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Resumen

En este trabajo se reporta la produccién de un tipo de polimeros biodegradables —los
polihidroxialcanoatos (PHAs)- a partir de sustratos orgdnicos presentes en aguas
residuales empleando cultivos mixtos de microorganismos presentes en lodos activados
de plantas de tratamiento de aguas. Para la produccion de PHAs se utilizd un sistema de
dos biorreactores. El primero de ellos fue un reactor SBR en el cual se realizd la seleccion
de la biomasa capaz de almacenar PHAs y el segundo fue un reactor operado en lote,
inoculado con lodos del primero, para la produccion del polimero. Se utilizé una estrategia
de alimentacion por pulsos con control de oxigeno disuelto (OD). EI OD se regulé a 3 mg/L
midiéndolo en linea y manipulando el flujo de aire que entra al reactor a través de un
controlador de flujo masico. La relacion C/N fue de 50 en la alimentacion del reactor de
produccién de PHAs. Tres estrategias de control automatico en la alimentacién por pulsos
de sustrato fueron probadas en este trabajo, todas ellas encaminadas a maximizar la tasa
de produccién de PHAs. La estrategia de control con retroalimentacién basada en un
modelo matematico resultd ser la mejor de las tres estrategias probadas, obteniéndose
una productividad de 1.7 mgPHA/mgDQO-d y una acumulacién intracelular de PHA del
80% en peso celular seco a las 6 horas del experimento.

Abstract

Production of biodegradable polymers -polyhyroxyalkanoates (PHA)- from organic
substrates present in wastewaters using mixed cultures of microorganisms present in
activated sludge wastewater treatment plants was reported in this study. For PHA
production, a system consisting of two bioreactors was used. The first one was a SBR
reactor, where the biomass selection was realized, and the second was a batch reactor.
This reactor was inoculated with sludge from the SBR for the polymer production. A feed-
pulse strategy with dissolved oxygen control (DO) was used. The DO was regulated at 3
mg/L; it was measured on-line and the airflow rate into the reactor was manipulated using
a mass flow controller. The C/N relation was 50 in the feed to the PHA production reactor.
Three strategies of automatic control on the feed-pulses were tested in this study, all of
them to improve the PHA production rate. A feed-back control strategy based on a
mathematical model was the best of the three. A productivity of 1.7 mgPHA/mgDQO-d
was obtained and the PHA accumulation per dry cell weight was 80% at 6 hours of the
experiment.
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Capitulo1 Introduccion

1.1 Introduccion

Los materiales plasticos estan presentes en cada dia de nuestra vida en forma de envases
y utensilios desechables, muebles, empaques y en muchos otros objetos, haciendo mas
comoda nuestra vida y nuestro confort (Khanna y Srivastava, 2009). El uso de los plasticos
se ha incrementado rapidamente en las ultimas décadas; aproximadamente 150 millones
de toneladas de materiales plasticos son consumidas anualmente alrededor del mundo
(London Metal Exchange, 2009). El crecimiento en el consumo de plastico experimentado
en los ultimos afios se espera que continde hasta 2020 (Crank et al., 2004). Al menos la
mitad de los pldsticos consumidos anualmente es empleada principalmente en materiales
de empaque, asi como en envases y utensilios que son desechados después de un par de
semanas de uso (Cachum, 2006). Como resultado de las grandes cantidades de pldstico
usado en aplicaciones a corto plazo, la proporcién de plasticos en residuos domésticos,
comerciales e industriales puede ser tan alta como el 15% (Law et al., 2003). La baja tasa
de degradacion de estos plasticos, los cuales persisten en el ambiente un promedio de 100
afos, tiene como resultado un serio problema de contaminacion.

En rellenos y tiraderos la tasa de degradacion puede llegar a ser extremadamente baja. La
incineracion es cara y puede generar subproductos téxicos. El reciclaje tiene algunas
dificultades debido a la gran variedad de plasticos que se producen, asi como las
alteraciones que el mismo proceso causa en las propiedades de los polimeros que los
componen. Por consiguiente, una alternativa interesante para reducir los impactos
ambientales de los plasticos es remplazar los polimeros convencionales derivados del
petrdleo con otros biodegradables. En este contexto, polimeros de origen biolégico como
los derivados de almidén, acido polilactico, polimeros de Ila celulosa vy
polihidroxialcanoatos juegan un papel importante. Ademas de ser biodegradables, tienen
la gran ventaja de que pueden ser producidos a partir de recursos renovables (Nath et al.,
2008; Flieger et al., 2003). No obstante, el mercado potencial de los biopolimeros
dependerd fuertemente de su precio y del desarrollo de tecnologias eficientes para la
produccién de estos polimeros.

Los polihidroxialcanoatos (PHAs) son plasticos biodegradables con propiedades similares a
las del polipropileno. Sin embargo, uno de los problemas para el desarrollo de estos
polimeros biodegradables como sustitutos de los plasticos convencionales es su alto



precio, comparado con los plasticos derivados de petroquimicos. Muchos procesos para la
produccién de PHA son basados en cultivos puros desarrollados sobre medios sintéticos
con nutrientes bien definidos y sustratos simples. El alto costo del sustrato y el equipo
requerido para la operacidn aséptica del proceso son los principales factores que hacen
que el precio de venta de los PHA sea elevado. El uso de cultivos mixtos y recursos
renovables pueden disminuir sustancialmente el costo de los PHAs e incrementar su
mercado potencial (Dias et al., 2005). La utilizacion de agua residual con alto contenido de
acidos grasos volatiles como fuente de carbono, representa una reduccién del 30 al 50%
en el costo total de produccién de PHAs. Otra alternativa para reducir el costo de
produccién es el uso de consorcios microbianos desarrollados sobre materiales sintéticos
(Kourmentza et al., 2009).

Aguas residuales agroindustriales y lodos activados pueden ser una alternativa viable,
como un sustrato de bajo costo y la biomasa respectivamente, para la producciéon de PHA
(Beun et al., 2000). La produccion de PHAs en lodos activados, usando aguas residuales ha
sido probada a nivel laboratorio en procesos en lote por varios investigadores (Koutinas et
al., 2007); obteniéndose resultados de 40 al 67% en peso celular seco de PHA
(Khardenavis et al., 2007).

1.2 Hipétesis

La estrategia de alimentacidon con control retroalimentado (3), basada en el modelo
matematico, mejora la tasa de produccién de PHAs con respecto a otras estrategias.

1.3 Objetivo general

Desarrollar una estrategia de control automatico para maximizar la tasa de produccién de
PHAs a partir de sustratos organicos presentes en aguas residuales.

1.4 Objetivos especificos

o Confirmar las condiciones Optimas de operacion de un biorreactor SBR de
enriquecimiento selectivo para la produccién de PHA.

o Evaluar la operacién del reactor de produccion de PHA bajo distintos regimenes de
alimentacion de sustrato.



o Probar tres estrategias de control automatico para la alimentacion de los pulsos en

el reactor de produccion de PHA:

Estrategia de control 1: Se suministran los pulsos de alimentacién cuando el
flujo de aire llega a un valor de referencia.

Estrategia de control 2: Se suministran los pulsos de alimentacién cuando el
flujo de aire llega a un valor de referencia o se alcanza un limite de tiempo
establecido.

Estrategia con control 3: Se suministran los pulsos de alimentacién con base en
el modelo matematico que se actualiza con datos del pulso anterior y que
predice la duracién de la reaccion para adicionar el siguiente pulso.



Capitulo 2 Antecedentes

2.1 Propiedades y estructura de los polihidroxialcanoatos (PHAs)

Uno de los materiales biodegradables mds prometedores que ha emergido en los ultimos
afios es la familia de polihidroxialcanoatos (PHAs), polimeros sintetizados por bacterias
(Lee et al., 1999; Luengo et al., 2003; Reddy et al., 2003). Los PHAs tienen propiedades
similares a las del polietileno y polipropileno (Holmes y Lim, 1990; Lee 1996a) y la gran
cantidad de combinaciones posibles de copolimeros hacen posible crear polimeros con las
propiedades mecdnicas y termoelasticas deseadas para una amplia variedad de
aplicaciones.

Los polihidroxialcanoatos (PHAs) son poliésteres biodegradables producidos por un gran
numero de bacterias y también por muchas plantas y animales. Sin embargo, sdlo las
bacterias pueden sintetizar PHAs con altos pesos moleculares (Berlanga et al., 2006). Estos
biopolimeros pueden ser acumulados intracelularmente como reserva de energia y
carbono en forma de granulos de inclusidn, bajo condiciones de estrés, con un diametro
de 0.2 — 1.0 um en alrededor de 300 especies de bacterias (Sudesh et al., 2000; Luengo et
al., 2003; Reddy et al., 2003). Los PHAs son sintetizados cuando hay exceso de carbono,
pero también cuando la presencia de otro nutriente esencial, como nitrégeno o fésforo, es
limitada (Koller et al., 2008; Anderson y Dawes, 1990).

Los PHAs tienen la férmula general mostrada en la figura 1. En que, cominmente una
molécula de PHA contiene x = 1,000-30,000 unidades repetidas y n = 1 para la mayoria de
los PHAs. Cuando R = CHj; se tiene el poli-B-hidroxibutirato (PHB) y cuando R = CH,-CHj; se
tiene el poli-B-hidroxivalerato (PHV). El compuesto mds abundante de la familia de los
PHAs es el homopolimero P(3HB), para el cual n esigual a 1y R es un grupo metilo. El PHB
es altamente cristalino, rigido y fragil, con una temperatura de transicion vitrea y un punto
de fusidén de 5 y 175°C, respectivamente. Muchos otros homopolimeros y copolimeros
han sido identificados, presentando una gran variedad en términos de tipo y proporcién
de mondmeros. El copolimero poli(3-hidroxibutirato/3-hidroxivalerato) P(HB/HV) tiene
mejores propiedades fisicas y térmicas que el P(3HB), lo cual depende de la cantidad de
hidroxivalerato contenido en la molécula. La temperatura de fusion decrece
significativamente cuando la fraccién de HV incrementa, pero sin afectar la temperatura
de degradacion, lo que da como resultado un polimero con propiedades estructurales y
capacidades de transformacion similares a las del polipropileno. Unidades de
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hidroxivalerato en las cadenas del polimero incrementan la elasticidad y la flexibilidad
(Villano et al., 2010). Los PHAs son poliésteres de alto peso molecular y su produccién
depende de la especie microbiana y las condiciones de cultivo, como son el pH, asi como
el tipo y la concentracién de la fuente de carbono (Anderson et al., 1992).

