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Resumen

La finalidad de este trabajo consiste en el estudio de bioreactores en la obtencion de biopolimeros
(polihidroxialkanoatos) de fuentes mixtas microbianas utilizando sueros de queseria de la industria lactea como
sustrato. Para obtener polihidroxialcanoatos (PHAS) primero se partié de un proceso de enriquecimiento de la cepa
bacteriana en un reactor aerobio secuencial (SBR) donde la flora microbiana se somete a un proceso de seleccion para
poder alcanzar los méaximos niveles de reserva del polimero. El sustrato utilizado es mayoritariamente &cidos grasos
volatiles o de cadena corta obtenido en una etapa preliminar de tratamiento en un reactor anaerobio en donde el
contenido de azucares del suero lacteo es sometido a un proceso de fermentacién. Una vez enriquecida la flora
bacteriana se estudia la produccion de PHAs producido en otro reactor llamado reactor de alimentacion. En este
experimento se muestra la capacidad de produccion de PHA que alcanza el 42 % en comparacion a la biomasa activa
del lodo residual.

Palabras Claves: Bioreactores, Bioplasticos, Cultivos mixtos, Polihidroxialcanoato, Acidos grasos volatiles. (5)

Abstract

The aim of this work is about the study of bioreactors in obtaining biopolymers (polyhydroxyalkanoate) by mixed
microbial sources using cheese whey from the dairy industry as a substrate. To obtain polyhydroxyalkanoates (PHAS) is
necessary to start with an enrichment process of the bacterial strain in a sequential batch reactor (SBR) where the
microbial culture is subjected to a selection process in order to achieve the highest levels of polymer reserve. The
substrate used is mainly compound of volatile short chain fatty obtained in a preliminary stage of treatment in an
anaerobic reactor wherein the sugar content of the whey is subjected to a process of acids fermentation. Once enriched
the bacterial cultures with great capacity of storage of PHAS, we proceed in other reactor process known as a Fed-
Batch in order to obtain a maximum production of biopolymer. In this experiment the PHA obtaining was about 42%
compared with the activate biomass.

Keywords: Bioreactor, Bioplastic, mixed culture, Polyhydroxyalkanoate, Volatile fat acid.



1. Introduccién

Los Polihidroxialcanoatos (PHAs) son polimeros
producidos naturalmente por diferentes tipos de
bacterias como reservas naturales de carbono y
energia. EI mas abundantes PHAs encontrado es el
homopolimero poli(3-hidroxibutirato) (PHB). Los
PHA han llamado el interés como bioplastico debido a
que estos exhiben propiedades termoplésticas y
elastdmeras, son enantiomericamente puros es decir
producen R-estero isdmeros, no son toxicos, son
biocompatibles, son obtenidos de reservas renovables
y son biodegradables. Ademas estos polimeros pueden
ser hidrolizados dando como productos mondémeros
de hidroxi &cidos grasos que pueden servir como
elementos para la produccion de bioquimicos.

Algunas de estas bacterias estudiadas pueden
acumular PHAs hasta de un 70% a un 90 % de su peso
seco. Actualmente la produccién comercial de PHA se
basa en bacterias genéticamente aplicadas a este
proceso capaces de producir hasta 100g/L de PHA en
40 h o menos usando sustratos puros como azUcar
alcanzando en estos casos hasta un 90% de PHA del
contenido celular.

Generalmente para alcanzar estos objetivos en
estos procesos biotecnoldgicos se emplean cultivos
puros ademas de bien establecidas condiciones de
alimentacién y de condiciones asépticas adecuadas.
Por lo que esto hace que el proceso tenga un alto costo
ya sea por el alto costo del sustrato como por el alto
costo de los equipos y el alto consumo de energia
provocando en definitiva condiciones desfavorables
para una produccién a gran escala que pueda competir
con la industria de plastico convencional.

Una tentativa alternativa para la produccion
sostenible de bioplasticos es la utilizacién de cultivos
mixtos microbianos en lo que se conoce como eco-
biotecnologia que no es otra cosa que producir
productos biotecnolégicos empleando cultivos mixtos
abiertos utilizando principios de seleccion natural; de
esta forma se combina metodologia de biotecnologia
ambiental con los propdsitos de la biotecnologia
industrial.

