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La presente Tesis Doctoral titulada “Desarrollo de catalizadores basados en níquel y 

su uso en procesos en fase acuosa a presión para la valorización de glicerol” se estructura 

como un compendio a partir de las siguientes publicaciones:  

The present Doctoral Thesis entitled “Development of nickel-based catalysts and 

their use in pressurized aqueous phase processes for glycerol valorization” is structured 

based on the following publications:  

 

I. R. Raso, L. García, J. Ruiz, M. Oliva, J. Arauzo, Aqueous phase 

hydrogenolysis of glycerol over Ni/Al-Fe catalysts without external 

hydrogen addition, Applied Catalysis B-Environmental, 283 (2021) 119598. 

II. R. Raso, L. García, J. Ruiz, M. Oliva, J. Arauzo, Study of Ni/Al-Fe Catalyst 

Stability in the Aqueous Phase Hydrogenolysis of Glycerol, Catalysts, 10 

(2020) 1482. 

III. R. Raso, A. Lete, L. García, J. Ruiz, M. Oliva, J. Arauzo, Aqueous phase 

hydrogenolysis of glycerol with in situ generated hydrogen over Ni/Al3Fe1 

catalyst: effect of the calcination temperature, RSC Advances, 13 (2023) 

5483-5495. 

IV. R. Raso, E. Abad, L. García, J. Ruiz, M. Oliva, J. Arauzo, Renewable 

Hydrogen Production by Aqueous Phase Reforming of Pure/Refined Crude 

Glycerol over Ni/Al-Ca Catalysts, Molecules, 28 (2023) 6695. 

 

La numeración de las publicaciones, anteriormente citadas, coincide con el orden en 

que se mencionan en esta memoria. Al final de la misma, se puede acceder a la 

información detallada de ellas. 

The numbering of the publications cited above corresponds to the order in which 

they are mentioned in this dissertation, the detailed information can be consulted at the 

end of it. 

 

Aunque no se muestra en esta memoria, también se ha trabajado en esta investigación 

en el desarrollo de catalizadores basados en Pt y su uso en la deshidrogenación no 

oxidativa de etano a etileno en colaboración con el grupo de Procesos Catalíticos y 

Materiales (CPM) de la University of Twente.  

Although not shown in this dissertation, Pt-based catalysts have also been developed 

and tested in the non-oxidative dehydrogenation of ethane to ethylene in this research in 

collaboration with the Catalytic Processes and Materials (CPM) Group at the University 

of Twente.  

 

 

 



 

 

Asimismo, se han presentado resultados de la investigación en diferentes congresos 

nacionales e internacionales, que constituyen el trabajo de la Tesis Doctoral: 

In addition, results of this research have been presented at various national and 

international congresses which constitute the work of the Doctoral Thesis: 

 

• R. Raso, E. Abad, L. García, J. Ruiz, M. Oliva, J. Arauzo, Biohydrogen 

production by the aqueous phase reforming of bio-glycerol over Ni/Al-Ca 

catalysts, European Hydrogen Energy Conference (EHEC 2024), 6-8th March 

2024, Bilbao (Spain). Poster presentation (accepted). 

• R. Raso, A. Lete, L. García, J. Ruiz, M. Oliva, J. Arauzo, Production of 1,2-

propanediol by the aqueous phase hydrogenolysis of glycerol without external 

hydrogen addition over Ni/Al3Fe1: effect of the calcination temperature, 18th 

Netherlands Process Technology Symposium (NPS 2023), 6-7th July 2023, 

Enschede (The Netherlands). Oral presentation. 

• R. Raso, J.P. Haven, L. García, J.A. Faria, J. Arauzo, Ethylene production by 

ethane dehydrogenation over Pt or Ni-based catalysts, XXXIX Reunión de la Real 

Sociedad Española de Química, 25-29th  June 2023, Zaragoza (Spain). Poster 

presentation. 

• R. Raso, L. García, J. Ruiz, M. Oliva, J. Arauzo, Conversion of glycerol into 

value-added products by aqueous phase reforming process using nickel-based 

catalysts, XXXVIII Reunión Bienal de la Real Sociedad Española de Química, 27-

30th June 2022, Granada (Spain). Poster presentation. 

• R. Raso, E. Abad, L. García, J. Ruiz, M. Oliva, J. Arauzo, Study of the hydrogen 

production by aqueous phase reforming over Ni-based catalysts, XI Jornada de 

Jóvenes Investigadores del I3A, 16th June 2022, Zaragoza (Spain). Poster 

presentation. 

• R. Raso, L. García, J. Ruiz, M. Oliva, J. Arauzo, Hydrogen production by aqueous 

phase reforming of glycerol, European Hydrogen Energy Conference (EHEC 

2022), 18-20th  May 2022, Madrid (Spain). Poster presentation 

• R. Raso, A. Lete, L. García, J. Ruiz, M. Oliva, J. Arauzo, Valorization of glycerol 

through the aqueous phase hydrogenolysis process to obtain value-added 

products, 8th International Conference on Energy, Sustainability and Climate 

Crisis (ESCC 2021), 30th August to 1st September 2021, Volos (Grece). Poster 

presentation.  

• R. Raso, L. García, J. Ruiz, M. Oliva, J. Arauzo, Aqueous phase hydrogenolysis 

of glycerol over Ni/AC catalysts, International Symposium on Functional 

Biomass-derived Carbon Materials - GreenCarbon 2020, 9-11th March 2021, 

Huesca (Spain). Oral presentation. 

• R. Raso, L. García, J. Ruiz, M. Oliva, J. Arauzo, Obtención de productos de valor 

añadido mediante la hidrogenólisis de glicerina sin aporte externo de hidrógeno, 

IX Jornada de Jóvenes Investigadores del I3A, 11th December 2020, Zaragoza 

(Spain). Oral presentation. 
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Zaragoza (Spain). Poster presentation. 
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1 Introducción y objetivos 

En este capítulo se exponen una introducción general del trabajo y los objetivos 

marcados para su elaboración. 

1.1 Introducción 

Este trabajo se ha desarrollado en el Grupo de Procesos Termoquímicos (GPT) que 

pertenece al Instituto de Investigación en Ingeniería de Aragón (I3A) de la Universidad 

de Zaragoza, en el marco de dos proyectos de investigación: (1) “Avances hacia la 

comercialización de procesos acuosos a presión (PAP) de glicerina” (Proyecto CTQ2017-

86893-R) y (2) “Combustible de aviación sostenible a partir de glicerina y residuos 

sólidos urbanos” (Proyecto PID2020-114985RB-100), financiados por la Agencia Estatal 

de Investigación. 

El GPT, cuyo origen se remonta a 1983, está reconocido por el Gobierno de Aragón 

como grupo de investigación de excelencia (T22_23R). Dicho grupo lleva a cabo trabajos 

de investigación diferenciados en dos grandes líneas: (1) producción de bioproductos y 

biocombustibles a partir de biomasa y residuos [1-13] y (2) conversión de combustibles 

y minimización de emisiones [14-22]. Actualmente, el GPT cuenta con más de 370 

publicaciones [23]. 

Dentro de la línea de investigación de producción de biocombustibles a partir de 

biomasa y residuos, se encuentra el biodiésel. Se han desarrollado diversos trabajos que 

incluyen la producción del biocombustible y la síntesis de antioxidantes para la mejora 

de sus propiedades [24-26], además, de la conversión de glicerol (subproducto de la 

producción de biodiésel) en productos de valor añadido [27-31] con el fin de incrementar 

la economía del biocombustible. 

En este contexto, el presente trabajo se centra en la valorización de glicerol a 

productos de valor añadido. Por cada 10 toneladas de biodiésel producido se genera 1 

tonelada de glicerol (10 % de la producción) como subproducto, por lo que, con el 

incremento de la producción del biocombustible se genera un excedente del subproducto 

que podría afectar negativamente su economía [32, 33]. Aunque el glicerol se puede usar 

en una gran variedad de aplicaciones, el refinarlo en alto grado es muy costoso para las 

PYMES (pequeñas y medianas empresas) dedicadas a la producción de biodiésel, ya que 

generalmente, la pureza del glicerol crudo oscila entre 40 y 70 % [34], por tanto, es 

interesante la búsqueda de alternativas para su conversión en procesos que no necesiten 

el uso de un glicerol de alto grado de pureza. De esta manera, se conseguiría implementar 

un valor añadido a la economía y viabilidad de biodiésel, especialmente para las PYMES. 

En Aragón, concretamente en Altorricón (Huesca), se encuentra la empresa 

BIOARAG que se dedicada a la producción de biodiésel con una capacidad máxima de 

100.000 toneladas/año [35]. 

El aprovechamiento del glicerol presenta ventajas, por un lado, los beneficios de su 

valorización contribuyen a que la producción de biodiésel sea más competitiva y, por otro 

lado, se evita la generación acumulada de un residuo y su necesario tratamiento. De aquí 
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que la motivación de este trabajo es dar salida a este subproducto generando productos 

de amplio espectro para la industria química básica. En este contexto de biorrefinería, se 

propone la conversión de glicerol en hidrógeno y/o 1,2-propanodiol mediante procesos 

en fase acuosa a presión (PAP) como el reformado (APR, aqueous phase reforming) y la 

hidrogenólisis con H2 generado in situ mediante APR (en adelante APH, aqueous phase 

hydrogenolysis), respectivamente. Por tanto, dicha conversión contribuiría tanto a la 

reducción de los problemas medioambientales como a la expansión y viabilidad 

económica de la biorrefinería. Generalmente, dichos procesos se llevan a cabo a presiones 

moderadas alrededor de 35 bar y a temperaturas relativamente bajas en torno a 227 ℃ 

[27, 36, 37]. El glicerol se considera un compuesto clave para estos procesos ya que 

contiene enlaces C-O, C-C, C-H y O-H en su estructura [32]. 

La producción de 1,2-PDO mediante el APH de glicerol sin aporte externo de H2, 

hace de este proceso más seguro y económico que la hidrogenólisis convencional que 

requiere de su aporte. Además, se obtiene un producto de base “eco-friendly” al no usar 

un H2 que, por lo general, sería de origen fósil [38]. El 1,2-PDO es un producto versátil 

con diversas aplicaciones, por ejemplo, se puede usar en resinas de poliéster insaturado, 

detergentes líquidos, cosméticos y fluidos funcionales, entre otras [39]. 

La producción de H2 renovable mediante el APR de glicerol es un método 

prometedor para la producción de un vector energético a partir de un subproducto de la 

industria de biodiésel. Además, es un proceso desde el punto de vista energético más 

eficiente que el proceso de reformado en fase vapor [40]. El H2 tiene una amplia gama de 

aplicaciones como materia química y/o energética que incluye su uso en las industrias 

farmacéuticas, de fertilizantes y alimentaria, entre otras [41].  

Dichos procesos son catalíticos, por lo que el catalizador ejerce un papel fundamental 

durante la reacción. Diversos estudios [27, 37, 42-48] llevados a cabo sobre el desarrollo 

de catalizadores usados durante los PAP han identificado que el método de preparación 

(coprecipitación, impregnación y sol-gel, entre otros), el tamaño de la cristalita de la fase 

activa, la combinación de metal activo, promotor, soporte, temperatura de calcinación 

junto con las condiciones de operación influyen decisivamente sobre el comportamiento 

del catalizador y, por consiguiente, en la conversión de glicerol y distribución de 

productos. Por tanto, el reto de este trabajo es el desarrollo de catalizadores estables y 

selectivos hacia los productos de interés (1,2-PDO y/o H2) para la conversión de glicerol 

mediante PAP. 
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1.2 Objetivos  

Este trabajo tiene como objetivo general el desarrollo de catalizadores estables para 

los procesos en fase acuosa a presión (APH sin aporte externo de H2 y APR) de glicerol 

y, a su vez, selectivos hacia la producción de 1,2-PDO y/o H2. Previo a la preparación de 

los catalizadores, se lleva a cabo una revisión de la bibliografía existente con el fin de 

conocer los mejores sistemas catalíticos (tipos de catalizadores y el método de 

preparación adecuado) para los procesos y, después, se plantean innovaciones sobre los 

sistemas catalíticos seleccionados. Para dicha selección, se tiene especial atención a los 

costes de los metales, la estabilidad del catalizador y, así como a su rendimiento catalítico 

entre otros aspectos. Tras ello, el presente trabajo se centra en la síntesis de diferentes 

series de catalizadores (Ni/Al-Fe y Ni/Al-Ca) para sus usos en los PAP de glicerol en un 

sistema continuo que resulta útil para una producción industrial. 

Para cumplir con el objetivo general, se han trazado los siguientes objetivos 

parciales: 

- Estudiar la influencia de adicionar Fe o Ca en los catalizadores Ni/Al, tanto 

sobre las propiedades fisicoquímicas de los catalizadores como en los procesos 

en fase acuosa a presión. 

- Analizar el efecto de la temperatura de calcinación durante la síntesis de los 

catalizadores y conocer su influencia tanto sobre las propiedades de los 

catalizadores como en la selectividad hacia los productos deseados. 

- Considerar la estabilidad/reutilización de un catalizador. 

- Conocer las diferencias entre alimentar glicerol puro y glicerol derivado de la 

producción de biodiésel. 

Todos los catalizadores preparados de las diferentes series (Ni/Al-Fe y Ni/Al-Ca) 

fueron analizados antes y después de los procesos en fase acuosa a presión mediante 

distintas técnicas de caracterización. Las técnicas empleadas fueron espectrometría de 

emisión óptica por plasma de acoplamiento inductivo, fisisorción de N2, difracción de 

rayos X, reducción a temperatura programada, desorción a temperatura programada y 

microscopía electrónica de barrido de emisión de campo, entre otras, con el fin de obtener 

una información detallada de sus propiedades fisicoquímicas. 

Desde nuestro conocimiento, las propiedades y el rendimiento de estos catalizadores 

(Ni/Al-Fe y Ni/Al-Ca) para tanto el APH de glicerol con y sin adición externa de H2 como 

para el APR de glicerol aún no se han investigado. Sin embargo, la introducción de Fe o 

Ca en el catalizador Ni/Al2O3 ha sido estudiada en otros procesos como reformado en 

fase vapor de glicerol o etanol e hidrogenación de CO, entre otros [49-53].   

Este trabajo se ha estructurado en 6 capítulos diferentes, y al final de cada uno 

aparece su respectiva bibliografía consultada. El desarrollo de los objetivos parciales 

constituye la parte principal de esta memoria. Después de este capítulo de introducción y 

objetivos, el capítulo 2 detalla una revisión bibliográfica del estado de arte de este trabajo 

que incluye el concepto de biorrefinería, la producción de biodiésel, la valorización y 
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purificación de glicerol, así como los procesos en fase acuosa utilizados para la 

conversión de glicerol a 1,2-PDO y/o H2. 

El capítulo 3 describe la metodología experimental seguida para la preparación y 

caracterización de los catalizadores, la obtención y purificación de glicerol (subproducto 

de biodiésel) a escala de laboratorio y la descripción de la instalación experimental y la 

realización de los experimentos de los procesos en fase acuosa a presión de glicerol. 

En el capítulo 4 se recogen todos los resultados obtenidos y discusión del desarrollo 

de los procesos de glicerol estudiados en este trabajo (APH sin adición externa de H2 y 

APR) utilizando las diferentes series de catalizadores. A su vez, se detallan los resultados 

de caracterización de los catalizadores tanto frescos como usados.  

El capítulo 5 incluye el resumen de la memoria, así como las conclusiones del trabajo 

realizado por bloques en función de los objetivos parciales, y terminando dicho capítulo 

con una conclusión general. 

Para cumplir con uno de los requisitos mínimos establecidos por la Universidad de 

Zaragoza para optar al grado de Doctor con Mención Internacional, en el capítulo 6 se 

exponen el resumen, los objetivos y las conclusiones del trabajo traducidos al inglés. 

Además, este trabajo cuenta con la colaboración del Grupo de Procesos Catalíticos y 

Materiales (CPM, Catalytic Processes and Materials Group) de la University of Twente 

para profundizar en el estudio de diferentes métodos de preparación y técnicas de 

caracterización de los catalizadores. 
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2 Antecedentes 

En este capítulo se detalla la revisión bibliográfica del “estado de arte” de este trabajo 

que incluye el concepto de biorrefinería como una alternativa hacia la refinería de 

petróleo, la producción de biodiésel y su subproducto (glicerol), así como la purificación 

y valorización del glicerol. Además, se explican en qué consisten los diferentes procesos 

en fase acuosa a presión estudiados (APH sin aporte externo de H2 y/o APR) para la 

transformación de glicerol en 1,2-PDO y/o H2. 

2.1 Crecimiento del uso de energías renovables: biorrefinería 

En las últimas décadas, se han producido incrementos anuales relacionados con la 

demanda mundial de energía debido principalmente al crecimiento demográfico, así 

como por las necesidades de la industria y el desarrollo de la sociedad. La mayor parte de 

la energía proviene de la combustión de recursos fósiles (petróleo, gas natural y carbón) 

[1]. Sin embargo, el consumo de dichas energías no renovables provoca una crisis 

energética debido a que se encuentran en la naturaleza en cantidades limitadas y, a su vez, 

genera problemas medioambientales tales como el efecto invernadero y emisiones 

contaminantes [2]. El aumento exponencial de la población humana debe garantizar un 

desarrollo sostenible (se prevé que habrá más de 9.200 millones de habitantes en el año 

2050), que involucra diversas disciplinas de la ciencia (Química, Ingeniería, Física, 

Biología, Ciencias humanas y sociales, etc.), siendo la Química la que se encuentra en el 

centro del modo de vida del ser humano (desde la producción de moléculas hasta las 

energías necesarias para su desarrollo), Figura 2.1 [3]. 

 

Figura 2.1. La Química en la vida cotidiana. Extraído del trabajo de Marion y cols. [3]. 

El sector del transporte representa alrededor del 60 % del consumo mundial de 

petróleo, generando 1/5 de las emisiones globales de CO2 [4]. Por lo que, el uso de 
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combustibles fósiles provoca el colapso del equilibro entre el CO2 liberado al medio 

ambiente y el CO2 que pueden absorber las plantas [5]. En las últimas dos décadas, la 

concentración global de CO2 en la atmósfera ha aumentado de 369,38 ppm (año 2000) a 

417,53 ppm (año 2022) [6]. Por tanto, es necesario el desarrollo de combustibles 

sostenibles y limpios. Para el 2020, la Directiva 2009/28/CE del Parlamento Europeo y 

del Consejo, relativa al fomento del uso de la energía procedente de fuentes renovables, 

exigió una cuota mínima del 10 % en el consumo de energía procedente de fuentes 

renovables en el sector del transporte [7], y para el año 2030 se requerirá hasta un 14 % 

según la Directiva 2018/2001/CE [8]. 

Para conseguir un crecimiento económico sostenible, las industrias necesitan usar 

recursos seguros y sostenibles, como pueden ser las energías renovables (agua, viento, 

luz solar y biomasa, entre otros). Teniendo en cuenta, que la bioeconomía depende en 

gran medida de la biomasa, se han desarrollado tecnologías y procesos que utilizan dicho 

recurso renovable como materia prima para la producción de combustibles y productos 

químicos, dando lugar a lo que se conoce como biorrefinería [9]. Se estima que la cantidad 

total de energía obtenida de la biomasa en el año 2050 estará en el rango de 150-450 

exajulios/año, correspondiente aproximadamente a 76 × 109 barriles equivalente de 

petróleo [10]. Por tanto, el uso de biomasa como fuente de energía renovable es una 

alternativa para reducir la dependencia de los combustibles fósiles. 

Todos los materiales biomásicos contienen hidrógeno, carbono y oxígeno, pero la 

composición química es única para cada material. Debido a que la mayoría de ellos 

contienen cantidades considerables de oxígeno (hasta un 40 %), generalmente se 

consideran más útiles como fuente de sustancias químicas oxigenadas [11]. El contenido 

energético de los componentes de la biomasa (azúcares, lípidos y lignina) depende del 

contenido de oxígeno y de la relación H/C. Un componente de biomasa con menor 

contenido de oxígeno y mayor relación H/C tendrá mayor contenido de energía. De 

donde, el contenido energético por unidad de masa de los componentes de la biomasa 

sigue el siguiente orden: lípidos > lignina > azúcares [9]. 

En general, la biomasa se puede clasificar según su estado (sólido, líquido o 

gaseoso), origen, composición y generación. Según su origen, la biomasa se puede 

clasificar como biomasa natural, biomasa residual y cultivos energéticos. La biomasa 

natural proviene de la naturaleza sin intervención humana (por ejemplo, los árboles). La 

biomasa residual comprende residuos forestales, industriales, agrícolas y urbanos. Los 

cultivos energéticos están destinados para la generación de energía, en este grupo 

incluyen, por ejemplo, los cultivos oleaginosos para la producción de biodiésel [12]. 

Según su composición, la biomasa se clasifica en carbohidratos (almidón, celulosa y 

hemicelulosa), lignina, grasas animales y aceites vegetales (triglicéridos) [13]. Por 

ejemplo, la biomasa lignocelulósica es una sustancia abundante no comestible compuesta 

fundamentalmente de celulosa (9 – 80 %), hemicelulosa (10 – 50 %) y lignina (5 – 35 %) 

con trazas de lípidos, proteínas y cenizas [12]. 

Según la generación de la materia prima, la biomasa se clasifica como de primera, 

segunda, tercera y cuarta generación. La de primera generación es la biomasa comestible 
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(por ejemplo, patata, cebada, remolacha azucarera para la producción de bioetanol). La 

de segunda generación corresponde a la biomasa no comestible: biomasa lignocelulósica 

no comestible (por ejemplo, restos de maíz, cáscara de arroz), aceites no comestibles 

(aceite de cocina usado), desechos orgánicos municipales. La de tercera generación 

corresponde a la biomasa algal (por ejemplo, microalgas para la producción de biodiésel). 

Finalmente, la de cuarta generación es la relativa a materias primas genéticamente 

modificadas de la primera, segunda y tercera generación (producción de 

biocombustibles/biodiésel (emergente)) [13]. 

Aunque las características generales de las refinerías de petróleo y las biorrefinerías 

son similares, existen unas diferencias fundamentales que hacen de las biorrefinerías más 

sostenibles con el medio ambiente. Por ejemplo, los productos químicos que se obtienen 

a partir de las refinerías de petróleo están asociados con la emisión de gases de efecto 

invernadero basado en carbono, produciendo un ciclo de carbono abierto. En cambio, el 

empleo de biomasa como materia prima podría cerrar el ciclo de carbono [14], como se 

ilustra en la Figura 2.2.  

  

Figura 2.2. Esquema comparativo de una refinería de petróleo (izquierda) y una biorrefinería (derecha). Adaptado 

del trabajo de Hülsey [14]. 

Se tiene la esperanza que los productos químicos y combustibles producidos 

mediante biorrefinería sean la “columna vertebral” de la futura economía sostenible. 

Actualmente, una biorrefinería convencional produce un único compuesto, bioetanol o 

biodiésel. Por lo tanto, en términos de precios, los productos de biorrefinería no pueden 

competir con los productos derivados del petróleo [9]. Por lo que, se tendrían que buscar 

alternativas para la mejora de la economía de los biocombustibles.  

La Tabla 2.1 recoge la clasificación de los biocombustibles y su impacto 

socioeconómico. Se pueden clasificar en dos categorías: primarios y secundarios. Los 

biocombustibles primarios, como la leña, las astillas de madera y los desechos animales, 

son aquellos en los que el material orgánico se usa tal y cómo se ha recogido, es decir, en 

su forma natural. En cambio, los biocombustibles secundarios se generan a partir de un 

recurso como las plantas y los microorganismos, y estos a su vez pueden dividirse en tres 

generaciones. Los biocombustibles de primera generación son aquellos producidos a 

partir de cultivos alimentarios como el maíz, patata, soja y girasol, entre otros. Mientras 
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que los de segunda generación corresponden a la producción de biocombustibles a partir 

de varias especies de plantas como jatropha o miscanthus, y materiales lignocelulósicos 

como la paja, hierba o madera. La tercera generación de biocombustibles está relacionada 

con los producidos a partir de microalgas y microbios  [15].  

Tabla 2.1. Clasificación de los biocombustibles y su impacto socioeconómico. Extraído de las referencias [15, 19]. 

 Primarios Secundarios 

Primera generación Segunda generación Tercera generación 

Biocombustible Leña 

Astillas de madera 

Pellets 

Desechos de 

animales 

Residuos 

forestales 

Residuos agrícolas 

Gas de vertedero 

 

Bioetanol o 

biobutanol por 

fermentación de 

almidón (de trigo, 

maíz, patata o 

cebada) o azúcares 

(de azúcar y 

remolacha 

azucarera). 

Biodiésel por 

transesterificación 

de cultivos 

oleaginosos (colza, 

soja, girasol, coco y 

grasas animales). 

Bioetanol y biodiésel 

obtenidos a partir de 

tecnologías 

convencionales pero 

basadas en nuevos 

cultivos de aceite, 

aceite de cocina usado, 

almidón y azúcar como 

jatropha o miscanthus. 

Bioetanol, biobutanol y 

syndiesel producidos a 

partir de materiales 

lignocelulósicos (por 

ejemplo, paja, hierba y 

madera). 

Biodiésel a partir de 

microalgas 

Bioetanol a partir de 

microalgas y algas 

Biohidrógeno a partir 

de microalgas verdes 

y microbios. 

Impacto 

socioeconómico 

 Incremento de las 

economías rurales. 

Puede aumentar los 

precios de los 

alimentos a medida 

que los productores 

suministren la 

materia prima. 

Atrae inversores 

extranjeros. 

Posibles 

modificaciones en el 

motor en caso de una 

mezcla alta de 

biocombustibles. 

 

 

Aumento de las 

economías rurales. 

Menos efecto sobre los 

precios de los 

alimentos. 

Bosques talados. 

Cuestiones de 

bioseguridad 

relacionadas con 

especies invasoras. 

Uso variado de 

recursos naturales. 

Costes de transporte de 

la materia prima. 

Elevados costes de 

infraestructura. 

Oportunidades de 

empleo. 

Introducción 

potencial de especies 

invasoras. 

Puede usarse para el 

tratamiento de aguas 

residuales, 

minimizando los 

requerimientos de 

agua y nutrientes. 

No hay competencia 

con los alimentos 

(uso de tierras no 

cultivables) 

  

Cabe destacar que el desarrollo de biocombustibles de primera generación (biodiésel 

y bioetanol) genera importantes preocupaciones financieras, políticas y naturales debido 

a que sus producciones a gran escala requieren de más tierras agrícolas cultivables, que 

podría generar una deforestación y agotamiento del suelo, por lo que, se reducirían los 

terrenos para la producción de alimentos para humanos y animales [16]. Los aceites de 

cocina usados (ACU) pueden usarse como materia prima para la producción de biodiésel 

después de su purificación [17]. La reutilización de ACU para la producción del 
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biocombustible proporciona una solución a las pérdidas ambientales, sanitarias y 

económicas, como el bloqueo de los sistemas de alcantarillado causados por el vertido de 

ACU en las aguas residuales, así como la contaminación de los recursos hídricos causada 

por la filtración de ACU al suelo [18]. Para la producción de biocombustibles de segunda 

generación se usan materias primas no alimentarias (por ejemplo, materiales 

lignocelulósicos y ACU) y presentan ventajas respecto a los de primera generación, 

aunque el proceso requiere de pretratamientos costosos [16, 19].  

Actualmente, las investigaciones se centran en el desarrollo de biocombustibles de 

tercera generación a partir de microalgas/algas como una solución sostenible para superar 

las debilidades de las fuentes de biocombustibles de primera y segunda generación [16]. 

La característica destacable de la biomasa de tercera generación es que se puede cultivar 

tanto en la tierra como en el agua [20]. Las algas exhiben tasas de crecimiento más rápidas 

que las plantas de semillas oleaginosas, y algunas alcanzan más del 50 % de contenido de 

lípidos por peso seco [19]. Se ha estimado que las microalgas tienen una capacidad de 

producir biodiésel 200 veces más eficiente que los cultivos tradicionales [15]. Sin 

embargo, el proceso de tratamiento de la biomasa de tercera generación es el método 

menos explorado por las industrias debido a su alto coste y la mínima estabilidad del 

producto. Estos inconvenientes de la biomasa de tercera generación se superarán con la 

evolución de plataformas microbianas genéticamente modificadas en la cuarta generación 

[20]. 

En 1893, Rudolf Diesel, ingeniero alemán, probó que los aceites vegetales podrían 

usarse como combustibles para máquinas y equipos utilizados en la agricultura. 

Seguidamente, en 1900, se demostró el uso del aceite de cacahuete como combustible en 

un modelo de motor diésel. Esto marcó el inicio del uso de aceites vegetales en motores 

diésel. Entre 1930 y 1940, se emplearon esporádicamente, aceites vegetales como 

combustible diésel, especialmente en situaciones de emergencia [17, 21]. Sin embargo, 

el uso de los aceites vegetales no fue muy eficaz en motores debido a la baja volatilidad, 

la alta viscosidad y comportamientos de flujo en frío que presentaban. Esto impulsó a la 

búsqueda de soluciones para superar dichos inconveniente y, por ello, surgió el concepto 

de biodiésel [22]. 
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2.2 Biodiésel  

El cambio climático global, el rápido agotamiento de las reservas de combustibles 

fósiles, el aumento del precio del petróleo, la preocupación por la seguridad energética, 

la degradación de la tierra y el agua han obligado a los gobiernos, científicos e 

investigadores a encontrar fuentes de energías alternativas [23]. En este contexto, en las 

últimas décadas, los biocombustibles, en particular el biodiésel, se ha vuelto cada vez más 

atractivo, siendo un sustituto ideal al diésel derivado del petróleo [15, 21]. Químicamente, 

el biodiésel se conoce como éster metílico de ácidos grasos (FAME, Fatty Acid Methyl 

Ester). 

El biodiésel se considera como una fuente de energía renovable, no tóxica, 

biodegradable con un punto de inflamación y poder calorífico similar al de los 

combustibles fósiles [23, 24]. Tiene un alto número de cetano con buena eficiencia de 

combustión, capacidad de lubricación, y unos bajos niveles de emisiones y toxicidad [25-

27]. Su alto contenido de oxígeno de entre 10 y 11 % en peso hace que se degrade cuatro 

veces más rápido que el diésel [15, 24]. Además, se considera una fuente de energía 

limpia ya que su combustión no libera gases de combustión con azufre y nitrógeno [15, 

17].  

El biodiésel aumenta la vida operativa de un motor debido a su capacidad de 

lubricación. También, su transporte y almacenamiento es fácil, ya que tiene un punto de 

ebullición alto. Conjuntamente, el biodiésel tiene un ciclo de carbono cerrado, que implica 

que la cantidad de CO2 absorbido por la planta oleaginosa es equivalente a la cantidad de 

CO2 liberado durante la combustión del biodiésel [28]. 

El biodiésel puro se denomina B100. Las mezclas de biodiésel tienen 

concentraciones más bajas, y están generalmente mezcladas con diésel de petróleo en 

diferentes proporciones: B2 (concentraciones del 2 %), B5 (concentración de hasta 5 %) 

y B20 (de 6 a 20 %), siendo su uso mayoritario en motores [17, 18].  

En el año 1977, Expedito Parente, científico brasileño, desarrolló el primer proceso 

industrial para la producción de biodiésel, aunque fue en Austria, en 1989, donde se puso 

en funcionamiento la primera planta de biodiésel que usaba aceite de colza como materia 

prima [17].  

Como se puede observar en la Figura 2.3, se ha producido un incremento de 

producción de biodiésel en las últimas décadas. Además, ha crecido drásticamente en los 

últimos 30 años desde su introducción en el mercado. Esto está influenciado en gran 

medida por el deseo de los gobiernos de aumentar el uso de combustibles renovables y 

cumplir con los objetivos de sostenibilidad [29]. El mercado de biodiésel experimentó 

una caída en los años 2015 y 2020 debido a la crisis mundial y a la pandemia de COVID-

19, respectivamente, y se espera un aumento considerable en los próximos años.  

En 2016, la producción de biodiésel alcanzó los 33,3 millones de m3 (M m3). Los 

principales países productores de biodiésel fueron Estados Unidos (5,5 M m3), Brasil (3,8 

M m3), Indonesia (3,0 M m3), Alemania (3,0 M m3) y Argentina (3,0 M m3), siendo la 

producción en la Unión Europea igual a 10,7 M m3 [30, 31]. En 2019, se produjo 
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alrededor de 49,9 M m3, que se redujo a 43,8 M m3 en el año 2020, como se observa en 

la Figura 2.3. Para el año 2023 se prevé una producción de biodiésel alrededor de 50,1 M 

m3, con una tendencia creciente en los próximos años. 

  

 

Figura 2.3. Producción global de biodiésel en el año 2019. Evolución de la producción mundial de biodiésel (2010-

2027). Extraído de las referencias [32, 33]. 

El biodiésel se puede obtener a partir de triglicéridos contenidos en microalgas, 

cultivos alimentarios, grasa animal y aceite usado como materia prima. Se produce 

mediante un proceso de transesterificación y se considera la mejor tecnología, debido a 

sus condiciones de baja presión y temperatura, obteniendo un alto rendimiento del 

producto [17, 23]. Actualmente, alrededor del 95 % del biodiésel mundial se produce a 

partir de aceites comestibles refinados, debido a su fácil disponibilidad en la industria 

agrícola desarrollada, especialmente en Estados Unidos y en los países de la Unión 

Europea. Los aceites comestibles más utilizados son el aceite de soja, el aceite de palma, 

el aceite de coco, el aceite de girasol y el aceite de colza. El uso de una materia prima u 

otra para la producción de biodiésel en todo el mundo depende principalmente de las 
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condiciones nacionales, el clima y la disponibilidad de dicha materia [22], como se 

representa en la Figura 2.4. La calidad del biocombustible depende de las características 

de las materias primas utilizadas para su producción [15]. 

 

Figura 2.4. Materias primas para la producción de biodiésel. Extraído del trabajo de Gardy y cols. [22]. 

La producción de biodiésel está favorecida por el hecho de que en muchos países se 

obtiene a partir de materias primas nacionales y, por ende, reduce la dependencia del 

petróleo. Además, en Europa, la legislación exige el uso de componentes renovables en 

los combustibles [34]. 

2.2.1 Producción de biodiésel mediante la transesterificación de triglicéridos 

La transesterificación, también llamado alcoholisis, consiste en una serie de 

reacciones reversibles consecutivas de una grasa o aceite con un alcohol para formar 

ésteres y glicerol (Figura 2.5). Según el origen de las grasas y aceites, se puede considerar 

realizar un proceso de pretratamiento. De manera habitual, se usa un catalizador para 

mejorar la velocidad de reacción y el rendimiento. Como la reacción es reversible, se 

utiliza una cantidad en exceso de alcohol (metanol, etanol, butanol o alcohol amílico) para 

desplazar el equilibrio hacia el lado de los productos. Entre los alcoholes que se pueden 

usar, el metanol es el más utilizado debido a su bajo coste y ventajas físicas y químicas 

(de cadena más corta y alcohol polar), seguido por el etanol [17, 21].  

Durante la transesterificación, primero el triglicérido se convierte en diglicérido, 

seguidamente, en monoglicérido y, por último, en glicerol, en cada una de estas etapas se 

genera una molécula de éster (biodiésel). En muchos procesos industriales se emplea una 

relación molar de alcohol/aceite igual a 6/1 [21, 23, 27]. Al final del proceso se obtiene 

una corriente que se separa en dos fases: la fase rica en biodiésel (capa superior) y la fase 

rica en glicerol (capa inferior), donde el exceso de alcohol se distribuirá en las diferentes 

fases. Aunque el equilibrio se inclina hacia la formación de biodiésel y glicerol, una 
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pequeña traza de agua generada en la reacción puede provocar la formación de jabón 

durante el proceso [21, 23]. Se debe limitar el contenido de agua en la materia prima. 

  

Figura 2.5.  Proceso de transesterificación de triglicéridos con alcohol para formar ésteres (biodiésel) y glicerol. 

Las R1, R2 y R3 que acompañan a las moléculas de los ésteres en la Figura 2.5 son 

cadenas de hidrocarburos que contienen mayoritariamente de 15 a 21 átomos de carbono 

[35].   