(CH2),

—O\C/\ i
|

C

s

x

Figura 1. Estructura general de los polihidroxialcanoatos (Patnaik, 2005)

2.2 Tecnologias para la produccion de PHAs

La tecnologia que prevalece para la produccion de PHA es a través de la utilizacién de
cultivos puros de bacterias utilizando un sustrato concentrado puro como la glucosa.
Aunque recientemente estan siendo producidos comercialmente, el producto es mds caro
gue los polimeros derivados del petréleo. Cultivos mixtos de bacterias han empezado a
llamar la atencion. Tienen el potencial de producir grandes cantidades de PHAs con
aparentemente costos mas bajos debidos a los requerimientos de control y equipos y la
alternativa de utilizar un amplio rango de sustratos mas baratos como son los residuos
agricolas e industriales (Reis et al., 2003; Rhu et al., 2003). Acidos orgéanicos de materiales
de desecho asi como residuos de comida después de una digestiéon anaerobia puede ser
una buena opcion (Argelier et al.,, 1998). Los cultivos mixtos de microorganismos no
pueden metabolizar directamente azlcares en PHAs. Un paso de pre-fermentacién es
requerido para convertir los aztcares en acidos grasos volatiles (AGV) como son los acidos
acético, propidnico, valérico y butirico. Este paso de pre-fermentacién puede ser logrado
con un alto rendimiento (Albuquerque et al., 2007; Temudo et al., 2007). La estructura
molecular final de PHA depende de la composicion de AGV usado como fuente de
carbono. El caso mas estudiado es la produccion de polihidroxibutirato (PHB), un
homopolimero que puede ser obtenido a partir de dcido acético como Unica fuente de
carbono.
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2.3 Almacenamiento de PHAs en cultivos mixtos

El almacenamiento de PHAs en cultivos mixtos ocurre cuando los microorganismos son
sujetos a un suministro intermitente de carbono (Beccari et al., 1998; Beun et al., 2002) en
el cual un largo periodo de falta de sustrato (ayuno) es alternado con un tiempo corto de
exceso de sustrato (abundancia). Durante el periodo siguiente, el sustrato tomado es
principalmente dirigido al almacenamiento de PHA y, en menor grado, para crecimiento
celular. Una vez agotado el sustrato, el polimero almacenado (PHA) es usado como fuente
de energia y de carbono. En la mayoria de los cultivos puros, la acumulacién de PHA
ocurre como consecuencia de una limitacién externa de nutrientes, mientras que en el
caso de cultivos mixtos la produccién de PHA ocurre debido a la limitacién de algun
componente intracelular, tal como una cantidad insuficiente de ARN o enzimas requeridas
para el crecimiento, cuando el sustrato esta disponible intermitentemente a los
microorganismos. En este caso, la limitante de carbono por un largo periodo causa un
cambio en la composicién macromolecular de las células, requiriendo una adaptacion
fisioldgica de los microorganismos cuando son expuestos a altas concentraciones de
sustrato. Como la sintesis de polimeros requiere menos adaptacion fisiolégica que para el
crecimiento celular, el almacenamiento es la respuesta mas rdpida para un suministro
intermitente de sustrato (Daigger y Graddy, 1982).

2.4 Reacciones bioquimicas en la produccion de PHAs

Las reacciones bioquimicas condensadas involucradas en el proceso de producciéon de PHA
usando acetato y propionato como fuentes de carbono bajo condiciones aerobias son
mostradas en la tabla 1. Todas las reacciones son expresadas con base en moles de
carbono. En la fase de abundancia, el acetato y el propionato son llevados hacia dentro de
la célula por medio de transporte activo, requiriendo un mol de ATP por cada mol de
carbono. Después son convertidos en acetil-CoA y propionil-CoA, respectivamente, con el
costo de otro mol de ATP por mol de acetato o propionato. Las reacciones netas son
mostradas en Ry y R, (Gottschalk, 1986). Cuando el acetato es convertido a acetil-CoA vy el
propionil-CoA es producido a partir de propionato, se ha observado que una parte del
propionil-CoA producido a partir de propionato es convertido a acetil-CoA (Lemos et al.,
2006). La reaccion neta es descrita en Rs.

En la produccion de PHA, acetil-CoA y propionil-CoA son reducidos y condensados para
producir un polimero compuesto de varios mondmeros 3-hidroxialcanoatos (3HAs). El 3HB
es formado a partir de 2 mondmeros de acetil-CoA y un acetil-CoA y un propionil-CoA se
combinan para formar 3HV o 3-hidroxi-2-metilbutirato (3H2MB) mientras que 2
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mondémeros de propionil-CoA forman 3H2MV. La fraccién de cada mondmero de PHA
producido por las células depende del flujo de acetil-CoA y propionil-CoA disponible para
la produccion del polimero. Para propdsitos de desarrollo de un modelo metabdlico es
necesario expresar cada reaccion en relacidn a la masa, la energia y las transformaciones
de éxido-reduccidn globales. Es mas conveniente expresar el potencial de produccién de
PHA por las células en términos de los mondmeros reducidos y condensados producidos a
partir de acetil-CoA o propionil-CoA como se expresa en Rg y Ryg.

La energia requerida para la produccién de 1 mol de carbono de biomasa es representado
como Kj, el cual ha sido estimado como 1.7 mol de ATP (Gommers et al., 1988). La
reaccion de crecimiento de biomasa partiendo de acetil-CoA fue determinado a través de
un balance estequiométrico y de oxido-reduccién y es mostrado en R,. La cantidad de
energia requerida para la sintesis de biomasa a partir de propionil-CoA es representada
por K5, la cual ha sido estimada como 1.38 moles de ATP por mol de carbono de biomasa
producida. La reaccién global se muestra en Rs. La formula de la biomasa se tomd como
CH14004Ng> (Henze, et al., 1995).

El catabolismo de acetil-CoA y propionil-CoA también ocurre en las células microbianas.
Acetil-CoA es convertido a CO, a través de ciclo de los acidos tricarboxilicos (TCA) como se
describe en Rg (Gottschalk, 1986). El catabolismo de propionil-CoA se asume que ocurre
via acetil-CoA, donde R3 es seguida por Rg.

Energia en forma de ATP es producida a partir de NADH, en la fosforilacién oxidativa. La
cantidad de ATP generado por mol de NADH, oxidado es expresado por la relacién P:0, 6,
que representa la eficiencia de la fosforilacién oxidativa (Roels, 1983). Esta reaccion es
expresada en Rg.

Adicionalmente a las transformaciones energéticas descritas anteriormente, la energia es
también requerida para el mantenimiento celular. La tasa de consumo de ATP con fines de
mantenimiento es descrita en R; como marp.
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Tabla 1. Modelo metabdlico de produccién de PHA de mezclas de acetato y propionato en

cultivos mixtos (tomado de Dias et al., 2008)

Reaccion

Estequiometria

R;:Consumo de acido acético

CH,0 + ATP - CHOqs + 0.5H,0

R,:Consumo de acido propidnico

CH,0,/3 + 0.67ATP > CH, 3043 + 0.33H,0

Rs:Propionil-CoA convertido a Acetil-
CoA

1.5CH,304/3 + H,0 = CHOq s + 1.5NADH, + 0.5CO,

R4:Crecimiento con Acetil-CoA

1.27CHOg 5 + 0.2NH3 + K;ATP + 0.3H,0 = CH; 4N 004 +
0.53NADH, + 0.27CO,

Rs:Crecimiento con Propionil-CoA

1.06CH,/3013 + 0.2NH3 + K,ATP + 0.17H,0 = CH;4Ng 2004+
0.47NADH, + 0.06CO,

Rg:Catabolismo

CHOgs + 1.5H,0 = CO, + 2NADH, + 0.5ATP

R,:Mantenimiento

ATP 9 Matp

Rg:Fosforilacion oxidativa

NADH, + 0.50, = H,0 + 6ATP

Rq:Produccién de Acetil-CoA

CHOp 5 + 0.25NADH; = CH; 505

Rio:Produccion de Propionil-CoA

CH4/301/3 + 0.17NADH, > CH5/301/3

En resumen, el modelo define las siguientes tasas cinéticas:

e El crecimiento en acetil-CoA (Ry4) es limitado por la concentracion de amoniaco y

acetato.

e El crecimiento en propionil-CoA (Rs)

propionato y amoniaco.

es limitado por la concentracién de

e El catabolismo (Rg) es limitado por la concentracion total de AGV.

e El mantenimiento (R) es limitado por la concentracion total de AGV.

e La sintesis de acetil-CoA (Rg) es limitada por la concentracién total de AGV e

inhibido por el contenido de PHA intracelular. La inhibicidn intracelular por PHA ha

sido validada experimentalmente por muchos autores (Lee et al., 1997)

e La sintesis de propionil-CoA (Ryo) es limitada por la concentracidn de propionato e

inhibida por el contenido intracelular de PHA.

2.5 Estrategias de control en reactores SBR para la produccion de PHAs

El proceso de seleccién de abundancia-ayuno es llevado a cabo usualmente en reactores

discontinuos (SBR: sequencing batch reactor), donde un pulso de sustrato es adicionado

seguido de un periodo de reaccidn, establecimiento, y remocidén de efluente y exceso de

lodos. La relacién de tiempo entre abundancia y ayuno es un parametro importante de

seleccion. El rendimiento en el almacenamiento y la tasa especifica de consumo de

sustrato son reducidas por una alta tasa de carga organica y un periodo corto de ayuno.
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Otros parametros importantes son la disponibilidad de nitrégeno y el pH, donde el pH
debe ser mantenido entre 8 y 9 o no debe ser controlado (Serafim et al., 2004). La
disponibilidad de nitrégeno incrementa el rendimiento de la biomasa, lo cual puede
permitir un incremento en la produccién de polimero si la biomasa estd cerca de la
saturacion de polimero, pero también reduce el rendimiento de polimero del sustrato
(Dias et al., 2006). El sustrato comunmente usado para cultivos mixtos son acidos grasos
volatiles. El contenido de polimero en la biomasa puede ser incrementado por una etapa
post-proceso en lote después de un reactor discontinuo (Serafim et al., 2004). Este post-
proceso permite la mas alta acumulacién de polimero reportada en un proceso de
abundancia-ayuno del 65% en peso celular seco. La alimentacién por pulsos con variacion
de las cargas organicas asi como una alimentacién continua fueron probadas y el mejor
resultado fue alcanzado con tres pulsos de 1.9 g DQO/L (Westerberg, 2007).

Estrategias de control con retroalimentacién (feed-back) han sido estudiadas previamente
para sistemas alimentados por lotes (fed-batch), incluyendo un control de oxigeno
disuelto (OD) (Montafio, 2011). En un biorreactor, el oxigeno disuelto estd estrechamente
relacionado con la concentracion de sustrato, asi que cuando el sustrato se ha agotado y
el consumo de oxigeno decrece, el nivel de OD incrementa rapidamente. Esto es cierto
tanto para cultivos puros (Lee et al., 2000) como para cultivos mixtos, en cultivos
productores de PHA (Serafim et al., 2004).

La alimentacion por pulsos es un método sencillo de control basado en el OD; el cultivo es
alimentado con una alicuota de sustrato cada vez que se observa un aumento en el OD.
Esto fue investigado en cultivos de E. coli a altas densidades celulares (Cutayar y Poillon,
1989) y para la acumulacién de PHA en cultivos mixtos (Serafim, 2004). El inicio del pico en
el OD puede ser localizado detectando cuando la sefial de OD alcanza un punto de
referencia (absoluto o relativo al OD del exceso de sustrato) (Whiffin et al., 2004) o
calculando la pendiente de la sefial de OD (Serafim, 2004). La alimentacidn continua es
también posible con un control de OD pero es usado mas exitosamente con sustratos
simples y altas densidades celulares. La alimentacién por pulsos ha sido sugerida como la
mas apropiada para medios complejos porque la respuesta en OD es mejor (Whiffin et al.,
2004).

