilización.   

El proceso de obtención de PHA empleando cultivo microbianos mixtos 

todavía requiere de un mayor estudio y optimización para poder obtener una 

acumulación de PHA en los microorganismos y también para obtener 
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productividades más altas y productividad además de mejorar los procesos 

actuales que utilizan cultivos puros microbianos. 

En este trabajo se propuso un proceso de obtención de PHA en tres fases 

a escala de laboratorio, utilizando cultivos microbianos mixtos y suero lácteo 

como fuente de sustrato. 

En la primera fase se llevará a cabo la fermentación acidogénica para 

producir ácidos grasos volátiles. En una segunda fase se realiza la selección de 

microorganismos con capacidad de acumulación de PHA y finalmente en la 

tercera fase se determina la capacidad máxima de los microorganismos de 

acumulación de PHA. 

Como objetivo principal en este trabajo es estudiar las variables 

operacionales en el reactor acidogénico como la  velocidad de carga orgánica ( 

VCO) y y los tiempos de retención de solidos así como el tipo de reactor utilizado 

en la producción y perfil de ácidos grasos volátiles obtenidos y el efecto en la 

composición y la producción de PHA. 

 

El autor  
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CAPÍTULO 1 

ANTECEDENTES BIBLIOGRÁFICOS: SUERO LÁCTEO COMO SUSTRATO EN 

LA PRODUCCIÓN DE POLIHIDROXIALKANOATOS 
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 INTRODUCCIÓN  
El Suero Lácteo (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 fenómenos de eutrofización en los 

ecosistemas acuáticos. Su tratamiento genera altos costes en la industria. La 

valorización del suero lácteo es debido a que la lactosa el principal componente 

del suero lácteo se usa actualmente en numerosos procesos biotecnológicos, 

incluido la producción de biopolímeros como los polihidroxialkanoatos (PHA) 

(Koller et al., 2012). 

El mayor problema encontrado con la gestión del SL está relacionado con el 

gran volumen producido a escala industrial, que generalmente es tratado como 

un residuo, desperdiciando su valor nutricional. Anualmente la producción 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 obtención de varios subproductos. En el año 

2005 solo en la Unión Europea la cantidad generada de suero llegó a los 40 

millones de toneladas. Del suero aprovechado cerca de un 50 % se utilizó en 

forma líquida, un 30 % en polvo y un 15 % como subproductos varios, como 

concentrados de proteínas. El remanente de cerca de un 32% de SL, con 

apróximadamente 619.250 toneladas de lactosa (Koller et al., 2008), no fue 

aprovechado, generando altos costes en su tratamiento y eliminación industria 

láctea. (Panesar et al., 2007).  

De ahí la necesidad de buscar nuevos procesos que permitan maximizar el 

uso de estos remanentes de SL no utilizados. En el campo de la biotecnología 

buscan nuevas alternativas como, por ejemplo, la producción de biopolímeros 

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

Dentro del uso del SL para la producción de nuevos materiales se encuentran 

los polihidroxialcanoatos. Los PHA son materiales biodegradables que 

constituyen una alternativa viable para el reemplazo de los plásticos basados en 

la industria petroquímica.  Para la producción de PHA se pueden utilizar fuentes 

renovables de carbono para su producción como son los residuos industriales 
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con un alto contenido orgánico, y además al mismo tiempo ayudan a disminuir 

los costes de depuración en las industrias implicadas en el proceso de 

fabricación de productos como el queso, azúcar, etc. (Garate, 2014).  

 

LA INDUSTRIA DEL QUESO 
GENERALIDADES 

En la industria láctea se engloban tres principales grupos de actividades, 

que son el envasado de la leche, la elaboración de quesos y la de diversos 

derivados refrigerados.  

España se encuentra entre los países de la Unión Europea con menor 

consumo per cápita de productos lácteos, con 7,1 millones de toneladas, de las 

cuales dos tercios lo son en forma de leche envasada y, el tercio restante lo son 

el queso y otros productos lácteos. La industria láctea española es una de las de 

mayor expansión, con un crecimiento anual del 2,7 millón de toneladas 

principalmente en los derivados frescos y quesos. 

En Galicia la industria de producción de queso está en expansión, con 

alrededor de 20 mil toneladas anuales, elaboradas sobre todo por empresas de 

tamaño mediano o pequeño. La mayoría 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, Arzúa-

Ulloa, San Simón y Cebreiro) son muy reducidas, con sólo unas 4 mil toneladas. 

La denominación de Tetilla es la principal aportando el 12,3% de la producción 

conjunta de las 16 denominaciones de origen de quesos existentes en España, 

por detrás del Manchego con 44,6 y del Mahón-Menorca con el 15,5%, aunque 

desciende al 7,3% en volumen de facturación por el mayor valor unitario de las 

otras denominaciones (Sineiro et al., 2005). 

PROCESO DE FABRICACIÓN DEL QUESO 
 

El queso es el producto fresco o madurado obtenido por coagulación y 

separación de productos como la leche, nata, suero de mantequilla o una mezcla 

de ellos. El proceso de fabricación del queso pasa por diferentes etapas que son: 
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a.- Recepción y pretratamiento. - La leche se recibe, se higieniza con el fin 

de eliminar las impurezas sólidas que procedan de la ganadería. Una vez 

higienizada, la leche se homogeniza para tener unos parámetros definidos de 

materia grasa, utilizando desnatadoras a través de procedimientos centrífugos 

que separan la grasa láctea. En el caso de no realizar estos tratamientos se dice 

que el queso se ha fabricado con leche entera. Posteriormente se enfría a 3-4ºC 

para su conservación hasta su proceso de fabricación. 

b.- Tratamiento térmico de la leche. -  La leche refrigerada se somete a 

procesos térmicos de pasteurización de entre 70 - 80º durante 15 a 40 segundos 

con el objeto de eliminar bacterias patógenas de la leche. Cuando este proceso 

no se aplica se dice que el queso está fabricado con leche cruda, y el consumo 

es apto siempre y cuando tenga alrededor de 60 días de curación. 

c.- Llenado de cuba y adición 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 30º, en la que se añaden cultivos de bacterias lácticas y 

fermentos, cuya misión es que crezcan y aporten aromas y sabores que se 

desarrollarán en el proceso de maduración.  

d.- Coagulación. - El siguiente paso consiste en añadir el cuajo que es un 

extracto obtenido del estómago de los rumiantes (cuajo animal) o a partir de 

determinadas plantas (cuajo vegetal) a unos 30-32 ºC. En este proceso la leche 

pasa a transformarse en queso, que engloba la caseína coagulada, la mayor 

parte de la grasa y de otros componentes. Otra forma de coagulación es la que 

se consigue mediante la acidificación 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 coagulación 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 tamaño dependiendo del suero que se quiera retener, 

normalmente un queso más húmedo está formado por grano más grande, que 

actúa a modo de “esponja”. 
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f.- Calentamiento. - La pasta que ha sido cortada y desuerada se procede 

a su calentamiento entre 30 y 48 ºC, mientras se agita para que los granos 

permanezcan separados y no se vuelvan a unir. Cuanto más se caliente este el 

grano más seco resultará el queso, puesto que el incremento de temperatura 

provoca un mayor desprendimiento de suero. En función 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 tamaño al queso). Los moldes pueden 

ser sometidos o no a una presión exterior. Esta presión produce una expulsión 

del suero y permite al queso adoptar formas mucho más 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, aplicándola directamente sobre la masa, o por 

inmersión en agua con sal o salmuera. 

i.- Madurado. - La maduración es la última fase de la fabricación, que 

puede durar desde unas horas, hasta varios meses. En la maduración se 

desarrollan los aromas y sabores, la curación 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 maduración, el queso va perdiendo progresivamente 

humedad mediante la evaporación, provocando una disminución 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 día está 

compuesto por 450 g de materia seca y 550 g de agua, al cabo de un tiempo de 

maduración este queso ya no pesará 1 kg sino 900 g, y la composición serán los 

mismos 450 g de materia seca y 450 g de agua. En función del tiempo que está 

un queso madurando en las cámaras se habla de queso fresco, tierno, oreado, 

curado, viejo y añejo. 

 

EL SUERO LÁCTEO: TRATAMIENTO Y VALORIZACIÓN 



6 
 

 

El suero lácteo es la fracción líquida producto de la coagulación de la leche 

en el proceso de fabricación del queso. Después de la separación del coágulo o 

fase micelar presenta un color amarillo pálido y representa entre el 85 y 95 % del 

volumen de la leche reteniendo cerca del 55% de los nutrientes del mismo. El 

componente más abundante es la lactosa que representa entre un 4.5 a un 5% 

en su relación p/v (peso/volumen), proteínas solubles con un 0.6 a un 0.8 % p/v, 

lípidos 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 KCl que representan 

sobre un 50 % del total de sales presentes, además de fosfato y sales de calcio 

entre otras. El suero lácteo contiene apreciable cantidad de otros componentes 

tales como ácido láctico (0.05 % p/v), ácido cítrico, compuestos nitrogenados no 

proteicos como urea y ácido úrico, 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-1, y representa la mayor parte de la carga 

orgánica (cerca al 90 %) (Kisaalita et al., 1990). A su vez las grasas y proteínas 

presentes también contribuyen al contenido orgánico, con valores en el rango de 

0.99-10.58 g L-1 y 1.4-8.0 g L-1, respectivamente. Los valores de DBO (demanda 

biológica de oxígeno) y DQO (demanda química de oxígeno) fluctúan dentro de 

valores de 27-60 -g L-1 y 50-102 g L-1, respectivamente. La relación DBO5 / DQO 

es igual o mayor a 0.5 lo que nos indica que el suero es susceptible a ser tratado 

en procesos biológicos. 

La producción de queso constituye una de las fuentes principales de 

contaminación orgánica de la industria láctea. En el proceso de manufactura del 

queso se generan tres tipos de efluentes: el suero lácteo resultante de la 

producción de queso, un segundo suero lácteo resultante de la producción de 

requesón y un tercero producto de aguas de lavados generados en distintas 

partes del proceso de fabricación del queso (Figura 1.1). 
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FIGURA 1.1 ESQUEMA GENERAL DEL TRATAMIENTO Y VALORIZACIÓN DEL SUERO LÁCTEO 

Existen distintos tipos de suero según se muestra en la Tabla 1.1. El suero 

dulce es el obtenido por desecación del residuo en el proceso de fabricación del 

queso, el suero fermentado es el producto de la fermentación del suero por 

lactobacilos, el suero permeado es el obtenido por extracción de las grasas y las 

proteínas mediante el proceso de ultrafiltración, utilizado como sustituto de la 

lactosa o suero en polvo, y el suero retenido al que se le mantienen las proteínas 

de la leche. 
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TABLA 1 COMPONENTES ( %EN PESO) DE DISTINTOS TIPOS DE SUERO 

Composición 
% en peso 

Suero dulce Suero 
fermentado 

Suero 
permeado 

Suero retenido 

Lactosa 4.7 - 4.9 4.5 - 4.9 23 14 
Ácido láctico trazas 0.5 - - 

Proteína 0.75-1.1 0.45 0.75 13 
Lípidos 0.15-0.2 trazas - 3-4 

Compuestos 
inorgánicos 

 

≈7 6-7 ≈27 ≈7 

(Braunegg et al., 2007)  

Actualmente el manejo del suero lácteo ha sido focalizado en los 

tratamientos de valorización mediante procesos biológicos. Estas tecnologías 

son introducidas para recuperar componentes de alto valor como son las 

proteínas y la lactosa. Cada litro de suero dulce contiene 50 g de lactosa y 10 

gramos de proteínas con un alto valor nutricional y funcional. Los procesos de 

fermentación controlada han sido considerados en la producción de ácido láctico, 

ácido butírico, butanol, ácido acético, glicerol, acetona, etanol, hidrogeno, etc. El 

coste asociado a las tecnologías de recuperación y aprovechamiento del SL no 

son rentables en pequeñas y medianas factorías (Prazeres et al., 2012), en 

cuyos casos la eliminación mediante procesos de tratamientos biológicos y 

fisicoquímicos constituyen una mejor alternativa. 

Debido al alto contenido en materia orgánica del suero lácteo, los 

tratamientos se han establecido diferentes métodos para su depuración y 

eliminación los cuales se mencionan a continuación. 

 

Tratamiento del suero lácteo 
DIGESTIÓN ANAEROBIA 

El tratamiento convencional del suero lácteo consiste en tratarlo mediante 

un proceso por digestión anaerobia o mixta (anaerobio-aerobia), siendo la mejor 

forma de tratamiento debido a su alta carga orgánica (Sayedm et al., 1988; 
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Gutiérrez et al., 1991; Hawkes et al., 1995; Gavala et al., 1999). La mayoría 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 eliminación de entre un 81 y un 99% con SL crudo, y un 85 y un 

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 

conversión de DQO de un 94 a un 96% en condiciones termófilas y 10 días de 

TRH, sin embargo, el efluente presenta mayores valores residuales de DQO. 

Las desventajas en la degradación biológica se encuentran en los gastos 

de la adición de álcali 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 producción de ácidos grasos volátiles que reduce el pH retrasando el 

proceso de metanogénesis y por ende el tiempo de depuración (Gutiérrez et al., 

1991), y cierta dificultad en la formación de un lodo granular en el proceso de 

acidificación (Yang et al., 2003).  

DIGESTIÓN AEROBIA 
  

Estudios llevados a cabo bajo condiciones aeróbicas 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 eliminación de los 

principales contaminantes. En la mayoría de los casos el proceso utiliza periodos 

largos de tiempos de retención hidráulica que involucran limitaciones en la 

trasferencia de oxígeno (Gutiérrez et al., 1991). Se consiguen eliminaciones de 

89 % de DQO, lo que se considera deficiente para los límites de vertido 

permitidos (Fang et al.,1991). Los procesos mixtos anaeróbio-aeróbio permiten 

mejorar el sistema de tratamiento logrando un 99 % de eliminación, 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 orgánica utilizada para 

la operación óptima del reactor tiene que encontrarse muy diluida lo que se aleja 

de las condiciones reales de producción del suero lácteo.  

Los pretratamientos de coagulación-floculación utilizando FeCl3 y 

Al2(SO4)3 o utilizando NaOH han sido propuestos (Prazeres et al., 2013, Rivas et 
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al., 2010, Rivas et al.,2011) para provocar una precipitación alcalina reduciendo 

el TRH de entre 4 a 5 veces en comparación con otros procesos de degradación 

aerobia. La limitación de la degradación aeróbica está relacionada con la 

excesiva formación de lodo, pero podría minimizarse aplicando tratamientos de 

pre-coagulación del SL. 

TRATAMIENTOS FISICOQUÍMICOS 
 

COAGULACIÓN-FLOCULACIÓN Y PRECIPITACIÓN 
 

El proceso de coagulación-floculación es el proceso más simple y 

económico utilizado para el tratamiento fisicoquímico del SL. La existencia de 

proteínas, mayoritariamente caseína, conceden un punto isoeléctrico de 4,6 y el 

incremento de pH provoca la precipitación de estas especies. En efecto se ha 

reportado excelente eficiencia en la eliminación de DQO usando FeSO4 a pH 8,5, 

más que utilizando FeCl3 a pH 4,5 (Rivas et al., 2010). Mediante la adición de 

NaOH bajo condiciones alcalinas se ha logrado hasta un 50% de eliminación de 

DQO empleando este proceso.  

PROCESOS DE OXIDACIÓN 
 

Los procesos de oxidación no son recomendables debido a la carga 

orgánica elevada que posee el SL. Los procesos de oxidación se recomiendan 

con un proceso después de la biodegradación a través de la oxidación, así la 

oxidación Fenton podría eliminar en forma significativa la DQO utilizando 

concentraciones de peróxido de hidrogeno de 0.5 M y 2 g/L de Fe3+ y un efluente 

pretratado de 0.5 gDQOL-1 obteniendo una DQO final de 20 mg L−1.  La 

necesidad de emplear una concentración alta de reactivos conduce a elevar los 

costes de depuración. La ozonización y ozonización catalítica también han sido 

probadas como post-tratamiento con buenos resultados de eliminación del DQO, 

mediante el empleo de ozono con una concentración de 10mg/L (Martins et al., 

2010) 

HUMEDALES ARTIFICIALES 
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Los humedales artificiales pueden ser utilizados como una alternativa para 

las pequeñas y medianas fábricas que están separadas de plantas de 

tratamientos de residuos cercanos, o bien en áreas sensibles con riesgos de 

daño ambiental. La desventaja principal de este sistema de tratamiento se 

encuentra en la presencia de sólidos en suspensión y en la alta salinidad que 

puede afectar a las estructuras físicas y químicas de los suelos y eventualmente 

contaminar aguas subterráneas (Vymazal 2014; Comino et al.,2011). 

  

TRATAMIENTOS BIOLÓGICOS CON VALORIZACIÓN 
 

Consiste en tratar el SL para que en su degradación anaeróbica se 

obtengan productos de fermentación de la lactosa, como ácidos grasos volátiles 

(ácidos acético, propiónico, butírico, etc.), ácido láctico, alcoholes (etanol) y 

producción de hidrógeno. Controlando los parámetros de operación del reactor 

se puede inhibir la metanogénesis y obtener estos productos. 

La obtención de etanol a partir de la degradación de la lactosa del SL es 

un proceso económicamente competitivo si se compara con el empleo de otros 

sustratos como la caña de azúcar o el almidón de maíz. El etanol puede ser 

usado en alimentos, productos químicos y farmacéuticos o en cosmética, 

convirtiéndose en una alternativa al combustible ambiental (Guimarães et al., 

2010; Zafar y Owais, 2006; Ghaly y El-Taweel, 1997; Staniszewski et al., 2009). 

La obtención de hidrógeno a través de tratamiento anaerobio constituye una 

alternativa energética, donde el hidrógeno generado en los procesos de 

fermentación puede ser utilizado como energía limpia renovable ayudando a 

disminuir el efecto invernadero o la lluvia ácida. El uso de SL es una opción 

económicamente viable y atractiva para la producción de hidrógeno debido a que 

en el proceso se puede tener un rendimiento teórico de 8 moles de hidrógeno 

por lactosa.  

LOS POLIHIDROXIALCANOATOS (PHA) 
  
Los avances en la ciencia y la tecnología han creado numerosos tipos de 

plásticos con excelentes propiedades de dureza, durabilidad, resistencia a la 
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degradación y baja densidad, cualidades idóneas que los convierten en 

productos de elección para numerosos propósitos. Sin embargo, a pesar de los 

beneficios que estos poseen, existen muchas desventajas asociadas al rápido 

deterioro de las reservas naturales usadas para su producción, y la extrema 

persistencia y acumulación en el ecosistema, que a su vez incide en la 

contaminación ambiental debido a los procesos de tratamiento en la quema de 

residuos (Smith, 2005).  

La producción global de plásticos se ha incrementado dramáticamente en los 

últimos años teniendo como ejemplo que en un periodo de 10 años desde el 

2004 se producían 225 millones de toneladas de plásticos y posteriormente en 

el 2014 esta cifra alcanzó los 311 millones de toneladas (plasticseurope.org 

plastics the facts, 2015). Este enorme incremento se ha debido mayoritariamente 

al aumento en el uso del plástico a nivel mundial y particularmente en países 

emergentes de Asia donde ha alcanzado un 46 % de la producción mundial de 

plásticos, donde comparativamente Europa llega a un 20%. Actualmente la 

reducción en la producción de productos plásticos es muy difícil de llevar a cabo, 

debido al amplio uso y a las versátiles aplicaciones que posee. La búsqueda de 

materiales alternativos con propiedades similares a los plásticos tradicionales, 

pero con características de biodegradabilidad y sostenibilidad es el objetivo que 

se trata de conseguir con el desarrollo de los biopolímeros.  