Los catalizadores usados para la producción de biodiésel en las reacciones de 

transesterificación incluyen los de tipo homogéneo, heterogéneo y biológico (enzimas). 

Los catalizadores homogéneos de carácter ácido (por ejemplo, HCl y H2SO4) y básicos 

(por ejemplo, KOH y NaOH) son utilizados para la producción de biodiésel debido a sus 

bajos costes y presentan alta actividad catalítica, con los inconvenientes que presentan 

como la corrosión, difícil reciclaje en comparación con los catalizadores heterogéneos 

(básicos, ácidos o bifuncionales) para sistemas continuos. Los catalizadores enzimáticos 

no son factibles para aplicaciones a gran escala en la síntesis de biodiésel debido a su alto 

coste y su velocidad de reacción muy lenta [25, 36].  

Los principales factores a tener en cuenta durante la producción de biodiésel son la 

disponibilidad de la materia prima, la relación molar de alcohol/aceite, el tipo y 

concentración del catalizador, el tiempo y la temperatura de reacción, el contenido de 

agua, la intensidad de la mezcla y la velocidad de agitación [23]. La principal dificultad 

para la comercialización del biodiésel es el precio de la materia prima que representa del 

60 al 75 % del coste total de producción de biodiésel, además, del coste de procesamiento 

[21, 23].  

La Tabla 2.2 muestra el rendimiento de biodiésel obtenido utilizando diferentes 

catalizadores y materias primas, usando metanol como alcohol. Para la obtención del 

biocombustible con especificaciones deseadas es necesario su purificación, asegurando 

la eliminación de las cantidades o trazas de metanol y glicerol de la fase rica en biodiésel, 

tras el proceso de transesterificación. 

En términos de costes de producción se tendrían que considerar el relacionado con 

el proceso de transesterificación y la recuperación del glicerol (subproducto). La 

recuperación de glicerol de alta calidad es una manera de reducir los costes de producción 

[21].  
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Tabla 2.2. Rendimiento (Rdto.) de biodiésel en función del aceite vegetal y el tipo de catalizador usando metanol 

como alcohol. Extraído de las referencias [23, 37]. 

Catalizador (cat) 
Cat 

(% en peso) 
Materia prima 

Rdto. de biodiésel 

(%) 
Ref. 

Heterogéneo     

CaO 1 Aceite de girasol 91 [38] 

KNO3/CaO 1 Aceite de colza 98 [39] 

CaO/Al2O3 5,97 Aceite de palma 98,64 [40] 

CaO/Fe3O4 2 Aceite de jatrofa 95 [41] 

Li/MgO 9 Aceite de soja 93,9 [42] 

Mg-Al hidrotalcita 1 Aceite de jatrofa 95,2 [43] 

Homogéneo     

Hidróxido de sodio 1 Aceite de girasol 87 [44] 

Hidróxido de potasio 1 Aceite de girasol 91,67 [44] 

Metóxido de sodio 1 Aceite de girasol 99 [44] 

Metóxido de potasio 1 Aceite de girasol 98 [44] 

Enzimas lipasa     

A. niger 1 Aceite de palma 69 [45] 

R. oryzae 1 Aceite de soja 85 [45] 

 

En el proceso de producción de biodiésel, se genera un mol de glicerol por cada tres 

moles de éster metílico sintetizado, lo que equivale aproximadamente el 10 % del peso 

del producto [31]. En 2009, el 69 % aproximadamente de producción de glicerol procedía 

de la industria del biodiésel en comparación con el 9 % en 1999, manteniéndose elevada 

y sin cambios significativos en 2018 (63 %) [29].  

En 2020, la producción de glicerol fue aproximadamente 3 millones de toneladas 

[31]. Por tanto, debido a la creciente producción de biodiésel, se registra un excedente de 

glicerol como subproducto.  

Teniendo en cuenta el excedente de glicerol producido por las industrias de biodiésel, 

se plantea la siguiente cuestión: ¿Qué se puede hacer con este subproducto (residuo)? 
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En la actualidad, es una de las cuestiones que incitan a los investigadores a estudiar 

alternativas para la valorización de glicerol en productos de valor añadido con el fin de 

mejorar la viabilidad económica de la producción de biodiésel con un ciclo de carbono 

cerrado (Figura 2.6), además, teniendo en cuenta los costes ligados a la purificación de 

dicho subproducto para su transformación o comercialización. 

 

Figura 2.6. Ciclo de biodiésel. 
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2.3 Glicerol (subproducto de biodiésel) 

El glicerol (C3H8O3), cuyo nombre según la IUPAC (International Union of Pure 

and Applied Chemistry) es 1,2,3-propanotriol y comúnmente conocido como glicerina, es 

uno de los polialcoholes más simples. Se puede encontrar en las grasas y aceites naturales 

en forma de ésteres grasos y es un intermedio importante en el metabolismo de los 

organismos vivos [31, 34].  

En 1779, fue descubierto por el químico sueco Carl Wilhelm Scheele mediante la 

saponificación del aceite de oliva con óxido de plomo. En 1813, el químico francés 

Michel Eugène Chevreul demostró que las grasas son ésteres de ácidos grasos de glicerol, 

y fue quien le dio su nombre al glicerol en honor a la palabra griega 𝛾𝜆𝜐𝜅𝜖𝜚𝜊𝜍 que 

significa dulce [34]. Chevreul estableció las fórmulas químicas de los ácidos grasos y la 

glicerina en aceite vegetal y grasa animal, además, patentó el primer método industrial de 

la obtención de jabón de glicerina a partir de la reacción de material graso con cal y 

material alcalino [27].  

El glicerol es un líquido viscoso a temperatura ambiente, incoloro e inodoro con un 

sabor ligeramente dulce. Es un líquido higroscópico debido a que contiene tres grupos 

hidroxilo-hidrófilos, por lo que, es completamente soluble en agua. También, es 

totalmente miscible en muchas sustancias como en metanol, etanol, alcohol isopropílico, 

etilenglicol, propilenglicol y fenol, entre otras. Sin embargo, su solubilidad es limitada, 

por ejemplo, en acetona, acetato de etilo y dioxano. Es parcialmente insoluble en 

hidrocarburos, alcoholes alifáticos de cadena larga, ácidos grasos y disolventes como 

hexano y cloroformo. Tiene baja volatilidad y presión de vapor, a su vez, no es tóxico ni 

para los seres humanos ni para el medio ambiente. Es una molécula reactiva que sufre 

todas las reacciones habituales de los alcoholes, siendo los grupos hidroxilo primarios 

terminales ligeramente más reactivos que el grupo hidroxilo secundario central. Además, 

puede oxidarse: los átomos de carbono terminales se convierten en grupos aldehído o 

carboxilo y el átomo de carbono central en un grupo carbonilo [27, 34, 46]. La Tabla 2.3 

recoge algunas de las propiedades físicas más importantes del glicerol. 

Como se ha explicado en el apartado 2.2.1, el glicerol se obtiene como subproducto 

del proceso de fabricación de biodiésel y, actualmente, representa más de la mitad de su 

producción mundial. La producción de glicerol se realiza principalmente de dos maneras: 

de forma natural o sintéticamente. La forma natural corresponde a su obtención como 

subproducto de la conversión de grasas y aceites en ácidos grasos o ésteres metílicos de 

ácidos grasos (biodiésel), mientras que el glicerol sintético procede de intermedios 

químicos derivados del petróleo como el propileno. También, existen otros métodos para 

la obtención de glicerol como la fermentación de azúcar o la hidrogenación de 

carbohidratos, pero no son importantes desde el punto de vista industrial [31, 34].  En el 

año 1930, la síntesis industrial más importante de glicerol, que usaba propeno como 

materia prima, fue desarrollada por I. G. Farben en Alemania y Shell en Estados Unidos 

[34]. 

En la mayoría de las aplicaciones, el glicerol (crudo), subproducto de la 

transesterificación de triglicéridos, se refina antes de su uso final para obtener un mayor 
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grado de pureza, ya que la composición de glicerol crudo generalmente oscila entre 40 y 

70 % de glicerina, y contiene impurezas como metanol y MONG (compuestos orgánicos 

que no son el glicerol, Matter Organic Non-Glycerol). Aunque el glicerol se puede utilizar 

en numerosas aplicaciones, refinarlo en alto grado es muy costoso, especialmente para 

las PYMES de producción de biodiésel [27]. 

En 2018, se obtuvo un volumen de mercado alrededor de 2500 millones de dólares 

de la producción mundial de glicerol y se espera que aumente a 3300 millones de dólares 

en este año (2023) [29]. 

Tabla 2.3. Propiedades físicas del glicerol. Extraído de las referencias [27, 34]. 

Propiedad Valor Unidad 

Peso molecular 92,09 g/mol 

Densidad (20 ℃) 1,261 g/cm3 

Índice de refracción (nD) 1,4740  

Viscosidad 1,41 Pa · s 

Punto de fusión 18 ℃ 

Punto de ebullición 290 ℃ 

Punto de inflamación 177 ℃ 

Temperatura de autoignición con vidrio 429 ℃ 

pH (disolución) 7  

Tensión superficial 63,4 mN/m 

Conductividad térmica (0 ℃) 0,29 W/(m · K) 

Calor de fusión (18 ℃) 18,3 kJ/mol 

Calor de vaporización (55 ℃) 88,2 kJ/mol 

Calor de formación − 669 kJ/mol 

Calor de combustión − 1662 kJ/mol 

 

2.3.1 Refinado del glicerol crudo 

Los problemas asociados con el glicerol crudo derivado de la producción de biodiésel 

son las importantes cantidades de impurezas que contiene, como metanol, catalizador y 

un alto contenido de MONG, que incluyen, jabones y ésteres [29]. Dependiendo en gran 

medida del uso y composición del subproducto, se emplea una combinación de diferentes 

etapas de purificación. 
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En general, el proceso de purificación de glicerol crudo a glicerol puro consta de 3 

etapas (Figura 2.7) [47]:  

1) Neutralización: para eliminar el contenido de MONG y el catalizador. 

2) Evaporación al vacío: para eliminar el agua y el metanol. 

3) Purificación en alto grado: para mejorar todavía más la pureza del glicerol en 

función del grado deseado. 

La neutralización es el método mayoritariamente usado como pretratamiento de 

procesos de purificación de glicerol crudo [48]. Durante la etapa de neutralización, se 

agrega un ácido como, por ejemplo, ácido fosfórico, ácido acético, ácido clorhídrico o 

ácido sulfúrico, hasta el pH deseado en el rango de pH entre 1 y 6. La reacción del ácido 

con el jabón producirá ácidos grasos libres y su reacción con el catalizador básico formará 

sal y agua. Esta etapa generalmente separa el glicerol crudo en tres o dos capas 

dependiendo del ácido usado: en la parte superior, los ácidos grasos libres, una capa rica 

de glicerol en el medio y sales inorgánicas en la parte inferior, si han precipitado. Por lo 

que, la capa superior se eliminaría mediante decantación lenta y la capa intermedia rica 

en glicerol se separará de la capa inferior rica en sales inorgánicas (si hay), mediante 

filtración [47-50]. La precipitación de las sales inorgánicas dependerá del tipo de ácido y 

catalizador utilizado, por consiguiente, de la solubilidad de estas sales en agua. 

Se elimina fácilmente el metanol y el agua mediante evaporación a vacío o en una 

unidad flash. Tras la evaporación, se obtendrá un glicerol con una pureza mayor del 80 

% [47, 48].  

Finalmente, para la obtención de un glicerol de alta pureza y en función de uso, es 

necesario hacer una purificación adicional. Actualmente, se han desarrollado varias 

tecnologías como el intercambio iónico, la destilación a vacío, la adsorción con carbón 

activo y separación por membranas [29, 31, 47-49, 51, 52].  

Industrialmente, se distinguen 3 grados diferentes de glicerol en función de su pureza 

[27, 29]:  

1) El grado técnico, que es el glicerol utilizado como ingrediente básico en 

productos químicos y no para uso en alimentos ni medicamentos, alcanzando 

una pureza máxima del 95 %.  

2) El glicerol de grado USP (United States Pharmacopeia), con glicerol 

procedente de aceite vegetal o grasa animal, se usa para productos 

alimentarios y farmacéuticos. Dicho glicerol tiene una pureza entre 96 y 99 

%. 

3) El grado FCC (Food Chemical Codex), glicerol procedente de aceite vegetal, 

apropiado para su uso en alimentos, principalmente los kosher, con una 

pureza entre 99,5 y 99,7 %.  

Normalmente, la glicerina que se vende tiene una pureza entre 99,5 y 99,7 %. Los 

grandes productores de biodiésel refinan su glicerol crudo y lo comercializan a las 

industrias farmacéuticas, cosméticas y alimentarias  [27].  
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Figura 2.7. Proceso de purificación de glicerol crudo (subproducto de la producción de biodiésel). Adaptado de las 

referencias [27, 29, 47]. 

La producción actual de biodiésel genera un excedente de glicerol, por lo que, se 

deben ampliar las estrategias del uso del subproducto, por ejemplo, mediante su 

conversión en productos de valor añadido. De esta manera, se consigue mejorar la 

economía y viabilidad de la producción del biocombustible. Además, la purificación en 

alto grado del glicerol crudo dependerá de la economía de los productores de biodiésel, 

considerando la capacidad de producción y/o la disponibilidad de instalaciones idóneas 

para una purificación avanzada. 

2.3.2 Aplicaciones y conversión de glicerol 

El glicerol es un intermedio químico muy versátil dentro de la biorrefinería, y es 

considerado uno de los 12 principales compuestos “building blocks” que se pueden 

transformar en productos de valor añadido [53]. Su bajo coste, accesibilidad, sus 

propiedades químicas y físicas, y porque es fisiológicamente inocuo, hacen que el glicerol 

sea un compuesto muy atractivo, como materia prima, para muchos procesos industriales 

[31, 34]. 

En 1896, fue la primera vez que se utilizó el glicerol industrialmente, cuando Nobel 

fabricó la dinamita, en la que la nitroglicerina se estabiliza mediante absorción en tierra 

de diatomeas [34]. 

Se puede usar el glicerol como humectante en dulces, carnes, pasteles y quesos. 

También, se utiliza como disolvente, conservante y edulcorante en bebidas y alimentos, 
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proporcionando sabor y color a refrescos y alimentos. Sin embargo, debido a la creciente 

producción de glicerol como subproducto de biodiésel, existe un excedente, que su uso 

en aplicaciones tradicionales no pueden absorberlo (Figura 2.8). Por lo que, es necesario 

encontrar nuevas rutas de valorización de este residuo (Figura 2.9) para evitar la 

saturación del mercado y potenciar su uso [30, 46].  

 

Figura 2.8. Aplicaciones tradicionales del glicerol. Adaptado de las referencias [30, 46]. 

El glicerol crudo tiene un valor bajo debido a las impurezas que posee. Si se pudiera 

usar para fabricar productos de valor añadido, sería más valioso y favorecería la viabilidad 

económica de la industria del biodiésel [27].  

El glicerol se puede convertir en productos químicos y combustibles prometedores 

mediante procesos catalíticos como la hidrogenólisis selectiva, deshidratación catalítica, 

pirólisis, esterificación selectiva, eterificación y gasificación, entre otros [27, 54].  

En los últimos años, se está investigando en el uso del glicerol (puro y/o crudo) y su 

conversión en productos de valor añadido [27, 29-31, 33, 47, 54-56]. Se han publicado 

muchos trabajos sobre la producción de H2 [10, 57-60] o 1,2-propanodiol [61-64], para la 

valorización del residuo y la mejora de la economía de la producción de biodiésel. 

La conversión de glicerol a 1,2-propanodiol (1,2-PDO) surge como una alternativa 

atractiva, ya que el mercado de este producto puede absorber grandes cantidades de 

glicerol [65]. La producción de H2 a partir de glicerol es importante para la industria del 

biodiésel, porque agrega valor a la cadena productiva y, además, puede satisfacer la 

demanda energética del sector del transporte [30]. 
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Figura 2.9. Conversión de glicerol a productos de valor añadido. Adaptado de las referencias [31, 66]. 
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2.4 Valorización de glicerol mediante procesos catalíticos 

La Catálisis juega un papel esencial en la Química, ya que en muchos procesos 

químicos se precisa el uso de catalizadores. Los catalizadores permiten minimizar los 

tiempos de reacción, reducir el gasto energético de las reacciones y aumentar la 

selectividad a los productos deseados limitando la formación de subproductos. Por tanto, 

un catalizador ideal acelera la reacción principal deseada y reduce las reacciones 

secundarias [3].   

En función de cada proceso, un mismo catalizador puede ser o no efectivo. Por lo 

que, es importante su diseño teniendo en cuenta la naturaleza del proceso al que se 

enfrentaría, es decir, factores como su tolerancia al pH del medio, su tiempo de actividad 

y su tolerancia al agua, entre otros factores. 

Los procesos catalíticos que se pueden emplear para la conversión de glicerol en 1,2-

PDO e hidrógeno son el proceso en fase acuosa de hidrogenólisis (APH) sin aporte 

externo de H2 y el proceso de reformado en fase acuosa (APR), respectivamente. 

2.4.1 Fabricación de 1,2-PDO mediante el proceso de hidrogenólisis en fase 

acuosa (APH) de glicerol sin aporte externo de H2 

La hidrogenólisis es una reacción de reducción que implica la escisión de enlaces 

químicos (C-O y C-C) en un sustrato orgánico y la adición simultánea de H2 al fragmento 

molecular resultante. La hidrogenólisis también se conoce como hidrodesoxigenación 

(hydrodeoxygenation), ya que se elimina oxígeno de la molécula. Como el glicerol es un 

compuesto saturado y tiene un alto contenido de O/C, por ende, la hidrogenólisis del 

enlace C-O es una de las rutas más atractivas en la conversión química del glicerol [54, 

67]. 

Convencionalmente, el proceso de hidrogenólisis de glicerol se lleva a cabo con 

aporte externo de H2 (de origen fósil) a alta presión (p. ej., 50 bar) para la producción de 

1,2-PDO [67, 68]. Por lo que, la fuente de H2 es un requisito a considerar. En general, 

dependiendo si la reacción se desarrolla en centros catalíticos ácidos o básicos junto con 

los centros metálicos y/o el tipo de formación de compuestos intermedios, se han 

propuestos tres rutas de reacción para la hidrogenólisis selectiva de glicerol a 1,2-PDO, 

como se muestra en la Figura 2.10: (i) deshidrogenación-deshidratación-hidrogenación 

(ruta de gliceraldehído; base y centros metálicos); (ii) deshidratación-hidrogenación (ruta 

de acetol; centros ácidos de Lewis/ Brønsted y centros metálicos); (iii) hidrogenólisis 

directa de glicerol (centros metálicos). Generalmente, si las reacciones ocurren en fase 

líquida, la ruta (ii) es la típica para la producción 1,2-PDO [67]. Los ácidos de Brønsted 

son donores de protones y los ácidos de Lewis son los aceptores de electrones.  

En la actualidad, hay una amplia investigación sobre hidrogenólisis convencional de 

glicerol usando diferentes catalizadores mono- o bi- metálicos como Cu, Ni, Pt, Fe, Pd, 

Zr y Ru soportados en varios materiales como Al2O3, zeolita, carbón activo, SiO2, ZnO, 

Fe3O4, boehmita y SBA-15, entre otros, y llevados a cabo en reactores 

discontinuos/semicontinuos [69-88], pero es escaso el uso de reactores continuos [62, 68, 
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89, 90]. La Tabla 2.4 presenta ejemplos de trabajos de investigación en hidrogenólisis 

convencional.  

 

Figura 2.10. Rutas de reacción propuestas para la hidrogenólisis de glicerol a 1,2-PDO. [M] corresponde a centros 

metálicos. Extraído del trabajo de Mane y cols. [67]. 

Tabla 2.4. Trabajos de investigación en hidrogenólisis convencional de glicerol. 

 

Para que el 1,2-PDO sea considerado como un producto de base “eco-friendly” es 

necesario que el H2 provenga de fuentes renovables como la electrólisis o gasificación de 

biomasa o que el proceso se realice sin aporte externo de H2 [91]. El proceso de 

hidrogenólisis de glicerol sin aporte externo de H2 incluye el uso de hidrógeno generado 
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in situ mediante el APR o la hidrogenólisis por transferencia catalítica (CTH, catalytic 

transfer hydrogenolysis) utilizando moléculas donoras de H (un alcohol o un ácido 

carboxílico). Este método proporciona una alternativa al hidrógeno externo que 

generalmente se obtiene a partir combustibles fósiles. El glicerol puede proporcionar H2 

en presencia de agua mediante varios procesos como el reformado autotérmico, el 

reformado en fase vapor y el APR. Comparando estos procesos, el APR se lleva a cabo 

en condiciones más suaves, lo que implica que consume menos energía [67], ya que la 

alimentación no requiere su vaporización como ocurre con el reformado en fase vapor 

[62, 92]. La producción de H2 in situ es otro beneficio, porque se evitaría usar el H2 

molecular como alimentación, debido a los inconvenientes inherentes en cuanto a su 

manipulación, debido a su alta difusividad, explosividad e inflamabilidad, especialmente 

cuando se trabaja a altas presiones [62, 73, 90]. Por tanto, la hidrogenólisis sin aporte 

externo de H2 es un proceso más seguro y sostenible [67, 93]. 

El proceso CTH se puede llevar a cabo a bajas temperaturas y presiones, produciendo 

gases y líquidos mediante el uso de moléculas orgánicas reductoras como el metanol, 1-

propanol, etanol, 2-butanol, ácido fórmico, 2-propanol, tert-butanol y 1-butanol, como 

donoras de hidrógeno in situ [67, 94, 95]. Sin embargo, durante el proceso se generan 

varios subproductos (CO2, CO, CH4, acetato de etilo, 1-butanol y 1,1-dietoxietano, entre 

otros, dependiendo de la molécula donora) difíciles de separar y, en ocasiones, se precisan 

de métodos de separación costosos [67, 94]. En general, el ácido fórmico puede 

considerarse un agente prometedor en este proceso, ya que cuando se descompone sólo 

produce CO2 como subproducto, y este compuesto se puede separar fácilmente de los 

productos líquidos [95]. 

La Figura 2.11 muestra el mecanismo general de reacción durante el CHT de glicerol 

usando alcoholes como moléculas donoras de H2: (1) Primero, el alcohol se adsorbe en la 

superficie de los centros metálicos y el enlace O-H se disocia para generar átomos de H 

activos. Al mismo tiempo, los alcoholes se transforman en sus respectivos productos 

primarios ya sea en acetona, formaldehído y acetaldehído, etc. (2) El O de la posición 

central de los -OH del glicerol también se adsorbe y se activa en centros metálicos para 

producir 1,3-dihidroxiisopropóxido, que luego es atacado por los protones (formado a 

partir del alcohol) en el centro activo del metal, generando 1,2-PDO y H2O mediante una 

hidrogenólisis directa, en el caso que haya elevada concentración de H2 atómico. En caso 

contrario (faltan protones activos o hay una concentración baja de H2 atómico), el 

intermedio 1,3-dihidroxiisopropóxido puede interactuar con los centros ácidos del 

catalizador y liberar un radical OH del carbono primario (deshidratación) para formar 

acetol. Luego, el acetol se hidrogena mediante un H adsorbido en centros metálicos, 

produciendo 1,2-PDO. Por tanto, para mejorar la selectividad a 1,2-PDO es necesario 

mayor concentración de protones [67, 73]. Para que el CTH sea selectivo y eficiente, la 

activación tanto del donor de H como del receptor de H debe ocurrir en centros adyacentes 

y la proporción entre la molécula donora de H2 y el glicerol juega un papel fundamental 

en el proceso. Además, si los átomos de H activos in situ no se adsorben en los centros 

contiguos a una molécula de glicerol, se combinarían eventualmente para dar H2 

molecular [67]. 



Capítulo 2. Antecedentes 

37 

 

Como se requieren centros adyacentes para el donor y el receptor durante la 

hidrogenólisis de glicerol usando una molécula donora de H2, es más sensible a la 

desactivación de los centros activos de metales por deposición de coque que la 

hidrogenólisis de glicerol con H2 molecular. La deshidratación de glicerol en los centros 

ácidos es el paso que controla la velocidad de reacción, ya que el acetol formado 

interactúa con las especies de hidrógeno generadas a partir del hidrógeno molecular, 

hidrogenándose rápidamente en los centros metálicos. Por lo que, aunque el número de 

centros metálicos se reduce con el tiempo debido a la formación de coque, quedarían los 

centros suficientes para la rápida hidrogenación del acetol. Por ende, la disminución de 

los centros activos de metales por deposición de coque no afectaría significativamente a 

la formación de 1,2-PDO a través de la hidrogenación de acetol [73]. El desarrollo de un 

catalizador bifuncional eficaz que pueda mejorar simultáneamente la producción de 

hidrógeno in situ y la reacción de hidrogenólisis es la clave de éxito del proceso de CTH. 

Cabe señalar que el proceso CTH requiere tanto del compuesto donor de H2 adicional 

como de una cantidad adecuada de agua en el glicerol que se emplea en la alimentación.  

 

Figura 2.11. Mecanismo general de reacción propuesto para la hidrogenólisis de glicerol usando alcoholes como 

moléculas donoras de H2. Los centros ácidos son las A, los centros metálicos son las M y las especies H son las H. 

Extraído del trabajo de Mane y cols. [67]. 

En este caso, hay también una variedad de publicaciones sobre el CTH de glicerol 

utilizando diferentes catalizadores mono- o bi- metálicos como Cu, Ni , Pt y Pd  

soportados en diversos materiales como Al2O3, zeolita, Fe2O3, TiO2, SiO2, CeO2 y ZrO2, 
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entre otros, y llevados a cabo en reactores discontinuos/semicontinuos [63, 73, 96-100] y 

muy pocos en continuos [90], algunos ejemplos están recogidos en la Tabla 2.5.  

Tabla 2.5. Trabajos de investigación en hidrogenólisis de glicerol usando moléculas donoras de H2. 

 

El proceso en fase acuosa de hidrogenólisis de glicerol con H2 generado in situ 

mediante APR (en adelante APH sin adición externa de H2), es el otro tipo de proceso de 

hidrogenólisis sin aporte externo de H2, objeto de estudio de este trabajo para la 

producción de 1,2-PDO. En este proceso, se acoplan simultáneamente el proceso de 

hidrogenólisis y el APR, permitiendo la producción de gases y líquidos. De forma general, 

este proceso se lleva a cabo en condiciones similares al APR (200 – 250 ℃ y 20 – 50 bar) 

[75]. En el apartado 2.4.2 se detalla el proceso APR. 

Generalmente, el mecanismo para la producción de 1,2-PDO mediante el APH de 

glicerol sin adición externa de H2 es el propuesto por Dasari y cols. [88], que implica la 

deshidratación de glicerol a acetol, que se supone que ocurre preferentemente en centros 

ácidos. Seguidamente, la hidrogenación de acetol produce 1,2-PDO utilizando el H2 

generado in situ mediante APR, y ocurre en los centros metálicos (ruta de la 

hidrogenólisis, Figura 2.12).  

 

Figura 2.12. Mecanismo propuesto para la conversión de glicerol a 1,2-PDO. Extraído del trabajo de Dasari y cols. 

[88]. 
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Durante el APH de glicerol sin adición externa de H2 para la producción de líquidos, 

también ocurre una ruta secundaria importante, que produce etilenglicol como intermedio 

y se ha analizado en muchos trabajos [101-103]. En la segunda ruta, el glicerol se 

deshidrogena a gliceraldehído, cuya descarbonilación adicional genera el etilenglicol 

(Figura 2.13). Luego, este etilenglicol (EG) puede reaccionar, dando lugar a otros 

compuestos como metanol y etanol [102-105]. También, en dicha ruta se libera H2 que 

luego se utiliza en la ruta de la hidrogenólisis. 

   

Figura 2.13. Posible mecanismo de reacción de la conversión de glicerol a etilenglicol. [M] corresponde a centros 

metálicos. Adaptado del trabajo de Pandya y cols. [105]. 

El APH de glicerol sin adición externa de H2 es un proceso bastante desafiante 

debido a la necesidad de desarrollar catalizadores bifuncionales capaces de promover la 

transformación del glicerol con escisiones simultáneas de C-O y C-H. También, existe el 

reto en cuanto a la selectividad al utilizar H2 in situ, ya que la escisión del enlace C-O 

seguida de la hidrogenación conduce a la producción de alcanos (especialmente al operar 

a bajas temperaturas) y la escisión del enlace C-O a través de la deshidratación catalizada 

por centros ácidos asociados con el soporte del catalizador o protones en el medio acuoso 

seguida de la hidrogenación promueve la formación de 1,2-PDO [67]. Por ende, es 

importante el desarrollo de catalizadores, ya sean mono- o bi-metálicos capaces de 

promover de manera selectiva la producción de 1,2-PDO, con el adecuado equilibrio entre 

los centros metálicos y la acidez que proporciona el soporte. Los centros metálicos 

proporcionan la función tanto de deshidrogenación (escisión C-H) como hidrogenación 

(hidrogenación C=O), mientras que los centros ácidos facilitan la función de 

deshidratación (escisión C-O) [106]. 

Yun y cols. [107] estudiaron la hidrogenólisis de glicerol con H2 generado in situ 

mediante APR utilizando catalizadores Cu-Ni soportados sobre alúmina mesoporosa 

(MA). Analizaron la estabilidad/reutilización de los catalizadores, y observaron 

diferentes comportamientos en función de la adición o no de H2 externo. Tras 3 reciclos 

(3 h/ciclo) usando los catalizadores disminuyó la conversión de glicerol con la adición de 

H2 externo. En cambio, cuando se analizó la estabilidad de los catalizadores sin aporte de 

H2 externo durante 10 h de reacción, aumentó la conversión de glicerol con el incremento 

del contenido de Ni en el catalizador. Después de las 10 h, el catalizador 9Cu-1Ni/MA 

mostró el valor más alto de selectividad de 1,2-PDO, pero el rendimiento a 1,2-PDO fue 

mayor con el catalizador 7Cu-3Ni/MA que con los otros. Además, se comprobó que el 

catalizador 10Cu/MA presentó resultados catalíticos adecuados (conversión de glicerol = 



Capítulo 2. Antecedentes 

40 

 

62,4 % y selectividad a 1,2-PDO = 52,8 %), siendo el catalizador 9Cu/MA el mejor para 

la producción de 1,2-PDO (conversión de glicerol = 76,6 % y selectividad a 1,2-PDO = 

55,3 %) durante el APH de glicerol con adición externa de H2, aunque el catalizador 

Ni/MA exhibió la mayor conversión de glicerol (~ 80 %) pero la peor selectividad (24,3 

%) debido a que el Ni promueve la escisión C-C. Por ende, se analizó que la adición de 

Ni favorece la producción de H2 en el medio de reacción, y que tanto la relación Cu/Ni 

como las condiciones de operación (con o sin H2 externo) son factores importantes para 

tener en cuenta.  

Recientemente, Pandya y cols. [105] exhibieron el efecto de la temperatura de 

activación en la hidrogenólisis de glicerol con H2 generado in situ mediante APR 

utilizando catalizadores basados en Ni (10 % en peso) y soportados sobre Al2O3. 

Propusieron el mecanismo de reacción representado en la Figura 2.14, según la 

temperatura de activación (400, 600 y 800 ℃). Observaron que una temperatura de 

activación del catalizador Ni/Al2O3 muy baja o demasiado alta no fue adecuada para la 

producción de 1,2-PDO, siendo el catalizador más activo el reducido a una temperatura 

intermedia (Ni/Al2O3-600). La protonación del grupo -OH terminal del glicerol facilita la 

ruptura del enlace C-O seguida de una hidrogenación posterior para producir 1,2-PDO en 

centros metálicos (A). A una baja temperatura de activación se favoreció principalmente 

reacciones de deshidratación hacia la producción de acetol (B). Sin embargo, a 

temperatura muy alta predominaba la reacción de deshidrogenación seguida de la de 

descarbonilación hacia la producción de etilenglicol, que implica la escisión C-C (C). El 

reto consiste en mantener el equilibrio entre los productos de 

deshidratación/hidrogenación y los productos de deshidrogenación, ya que el hidrógeno 

producido durante el APR es transferido al carbono terminal del glicerol y tanto el glicerol 

como el hidrógeno experimentan una reacción superficial en los centros metálicos de Ni. 

Los resultados obtenidos en este trabajo están recogidos en la Tabla 2.6. 

Actualmente, hay muchos trabajos publicados sobre hidrogenólisis de glicerol con 

H2 generado in situ mediante APR utilizando diferentes catalizadores mono- o bi- 

metálicos como Cu, Ni, Pt y Ru soportados en varios materiales como Al2O3, SiO2, 

Zeolita, TiO2 y boehmita, entre otros, llevados a cabo en reactores discontinuos [78, 101-

103, 105, 107, 108] y pocos estudios en reactores continuos [90, 93, 101, 106, 109]. En 

la Tabla 2.6 se muestran ejemplos de trabajos de investigación sobre este proceso.  
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Figura 2.14. Mecanismo de reacción propuesto para la hidrogenólisis de glicerol con H2 generado in situ mediante 

APR utilizando catalizadores Ni/Al2O3. (A) Deshidrogenación seguida de hidrogenación; (B) Deshidratación y (C) 

Deshidrogenación seguida descarbonilación de glicerol. Extraído del trabajo de Pandya y cols. [105]. 

Tabla 2.6. Trabajos de investigación en hidrogenólisis de glicerol con H2 generado in situ mediante APR. 

 

Teniendo en cuenta todo lo explicado anteriormente, el producto principal del 

proceso de hidrogenólisis, ya sea con o sin aporte externo de H2, es 1,2-PDO y, 

seguidamente, acetol y etilenglicol. 
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El 1,2-PDO (C3H8O2), también llamado propilenglicol, es un producto químico 

importante que se utiliza principalmente en resinas de poliéster insaturado, alimentos, 

cosméticos, productos farmacéuticos, detergentes líquidos, fluidos funcionales (para 

anticongelantes, transferencia de calor y descongelante), pinturas, humectante para 

tabaco, productos de higiene personal y alimentos para animales, entre otros [66, 88, 92, 

110]. De manera particular, el mercado de los anticongelantes y descongelantes derivados 

del 1,2-PDO está creciendo, como consecuencia de la preocupación por la toxicidad (a 

seres humanos o animales) de los productos a base de etilenglicol [88, 92]. La primera 

descripción del propilenglicol fue realizada por Wurtz en 1859 [111]. 

Convencionalmente, el 1,2-PDO se produce mediante la hidratación de óxido de 

propileno derivado del propileno mediante el proceso de clorhidrina o el proceso de 

hidroperóxido. Estos procesos no son ecológicos, ya que requieren de gran cantidad de 

agua para la separación y purificación del 1,2-PDO de los subproductos generados como 

di- y tri-propilenglicol [67, 88, 110]. Sin embargo, actualmente, las empresas como 

Archer Daniels Midland y Oleon en colaboración con BASF, comercializan 1,2-PDO 

producido a partir de glicerol [63, 66]. Por lo que, es un paso a la economía verde y la 

reducción de los problemas medioambientales existentes derivados por el uso de 

combustibles fósiles. 

El acetol (C3H6O2), también llamado hidroxiacetona, se utiliza para obtener 

productos como propilenglicol, acetona, acroleína, derivados de furano y propionaldehido 

(propanal). También, se usa en la industria alimentaria, textil o cosmética. El acetol puede 

producirse mediante la deshidratación de glicerol o por deshidrogenación de 1,2-PDO 

[112].  

El etilenglicol (C2H6O2), se usa principalmente como anticongelante en radiadores 

de automóviles, y como materia prima para la producción de fibras de poliéster. Otros 

usos en menor medida serían como plastificante, suavizante, disolvente, fluido hidráulico 

y humectante. El etilenglicol se utilizó por primera vez industrialmente, en lugar del 

glicerol, durante la Primera Guerra Mundial como intermedio para explosivos (dinitrato 

de etilenglicol). Se puede producir mediante varios métodos como la hidrólisis de óxido 

de etileno u oxidación directa de etileno. Entre 1940 y 1963, se obtenía a partir de 

monóxido de carbono o formaldehído, pero estos métodos no se usan actualmente [113]. 
 