Hasta ahora, los estudios se han concentrado en los procesos para seleccionar lodos con
una alta capacidad de almacenaje de PHAs. Los experimentos en lote (batch) han sido
usados como un modo de evaluar la maxima capacidad de almacenaje, pero no se han
concentrado en la optimizacién. Es sabido que sustratos complejos representan un gran
reto para sistemas de control basados en el OD. Por ello es necesario investigar los
requerimientos para un sistema de produccién de PHA fed-batch controlado
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automaticamente a partir de sustratos residuales reales y para tener un conocimiento mas
detallado de los procesos a través del modelado por computadora. Es importante
mencionar que el tamafio de los pulsos es constante. La concentracidn inicial de sustrato
es siempre la misma (dentro de un rango) para todos los pulsos, pero la produccién de
PHA no es la misma en cada pulso. En los estudios realizados por Westerberg (2007) se
obtuvieron algunos resultados importantes:

e El oxigeno disuelto puede ser usado como una seial de control en un sistema fed-
batch para la produccién de PHA.

e Un pequeno incremento del oxigeno disuelto no significa necesariamente un
agotamiento de sustrato cuando son usados sustratos complejos.

e Una estrategia de control flexible funciona mejor para sustratos complejos y alto
contenido del polimero en la biomasa.

e Lainhibicion del producto es importante para entender las tendencias del oxigeno
disuelto durante la acumulacién de polimero.

2.6 Optimizacion del proceso

Existen dos parametros clave para ser considerados en el proceso de optimizacién para la
produccién de biopolimeros: la productividad volumétrica y el contenido celular de PHA.
Empleando cultivos mixtos con una alimentacién intermitente de carbono, Serafim et al.
(2004) mostraron que el contenido celular de polihidroxibutirato (PHB) puede alcanzar el
78.5% usando acetato como sustrato.

En procesos de fermentacidon donde el crecimiento celular y la formacién de productos
son inhibidos por las altas concentraciones de sustrato, una fermentacion con
alimentacion discontinua es de gran ayuda para reducir la inhibicion del sustrato e
incrementar la productividad. La concentracidén de sustrato es mantenida por debajo del
nivel critico y la relacion C/N juega un papel muy importante en la acumulacion de PHAs.
Usando acetato como fuente de carbono, se ha demostrado que en cultivos mixtos se
puede acumular hasta el 89% de PHA en peso celular seco en experimentos fed-batch bajo
condiciones de ausencia de amonio. La ausencia de amonio fue usada para evitar el
crecimiento de biomasa y obtener un alto rendimiento de PHA. Con el uso de cultivos
mixtos para la produccién de PHA vy la utilizacién de agua residual como sustrato, resulta
dificil lograr la ausencia de amonio durante la produccién de PHA. Estudios previos indican
gue la presencia de un exceso de nutrientes pueden tener efectos perjudiciales sobre el
contenido celular de PHA (Johnson et al., 2010). El nitrégeno parece ser importante para
el crecimiento normal de la biomasa en lodos activados pero desfavorable para la
acumulacién de polimero (Wang et al., 2006). Aunque faltan estudios detallados sobre la
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evaluacién de estos efectos perjudiciales y sus posibles causas, es importante tomar en
cuenta la presencia o ausencia de nutrientes esenciales como en el nitrégeno para el
disefio del proceso y su optimizacion.

Mediciones en linea de las variables del proceso y un control automatico en
retroalimentacion son deseables para la obtencion de mejores resultados en Ia
optimizacidn de los procesos. La investigacion de la estrategia de operacién éptima del
proceso puede ser desarrollada efectivamente usando una metodologia basada en un
modelo. Algunos modelos matematicos han sido propuestos en la literatura para describir
los mecanismos de acumulacion de PHB y su degradacién por cultivos mixtos (Tohyama et
al., 2002; Patnaik, 2005; Dias et al., 2005). Muchos de estos estudios han sido conducidos
inicialmente con la perspectiva de entender los mecanismos que intervienen en el
proceso, en vez de concentrarse en los estudios de optimizacién basados en los modelos.

2.7 Modelado matematico en la acumulacion de PHAs

Estudios previos realizados en el Laboratorio de Investigacidn en Procesos Avanzados de
Tratamiento de Aguas (LIPATA) del Instituto de Ingenieria de la UNAM sobre el modelado
matematico de la acumulacién de polihidroxialcanoatos (PHA) en cultivos mixtos durante
el tratamiento de aguas residuales han establecido las bases para la cual se ha
desarrollado una estrategia de control con el objetivo de maximizar la produccién del
polimero (Montafio, 2011)

De acuerdo a las observaciones experimentales y la experiencia del grupo de
investigacion se ha encontrado que:

e Las mejores condiciones de cultivo para aumentar la produccion de PHA se
obtuvieron para una concentracion de 3 mg/L de oxigeno disuelto con pulsos de
sustrato de 100 mg DQO/L, llegando a alcanzar fracciones maximas de 0.79 de
PHA en peso celular seco.

e La tasa de consumo de sustrato con concentraciones en los pulsos de 500 y 1000
mg DQO/L es mayor que para pulsos de 100 mg DQO/L, aunque resulté en una
fraccion de PHA menor.

e Lafraccion maxima de acumulacidn se alcanza a las 22 horas del cultivo en lote.

e La presencia o ausencia de nitrogeno no tiene un efecto aparente en la
acumulacién de PHA en cultivos mixtos abiertos.
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La operacidn de dicho proceso indica que es posible mejorar su desempefio empleando un
control adecuado del suministro de los pulsos de sustrato durante la etapa de produccion,
por lo que se pretende probar una estrategia de alimentacion con control
retroalimentado, basada en el modelo matematico desarrollado por el grupo de
investigacion del LIPATA, para determinar el tiempo en el cual la productividad es maxima
con la mejor acumulacion intracelular de PHA.

Dicho modelo involucra principalmente tres tasas que determinan el consumo de sustrato
(g5): la tasa de produccion de PHA (g,), la tasa de generacion de biomasa (qx) y la tasa de
mantenimiento (q,,):

ds = qp t qx + qm

Para efectos de simplificar el modelo y con base en los estudios realizados por Montano
(2011), se considera que la tasa de consumo de sustrato para la produccién de PHA
depende Unicamente de la tasa maxima de consumo de sustrato (gs), la concentracién de
sustrato (S), la concentracion de oxigeno disuelto (O) y la fraccion de la tasa de consumo
de sustrato destinada para la produccién de PHA () como se muestra en la siguiente
expresion:

- 4 (:55) (550)
D= 95\ 1+ 5)\k,+ 0"

Se ha observado que la tasa maxima de consumo de sustrato cambia a lo largo de la
produccién de PHA, de su valor maximo a un valor minimo conforme la fraccién
intracelular de PHA va incrementando, es decir, el aumento en la fraccion intracelular de
PHA inhibe su propia tasa de produccion.

Por otro lado, se ha comprobado que cuando la concentracion de sustrato es baja, la
produccién de PHA se ve limitada, del mismo modo que un exceso en la concentracién de
sustrato resulta inhibitorio para el sistema, lo que se traduce en la disminucidn de la tasa
de produccion de PHA (Serafim et al., 2004).

Considerando un sistema de alimentacién por pulsos, el modelo se puede simplificar con
expresiones muy simples para explicar la dindmica del proceso durante el periodo entre la
en la adicidon de un solo pulso y el agotamiento del sustrato agregado en este mismo
pulso. Durante este periodo se debe incrementar la fraccion de PHA y es conveniente
agregar el siguiente pulso tan pronto se agote el sustrato, debido a lo siguiente:

e Si un pulso dura mas del tiempo necesario para degradar el sustrato, resulta
perjudicial para el sistema ya que la productividad se ve disminuida.
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e En caso contrario, si el pulso dura menos del tiempo necesario para degradar el
sustrato, se tendria acumulacion de sustrato, lo que resulta inhibitorio para el
sistema, como se menciond anteriormente.

Por otra parte, si se determinara la tasa de consumo de sustrato en cada pulso o la
concentracion de sustrato a lo largo de un pulso se podria definir:

e El tiempo de duracién de cada pulso, por consiguiente, el momento en que se
adiciona el siguiente pulso de sustrato.
e La duracidn total del proceso de produccion de PHA.

En el capitulo 3 de este trabajo (Desarrollo Experimental) se presenta con mayor detalle el
modelo matemdtico empleado propuesto por Montafio (2011), asi como la simplificacién
que se hace para emplearlo en el controlador automatico que se propone en esta tesis.
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Capitulo 3 Desarrollo Experimental

3.1 Estrategia experimental

Para la produccion de PHAs se utilizdé un sistema de dos biorreactores como se muestra en
la Figura 2. En el primero de ellos, denominado reactor de enriquecimiento selectivo, se
realizé la seleccidn de la biomasa capaz de almacenar PHA bajo condiciones dinamicas y se
obtuvo el lodo para inocular el segundo reactor, que se denomind reactor de produccién
de PHA.

Medio mineral

AGV's NH 4"
Reactor
AGV's _de | Biomasa . .
enriquecimiento Reactor Biomasa con alto
selectivo .
v de contenido de PHAs
produccion de
PHA

Figura 2. Representacion esquematica del sistema de produccién de PHA

3.1.1 Reactor de enriquecimiento selectivo

Se utilizé un reactor SBR (Figura 3) de 9 litros de capacidad con un volumen util de 6 litros
y un volumen de intercambio de 1.5 litros dentro del cual se contd con un sensor dptico
de oxigeno disuelto (Endress+Hauser mod. WCOS61 acoplado a un transmisor LIQUISYS-M
mod. COM223) y un controlador de flujo masico (Aalborg mod. GFC17). La alimentacién
estuvo compuesta por acidos grasos volatiles: (AGV) acido acético y acido propiénico en
relacion 70:30 y medio mineral (ver Tabla 2) y fue suministrada a través de dos bombas
peristalticas (Cole-Parmer Masterflex mod. 7523-60). El reactor conté ademadas con una
bomba de vaciado (Cole-Parmer Masterflex mod. 7553-70) y el proceso se controlé de
manera automatica a través de una computadora personal bajo el ambiente LabVIEW
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(National Instruments) que recibe las sefiales por medio de una tarjeta de adquisicién de

datos (National Instruments USB6009).