Los polihidroxialcanoatos (PHA) son biopolímeros con propiedades similares 

a los plásticos tradicionales pero que al ser biodegradables son menos 

contaminantes, y además ayudan a descontaminar debido a su proceso de 

obtención 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 preocupación para la producción 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 producción, 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. 

http://www.plasticseurope.org/documents/document/20151216062602-plastics
http://www.plasticseurope.org/documents/document/20151216062602-plastics
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En la década pasada, los sustratos de bajo coste provenientes de residuos 

agroindustriales han sido utilizados como fuente carbono para la producción de 

PHA, como por ejemplo el almidón, tapioca hidrolizada, suero lácteo, xilosa, 

melaza, malta, residuo de soya, etc., (Dias et al., 2006). 

 

TABLA 2 COSTES DE ALGUNOS SUSTRATOS PARA LA PRODUCCION DE PHA 

Sustrato Precio aproximado 
(US$ Kg-1) 

Rendimiento 
P(3HB) 
 (g P(3HB) 
g sustrato-1) 

Coste del sustrato 
US$(Kg P(3HB-1)) 

Glucosa 0,49 0,38 1,30 

Sucrosa 0,29 0,40  0,72 

Acetato 0,59 0,38 1,56 

Melaza de caña 0,22 0,42 0,52 

Suero lácteo 0,07 0,33 0,22 

Hemicelulosa 
hidrolizada 

0,07 0,20 0,34 

Etanol 0,50 0,50 1,00 

 

Dentro de la amplia variedad de residuos disponibles, según la Tabla 1.2 el 

suero lácteo se ubica a un precio razonablemente bajo en comparación con otras 

materias primas utilizadas, convirtiéndose en una materia prima atractiva con el 

fin de reducir costes en la producción de PHA. 

 

¿QUE SON LOS POLIHIDROXIALCANOATOS? 
 

En términos generales los polihidroxialcanoatos son poliesteres lineales de 

origen microbiano (Figura 1.2) que son acumulados dentro del citoplasma 

producidas por ciertas bacterias como reserva de carbono y de energía (Reddy 

et al., 2003; Chanpatreep, 2010; Alburquerque et al., 2011). 
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FIGURA 2 FÓRMULA GENERAL DE PHA 

Los PHA son los únicos biopolímeros que son enteramente producidos y 

degradados por células vivas. Los PHA se presentan como discreta inclusiones 

de 0,2 ± 0,5 mm de diámetro localizados en las células citoplasmáticas.  (Khanna 

y Srivastava, 2005; Braunegg et al., 2007). Los gránulos del PHA son 

acumulados en forma líquida (Figure 1.3), como formas móviles y amorfas 

rodeados de una monocapa de fosfolípidos conteniendo enzimas polimerasas y 

depolimerasas. En algunos casos, los gránulos de PHA podría llegar a conformar 

hasta el 90 % del peso de la célula seca (Verlinden et al., 2007). 

  

FIGURA 3 OBSERVACION DE GRÁNULOS DE PHA MEGATERIUM MC1 EN POR MICROSCOPIA DE TRANSMISIÓN 
ELECTRÓNICA (SUDESH ET AL., 2010). 

Los PHA poseen propiedades fisicoquímicas similares a los plásticos 

obtenidos de la industria petroquímica (Tabla 1.3), tales como el polipropileno y 

polietileno. Todas las unidades monoméricas de PHA presentan configuración R 

por lo que son ácidos hidroxialcanoicos enantiomericamente puros. 

Las ventajas principales de los PHA sobre los plásticos 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 degradación, y son biocompatibles debido a que no 

causan efectos tóxicos en los organismos que los absorben (Akaraonye et al., 

2010; Harding et al., 2007; Amache et al., 2013). 

O

O

R

x n
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TABLA 3  COMPARACIÓN DE PROPIEDADES ENTRE POLIPROPILENO (PP) Y POLIHIDROXIBUTIRATO (PHB). 

Parámetro  Polipropileno PHB 
Punto de fusión, Tm (oC) 171-186 171 -182 

Temperatura de transición 
vítrea, Tg [oC] 

-15 5-10 

Cristalinidad [%] 65-70 65-80 

Densidad [g cm-3] 0,90 -0,91 1,23 – 1,25 

Peso molecular Pm (x10-5) 2,2 - 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 número 

de átomos carbono presentes, donde la mayoría de los PHA se encuentran en 

el rango 3 y 5, encontrándose además PHA de entre 6 y 14 átomos de carbono, 

e incluso algunos con más de 14 átomos de carbono. Los PHA se pueden 

encontrar puros formando homopolimeros o en mezclas de monómeros de 

distinto tamaño de cadena carbonatada formando heteropolimeros (Sudesh et 

al., 2013). Entre 3-5 átomos 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 átomos de carbono como 

por ejemplo: los homopolímeros poli(3-hidroxihexanoatos) P(3HHx), poli(3-

hidroxioctanoatos P(3HO) y hetero polímeros tales como P(3HHx-co-3HO). Los 

PHA con más de 14 átomos de carbono son considerados de cadena larga y son 

muy poco comunes y los menos estudiados como por ejemplo los copolímeros 

P(3HB-3HV-3HHD-3HOD) encontrados en Pseudomonas aeruginosa (Volova, 

2004). 

Los PHA son biológicamente transformados por enzimas microbianas en 

moléculas inorgánicas tales como dióxido de carbono y agua bajo condiciones 

aeróbias o en metano y agua bajo condiciones anaeróbias (Shah et al., 2008). 
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Tal proceso es en parte debido al ciclo natural del carbón que existe en la 

naturaleza (Figura 1.3). 

 

 
FIGURA 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 específicas para PHA. La 

degradación puede llevarse a cabo en un ambiente extracelular o internamente 

por movilización intracelular del PHA dentro la bacteria.  

 Debido a sus características de biocompatibilidad, biodegradabilidad y 

poca citotoxicidad a las células, los PHA tiene múltiples aplicaciones, ganando 

popularidad en varios campos dentro de la biomedicina, industria farmacéutica, 

entre otros (García et al., 2013). 

El mayor uso que se le da en la actualidad se encuentra en la fabricación 

de embalajes para alimentos, bolsas contenedoras y cobertura de papel y cartón 

(Reddy et al., 2003; Champatreep, 2010; Philips et al., 2007) para ganar 

resistencia a las superficies húmedas. En el campo médico se utilizan en la 

manufactura de materiales osteo-sintéticos para la estimulación del crecimiento 

óseo (Zinn et al.,2001, Brigham et al., 2012), en placas de hueso, suturas 

quirúrgicas y reemplazos de vasos sanguíneos. 

Sin embargo, como se mencionó anteriormente, el mayor problema para 

la producción en gran escala y amplitud de aplicaciones radica en la parte 
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económica, donde el coste de la producción de plásticos sintéticos es mucho 

más económico. En la Tabla 1.4. se presenta el precio de algunos biopolímeros 

comerciales comparando con los plásticos derivados de la industria 

petroquímica. 

 

TABLA 4 COSTES DE PLÁSTICOS Y BIO-PLÁSTICOS EN EL AÑO 2014. 

Producto Coste (US$ kg-1) 

Plásticos de la industria petroquímica 0,7 -1,3 (dependiendo del tipo) 

EVA (etilvinilacetato) 1,1 – 1,7 

Novon (polímeros de fuentes de almidón) 3,5 – 3,7 

PHA (polihidroxialcanoatos) 2,6 -2,7 

BIOPOL (PHB/PHB-V) 8,8 – 13,2 

PLA (ácido poliláctico) 3,3 – 6,6 

PLLA (poliácido L-láctico) 2,5 – 4,2 

Bio-Plásticos a partir de Soja  2,2 -2,4 

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

 

El precio elevado de los biopolímeros se debe en gran medida a los costes 

de las materias primas, los todavía pequeños volúmenes de producción y el alto 

coste del proceso de producción y recuperación del biopolímero, particularmente 

en lo que se refiere a la purificación. 

 En el año 2010 el mercado potencial de bioplásticos en los Estados Unidos 

alcanzó 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 expandirá en un futuro a otras áreas 

como la industria textil, automotriz y sectores de la agricultura (Bioplastics Market 

Trends and U.S.& E.U. Outlook, 2007, Chanprateep, 2010). 

 
RUTA METABÓLICA PARA LA SÍNTESIS DE PHA 

http://bioplasticsinfo.com/economics-of-bioplastic/
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La ruta de la biosíntesis de PHA más estudiada empleando 

microorganismos bacterianos es la de la bacteria Ralstonia eutropha a partir de 

carbohidratos. El proceso metabólico para la producción de PHA de cadena corta 

comienza a partir de la síntesis 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; García et al., 2013). Las 

rutas metabólicas para la biosíntesis de P(3HB) también han sido estudiadas en 

otras bacterias y tambien las enzimas involucradas en el proceso. La enzima 3-

cetotiolasa controla la biosíntesis 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 

mayoría con gránulos 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 biosíntesis de PHA el componente clave es 

el acetil-CoA para obtener el 3-hidroxibutiril-CoA (Figura 1.5) como intermediario 

en la síntesis de PHA, que por acción de la enzima PHA-sintetasa da lugar a 3-

hidroxibutirato.  
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FIGURA 5 RUTA DE LA BIOSÍNTESIS DE PHA. 

La síntesis 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 sí. Cuando los organismos crecen en condiciones normales y hay 

suficientes CoA, que favorece la formación de acetil-CoA entrando en el ciclo de 

Krebs para producir energía. Sin embargo, cuando el acetil-CoA entra en el ciclo 

de Krebs es inhibido por ciertos nutrientes limitantes como el nitrógeno 

principalmente, este exceso de nutrientes es utilizado para la síntesis de PHA. 

Así, 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 gránulos dentro 

del citoplasma por activación 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 tricarboxílico (ATC) para producir energía 

(Albuquerque et al., 2011). 

 

MICROORGANISMOS INVOLUCRADOS EN LA PRODUCCIÓN DE PHA 
 

Existen más de 300 microorganismos diferentes conocidos capaces de sintetizar 

PHA de cadena corta (3-6 átomos 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 elección para la 

producción de PHA varían dependiendo de factores que incluyen la habilidad de 

la célula de utilizar fuentes de carbono de bajo coste (residuos agrícolas y 

subproductos industriales) (Bengtsson et al., 2010; Nikodinovic-Runic et 

al.,2013), la tasa de crecimiento celular, la velocidad en la síntesis del polímero, 

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

 

PRODUCCIÓN DE PHA POR CULTIVOS PUROS 
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Actualmente los procesos de producción industrial de PHA están basados 

en el uso de cultivos puros microbianos como Ralstonia eutropha, Alcaligenes 

latus y Burlkholderia sacchari (Castilho et al., 2009). Más recientemente el uso 

de cepas recombinantes hace más efectiva la producción de PHA debido a su 

rápido crecimiento, alta densidad celular y habilidad de usar diversos sustratos 

de bajo coste, y con simples procesos de purificación del polímero. Además, 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 concentración celular obtenida y la necesidad 

de alimentación sumado al coste del proceso puede ocasionar un impacto en el 

coste de producción. Algunas de las cepas comúnmente utilizadas en producción 

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

La producción de PHA involucra procesos que van desde el desarrollo de 

cepas, optimización de los fermentadores de laboratorios y a escala piloto, y de 

procesos para llevarlos a escala industrial. A su vez la producción 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 

último los métodos utilizados para la extracción y purificación de PHA. 
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Tabla 1.5 Cepas bacterianas comúnmente usadas para la producción a escala piloto e 
industrial de PHA. 

Cepa 
bacteriana 
 

DNA 
manipulación 
 

PHA  Fuente de 
carbono 

Concentración 
final biomasa 
(g L-1) 

Concentración 
final PHA en 
célula 
(% peso seco) 

Compañía 

Ralstonia 
eutropha 

No PHB 
(10) 

Glucosa +200 +80% Tianjin 
North. Food, 
China 

Alcaligenes 
latus  
 

No PHB 
(10–
300) 

Glucosa o 
sucrosa 
 

+60  
 

+75% Chemie 
Linz, btF, 
Austria 
Biomers, 
Germany 
 

Escherichia 
coli 

phbCAB + vgb PHB 
(10) 

Glucosa 
 
 

+150 +80% Jiang Su 
Nan Tian, 
China 

Ralstonia 
eutropha 

No PHBV 
(300–
2000) 
 

Glucosa+ 
propionato 
 

+160 +75% ICI, UK 
Zhejiang 
Tian An, 
China 
 

Ralstonia 
eutropha  
 

No P3HB4H
B 

Glucosa + 
 

+100 +75% Metabolix, 
USA 

Escherichia 
coli 

phbCAB (+10 
000) 

1,4-BD +206 +73% Tianjin 
Green 
Biosci. 
China 

Ralstonia 
eutropha  
 

phaCAc PHBHH
x (1) 

Acidos 
grasos 
volatiles 

+100 +80% P&G, 
Kaneka, 
Japan 

Aeromonas 
hydrophila 

No PHBHH
x (1) 

Acido laurico -50 -50% P&G, 
Jiangmen 
Biotech Ctr, 
China 
 

Aeromonas 
hydrophila  
 

phbAB + vgb PHBHH
x (0.1) 

Acido 
Laurico 
 
 

50 +50% Shandong 
Lukang 

Pseudomon
as putida 

No mcl PHA 
(0.1) 

Acidos 
grasos 

45 +60% ETH, 
Switzerland 

P. 
oleovorans 
Bacillus 
spp 

No PHB (5) Sucrosa +90  +50% Biocycles, 
Brazil 

 vgb: gen codificado en Vitreoscilla hemoglobin; phbCAB: gen PHB síntasa 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 

 

PRODUCCIÓN DE PHA POR CULTIVOS MIXTOS 
 

La producción de PHA mediante cultivos mixtos microbianos se han 

convertido en una interesante alternativa frente a la tecnología de cultivo puros. 

Los cultivos mixtos son poblaciones bacterianas de composición no definida 

donde su composición depende de las condiciones impuestas en el sistema 
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biológico. El interés en su uso se ha incrementado en los últimos años debido al 

menor coste de producción de PHA y al uso de sustratos de bajo coste como 

pueden ser las aguas residuales y residuos procedentes de la industria 

agroalimentaria. La producción de PHA mediante cultivos mixtos desarrollan 

reacciones específicas intra y extracelularmente para la producción de PHA. Las 

selecciones de poblaciones microbianas mixtas pueden tener gran capacidad de 

almacenamiento intracelular de PHA debido a las condiciones de operación que 

limita su metabolismo primario (Salehizadeh y Van Loosdrecht 2004). Los 

principios en que se basa la biotecnología de los cultivos mixtos consisten en la 

selección natural por competencia con otros microorganismos (Kleerebezem et 

al., 2007). La presión selectiva para un metabolismo deseado es aplicada a una 

población bacteriana, seleccionando el sustrato y las condiciones de operación 

en el biorreactor de una manera apropiada. Es decir, el proceso se orienta más 

en el manejo del ecosistema bacteriano que en el desarrollo de microorganismos 

acumuladores en sí (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 mayoría 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 composición indefinida (Serafim et al., 2004). La producción de 

PHA por cultivos mixtos no necesitan esterilización de reactores y las bacterias 

se pueden adaptar a una composición compleja de varias materias primas de los 

residuos. El riesgo de degeneración de la cepa y contaminación prácticamente 

no existe, los residuos pueden ser usados como sustratos, y por último los 

reactores pueden ser operados en forma continuada dependiendo del 

abastecimiento del residuo utilizado. 

Los cultivos mixtos para la producción de PHA tienen el potencial de 

producir grandes cantidades de PHA, sin embargo, actualmente uno de los 

inconvenientes radica en que el coste de producción mediante residuos 

fermentados excede a los costes por tratamiento de depuración de los mismos, 

llegando a alcanzar un valor de 11 € por kg haciendo que la producción de PHA 

por cultivos mixtos no sea muy rentable (Rhu et al., 2003).  
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A diferencia de los cultivos puros, los cultivos mixtos no almacenan 

carbohidratos como PHA, sino que los almacena como glucógenos. Sin 

embargo, a través de un proceso de fermentación acidogénica previa se pueden 

obtener ácidos grasos volátiles (AGV) para ser utilizados por cepas mixtas 

microbianas para producir PHA (Reddy et al., 2012). La mayoría de los estudios 

de producción de PHA se llevan a cabo usando ácidos orgánicos sintéticos como 

acetato, propionato, butirato y valerato, llegando a acumular PHB hasta un 65 % 

en peso celular seco. Algunos trabajos publicados describen que la producción 

de PHA por cultivos mixtos usan materias primas de bajo coste provenientes de 

subproductos de la industria con alta carga orgánica, requiriendo de una 

fermentación anaeróbica. 

Lo mecanismos de selección con cultivos mixtos se basan en general en 

la limitación externa del crecimiento celular por limitación de un nutriente esencial 

para la síntesis de PHA, como el oxígeno en los anaerobios-aerobios, anóxico-

aerobio y procesos microaerófilos. También en base a la limitación interna del 

crecimiento celular en condiciones de alimentación dinámica aerobia (ADF, por 

sus siglas en inglés). 

Se ha propuesto un sistema de producción de PHA mediante el 

enriquecimiento de bacterias acumuladoras alternando condiciones 

aeróbicas/anaeróbicas de organismos acumuladores (PAO y GAO) (Laycock et 

al., 2014; Miño et al., 1998). Este proceso se ha aplicado con eficiencia en 

sistemas de tratamiento para la eliminación de fósforo donde se observó 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 o 

anoxia por organismos acumuladores de glucógeno (GAO) compitiendo por el 

sustrato con los PAO. Los GAO ciclan el PHA y glucógeno en forma similar a los 

PAO, aunque los GAO no utiliza polifosfato en su proceso metabólico, ambos 

grupos de organismos alcanzan un máximo de contenido de PHA del orden del 

20% (gramos de PHA por gramo celular seco) (Lopez-Vázquez 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 
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es en el proceso denominado PABER (bacterias acumuladoras de PHA en un 

reactor aumentado (Serafim et al., 2008). Sin embargo, el contenido de PHA en 

este proceso no es estable. 

Los procesos microaerófilos-aerobios se han propuestos también para la 

acumulación de PHA (Chua et al., 2003). El primer paso (microaerófilo) consiste 

en la limitación de oxígeno que previene el crecimiento de microrganismo 

mientras el carbono es usado para la producción de PHA en la fase aerobia, el 

PHA es usado como fuente de carbono y energía para el crecimiento y 

mantenimiento. Con este proceso se ha alcanzado un contenido máximo de PHA 

del 62 %, pero igual que en los otros procesos anteriormente descrito, la 

producción de PHA no es estable. 

La alimentación aeróbica dinámica (ADF) es un sistema desarrollado 

recientemente para la producción de PHA, que consiste en la disponibilidad de 

sustrato externo para que los microorganismos tengan la opción de usar ese 

sustrato para su crecimiento y para la acumulación o reserva intracelular en 

forma de PHA. El modelo conceptual de síntesis de PHA asume que la 

acumulación ocurre cuando factores externos limitan el crecimiento por la falta 

de nutrientes como oxígeno o nitrógeno, 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 periódicamente con periodos de inanición de 

éste, causando una disminución en la cantidad de componentes intracelulares 

(ARN y enzimas) necesarios para el crecimiento bacteriano. Después del periodo 

“famine”, de limitación de sustrato, las células entran otra vez en fase “feast” 

donde el sustrato es captado rápidamente para acumular PHA y desarrollar los 

procesos metabólicos. 