2.4.2 Producción de H2 a partir del reformado en fase acuosa (APR) de glicerol 

El hidrógeno es el elemento más simple y abundante del universo, pero es raro 

encontrarlo en forma de gas libre (H2 molecular) en la Tierra [102]. El H2 se considera 

una energía limpia, ya que sólo emite agua tras su combustión [114, 115]. Puede utilizarse 

en diversas tecnologías, como las pilas de combustible para la producción de electricidad 

o en los motores de combustión interna [10, 58]. Tiene un amplio abanico en aplicaciones 

como materia química y/o por sus propiedades energéticas. Se puede usar en la industria 

farmacéutica para la fabricación de vitaminas, tensoactivos y adhesivos; en la industria 

electrónica destaca en procesos de fabricación de semiconductores; en la industria 

alimentaria para la hidrogenación de grasas y aceites, entre otras aplicaciones, teniendo 

mayor demanda en las industrias de fertilizantes y de petróleo [30]. En este contexto, la 
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producción de H2 ‘renovable’ sería una alternativa prometedora para la industria de 

biodiésel, ya que proporcionaría valor añadido a la economía del biocombustible, 

obteniendo un vector energético a partir de un residuo de la industria (glicerol).  

En la Figura 2.15 se observa como en los últimos 10 años han aumentado 

drásticamente los estudios relacionados con la producción de H2 a partir de glicerol, de 

acuerdo con la base de datos Scopus. Existen muchas rutas de reformado de glicerol a H2 

como es el reformado autotérmico (ATR, auto-thermal reforming, [58, 116]), el 

reformado en fase acuosa (APR, [57, 74, 117-120]) y el reformado con vapor (SR, steam 

reforming, [121-125]). Por ejemplo, el grupo de Dumesic analizó [126, 127] la 

posibilidad de convertir glicerol a H2 y CO2, como productos principales, mediante el 

proceso de APR y llevando a cabo la reacción a temperaturas en torno a 227 ℃ y a 

presiones alrededor de 35 bar, e investigaron este proceso por primera vez en el año 2002 

[57].  

2 3 1 3

11
14

25

36

48

68 67
74

88

70

94

80
76

65

82
79

102

85

2002 2004 2006 2008 2010 2012 2014 2016 2018 2020 2022 2024

0

20

40

60

80

100

120

T
ra

b
a

jo
s
 p

u
b

lic
a

d
o

s

Año  

Figura 2.15. Trabajos publicados entre el año 2002 y actualmente (año 2023) que contienen ‘reformado de glicerol’ 

en su resumen, palabras claves y título. Adaptado de la fuente: Scopus [128]. 

Generalmente, el APR es un proceso catalítico llevado a cabo a presiones moderadas 

(20 – 50 bar) y temperaturas relativamente bajas (200 – 270 ℃) [75], obteniendo gases y 

líquidos. Producir H2 mediante APR de glicerol tiene muchas ventajas con respecto a los 

métodos de reformado existentes como el SR [4, 117, 126, 129-132]: 

• Es energéticamente eficiente frente al SR porque tanto el glicerol como el 

agua no se vaporizan antes de introducirlos al reactor.  

• El reformado se realiza en fase acuosa, siendo beneficioso porque la mayoría 

de los líquidos derivados de biomasa no se vaporizan fácilmente.  

• Se realiza a presiones moderadas en las que el gas efluente rico en H2 que se 

produce, se podría purificar de manera eficaz mediante adsorción por cambio 

de presión (PSA, pressure swing adsorption) o tecnologías de membrana, y 
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el dióxido de carbono obtenido también se podría separar eficazmente 

mediante captura de CO2 o uso como producto químico. 

• Los compuestos oxigenados de interés que se alimentan al APR no son 

inflamables ni tóxicos, lo que permite almacenarlos y manipularlos de forma 

segura. 

• Es termodinámica y cinéticamente factible para la producción de H2 con baja 

concentración de CO (la reacción de water-gas-shift está favorecida) en un 

solo reactor químico, que es importante considerar en las aplicaciones de 

pilas de combustibles. 

• Se lleva a cabo a bajas temperaturas, que minimizan las reacciones de 

descomposición indeseadas que normalmente ocurren a temperaturas 

elevadas. 

• No se necesitan reactores múltiples para la producción de H2 y CO2 a partir 

de glicerol como sucede con el reformado con vapor de hidrocarburos, por lo 

que, reducen el coste de los reactores. 

Además, Khodabandehloo y cols. [133] estudiaron la evaluación tecno-económica 

de los procesos de SR y APR, y concluyeron que el APR era más rentable.  

El APR de glicerol es un proceso endotérmico [31], en cuyo proceso ideal produce 

siete moles de H2 y tres moles de CO2 por mol de glicerol, combinando las reacciones de 

la descomposición de glicerol y water-gas-shift (WGS)  [4, 129]  (reacciones de 2.1 a 

2.3). El proceso implica principalmente la ruptura de enlaces C-C, para formar especies 

adsorbidas (especialmente CO, reacción 2.1), seguida de la conversión de CO a H2 que 

se lleva a cabo mediante la reacción de WGS (reacción 2.2), aumentando la producción 

de H2 y eliminando el CO de la superficie del catalizador [126].  

Descomposición de glicerol a H2 y CO (ruptura del enlace C-C): 

C3H8O3   →  3CO + 4H2                                                        (2.1) 

WGS: 

CO + H2O   ⇄  CO2  + H2                                            (2.2) 

APR ideal: 

C3H8O3 + 3H2O   →  3CO2 + 7H2                                            (2.3) 

La producción de H2 y CO2 por APR a bajas temperaturas puede ir acompañada de 

reacciones secundarias como la de metanación (reacciones de 2.4 a 2.6, exotérmicas) y/o 

Fischer-Tropsch, que podrían generar metano y otros alcanos (como C2H6 y C3H8) 

mediante reacciones de ruptura de enlaces C-O, y reduciendo la selectividad a H2 [31, 

134], y pueden estar más favorecidas en función del tipo de catalizador que se utiliza 

durante el proceso.  

Las reacciones de metanación son las siguientes:  

CO2 + 4H2   ⇄ CH4 + 2H2O                                                 (2.4) 

 CO + 3H2  ⇄ CH4 + H2O                                                      (2.5) 
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2CO + 2H2    ⇄ CH4 + CO2                                                    (2.6) 

Por tanto, el gran desafío de la producción de H2 mediante APR de glicerol consiste 

en el desarrollo de catalizadores capaces de garantizar la producción de H2, es decir, 

catalizadores eficientes y muy activos que promuevan las reacciones de reformado 

(escisión del enlace C-C seguida de la reacción WGS) en las condiciones de operación, e 

inhiban las reacciones de producción de alcanos (escisión de enlaces C-O seguida de la 

hidrogenación), especialmente el CH4 [126]. 

Menezes y cols. [119] estudiaron la influencia de diferentes soportes óxidos (MgO, 

Al2O3, ZrO2 y CeO2) sobre los catalizadores basados en Pt en el APR de glicerol (1 % en 

peso). Observaron que los catalizadores Pt/MgO y Pt/ZrO2 presentaron los mejores 

resultados de actividad para la producción de H2 debido a la naturaleza básica de los 

óxidos, favoreciendo la reacción WGS e inhibiendo la formación de metano. Por ejemplo, 

se obtuvo 26 % de conversión de glicerol y 62,7 % de selectividad a H2 con el catalizador 

Pt/ZrO2 (el mejor de todos los catalizadores estudiados). 

Del mismo modo, Guo y cols. [4] analizaron el efecto de las propiedades básicas del 

soporte sobre la producción de H2 mediante el APR de glicerol (5 % en peso) utilizando 

catalizadores basados en Pt. Analizaron la relación entre la reacción de WGS y el APR, 

concluyendo que los centros básicos favorecen la reacción de WGS y a su vez el APR.  

Por ende, mostraron que los catalizadores que favorecieron más la producción de H2 

fueron los de soportes más básicos (MgO y Al2O3) en el siguiente orden: Pt/MgO > 

Pt/Al2O3 > Pt/CeO2 > Pt/TiO2. Asimismo, propusieron un mecanismo para la producción 

de gases durante el APR de glicerol teniendo en cuenta sus resultados experimentales y 

el fundamento teórico del proceso, que se representa en la Figura 2.16. Primero, se 

deshidrogena la molécula de glicerol adsorbida a las especies *C3HxO3 adsorbidas. 

Después, se produce la escisión del enlace C-C para formar las especies *CHyO 

adsorbidas, que podrían deshidrogenarse para formar *CO adsorbido. El *CO adsorbido 

se eliminaría mediante la reacción de WGS para producción H2 y CO2, en caso contrario, 

se tendría la formación de CO mediante la desorción de *CO. 

En la actualidad, existen muchas investigaciones publicadas sobre APR de glicerol 

usando catalizadores mono- o bi-metálicos como Pt, Ni, Cu, Mg, Co, Ce, Sn y Mg 

soportados sobre diversos materiales como Al2O3, La2O3, MgO, TiO2, C, CeO2 y SiO2 y 

llevados a cabo en reactores continuos [59, 117, 118, 123, 129, 130, 135-145] y, en este 

caso, menos en reactores discontinuos/semicontinuos [2, 79, 104, 119, 120, 131, 146-

148]. La Tabla 2.7 recoge algunos de los trabajos publicados sobre la producción de H2 

mediante el APR de glicerol. 
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Figura 2.16. Mecanismo propuesto para la producción de gases durante el APR de glicerol. Extraído del trabajo de 

Guo y cols. [4]. 

Tabla 2.7. Trabajos de investigación en reformado en fase acuosa de glicerol. 

 
 

2.4.3 Catalizadores basados en Ni 

El gran desafío en el desarrollo de catalizadores para tanto el proceso de 

hidrogenólisis con H2 generado in situ mediante APR como el de APR para la producción 

de 1,2-PDO e hidrógeno a partir de glicerol, respectivamente, es garantizar la selectividad 

a los productos deseados. Como se ha explicado anteriormente, para la producción de 1,2-

PDO es necesario catalizadores bifuncionales capaces de promover de manera selectiva 

la transformación de glicerol en escisiones simultaneas de C-O y C-H, con el adecuado 

equilibrio entre los centros metálicos y los ácidos. Para el caso de la producción de H2 se 
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necesitan catalizadores con la capacidad de favorecer de manera selectiva el reformado 

(escisión C-C seguida de la reacción WGS) que, además, está más favorecida con soportes 

neutros o básicos porque cuanto más ácidos sean los soportes más promueven la 

producción de alcanos (escisión C-O seguida de la hidrogenación) como analizaron 

Davda y cols. [126]. Además, Shabaker y cols. [127] estudiaron que la alúmina es un 

buen soporte para el APR. En este contexto, catalizadores basados en Pt son considerados 

ideales para dichos procesos, pero por la disponibilidad limitada (para producir H2 a 

escala industrial) y alto coste de los metales nobles incitaron a los investigadores a buscar 

otras alternativas. En este sentido, en los últimos años, los catalizadores basados en Ni 

también son atractivos para este proceso debido a su bajo coste, gran accesibilidad y 

buena actividad catalítica a pesar de su tendencia a producir alcanos [105, 126, 141].  

Los catalizadores basados en Ni son materiales atractivos para su uso tanto en el 

APH sin aporte externo de H2 como en el APR, debido a su alta reactividad y actividad 

para producir H2 [93, 140]. Esto es importante debido a que, en el APR, el hidrógeno es 

el producto deseado y en el APH porque el hidrógeno generado in situ participa en 

reacciones de hidrogenación aumentando el rendimiento a 1,2-PDO. Además, son sólidos 

que se han utilizado en una variedad de procesos [75, 81, 109, 122, 149-176]. Del mismo 

modo, los catalizadores basados en Ni poseen la capacidad de romper activamente el 

enlace C-C de manera eficiente para producir etilenglicol [82, 86, 177]. Esta capacidad 

intrínseca de romper activamente el enlace C-C es favorable para el proceso de APR, ya 

que favorecería la descomposición del glicerol a CO, y este mediante la WGS producir 

H2, pero tienen una capacidad de inhibición débil para las reacciones de metanación [104, 

129, 132], como se ha explicado anteriormente. La principal desventaja de los 

catalizadores basados en Ni es la baja estabilidad debido a la deposición de coque y la 

sinterización de Ni, que provocan la desactivación del catalizador, bloqueando los centros 

activos y los poros del sólido [82, 176]. Hay muchos estudios que indican que los 

catalizadores basados en Ni se pueden mejorar y estabilizar empleando ciertos soportes y 

metales, obteniendo altos rendimientos e inhibiendo la desactivación de los catalizadores 

debido a la formación de coque [104]. Como durante el proceso de hidrogenólisis, los 

centros ácidos favorecen la deshidratación de glicerol a acetol y seguida de la 

hidrogenación de acetol se produce 1,2-PDO sobre centros metálicos, es típico el uso de 

soportes ácidos como alúmina, zeolitas y sílice-alúmina en el proceso [72]. 

La alúmina es un material atractivo como soporte debido a su alta superficie 

específica, que mejora la dispersión del metal. Sin embargo, se sabe que los soportes de 

alúmina son susceptibles de sufrir desactivación debido a la sinterización de partículas 

metálicas y la deposición de coque, que afectarían negativamente a su estabilidad a largo 

plazo [154, 178-180]. La formación de depósitos de carbono se ha relacionado con 

reacciones de craqueo, polimerización y deshidratación, que ocurren en los centros ácidos 

de la alúmina, mientras que la sinterización se ha asociado con la transición de la alúmina 

a una fase cristalina durante la reacción [178]. Además, la alúmina muestra baja 

estabilidad en condiciones hidrotérmicas de APR, ya que se transforma mediante 

hidratación en una fase de boehmita (AlO(OH)), más ácida con alteración significativa 

de su superficie. Esto puede provocar la desactivación del catalizador debido a la 
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disolución del soporte y la sinterización de las partículas metálicas [139], por lo que, es 

necesario el diseño de un catalizador hidro-térmicamente estable para su uso en los 

procesos APH y/o APR. Morales-Marín y cols. investigaron el uso de la espinela de 

aluminato de Ni (NiAl2O4) en el APR de glicerol y analizaron que mejoró la dispersión 

de la fase metálica y la estabilidad hidrotérmica del soporte.  

  Muchos investigadores están estudiando el uso de modificadores estructurales de 

Ni/Al2O3 como Cu, Co, Zn, La, Br y Fe. Igualmente, se han utilizado óxidos básicos como 

La2O3, CeO2, MgO, SiO2 y CaO para modificar o neutralizar la alúmina ácida [74, 103, 

117, 121, 138, 181], desarrollando catalizadores multifuncionales. Asimismo, la adición 

de promotores básicos como Cs, Ca, Mg, Sr y Ba mejoraría la reacción de WGS porque 

la disociación de H2O y la adsorción de CO son promovidas por centros básicos débiles 

y, también, suprimiría la formación de metano [182], por lo que, son promotores ideales 

para el proceso de APR. 

El CaO no sólo neutraliza los centros ácidos de la alúmina, sino que también favorece 

la adsorción de H2O y la movilidad de -OH, acelerando la oxidación de carbono e 

inhibiendo la deposición de coque [121, 159]. Además, el CaO puede adsorber CO2 

durante la reacción de reformado [104, 159]. Por ejemplo, se ha utilizado el CaO como 

promotor de catalizadores Ni/Al2O3 durante el reformado de CH4, y favoreció la 

conversión y disminuyó la deposición de coque [182]. 

Menezes y cols. [182] estudiaron el efecto de la adición de CaO en los catalizadores 

Ni/Al2O3 durante el proceso de reformado de glicerol con vapor de H2O para producir H2. 

La incorporación de CaO disminuyó la fase de la espinela de Ni (NiAl2O4), así como la 

acidez del catalizador, aumentando las propiedades básicas. Además, fue el catalizador 

más estable durante 30 h en comparación con los catalizadores Ni/-Al2O3 y Ni/-Al2O3, 

obteniendo un rendimiento a H2 igual a 35 %. 

Bastan y cols. [138] analizaron que los catalizadores de óxidos mixtos (Ni/AlxMgy) 

y el catalizador Ni/Mg eran relativamente más estables durante 25 h de tiempo de reacción 

que el catalizador Ni/Al durante el APR de glicerol. Además, obtuvieron las mejores 

conversiones de glicerol con los catalizadores con soportes de óxidos mixtos, y lo mismo 

para la selectividad hacia la producción de H2 en comparación con los catalizadores 

Ni/Mg y Ni/Al, teniendo en cuenta el siguiente orden: Ni/Al2Mg1 > Ni/Al1Mg1 > 

Ni/Al1Mg2 > Ni/Al > Ni /Mg. Por lo que, los resultados revelaron que los soportes de 

óxidos mixtos tenían una buena estabilidad y actividad para convertir el glicerol en 

hidrógeno mediante APR. 

Iriondo y cols. [151] investigaron el proceso de APR de glicerol utilizando 

catalizadores monometálicos (Ni o Pt) y bimetálicos (PtNi) soportados sobre γ-Al2O3 y 

γ-Al2O3 modificada con La2O3. Observaron que los catalizadores de PtNi fueron los más 

activos, mientras que los catalizadores de Ni sufrían una desactivación creciente con la 

temperatura. También, que la presencia de La2O3 en los catalizadores mejoró la 

producción de H2. 
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Morales-Marín y cols. [117] estudiaron el efecto de los promotores (Ce o Mg) en los 

catalizadores derivados de espinela de NiAl2O4 durante el proceso de APR de glicerol. 

Analizaron que la adición de promotores aumentaba ligeramente la selectividad hacia el 

hidrógeno, disminuyendo la relación CO/CO2 y CO/H2 en los productos en fase gaseosa. 

Yfanti y cols. [63] analizaron el efecto del contenido de Fe durante el proceso CTH 

de glicerol utilizando catalizadores Pt/Fe2O3-Al2O3 y usando metanol como molécula 

donora de H2. La máxima conversión de glicerol (94 %) y la selectividad a 1,2-PDO (44 

%) se lograron con el catalizador con más contenido de Fe. Por lo que, se concluyó que 

la adición de Fe favorece la actividad catalítica y la selectividad para la hidrogenólisis 

hacia 1,2-PDO como también observaron Soares y cols. [74] cuando estudiaron el efecto 

de la adición de Fe en los catalizadores Pt/Al2O3 durante la hidrogenólisis de glicerol con 

aporte externo de H2 y durante el APR. Estudiaron que los catalizadores bimetálicos Ptx-

Fey/Al2O3 mostraron mejores resultados de selectividad hacia 1,2-PDO que el catalizador 

Pt/Al2O3, concluyendo también que estos catalizadores bimetálicos son una alternativa 

viable para la producción de H2 a baja temperatura (mediante el APR de glicerol). 

Además, en otro trabajo Soares y cols. [75] exhibieron la producción de 1,2-PDO e 

hidrógeno mediante la hidrogenólisis convencional y APR de glicerol usando diferentes 

catalizadores basados en Pt, Pd y Ni soportados sobre Fe3O4, siendo para ambos procesos 

el siguiente orden de actividad: Pt > Pd > Ni. El catalizador 1Pt/Fe3O4 presentó los 

mejores resultados durante la hidrogenólisis (conversión de glicerol = 81 % y selectividad 

a 1,2-PDO = 79 %) y el catalizador 2,5Pd/Fe3O4 durante el APR (conversión de glicerol 

= 78,9 % y rendimiento a H2 = 79 %). 

El Fe2O3 es activo para la deshidratación de glicerol y la transferencia de hidrógeno, 

produciendo principalmente acetol, acroleína y alcohol alílico (2-eno-1-propanol). 

También, tiene otros usos en Catálisis como deshidrogenación, fotocatálisis y síntesis de 

Fischer-Tropsch, entre otros [75]. 

Freitas y cols. [93] estudiaron la hidrogenólisis de glicerol con y sin aporte de H2 

externo utilizando catalizadores bimetálicos de Ni-Cu. Observaron que los catalizadores 

bimetálicos de Ni-Cu (CuNi/Al2O3 y CuNi/ZSM-5) presentaron los mayores resultados 

de conversión de glicerol (82 – 87 %) con un rendimiento de 1,2-PDO (24 – 27 %) sin 

adición externa de hidrógeno. También, concluyeron que la presencia de Ni es importante 

para el reformado de glicerol, obteniendo H2 in situ que se utiliza para generar 1,2-PDO 

a partir de la hidrogenación de acetol. Con adición externa de H2, el catalizador Cu/Al2O4 

exhibió los mejores resultados de rendimiento a 1,2-PDO (70 %). 

Recientemente, Mendonça y cols. [109] analizaron el efecto de la adición de MgO 

en los catalizadores Cu-Ni/Al2O3 durante el APH sin aporte externo de H2. Y obtuvieron 

la mayor selectividad a 1,2-PDO (~ 50 %) con el catalizador Cu-Ni/30MgO-Al2O3 

después de 6 h de reacción. 

El método de preparación también puede influir en las propiedades fisicoquímicas 

como, por ejemplo, reducibilidad, dispersión del metal, acidez y tamaño de cristalitas del 

catalizador, entre otras, en la actividad catalítica y estabilidad. Recientemente, Vera-

Hincapie y cols. [106] estudiaron la influencia del método de preparación (impregnación, 
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coprecipitación (con surfactante o sin surfactante) y sol-gel) del catalizador Ni-CeO2-

ZrO2 tanto en sus propiedades fisicoquímicas como durante el APH de glicerol con H2 

generado in situ mediante APR. Concluyeron que los catalizadores preparados por el 

método de coprecipitación favorecieron más la conversión de glicerol (75,3 %) y la 

selectividad a 1,2-PDO (50 %) que los otros catalizadores preparados por los métodos de 

sol-gel o impregnación (conversión de glicerol = 6,5 %, selectividad a 1,2-PDO = 0 %), 

sin embargo, presentaron mayor lixiviación de Ni después de usarlos (especialmente el 

preparado con surfactante). La actividad catalítica aumentó en el siguiente orden: 

coprecipitación > sol-gel > impregnación. La alta relación de densidad de centros de metal 

a ácido dio como resultado altas tasas de conversión de glicerol, demostrando la 

importancia de mantener un equilibrio adecuado entre los centros ácidos y metálicos. 

Analizaron que el método de preparación podría influir en la oxidación del níquel, grado 

de lixiviación y en la formación de depósitos carbonosos. 

Otro aspecto importante a tener en cuenta en la preparación de los catalizadores es 

la temperatura de calcinación. Esta temperatura influye en sus propiedades 

fisicoquímicas. También, afecta a la estabilidad, el tamaño de partículas y el rendimiento 

catalítico [183]. A modo de ejemplo, Bian y cols. [184] estudiaron el efecto de la 

temperatura de calcinación sobre el reformado seco de CH4 utilizando catalizadores 

basados en Ni. Obtuvieron los mejores resultados con el catalizador calcinado a una 

temperatura intermedia. También, concluyeron que la formación de la espinela NiAl2O4 

era beneficiosa para la estabilidad y la actividad. Barzegari y cols. [185] analizaron 

tendencias similares en el reformado seco de propano. Descubrieron que la muestra 

calcinada a 600 ℃ mostró el mejor rendimiento catalítico con la mayor superficie 

específica y dispersión de Ni con suficiente basicidad.  

Asimismo, la temperatura de activación de los catalizadores determina la fase 

metálica activa que presentan, que es un factor clave en la actividad catalítica. Morales-

Marín y cols. [129] analizaron que reducir el catalizador NiAl2O4 a altas temperaturas 

(850 ℃) favoreció la deshidrogenación de glicerol durante el proceso de APR, que este 

caso interesaba la producción de H2. Los resultados de este estudio están también 

recogidos en la Tabla 2.7. Como se explicó en el apartado 2.4.1, Pandya y cols. [105] 

estudiaron la influencia de la temperatura de activación del catalizador Ni/Al2O3 durante 

APH de glicerol con H2 in situ generado mediante APR, concluyendo que la temperatura 

de activación del catalizador jugaba un papel importante en la producción de 1,2-PDO. 

El catalizador más activo para la producción de 1,2-PDO fue el Ni/Al2O3-600 (reducido 

a la temperatura intermedia de 600 °C).  

La distribución de productos tanto durante el proceso de hidrogenólisis como en el 

reformado de glicerol viene determinada por una serie de variables como la concentración 

de glicerol, las impurezas de la alimentación, el tiempo de reacción, la temperatura y 

presión del sistema, cantidad de catalizador, el flujo de alimentación y la relación masa 

de catalizador/caudal de glicerol (W/m), entre otras. Existen varios trabajos publicados 

que abordan la influencia de las variables operacionales durante estos procesos [2, 59, 60, 

118, 120, 135, 155, 186, 187] y que aportan información sobre las condiciones adecuadas 

para maximizar la producción de 1,2-PDO o H2. 
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Además, dependiendo de la naturaleza de los compuestos subproductos/intermedios 

formados durante la reacción (en el reactor), la disolución acuosa en contacto con el 

catalizador puede ser ácida, neutra o básica. El CO2 gaseoso disuelto en la solución a altas 

presiones forma una disolución ligeramente ácida (pH = 4 – 5). Las disoluciones ácidas 

(pH = 2 – 4) favorecen la formación de alcanos, debido a reacciones de deshidratación 

catalizadas por ácidos que ocurren en la disolución (seguidas de hidrogenación en el 

metal). Por otro lado, las disoluciones neutras y básicas generan altas selectividades a H2 

y bajas selectividades a alcanos [126]. A su vez, la acidez de las disoluciones podría 

ocasionar la lixiviación de los metales [129, 139]. 

Con estos antecedentes y desde nuestro conocimiento, no existen estudios sobre las 

propiedades fisicoquímicas y actividad de los catalizadores Ni/Al-Fe en los procesos en 

fase acuosa a presión (APH y/o APR) de glicerol, ni de los que incorporan Ca en los 

catalizadores Ni/Al para aportar basicidad e incrementar el rendimiento a H2 durante estos 

procesos. Asimismo, hay pocos trabajos sobre la influencia de la temperatura de 

calcinación en los catalizadores estudiados por diferentes autores en los procesos en fase 

acuosa a presión de glicerol. Por ende, son objetos de estudio en la presente Tesis 

Doctoral.  
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3 Metodología experimental 

En este capítulo se describen la metodología experimental empleada para la síntesis 

y caracterización de los catalizadores, la descripción de la instalación experimental 

utilizada, así como los cálculos empleados para el estudio de la actividad catalítica. 

También, se explica el proceso de preparación y purificación del glicerol obtenido en el 

laboratorio tras la producción de biodiésel. 

3.1 Síntesis y caracterización de catalizadores 

3.1.1 Preparación de catalizadores 

La etapa de síntesis del catalizador es una de las determinantes para un proceso 

catalítico, ya que para una misma fórmula de partida se podría obtener diferentes 

propiedades fisicoquímicas (composición química, superficie específica y acidez, entre 

otras) modificando, por ejemplo, el pH de la disolución o la temperatura de calcinación, 

entre otras variables. Dichas propiedades fisicoquímicas estarían relacionadas con el 

comportamiento catalítico del catalizador. 

En este trabajo, se ha seleccionado el método de coprecipitación para la síntesis de 

los catalizadores. La ventaja de este método es que proporciona un tamaño de cristalita 

en un rango pequeño en comparación con otros procesos de síntesis dependiendo del 

agente precipitante seleccionado [1], por ende, mayor dispersión metálica y alta 

estabilidad de las partículas metálicas frente a la sinterización. Esta técnica, de gran 

reproducibilidad, es utilizada especialmente para la preparación de catalizadores basados 

en metales no nobles [2]. 

El objetivo de la coprecipitación consiste en la preparación de materiales 

multicomponentes mediante la formación de precipitados intermedios, generalmente 

óxidos u oxalatos hidratados, obteniendo una mezcla íntima de elementos durante la 

precipitación y que se mantenga la homogeneidad química durante la calcinación. En el 

proceso típico de coprecipitación, las sales metálicas acuosas se mezclan a una 

temperatura determinada con una base, que actúa como agente precipitante [1]. 

Para coprecipitar dos o más cationes, es conveniente que se lleve a cabo la 

precipitación en condiciones de sobresaturación. Normalmente, dichas condiciones se 

consiguen por métodos químicos, como la variación del pH, o por métodos físicos, como 

la evaporación. En general, la precipitación se debe realizar a un pH mayor o igual al pH 

de precipitación del más soluble de los hidróxidos metálicos que se quieran incorporar 

[2]. La Figura 3.1 muestra la relación entre la concentración de metales y el pH al que se 

produce la precipitación a 25 ℃ cuando se utiliza un hidróxido como precipitante, que es 

útil para la elección de pH final durante el proceso de síntesis. Por otro lado, se debe tener 

en cuenta que altos valores de pH pueden disolver algunos de los metales del precipitando, 

generando complejos solubles. 

Existen tres métodos de coprecipitación: valoración, pH constante a baja 

sobresaturación y pH constante a alta sobresaturación [2]: 
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- Método de valoración, también denominado método de aumento de pH o 

precipitación secuencial. En este método se añade como agente precipitante 

una disolución básica (por ejemplo, NH4OH, KOH, NaOH o NaHCO3, entre 

otros) sobre la disolución que contiene los cationes metálicos, obteniendo un 

aumento de pH y la formación de un precipitado. 

- Precipitación a baja sobresaturación. Este método se realiza a pH constante 

y con una lenta adición de dos corrientes diluidas (0,5 – 2 mol/L) en el medio 

de reacción. Una corriente contiene los iones metálicos y la otra, la base o 

agente precipitante. Mayoritariamente el pH suele estar comprendido entre 7 

y 10, y la temperatura entre 60 y 80 ℃.  

- Precipitación a alta sobresaturación. Este método se lleva a cabo a pH 

constante como sucede con el de precipitación a baja saturación. Pero la 

disolución que contiene los iones metálicos es añadida muy rápidamente 

sobre la otra disolución que contiene la base o agente precipitante. Se 

obtienen materiales menos cristalinos, debido al alto número de núcleos de 

cristalización, que los obtenidos por precipitación a baja sobresaturación. 

 

Figura 3.1. Relación entre la concentración de iones metálicos y el pH al que se produce la precipitación a 25 ℃ 

cuando se utiliza un hidróxido como precipitante. Extraído del trabajo de Correa y cols. [3]. 

De manera particular, en este trabajo, los catalizadores se han sintetizado mediante 

el método de valoración utilizando NH4OH como agente precipitante y alcanzando un pH 

final de 7,8. Se han preparado diferentes catalizadores de níquel-aluminio (Ni/Al) que 

contienen un 28 % molar de Ni (Ni/(Ni + Al + M) × 100 donde M es el modificador, Fe 

o Ca), adicionando hierro (Ni/Al-Fe) o calcio (Ni/Al-Ca) en sus estructuras con el fin de 

mejorar las propiedades fisicoquímicas, cambiando la relación molar de Al/Fe o Al/Ca, 

así como la temperatura de calcinación en su caso, con la finalidad de estudiar el efecto 

de estas variables en la actividad de los catalizadores durante la conversión de glicerol en 

productos de valor añadido. 
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3.1.1.1 Catalizadores Ni/Al 

El método de coprecipitación utilizado para la preparación de los catalizadores Ni/Al  

con un 28 % molar de Ni es similar al propuesto por Al-Ubaid y Wolf [4]. La Figura 3.2 

muestra el esquema del procedimiento de síntesis.  

 

Figura 3.2. Esquema del procedimiento de síntesis de los catalizadores Ni/Al. 

Básicamente, se prepara una disolución inicial de 600 mL de agua mili-Q con 270,0 

g de nitrato de aluminio ([Al(NO3)3·9H2O] (Fluka analytical, pureza: 98,0 %)) y 81,4 g 

de nitrato de níquel ([Ni(NO3)2·6H2O] (Sigma-Aldrich, pureza: 97,0 %)) que se usan 

como precursores metálicos. Esta disolución posee un pH muy ácido (pH < 1,3). 

Posteriormente, se calienta a 40 ℃ en constante agitación, y se mantiene a esa temperatura 

durante todo el proceso de coprecipitación. Seguidamente, se añade NH4OH lentamente 

(gota a gota) hasta alcanzar el valor de pH final de precipitación (pH = 7,8). Cabe destacar 

que, durante la adición de la base, cuando se alcanza el valor de pH comprendido entre 

3,3 y 3,8 se forma una disolución gelatinosa (pastosa). En dicho momento, se procede a 

parar la adición del hidróxido de amonio y aumentar la velocidad de agitación hasta 

conseguir una disolución menos viscosa. Dicha disolución gelatinosa estaría relacionada 

con la precipitación de iones de Al3+, teniendo en cuenta la Figura 3.1, aunque también el 

precipitado contiene Ni. Una vez conseguida una disolución menos viscosa, se debe 

continuar añadiendo el precipitante hasta alcanzar el valor de pH final deseado (pH = 7,8). 

El precipitado obtenido se filtra a vacío y se lava con 400 mL de agua mili-Q caliente 

a 40 ℃. A continuación, se seca en una estufa a 105 ℃ durante toda la noche (al menos 

unas 16 h). Seguidamente, el precursor se calcina en una mufla a una temperatura final 

de 500 o 675 ℃ (rampa de 1 ℃/min) durante 3 h. Finalmente, las muestras calcinadas se 

tamizan a un diámetro de partícula comprendido entre 160 y 315 μm.  

El control tanto de la temperatura de calcinación como la rampa utilizada en el 

calentamiento son otros factores importantes para tener en cuenta durante la síntesis del 

catalizador, ya que también tienen influencia en las propiedades fisicoquímicas de los 

catalizadores. El programa de temperatura para la calcinación de los diferentes 

catalizadores usados en este trabajo se muestra en la Tabla 3.1. En la primera etapa (20 – 

110 ℃), cuando se consigue la temperatura de 110 ℃ se elimina parte del agua presente 

en la estructura del precursor hidratado. En la segunda etapa (110 – 200 ℃), cuando se 

alcanza los 200 ℃ se elimina en su totalidad el agua y parte de los NOx que se forman a 

partir de la oxidación de NH3 presente en el precursor que no se ha conseguido eliminar 

durante el lavado. En la tercera etapa (200 – 320 ℃), cuando se obtiene los 320 ℃ se 
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produce tanto la descomposición de la estructura de la hidrotalcita como la formación de 

una cantidad de compuestos de NOx (reacción exotérmica) [5]. Y en la cuarta etapa es 

cuando se alcanza la temperatura de calcinación determinada en cada caso. 

Tabla 3.1. Programa de temperatura para la calcinación. 

Etapa T (℃/min) Tfinal etapa (℃) Tiempo etapa (min) 

1 1 110 60 

2 1 200 60 

3 1 320 60 

4 1 Tcal 180 

 

Las muestras fueron denominadas Ni/Al-500 y Ni/Al-675 para el catalizador 

calcinado a 500 y 675 ℃, respectivamente. El catalizador Ni/Al-500 se ha utilizado para 

el estudio explicado en el apartado 4.1.1 y luego ambos catalizadores, para el descrito en 

el apartado 4.2 del capítulo 4. 

El color de la disolución inicial durante la síntesis de los catalizadores Ni/Al cambia 

de un color verdoso a un color turquesa tras la coprecipitación y, seguidamente, a negro 

o verde forestal tras la calcinación, en función de la temperatura utilizada, como se aprecia 

en la Figura 3.3.  

 

Figura 3.3. Diferentes imágenes de los catalizadores Ni/Al durante la síntesis. 

El cambio de color de negro a un verde forestal al aumentar la temperatura de 

calcinación podría estar relacionado con la formación de la espinela de níquel (NiAl2O4), 

que está favorecida con el aumento de la temperatura de calcinación como se presenta en 

los apartados 4.1.3 y 4.2 del capítulo 4. 