Figura 3. Reactor de enriquecimiento selectivo

Tabla 2. Composicion quimica del medio mineral

Compuesto Nombre Concentracion en la solucion de
alimentacion (mg/L)
KH,PO, Fosfato monobasico de potasio 191.2500
K;HPO, Fosfato dibasico de potasio 244.6875
Na,HPO,.7H,0 Fosfato dibasico de sodio heptahidratado 565.3125
MgS0,.7H,0 Sulfato de magnesio heptahidratado 104.0400
CaCl,.2H,0 Cloruro de calcio dihidratado 54.6000
FeCl;.6H,0 Cloruro férrico hexahidratado 1.7500
MnCl,.4H,0 Cloruro de manganeso tetrahidratado 0.2471
H3BO; Acido bérico 0.4004
ZnCl, Cloruro de zinc 0.1421
(NH.)6Mo0,0,4 Molibdato de amonio 0.2429
EDTA Acido etilendiaminotetraacético 0.3885
FeCl;.6H,0 Cloruro férrico hexahidratado 0.3780
(NH,),S0, Sulfato de amonio 474.1000
NH,CSNH, Tiourea 20.0000
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3.1.2 Reactor de producciéon de PHA

Se utilizd un reactor operado en lote de 2 litros de capacidad con volumen util de 1.2
litros, agitado mecdnicamente con control de temperatura y un medidor de oxigeno
disuelto. El reactor contd con un sistema automatico de alimentacién por pulsos mediante
una bomba peristdltica de baja velocidad (Cole-Parmer Masterflex mod. 7523-60). El
oxigeno disuelto se controlé a 3 mg/L; fue regulado con un controlador PID (Proporcional
Integral Derivativo) manipulando el flujo de aire que entra al reactor a través de un
controlador de flujo masico (Aalborg mod. GFC17), la relacion C/N fue de 50 vy la
temperatura de 24°C. El oxigeno disuelto se midié con un electrodo (Mettler Toledo
InPro6050) conectado a un transmisor (02-4050). El control del proceso se llevé a cabo a
través de una computadora personal bajo el ambiente LabVIEW (National Instruments)
que recibe las sefales por medio de una tarjeta de adquisicion de datos (National
Instruments USB6009). El reactor de produccién fue inoculado con biomasa proveniente
del reactor de enriquecimiento selectivo y alimentado con una mezcla de acido acético y
acido propidénico en relaciéon 70:30 medido como DQO.

Figura 4. Reactor de produccién de PHA

3.2 Estrategias de alimentacion

El reactor de produccidn fue alimentado por medio de una estrategia de alimentacion por
pulsos, con el fin de evitar la ausencia de sustrato en el medio y favorecer la acumulacién
intracelular de PHA.
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En este trabajo se probaron tres estrategias de control para la alimentaciéon de los pulsos
en el reactor de produccidn con el fin de maximizar la produccidon de PHA:

Estrategia de control 1. Se suministra el siguiente pulso de alimentacion cuando el flujo de
aire disminuye significativamente con respecto a su maximo nivel durante la reaccién: Se
utilizé una estrategia de alimentacidon automatica programada en LabVIEW 7.1 (National
Instruments) usando el flujo de aire como variable de control, la concentracién de oxigeno
disuelto (OD) se midié en linea y se mantuvo en 3 mg/L. Esto se logré mediante la
manipulacion del flujo de aire de entrada al reactor por medio de un controlador PID
(Proporcional Integral Derivativo). Una vez estabilizada la concentracién de OD en 3 mg/L
se adiciona un pulso de sustrato por medio de una bomba peristaltica (Cole-Parmer
Masterflex mod. 7523-60) y es en ese momento cuando inicia la reaccién.
Inmediatamente después de la adicion del pulso se observa una disminuciéon en la
concentracién de OD en el reactor y por consiguiente se da un aumento en el flujo de aire,
necesario para compensar la tasa de respiracion de los microorganismos y mantener el OD
en el nivel establecido. La reaccion termina cuando el valor del flujo de aire es menor o
igual al 10% del valor maximo registrado del flujo de aire (valor de referencia) desde la
adicion del pulso. Una vez finalizada la reaccidn, el controlador adiciona el siguiente pulso
de sustrato y vuelve a iniciar la reaccidn.

Estrategia de control 2. Se suministra el pulso cuando se alcanza un limite de tiempo
establecido, o bien cuando el flujo de aire disminuye significativamente con respecto a su
valor maximo: la estrategia de alimentacién sigue el mismo principio que la estrategia de
control 1, pero la diferencia estd en que al controlador se le agregd un limitador de
tiempo. Es decir, los pulsos de alimentacidn son adicionados, ya sea cuando se alcanza un
valor de referencia respecto al flujo de aire o cuando se alcanza el limite de tiempo
previamente establecido. Esto se hizo porque la estrategia de control 1 no siempre
detecta correctamente que se ha agotado el sustrato, principalmente debido a que el
controlador de oxigeno disuelto no funciona adecuadamente cuando las bacterias
empiezan a saturarse de PHA.

Estrategia de control 3. Esta estrategia de control se basa en el modelado matematico y
en el desarrollo de un algoritmo de control para la alimentacion de los pulsos, los cuales
se describen en la seccidn siguiente.
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3.3 Modelo matematico y estructura del controlador

3.3.1 Modelo matematico para el proceso de acumulacion de PHA

El modelo desarrollado en la tesis de Montafio (2011) también considera una alimentacion
por pulsos de sustrato para acumular PHA en cultivos mixtos que han sido previamente
enriquecidos. Bajo condiciones batch, el consumo de sustrato es limitado por si mismo,
sigue una cinética de Monod y considera un factor adicional referente a la limitacién del
oxigeno disuelto (OD):

Lo g =—g; (=) ()%, S©) =S, (1)

dt ks+S/ \Kp+0

donde g es la tasa especifica de consumo de sustrato, X es la concentracion de biomasa 'y
So es la concentracion inicial de sustrato, con una tasa mdaxima de consumo de sustrato
qs- La limitacion de OD es expresada por una funcion tipo Monod, donde O representa la
concentracion de OD y K, es la constante de saturacion media para oxigeno. Por otro
lado, se asume que no todo el sustrato es utilizado para la produccién de PHA; una parte
es usada para el mantenimiento celular y otra fraccidon es usada para el crecimiento de la
biomasa. Por ello, es posible decir que la biomasa y el PHA estan determinados por las
siguientes ecuaciones diferenciales:

dp
P YpqpX = Yp1pqsX, P(0) = Py (2)
dx
i YxqxX = Yx1xqsX, X(0) = X, (3)

donde P es la concentracion total de PHA en el reactor (en el interior de las células), X es
la concentracién de biomasa, Yp es el coeficiente de rendimiento de PHA a partir del
sustrato y Yy es el coeficiente de rendimiento de biomasa a partir del sustrato; las
cantidades rp y 1y representan las fracciones (con valores entre 0 y 1) de la tasa especifica
de consumo de sustrato g que son destinadas a la produccidn de PHA y al crecimiento de
biomasa respectivamente, es decir, 7p + 1y < 1 no necesariamente suman 1 debido a que
parte del sustrato puede es usado para mantenimiento celular o simplemente
biodegradado a CO, u otros productos. Estos dos factores dependen de las condiciones de
operacion, del sustrato, de la cantidad de PHA y de la concentracion de OD; sin embargo,
el modelo puede ser simplificado sustancialmente para fines de disefio de un controlador
con retroalimentacion.

Cuando se produce el PHA, el crecimiento de la biomasa es casi despreciable (esto implica
que 1y es cercano a cero). En un reactor alimentado por pulsos el volumen que aumenta
con la adicién de cada pulso no representa un incremento sustancial en el volumen total,
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por lo que X puede ser considerado casi constante. Se ha observado experimentalmente
gue la concentracion de oxigeno disuelto es un factor importante para aumentar la
produccién de PHA (Third et al., 2003; Montafio y Vargas, 2010). Por un lado, el OD es
limitante para las funciones metabdlicas aerobias esenciales y por otro lado, un exceso en
la disponibilidad de OD parece favorecer el crecimiento de la biomasa en lugar de la
produccién de PHA. Esto ha sido observado indirectamente también con respecto a la tasa
de aireacion (Kourmentza et al., 2009). En este sentido, el factor 1, parece depender de la
concentracion de OD, tal que existe un valor 6ptimo donde 7 es maximo. Por lo tanto, es
conveniente el uso de un controlador para mantener el nivel de OD relativamente
constante durante toda la fase de produccion.

Experimentalmente, se ha observado que una vez que el PHA es acumulado en un reactor
alimentado por pulsos, tanto la producciéon de PHA como la tasa de consumo de sustrato
disminuyen. Esto implica que el factor r, también depende de la fraccion de PHA fp,
disminuyendo cuando fpincrementa. De hecho, se ha observado que esta relacién no es
lineal, sino mas bien sigmoidal, con un valor critico f, después del cual rptiende a cero
rapidamente.

La influencia de fp en la tasa de consumo de sustrato se manifiesta con un decremento en
el valor de gp cuando fp incrementa. El sustrato siempre es consumido, pero no a la
misma tasa; como el PHA es acumulado intracelularmente, otro proceso metabdlico
compite por el carbono disponible en el sustrato (por ejemplo, crecimiento,
mantenimiento y generacion de productos de degradacidn) pero su tasa de consumo es
mas lenta que para la produccién de PHA. Por lo tanto, qp puede ser modelado como
cuando fp =0y g = qP*" cuando f» = 100%. El
modelo parece ser sigmoidal con el cambio de un valor a otro cuando fp = f5.

dependiente de fpcon gp = qp***

3.3.2 Modelo matematico para el reactor en lote

La estrategia de alimentacién para la producciéon de PHA implica que con cada adicidn de
un pulso, inicia una reaccién donde ni el volumen ni la concentracion de biomasa cambian
significativamente. Durante el i-ésimo lote, la concentracion de PHA incrementa de un
valor P; a un valor P4, pero Pi; - P; es pequefia en comparacién con P; es la suma de
todos estos incrementos la que después de N pulsos adicionados genera una cantidad
significativa de PHA. Entonces, para un solo lote conviene asumir que P es constante, lo
cual lleva a suponer que fppermanece constante durante el lote. Si la concentracién de
OD es regulada a un nivel constante (6ptimo), entonces para cada reaccion el modelo es:
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ds . (S

= =05 (55) o 5(0) = So, (4)
P . [ S

- = 4p,i (m) X, P(0) =P, (5)

donde q5; v qp; = Yp,;7piqs; son determinados por las condiciones de operacién
(concentracién de OD, valor de fp, etc.), y X; es considerado constante.

El tiempo necesario para alcanzar una eficiencia determinada en la degradacién del
sustrato nN=(Sp — S;)/So, dados los parametros qs; X;y Ks puede ser encontrado
resolviendo la ecuacion diferencial (4):

So,i Ks
Ty = @(TI - an( 1- 77)) (6)
Con el fin de mejorar la produccion de PHA, es deseable hacer que cada reaccién en lote
después de la adicién de un pulso dure exactamente el tiempo requerido para la
degradacidn del sustrato; es decir, si T; representa la duracion del i-ésimo lote, lo que se
busca es hacer que T; =T,;, bajo el supuesto de que para un consorcio enriquecido
productor de PHA y que proviene directamente de un reactor SBR operado bajo una
alimentaciéon dindmica aerobia, el sustrato favorecera la producciéon de PHA. Si la reaccion
dura mas del tiempo necesario y el cultivo mixto entra a una fase de ayuno, entonces el
PHA sera consumido; si dura menos, no todo el sustrato serd convertido a PHA y cuando la
adicién del siguiente pulso de sustrato ocurra, este se ird acumulando en el reactor.

