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RESUMEN 

Con el fin de dar un aporte a la investigación sobre la valorización de los residuos 

producidos en los beneficiados del café, se realizó este estudio, que observó el 

comportamiento de los residuos del café, en un proceso de biodigestión anaerobia 

semicontinua. Para ello se elaboraron dos experimentos. En el primero, se planteó como 

objetivo determinar el tiempo de retención hidráulica (TRH) y la temperatura de operación 

más adecuada. Con un TRH de 15 días y 25 días y una temperatura de 35 °C y 50 °C. Para 

el segundo experimento se evaluó la producción de biogás, se utilizaron diferentes 

proporciones de masa de los residuos del beneficiado, se aumentó el contenido de mucílago 

(M1 = 7,1 %; M2 = 49,9 %; M3 = 90,8 %), y se disminuyó la proporción de pulpa (M1 = 

18 %; M2 = 10,2 %; M3 = 2,5 %). Luego se evaluaron los resultados experimentales con 

un balance de masa y energía (BME) para obtener los rendimientos energéticos del proceso 

por masa seca, y por fanega de café fruta. En el primer experimento se operaron, reactores 

piloto alimentados con una mezcla obtenida del balance de masa del beneficiado con un 

arreglo factorial para compararlos, siendo inoculados con un 50 % del volumen inicial del 

reactor. Durante 100 días, los reactores no llegaron a estabilizarse. Esta condición generó 

baja productividad en los reactores y una calidad de metano no aprovechable. A razón de 

esta experiencia, se realizó el segundo experimento, con reactores piloto por 60 días y con 

un tiempo de retención hidráulica de 30 días a 35 °C e inoculados con 100 % del volumen 

inicial, y se evaluó la producción de biogás a diferentes proporciones de masa de los 

residuos en las mezclas. Se observaron  diferencias en la producción de gas acumulada (M1 

= 10 051,5
A
  mL; M2 = 15 778,3

B
 mL; M3 = 19 459,3

C
 mL) para los reactores, y 

aumentaron los contenidos de CH4 y la reducción de sólidos, con valores adecuados para el 

aprovechamiento energético. Además, del BME se obtuvo la producción de energía por 

masa consumida E(msv)consumida(M1) = 28,9 kJ/g; E(msv)consumida(M2) = 38,3 kJ/g; 

E(msv)consumida(M3) = 45,4 kJ/g) y la producción de energía por fanega (Eff(M1) = 185,1 

MJ/ff; Eff(M2) = 46,9 MJ/ff; Eff(M3) = 35,1 MJ/ff). En general, los residuos del café tienen 

un alto potencial para poder ser utilizados en un sistema semicontinuo al tener alta 

productividad, pero se deben utilizar tiempos de retención hidráulica altos. 
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1. INTRODUCCIÓN 

La producción de café y su procesamiento tienen gran importancia en la historia 

socioeconómica de Costa Rica, desde inicios del XIX el país produce café para el consumo 

nacional y para el mercado internacional.  

En el año 2014, la exportación de café oro representó el 7,1 % de las exportaciones de 

productos agrícolas del país, y la exportación de estos productos constituyó el 23,3 % de las 

exportaciones (SEPSA, 2013).  

Por diferentes factores como son el cambio de uso de suelo, el abandono de las tierras, la 

pérdida de zonas de cultivos el café, y una alta ineficiencia en la utilización de los recursos 

para el procesamiento del grano se ha generado inestabilidad en  el sector el cual ha 

causado una disminución en la producción (Babin, 2014). 

Adams & Ghaly (2007) recomiendan como medida para aumentar la sostenibilidad del 

sector, así como el uso de los residuos del beneficiado del café ya que algunas opciones 

demandan pocas modificaciones en el proceso, sin embargo se requiere de un mayor 

análisis de la factibilidad económica y técnica de las tecnologías sugeridas.  

El sector cafetalero genera 0,615 toneladas de residuos biomásicos (aguas de proceso, pulpa 

y mucílago) por tonelada de producción de café fruta, donde el 93 % de esta biomasa no 

tiene un uso claro hasta el día de hoy (Coto, 2014).  

La biomasa se puede convertir en un variedad de diferentes formas de energía incluyendo 

calor (siendo quemada), vapor, electricidad, hidrógeno, etanol, metanol o metano.  La 

selección de la forma de energía depende de factores que incluyen las necesidades de 

energía (calor directo o vapor),  la eficiencia del proceso, el uso de energía, la economía de 

escala y el impacto ambiental del proceso de conversión (Chynoweth, Owens, & Legrand, 

2001). 

Una de las formas de energía que cumple con estos factores es el metano. El metano es una 

molécula orgánica de un solo carbono, que está unida por enlaces simples a 4 átomos de 

hidrógeno (Nayono, 2010). El metano puede ser obtenido de la biomasa por diferentes 

formas: procesos termoquímicos o por conversiones biológicas.  
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En los últimos años ha habido un aumento de interés en la conversión biológica de la 

biomasa a metano. Desde las aguas negras municipales, hasta más 100 diferentes tipos de 

biomasa provenientes de frutas, vegetales, hojas, grasas madera, raíces, desechos marinos y 

de aguas dulces han sido exploradas para la producción de metano (Gunaseelan, 1997). 

Países europeos como Alemania y Dinamarca han utilizado ampliamente este proceso de 

conversión de residuos a energía (Maclellan et al., 2012). 

En Costa Rica, se ha explorado está tecnología para el aprovechamiento de los residuos. 

Estudios realizados en el país por parte de Reyes (1990), Chacón, (1983) y Fernández 

(1983), arrojaron buenos resultados utilizando pulpa como material de fermentación 

metanogénica. 

También existen experiencias con esta tecnología en beneficios del país (10 en total) pero 

estos utilizan únicamente aguas residuales, con el principal objetivo de reducir el DQO de 

las aguas y detener la contaminación de los ríos, y no necesariamente con el enfoque de la 

revalorización de los residuos.  

Actualmente investigaciones de Víquez (2012, 2014), presentan potenciales de conversión 

de los otros 2 residuos del  beneficiado (pulpa y mucílago) y recomienda la determinación 

de la producción real de metano utilizando reactores semicontinuos.  

La presente investigación busca generar información utilizando reactores a nivel de 

laboratorio, así como evaluar la operación y el rendimiento de estos reactores a través del 

tiempo, utilizando diferentes parámetros de operación (tiempo de retención hidráulica, 

temperatura así como diferentes proporciones de mezclas de los 3 sustratos) y 

comparándolos con diferentes análisis (producción de gas, reducción de sólidos, calidad de 

gas, entre otros), por último los resultados se evalúan realizando un balance de masa y 

energía con el fin de contar con un modelo a pequeña escala, que puede ser utilizado 

posteriormente en un salto de escalamiento. 
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2. OBJETIVOS 

2.1. Objetivo general 

Evaluar la producción de biogás a partir de tres residuos del beneficiado del café, mediante 

un proceso de biodigestión anaerobia (DA) semicontinua, evaluando diferentes parámetros 

de operación. 

2.2. Objetivos específicos 

1. Determinar las características de los residuos del beneficiado del café utilizados 

para el diseño de las mezclas de alimentación de los reactores anaerobios. 

2. Analizar los residuos del beneficiado del café de Costa Rica, por medio de pruebas 

de biodigestión anaerobia semicontinua termofílica y mesofílica con dos tiempos de 

retención hidráulica para una mezcla de pulpa, mucílago, y aguas de proceso. 

3. Obtener la productividad, tiempo de estabilización, reducción de sólidos y el 

potencial de producción de metano de tres mezclas de sustratos, en un  modo de 

operación semicontinuo. 

4. Realizar un balance de masa y energía, que permita observar los rendimientos por 

masa así como por fanega de café fruta.  
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3. MARCO TEÓRICO 

3.1. Producción cafetalera en Costa Rica 

3.1.1. Importancia de la producción cafetalera en Costa Rica  

La producción de café y su procesamiento tienen gran importancia en la historia 

socioeconómica de Costa Rica. Inicia a mediados del siglo XIX, por medio de un decreto 

presidencial que  fomenta la producción de este grano en el país (Hall, 1978).  

“Tal vez el más importantes de los decretos del gobierno central para estimular el cultivo 

del café, fueron las órdenes municipales que se aprobaron con el mismo propósito durante 

los primeros años de la independencia. Las municipales demostraron su interés en 

promover el cultivo del café en particular, e hicieron lo posible para que este pudiera 

sembrarse cerca de los centros de población existentes. Por medio de un decreto del 

presidente Braulio Carrillo, en 1840, otorgó sentido de que tierras del oeste de San José, en 

Pavas, fueran sembradas de café" (Hall, 1978). 

La producción cafetalera en Costa Rica se inició en el Valle Central y luego se extendió a 

diferentes zonas del país, el cantón de Pérez Zeledón y zonas como Coto Brus, Naranjo y la 

Zona de los Santos, entre otros. “Es conocido que, por medio del café, Costa Rica se 

vinculó al mercado mundial y alcanzó gran bienestar material. Su cultivo modificó en 

profundidad las formas de uso de suelo, los sistemas de propiedad de la tierra y las 

relaciones laborales. El café transformó los paisajes del Valle Central y favoreció la 

colonización agrícola del territorio nacional. Con el café surgió un grupo social poderoso de 

beneficiadores y exportadores. También apareció una clase media rural cafetalera y un 

sector de campesinos con poca tierra, y necesidad del trabajo asalariado (Hall, 1978). 

En el año 2014, la exportación de café oro representó el 7,1 % de las exportaciones de 

productos agrícolas del país, que constituyó a su vez el 23,3 % de las exportaciones 

nacionales (SEPSA, 2013).  

A pesar de que la participación de la producción cafetalera representa el 4,7 % del valor 

agregado agropecuario (VAA), el café es uno de los productos con menor desempeño en 

los sectores agrícolas del país con un 0,20 % (SEPSA, 2014).  



5 
 

En el año 2013, Costa Rica contaba con 93 774 ha sembradas de café, las cuales produjeron 

un total de 404 309 toneladas de café fruta (SEPSA, 2013). 

A diferencia de otros países productores, en Costa Rica el café ha servido para 

democratizar la distribución de la tierra y la propiedad privada, al contar con fincas 

pequeñas y medianas en su mayoría (90 %) influyendo así, en una mejor calidad de vida de 

la clase media del país.  

En la economía cafetalera, por cada dólar de ingreso, se da una distribución porcentual: 

productor 77,9 %, beneficio 17,4 %, exportador 1,5 %, FONECAFE 2 %, ICAFE 1,3 % 

(ICAFE, 2015). Con un mayor ingreso porcentual para el productor, quien dentro de la 

estructura de costos de producción, incorpora al desarrollo económico y social un 62 % por 

concepto de pago a recurso humano (asistencia de cultivo y recolección) (ICAFE, 2015). 

A lo largo de la historia, el café ha sido el motor de desarrollo social en Costa Rica, si 

conceptualizamos el desarrollo social, en términos de empleos de la agro cadena café, esta 

se compone por más de 50 000 familias productoras, 145 beneficiadores, 55 tostadores y 60 

exportadoras. La relación café - trabajo impregna al 8 % de nuestra fuerza laboral 

originando un gran impacto y beneficio social (ICAFE, 2015). 

3.1.2. Sostenibilidad de la actividad 

Actualmente la producción cafetalera en Costa Rica, presenta muchos retos desde el punto 

de vista de rendimientos, sostenibilidad ambiental y tecnificación (Babin, 2014).  

En julio de 1989 según Babin (2014), concluyó uno de los acuerdos de comercio de 

productos básicos más antiguos y exitosos en todo el mundo, el Acuerdo Internacional del 

Café (ICA por sus siglas en inglés).  

Después de la disolución del ICA y tras 10 años de volatilidad en los precios, en el año 

2000, se registró una caída de las cantidades reales, esta fue la más baja en los último 100 

años (Ponte, 2002). 

La presión sobre los precios causó que el número de productores se redujera un 35 % entre 

el año 2000 y el 2009 en Costa Rica, de 73 707 a 48 256 (ICAFE, 2009). Los volúmenes de 

café también disminuyeron en más de 30 % entre 1999 y 2008, siendo Costa Rica el país 
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latinoamericano más afectado por la crisis del café, cuando se mide en términos de la 

proporción de la producción y los productores con pérdida total (Babin, 2014). 

Babin (2014), agrupa las diferentes necesidades e impactos encontrados para formar tres 

grupos de respuestas estratégicas; parte de estas medidas las tomaron los productores de 

café desde el inicio de la desregulación; 

 Cambio del uso del suelo y abandono de las zonas cafetaleras: se diversificaron 

las fincas sustituyendo el café por otros cultivos. A partir de los años 90, muchas de 

las tierras para el cultivo del café empezaron a ser vendidas, lo que generó 

migración de habitantes de las zonas productivas, ocasionando movilidad social 

(Figura 1). 

 Transformación del agro ecosistema del café: se produjo una reducción de costos 

por la disminución de aplicaciones químicas, la poda del café  y la siembra de 

cultivos anuales para autoconsumo. Además de la adopción de insumos de bajo 

costo, cultivo y siembra de árboles como sombra y fuente de biomasa.  

 Mercados alternativos: creación de mercados de alto valor agregado, con 

estándares ambientales y principios de justicia social; así como un aumento en los 

estándares de calidad en la cosecha (cosecha de fruta 100 % madura), manejo de 

diferentes variedades y calidades, trazabilidad de lotes, agro ecoturismo, entre otros. 

Actualmente el sector enfrenta retos importantes, como lo son la disminución en el 

rendimiento por fanega, la reducción en el área de cafetales (Figura 1), que dan como 

resultado bajo rendimientos por hectárea. 
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Figura 1. Las zonas urbanas se han expandido ganándole terreno a los cafetales. Fuente: 

Barquero (2013). 

Además de las necesidades señaladas, se observaron ciertas ineficiencias en el 

procesamiento, que requieren una mayor inversión en tecnología en diferentes etapas del 

proceso. Específicamente en las áreas: de despulpado, presecado y secado, eficiencia de 

hornos, gradación de calidades, entre otros. 

3.1.3. Beneficiado  del café 

La fruta madura del café, también conocida como café cereza (Figura 2), es un material 

perecedero, que luego de ser cosechado, debe de ser rápidamente procesado a granos de 

café seco (endocarpio, con un contenido de humedad 10 % - 12 %) para preservar su alta 

calidad intrínseca (Ribeiro Dias, Rodríguez Valencia, Zambrano Franco, & López-Núñez, 

2014).  
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Figura 2. Sección transversal de un grano de café. Traducido de: Mussatto, Machado, 

Martins, & Teixeira (2011). 

Hay dos formas de aprovechamiento de los frutos del café, que son las más utilizadas a 

nivel mundial para la obtención del grano de café oro: vía seca (también llamada natural) y 

vía húmeda (Figura 3).  

El beneficiado vía seca, es una práctica común en países como Etiopía, Haití, Indonesia, y 

Brasil, este método es una manera tradicional del procesamiento del café fruta, para 

transformarlo a café en grano, en el cual los frutos son extendidos y secados en patios de 

tierra, concreto o plataformas (Ribeiro Dias et al., 2014). 

El procesamiento vía húmeda utiliza frutos maduros que son cosechados selectivamente, y 

mecánicamente despulpados, para luego eliminar el mucílago ya sea mecánicamente o por 

vía natural mediante la fermentación, depositando los granos en tanques. Luego del proceso 

de fermentación, los granos de café en pergamino son secados en patios o secadoras. Este 

proceso se realiza normalmente en Colombia, América Central, Etiopia, y la India entre 

otros (Ribeiro Dias et al., 2014). 

Este proceso no presentó cambios sustanciales hasta 1980, cuando se adecuó la cosecha 

para obtener frutos con diferentes grados de madurez, con el fin de mejorar la calidad del 

grano final, ya que se ha demostrado que los granos de café oro de frutos maduros son 

mejores que los granos verdes (IICA, 2010).  
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Otra medida tomada fue el control del daño ambiental causado por los desechos y 

procesamiento húmedo. Se ha dado la reconversión de los beneficios húmedos hacia 

nuevos procesos más ecológicos donde se requiere menos agua y se ha reducido el daño 

ambiental. Esto empezó muy lentamente pero ha ganado mucha fuerza en los últimos 20 

años (Gonzalez-Rios et al., 2007). 

3.2. Residuos en el beneficiado del café 

El proceso de beneficiado de los frutos del café es realizado para extraer el grano de café, 

por lo que es necesario remover los diferentes componentes del fruto (Figura 2), se debe 

desprender la pulpa y el mucílago, ya sea por vía seca o vía húmeda (Figura 3). Por otra 

parte dependiendo del método del procesamiento se obtienen diferentes tipos de residuos 

sólidos que pueden ser pulpa seca y pergamino en el caso del proceso de vía seca 

(beneficiado seco) o pulpa fresca, mucílago y agua de proceso en el caso de la vía húmeda. 

Para obtener 1 kg de grano de café oro seco al 12 % de contenido de humedad base húmeda 

en promedio, se requieren 4 kg de café fruta utilizando el proceso de beneficiado húmedo 

(Figura 3). Considerando las pérdidas durante el proceso que son aproximadamente de 7 % 

al 18,4 % del peso del café fruta, aproximadamente el 61,5 % de la fruta es material de 

desecho y el resto es agua de secado.  
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Figura 3. Flujos de masa de los procesos del beneficiado de café; así como alguno de los usos biotecnológicos de los desechos del 

proceso. La cantidad de masa es la producida del beneficiado de un 1 kg de café oro.Traducido de: Ribeiro Dias et al. 

(2014).  



3.2.1. Descripción de los residuos 

Aguas residuales: Es el agua producto de los procesos de despulpado, desmucilaginado 

mecánico y fermentación. Según Ribeiro Dias et al. (2014) se requieren 20,4 kg de agua 

fresca para obtener un 1 kg de café oro procesado. Actualmente se consumen de 0,1 m
3
 

de agua/ff a 0,5 m
3
 de agua/ff, que correspondería a un máximo de 10,8 kg de agua fresca 

por kg de café oro (Solís, 2015)
2
.  

Comparadas con las aguas residuales del beneficiado en seco, las del proceso húmedo son 

ricas en materia orgánica (celulosa, hemicelulosa, pectinas, sacarosa, monosacáridos, 

lípidos, proteínas, polifenoles y vitaminas), y pueden llegar a producir altos niveles de 

DQO (45 kg DQO/kg de café oro) (Bello-Mendoza & Castillo-Rivera, 1998). 

Pulpa: Esta biomasa se obtiene del proceso de despulpado (Ribeiro Dias et al., 2014) y 

está constituida por el epicarpio obtenida durante el proceso de extracción del fruto del 

cafeto (Figura 2). La pulpa del café está compuesta de proteínas, carbohidratos, lípidos, 

compuestos fenólicos, cafeína y materia inorgánica (Tabla 1), contiene además taninos 

condensables disueltos aproximadamente en 1 % BS y una presencia importante de 

taninos condensables no solubles (Clifford & Ramirez-Martinez, 1991).  

En el pasado en países como Guatemala, los frutos de café eran vertidos en tanques de 

recibo en forma de pirámides invertidas, actualmente muchos beneficios utilizan tanques 

con fondo rectangular con una ligera pendiente. Desde el fondo de este tanque, las frutas 

son bombeadas hacia los despulpadores, que separan el grano de la pulpa por medio de 

fricción mecánica (Braham & Bressani, 1979).  

Mucílago: El mucílago es una estructura rica en azúcares (Tabla 1). Pérez-Sariñana, 

Saldaña-Trinidad, S. E. L., P. J., & D. (2014) reportan una concentración promedio de 

azúcares de 60 g/L. Además de azúcares, también está constituido por pectinas que 

cubren el endospermo de la semilla (Anacafé, 2013). Entre los objetivos de su remoción 

están: 

 Facilitar el secamiento del café pergamino, porque el mucílago debido a su 

naturaleza coloidal retiene el agua, dificultando y retrasando el secado. 

                                                           
2
 Comunicación Personal. 
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 Evitar el posible deterioro de la calidad del café que puede ocurrir como 

consecuencia de fermentaciones indeseables. 

 Prevenir post fermentaciones en el secamiento al sol o por amontonamiento. 

Tabla 1. Composición química de los compuestos del grano del café. Fuente: Ribeiro Dias 

et al. (2014). 