3.1.1.2 Catalizadores Ni/Al-Fe  

Para la síntesis de los catalizadores Ni/Al-Fe estudiados en el apartado 4.1.1 del 

capítulo 4 se ha llevado a cabo el procedimiento descrito en el apartado anterior, 

manteniendo constante la relación molar de Ni al 28 % pero cambiando la relación molar 
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Al/Fe. Los valores de Al/Fe utilizados fueron 1/0, 3/1, 1/1, 1/3 y 0/1 y las muestras fueron 

denominadas como Ni/Al, Ni/Al3Fe1, Ni/Al1Fe1, Ni/Al1Fe3 y Ni/Fe, respectivamente [6].  

En este caso, se volvieron a utilizar como precursores metálicos nitratos de níquel y 

de aluminio y, además, el nitrato de hierro ([Fe(NO3)3·9H2O] (Panreac, pureza: 98,0 %)), 

manteniendo constante el peso del nitrato de níquel a 81,4 g. Las cantidades de nitrato de 

aluminio y de hierro se calcularon en base a las relaciones molares Al/Fe mencionadas, y 

teniendo en cuenta que se debe mantener el 28 % molar de Ni. 

Como en el apartado anterior, se prepara cada disolución acuosa de 600 mL de agua 

mili-Q con sus correspondientes cantidades de nitratos (pH < 1,3) y se calientan a 40 ℃ 

en constante agitación, manteniendo esa temperatura durante todo el proceso de 

coprecipitación. Seguidamente, el agente precipitante (NH4OH) se adiciona lentamente 

(gota a gota) hasta alcanzar el valor de pH final de 7,8. La Figura 3.4 muestra la imagen 

de la disolución gelatinosa formada durante la síntesis de los catalizadores Ni/Al-Fe. En 

este caso, dicha disolución gelatinosa estaría relacionada con la precipitación de iones de 

Fe3+ y Al3+, teniendo en cuenta la Figura 3.1, aunque también contiene Ni. 

 

Figura 3.4. Imagen de la disolución gelatinosa formada durante la síntesis de los catalizadores Ni/Al-Fe. 

Los precipitados obtenidos se filtran a vacío y se lavan con 400 mL de agua mili-Q 

caliente a 40 ℃. Posteriormente, se secan en una estufa a 105 ℃ durante toda la noche. A 

continuación, los precursores se calcinan en una mufla a una temperatura final de 500 ℃ 

(rampa de 1 °C/min) durante 3 h en una mufla. Por último, las muestras calcinadas se 

tamizan a un diámetro de partícula entre 160 y 315 μm.  

Para los catalizadores con contenido en Fe, el color de la disolución inicial cambia 

de un color marrón-verdoso a marrón-chocolate (Figura 3.5). Tras la calcinación se 

apreciaba una tendencia de color negro-marrón a marrón conforme aumenta el contenido 

de Fe en los catalizadores. 

Con el fin de analizar el efecto de la temperatura de calcinación en la actividad del 

catalizador, se seleccionó como catalizador de estudio, el que presentó la mejor actividad 

catalítica en el apartado 4.1.1 del capítulo 4. Los resultados de este estudio se exponen en 

el apartado 4.1.3 del capítulo 4. En ese caso, el catalizador seleccionado, Ni/Al3Fe1 

contiene una relación molar de Ni al 28 % y de Al/Fe de 3/1. El proceso de síntesis fue el 

mismo descrito anteriormente, pero con la particularidad que el catalizador Ni/Al3Fe1 se 

calcinó a diferentes temperaturas (500 - 750 ℃, denominado como Ni/Al3Fe1-X donde X 

representa la temperatura de calcinación) [7]. También, las muestras se tamizaron a un 
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diámetro de partícula entre 160 y 315 μm. La Figura 3.5 muestra las imágenes del 

catalizador Ni/Al3Fe1 durante su preparación.  

 

Figura 3.5. Diferentes imágenes del catalizador Ni/Al3Fe1 durante su síntesis. 

 

3.1.1.3 Catalizadores Ni/Al-Ca 

En este apartado se expone el procedimiento seguido para la síntesis de los 

catalizadores Ni/Al-Ca estudiados en el apartado 4.2 del capítulo 4. En este caso, se 

analizó tanto el efecto de la incorporación de Ca (promotor) como el efecto de la 

temperatura de calcinación.  

Los catalizadores Ni/Al-Ca fueron sintetizados por el método de coprecipitación 

descrito en los apartados anteriores, manteniendo constante la relación molar de Ni al 28 

% (Ni/(Ni + Al + Ca)) pero cambiando la relación molar Ca/Al. Los valores de Ca/Al 

fueron 0 y 7,5 %, y los catalizadores se denominaron como Ni/Al-X y Ni/AlCa-X, donde 

X representa la temperatura de calcinación (500 y 675 ℃) [8]. 

El método seguido para la síntesis de los catalizadores Ni/Al-X es el expuesto en el 

apartado 3.1.1.1. 

Para los catalizadores Ni/AlCa-X se aplicó el método de coprecipitación combinando 

el procedimiento descrito en dos estudios previos [6, 9]. La Figura 3.6 muestra un 

esquema del proceso de síntesis de los catalizadores Ni/AlCa.  

 

Figura 3.6. Esquema del proceso de síntesis de los catalizadores Ni/AlCa. 

Básicamente, se prepara una disolución acuosa inicial de 600 mL de agua mili-Q con 

la mezcla de 81,4 g de nitratos de níquel, 251,1 g de aluminio y 11,9 g de calcio 

([Ca(NO3)2·4H2O] (Sigma Aldrich, pureza: 99,0 %)). La disolución tiene un pH muy 

ácido (pH < 1,3). También, se usa NH4OH como agente precipitante. La disolución se 

calienta a 40 ℃ y se mantiene dicha temperatura a lo largo de toda la síntesis. Luego, se 
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adiciona el precipitante gota a gota, manteniendo constante la agitación hasta obtener un 

pH final igual a 7,8, teniendo en cuenta el proceso seguido tras la formación de la 

disolución gelatinosa como se expuso en los apartados anteriores. Seguidamente, se seca 

el precursor en la estufa a 70 ℃ durante toda la noche sin previo lavado ni filtrado para 

garantizar la presencia de Ca en el precursor, ya que los iones de Ca2+ precipitan a un pH 

elevado (ver Figura 3.1). Sabiendo, que tampoco se podría aumentar mucho más el pH, 

porque al utilizar hidróxido de amonio como precipitante y nitrato de níquel como 

precursor, se podría formar un complejo soluble (Ni(NH3)n
2+) con un exceso de NH3 

según la reacción (3.2) [2, 10]. Para evitar dicha formación, es recomendable trabajar a 

pH por debajo de 8,2, ya que el pKa del equilibrio de la reacción (3.1) es 9,2 [2]. 

   𝑁𝐻4
+  ⇄  𝑁𝐻3 + 𝐻+                                                               (3.1) 

𝑁𝑖(𝑂𝐻)2 (𝑠)  +  𝑛𝑁𝐻3 ⟶  𝑁𝑖(𝑁𝐻3)𝑛
2+  +  2𝑂𝐻−                                      (3.2) 

Finalmente, el precursor se calcina en una mufla a 500 o 675 ℃ (rampa 1 ℃/min) 

durante 3 h y también se tamiza a un diámetro de partícula entre 160 y 315 μm.  

El color de la disolución de los catalizadores Ni/AlCa cambia de un color inicial 

verdoso a un color verde-huevo de palo tras la coprecipitación como se muestra en la 

Figura 3.7. Después del secado, se aprecian unos cristalitos blanquecinos 

correspondientes al Ca y tras la calcinación, se observa una tendencia de color negro-gris 

a verde salvia al aumentar la temperatura de calcinación debido a la presencia de la 

espinela de níquel. En este caso, no es negro o un verde forestal debido a la incorporación 

del Ca. 

 

Figura 3.7. Diferentes imágenes de los catalizadores Ni/AlCa durante el proceso de síntesis. 

3.1.2 Técnicas de caracterización 

En el presente trabajo se han utilizado diferentes técnicas de caracterización para 

estudiar las propiedades fisicoquímicas de los catalizadores. Los catalizadores fueron 

estudiados antes y después de utilizarlos en los experimentos de reacción. Cabe destacar 

que cada técnica de análisis informa sobre una característica particular del sólido y, por 

tanto, es necesaria la combinación de varias técnicas para obtener una información 

detallada del catalizador. 

Se han empleado las siguientes técnicas de caracterización: espectrometría de 

emisión óptica por plasma de acoplamiento inductivo (ICP-OES, inductively coupled 
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plasma optical emission spectrometry), fisisorción de N2, difracción de rayos X (XRD, 

X-ray diffraction), reducción a temperatura programada (TPR-H2, temperature-

programmed reduction), desorción de NH3 a temperatura programada (TPD-NH3, 

temperature-programmed desorption of NH3), desorción de CO2 a temperatura 

programada (TPD-CO2, temperature-programmed desorption of CO2), microscopía 

electrónica de barrido de emisión de campo (FESEM, field emission scanning electron 

microscopy), microscopía electrónica de transmisión de barrido (STEM, scanning 

transmission electron microscopy), análisis termogravimétrico (TGA, thermogravimetric 

analysis) y análisis elemental (CHN). 

Dichos análisis se han realizado en equipos del grupo de investigación GPT (Grupo 

de Procesos Termoquímicos), perteneciente al I3A (Instituto Universitario de 

Investigación en Ingeniería de Aragón); del Servicio de Apoyo a la Investigación (SAI) 

de la Universidad de Zaragoza; del Instituto de Carboquímica (ICB), perteneciente al 

Consejo Superior de Investigaciones Científicas (CSIC); y Laboratorio de Microscopías 

Avanzadas del INMA (Instituto Universitario de Investigación Mixto de Nanociencia y 

Materiales de Aragón), perteneciente a la Universidad de Zaragoza y al CSIC. 

3.1.2.1  Espectrometría de emisión óptica por plasma de acoplamiento inductivo (ICP-

OES) 

La técnica ICP-OES permite determinar y cuantificar la composición química del 

catalizador, es decir, proporciona una información del porcentaje de los diferentes 

metales que constituye la muestra a analizar. El equipo utilizado fue un Thermo Elemental 

IRIS Intrepid Radial con inyector automático, perteneciente al SAI de la Universidad de 

Zaragoza. 

Básicamente, la muestra se vaporiza, atomiza y parcialmente se ioniza en el plasma. 

Los átomos y los iones se excitan, y emiten luz en longitudes de ondas características en 

la región ultravioleta o visible del espectro. Dichas intensidades son proporcionales a la 

concentración de cada elemento en la muestra. Por tanto, la concentración de cada 

elemento se determina a partir de las intensidades medidas mediante calibración con 

estándares [11]. Los análisis se realizaron después de la digestión con microondas de los 

catalizadores calcinados en agua regia.  

En este trabajo también se ha utilizado esta técnica para determinar la cantidad de 

metal lixiviado durante la reacción. Para ello, se analizaron mediante esta técnica los 

productos líquidos de la reacción. 

3.1.2.2 Fisisorción de N2 

La fisisorción de N2 se ha utilizado para analizar las propiedades texturales de los 

catalizadores. Es una de las técnicas más empleadas ya que permite determinar la 

superficie específica (SBET) del catalizador, así como el diámetro (dp) y volumen (vp) de 

los poros. El equipo utilizado fue un Quantachrome, perteneciente a los grupos de 

investigación GPT y CREG (Catalysis and Reactor Engineering Group) del I3A de la 

Universidad de Zaragoza. Primero, se lleva a cabo la desgasificación de las muestras a 

300 ℃ a vacío 10-3 mmHg durante 15 h para eliminar las impurezas adsorbidas. 
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Seguidamente, se realiza la adsorción-desorción de N2 en varias etapas de equilibrio hasta 

conseguir la saturación de la muestra a la temperatura del N2 líquido a 77 K (-196,15 ℃). 

La SBET y la distribución del tamaño de los poros (vp y dp) se determinaron mediante 

los métodos Brunauer-Emmett-Teller (BET) y Barret-Joyner-Halenda (BJH), 

respectivamente. La superficie específica BET se estimó a partir de los datos en el 

intervalo de valores P/P0 entre 0,05 y 0,3 en la rama de adsorción, así como la distribución 

del tamaño de los poros. 

Los materiales pueden clasificarse según la IUPAC en microporosos (dp < 2 nm), 

mesoporosos (2 nm < dp < 50 nm) y macroporosos (dp > 50 nm), donde dp corresponde al 

diámetro de poro del material. 

La IUPAC establece 6 tipos principales de isotermas [12, 13] que se obtendrían 

después de aplicar la adsorción física, en función del material a analizar, como se recoge 

en la Figura 3.8: 

 

Figura 3.8. Clasificación de las isotermas según la IUPAC. Extraído del trabajo de Téllez [12]. 

- Tipo I (Común): típica de adsorbentes microporosos, en los cuales la 

saturación queda limitada por el llenado de los microporos.  

- Tipo II (Común): usual para materiales no porosos o macroporosos. El punto 

B indica que se ha completado una monocapa, y el inicio de la adsorción 

multicapa.  

- Tipo III (Poco frecuente): se da cuando existe una interacción adsorbato y 

adsorbente débil. 

- Tipo IV (Común): presenta una histéresis que está relacionada con el llenado 

y vaciado de los mesoporos por condensación capilar. Además, la parte 

inicial se parece a la de tipo II, que se atribuye a la adsorción monocapa-

multicapa. 

- Tipo V (Poco frecuente): la interacción adsorbato y adsorbente es también 

débil como la de tipo III.  

- Tipo VI (Poco frecuente): representa la adsorción multicapa sobre una 

superficie muy uniforme no porosa. 
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Las histéresis generalmente están asociadas con la condensación capilar y se 

clasifican en 4 formas diferentes según la IUPAC [12, 13] como se representa en la Figura 

3.9: 

 

Figura 3.9. Ciclo de histéresis según la clasificación de la IUPAC. Extraído del trabajo de Sing y cols. [13]. 

- Tipo H1: materiales que presentan poros cilíndricos abiertos por los dos lados 

y con distribución uniforme. 

- Tipo H2: materiales con poros de redes interconectados de diferente tamaño 

y forma. Poros con cuellos cortos y estrechos y con cuerpos anchos. 

- Tipo H3: La histéresis se cierra hasta presiones relativas cercanas a la 

saturación. Se produce en agregados de partículas en forma de placas que dan 

lugar a poros en forma de hendidura. 

- Tipo H4: asociado con poros estrechos en forma de hendidura, similar al tipo 

H3, pero con distribución de microporo. 

3.1.2.3 Difracción de rayos X (XRD) 

La técnica XRD permite identificar las fases cristalinas y el tamaño de cristalita 

presentes en el sólido. La difracción de rayos X consiste en la interferencia entre los rayos 

X y una muestra cristalina a un ángulo θ. 

Las medidas se han realizado a temperatura ambiente en un equipo de difracción 

marca RIGAKU modelo D/max 2500 provisto de un ánodo rotante, perteneciente al SAI 

de la Universidad de Zaragoza. El difractómetro funciona a 80 mA y 40 kV con un ánodo 

de Cu y se usa un monocromador de grafito para seleccionar la radiación CuK ( = 

0,15418 nm). Los análisis se realizaron en el rango de 2 desde 10 hasta 85° con una 

velocidad de 0,03°/s. Los picos de difracción se compararon con los correspondientes a 

la base de datos JCPDS (Joint Committee on Powder Diffraction Standards). 

Para determinar el tamaño de cristalita se ha utilizado la ecuación de Scherrer: 
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𝐷 (𝑛𝑚) =
𝑘 · 𝜆

𝛽 · cos 𝜃
 

Donde, 

𝐷 = tamaño de cristalita. 

𝑘 = constante de Scherrer. 

𝜆 = longitud de onda de la radiación del ánodo (CuK ( = 0,15418 nm). 

𝛽 = anchura del pico a una intensidad a la mitad del máximo (𝐹𝑊𝐻𝑀,  full width at 

half maximum), expresado en radianes. 

𝜃 = ángulo de difracción (ángulo de Bragg (°)). 

El valor de la constante (𝑘) depende de cómo se determina el ancho, la forma de la 

cristalita y la distribución de tamaño. En general el valor de 𝑘 está comprendido entre 

0,62 y 2,08 [14-16]. En ausencia de información sobre la forma del cristal, se acepta 

comúnmente utilizar el valor de 𝑘 comprendido entre 0,89 y 1 [15]. En este trabajo se ha 

utilizado un valor de 𝑘 igual a 0,94 para el cálculo del tamaño de cristalita, valor 

correspondiente para FWHM de cristales esféricos [16]. 

3.1.2.4 Reducción a temperatura programada (TPR-H2) 

Esta técnica permite conocer la reducibilidad de los catalizadores, así como la 

temperatura de reducción de las especies que los constituyen, obteniendo la temperatura 

óptima de reducción (Tred). Por tanto, con esta técnica se determinó la temperatura (Tred) 

que se utilizó para la activación de los catalizadores, previamente a la reacción.  

Los ensayos de TPR-H2 se realizaron en un equipo Micromeritics AutoChem II 2920 

con un detector de conductividad térmica (TCD) en el ICB perteneciente al CSIC. 

Inicialmente, las muestras se someten a un pretratamiento utilizando una corriente de Ar 

(caudal de 50 cm3N/min) a 150 ℃ (rampa de 10 ℃/min) durante 30 min, para asegurar la 

eliminación de posibles impurezas adsorbidas. Seguidamente, se pasa un flujo de H2/Ar 

al 10 % (caudal de 50 cm3N/min) a través del lecho que contiene las muestras, 

aumentando la temperatura desde temperatura ambiente hasta 950 ℃ (rampa de 10 

℃/min) y se mantiene durante 30 min. El consumo de H2 es medido con el detector TCD. 

Para un tratamiento detallado de los perfiles de TPR-H2 se han deconvolucionado 

los picos utilizando el modelo de ajuste Gaussiano. Tras la deconvolución, los diferentes 

picos corresponden a temperaturas máximas de reducción de las diferentes especies. En 

función de la temperatura de reducción, se pudo determinar si una especie se reduce más 

fácilmente o no (a mayor temperatura más dificultad de reducción) y si la interacción del 

metal con el soporte era débil o fuerte. Además, se calculó los diferentes valores de 

consumo de H2 asociados a cada especie, y el consumo total de H2 del catalizador, 

calculados a partir de la integración los perfiles de TPR-H2. 
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3.1.2.5 Desorción de NH3 a temperatura programada (TPD-NH3) 

La técnica TPD-NH3 sirve para determinar la acidez de los catalizadores, así como 

las fortalezas de los centros ácidos. Los ensayos se llevaron a cabo en el equipo 

Micromeritics AutoChem II 2920 con un detector de conductividad térmica (TCD) en el 

ICB perteneciente al CSIC.  

Para las muestras calcinadas sin reducción in situ, primero se someten a un 

pretratamiento en atmósfera inerte usando una corriente de He a 450 ℃ durante 1 h (rampa 

de 10 ℃/min, caudal de 50 cm3N/min) y luego se enfrían con He hasta 100 ℃ (rampa de 

10 ℃/min, caudal de 50 cm3N/min). La adsorción de amoniaco se lleva a cabo a 100 ℃ 

utilizando una mezcla de 0,5 % NH3/He (caudal de 50 cm3N/min) durante 1 h. Después 

de la adsorción, las muestras se purgan con una corriente de He (caudal de 50 cm3N/min) 

a 100 ℃ durante 1 h para eliminar el amoniaco fisisorbido. La desorción del amoniaco 

quimisorbido se mide calentando las muestras hasta 770 ℃ con He (rampa de 10 ℃/min 

y caudal de 30 cm3N/min).  

Para las muestras calcinadas con reducción in situ, primero se pretratan con Ar a 120 

℃ durante 1 h (rampa de 10 ℃/min y caudal de 50 cm3N/min) y luego se disminuye la 

temperatura con Ar hasta 45 ℃ (rampa de 15 ℃/min y caudal de 50 cm3N/min). Previo 

al análisis de TPD-NH3, las muestras son reducidas in situ usando una corriente al 10 % 

de H2/Ar (caudal de 50 cm3N/min) durante 1 h a una temperatura determinada (en función 

de los resultados TPR-H2 de los catalizadores). Seguidamente, se enfrían hasta 100 ℃ 

con He (rampa de 15 ℃/min, caudal de 50 cm3N/min). La adsorción de amoniaco se lleva 

a cabo a 100 ℃ durante 1 h usando una mezcla de 0,5 o 5 % NH3/He (caudal de 50 

cm3N/min). Después de la adsorción, las muestras se purgan con He (caudal de 50 

cm3N/min) a 100 ℃ durante 1 h. Finalmente, la desorción del amoniaco quimisorbido se 

lleva a cabo calentando las muestras hasta 770 ℃ con He (velocidad de calentamiento de 

10 ℃/min y caudal de 30 cm3N/min). 

Al igual que se hizo en el caso de los perfiles TPR-H2, se deconvolucionaron los 

perfiles de TPD-NH3 obtenidos utilizando el modelo de ajuste Gaussiano. Por lo que, se 

pudo calcular la acidez total de los catalizadores, así como la fortaleza (cantidades 

relativas) de los centros ácidos. 

3.1.2.6 Desorción de CO2 a temperatura programada (TPD-CO2) 

Esta técnica permite determinar la basicidad de las muestras, así como la fortaleza 

de los centros básicos. También, en este caso, se utilizó el equipo Micromeritics 

AutoChem II 2920 con un detector de conductividad térmica (TCD) en el ICB 

perteneciente al CSIC para la realización de los ensayos de TPD-CO2. 

Primero, las muestras se pretratan usando una corriente de Ar a 120 ℃ durante 1 h 

(rampa de 10 ℃/min y caudal de 50 cm3N/min) y después, se enfrían con Ar hasta 45 ℃ 

(rampa de 15 ℃/min y caudal de 50 cm3N/min). Previamente al análisis, las muestras se 

activan in situ durante 1 h usando una mezcla de 10 % H2/Ar (rampa de 10 ℃/min y 

caudal de 50 cm3N/min) a una determinada temperatura de reducción en función de los 

resultados de TPR-H2. Luego, se enfrían las muestras hasta 80 ℃ con Ar (rampa de 15 
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℃/min y caudal de 50 cm3N/min). La adsorción de CO2 se realiza a 80 ℃ durante 1 h 

usando una mezcla de 5 % CO2/Ar con un caudal de 50 cm3N/min. Después de la 

adsorción, las muestras se purgan con Ar (caudal de 50 cm3N/min) a 80 ℃ durante 1 h 

para eliminar el CO2 fisisorbido y luego se enfrían a 45 ℃ (rampa de 15 ℃/min). Se 

aumenta la temperatura de 45 a 770 ℃ con Ar (rampa de 10 ℃/min y caudal de 30 

cm3N/min). Se acopla un espectrómetro de masas Oministar GSD320 para el análisis del 

CO2 quimisorbido, realizando un análisis cuantitativo de m/z = 44. 

También, se deconvolucionaron los perfiles de TPD-CO2 obtenidos utilizando el 

modelo de ajuste Gaussiano. Así, se pudo calcular la basicidad total de los catalizadores 

y la fortaleza (cantidad relativa) de los centros básicos. 

3.1.2.7 Microscopía electrónica de barrido de emisión de campo (FESEM) 

La técnica FESEM proporciona información morfológica y topográfica sobre la 

superficie de los sólidos al igual que la técnica de microscopía electrónica de barrido 

(SEM), pero a mejor resolución. También, permite obtener el tamaño de partícula de la 

muestra. 

Para realizar dicha técnica se utilizó un microscopio electrónico de barrido de campo 

(FESEM) de Carl Zeiss MERLINTM, perteneciente al SAI de la Universidad de Zaragoza, 

equipado con detectores de electrones secundarios y retrodispersados en la cámara y la 

columna (en la lente). Además, el instrumento cuenta con un detector de energía 

dispersiva de rayos X (EDS, INCA 350 de Oxford Instruments con resolución energética 

de 127 eV a 5,9 keV) para análisis químicos. Previamente a los ensayos, los catalizadores 

son recubiertos con una fina capa de carbono, para evitar que se cargue la superficie de 

las muestras y aumentar la conductividad.  

Los electrones secundarios permiten la obtención de las imágenes topográficas y 

morfológicas, en cambio los electrones retrodispersados informan sobre la composición 

química en función de la diferencia de brillo (contraste) entre átomos pesados y de menor 

masa atómica. Por lo que, cuanto mayor sea la masa atómica del metal, más brillante será 

con respecto a los otros elementos. Por ejemplo, el Ni es más brillante que el Al porque 

tiene mayor masa atómica. 

3.1.2.8 Microscopía electrónica de transmisión de barrido (STEM) 

La microscopía electrónica de transmisión de barrido (STEM) permite determinar el 

tamaño de cristalita y morfología de la superficie del material al igual que la microscopía 

electrónica de transmisión (TEM, Transmission Electron Microscope) pero con mayor 

resolución. Los análisis STEM se realizaron con un microscopio Tecnai F30 (FEI 

company) a un voltaje de trabajo de 300 kV, perteneciente al Laboratorio de Microscopias 

Avanzadas del INMA.  

Primero, las muestras se dispersan en etanol mediante un baño de ultrasonidos. 

Seguidamente, se añade una gota de suspensión a una rejilla de cobre perforada, 

recubierta con una película de carbono. Una vez que el etanol estuviese evaporado, el 

material se retiene en la rejilla para su análisis. Las imágenes de campo oscuro anular de 

ángulo (STEM-HAADF) se obtienen con un detector HAADF (Fischione). De este modo, 
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la intensidad de la señal es proporcional al cuadrado del número atómico (Z2), por lo que, 

los elementos más pesados aparecen con un contraste mucho más brillante que los 

elementos más ligeros. Además, para analizar la composición química del material, se 

obtuvieron espectros de energía dispersiva de rayos X (EDS) con un detector EDAX.  

Para hallar el tamaño de partícula se ha hecho un conteo de más de 90 partículas 

presentes en las imágenes obtenidas tras hacer el análisis STEM, utilizando el programa 

imageJ, por lo que, se pudo obtener una distribución del tamaño de cristalita de los 

catalizadores. 

3.1.2.9 Análisis termogravimétrico (TGA) 

La técnica TGA proporciona información sobre el comportamiento térmico de los 

materiales. Puede servir de ayuda para determinar las condiciones para llevar a cabo la 

calcinación del catalizador, así como la cantidad de pérdida o ganancia de masa y/o 

formación de cenizas que se obtendría tras un proceso térmico. También, se puede 

analizar las variaciones de peso y composición de una muestra en función de la 

temperatura, teniendo en cuenta los intermedios que podrían aparecer durante el análisis. 

Los análisis se realizaron en un equipo STA 449 F3 Júpiter de la marca Netzsch, 

perteneciente al Grupo CREG/GPT del I3A de la Universidad de Zaragoza. Las muestras 

se calientan desde temperatura ambiente hasta 900 ℃ con un caudal de nitrógeno de 30 

cm3N/min.  

En este trabajo se ha utilizado esta técnica para determinar la formación de boehmita 

(AlO(OH)) en el catalizador después de su uso como se expone en el apartado 4.1.3 del 

capítulo 4, mediante su correspondiente pérdida de masa. 

3.1.2.10 Análisis elemental (CHN) 

Es la técnica más empleada para analizar el contenido de carbono, hidrógeno, 

nitrógeno que contiene una muestra.  

Los ensayos se llevaron a cabo usando un equipo CHN628 Series Elemental 

Determinator de la marca LECO, perteneciente al grupo GPT del I3A de la Universidad 

de Zaragoza. Este equipo utiliza una técnica de combustión y existen tres fases durante el 

método experimental: purga, combustión y análisis. 

La muestra, pesada previamente y encapsulada, se coloca en el carrusel de muestra, 

donde se transporta a la cámara de purga del instrumento directamente encima del horno. 

Luego, la muestra se introduce al horno primario que contiene sólo oxígeno puro para una 

combustión (oxidación) rápida y completa de la muestra. Por lo que, el hidrógeno, 

nitrógeno y carbono presentes en la muestra se oxidan a agua (H2O), NOx y dióxido de 

carbono (CO2), respectivamente, y el gas transportador de helio los arrastra hasta el horno 

secundario para una mayor oxidación y eliminación de partículas [17, 18]. Después, los 

gases de combustión pasan del horno a través de un colector calentado al detector de 

infrarrojos de H2O para analizar el agua. Seguidamente, los gases de combustión pasan a 

través del detector de CO2 para la medición del carbono, previamente habiendo pasado 

por un anhydrone para la eliminación de la humedad. Desde el detector CO2, los gases de 
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combustión pasan a través de Lecosorb y anhydrone para eliminar el CO2 y el H2O y, 

finalmente, el nitrógeno se mide por conductividad térmica. El resultado obtenido estará 

dado en porcentaje (%) o en partes por millón (ppm), según lo prefiera el usuario [18]. 

Se ha empleado esta técnica para cuantificar la cantidad de carbono formado en el 

catalizador usado y su contenido de hidrógeno, que se puede relacionar con la formación 

de boehmita. 
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3.2 Obtención y purificación de glicerol crudo 

Aunque en muchos de los experimentos realizados a lo largo de este trabajo se ha 

utilizado el glicerol puro, reactivo químico suministrado por Sigma-Aldrich con una 

pureza del 99,5 %, también, se ha empleado el glicerol procedente de la producción de 

biodiésel a escala de laboratorio. Esta última alimentación supone un paso significativo 

en la mejora de la economía de producción de biodiésel al utilizar un glicerol más próximo 

al subproducto industrial.  

3.2.1 Producción de biodiésel y obtención de glicerol como subproducto 

La síntesis del biocombustible se llevó a cabo en el Laboratorio de Instrumentación 

perteneciente al grupo GPT mediante la transesterificación catalítica de aceite de girasol 

refinado usando metanol como alcohol en presencia de KOH como catalizador (relación 

molar aceite/alcohol = 1/6; masa de catalizador = 1 % de la masa de aceite). La Figura 

3.10 muestra una imagen del proceso de obtención del biodiésel. 

 

Figura 3.10. Imagen del proceso de obtención de biodiésel. 

Básicamente, la reacción se lleva a cabo en reactores discontinuos a reflujo que 

contienen la mezcla de aceite con metanol y KOH, a presión atmosférica y 60 ℃ durante 

3 h. Una vez enfriados, los productos líquidos se vierten a un embudo de decantación, 

obteniendo dos fases: fase rica en biodiésel y fase rica en glicerol (Figura 3.11). El exceso 

de metanol de la fase rica en biodiésel se elimina por destilación en condiciones de vacío. 

Seguidamente, el biodiésel se lava varias veces con agua acidulada para eliminar los 

restos de glicerol residual, catalizador sin reaccionar y jabón formado durante el proceso 

de transesterificación. Después, el biodiésel se mantiene a vacío usando un rotavapor para 

eliminar la humedad residual. Luego, se seca con sulfato de magnesio anhidro y, 

finalmente, se preparan varios lotes de biodiésel y se mantienen a -18 ℃ [19].  

El biodiésel es objeto de estudio de otra línea de investigación. Por lo que, se han 

aprovechado los dos productos obtenidos en el laboratorio, por un lado, se han analizado 
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los lotes del biocombustible y, por otro lado, el glicerol crudo (subproducto). De esta 

manera, se mejoraría la economía del biocombustible, promoviendo una economía 

circular. 

 

Figura 3.11. Imagen del proceso de separación biodiésel y glicerol crudo. La fase superior es biodiésel y la fase 

inferior es glicerol crudo. 

3.2.2 Purificación de glicerol crudo 

Una vez obtenido el glicerol crudo tras la fabricación de biodiésel es necesario 

purificarlo para reducir o eliminar la cantidad de impurezas que contiene como metanol, 

catalizador y un alto contenido de MONG, que incluyen jabones y ésteres [20]. La Figura 

3.12 muestra el esquema del proceso de purificación.   

 

Figura 3.12. Esquema del proceso de purificación de glicerol crudo. 

Básicamente, el glicerol crudo (pH = 12) obtenido de la producción de biodiésel se 

neutraliza con ácido acético hasta un pH aproximadamente de 6, obteniendo una emulsión 

resultante que no coalesce. Seguidamente, la muestra se lleva a un rotavapor que opera a 
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60 ℃ a vacío, para la eliminación del exceso de metanol y trazas de agua que podría 

contener (Figura 3.13). El uso de una unidad flash o un evaporador es un método típico 

que se usa industrialmente para la eliminación del alcohol en la fase tanto del biodiésel 

como del glicerol [21]. Por último, se lleva a cabo el proceso de 

centrifugación/decantación, obteniendo dos fases: fase rica en ácidos grasos libres 

(producidos de la reacción del ácido con los jabones), y fase rica en glicerol crudo 

refinado. 

 

Figura 3.13. Imagen de la etapa de eliminación del exceso de metanol y trazas de agua. 

Se ha seleccionado el ácido acético frente a otros ácidos para llevar a cabo la 

neutralización, ya que su presencia en la disolución del glicerol crudo refinado podría 

contribuir a la formación de H2 durante el proceso de reformado, sin desactivar los 

catalizadores como ocurría con el H2SO4 debido a la presencia de azufre en la 

alimentación, que actuaría como veneno para el catalizador [22].  

La Tabla 3.2 recoge las propiedades fisicoquímicas más relevantes del glicerol crudo 

antes y después de su purificación, donde se puede apreciar el aumento de la pureza del 

glicerol y la reducción en la cantidad de metanol. 
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Tabla 3.2. Propiedades fisicoquímicas del glicerol crudo y refinado. 

 Glicerol crudo Glicerol crudo refinado 

Propiedades físicas   

pH 11,87 ± 0,05 5,77 ± 0,15 

Densidad (g/cm3) 1,096 ± 0,000 1,265 ± 0,001 

LHV (MJ/kg) 22,673 ± 0,006 16,604 ± 0,006 

Composición química   

Glicerol (% en peso) 61,69 ± 5,56 82,32 ± 4,34 

Metanol (% en peso) 25,91 ± 4,86 1,17 ± 0,52 

Ácido acético (% en peso) 0 3,15 ± 0,70 

Análisis elemental (CHN)   

C (%) 31,19 ± 0,25 26,60 ± 0,40 

H (%) 6,77 ± 0,15 6,24 ± 0,20 

 O* (%) 62,05 ± 0,39 67,16 ± 0,59 

* Determinado por diferencia. 
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3.3 Instalación experimental 

3.3.1 Descripción de la instalación  

Los experimentos realizados en este trabajo se han llevado a cabo en una instalación 

a pequeña escala de laboratorio que opera en continuo (Microactivity Process Integral 

Development PID Eng & Tech, España) ubicada en el Laboratorio de Valorización de 

Residuos del grupo GPT, perteneciente al I3A de la Universidad de Zaragoza. La 

instalación consta de 3 zonas, una de alimentación, otra de reacción y una última de 

análisis de productos gaseosos y recogida de muestras líquidas. La zona de reacción 

consta principalmente de un reactor tubular de acero inoxidable (Autoclave Engineers) 

con un diámetro interno de 9 mm y una válvula micrométrica, que se encarga de la 

regulación de la presión. El reactor está ubicado dentro de un horno eléctrico. Cuenta con 

un sistema de control tipo PID (controlador proporcional, integral y derivativo, TOHO 

Digital Controller) con el que se regula los valores de presión y temperatura durante los 

experimentos. Para el control de temperatura se utiliza un termopar tipo K que se 

introduce en el interior del lecho catalítico. La alimentación se introduce al reactor con la 

ayuda de una bomba HPLC (high-performance liquid chromatography, modelo Gilson 

307 HPLC Piston Pump). Las Figuras 3.14 y 3.15 muestran un esquema y una imagen de 

la planta experimental, respectivamente. 

 

Figura 3.14. Esquema de la planta experimental. 

Los productos de reacción (gaseosos y líquidos), así como el glicerol no reaccionado 

abandonan el reactor por su parte superior a través de la válvula micrométrica, 

consiguiendo una corriente despresurizada hasta el sistema de condensación, que está 

localizada en la zona de análisis y recogida. El sistema de condensación está compuesto 

por cuatro condensadores. En el primero se recoge el agua que se utiliza para estabilizar 

el sistema a la presión y temperatura deseada, y en los otros tres restantes, los productos 

líquidos obtenidos tras la reacción, en intervalos de 1 h hasta completar las 3 h del 

experimento. 
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La corriente gaseosa está compuesta por los productos de reacción y N2, utilizado 

como estándar interno. Dicha corriente se analiza y cuantifica online utilizando un 

cromatógrafo de gases (Agilent 490 Micro-GC).  