La tasa de crecimiento de la biomasa no se incrementa a la misma 

velocidad que debería 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 
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limitando su crecimiento debido a que el insuficiente número de enzimas 

necesarias para este proceso. La operación del reactor bajo condiciones 

feast/famine permite seleccionar y enriquecer las poblaciones microbianas con 

una alta capacidad de almacenaje de PHA (Figura 1.6) 

 

Acetato Acetato

acetil CoA (A)

acetil- CoA (A)

CoACoA

TCA

ADP

ATP

CO2

acetoacetil CoA

D(-) hidroxibutiril CoA

NADPH

NADP+

P(3HB)n

P(3HB)n+1(Poli3- hidroxibutirato)

P(3HB)n

D(-)3-hidroxibutirato

NADH

NAD+

aceto-acetato

ATP

CoA AMP

ATP

ADP

H+ + e-

NADH

NAD+

 feast

 feast

 famine

ATP

CoA

AMP

 

Figura 1.6 Metabolismo de producción de PHA por cultivos mixtos bajo el proceso 
feast/famine. 

 

Se asume que el metabolismo de acumulación de PHA en cultivos mixtos 

es similar a los reportados para cultivos puros usando la misma fuente de 

carbono. El conocimiento de los pasos metabólicos para la síntesis de PHA 

permite anticipar la composición del biopolímero 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 todavía se considera insuficiente en 

comparación con la obtenida con los cultivos puros. Esta baja productividad 
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volumétrica se debe a la baja concentración de biomasa que usualmente se 

alcanza con los cultivos mixtos; así la máxima concentración celular reportada 

para operaciones en procesos de alimentación aerobia dinámica (ADF) ha sido 

de 6.1 g L-1 (Dionisi et al., 2006), la cual se considera mucho más baja que la 

obtenida con los cultivos puros, que suele ser superior a los 80 g L-1 (Choi & Lee, 

1999; Diaz et al., 2006). Según modelos que relacionan la producción de PHA a 

partir de acetato si la concentración de biomasa en procesos ADF es superior a 

10 g L-1 el proceso podría ser comparable al proceso de producción de PHA 

empleando cultivos puros. El incremento de la concentración de biomasa podría 

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 bioquímica de conversión de sustrato en PHA, donde el tiempo 

de  producción de biomasa es mucho más corta y demandante de energía, 

resultando en una alta velocidad de toma del sustrato cuando se almacena PHA, 

permitiendo una selección efectiva de microorganismos acumuladores por 

poblaciones mixtas. En procesos industriales de producción de PHA, la fase de 

producción de biomasa es seguida por la fase de acumulación donde los 

microorganismos se saturan con exceso de sustrato, logrando una acumulación 

de PHA entre 70 - 80 % en peso celular seco en los procesos de recuperación 

(Kleerebezem et al., 2007). 

Los procesos de producción 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 

azúcar de caña, suero lácteo, etc. Las etapas de producción incluyen:  una 

primera fase de fermentación acidogénica donde el sustrato, efluente residual 

industrial es transformado en ácidos grasos volátiles, 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 
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producción de PHA utilizando los microorganismos seleccionados en la fase dos 

y alimentados con el efluente fermentado en la fase primera. 

 
EXTRACCIÓN Y RECUPERACIÓN DE LOS PHA 
 

La metodología reportada más frecuentemente para la extracción 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 solución de PHA 

resultante se filtra para remover restos de células, el PHA concentrado se 

precipita con metanol o etanol. Con esta técnica los lípidos de bajo peso 

molecular se quedan en solución y no interfieren con la determinación. El uso de 

disolventes clorados es el más utilizado para la extracción de PHA de cadena 

corta como el P3HB, sin embargo, los PHA se cadena media son solubles en un 

rango de disolventes más amplio. Debido a que el uso a gran escala de los 

disolventes mencionados anteriormente puede ser costoso, también se han 

desarrollado otros procesos de extracción en base al uso de carbonato de etileno 

y propileno (Fiorese et al., 2009). Otras metodologías se basan en la liberación 

del polímero de las células mediante la ruptura de las mismas usando soluciones 

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

 

LA FERMENTACIÓN ACIDOGÉNICA COMO PRIMER PASO EN LA OBTENCIÓN 

DE BIOPOLÍMEROS: TECNOLOGÍA DEL PROCESO 
 

Los procesos de fermentación acidogénica son el paso previo en la 

producción de PHA mediante microorganismos mixtos, que consiste en degradar 

materia la orgánica de compleja constitución en sustratos fermentados 

susceptibles de ser utilizados por microorganismos acumuladores de PHA.  

 Para llevar a cabo este proceso se utilizan biorreactores adaptados al líquido 

fermentado, en cuanto a las características del contenido orgánico y la carga 

orgánica que posee. Esta adaptación se realiza mediante la elección y diseño 

del tipo de reactor además del control en los parámetros de operación. El metano 

es usualmente considerado como el producto final de la degradación anaerobia, 
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sin embargo en pasos intermedios en la fermentación acidogénica se producen 

metabolitos que pueden competir con el valor que el metano puede tener en el 

mercado, como son los ácidos grasos volátiles (AGV). Lo AGV se pueden 

emplear como sustratos para la producción de PHA. Por ejemplo, a partir del 

suero lácteo debido a su elevada carga orgánica, se pueden obtener AGV con 

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

Los AGV son ácidos grasos volátiles de cadena corta de entre 3 y 6 átomos 

de carbono y lo constituyen los ácidos acético, propiónico, butírico y valérico. En 

el proceso de digestión anaerobia para producir AGV tienen lugar las etapas de   

hidrolisis y fermentación acidogénica. El control del proceso de digestión 

anaerobia va a determinar la distribución de AGV de gran importancia para la 

composición final del PHA.  

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

rutas derivadas de diferentes ácidos grasos volátiles. 

 

 Figura 1.7 Representación esquemática del proceso de producción de PHA a partir de 
diferentes AGV. 
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Los microorganismos acidogénicos tiene requerimientos nutricionales 

fisiológicos específicos, además de ciertas condiciones de operación para su 

crecimiento y el desarrollo de una cinética determinada. Se ha demostrado que 

la composición de AGV puede ser afectado por determinados parámetros de 

operación como el pH, tiempo de retención y temperatura (Bengtsson et al., 

2008). Por ejemplo, en los procesos anaerobios de dos fases, la separación 

física entre microorganismos productores de AGV y microorganismos 

metanogénicos conducen a la ausencia de toma de hidrógeno, provocando una 

acumulación de éste, y por consiguiente a una alteración en los pasos de 

fermentación en la fase acidogénica (Fernández, 1986). 

Actualmente uno de los puntos críticos de interés científico en la fase 

acidogénica es entender la naturaleza de las etapas metabólicas y de las 

diferentes velocidades específicas, además es necesario establecer una relación 

entre las condiciones del proceso de fermentación acidogénica durante la 

producción de AGV y el uso de diferentes materias primas. 

Las tecnologías actualmente usadas para la producción mediante la digestión 

anaeróbia de AGV a partir de aguas residuales industriales suelen emplear 

crecimiento de la biomasa en suspensión. Estas tecnologías 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). 

Así se tiene por ejemplo los reactores de lecho empacado donde la 

biomasa al crecer se adhiere sobre materiales porosos tales como alúmina, 

cerámica o carbón activado granular (Lee et al., 2014). La biomasa es retenida 

en el reactor evitando la eliminación por lavado del efluente, pero presenta como 

desventaja la posible obstrucción con residuos debido a las altas 

concentraciones de sólidos en suspensión. 

En los reactores de lecho fluidizado se evitan los problemas de obstrucción 

este inconveniente al dejar que la biomasa crezca y se adhiera a pequeñas 

partículas que componen el lecho, como arena que permanece en suspensión 

con el movimiento ascendente del fluido. La tecnología de crecimiento en 

suspensión permite a la biomasa crecer libremente en suspensión.  



30 
 

Otros tipos de reactores que funcionan en base al crecimiento de biomasa en 

suspensión 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 

La ventaja de los reactores UASB radica en la formación de una densa 

biomasa de sedimentación rápida llamada gránulos (Lee et al., 2010). Estos 

gránulos son retenidos en el reactor por sedimentación formando un manto de 

lodo en el fondo del reactor. Un separador gas-líquido se incorpora en el reactor 

para permitir que los gránulos 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 más días para llevar a cabo la fermentación. 

Los reactores CSTR permite lograr una mezcla completa del sustrato con 

la biomasa, y la eficiencia en la fermentación depende en gran medida del diseño 

del reactor (Lee et al., 2014).  Estos reactores deben evitar que la velocidad de 

agitación destruya a las bacterias en suspensión. Generalmente se utilizan 

clarificadores de sedimentación 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 retención de sólidos 

(sobre algunos días) que resulta en sistemas de reacciones lentas de 

fermentación. Una alternativa podría ser la utilización de reactores 

semicontinuos o discontinuos. Por ejemplo, en vez de alimentar o retirar el 

contenido de un CSTR continuamente se podría hacerlo de forma intermitente y 

el resultado sería el llamado reactor de alimentación discontinua (Fed-Batch). 
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a)    b)      c) 

Figura 1.8 Algunos tipos de reactores usados en fermentación 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 alimentación reacción, decantación 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 

adaptación a las continuas variaciones en la concentración de los residuos, 

producto de variaciones en el flujo volumétrico del influente. 

 

EFECTO DE LOS PARÁMETROS DE OPERACIÓN EN EL PROCESO DE ACIDIFICACIÓN 
 

Los parámetros operacionales tales como el pH, la temperatura, el tiempo 

de retención y la velocidad de carga orgánica tienen gran efecto en la 

concentración y la composición de ácidos grasos producido en la fermentación 

acidogénica de aguas residuales industriales. 

El pH de operación es un factor muy importante para la producción de 

AGV debido a que la mayoría de las bacterias acidogénicas no sobreviven en 

ambientes extremadamente ácidos (pH 3) o alcalinos (sobre pH 12). El valor de 
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pH permitido para la producción de AGV se encuentra en el rango de 5 - 11 

dependiendo del tipo de residuos (Domingos et al., 2013). 

En cuanto al efecto de la temperatura, se han realizado muchos estudios 

sobre su influencia en la producción de AGV, a temperaturas bajas (4-20 ºC), 

medias (20–50 OC), altas (50–60 OC) y extremadamente altas (60–80 OC). Se ha 

mostrado que la temperatura afecta la composición microbiana y así como a la 

composición de AGV, aunque algunos estudios muestran que especies 

microbianas similares pueden resistir a los cambios de temperaturas 

manteniendo constante la producción y composición de AGV en el efluente (Lee 

et al. 2014). 

El efecto de retención de sólidos y de líquidos en el reactor son 

parámetros críticos en la acidificación anaerobia para la producción de AGV por 

poblaciones de bacterias mixtas. Mientras que el tiempo de retención hidráulico 

está relacionado con el coste de inversión inicial que determina el volumen del 

reactor, el tiempo de retención de sólidos gobierna la selección de las especies 

microbianas presentes en el reactor. 

Por último, el efecto de la velocidad de carga orgánica (VCO) tiene una 

influencia importante en la producción y distribución de ácidos grasos volátiles. 

 

 PRODUCCIÓN DE PHA A PARTIR DE SUERO LÁCTEO 
 

Desde hace algún tiempo se han realizado estudios proponiendo suero 

lácteo para la producción de PHA. Hasta ahora se han planteado tres posibles 

rutas para obtener PHA a partir de la lactosa que son en: 1) la conversión directa 

de lactosa a PHA, 2) la hidrólisis de la lactosa (química o enzimática) para luego 

convertir la glucosa y galactosa en PHA, y 3) la fermentación de la lactosa para 

obtener AGV, o ácido láctico para luego convertirlos en una segunda etapa en 

PHA. 

Algunos investigadores han desarrollado cepas recombinantes de C. 

necátor las cuales son capaces de producir directamente el PHA a partir del 



33 
 

suero lácteo en un solo paso reduciendo significativamente el costo de 

producción. 

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

donde la lactosa es primero convertida en ácido láctico por lactobacilos, y luego 

el ácido láctico es usado como fuente de carbono por R. eutropha para la 

producción de PHA (Verlinder et al., 2007). 

Generalmente la producción de PHA a partir del suero lácteo mediante 

cultivos microbianos puros ha tenido un mayor avance en los últimos años, 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 partir 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-1, 

conteniendo 0.8 g L-1 de PHB utilizando SL (Obruca et al., 2011; Kulpreecha, et 

al., 2009). La producción de PHB en procesos de alimentación discontinua con 

cepas recombinantes de Escherichia coli CGSC 4401 anclados sobre 

Alcaligenes latus han obtenido 280 g L-1 de concentrado de células con un 

contenido de PHB de 119.5 g L-1 (Ahn et al., 2000; Nikel et al. (2006) han llegado 

a obtener hasta 70 g L-1 de biomasa con un 51 g L-1 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 lácteo 

desproteinizado. 

La fermentación de suero lácteo a través de hidrolisis enzimática y 

química de la lactosa donde los monómeros 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 fermentación 

que involucran la conversión anaeróbica de lactosa en ácido láctico para la 

producción de PHA realizados por bacterias acumuladoras como Alcaligenes 

latus (Koller et al., 2008).  
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Considerando posibles vías de producción de PHA a partir del suero 

lácteo el proceso de producción industrial mediante microorganismos puros 

depende de muchos factores, pero mayoritariamente de la cepa disponible, 

(Koller et al., 2008). 

 

Tabla 1.6 Microorganismos involucrados en la producción de PHA a partir de suero lácteo. 

Suero microorganismos Tipo de 
polimero 

Productividad 
(g/l) 

PHB  
(% ) 

Referencia 

Suero 
lactosa 

Haloferax 

mediterranei 

PHBV 14.7 50 Koller et al. 

(2007) 

Suero 
hidrolizado 
de lactosa 

Pseudomonas 

Hydrogenovora 

PHB 1.3 25 Koller et al. 

(2008) 

Suero 
hidrolizado 

Bacillus 

megaterium 

CCM2307 

PHB 0.8 32 Obruca et al. 

(2011) 

Suero 
hidrolizado  

Escherichia coli. 

CGSC 4401 

PHB 96.2 80 Ahn et al. 

(2000) 

Suero de 
lactosa 

E. coli CGSC 6576 PHB 69 87 Wong and 

Lee (1998) 

Suero de 
lactosa  

E. coli K24K PHB 51 73 Nikel et al. 

(2006) 

 

La producción de PHB comercial a partir de suero lácteo 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 producción de PHA a partir de los AGV del suero lácteo. 

La producción de PHA mediante la fermentación acidogénica del SL para 

producir AGV empleando cultivos mixtos es otra vía alternativa de producción 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 composición de los monómeros de los biopolímeros de PHA 

depende de los tipos de AGV que se consumen. Los AGV formados por ácido 

ácetico y ácido butírico tienden a formar hidroxibutirato (HB), mientras que los 

AGV compuestos por ácido propiónico y ácido valérico tiende a formar 

hidroxivalerato (HV). Las propiedades físicas y mecánicas del PHA dependen de 

la composición del biopolímero. Los PHB son rígidos y quebradizos y con la 

incorporación de HV para formar un copolímero de (PHB-co-HV) se consigue 

una mayor elasticidad y flexibilidad (Bengtsson et al., 2008). La incorporación 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; Martìnez-Sanz et al., 2014). 

Es posible predecir la composición del PHA conociendo la composición 

en ácidos grasos volátiles presentes en el suero fermentado. Por lo tanto, 

controlando las condiciones de operación del proceso de fermentación ácida se 
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puede influir en la distribución de ácidos graos volátiles y por consiguiente, en la 

composición final del PHA (Alburquerque et al., 2011; Pardelha et al., 2012; 

Duque et al., 2014). 

  Colombo et al. (2016), observó que la producción y composición del PHA 

era distinta al variar la composición del suero lácteo fermentado. En su trabajo  

usó dos tipos de SL fermentados, uno compuesto de ácidos láctico, acético y 

butírico en proporción 58/16/26 (% DQO) y otro suero compuesto de ácidos 

acético, propiónico, butírico, láctico y ácido valérico, en proporción 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-1 SSV, correspondiente a 60 mg PHA L-1  de 

sustrato; mientras que en el segundo un rendimiento de 0.42 ± 0.03 mg DQO 

PHA mg DQO-1SSV, correspondiente a 70 mg PHA L-1 de sustrato. También se 

observó 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 producción de PHA en procesos de fermentación 

durante largo tiempo de operación. El proceso consistió en utilizar suero lácteo 

en una primera parte y luego reemplazando en un segundo periodo con agua 

residual de la industria del azúcar. Observaron que los microorganismos 

acidogénicos asimilan bien el cambio de sustrato con diferente perfil de ácidos 

grasos volátiles, conteniendo ácidos acético y butírico mayoritariamente en el 

suero lácteo y ácido propiónico y valérico mayoritariamente en el agua residual 

de la industria del azúcar. En este estudio se alcanzó un contenido máximo de 

PHA para el SL de un 65 % sobre biomasa seca y 56 % con el agua residual del 

azúcar de caña. 

 

La producción de PHA a partir de suero fermentado mediante el uso de 

cultivos mixtos presenta buenos rendimientos y una alta productividad según lo 

observado en la Tabla 1.7. Las diferencias en los resultados obtenidos están 

relacionadas con el perfil de ácidos grasos volátiles empleados como sustrato 

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

así como en las propiedades del PHA 

 

Tabla 1.7 Producción de PHA utilizando cultivos mixtos a partir del suero lácteo 
fermentado. 

Parámetros Sintético SL SL SL 

Perfil AGV (Hac/HPr/HBu/Hval 
(% base Cmol) 

68/26/3/2 58/19/13/4 68/21/8/3 50/5/36/4 

PHA
max

 (%, p/p) 52 81,4 65 30 

-q
s
(Cmol AGV Cmol X

-1
h

-1
) 0,52 - 0,45 0,59 

q
pha

 (Cmol PHA Cmol X
-1

h
-1

) 0,32 - 0,30 0,26 

Y
PHA

(Cmol PHA Cmol VFA-1) 0,52 0,7 0,65 0,64 

Composición (HB/HV) 81/19 60/40 81/19 70:30 

Productividad (g PHA L-1d-1) 0,46 1,17 0,56 - 

Referencia  Duque, et 
al. (2013) 

Colombo et al. 
(2016) 

Duque et al. 
(2013) 

Silva (2013) 
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METODOLOGÍA ANALÍTICA 
A continuación, se detallan las diferentes metodologías analíticas usadas 

para el análisis de los diferentes parámetros de interés en este trabajo. Se 

adjuntan también las curvas de calibración para aquellos análisis que lo 

requieren. 