Constituyente 

Grano de 

Café 

(Arábica) 

Cáscara Pulpa Mucílago Cascarilla 

[BS % m/m] 

Proteína 8,5 - 12 7,5 - 15 9,5 - 13,5 8,9 - 14,2 6,8 - 8,6 

Sacarosa 5,4 - 8,1 - - - - 

Monosacáridos 0,2 - 0,5 - - - - 

Celulosa 41 - 43 - 60,5 - 65,5 8,9 - 9,1 40 - 49 

Hemicelulosa 5 - 10 - 1,3 - 3,3 - 25 - 32 

Pectinas 3 - 4 - 5,5 - 7,5 6,2 - 6,4 - 

Grasas 15 - 18 2 - 7 0,6 - 4,6 0 - 0,1 0,1 - 1,3 

Lignina 1 - 3 - 15,3 - 19,7 - 33 - 35 

Taninos 0,4 - 0,9 0,8 - 2,8 0,6 - 0,7 - - 

Fenólicos 

Totales 
5,3 - 6,5 1,1 - 1,2 0 - 3 - - 

Cafeína 0,8 - 1,5 - 0,5 - 2,5 - - 

Cenizas 3 - 5,4 - 8,9 - 9,1 4,5 - 4,9 0,5 - 1,4 

 

Existen dos técnicas de extracción del mucílago: por medio de procesos de fermentación 

y por  métodos mecánicos. 
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La fermentación es normalmente realizada en los beneficios en tanques de concreto de 

diferentes formas y tamaños. Normalmente son de forma rectangular (Brando & Brando, 

2014).Se han desarrollado métodos químicos y enzimáticos para acelerar la fermentación 

sin embargo, el más usado ha sido el método de la fermentación natural o tradicional, 

donde se deja el mucílago, se fermenta en los tanques únicamente agregando agua 

(Anacafé, 2013).  

Durante la fermentación el mucílago es degradado por medio de la hidrólisis enzimática, 

causada por la enzima pectinasa de origen microbiano y por la pectasa que se encuentra 

de forma natural en los frutos de café.  

El proceso de fermentación puede variar desde 6 a 72 horas dependiendo la temperatura 

ambiental (Brando & Brando, 2014) y del uso del agua recirculada. En Costa Rica 

actualmente no se está utilizando mucho este método. 

Con respecto al método mecánico, el mucílago es removido mediante fuerzas de fricción 

generadas por distintos tipos de máquinas. El desmucilaginado mecánico permite realizar 

la remoción rápida del mucílago, este es el método más común en Costa Rica. Si 

la operación de secado es iniciada inmediatamente, se reducen las pérdidas de peso por 

respiración del grano, que pueden representar entre el 1,5 % y el 2,0 % del peso en seco 

del café. El desmucilaginado mecánico permite el mejor aprovechamiento de 

las secadoras, ya que se puede iniciar este proceso el mismo día en que se cosecha el café 

(Anacafé, 2013). El proceso se realiza mediante desmucilaginador, lavador o limpiador 

(IICA, 2010) que consisten en un rotor vertical compuesto de un tornillo sinfín en la zona 

inferior y con una serie de dados en la parte superior (Figura 4). El rotor se ensambla 

internamente a una malla cilíndrica construida con lámina de metal y cable soldado. El 

café despulpado ingresa por la parte inferior del equipo. El tornillo mueve el grano hacia 

la zona de los dados, donde el mucílago se extrae al rozarse los granos entre sí y contra la 

malla. Este sistema permite reducir el consumo de agua significativamente respecto el 

uso de la fermentación (Brando & Brando, 2014). 
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Figura 4. Máquina extractora del mucílago, es normalmente llamada lavadora o 

desmucilaginadora. Fuente: Anacafé (2013). 

El mucílago es normalmente vertido en las aguas residuales después del proceso de 

extracción ya sea mecánico, o por medio de tanques de fermentación (Ribeiro Dias et al., 

2014). También se han reportado otro medios de extracción utilizando sustancias 

químicas como hidróxido de sodio o carbonato de sodio (Coleman, Lenney, Coscia, & 

Dicarlo, 1955). 

3.2.2. Manejo de los desechos del café en Costa Rica 

Desde el inicio la actividad cafetalera en el siglo XIX no contó con sistemas de 

tratamiento de aguas residuales y de la pulpa del café no fue hasta los años 90, cuando la 

comunidad internacional presionó para que se realizaran cambios en el manejo de estos 

efluentes líquidos y sólidos porque el proceso de beneficiado húmedo utilizaba grandes 

cantidades de agua. A inicios de esa década, el consumo de agua era de 6 m
3
/ff (Wasser, 

1994). Debido a los grandes volúmenes de agua utilizados en los beneficios de café estos 

se encuentran normalmente cercanos a ríos. Luego del uso, el agua se vertía directamente 

sobre los ríos sin ningún tratamiento. 

El 27 de agosto de 1992, se firmó un acuerdo inter institucional entre el Instituto del Café 

(ICAFE), el Instituto Costarricense de Electricidad (ICE), el Ministerio de Salud, y 

Acueductos y Alcantarillados (AyA), con el objetivo de implementar un sistema de 

tratamiento para los residuos sólidos y las aguas de lavado del procesamiento del café 
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fruta. Este acuerdo definía 3 fases de establecimiento en los beneficios de café así como 

las tecnologías capaces de reducir  la contaminación de las aguas, dicho acuerdo se 

extendió posteriormente en un plan de 5 años (Figura 5). A continuación se describen 

parte de los cambios y la línea de tiempo (Vásquez, 1997): 

 Período 1992-1993 

1. Revisión e implementación de un marco legal adecuado al contexto 

nacional. 

2. Medición de la reducción del consumo de agua, y la puesta en marcha de 

la recirculación de agua en diferentes etapas del beneficiado. 

3. Establecimiento de la separación de la pulpa y el agua para darle un 

tratamiento adecuado a los desechos en flujos diferenciados. 

4. Establecer una única descarga de efluentes al cuerpo de descarga, para así 

facilitar el control de los vertidos. 

 Periodo 1993-1994 

1. Reducción en un 50 % los sólidos suspendidos en el agua así como la 

disposición adecuada de estos lodos. 

2. Implementación del despulpado en seco y del transporte no hidráulico de 

la pulpa. 

 Período 1994-1995 

1. Darle un tratamiento anaerobio a los materiales disueltos, para así alcanzar 

una reducción del 80 % del DQO, el DBO y los sólidos totales en el agua. 

 

Figura 5. Proyecto de 5 años planteado para crear un manejo del agua y de los desechos 

en el beneficiado del café en Costa Rica. Fuente: Wasser (1994)  
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Wasser (1994), tras el análisis de los resultados obtenidos en el acuerdo, indica que a 

pesar de los avances obtenidos, el principal objetivo orientado a la reducción de la carga 

orgánica de las aguas residuales producida por fanega de café (de 20 - 30 kg DQO/ff  en los 

ochenta a 1,5 kg DQO/ff para el final de los 90) no se había logrado. 

Otros de los avances y limitaciones identificados por el autor fueron: 

 La reducción cercana a un 100 %; la práctica de descarga directa de la pulpa en 

los ríos. 

 La instalación en los beneficios se instalación de diferentes tipos de filtros que 

ayudaron a la reducción de los contenidos de sólidos en el agua.  

 Se alcanzó la instauración de la recirculación del agua, lo que ayudó a la 

reducción del consumo de agua, así como al aumento de la disolución de materia 

orgánica en la misma. Algunos de los beneficios evaluados presentaron una 

reducción en el uso del agua menor a la meta establecida en 1 m
3
/ff. 

Luego de 1995 Costa Rica, firmó la Ley de Conservación de Vida Silvestre que 

estableció los primeros parámetros de calidad de las aguas residuales del proceso de 

beneficiado de café. Dichos parámetros cambiaron en 2 decretos realizados en años 

posteriores. Las concentraciones de cargas orgánicas se aumentaron en el seguro decreto 

de 1997, ya que se consideró que con la tecnología que se contaba no era posible alcanzar 

los parámetros establecidos por el primer decreto (Tabla 2). 

Tabla 2. Parámetros de calidad para los vertidos del sector cafetalero en los tres decretos 

realizados en Costa Rica. Fuente: Gobierno de Costa Rica (1995, 1997, 2007). 

Años DBO [mg/L] DQO [mg/L] SST [mg/L] 

1995 100 350 100 

1997 1000 1500 - 

2007 700 1400 500 

 

Debido a que el principal objetivo de esta estrategia era detener la contaminación de los 

ríos y no la revalorización de los residuos, las instituciones decidieron concentrarse en la 
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reducción del consumo del agua, ya que la búsqueda de un proceso de tratamiento del 

líquido requería de una alta inversión.  

Para cumplir las metas de reducción del consumo y contaminación del agua era necesario 

realizar reformas en el proceso normal, además requería cambios educativos y 

entrenamiento a trabajadores.  

 

Figura 6. Diagrama de flujo conceptual diseñado para el tratamiento de las aguas 

residuales de los beneficios de Costa Rica. Fuente: Wasser (1994). 

En la Figura 6 se puede observar el diagrama de flujo del sistema de aguas residuales, 

éste consiste en cuatro diferentes operaciones unitarias: 

1. Recirculación del agua: consiste en un almacenamiento continuo y la 

recirculación de agua para los diferentes usos como lo son: el movimiento 

hidráulico del grano del beneficio y el primer proceso de selección de las frutas de 

café. Es importante contar con un sistema de bombeo que permita presurizar el 

sistema (Figura 7a). Un cambio importante realizado; fue sustituir la extracción 

del mucílago por medio de pilas de fermentación hacia el desmucilaginado por 

medios mecánicos (Figura 7a).  

Esto implicó cambios en las pilas de recibo (las cuales fueron diseñadas para usar 

menos agua); pero también un aumento en las necesidades de energía eléctrica. 

Estas medidas representaron una importante reducción en el consumo de agua, 
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de Agua 

 

2. Tamices 
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pero también produjo aumentos en la concentración de la carga orgánica disuelta 

en la misma. 

2. Tamices: los tamices son usadas normalmente para extraer de las aguas las 

partículas mayores a 0,5 mm (Figura 7c) las cuales operan normalmente, muy  

cerca de las maquinas despulpadoras. En este proceso se extraen partículas como 

restos de pulpa y pergamino producto del proceso húmedo. La salida de esta 

operación son efluentes sólidos y pequeñas cantidades de agua.  

3. Tanques de sedimentación: son normalmente utilizados para reducir el 

contenido de sólidos suspendidos en el agua (Figura 7d), se encuentran 

normalmente afuera de la planta y permiten reducir la materia sólida que ingresa a 

las lagunas de oxidación (es el tratamiento biológico más utilizado en Costa 

Rica); el efluente del proceso son sólidos y pequeñas cantidades de agua. 

a.  b.  

c.  d.  

Figura 7. a. Tanque de recirculación de agua y  tanque de agua. b. Desmucilaginadora 

mecánica. c. Sistema de tamices. d. Tanques de sedimentación anterior a las 

lagunas anerobias. 

4. Tratamiento biológico: entidades costarricenses exploraron diferentes maneras 

de tratamiento de los efluentes procedentes de los tanques de sedimentación, entre 

ellas el uso de sistemas aerobios y anaerobios. Los tratamientos aeróbicos 
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necesitan gran cantidad de oxígeno, ya que los microorganismos que se encargan 

de procesar la carga orgánica son aérobicos, por lo que requieren ventilación 

forzada, la opción fue descartada por su alto costo energético ($8,22/ff) (Wasser, 

1994).  

Por otro lado, los sistemas anaerobios ofrecieron una solución barata por lo que se 

estudiaron las dos formas (reactores y lagunas). El costo operativo y de inversión 

dependían de una economía de escala; conforme aumentaba el tamaño del 

beneficio, disminuía el costo del sistema; el costo de las lagunas era más barato en 

comparación con el de los reactores (Figura 8).  

 

Figura 8. Costo de inversión y de operación por fanega para sistemas anaeróbicos 

(reactores y lagunas) para diferentes tamaños de beneficios en Costa Rica. 

Adaptado de: Wasser (1994). 

Por esa razón en Costa Rica, se construyeron únicamente 10 reactores anaerobios 

(específicamente en los beneficios La Eva, Santa Eduviges, CoopeLibertad, 

CooproNaranjo, CoopeVictoria, CICAFE, entre otros.) con el objetivo de tratar 

únicamente aguas residuales y la construcción se realizó gracias a la cooperación 

internacional del gobierno Holandés. 
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3.2.3. Experiencias del uso de los residuos agrícolas orgánicos del café 

Existen experiencias prácticas a nivel mundial en la reutilización de los residuos sólidos y 

líquidos del beneficiado del café. Algunas de estas son: 

3.2.3.1. Experiencias de usos los residuos sólidos 

 Compostaje: la pulpa es el residuo utilizado normalmente para composteo, esta 

es movilizada hacia otro lugar alejado del beneficio, normalmente cercana a las 

plantaciones, se le adiciona carbonato de calcio para reducir el mal olor y así 

mejorar la descomposición microbiana (C. Orozco, Cantarero, & Rodríguez, 

1997). 

Orozco, Cegarra, Trujillo, & Roig (1996) evaluaron el vermicompostaje de la 

pulpa, observaron que después de la ingestión por medio de las lombrices Eisenia 

fetida aumenta la viabilidad del fósforo, el calcio y el magnesio, pero decrece la 

del potasio.  

 Producción de hongos comestibles: se han producido diferentes tipos de hongos 

comestibles como Pleurouts ostreatus utilizando la pulpa como sustrato (Pandey 

et al., 2000).  

 Alimentos para consumo animal: normalmente la pulpa de café, se ensila o se 

introduce seca a la dieta, dependiendo del ganado a alimentar; debe de ser 

mezclada con otro sustrato o con un concentrado animal. La variedad de animales 

los cuales  se puede utilizar es diversa. Noriega, Silva, & García (2008) 

sustituyeron diferentes porcentajes de las raciones que se pueden alcanzar sin 

perder calidad como lo son: el ganado bovino (20 %), el ganado lechero (25 %), 

ovino (15 %), alevines de tilapia (20 %), pollos de engorde (5 %) y ganado 

porcino (20 %). 

3.2.3.2. Experiencias de usos de los residuos líquidos  

Von Enden, Calvert, Sanh, Hoa, & Tri (1998) desarrollaron un bioreactor de biogás para 

el tratamiento de los efluentes líquidos del beneficiado, que permitió la producción de 

combustible y la producción de energía, cumpliendo así con los estándares técnicos y 

económicos requeridos. Rattan, Parande, Nagaraju, & Ghiwari (2015) mostraron que los 

efluentes pueden ser una importante aplicación para la irrigación luego de un proceso 
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donde se reduzca la carga orgánica; ya que las aguas tratadas mostraron mejores 

resultados que las aguas sin tratamiento en el rendimiento del crecimiento de la 

palmarosa (planta con un alto contenido de aceites utilizada principalmente en la India), 

esto debido a la alta carga orgánica y de acidez, que la cataloga como aguas 

contaminadas. 

El mucílago contiene agua, pectinas, azúcares y ácidos orgánicos. Hernández, Rodríguez 

Susa, & Andres (2014) observaron que este sustrato tiene un alto potencial para la 

producción de hidrógeno. 

3.3. Los residuos orgánicos del beneficiado del café como fuente de bioenergía 

La energía obtenida a partir de la biomasa (bioenergía), es la forma de energía renovable 

más común y antigua, y sigue siendo muy utilizada en el tercer mundo, esto debido a la 

combustión de residuos biomásicos.  Actualmente muchos esfuerzos se han enfocado en 

la identificación de tipos de biomasas adecuadas, que proveen altos rendimientos de 

energía, para así reemplazar las fuentes fósiles.  

El método de conversión de energía dependerá del tipo de biomasa y la forma de energía 

deseada (McKendry, 2002). 

La sostenibilidad del sistema de procesamiento del café, puede mejorar a través de la 

reutilización de los subproductos. Algunas opciones requieren pocas modificaciones del 

proceso, mientras que otras medidas pueden llegar a requerir un mayor análisis para 

determinar la factibilidad económica e institucional de su incorporación al sistema 

(Adams & Ghaly, 2007). Coto (2014) actualizó la información sobre la producción de 

biomasa en el sector cafetalero indicando que se producen 0,615 t de residuos por 

tonelada de producción de café fruta.  Si se considera que el área sembrada del 2012 fue 

de 93 774 ha, se produjo 658 346 t de biomasa. El mismo autor, con el objetivo de 

cuantificar la cantidad de energía almacenada por hectárea, multiplicó la biomasa seca 

producida por el poder calórico superior de cada uno de los residuos 

(pulpa = 15,88 MJ/kg; cascarilla = 17,93 MJ/kg; mucílago = 15,88 MJ/kg) encontrando 

así que existen  0,02 TJ/ha. Para obtener el potencial real de energía se debe considerar la 

eficiencia de los métodos de conversión energética.  
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De los tres residuos, la pulpa es el subproducto con mayor potencial de energía 

(826,3 TJ), seguido por la cascarilla (451,7 TJ) y el mucílago (309,9 TJ) (Coto, 2014).  

Existen varios métodos para la conversión de esta energía almacenada en los residuos, 

entre ellos, los métodos físico-químicos: pirólisis, gasificación, combustión, 

densificación, entre otros; y los biológicos: fermentación, biodigestión anaerobia, entre 

otros.  

3.3.1. Pirólisis 

La pirólisis de la biomasa, es un tratamiento térmico del que se obtiene carbón vegetal, 

líquidos (bio-aceite) y productos gaseosos.  

El producto más atractivo del proceso de pirólisis es el carbón, mientras que el manejo y 

uso de los bioaceites presentan problemas debido a sus características. El gas de pirólisis 

es un gas con un poder calórico medio el cual se puede quemar fácilmente.  

Actualmente se discute la viabilidad del proceso a escala industrial (Maschio, 

Koufopanos, & Lucchesi, 1992). 

3.3.2. Gasificación 

La gasificación es un proceso de conversión termo-química versátil, que produce una 

mezcla de gases (H2, CO y CH4), la proporción de estos gases depende del oxidante que 

se utiliza ya sea aire, oxígeno o vapor. Estas mezclas se traducen en rangos de poder 

calórico del gas resultante, clasificándose como bajo (4 MJ/Nm
3
 - 6 MJ/Nm

3
), medio (12 

MJ/m
3
 - 18 MJ/m

3
) y alto (40 MJ/m

3
).  

Existe una alta variedad de gasificadores de biomasa, las diferencias radican en el tipo de 

biomasa que se utiliza, el tipo de vasija, la dirección del flujo de la biomasa y del 

oxidante, así como de la forma en la que se entrega el calor al sistema. Los gases 

formados en el proceso pueden ser contaminados por partículas, metales, compuestos 

nitrogenados, sulfurados o clorados y por alquitranes (Couto et al., 2013).  

3.3.3. Combustión directa 

La combustión directa es uno de los procesos físico-químicos más comunes que se puede 

utilizar para extraer la energía almacenada en la biomasa, a partir de este método se 
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puede obtener: calor, energía mecánica y electricidad, esto dependerá del sistema de 

conversión que se utilice ya sea estufas o quemadores, calderas, turbinas de vapor, turbo 

generadores, etc. (McKendry, 2002). Entre los inconvenientes que representa la 

combustión de la biomasa, está la gran cantidad de ceniza que se forma, ocasionando 

problemas de corrosión, reduciendo la eficiencia energética y generando problemas en el 

mantenimiento (García, Pizarro, Álvarez, Lavín, & Bueno, 2015). La combustión de la 

biomasa produce gases con altas temperaturas 800 °C - 1000 °C, el proceso tienen una 

eficiencia del 20 % al 40 % y se recomienda para biomasas con contenidos de humedad 

menores al 50 %, para contenidos de humedad mayores se recomiendan los procesos de 

conversión biológica (McKendry, 2002). 

3.4. Bioprocesos para el aprovechamiento de residuos 

Es llamado bioproceso, cualquier proceso donde se interviene el uso de células vivas 

completas o sus componentes (enzimas, cloroplastos, proteínas, etc.) para obtener los 

cambios físicos o químicos deseados (Doran, 1995) 

El sistema consta normalmente de un único microorganismo o de un consorcio 

microbiano (Figura 9). El microorganismo se encarga, de utilizar diferentes rutas 

metabólicas, de producir el metabolito deseado (producto).  