Los productos líquidos recogidos en los condensadores se analizan offline 

empleando un cromatógrafo de gases, equipado con detector de ionización de llama GC-

FID (Flame Ionization Detector, modelo Agilent Technologies Inc. 7820 A) y una 

columna capilar (HP-FFAP Agilent 19091F-105) a una temperatura de inyector y 

detector de 275 y 300 ℃, respectivamente. El 1-butanol se utilizó como estándar interno. 

El carbono orgánico total (TOC) de las muestras líquidas (disolución de alimentación y 

productos) se analizó usando un analizador TOC (Shimadzu TOC-LCSH/CSN) y el 

cromatógrafo de gases acoplado a un espectro de masas GC-MS (Agilent Technologies 

Inc. 7890 A) se usó para la identificación de los productos líquidos. 

 

Figura 3.15. Imagen de la instalación. 

3.3.2 Metodología para la realización de los experimentos 

En función del objetivo, las condiciones de operación como temperatura, presión y 

alimentación fueron modificadas. En todos los experimentos, se ha utilizado la misma 

cantidad de catalizador (2 g) y arena (5 g) como inerte. El diámetro de partícula de tanto 

los catalizadores como el inerte estaba comprendido entre 160 y 315 m. Dichos sólidos 

se introdujeron al reactor, obteniendo la configuración de lecho fijo con la ayuda de lana 

de vidrio en los extremos. Previo al inicio del experimento, el catalizador dispuesto en el 

lecho de reacción es activado a una temperatura determinada (Tred) en función de los 

resultados de TPR, utilizando 100 cm3N/min de H2 durante 1 h.  

Tras la reducción se enfría (< 60 ℃) y se mantiene el lecho en atmósfera inerte para 

evitar una posible reoxidación del catalizador antes de la estabilización del sistema a las 

condiciones de reacción.  
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Para el acondicionamiento a la presión de reacción, primero se introduce al reactor 

una corriente de N2 de 75 cm3N/min, y una vez alcanzada la presión deseada, únicamente 

se alimenta al reactor un caudal de 1 mL/min de H2O mediante una bomba HPLC y, luego, 

se calienta el reactor hasta la temperatura de reacción. En cambio, la corriente de N2 se 

dirige aguas debajo de la válvula desde la estabilización del sistema con el H2O y durante 

la reacción para facilitar el arrastre de los productos de la corriente de salida del reactor a 

la zona de análisis y como estándar interno.   

A continuación, se expone brevemente la metodología seguida en función del 

estudio: 

a) Efecto del hierro en los catalizadores Ni/Al-Fe durante el APH de glicerol: 

apartado 4.1.1 del capítulo 4. 

b) Estudio de la estabilidad/reutilización del catalizador Ni/Al3Fe1 durante el 

APH de glicerol: apartado 4.1.2 del capítulo 4. 

c) Influencia de la temperatura de calcinación del catalizador Ni/Al3Fe1 durante 

el APH de glicerol: apartado 4.1.3 del capítulo 4. 

d) Influencia de la adición de calcio en los catalizadores Ni/Al-Ca, la 

temperatura de calcinación y el tipo de alimentación para la producción de 

hidrógeno mediante el APR de glicerol: apartado 4.2 del capítulo 4. 

Para los estudios a, b y c, los experimentos se han llevado a cabo en el reactor de 

lecho fijo a la temperatura de 227 ℃ y a la presión de 34 bar absolutos durante 3 horas 

(excepto en el estudio b que se realizaron experimentos de 1 h y 3 ciclos de 3 h con el 

mismo catalizador hasta obtener un total de 9 h). Se alimentó una disolución acuosa del 

10 % en peso de glicerol puro (Sigma-Aldrich, pureza: 99,5 %), empleando un caudal 

total de 1 mL/min mediante una bomba HPLC.  

Para el estudio d, se emplearon las condiciones de operación de 238 ℃ y 37 bar 

absolutos durante 3 h con una disolución acuosa que contenía un 5 % en peso de glicerol 

(puro o el glicerol crudo refinado, obtenido de la producción de biodiésel), usando un 

caudal total de 1 mL/min. La Figura 3.16 muestra una imagen de las dos alimentaciones 

de glicerol utilizadas en este trabajo. 

 

Figura 3.16. Imagen de las diferentes alimentaciones a la izquierda glicerol puro y a la derecha glicerol crudo 

refinado. 

Los productos gaseosos obtenidos tras las reacciones fueron: H2, CH4, C2H6, CO2, 

CO y C3H8. La corriente líquida producto contenía: metanol (MeOH), etanol (EtOH), 
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acetol, ácido acético, 1,2-propanodiol (1,2-PDO), etilenglicol (EG) y glicerol no 

reaccionado. 

Para el análisis catalítico se han empleado las siguientes ecuaciones (3.3) – (3.9): 

La conversión global de glicerol se calculó usando la siguiente expresión: 

   𝐶𝑜𝑛𝑣𝑒𝑟𝑠𝑖ó𝑛 𝑑𝑒 𝑔𝑙𝑖𝑐𝑒𝑟𝑜𝑙 (%) =  
𝑛𝑔𝑙𝑖𝑐𝑒𝑟𝑜𝑙

𝑖𝑛  −  𝑛𝑔𝑙𝑖𝑐𝑒𝑟𝑜𝑙
𝑜𝑢𝑡

𝑛𝑔𝑙𝑖𝑐𝑒𝑟𝑜𝑙
𝑖𝑛  × 100                              (3.3) 

donde, 𝑛𝑔𝑙𝑖𝑐𝑒𝑟𝑜𝑙
𝑖𝑛  y 𝑛𝑔𝑙𝑖𝑐𝑒𝑟𝑜𝑙

𝑜𝑢𝑡  son los moles de entrada y salida del glicerol, es decir, lo 

que se alimenta y lo que no ha reaccionado durante el tiempo de reacción, 

respectivamente. 

Para el cálculo de los rendimientos de carbono a líquidos y a gases se utilizaron las 

siguientes fórmulas: 

  𝑌𝐶𝑙í𝑞𝑢𝑖𝑑𝑜𝑠 (%) =  
𝑛𝑀𝑒𝑂𝐻  + 2𝑛𝐸𝑡𝑂𝐻 + 2𝑛Á𝑐𝑖𝑑𝑜 𝑎𝑐é𝑡𝑖𝑐𝑜 + 3𝑛𝐴𝑐𝑒𝑡𝑜𝑙 + 3𝑛1,2−𝑃𝐷𝑂 + 2𝑛𝐸𝐺

𝑀𝑜𝑙𝑒𝑠 𝑑𝑒 𝑐𝑎𝑟𝑏𝑜𝑛𝑜 𝑡𝑜𝑡𝑎𝑙 𝑒𝑛 𝑙𝑎 𝑎𝑙𝑖𝑚𝑒𝑛𝑡𝑎𝑐𝑖ó𝑛
 × 100 (3.4) 

              𝑌𝐶𝑔𝑎𝑠𝑒𝑠 (%) =  
𝑛𝐶𝑂+𝑛𝐶𝑂2+ 𝑛𝐶𝐻4+ 2𝑛𝐶2𝐻6+ 3𝑛𝑐3𝐻8

𝑀𝑜𝑙𝑒𝑠 𝑑𝑒 𝑐𝑎𝑟𝑏𝑜𝑛𝑜 𝑡𝑜𝑡𝑎𝑙 𝑒𝑛 𝑙𝑎 𝑎𝑙𝑖𝑚𝑒𝑛𝑡𝑎𝑐𝑖ó𝑛
 × 100               (3.5) 

donde 𝑌𝐶𝑖 representa al rendimiento de carbono a líquidos o gases y 𝑛𝑖 son los moles 

del producto i (i = gas o líquido).  

El rendimiento de carbono a alcanos se definió de la siguiente manera: 

            𝑅𝑒𝑛𝑑𝑖𝑚𝑖𝑒𝑛𝑡𝑜 𝑎 𝑎𝑙𝑐𝑎𝑛𝑜𝑠 (%) =  
𝑛𝐶𝐻4+ 2𝑛𝐶2𝐻6+ 3𝑛𝑐3𝐻8

𝑛𝑔𝑙𝑦𝑐𝑒𝑟𝑜𝑙
𝑖𝑛  × 3

 × 100               (3.6) 

El rendimiento de hidrógeno expresado en % o mg H2/mol C alimentado como sigue: 

                                                𝑌𝐻2
(%) =  

𝑛𝐻2

𝑛𝑔𝑙𝑦𝑐𝑒𝑟𝑜𝑙
𝑖𝑛  × 7

 ×  100                                   (3.7) 

        𝑌𝐻2
(

𝑚𝑔 𝐻2

𝑚𝑜𝑙 𝐶 𝑎𝑙𝑖𝑚𝑒𝑛𝑡𝑎𝑑𝑜
) =  

 𝑛𝐻2  × 𝑀𝑊𝐻2  × 1000

𝑀𝑜𝑙𝑒𝑠 𝑑𝑒 𝑐𝑎𝑟𝑏𝑜𝑛𝑜 𝑡𝑜𝑡𝑎𝑙 𝑒𝑛 𝑙𝑎 𝑎𝑙𝑖𝑚𝑒𝑛𝑡𝑎𝑐𝑖ó𝑛
                  (3.8) 

 donde  𝑛𝐻2
 son los moles de H2, 𝑀𝑊𝐻2

 es el peso molecular del H2 (2 g/mol). 

Los “moles de carbono total” en la alimentación es un término más amplio, 

especialmente útil cuando se alimenta glicerol crudo refinado, y que corresponde a 

𝑛𝑔𝑙𝑦𝑐𝑒𝑟𝑜𝑙
𝑖𝑛 ×  3 cuando se usa el glicerol puro (Sigma-Aldrich, pureza: 99,5 %), como 

alimentación. 

La selectividad de carbono a líquidos se definió como el porcentaje del carbono 

presente en el producto i entre el carbono total de todos los productos líquidos analizados, 

excluyendo el glicerol no reaccionado. Y la composición de gases se determinó sin 

considerar el N2 y H2O. 

El déficit de carbono (ecuación 3.9) se calculó cuando se usaba el glicerol puro como 

alimentación para conocer la diferencia entre la conversión de glicerol y la suma total del 

rendimiento de carbono a los productos (gaseosos y líquidos). Una variación menor o 

igual al 15 % se considera aceptable de acuerdo con la bibliografía [23, 24]. La diferencia 
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estaría relacionada principalmente por errores durante la recogida y análisis de los 

productos líquidos y/o la no identificación de algún producto.  

     𝐷é𝑓𝑖𝑐𝑖𝑡 𝑑𝑒 𝑐𝑎𝑟𝑏𝑜𝑛𝑜 = 𝐶𝑜𝑛𝑣𝑒𝑟𝑠𝑖ó𝑛 𝑑𝑒 𝑔𝑙𝑖𝑐𝑒𝑟𝑜𝑙 − (𝑌𝐶𝑔𝑎𝑠𝑒𝑠 +  𝑌𝐶𝑙í𝑞𝑢𝑖𝑑𝑜𝑠)       (3.9) 

El experimento con un cierre de balance total de masa mayor o igual al 95 %, se daba 

por válido. 
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4 Resultados y discusión 

En este capítulo se exponen los principales resultados obtenidos durante la 

valorización de glicerol a productos de valor añadido como 1,2-PDO e hidrógeno 

mediante el proceso de hidrogenólisis en fase acuosa con H2 generado in situ mediante 

APR y el proceso de reformado en fase acuosa, respectivamente. Como el uso de 

catalizadores es fundamental para que los procesos se lleven a cabo adecuadamente, una 

parte importante de este trabajo ha sido la caracterización de los diferentes catalizadores 

estudiados. Por ello, se van a mostrar los principales resultados de caracterización de los 

catalizadores tanto antes como después de ser usados en los procesos de valorización 

estudiados en este trabajo (APH sin aporte externo de H2 y APR). Las técnicas de 

caracterización empleadas han sido muy variadas y ayudan a explicar los resultados 

obtenidos de la actividad catalítica. 

4.1 Proceso de hidrogenólisis en fase acuosa (APH) de glicerol sin 

aporte externo de H2 

Este apartado se centra en la conversión de glicerol a productos líquidos de valor 

añadido principalmente, el 1,2-PDO, mediante el proceso de hidrogenólisis en fase acuosa 

con H2 generado in situ mediante APR (en adelante APH de glicerol, aunque hace 

mención también sin adición externa de H2) usando catalizadores Ni/Al-Fe (Ni/Al, 

Ni/AlxFey y Ni/Fe) calcinados a 500 ℃. Por ende, se estudia el efecto del hierro en la 

actividad catalítica (artículo I). También, se analiza la estabilidad/reutilización del 

catalizador Ni/Al3Fe1, siendo dicho catalizador el que presentó la mejor actividad 

catalítica durante el proceso de APH de glicerol con los catalizadores Ni/Al-Fe (artículo 

II). A su vez, en este apartado se estudia el efecto de la temperatura de calcinación del 

catalizador Ni/Al3Fe1 variando la temperatura de 500 a 750 ℃ (artículo III). 

Conjuntamente, tal y como se ha comentado anteriormente, se describen las principales 

características fisicoquímicas de los catalizadores tanto frescos como usados para poder 

entender bien la actividad catalítica. 

Todos los experimentos catalíticos se llevaron a cabo en un reactor de lecho fijo a 

227 ℃ y 34 bar absolutos durante 3 horas (excepto en el caso del estudio de la 

estabilidad/reutilización), utilizando una disolución acuosa del 10 % en peso de glicerol 

puro (Sigma-Aldrich, pureza: 99,5 %) como alimentación y un caudal total de 1 mL/min. 

El lecho fijo estaba compuesto por 2 g de catalizador y 5 g de arena, ambos con el mismo 

diámetro de partícula (160 < Dp < 315 m). 

4.1.1 Efecto de la cantidad de Fe (Al/Fe) en los catalizadores Ni/Al-Fe durante el 

APH de glicerol  

En este apartado 4.1.1 se exponen los resultados principales del artículo I, en el cual 

se estudia el efecto del Fe en los catalizadores Ni/Al-Fe durante el APH de glicerol para 

maximizar la producción de compuestos de valor añadido como es el 1,2-PDO. Se ha 

realizado el estudio con los catalizadores sin presencia tanto del hierro (Ni/Al) como del 

aluminio (Ni/Fe), así como con soportes de óxidos mixtos con diferentes proporciones de 
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Fe y Al (Ni/Al3Fe1, Ni/Al1Fe1 y Ni/Al1Fe3). Todos los catalizadores se calcinaron a 500 

℃ durante 3 h. 

4.1.1.1 Propiedades fisicoquímicas de los catalizadores Ni/Al-Fe frescos 

La composición química de los catalizadores calcinados (frescos), tanto teórica como 

experimental, se muestra en la Tabla 4.1. Se observa que la síntesis de los catalizadores 

ha sido adecuada, comparando los datos teóricos y experimentales, excepto en el caso del 

catalizador Ni/Fe. La diferencia entre los resultados teóricos y experimentales del 

catalizador Ni/Fe puede estar relacionada con la precipitación del Ni con respecto al Fe. 

El Fe precipita a un pH más bajo que el Ni [1], que puede haber condicionado a que 

precipite más el Fe que el Ni. 

Tabla 4.1. Composición química de los catalizadores Ni/Al-Fe calcinados. 

Catalizador  

Teórico (% molar) Experimental* (% molar) 

Ni Al Fe Ni Al Fe 

Ni/Al 28 72 - 28,3 71,7 - 

Ni/Al3Fe1 28 54 18 27,8 54,2 18,0 

Ni/Al1Fe1 28 36 36 27,2 38,1 34,7 

Ni/Al1Fe3 28 18 54 27,3 19,6 53,0 

Ni/Fe 28 - 72 19,1 - 80,9 

          *: Determinado por ICP-OES.  

 

Las propiedades texturales de los catalizadores calcinados se muestran en la Tabla 

4.2. La introducción de Fe causa una disminución en la superficie específica (SBET) del 

catalizador, aumentando el diámetro de poro (dp). Sin embargo, los valores máximos de 

volumen de poro (vp) se obtuvieron con los catalizadores de soportes de óxidos mixtos 

(Ni/Al3Fe1, Ni/Al1Fe1 y Ni/Al1Fe3) y siendo el catalizador Ni/Fe, el de menor valor. 
 

Tabla 4.2. Propiedades texturales de los catalizadores Ni/Al-Fe calcinados. 

Catalizador Ratio molar Al/Fe SBET
a (m2/g) vp

b (cm3/g) dp
b (nm) 

Ni/Al 1/0 231 0,144 3,31 

Ni/Al3Fe1 3/1 222 0,211 3,93 

Ni/Al1Fe1 1/1 172 0,193 4,45 

Ni/Al1Fe3 1/3 138 0,184 5,81 

Ni/Fe 0/1 61 0,106 7,41 

          a: Método Brunauer-Emmett-Teller (BET). 

         b: Método Barret-Joyner-Halenda (BJH) en la rama de adsorción. 
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Las isotermas de adsorción-desorción de N2 de los catalizadores calcinados se 

representan en la Figura 4.1. Según la clasificación de la IUPAC [2], estas isotermas 

corresponden a las de tipo IV y son características de materiales mesoporosos.  

Se sabe que el Al2O3 es un material mesoporoso y su presencia en los catalizadores, 

excepto en el catalizador Ni/Fe, podría favorecer la estructura mesoporosa. La estructura 

del catalizador Ni/Fe podría estar relacionada con los óxidos de Fe que proporcionan 

también una estructura mesoporosa. Además, se produjo un ciclo de histéresis en los 

catalizadores después de P/P0 = 0,4 de tipo H2, correspondiente a partículas con poros 

interconectados de diferente tamaño y forma [3, 4]. 
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Figura 4.1. Isoterma de adsorción-desorción de N2 de los catalizadores Ni/Al-Fe calcinados. 

La estructura cristalina de los catalizadores calcinados se representa en la Figura 4.2. 

Todos los catalizadores son bastante amorfos, excluyendo el catalizador Ni/Fe. Por tanto, 

los amplios picos de difracción y las bajas intensidades dificultaron la asignación de las 

fases. Sin embargo, se pudo proponer la existencia de algunas fases. Las fases 

identificadas en el catalizador Ni/Al son NiO (JCPDS 00-001-1239) y -Al2O3 (JCPDS 

00-029-0063). También, se analizan los picos de difracción de NiAl2O4 a 2 igual a 37,0°, 

45,0° y 65,5° (JCPDS 00-010-0339).  

Según Alzamora y cols. [5], a bajas temperaturas de calcinación (300 – 600 ℃), las 

hidrotalcitas calcinadas constan de dos fases diferentes: (1) una fase cristalina de NiO que 

contiene iones Al3+ y (2) una estructura -Al2O3 que puede contener los iones Ni2+. La 

fase NiAl2O4 se obtiene por la interacción entre NiO y Al2O3 durante la calcinación y su 

presencia depende de la relación molar Ni/Al y de la temperatura de calcinación [5]. 
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Figura 4.2. Difractogramas XRD de los catalizadores Ni/Al-Fe calcinados. 

Los picos de difracción de -Al2O3 y NiAl2O4 se observan también en el catalizador 

Ni/Al3Fe1 (con menos proporción de hierro) a diferencia de los catalizadores de soportes 

de óxidos mixtos con más proporción de Fe. La presencia de la fase NiAl2O4 disminuyó 

con el aumento del contenido de Fe y la disminución de Al, como analizaron Meng y cols. 

[6]. Con la adición de Fe se identifican las fases de Fe2O3 (JCPDS 00-001-1053) y Fe3O4 

(JCPDS 00-001-1111), como se observa en la Figura 4.2, y sus contenidos aumentan con 

el incremento del contenido de Fe. Se identifica, por otro lado, la fase de NiFe2O4 (JCPDS 

01-086-2267) en los catalizadores  con más contenido de Fe (Ni/Al1Fe1 y Ni/Al1Fe3), que 

se forma durante la calcinación debido a la interacción entre NiO y Fe2O3 [7]. Además, 

se observa la presencia de la fase de FeAl2O4 (JCPDS 01-086-2320) en los catalizadores 

de soportes de óxidos mixtos. La espinela FeAl2O4 se obtiene de la reacción entre FeO y 

Al2O3. No se identificó la fase de FeO, lo que podría significar que el Fe estaría muy bien 

disperso sobre la superficie del Al2O3, provocando que tuviera una estructura de espinela 

perfecta, según lo reportado por Kim y cols. [8]. Las fases identificadas en el catalizador 

Ni/Fe son NiO, Fe2O3 y Fe3O4.  

La reducibilidad de los catalizadores se determinó a partir de los resultados TPR-H2. 

La Tabla 4.3 muestra los resultados TPR-H2 obtenidos tras el ajuste Gaussiano de los 

perfiles de TPR-H2 de los catalizadores Ni/Al-Fe calcinados (artículo I).  

Para la asignación de las fases se tuvieron en cuenta los resultados de XRD y algunas 

referencias bibliográficas [7-9]. Las especies -NiO se atribuyen a la fase de NiO con 

débil interacción con el soporte, mientras que las especies -NiO se asignan a la reducción 

de NiAl2O4 o fases de Ni con fuerte interacción con el soporte. Los picos a altas 

temperaturas se atribuyeron a la reducción de las fases FeAl2O4, NiFe2O4 y NiAl2O4. Los 

catalizadores Ni/Al1Fe1 y Ni/Al1Fe3 presentaron curvas anchas centradas en 675 y 735 

℃, respectivamente, que podrían atribuirse a la reducción de FeAl2O4 y NiFe2O4. No se 

consideró la presencia de especies -NiO (artículo I). 
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Tabla 4.3. Resultados TPR-H2 de los catalizadores Ni/Al-Fe calcinados.  

Catalizador 

Consumo 

total de H2 

(mmol/g) 

Temperatura de reducción (℃)/Contenido relativo (%)* 

-NiO          Fe2O3 Fe3O4   NiFe2O4 FeAl2O4 -NiO        

Ni/Al 4,9 343/2,1 - - - - 633/97,9 

Ni/Al3Fe1 8,28 311/5,6 430/9,9 535/36,6 - 650/47,9a 

Ni/Al1Fe1 15,13 309/8,4 400/32,7 457/39,0 665/19,9b - 

Ni/Al1Fe3 16,94 380/38,7c 514/36,0 735/25,3b - 

Ni/Fe 23,44 325/18,5 489/60,3 597/21,2 - - - 

          *: Calculado a partir de la deconvolución Gaussiana. 

          a: Corresponde a la reducción total de NiAl2O4 and FeAl2O4. 

          b: Corresponde a la reducción total de NiFe2O4. and FeAl2O4. 

          c: Corresponde a la reducción total de -NiO and Fe2O3. 

 

En general, los picos en el rango de temperatura bajo (200 – 440 ℃) se atribuyen a 

la reducción de las especies -NiO y/o a la reducción del pico Fe2O3 a Fe3O4. Los picos 

característicos en el rango medio (440 – 600 ℃) corresponden a la reducción de las 

especies -NiO y/o la reducción de Fe3O4 a Fe. Mientras, que los picos en el intervalo de 

550 y 750 ℃ se asignan a la reducción de las especies de -NiO (Ni/Al2O4) [6]. Las fases 

FeAl2O4 y NiFe2O4 se reducen a altas temperaturas [8, 9].  

Además, se observa que la adición de Fe genera un mayor consumo total de H2, 

obteniendo un incremento con el aumento de Fe como se observa en la Tabla 4.3. Meng 

y cols. [6] sugirieron que el aumento en el contenido de Fe mejora la reducción de 

especies de NiO en catalizadores Ni-Fe/Al2O3. 

La acidez de los catalizadores se analizó con los resultados TPD-NH3. Para 

demostrar los tipos de regiones de desorción, se realizó un análisis de ajuste Gaussiano a 

los perfiles de TPD-NH3 de los catalizadores calcinados (artículo I) y en la Tabla 4.4 se 

recogen los resultados obtenidos. Los catalizadores Ni/Al y Ni/Al3Fe1 mostraron tres 

regiones principales. Para los catalizadores Ni/Al1Fe1 y Ni/Al1Fe3 existían cuatro 

regiones. Mientras, el catalizador Ni/Fe presentó cinco. 

 En general, y teniendo en cuenta referencias bibliográficas [10, 11], la fuerza de los 

centros ácidos se clasificó en débil (< 200 ℃, T1), débil-moderada (200 – 300 ℃, T2), 

moderada (300 – 450 ℃, T3), fuerte (450 – 700 ℃, T4) y muy fuerte (> 700 ℃, T5).  

Los perfiles TPD-NH3 mostraron que los catalizadores presentaban centros ácidos 

débiles (F1), débiles-moderados (F2) y fuertes (F4), encontrando un pico adicional 

correspondiente a centros de acidez moderada (F3) solo en el catalizador Ni/Fe. La 

presencia de estos centros F3 puede estar originada por la ausencia de Al.  
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Tabla 4.4. Resultados TPD-NH3 de los catalizadores Ni/Al-Fe calcinados. 

Catalizador 

Temperatura (℃)/Cantidad relativa (%)* 
Acidez total 

(mol NH3/gcat) 
T1/F1 T2/F2 T3/F3 T4/F4 T5/F5 

Ni/Al 187/10,67 286/36,06 - 593/53,27 - 891,65 

Ni/Al3Fe1 175/7,0 269/50,2 - 588/42,8 - 820,22 

Ni/Al1Fe1 170/7,0 257/59,9 - 571/31,4 754/1,7 459,58 

Ni/Al1Fe3 181/18,5 264/52,2 - 547/24,1 719/5,2 450,01 

Ni/Fe 176/17,6 256/50,3 396/19,5 566/6,7 731/5,9 152,06 

          *: Calculado a partir de la deconvolución Gaussiana. 

 

La disminución del contenido de Al, o lo que es lo mismo la reducción de la relación 

molar Al/Fe, conlleva a un decrecimiento del porcentaje de centros ácidos fuertes (F4) 

desde el 53 al 7 % que presentan los catalizadores Ni/Al y Ni/Fe, respectivamente (Tabla 

4.4). Adicionalmente, los catalizadores Ni/Al1Fe1, Ni/Al1Fe3 y Ni/Fe muestran un pico 

característico con los centros ácidos muy fuertes (F5), cuyo porcentaje aumenta con el 

incremento de Fe. La cantidad total de centros ácidos disminuye de 891,65 a 152,06 mol 

NH3/gcat con la reducción de la relación molar Al/Fe. 
 

4.1.1.2 Actividad catalítica 

Para estudiar el efecto de Fe en los catalizadores Ni/Al-Fe se ha llevado a cabo el 

proceso de APH de glicerol usando los catalizadores Ni/Al-Fe estudiados, a 227 ℃ y 34 

bar absolutos durante 3 h. Previo a la actividad catalítica, los catalizadores sin contenido 

de Fe (Ni/Al) y con contenido de Fe (Ni/Al3Fe1, Ni/Al1Fe1, Ni/Al1Fe3 y Ni/Fe) fueron 

reducidos a 600 y 500 ℃ con una corriente de H2 (caudal de 100 cm3N/min) durante 1 h, 

respectivamente, en función de los resultados TPR-H2. La Figura 4.3 ilustra la conversión 

de glicerol, los rendimientos de carbono tanto a gases como a líquidos obtenidos durante 

el proceso.  

Se observa que el catalizador Ni/Al3Fe1 presenta la mayor conversión de glicerol 

(42,3 %), rendimientos de carbono a líquidos (30,5 %) y a gases (6,6 %). Además, el 

rendimiento de carbono (YC) a líquidos es mayor que el YC a gases para todos los 

catalizadores, ya que en las condiciones de operación en los que se han llevado estos 

experimentos, está más favorecida la producción de líquidos que de gases [12]. 
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Figura 4.3. Estudio del efecto de la cantidad de Fe en los catalizadores Ni/Al-Fe: conversión de glicerol (Xglicerol), 

rendimiento de carbono a gases (YCgases) y a líquidos (YClíquidos). 

Primero, se analiza que cuando se añade la menor cantidad de Fe estudiada 

(Ni/Al3Fe1) al catalizador Ni/Al, hay un aumento en la conversión de glicerol de 24,7 a 

42,3 % y el rendimiento de carbono tanto a líquidos de 16,7 a 30,5 % como a gases de 

5,1 a 6,6 %. Sin embargo, se observa que a medida que aumenta el contenido de Fe en el 

catalizador se produce una reducción de dichas variables: la conversión de glicerol va 

disminuyendo progresivamente desde 42,3 % para el catalizador Ni/Al3Fe1, hasta 2,9 % 

en el caso del catalizador con mayor contenido de hierro estudiado (Ni/Fe), siendo este 

último el que presenta menor conversión de glicerol. Por otro lado, disminuye tanto el 

rendimiento de carbono a líquidos de 30,5 a 0,8 % como a gases de 6,6 a 0,02 %. Por 

tanto, se puede concluir que la actividad catalítica decae en el siguiente orden: Ni/Al3Fe1 

> Ni/Al1Fe1 > Ni/Al1Fe3 > Ni/Al > Ni/Fe, siendo los catalizadores con soportes de óxidos 

mixtos los que presentan la mayor actividad catalítica en comparación a los catalizadores 

de Ni/Al y Ni/Fe. Bastan y cols. [13] observaron la misma tendencia con los catalizadores 

soportados con óxidos mixtos (Ni/Al2Mg1, Ni/Al1Mg1 y Ni/Al1Mg2) cuando estudiaron 

el APR de glicerol con los catalizadores Ni/Al2O3-MgO. 

Como se ha presentado, durante el proceso de APH de glicerol se obtienen productos 

gaseosos y líquidos. Los productos gaseosos estaban compuestos por H2, CO2, CH4, C2H6, 

C3H8 y una cantidad despreciable de CO, siendo los productos mayoritarios el H2 y el 

CO2 para todos los catalizadores. También, se encontró que la relación de rendimiento 

alcano/H2 disminuyó de 2,66 a cero con el aumento del contenido de Fe, obteniendo el 

mejor rendimiento a H2 con el catalizador Ni/Al3Fe1. Una información detallada de los 

productos gaseosos se analiza en el artículo I. Durante las 3 h de reacción no se apreció 

desactivación de los catalizadores. Además, el tiempo de reacción es demasiado corto 

para estudiar la estabilidad del catalizador. 

La Figura 4.4 muestra la selectividad de carbono a líquidos de los diferentes 

catalizadores Ni/Al-Fe. Se observa que, para todos los catalizadores que contienen Al, el 

producto líquido con mayor selectividad de carbono es el 1,2-PDO, obteniendo el valor 

más alto alrededor de 71 % con el catalizador Ni/Al3Fe1. Seguidamente, se encuentran el 
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acetol y etilenglicol entre los mayoritarios en comparación con el metanol, etanol y ácido 

acético. Sin embargo, para el catalizador Ni/Fe el líquido mayoritario es el acetol y no se 

observa presencia de 1,2-PDO. 
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Figura 4.4. Estudio del efecto de la cantidad de Fe en los catalizadores Ni/Al-Fe: selectividad de carbono a líquidos 

de los catalizadores Ni/Al-Fe. Otros: metanol, etanol y ácido acético. 

Durante el proceso de APH de glicerol existen dos rutas principales en la fase líquida. 

En la ruta 1 se da la deshidratación de glicerol a acetol que tiene lugar preferentemente 

en centros ácidos, y luego dicho producto se hidrogena para dar lugar a 1,2-PDO en 

centros metálicos. Esta es la ruta principal del APH de glicerol. En la ruta 2 se produce la 

deshidrogenación de glicerol, formando gliceraldehído que posteriormente se 

descarbonila generando el etilenglicol. El metanol se podría producir a partir del 

etilenglicol mediante deshidrogenación/descarbonilación. También, se podría generar el 

etanol a partir del etilenglicol mediante deshidratación/hidrogenación [12, 14-17]. La 

Figura 4.5 recoge las dos principales rutas citadas. 

  

Figura 4.5. Posibles rutas durante la valorización de glicerol a productos estudiados en este trabajo. 
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Según los resultados de selectividad de carbono a líquidos, se podría concluir que en 

las condiciones de operación estudiadas y para los catalizadores que contienen Al, se ve 

favorecida la ruta 1 con la producción de 1,2-PDO a partir de la deshidratación de glicerol 

a acetol, por lo que, es importante la acidez del soporte entre otros factores. En los análisis, 

no se ha detectado el gliceraldehído, producto intermedio de la ruta 2. Sin embargo, se 

considera la participación de la ruta 2 debido a la existencia de etilenglicol que se obtiene 

de la rápida descarbonilación del gliceraldehído [18, 19]. Por otro lado, con el catalizador 

Ni/Fe se obtiene una selectividad de carbono a acetol del 95,4 % que podría estar 

relacionada con que no se produce la hidrogenación del acetol a 1,2-propanodiol.  

Comparando los resultados de los productos líquidos mayoritarios (1,2-PDO, acetol 

y etilenglicol) obtenidos con el catalizador Ni/Al3Fe1 con otros resultados de la 

bibliografía como se expone en el artículo I, se dedujo que el valor óptimo de rendimiento 

a 1,2-PDO es 0,810 g/gglycerol. Dicho valor se consigue mediante la hidrogenólisis de 

glicerol con aporte externo de H2 y empleando un valor muy alto de la relación W/m 

(~800 gcat·min/gglicerol) [20]. Se encontró que el catalizador Ni/Al3Fe1 tenía una 

conversión de glicerol baja pero que presentaba un rendimiento a 1,2-PDO mayor que 

otros autores [14, 15, 21]. Esto significa que este catalizador es selectivo para la 

producción del 1,2-PDO.  

4.1.1.3 Propiedades fisicoquímicas de los catalizadores Ni/Al-Fe usados 

La Figura 4.6 representa las isotermas de adsorción-desorción de N2 de los 

catalizadores usados que corresponden a las de tipo IV. Se mantiene la formación de una 

histéresis de tipo H2 en los catalizadores Ni/Al y Ni/Al3Fe1 tras su uso. En cambio, los 

otros catalizadores (Ni/Al1Fe1, Ni/Al1Fe3 y Ni/Fe) presentan una histéresis tipo H3 que 

produce agregados de partículas en forma de placas, obteniendo poros en forma de 

hendidura [3, 4]. 

0,0 0,2 0,4 0,6 0,8 1,0

0

20

40

60

80

100

120

140

C
a

n
ti
d

a
d

 a
d

s
o

rb
id

a
 (

c
m

3
N

/g
)

Presión relativa (P/P
0
)

 Ni/Al

 Ni/Al
3
Fe

1

 Ni/Al
1
Fe

1

 Ni/Al
1
Fe

3

 Ni/Fe

 

Figura 4.6. Isotermas de adsorción-desorción de N2 de los catalizadores Ni/Al-Fe usados. 

En la Tabla 4.5 se muestran las propiedades texturales de los catalizadores usados. 

Después del uso de los catalizadores se observa una disminución de la superficie 
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específica, siendo el catalizador Ni/Al3Fe1, el que menos se reduce, y el catalizador Ni/Fe, 

el que más. Ambos catalizadores presentaron los mejores y peores resultados catalíticos, 

respectivamente. 
 

Tabla 4.5. Propiedades texturales y tamaño cristalita de metal y de boehmita de los catalizadores Ni/Al-Fe usados. 

Catalizador SBET
a (m2/g) vp

b (cm3/g) dp
b (nm) 

XRDc  (nm) 

STEMd (nm) 

Metal* AlO(OH)  

Ni/Al 192 0,130 4,18 6 9 12,3 

Ni/Al3Fe1 215 0,151 3,94 5 15 8,4 

Ni/Al1Fe1 88 0,158 5,39 12 24 - 

Ni/Al1Fe3 66 0,168 9,00 14 - - 

Ni/Fe 15 0,040 3,14 40 - - 

          a: Método Brunauer-Emmett-Teller (BET) 

         b: Método Barret-Joyner-Halenda (BJH) en la rama de adsorción. 

         c: Calculado a partir de la ecuación de Scherrer. 

        d: Tamaño medio de partícula metálica rica en fase de Ni. 