Hasta ahora los cultivos mixtos han sido solo
aplicados en el tratamiento de residuos (tratamiento
biologico en plantas de tratamiento de aguas de
residuo) y parcialmente para la produccion de biogas,
en la bio-hidrometalurgia o en procesos tradicionales
de fermentacion de alimentos, pero no en la
produccion de bioquimicos o biomateriales.

El principio de la eco-biotecnologia esta basada en
la seleccion natural y competencia mas que en la
ingenieria genética o metabolica de las cepas
bacterianas.

La presion selectiva para un metabolismo deseado
es aplicado a un inoculo, escogiendo el sustrato
adecuado y operando en bio-reactores en condiciones
que favorezcan la supervivencia  de los que
mayoritariamente puedan almacenar la mayor
cantidad de reserva de PHA en su organismo.

Estas condiciones estan delimitadas al sustrato
empleado, al pH, la temperatura, y por sobre todo de
las condiciones dinamicas de un ciclo de alimentacién
y reposo empleado, el tiempo de alimentacion es el
tiempo en que las cepas se alimentan del sustrato, y
transforman el alimento en reservas de
polihidroxialcanoato; y el tiempo de reposo es el
tiempo en que las cepas bacterianas no obtienen
alimentos del exterior y utilizan las reservas de PHAs
para alimentarse y crecer.

El sustrato empleado es muy importante ya que
debe proveer la materia prima necesaria para
transformarlo en reservas de PHAs. Estos sustratos
generalmente son fuentes de azucares y productos
fermentados de estos como pueden ser los acidos
grasos volatiles o de cadena corta.

Como generalmente se tiene que realizar un
proceso de fermentacion de azucares, se debe utilizar
reactores de digestion anaerobia para este proposito,
transformando los azucares de las aguas de
tratamiento de industrias alimenticias, en acidos
grasos volatiles teniendo cuidado de las condiciones
en que se desarrollan porque podrian dar lugar al
desarrollo de cepas bacterianas distintas que
favorezcan la metanogénesis del sustrato.

La produccién de PHA en cultivos mixtos ha sido
estudiada en el pasado mayoritariamente debido a su
importancia en el tratamiento de aguas de residuos
mas que por su potencial proceso de produccion.
Actualmente las investigaciones en esta area estan
orientado en el uso de efluentes liquidos proveniente
de industrias alimenticias como el aceite de oliva,
aceite de palma, melazas de cafia de azUcar, industria
del papel cerveceria, y de la industria lactea. La
optimizacion de la produccion de PHA por cultivos
mixtos ha llegado a producir hasta un 65% de PHB de
su contenido seco utilizando acetato como sustrato.
Sin embargo este porcentaje es aln bajo comparado
con los utilizados en la industria que utilizan cultivos
puros, y requiere mejoras para la optimizacién del
proceso.

El propdsito de este estudio es mostrar el uso de
sustrato provenientes de suero de queseria puede ser
un recurso valorable en la produccidn a gran escala de
PHA, utilizando cultivos mixtos microbianos. Para lo
cual se debera utilizar un proceso de tres pasos (i)
fermentacion en un bioreactor anerobio del efluente
proveniente de suero de queseria (ii) enriquecimiento
y crecimiento de bacterias mixtas productoras de PHA



y (iii) produccion de PHA al maximizar el contenido
celular de PHA al recolectar la biomasa de la segunda
etapa. En la primera etapa se usara un reactor
anaerobio de lotes secuencial, en la segunda se usara
un reactor aerobio en lote secuencial utilizando
condiciones dinamicas de ciclo de alimentacion y
reposo, y por Ultimo en el tercer paso utilizaremos un
reactor de alimentacion por pulsos, donde una
cantidad de sustrato proveniente del paso uno es
afiadido secuencialmente hasta obtener el mé&ximo
contenido intracelular de PHA dentro del
microorganismo.

2. Materiales y Métodos

2.1 Disefio de experimento

El experimento consistid en un sistema de tres
reactores a escala de laboratorio. La etapa 1 consistio
en una fermentacion acidogénica del suero de queseria
llevada a cabo en un reactor de lote secuencial
operado bajo condiciones anaerdbicas. El efluente de
este reactor fue posteriormente clarificado por
filtracion y usado como alimentacion en un reactor
aerobio para la seleccion del cultivo microbiano
llevado a cabo en un reactor de lote secuencial sujeto
a condiciones de alimentacion aerébica dindmica. La
etapa 3 fue llevada a cabo usando el efluente de la
etapa len un reactor de lote alimentado usando el
inoculo desarrollado en la etapa 2 para obtener la
maxima cantidad de PHA por contenido seco de
biomasa activa.