En el caso de los consorcios microbianos, el producto de un microorganismo es utilizado 

por otro microorganismo,  iniciando una nueva ruta metabólica para obtener otro 

producto. Estos procesos son llamados, fermentación en cultivos mixtos (Jankowska, 

Chwiałkowska, Stodolny, & Oleskowicz-popiel, 2015). 

 

Figura 9. Flujo de proceso convencional de los bioprocesos. Fuente: Doran (2013). 
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El objetivo principal, es el uso de células eucariotas y procariotas para la obtención del 

máximo rendimiento posible en el aprovechamiento de sustratos. Hochfeld (2006) 

propone direccionar los estudios hacia:  

 El diseño del fermentador y el bioreactor, como así las diferentes configuraciones 

que afectan los distintos sistemas de cultivo de microorganismos. 

 La obtención del comportamiento de las variables como pH, biomasa microbiana, 

oxígeno disuelto (DO2) (en el caso de sistemas aerobios), niveles de monóxido de 

carbono, parámetros de agitación del bioreactor o el fermentador que afectan la 

productividad. 

 El estudio del metabolismo del microorganismo, el balance de masa y la cinética 

de las reacciones, para elaborar modelos que optimicen los procesos. 

 El análisis de los factores que contribuyen a la pérdida de productividad, por 

medio de simulaciones. 

3.4.1. Biodigestión anaerobia 

Es un bioproceso de fermentación de cultivo mixto (Jankowska et al., 2015), donde la 

materia orgánica compleja es descompuesta en ausencia de oxígeno, por diferentes tipos 

de microorganismos anaerobios que conviven de manera sinérgica, para mantener las 

condiciones ambientales necesarias del crecimiento microbiano y la generación de biogás 

(Al Seadi, Rutz, Prassl, Köttner, & Finsterwalder, 2008; Safferman, Kirk, Faivor, & Wu-

haan, 2012). Murillo (2014) encontró en los sistemas de digestión anaerobia, 

comunidades de los filos Bacteroidestes, Firmicutes, Chloroflexi y Synergistetes. Este 

proceso se da en varios ambientes naturales como sedimentos marinos, el rumen y 

pantanos (Al Seadi et al., 2008). Se requieren condiciones ambientales adecuadas para la 

instauración de las comunidades microbianas responsables de la producción de biogás.  

El rango de materia orgánica que se puede introducir al proceso es bastante extensa desde 

la bosta animal o humana, los desechos de comida, lodos, etc., estas pueden provenir del 

sector agrícola, pecuario, industrial, del tratamiento de aguas, entre otros. Dependiendo 

del origen los influentes pueden contener sustancias inhibitorias o también sustancias 

tóxicas como el amonio, el sulfato, metales pesados y algunos compuestos orgánicos 

(taninos o compuestos fenólicos). La acumulación de estas sustancias puede afectar 
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negativamente el crecimiento de la comunidad microbiana en el reactor, cuyo efecto se 

puede ver con un decrecimiento en la producción de gas y el contenido de metano (Y. 

Chen, Cheng, & Creamer, 2008; Field & Lettinga, 1987; Lettinga, 1995). El potencial de 

biogás específico (PBE) para un sustrato se puede medir por medio de la ecuación (1). 

Esta es calculada por la completa oxidación del sustrato por medio de la ecuación 

estequiometría de oxidación. El sustrato es representado por 𝐶𝑛𝐻𝑎𝑂𝑏 y los sufijos se 

obtiene por análisis elementales (Safferman et al., 2012). 

𝐶𝑛𝐻𝑎𝑂𝑏 + (𝑛 −
𝑎

4
−

𝑏

2
) 𝐻2𝑂 → (

𝑛

2
+

𝑎

8
−

𝑏

4
) 𝐶𝐻4 + (

𝑛

2
−

𝑎

8
+

𝑏

4
) 𝐶𝑂2 (1) 

Existen otros métodos de cálculo del BPE basados en el DQO destruido. Por cada gramo 

DQO destruido se obtienen 395 mL de gas metano a una temperatura de 35 °C 

(Safferman et al., 2012). Por último, existe una ecuación empírica (2) que mezcla el DQO 

con parámetros de energía y nutrientes que son más comunes;  

𝐶𝑎𝐻𝑏𝑂𝑐𝑁𝑑𝑃𝑓 + (2𝑎 − 𝑐 + 4𝑓 + 1)𝐻2𝑂

→ (𝑎 − 1)𝐶𝑂2 + 𝑑𝑁𝐻4
+ + 𝑓𝐻2𝑃𝑂4

+ (4𝑎 + 𝑏 − 2𝑐 − 4𝑑 + 6𝑓 + 1)𝐻+(4𝑎 + 𝑏 − 2𝑐 − 3𝑑

+ 5𝑓)𝑒− 

(2) 

Donde: 

SV = 12𝑎 + 𝑏 + 16𝑐 + 14𝑑 + 32𝑓 [g] 

DQO = 32𝑎 + 8𝑏 − 16𝑐 − 24𝑑 + 40𝑓 [g] 

Carbono orgánico total = 12𝑎 [g] 

Nitrógeno orgánico total = 14𝑑 [g] 

Fósforo total = 32𝑓 [g] 

3.4.2. Procesos metabólicos involucrados en la biodigestión anaerobia 

La biodigestión anaerobia, es un proceso mediante el cual diferentes microorganismos 

degradan la materia orgánica en procesos sucesivos, tanto en reacciones continuas, como 

en reacciones paralelas (Nayono, 2010). Consta de cuatro procesos metabólicos 

(Figura 10): hidrólisis, acidogénesis (fermentación), acetanogénesis (β-oxidación) y la 

metanogénesis (Nayono, 2010; Pavlostathis & Giraldo-Gomez, 1991).  
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Figura 10. Procesos metabólicos presentes en la biodigestión anaerobia. Adaptado de: 

Murillo (2014). 
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Hidrólisis: en este proceso, los polímeros como carbohidratos, lípidos y proteínas son 

descompuestos por enzimas extracelulares producidas por diferentes tipos de 

microorganismos (bacterias anaerobias y facultativas, protozoarios y hongos) (Finstein et 

al., 2010). La hidrólisis es un proceso lento que requiere energía se puede transformar en 

un cuello de botella en la biodigestión de polímeros complejos (McCarty & Mosey, 1991; 

Pavlostathis & Giraldo-Gomez, 1991). Este se puede mejorar al agregar sustancias 

inorgánicas (Ca, Fe, Co y Ni)  (Taylor, Kim, Gomec, Ahn, & Speece, 2003). El producto 

de la hidrólisis son monómeros como aminoácidos, azúcares, etanol y ácidos grasos de 

cadenas largas (Figura 10) (Nayono, 2010). 

Acidogénesis: es un proceso de fermentación donde los monómeros producidos en la 

hidrólisis son degradados  por una gran cantidad de microorganismos fermentativos, los 

cuáles utilizan diferentes vías metabólicas entre ellas la glucólisis  (Nayono, 2010). Del 

producto de la acidogénesis se obtienen ácido acético, ácidos butírico y ácido propanoico 

siendo este el que se produce en mayor cantidad (Taylor et al., 2003). De estos, el ácido 

acético es el único compuesto que puede ser metabolizado por los microorganismos 

productores de CH4 por lo que los ácidos grasos y butíricos deben ser fermentados para 

producir ácido acético (Figura 10). 

Acetogénesis: también llamado β-oxidación. Es la etapa donde los ácidos grasos volátiles 

(AGV) son convertidos en ácido acético, hidrógeno y dióxido de carbono (Nayono, 

2010). Oh & Martin (2010) realizaron un análisis termodinámico de la acetanogénesis  en 

el cuál encontraron que no se pueden realizar a menos que se dé una reacción 

endotérmica, lo que implica que la digestión de estas cadenas largas requieren del 

suplemento de energía (Figura 10).  

Metanogénesis: en este proceso es donde se produce el metano (CH4), elemento más 

importante de los gases que componen el biogás, en un reactor bien operado del 20 % al 

30 % del carbono es transformado y metabolizado en CH4 y CO2 (Ahring et al., 2003). La 

metanogénesis puede darse por dos rutas metabólicas, a partir de acetato, en el caso de las 

arqueas metanogénicas Methanosaeta y Methanosarcina que producen el 66 % del CH4, 

o a partir del hidrógeno con el CO2 en el caso de las arqueas Methanobacterium, 
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Methanobrevibacterium, Methanoplanus y Methanospirillum, quienes producen el 34 % 

del CH4 (Ahring et al., 2003; Nayono, 2010), como se muestra  en la Figura 10. 

3.4.3. Desarrollo de proyectos 

3.4.3.1. Diseño del reactor 

Normalmente los reactores anaerobios procesan desechos sólidos de diferentes tipos, y 

estos pueden tener diferentes características dependiendo de la forma de alimentación 

(batch o continuo), el contenido de humedad de la alimentación (húmedo o seco), o la 

temperatura de operación (mesofílicos o termofílicos), así como la forma del reactor 

(rectangulares o cilíndricos) (Nayono, 2010). El criterio para la selección del tipo de 

reactor es el uso, el rendimiento, la flexibilidad, el control, el costo y la seguridad 

(Woods, 2007). 

Los sistemas en batch son sistemas cerrados, donde todos los materiales son añadidos al 

inicio del proceso mientras que en los sistemas continuos se permite el ingreso y salida 

del material. Si los flujos de masa de entrada y salida son iguales, los reactores se pueden 

operar indefinidamente (Doran, 2013).  

Cabe recalcar, que para la presente investigación se utilizaron reactores semicontinuos, 

llamados así, porque los tiempos de ingreso de sustrato y salida de efluente son una vez al 

día. 

La elección del tipo de proceso con respecto a la humedad, depende de la concentración 

de sólidos totales en el sustrato de alimentación. En los procesos húmedos, el contenido 

de sólidos totales del sustrato es menor al 15 %, mientras que, en los procesos secos la 

concentración alcanza contenidos de 20 % - 40 % (Lissens, Vandevivere, De Baere, Biey, 

& Verstraete, 2001). Respecto a la forma de los reactores, los tanques rectangulares se 

utilizaron más en el pasado, pero estas formas son muy complicadas de mezclar, por lo 

que actualmente se trabaja más con formas trapezoidales o cilíndricas (Y. Chen et al., 

2008).  

3.4.3.2. Tiempo de retención hidráulica 

El tiempo de retención hidráulica de un digestor, es el tiempo promedio que una unidad 

de influente (m
3
, L, g, etc.) permanece en el reactor y depende del sustrato que se está 
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utilizando (Safferman  et al., 2012). Los tiempos de retención hidráulica, pueden varían 

de 20 a 30 días (Chynoweth et al., 2001). Actualmente el diseño de reactores con alta 

tecnología, que pueden ser alimentados con altos contenidos de sólidos (% ST > 10 %) 

han permitido reducir los tiempos de retención, pasando de días a horas.  

3.4.3.3. pH y capacidad amortiguadora 

El pH es uno de los parámetros más importantes del proceso de biodigestión anaerobia, 

ya que está relacionado con diferentes procesos que se dan internamente en los reactores, 

como el metabolismo microbiano, que es afectado por el pH del reactor (Nayono, 2010). 

Cuando el pH aumenta, se incrementa la concentraciones de NH4
+
, elemento que genera 

toxicidad en los reactores (Hansen, Angelidaki, & Ahring, 1998; Hashiomoto, 1986; 

Kroeker, Shulte, Sparling, & Lapp, 1979). También afecta la producción de gas ya que 

cambios de pH de 7,5 a 7,0 durante la digestión termofílica, genera aumentos en la 

producción de metano en 4 veces (Zeeman, Wiegant, Koster-Treffers, & Lettinga, 1985). 

Del mismo modo, se ha observado que tanto los microorganismos metanogénicos como 

los acidogénicos crecen mejor a pH neutros (cercano a 7) (Y. Chen et al., 2008). Se puede 

observar además que el pH afecta la producción de ácidos grasos, conforme aumenta el 

pH la concentración de AGV es mayor (Figura 11), el pH también repercute sobre el tipo 

de ácido graso , ya que pueden variar las proporciones de ácido acético, propanoico o 

butírico producidos (Jankowska  et al., 2015). 
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Figura 11. Producción de ácidos grasos por efecto del TRH
3
, SV y el pH. Fuente: 

Jankowska  et al. (2015) 

Safferman et al., (2012) recomienda utilizar sustratos con pH en el rango de 6,8 a 8,1. La 

alcalinidad y el pH en la biodigestión anaerobia puede ser ajustada usando diferentes 

químicos como hidróxido de sodio, bicarbonato de sodio, bicarbonato de potasio, 

carbonato de calcio,  hidróxido de calcio y nitrato de sodio, estos ajustes deben de ser 

lentos ya que pueden generar impactos sobre la comunidad microbiana (Nayono, 2010). 

Otro factor importante, es la alcalinidad del sustrato; una alcalinidad adecuada (entre 

2 000 a 3 000 mg CaCO3/L), permite resistir la disminución del pH, especialmente, si hay 

una reducción en la actividad metanogénica, la cual puede producir acumulación de 

ácidos (Safferman et al., 2012). La alcalinidad está directamente asociada al sustrato, 

pero normalmente se incrementa por la formación de sales orgánicas (Kim, Ahn, & 

Speece, 2002). 

                                                           
3
Retention time, es la traducción en ingles de tiempo de retención hidráulica (TRH), que en este caso se 

presenta en días. VS es la abreviatura de volatile solids que traducido al español es sólidos volátiles. 

AGV 

[%  v/v] 
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3.4.3.4. Temperatura  

La temperatura es otro de los parámetros con un grado de importancia en la biodigestión 

anaerobia, ya que determina las tasas de hidrólisis y metanogénesis, pero igualmente 

tiene efecto sobre la transferencia de masa dentro del reactor (Nayono, 2010). Los 

digestores anaerobios pueden operar tanto en condiciones mesofílicas (35 °C) o 

termofílicas (50 °C). Si bien las condiciones termofílicas requieren aportes de energía 

mayores, aumentan la tasa de hidrólisis, lo que aumenta la producción de gas y además se 

obtienen efluentes libres de patógenos (Murillo, 2014; Safferman et al., 2012). La alta 

actividad debida a la temperatura del sistema, puede traer consecuencias como el 

aumento de la concentración de compuestos inhibitorios (NH4
+
) (Y. Chen et al., 2008; 

Hansen et al., 1998; Hashiomoto, 1986). 

La temperatura afecta igualmente la flora y las comunidades presentes en los reactores. 

Se han observado que los sistemas más diversos y estables respecto a los filos presentes, 

son los reactores termofílicos en comparación con los mesofílicos (Ahring et al., 2003; 

Murillo, 2014).  

En relación a la puesta en marcha de estos diferentes reactores, es importante tomar en 

cuenta cuando se utilizan los reactores termofílicos, ya que en las muestras de lodos 

anaerobios (normalmente los inóculos de los reactores) la mayoría de los 

microorganismos son mesofílicos y una pequeña fracción termofílica, por lo que se debe 

buscar el inóculo correcto para iniciar los reactores, con el objetivo evitar el fallo del 

arranque, debido al uso de inóculos inadecuados (Ahring et al., 2003). 

3.4.3.5. Sólidos totales, volátiles y fijados 

Las aguas residuales contienen diferentes tipos de sólidos disueltos (ST) y varían en los 

rangos observados de materiales coloidales (Tchobanglous, Burton, & Stensel, 2003), los 

sólidos totales están conformados por sólidos volátiles (SV) y sólidos fijos (SF). En 

general, los sólidos volátiles (SV) se consideran materia orgánica, aunque alguna materia 

orgánica no se volatiliza. Un porcentaje de los sólidos volátiles que normalmente ingresa, 

no es transformado a gas, ya que los microorganismos no cuentan con las enzimas 

requeridas para su degradación, estos sólidos están constituidos por lignina y son 
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llamados sólidos volátiles refractarios, estos compuestos normalmente se acumulan en el 

reactor (Safferman et al., 2012). 

Se recomiendan % ST entre el 5 % al 10 % para pruebas piloto (Antonio et al., 2014; 

Guendouz, Buffière, Cacho, Carrère, & Delgenes, 2010; Safferman et al., 2012). 

3.4.3.6. Proporción C/N 

La descomposición de la materia orgánica se ve afectada por la proporción de carbono y 

nitrógeno presentes en el sustrato. Los organismos que descomponen la materia orgánica 

utilizan el  carbono como fuente de energía y el nitrógeno para la estructura celular, por 

lo que necesitan más carbono que nitrógeno (Washignton State Univerisity, 2014). 

La relación carbono/nitrógeno (C/N) para muestras de pulpa de café fue de 57,2 (Corro, 

Paniagua, Pal, Bañuelos, & Rosas, 2013), mientras que el valor recomendado para el 

balance nutricional adecuado del proceso y reproducción bacteriana es alrededor de 30. 

Una buena tasa C/N, además de un buen control de los otros parámetros permiten una 

buena estabilización de los reactores (Frear, Liao, Ewing, & Chen, 2011). 

3.4.4. Biodigestión de los residuos del café a nivel mundial 

La investigación desarrollada a nivel mundial se ha dado en países como India y Etiopia. 

Durante los últimos 30 años, se han realizado importantes esfuerzos en la documentación 

de estos estudios. Muchos de las iniciativas han sido en el tratamiento de las aguas 

residuales para reducir la contaminación, y no con el fin de revalorizar los residuos. Las 

aguas residuales del beneficiado contienen altas cargas orgánicas (50 000 mg/L) con un 

pH < 4 (Von Enden et al., 1998). Selvamurugan, Doraisamy, Maheswari, & Nandakumar, 

(2010) evaluaron la digestión anaerobia en reactores UASB de estás aguas, los alimentó 

con carga orgánica diaria de 9,55 kg DQO m
-3

 día
-1

 variando los TRH, y obtuvo que a 18 

h se obtiene una reducción de DQO del 61 %, % RST de  58 % y 0,84 m
3
/kg ST de 

reducción. Otros experimentos utilizando reactores de cama fija en serie, han arrojado 

reducciones de carga orgánica de 90 % y obteniendo 2 L CH4 L
-1

 día
-1

 (de Oliveira & 

Bruno, 2013). 

La biodigestión termofílica de las aguas mieles, ha permitido disminuir los TRH y 

aumentar las cargas orgánicas de los reactores UASB, además de permitir un aumento en 
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la carga orgánica diaria hasta 11,4 kg DQO m
-3

 día
-1 

(Dinsdale, Hawkes, & Hawkes, 

1997). 

En experimentos realizados en Guatemala utilizando sistemas mesofílicos de DA de 1 y 2 

fases, alimentados con lixiviados de prensado de pulpa al 6,0 % SV y un pH de 4,4; se 

obtuvieron rendimientos constantes de 1,1 m
3
 m

-3
 día

-1
 (0,60 L gas/g SV degradados) con 

un rendimiento de 69 % de CH4. Cuando se utilizaron reactores de 2 fases (con una etapa 

metanogénica de 10 días TRH), mientras que en los reactores de 1 fase con 10 días TRH, 

se observó una caída de pH al utilizar un 40 % de mezcla diluida de jugo de pulpa, en 

este sistema se alcanzó antes de la caída de operación, un rendimiento de 1,5 m
3
 m

-3
 día

-1 

(Calzada et al., 1984). 

Debido a un pH bajo y a la presencia de polifenoles en la pulpa la productividad de este 

sustrato no ha sido muy alta (Y. Chen et al., 2008; Jayachandra, Venugopal, & Anu 

Appaiah, 2011; Mussatto et al., 2011), por lo que se ha planteado el pretratamiento de la 

pulpa para aumentar su potencial. Jayachandra et al., (2011) realizó un pretratamiento 

biológico utilizando Mycotyphasp durante 15 días, sin embargo no se observaron cambios 

sustanciales en la productividad del sustrato. Por otro lado (Kivaisi, 2002) realizó un 

hidrólisis alcalina 1 M CaOH durante 30 días a 55 °C a la pulpa y observó aumento del 

22 % - 88 % en la concentración de AGV y un aumento del 13 % al 164 % en la 

producción de CH4, el efecto del pretratamiento generó una mayor degradación de % SV. 

Por lo que se obtuvo una mejora en la hidrólisis de sustratos como la lignina. 