DETERMINACIÓN DE SÓLIDOS EN SUSPENSIÓN TOTALES Y VOLÁTILES (SST Y SSV) 
La determinación de sólidos en suspensión totales y volátiles fue 

desarrollada de acuerdo a los métodos descritos en el "Standard Methods" 

(APHA, 2005). Donde un volumen conocido de muestra es filtrado al vacío 

utilizando filtro de fibra Whatman (con tamaño de poro 1.2 μm), previamente 

calcinado y secado a peso constante (P0). El filtro con el residuo es secado a 

110 ºC a peso constante (P1) y la diferencia entre P1 y P0 representa los sólidos 

en suspensión totales (SST). Posteriormente, los filtros se calcinan a 550 ºC a 

peso constante (P2) y la diferencia entre P2 y el peso P1 obtenido anteriormente 

representa los sólidos en suspensión volátiles (SSV). Cada medida fue 

desarrollada por triplicado. La fórmula descrita para la determinación es la 

siguiente: 

𝑆𝑆𝑆𝑆𝑆𝑆 = 𝑃𝑃1 − 𝑃𝑃0
𝑉𝑉𝑚𝑚𝑚𝑚𝑚𝑚𝑚𝑚𝑚𝑚𝑚𝑚𝑚𝑚

𝑥𝑥 1000 ;  𝑆𝑆𝑆𝑆𝑆𝑆 = 𝑃𝑃1−𝑃𝑃2
𝑉𝑉𝑚𝑚𝑚𝑚𝑚𝑚𝑚𝑚𝑚𝑚𝑚𝑚𝑚𝑚

𝑥𝑥 1000 

V muestra = ml 

P1= muestra seca en g 

P2= muestra incinerada en g 
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DETERMINACIÓN DE AMONIO (NH4 +). 
Para la determinación de amonio en la muestra se utilizó el método 

basado en la reacción del NH4+ con hipoclorito y fenol en medio alcalino, donde 

se observa la formación de un complejo coloreado (azul de indofenol), la 

absorbancia refleja la concentración del complejo formado el cual es medido a 

635 nm en un espectrofotómetro 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 preparó realizo 

semanalmente una curva de calibración, en el rango de 0 a 1.4mg N L-1 (Figura 

2.1).  

 

Figura 2.1 Calibrado de amonio por método espectrofotométrico. 

 

DETERMINACIÓN DE ÁCIDOS GRASOS VOLÁTILES (AGV) 
La determinación de AGV se realizó por cromatografía liquida de alta 

resolución (HPLC), utilizando un cromatógrafo Hewlett Packard serie 1100 

equipado con una columna Supercogel C-610H. La separación de los 

componentes en una muestra está basada en la exclusión por tamaño celular.  

Como fase móvil se usó 0.1% H3PO4, con una velocidad de flujo de 0.5 ml 

min-1. La temperatura del horno se fijó en 30 ºC y el volumen de muestra 

y = 0,386x + 0,0135
R² = 0,9971
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inyectado fue de 10 μL. La detección de los ácidos grasos volátiles se llevó a 

cabo mediante la absorción de los componentes en la región ultravioleta (UV) a 

210 nm. La identificación de cada AGV se realizó de acuerdo con sus tiempos 

de retención según se muestra en la Tabla 2.1. 

La cuantificación de cada ácido graso se realizó mediante curvas de 

calibración construida en el rango de 0, 25, 250, 500, 1000, 1500, 2000, 2500 y 

3000 ppm de concentración de estándares preparados manualmente, donde el 

equipo provee automáticamente la concentración de cada ácido en mg L-1 

 

Tabla 2.1 Tiempos de retención para los ácidos grasos volátiles.  

AGV HAc HPr HBut HiVal HVal 
Tiempos 

de 

retencion 

(min) 

 

20.65 

 

24.95 

 

31.02 

 

37.09 

 

46.58 

 

 

DETERMINACIÓN DE FOSFATOS (PO4-3) 
Para la determinación de fosfatos se utilizó un método colorimétrico, 

mediante el cual el fósforo de la muestra reacciona con una disolución de 

molibdato de amonio obteniéndose ácido molibdofosfórico, el cual es reducido 

con cloruro estañoso formando un complejo de color azul (azul de molibdeno), 

cuya absorbancia se determinó espectrofotométricamente a 690 nm (Perkin 

Elmer Lambda 11 UV / VIS). Cada determinación fue realizada por triplicado. Se 

realizaron curvas de calibración para las mediciones realizadas en los ensayos 
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Figura 2.2 Curva de calibrado para la determinación de fosfato. 

 

 DETERMINACIÓN DE LA DEMANDA QUÍMICA DE OXÍGENO (DQO) 
La demanda química de oxígeno se define como la cantidad de oxígeno 

necesario para la oxidación total de la materia orgánica presente en la muestra 

líquida. La determinación de este parámetro puede realizarse en la fase soluble 

o bien en la muestra bruta (total). Las medidas de DQO se llevaron a cabo 

siguiendo la metodología descrita en el "Standard Methods" (APHA, 2005). Las 

muestras fueron digeridas durante dos horas a 150 ºC usando una solución de 

dicromato de potasio y ácido sulfúrico 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 amónico ferroso (FAS) de 

concentración conocida. Todas las determinaciones se realizaron por triplicado 

y en presencia de un blanco de digestión. 

Los cálculos para obtener los valores de DQO en la muestra será: 

𝐷𝐷𝐷𝐷𝐷𝐷 �
𝑚𝑚𝑚𝑚
𝐿𝐿
� =

(𝑆𝑆𝐹𝐹𝐹𝐹𝐹𝐹 𝑏𝑏𝑏𝑏𝑏𝑏𝑏𝑏𝑏𝑏𝑏𝑏 − 𝑆𝑆𝐹𝐹𝐹𝐹𝐹𝐹 𝑚𝑚𝑚𝑚𝑚𝑚𝑚𝑚𝑚𝑚𝑚𝑚𝑏𝑏) ∗ 𝑁𝑁𝐹𝐹𝐹𝐹𝐹𝐹 ∗ 8000
𝑆𝑆𝑚𝑚𝑚𝑚𝑚𝑚𝑚𝑚𝑚𝑚𝑚𝑚𝑏𝑏

  

VFAS blanco= Volumen de FAS consumido en la muestra blanco 

VFAS muestra= Volumen de FAS consumido en la muestra 

y = 0,7457x + 0,0323
R² = 0,9955
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NFAS= Normalidad del FAS 

Vmuestra= Volumen de muestra para la medición 

 
 DETERMINACIÓN DE POLIHIDROXIALCANOATOS (PHA) 

Para la determinación de PHA, se utilizó un cromatografo de gases 

equipado con un detector de ionización 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 esterificación (metilación) de los monómeros obtenidos.   

El procedimiento consiste en centrifugar 1.5 ml de una suspensión de 

células tomando luego la fase solida que se liofiliza. Posteriormente se 

resuspende en 1 ml de metanol acidificado (20% H2SO4), para luego adicionar a 

la mezcla 1 ml de cloroformo que contiene 0.8 g L-1 de patrón interno estándar 

(n-decano). El cloroformo no debe ser estabilizado con etanol debido a que se 

podrían etilar una pequeña parte de los monómeros interfiriendo en la medición. 

Seguidamente el medio es introducido dentro de un reactor a calor seco a 100 

ºC durante tres horas y media en viales sellados. Después se debe enfriar y 

proceder a la extracción de los monómeros metilados, para lo cual se adicionan 

0.5 ml de agua destilada y se agita la mezcla en un vórtex, favoreciendo el paso 

de dichos monómeros a la fase orgánica. Se recolecta la fase orgánica con la 

ayuda de una pipeta y luego se introduce en una cubeta de cromatografía que 

contiene filtros moleculares (Merk, con un diámetro de 0.3 nm) para la 

eliminación completa de agua. La muestra se analiza en un equipo de 

cromatografía de gases Thermo equipado con un detector de ionización de llama 

(FID). Como fase estacionaria se empleó una columna de 30 m de longitud SPB-

1, y de diámetro externo de 0.25 mm. La temperatura del inyector y el detector 

se mantuvo a 220 ºC. Se estableció un programa de temperaturas comenzando 

a 40 ºC y, aumentando 30 ºC min-1 hasta 50 ºC durante 2 min, luego se aplicó 

una rampa de 8 ºC min-1 hasta los 160 ºC durante 7 min, y finalmente se aumentó 

la temperatura a 220 ºC con una rampa de 30 ºC min-1 permaneciendo a esta 

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

transportador a un flujo de 2ml min-1. Se trabajó en modo splitless. La inyección 
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fue desarrollada con un inyector automático Al 3000, con 1 μl de muestra. Para 

la preparación de la curva de calibración se usaron patrones estándares 

obtenidos a partir de una solución stock que contenían 3 mg ml-1 del polímero, 

sometidos a los mismos procedimientos de preparación las muestras que para 

determinar la concentración de los biopolímeros PHB y PHV en la muestra se 

usó el método de patrones externos con correcciones del patrón interno (n-

decano). La curva de calibración se obtuvo de la relación directa entre el área 

del pico de cada monómero y el área del pico del patrón interno, y las relaciones 

de las respectivas concentraciones. (Figura 2.3). El PHA resultante se expresó 

en porcentaje de PHB y de PHV en biomasa. 
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a) 

 

 

b) 

 

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

2.2. 

Tabla 2.2 Tiempos de retención para PHB and PHV. 

Compuesto  PHB PHV PI 
Tiempos de 

retención (min) 

2.5 3.7 16.1 

 

 

MÉTODOS DE OPERACIÓN 
REACTOR ANAEROBIO SECUENCIAL (SBR): DESCRIPCIÓN  

El inoculo utilizado se obtuvo de un lodo anaerobio de la industria 

cervecera que se introdujo dentro del reactor a razón de 6 g L-1 en el momento 

del arranque del sistema. La alimentación usada como influente en la primera 

fase de la acidogenesis fue suero lácteo permeado, previamente esterilizado 

para evitar variaciones en la acidificación en el contenido, se utilizó bombas 

peristálticas 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 fermentación acidogénica se utilizó un reactor 

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

64253 operado bajo las condiciones descritas en la Tabla 2.3. 

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

Condiciones de operación  
Volumen (L) 2 

Temperatura (oC) 30 

TRH (d) 2 

TRS (d) 4-6-10 

pH 5- 5,5- 6 

VCO (g L-1d-1)  2  

Agitación (rpm) 140  

 

 El volumen de trabajo fue de 2 L. Se empleó un baño termostático 

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

un electrodo Hamilton, Easyferm 325. El mantenimiento del pH se realizó 
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mediante la adición por medio de una bomba peristáltica de NaOH 2M. El reactor 

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

una varilla de agitación. 

Se realizaron dos ciclos diarios de 12 horas en un día, 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 reacción, 30 minutos de decantación y 10 

minutos de vaciado de 500 ml de suero acidificado. Se emplearon tres 

temporizadores para el control de la alimentación, el tiempo de agitación, y el 

tiempo de vaciado.  

 

 

 

 

Tabla 2.4 Programación de los ciclos desarrollados en un reactor SBR en el proceso de 
fermentación acidogénica. 

Ciclos 1 2 
Decantación 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 

Reacción y agitación 8:45 - 20:00 20:45 - 8:00 

 

En la etapa de reacción y agitación, se realizó una purga manual, para 

mantener constante el tiempo de retención de solidos (TRS) en cada ensayo. Se 

realizó el lavado del reactor cada 15 días, para la remoción de la biopelícula 

formada en las paredes del reactor. 

 

REACTOR ANAEROBIO DE LODOS EN FLUJO ASCENDENTE (UASB)   
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Se utilizó un reactor UASB con un volumen de trabajo de 1 L, con un 

diámetro 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 duró 60 días para llevar a cabo el proceso 

de fermentación del suero en las condiciones descritas en cada ensayo. La 

temperatura del reactor se mantuvo en los 30 ºC en todo el período de 

experimentación. El suero se alimentó al reactor de forma continua una bomba 

peristáltica. El tiempo de retención de solidos se mantuvo en 4 días, para lo cual 

el flujo de alimentación se mantuvo constante y se fijó en 2.7 ml min-1. El reactor 

se operó con recirculación, empleando una bomba peristáltica con un caudal de 

52 ml min-1, siendo la relación de caudales de recirculación/alimentación de 19.2. 

Inicialmente el reactor se alimentó con suero diluido, y se aumentó 

posteriormente su concentración. La concentración de biomasa dentro del 

reactor se mantuvo entre 9 y 12 g L-1. 

 

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

REACTOR AEROBIO SECUENCIAL (SBR) DE MICROORGANISMOS ACUMULADORES DE 

PHA 
Se utilizó un el reactor modelo Afora V-63303 con volumen de trabajo de 

1 L y se operó a una temperatura de 30 ºC controlada mediante un baño 

termostático. El reactor estaba equipado con un agitador mecánico, utilizando 

una varilla de agitación acoplada a un motor modelo Heidolph RZR1. El flujo de 

oxígeno al reactor fue controlado mediante una válvula solenoide y controlado 

con un flujometro B. Braun Biotech. La concentración de oxígeno disuelto (OD) 

en el reactor se midió con una sonda Hamilton Oxiferm 225. El pH se midió con 

una sonda de electrodo Hamilton Easyferm plus 225, el volumen de adición y 

vaciado de sustrato se llevó a cabo mediante el uso de bombas peristálticas.  

(Figura 2.6). 

 

Figura 2.6 Reactor aerobio secuencial empleado en la fase de enriquecimiento de 
microrganismos acumuladores de PHA. 
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 El reactor se operó en ciclos de 12 horas, consistiendo en: 5 minutos de 

alimentación, 11 horas de reacción con aeración y agitación, 30 minutos de 

decantación y 5 minutos de vaciado. según se muestra en la Tabla 2.5.  

 

 

 

Tabla 2.5 Horario en las distintas fases de un ciclo en el reactor secuencial aerobio (SBR). 

Ciclo  1 2 
Decantación  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 

Aeración y agitación  8:40 – 20:00 20:40 – 8:00 

 

El volumen de adición y vaciado de sustrato se llevó a cabo mediante el 

uso de bombas peristálticas. Las condiciones de operación del SBR están 

resumidas en la Tabla 2.6. 

 

Tabla 2.6 Condiciones de operación del reactor de enriquecimiento de microorganismos 
acumuladores de PHA. 

Parámetros Valores 
Volumen del reactor (L) 1 

Temperatura (oC) 30 

TRH (d) 1 

TRS (d) 10 

pH No controlado 

VCO (g L-1 d-1) 40 

Flujo de oxígeno (L h-1) 75  

Agitación (rpm) 140  
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Para mantener el TRS en 10 días a final de cada ciclo y durante 5 días a 

la semana se realizó una purga manual para eliminar parte de la biomasa. El 

reactor se lavó dos veces por semana, para eliminar la biopelícula adherida a las 

paredes del reactor. 

Se empleó como inoculo un lodo aerobio procedente de un reactor 

operado con efluente procedente de la industria cervecera. El sustrato utilizado 

para el enriquecimiento y selección de bacterias acumuladoras de PHA fue suero 

fermentado procedente de la etapa anaerobia previa. En algunos casos y 

dependiendo de la concentración de ácidos grasos presentes en el efluente 

obtenida en la etapa de fermentación acidogénica fue necesario adicionar ácidos 

grasos sintéticos (ácidos acético, propiónico, butírico y valérico) para poder 

mantener la misma concentración 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 adicionó tiourea con el fin de inhibir el proceso de 

nitrificación y asegurar que el amonio presente en la alimentación fuese usado 

para crecimiento celular. 

Tabla 2.7 Nutrientes adicionados a la alimentación.  

Macronutrientes  Micronutrientes  
Composición Concentración Composición Concentración 

NH4Cl 0,16 g L-1 FeCl3.6H2O 1,5 g L-1 

KH2PO4 0,09 g L-1 CuSO4.5H2O 0,03 g L-1 

  CoCl2.6H2O 0,15 g L-1 

  MnCl2.4H2O 0,12 g L-1 

  ZnSO4.7H2O 0,04 g L-1 

  Na2MoO4.2H2O 0,06 g L-1 

  KI H3BO3 0,03 g L-1 

 

El reactor fue monitoreado semanalmente para determinar la capacidad 

de los microorganismos para consumir el sustrato y acumular 

polihidroxialcanoatos (PHA). Para ello se tomó una muestra al final del ciclo de 

“famine¨” (muestra bio), una muestra a tiempo cero (inmediatamente una vez 

comenzado el ciclo “feast”), y de ahí en adelante varias muestras a intervalos de 
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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, acumulación de PHA en la 

biomasa, concentración de biomasa en el reactor (SSV y SST) al inicio y al final 

de la fase de “feast”. Los métodos analíticos empleados han sido los mismos que 

los utilizados en la operación del reactor acidogénico. La medida de la 

concentración de oxígeno disuelto se realizó 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.  

 

REACTOR AEROBIO (FED-BATCH) DE ACUMULACIÓN 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 

decantación. Se empleó un reactor de 1 L, manteniendo las mismas condiciones 

de operación que en el de enriquecimiento y operado a una temperatura de 30 

ºC. La alimentación del reactor se realizó manualmente en forma de pulsos (50 

Cmmol/L), y llevados a cabo hasta la saturación total de la biomasa en el reactor. 

Controlando el consumo de oxígeno a medida que se producía el consumo de la 

fuente de carbono y de los AGV. Para control de oxígeno se empleó una sonda 

Hamilton Oxiferm 225 que mide mg L-1 O2. Los ensayos fueron realizados sin la 

adición de amonio y fósforo. 

 

EXTRACCIÓN Y PURIFICACIÓN DEL BIOPOLÍMERO. 
Para la extracción del polímero 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 agitación durante al menos 24 horas hasta que se 

produzca la lisis celular y disolver el biopolímero en el cloroformo. A continuación, 

la suspensión de cloroformo se filtra a través de un filtro con tamaño de poro 0.45 



65 
 

μm y dejado en una placa para evaporar el solvente, obteniendo una fina película 

de PHA (Figura 2.7). 

  

 

Figura 2.7 Película de PHA extraida de los microorganismos. 

OBSERVACIONES MICROSCÓPICAS 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 
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presentes en el reactor aerobio SBR de enriquecimiento de microorganismos 
acumuladores de PHA.  
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CAPÍTULO 3 

FERMENTACIÓN ACIDOGÉNICA DEL SUERO LÁCTEO: EFECTO DEL 

TIPO DE REACTOR Y DE LA VELOCIDAD DE CARGA ORGÁNICA 

(VCO) 
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INTRODUCCIÓN  
Cerca de 40 millones de toneladas de suero lácteo se producen cada año en 

el mundo de cuales más de la mitad son eliminadas sin un tratamiento apropiado 

en el medio ambiente (Leite et al., 2000), causando destrucción del suelo, 

reducción de rendimientos en cultivos y serios problemas de contaminación en 

aguas subterráneas. 

El suero lácteo (SL) es un subproducto de la industria láctea generado en la 

producción de queso. El SL permeado contiene algo más del 80 % de contenido 

en lactosa (Kisaalita et al., 1990).  

El tratamiento adecuado SL no solo ayuda a disminuir la contaminación 

(Prazeres et al., 2012; Rajeshwari et al., 2000) sino que mediante la optimización 

en el uso de residuos bajo tratamientos de valorización es posible recuperar 

subproductos empleando procesos tecnológicos como en el caso de la 

producción de biopolímeros.  El tratamiento anaeróbico del permite obtener 

ácidos grasos volátiles, y es un proceso que no requiere ninguna suplementación 

de oxígeno, no se necesita añadir alcalinidad y la tendencia de acidificación es 

alta (Malaspina et al., 1996).  

Para mejorar la eficiencia en los procesos de fermentación acidogénica del 

SL es necesario determinar el efecto de varios parámetros, tales como la 

composición del SL, la temperatura, el  pH, la VCO, tiempo, el retención de 

solidos (TRS), el tiempo de retención hidráulico (HRT), la relación entre el 

sustrato y la concentración de la biomasa (S/X) la configuración geométrica del 

reactor y por último, que estratégia de alimentación podría afectar a la operación 

del sistema anaerobio y, por consiguiente, al proceso de acidificación y la 

distribución de los ácidos grasos volátiles (AGV), (Diamantis et al., 2014; 

Dinopoulou et al., 1988). 