Si el sustrato pudiera ser medido en linea, seria mas facil implementar un controlador con
retroalimentacion que lleve a cabo lo que se necesita, pero esto no es posible. Sin
embargo, el proceso es aerobio y la dinamica del OD puede ser modelada por la siguiente
ecuacién diferencial:

Z_‘;’ = —(qo; + b)X; + (Osqt — O)kya, (7)

* S * *
do,i = 9o, (m) do,i = Yos,i» (8)

donde (%,i + b) es la tasa especifica de consumo de oxigeno, la cual esta compuesta por
dos términos: la tasa especifica de respiraciéon enddgena b (se asume constante) y la tasa
especifica de respiracion metabdlica g ;, la cual es proporcional a gs;. Por lo tanto, la
dindmica de degradacién de sustrato puede ser evaluada indirectamente analizando la
dindmica del OD. En la ecuacidn anterior O, €s la constante de saturaciéon de OD vy k;a
es el coeficiente de transferencia de masa de gas a liquido.
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La estrategia propuesta de produccién de PHA requiere que el OD sea mantenido
constante. Si bien es técnicamente imposible, el nivel de OD puede ser regulado alrededor
de un valor de referencia dado usando un controlador simple con retroalimentacién. Aqui
se usa un controlador PID, que regula el flujo de aire Q,;-de entrada al reactor, que a su
vez se relaciona con k;a como sigue:

kra = KuirQair (9)

donde K,;, es una constante de proporcionalidad. Se puede ver en la ecuacidén (7) que si
todos los demas parametros son constantes, una vez que el OD estd en el valor de
referencia, el flujo de aire sera un indicador directo del valor de g,y por consiguiente
también de g . De este modo, Q,;-(t) debera decrecer gradualmente durante la reaccién
y alcanzard un valor bajo y constante cuando el sustrato sea agotado (apenas lo suficiente
para compensar —bX;).

A pesar de que en principio seria posible determinar en linea cuando termina la reaccién y
asi adicionar el siguiente pulso de sustrato observando sélo la seial de flujo de aire
Qqir(t), dos problemas surgen cuando se implementa esta estrategia. El primer problema
es que el controlador PID no logra la perfecta regulaciéon del OD a un valor de referencia,
principalmente debido al segundo problema, el cual es que el tiempo de respuesta del
sensor es del mismo orden de magnitud que la duracién de la reaccién (la tasa de
consumo de sustrato para la producciéon de PHA es alta) ademas de que se requieren
filtros numéricos para rechazar parte del ruido de medicién. De hecho, se ha verificado
experimentalmente que este efecto se puede modelar mediante el siguiente sistema
dinamico:

2 42y (®) dy(t) _
Tt— 2t +y(t) = 0(t) (10)

donde y(t) es la concentracién medida de OD, es decir, la que se tiene para implementar
el controlador, y T es un pardmetro cuyo valor estd en el orden de decenas de segundos;
O(t) es la concentracidn real de OD en el biorreactor.

3.3.3 Algoritmo de control de alimentacién por pulsos

En el modelo matematico anterior hay muchos pardmetros que necesitan ser conocidos
para determinar la duracion de la i-ésima reaccion. Algunos de ellos pueden ser calculados
experimentalmente antes de empezar la fase de produccién de PHA. En particular, el valor
de 7 puede ser estimado realizando una prueba simple sobre el sensor, cambiando
abruptamente el sensor entre dos ambientes con concentraciones de OD
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significativamente diferentes. El valor de K,;- puede ser determinado realizando una
prueba estandar para calcular los valores de k;a para diferentes valores de Q,; y luego
una regresién de minimos cuadrados. El valor de bX; puede ser estimado como la
pendiente de la curva de OD sin flujo de aire (k,a = 0) y sin sustrato en el reactor
(90, = 0), mientras que el valor de Oy, puede ser estimado cuando no hay sustrato
presente y Q ;- €s constante, pues entonces la ecuacion (7) puede ser resuelta como:

bX;

0(t) = 09 + (Ofinar — 00,;)(1 — €719, Opinar = Ogqr — P (11)

donde Ofing es el valor de O(t) cuando t — co. Un procedimiento en Matlab fue
implementado para efectuar la estimacién de bX;, Ogu: Y Ky, dados vectores con datos
paratyy colectados en LabVIEW.

Para el disefio del controlador es conveniente expresar la concentracién de sustrato en
unidades equivalentes de OD. Dado s =Y,S, ks = YoKs, so; = YpSo; v pi = Yoqs5,:X;
(tasa de consumo de oxigeno); entonces el sistema de las ecuaciones (4) y (7) puede ser
escrito de la siguiente manera:

das * N —_ .

a = Pi (ks+s)' $(0) = 5o, (12)
do d
2 = (d—i) — bX; + (0gqs — O)kya, 0(0) = 0y (13)

Como se muestra en la ecuacion (6), para establecer el tiempo de degradacidon éptima
T, ;, los parametros

So,i So,i Ks ks

G e v Soi o a4
son necesarios pero desconocidos. El disefio del controlador considera que el valor de p;
es similar al valor de p;_,, porque en dos lotes consecutivos los pardmetros del modelo no
cambian sus valores significativamente, ya que la concentracidon de PHA cambia muy poco
y la biomasa se considera constante. Como los pulsos son similares y la concentracién en
el influente no cambia significativamente en dos lotes consecutivos, entonces también son
similares sg;_1 Y Sp;, mientras que kg puede ser asumida como conocida (un valor
pequefio). Usando el modelo dado por la ecuaciones (12), (13) y (10), se puede emplear
un software de simulacién y optimizacion para estimar los parametros desconocidos
encontrando los minimizadores al problema de los minimos cuadrados no lineales para la
diferencia entre y(t) y su estimacién y(t). El algoritmo implementado por el controlador
es por lo tanto el siguiente:
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1. Comienza con i=1, adiciona el primer pulso y da un tiempo suficientemente largo
para la reaccién T, (es determinado a partir de pruebas realizadas anteriormente o
puede ser determinado manualmente por el operador).

Colecta los datos generados en vectores t(i),y(i) y Qc(lii)r.
Usa estos vectores en el software estimador de pardmetros para obtener valores
estimados de p; y Sg ;.

4. Usa el modelo ajustado en simulacidén para establecer el tiempo de reaccién y
entonces fija T;1q = Tj .

5. Usa el modelo ajustado también para simular un controlador PID para el oxigeno

disuelto y genera una trayectoria nominal para Qg;l)(t).

6. Adiciona un nuevo pulso e implementa el controlador PID con la sefial nominal
Q(i+1)

air _(t) en pre-alimentacion (feedforward).

7. Esperahastaquet = Tj 4 yrepite desde 2.

El algoritmo debe ser detenido cuando fp alcanza un valor critico, después del cual ocurre
la saturacion y fp no se incrementa significativamente con la adicién de pulsos. En el
desarrollo experimental reportado en este trabajo, no fue posible determinarlo en linea.
Por lo tanto, las cinéticas fueron todas a 24 horas. El nimero total de pulsos N fue, por
ello, diferente para cada experimento. Sin embargo, se muestred para determinar Xy P a
ciertos valores de i.

3.4 Diseino de experimentos

Inicialmente, se probd la estrategia de control 1 utilizando pulsos de alimentacion de
sustrato de tamafio tal que se obtuviera una concentracién en el reactor de produccion de
PHA de 100, 200 y 300 mg DQO/L. Se probaron estas tres concentraciones diferentes con
el fin de determinar el efecto que tenia el tamafio de los pulsos en relacién con la
productividad y acumulacién intracelular de PHA. Cada experimento se realizd por
duplicado. Una vez obtenidos los resultados de las pruebas con la estrategia de control 1,
se determind probar las concentraciones de 200 y 300 mg DQO/L empleando la estrategia
de control 2; se descartd utilizar la concentracion de 100 mg DQO/L debido a que los
resultados obtenidos con la estrategia de control 1 en cuanto a productividad y a la
fraccién acumulada de PHA fueron mucho menores que para las concentraciones de 200 y
300 mg DQO/L. En esta ocasidon sélo se realizaron 2 experimentos, uno con cada
concentracion. Finalmente, se probod la estrategia de control 3 utilizando pulsos de
alimentacion que tuvieran un efecto en la concentracién en el reactor de produccion de
PHA de 200 mg DQO/L. Esta prueba fue realizada en 4 ocasiones y fue seleccionada la
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concentracién de 200 mg DQO/L debido a que no se encontraron diferencias significativas
aparentes al emplear las concentraciones de 200 y 300 mg DQO/L; es decir, el sistema era
lo suficientemente robusto como para aceptar concentraciones tanto de 200 como de 300
mg DQO/L en el reactor. En la tabla 3 se resumen los experimentos realizados.

Tabla 3. Pruebas realizadas para cada estrategia de control

Estrategia de control (réplicas)
Concentracion en el reactor de produccién 1 2 3
de PHA (mg DQO/L) por pulso adicionado
100 X (2)
200 X (2) X (1) X (4)
300 X (2) X (1)

Para los experimentos realizados con las estrategias de control 1 y 2 fueron tomadas tres
muestras para el andlisis de PHAs y sdlidos suspendidos volatiles a lo largo de cada
prueba:

e La primera muestra fue tomada al inicio de la prueba (t=0 h).
e Lasegunda muestra fue tomada entre las 5 y 7 horas de la prueba.
e Latercer muestra fue tomada al final de la prueba (t=22 h).

En el caso de las pruebas realizadas con la estrategia de control 3, ademas de las muestras
mencionadas anteriormente se tomaron 3 muestras mas durante las primeras 5 horas de
la prueba, esto con el fin de de analizar la productividad y la acumulacion intracelular de
PHA durante las primeras horas de la prueba.

3.5 Técnicas analiticas

3.5.1 Soélidos suspendidos totales, volatiles y fijos

Para la determinacién de los sélidos suspendidos totales, volatiles y fijos (APHA & AWWA
& WPCF, 2005) se preparo el filtro de fibra de vidrio (Whatman GF/A), enjuagandolo con
agua destilada y aplicando vacio en el embudo de filtracién, hasta eliminar totalmente el
agua en exceso. Se dejo secar en la estufa a 103-105°C por 1 hora, se dejo enfriar en el
desecador por 15 min y luego se peso en la balanza analitica.
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Una vez obtenido el peso constante del filtro, se colocé en el embudo de filtracion y se
agregd una muestra homogenizada de 10 mL aplicando vacio para eliminar el exceso de
agua. Usando un soporte de aluminio se llevé a la estufa para secar la muestra a 105°C por
1 hora, se dejo enfriar en el desecador por 15 min y se registré su peso. De esta manera se
obtuvieron los datos para el calculo de los sélidos suspendidos totales.

Para el calculo de los sélidos suspendidos fijos se colocd el filtro anterior en la mufla a
550°C durante 15 min, se dejé enfriar en el desecador por 15 min y se registrd su peso. Los
sélidos suspendidos volatiles se determinan por la diferencia entre los sélidos suspendidos
totales y fijos.