        *: Tamaño de cristalita de Ni (Ni/Al), FeNi3 (Ni/Al3Fe1, Ni/Al1Fe1 and Ni/Al1Fe3) y kamacita (Ni/Fe). 

 

La estructura cristalina de los catalizadores Ni/Al-Fe usados se ilustra en la Figura 

4.7. Se encontró que las fases presentes en los catalizadores usados fueron las mismas 

que en los catalizadores reducidos, excepto la fase de boehmita (artículo I). La estructura 

de los catalizadores cambió después de la reacción y su previa reducción, volviéndose 

más cristalina. En el catalizador Ni/Al se observan intensidades características de la fase 

de Ni a 2 = 44,5°, 51,8° y 76,4° (JCPDS 01-087-0712). La fase de boehmita (AlO(OH)) 

se aprecia claramente en los catalizadores Ni/Al, Ni/Al3Fe1 y Ni/Al1Fe1, debido a la 

presencia de las intensidades principales de 2 = 14,4°, 28,1°, 38,3°, 48,9° y 71,9° 

(JCPDS 01-074-1895), según lo citado también por Freitas y cols. [21]. La boehmita se 

forma a partir de la reacción de Al2O3 con H2O. Según Freitas y cols. [21], la presencia 

de partículas metálicas retarda la formación de la boehmita a partir de la -Al2O3, y los 

resultados obtenidos en este trabajo corroboran este efecto. La reducción del pico 

principal de la boehmita a 2 = 14,4°, indica que su contenido disminuye con el aumento 

del contenido de Fe en el catalizador. Por otra parte, el tamaño de cristalita de boehmita, 

calculado a partir de la ecuación de Scherrer (2 = °) [22, 23], incrementó de 9 a 24 

nm con el aumento del contenido de Fe (Tabla 4.5). 

La presencia de la fase cristalina de SiO2 (JCPDS 00-046-1045) en los catalizadores 

Ni/Al, Ni/Al1Fe3 y Ni/Fe se debe a la incompleta separación de la arena del catalizador 

antes de la caracterización.  
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Figura 4.7. Difractogramas XRD de los catalizadores Ni/Al-Fe usados. 

Se sigue observando la presencia de la fase Fe3O4 en los catalizadores con contenido 

de Fe después de usarlos, pero su cantidad disminuye especialmente en el catalizador 

Ni/Fe debido a su total reducibilidad tras el tratamiento de reducción. Pero no se observa 

la fase de Fe2O3 en dichos catalizadores. 

 Como los patrones de Fe3O4, FeAl2O4 y NiFe2O4 son similares, especialmente el 

pico de intensidad característico a 2 alrededor de 36°, por lo que estas fases podrían estar 

presentes en los catalizadores Ni/Al1Fe1 y Ni/Al1Fe3. Además, se observa la presencia de 

las fases Fe3O4 y FeAl2O4 en el catalizador Ni/Al3Fe1. Adicionalmente, también se 

encuentra la presencia de -Al2O3 y NiAl2O4 en los catalizadores Ni/Al y Ni/Al3Fe1. 

La presencia de FeNi3 a 2 = 44,1°, 51,4° y 75,7° (JCPDS 03-065-3244) y de la fase 

AlNi3 a 2 = 43,6°, 50,7° y 75,0° (JCPDS 00-050-1265) podrían estar presentes 

simultáneamente en los catalizadores Ni/Al3Fe1, Ni/Al1Fe1 y Ni/Al1Fe3, debido a que 

presentan patrones similares y es complicado diferenciarlos siendo la estructura de los 

catalizadores poco cristalina. Los picos de difracción a 2 = 43,5°, 50,7° y 74,7° y a 2 = 

44,6°, 65,0° y 82,3° se atribuyen a la fase de taenita (JCPDS 00-047-1417) y kamacita 

(JCPDS 03-065-7752), respectivamente, que se detectan en el catalizador Ni/Fe. 

Los tamaños de las cristalitas de Ni, FeNi3 y kamacita (Tabla 4.5) se calcularon 

utilizando la ecuación de Scherrer [22, 23] para valores de 2 = 44,5°, 44,1° y 44,6°, 

respectivamente. El catalizador Ni/Al3Fe1 presentó el tamaño de cristalita más pequeño y 

este fue el catalizador con mayor actividad catalítica. Aunque el catalizador de Ni/Al tuvo 

un tamaño de cristalita inferior a los otros dos catalizadores con soportes de óxidos mixtos 

(Ni/Al1Fe1 y Ni/Al1Fe3), estos catalizadores presentaron mayor actividad catalítica que 

dicho catalizador. 

También, se pudo calcular el tamaño de las partículas metálicas de los catalizadores 

Ni/Al y Ni/Al3Fe1 mediante la técnica STEM (Tabla 4.5). Se midieron unas doscientas 
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partículas ricas en fase de Ni por muestra (catalizador) con la ayuda de un software de 

procesamiento de imágenes (imageJ) y se estimó el tamaño medio de aproximadamente 

12,3 y 8,4 nm para los catalizadores Ni/Al y Ni/Al3Fe1, respectivamente. No fue posible 

obtenerlo para los otros catalizadores que se podría relacionar con la formación de 

partículas en forma de placas y agregados no rígidos, como se observó con la técnica de 

fisisorción de N2 (artículo I). Además, aunque los tamaños de partículas metálicas 

determinados por STEM y XRD son ligeramente diferentes, ambas técnicas han mostrado 

que el catalizador Ni/Al3Fe1 presenta el tamaño más pequeño y, por tanto, corresponde a 

la mayor dispersión.  

La presencia de la fase FeNi3 en los catalizadores con soportes de óxidos mixtos 

podría favorecer la hidrogenación de acetol a 1,2-PDO y la conversión de glicerol, 

teniendo en cuenta los resultados catalíticos obtenidos, donde estos tres catalizadores 

mostraron los mejores resultados, siendo el mejor de todos ellos, el Ni/Al3Fe1. En cambio, 

las aleaciones de Ni-Fe (taenita y kamacita) no favorecieron el APH de glicerol. Por tanto, 

la fase FeNi3 podría tener un papel importante en la hidrogenólisis en fase acuosa de 

glicerol. Esto significa que la actividad catalítica se debe a las fases presentes en los 

catalizadores reducidos, principalmente el Ni metálico para el catalizador de Ni/Al y 

FeNi3 para los catalizadores con soportes de óxidos mixtos. 

La presencia de fases Ni-Fe en los catalizadores reducidos ha mostrado un efecto 

positivo en distintas reacciones de hidrogenación. Así, en el trabajo de Shi y cols. [24] se 

explican los beneficios de las nanopartículas de Ni-Fe en comparación con el sistema 

monometálico de Ni para la hidrogenación catalítica de moléculas orgánicas. Las 

nanopartículas de Ni-Fe presentaron velocidades y selectividades más altas que las 

monometálicas de Ni para la hidrogenación de enlaces C=C, C=N y C=O. Por ejemplo, 

la formulación Ni75Fe25 favoreció la hidrogenación de CO y CO2, mientras que la 

formulación Ni80Fe20 fue la más activa para el reformado en seco y con vapor de agua, 

entre otras formulaciones. Li y cols. [25] analizaron que la formación de FeNi3 durante la 

reducción de los catalizadores era beneficiosa para la reacción de reformado seco de 

metano (DRM, dry reforming of methane). Concluyeron que la presencia de FeNi3 

favorecía la reacción DRM porque el catalizador  FeNiAl presentó mejor comportamiento 

catalítico que el catalizador NiAl. Meng y cols. [6] informaron que la formación de la 

aleación Ni-Fe durante la reducción fue un factor importante para la reacción de 

metanación de CO sobre las especies de Ni que existían en el catalizador. 

Para estudiar la morfología de los catalizadores se utilizó la técnica FESEM. La 

Figura 4.8 muestra las imágenes FESEM de los catalizadores tanto calcinados como 

usados. Se observa que la morfología de los catalizadores cambió después de su uso. 

Además, las imágenes FESEM de los catalizadores usados (Ni/Al, Ni/Al3Fe1 y Ni/Al1Fe1) 

revelan la morfología de la boehmita, que fue identificada mediante la técnica XRD. Se 

observa que la morfología de la boehmita cambia con la variación del contenido de Al en 

los catalizadores. Denigres y cols. [26] analizaron que la morfología de la boehmita varía 

dependiendo de la condición inicial de la síntesis hidrotermal, adaptando formas como 

cubos, placas gruesas, formas alargadas o partículas similares a plaquetas. 
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Figura 4.8. Imágenes FESEM de los catalizadores Ni/Al-Fe calcinados y usados. 

Además, se estudió la morfología del catalizador reducido Ni/Al3Fe1, que presentó 

el mejor comportamiento durante el proceso APH de glicerol, para analizar la influencia 

de la etapa de la activación del catalizador (reducción). Casi no se vio diferencias entre la 

morfología del catalizador calcinado y reducido (Figura 4.9). 
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Figura 4.9. Imágenes FESEM del catalizador Ni/Al3Fe1 calcinado y reducido. 

Finalmente, se realizó un análisis elemental (CHN) a los catalizadores usados para 

determinar la posible formación de coque. Se observó que los catalizadores con soportes 

mixtos (Ni/Al3Fe1, Ni/Al1Fe1 y Ni/Al1Fe3) presentaron menor formación de coque 

expresada en mg C/(gcat·gglicerol reaccionado), que los catalizadores Ni/Al y Ni/Fe (Tabla 4.6), 

y fueron también los catalizadores con soportes de óxidos mixtos los que mostraron los 

mejores resultados catalíticos. Este es otro aspecto de interés a tener en cuenta para la 

fabricación de productos de valor añadido como 1,2-PDO mediante el proceso de APH 

de glicerol. 

 En la Tabla 4.6, el contenido de H (% en peso) podría estar relacionado con la 

formación de boehmita (AlO(OH)), y se observa que los catalizadores que presentaron 

boehmita en sus estructuras después de usarlos (Ni/Al, Ni/Al3Fe1 y Ni/Al1Fe1) tienen 

mayor valor. 
 

Tabla 4.6. Análisis elemental (CHN) de los catalizadores Ni/Al-Fe usados. 

Catalizador 
C 

(% en peso) 

H 

(% en peso) 

Ratio 

mg C/(gcat·gglicerol reaccionado) 

Ni/Al 3,70 1,53 8,76 

Ni/Al3Fe1 3,78 1,61 5,22 

Ni/Al1Fe1 3,13 1,09 5,42 

Ni/Al1Fe3 2,61 0,65 4,91 

Ni/Fe 2,01 0,49 38,94 

 

En conclusión, el catalizador Ni/Al3Fe1 mostró los mejores resultados catalíticos con 

mayor rendimiento a H2. Esto significa que la combinación de alta acidez, interacción de 

metales (Ni, Al y Fe), tamaño pequeño de cristalita y estabilidad de la superficie 

específica influye en la alta hidrogenación de acetol a 1,2-PDO debido a la presencia de 

H2 en el medio de reacción causada por la conversión parcial de glicerol en gases. Por el 

contrario, el catalizador Ni/Fe presentó los peores resultados de acidez total y conversión 

de glicerol con un rendimiento de carbono a gases despreciable, lo que implica la baja 

hidrogenación de acetol a 1,2-PDO. Además, la ausencia de interacciones Ni-Al y Ni-Al-
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Fe podría ser la razón de la baja actividad catalítica del catalizador Ni/Fe. Se requiere 

cierto rendimiento de carbono a productos gaseosos para generar el hidrógeno que 

participa en la hidrogenación de acetol a 1,2-PDO, producto de interés. Por ende, la acidez 

y la interacción metálica de Ni-Al-Fe pueden desempeñar un papel importante en la 

actividad catalítica.   

 

4.1.2 Estudio de la estabilidad/reutilización del catalizador Ni/Al3Fe1 durante el 

APH de glicerol 

En este apartado 4.1.2 se exponen los resultados principales del artículo II, en el que 

se estudia la estabilidad/reutilización del catalizador Ni/Al3Fe1 que presentó los mejores 

resultados catalíticos en el APH de glicerol. Por lo que, las características fisicoquímicas 

del catalizador fresco son las que se mostraron en el apartado 4.1.1. 

4.1.2.1 Actividad catalítica 

En este trabajo para estudiar la estabilidad/reutilización del catalizador Ni/Al3Fe1 se 

han llevado a cabo experimentos a 227 ℃ y 34 bar durante diferentes tiempos de reacción, 

de 1 h o realizados en 3 ciclos de 3 h/ciclo (total 9 h de reacción con el mismo lote de 

lecho fijo), previamente reducido a 500 ℃ con H2 (caudal de 100 cm3N/min) durante 1 h. 

La Figura 4.10 muestra la conversión de glicerol y los rendimientos de carbono a líquidos 

y a gases para estos experimentos. Claramente, se observa que el catalizador mantuvo su 

actividad catalítica durante los ciclos realizados. Pequeñas diferencias se apreciaban 

durante 1 y 9 h de reacción, por lo que, el comportamiento del catalizador fue bastante 

estable durante un período de 9 h. 
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Figura 4.10. Estudio de estabilidad del catalizador Ni/Al3Fe1: conversión de glicerol (Xglicerol), rendimiento de 

carbono a gases (YCgases) y a líquidos (YClíquidos). 

Como se analizó en el apartado 4.1.1, los resultados mostraron más rendimiento de 

carbono a líquidos que a gases, como era de esperar en estas condiciones de operación. 

También, los productos gaseosos principales fueron H2 y CO2. Se obtuvieron unos valores 

de conversión de glicerol, rendimiento de carbono a líquidos y a gases de entre 
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aproximadamente 41 – 52 %, 23 – 29 % y 5 – 10 %, respectivamente, siendo a las 6 h de 

reacción cuando se obtuvo un valor ligeramente más alto de dichas variables.  

En la Figura 4.11 se muestran los resultados de selectividad de carbono a líquidos 

obtenidos para los diferentes casos. Se observa que los principales productos líquidos son 

1,2-PDO, acetol, etilenglicol y etanol, obteniendo en todos los casos como producto 

mayoritario el 1,2-PDO (~ 61 – 71 %). Como productos líquidos minoritarios se 

detectaron pequeñas trazas de metanol y ácido acético.  

Teniendo en cuenta las posibles rutas de reacción durante la producción de los 

líquidos expuestas en el apartado 4.1.1 (Figura 4.5), es posible que la ruta 2 estuviera 

favorecida con el aumento del tiempo de reacción y pudiera ocurrir después de 6 h de 

reacción, observándose una ligera disminución de acetol y 1,2-PDO, pero un aumento de 

etilenglicol y etanol. 
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Figura 4.11. Estudio de estabilidad del catalizador Ni/Al3Fe1: selectividad de carbono a líquidos. 

Además, los productos líquidos obtenidos fueron analizados mediante la técnica 

ICP-OES para determinar la posible lixiviación de los metales que componen el 

catalizador después de la reacción de APH de glicerol. La Figura 4.12 muestra el 

porcentaje de la cantidad acumulada de metal lixiviado en los experimentos realizados a 

los diferentes tiempos (1 h, 3 h, 6 h y 9 h), así como cuando se alimenta sólo H2O (durante 

la estabilización del sistema). El porcentaje de metal lixiviado se calculó como una 

relación entre la cantidad de metal analizado en el líquido con respecto a la cantidad 

inicial de cada metal en el catalizador. Se detectaron trazas de Ni, Al y Fe en los productos 

líquidos recogidos. 

Se observa que cuando se alimenta únicamente H2O, lixivia solamente el Al, aunque 

en cantidades pequeñas. Esta lixiviación estaría relacionada con la formación de boehmita 

(ver resultados de XRD) que ocurre por la reacción de -Al2O3 y H2O. Durante el APH 

de glicerol y conforme transcurre la reacción, se aprecia que el Fe es el metal lixiviado en 

mayor cantidad seguido del Ni. La lixiviación de los metales podría deberse al CO2 

disuelto y/o a compuestos oxigenados solubles generados en la reacción APH de glicerol, 
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como el ácido acético, que provoca un medio ácido [19, 27, 28]. Los productos líquidos 

recogidos tenían un pH ~ 4 como lo reportado por Morales-Marín y cols. [28]. En los 

estudios realizados por Arandia y cols. [27] analizaron una importante lixiviación de 

metales cuando la alimentación incluía ácido acético. 

H2O

1 h
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Figura 4.12. Estudio de estabilidad del catalizador Ni/Al3Fe1: metal lixiviado. 

Se sabe que los catalizadores basados en Ni y soportados sobre Al2O3 suelen ser 

inestables y sufren cambios en su estructura, obteniendo una desactivación por lixiviación 

de metales y sinterización de partículas metálicas, entre otras variables, como lo 

reportaron Morales-Marín y cols. [28] y El Doukkali y cols. [29]. En general, un 

catalizador podría desactivarse por la formación de coque, la adsorción de especies 

orgánicas, la sinterización de partículas metálicas y la lixiviación de metales, entre otras 

[10, 18, 30]. Cai y cols. [10] demostraron que el catalizador Cu/Ni sufrió más 

desactivación por sinterización de partículas metálicas y lixiviación de las mismas cuando 

la hidrogenólisis de glicerol se llevó a cabo durante 28 h utilizando agua como disolvente 

que con 2-propanol. Sin embargo, en este trabajo en las condiciones de operación 

utilizadas, no se observó ningún efecto de desactivación sobre el catalizador con la 

cantidad de metal lixiviado. Podría ser que la presencia de Fe en los catalizadores ayudase 

a mejorar la actividad del catalizador, consiguiendo un retardo de la desactivación del 

catalizador basado en Ni [31], debido a los resultados catalíticos obtenidos. Se obtuvo un 

4 % de metal lixiviado de Fe después de 9 h de reacción, que podría indicar que todavía 

existe una cantidad de Fe suficiente en el catalizador. 

4.1.2.2 Propiedades fisicoquímicas del catalizador Ni/Al3Fe1  

La estructura cristalina del catalizador Ni/Al3Fe1 calcinado, reducido y usado a los 

diferentes tiempos de reacción se muestra en la Figura 4.13. Como se expuso en el estudio 

anterior, el catalizador calcinado presenta Fe2O3, NiAl2O4, Fe3O4, -Al2O3 y FeAl2O4 en 

su estructura. Además, no existen muchas diferencias entre los difractogramas de XRD 
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de la muestra reducida y las usadas, excepto la presencia de una fase adicional 

correspondiente a la de la boehmita en las muestras utilizadas.  

Después de la activación del catalizador con H2, desapareció la fase Fe2O3, y en 

cambio, aparecieron las fases de FeNi3 y AlNi3 con picos característicos similares. Todas 

las muestras usadas presentaron aproximadamente el mismo tamaño de cristalita de FeNi3 

(Tabla 4.7) obtenido tanto con la técnica XRD (~ 5 nm) como con la de STEM (~ 8 nm). 

Se midieron alrededor de cien partículas por muestra para la obtención de los resultados 

de diámetro de partícula metálica con la técnica STEM. Dichos valores fueron semejantes 

a los que se obtuvieron con el mismo catalizador en el apartado 4.1.1. Esto implica que 

el catalizador Ni/Al3Fe1 es estable durante 9 h de APH de glicerol. 
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Figura 4.13. Difractogramas XRD del catalizador Ni/Al3Fe1.  

Además, se observó la fase de la boehmita antes de la reacción de APH, en la muestra 

con H2O. Esto significa que el agua utilizada para estabilizar el sistema (a la temperatura 

y presión de reacción) es el factor principal para su formación, que se da a partir de la 

reacción entre el agua y -Al2O3. Su tamaño de cristalita estaba comprendido entre 11 y 

17 nm (Tabla 4.7). 

A pesar de la lixiviación de los metales, el catalizador mostró un alto rendimiento 

catalítico después de 9 h de reacción y podría deberse a un exceso de Fe en el catalizador 

como se citó anteriormente. Un análisis detallado de la Figura 4.13 no muestra diferencias 

significativas en los difractogramas del catalizador usado durante 1, 3 y 9 h. Debido a que 

las muestras presentan baja cristalinidad, no es posible proponer cuál es la fase cristalina 

del Fe que se lixivia. También, puede que el Fe lixiviado podría estar presente en una fase 

amorfa no detectada con la técnica XRD. Por ende, los resultados obtenidos podrían 

indicar que el Fe lixiviado no muestra efecto catalítico en la reacción. 
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 Asimismo, la morfología del catalizador cambió tras su uso debido a la presencia 

de boehmita, pero no hubo prácticamente diferencias entre las muestras usadas desde sólo 

el tratamiento con H2O hasta 9 h de reacción. Esto indica que el catalizador Ni/Al3Fe1 

presentó una considerable estabilidad morfológica. 

La Figura 4.14 muestra las isotermas de adsorción-desorción de N2 de las muestras 

calcinada, reducida y usadas. Como era de esperar, estas isotermas corresponden a las de 

tipo IV con histéresis de tipo H2, características de materiales mesoporosos con poros 

interconectados de diferente forma y tamaño [3, 4]. 
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Figura 4.14. Isotermas de adsorción-desorción de N2 del catalizador Ni/Al3Fe1.  

La Tabla 4.7 recoge las propiedades texturales de las muestras calcinada, reducida 

y usadas. Se observa que después de la activación de los catalizadores, el diámetro de 

poro aumenta aproximadamente un 59 % y la superficie específica disminuye hasta un 24 

%, causado por la migración del Ni metálico desde la red de NiAl2O4 a la superficie. 

Seguidamente, la superficie específica se incrementa tras el uso del catalizador. 

Independientemente del tiempo de reacción, se obtiene un valor alrededor de 210 m2/g de 

superficie específica en todos los casos. Este comportamiento podría estar relacionado 

con la formación de la boehmita (AlO(OH)) en la superficie del catalizador. Se sabe que, 

la -Al2O3 podría hidratarse a una fase de boehmita o gibbsita en condiciones 

hidrotérmicas, porque los hidróxidos son termodinámicamente más estables que la -

Al2O3 [19]. El incremento de la superficie podría beneficiar la estabilidad del catalizador 

[32]. Por el contrario, el diámetro y el volumen de los poros disminuyen con el tiempo de 

reacción hasta 3 h, y en ese momento permanecen prácticamente constantes. 

 

 



Capítulo 4. Resultados y discusión 

120 

 

Tabla 4.7. Propiedades texturales del catalizador Ni/Al3Fe1 fresco y usado. Tamaño de cristalita de FeNi3 y boehmita 

de los catalizadores usados. 

Catalizador SBET
a (m2/g) vp

b (cm3/g) dp
b (nm) 

XRDc (nm) 

STEMd (nm) 

FeNi3  AlO(OH) 

Calcinado 222 0,211 3,93 - - - 

Reducido 168 0,262 6,25 5 - 8,2 

H2O 207 0,192 5,40 5 14 8,4 

1 h 210 0,189 4,75 6 11 8,5 

3 h 215 0,151 3,94 5 15 8,4 

9 h 210 0,153 4,18 6 17 8,2 

          a: Método Brunauer-Emmett-Teller (BET). 

         b: Método Barret-Joyner-Halenda (BJH) en la rama de adsorción. 

         c: Calculado a partir de la ecuación de Scherrer. 

         d: Tamaño medio de partícula metálica rica en fase de Ni. 

 

También, se llevó a cabo un análisis elemental (CHN) a las muestras de 1 h y de 9 h 

para determinar la formación de coque. Se observó que el porcentaje de H y C no varió 

entre las muestras, obteniendo aproximadamente 1,7 % en peso de H y 2,6 % en peso de 

C. Además, se apreció que la relación mg C/gcat·gglicerol reaccionado disminuyó con el aumento 

del tiempo de reacción de 10,79 a 1,13 mg C/gcat·gglicerol reaccionado. Esto podría significar 

que la formación de coque no aumentó después de un tiempo de contacto prolongado. 

A partir de este estudio se concluye, que el catalizador Ni/Al3Fe1 sigue activo 

después de usarlo durante 9 h de reacción, y que tanto la lixiviación de los metales como 

la presencia de la fase de boehmita no afectaron su actividad en las condiciones de 

operación utilizadas. Además, se ha comprobado que la fase de boehmita aparece desde 

la introducción de H2O para la estabilización del sistema. La ruta 1 para la producción de 

1,2-PDO está más favorecida en las primeras horas (< 6 h), en cambio, pasadas las 6 h se 

incrementa la producción de etilenglicol mediante la ruta 2. 

 

4.1.3 Efecto de la temperatura de calcinación del catalizador Ni/Al3Fe1 

Con la intención de optimizar las características fisicoquímicas del catalizador 

Ni/Al3Fe1 para su mejor comportamiento catalítico durante el APH de glicerol, y sabiendo 

que la temperatura de calcinación del catalizador es una variable importante a tener en 

cuenta, en este apartado se exponen los principales resultados del artículo III que 

corresponden al estudio del efecto de la temperatura de calcinación del catalizador 

Ni/Al3Fe1. 
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4.1.3.1 Propiedades fisicoquímicas del catalizador Ni/Al3Fe1 fresco 

Se preparó de nuevo el catalizador Ni/Al3Fe1 con el fin de estudiar la 

reproducibilidad del método de síntesis y, a su vez, el precursor se calcinó a tres 

temperaturas diferentes, 500, 625 y 750 ℃ (catalizadores Ni/Al3Fe1-500, Ni/Al3Fe1-625 y 

Ni/Al3Fe1-750, respectivamente) y, por ende, analizar el efecto de la temperatura de 

calcinación. Casi no se encontraron diferencias entre los resultados teóricos y 

experimentales de los metales que constituyen el catalizador Ni/Al3Fe1, como sucedió 

anteriormente con la preparación del mismo catalizador (apartado 4.1.1). La composición 

química experimental del Ni, Al y Fe determinada por ICP-OES fue 26,8 % molar 

(nominal: 28,0 % molar), 55,5 % molar (nominal: 54,0 % molar) y 17,7 % molar 

(nominal: 18,0 % molar), respectivamente. Por lo que, se podría deducir que el método 

de coprecipitación es una técnica con gran reproducibilidad, como se citó en el capítulo 

de metodología experimental. 

La Figura 4.15 ilustra las isotermas de adsorción-desorción de N2 del precursor de 

Ni/Al3Fe1 calcinado a diferentes temperaturas. Como se ha comentado en apartados 

anteriores, los catalizadores calcinados (Ni/Al3Fe1-500, Ni/Al3Fe1-625 y Ni/Al3Fe1-750) 

presentan una isoterma de tipo IV con un ciclo de histéresis tipo H2, correspondiente a 

materiales mesoporosos con poros interconectados de diferente tamaño y forma [3, 4]. 
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Figura 4.15. Isotermas de adsorción-desorción de N2 de los catalizadores Ni/Al3Fe1 calcinados. 

Las propiedades texturales de los catalizadores Ni/Al3Fe1 calcinados se recogen en 

la Tabla 4.8. Se observa que el aumento de la temperatura de calcinación disminuye la 

superficie específica de 233 a 82 m2/g tras calcinar el catalizador de 500 a 750 ℃. La 

disminución de la superficie es mucho más acusada de 625 a 750 ℃. Por el contrario, se 

ve un aumento en el diámetro de poro de 3,3 a 7,4 nm, mientras que con el volumen de 

poro se aprecia un máximo con la muestra calcinada a 625 ℃ de 0,17 cm3/g. 
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Tabla 4.8. Propiedades texturales de los catalizadores Ni/Al3Fe1 calcinados.  

Catalizador SBET
a (m2/g) vp

b (cm3/g) dp
b (nm) 

Ni/Al3Fe1-500 233 0,158 3,31 

Ni/Al3Fe1-625 199 0,174 3,93 

Ni/Al3Fe1-750 82 0,145 7,41 

                                               a: Método Brunauer-Emmett-Teller (BET). 

                                               b: Método Barret-Joyner-Halenda (BJH) en la rama de adsorción. 

 

La estructura cristalina de las muestras calcinadas se representa en la Figura 4.16. En 

todos los catalizadores se observan picos de las espinelas FeAl2O4 y NiAl2O4. También, 

se identifican las fases de Fe2O3, Fe3O4 y -Al2O3. No se detectan las fases de FeO y NiO, 

lo que significa que el Ni y el Fe estarían muy bien dispersos sobre la superficie del Al2O3, 

provocando que tuvieran una estructura de espinela perfecta [8].  

Además, se puede analizar que el aumento de la temperatura de calcinación, 

especialmente de 625 a 750 ℃, conduce a que el catalizador tenga una estructura más 

cristalina. Li y cols. [33] observaron una tendencia similar en el caso del catalizador 

ZnPd/ZnO-3Al, ya que aumentaron las intensidades de los picos de las espinelas con la 

temperatura de calcinación. Bian y cols. [34] informaron que la temperatura de 

calcinación favorece el crecimiento del tamaño de los cristales. 
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Figura 4.16. Difractogramas XRD de los catalizadores Ni/Al3Fe1 calcinados. 

 

Después de la realización de un ajuste Gaussiano a los perfiles de TPR-H2 de las 

muestras, se obtuvieron los resultados recogidos en la Tabla 4.9 que presenta la 

reducibilidad de las muestras. Todos los catalizadores mostraron cuatro picos 
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correspondientes a la temperatura de reducción de las fases presentes en sus estructuras 

(artículo III). La asignación de las fases se realizó considerando los resultados de XRD. 

Se observa que el incremento de la temperatura de calcinación favorece la disminución 

de la proporción de las fases -NiO y -NiO, mientras que el contenido relativo de la fase 

-NiO aumenta. Esto indica que las fases -NiO y -NiO podrían convertirse en la 

espinela NiAl2O4, según lo reportado por Bian y cols. [34]. Estos autores concluyeron en 

el estudio que el aumento de la temperatura de calcinación favoreció la formación de la 

espinela, y fue ventajoso para el reformado seco de metano en términos de estabilidad y 

actividad. 

Las muestras presentan un consumo total de H2 alrededor de 9,3 mmol/g, con un 

desplazamiento de la temperatura de reducción de cada fase a valores más altos con el 

incremento de la temperatura de calcinación. Por ejemplo, los picos de temperatura de 

reducción de las especies  -NiO/FeAl2O4 aumentan de 568 a 802 ℃. 

Tabla 4.9. Resultados de TPR-H2 de los catalizadores Ni/Al3Fe1 calcinados. 

Catalizador 
Consumo total 

de H2 (mmol/g) 

Temperatura de reducción (℃)/Contenido relativo (%)* 

-NiO Fe2O3 -NiO  Fe3O4 -NiO/FeAl2O4 

Ni/Al3Fe1-500 9,25 307/5,5 401/7,3 497/41.4a 568/45,8 

Ni/Al3Fe1-625 9,21 275/4,1 472/25,0 498/27,3a 652/43,6 

Ni/Al3Fe1-750 9,45 392/3,8 - 579/16,8 658/5,4 802/74,0 

          *: Calculado a partir de la deconvolución Gaussiana. 

          a: Corresponde a la reducción total de -NiO and Fe3O4. 

 

La acidez de las muestras reducidas se determinó a partir de la técnica TPD-NH3. 

Previo al análisis de NH3-TPD, las muestras se redujeron en función de los resultados 

TPR-H2 obtenidos. Por lo que, las muestras Ni/Al3Fe1-500 y Ni/Al3Fe1-625 fueron 

reducidas a 500 ℃. Y las muestras Ni/Al3Fe1-750 fueron reducidas a dos temperaturas, a 

650 y 725 ℃,  Ni/Al3Fe1-750 (1) y Ni/Al3Fe1-750 (2), respectivamente. 

De manera general, todas las muestras presentaron tres regiones diferentes de centros 

ácidos con máximos en los rangos 177 – 194 ℃, 261 – 289 ℃ y 411 – 536 ℃ que 

corresponden a los centros de ácidos débiles (T1), débiles-moderados (T2) y fuertes (T3), 

respectivamente (Tabla 4.10).  

La cantidad relativa de los centros ácidos débiles-moderados (F2) y fuertes (F3) 

aumenta cuando se incrementa la temperatura de calcinación de 500 a 625 ℃. Luego, al 

elevar la temperatura a 750 ℃, aumenta el porcentaje de los centros ácidos débiles-

moderados, pero disminuye los centros de ácidos fuertes. De manera particular, al 
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incrementar la temperatura de reducción de la muestra Ni/Al3Fe1-750 de 650 (Ni/Al3Fe1-

750 (1)) a 725 ℃ (Ni/Al3Fe1-750 (2)) aumenta ligeramente las cantidades relativas F2 y 

F3, pero disminuye la temperatura de estos centros ácidos (T2 y T3), especialmente la 

correspondiente a los ácidos fuertes (T3) como se muestra en la Tabla 4.10. 
 

Tabla 4.10. Resultados TPD-NH3 de los catalizadores Ni/Al3Fe1 reducidos. 

Catalizador 

Temperatura (℃)/Cantidad relativa (%)* 
Acidez total  

(mol NH3/gcat) 
T1/F1 T2/F2 T3/F3 

Ni/Al3Fe1-500 194/21,4 289/36,9 536/41,8 777,34 

Ni/Al3Fe1-625 189/10,3 275/39,5 516/50,2 881,54 

Ni/Al3Fe1-750 

(1) 
180/13,9 266/42,0 498/44,1 433,24 

Ni/Al3Fe1-750 

(2) 
177/10,6 261/43,7 411/45,7 337,43 

          *: Calculado a partir de la deconvolución Gaussiana. 

 

También, la cantidad total de acidez aumenta ligeramente de 777,34 a 881,54 mol 

NH3/gcat al aumentar la temperatura de calcinación de 500 a 625 ℃, pero disminuye al 

incrementar la temperatura de calcinación a 750 ℃. Además, el aumento de la 

temperatura de reducción de 650 a 725 ℃ para el catalizador calcinado a 750 ℃, reduce 

la cantidad total de acidez de 433,24 a 337,43 mol NH3/gcat, respectivamente. 

4.1.3.2 Actividad catalítica 

La Figura 4.17 muestra los resultados de conversión de glicerol y rendimientos de 

carbono a líquidos y a gases obtenidos durante el APH de glicerol usando los 

catalizadores de Ni/Al3Fe1 calcinados a diferentes temperaturas. Se observa que se 

obtiene un mayor rendimiento de carbono a líquidos que a gases para todos los 

catalizadores, como era de esperar, debido a las condiciones de operación utilizadas. Hay 

pequeñas diferencias entre los catalizadores calcinados a 500 y 625 ℃, pero las muestras 

calcinadas a 750 ℃ muestran los peores resultados catalíticos.  

Previo a cada ensayo catalítico, los catalizadores Ni/Al3Fe1-500 y Ni/Al3Fe1-625 

calcinados a 500 y 625 ℃, respectivamente, se redujeron a 500 ℃ con H2 (caudal de 100 

cm3N/min) durante 1 h, sin embargo, la muestra Ni/Al3Fe1-750, calcinada a 750 ℃, se 

activó a 650 ℃ (Ni/Al3Fe1-750 (1)), de acuerdo con los resultados TPR-H2. Debido al 

bajo rendimiento del catalizador calcinado a 750 ℃ (Ni/Al3Fe1-750) y reducido a 650 ℃ 

(Ni/Al3Fe1-750 (1)), dicha muestra se activó también a 725 ℃ (Ni/Al3Fe1-750 (2)) con la 

finalidad de obtener una mejoría en su comportamiento catalítico. Sin embargo, no se 

obtuvo ninguna mejora como se puede apreciar en la Figura 4.17. 
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Figura 4.17. Estudio del efecto de la temperatura de calcinación del catalizador Ni/Al3Fe1: conversión de glicerol 

(Xglicerol), rendimiento de carbono a gases (YCgases) y a líquidos (YClíquidos). 

Como en los casos anteriores (apartados 4.1.1 y 4.1.2), el gas de salida estaba 

compuesto principalmente por H2 y CO2 y pequeñas trazas de CH4, C2H6 y C3H8, 

obteniendo una cantidad despreciable de CO. Puesto que los líquidos son los productos 

mayoritarios, este apartado se centra en la producción de líquidos, por lo que no se detalla 

aspectos relacionados con la producción de los gases. En el artículo III se desarrolla en 

profundidad el comportamiento catalítico de las muestras para la producción de los gases, 

así como la influencia del efecto de la temperatura calcinación. 