Por último con el aumento de la investigación específicamente en el aprovechamiento de 

los residuos sólidos del beneficiado, se han realizado esfuerzos en el escalamiento de 

estos procesos. Bombardiere, (2006) realizó un anteproyecto del escalamiento de una 

planta de biogás en México utilizando los residuos del café, obteniendo un período de 

retorno de 7 años de la inversión, con una vida útil de 15 años, dónde el CH4 obtenido se 

utiliza para el secado del grano contando con un sobrante. Narasimha, Antonette, & 

Gaurav, (2003) trabajaron igualmente en este tema obteniendo tiempos de retorno de la 

inversión en 5 años. 
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3.4.5. Biodigestión de los residuos del café en Costa Rica 

En la década de 1980 se realizaron 3 investigaciones en el país sobre la biodigestión de la 

pulpa de café. De ellos se presentan algunos resultados; 

Chacón (1983) estudió la degradabilidad de la pulpa mediante la fermentación anaeróbica 

metanogénica en digestores continuos de 25 m
3
. Los cambios de temperatura, 

concentración de la masa reactiva, nutrientes e inóculo, no presentaron efectos 

significativos en el rendimiento de biogás que fue de 0,196 ± 0,018 m
3
 de biogás/kg ST. 

Además construyó una relación para reproducir la variación de la producción de biogás 

en condiciones mesofílicas, 

𝑉 = 𝑀(1 − 𝑒(−𝑘𝑡{𝑡−𝑟})) (3) 

Donde: V es el volumen producido, M es el volumen total al final del proceso, t es el 

tiempo transcurrido, k es una constante denominada indicador de velocidad y r es otra 

constante denominada tiempo de retardo (Chacón, 1983). 

El indicador de velocidad varía con la temperatura así: 

𝐾 = 0,002265(𝑇 − 15,1) (4) 

T es la temperatura en °C, que varía en un ámbito entre 25° y 35° Celsius y K esta dado 

en días
-2

. El tiempo de retardo varía con la temperatura de la siguiente forma, 

𝑟 = −0,193(𝑇 − 35,8) (5) 

T en °C y r en días. 

Por otro lado, Fernández (1983) obtuvo el rendimiento con base en la cantidad de gas 

producido en diferentes condiciones de inóculo, temperatura, sólidos totales y nutrientes. 

Observándose rendimientos de biogás para el sistema de “batch” de 0,086 ± 0,102; 0,110 

± 0,115; 0,198 ± 0,241; 0,359 ± 0,086 m
3
/kg ST para un tiempo de almacenamiento de 15 

días, 2, 6 y 8 meses respectivamente. Los cambios realizados no presentaron diferencias 

significativas 

Los resultados del trabajo indican que se puede producir metano con pulpa almacenada, 

tiempos de retención largos, y cargas pequeñas, como en el caso de las condiciones de 
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digestión estudiadas con tiempo de retención de 35 días, y un porcentaje de sólidos de 

1,70 % (Fernández, 1983). 

Por su parte, Reyes (1990) determinó el potencial bioquímico para la producción de 

biogás utilizando licor de prensa (fluidos de prensado de la pulpa), y se determinó el 

rendimiento de un reactor anaeróbico de flujo ascendente con lecho fluidizado (UASB), 

se demostró que puede utilizarse el sustrato tal y como se produce en el proceso de 

industrialización de la pulpa (prensado), sin ningún tratamiento previo. Se determinó que 

como mínimo, el rendimiento es de 0,270 m
3
/kg ST 

Recientemente Víquez (2012, 2014) realizó dos ensayos a escala piloto utilizando el 

modo batch con  la pulpa y el mucílago del café, obteniendo una producción potencial de 

4,89 m
3
 ff

-1
. Dedujo que debido a la alta concentración de azúcares fermentables, resulta 

factible obtener ácidos orgánicos que potencialmente reducirían el pH del reactor, pero 

recomienda adicionar alcalinidad externa.  
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4. METODOLOGÍA 

Para cumplir con los objetivos planteados se realizaron dos experimentos de biodigestión 

anaerobia semicontinua a escala piloto; donde se evaluaron diferentes parámetros del 

proceso, a fin de determinar: 

 El tiempo de retención hidráulica (TRH) más adecuado para el proceso. 

 La temperatura más adecuada para el proceso. 

 La mezcla de sustratos más adecuada, que permita alcanzar la mayor producción 

de biogás. 

4.1. Experimento 1: Determinación del tiempo de retención hidráulico y 

temperatura de operación 

4.1.1. Preparación de mezclas e inóculo 

Con el fin de caracterizar los sustratos que serían utilizados en el experimento, se 

obtuvieron muestras del Beneficio de CoopeDota en la Zona de los Santos en el mes de 

Enero del 2014. A las muestras se les determinó el contenido de sólidos totales (ST), 

volátiles (SV) y fijos (SF) (Tchobanglous et al., 2003), el pH (Prichard & Lawn, 2003), 

además se calculó la relación carbono/nitrógeno de los sustratos, midiendo el carbono 

orgánico (Nelson & Sommers, 1982), y nitrógeno por el método semicro Kjeldahl (Jones 

& Case, 1990). Las mediciones de pH y sólidos se realizaron en el Laboratorio de 

Microbiología Agrícola y los análisis de carbono y nitrógeno en el Laboratorio de Suelos 

y Foliares, ambos del Centro de Investigaciones Agronómicas de la UCR.  

Además, se obtuvo los parámetros de producción de estos residuos en la industria 

cafetalera (ICAFE, 2010), con el fin de realizar un balance de masa de la producción de 

los residuos para generar una mezcla proporcional a la producción de los diferentes 

desechos (Tabla 3). 

Para la preparación de la alimentación;  los diferentes sustratos fueron pesados según la 

proporción de cada uno, se licuaron en conjunto y posteriormente fueron separados en 

diferentes recipientes para alimentar a los reactores con las mezclas.  



37 
 

Luego de realizar las mezclas para la alimentación, se volvieron a medir las variables de 

ST y pH (Tabla 3). Las proporciones de las mezclas se presentan en porcentaje masa-

masa de alimentación. Cabe acotar que la mezcla de alimentación se preparó 3 veces 

durante los días del experimento, utilizando los residuos que fueron muestreados por lo 

que se presenta el promedio del porcentaje de ST, las mezclas se mantuvieron a 4 °C en 

una cama de refrigeración (Tabla 3). 

Tabla 3. Mezcla utilizada para alimentar los reactores durante el Experimento 1. 

ID 

Proporciones [% m/m] 

% ST % SV pH Aguas de 

Proceso 
Pulpa Mucílago 

M 55,4  32,4  12,2  5,9 ±0,6  4,6±0,6  4,26±0,22 

El inóculo (semilla) utilizado fue el efluente del digestor de la Planta de Biodigestión 

Termofílica de la Escuela de Ingeniería Agrícola, situada en la Estación Experimental 

Fabio Baudrit (EEAFBM), el cual tenía más de un año de estar en condiciones estables 

(pH ≈ 7). El efluente se trasladó al laboratorio de Microbiología Agrícola del Centro de 

Investigaciones Agronómicas y se incubó en botellas de 500 mL durante 15 días a las 

temperaturas de 35 °C y 50 °C.  

4.1.2. Condiciones del experimento 

Se utilizó un arreglo de microdigestores de laboratorio con una capacidad volumétrica de 

500 mL, en estos se establecieron las mismas condiciones que tendría un bioreactor a 

mayor escala, son muy convenientes para su operación, control y medición del proceso; 

ya que permiten realizar suficientes replicas biológicas, y así obtener bases de datos con 

mayor confianza estadística y menores errores asociados (Mcleod, Othman, Beale, & 

Joshi, 2015). 

Cada tratamiento constó de 3 repeticiones. La unidad experimental consistió en un 

reactor conformado por una botella de vidrio para medio de cultivo de 500 mL (Figura 

12), estos sistemas son cerrados herméticamente, conectados por medio de mangueras; 
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además se usaron válvulas con agujas que ingresaban a los reactores utilizando un 

septum. 

 

 

Figura 12. Bioreactores de laboratorio utilizados. 

El diseño de los experimentos fue irrestricto aleatorio con arreglo factorial 2 x 2; los 

factores utilizados fueron la  temperatura de incubación, específicamente las condiciones 

de crecimiento mesofílicas (35 °C) y termofílicas (50 °C) a un tiempo de retención 

hidráulica de 15 y 25 días. Se usaron estos tiempos, debido a que son los más utilizados 

para reactores con altos contenidos de sólidos (% ST ≥ 5 %) (Safferman et al., 2012). 

Tabla 4. Tratamientos del Experimento 1. 

Tratamiento Identificación TRH [días] Temperatura [°C] 

1 TRH(15 días)T(35 °C) 15 35 

2 TRH(25 días)T(35 °C) 25 35 

3 TRH(15 días)T(50 °C) 15 50 

4 TRH(25 días)T(50 °C) 25 50 

 Biogás 

 Agua 
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A cada botella, se le adicionó 250 mL de los sustratos de la mezcla de alimentación 

(Tabla 3) (% ST = 6,76 %)  y 250 mL de la semilla (% ST = 2,1 %).  Las mezclas se 

ajustaron al mismo contenido de sólidos (% ST = 5,6 %), para que luego se incubaran en 

dos baños maría para mantener las diferentes temperaturas de operación o régimen de 

crecimiento. 

La alimentación de los reactores, se realizó los días lunes, miércoles y viernes. Esta se 

calculó de acuerdo al tiempo de retención hidráulico, los reactores con TRH de 15 días se 

alimentaron con 66 mL y los reactores con TRH 25 días 40 mL. El experimento duró 100 

días, con un total de 42 evaluaciones o alimentaciones. En cada evaluación se alimentó, y 

se midió el pH, éste último se balanceó cuando era necesario (en el caso que pH fuera 

menor a 6,8). Los viernes se tomaron muestras para los análisis de sólidos totales, 

volátiles, etc. Debido al bajo pH de los reactores, a partir del día 42 se decidió balancear 

el pH de la alimentación mediante la adición de NaOH al 30 % v/v. 

Se efectuaron los siguientes análisis: 

1. Producción de gas (mL), 3 veces por semana. 

2. pH del reactor antes y después de ser alimentado con los residuos del café. 

3. Cantidad de masa agregada de hidróxido de sodio, este agregó en cada evaluación 

cuando el pH era menor a 6,8. 

4. ST y SV, semanalmente. 

5. Composición de gas producido, en el día 87 y día 97 del experimento. 

4.1.3. Alimentación de los reactores 

Para garantizar las condiciones anaeróbicas de los reactores así como poder alimentarlos 

adecuadamente, se introdujeron en una bolsa de anaerobiosis Siplfyter “Hands-in-bag”
4
 

la cual se llenó con nitrógeno gaseoso, purgándose dos veces antes de su uso para evitar 

la presencia de oxígeno. La alimentación se efectuó 3 días a la semana (lunes, miércoles 

y viernes) durante los 100 días del experimento. Se debe de aclarar que, el volumen 

diario de alimentación era diferente para los tratamientos (Tabla 4), debido a los 

diferentes tiempos de retención evaluados. Cada alimentación consistió en la extracción 

                                                           
4
NPScorp, WI, EEUU 
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de los efluentes del reactor (TRH15 = 40,0 mL y TRH25 = 66,6 mL) seguido de la 

adición del volumen diario de alimentación para cada reactor de la mezcla de 

alimentación nueva. Logrando así, mantener el volumen del reactor constante durante el 

experimento. 

4.1.4. Medición del pH 

El pH de los reactores se midió antes y después de alimentarlos, este se ajustó a 6,8 

utilizando NaOH al 30 %. En cada evaluación el peachímetro se calibró con 

amortiguadores de pH 4,0 y 7,0. 

4.1.5. Volumen de gas 

Para determinar el volumen de gas generado se optó por un sistema de desplazamiento de 

agua. Los reactores se sellaron con tapas herméticas adaptadas, con un septum que se 

conectaron por medio de mangueras a un recipiente con agua, que cumplió la función de 

trampa. Éste, a su vez, se conectó a otro recipiente donde se recolectó el agua desplazada 

por el gas generado en los reactores. El agua de la trampa se saturó con NaCl para evitar 

que el gas se disolviera en el agua, se le ajustó el pH a 2 para que el CO2 no se 

transformara a H2CO3.  

Diariamente se midió la cantidad de agua desplazada y se obtuvo el volumen de gas 

generado utilizando la siguiente fórmula:  

𝑉b = 𝑉a ∙
𝑃a

𝑃b
∙

𝑇b

𝑇a
 (6) 

Donde: 

V
(b) 

= Volumen de gas corregido [mL] 

V
(a) 

= Volumen de gas medido [mL] 

P
(a) 

= Presión a 1400msnm (aproximadamente 88.300 Pa) 

P
(b) 

= Presión en condiciones normales (101.325 Pa) 

T
(a) 

= Temperatura promedio (aproximadamente 298,15 K) 

T
(b) 

= Temperatura en condiciones normales (273,15 K) 
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4.1.6. Porcentaje de metano 

La composición del biogás (CH4, CO2, O2, etc.) se determinó por medio de cromatografía 

de gases en el Centro de Investigación en Electroquímica y Energía Química (CELEQ) 

de la Universidad de Costa Rica (UCR). Se trabajó con un Cromatógrafo Hewlett 

Packard HP 6890 series y una columna tipo Carboxen 1010 PLOT construida en sílice de 

30 m x 0,53 mm, como gas de arrastre se usó Argón. 

Para la medición de CH4, se utilizó el método validado por Jiménez Godínez (2014). Del 

proceso se obtiene un cromatograma donde se ven los diferentes tiempos de retención, 

uno específico para cada compuesto químico, las áreas bajo la curva de este se 

transformaron con herramientas matemáticas a valores de proporción de masa de la 

muestra analizada, logrando así medir la presencia de CH4, CO2, O2, y N2. La 

composición de gases se determinó el día 87 y 97 de iniciado el experimento. El metano 

se midió durante el 4° período de evaluación.  

4.1.7. Sólidos totales, volátiles y fijados  

Una vez a la semana se tomó la muestra del material extraído de cada botella, para 

determinar los sólidos totales, volátiles y fijados. El material se separó en dos crisoles 

para tener dos réplicas de 25 mL cada una. Las muestras se secaron a 80 °C por 36 horas 

en crisoles previamente pesados. Transcurrido ese tiempo, cada muestra se pesó de 

nuevo, y por medio de la siguiente fórmula se calculó el % ST: 

% 𝑆𝑇 =
𝑚𝑆

𝑚𝐻
∙ 100 (7) 

Donde: 

% ST = Porcentaje de sólidos totales de la muestra [%]. 

mS = Masa muestra seca [g]. 

mH = Masa muestra húmeda [g].  

Para la determinación de los % SV y % SF, se colocó las muestras ya secas en una mufla 

a 550 °C por 2 horas. Al cabo de este tiempo se pesó de nuevo la muestra y se realizaron 

los siguientes cálculos: 
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% 𝑆𝑉 =
𝑚𝑆– 𝑚𝑖

𝑚𝐻
∙ 100 (8) 

Donde: 

% SV = Porcentaje de sólidos volátiles de la muestra [%]. 

mS = Masa muestra seca [g]. 

mi = Masa incinerada [g]. 

mH = Masa muestra húmeda [g].  

% 𝑆𝐹 =
𝑚𝑖

𝑚𝐻
∙ 100 (9) 

Donde: 

% SF = Porcentaje de sólidos fijos de la muestra [%]. 

mi = Masa incinerada [g]. 

mH = Masa muestra húmeda [g].  

Tomando como referencia el contenido de sólidos totales de las mezclas al inicio del 

ensayo y considerando los valores generados semanalmente en el último tiempo de 

retención hidráulica, se calculó % RST.  

% 𝑅𝑆𝑇 =  
(𝑆𝑇0 + ∑ 𝑆𝑇𝑇𝑅𝐻) − (∑ 𝑆𝑇𝐸𝑇𝑅𝐻 + 𝑆𝑇𝑛)

𝑆𝑇0  +  ∑ 𝑆𝑇𝐸𝑇𝑅𝐻
 (10) 

Donde: 

% RST = Porcentaje de reducción de sólidos totales de la muestra [%]. 

ST0 = Masa de sólidos totales de las mezclas al inicio del ensayo [g]. 

ΣSTTRH = Masa de sólidos totales introducidos al sistema durante un TRH [g]. 

ΣSTETRH = Masa de sólidos totales de los efluentes durante un TRH [g]. 

STn = Masa de sólidos totales del digerido al final del ensayo [g]. 

Para el cálculo % RSV, se utilizó la misma forma de (10), pero se sustituyeron todas las 

masas de sólidos totales, por las masas medidas de sólidos volátiles. 
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Los datos obtenidos se analizaron utilizando el software JMP 7, además se les realizó la 

prueba Shapiro-Wilk (Jurečková & Picek, 2007), donde se evaluó la normalidad de las 

diferentes variables medidas en los 2 experimentos. 

Con el fin de decidir el período de evaluación, para el análisis de datos, se aplicó un 

análisis factorial de varianza (ANDEVA) (Blanco, 2001), los tres factores (período de 

evaluación, temperatura y TRH) se compararon con la variable productividad, luego se 

usó un análisis de 2 factores para evaluar los tratamientos. En los casos que se 

encontraron diferencias significativas se efectuó una separación de medias usando la 

prueba de Tukey al 0,05 de valor p. 

De los resultados obtenidos se eligieron las mejores condiciones (tiempo de retención y 

temperatura) para la realización del segundo ensayo. 

4.2. Experimento 2: Evaluación  de la producción de biogás utilizando 3 

proporciones  % m/m de los residuos del beneficiado 

4.2.1.  Preparación de mezclas e inóculo 

Para este experimento se utilizó residuos del Beneficio San Carlos en Pérez Zeledón, los 

residuos se tomaron en el mes de septiembre del 2014. Los sustratos se caracterizaron 

para el diseño de las mezclas. Se midió el contenido de sólidos, volátiles, fijos, y el pH. 

Se almacenaron a 4 °C y se preparó 2 veces la alimentación utilizando los mismos 

residuos muestreados. 

El objetivo del experimento fue observar el efecto de la composición de los sustratos 

sobre la producción de biogás. La mayor fuente de carbono de los residuos es el mucílago 

y la fuente que aporta nitrógeno es la pulpa.  Este principio se tomó para el diseño de las 

mezclas y  así poder obtener diferentes relaciones de masa de las muestras.  Se 

prepararon 2 nuevas mezclas (M2 y M3), donde se fue reduciendo el porcentaje de masa 

de la pulpa y aumentando el contenido de mucílago, respecto a las utilizadas en el 

experimento 1 (Tabla 3), como se observa en la Tabla 5. Para este experimento el 

contenido de sólidos totales de las mezclas de alimentación disminuyó, debido al bajo 

contenido de sólidos de los sustratos.  
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Tabla 5. Mezclas utilizadas para alimentar los reactores durante el Experimento 2. 

ID 

Proporciones [% m/m] 

% ST % SV pH Aguas de 

Proceso 
Pulpa Mucílago 

M1 74,1 18,8 7,1  2,3 ± 0,4  2,1 ± 0,3  4,15 ± 0,25 

M2 40,0 10,2 49,9 2,9 ± 0,4  2,7 ± 0,3  4,03 ± 0,25 

M3 6,7  2,5 90,8 2,9 ± 0,3  2,8 ± 0,3  3,92 ± 0,25 

4.2.2. Condiciones del experimento 

Se utilizó un diseño irrestricto al azar, se evaluaron tres mezclas diferentes la unidad 

experimental consistió en los reactores de 500 mL descritos en el punto 3.1.2. Se 

utilizaron 3 repeticiones. Con base en los resultados del experimento anterior se eligió la 

temperatura de incubación de 35 °C y un tiempo de retención de 30 días para establecer 

las condiciones experimentales del ensayo.  

Se utilizó un 100 % de semilla como volumen inicial del reactor. El inóculo fue efluente 

del biodigestor termofílico ubicado en la EEAFBM. El inóculo se estabilizó incubándolo 

durante 15 días a 35 °C. Los reactores se alimentaron durante 5 días a la semana (de lunes 

a viernes), por lo que se realizaron un total de 44 evaluaciones. El ensayo se realizó 

durante dos tiempos de retención (60 días). 

Se evaluaron las siguientes variables: 

1. Producción de gas, 5 veces por semana. 

2. pH, del reactor antes y después de ser alimentado con los residuos del café. 

3. Cantidad de masa agregada de hidróxido de sodio. 

4. % ST y % SV, semanalmente. 