2.2 Reactor anaerobio de lote secuencial

El reactor anaerobio de lote secuencial es un
proceso de acidogénesis para el tratamiento de aguas
residuales el cual trabaja por ciclos. Cada ciclo esta
formado de 4 etapas: llenado, reaccion y agitacion,
decantacion y vaciado con remocion de lodo cuando
sea necesario para evitar procesos de metanizacion a
través del manejo de los tiempos de retencion
hidraulica independiente de los tiempos de retencion
de solidos.

Para este experimento se utilizd un reactor de 3 L
mantenido a 35° C por accion de una manta térmica,
se utilizo bombas peristalticas controladas por
temporizadores para el control de alimentacion,
vaciado y control de pH el cual debia estar regulado a
6 bajo la accién de adicion de NaOH 0.6 N. El tiempo
de retencidn hidraulica TRH fue de 2 dias y el tiempo
de retencién de solidos TRS fue de 15 dias. La
velocidad de carga organica fue de 4.3 mg/L. El
reactor se ha mantenido en funcionamiento por 107
dias desde el inicio del experimento.

El volumen de carga inicial fue de 2 litros, como
inoculo se utilizé biomasa proveniente de laboratorio.

Para la alimentacién del reactor se utilizé una dilucién
de 1/5 del efluente del agua de suero completando con
agua sintética que contiene 10 mmol de N y 4mmol de
P. La velocidad de carga organica es:

VCO= 4.3gDQOl/
Las condiciones del
anaerobio fueron:

Alimentacion 10 minutos

Reaccién 11 horas

Decantacion 40 minutos

Vaciado 10 minutos.

reactor de lote secuencial

Los productos de la fermentacién anaerobia fueron
mayoritariamente acidos grasos volatiless AGV
(acetato, propionato, butirato y valerato) hace cerca
del 75 % del DQO presente en el efluente fermentado.
La conversion de azucares —AGV fue de 0.70 Cmol
AGV/ Cmol azlcar.

El efluente fue retirado por vaciado y colectado en
un tanque refrigerado a 4°C para posteriormente ser
filtrado. El efluente clarificado se mantuvo a 4° C
previo su uso como sustrato en el reactor aerobio para
enriquecimiento de cultivos mixtos.

2.3 Reactor para la seleccion de cultivos
acumuladores de PHAs.

Reactor de lote secuencial.- Se utiliz6 un bioreactor
de doble camisa de vidrio con un volumen de trabajo
de 1 L para el cultivo de bacterias productoras de
PHA. El reactor fue equipado con un agitador
eléctrico de 4 palas y regulado térmicamente a 35° en
un bafio de agua. Se utilizaron bombas peristalticas
con temporizadores para utilizarlos en el llenado,
vaciado y tiempo de agitacion del reactor.

El RLS (reactor de lote secuencial) fue inoculado
con cultivos microbianos con capacidad de acumular
PHA. EIl reactor trabaja en condiciones dindmicas
aerObicas de alimentacion en ciclos de 12 h
compuesto de 4 periodos: 2 min de llenado, aeracion
(alimentacién y reposo) 11h, decantacion 30 min y
vaciado 5min.

El tiempo de retencién Hidraulica se mantuvo en 1
dia. El tiempo de retencién de solidos se mantuvo en
10 dias realizando una purga diaria del reactor
agitado.

El reactor se alimenté con una mezcla del efluente
obtenido de la fermentacién en el reactor anaerobio de
la etapa 1 y agua sintética que contiene nutrientes y
acidos  grasos  volatiles  completando  una
concentracion de 80 Cmmol AGV /L. La relacion
C/N/P fue 80/4/1 La solucién de alimentacién se
mantuvo a 4°C. 500 ml de la solucidén de alimentacion
se bombea dentro del reactor en el comienzo de cada
ciclo usando la bomba peristaltica. Tiourea se



adiciono a la solucién mineral para inhibir la
nitrificacion. Una segunda bomba peristaltica se usé
para retirar el efluente del reactor aproximadamente
500 ml por ciclo después de una fase de reposo o
decantacion. Se administrd aire a traves de un difusor
de pecera. La agitacién se mantuvo en alrededor de
500 rpm. El pH se mantuvo sin control durante la fase
de reaccion.