La Figura 4.18 representa la selectividad de carbono a líquidos utilizando los 

catalizadores Ni/Al3Fe1 calcinados a diferentes temperaturas. Los principales líquidos son 

1,2-PDO, acetol y etilenglicol, siendo el 1,2-PDO el producto mayoritario (en cuanto a la 

selectividad de carbono a gases + líquidos) para todos los catalizadores probados en 

reacción (artículo III). Dicho comportamiento también lo analizaron otros autores durante 

APH o APR de glicerol [12, 14]. 

Como se observa en la Figura 4.18 la selectividad de carbono a 1,2-PDO, acetol y 

etilenglicol prácticamente no cambia al aumentar la temperatura de calcinación de 500 a 

625 ℃. Sin embargo, al aumentar la temperatura de calcinación a 750 ℃, las 

selectividades de carbono a acetol y etilenglicol aumentan, pero la de a 1,2-PDO 

disminuye. Asimismo, incrementar la temperatura de reducción, en el caso del catalizador 

calcinado a 750 ℃, de 650 (Ni/Al3Fe1-750 (1)) a 725 ℃ (Ni/Al3Fe1-750 (2)) mejora la 

producción de etilenglicol, mientras que la de acetol disminuye y la de 1,2-PDO no se ve 

afectada. 

En general, los resultados experimentales indican que, utilizando estos catalizadores 

y en las condiciones de operación estudiadas, se favorece principalmente la ruta 1 a 

temperaturas de calcinación por debajo de 625 ℃ debido a la alta selectividad de carbono 

a 1,2-PDO y acetol. 
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Figura 4.18. Estudio del efecto de la temperatura de calcinación del catalizador Ni/Al3Fe1: selectividad de carbono a 

líquidos. 

Con el fin de estudiar cómo afecta la temperatura de calcinación en la posible 

lixiviación de metales del catalizador Ni/Al3Fe1, se analizaron también los productos 

líquidos mediante la técnica de ICP-OES. Las cantidades de Ni, Al y Fe detectadas en los 

productos líquidos se representan en la Figura 4.19. Se observa que al aumentar la 

temperatura de calcinación de 500 a 750 ℃ se favorece la disminución de metal lixiviado, 

así como el aumento del pH de la disolución de los productos líquidos de 4,0 a 5,6, 

obteniendo una excelente estabilidad del catalizador cuando se calcina a 750 ℃. Esto 

indica que a mayor acidez de los productos líquidos ocurre mayor lixiviación de los 

metales.  

Ni/Al3Fe1-500 Ni/Al3Fe1-625 Ni/Al3Fe1-750 (1) Ni/Al3Fe1-750 (2)

0,0

0,5

1,0

1,5

2,0

2,5

M
e
ta

l 
lix

iv
ia

d
o
 (

%
)

 Al

 Ni

 Fe

 

Figura 4.19. Estudio del efecto de la temperatura de calcinación del catalizador Ni/Al3Fe1: metal lixiviado. 
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Además, estos resultados están en concordancia con la producción de ácido acético 

que disminuye con el aumento de la temperatura de calcinación de 4,1 a 0,6 mmol ácido 

acético/mol glicerol alimentado (artículo III), y éste promueve un medio ácido. 

Wu y cols. [35] concluyeron que trabajar en condiciones ácidas aumenta la 

solubilidad de los metales activos en agua, de acuerdo con los resultados de metales 

lixiviados. 

 La cantidad de metales lixiviados no afectó a la actividad de los catalizadores en las 

condiciones de operación como se concluyó en el apartado anterior. Sin embargo, 

aumentando considerablemente el tiempo de reacción podría influir en la actividad del 

catalizador. Por lo que, es recomendable el desarrollo de un catalizador con baja 

lixiviación de metales. Por este aspecto, se selecciona el catalizador Ni/Al3Fe1-625 como 

el catalizador óptimo para el desarrollo del APH de glicerol debido a su alta actividad 

catalítica hacia los productos de deshidratación/hidrogenación (acetol/1,2-PDO) y su 

menor grado de lixiviación de metales que el catalizador Ni/Al3Fe1-500. 

4.1.3.3 Propiedades fisicoquímicas del catalizador Ni/Al3Fe1 usado 

La Figura 4.20 muestra las isotermas de adsorción-desorción de N2 de las muestras 

Ni/Al3Fe1 usadas, correspondientes a las de tipo IV con histéresis de tipo H2. El ciclo de 

histéresis se mueve a una presión relativa (P/P0) más alta con el aumento de la temperatura 

de calcinación, lo que sugiere que los poros de la estructura se transformarían 

gradualmente en poros texturales debido a la sinterización [36]. 
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Figura 4.20. Isotermas de adsorción-desorción de N2 de los catalizadores Ni/Al3Fe1 usados. 

Las propiedades texturales de las muestras usadas se recogen en la Tabla 4.11. Se 

observa que mientras la superficie específica y el volumen de poro disminuyen tras el uso 

de los catalizadores, el diámetro de poro aumenta. Esta tendencia podría deberse a que 

las muestras sufrieron obstrucción de los poros, lo que habría reducido su volumen de 

poros [29]. Lo que significa, la coalescencia de los poros, es decir, la unión de poros 

pequeños para la formación de poros de mayor tamaño. Las muestras calcinadas a 500 
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(Ni/Al3Fe1-500) y 625 ℃ (Ni/Al3Fe1-625) mostraron una ligera disminución de la 

superficie específica y fueron los catalizadores que presentaron una alta actividad 

catalítica. Sin embargo, las dos muestras calcinadas a 750 ℃ reflejaron la mayor 

disminución de la superficie específica y, a su vez, una baja actividad catalítica. 

Tabla 4.11. Propiedades texturales y tamaño cristalita de metal y de boehmita de los catalizadores Ni/Al3Fe1 usados. 

Catalizador 
SBET

a 

(m2/g) 
vp

b (cm3/g) dp
b (nm) 

XRDc (nm) 

STEMd (nm) 

FeNi3  AlO(OH) 

Ni/Al3Fe1-500 197 0,150 3,71 8 13 11 

Ni/Al3Fe1-625 185 0,145 4,44 7 19 10 

Ni/Al3Fe1-750 (1) 56 0,126 13,10 11 15 20 

Ni/Al3Fe1-750 (2) 42 0,136 18,70 20  41 

          a: Método Brunauer-Emmett-Teller (BET). 

         b: Método Barret-Joyner-Halenda (BJH) en la rama de adsorción. 

         c: Calculado a partir de la ecuación de Scherrer. 

         d: Tamaño medio de partícula metálica rica en fase de Ni. 

 

La estructura cristalina de los catalizadores Ni/Al3Fe1 usados se representa en la 

Figura 4.21. Se concluyó en el apartado 4.1.1 que la diferencia existente entre los 

difractogramas XRD de los catalizadores Ni/Al-Fe reducidos y usados fue sólo la 

formación adicional de la fase de boehmita en estos últimos (Ni/Al-Fe usados). Por este 

motivo, no se ha analizado por XRD las muestras Ni/Al3Fe1 reducidas.  

Como se ha comentado en apartados anteriores, las fases presentes en las muestras 

usadas son: FeNi3, AlNi3, boehmita, FeAl2O4, NiAl2O4 y -Al2O3. Las fases de las 

espinelas FeAl2O4 y NiAl2O4 se activan a alta temperatura para lograr una completa 

reducción [8, 24]. Sin embargo, Fe2O3 y Fe3O4 no están presentes en las muestras usadas 

debido a su completa reducción tras el tratamiento con H2. Por eso, el aumento de la 

temperatura de reducción de 650 a 725 ℃, usando el catalizador calcinado a 750 ℃, 

favorece la reducción de las espinelas, disminuyendo las intensidades de los picos 

característicos de FeAl2O4 y NiAl2O4 como se observa en la Figura 4.21. En cambio, los 

picos FeNi3 y AlNi3 aumentan.  
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Figura 4.21. Difractogramas XRD de los catalizadores Ni/Al3Fe1 usados. 

El tamaño estimado de cristalita de FeNi3 de las diferentes muestras se indica en la 

Tabla 4.11. El tamaño de cristalita de FeNi3 disminuye ligeramente con el aumento de la 

temperatura de calcinación de 500 a 625 ℃, mejorando la dispersión de 12 a 14 % 

aproximadamente. Sin embargo, un aumento adicional de dicha temperatura a 750 ℃ 

provoca una caída de la dispersión alrededor de 9 % debido a la sinterización del metal 

activo durante el proceso de activación [37]. Por ende, al aumentar la temperatura de 

reducción de 650 a 725 ℃ se obtiene un descenso de dispersión de 9 a 5 % 

aproximadamente. La dispersión se calculó usando la ecuación D = 97,1/d (nm) [38]. 

También, se calculó el tamaño aproximado de cristalita de boehmita, obteniendo un valor 

comprendido entre 13 y 19 nm (Tabla 4.11). Para el caso de la fase boehmita, se observa 

en la Figura 4.21 que tanto el aumento de la temperatura de calcinación como la de 

reducción favorecen la disminución de la fase AlO(OH). La presencia de partículas 

metálicas retarda la transformación de -Al2O3 en AlO(OH) en condiciones hidrotérmicas 

[21]. Los tamaños de cristalitas de FeNi3 y AlO(OH) se calcularon utilizando la ecuación 

de Scherrer [22] a los picos de difracción característicos de FeNi3 a 2 = 44,3°, 51,6°, y 

75,9° y al pico principal de AlO(OH) a 2 = 14,5°. 

Barzegari y cols. [37] encontraron que la superficie activa y la dispersión de Ni 

disminuyeron gradualmente al aumentar la temperatura de calcinación de 600 a 700 ℃. 

Además, el catalizador calcinado a 600 ℃ mostró la mayor actividad catalítica. Esta 

tendencia está de acuerdo con los resultados obtenidos. 

Según lo estudiado por El Doukkali y cols. [29], los tratamientos de calcinación a 

altas temperaturas fortalecen los enlaces Al-O del -Al2O3, consiguiendo una 

minimización de su interacción con el H2O en el medio de reacción, manteniendo la 
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estabilidad de la estructura mesoporosa y obteniendo una mayor estabilidad hidrotérmica 

del catalizador tras su uso con el control de las aglomeraciones de las partículas de Ni. 

También, se utilizó la técnica STEM para determinar el tamaño de cristalita de las 

muestras (artículo III), obteniendo la misma tendencia que con la técnica XRD (Tabla 

4.11). 

La Figura 4.22 representa las curvas TGA de las muestras Ni/Al3Fe1 usadas. Se 

aplicó la técnica de TGA en atmósfera de N2 para cuantificar la formación de boehmita, 

que se ha observado previamente con la técnica XRD. Se distinguen dos etapas: etapa I) 

fisisorción de agua y etapa II) quimisorción de agua y transformación de boehmita. 
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Figura 4.22. Curvas TGA de los catalizadores Ni/Al3Fe1 usados. 

Las muestras calcinadas a 500 y 625 ℃ presentaron valores mayores de pérdida de 

peso que las muestras calcinadas a 750 ℃, estos resultados están relacionados con el 

desprendimiento de agua adsorbida y la transformación de AlO(OH) en Al2O3. La 

formación de la boehmita se estimó considerando la etapa II en el rango de temperatura 

comprendido entre 140 y 515 ℃. Este rango corresponde a la etapa de transformación de 

la boehmita y del agua quimisorbida en las muestras. Se obtuvo un porcentaje de pérdida 

de masa correspondiente de la etapa II igual a 10,4 % para la muestra Ni/Al3Fe1-500, 12,8 

% para la muestra Ni/Al3Fe1-625, 5,3 % para la muestra Ni/Al3Fe1-750 (1) y 3,9 % para 

la muestra Ni/Al3Fe1-750 (2). 

Teniendo en cuenta los resultados catalíticos, el catalizador Ni/Al3Fe1-625 mostró la 

mayor actividad catalítica y menor tamaño de cristalita (7 nm), lo que implica una mayor 

dispersión. El aumento de tanto la temperatura de calcinación como la de reducción 

conduce a que el catalizador Ni/Al3Fe1 tenga una estructura más cristalina, pero 

consiguiendo una baja dispersión, por ejemplo, la muestra Ni/Al3Fe1-750 (2) con 
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diámetro de cristalita de FeNi3 aproximado a 20 nm. Además, la presencia de boehmita 

en mayor proporción en los catalizadores calcinados a 500 y 625 ℃ no provocó un efecto 

negativo sobre la actividad catalítica. Asimismo, Wu y cols. [39] utilizaron durante 

hidrogenólisis de glicerol a 1,2-PDO un catalizador basado en Cu y soportado sobre 

boehmita.  

La Tabla 4.12 muestra los resultados obtenidos tras la realización de la técnica de 

análisis elemental (CHN) a las muestras usadas. Se observa que el aumento de la 

temperatura de calcinación favorece la formación de coque expresado en mg C/gcat·gglicerol 

reaccionado en el catalizador Ni/Al3Fe1 usado (~ 2,0 a 4,3 mg C/gcat·gglicerol reaccionado). Sin 

embargo, al aumentar la temperatura de reducción disminuye ligeramente esta variable. 

Los resultados de contenido de H en las muestras siguen una tendencia similar a los 

resultados obtenidos con la TGA, lo que podría estar relacionado con la formación de 

AlO(OH). 

Tabla 4.12. Análisis elemental (CHN) de los catalizadores Ni/Al3Fe1 usados. 

Catalizador 
C 

(% en peso) 

H 

(% en peso) 

Ratio 

mg C/(gcat·gglicerol reaccionado) 

Ni/Al3Fe1-500 1,77 0,88 1,99 

Ni/Al3Fe1-625 2,72 0,90 3,01 

Ni/Al3Fe1-750 (1) 1,74 0,41 4,29 

Ni/Al3Fe1-750 (2) 1,52 0,31 3,92 

 

Finalmente, se analizó la morfología de las muestras frescas y utilizadas. Se encontró 

que las muestras cambiaron tras su uso, debido a la presencia de boehmita como en los 

estudios anteriores (artículo III). 

En conclusión, la alta actividad catalítica para el APH de glicerol sin adición externa 

de H2 se vio favorecida por una alta acidez y una buena dispersión del metal en el 

catalizador Ni/Al3Fe1. En este caso, el catalizador calcinado a 625 ℃ fue seleccionado 

como el mejor debido a su alta acidez, dispersión de metales y menor lixiviación de 

metales que el catalizador calcinado a 500 ℃. Además, el catalizador calcinado a 625 ℃ 

mostró la mejor actividad catalítica, obteniendo el 1,2-PDO como producto con mayor 

selectividad a carbono que viene favorecido por la ruta 1 (reacciones de 

deshidratación/hidrogenación). Asimismo, aumentar la temperatura de calcinación a 750 

℃ favoreció la selectividad de los productos de deshidrogenación/descarbonilación como 

el etilenglicol. Teniendo en cuenta la misma temperatura de calcinación de 750 ℃, 

aumentar la temperatura de reducción de 650 a 725 ℃ promovió la selectividad del 

etilenglicol. Esto podría significar que la ruta 2 está favorecida a altas temperaturas de 

calcinación y reducción (por encima de 725 ℃). 
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4.2 Proceso de reformado en fase acuosa (APR) de glicerol  

Este apartado se centra en la producción de gases, principalmente H2, mediante el 

proceso de reformado en fase acuosa (APR) de glicerol usando Ni/Al-Ca como 

catalizadores. Por ende, se estudia el efecto de la adición de Ca en el catalizador Ni/Al. 

Además, se analiza el efecto de la temperatura de calcinación en el proceso APR de 

glicerol y en las propiedades fisicoquímicas de los catalizadores. Cabe mencionar, que se 

han utilizado dos tipos de alimentaciones de glicerol diferentes durante el proceso: 

glicerol puro (Sigma-Aldrich, pureza: 99,5 %) y glicerol crudo refinado (procedente de la 

producción de biodiésel). Por tanto, también se estudia el efecto del tipo de alimentación. 

Todos los experimentos catalíticos se llevaron a cabo en un reactor de lecho fijo a 

238 ℃ y 37 bar absolutos durante 3 horas, utilizando una disolución acuosa del 5 % en 

peso de glicerol (puro o crudo refinado) y un caudal total de 1 mL/min. Estas condiciones 

se han seleccionado para maximizar la producción de gases teniendo en cuenta estudios 

previos [12, 40]. El lecho fijo estuvo compuesto por 2 g de catalizador y 5 g de arena con 

mismo diámetro de partícula (160 < Dp < 315 m). 

4.2.1 Propiedades fisicoquímicas de los catalizadores Ni/Al-Ca frescos 

La Tabla 4.13 muestra la composición química de los catalizadores Ni/Al-Ca (Ni/Al 

y Ni/AlCa) calcinados a diferentes temperaturas. Se observa que no hay diferencias 

significativas entre los resultados experimentales y teóricos para todos los catalizadores 

sintetizados, excepto para el catalizador Ni/AlCa-500 (muestra con Ca y calcinada a 500 

℃). Esta variación podría estar relacionada con la velocidad de agitación y/o velocidad 

de adición del agente precipitante hasta el pH final requerido, entre otras variables. 

Tabla 4.13. Composición química de los catalizadores Ni/Al-Ca calcinados. 

Catalizador  

Teórico (% molar) Experimental* (% molar) 

Ni Al Ca Ca/Al Ni Al Ca Ca/Al 

Ni/Al-500 28 72 - - 28,3 71,7 - - 

Ni/Al-675 28 72  - 29,0 71,0 - - 

Ni/AlCa-500 28 67 5 7,5 25,9 69,1 5,0 7,2 

Ni/AlCa-675 28 67 5 7,5 28,5 66,4 5,1 7,7 

          *: Determinado por ICP-OES. 

 

Todos los catalizadores presentaron una isoterma de tipo IV con un ciclo de histéresis 

tipo H2, característica de materiales mesoporosos con poros interconectados de diferente 

tamaño y forma [3, 41]. Además, el ciclo de histéresis se movió a una presión relativa 

(P/P0) más alta con el aumento de la temperatura de calcinación (Figura 4.23), lo que 

indica que los poros de la estructura se modificaron gradualmente a poros texturales 

debido a la sinterización, como lo citaron Yu y cols. [36].  
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La Tabla 4.14 recoge las propiedades texturales de los catalizadores calcinados. La 

adición de Ca disminuye la superficie específica de 256 a 232 m2/g para los catalizadores 

calcinados a 500 ℃ y de 203 a 188 m2/g para los calcinados a 675 ℃. Esto podría deberse 

a la pequeña superficie específica que presenta el CaO, que promovería a dichas 

disminuciones [42]. Otros autores han encontrado una tendencia similar [42-44]. 
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Figura 4.23. Isotermas de adsorción-desorción de N2 de los catalizadores Ni/Al-Ca calcinados. 

Además, se observa que el aumento de la temperatura de calcinación disminuye la 

superficie específica de 256 a 203 m2/g para el catalizador en ausencia de calcio (Ni/Al) 

y de 232 a 188 m2/g para el catalizador con calcio (Ni/AlCa), siendo la misma tendencia 

según lo analizado en el apartado 4.1.3 y por otros autores [36, 44]. 
 

Tabla 4.14. Propiedades texturales de los catalizadores Ni/Al-Ca calcinados. 

Catalizador SBET
a (m2/g) vp

b (cm3/g) dp
b (nm) 

Ni/Al-500 256 0,145 3,7 

Ni/Al-675 203 0,193 3,9 

Ni/AlCa-500 232 0,147 3,3 

Ni/AlCa-675 188 0,180 4,4 

                                               a: Método Brunauer-Emmett-Teller (BET). 

                                               b: Método Barret-Joyner-Halenda (BJH) en la rama de adsorción. 

 

La estructura cristalina de los catalizadores se ilustra en la Figura 4.24. Los 

difractogramas XRD muestran una estructura amorfa, que se vuelve más cristalina con el 

aumento de la temperatura de calcinación, provocado por la aglomeración de partículas a 

temperaturas más altas [41]. Por lo que, fue un poco difícil la identificación de las fases.  
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Se propone que todas las muestras contienen las fases de -Al2O3, NiAl2O4 y NiO. 

Además, para los catalizadores Ni/AlCa (Ni/AlCa-500 y Ni/AlCa-675), la presencia de 

una fase adicional correspondiente a CaO (JCPDS, 00-037-1497). La adición de Ca 

favorece la observación con claridad del pico característico de la fase NiO a 2 

aproximadamente a 43°, 63° y 75°, especialmente en el catalizador Ni/AlCa-675. No se 

encontraron los picos correspondientes a la interacción entre CaO y Al2O3 para formar 

aluminatos de calcio (Ca4Al6O13, CaAl2O4 o Ca12Al14O33) debido a la débil interacción 

Ca-Al durante la preparación de los catalizadores con calcio [36]. 

El cálculo del tamaño de cristalita de NiO no fue posible en ningún caso debido al 

solapamiento entre el óxido de níquel y las otras fases. 
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Figura 4.24. Difractogramas XRD de los catalizadores Ni/Al-Ca calcinados. 

La reducibilidad de las muestras calcinadas se determinó mediante la técnica TPR-

H2 y los resultados obtenidos tras la deconvolución de los perfiles TPR-H2 se muestran 

en la Tabla 4.15. Todos los catalizadores mostraron dos picos excepto la muestra Ni/Al-

675, que presentó sólo un pico. Los primeros picos (329 – 418 ℃) se atribuyen a la 

reducción de la fase -NiO, con menor interacción con el soporte. Mientras que, los 

segundos picos (613 – 733 ℃) se asignan a la reducción del -NiO con una fuerte 

interacción con el soporte (artículo IV). 

Se aprecia que la adición de Ca favorece el aumento del contenido relativo de -

NiO, mientras que la proporción de -NiO disminuye, probablemente porque el Ni en la 

fase de espinela es remplazado por la fase de NiO, según lo reportado por Medrano y cols. 

[43]. Estos autores observaron que el aumento de la relación molar Ca/Al incrementaba 

el primer pico (-NiO), pero disminuía el segundo pico (-NiO). Elías y cols. [45] 

también encontraron la misma tendencia y sugirieron que podría deberse a la competición 

entre el calcio y níquel para interactuar con el Al2O3, provocando la formación de especies 

de níquel con una interacción débil con el soporte, como también fue estudiado por Dias 
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y cols. [46]. Los resultados obtenidos corroboran los difractogramas XRD, en los que se 

vio un incremento de la intensidad de la fase -NiO en los catalizadores Ni/AlCa.  
 

Tabla 4.15. Resultados de TPR-H2 de los catalizadores Ni/Al-Ca calcinados. 

Catalizador 
Consumo total 

de H2 (mmol/g) 

Temperatura de reducción (℃)/Contenido relativo (%)* 

Nired (%) 

-NiO -NiO 

Ni/Al-500 4,42 343/2,1 633/97,9 90,21 

Ni/Al-675 4,31 - 708/100,0 86,01 

Ni/AlCa-500 4,78 329/8,8 613/91,2 100 

Ni/AlCa-675 4,40 418/8,0 733/92,0 89,41 

          *: Calculado a partir de la deconvolución Gaussiana. 

 

También, se observó que los picos correspondientes a las temperaturas de reducción 

de la espinela se desplazan hacia valores más altos con el aumento de la temperatura de 

calcinación de 633 a 708 ℃ y de 613 a 733 ℃ para los catalizadores Ni/Al y Ni/AlCa, 

respectivamente (artículo IV). La misma tendencia se analizó anteriormente en el 

apartado 4.1.3. 

El consumo total de H2 para las muestras fue alrededor de 4,5 mmol H2/g. 

Mientras que el porcentaje de níquel reducido (Nired) aumentó con la adición de Ca, 

obteniéndose el 100 % con el catalizador Ni/AlCa-500. 

Los resultados de acidez de las muestras reducidas se recogen en la Tabla 4.16 y 

dichos resultados fueron obtenidos mediante la técnica TPD-NH3. Cada muestra se redujo 

de acuerdo con los resultados obtenidos por la técnica TPR-H2: a la temperatura de 600 

℃ para los catalizadores calcinados a 500 ℃ (Ni/Al-500 y Ni/AlCa- 500) y a la de 700 

℃ para los catalizadores calcinados a 675 ℃ (Ni/Al-675 y Ni/AlCa-675). 

Los catalizadores Ni/Al presentaron tres regiones características de centros ácidos, 

mientras que los catalizadores Ni/AlCa mostraron cuatro zonas. Las regiones se 

clasificaron, según el pico máximo y lo reportado en bibliografía [10, 11], como centros 

ácidos débiles (170 – 184 ℃), débiles-moderados (253 – 275 ℃), fuertes (455 – 503 ℃) 

y muy fuertes (703 – 711 ℃). 
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Tabla 4.16. Resultados TPD-NH3 de los catalizadores Ni/Al-Ca reducidos. 

Catalizador 

Temperatura (℃)/Cantidad relativa (%)* 
Acidez total 

 (mol NH3/gcat) 
T1/F1 T2/F2 T3/F3 T4/F4 

Ni/Al-500 170/7,3 274/37,1 503/55,6 - 919,58 

Ni/Al-675 170/10,2 275/41,9 480/47,9 - 548,75 

Ni/AlCa-500 184/9,0 253/28,1 455/47,7 703/15,2 531,93 

Ni/AlCa-675 182/8,3 265/20,4 461/47,6 711/23,7 493,25 

          *: Calculado a partir de la deconvolución Gaussiana. 

 

Se observa en la Tabla 4.16 que la incorporación de Ca al catalizador disminuye 

el valor de las temperaturas máximas, T2 y T3, y la cantidad relativa de los centros ácidos 

de la región débil-moderada (F2). Según lo reportado por Elías y cols. [45], cuando se 

inserta un álcali en la alúmina, actúa como un veneno para los centros ácidos de Lewis de 

la alúmina. Quizás el Ca tenga un efecto similar. Asimismo, la acidez total, expresada 

como mol NH3/gcat, disminuye con la adición de Ca, así como con el aumento de la 

temperatura de calcinación. 

En este caso de estudio, se analizó de manera adicional la basicidad de las muestras, 

ya que es un factor de interés para tener en cuenta para maximizar la producción de H2. 

Para ello, se llevaron a cabo análisis de TPD-CO2 a las muestras. Al igual que la técnica 

anterior (TPD-NH3), las muestras fueron reducidas previamente a las mismas 

temperaturas de activación citadas anteriormente para cada muestra. El CO2 es un gas 

ácido que se adsorbe en algunos centros básicos de los catalizadores bajo condiciones de 

reacción [47]. 

Todos los catalizadores presentaron tres regiones características de centros básicos, 

que dependen de las diferentes temperaturas de desorción del CO2 [48]. Teniendo en 

cuenta lo reportado por Guo y cols. [48], el primer pico (T1, 108 – 115 ℃) y el segundo 

pico (T2, 159 – 176 ℃) están asociados con centros básicos débiles, mientras que el 

tercero (T3, 226 – 243 ℃) se considera una distribución diferente relacionada con los 

centros básicos relativamente fuertes (artículo IV). 

Según lo reportado por Boukha y cols. [49], la desorción a bajas temperaturas (40 – 

150 ℃) está asociada con la descomposición de especies de bicarbonato, y a temperaturas 

medias (150 – 350 ℃), se atribuye a la descomposición de especies de carbonato 

bidentados. 

La Tabla 4.17 recoge los resultados TPD-CO2 de los catalizadores Ni/Al-Ca 

reducidos. Se observa que la adición de Ca aumenta la proporción del primer (F1) y tercer 

pico (F3), mientras que disminuye el segundo pico (F2). Sabokmalek y cols. [41] 

expusieron la existencia de un aumento en los centros básicos fuertes con la disminución 
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molar Al/Ca. García-Bordejé y cols. [47] observaron que la incorporación de metales 

alcalinos (K, Na y Ba) en los catalizadores  Ni/Al y Ru/Al favorecía la cantidad de centros 

básicos débiles y fuertes. Además, la presencia de álcali produce un aumento en el número 

y la fuerza de los centros básicos O2- en la superficie [45]. Para catalizadores 

monometálicos, el CO2 podría ser adsorbido en los centros básicos de Lewis del metal 

(Ru o Ni) y en los grupos hidroxilo-básicos de Brønsted del soporte de Al2O3 [47]. 
 

Tabla 4.17. Resultados TPD-CO2 de los catalizadores Ni/Al-Ca reducidos. 

Catalizador 

Temperatura (℃)/Cantidad relativa (%)* 
Basicidad total  

(mol CO2/gcat) 
T1/F1 T2/F2 T3/F3 

Ni/Al-500 108/13,3 170/53,4 226/33,3 81,44 

Ni/Al-675 110/9,4 176/70,7 243/19,9 73,56 

Ni/AlCa-500 115/14,8 168/38,6 242/46,6 156,17 

Ni/AlCa-675 114/14,1 159/34,3 235/51,6 118,52 

          *: Calculado a partir de la deconvolución Gaussiana. 

 

Asimismo, la basicidad total, expresada como mol CO2/gcat, aumenta al adicionar 

Ca en el catalizador, por ejemplo, de 81,44 a 156,17 mol CO2/gcat para los catalizadores 

calcinados a 500 ℃, Ni/Al-500 y Ni/AlCa-500, respectivamente. Goma y cols. [50] 

observaron también un aumento en la basicidad después de agregar Ca a catalizadores 

basados en Ni (catalizadores Ni/CSZ, donde CSZ es circonio estabilizado con calcio). Sin 

embargo, disminuye la basicidad cuando se incrementa la temperatura de calcinación. 

Para estudiar la morfología de las muestras calcinadas se llevó a cabo el análisis 

FESEM. La Figura 4.25 ilustra las imágenes FESEM de los catalizadores calcinados. Se 

observa un ligero cambio en la morfología del catalizador Ni/Al tanto al incrementar la 

temperatura de calcinación como tras la adición del Ca. Un aumento en la temperatura de 

calcinación provoca el aumento del tamaño de las partículas debido al efecto de posibles 

aglomeraciones en un ambiente térmico, como citaron Sabokmalek y cols. [41]. 
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Figura 4.25. Imágenes FESEM de los catalizadores Ni/Al-Ca calcinados. 

4.2.2 APR de glicerol puro 

En este apartado se muestran los resultados del proceso APR con los diferentes 

catalizadores mostrados en el apartado 4.2.1 usando glicerol puro, y se van a estudiar 

tanto la actividad catalítica como la caracterización de los catalizadores usados. 

La actividad catalítica se llevó a cabo a 238 ℃ y 37 bar absolutos durante 3 h, usando 

una disolución acuosa del 5 % en peso de glicerol puro como alimentación y un caudal 

total de 1 mL/min). Los catalizadores fueron previamente activados con una corriente de 

H2 (caudal de 100 cm3N/min) durante 1 h a la temperatura de 600 ℃ para los catalizadores 

calcinados a 500 ℃ (Ni/Al-500 y Ni/AlCa- 500) y a la de 700 ℃ para los catalizadores 

calcinados a 675 ℃ (Ni/Al-675 y Ni/AlCa-675). 

4.2.2.1 Actividad catalítica 

La Figura 4.26 representa la actividad catalítica (conversión de glicerol y 

rendimientos de carbono a líquidos y gases) de los catalizadores Ni/Al-Ca durante el APR 

de glicerol puro. Se observa que la conversión de glicerol es aproximadamente 52 % para 

todos los catalizadores, excepto para la muestra Ni/AlCa-500 que es menor, quizás debido 

al bajo contenido de Ni en este catalizador y su menor diámetro de poro, ya que según los 

resultados ICP-OES, el catalizador Ni/AlCa-500 fue el que peor se sintetizó, obteniendo 

alrededor de 7 % de error relativo en la incorporación del níquel. La adición de Ca al 

catalizador Ni/Al calcinado a 675 ℃ no influye en la conversión de glicerol ni en los 

rendimientos de carbono a productos (líquidos y gases) como se observa en dicha figura. 

El aumento de la temperatura de calcinación, para los catalizadores sin Ca (Ni/Al-500 y 
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Ni/Al-675), favorece el incremento del rendimiento de carbono a líquidos, pero 

disminuye el rendimiento de carbono a gases.  
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Figura 4.26. APR de glicerol puro: conversión de glicerol (Xglicerol), rendimiento de carbono a gases (YCgases) y a 

líquidos (YClíquidos). 

También, en las condiciones de operación se favorece la producción de líquidos 

frente a gases, a pesar de haber seleccionado condiciones operacionales para maximizar 

la producción de gases. El propósito de este apartado y proceso (APR) es aumentar el 

rendimiento de carbono a gases y, principalmente, el rendimiento a hidrógeno. Por eso, 

los sucesivos puntos se centran en la fase gaseosa, en lugar de la líquida como sucedía en 

el apartado 4.1. 

Si se comparan los resultados obtenidos en este apartado con el catalizador Ni/Al-

500 con los expuestos anteriormente en el apartado 4.1.1 con el mismo catalizador, pero 

a diferentes condiciones de operación (227 ℃ y 34 bar durante 3 h, usando un 10 % de 

glicerol), se aprecia un incremento en el rendimiento de carbono a gases de 5,1 a 17,4 % 

y en la conversión de glicerol de 24,7 a 52,3 %. Esta tendencia corrobora la influencia 

significativa de las condiciones de operación sobre los productos obtenidos. 

La Tabla 4.18 recoge los resultados de composición de gas usando glicerol puro 

como alimentación. Se observa que el aumentar la temperatura de calcinación en los 

catalizadores sin Ca favorece el incremento del contenido de H2 y la presencia de Ca a la 

misma temperatura de calcinación también aumenta el H2. Además, se obtiene una mejora 

de la relación H2/CO2. Estequiométricamente la relación H2/CO2 para un APR ideal sería 

2,3 [51] y los resultados obtenidos presentan valores comprendidos entre 0,34 y 0,73. 

Esto sugiere que se consumió algo de hidrógeno durante el APR en reacciones paralelas 

como, por ejemplo, la hidrogenación de acetol a 1,2-PDO. 
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Tabla 4.18. Composición de gas (% vol., libre de H2O y N2) usando glicerol puro como alimentación. 

Catalizador H2 Otros* H2/CO2 

Ni/Al-500 16,8 83,2 0,34 

Ni/Al-675 29,9 70,1 0,53 

Ni/AlCa-500 39,7 60,3 0,68 

Ni/AlCa-675 36,8 63,2 0,73 

                                                         *: Otros: CO2, CH4, C2H6 y C3H8. 

 

La Figura 4.27 muestra el rendimiento a hidrógeno, expresado como mg H2/mol 

C alimentado. Se aprecia que dicho rendimiento aumenta tanto con la adición de Ca como 

con el incremento de la temperatura de calcinación. Por tanto, estos dos parámetros 

influyen positivamente en la producción de hidrógeno durante el APR de glicerol puro. 

Además, no se detectó CO, lo que resulta beneficioso para la aplicación de H2 en pilas de 

combustibles PEMFC (proton exchange membrane fuel cells). 
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Figura 4.27. APR de glicerol puro: rendimiento a H2. 

En general, los catalizadores mostraron propiedades superficiales anfóteras. Los 

catalizadores con Ca (Ni/AlCa-500 y Ni/AlCa-675) presentaron una baja densidad de 

centros ácidos (es decir, inhibición de reacciones de deshidratación) y una alta densidad 

de centros básicos (es decir, favorece la reacción WGS) relacionados con la mejora de la 

selectividad a hidrógeno [51]. El rendimiento a H2 disminuyó en el siguiente orden: 

Ni/AlCa-675 > Ni/AlCa-500 > Ni/Al-675 > Ni/Al-500, que es opuesto a la acidez total. 

Este hecho podría indicar una relación entre baja acidez y el rendimiento a H2 durante el 

APR de glicerol puro. 

4.2.2.2 Propiedades fisicoquímicas de los catalizadores Ni/Al-Ca usados 

Los catalizadores presentaron isotermas de adsorción-desorción de N2 de tipo IV 

y con ciclo de histéresis de tipo H2 después de usarlos, como se ilustra en la Figura 4.28.  
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Figura 4.28. Isotermas de adsorción-desorción de N2 de los catalizadores Ni/Al-Ca usando glicerol puro como 

alimentación. 