La elección del reactor es importante para alcanzar altos rendimientos en 

el proceso de fermentación y producción de ácidos grasos volátiles. 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 líquidos son introducidos en el fondo del reactor, y fluyen a 
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través del manto de lodo formado biológicamente (Lettinga et al 1980). El 

tratamiento ocurre cuando se ponen en contacto el agua residual en las 

partículas. Los reactores UASB son ampliamente aplicables para tratar diversos 

tipos de aguas residuales, en el caso del SL por su alto contenido orgánico 

(DQO) es necesario primero diluirlo para que se lleve a cabo el proceso de 

acidificación de forma apropiada. En general se ha sugerido una VCO de 6-7 g 

DQO L-1d-1 para conseguir un proceso de acidificación completa del suero 

(Gavala et al., 1999). 

Por otra parte, los reactores discontinuos secuenciales (SBR) operando 

bajo condiciones anaeróbicas, han sido estudiados extensivamente como 

alternativa a los sistemas continuos, debido a que la operación cíclica del mismo 

permite una mejor retención de sólidos biológicos y el control de proceso se hace 

más manejable. La desventaja principal encontrada con este tipo de reactores 

se encuentra en que el proceso de acidificación es óptimo solamente a bajas 

velocidades de carga orgánica (VCO). 

El objetivo de este estudio es tratar de comparar la eficiencia de ambos reactores 

en la producción de AGV utilizando suero lácteo como sustrato y, establecer que 

VCO son adecuada para cada proceso y determinar el perfil de ácidos obtenido 

para cada uno de los reactores. 

 

MATERIALES Y MÉTODOS 
EL SUERO LÁCTEO 
 

El suero lácteo (SL) en este estudio fue obtenido de la industria de quesos 

INNOLACT S.L. localizada en Lugo (España). El suero lácteo fue tratado por 

ultrafiltración para obtener un permeado del suero con escaso residuo de grasas 

y proteínas. El SL para los ensayos fue refrigerado a temperatura de -20º C para 

evitar modificación de los componentes (lactosa principalmente). El suero lácteo 

presenta las siguientes características: pH de 6,88, una concentración de carga 

orgánica de entre 52,5 - 65 g DQO L-1, una concentración de sólidos en 

suspensión volátiles (SSV) de 3,65 g L-1. Una concentración de lactosa de 42 g  
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DQO L-1, concentración de fosforo total de entre 0,9 a 1,7 mg L-1, el total de 

concentración de amonio de109 mg L-1. Antes de ser utilizado el suero se llevó 

a una cámara de descongelación a 4º C. Se añadió una solución de NaOH 1 M 

para mantener el pH estable dentro de los reactores.   

DESCRIPCIÓN Y OPERACIÓN 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 aclimatización el 

reactor fue alimentado con suero lácteo diluido hasta observar la acidificación. 

Se utilizaron bombas peristálticas para el proceso de llenado, vaciado y adición 

de álcali en el reactor. 

 El reactor se operó siguiendo dos ciclos por día que consistieron en: 

alimentación del reactor con SL diluido, reacción, sedimentación y remoción del 

suero fermentado. Las condiciones del digestor fueron:  tiempo de retención de 

sólidos (TRS) de 6 días, el pH se estableció fijo en 5 utilizando un controlador de 

pH, a través de la adición de NaOH 1 M con una bomba de peristáltica. La 

reacción se mantuvo en agitación a 140 rpm y la temperatura a 30 ºC, el tiempo 

de retención hidráulica (TRH) se mantuvo en dos días alimentando SL diluido 

con concentración de 4 g DQO L-1. A lo largo del experimento la concentración 

del suero fue variando empleando concentraciones crecientes con el fin de 

establecer la velocidad de carga orgánica óptima. 

 El efluente correspondiente al suero fermentado fue retirado mediante una 

bomba peristáltica y recibido en un tanque refrigerado a 4ºC. Se tomaron 

muestras dos veces a la semana diluida del SL, del interior del reactor, de la 

alimentación diluida del SL y del efluente, para monitorear la demanda química 

de oxígeno (DQO), los ácidos grasos volátiles (AGV), y otros posibles productos 

de la fermentación como etanol, amónio, fosfatos y sólidos volátiles en 

suspensión.  

 

DESCRIPCIÓN Y OPERACIÓN DEL REACTOR UASB  
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Los experimentos se desarrollaron utilizando un reactor anaerobio de flujo 

ascendente (UASB) y fue operado durante 90 días. El reactor utilizado tenía un 

volumen de 1 L, un diámetro interno de 7 cm y 63 cm de áltura. 

 Las condiciones de operación en el reactor fueron las siguientes: la 

temperatura establecida fue de 30ºC a lo largo de todo el experimento. El reactor 

fue continuamente alimentado con SL diluido usando una bomba peristáltica con 

velocidad variable. Inicialmente se alimentó suero diluido y sucesivamente la 

concentración se fue incrementándo paulatinamente (reduciendo la dilución). La 

biomasa dentro del reactor se mantuvo entre 9 y 12 g SSV L-1. 

El tiempo de retención de solidos (TRS) se mantuvo en 4 días. El flujo de 

alimentación estuvo en 2,7 ml min-1, mientras que el flujo de recirculación se 

estableció en aproximadamente 52 ml min-1durante todo el proceso, con una 

relación de flujo recirculación: alimentación de 19,2. El TRH se estableció en 6 h 

apróximadamente durante todo el experimento. La concentración de DQO en el 

influente se fue incrementando paulatinamente de 3,75 g DQO L-1 a 49,5 g DQO 

L-1d-1.  

En una segunda parte del ensayo con el reactor UASB se varió el TRH 

para obtener variación en la VCO y se determinó la producción de AGV. La 

operación consistió en incrementar el TRH de 1 a 4 d manteniendo el pH 

controlado en 5, ajustado por la adición 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 orgánica para obtener 

el óptimo grado de acidificación y la distribución de AGV. 

 
MÉTODOS ANALÍTICOS  
 

Los sólidos en suspensión totales y volátiles (SST y SSV) y la demanda 

química de oxígeno (DQO) fueron medidos de acuerdo con el “Standard 

Methods” (APHA, 2005). Las concentraciones de amónio y fosfato fueron 

determinados por métodos colorimétricos. 
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La concentración de ácidos grasos volátiles (AGV) fue determinada por 

cromatografía liquida de alta resolución (HPLC), utilizando un cromatógrafo 

Hewlett Packard equipado con una columna supercogel C-610 con dos 

detectores en línea, uno de ultravioleta (UV) y un detector de índice refracción 

(RI), respectivamente, como fase móvil se usó ácido fosfórico al 0,1 % con un 

flujo de 0,5 ml min-1. La columna se mantuvo a 30 ºC. La longitud de onda para 

la detección se estableció en 210 nm. La concentración de AGV se calculó 

usando una curva de calibración con rangos entre 25 a 3000 mg L-1. La 

concentración de AGV se presenta como la suma de los varios AGV individuales 

expresados como DQO L-1 utilizando factores de conversión (Henze et al., 1995). 

La concentración de lactosa fue determinada por el mismo método descrito para 

los AGV.  

   

CÁLCULOS 
 

El grado de acidificación (GA) fue calculado convirtiendo cada AGV 

individual en DQO L-1 y posteriormente sumando todos los AGV, en mgDQO L-1, 

y dividiendo entre el influente soluble en DQO multiplicado por 100. 

 

𝐺𝐺𝐺𝐺(%) =
𝐺𝐺𝐺𝐺𝑆𝑆(𝑚𝑚𝑚𝑚𝐷𝐷𝐷𝐷𝐷𝐷/𝐿𝐿) 
𝐷𝐷𝐷𝐷𝐷𝐷𝑖𝑖𝑏𝑏𝑖𝑖(𝑚𝑚𝑚𝑚/𝐿𝐿)

× 100 

 

El rendimiento de AGV (YAGV en gDQO gDQO-1) fue calculado como la 

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

 

𝑌𝑌𝐹𝐹𝐴𝐴𝑉𝑉 =
𝐺𝐺𝐺𝐺𝑆𝑆𝐸𝐸𝑖𝑖𝑏𝑏 − 𝐺𝐺𝐺𝐺𝑆𝑆𝑖𝑖𝑏𝑏𝑖𝑖

�𝐷𝐷𝐷𝐷𝐷𝐷𝑖𝑖𝑏𝑏𝑖𝑖 − 𝐺𝐺𝐺𝐺𝑆𝑆𝑖𝑖𝑏𝑏𝑖𝑖� − (𝐷𝐷𝐷𝐷𝐷𝐷𝑚𝑚𝑖𝑖𝑏𝑏 − 𝐺𝐺𝐺𝐺𝑆𝑆𝑚𝑚𝑖𝑖𝑏𝑏)
 

 

 

RESULTADOS Y DISCUSIÓN  
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 Los resultados obtenidos utilizando dos reactores (SBR y UASB) y 

aplicando el cambio de la velocidad de carga orgánica (VCO) como única 

variable de estudio para la producción de ácidos grasos volátiles y mostraron 

algunas diferencias, En la Figura 3.1 (a) se observa que el incremento de la VCO 

en un proceso de fermentación acidogenica en un reactor secuencial discontinuo 

(SBR) muestra claramente un cambio en la distribución de ácidos grasos 

volátiles afectando principalmente a la producción de ácidos propiónico y 

butírico. Por otro lado, el aumento de la velocidad orgánica en un reactor 

continuo de flujo ascendente (UASB) tiene un efecto menor sobre la distribución 

de AGV Figura 3.2.   
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b)

 
Figura 3.1 Formación de AGV en el tiempo de operación para cada reactor a) SBR b) UASB. 

 

DESEMPEÑO DEL REACTOR ANAEROBIO SECUENCIAL SBR EN EL PROCESO DE 

FERMENTACIÓN DEL SL 
 

La variación en la velocidad de carga orgánica como variable de estudio 

en el SBR muestra que existe una relación entre el grado de acidificación en el 

suero lácteo (SL) y la producción y AGV con respecto al aumento de la VCO 

aplicada, donde se alcanza un grado de acidificación cercano a un 94 %, cuando 

la VCO es de solamente 2 g DQO L-1d-1. Luego del cual se produce una 

disminución que llega a un 65 % en el porcentaje de acidificación cuando la VCO 

alcanza los12 g DQO L-1d-1. 

Con respecto a la producción y perfil de AGV producidos se observa que 

a VCO bajas de alrededor de 2.2 g DQO L-1 d-1 la proporción de ácidos grasos 

individuales: HAc, HPr, HBu HVa se encuentran en una relación de 22:28:28:22 

respectivamente, casi todos en similar proporción según lo indicado en la Tabla 

3.1. Al aplicar un aumento en la VCO se observa que el ácido propiónico sufre 

una disminución llegando a tener un 3 % cuando la VCO llega a 12 g DQO L-1 d-
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1, mientras que el ácido butírico aumenta considerablemente a un 56 %. 

Manteniendo sin cambios notables el ácido acético con un ligero aumento de 22 

% a un 27% y el ácido valerico que disminuye levemente de un 22 % a un 14 % 

con respecto al aumento de la VCO.  El cambio en la VCO afecta 

mayoritariamente la producción de propiónico y butírico. 

 Realizando un gráfico (Figura 4) de comparación del efecto de la VCO 

sobre la producción de ácido propiónico y butírico se obtiene una correlación 

negativa entre estos dos ácidos al incremento de la VCO. Este fenómeno ha sido 

descrito previamente por Cohen et al., (1984) relacionando esta relación inversa 

probablemente debido al cambio de poblaciones de microorganismos por 

competición por el sustrato.    

 

 

Figura 3.2 Relación entre el propionato (%) y butirato (%) producido al variar la VCO de 2.7 
a 12 g DQO L-1 d-1 en el suero lácteo. 

La relación entre sustrato y biomasa (S/X), dentro del reactor se encontró entre 

0.8 a 1.1, algo superior al 0.5 considerado óptimo para el desarrollo de un 

proceso de fermentación acidogénica, según Bengtsson et al., (2008) y Yang et 

al., (2007), donde muestran que una relación S/X menor a 0.5 presenta una 

mejor retención de la biomasa mejorando el proceso acidogenico en forma más 

estable.  En este estudio no se pudo obtener mayores concentraciones de 

biomasa en el reactor debido a las condiciones propias aplicadas al sistema 
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discontinuo del SBR. Debido a esto es probable que altas concentraciones del 

sustrato disminuye la eficiencia en la acidificación de materia por la interacción 

incompleta con la biomasa.   

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

VCO 

(gDQO L-1d-1) 

Influente 

DQO (g L-1) 

YAGV 

(gDQO gDQO-1) 

AGV (mg 

DQO L-1) 

GA

% 

AGV composición (%) 

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 5.5 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 

 

 

 La degradación de la lactosa en el SL fermentado se observó tomando 

como parámetros una VCO de 6 g DQO L-1d-1 con una biomasa de 4.9 g L-1 con 

un tiempo de retención hidráulico de 2 días. El consumo total de lactosa y la 

producción de AGV por acción de los microorganismos se llevó a cabo en 2 

horas, con la formación de ácido butírico mayoritariamente. 

 La adición de álcali (NaOH) en el proceso garantizo la estabilidad del 

proceso acidogénico debido a una baja en el pH que es ocasionado una mayor 

producción de H2 como consecuencia de la saturación de AGV en el reactor 

disminuyendo la capacidad reguladora que posee el mismo suero debido a la 

alcalinidad. El proceso de operación a bajo pH garantiza una disminución de 

gasto de operación debido a cantidad de álcali adicionado. En este ensayo se 

muestra que a bajas VCO el consumo de NaOH fue de 0.5 g L-1d-1 a un pH 5 

incrementándose hasta un 2.5 g L-1 d-1 cuando la VCO alcanzo los 12 g DQO L-

1d-1.  

 

DESEMPEÑO DEL REACTOR DE FLUJO ACENDENTE (UASB) EN LA ACIDOGÉNESIS DEL SL 
 



80 
 

El grado de acidificación y la generación 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 aumentó 

la VCO desde 15 g DQO L-1d-1 hasta llegar a cerca de 50 g DQO L-1d-1 (SL sin 

dilución). Según 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-1d-1 siendo más eficiente en 

la acidificación 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-1d-1). 

 

 

 

 

 

Tabla 3.2 Efecto de la velocidad de carga orgánica en la acidificación del SL en un UASB. 

VCO 
 (g DQO L-1 

d-1) 

INFLUENTE 
DQO (mg L-1) 

YAGV 
(g DQO gDQO-

1) 

AGV  
(mg DQO L-1) 

GA % Composición (%) 
HAc: HPr: HBu: HiVal: HVal 

15.1 3.8 0.96 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 proporción de 

ácido propiónico a medida que aumenta la VCO de un 15 a un 49 g DQO L-1 d-1 

con un 24 a un 15 % respectivamente del total de AGV, así mismo el ácido 

butírico se incrementa de un 12 a un 24% respondiendo al aumento de la VCO 

respectivamente, por último, el ácido acético ni valérico no muestra cambios 

significativos al aumento en la VCO.  
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 La disminución en el grado de acidificación 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 desempeño del reactor UASB se muestra a VCO medias de 17 

g DQO L-1d-1 donde la cantidad de lactosa sin degradar es casi nula en 

comparación a los AGV producidos. Posteriormente el aumento en la VCO 

ocasiona una disminución en el desempeño del reactor notándose mucha 

lactosa inalterada en el efluente de SL (Gavala et al., 1999) tal como se muestra 

en el gráfico de la Figura 3.2. 

 

Figura 3.3 Efecto de la VCO en el consumo de lactosa y producción de AGV en reactor 
UASB.  

Como en el caso anterior la adición de NaOH al reactor fue necesario para 

ajuste de pH generado por la formación de AGV produciendo presión por la 

saturación de H2 en le procesos. El sistema se estabilizo en pH 5 tratando de 

mantener el pH más bajo para el desarrollo de la acidogénesis y evitar la 

formación de proceso de metanogénesis. La menor adición de álcali se verifico 

a menor VCO incrementándose a medida que se aumentaba la VCO en el 

reactor, de esta manera a menor VCO el gasto por adición de álcali es menor. 
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EFECTO DE TIEMPO DE RETENCIÓN HIDRÁULICO (TRH) EN EL REACTOR UASB. 
  
  El efecto del TRH en el reactor UASB se realizó para corroborar el efecto 

que tiene la carga orgánica sobre el proceso de acidificación. Para esto se llevó 

a cabo la alimentación del reactor UASB con SL sin dilución y solo manteniendo 

constante la concentración del suero en niveles altos de 50 g DQO L-1d-1. Debido 

a que la disminución en el TRH acarrea mejor desempeño en un reactor y tiene 

una relación directa a la VCO mostrando un proceso con menores costes de 

producción sin afectar la eficiencia y desempeño del reactor. Para alcanzar altas 

productividades se realizó las pruebas con SL sin diluir y observando el 

comportamiento del reactor en referencia a la fermentación obtenida. Los 

resultados mostraron que un TRH de 4 días podría ser cercano al valor de VCO 

de 13 g DQO L-1d-1 según lo descrito en la Tabla 3.3. 

 

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

VCO 
(gDQO L-1 d-1) 

TRH 
 (d) 

GA 
 (%) 

Composición AGV   
(%) 

 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 acidificación alcanzado en estas condiciones llega a 77 % 

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

TRH se reduce a un día correspondiente a una VCO de 50 g DQO L-1d-1, dejando 

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

variación significante produciéndose mayoritariamente ácido acético y en menor 

extensión propiónico y butírico.    
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Figura 3.4. Efecto del TRH en el proceso de acidificación del SL usando un reactor UASB. 

 

COMPARACIÓN ENTRE REACTORES UASB Y A-SBR EN LA ACIDOGÉNESIS DEL SL 
 Aunque es difícil comparar el desempeño de ambos tipos de reactores por 

las características de funcionamiento de ambos que de por si constituyen una 

variable en el proceso de fermentación acidogénica, donde se compara un 

reactor en continuo (UASB) con otro discontinuo (SBR), es posible determinar 

cuál de ellos presenta mejor susceptibilidad para el proceso de fermentación 

anaerobia en un proceso productivo. En la Figura 3.4 se muestra el grado de 

acidificación y la generación de los AGV por cambios en la VCO en ambos 

reactores. Así se tiene que el reactor SBR tiene mejores características en el 

cambio de perfil AGV producidos por cambios en la VCO alcanzando una mejor 

acidificación (97%) a VCO muy bajas cercano a 3 g DQO L-1d-1, siendo muy poco 

productivo a cargas mayores, mientras que en el sistema continúo con reactores 

UASB puede soportar mayores VCO logrando mayor desempeño incluso usando 

el SL sin dilución (50 g DQO L-1d-1) (Kalyuzhnyi et al., 1997). Esto hace que la 

producción de VFA mediante este tipo de reactor se realice con mejor 

desempeño con una acidificación de un 81 % a una VCO de 17 g DQO L-1d-1(Yu 

et al., 2001). 
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Figura 3.5 Relación entre los AGV generados y el porcentaje de acidificación 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 producción de ácido 

butírico en detrimento del ácido propiónico. Aunque esos cambios de distribución 

de ácidos 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 sólidos y líquidos. (Zaiat 

et al., 2001). 