5. Composición de gas producido, día 52, 55 y 59 del experimento. 

6. Análisis de fibras fermentables, composición de las mezclas y los efluentes al días 

60 del experimento. 
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Para realizar los análisis del 1 al 5 se utilizaron las metodologías previamente descritas en 

los puntos 4.1.3 a 4.1.7, respectivamente. El análisis 6 (fibras fermentables) se indica a 

continuación. 

4.2.3. Análisis de fibras fermentables 

En este ensayo se midió el contenido de masa de las fibras presentes en el proceso: 

celulosa, xilano y lignina, utilizando el método desarrollado por el Laboratorio Nacional 

de Energías de Renovables de los Estados Unidos (NREL por sus siglas en inglés), 

(Sluiter et al., 2004). 

Para este ensayo se tomaron y analizaron muestras secas de las tres mezclas de  

alimentación (Tabla 5). Así como los efluentes de los reactores en el día 60 del 

experimento, para ello se realizó el procedimiento que se describe a continuación: 

Se tomaron 0,3 g de la muestra pulverizada y se agregaron 5 g (≈ 3 mL) de H2SO4 al 

76 % m/m. Durante 1 h, las muestras se agitaron cada 15 min por 20 s, hasta que las 

muestras se disolvieron completamente y tomaron una coloración negro oscuro (Figura 

13a). Posteriormente las mezclas se disolvieron, añadiendo agua desionizada hasta tener 

una masa de muestra de 90 g y se autoclavaron durante 95 min a 121 °C. Luego se tomó 

una alícuota de 0,5 mL de la muestra a la que se realizó una cromatografía líquida de alta 

eficiencia (Shimadzu Liquid Chromatography-Mass Spectrometry), y se calculó el 

contenido de glucosa y xilosa en las muestra. Este proceso de cuantificación, sigue el 

mismo principio de análisis de los cromatogramas explicados en el punto 5.1.6, pero 

utilizando cromatografía líquida. Luego de obtener los contenidos de estos azúcares se 

calculó el contenido original de celulosa y  xilano. Siguiendo las siguientes formulas; 

𝐶𝑒𝑙𝑢𝑙𝑜𝑠𝑎 =
(𝐺𝑙𝑢𝑐𝑜𝑠𝑎 ∙ 87 ∙

1
1000 ∙ 𝑚𝑑𝑖𝑙𝑢𝑐𝑖ó𝑛)

𝑚𝑠𝑒𝑐𝑎
 (11) 

Donde: 

Celulosa = Concentración de glucosa de la muestra [%]. 

Glucosa = Concentración de glucosa obtenida del cromatograma [mg/L]. 

mdilución = Masa diluida de la muestra, se toman 90 g. 
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mseca = Muestra seca utilizada para el análisis, se toman 0,3 g. 

𝑋𝑖𝑙𝑎𝑛𝑜 =
(𝑋𝑖𝑙𝑜𝑠𝑎 ∙ 87 ∙

1
1000 ∙ 𝑚𝑑𝑖𝑙𝑢𝑐𝑖ó𝑛)

𝑚𝑠𝑒𝑐𝑎
 (12) 

Donde: 

Xilano = Concentración de xilano en la muestra [%]. 

Xilosa = Concentración de xilosa obtenida del cromatograma [mg/L]. 

mdilución = Masa diluida de la muestra, se toman 90 g. 

mseca = Muestra seca utilizada para el análisis, se toman 0,3 g. 

Las muestras restantes se filtraron al vacío (Figura 13b), se tomó 0,5 mL del filtrado y se 

diluyó a 1,5 mL (las muestras se diluyeron 5 veces) utilizando agua desionizada. 

Posteriormente, se midió la absorbancia (densidad óptica) de la muestra diluida en un 

espectrofotómetro (Shimadzu UV1800) usando una longitud de onda de 320 nm, la 

lignina soluble, se midió mediante la utilización de la siguiente fórmula; 

𝐿𝑖𝑔𝑛𝑖𝑛𝑎𝑠𝑜𝑙𝑢𝑏𝑙𝑒 =
𝑚𝑠𝑒𝑐𝑎 ∙ 178 ∙ 𝑋𝑑𝑖𝑙𝑢𝑐𝑖ó𝑛

30 ∙ 𝐴𝜆 ∙ 1000
 (13) 

Donde: 

Ligninasoluble = Concentración de xilosa obtenida del cromatograma [%]. 

Xdilución = Cantidad de veces diluida la muestra, diluido 5 veces. 

Aλ = Densidad óptica. 

mseca = Masa de muestra seca utilizada para el análisis; se utiliza 0,3 g. 

 Por último, el remanente del filtrado se secó (Figura 13c) y se midió la masa volátil 

utilizando una mufla (incineración a 550 °C por 2,5 h), de esta manera se obtiene la 

lignina insoluble. 

𝐿𝑖𝑔𝑛𝑖𝑛𝑎𝑖𝑛𝑠𝑜𝑙𝑢𝑏𝑙𝑒[%] =
𝑚𝑓𝑖𝑙𝑡𝑟𝑎𝑑𝑎 − 𝑚𝑖𝑛𝑖𝑐𝑖𝑒𝑟𝑎𝑑𝑎

𝑚𝑠𝑒𝑐𝑎
 (14) 

Donde: 



47 
 

mfiltrada = Remanente de masa luego del filtrado [g]. 

mincinerada = Masa remanente luego de la incineración en mufla [g]. 

mseca = Masa de muestra seca utilizada para el análisis, se utilizó 0,3 g. 

Estos análisis se realizaron en el Laboratorio de Bioenergía y Bioproductos, del 

Departamento de Ingeniería Agrícola y Biosistemas de la Universidad Estatal de 

Michigan, E.E.U.U. Los datos se analizaron utilizando el software JMP 7, se les realizó la 

prueba Shapiro-Wilk (Jurečková & Picek, 2007), donde se evaluó la normalidad de las 

diferentes variables medidas. Luego se realizó un ANDEVA (Blanco, 2001), de 2 

factores (TRH y Mezcla) y se evaluó la interacción de los mismos. En los casos que se 

encontraron diferencias significativas, se realizó una separación de medias utilizando la 

prueba de Tukey al 0,05 de valor p. 

a.  b.  

c.                                                                        

 

Figura 13. a. Muestras siendo tratadas con H2SO4 al 76 % m/m. b. Proceso de filtrado 

para realizar medición de abosorbancia de lignina soluble. c. Secado de 

filtrado para realizar medición de lignina insoluble por medio de incineración. 
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4.3 Balance de masa y energía 

Los balances de masa y energía (BME) son una herramienta que permite contabilizar los 

flujos de masa y energía en un determinado proceso, en relación con sus alrededores o 

entre las distintas operaciones que lo integran, permitiendo conocer los flujos másicos de 

todas las corrientes de materiales que intervienen en el proceso, así como las demandas y 

productos energéticos del mismo, lo que en última instancia indica si el proceso es 

deficitario, autosuficiente o genera un superávit energético.  

A partir de los datos obtenidos del experimento 2, se realizaron los balances de masa y 

energía para las mezclas estudiadas en el mismo. 

4.3.1. Balance de masa 

Se considera un volumen de control que será en este caso el reactor anaerobio analizado 

(Figura 14).  

 

Figura 14. Diagrama de entradas y salidas de energía-masa de los reactores. 

Según la ley de la conservación de la masa, la masa no se crea ni se destruye solo se 

transforma (Doran, 2013). Se consideró que cualquier diferencia con la masa de entrada 

(mentra) y la masa salida (msale) son debido a la masa consumida (mconsumida) y a la 

producción de masa (mproducida) debido a una reacción o a la acumulación de masa (Δm). 

Por lo que, el balance de masa se puede escribir de la siguiente manera; 
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𝑚𝑒𝑛𝑡𝑟𝑎 − 𝑚𝑠𝑎𝑙𝑒 + 𝑚𝑝𝑟𝑜𝑑𝑢𝑐𝑖𝑑𝑎 − 𝑚𝑐𝑜𝑛𝑠𝑢𝑚𝑖𝑑𝑎 = ∆𝑚 (15) 

Debido a que el sistema es semicontinuo se realizó un balance de masa diferencial y los 

cálculos se supusieron en estado estacionario (Doran, 2013).  También se asumió que no 

existían fugas en el sistema y que no se almacenó masa. Por ello la ecuación (15) se 

reduce; 

𝑚𝑒𝑛𝑡𝑟𝑎 + 𝑚𝑠𝑎𝑙𝑒 − 𝑚𝑝𝑟𝑜𝑑𝑢𝑐𝑖𝑑𝑎 − 𝑚𝑐𝑜𝑛𝑠𝑢𝑚𝑖𝑑𝑎 = 0 (16) 

Debido a que no se conoce la ecuación de la reacción se decidió realizar este balance para 

cada uno de los componentes que contienen la masa que entra que es la masa de sustrato 

(mS) y la masa que sale que es la masa de gas (mg) y la masa del digestado (mD).Además 

el cálculo se realizó tomando como base 100 g de masa de la mezcla de alimentación 

(mS = 100 g) que ingresó diariamente al reactor; la reacción se dio a 35 °C. 

Se tomó en cuenta que cada unidad de masa mS, mg y mD está constituida por 

componentes. Los componentes son: la materia degradable o sólidos volátiles (SV), no 

degradable (SF), agua (H2O) para las corrientes mS y mD; el metano (CH4) y el dióxido de 

carbono (CO2) para la corriente mg.  De esta manera se realizó un balance para cada uno 

de los componentes, por lo que (16) se convierte en las siguientes expresiones.  

Balance parcial de sólidos volátiles: 

𝑚𝑖𝑛𝑔𝑟𝑒𝑠𝑎 + 𝑚𝑝𝑟𝑜𝑑𝑢𝑐𝑒 − 𝑚𝑠𝑎𝑙𝑖𝑑𝑎 − 𝑚𝑐𝑜𝑛𝑠𝑢𝑚𝑒 = 0 

𝑆𝑉𝑆𝑚𝑆 + (𝑚𝑆𝑉)𝑝𝑟𝑜𝑑𝑢𝑐𝑖𝑑𝑜 − 𝑆𝑉𝐷𝑚𝐷 − 𝑆𝑉𝑔𝑚𝑔 − (𝑚𝑆𝑉)𝑐𝑜𝑛𝑠𝑢𝑚𝑖𝑑𝑜 = 0 

(17) 

Donde: 

SVS = Contenido de masa volátil presente en el sustrato [g SV g
-1

]. 

mS = Masa de sustrato que ingresa al reactor, se utilizó una base de 100 g de sustrato. 

(mSV)producido = Masa volátil que se produce en el reactor [g SV]. 

SVD  = Contenido de masa volátil presente en el digestado [g SV g
-1

]. 

mD = Masa que sale del reactor en forma de digestado [g]. 

SVg= Contenido de masa volátil presente en el gas [g SV g
-1

]. 
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mg = Masa que sale del reactor en forma de gas [g]. 

(mSV)consumido = Masa volátil que es consumida en el reactor [g SV]. 

Debido a que no se produce masa volátil en el proceso ((mSV)producido = 0) y el gas 

producido no contiene sólidos (SVg = 0), la ecuación (17) se reduce a;  

(𝑚𝑆𝑉)𝑐𝑜𝑛𝑠𝑢𝑚𝑖𝑑𝑜 = 𝑆𝑉𝐷𝑚𝐷 − 𝑆𝑉𝑆𝑚𝑆 (17) 

 

Balance parcial de agua 

𝑚𝑖𝑛𝑔𝑟𝑒𝑠𝑎 + 𝑚𝑝𝑟𝑜𝑑𝑢𝑐𝑒 − 𝑚𝑠𝑎𝑙𝑖𝑑𝑎 − 𝑚𝑐𝑜𝑛𝑠𝑢𝑚𝑒 = 0 

CH𝑠𝑚𝑆 + (𝑚𝐻20)
𝑝𝑟𝑜𝑑𝑢𝑐𝑖𝑑𝑎

− 𝐶𝐻𝐷𝑚𝐷 − CH𝑔𝑚𝑔 − (𝑚𝐻2𝑂)
𝑐𝑜𝑛𝑠𝑢𝑚𝑖𝑑𝑎

= 0 

(18) 

Donde: 

CHS = Contenido de agua presente en el sustrato [g H2O g
-1

]. 

(mH2O)producido = Masa de agua que se produce en el reactor [g H2O]. 

CHD  = Contenido de agua presente en el digestado [g H2O g
-1

]. 

CHg = Contenido de agua presente en el gas [g H2O g
-1

]. 

(mH2O)consumido = Masa de agua que es consumida en el reactor [g H2O]. 

Debido a que no se produce agua en el proceso ((mH2O)producido = 0) y suponiendo que la 

corriente de salida de los gases no contiene agua (CHg = 0), por lo que (18) se reduce a;  

(𝑚𝐻2𝑂)
𝑐𝑜𝑛𝑠𝑢𝑚𝑖𝑑𝑜

= CH𝑠𝑚𝑆 − 𝐶𝐻𝐷𝑚𝐷 (18) 

 

Balance de metano 

𝑚𝑖𝑛𝑔𝑟𝑒𝑠𝑎 + 𝑚𝑝𝑟𝑜𝑑𝑢𝑐𝑒 − 𝑚𝑠𝑎𝑙𝑖𝑑𝑎 − 𝑚𝑐𝑜𝑛𝑠𝑢𝑚𝑒 = 0 

(𝐶𝐻4)𝑆𝑚𝑆 + (𝑚𝐶𝐻4
)

𝑝𝑟𝑜𝑑𝑢𝑐𝑖𝑑𝑎
− (𝐶𝐻4)𝑆𝑚𝐷 − (𝐶𝐻4)𝑔𝑚𝑔 − (𝑚𝐶𝐻4

)
𝑐𝑜𝑛𝑠𝑢𝑚𝑖𝑑𝑎

= 0 

(19) 

Donde: 

(CH4)S = Contenido de metano presente en el sustrato [g CH4 g
-1

]. 
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(mCH4)producido = Masa de metano que se produce en el reactor [g CH4]. 

(CH4)D  = Contenido de metano presente en el digestado [g CH4 g
-1

]. 

(CH4)g= Contenido de metano presente en el gas [g CH4 g
-1

]. 

(mCH4)consumido = Masa de metano que es consumida en el reactor [g CH4]. 

Debido a que no se consume metano en el proceso ((mCH4)consumido = 0) y suponiendo que 

la corriente de entrada del sustrato (mS) y la salida del digestado (mD) no contienen 

metano ((CH4)S = 0 ᴧ (CH4)D = 0), la ecuación (19) se reduce a;  

(𝑚𝐶𝐻4)𝑝𝑟𝑜𝑑𝑢𝑐𝑖𝑑𝑜 = (𝐶𝐻4)𝑔𝑚𝑔 (19) 

 

Balance del dióxido de carbono 

𝑚𝑖𝑛𝑔𝑟𝑒𝑠𝑎 + 𝑚𝑝𝑟𝑜𝑑𝑢𝑐𝑒 − 𝑚𝑠𝑎𝑙𝑖𝑑𝑎 − 𝑚𝑐𝑜𝑛𝑠𝑢𝑚𝑒 = 0 

(𝐶𝑂2)𝑆𝑚𝑆 + (𝑚𝐶𝑂2)𝑝𝑟𝑜𝑑𝑢𝑐𝑖𝑑𝑜 − (𝐶𝑂2)𝐷𝑚𝐷 − (𝐶𝑂2)𝑔𝑚𝑔 − (𝑚𝐶𝑂2)𝑐𝑜𝑛𝑠𝑢𝑚𝑖𝑑𝑜 = 0 

(20) 

Donde: 

(CO2)S = Contenido de dióxido de carbono presente en el sustrato [g CO2 g
-1

]. 

(mCO2)producido = Masa de dióxido de carbono que se produce en el reactor [g CH4]. 

(CO2)D  = Contenido de dióxido de carbono presente en el digestado [g CO2 g
-1

]. 

(CO2)g= Contenido de dióxido de carbono presente en el gas [g CO2 g
-1

]. 

(mCO2)consumido = Masa de dióxido de carbono que es consumida en el reactor [g CO2]. 

Debido a que no se consume CO2 en el proceso ((mCO2)consumido = 0) y suponiendo que la 

corriente de entrada (mS) y la salida del digestado (mD) no contienen dióxido de carbono 

((CO2)S = 0 ᴧ (CO2)D  = 0), la ecuación (20) se reduce a;  

(𝑚𝐶𝑂2)𝑝𝑟𝑜𝑑𝑢𝑐𝑖𝑑𝑜 = (𝐶𝑂2)𝑔𝑚𝑔 (20) 
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Para obtener la masa mg se utilizó la ley de gases ideales, el peso molecular del biogás
5
 y 

la productividad obtenida en el Experimento 2, de la siguiente forma: 

𝑚𝑔  =
𝑃𝑅𝑔 ∙ 𝑃𝑔 ∙ 𝑃𝑀𝐺

𝐾 ∙ 𝑇
 (21) 

Donde: 

mg = Masa de gas [g]. 

PRg = Productividad de gas [L g
-1

], sección de resultados 5.2.4. 

Pg = Presión del gas; se asume 1 atm. 

PMg = Peso molecular del biogás para la mezcla de sustrato analizada [g gmol
-1

]. 

K = Constante del gas ideal; 0,082 L atm K
-1

gmol
-1

. 

T = Temperatura del metano; se supuso 274,82 K. 

Las constantes utilizadas para los cálculos: SVs, SVD, CHS, (CH4)D, (CH4)g, (CO2)g, PRg 

se obtuvieron de los resultados del experimento 2, estos son específicos para cada 

mezcla. Cuando se resuelve el sistema formado por las ecuaciones (17) a (21) se 

resuelven, se obtienen el valor las incógnitas: mg, (mCO2)consumido, (mCH4)producido, 

(mH2O)consumido y (mSV)consumido. También, se realizaron cálculos para obtener los valores de 

energía por fanega de café fruta, que ingresa al beneficio, en él se determinó el número de 

fanega que se requerían para preparar cada una de las mezclas analizadas antes de entrar 

al beneficio, se utilizaron los valores de rendimiento de producción de residuos por 

fanega en el beneficio (RB) (Silva, Menezes, Franciscon, Costa, & Durrant, 2010; 

Vásquez, 1997; Solís, 2014). Dado que la proporción de residuos del beneficiado, 

solamente coincidió en proporciones con la mezcla M1, los cálculos se hicieron con 

respecto al sustrato limitante (mucílago), ya que la pulpa y el agua de lavado estaban 

disponibles en exceso. La ecuación (22) se usó.  

𝑓𝑓 𝑚𝑠⁄ =
𝑚𝑚𝑢𝑐í𝑙𝑎𝑔𝑜

𝑅𝐵 ∙ 1000
 (22) 

                                                           
5
 El peso molecular del biogás se realizó suponiendo un promedio ponderado de los pesos de los gases que 

lo componen: el CO2 (44,01 g gmol
-1

) y el CH4 (16,04 g gmol
-1

) y utilizando la composición porcentual del 

biogás: (CH4)g y (CO2)g; obtenido en los experimentos de cromatografía de gases. 
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Donde: 

ff/mS = Volumen de fruta fresca requerida para preparar cada mezcla [ff/g]. 

mmucílago = Masa de mucílago como base 100 g de la mezcla (M1, M2 o M3) [g g
-1

].  

RB = Rendimiento de producción industrial de masa de mucílago por fanega de café fruta,  

se utilizó 39,5 kg ff
-1

 (Vásquez, 1997; Solís, 2014
6
).  