Calculos:
P, — P.) 1000
SSV,mg/L = (Fe — F)
v
P, — P.) * 1000
SSF,mg/L = (P = Fe)

%4
SSV, mg/L = SST - SSF
donde:
SST = sélidos suspendidos totales; en mg/L
SSF = sélidos suspendidos fijos; en mg/L
SSV = so6lidos suspendidos volatiles; en mg/L
¢ = peso constante del filtro; en mg
P. = peso del filtro con el s6lido seco a 105°C; en mg
Pm = peso del filtro con el residuo calcinado a 550°C; en mg

V = volumen de la muestra; en mL
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3.5.2 Determinacion de PHAs por cromatografia de gases

La cuantificacion de PHA se realizé por la técnica propuesta por Braunegg et al. (1979) con
las modificaciones propuestas por Oehmen et al. (2004) y por Gurieff (2007). Se toma una
muestra de 10 mL del reactor y se le agregan 5 gotas de formaldehido al 7% v/v para
inhibir inmediatamente cualquier actividad de degradacién de PHA; se centrifuga durante
5 min a 4000 rpm y se retira el sobrenadante. La muestra se deja secar una noche en el
horno a 120°C para evaporar toda el agua (Gurieff, 2007). Cuando se seca, se deja enfriary
se agregan 2 mL de metanol acidificado y 2 mL de cloroformo por muestra. Las muestras
se digieren a 100°C durante 20 horas. El metanol acidificado se prepara con 3% de acido
sulfurico y una concentracién de 100 mg/L de benzoato de sodio como estandar interno,
para evitar errores de inyeccién (Comeau et al, 1988). Al terminar la digestion, las
muestras se dejan enfriar a temperatura ambiente y se les agrega 1 mL de agua destilada
para lograr la separacién de fases y se agitan en voértex durante 1 min cada una. Las
muestras se dejan sedimentar por una hora y se toma la fase organica de la muestra, que
se encuentra en la parte baja del vial. Esto ultimo se hace con pipetas Pasteur de vidrio
para evitar que el cloroformo arrastre polimero de pipetas de plastico e interfiera con el
resultado. Se toman 2 plL de la muestra y se analiza por cromatografia de gases (Varian
3300) equipado con un detector de ionizacion de flama FID y una columna capilar HP-FFPA
de 15 m longitud, 0.53 mm de diametro interno y 1 um de espesor de pelicula, usando
nitrégeno como gas acarreador a 40 psi. La unidad de deteccion de ionizacién con flama
(FID) fue operada a 210°C con una temperatura del puerto de inyecciéon de 190°C. La
temperatura inicial del horno fue de 55°C durante 1 min, se incrementd a razén de
10°C/min hasta llegar a 135°C, y después hasta 180°C a razén de 45°C/min, donde al final
se mantiene por 3 minutos. Se realizd una curva de calibracidn con los siguientes
estandares: 2, 4, 8, 20, 50, 100, 200, 300 y 500 mg. Se utilizé un copolimero de acido R-3-
hidroxibutirico (3HB) y acido R-3-hidroxivalérico (3HV) en proporcién 8:2 (Sigma Aldrich).
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Capitulo 4 Resultados y Discusion
4.1 Representacion grafica de la adicion de los pulsos

4.1.1 Estrategia de control 1

La Figura 5a muestra una representacion grafica de la adicién de los pulsos en el reactor
de produccién con la estrategia de control 1, en la cual se suministran los pulsos de
sustrato cuando el flujo de aire disminuye al 10% de su valor maximo. La linea azul
representa la mediciéon en linea del oxigeno disuelto, la linea verde el flujo de aire
suministrado en cada pulso y los puntos rojos representan los momentos en los que se
adicionaron los pulsos. La Figura 5b, del lado derecho, muestra el programa de
alimentacion automdtica programada en LabVIEW 7.1 (National Instruments) donde el
oxigeno disuelto medido en el reactor de produccidn es representado con la linea de color
verde y el flujo de aire suministrado con la linea roja, con este programa se recopilan los
datos que son analizados posteriormente y que nos permiten realizar representaciones
como la correspondiente del lado izquierdo.

oD (mg/L)
Flujo de aire (L/min)
*  Pulsos

09:05:16 |

|

e erguuninll | B UL L LR L LEL
1 e M}

2r i « I '

1

0 200 400 600 800 1000 1200 1400

Tiempo (min)

Figura 5. (a) Representacion grafica de la adicion de los pulsos empleando la estrategia de
control 1 (lado izquierdo). (b) Programa de alimentacién automatica por pulsos usando la
estrategia de control 1 (lado derecho).

En esta estrategia de control se observa una irregularidad en el tiempo que tarda en
adicionar el siguiente pulso de sustrato una vez terminada la reaccién como se puede
observar en la Figura 6, que es un acercamiento entre los 450 y 710 minutos de iniciado el
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proceso de producciéon de PHA. Se observa cuando ocurre la adicién de pulsos (*)
marcados con los nimeros 1 2 y 3 y se nota la diferencia entre los tiempos de reaccion de
cada pulso. Se puede ver que cuando se adiciona el segundo pulso, el controlador tarda
aproximadamente 50 minutos mas para adicionar el pulso nimero 3. Tanto en la adiciéon
del pulso 1 como del pulso 2 se hace evidente que la reaccién ha terminado (indicado con
la flecha roja) y que probablemente en el tiempo restante el PHA puede ser consumido.
Frecuentemente el controlador tarda demasiado tiempo en agregar el siguiente pulso de
alimentacion debido a que el controlador no detecta con precision el final de la reaccion.

T T T T T

— 0D (mg/L) bl
Flujo de aire (/min)

+  Pulsos

o—swwwmemwww ﬂMMMMwwmwwwuwwL Y

r i r r
500 550 600 650 700
Tiempo (min)

Figura 6. Esquematizacion de la adicidon de los pulsos utilizando la estrategia de control 1.

4.1.2 Estrategia de control 2

La estrategia de control 2 se presenta en la Figura 7, en la cual los pulsos de sustrato son
suministrados de forma automatica cuando el flujo de aire disminuye significativamente, o
bien cuando se alcanza un limite de tiempo previamente establecido. Con esta estrategia
de control se pretendid eliminar el tiempo extra que tarda el controlador en la adicién del
siguiente pulso que se observo en la estrategia de control 1. Es importante resaltar que al
final del experimento se observa una mayor cantidad de pulsos adicionados. Mas adelante
se muestran y analizan los resultados comparativos en cuanto a fraccién intracelular de
PHA y productividad.
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Figura 7. Representacién grafica de la adicién de los pulsos empleando la estrategia de
control 2.

4.1.3 Estrategia de control 3

Las Figura 8 representa la adiciéon de los pulsos de sustrato utilizando la estrategia de
control automatico 3, en la cual se adicionan los pulsos de alimentacién con base en el
modelo matematico que se actualiza con datos del pulso anterior y que predice la
duracién de la reaccién para adicionar el siguiente pulso. Se puede observar que existe un
mejor control en el suministro del flujo de aire alimentado y por consiguiente en el
oxigeno disuelto que oscila, en general, en el rango de valores de 2.5 a 3.5 mg/L en
comparacion con las estrategias de control anteriores en la cual se maneja un rango de 2 a
4 mg/L de oxigeno disuelto medido en el reactor de produccion.
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Figura 8. Representacion grafica de la adicidn de los pulsos empleando la estrategia de
control 3.

4.2 Parametros evaluados

4.2.1 Productividad de PHA

El parametro mas importante a cuantificar es la productividad de PHA de la biomasa
enriquecida, que indica cuanto PHA puede producirse por unidad de tiempo, por sustrato
consumido. No sdlo es importante producir el PHA, sino también que se haga con poco
sustrato (para economizar recursos), y que se haga tan rapido como sea posible (para
economizar en tiempo). Su definicidon esta dada por:

mgPHA
P (=5

npulsosSO (%) (Z?:l Ti)(d)

productividad =

donde:

36



productividad = productividad de PHA: cantidad de PHA producido por cantidad de
sustrato suministrado por tiempo transcurrido (mg PHA/mgS.d)

P = concentracion de polihidroxialcanoatos producidos (mg/L)
Npuisos= NUMero de pulsos adicionados
So= concentracién de sustrato en el reactor después de cada pulso (mg DQO/L)

Y=, T;= tiempo transcurrido desde la adicion del primer pulso, donde T; es la duracién del
I-ésimo pulso (d)

4.2.2 Contenido intracelular de PHA

Por otro lado es importante cuantificar el contenido intracelular de PHA en peso celular
seco, ya que la extraccion del polimero es mas eficiente cuanto mayor sea esta fraccién:

PHA

f = P(mg I, )
P m PHA
ssv (77) + Pmg =)

donde:

fp = fraccién intracelular de PHA
SSV = sélidos suspendidos volatiles al inicio de la cinética (mg/L)

P = contenido intracelular de PHA (mg/L)

4.3 Resultados de los parametros evaluados con la estrategia de control 1

Los resultados obtenidos en cuanto a productividad y fraccién intracelular de PHA
utilizando la estrategia de control 1 se muestran en la Figura 9, en la cual se probaron las
concentraciones de los pulsos de alimentacion de 100, 200 y 300 mg DQO/L y que son
indicados con las leyendas de productividad y f PHA respectivamente para cada
concentracion. En esta figura se puede observar que se obtuvieron resultados similares en
cuanto a la fraccion intracelular de PHA para las tres concentraciones, los resultados
muestran valores cercanos a 0.6 al final del experimento (23 h), alcanzandose una
productividad en ese momento de 0.16 a 0.3 mgPHA/mgDQO-d. Sin embargo, a las 5.5
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horas se obtienen fracciones de PHA cercanas a los valores finales, pero la productividad
es mucho mayor, con valores entre 1.15 y 1.45 mgPHA/mgDQO-d . Esto se debe a que en
ese momento las células estdn ya practicamente saturadas de PHA y la DQO consumida en
el resto de la reaccién no se emplea para producir significativamente mas PHA; sélo se
degrada.
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Figura 9. Productividad y contenido intracelular de PHA a distintas concentraciones de
sustrato empleando la estrategia de control 1; las barras de error indican una desviacion
estandar de las réplicas.

4.4 Resultados de los parametros evaluados con la estrategia de control 2

Con la estrategia de control 2, donde se utilizé el limitador de tiempo, se determind
utilizar una concentracién en los pulsos de alimentacién de 200 mgDQO/L y 300
mgDQO/L, los resultados obtenidos se muestran en la Figura 10. La curva de color azul
representa la fraccién intracelular de PHA con una alimentacién en los pulsos de 200
mgDQO/L (f PHA 200 con rt), obteniéndose una fraccion de 0.8 al final de la prueba,
mientras que la productividad (productividad 200 con rt) alcanzé valores de 0.6 y 0.14
mgPHA/mgDQO-d a las 5.7 y 22.8 horas, respectivamente. Nuevamente, como en el caso
anterior, la saturacion de PHA se alcanza aproximadamente a las 6 horas, y el resto del
tiempo sdélo se consume DQO sin producir PHA, lo cual disminuye la productividad. La
curva de color verde muestra los resultados correspondientes a la productividad
(productividad 300 con rt) utilizando la concentraciéon de 300 mgDQO/L, con la que se
obtuvieron valores de 1 mgPHA/mgDQO-d a las 6 horas y de 0.14 a las 23 horas de la
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prueba. La fraccidn intracelular de PHA fue de 0.7 a las 6 horas y de 0.8 a las 23 horas del
experimento.
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Figura 10. Productividad y contenido intracelular de PHA a distintas concentraciones de
sustrato empleando la estrategia de control 2; las barras de error indican una desviacion
estandar de las réplicas.

4.5 Resultados de los parametros evaluados con la estrategia de control 3

La Figura 11 muestra los resultados obtenidos utilizando la estrategia de control 3, en la
qgue se utilizd el controlador que ajusta el modelo matematico después de cada pulso vy
con la cual se probd una concentracidn en la adicion de los pulsos de 200 mgDQO/L. Los
resultados muestran que la maxima acumulaciéon de PHA ocurre durante las primeras 6
horas de la prueba, alcanzando una fraccion intracelular de PHA de 0.8 (control predictivo
PHA), mientras que la productividad (linea roja) fue de 5.8 mgPHA/mgDQO-d a un tiempo
de 1.5 horas, alcanzando un valor de 1.7 mgPHA/mgDQO-d a las 6 horas de la prueba, que
es cuando se alcanza practicamente la maxima acumulacién.
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Figura 11. Productividad y contenido intracelular de PHA empleando la estrategia de
control 3; las barras de error indican una desviacidn estandar de las réplicas.