 

CONCLUSIONES 
 

La producción de AGV y el grado de acidificación es altamente 

dependiente de la velocidad de carga orgánica aplicada al sistema de 

fermentación acidogénica.  

El reactor UASB desempeña mejor el proceso de acidificación a mayores 

VCO. Logrando una acidificación óptima hasta 17 g DQO L-1d-1. 
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La variación en la distribución de AGV con respecto al cambio en la VCO 

se produce más notoriamente con el reactor anaerobio secuencial (SBR) donde 

el aumento en la velocidad de carga orgánica ocasiona mayor producción de 

ácido butírico mientras que con el UASB el ácido acético se forma 

mayoritariamente a pesar de los cambios aplicados. 
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CAPÍTULO 4 

FERMENTACIÓN ACIDOGÉNICA DEL SUERO LÁCTEO: EFECTO DEL 

TRS Y PH EN UN REACTOR ANAEROBIO SECUENCIAL SBR 
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INTRODUCCIÓN  
 

El suero lácteo permeado es un sub-producto obtenido de la producción 

de quesos, al cual se le ha extraído 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 sólidos secos. 

Debido a su alto contenido en lactosa, es un subproducto de fácil 

fermentación y útil para la obtención de ácidos grasos volátiles (AGV). El suero 

lácteo 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 eliminación es insuficiente convirtiéndose en un 

problema ambiental por las descargas inadecuadas y por el de costes asociados 

a la remediación. La importancia del SL en procesos de valorización radica en la 

disponibilidad de SL durante la mayor parte del año, asegurando que el proceso 

de producción de AGV sea un proceso estable y de continuo suministro para un 

proceso ulterior de producción de polihidroxialcanoatos (PHA) (Carvalho et al., 

2013). 

 La digestión anaerobia de residuos industriales y de aguas residuales con 

altas cargas orgánicas siguen los siguientes pasos: hidrolisis, acidogenésis, 

acetogénesis y metanogénesis. La producción de AGV se logra en los tres 

primeros pasos, siendo necesario crear condiciones para evitar la aparición de 

bacterias metanogénicas que transformarían toda la carga orgánica residual 

para formar metano y CO2. 

 En términos generales se definen a los AGV a los ácidos grasos de 

cadenas cortas de entre 3 a 6 átomos de carbono (Lee et al., 2014). Existen 

numerosas especies involucradas en el proceso de fermentación de compuesto 

orgánicos para producir AGV. Los AGV formados en un proceso de fermentación 

acidogénica son los ácidos acético, butírico, propiónico y valérico. Otros 

productos de fermentación que se producen concomitantemente con los AGV en 

los tres primeros pasos de la digestión anaerobia son los ácidos láctico, fórmico 

y etanol, entre otros. 
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Hasta el presente, la producción de AGV es generalmente llevada a cabo 

por procesos químicos industriales, sin embargo, el uso de compuestos del 

petróleo como materias primas y el incremento de los precios del petróleo han 

demandado la atención para el uso de fuentes alternativas utilizando procesos 

biotecnológicos para producir AGV de manera efectiva y sostenible evitando 

afectar las fuentes no renovables (Silva et al., 2013). Por otro lado, la 

fermentación de residuos industriales y aguas residuales en AGV ayudaría a 

reducir la cantidad de desperdicios eliminados al medioambiente.   

En los procesos biotecnológicos los AGV son importantes sustratos para 

la producción de polihidroxialcanoatos (PHA) mediante el uso de 

microorganismos mixtos. En los últimos años ha habido grandes avances en los 

procesos de conversión de AGV en biopolímeros. La fermentación acidogénica 

juega un rol decisivo para la producción de AGV como  sustratos que sirven para 

la selección de microorganismos acumuladores de PHA en procesos ADF 

(alimentación dinámica aerobia), (Serafim et al., 2014), y posteriormente 

producción de PHA. Es importante el control de perfil de AGV obtenido en el 

proceso de fermentación, debido a que la composición de PHA está directamente 

relacionado con la composición de AGV (Lee et al., 2014). Un suero lácteo 

fermentado con gran proporción de ácidos acético y butírico tiende a formar en 

mayor medida monómeros de hidroxibutirato, mientras que la presencia de los 

ácidos propiónico y valérico tiende a generar hidroxivalerato (HV) en el polímero. 

Teniendo en cuenta esto, se podría obtener un biopolímero con características 

físicas diferentes de acuerdo con la distribución de monómeros. Por ejemplo, la 

mayor cantidad de PHB (polihidroxibutirato) en el polímero lo vuelve duro y 

quebradizo, y la incorporación en menor o mayor grado de HV 

(polihidroxivalerato) le confiere propiedades más elásticas y flexibles al 

copolímero formado P(HB-co-HV). 

Se han hecho grandes esfuerzos para maximizar la producción de AGV 

mediante biorreactores, explorando deferentes condiciones de operación en la 

fermentación anaerobia, como el tipo de reactor adecuado y modificando 

condiciones operacionales como temperatura (Yuan et al., 2011), tiempo de 

retención de sólidos (TRS), tiempo de retención hidráulico (TRH) (Demirel et al., 

2004), velocidad de carga orgánica (VCO), pH (Yu and Fang, 2002), entre otras; 
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teniendo efectos directos en la concentración, rendimiento y composición 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 producción de AGV, 

debido a su condición de operación por ciclos.  La desventaja principal se 

encuentra en que se requiere trabajar con residuos orgánicos de bajas 

concentraciones DQO o en su defecto con diluciones de éstos y a bajas 

velocidades de carga orgánica, diferenciándose 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 fermentación acidogénica es muy 

importante debido a que evita la aparición de bacterias metanogénicas 

disminuyendo la producción de AGV. Se ha encontrado en la literatura que el pH 

óptimo para la producción de VFA se sitúa entre 5 y 8, dependiendo del tipo de 

sustrato (Horiuchi et al., 1999, 2002). 

 El control del tiempo de retención de solidos (TRS) es un parámetro que 

permite establecer el tiempo de permanencia de la biomasa en el reactor 

controlando de cierta manera la composición de la población bacteriana presente 

y por lo tanto condicionando el metabolismo generado por consumo de sustrato, 

dando lugar a una determinada concentración y distribución 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 producción de AGV, previniendo la aparición o el 

dominio de bacterias metanogénicas. 

 El efecto del pH y del TRS se ha estudiado hasta hoy en su mayoría con 

sustratos sintéticos (lactosa), existiendo muy pocos estudios sobre el efecto de 

éstos en la fermentación de suero lácteo en biorreactores (Gouveia et al., 2017). 

El propósito 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, así como el grado de acidificacion alcanzado 

según las variables aplicadas. 
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MATERIALES Y MÉTODOS  
EL SUERO LÁCTEO (SL) 
 

El suero lácteo permeado usado en este estudio fue obtenido de la planta 

de fabricación de quesos INNOLACT SL, localizado en Lugo (España). El 

contenido de DQO encontrado se halló en el intervalo de 58 -63 g DQO L-1, con 

un contenido promedio de lactosa de 82 % p/p, otras características están 

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-1. El pH del suero diluido fue ajustado con NaOH 1M para mantener 

los valores deseados, luego fue mantenido refrigerado a 4 ºC. Se adicionó una 

solución que contenía fosfato y amonio para mantener fijo la relación molar C:N:P 

en 100:3:1 dentro del reactor.   

 
Tabla 4.1 Característica del suero lácteo permeado. 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

OPERACIÓN DEL REACTOR 
 

 El proceso de fermentación acidogénica se llevó a cabo mediante el uso 

de un reactor discontinuo secuencial (SBR) con un volumen de trabajo de 2 L y 

operado bajo condiciones anaerobias. El reactor operó en base a 4 ciclos: 

llenado, reacción con agitación decantación y vaciado. Se utilizaron bombas 

Parámetros  

DQO (g L-1) 58- 63  

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

SSV (g L-1) 3,4- 3,63 

pH 4,5-5,8 

Lactosa (g L-1) 51-54 

Proteínas (g L-1) 0.14 

N-NH4+ (mg L-1) 12,4- 13,3  

P-PO4-3 (mg L-1) 0,34 -0,43  
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peristálticas para el proceso de llenado, vaciado y en la adición de álcali 

necesario para mantener el pH ajustado. El reactor se inoculó con lodo 

proveniente de una planta de tratamiento anaerobio de aguas residuales de una 

industria cervecera y posteriormente aclimatizado con suero lácteo. Durante el 

periodo de arranque el reactor tuvo que operar a bajas concentraciones del 

influente hasta que se produjo la acidificación en el sustrato.  

El pH fue controlado mediante una sonda de control de pH conectada a 

una bomba de suministro de álcali (NaOH 1M). El tiempo de retención hidráulico 

(TRH) se fijó en 2 días, la temperatura en 30 ºC y la agitación en 140 rpm.  

 En la fase de decantación del ciclo SBR, 0.5 L del volumen de trabajo 

fueron desalojados del reactor y recolectados en un recipiente a 4 ºC. Así 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 sólidos en suspensión totales y volátiles (SST, SSV), la demanda 

química de oxígeno (DQO), amonio, fosfato, ácidos grasos volátiles (AGV), y 

otros productos de fermentación como etanol, ácidos láctico y fórmico. 

Para el estudio del efecto del TRS se mantuvo el tiempo en 4, 6 y 10 días 

manteniendo fijo otros parámetros incluido el pH. Posteriormente se estudió para 

cada TRS el efecto del pH, manteniéndolo en 5, 5,5 y 6, así mismo manteniendo 

fijo las otras variables.    

 

PROCEDIMIENTOS ANALÍTICOS  
 

 Para la determinación de sólidos en suspensión totales y volátiles (SST, 

SSV) y DQO se utilizaron los métodos descritos en el “Standard Methods” 

(APHA, 2005). Para la determinación de las concentraciones amonio y fosfato 

se utilizaron métodos colorimétricos. 

 Los ácidos grasos volátiles (acético, propiónico, butírico i-valérico y n-

valérico) fueron determinados por cromatografía liquida de alta resolución 

(HPLC) usando un cromatógrafo Hewlett Packard equipado con una columna 
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supercogel C-610 H y dos detectores conectados en línea, una ultravioleta (UV) 

y otro detector de índice refracción (RI), utilizando como fase móvil ácido 

fosfórico al 0.1 %, a un flujo de 0.5 ml min-1. La columna se mantuvo a 30 ºC. la 

longitud de onda para la detección fue establecida en 210 nm. La concentración 

de AGV se calculó usando curvas de calibración de 25 a 3000 mg L-1. La 

concentración de AGV resultó de la suma de los ácidos presentes, expresados 

en DQO L-1 usando factores de conversión (Henze et al., 1995). La concentración 

de la lactosa se determinó usando el método por HPLC descrito anteriormente. 

CÁLCULOS  
 El porcentaje del grado de acidificación (GA) se calculó mediante la 

conversón de cada AGV individual a mg DQO L-1 (resultado de la suma del total 

de AGV) y dividiendo entre el influente soluble en mg DQO L-1 y multiplicado por 

100. 

𝐺𝐺𝐺𝐺(%) =
𝐺𝐺𝐺𝐺𝑆𝑆(𝑚𝑚𝑚𝑚𝐷𝐷𝐷𝐷𝐷𝐷/𝐿𝐿) 
𝐷𝐷𝐷𝐷𝐷𝐷𝑖𝑖𝑏𝑏𝑖𝑖(𝑚𝑚𝑚𝑚𝐷𝐷𝐷𝐷𝐷𝐷/𝐿𝐿)

× 100 

 El rendimiento de AGV (YAGV en gDQO.g DQO-1 se determinó como la 

suma de AGV producidos dividido entre la cantidad de sustrato consumido 

𝑌𝑌𝐹𝐹𝐴𝐴𝑉𝑉 =
𝐺𝐺𝐺𝐺𝑆𝑆𝐸𝐸𝑖𝑖𝑏𝑏 − 𝐺𝐺𝐺𝐺𝑆𝑆𝑖𝑖𝑏𝑏𝑖𝑖

�𝐷𝐷𝐷𝐷𝐷𝐷𝑖𝑖𝑏𝑏𝑖𝑖 − 𝐺𝐺𝐺𝐺𝑆𝑆𝑖𝑖𝑏𝑏𝑖𝑖� − (𝐷𝐷𝐷𝐷𝐷𝐷𝑚𝑚𝑖𝑖𝑏𝑏 − 𝐺𝐺𝐺𝐺𝑆𝑆𝑚𝑚𝑖𝑖𝑏𝑏)
 

 

RESULTADOS Y DISCUSIÓN  
EFECTO DEL PH EN LA ACIDIFICACIÓN DEL SUERO LÁCTEO A DISTINTO TRS 
 

 En la Tabla 4.2 se observa el efecto del pH sobre la acidificación del suero 

lácteo a diferentes tiempos de retención de sólidos. Se observa que cuando el 

TRS se encontró en 4 d, el cambio de pH de 5 a 6 escasamente hizo efecto en 

el porcentaje de acidificación disminuyendo solamente de un 76 a un 72 %. Este 

decrecimiento en la acidificación del SL por aumento del pH se mantuvo a TRS 

de 6 días con una variación en la acidificación 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 incrementó de un 73 a un 85 %. Notándose 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 fermentación acidogénica del SL.  
 

TRS 
(d) 

pH AGV 
(mgDQOL-1) 

 
 

GA  
(%) 

YAGV  

(mg DQO mgDQO-1) 
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 variación 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 provocó un incremento en el porcentaje de ácido 

acético y propiónico de un 31 a 46 % y de 13 a 24 %, respectivamente, así como 

una disminución de los ácidos butírico y valérico de 32 a 21 % y de 12 a 9%, 

respectivamente. La misma tendencia se mantuvo cuando se realizó el mismo 

ensayo a TRS de 6 y 10 d.   

Estos resultados han sido corroborados por otros investigadores en 

estudios con suero lácteo usado como sustrato (Bengtsson et al., 2008), 

utilizando un reactor continuo CSTR (continuous stirred-tank reactors) con un 

tiempo de retención de 48 h; notándose que el incremento de pH de 5,25 a 6 

favorecía la producción de ácido propiónico disminuyendo la producción de ácido 

butírico. 
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Figura 4.1 Efecto del pH a distintos TRS aplicados en la producción de AGV.  
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Probablemente la explicación estaría determinada por la presencia de 

poblaciones microbianas diversas que dependen del pH para ejercer su 

metabolismo y producción de AGV. 

 De acuerdo con estos resultados, se tiene que con el aumento del pH en 

el reactor se favorece la producción de AGV de cadena más corta, 

independientemente el TRS aplicado, teniendo al pH un factor determinante en 

la selectiva generación de AGV. 

  La adición de álcali en el reactor juega un papel importante en el proceso 

de acidificación, debido a la producción de H2 que se produce 

concomitantemente con la generación de AGV, produciendo una disminución del 

pH. El mantenimiento del reactor a pH mínimos con alta productividad de AGV 

no solo mejora el rendimiento sino la economía del proceso. La adición de NaOH 

se relaciona con la estabilización del pH a las condiciones impuestas para cada 

caso estudiado. Así a pH 5 el consumo de álcali en el reactor fue de alrededor 

de 1.1 g L-1 de NaOH mientras que a pH 6 fue de 2.3 g L-1 de NaOH. Como 

resultado de esto, y con condiciones adecuadas se llegó a obtener rendimientos 

de 0.9 (YVFA) con respecto al sustrato (mg DQO mg DQO-1), mejorando la 

productividad en el sistema.  

  

EFECTO DEL TRS EN LA ACIDIFICACIÓN DEL SUERO LÁCTEO ESTUDIADOS A DISTINTOS PH 
 

 El efecto del tiempo de retención de sólidos en la fermentación 

acidogénica del suero lácteo 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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Figura 4.2 Efecto del TRS en el suero lácteo sometido a cambios de pH para la producción de 

AGV. 
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 Según esto se observa que el incremento de TRS de 4 a 10 d, ocasionó 

una disminución en el porcentaje de los ácidos de cadena par como los ácidos 

acético y butírico, y un aumento de la cadena impar de carbono como los ácidos 

propiónico y valérico del total de AGV, independiente del cambio de pH aplicado 

a cada tiempo de retención. Por ejemplo, el cambio de TRS de 4 a 10 d a pH 6 

los ácidos acético y butírico 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. Así mismo los ácidos propiónico 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 según lo observado.  

 El efecto del incremento del TSR favorece a carbonos de cadena impar 

de AGV (ácidos propiónico y valérico) y provoca disminución de los ácidos de 

cadena par como el acético y butírico. Este efecto fue observado por Bengtsson 

et al. (2008) con un reactor en continuo (CSTR) utilizando SL como sustrato al 

variar los tiempos de retención de 8 a 95 h, donde se observó que la composición 

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 disminución del porcentaje de ácido acético 

de un 66 a un 49% y el incremento de ácido propiónico de un 16 a un 18 %. Sin 

embargo, Feng et al. (2009) observó lo contrario usando lodo activado donde el 

aumento de TRS de 4 a 16 d provocaba un aumento de ácido acético de un 32 

a 42% y una disminución de ácido propiónico de un 24 a un 14 %. 

 Este comportamiento de variación en la proporción de ácidos debido al 

cambio en los TRS podría estar relacionado con cambios en las poblaciones 

mixtas microbianas y posiblemente a un efecto del incremento de producción de 

H2 durante el proceso de acidogénesis. 
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CINÉTICA DEL CONSUMO DE SUSTRATO Y PRODUCCIÓN DE ÁCIDOS GRASOS VOLÁTILES 
 

El estudio cinético en la degradación del contenido de lactosa en el SL y 

de acumulación de ácidos grasos volátiles se realizó en condiciones fijas de pH 

5 y de TRS de 6 d.  

La velocidad de producción especifica de AGV (qAGV) estuvo en relación 

directa al consumo del sustrato (lactosa) en el reactor, siguiendo el modelo de 

Michaelis Menten según la fórmula siguiente:  

𝑞𝑞𝐹𝐹𝐴𝐴𝑉𝑉 = 𝑞𝑞𝐴𝐴𝐴𝐴𝐴𝐴𝑚𝑚𝑚𝑚𝑚𝑚𝐹𝐹
𝐾𝐾𝐴𝐴𝐴𝐴𝐴𝐴+𝐹𝐹

    (1) 

 Donde qAGVmax, representa la velocidad especifica máxima de producción 

de AGV, y KAGV, es la constante de velocidad media en la concentración de AGV. 

los resultados fueron de 0.19 g DQO. g SVS-1h-1 para qAGVmax y 0.26 g DQO L-1 

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

g L-1 para este ensayo (Figura 4.3 a). 
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a) 

 

b) 

 

Figura 4.3 a) Relación entre la velocidad de producción de AGV y la concentración de AGV en el 
reactor y b) Relación entre la velocidad de consumo de lactosa y la concentración de lactosa en el 
reactor.  

De manera similar se usó el modelo de Michaelis-Menten para el consumo 

del contenido de lactosa en el suero lácteo, donde se encontró que la velocidad 

de consumo qs obtuvo un valor de 0,22 g DQO g SVS-1 h-1 y una Ks de 0,37 g 

DQO L-1 (Figura 4.3 b). 
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𝑞𝑞𝑚𝑚 = 𝑞𝑞𝑚𝑚𝑚𝑚𝑚𝑚𝑚𝑚𝐹𝐹
𝐾𝐾𝑚𝑚+𝐹𝐹

    (2) 

 

 La velocidad de consumo de lactosa y producción de AGV en un reactor 

secuencial discontinuo (SBR) mostró 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, 

según 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 población microbiana presente, incide en 

la cinética de la acidogénesis del suero lácteo.  