2.4 Reactor para la produccion de PHAs.

Los ensayos de acumulacién de PHAs fue llevado
a cabo en un reactor de 2 L con un volumen inicial de
trabajo de 500 ml operando en modo continuo,
inoculado con un cultivo proveniente del paso dos del
reactor de lote secuencial el cual fue colectado al final
de la fase de reposo, y alimentado como el efluente
clarificado fermentado producido de la etapa 1. La
acumulacion de PHA se llevo sin adicidn extra de
amonio o fosfato adicional. La aeracién se mantuvo
en 400 ml/min y la agitacion a 300 rpm. El reactor se
mantuvo en una temperatura de 30° C y la aeracion
continua a través de un difusor de pecera.

El efecto de alimentacién utilizando un control de
pH se realizd en un ensayo A y con control de
consumo de oxigeno por pulsos en un ensayo B. tanto
en el ensayo A y B se adiciono del efluente de la etapa
1 con concentracion de AGV de 150 — 160 Cmmol/L.

En el ensayo A fue operado con control de pH
entre 8.8 y 8.5 en este caso el inicio del pH se uso6
como un medio de control en la adicién de sustrato en
el reactor, lo que la alimentacion rico en AGV fue
usado con solucién acida para el control de pH.

En el ensayo B se adiciono 4 pulsos de 60ml 80 ml
100ml y 140 ml manteniendo el control de consumo
de oxigeno de la solucién alimentadora inicial. Los
AGYV en el efluente son acetato, propionato, butirato y
valerato (61/25/12/2).

2.5 Procedimientos analiticos.

La concentracion de la biomasa fue determinada
usando el procedimiento descrito en “Standard
Methods” (APHA, 1995) para solidos suspendidos
volatiles SSV vy solidos suspendidos totales SST.

Las concentraciones de &cidos grasos volatiles
fueron determinados por cromatografia liquida de alto
rendimiento (HPLC) usando un cromatografo Hewlett
Packard serie 1100 (USA), se utiliz6 Acido fosforico
0.1 % se utiliz6 como eluente. La concentracién de
acidos orgéanicos fue calculada a través de curvas de
calibracion usando utilizando reactivos estandar
(grado analitico Merck).

La concentracion de polihidroxialcanoato fue
determinado por cromatografia de gases utilizando el
método adaptado por Serafim y colaboradores (2004).
Donde la masa liofilizada fue incubada por
metandlisis en cloroformo y un 20% de &cido
sulfarico en solucién de metanol. Después del periodo
de digestion la fase orgénica (mondmeros metilados
disueltos en cloroformo) de cada muestra fue extraido
e inyectada dentro del cromatdgrafo de gas Focus GC.
La columna fue usada a una tasa de flujo de 2ml/min.
El split ratio fué de 5 a 280°C. La temperatura del
horno fue como sigue 40°C luego 30°C/min hasta los
50°C entonces 8°C/min hasta los 160°C y finalmente
50°C hasta los 220°C el detector de temperatura fue
colocado a 250 °C. La concentracion de
hidroxibutirato e hidroxivalerato fue calculado
utilizando dos curvas de calibracion una para
hidroxivalerato y otra para hidroxivaleratoutilizando
estandar (0.1 -2mg/ml) de P (HA-HB) comercial (88%
/12%) (Sigma) y corregido usando heptadecano
interno estandar (concentracion de aproximadamente
de Img/ml).

3. Resultados y discusion.

3.1 Reactor acidogénico:
AGV.

produccién de

Se utilizé un reactor de capacidad de 3 litros y se
procedié con un volumen de carga de 2 litros. Se
utilizé una mezcla de suero de queseria con agua
destilada en dilucidn 1:5. El suero contiene: Azucares
totales: 29.9 g/L; DQO: 42,700 g/l; Nitrégeno Total:
66.7 mg/l; SST: 1.25 g/l; SSV: 1.05 g/l; pH: 6.00;
fosfato: 1.16 mg/l. Como inoculo se utiliz6 biomasa
proveniente de laboratorio. El tiempo de retencion
hidraulica fue de 48 horas, y el tiempo de retencion de
solidos: 15 dias; la temperatura se mantuvo en los 30°
C con un control de pH: 5.9 — 6.1. Se adicion¢ la
cantidad suficiente de amonio para tener un total de
5mmol de N-NH; y Immol de P ademas se utiliz6
NaOH 6N para estabilizar el pH a 6.