4.5 Comparacion de los resultados obtenidos entre las tres estrategias de control

En la Figura 12 se presenta una comparacion entre las tres estrategias de control, con una
alimentacion de los pulsos de 200 mg DQO/L. Se observa una mejor fraccion intracelular
de PHA al final de la prueba para las estrategias de control 2 y 3, alcanzando valores
superiores a 0.7. Sin embargo, las fracciones iniciales fueron de 0.2 y 0.3 para las
estrategia de control 2 y 3, respectivamente, que son superiores a la fraccidon inicial de
PHA para la estrategia de control 1 que fue de 0.1 y que alcanzé un valor de 0.6 al final del
experimento. La parte en la que se pondrd atencién especial es en los resultados
obtenidos durante las primeras 5 horas del experimento, en los que se observa una
pendiente mayor respecto a la acumulacion de PHA en las primeras horas de
alimentacion; es decir, se da una acumulacién mayor de PHA en menos tiempo utilizando
la estrategia de control 3 (curva de color morado con la leyenda f PHA estrategia de
control 3) en comparacion con las curvas correspondientes a las fracciones intracelulares
de PHA para las estrategias de control 1y 2. A las 5 horas de la prueba se tiene:

e Para la estrategia de control 1, una fraccidn intracelular de PHA de 0.3 que
corresponde al 50% de la fraccion maxima alcanzada al final de la prueba, y una
productividad aproximada de 1.16 mgPHA/mgDQO-d
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e Para la estrategia de control 2, una fraccidn intracelular de PHA de 0.6 que
corresponde al 75% de la fraccidn maxima alcanzada al final de la prueba y una
productividad aproximada hasta ese momento de 0.97 mgPHA/mgDQO-d

e Para la estrategia de control 3, una fraccién intracelular de PHA de 0.7 que
corresponde al 95% de la fraccion maxima alcanzada al final de la prueba y una
productividad aproximada de 1.67 mgPHA/mgDQO-d

Del andlisis de los datos anteriores se puede entonces concluir parcialmente que la
propuesta de usar una controlador automatico que establece el tiempo de reaccién a
través de la simulacién con un modelo matematico cuyos pardmetros son ajustados con
base en los datos del lote anterior (estrategia de control 3) resulta en una mayor
acumulacién de PHA en menos tiempo, lo cual impacta en una mejora significativa de la
productividad de PHA para el sistema.
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Figura 12. Productividad y contenido intracelular de PHA de las tres estrategias de control
a 200 mgDQOY/L; las barras de error indican una desviacion estandar de las réplicas.

En la Figura 13 se muestra un modelo empirico exponencial (linea morada) ajustado
usando una regresion no lineal de minimos cuadrados. El modelo involucra dos
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pardmetros: la constante de tiempo t y el incremento de la fraccién de PHA en peso
celular seco Afp:

fe(t) = fpo+ Afp(1— e™/7)

Este modelo fue usado para comparar los resultados de la estrategia de control 3 contra la
estrategia de control 1 con una alimentacion de los pulsos de 200 mgDQO/L y 4 réplicas
para ambas estrategias. Se realizé una prueba t de Student de una cola para comparar las
medias de los parametros Afp, T, fpo, X Y AP = Pring — Py. Los resultados se muestran
en la Tabla 4.

Tabla 4. Comparacion de las medias de los pardmetros del modelo por medio de una
prueba t de Student de una cola. La A corresponde a la estrategia de control 1y laBala
estrategia de control 3.

Variable Unidades Media A Media B to p Conclusion
Afp % 54.0 54.5 -0.131 0.450 A=B
T h 8.44 3.26 +2.715 0.017 A>B
fro % 14.5 244 -2.103 0.036 A<B
X gSSV/L 1.008 1.214 -0.845 0.215 A=B
AP gPHA/L 2.571 4.932 -2.103 0.040 A<B
P gPHA/L 0.166 0.376 -3.924 0.004 A<B

La comparacién muestra que la biomasa residual fue similar para ambas estrategias de
control (p = 0.215), el tiempo necesario para la saturacién de PHA utilizando la estrategia
de control 3 es significativamente menor (p = 0.017). El incremento en la fraccién de PHA
en peso celular seco no es diferente significativamente pero el contenido total de PHA
alcanzado al final de la fase de produccién es significativamente mayor usando la
estrategia de control 3, logrando valores de casi 5 gPHA/L. Esto se debié a que el
contenido inicial de PHA fue significativamente mayor para los experimentos realizados
con la estrategia de control 3 como consecuencia de no esperar que se consumiera el PHA
existente en la biomasa proveniente del reactor de enriquecimiento selectivo.
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4.6 Efecto de la relacion entre el tiempo de reaccion y la acumulacion de PHA

De la Figura 12 se observa que la productividad decrece conforme aumenta la
acumulacién y transcurre el tiempo, ya que la tasa de produccién de PHA es cada vez
menor (las primeras alimentaciones son mads eficientes en la conversién de sustrato a
PHA), pero no es conveniente terminar el lote sino hasta que se han alcanzado fracciones
de PHA suficientemente altas (cercanas a su valor de saturacion). En este sentido, resulta
importante saber cudndo parar esta fase de produccién de PHA. El tiempo que tarda cada
pulso de sustrato en ser consumido en relacién con la acumulacién intracelular de PHA
puede ser un indicador de ello.

En la Figura 13 se muestra la duracidn de cada pulso a lo largo de un experimento (linea
azul), empleando la estrategia de control 3 con una concentracion en la alimentacién de
los pulsos de 200 mgDQO/L. Se puede apreciar que el aumento en la duracién de los
pulsos coincide con el cambio en la pendiente en la curva de acumulacién intracelular de
PHA (linea verde) en un tiempo aproximado de 6 horas y es el punto en el cual se alcanza
el 80% del valor final alcanzado en cuanto a la fraccion intracelular de PHA; es decir, se
alcanza una fraccidén intracelular acumulada de PHA de 0.62 en un tiempo de 6 horas, que
corresponde al 80% de 0.77 que se obtiene al final de la prueba (22 h). Es importante
mencionar que la productividad (linea roja) esta por encima de 1 mgPHA/mgDQO-d antes
de llegar a las 6 horas de la prueba. A partir de ello se puede decir que es recomendable
detener el proceso de acumulacion en el momento en que se detecte un aumento en la
duracion de los pulsos utilizando una estrategia de control basada en un modelo
matematico, pues se ha observado que la fraccién intracelular de PHA aumenta en menor
proporcidon a partir de este cambio en la duracion de los pulsos. Para los experimentos
realizados se observa un aumento de sélo 0.15 en un tiempo de 16 horas mientras que en
las primeras 6 horas el aumento en la fraccién intracelular fue de 0.47.
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Capitulo 5 Conclusiones

Del analisis de los resultados de este trabajo de investigacion se plantean las siguientes
conclusiones y recomendaciones:

e El reactor de enriquecimiento selectivo produce biomasa con capacidad de
produccién de PHA, obteniéndose fracciones de acumulacién en el reactor de
produccién de 0.6 a 0.8.

e Ni la productividad de PHA (mgPHA/mgDQO-d) ni la acumulacién intracelular de
PHA se ven afectadas significativamente por la concentracién inicial de sustrato
después de cada pulso (100, 200 y 300 mgDQO/L) empleando la estrategia de
control 1.

e Se obtiene una acumulacién intracelular de PHA al final de la prueba (22 horas)
similar a la reportada por Montafio (2011), alcanzando fracciones de 0.8 utilizando
la estrategia de control 2 independientemente de las concentraciones de los
pulsos utilizadas (200 y 300 mgDQO/L)

e De las tres estrategias probadas, la estrategia de control 3 resulté ser la mejor
estrategia de alimentacidn por pulsos, ya que se obtuvo una productividad de 1.7
mgPHA/mgDQO-d vy una fraccion intracelular de PHA de 0.8 a las 6 horas del
experimento; por lo tanto, la estrategia de control 3 maximiza la tasa de
produccién de PHA.

e Es conveniente detener el proceso de produccidon de PHA en el momento en que el
controlador detecte un aumento en la duracién de reaccién de los pulsos
empleando la estrategia de control 3 ya que operar el reactor de produccién por
un periodo de tiempo prolongado (22 h) resulta ser contraproducente: aumenta
poco la fraccidn intracelular de PHA y disminuye la productividad.

e Se recomienda continuar esta investigacion implementando un algoritmo de
deteccidn automatica de la saturacién de PHA durante el proceso de produccién
con base en la observacion anterior. Esto se podria hacer facilmente y deberia ser
probado experimentalmente.

e Seria también conveniente probar la robustez del proceso propuesto ante cambios
en la composicion y concentracién del influente; para ello, podrian variarse estos
dos parametros en el agua residual sintética que se alimenta y observar qué tanto
influyen estos cambios en la productividad y en la composicion del PHA producido.
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e Otro aspecto interesante a desarrollar como continuacién de este proyecto es la
prueba del sistema de produccién propuesto empelando efluente de un
fermentador acidogénico que produzca agua con un alto contenido de acidos
grasos volatiles a partir de la degradaciéon anaerobia de agua residual con alta
carga organica.

46



Capitulo 6 Referencias

- Albuquerque, M., Eiroa, M., Torres, C., Nunes, B., Reis, M., 2007. Strategies for the
development of a side stream process for polyhydroxyalkanoate (PHA) production from
sugar cane molasses, J. Biotechnol., 130(4):411-421.

- American Public Health Association (APHA), the American Water Association (AWWA),
and the Water Environment Federation (WEF). (2005). Standard Methods for the
Examination of Water and Wastewater. 21 ed., Port City Press, Baltimore, ML.

- Anderson, A. J., Dawes, E. A., 1990. Occurrence, metabolism, metabolic role, and
industrial uses of bacterial polyhydroxyalkanoates, Microbiol. Rev., 54:450-472.

- Anderson A. J., Williams, D. R., Taidi, B., Dawes, E. A., Ewing, D. F., 1992. Studies on
copolyester synthesis by Rhodococcus ruber and factors influencing the molecular mass of
polyhydroxybutyrate accumulated by Methylobacterium extorquens and Alcaligenes
eutrophus, FEMS Microbiol. Rev., 103:93-102.

- Argelier, S., Delgenes, J-PH., Moletta. R., 1998. Design of acidogenic reactors for the
anaerobic treatment of the organic fraction of solid food waste, Bioprocess. Eng., 18:309-
315.

- Beccari, M., Majone, M., Massanisso, P., Ramadori, R., 1998. A bulking sludge with
storage response selected under intermittent feeding, Water Res., 32:3403-3413.

- Beun, J. J., Dircks, K., van Loosdrecht, M. C. M., Heijnen, J. J., 2002. Poly-beta-
hydroxybutyrate metabolism in dynamically fed mixed microbial cultures, Water Res.,
36:1167-1180.

- Beun, J. J., Paletta, F., van Loosdrecht M.C.M., Heijnen, J. J., 2000. Stoichiometry and
kinetics of poly-beta-hydroxybutyrate metabolism in aerobic, slow growing, activated
sludge cultures, Biotechnol. Bioeng., 67(4):379-389.