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

 

Sustrato Reactor pH qs 
(gDQO 
gSVS-1 

h-1) 

Ks 
(gDQO 

L-1) 

qVFA 
(gDQO 

gSVS-1 h-1) 

KVFA 
(gDQO L-1) 

Referencia 

Lactosa Flujo 

ascendente 

5,5 0,18 1,97 0,03 0,94 Fang et al. 

(2001) 

Lactosa 
(SL) 

CSTR 6 1,02 0,98 - - Bengtsson 

et al. 

(2008) 

Lactosa CSTR 6 0,06 0,08 - - Kissalita et 

al. (1989) 

Lactosa 
(SL) 

SBR 5 0,22 0,37 0,19 0,26 Este 

trabajo 

 

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

en sistemas continuos de fermentación, con velocidades máximas específicas 

de conversión del sustrato de 1,02 g DQO g VSS-1h-1, esto no ha sido 

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



104 
 

ejemplo, Kissalita et al., (1989) mostró resultados distintos y mucho más bajos 

rendimientos que los obtenidos por Bengtsson con solo 0,06 g DQO g VSS-1h-1. 

La explicación estaría dada en la retención de la biomasa aplicada al reactor la 

cual podría afectar a la velocidad especifica de conversión del sustrato causando 

una pobre tasa de crecimiento bacteriano, y por consiguiente afecta a la 

concentración de la biomasa dentro del reactor. Una aproximación al modelo y 

diseño de procesos podrían ser determinados en base a las constantes cinéticas 

de los procesos de fermentación acidogénica del suero lácteo. 

 

CONCLUSIONES 
 

 El suero lácteo permeado presenta grandes cualidades para la obtención 

de AGV por la fácil degradabilidad de su contenido orgánico. 

  Adecuando condiciones de pH y TRS se puede predecir la composición 

de AGV que se requiere para futuros procesos biotecnológicos.  

 El control de pH conduce la posibilidad de seleccionar una producción 

selectivo de AGV en el reactor. Así al disminuir el cambio de pH de 6 a 5 

disminuye la concentración de ácido acético y propiónico mientras que produce 

un aumento en la concentración de butírico y valérico en el total de AGV 

producido. 

 Los TRS más largos tiende a favorecer los AGV de cadena impar mientras 

que desfavorecen la producción de ácidos de cadena par como el acético y 

butírico. 

 El reactor discontinuo secuencial anaerobio (SBR), es un reactor que 

permite controlar la distribución de AGV en un proceso acidogénico. 
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CAPÍTULO 5 

PRODUCCIÓN DE POLIHIDROXIALCANOATOS A PARTIR DE 

ÁCIDOS GRASOS VOLÁTILES DEL SUERO LÁCTEO FERMENTADO 
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INTRODUCCIÓN 
 

 La producción de quesos genera grandes cantidades de suero lácteo (SL) 

en los procesos de producción de queso, del requesón y en los lavados de los 

equipos. Una fábrica de quesos promedio en Europa genera 500 m3 de aguas 

residuales diariamente, siendo el suero lácteo el principal contaminante (Frigon 

et al., 2009). El alto contenido en materia orgánica 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 (proteínas, lactosa etc.) convendría valorizarlo 

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

 La utilización del suero fermentado para la producción de biopolímeros 

podría contribuir a disminuir el consumo de polímeros sintéticos basados en la 

industria petroquímica. Es conocido que la acumulación de plásticos sintéticos 

acarrea graves problemas medioambientales. A pesar de los todavía altos costes 

de producción de polihidroxialcanoatos, su producción podría constituir una 

alternativa a largo plazo a los plásticos derivados del petróleo si se consigue 

mejorar las tecnologías disponibles (Chanprateep, 2010). 

  Entre los numerosos tipos de biopolímeros que se conocen y se producen 

hoy en día, los PHA se consideran candidatos ideales para convertirse en 

alternativas a los plásticos 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 gránulos 

intracelulares producidos y almacenadas por ciertas bacterias en su interior, que 

cumplen funciones de reserva de energía para procesos metabólicos requeridos 

en ausencia de nutrientes.    

 Los procesos de producción de PHA por cultivos mixtos empleando 

residuos como sustrato son comúnmente operados en tres fases: una fase de 

fermentación acidogénica en donde el sustrato se convierte en AGV, una 

segunda fase de enriquecimiento y selección de cultivos mixtos acumuladores 

de PHA, y la última fase de producción de PHA (Días et al., 2006). 
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  La selección y producción de PHA por cultivos mixtos se pueden obtener 

por diferentes productos de fermentación como por ejemplo el glicerol, etanol o  

bien el ácido láctico. Sin embargo, a partir del suero lácteo, los ácidos grasos 

volátiles (AGV) son los sustratos más adecuados debido a la predilección de los 

cultivos mixtos para utilizarlos en la biosíntesis de PHA. Los ácidos grasos 

volátiles son ácidos grasos de menos de 6 átomos de carbono y los constituyen 

los ácidos acético, propiónico, butírico y valérico.  

 Los AGV se obtienen en un proceso de digestión anaerobia. La 

composición de los AGV va a determinan la composición del PHA obtenido en la 

fase aerobia, por lo tanto, es de suma importancia el control de los parámetros 

de operación durante el proceso de fermentación.  

Los principales parámetros que pueden influir sobre el proceso de 

fermentación: el tipo de reactor utilizado, el modo de operación (continuo o 

discontinuo) la temperatura, el pH, la velocidad de carga orgánica aplicada, el 

tiempo de retención hidráulico, el tiempo de retención de sólidos (Poh y Chong, 

2009). 

  En en este estudio el objetivo principal fue determinar el efecto del tiempo 

de retención de sólidos sobre la composición de AGV en el suero fermentado e 

investigar como la composición de los AGV influía en la composición de los PHA 

producidos empleando un cultivo mixto de microorganismos, y al mismo tiempo 

se determinó la máxima capacidad de los microorganismos para acumular PHA. 

 

CARACTERÍSTICAS DEL SUERO LÁCTEO PERMEADO 
  
 El suero lácteo permeado es el suero al que se le ha separado la grasa y 

las proteínas. Presenta un alto contenido en lactosa y muy baja concentración 

de nutrientes. En la Tabla 5.1 se muestran algunas características obtenidas en 

la literatura (Van den Berg y Kennedy, 1983), y en el suero lácteo utilizado en 

este estudio. 
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Table 5.1 Características del suero lácteo permeado. 
 
DQO  

(mg L-1) 
Lactosa  
(mg L-1) 

SST 
 (mg L-1) 

SSV 
 (mg L-1) 

Nitrógeno total  
(mg L-1) 

Amónio  
(mg L-1) 

Fósfatos  
(mg L-1) 

pH 

        

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 reutilización del SL como fuente de carbono en los procesos de 

producción de PHA radica en su alto contenido en lactosa, pudiendo alcanzar 

hasta el 80 % del contenido orgánico total. Actualmente gran parte del suero 

lácteo producido es eliminado en las plantas de tratamientos de aguas residuales 

o, en el peor de lo casos, eliminándolo directamente al medio ambiente. 

 

MATERIALES Y MÉTODOS 
PREPARACIÓN DEL SUERO LÁCTEO 
 

 El suero lácteo empleado en este estudio se obtuvo de la industria 

quesera INNOLACT S.L. localizada en Lugo (España). El SL tiene un alto 

contenido en lactosa (82 % p/p del SL). El SL se diluyo para obtener una carga 

orgánica de obtener 5 g DQO L-1. El pH se ajustó a 5 con una solución de NaOH 

1M. El SL se mantuvo refrigerado a 4 ºC previamente a su utilización. Se 

adicionaron también NH4Cl y PO4H2K como nutrientes para obtener una relación 

molar de C.N:P 100:3:1.  

EL SISTEMA EXPERIMENTAL 
 

FERMENTACIÓN ACIDOGÉNICA DEL SL 
 

 La fermentación acidogénica del SL se llevó 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 30ºC.  El inóculo utilizado provenía 
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de una planta de tratamiento de aguas residuales de una industria cervecera. Se 

emplearon bombas peristálticas para realizar la alimentación del reactor. El TRH 

se ajustó en dos días. Para el control de pH se utilizó una sonda de pH que 

controlaba mediante una bomba peristáltica la adición de NaOH 1 M. La 

velocidad de carga orgánica aplicada fue de 4 g COD L-1d-1. La agitación en el 

reactor se fijó en 140 rpm. El sistema SBR funcionó con dos ciclos por día con 4 

fases: llenado, reacción con agitación, decantación y vaciado. 

El SL fermentado fue recolectado al final del ciclo en un tanque refrigerado 

a 4 ºC. 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 

concentración de AGV y otros productos de fermentación como el etanol, el ácido 

fórmico y el láctico. 

 En este reactor se estudió el efecto del tiempo de retención de sólidos 

(TRS), de 4, 6 y 10 d, sobre el perfil de ácidos grasos volátiles y sobre el grado 

de acidificación. 

 

REACTOR SBR PARA LA ETAPA DE SELECCIÓN DE CULTIVOS MIXTOS  
 

 Para la etapa de enriquecimiento de cultivos mixtos con capacidad de 

acumulación de PHA, se utilizó 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 día, con las siguientes 

etapas: etapa de llenado de 5 min, etapa de reacción aerobia (agitación y 

aeración) de 10 h 50 min, etapa de decantación de 1 h (sin aeración y agitación) 

y vaciado del efluente de 5 min. Se utilizaron bombas peristálticas para realizar 

la alimentación y el proceso de vaciado del reactor. El efluente vaciado era 

reemplazado con el SL fermentado (40 Cmmol de AGV). El oxígeno fue 

suministrado a un flujo de 1vvm. La temperatura del reactor se mantuvo a 30 ºC. 

El pH se mantuvo sin control, pero monitoreado durante todo el proceso 

mediante una sonda de pH. La agitación se fijó en 140 rpm. Se añadieron macro 

y micronutrientes para mejorar la selección de los cultivos mixtos, se adicionó 

amonio en relación C:N (15, 20, 25 y 30), el fósfato en concentración de 0.1 
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Pmmol.  Se adicionó tiourea para inhibir la nitrificación. Los parámetros en el 

reactor se muestran con más detalle en la Table 5.2. 

  El reactor SBR se operó en base al modelo ADF (alimentación dinámica 

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 selección de cultivos microbianos mixtos en el 
reactor SBR.  

 
Condiciones Valores 

HAc / AGV 

(%) 

44 

HPr / AGV 

(%) 

25 

HBu / AGV 

(%) 

19 

HVal / AGV 

(%) 

12 

X0: biomasa inicial activa 
(Cmmol L-1) 

40±4 

X: biomasa activa 

(Cmmol L-1) 

51 ±3 

SSV0 

(g L-1) 
1,3 ± 0,1 

SSV 

g L-1 
1,7 ± 0,2 

C0 

(Cmmol L-1) 
40±2 

C/N 15, 20, 25, 30 

 
 

REACTOR FED-BATCH PARA PRODUCCIÓN DE PHA 
 

  La fase de optimización de la acumulación de PHA, se llevó a cabo en un 

reactor alimentado en modo Fed-Batch. Se utilizó un reactor de vidrio de 1 L de 

volumen de trabajo. Como inóculo se utilizó la biomasa enriquecida previamente 

en el SBR aerobio. Se tomaron 500 mL del inóculo. El reactor se alimentó en 

discontinuo con SL fermentado, proveniente de la fase anaerobia. La 
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temperatura se mantuvo en 30ºC, al flujo de aeración en 1vvm y la agitación en 

140 rpm. Se realizó la alimentación por pulsos y con control de oxígeno, 

consumido mediante una sonda de oxígeno cuando se alcanzaban el máximo se 

agregaba un nuevo pulso. 

 

EXTRACCIÓN Y RECUPERACIÓN DEL POLIHIDROXIALCANOATO 
 

Una vez terminados los ensayos de optimización de la producción de 

PHA, la bio-actividad de las bacterias se detuvo agregando ClH 3M hasta 

alcanzar  pH  3. Seguidamente las células fueron separadas del sobrenadante 

por centrifugación 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 continuación, las muestras fueron suspendidas en cloroformo y se 

mantuvieron en un recipiente sellado y con agitación por un periodo de 3-4 días 

a temperatura ambiente. Esta suspensión se filtró para remover todo el material 

no disuelto. La solución de cloroformo resultante se dejó evaporar en una placa 

hasta obtener un bio-película de PHA. 

 

PROCEDIMIENTOS ANALÍTICOS 
  
 Los sólidos en suspensión totales y volátiles (SST, SSV) y amonio fueron 

medidos de acuerdo con el “Standard Methods” (APHA, 2005). La medida de la 

demanda química de oxígeno (DQO) se determinó mediante la digestión de la 

muestra con dicromato y ácido sulfúrico a 150 ºC, donde el exceso de dicromato 

fue valorado con sulfato ferroso amónico (FAS) de concentración conocida. 

 Los ácidos grasos volátiles y la lactosa fueron determinados por 

cromatografía liquida de alta resolución (HPLC), empleando un equipo de 

cromatografía Hewlett Packard equipado con una columna supercogel C-610 H 

y dos detectores en línea, una de ultravioleta (UV) y uno de índice de refracción 

(IR). La concentración de AGV resultó de la suma de todos los ácidos 

individuales (acético, propiónico, butírico y valérico) expresados como g DQO L-

1 utilizando factores de conversión (Henze et al., 1995). 
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  La determinación de PHA se realizó por cromatografía 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 

permitiendo la obtención del biopolímero. Luego las cadenas de PHA son 

hidrolizadas y los monómeros metilados. Para determinar la concentración de 

hidroxibutirato (HB) e hidroxivalerato (HV) se realizó una curva de calibración 

con un patrón estándar P(HB-HV) (88 %: 12 %) corregido con un patrón interno 

de heptadecano.  

CARACTERIZACIÓN DEL PHA 
 

 La estabilidad térmica de las muestras fue investigada por análisis termo-

gravimétrico (TGA) con un equipo Perkin Elmer TGA7. La condición de medición 

consistió en calentar la muestra progresivamente de 50 ºC a 700 ºC a una tasa 

de calor de 100 ºC bajo atmosfera inerte (argón). 

 Los parámetros determinados fueron la temperatura de transición vítrea 

(Tg), la temperatura de fusión (Tm) y la entalpia de fusión (ΔHm), usando 

calorimetría diferencial de barrido (DSC) desarrollado por medio de un equipo 

Perkin Elmer Serie 7 DSC. Al calentar la muestra de 30 ºC a 220 ºC manteniendo 

2 min a 200 ºC, luego la muestra se enfría de 220 ºC a 30ºC a una tasa de 

enfriamiento de 10 ºC min-1, posteriormente se calienta de nuevo a 220 ºC a una 

tasa de calor de 10 ºC. Todos los experimentos con DSC fueron llevados a cabo 

bajo atmosfera de nitrógeno. 

 La caracterización por espectroscopia infrarroja con transformada de 

Fourier se realizó en una muestra con PHA tomando 10 mg, y se determinaron 

las bandas características de los grupos funcionales presentes en el biopolímero 

en un rango del espectro de 400 a 4000 cm-1 mediante 10 a 64 barridos con una 

resolución de 4 cm-1. 

 

 

ANÁLISIS DE LAS POBLACIONES MICROBIANAS  
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 El análisis de la composición microbiana en el reactor SBR se hizo por 

electroforesis en gel con gradiente de desnaturalización (DGGE), separando el 

ADN para evaluar las cepas responsables de la acumulación de PHA. La 

muestra se separa en fragmentos por medio de la reacción en cadena de la 

polimerasa (PCR) y se amplifica la zona de interés para la detección del gen 

phaC codificado en la enzima PHA sintetasa, tomando de entre 50 a 500 ng de 

DNA de una colonia de bacterias. Luego del cual se extrajo, se congeló y 

descongeló para la liberación del material genético. 

 

CÁLCULOS 
 

 El contenido de PHA en el lodo fue determinado como una fracción de 

solidos volátiles en suspensión (% PHA=PHA*100/VSS, en donde las 

concentraciones de PHA y SSV están en g L-1). La concentración total de AGV 

corresponde a la suma de concentraciones de los ácidos acético, propiónico, 

butiríco y valérico. La concentración de la biomasa consistió en la suma de 

contenido de PHA y la biomasa activa (SSV= PHA + X; donde X representa la 

biomasa activa). 

Para los cálculos de la biomasa activa se hizo considerando todo el amonio 

usado para crecimiento. La velocidad de consumo de sustrato (-qs) (Cmmol AGV 

Cmmol X-1 h-1) se calculó a partir del ajuste lineal de los datos experimentales. 

La concentración corresponde a la suma de los monómeros de HB y HV. El 

rendimiento de producción de PHA (YPHA) en el sustrato consumido se calculó 

como la relación entre la cantidad total de PHA en la biomasa y la cantidad total 

de sustrato consumido. La producción específica de PHA (ΔfHA) fue 

determinada restando la concentración inicial específica de PHA y la 

concentración final específica de PHA (Cmmol PHA Cmmol X-1). 

RESULTADOS Y DISCUSIÓN 
 

  En este experimento se estudió la obtención de PHA con cultivos 

microbianos mixtos empleando un proceso de 3 fases: fase fermentación 

acidogénica; fase de enriquecimiento y selección de los microorganismos 
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acumuladores de PHA y, fase de optimización de la producción de PHA en un 

reactor alimentado en discontinuo (Fed-Batch). 

FERMENTACIÓN ACIDOGÉNICA DEL SUERO LÁCTEO 
 

  El proceso de acidogénesis depende mayoritariamente de la capacidad 

del reactor para llevar a cabo un proceso de fermentación que convierta la 

lactosa presente en el suero lácteo en ácidos grasos volátiles (AGV) mediante 

microorganismos anaerobios. En la Tabla 5.3 se muestran los resultados 

obtenidos en el estudio del efecto del tiempo de retención de sólidos sobre el 

grado de acidificación y sobre la distribución de los ácidos grasos volátiles.  

 

 

 

 
Tabla 5.3 Efecto del tiempo de retención de sólidos en la producción de AGV a partir del 
suero lácteo. 
 

TRS 

 (d) 

YAGV/S 

(mg DQO mgDQO-1) 

AGV totales  

(Cmmol L-1) 

 

HAc 

AGV 
(%) 

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 operó a tres tiempos de retención de sólidos, 

de 4, 6 y 10 d. El proceso se llevó a cabo a 30ºC de temperatura, pH 6, VCO de 

4 g DQO L-1d-1, y TRH de 2 d. Se obtuvo un alto grado de acidificación, con un 

71 % de acidificación cuando el reactor operó 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 producción de los ácidos propiónico y butírico, de 24 a 36 % 

y de 9 a 15 %, respectivamente. Al mismo tiempo se producen una disminución 

de la producción de los ácidos acético y butírico, de 46 a 34% y de 21 a 13%, 

respectivamente. Se observa claramente que el TRS tiene un efecto directo 
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sobre la producción y distribución de los ácidos grasos volátiles. Controlando el 

TRS es posible predecir una determinada proporción de ácidos con vistas a la 

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

 

FASE DE SELECCIÓN DE FLORA MIXTA ACUMULADORA DE PHA 
 

Se estudió el enriquecimiento de un cultivo mixto con capacidad 

acumuladora de PHA, y se estudió el efecto de la relación carbono/nitrógeno 

(C/N). La relación entre la cantidad de sustrato y la cantidad de amonio en el 

reactor (C/N) 15, 20, 25 y 30 no afectó considerablemente la capacidad de 

acumulación de PHA en el ciclo. En la Figura 5.1 se muestra un proceso típico 

feast/famine en un ciclo de operación ADF (alimentación dinámica aerobia) en 

un reactor secuencial aerobio discontinuo (SBR). En cada ciclo se adicionaron 

AGV 40 Cmmol L-1, los cuales fueron consumidos en 2.5 h dando lugar a una 

relación de tiempos F/F de 0.2 lo cual se considera adecuada para el proceso de 

selección de microorganismos acumuladores de PHA.  