Se definieron 5 índices relacionados con la producción del biogás, definidos por las 

ecuaciones (23) a (27):  

1. Consumo de masa volátil CSV [%], 

𝐶𝑆𝑉 =
(𝑚𝑆𝑉)𝑐𝑜𝑛𝑠𝑢𝑚𝑖𝑑𝑜

𝑆𝑉𝑆𝑚𝑆
∙ 100 (23) 

2. Razón de producción de metano/dióxido de carbono (Prelat)CH4 [m/m], 

(𝑃𝑟𝑒𝑙𝑎𝑡)𝐶𝐻4 =
(𝑚𝐶𝐻4)𝑝𝑟𝑜𝑑𝑢𝑐𝑖𝑑𝑜

(𝑚𝐶𝑂2)𝑝𝑟𝑜𝑑𝑢𝑐𝑖𝑑𝑜
 (24) 

3. Producción de metano por masa de sustrato (PCH4) [g CH4 g sustrato
-1

], 

𝑃𝐶𝐻4 =
(𝑚𝐶𝐻4)𝑝𝑟𝑜𝑑𝑢𝑐𝑖𝑑𝑜

𝑚𝑆
 (25) 

4. Producción de metano por masa volátil consumida (PRCH4) [g CH4 g SV
-1

], 

𝑃𝑅𝐶𝐻4 =
(𝑚𝐶𝐻4)𝑝𝑟𝑜𝑑𝑢𝑐𝑖𝑑𝑜

(𝑚𝑆𝑉)𝑐𝑜𝑛𝑠𝑢𝑚𝑖𝑑𝑜
 (26) 

5. Consumo de agua (CH2O) [%],  

𝐶𝐻20 =
(𝑚𝐻2𝑂)

𝑐𝑜𝑛𝑠𝑢𝑚𝑖𝑑𝑜

CH𝑠𝑚𝑆
∙ 100 (27) 

4.3.2. Balance de energía 

El balance de energía se realizó, suponiendo que el sistema se encontraba en estado 

estacionario, y está representado por la ecuación (28). Las entradas y salidas de energía 

son negativas y positivas, respectivamente, 

                                                           
6
 Comunicación Personal. 
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∑ 𝑚𝑒𝑛𝑡𝑟𝑎ℎ𝑒𝑛𝑡𝑟𝑎 − ∑ 𝑚𝑠𝑎𝑙𝑒ℎ𝑠𝑎𝑙𝑒 − 𝑄 + 𝑊𝑆 = ∆𝐸 (28) 

Dado que no se ejerce trabajo sobre el sistema (WS = 0), y suponiendo que no hay 

acumulación de energía (ΔE = 0). Además se sabe que la masa que entra es mS y la que 

sale es mg y mD. Por lo que la a la ecuación (28) (Doran & Mann, 2013) se reduce. 

𝑚𝑆∆𝐻𝑆 − 𝑚𝑔∆𝐻𝑔 − 𝑚𝐷∆𝐻𝐷 − 𝑄 = 0 (28) 

 

Donde: 

mSΔHS = Entalpía de los sustratos de alimentación [kJ g
-1

]. 

mgΔHg = Entalpía del gas [kJ g
-1

]. 

mDΔHD = Entalpía del digestado [kJ g
-1

]. 

Q = Cantidad de calor por unidad de masa que se intercambia con el ambiente. Incluye 

pérdidas, calor añadido para mantener la temperatura a 35 °C y el calor de reacción 

correspondiente a las reacciones que se llevan a cabo dentro del reactor [kJ g
-1

]. 

Tomando como temperatura de referencia 35 °C, los términos de la energía interna del 

gas (mgΔHg) y del digestado (mDΔHD) dados por los cambios de entalpía de estos con 

respecto a la temperatura de referencia, tienen un valor de  cero; por lo (28) se reduce a, 

𝑚𝑆∆𝐻𝑆 = 𝑄 (28) 

Ahora según (28) el cambio de entalpía en el sistema se da debido a un cambio de 

temperatura, por lo que produce un cambio de calor sensible por parte de mS. Por lo que 

se puede utilizar capacidad calórica (Cp) del sistema para calcular Q. Además se agrega 

30 % extra que es un factor de seguridad recomendado Maclellan et al., (2012), para 

tomar en cuenta otras necesidades de energía en el sistema, además de los requerimientos 

de calor antes descriptos. Por lo que la ecuación (28) se reduce, 

𝑚𝑆𝐶𝑝∆𝑇 ∙ 1,3 = 𝑄 

𝑚𝑆𝐶𝑝(𝑇2 − 𝑇1) ∙ 1,3 = 𝑄 
(28) 

Donde: 
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Cp = Calor especifico de la mezcla, se usó 0,0042 kJ g
-1

°C
-1 

(Maclellan et al., 2012). 

T1 = Temperatura de entrada del sustrato 25 °C. 

T2 = Temperatura de salida del sustrato 35 °C. 

Para contrastar este valor de Q, se calculó la cantidad de energía producida en forma de 

metano por medio de (29), 

𝐸𝐶𝐻4 = (𝑚𝐶𝐻4)𝑝𝑟𝑜𝑑𝑢𝑐𝑖𝑑𝑜 ∙ 𝑃𝐶𝑆𝐶𝐻4
 (29) 

Donde: 

ECH4 = Producción de energía en forma de metano [kJ g
-1]. 

m(CH4)producido = Masa de metano producida [g kg
-1

] 

PCSCH4 = Poder calórico superior del metano, se utiliza 50 kJ g CH4
-1

. 

La energía neta del sistema (Eneta), se definió como la diferencia entre la energía 

producida en forma de metano (ECH4), menos la energía perdida por el sistema (Q) por 

cada 100 g de alimentación, como sigue, 

𝐸𝑛𝑒𝑡𝑎 = 𝐸𝐶𝐻4 − 𝑄 (30) 

De esta manera se obtiene un balance de la energía que se produce y la que es requerida, 

sí este valor es positivo, es un proceso que permite la producción de energía. Además, se 

calcularon 4 índices el rendimiento de energía, definidos por las ecuaciones (31) a (34): 

1. Tasa de producción de energía respecto al consumo de energía (Tp) [kJ kJ
-1]. 

𝑇𝑃 =
𝐸𝐶𝐻4

𝑄
 (31) 

2. Producción de energía por masa de sustrato (Eneta)ms [kJ g]. 

(𝐸𝑛𝑒𝑡𝑎)𝑚𝑠 =
𝐸𝑛𝑒𝑡𝑎

𝑚𝑆
 (32) 

 

3. Producción de energía por consumo de sólidos (E(msv)consumido)[kJ g SV
-1]. 
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𝐸(𝑚𝑆𝑉)𝑐𝑜𝑛𝑠𝑢𝑚𝑖𝑑𝑜
=

𝐸𝑛𝑒𝑡𝑎

(𝑚𝑆𝑉)𝑐𝑜𝑛𝑠𝑢𝑚𝑖𝑑𝑜
 (33) 

4. Producción de energía por fanega de café fruta (Eff) [kJff
-1]. 

𝐸𝑓𝑓 =
𝐸𝑛𝑒𝑡𝑎

𝑓𝑓 𝑚𝑠⁄
 (34) 
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5. RESULTADOS Y DISCUSIÓN 

5.1. Resultados Experimento 1: Determinación del tiempo de retención hidráulico y 

temperatura de operación 

5.1.1. Caracterización de los sustratos 

La Tabla 6, muestra que el contenido de sólidos en las mezclas es variable entre los 

residuos. El sustrato con mayor contenido de sólidos totales fue la pulpa, seguido del 

mucílago.   

Tabla 6. Caracterización de los sustratos del beneficiado de café para la biodigestión 

anaerobia. 

Residuo C/N pH % ST % SV % SF 

Pulpa 20,0 4,9 14,7 13,2 2,4 

Agua de Proceso n.d* 4,1 1,2 0,94 0,2 

Mucílago 31,8 3,9 9,8 9,2 0,6 

* El contenido de carbono orgánico no se obtuvo, debido a que la metodología aplicada (Nelson & 

Sommers, 1982) no lo permite hacer para muestras con contenido de sólidos tan bajo. El contenido de 

nitrógeno (N2) obtenido fue de 0,02 % de la muestra seca. 

Los sólidos volátiles representan la fracción del sustrato que puede ser convertida a 

biogás por medios biológicos (Safferman et al., 2012). Por lo que se puede observar, que 

el sustrato con mayor potencial para la producción de biogás fue la pulpa (% SV = 13,2 

%), luego el mucílago (% SV = 9,2 %), y por último las aguas mieles (% SV = 0,94 %).  

Hay que considerar que una fracción de los sólidos volátiles (masa refractaria volátil), no 

es biodegradable, la misma está formada por lignina, la mayoría de microorganismos 

anaerobios no tienen las enzimas necesarias para hidrolizar este compuesto (Safferman et 

al., 2012).  En estudios realizados por Braham & Bressani (1979) se encontraron 

contenidos mayores del 20 % de lignina en la pulpa del café, por lo que el porcentaje de 

masa volátil (% SV) biodegradable de la pulpa se puede reducir al 9,8 %, debido al 

contenido de masa volátil refractaria. Los sólidos fijos (% SF) son un porcentaje de masa 

inorgánica compuestas por ceniza, minerales, arena entre otros (McCarty, 1964; 
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Safferman et al., 2012; Tchobanglous et al., 2003). La pulpa contiene el mayor contenido 

de estos sólidos, seguido por el mucílago. En términos generales, los sustratos utilizados 

presentaron características de materiales con alto potencial para la biodigestión 

anaerobia, entre los que se destacan el alto contenido de sólidos orgánicos (80 %), y 

relaciones carbono – nitrógeno mayores a 15. La principal limitante para la digestión de 

estos sustrato, fueron los bajos valores de pH encontrados (3,9 a 4,5). Al respecto, 

Safferman et al. (2012) recomienda utilizar sustratos que tengan rangos entre 6,8 a 8,2, ya 

que se ha demostrado que el pH cercano a 7 es el más adecuados para el crecimiento de 

microorganismos, tanto metanogénicos como acidogénicos (Y. Chen et al., 2008) 

5.1.2. Estabilización del reactor 

El experimento se corrió durante 100 días, que corresponden a 4 TRH para los 

tratamientos a 25 días y 6 TRH para los tratamientos a 15 días (Figura 15). 

 

Figura 15. Producción acumulada de gas durante los 100 días del Experimento 1. 
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Durante los 100 días, el tratamiento con mayor producción fue el tratamiento con TRH de 

15 días y a 50 °C (11 218,7 mL), seguido por el tratamiento de 25 días a 50 °C (10 815,7 

mL). 

Sí se analiza el efecto de la temperatura sobre la producción de gas acumulada al día 100, 

se observa que los reactores termofílicos produjeron una cantidad significativamente 

mayor de biogás en comparación con los reactores mesofílicos, p = 0,023. Seguido por 

los reactores a 15 días a 35 °C. Observando las pendientes de las regresiones lineales de 

las curvas podemos obtener la tasa de producción de gas por día (mL/día). La tasas de 

producción mayor fue para los tratamientos termofílicos (Gas diarioTRH15 = 119,64 

mL/día y Gas diarioTRH25 = 102,19 mL/día), seguidos por los tratamientos mesofílicos 

(Gas diarioTRH15 = 81,18 mL/día y Gas diarioTRH25 = 52,4 mL/día).  

La Figura 16 muestra el comportamiento del pH de los reactores durante el experimento. 

Se observa que los valores de pH fluctuaron entre 6,5 a 5,5; observándose una alta 

fluctuación para el pH de todos los reactores. 

 

Figura 16. Comportamiento del pH de los reactores durante el Experimento 1. 
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Los reactores no alcanzaron las condiciones de estabilidad para la producción de CH4 ya 

que no se obtuvo el pH adecuado (6,8 a 8,2) para la metanogénesis (Safferman et al., 

2012). Esto afectó la productividad, calidad de gas y reducción de sólidos del sistema, 

por lo que se considera que los reactores se encontraron en condición de inestabilidad 

química durante todo el experimento (Kim et al., 2002; Safferman et al., 2012; 

Selvamurugan et al., 2010; Víquez, 2012). 

5.1.3. Periodos de análisis 

Se encontraron diferencias significativas en la variable productividad para el factor 

temperatura (Tabla 7) y el factor período de evaluación (Tabla 8). 

Tabla 7. Efecto del factor temperatura sobre la productividad promedio del sistema. 

Temperatura [°C] Productividad [m3
/kg SV] 

35 0,08
A
 

50 0,10
B
 

Medias con letra común no son significativamente diferentes (p < 0,05) según la prueba de Tukey. 

Con respecto al factor temperatura, se observó una productividad mayor en los 

tratamientos termofílicos, en comparación con los mesofílicos. Esto concuerda con los 

reportes de que los microorganismos termofílicos, que son metabólicamente más activos, 

por lo que producen y consumen mayor sustrato en comparación a los mesofílicos 

(Dinsdale, Hawkes, & Hawkes, 1996, 1997a; Fernández-Rodríguez, Perez, & Romero, 

2013; Kim et al., 2002; Krakat, Westphal, Schmidt, & Scherer, 2010; Murillo, 2014; 

Rivas, Faith, & Guillén, 2011; Safferman et al., 2012). 

Cuando se evaluó el factor período de evaluación (Tabla 8), se observó que hubo una 

producción de biogás significativamente mayor en el primer período, que en los restantes 

períodos, esto se debe probablemente a la composición, y la disponibilidad de nutrientes 

en el reactor, ya que el 50 % del volumen del mismo estaba constituido por semilla o 

inóculo. Los inóculos de buena calidad que han sido incubados inicialmente, reportan alta 

actividad al inicio pero la continuidad de esta actividad dependerá de la buena 

aclimatación del sistema (Kolbl, Paloczi, Panjan, & Stres, 2014; Mezzanotte, Bertani, 

Innocenti, & Tosin, 2005; Raposo, De La Rubia, Fernández-Cegrí, & Borja, 2012), en 
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este caso, después del primer período, la productividad de los reactores disminuyó a la 

mitad respecto al inicio del experimento.  

Tabla 8. Efecto del factor período de evaluación sobre la productividad del sistema. 

Período de Evaluación Productividad [m3
/kg SV] 

1° 0,14
B
 

2° 0,07
A
 

3° 0,07
A
 

4° 0,08
A
 

Medias con letra común no son significativamente diferentes (p < 0,05) según la prueba de Tukey. 

Debido a las diferencias encontradas entre períodos, se eligieron para análisis estadísticos 

los datos correspondientes período 1° y 4°. 

5.1.4. Primer período 

5.1.4.1. Temperatura 

Cuando se evaluó el factor temperatura, se observaron diferencias significativas en las 

variables, adición NaOH, y producción de biogás (Tabla 9). La producción de gas fue 

mayor para los tratamientos termofílicos, esto concuerda con los reportes, de que los 

microorganismos termofílicos son metabólicamente más activos, por lo que producen y 

consumen mayor sustrato en comparación a los mesofílicos (Fernández-Rodríguez et al., 

2013; Kim et al., 2002; Rivas et al., 2011). Murillo (2014) reportó valores muy cercanos 

a los tratamientos mesofílicos (120 mL diarios), en la etapa no estable para reactores 

alimentados con una mezcla de desechos de comida, boñiga y gallinaza. En términos 

generales, el pH en ambas temperaturas fue cercano a 5,7; este valor de pH no permite la 

buena adaptación de la comunidad microbiana (Safferman et al., 2012). 
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Tabla 9. Efecto del factor temperatura sobre la producción de biogás, sobre el pH de los 

reactores, el NaOH agregado y la productividad del reactor en el primer 

período del experimento. 

Temperatura [°C] 
Producción de 

biogás [mL] 
pH 

NaOH 

[g] 

Productividad 

[m3
/kg SV] 

35 191,0
A
 5,71

A
 0,40

A
 0,13

A
 

50 364,0
B
 5,77

A
 0,23

B
 0,14

A
 

Medias con letra común no son significativamente diferentes (p < 0,05) según la prueba de Tukey. 

Se observaron diferencias significativas en la producción de biogás, debido 

probablemente a la mayor tasa de reacción a temperaturas más altas. Con respecto a la 

variable NaOH agregado (Tabla 9),  se dieron diferencias significativas en la cantidad de 

NaOH adicionada para corregir el pH, los tratamientos mesofílicos requirieron mayor 

cantidad de NaOH durante el primer período (73 % más) en comparación con los 

tratamientos termofílicos, esto se debe a que conforme aumenta la temperatura, aumentan 

las tasas de disolución y normalmente aumenta la presencia de iones H
+
. Esto podría 

afectar de manera importante el desarrollo microbiano y la optimización del proceso 

(Penaud, Delgenes, & Moletta, 2000).  

Por último la Tabla 10 muestra que el factor temperatura no generó diferencia sobre la 

productividad del sustrato, esto se debe probablemente a que en el 1° período de 

evaluación las condiciones iniciales del reactor pueden estar asociados a la influencia que 

genera el volumen del inóculo en el reactor, ya que la masa del mismo tiene alto 

contenido de nutrientes y flora microbiana. En este período, no se observaron diferencias 

significativas entre las interacciones de estos factores. 

5.1.4.2. TRH 

En lo referente al factor TRH (Tabla 10), se observaron diferencias significativas  

únicamente en el pH, donde ambos valores fueron mayores en el TRH de 25 días. Esto se 

debe probablemente a que el volumen diario de alimentación, genera mayor cantidad de 

masa de sólidos en el TRH de 25 días que en el tratamiento a 15 días, lo que se traduce en 
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una mayor masa ácida que ingresa al reactor disminuyendo así el pH. Es necesario aclarar 

que estos reactores se encuentran en etapa de estabilización. 

Tabla 10. Efecto del factor TRH sobre la producción de biogás, sobre el pH, la NaOH 

agregado y la productividad del reactor en el primer período del experimento. 

TRH [días] 
Producción de 

biogás [mL] 
NaOH [g] pH 

Productividad 

[m3
/kg SV] 

15 276,0
A
 0,36

A
 5,66

A
 0,15

A
 

25 279,0
A
 0,28

A
 5,81

B
 0,13

A
 

Medias con letra común no son significativamente diferentes (p < 0,05) según la prueba de Tukey. 

5.1.5. Cuarto período 

5.1.5.1. Temperatura 

En el último período de evaluación (Tabla 11), se observaron para el factor temperatura 

diferencias significativas en todas las variables. 

Tabla 11. Efecto del factor temperatura sobre la producción de biogás, sobre el pH, la 

NaOH agregado y la productividad del reactor en el cuarto período.  

Temperatura [°C] 
Producción de 

biogás [mL] 
pH NaOH [g] 

Productividad 

[m3
/kg SV] 

35 158,0
A
 5,87

A
 0,38

A
 0,08

A
 

50 286,0
B
 6,02

B
 0,26

B
 0,10

B
 

Medias con letra común no son significativamente diferentes (p < 0,05) según la prueba de Tukey. 

La producción de gas fue significativamente mayor a 50 °C que a 35 °C (Tabla 11).  

Como se indicó antes, a temperaturas más altas ocurre una mayor degradación de los 

sustratos. El NaOH agregado (Tabla 12) mostró diferencias significativas en este período. 

Cabe destacar que en el experimento, se agregaron cantidades mayores a las utilizadas en 

sistemas similares. Murillo (2014), utilizando reactores piloto de 500 mL alimentados 

con una mezcla de boñiga, gallinaza y desechos de comida agregó de 7,5 a 2,5 g de 
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NaOH durante 100 días de experimento, mientras que para los sistemas utilizados en este 

estudio, se agregaron hasta un máximo de 16,5 g de NaOH  para TRH(15 días)T(35°C) 

(Figura 17). La adición de este químico, puede resultar contraproducente, ya que se 

aumentan las concentraciones de iones de metales livianos (Na
+
) que generan 

deshidratación a altas concentraciones entre las células bacterianas por la presión 

osmótica (Y. Chen et al., 2008; Penaud et al., 2000). 

 

Figura 17. Masa de NaOH acumulada agregada a los reactores durante los 100 días del 

Experimento 1. 
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sustratos como la boñiga se pueden alcanzar productividades de 0,47 m
3
/kg SV en 

condiciones mesofílicas (Moller, Sommer, & Ahring, 2004), o también la codigestión de 

la boñiga con desechos de comida y gallinaza que tiene productividades de 

0,37 m3
/kg SV (Murillo, 2014). 

5.1.5.2. TRH 

En lo referente al factor TRH (Tabla 12), se observó cantidades significativamente 

menores de NaOH de los tratamientos de 25 días en comparación con los de 15 días, el 

hecho de tener un TRH menor, genera un mayor masa diaria de alimentación, conforme 

aumenta la masa de ingreso al reactor aumenta la carga ácida que se está aportando en 

cada alimentación. 

Tabla 12. Efecto del factor TRH sobre la producción de biogás, sobre el pH de los 

reactores, el NaOH agregado y la productividad del reactor en el cuarto 

período. 

TRH [días] 
Producción de 

biogás [mL] 
NaOH [g] pH 

Productividad 

[m3
/kg SV] 

15 248,0
A
 0,34

B
 5,95

A
 0,15

A
 

25 197,0
A
 0,30

A
 5,94

A
 0,13

A
 

Medias con  letra común no son significativamente diferentes (p < 0,05) según la prueba de Tukey. 