- Berlanga, M., Montero M. T., Hernandez, J., Guerrero, R., 2006. Rapid
spectrofluorometric screening of poly-hydroxyalkanoate-producing bacteria from
microbial mats, Int. Microbiol., 9:95-102.

47



- Braunegg, G., Sonnleitner B., Lafferty, R., 1979. A rapid gas chromatographic method for
the determination of poly-B-hydroxybutyric acid in bacterial biomass. Eur. J. Appl.
Microbiol. Biotechnol., 6: 29-37.

- Cachum, M., 2006. http://especiais.valoronline.com.br/seminarios/Hotsite-

Industria Plastico/Merheg%20Cachum.ppt

- Crank, M., Patel, M., Schleich, J., Angerer, G., 2004. Techno-economic Feasibility of Large-
Scale Production of Bio-Based Polymers in Europe (PRO-BIP), Report prepared for the
European Commission’s Institute Prospective Technological Studies (IPTS).

- Comeau, Y., Hall, K., Oldham, W., 1988. Determination of poly-3 hydroxybutyrate and
poly-3-hydroxyvalerate in activated sludge by gas-liquid chromatography, Appl. Environ.
Microbiol., 54:2325-2327.

- Cutayar, J.,Poillon, D., 1989. High cell density culture of Escherichia coli in a fed-batch
system with dissolved oxygen as a substrate feed indicator, Biotechnol. Lett., 11(3):155-
160.

- Daigger, G.T., Graddy, C.P.L., 1982. An assessment of the role of physiological adaptation
in the transient response of bacterial cultures, Biotechnol. Bioeng., 24:1427-1444,

- Dias, J., Oehmen, A., Serafim, L., Lemos, P., Reis, M., Oliveira, R., 2008. Metabolic
modelling of polyhydroxyalkanoate copolymers production by mixed microbial cultures,
BMC Syst. Biol., 2:59 doi:10.1186/1752-0509-2-59.

- Dias, J., Lemos, P., Serafim, L., Oliveira, C., Eiroa, C., Albuquerque, M., 2006. Recent
advances in polyhydroxyalkanoates by mixed aerobic cultures: from the substrate to the
final product, Macromol. Biosci., 6(11): 885-906.

- Dias, J. M., Serafim, L., Lemos, P., Reis, M., Oliveira, R., 2005. Mathematical modelling of
a mixed culture cultivation process for the production of polyhydroxybutyrate, Biotechnol.
Bioeng., 92(2):209-222.

- Flieger, M., Kantorova, M., Prell A., Rezanka, T., Votruba, J., 2003. Biodegradable plastics
from renewable sources, Folia Microbiol., 48:27-44.

- Gommers, P., Vanschie, B., Vandijken, J., Kuenen, J., 1988. Biochemical limits to
microbial-growth yields — an analysis of mixed substrate utilization, Biotechnol. Bioeng.,
32(1):86-94.

- Gottschalk, 1986. Bacterial metabolism. Springer-Verlag.

48


http://especiais.valoronline.com.br/seminarios/Hotsite-Industria_Plastico/Merheg%20Cachum.ppt
http://especiais.valoronline.com.br/seminarios/Hotsite-Industria_Plastico/Merheg%20Cachum.ppt

- Gujer, W., Henze, M., Mino, T., van Loosdrecht M.C.M., 1999. Activated sludge Model
No. 3, Water Sci. Technol., 39:183-193.

- Gurieff, N., Lant, P., 2007. Comparative life cycle assessment and financial analysis of
mixed culture polyhydroxyalkanoate production, Bioresour. Technol., 98: 3393-3403.

- Henze, M., Harremoes, P., Jansen, J., Arvin, E., 1995. Wastewater treatment: Biological
and chemical processes, Heidelberg:Springer.

- Holmes, P. A,, Lim, G. B., 1990. Poly-3-hydroxy-butyrate recovery from microbial cells-by
digesting non-polymer material with enzyme and/or surfactant, Imperial Chemical
Industries (ICIL).

- Johnson, K., Kleerebezem, R., van Loosdrecht, M., 2010. Influence of ammonium on the
accumulation of polyhydroxybutyrate (PHB) in aerobic open mixed cultures, J. Biotechnol.,
147:73-79.

- Khanna, S., Srivastava, A. K., 2009. On-line characterization of physiological state in
poly(B-hydroxybutyrate) production by Wautersia eutropha, Appl. Biochem. Biotechnol.,
10:1007/s12010-008-8395-9.

- Khardenavis, A., Suresh, M., Mudliar, S., Chakrabarti, T., 2007. Biotechnological
conversion of agro-industrial wastewaters into biodegradable plastic, poly-B-
hydroxybutyrate. Bioresour. Technol., 98:3579-3584.

- Koller, M., Bona, R., Chiellini, E., Fernandes, E. G., Horvat, P., Kutschera, C., Hesse, P.,
Braunegg, G., 2008. Polyhydroxyalkanoates production from whey by Pseudomonas
hydrogenovora, Bioresour. Technol., 99:4854-4863.

- Kourmentza, C., Ntaikou, I., Kornaros, M., Lyberatos, G., 2009. Production of phas from
mixed and pure cultures of Pseudomonas sp. using shortchain fatty acids as carbon source
under nitrogen limitation. Desalination, 248:723-732.

- Koutinas, A., Xu, X., Wang, R., Webb, C., 2007. Polyhydroxybutyrate production from a
novel feedstock derived from wheat-based biorefinery. Enzime Microbial Technol.,
40(5):1035-1044.

- Law K. H., Cheng Y. C,, Leung Y. C,, Lo, W. H., Chua, H., Yu, H. F., 2003. Construction of
recombinant Bacillus subtilis strain for polyhydroxyalkanoates synthesis, Biochem. Eng. J.,
16:203-208.

- Lee, S. Y., 1996a. Bacterial polyhydroxyalkanoates, Biotechnol. Bioeng., 49(1):1-14.

49



- Lee, J. H,, Lim, H. C., Hong, J., 1997. Application of nonsingular transformation to on-line
optimal control of poly-B-hydroxybutyrate fermentation, J. Biotechnol., 55:135-150.

- Lee, S., Wong, H., Choi, J.,, Han, C.,, 2000. Production of medium-chain-length
polyhydroxyalkanoates by high-cell-density cultivation of Pseudomonas putida under
phosphorus limitation, Biotechnol. Bioeng., 68(4):466-470.

- Lemos, P., Serafim, L., Reis, M., 2006. Synthesis of polyhydroxyalkanoates from different
short-chain fatty acids by mixed cultures submitted to aerobic dynamic feeding, J.
Biotechnol., 122(2):226-238.

- London Metal Exchange, 2009. http://www.Ime.com/plastics industryoverview.asp

- Luengo, J. M., Garcia, B., Sandoval A., Naharro, G., Olivera, E. R., 2003. Bioplastics from
microorganisms, Curr. Opin. Microbiol., 6(3):261-260.

- Montafio, L., Vargas, A., 2010. Automatic control of dissolved oxygen in a batch
bioreactor for pha production by mixed cultures. In: IWA World Water Congress and
Exhibition. Montreal, Canada, pp. (CD-ROM).

- Montafio, L., 2011. Modelado matemadtico de la acumulacién de polihidroxialcanoatos
(PHA) en cultivos mixtos durante el tratamiento de aguas residuales, Tesis Maestria en
Ingenieria, UNAM, México.

- Nath, A,, Dixit, M., Bandiya, A., Desai, A., 2008. Enhanced PHB production and scale up
studies using cheese whey in fed batch culture of Methylobacterium sp. Zp24, Bioresour.
Technol., 99:5749-5755.

- Oehmen, A., Keller-Lehman, B., Zeng, R., Yuan, Z., 2004. Optimization of poly-B-
hydroxyalkanoate analysis using gas chromatography for enhanced biological phosphorus
removal systems, J. Chromatogr., 1070:131-136.

- Patnaik, P., 2005. Perspectives in the modeling and optimization of PHB production by
pure and mixed cultures, Crit. Rev. Biotechnol., 25:153-171.

- Reddy, C. S., Ghai, R., Rashmi, C., Kalia, V. C., 2003. Polyhydroxyalkanoates: an overview,
Bioresour. Technol., 87:137-146.

- Reis, M. A. M, Serafim, L., Lemos, P., Ramos, A. M., Aguiar, F. R., van Loodsrecht, M. C.
M., 2003. Production of polyhydroxyalkanoates by mixed microbial cultures, Bioprocess.
Biosyst. Eng., 25:377-385.

50


http://www.lme.com/plastics_industryoverview.asp

- Rhu, D.H., Lee, W.H., Kim, J.Y., Choi, E. 2003. Polyhydroxyalkanoate (PHA) production
from waste, Water Sci. Technol., 48(8):221-228.

- Roels, J., 1983. Macroscopic thermodynamics and the description of growth and product
formation in microorganisms, Acs Symposium Ser., 207:295-322.

- Serafim, LS., Lemos, P.C., Oliveira, R., Reis, M.A.M., 2004. Optimization of
polyhydroxybutyrate production by mixed cultures submitted to aerobic dynamic feeding
conditions, Biotechnol. Bioeng., 87:145-160.

- Sudesh, K., Abe, H., Doi Y. 2000. Synthesis, structure and properties of
polyhydroxyalkanoates: biological polyesters, Prog. Polym. Sci., 25:1503-1555.

- Temudo, M., Kleerebezem, R., van Loosdrecht, M., 2007. Influence of the pH on (open)
mixed culture fermentation of glucose: A chemostat study, Biotechnol. Bioeng., 98(1):69-
79.

- Third, K., Newland, M., Cord-Ruwisch, R., 2003. The effect of dissolved oxygen on phb
accumulation in activated sludge cultures. Biotechnol. Bioeng., 82(2):238-250.

- Tohyama, M., Patarinska, T., Qiang, Z., Shimizu, K., 2002. Modelling of the mixed culture
and periodic control for PHB production, Biochem. Eng. J., 10:157-173

- Villano, M., Beccari, M., Dionisi, D., Lampis, S., Miccheli, A., Vallini, G., Majone, M., 2010.
Effect of pH on the production of bacterial polyhydroxyalkanoates by mixed cultures
enriched under periodic feeding, Process Biochem., 45(5):714-723.

- Westerberg, K., 2007. Using the dissolved oxygen signal for automatic control in fed-
batch production of PHA by mixed culture, Lund University, Department of Chemical
Engineering.

- Whiffin, V., Cooney, M., Cord-Ruwisch, R., 2004. Online detection of feed demand in high
cell density cultures of Escherichia coli by measurement of changes in dissolved oxygen
transients in complex media, Biotechnol. Bioeng., 85(4):422-433.

-Wang, Y., Hua, F., Tsang, Y., Chan, S., Sin, S., Chua, H., Yu, P., Ren, N., 2009. Synthesis of
PHAs from waster under various C:N ratios, Bioresour. Technol., 98:1690-1693.

51



	Portada
	Resumen
	Índice 
	Capítulo 1. Introducción
	Capítulo 2. Antecedentes
	Capítulo 3. Desarrollo Experimental
	Capítulo 4. Resultados y Discusión
	Capítulo 5. Conclusiones
	Capítulo 6. Referencias