El volumen de carga orgéanica fue igual a VCO=
4.3gDQOl/d.

Condiciones del reactor SBR anaerobio fue:
Alimentacion 10 minutos

Reaccion 11 horas

Decantacién 40 minutos

Vaciado 10 minutos.

Los resultados del reactor acidogénico se muestra
en la figura 1, mostrando que el porcentaje de
formacion:

HAc :HPr: HBu: HVal =



AGVY

Figura 1. Formacion de AGV en el reactor
acidogénico

La evolucién del proceso de fermentacion en un
lapso de poco mas de tres meses dio como resultado
que el 74 % total de DQO (demanda quimica de
oxigeno) perteneciente mayoritariamente a azucares
proveniente de la lactosa se transforma en &cidos
grasos volatiles (AGV) mientras que un 12 % podria
sufrir formacion en hidrogeno o CH, debido a
presencia de metanizacion del proceso anaerébico
(fig. 2). Existe también la probabilidad de formacion
de &cidos grasos de cadenas largas que se podrian
entender por el DQO en el efluente que no
corresponderia  con la totalidad de DQO
correspondiente a la formacion de &cidos grasos
volétiles efluente.

Conversion DQO en AGV

% conversion DQO

Figura 2 Porcentaje de formacion de AGV

3.2 Enriquecimiento de cultivos productores
de PHAs.

La figura 3 muestra el funcionamiento del reactor
de lote secuencial el cual se obtuvo después de dos
meses de operacion y seleccién de las cepas
bacterianas capaces de acumular polihidroxialcanoato
utilizando condiciones dindmicas de alimentacion con
ciclos de alimentacion y reposo.

El efluente de alimentacion que se utilizd fue el
obtenido en la fase uno del reactor acidogénico

diluido permitiendo que la biomasa se desarrolle con
capacidad méxima de almacenamiento de PHAs,
permitiendo a su vez evitar que parte del sustrato que
no pertenece a AGV no entorpezca el proceso de
seleccion de cepas acumuladoras de PHAs. Por tal
motivo se utilizé una dilucién 1:4 de efluente del
reactor 1 con agua sintética adicionada con AGV
simulando el agua real.

El contenido de Amonio es otro factor importante
en el tratamiento de agua residual como sustrato para
la acumulacion de PHA debido en gran medida a que
la proporcién adicionada de Amonio medida como
Nmmol en comparacion con la cantidad de carbono
adicionado como Cmmol debe estar en la relacion tal
que permita la acumulacion de PHA vy evite el
crecimiento excesivo de la biomasa en una relacion
comparable. Otro nutriente importante a tomar en
consideracion es el fosfato presente en el agua que
sirve como sustrato. Algunos investigadores
consideran que la relacion 100:2:1 para carbono:
amonio: fosfato seria idénea para propiciar el
almacenaje de PHA sin propiciar excesivamente el
crecimiento de la biomasa activa.

Otros parametros a considerar cuidadosamente son
el tiempo de retencidn hidraulico (TRH) que es el
tiempo suficiente que permanece el influente en el
reactor para procesar toda la carga organica. El tiempo
de retencién de solidos (TRS) que se considera como
el tiempo que permanece el lodo activo dentro del
reactor. EI TRS es un importante pardmetro a
considerar por cuanto puede incidir en la acumulacion
excesiva de biomasa o formacion de microorganismos
ajenos al prop6sito de acumulacién de PHAs.

Las condiciones dindmicas de acumulacion de
PHA consiste en etapas de alimentacion y de reposo
para lo cual se agrega un pulso inicial de sustrato en el
cual se mide el tiempo en el cual los microorganismos
consumen todo los AGV seguido de una etapa de
reposo en el cual los microorganismos utilizan el
almacén de PHA para sobrevivir el tiempo en el que
no son alimentados.

En el experimento desarrollado se muestra que el
tiempo de alimentacion fue de aproximadamente 90
min a partir de ahi se inicia el proceso de reposo que
se mantuvo en 10 horas.