Únicamente, se observó interacción en los factores TRH-temperatura en las variables 

NaOH y pH (Tabla 13), donde los tratamientos termofílicos requirieron la misma 

cantidad de NaOH, sin importar el TRH al que se estaban operando. Por otro lado, el 

TRH generó un efecto diferenciador para los reactores mesofílicos, requiriendo mayor 

cantidad de NaOH, los reactores con TRH menores. 
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Tabla 13. Interacciones del factor temperatura-TRH sobre el NaOH y el pH en el cuarto 

período (4° TRH). 

Temperatura [°C] TRH [días] NaOH [g] pH 

35 15 0,43
C
 5,82

A
 

35 25 0,34
B
 5,93

AB
 

50 15 0,26
A
 6,08

B
 

50 25 0,26
A
 5,95

AB
 

Medias con  letra común no son significativamente diferentes (p < 0,05) según la prueba de Tukey. 

Con respecto al pH, los reactores a 15 días TRH, presentaron diferencias significativas 

entre ellos, presentando el tratamiento a 35 °C un pH significativamente menor que el 

obtenido a 50 °C. Los tratamientos de 25 días TRH, no se diferenciaron entre sí, ni de los 

otros tratamientos. Los valores bajos de pH observados durante el experimento, se deben 

probablemente por un lado, a la descomposición de compuestos orgánicos durante el 

proceso de biodigestión que generan ácidos que causan la disminución de pH del reactor 

y por otro a la alta acidez de la alimentación (Tabla 3).  

5.1.6. Porcentaje de sólidos totales y volátiles 

El porcentaje de reducción de sólidos totales (% RST) de la mayoría de los reactores fue 

de un 50 %, no se dieron diferencias significativas entre los tratamientos (Tabla 14). La 

Figura 18 muestra el % RST en los diferentes tratamientos, al inicio del experimento, la 

reducción fue significativamente mayor, esto se debe probablemente, a la presencia 

mayoritaria de semilla en el reactor, pero el % RST disminuyó conforme se desarrolló el 

experimento, no se dieron diferencias significativas debido a la temperatura y al TRH. 
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Figura 18. Reducción de sólidos totales durante el Experimento 1. 

En la Figura 19, se puede observar el % RSV muestra el mismo comportamiento 

observado en el % RST. Para el manejo de desechos sólidos se utiliza como mínimo, una 

reducción de un 38 % de % SV, esto con el fin de reducir la atracción de vectores y 

patógenos (Vanatta & Slingsby, 2003), por lo que el proceso para ambas temperaturas 

cumplió con el límite de reducción recomendado. Se ha encontrado, que digestores 

estables pueden reducir desde el 50 % al 70 % de SV en condiciones mesofílicas, y hasta 

el 80 % en los reactores termofílicos (Vanatta & Slingsby, 2003). La reducción se da por 

efecto de la descomposición de los sustratos por la comunidad microbiana, dependiendo 

de las condiciones de los reactores, estos sólidos serán transformados a CH4 u otros 

metabolitos (CO2, H2S, NH4
+
, NO2, etc.). En los primeros períodos, está reducción fue 

mayor y fue disminuyendo conforme transcurrió el tiempo. 
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Figura 19. Reducción de sólidos volátiles durante el Experimento 1. 

Tabla 14. Porcentaje de reducción de sólidos totales y volátiles para los períodos de 

análisis del Experimento 1. 

Período [TRH] % RST % RSV 

1° 61,9 %
A
 63,7 %

A
 

2° 47,8 %
B
 53,9 %

B
 

3° 43,1 %
B
 47,4 %

B
 

4° 36,2 %
B
 46,4 %

B
 

Medias con  letra común no son significativamente diferentes (p < 0,05) según la prueba de Tukey. 

5.1.7. Porcentaje de metano 

Cuando se evaluó el contenido de metano, en los reactores operados a diferentes 

temperaturas y TRH, se observaron diferencias significativas en el factor TRH, con un 

p = 0,0646 (Tabla 15), obteniéndose un mayor porcentaje de metano en el TRH de 25 

días, que en el de TRH 15 días. 
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Tabla 15. Efecto del factor TRH sobre el porcentaje de CH4 en las muestras de biogás. 

TRH [días] % CH4 

15 28,13
A
 

25 46,18
B
 

Medias con letra común no son significativamente diferentes (p < 0,05) según la prueba de Tukey. 

Además, se observó además interacción en los factores temperatura y TRH (Tabla 16). 

Los reactores con TRH de 25 días, tendieron a presentar un valor significativamente 

mayor en el % CH4 que los tratamientos a 15 días, mientras que los reactores a 35 °C 

tendieron a presentar un menor porcentaje de metano, al compararlos con sus respectivos 

contrapartes de TRH a 50 °C. El tratamiento que presentó la mayor producción de 

metano fue a 35 °C, con un tiempo de retención de 25 días y el que produjo la menor 

cantidad fue a 50 °C, con un tiempo de retención de 15 días. Estos valores son los 

promedios de las mediciones realizadas en los días 87 y 97 del experimento. 

Tabla 16. Interacción entre los factores temperatura y TRH sobre el porcentaje de 

metano en las muestras de biogás. 

Temperatura [°C] TRH [días] % CH4 

35 15 32,3 %
AB

 

35 25 43,8 %
A
 

50 15 25,6 %
B
 

50 25 41,7 %
AB

 

Medias con letra común no son significativamente diferentes (p < 0,05) según la prueba de Tukey. 

La biodigestión de estos residuos, utilizando diferentes arreglos de reactores (UASB, 

digestores en 2 fases, etc.) ha mostrado porcentajes de metano que van desde 22 % hasta 

89 % de contenido de CH4 en el biogás (Corro et al., 2013; de Oliveira & Bruno, 2013; 

Kida, Ikbal, Teshima, Sonoda, & Tanemura, 1994; Neves, Oliveira, & Alves, 2006; 

Raposo et al., 2012; Víquez, 2012). Se puede utilizar este parámetro como evidencia 

última, para observar que la condición en la que se encontraban los reactores no era la 
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adecuada para la biodigestión anaerobia. Los datos obtenidos, indican que el tiempo de 

retención tuvo más importancia en la optimización del proceso que la temperatura 

utilizada, esto permite dirigir la discusión hacía el efecto que tiene la alimentación sobre 

la baja producción de metano por los reactores. Por último, como lo muestra la Tabla 16, 

el porcentaje obtenido fue menor a 44 % v/v, este porcentaje de biogás no se puede 

utilizar para el aprovechamiento energético, ya que el poder calórico es muy bajo y 

normalmente los motogeneradores de biogás están diseñados para muestras con 

contenidos mayores al 65 % de gas metano (GE corporation, 2015). 

Si bien se observó que los tratamientos termofílicos produjeron más gas acumulado que 

los mesofílicos, esto se debió a una mayor degradación de la materia orgánica en los 

reactores con temperaturas más altas, y no a un mayor porcentaje de metano, lo que 

evidencia la importancia de medir el porcentaje de metano para evaluar la calidad del 

biogás producido. Además, se debe de tomar en cuenta, además que el costo energético 

es mayor para los reactores termofílicos que para los reactores mesofílicos, debido a que 

se requiere mayor energía para mantener una temperatura más alta. Por lo que se 

evidencia que en el balance energético de los reactores termofílicos deben de producir 

más biogás para que el balance sea positivo.  

Con base en los resultados, se eligieron tres condiciones de operación para el segundo 

ensayo: temperatura, TRH y cantidad de inóculo. Se tomó la temperatura de 35 °C, 

debido a 2 puntos importantes: 1. No hubo diferencias significativas en la producción de 

metano en los tratamientos a diferentes temperaturas. 2. El costo energético para 

mantener los reactores a 35 °C es menor (Dinsdale et al., 1997). Por otro lado, se definió 

un TRH de 30 días, debido a que  la mayor cantidad de metano se produjo en los 

reactores manejados a un TRH de 25 días, este resultado se atribuye a que la disminución 

del volumen de alimentación, genera un efecto menor sobre la disminución de pH en el 

sistema (Jankowska et al., 2015), por ello se decidió incrementar el TRH. Con respecto al 

inóculo, según los datos obtenidos en este ensayo, en el primer período de evaluación se 

presentaron mejores condiciones para la biodigestión, que en los otros períodos, esto 

debido a que hubo una mayor proporción del inóculo presente en el sistema.  
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5.2 Experimento 2: Evaluación  de la producción de biogás utilizando diferentes 

proporciones  de masa de los residuos del beneficiado 

5.2.1. Caracterización de los sustratos 

Los sustratos muestreados mostraron condiciones menores de sólidos en comparación 

con los valores obtenidos para el Experimento 1 (Tabla 6). El contenido sólidos con 

mayor disminución fue el mucílago en 78,6 %, seguido por el agua de proceso que 

disminuyó en un 75 % y por último la pulpa en un 17,0 % (Tabla 17). Aunque se sigue 

manteniendo el orden del contenido de sólidos presentado en el Experimento 1. 

Está disminución posiblemente se debió, a condiciones específicas del proceso en el 

beneficio en el momento de la toma de los sustratos donde la cantidad de agua, la 

variedad utilizada, la curva de cosecha, etc., puede causar variaciones temporales en los 

sustratos utilizados en momentos diferentes. Víquez, (2014) observó diferencias entre los 

rendimientos de metano entre la pulpa y mucílago del café, entre sustratos de diferentes 

zonas y diferentes puntos de cosecha. 

Tabla 17. Caracterización de los sustratos del beneficiado de café utilizados en el 

experimento 2. 

Residuo pH % ST % SV % SF 

Pulpa 4,5 12,2 10,0 1,5 

Agua de Proceso 3,9 0,3 0,30 0,1 

Mucílago 4,3 2,3 2,1 0,51 

En la Tabla 18 se presenta el contenido de fibras fermentables de las mezclas utilizadas. 

El porcentaje de celulosa en las mezclas, fue significativamente diferente para los 3 

tratamientos. La mezcla M1 tuvo el contenido de celulosa más alto (16,6 %), seguido por 

M2 (12,4 %). Se puede observar, que conforme se disminuye el contenido de pulpa, el 

contenido de celulosa se reduce. Estos porcentajes de celulosa son menores a los 

reportados en sustratos como la boñiga, que contiene 21 % de celulosa del total % ST (S. 

Chen et al., 2005), y mayor a otros sustratos como la cerdaza (8 %ST) (Maclellan et al., 

2012) o la gallinaza (12 %ST) (S. Chen et al., 2005). 
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Tabla 18. Caracterización de las mezclas de sustratos ensayadas en el Experimento 2. 

ID % ST % SV pH 
% Celulosa 

[% ST] 

% Xilano 

[% ST] 

% Lignina 

[% ST] 

M1 2,3 2,1 4,15 16,6
A
 9,7

A
 32,5

B
 

M2 2,9 2,7 4,03 12,4
B
 6,7

B
 33,8

AB
 

M3 2,9 2,8 3,92 10,8
C
 5,4

B
 35,8

A
 

Medias con letra común no son significativamente diferentes (p < 0,05) según la prueba de Tukey. 

El xilano es el principal componente de la hemicelulosa (93 %) (Diorio, Forchiassin, 

Papinutti, & Sueldo, 2003), por lo que una cuantificación de xilano permite obtener una 

idea del contenido de esta fibra fermentable. El contenido de este compuesto, fue 

significativamente mayor en M1 (9,7 ± 0,3 %) que en los tratamientos M2 y M3 (6,7 y 

5,4 ± 0,3 % respectivamente). El contenido es bastante bajo en comparación en los 

valores que se obtienen de sustratos como la boñiga (14,8 %), cerdaza (21,1 %) o la 

gallinaza (19,1 %) (S. Chen et al., 2005).  

La lignina es una fibra que no puede ser fermentada por la mayoría de los 

microorganismos, debido a la ausencia de las enzimas necesarias, por lo que se 

consideran sólidos volátiles sin posibilidad de ser transformados a gas o SV refractarios 

(Safferman et al., 2012). Como muestra la Tabla 19, la mayor cantidad de fibra presente 

en las tres mezclas fue la lignina constituyendo cerca del 70 % de las fibras presentes. La 

mezcla M3, presentó una cantidad significativamente mayor que la muestra M1. Estos 

contenidos, son bastante altos en comparación a los observados en rastrojos de maíz 

(18,6 % ST) (Maclellan et al., 2012), boñiga (12,6 % ST), gallinaza (4,6 % ST), o cerdaza 

(5,5 % ST) (S. Chen et al., 2005). 

5.2.2. Producción de gas 

La Figura 20 muestra la producción acumulada de biogás durante los 60 días del 

experimento. En este ensayo, los reactores produjeron casi tres veces más biogás por día 

(Figuras 15 y 20) que los reactores en el Experimento 1. La mezcla M3 presentó la mayor 

producción por día, determinado por la pendiente de la recta (320,8 mL/día), seguido de 
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M2 (295,3 mL/día), mientras que la mezcla M1 presentó el valor más bajo (177,12 

mL/día). 

Con respecto a la producción acumulada de biogás, todos los tratamientos se 

diferenciaron significativamente entre sí, siendo M3 el que tuvo la mayor producción 

(19 459,3 mL) y M1 (10 051,5 mL) la menor producción (Tabla 19). 

 

Figura 20. Producción acumulada de gas durante los 60 días durante el Experimento 2. 

Tabla 19. Producción acumulada de biogás para las diferentes mezclas durante el 

Experimento 2. 

Mezcla Producción de Gas [mL] 

M1 10 051,5
A
 

M2 15 778,3
B
 

M3 19 459,3
C
 

Medias con una letra común no son significativamente diferentes (p < 0,05) según la prueba de Tukey. 
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Si se comparan estos resultados con el ensayo anterior (Figuras 15 y 20), se puede 

observar que el tratamiento M1 (10 051,5 mL) y el TRH(25 días)T(35 °C) (3 098,2 mL), 

a pesar de que tienen condiciones de operación similares, presentan una diferencia al día 

60 del 224 %. Para obtener la cantidad acumulada de gas que obtuvo M1 a los 60 días, el 

tratamiento TRH(25 días)T(35 °C) tendría que correrse durante 200 días. 

Tabla 20. Interacciones entre los factores (Mezcla x TRH)  sobre la producción de gas. 

Medias con  letra común no son significativamente diferentes (p < 0,05) según la prueba de Tukey. 

Cuando se analiza la interacción entre los factores Mezcla y TRH  (Tabla 20) en la 

producción de biogás, se obtuvieron diferencias significativas entre las mezclas. La 

producción diaria, fue mayor para los reactores alimentados por M3, seguido por M2 y 

por último M1. Si se observan los datos de producción de gas de la Tabla 20 y se toma en 

cuenta la composición m/m de las mezclas (Tabla 5) el hecho de aumentar 40 % el 

mucílago y disminuir en 8 % el contenido de pulpa generó un 61 % de aumento en la 

producción de gas respecto a M1 (Tabla 20). Ahora, sí se realiza nuevamente este cálculo 

para M3 que aumentó en un 40 % más el % m/m de mucílago, la producción de gas 

aumentó en un 23 % respecto a la anterior (M2). Se puede observar que M2 y M3 

tuvieron valores, mayores al obtenido por Murillo (2014) en la codigestión de boñiga con 

residuos de comida (320 mL), además, la mezcla M3 presentó valores mayores a los 

observados por la digestión de cerdaza (450 mL) (Moller et al., 2004) 

Tratamiento 
Producción de Gas [mL] 

Mezcla TRH 

M1 1° 218,7
A
 

M1 2° 254,4
A
 

M2 1° 367,5
B
 

M2 2° 397,6
B
 

M3 1° 457,2
C
 

M3 2° 488,1
C
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5.2.3. pH 

En este experimento, se obtuvieron valores de pH mayores a los observados en el 

experimento anterior. La Figura 21 muestra el comportamiento del pH, los rectores 

iniciaron con un pH cercano a 7,5 y conforme el experimento se desarrolló se notó que se 

estaba dando una ligera reducción del pH, sin embargo, los valores se mantuvieron entre 

6,8 y 7,7, adecuados para el establecimiento de las comunidades de arqueas 

metanogénicas (Field & Lettinga, 1987; Lansing, Martin, Botero, Nogueira da Silva, & 

Dias da Silva, 2010; Qiao et al., 2013; Safferman et al., 2012).  

 

Figura 21. Comportamiento del pH de los reactores durante los 60 días del Experimento 

2. 

Cuando se evaluó el factor mezcla (Tabla 21), se observó que la mezcla 3 presentó un pH 

significativamente menor que la mezcla 2, sin embargo, los valores se encontraron dentro 

del rango de pH considerado como estable (6,8 - 8,1) (Field & Lettinga, 1987; Lansing et 

al., 2010; Liu & Whitman, 2008; Qiao et al., 2013; Safferman et al., 2012; Tchobanglous 

et al., 2003). 
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Tabla 21. pH de los reactores alimentados con las diferentes mezclas. 

Mezcla pH 

M1 7,28
AB

 

M2 7,31
B
 

M3 7,23
A
 

Medias con  letra común no son significativamente diferentes (p < 0,05) según la prueba de Tukey. 

Con respecto al factor TRH (Tabla 22) se observó, una disminución en el pH para el 

segundo TRH, el valor se redujo en 0,14 unidades de pH.  

Tabla 22. Efecto del factor TRH sobre el pH de los reactores. 

TRH pH 

1° 7,34
B
 

2° 7,20
A
 

Medias con  letra común no son significativamente diferentes (p < 0,05) según la prueba de Tukey. 

Se observó interacción entre los factores mezcla y TRH (Tabla 23), los tratamientos de la 

M1 y M2 durante el primer tiempo de retención, tuvieron un pH mayor que en el 

segundo.  

La mezcla M1 durante el 2° TRH, tuvo el menor pH reportado durante el experimento 

(7,17). M3 presentó un menor pH durante el 1° TRH, que las mezclas evaluadas en el 

mismo período. El pH durante el 2° TRH, fue menor en todas las mezclas sin 

diferenciarse significativamente entre las muestras del mismo período. 

Se puede observar que el pH, disminuyó ligeramente durante el experimento 

manteniendo sin embargo un pH neutro (Taylor et al., 2003). 
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Tabla 23. Efecto de la interacciones de los factores (Mezcla x TRH) sobre el pH de los 

reactores. 

Medias con  letra común no son significativamente diferentes (p < 0,05) según la prueba de Tukey. 

Con respecto a la variable adición de NaOH, se puede observar que durante el primer 

tiempo de retención para la M1 y M2 no se adicionó NaOH, para mantener las 

condiciones del pH (Tabla 24). 

Tabla 24. Efecto de la interacción Mezcla-TRH sobre la cantidad de NaOH para llevar a 

los reactores a un pH de 6,8. 

Medias con  letra común no son significativamente diferentes (p < 0,05) según la prueba de Tukey. 

Tratamiento 
pH 

Mezcla TRH 

M1 1° 7,38
C
 

M1 2° 7,17
A
 

M2 1° 7,38
C
 

M2 2° 7,24
AB

 

M3 1° 7,26
B
 

M3 2° 7,20
AB

 

Tratamiento 
NaOH [mg] 

Mezcla TRH 

M1 1° 0
B
 

M1 2° 3
B
 

M2 1° 0
B
 

M2 2° 13
B
 

M3 1° 18
B
 

M3 2° 60
A
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Es importante acotar que la cantidad de NaOH adicionada en el segundo TRH, fue mayor 

que en el primero. Cabe destacar, que la cantidad de NaOH utilizada en este ensayo fue 

mucho menor que la empleada en el primer ensayo, en el que los reactores no llegaron a 

estabilizarse. 

5.2.3. Reducción de sólidos totales y volátiles 

La Figura 22 muestra el porcentaje de reducción de sólidos, durante los 2° TRH 

realizados en el experimento. No se dieron diferencias entre los tratamientos (Tabla 25) 

en este rubro, pero sí se observó como el porcentaje aumentó respecto a los porcentajes 

de reducción del Experimento 1. Específicamente en la % RSV (Figura 23) ya que pasó 

del 50 % para los tratamientos mesofílicos, a 25 días TRH (condiciones más cercanas a 

las se tienen en este experimento 30 días TRH), a un 65 %.  

 

Figura 22. Reducción de sólidos totales durante el Experimento 2. 