 

 

Figura 5.1 Ciclo típico de operación “feast/famine” en un reactor secuencial SBR de 
microorganismos mixtos acumuladores de PHA. 

 

Feast           Famine 
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Los microorganismos seleccionados en este ensayo demostraron 

capacidad de acumulación de PHA con un promedio de 27% de contenido de 

PHA (PHAmax) en las condiciones dadas, asegurando una buena adaptación 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 alcanzó una acumulación de 

biopolímero del 27 % de PHA (p/p) (PHAmax) al término de la fase feast. El 

rendimiento de almacenamiento de PHA se encontró en 0,64 Cmmol PHA 

Cmmol AGV-1. El consumo especifico de sustrato se encontró en alrededor de 

0,22 Cmmol AGV Cmmol X-1 h-1 y la velocidad de producción del biopolímero de 

0,8 Cmmol PHA Cmmol X-1h-1.  

 

 

 
  

Table 5.4 Efecto del amonio en el enriquecimiento de cultivos mixtos usando un reactor 

SBR. 

Composición AGV 
(%) 

HAc:HPr:HBu:HVal 

44:25:17:14 43:25:19:13 42:26:18:14 41:26:19:14 

VCO 

Cmmol AGV L-1 d-1 
39,4 38,5 40,8 39,2 

C/N 15 20 25 30 

Xmax
 

g SSV L-1 
2,6 2,9 2,3 2,1 

PHAmax
 

(% masa) 
29 23 26,6 26,9 

-qs
 

Cmmol AGV Cmmol X-1 h-1 
0,22 0,23 0,21 0,23 

qx
 

Cmmol X Cmmol X-1 h-1 
0,15 0,15 0,14 0,13 

qPHA
 

Cmmol PHA Cmmol X-1 h-1 
0,08 0,07 0,08 0,07 

Ysto
 

Cmmol PHA Cmmol VFA-1 
0,69 0,58 0,57 0,68 
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Composición del 
polímero, HB:HV 

(%) 

70/30 67/33 75/25 79/21 

 
VCO: velocidad de carga orgánica; Composición de AGV (HAc:HPr:HBu:HVal); (HAc= ácido 
acético, HPr= Ácido propiónico, HBu= ácido butírico y HVal = ácido valérico; Xmax: biomasa activa; 
PHAmax: acumulación máxima de PHA; -qs : velocidad de consumo de sustrato qx : velocidad de 
crecimiento de la biomasa activa; qPHA: velocidad de acumulación de PHA; Ysto:capacidad 
máxima de almacenamiento de PHA; (HB/HV): porcentaje de hidroxibutirato e hidroxivalerato. 
 

 

EFECTO DE LA COMPOSICIÓN DE AGV EN LA PRODUCCIÓN DE PHA.  
 
Se estudió como afectaba la variación de la proporción de ácidos grasos 

volátiles en la acumulación de PHA y en la composición del biopolímero. El 

reactor acidogénico se operó a diferentes TRS, 10, 6 y 4 d, y se observó en cada 

caso una relación diferente de AGV (HAc:HPr:HBu:HVal), de 34:36:13:15 40: 

35:15:10 y de 46:24:21:9, respectivamente. Se observó que disminuyendo el 

TRS los porcentajes de ácidos acético y butírico aumentaban mientras que los 

de los ácidos propiónico y valérico disminuían.   

El tiempo necesario para alcanzar la máxima acumulación 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 ácidos con un mayor contenido en ácidos 

acético y butírico (Tabla 5.5). 

Tabla 5.5 Resultados de acumulación de PHA en ensayos fed-batch variando la 
distribución de AGV. 

TRS 
(d) 

10 6 4 

Composición AGV 
HAc/HPr/HBu/HVal 

(%) 
 

34:36:13:15 40:35:15:10 46:24:21:9 

YSTO 
Cmmol PHA Cmmol 

AGV-1 

0,37 0,42 0,28 

-qS 

Cmmol AGV Cmmol X-1 
h-1 

0,31 0,27 0,34 

qPHA 

Cmmol PHA Cmmol X-1 
h-1. 

0,29 0,16 0,18 

Composición 
(HB/HV) 

(%) 

58:42 68:32 81:19 

PHA productividad 
g PHA L-1 h-1 

0,62 0,56 0,70 
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PHAmax 

(% masa) 
52,2 50,4 51,0 

 

El rendimiento máximo    alcanzado fue  de 0,42 (Cmmol PHA Cmmol 

AGV-1), correspondiente al suero fermentado con una relación de HAc: HPr: HBu: 

HVal de 40: 35: 15: 10 y con un TRS de 6 d. Por otro lado, la máxima 

productividad alcanzada fue de 0,7 g PHA L-1 h-1 correspondiente al suero 

fermentado a un TRS de 4 d con una relación de ácidos HAc: HPr: HBu: HVal de 

46: 24: 21: 9. 

 El PHA obtenido presenta una relación de hidroxibutirato e hidroxivalerato 

(HB: HV) que varía con la proporción 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 

biopolímero de composición HB:HV de 58:42, con el perfil de AGV de 

40:35:15:10 se observó una composición HB:HV de 68:32 y en el caso del perfil 

de AGV de 46:24:21:9 se obtuvo una relación HB:HV de 81:19. Se observó que 

los ácidos acético y butírico determinan la producción de hidroxibutirato y  que lo 

ácidos propiónico y valérico la producción de hidroxivalerato. La relación HB: HV 

va a determinar la propiedad de los biopolímeros obtenidos, dado que por 

ejemplo HV le otorga una mayor flexibilidad que el hidroxibutirato. La 

composición de AGV empleada como sustrato para producir PHA va a 

determinar la composición del biopolímero, la presencia de ácidos grasos de un 

número par de átomos de carbono va a producir mayoritariamente PHB y los de 

número impar van a producir PHV. 

a) 
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b) 

 

c) 

 

Figura 5.2 Perfiles de acumulación de PHA observados en los ensayos fed-batch en un 
reactor alimentado, variando la concentración 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. 

   

Estos estudios demuestran que una determinada composición de PHA se 

puede predecir mediante el control de operación en el reactor acidogénico, por 

ejemplo, variando el parámetro del TRS. Similares resultados fueron obtenidos 

por Albuquerque et al. (2007).  

La utilización de suero lácteo como materia prima para la producción de 

PHA, se convierte en una alternativa eficiente y sostenible en procesos 

microbianos con de cultivos mixtos según se muestra en la Tabla 5.6. 
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Tabla 5.6 Comparación de la producción de PHA obtenida con cultivos mixtos microbianos 
empleando diferentes tipos de sustratos.  

Sustrato PHAMAX 

 (% peso seco) 
YPHA 

 (Cmmol PHA Cmmol AGV-1) 

Referencia 

Melaza fermentada 
 

75 0,81 Albuquerque 

et al. (2010)  

Agua residual de la 
producción del papel 

77 0,80 Jiang et al. 

(2012) 

 

Agua residual de la 
industria maderera 

29 0,57 Ben et al., 

(2011) 

 

Agua residual de la 
industria de alimentos 

51 0,05 Rhu et al., 

(2003) 

Agua residual de la 
producción de aceite 

de oliva 

55 1,05 Dionisi et al. 

(2006) 

Suero lácteo 
fermentado 

65 0,66 Duque et al. 

(2014) 

Agua residual de la 
industria cervecera 

38 0,59 Mato et al. 

(2008) 

 

Suero lácteo 
permeado fermentado 

52 0,37 

 

Este estudio 

 

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

fermentado se obtiene una acumulación de 52 % de PHA, similar al obtenido con 

otras materias primas fermentadas. Se han reportado una acumulación de PHA 

del 65 % empleando suero lácteo obtenido bajo otras condiciones de operación 

(Duque et al., 2014). Con efluentes fermentados de la producción de aceite de 

oliva se obtuvo una acumulación 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 

producción de PHA, siendo el SL un sustrato más económico que otros como la 

melaza de caña o la hemicelulosa hidrolizada; además algunos sustratos como 

la melaza de caña a pesar de su bajo coste su valor se ha ido incrementando 

debido a su uso para la producción de bioetanol. 
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ANÁLISIS DE LA POBLACIÓN BACTERIANA 
 

 La producción de PHA por cultivos mixtos microbianos está basada en la 

selección natural de cepas acumuladoras de PHA por medio del control en los 

bio-reactores, siendo más 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 encontró una población dominante representada por una 

única banda migrante en el gel. El grupo filogénico más representativo 

encontrado corresponde al grupo de β-proteobacterias, habiendo encontrado 

mayoritariamente Thauera sp. y Azoarcus sp. El género encontrado más 

representativo fue Thauera phenilacetica siendo la responsable de la máxima 

acumulación de PHA. Este microorganismo también ha sido encontrado en otros 

estudios (Dionisi et al., 2006). Sin embargo, otros autores encontraron una baja 

capacidad de acumulación de PHA (Días et al., 2006). 

 

CARACTERIZACIÓN DEL BIOPOLÍMERO 
 

 Al biopolímero obtenido se le determinaron en sus propiedades térmicas. 

La caracterización térmica mostró que los polímeros obtenidos eran semi-

cristalinos, con temperatura de fusión (Tm) de 160 ºC. Presentaron un porcentaje 

de cristalinidad bajo, ya que no se observó ninguna temperatura de cristalización, 

probablemente debido a las impurezas en la película de PHA obtenido o bien 

debido al porcentaje de HV en la muestra. En el análisis termo-gravimétrico 

desarrollado se muestra que la degradación térmica se produce a los 290 ºC. 

Esta temperatura de degradación del PHA es consistente con los datos descritos 

en la literatura para copolímeros P(HB-co-HV), la cual varía entre 277 y 249 ºC, 

con pequeñas diferencias debido a la presencia de impurezas. 

En el análisis por espectroscopia infrarroja se obtuvieron bandas 

características de polímeros tipo PHA. Con una banda carbonilo entre los 1740-

1720 cm-1. Este número difiere dependiendo del tipo de polímero y del estado de 
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purificación de la muestra. De acuerdo con la literatura, las cadenas cortas de 

polímeros de PHA se encuentra en los 1728 cm-1, para cadenas medias en 1740 

cm-1 y, para mezclas de ambas en 1732 cm-1. En adición, los polímeros amórfos 

se encuentran en 1728 cm-1 y los cristalinos en 1722 cm-1 (Kansiz et al., 2007; 

Bayari et al.,2005). En términos estructurales el cambio es debido al átomo de 

oxigeno del grupo carbonilo si se encuentra cerca del átomo de hidrogeno 

formando interacciones de enlaces de hidrógeno lo que reduce la absorbancia 

de la longitud de onda. En la fase amórfa la ausencia de enlace de hidrógeno 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-1 que representa la banda característica de grupo C=O, una banda en 1280-

1165 cm-1, 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 -1. Otras bandas 

características para PHA de cadena corta se encuentra en 2980, 2934, 1282 

relacionado con los grupos metilos, 1100-1058 (C-O), 979 y 515 cm-1(Shamala 

et al., 2009). 

 

 

CONCLUSIONES 
 

 En los últimos años, el uso del plástico convencional ha dado lugar a 

graves problemas en la contaminación del ecosistema, por esta razón el uso de 

plásticos biodegradables se ha convertido en el objetivo de investigadores para 

la búsqueda de nuevas alternativas. Por lo que el uso de subproductos 

industriales de desecho y de las aguas residuales con un alto contenido orgánico 

se ha convertido en el foco de muchos estudios. El suero lácteo para la 

producción 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 obtención de biopolímeros ha sido posible 

mediante la selección de cepas acumuladoras de PHA utilizando el SL como 

sustrato para la producción de PHA. El control en las condiciones de 

fermentación es de interés para la obtención de un determinado tipo PHA, con 

cierta composición de monómeros.  
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CONCLUSIONES 
 

 

La contaminación del ecosistema debido al uso de derivados petróleo está 

aumentando de manera importante en los últimos años. Esto ha llevado a la 

búsqueda de nuevos plásticos biodegradables que permitan el desarrollo de una 

sociedad más sustentable en relación con los recursos naturales disponibles. Por 

otro lado, el futuro de una sociedad bio-amigable radica en la efectiva 

valorización de los residuos agroindustriales. El uso de materias primas 

provenientes de subproductos industriales y de aguas residuales para la 

obtención de biopolímeros se convierte en una alternativa ecológica para 

disminuir el impacto ambiental generado por los plásticos, así como por los 

residuos contaminantes. 

 La producción de polihidroxialcanoatos (PHA) a partir de la valorización 

de residuos se presenta como una solución para la disminución del impacto 

ambiental debido a la acumulación de los plásticos convencionales además de 

ser económicamente interesante dado el bajo coste de los productos de 

desecho. Actualmente la producción de PHA se está llevando a cabo con cultivos 

puros pero la tecnología en base a cultivos microbianos mixtos va ganando 

terreno debido a su fácil aplicación. En este trabajo se estudió la producción de 

PHA empleando cultivos mixtos, desarrollado en tres etapas siguiendo el modelo 

ADF (Aerobic Dinamic Feeding) que consiste en una etapa de fermentación 

acidogénica, otro de enriquecimiento de bacterias acumuladoras de PHA y 

finalmente de producción de PHA.  

En este aspecto se estudió como el manejo adecuado de los parámetros 

operacionales tales como pH, temperatura, tiempo de retención de sólidos y 

velocidad de carga orgánica afectaba el grado de acidificación y la distribución 

de ácidos grasos volátiles. 
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Así también la selección y el empleo como materia prima del suero lácteo 

debido a su bajo coste, el alto contenido orgánico y la gran disponibilidad para 

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

Los resultados finales mostraron que la distribución de ácido grasos 

volátiles variaba en función del pH en el reactor acidogénico, es así que a pH 6 

los porcentajes de los ácidos acético y propiónico aumentaban mientras que a 

pH 5 los ácidos butírico y valérico disminuían.  

 El tiempo de retención de sólidos (TRS) en el reactor acidogénico afectaba 

también en la distribución de los AGV, es decir que a TRS largos favorece la 

producción de ácidos grasos de cadena impar como el ácido propiónico y 

valérico mientras que TRS cortos favorece la producción de ácido acético y 

butírico. Por último, la variación de la velocidad de carga orgánica (VCO) mostró 

que bajas VCO, entre 3 y 4 g DQO L-1d-1, aumentaba la proporción de ácidos 

propiónico y valérico mientras que disminuían la producción de ácido butírico y 

acético a mayores VCO. 

Estas variaciones en la distribución de ácidos grasos volátiles producto de 

los cambios en los parámetros antes mencionados determinan las 

características del producto final (PHA), de tal manera que a mayor cantidad de 

ácido acético y butírico en la alimentación se obtuvo un PHA con mayor 

porcentaje de hidroxibutirato y en menor medida hidroxivalerato, mientras que 

una mayor cantidad de ácido propionico y valeríco condujo a un aumento en el 

porcentaje de hydroxivalerato (HV). El rango de composición de PHA en este 

estudio varió en la fracción de HV entre 20 y 40% en la composición final del 

PHA.  
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ABREVIATURAS  
AGV:  ácidos grasos volátiles 

Ac-CoA: Acetil-Coenzima-A 

ATP:  Trifosfato de adenosina 

ADF: aerobic dynamic feeding (alimentación dinámica aerobia) 

A-SBR: anaerobic sequential batch reactor (reactor discontinuo secuencial)  

CoA: Coenzima A 

C/N: Relación carbono / nitrógeno  

C/N/P:  Relación carbono /nitrógeno / fosforo  

DQO: Demanda química de oxigeno  

CSTR: Continuous stirred-tank reactor (reactor continuo de tanque agitado)  

Cmmol/L: Milimoles de carbono /Litro  

DGGE: Denaturing gradient gel electrophoresis (electroforesis en gel con 

gradiente de desnaturalización) 

DSC: Calorimetría diferencial de barrido  

EBPR: Enhanced Biological Phosphorous Removal. (eliminación de fosforo 

biológico) 

FADH: Forma reducida de flavin adenina di nucleótido  

F/F: Relación feast /famine  

GAO: Glycogen Accumulating Organisms, (organismos acumuladores de 

glucógeno  

HAc: Ácido acético 

HA: Hidroxalcanoatos  

3-HA: 3- hidroxialcanoatos 
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HB: Hidroxibutirato 

3-HB: 3- hidroxibutirato 

4-HB: 4-hidroxibutirato 

HBu: Acido butírico 

HPr: Acido propiónico 

HV: Hidroxivalerato 

3-HV: 3-hidroxivalerato 

3-HP: 3-hidroxipropionato 

ΔfHA: Producción especifica de polímero 

ΔHc: Entalpia de cristalización 

ΔHm: Entalpia de fusión  

NTK: Nitrógeno total kjeldahl  

mlc-PHA: Cadenas medias de PHA 

Nmmol L-1: Milimoles de nitrógeno  

NADH : Forma reducida de adenina nicotinamida dinuleotido 

OD: Oxígeno disuelto 

OUR: Oxygen uptake rate (velocidad de consumo de oxigeno) 

PAO: Phosphorous Accumulating Organisms. (organismos acumuladores de 

fosforo) 

Pka: Constante de disociación de ácidos 

P(HB:HV): Copolímero de hidroxibutirato e hidroxivalerato (HB:HV)  

PHA: Polihidroxialcanoato 

PHB: Polihidroxibutirato, también mencionado como P(HB) o P(3HB) 
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PHV: Polihidroxivalerato también descrito como P(HV) 

Pmmol L-1: Milimoles de fosforo por Litro  

PP: Polipropileno 

qAc: Velocidad especifica de consume de acetato [Cmmol Cmmol-1h-1] 

qNH3: Velocidad especifica de consume de amonio [ Nmmol Cmmol-1h-1] 

-qS: Velocidad especifica de consume de sustrato   

qP: Velocidad especifica de producción de polímero. 

rRNA: Ácido ribonucleico ribosomal  

TRH: Tiempo de retención hidráulico 

VCO: Velocidad de carga orgánica.  

SVS: Sólidos volátiles en suspensión  

STS: Sólidos totales suspendidos 

SBR: Sequencing batch reactor. (reactor secuencial discontinuo) 

TRS: Tiempo de retención de solidos 

TGA: Análisis termo-gravimétrico 

T: Tiempo 

tfeast: Tiempo de feast  

tfamine: Tiempo de famine  

Tg: Temperatura de transición vítrea 

TC: Temperatura de cristalización 

Tm: Temperatura de fusión   

Tmax: Temperatura de degradación máxima 

UASB: Up-flow anaerobic sludge bed reactor (reactor de flujo ascendente de 

manto de lodo) 
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vvm: Volumen de gas por volumen de reactor por minuto  

X0: Biomasa inicial activa 

X: Biomasa activa  

YGROWTH: Rendimiento de crecimiento de la biomasa 

YSTO: Rendimiento de acumulación o almacenamiento de PHA 
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