Este proceso es importante para la seleccion de las
bacterias capaces de acumular polihydroxialcanoatos
y a su vez descartar a aquellas que no debido a un
tiempo de reposos lo suficientemente largo para ir
descartando cepas que pudieran interferir con las
adecuadas. En nuestro estudio segin la figura 5 se
muestra la poblacion capaz de procesar sustratos de
AGV vy convertirla en PHAs. Los estudios anteriores
han demostrado que las cepas cubren un amplio
espectro desde Esherichia coli, Pseudomonas,
Ralstonias, espiroguetas, cocos etc.



ACIDOS GRASOS VOLATILES (REACTOR

AEROBIO)
. *\
o ~
\‘-\.
.‘\\
X
e
-——.—_—______..__3____ - M"“-_______ -
MIN) .
- —— u {1 ) - T )

Figura 3. Efecto de alimentacion en el reactor aerobio
de AGV.

3.3 Produccién de PHAs.

El potencial de la poblacion microbiana para
acumular grandes cantidades de PHA se evalud en un
reactor de alimentacion utilizando un control de pH
con el efluente del reactor acidogénico y su contenido
de acidos grasos volatiles limitando el crecimiento de
la biomasa al limitar el contenido de amonio a una
relacion de Cmmol/Nmmol 50:1 respectivamente. El
cultivo fue capaz de alcanzar un contenido de PHA de
42 % dentro de las 8 horas segun la figura 4 utilizando
el sistema de pulsos, lo que para este estudio se utilizo
cuatro pulsos de una concentracion inicial del sustrato
de 80 Cmmol de AGV como sustrato, para lo cual se
adiciond un primer pulso de 60 ml uno segundo de 80
ml, el tercero de 100 y el ultimo de 140 ml midiendo
con el sensor de Oxigeno el momento en que los
valores de este aumenten abruptamente dando
constancia que la alimentacion ha cesado.

En otros dos experimentos se us6 el control directo
de un sensor de pH conociendo que los valores de
esto varian desde un 8.4 a un 8.9 se fijo estos valores
para que mediante una bomba peristéltica adicione
una cantidad determinada de sustrato de concentracion
conocida (160 y 1000Cmmol) cuando los valores de
pH suban al limite superior indicando que los AGV
han sido consumidos en su gran mayoria.

Segun los resultados mostrados en la tabla 1 donde
se muestra que la adicion de sustrato en altas
concentraciones podrian dar como resultado una
mejor performance y capacidad de ahorro de PHA.

Ademas se podria demostrar que un método de
obtencion de PHA usando un medidor de pH seria un
método mucho mas factible por la comodidad y
facilidad del proceso, debido a que no necesita del
control manual y la adicién de sustrato cuando los
niveles de consumo de oxigeno aumenten.

HA (Cmmol/L)

HA| Cmmol /L)

Tiempe (h)

Figura 4. Porcentaje de acumulacién de PHA en
reactor de alimentacion.

Tabla 1. Parametros de produccion de PHA como
funcion de régimen de alimentacion.

Parametros
Alimentacion Sustrato PHA % PHA
(Cmmol (%HB:HV)
AGVIL)
Al pulso 80 43 70:30
Blcontinuo 160 33 75:25
B2 continuo 1000 44 72:28
»
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Figura 5. Microfotografia del cultivo bacteriano en
la biomasa del reactor.

4. Conclusiones y perspectivas

Las estrategias para mejorar la productividad de
PHA en base a un proceso de tres etapas a partir de
suero lacteo. Hemos encontrado que el uso de una
alimentacién continua en base a un control de pH no
solamente ayuda al proceso mucho mas engorroso de
utilizar alimentacién por pulsos. También permite
grandes tasas de retoma de sustrato y almacenaje de
polimero.

Es necesario encontrar un proceso que pueda
mejorar la produccion de PHA abaratando costos con



relacion a los obtenidos de la industria petroquimica;
debido a que la eficiente produccion de poliésteres
depende altamente del costo del sustrato usado aqui en
este trabajo se muestra como residuos de industrias
como la lactea podrian otorgar sustratos baratos para
la produccidn sostenible de &cidos grasos volatiles y a
su vez de polihidroxialcanoatos.

En este trabajo muestra que el uso de efluentes de
agua de queseria para la produccion de PHA es
posible, aunque se necesitan més estudios para
determinar que cepas de microorganismos pueden ser
méas efectivas en el almacén intracelular del
biopolimero, futuros estudios para el aislamiento de
la cepa serdn necesarios para mejora del método en
los tiempos de las condiciones dindmicas de
alimentacion.
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