Esta mayor reducción se obtuvo probablemente por la estabilidad de los reactores lograda 

en los sistemas utilizados en este experimento. En la Figura 23, se puede observar como 

los reactores mantienen valores de sólidos dentro de los rangos aceptados por la Agencia 

de Protección Ambiental de los Estados Unidos (EPA), ya que en estas condiciones se 

disminuyen los patógenos y se reduce la materia orgánica (Vanatta & Slingsby, 2003). La 
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reducción obtenida es la normalmente observada en reactores mesofílicos (Vanatta & 

Slingsby, 2003). 

 

Figura 23. Reducción de sólidos volátiles durante el Experimento 2. 

Tabla 25. Porcentaje de reducción de sólidos totales y volátiles para los períodos de 

análisis del Experimento 2. 

TRH % RST % RSV 

1° 60,2 %
A
 67,7 %

A
 

2° 60,1 %
A
 66,7 %

A
 

Medias con  letra común no son significativamente diferentes (p < 0,05) según la prueba de Tukey. 

5.2.4. Productividad 

La productividad (PRg) (Tabla 26), tuvo un comportamiento muy similar a la producción 

de gas diaria (Tabla 21), M3 produjo más gas, por unidad de masa en comparación a las 

demás mezclas (M3 > M2 > M1). M3 fue 20 % más productiva que M2 y 67 % más 

productiva que M1.  
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Tabla 26. Efecto del factor mezcla sobre la productividad de los reactores. 

Mezcla Productividad [m3
/kg SV] 

M1 0,43
A
 

M2 0,60
B
 

M3 0,72
C
 

Medias con  letra común no son significativamente diferentes (p < 0,05) según la prueba de Tukey. 

Cómo se observa en la Tabla 27, la productividad fue mayor en el segundo TRH que en 

el primero. Este aumento se debe probablemente a una buena estabilización del reactor, 

que permite una mayor aclimatación por parte de la comunidad, hacia el sustrato con el 

que está siendo alimentado. 

Tabla 27. Efecto del factor TRH sobre la productividad de los reactores. 

TRH Productividad [m3
/kg SV] 

1° 0,54
A
 

2° 0,62
B
 

Medias con  letra común no son significativamente diferentes (p < 0,05) según la prueba de Tukey. 

Cuando se evaluó el efecto de la interacción entre los factores mezcla y TRH (Tabla 28), 

se encontró que los tratamientos M1 fueron significativamente menos productivos en 

comparación con los demás tratamientos, presentando la mezcla M3 en el segundo TRH 

la mayor productividad (0,81 m
3
/kg SV).  
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Tabla 28. Efecto de la interacción de los factores (Mezcla x TRH) sobre la productividad 

de los reactores. 

Medias con letra común no son significativamente diferentes (p < 0.05) según la prueba de Tukey. 

Si se comparan los valores de producción de biogás obtenidos en el segundo tiempo de 

retención, con los valores publicados en el país para reactores de biogás que utilizan 

pulpa de café (Fernández, 1983; Reyes, 1990), se observó que la productividad para M1 

fue 1,6 % mayor que en los estudios analizados, mientras que las mezclas M2 y M3 

presentaron valores mayores y la productividad de estos residuos fue inclusive, mayor a 

las reportadas por Moller et al. (2004)  para sustratos altamente productivos como la 

cerdaza (0,5 m
3
/kg SV). 

5.2.5. Porcentaje de metano 

La producción de biogás debe de ser validada con el contenido de metano, que es el 

componente con alta densidad energética del biogás generado de la digestión anaerobia. 

Como se observa en la Figura 24, M3 presentó un mayor porcentaje de metano que M1 y 

M2. 

Tratamiento 
Productividad [m3

/kg SV] 
Mezcla TRH 

M1 1° 0,41
A
 

M1 2° 0,44
A
 

M2 1° 0,58
B
 

M2 2° 0,62
B
 

M3 1° 0,62
B
 

M3 2° 0,81
C
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Figura 24. Porcentaje de metano promedio obtenido para las diferentes mezclas durante 

el Experimento 2. 

Se han reportado concentraciones de 52 % de metano, en reactores que utilizan boñiga 

vacuna con mezclas de pulpa, y contenidos de 22 % para reactores alimentados 

únicamente con pulpa de café (Corro et al., 2013). Por otro lado, Calzada et al., (1984), 

han obtenido valores de 51 % a 75 % en reactores que utilizan jugo de pulpa (lixiviados 

de la densificación de la pulpa) en biodigestores de dos fases.  

Los resultados de este ensayo superan lo obtenido en el Experimento 1 (Tabla 17), en el 

que se obtuvieron  porcentajes menores al 50 % para tratamientos con 25 días TRH. Los 

motogeneradores de biogás que se diseñan hoy en día, presentan como requisito el uso de 

calidades de biogás mayores al 55 % (GE corporation, 2015), por lo que estas mezclas 

podrían utilizarse para generar energía.  

5.2.6. Reducción de fibras fermentables 

La Tabla 29 muestra el porcentaje de reducción de las fibras analizadas (celulosa, xilano 

y lignina), no observándose diferencias significativas entre tratamientos. El porcentaje de 

celulosa y xilano se redujo en aproximadamente un 55,5 %. Estos datos, concuerdan con 

el % RST observado en el experimento 2 (Figura 22). En el caso del porcentaje de 
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lignina, se observa una reducción negativa, esto se debe a que esta fibra no se consume 

dentro del reactor, debido a que los microorganismos anaerobios no tienen las enzimas 

necesaria para metabolizarla (Safferman et al., 2012), por lo que está se está almacenando 

en el mismo. 

Tabla 29. Reducción de fibras fermentables luego de DA para las diferentes tipos de 

sustratos. 

Tratamientos 
Reducción Celulosa 

[%] 

Reducción Xilano 

[%] 

Reducción Lignina 

[%] 

M1 57,8 ± 2
A
 54,8 ± 2

A
 -10,8 ± 2

A
 

M2 62,3 ± 2
A
 57,5 ± 2

A
 1,8 ± 2

A
 

M3 50,6 ± 2
A
 44,0 ± 2

A
 -11,6 ± 2

A
 

Medias con una letra común no son significativamente diferentes (p < 0,05) según la prueba de Tukey. 

 

Si se realiza una comparación entre la productividad de biogás (Tabla 27) donde M3 > 

M2 > M1, y el porcentaje de reducción de estas fibras (Tabla 29), los datos indican que el 

proceso no presentó diferencias en la producción, debido a la presencia de estas fibras en 

los sustratos, por lo que existe otra fuente de energía en la composición de los sustratos, 

que genera estos cambios en la producción de biogás. Esto contrasta con lo observado en 

otros estudios, en los que la reducción en celulosa se relaciona con la producción de 

biogás (Maclellan et al., 2012). 

5.3 Balance de masa y energía 

5.3.1. Balance de masa 

El balance de masa permite visualizar el efecto, sobre la producción de gas, de la 

variación de las proporciones de los residuos utilizados en cada mezcla, en particular el 

aumento del mucílago (Tabla 30). 
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Tabla 30. Proporciones de los residuos del café utilizados en cada una de las mezclas 

analizadas. 

Mezclas M1 [% m/m] M2 [% m/m] M3 [% m/m] 

Agua de Proceso 74 40 7 

Pulpa 19 10 3 

Mucílago 7 50 90 

Por su parte, la Tabla 31 presenta los valores utilizados para resolver el sistema de 

ecuaciones utilizando las expresión (17) a la (21), estos valores se obtuvieron con los 

datos obtenidos en el Experimento 2 (Tabla 31 y Tabla 32). Se debe de recordar que mS = 

100 g. 

Tabla 31. Constantes utilizadas para calcular las entradas y salidas de masa del sistema. 

ID  

SVS SVD CHS CHD (CH4)g (CO2)g  

[g SV/g mS] [g SV/g mD] [g H2O/g mS] [g H2O/g mD] [g CH4/g mg] [g CO2/g mg] 

M1
 

2,12 1,17 97,62 98,2 60,60 39,40 

M2
 

2,67 1,29 97,01 98,0 63,80 36,20 

M3
 

2,96 1,34 96,55 97,9 68,80 31,20 

 

Tabla 32. Constantes utilizadas para calcular las entradas y salidas de masa del sistema. 

ID mg  [g biogás/g mS] ff/ms 

M1
 

1,09 1,79E-04 

M2
 

1,86 1,26E-03 

M3
 

2,34 2,30E-03 

La Tabla 33, muestra el balance de masa de los reactores alimentados con la mezcla de 

sustrato M1. La razón de conversión de SV a CH4 fue de 3,2 en 1 (en m/m).   
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Tabla 33. Balance de masa completo para la mezcla M1. 

Corriente 
Ingreso [g] Salida [g] 

SV SF H2O CH4 CO2 Total SV SF H2O CH4 CO2 Total 

Sustrato 2,1 0,3 97,6 - - 100 - - - - - 0,0 

Digestado - - - - - 0 1,2 0,6 97,1 - - 98,9 

Gas - - - - - 0 - - - 0,7 0,4 1,1 

Total 2,1 0,3 97,6 0,0 0,0 100 1,2 0,6 97,1 0,7 0,4 100 

La Tabla 34, muestra el balance de masa para la mezcla M2. La razón de conversión de 

SV a CH4 fue de 2,25 en 1 (en m/m). Los valores obtenidos son menores en comparación 

de M1.  

Tabla 34. Balance de masa completo para la mezcla M2. 

Corriente 
Ingreso [g] Salida [g] 

SV SF H2O CH4 CO2 Total SV SF H2O CH4 CO2 Total 

Sustrato 2,7 0,5 97,0 - - 100 - - - - - 0,0 

Digestado - - - - - 0 1,3 0,7 96,2 - - 98,2 

Gas - - - - - 0 - - - 1,2 0,7 1,9 

Total 2,7 0,5 97,0 0,0 0,0 100 1,3 0,7 96,2 1,2 0,7 100 

La Tabla 35, muestra el balance de masa para la mezcla M3 se obtuvo una razón de 

conversión de SV a CH4 de 1,84 en 1 (m/m). Los valores obtenidos son menores, en 

comparación de M2. La Tabla 34 muestra el balance completo para M3. 

Tabla 35. Balance de masa completo para la mezcla M3. 

Corriente 
Ingreso [g] Salida [g] 

SV SF H2O CH4 CO2 Total SV SF H2O CH4 CO2 Total 

Sustrato 3,0 0,5 96,5 - - 100 - - - - - 0,0 

Digestado - - - - - 0 1,3 0,8 95,6 - - 97,7 

Gas - - - - - 0 - - - 1,6 0,7 2,3 

Total 3,0 0,5 96,5 0,0 0,0 100 1,3 0,8 95,6 1,6 0,7 100 

La Tabla 36, muestra los índices de producción encontrados para cada mezcla.  
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Tabla 36. Índices de producción para las mezclas de sustratos analizadas. 

ID (Prelat)CH4
 

PCH4
 

PRCH4
 

CH2O
 

[g CH4 g sustrato
-1

] [g CH4 g SV
-1

] [%] 

M1
 

1,54 0,007 0,69 0,5 % 

M2
 

1,76 0,012 0,84 0,8 % 

M3
 

2,21 0,016 0,98 1,0 % 

(Prelat)CH4 = Razón de producción de metano/dióxido de carbono 

PCH4 = Producción de metano por masa de sustrato. 

PRCH4 = Producción de metano por masa volátil consumida. 

CH2O = Consumo de agua. 

Respecto (Prelat)CH4, se puede observar que la producción de gases fue en su mayoría, a la 

producción de metano para las diferentes mezclas. M3 obtuvo el doble de la producción 

de CH4 respecto al CO2, luego seguido por M2 con 1,76 veces y por último M1 con 1,54 

veces. La Tabla 36, muestra que M3 fue la que produjo mayor cantidad de gas por masa 

de sustrato (0,0016 g CH4 g sustrato
-1

) seguido por M2 (0,012 g CH4 g sustrato
-1

) y la 

menor M1 (0,007 g CH4 g sustrato
-1

). Se mantuvo la misma tendencia para PRCH4, donde 

M3 produjo mayor cantidad de CH4 igualmente (0,98 g CH4 g SV
-1

), esto ocurre 

probablemente, debido a que hay una mejor condición la producción de metano y los 

procesos estuvieron mejor estabilizados, este proceso fue seguido por M2 (0,84 

g CH4 g SV
-1

) y M1 (0,69 g CH4 g SV
-1

). Por el último, CH20 fue mayor para M3 (1,0 %) 

seguido M2 (0,8 %) y M1 (0,5 %). Esto pudo haberse dado debido a que la capacidad 

metabólica de los reactores, era mayor lo que permitía tener tiempos de reacción más 

rápidos, que generaban más gas y consumieron más reactivos. 
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5.3.2. Balance de energía 

En la Tabla 37 se muestran el balance de energía para las 3 mezclas. 

Tabla 37. Balance de energía e índices para las mezclas de sustratos analizadas. 

ID 
ECH4

 

[kJ/g] 

Q 
 

[kJ/g] 

Tp
 

[kJ/kJ] 

E(msv)consumido
 

[kJ/g SV] 

Eff
 

[kJ/ff] 

M1
 

33,13 5,46 6,1 28,94 185,1 

M2
 

59,27 5,46 10,9 38,33 46,9 

M3
 

80,59 5,46 14,8 45,47 35,1 

ECH4 = Producción de energía en forma de metano. 

Q = Cantidad de calor por unidad de masa que se intercambia con el ambiente. 

Tp = Tasa de producción de energía respecto al consumo de energía.
 

E(msv)consumido = Producción de energía por consumo de sólidos. 

Eff = Producción de energía por fanega de café fruta.
 

De los índices calculados en energía ECH4; M3 fue mayor 2,43 veces y M2 fue mayor 

1,78 a M1, siendo esta la menor. El calor Q requerido fue el mismo para todas las 

mezclas. Respecto Tp se obtuvo que M3 fue la que tuvo el índice mayor obteniéndose 

14,8 más energía conforme a la requerida, seguida por M2 con 10,9 y por último M1 con 

6,1. 

Respecto E(msv)consumido, M3, fue 1,57 veces y M2 fue mayor 1,32 veces a M1, siendo esta 

la menor. En la Figura 25, se puede observar que M3 permite producir mayor energía por 

gramo de sustrato usando la M3 donde produce 2,66 veces más energía que M1 y M2 

permite producir 1,66 veces mayor cantidad de que M1. 
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Figura 25. Producción de energía neta por gramo de sustrato agregado. 

La eficiencia de M3 para producir energía se puede explicar con el consumode sólidos 

volátiles CSV que se muestra en la Figura 26, donde M3 fue, la que consumió mayor masa 

volátil respecto a la que fue alimentada, M3 consumió 1,23 veces mayor cantidad 

respecto a M1 seguido por M2 que consumió 1,16 veces mayor a M1.  

Estos resultados se calcularon para el reactor operando en estado estacionario después de 

30 días, tomando en cuenta las entradas y salidas de SV y suponiendo que no había 

acumulación dentro del reactor. Por otro lado, para el cálculo de la reducción de sólidos 

volátiles, RSV, acumulados durante todo el mes RSV (Figura 22), también se tomó en 

cuenta la cantidad de sólidos volátiles presentes dentro del reactor al inicio y al final de 

esos 30 días (ecuación 10). La diferencia entre estos valores, indica que después de 30 

días de operación, se presenta acumulación de SV, que van aumentando dentro del 

reactor a lo largo del tiempo, ya que los resultados fueron mayores para las tres mezclas 

evaluadas. 

A esto puede agregarse que el reactor no contaba con agitación continua y aunque se 

agitaba manualmente antes de extraer las muestras, podrían haberse dado errores por falta 

de uniformidad, lo que para próximos estudios podría mejorarse con muestras más 

grandes o agregando un sistema de agitación. 
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Con el fin de contrastar estos resultados, con los rendimientos que se obtienen en la 

industria. 

 

Figura 26. Consumo de sólidos volátiles (CSV) para cada una de las mezclas analizadas. 

Para esto se calculó el índice Eff, para esto se efectuaron los cálculos de energía por 

fanega. Como muestra la Tabla 37, M1 permite producir 5 veces más energía respecto a 

M3 y M2 1,3 veces más respecto a M3. Esto pasa debido a que la composición de las 

mezclas M2 y M3 requieren mayor cantidad de mucílago del que se obtiene en una 

fanega, a la salida del beneficiado. Esto genera que algunos residuos que se obtienen por 

fanega no se utilicen en las mezclas M2 y M3 y que los rendimientos por fanega se 

reduzcan, se puede observar en la Figura 27. 
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a.  

b.

 

c.

 

Figura 27. Comparación de la energía producida y los remanentes de desechos del 

beneficiado como resultado del proceso utilizando como base común de la 

formulación 39,5 kg de mucílago, a. M1, b. M2 y c. M3. 

Sin embargo dado que M1, la produce mayor cantidad de energía. M1 podría suplir el 

61,3 % del consumo de leña del beneficio o aportar o la totalidad del consumo eléctrico 

requerido, para procesar una fanega de café en el beneficio y obteniendo un sobrante del 

22,8 % para otro uso (Figura 28). Considerando que el consumo energético del proceso 

de secado del café, por medio de leña es de 282 MJ/ff (Caldas, 2001) y un consumo 
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eléctrico de 47,30 MJ/ff (ICAFE, 2012). Además la eficiencia de conversión térmica de 

una estufa de biogás del 60,0 % (Kurchania, Panwar, & Pagar, 2011) y una eficiencia de 

conversión eléctrica de un motogenerador 36,3 %. (GE corporation, 2015) 

Adicionalmente, se producen 12,1 kg/ff de masa seca, que puede ser utilizada para otro 

proceso, como el compostaje o debido a un contenido alto de lignina utilizar en conjunto 

con la cascarilla en la cámara de combustión de los hornos. 

a.  

b.  

Figura 28. Aporte de la energía del biogás al proceso industrial del beneficiado en Costa 

Rica. a. Aporte del biogás utilizado como energía calórica. b. Aporte del 

biogás utilizando como energía eléctrica. 
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6. CONCLUSIONES 

 Los residuos del café son sustratos adecuados para la producción de biogás 

utilizando un sistema anaerobio semicontinuo. 

 La caracterización del mucílago, pulpa y aguas de proceso de los residuos del 

beneficiado de café mostró un alto contenido y composición de SV y una alta 

acidez  

 Las condiciones definidas inoculo-tiempo de retención en este estudio no 

permitieron la estabilización y comparación de los procesos de digestión 

anaerobia semicontínua termofílica y mesofílica  

 Los reactores operados a 30 días de TRH, a 35 °C y con una relación 1:1 de 

inóculo como volumen inicial, alcanzaron condiciones de producción de biogás 

estable y con un pH cercano a 7 desde el inicio de la operación del reactor y sin 

requerir la adición de NaOH para mantener la estabilidad del pH. 

 La mezcla M3, fue la mezcla más eficiente para la producción de energía por 

masa de sustrato; fue 143 % mayor a M1 y 36 % mayor a M2; así como, por masa 

consumida en el reactor donde fue 57 % mayor a M1 y 18,6 % mayor a M2. 

 La mezcla M1 coincide los mismos porcentajes masa-masa de los residuos que se 

obtienen en una fanega de café fruta del beneficiado, por lo que permite el 

aprovechamiento total de los residuos, y genera un rendimiento 294 %  mayor de 

energía por fanega en comparación con M2 y  427 % mayor en comparación con 

M3. 
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7. RECOMENDACIONES 

 Con los resultados observados, se recomienda realizar experimentos en escala 

media (500 L), ya que los resultados obtenidos presentan un alto potencial para la 

producción de energía renovable, utilizando los residuos del proceso. 

 Se sugiere la cuantificación de azúcares reductores de las mezclas de alimentación 

(sacarosa, fructuosa y glucosa) y de los ácidos grasos; ya que es la posible fuente 

de energía que se utiliza para alcanzar las altas productividades observadas en el 

segundo ensayo, lo que podrá permitir mejorar el manejo de estos residuos y la 

conservación de estos componentes orgánicos.  

 Se sugiere realizar un análisis de la comunidad bacteriana, ya que permitiría 

estudiar la relación entre la composición del sustrato, el desarrollo del proceso y 

los microorganismos que potencian la producción de bioenergía, a partir de este 

residuo. 

 Se propone la realización de otros experimentos con mayor contenido de sólidos 

totales en la mezcla, y en reactores agitados, con el objetivo de observar el 

aumentó en la productividad de los reactores. 

 Se debe realizar experimentos con otros arreglos de reactores, específicamente los 

reactores en 2 fases, ya que estos podrían manejar mejor la acidez y obtener así, 

productividades de metano mayores. 
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