La Tabla 4.19 recoge los resultados de las propiedades texturales de los 

catalizadores usados. La superficie específica y el volumen de poro de los catalizadores 

sin Ca (Ni/Al-500 y Ni/Al-675) disminuyen después de usarlos. Sin embargo, el diámetro 

aumenta para el catalizador Ni/Al-675 de 3,9 a 6,8 nm, con una disminución de la 

superficie específica de aproximadamente 33 %. En cambio, con los catalizadores con 

Ca, la superficie específica aumenta tras utilizarlos, disminuyendo el volumen y diámetro 

de los poros. 

Tabla 4.19. Propiedades texturales y el tamaño de cristalita de Ni y boehmita de los catalizadores Ni/Al-Ca usados 

con glicerol puro como alimentación. 

Catalizador SBET
a (m2/g) vp

b (cm3/g) dp
b (nm) 

XRDc (nm) 

Ni AlO(OH) 

Ni/Al-500 241 (±8) 0,089 (±0,020) 3,1 (±0,0) 5,8 28,3 

Ni/Al-675 134 (±3) 0,168 (±0,004) 6,8 (±0,4) 19,9 29,9 

Ni/AlCa-500 244 (±4) 0,097 (±0,008) 3,0 (±0,0) 14,4 20,0 

Ni/AlCa-675 192 (±8) 0,132 (±0,012) 3,1 (±0,1) 20,4 15,0 

          a: Método Brunauer-Emmett-Teller (BET). 

         b: Método Barret-Joyner-Halenda (BJH) en la rama de adsorción. 

         c: Calculado a partir de la ecuación de Scherrer. 

 

La estructura cristalina de los catalizadores usados se muestra en la Figura 4.29. 

Todos los catalizadores presentan fases de Ni (JCPDS 00-004-0850), -Al2O3, NiAl2O4 y 

boehmita (JCPDS, 00-076-1871) en sus estructuras. El tamaño de cristalita de boehmita 

estuvo comprendida entre 15 y 30 nm y su valor disminuyó con la adición de Ca en el 

catalizador (Tabla 4.19). En cambio, el tamaño de cristalita de Ni determinado estuvo 
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entre 6 y 20 nm aproximadamente, y tanto la adición de Ca como el incremento de la 

temperatura de calcinación aumentaron dicha variable. Los grandes tamaños de cristalita 

de Ni de los catalizadores calcinados a 675 ℃, podrían estar relacionados con la alta 

temperatura de reducción empleada (700 ℃). Los valores de cristalita de boehmita y Ni 

se calcularon utilizando la ecuación de Scherrer a 2 = 14,14° y 44,5°, respectivamente.  

0 10 20 30 40 50 60 70 80 90

-Al
2
O

3

-Al
2
O

3

NiAl
2
O

4

NiAl
2
O

4

Ni/AlCa-500

Ni/AlCa-675 

Ni/Al-675 

In
te

n
s
id

a
d
 (

u
.a

)

2 (º)

 Ni

 Boehmita

 NiAl
2
O

4

 -A
2
O

3

 SiO
2

 CaCO
3

Ni/Al-500 

 

Figura 4.29. Difractogramas XRD de los catalizadores Ni/Al-Ca usando glicerol puro como alimentación. 

Se observa en la Figura 4.29 que el pico principal de NiAl2O4 a 2 = 37,0° 

disminuye con el aumento de la temperatura de calcinación y la adición de Ca, mientras 

que el pico principal de -Al2O3 a 2 = 45,7° aumenta. Este efecto podría estar relacionado 

con la reducción casi completa de la espinela, teniendo en cuenta los resultados de TPR-

H2. 

Además, se aprecia en los catalizadores con Ca (Ni/AlCa-500 y Ni/AlCa-675) una 

fase adicional correspondiente a CaCO3 (JCPDS, 00-072-1937). El CaCO3 se formó 

durante el proceso de APR de glicerol por la reacción entre CaO y CO2 [52]. 

De nuevo, la presencia de SiO2 en los catalizadores usados es debido a la 

separación incompleta entre el catalizador y la arena, que formaban el lecho, antes del 

análisis XRD. 

La morfología de los catalizadores cambió después de usarlos, observando 

morfologías de boehmita como placas gruesas, formas alargas y partículas similares a 

plaquetas [26], que no dependían de la temperatura de calcinación ni de la adición de Ca 

(artículo IV). La presencia de boehmita no afectó negativamente la actividad catalítica en 

las condiciones de operación. Koichumanova y cols. [53] publicaron resultados en los 

que se utilizó boehmita como soporte de catalizador, concluyendo la existencia de 

estabilidad de la fase en condiciones de APR y una excelente actividad para la producción 

de H2.  
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4.2.3 APR de glicerol crudo refinado 

Del mismo modo, en este apartado se exponen los resultados del proceso APR con 

los diferentes catalizadores Ni/Al-Ca utilizando, en este caso, glicerol crudo refinado 

(obtenido de la producción de biodiésel a escala de laboratorio), estudiando tanto la 

actividad catalítica como la caracterización de los catalizadores usados. Las condiciones 

de operación fueron las mismas que cuando se usó glicerol puro como alimentación. 

4.2.3.1 Actividad catalítica 

La Figura 4.30 representa el efecto de los diferentes catalizadores durante el APR de 

glicerol crudo refinado. Existe una diferencia en la de distribución de la actividad 

catalítica (resultados de conversión de glicerol y rendimientos de carbono a productos 

(gaseosos y líquidos)) en comparación de APR de glicerol puro.  

Se aprecia que el catalizador Ni/AlCa-675 presenta el mejor comportamiento 

catalítico, debido a su alta conversión de glicerol y rendimientos de carbono a gases y a 

líquidos en comparación con los otros catalizadores. Esto significa que tanto la adicción 

de Ca como el aumento de la temperatura de calcinación favorecen la actividad catalítica.  
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Figura 4.30. APR de glicerol crudo refinado: conversión de glicerol (Xglicerol), rendimiento de carbono a gases 

(YCgases) y a líquidos (YClíquidos). 

La misma tendencia observada de la composición de H2 con el glicerol puro, se 

analizó con el glicerol crudo refinado. En la Tabla 4.20 se muestran los resultados de la 

composición de gas usando glicerol crudo refinado.  

Se observa que tanto el incremento temperatura de calcinación como la adición de 

Ca favorecen el aumento del contenido de H2 y de la relación H2/CO2. De nuevo, los 

catalizadores presentan una relación H2/CO2 entre 0,39 y 0,88, lo que también indica que 

se consumió parte de H2 en reacciones paralelas (por ejemplo, reacciones de 

hidrogenación). 
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Tabla 4.20. Composición de gas (% vol., libre de H2O y N2) usando glicerol crudo refinado como alimentación. 

Catalizador H2 Otros* H2/CO2 

Ni/Al-500 21,8 78,2 0,39 

Ni/Al-675 33,3 66,8 0,51 

Ni/AlCa-500 37,8 62,2 0,64 

Ni/AlCa-675 46,1 53,9 0,88 

                                                         *: Otros: CO2, CH4, C2H6 y C3H8. 

 

Además, se observa en la Figura 4.31 que la adición de Ca en el catalizador favorece 

el rendimiento a hidrógeno, expresado como mg H2/mol de C alimentado. Sin embargo, 

el aumento de la temperatura de calcinación solo muestra mejora con los catalizadores 

que contienen Ca, obteniendo mayor rendimiento a H2 con el catalizador Ni/AlCa-675. 

Este catalizador fue el que mostró mayor actividad catalítica. 
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Figura 4.31. APR de glicerol crudo refinado: rendimiento a H2. 

En este caso, el rendimiento a H2 sigue el siguiente orden: Ni/AlCa-675 > 

Ni/AlCa-500 > Ni/Al-500 > Ni/Al-675. No existe una relación clara entre la basicidad 

total, expresada como mol CO2/gcat, y el rendimiento a H2. Sin embargo, se observó que 

el catalizador Ni/Al-675 que mostró el menor rendimiento a H2, presentaba la basicidad 

total más baja (73,6 mol CO2/gcat) y la menor cantidad relativa de centros básicos 

relativamente fuertes (14,6 mol CO2/gcat). 

4.2.3.2 Propiedades fisicoquímicas de los catalizadores Ni/Al-Ca usados 

La Tabla 4.21 recoge los resultados de las propiedades texturales de los 

catalizadores usados durante el APR de glicerol crudo refinado. Se aprecia que la 

superficie específica, el volumen y diámetro de poros de los catalizadores disminuyeron 

después de utilizarlos. 
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Tabla 4.21. Propiedades texturales y el tamaño de cristalita de Ni y boehmita de los catalizadores Ni/Al-Ca usados 

con glicerol crudo refinado como alimentación. 

Catalizador SBET
a (m2/g) Vp

b (cm3/g) dp
b (nm) 

XRDc (nm) 

Ni AlO(OH) 

Ni/Al-500 235 0,108 3,0 6,7 23,0 

Ni/Al-675 176 0,128 3,3 19,5 24,3 

Ni/AlCa-500 216 0,132 3,1 14,5 15,0 

Ni/AlCa-675 154 0,152 4,2 19,1 39,6 

          a: Método Brunauer-Emmett-Teller (BET). 

         b: Método Barret-Joyner-Halenda (BJH) en la rama de adsorción. 

         c: Calculado a partir de la ecuación de Scherrer. 

 

Los catalizadores también presentaron isotermas de adsorción-desorción de N2 de 

tipo IV y con ciclo de histéresis de tipo H2 después de usarlos, como se observa en la 

Figura 4.32. 
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Figura 4.32. Isotermas de adsorción-desorción de N2 de los catalizadores Ni/Al-Ca usando glicerol crudo refinado 

como alimentación. 

La Figura 4.33 muestra la estructura cristalina de los catalizadores usados en el 

APR de glicerol crudo refinado. Al igual que cuando se utiliza glicerol puro como 

alimentación, se observan las fases de Ni, NiAl2O4, -Al2O3 y boehmita después de la 

reacción de APR. A su vez, los catalizadores con Ca (Ni/AlCa-500 y Ni/AlCa-675) 

presentan una fase adicional de CaCO3. 

El tamaño de cristalita de la fase de boehmita está comprendida entre 15 y 40 nm. 

En este caso, el tamaño de cristalita sólo disminuye con la adición de Ca en el catalizador 

calcinado a 500 ℃. Por otra parte, el tamaño de cristalita de Ni está comprendida entre 7 
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y 20 nm, aumentando el tamaño con el incremento de la temperatura de calcinación y la 

adición de Ca. La misma tendencia se observó cuando se utilizó el glicerol puro como 

alimentación. Además, el pico principal de NiAl2O4 a 2 = 37,0° disminuye con el 

aumento de la temperatura de calcinación y la adición de Ca, mientras que el pico 

principal de -Al2O3 a 2 = 45,7° se incrementa.  
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Figura 4.33. Difractogramas XRD de los catalizadores Ni/Al-Ca usando glicerol crudo refinado como alimentación. 

Asimismo, la morfología de los catalizadores cambió después de usarlos, 

observando morfologías típicas de la fase de boehmita. Hubo una diferencia significativa 

en el catalizador Ni/AlCa-675, que mostró una morfología de boehmita con tamaños más 

grandes en concordancia con los resultados del XRD (artículo IV). 

 

4.2.4 Estudio del efecto de la alimentación 

La superficie específica (SBET) de los catalizadores después del APR mostró un 

comportamiento diferente en función de la alimentación y de las muestras catalíticas. Para 

los catalizadores Ni/Al, la SBET disminuyó usando tanto el glicerol puro como el glicerol 

crudo refinado. Para los catalizadores Ni/AlCa, la SBET aumentó con el glicerol puro, pero 

disminuyó con el glicerol crudo refinado. Reynoso y cols. [54] estudiaron que el valor de 

la SBET dependía del tipo de alimentación utilizada. Así, la SBET disminuyó usando el 

glicerol crudo refinado como alimentación, mientras que aumentó durante el APR de 

ácido acético. Pero no se observó ningún cambio durante el APR de metanol. 

Independientemente de la alimentación, los catalizadores presentaron la misma 

estructura cristalina, y la relación H2/CO2 (rango de 0,34 a 0,88) aumentó con la adición 

de Ca y el incremento de la temperatura de calcinación. El rendimiento a H2 no disminuyó 

con los catalizadores Ni/Al-500 y Ni/AlCa-675, pero sí con las muestras Ni/Al-675 y 
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Ni/AlCa-500 que mostraron el peor rendimiento usando el glicerol crudo refinado. La 

combinación de la presencia de Ca y la alta temperatura de calcinación favoreció el APR 

de glicerol crudo refinado, obteniendo resultados prometedores. La basicidad, acidez y el 

contenido metálico de Al, Ni y Ca son factores determinantes para el rendimiento 

catalítico de las muestras. 

Se obtuvieron los mejores resultados de rendimiento a H2 usando tanto el glicerol 

puro como el glicerol crudo refinado en el APR utilizando catalizadores con Ca (Ni/AlCa-

500 y Ni/AlCa-675), siendo el catalizador calcinado a 675 ℃, el mejor de todos. Con el 

catalizador Ni/AlCa-675 se lograron valores de 145 y 188 mg H2/mol C alimentado 

usando glicerol puro y glicerol crudo refinado, respectivamente. Esto significa que el uso 

de glicerol crudo refinado durante el APR utilizando el catalizador Ni/AlCa-675 es un 

método prometedor para la mejora de la viabilidad económica de la producción de 

biodiésel. 
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5 Resumen y conclusiones 

Este capítulo describe el resumen del trabajo y las conclusiones correspondientes a 

cada apartado del capítulo de resultados y discusión. Finalmente, incluye una conclusión 

general del trabajo. 

5.1 Resumen del trabajo 

El presente trabajo se ha desarrollado dentro del Grupo de Procesos Termoquímicos 

(GPT) que pertenece al Instituto de Investigación en Ingeniería de Aragón (I3A) de la 

Universidad de Zaragoza, en el marco de dos proyectos de investigación: (1) “Avances 

hacia la comercialización de procesos acuosos a presión (PAP) de glicerina” (Proyecto 

CTQ2017-86893-R) y (2) “Combustible de aviación sostenible a partir de glicerina y 

residuos sólidos urbanos” (Proyecto PID2020-114985RB-100), financiados por la 

Agencia Estatal de Investigación. 

Esta investigación surge ante la necesidad de buscar alternativas para la valorización 

del glicerol producido a partir de la fabricación de biodiésel, ya que por cada 10 toneladas 

de biodiésel se produce 1 tonelada de glicerol (10 % de la producción). Por lo que, debido 

al incremento en la producción del biocombustible se genera un excedente en la 

producción del subproducto, que podría afectar negativamente a la economía de biodiésel. 

En este contexto, la fabricación de productos de valor añadido como el 1,2-propanodiol 

(1,2-PDO) o el hidrógeno a partir de glicerol, podría ser un método prometedor para 

reducir los problemas medioambientales derivados por el uso de combustibles fósiles y, 

asimismo, serviría para la expansión y viabilidad económica de la biorrefinería. 

Para la producción de hidrógeno y 1,2-PDO se han seleccionado los procesos de 

reformado (APR, aqueous phase reforming) y de hidrogenólisis con H2 generado in situ 

mediante APR (en adelante se usará sólo APH, aqueous phase hydrogenolysis) y, 

respectivamente, ambos en fase acuosa, por lo que se requiere el empleo de una presión 

moderada en torno a 35 bar y una temperatura relativamente baja alrededor de 227 ℃. En 

estos procesos, se pueden obtener productos gaseosos y líquidos a partir de glicerol, como 

reactivo.  

Para llevar a cabo los procesos en fase acuosa a presión (APR o APH) es necesario 

la presencia de un catalizador. Por ello, se han sintetizado diferentes catalizadores basados 

en Ni mediante el método de coprecipitación debido a la gran reproducibilidad, 

estabilidad y dispersión metálica que proporciona dicho método. Todos los catalizadores 

contienen 28 % molar de Ni, expresado como Ni/(Ni + Al + M) × 100 donde M es el 

modificador/promotor. Se ha seleccionado el Ni como fase activa debido a su bajo coste, 

buena accesibilidad y alta actividad para producir H2 con una capacidad intrínseca de 

escisiones C-C y C-O. Esto es importante tanto para el APR como para el APH. En el 

primer caso, por tratarse del producto deseado (H2) y en APH porque el hidrógeno 

generado in situ participa en reacciones de hidrogenación aumentando el rendimiento a 

1,2-PDO. Sin embargo, uno de los inconvenientes de la utilización de estos catalizadores 

en los procesos en fase acuosa a presión, como el APH y el APR, es la pérdida de su 
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estabilidad por la lixiviación de metales, transformaciones de fase, como la formación de 

la fase de boehmita, y la sinterización de la fase activa.  

En el APH es necesario utilizar catalizadores bifuncionales capaces de promover de 

manera selectiva la transformación de glicerol en 1,2-PDO mediante escisiones 

simultaneas de C-O y C-H con el adecuado equilibrio entre los centros metálicos y los 

ácidos. En la Figura 5.1 se muestran las posibles rutas de producción de líquidos a partir 

de glicerol mediante los procesos en fase acuosa a presión (PAP). Durante el APH de 

glicerol, los centros ácidos favorecen la deshidratación de glicerol a acetol mientras que 

los centros metálicos producen la hidrogenación del acetol a 1,2-PDO (ruta 1). Además, 

de esta ruta principal, ocurre una ruta secundaria (ruta 2), en la que se obtiene 

principalmente etilenglicol mediante la deshidrogenación de glicerol a gliceraldehído y 

posterior descarbonilación de este intermedio. A continuación, el etilenglicol podría 

reaccionar para dar otros compuestos como etanol y metanol. El metanol se podría 

producir a partir del etilenglicol mediante reacciones de 

deshidrogenación/descarbonilación o se formaría el etanol mediante reacciones de 

deshidratación/hidrogenación del etilenglicol.  

 

Figura 5.1. Posibles rutas durante la producción de líquidos a partir de glicerol mediante los PAP. 

Para el caso de la producción de H2 mediante el APR se requieren catalizadores con 

la capacidad de favorecer de manera selectiva el reformado (escisión C-C seguida de la 

reacción de water-gas-shift (WGS), reacciones 5.1 y 5.2) que, además, es más efectiva 

con soportes neutros o básicos, debido a que cuanto más ácidos sean, más se fomenta la 

producción de alcanos (escisión C-O seguida de la reacción de hidrogenación). En el APR 

ideal de glicerol (reacción 5.3), se generan siete moles de H2 y tres moles de CO2 por mol 

de glicerol. Sin embargo, las reacciones principales pueden ir acompañadas de reacciones 

secundarias (como la de metanación y/o la de Fischer-Tropsch) que generan alcanos 

debido a que se opera a bajas temperaturas y presiones moderadas, y la producción de 
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alcanos está más favorecida en función del tipo de catalizador que su utiliza durante el 

proceso. 

Descomposición de glicerol a H2 y CO (ruptura del enlace C-C): 

C3H8O3   →  3CO + 4H2                                                        (5.1) 

WGS: 

CO + H2O   ⇄  CO2  + H2                                            (5.2) 

APR ideal de glicerol: 

C3H8O3 + 3H2O   →  3CO2 + 7H2                                            (5.3) 

En este contexto, se han seleccionado las series de catalizadores Ni/Al-Fe y Ni/Al-

Ca (Ni/Al y Ni/AlCa) para llevar a cabo la producción de 1,2-PDO e hidrógeno, 

respectivamente. La alúmina se considera un soporte ácido-neutro que proporciona alta 

superficie específica, pero en las condiciones de reacción de APH y/o APR, y en contacto 

con H2O a unos valores determinados de temperatura y presión experimenta una 

transformación hacia boehmita. El Fe2O3 es activo para la deshidratación de glicerol y la 

transferencia de H2; mientras que el CaO aporta basicidad al catalizador y eso promueve 

la producción de H2. 

Dichos catalizadores han sido preparados en este trabajo por el método de 

coprecipitación. De manera general, el método consiste en la preparación de una 

disolución inicial de 600 mL de agua mili-Q con la cantidad adecuada de los nitratos 

correspondientes de aluminio, níquel, hierro y calcio que se utilizan como precursores 

metálicos, según el caso de estudio, manteniendo el 28 % molar de Ni. Posteriormente, 

se calienta a 40 ℃ en constante agitación y se mantiene a esa temperatura durante todo el 

proceso de coprecipitación. Seguidamente, se añade el agente precipitante (NH4OH) 

lentamente (gota a gota) hasta alcanzar el valor de pH final de precipitación (pH = 7,8). 

El precipitado obtenido en cada síntesis se filtra a vacío y se lava con 400 mL de agua 

mili-Q caliente a 40 ℃ cuando se sintetiza los catalizadores Ni/AlxFey y Ni/Al. Sin 

embargo, en el caso de la preparación de los catalizadores con Ca (Ni/AlCa) no se filtra 

a vacío ni se lava el precipitado. A continuación, se secan en una estufa a 70 ℃ 

(catalizadores Ni/AlCa) o 105 ℃ (catalizadores Ni/Al-Fe y Ni/Al) durante toda la noche, 

obteniéndose el precursor hidratado. Luego, los precursores hidratados se calcinan en una 

mufla a la temperatura final de calcinación determinada (rampa de 1 ℃/min) durante 3 h. 

Finalmente, las muestras calcinadas se tamizan a un diámetro de partícula comprendido 

entre 160 y 315 μm. 

Todos los catalizadores frescos fueron caracterizados por varias técnicas, entre las 

que se encuentran ICP-OES, XRD, fisisorción de N2, TPR-H2, TPD-NH3 y FESEM. 

Además, para el caso de estudio de producción H2 se ha estudiado adicionalmente la 

técnica TPD-CO2. 

Todos los experimentos se han desarrollado en una instalación a pequeña escala de 

laboratorio que opera en continuo, y que consta principalmente de un reactor tubular de 

acero inoxidable (diámetro interno de 9 mm) y una válvula micrométrica, que se encarga 
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de la regulación de la presión. También, se ha utilizado en todos los ensayos, la misma 

cantidad de catalizador (2 g) y arena (5 g), ambos del mismo diámetro de partícula 

comprendido entre 160 y 315 m.  Dichos sólidos se introdujeron al reactor, previamente 

homogeneizados, para formar el lecho fijo con la ayuda de lana de vidrio en los extremos.  

Los productos gaseosos obtenidos tras la reacción se analizaron y cuantificaron 

online utilizando un cromatógrafo de gases Micro-GC y usando el N2 como estándar 

interno. En cambio, los productos líquidos recogidos en los condensadores fueron 

analizados offline empleando un cromatógrafo de gases, equipado con detector de 

ionización de llama GC-FID. En este caso, el 1-butanol se usó como estándar interno. El 

carbono orgánico total (TOC) de las muestras líquidas (disolución de alimentación como 

productos) se cuantificó usando un analizador TOC y un cromatógrafo de gases acoplado 

a un espectro de masas GC-MS se empleó para la identificación de los productos líquidos. 

Se estudió el APH de glicerol sobre los catalizadores Ni/Al-Fe. Dichos catalizadores 

han sido preparados, modificando la relación molar Al/Fe (1/0, 3/1, 1/1, 1/3 y 0/1) y 

denominados como Ni/Al, Ni/Al3Fe1, Ni/Al1Fe1, Ni/Al1Fe3 y Ni/Fe, respectivamente. Por 

lo que, se analizó el efecto de la relación molar Al/Fe en las propiedades fisicoquímicas 

de los catalizadores Ni/Al-Fe y durante el APH de glicerol. Los catalizadores usados 

fueron caracterizados también por diferentes técnicas (fisisorción de N2, XRD, FESEM, 

STEM y análisis elemental (CHN)). Los experimentos se han llevado a cabo a 227 ℃ y 

34 bar absolutos durante 3 h, usando una disolución acuosa del 10 % en peso de glicerol 

puro con un caudal total de 1 mL/min. El catalizador Ni/Al3Fe1 con una relación molar 

Al/Fe de 3/1 mostró los mejores resultados catalíticos, obteniendo el 1,2-PDO como el 

producto líquido con mayor selectividad de carbono. 

Por ello, seguidamente, se examinó la estabilidad/reutilización del catalizador 

Ni/Al3Fe1 realizando experimentos a diferentes tiempos de reacción. Los ensayos se 

llevaron a cabo en las mismas condiciones de presión, temperatura y alimentación citadas 

anteriormente, pero en este caso durante 1 h o 3 ciclos de 3 h/ciclo (total 9 h de reacción 

con el mismo lote de lecho fijo). Igualmente, se realizó un experimento empleando sólo 

el agua que se utilizaba para la estabilización del sistema. Luego, se caracterizaron 

también los catalizadores usados mediante varias técnicas, anteriormente mencionadas. 

Asimismo, se analizaron el agua y los productos líquidos obtenidos tras el APH de 

glicerol mediante ICP-OES, con el fin de estudiar la posible lixiviación de los metales.  

Además, se evaluó el efecto de la temperatura de calcinación (500, 625 y 750 ºC) en 

las propiedades fisicoquímicas del catalizador Ni/Al3Fe1 y durante el APH de glicerol. 

Los experimentos se llevaron a cabo en las mismas condiciones de operación citadas 

anteriormente, y se volvieron a caracterizar los catalizadores después del uso con las 

mismas técnicas descritas anteriormente, además de la técnica TGA. Esta última técnica 

estima la formación de boehmita.  

Finalmente, se han realizado experimentos de APR de glicerol utilizando los 

catalizadores Ni/Al-Ca y se han analizado varias variables. Estos catalizadores fueron 

sintetizados modificando la relación molar de Ca/Al (0 y 7,5 %), estudiando la influencia 

de la adición de Ca en el catalizador Ni/Al. También, se estudió el efecto de la temperatura 



Capítulo 5. Resultados y discusión 

161 

 

de calcinación (500 y 675 ºC) en las propiedades fisicoquímicas de los catalizadores 

Ni/Al-Ca y durante el APR de glicerol. En este proceso, como el objetivo era maximizar 

la producción de H2, los experimentos se han llevado a cabo a 238 ℃ y 37 bar absolutos 

durante 3 h, usando una disolución acuosa del 5 % en peso de glicerol (puro o crudo 

refinado obtenido de la producción de biodiésel a escala de laboratorio) con un caudal 

total de 1 mL/min. Además, se evaluó el efecto de la alimentación para la producción de 

H2. Los catalizadores usados fueron caracterizados mediante diferentes técnicas (XRD, 

fisisorción de N2 y FESEM). 

La Figura 5.2 muestra el diagrama general seguido para la conversión de glicerol a 

productos de valor añadido como el 1,2-PDO o el hidrógeno mediante el APH o APR de 

glicerol, respectivamente. 

 

Figura 5.2. Diagrama general de la conversión de glicerol a productos de valor añadido. FOA = tipo de alimentación, 

Tcal = temperatura de calcinación y treac = tiempo de reacción. 

 Es de gran importancia en este trabajo, la caracterización de los catalizadores antes 

y después de utilizarlos en los procesos en fase acuosa a presión (APH o APR) para 

conocer en detalle sus propiedades fisicoquímicas y cómo influye cada variable estudiada 

en ellas y, por ende, en su comportamiento catalítico. Cabe destacar que cada técnica de 

análisis informa sobre una característica particular del catalizador y, por tanto, es 

necesaria la combinación de varias técnicas para obtener una información detallada del 

sólido. 
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5.2 Conclusiones 

En este apartado se exponen las conclusiones más relevantes extraídas de cada 

estudio específico.  

5.2.1 Efecto de la cantidad de Fe (relación molar Al/Fe) en los catalizadores 

Ni/Al-Fe durante el APH de glicerol sin aporte externo de H2 

Los resultados obtenidos de los ensayos realizados para el estudio de la influencia 

de la relación molar Al/Fe sobre las propiedades fisicoquímicas de los catalizadores y 

durante el APH de glicerol conllevan a las siguientes conclusiones: 

En los catalizadores frescos, el aumento de la cantidad de Fe o lo que es lo mismo, 

la reducción de la relación molar Al/Fe: 

- Causa una disminución en la superficie específica de 231 a 61 m2/g, pero 

incrementa el diámetro de poro de 3,3 a 7,4 nm. Sin embargo, se obtuvo los 

mayores valores de volumen de poro con los catalizadores con soportes de 

óxidos mixtos (Ni/Al3Fe1, Ni/Al1Fe1 y Ni/Al1Fe3). 

- Disminuye notablemente tanto la acidez total de 892 a 152 mol NH3/g como 

la cantidad relativa de los centros de ácidos fuertes de 53 a 7 %. 

Durante la actividad catalítica: 

- Los catalizadores con soportes mixtos presentan los mejores resultados 

catalíticos, mayor conversión de glicerol y selectividad de carbono a 1,2-

PDO, obteniendo el siguiente orden: Ni/Al3Fe1 > Ni/Al1Fe1 > Ni/Al1Fe3 > 

Ni/Al > Ni/Fe. Por tanto, el catalizador Ni/Al3Fe1 es el mejor de todos, 

obteniendo el 1,2-PDO como el producto líquido mayoritario con una 

selectividad de carbono de 71 %. 

- Se identifica la presencia de la fase FeNi3 en los catalizadores, que podría 

favorecer la valorización de glicerol a productos líquidos y, además, la 

hidrogenación de acetol a 1,2-PDO (ruta 1). 

En los catalizadores usados: 

- Disminuye la superficie específica después del uso, siendo el catalizador 

Ni/Al3Fe1, el que menos se reduce, y el catalizador Ni/Fe, el que más. 

- El incremento del contenido de Fe disminuye el contenido de boehmita en el 

catalizador y aumenta el tamaño de cristalita del metal, siendo el catalizador 

Ni/Al3Fe1, el que presenta una cristalita de menor tamaño. 
 

5.2.2 Estudio de la estabilidad/reutilización del catalizador Ni/Al3Fe1 durante el 

APH de glicerol sin adición externa de H2 

Del estudio de la estabilidad/reutilización del catalizador Ni/Al3Fe1 se concluye lo 

siguiente: 
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Durante la estabilización del sistema con H2O: 

- Ocurre la formación de la fase de boehmita. Además, se identifica en todas 

las muestras usadas. 

- Se produce únicamente la lixiviación de Al, que puede estar relacionada con 

la formación de la fase de boehmita. 

Durante la actividad catalítica: 

- Se mantiene la actividad catalítica durante 9 h de reacción más o menos 

invariable, lo que implica que el catalizador Ni/Al3Fe1 es estable en las 

condiciones de operación. Asimismo, el 1,2-PDO es el producto mayoritario 

(ruta 1). 

- Se va incrementando la ruta 2 con el aumento del tiempo de reacción, a partir 

de las 6 h de reacción, obteniendo un incremento en la selectividad de 

carbono a etilenglicol y una disminución en la selectividad de carbono a 

acetol. 

- Se produce lixiviación de los metales durante el APH de glicerol, siendo el 

Fe el que más se lixivia y Al el que menos. 

En los catalizadores usados: 

- Casi no se modifica el valor de la superficie específica (~ 210 m2/g) entre las 

muestras usadas a los diferentes tiempos de reacción, al igual que el tamaño 

de cristalita de FeNi3. 
 

5.2.3 Influencia de la temperatura de calcinación en el catalizador Ni/Al3Fe1 

durante el APH de glicerol sin adicionar H2 externo 

En los catalizadores frescos, con el incremento de la temperatura de calcinación se 

concluye que: 

- Las propiedades de los catalizadores calcinados a 500 y 625 ℃ son similares, 

mientras que el catalizador calcinado a 750 ℃ muestra una variación muy 

significativa. 

- Disminuye la superficie específica de 233 a 82 m2/g, pero aumenta el 

diámetro de poro de 3,3 a 7,4 nm. Sin embargo, se obtiene el valor máximo 

de volumen de poro con el catalizador calcinado a 625 ℃ (Ni/Al3Fe1-625). 

- Favorece la cristalinidad del catalizador. 

- Disminuye la proporción de las especies fácilmente reducibles (-NiO y -

NiO), mientras aumenta el contenido relativo de las especies -NiO.  

- Aumenta la formación de espinelas (NiAl2O4 y FeAl2O4) que son especies 

que se reducen a altas temperaturas. 

- El catalizador calcinado a 625 ℃ muestra un máximo de acidez total. Sin 

embargo, aumenta ligeramente la cantidad relativa de los centros ácidos 

débiles-moderados de 37 a 42 % al incrementarse la temperatura de 

calcinación. 
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Durante la actividad catalítica: 

- Un incremento en la temperatura de calcinación de 500 a 625 ℃ casi no 

modifica la actividad catalítica pero sí un aumento de 625 a 750 ℃ cambia el 

comportamiento catalítico del catalizador a peores resultados. También, en 

este caso, el 1,2-PDO es el producto mayoritario. 

- Se favorece principalmente la ruta 1 (para la producción de 1,2-PDO) a 

temperaturas de calcinación por debajo de 625 ℃, y por encima de 750 ℃ se 

promueve la ruta 2 (para la producción de etilenglicol). Además, el aumento 

de la temperatura de reducción en el catalizador calcinado a la mayor 

temperatura estudiada (750 ℃) incrementa la producción de etilenglicol. 

- Se produce lixiviación de los metales durante el APH de glicerol, siendo el 

Fe el que más se lixivia y Al el que menos. Sin embargo, el incremento de la 

temperatura de calcinación disminuye notablemente la lixiviación de los 

metales y, por tanto, fomenta la estabilidad del catalizador. 

- Finalmente, se selecciona el catalizador calcinado a 625 ℃ como el más 

adecuado debido a que presenta buenos resultados catalíticos y, además, se 

lixivia menos que el calcinado a 500 ℃. 

En los catalizadores usados: 

- Se reduce la superficie específica después del uso, siendo más acusada esta 

disminución en las muestras calcinadas a 750 ℃. 

- El incremento de la temperatura de calcinación disminuye el contenido de 

boehmita en el catalizador y aumenta el tamaño de cristalita de FeNi3. Sin 

embargo, el catalizador Ni/Al3Fe1-625, calcinado a la temperatura 

intermedia, presenta el menor tamaño de cristalita de FeNi3. A su vez, el 

aumento de la temperatura de reducción en la muestra calcinada a 750 ℃ 

(Ni/Al3Fe1-750) disminuye la formación de boehmita y aumenta el tamaño 

de cristalita de FeNi3. 

5.2.4 Efecto de la adición de Ca en los catalizadores Ni/Al-Ca durante el APR de 

glicerol (puro o crudo refinado) 

En los catalizadores frescos, la adición de Ca en los catalizadores Ni/Al: 

- Disminuye la superficie específica. 

- Favorece el contenido relativo de las especies -NiO y disminuye el de las 

especies -NiO. Por ende, se promueve la reducción del catalizador. 

- Reduce la acidez total y, asimismo, disminuye la cantidad relativa de los 

centros ácidos débiles-moderados. Sin embargo, incrementa la basicidad 

total. 

Durante la actividad catalítica, la incorporación de Ca en los catalizadores Ni/Al: 
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- Incrementan la composición de H2 en los gases y la relación H2/CO2, además 

de favorecer el rendimiento a H2 independientemente del tipo de glicerol 

usado como alimentación. 

En los catalizadores usados: 

- Aumenta el tamaño de cristalita de Ni con la adición de Ca, especialmente 

cuando se usa el glicerol puro como alimentación. No se observa una 

influencia en la formación de la fase de boehmita con la incorporación de Ca. 

- Cuando se usa glicerol puro como alimentación, incrementa ligeramente la 

superficie específica de los catalizadores con Ca con respecto a los 

catalizadores frescos, pero disminuye en los catalizadores de Ni/Al. 

- Cuando se alimenta glicerol crudo refinado, disminuye la superficie 

específica en todos los catalizadores Ni/Al-Ca estudiados (con y sin Ca) 

respecto a los valores que presentan los catalizadores frescos. 

- Se identifica la fase CaCO3 en los catalizadores con contenido de Ca. 

5.2.5 Influencia de la temperatura de calcinación en los catalizadores Ni/Al-Ca 

durante el APR de glicerol (puro o crudo refinado) 

En los catalizadores frescos, el incremento de la temperatura de calcinación: 

- Reduce la superficie específica y aumenta tanto el diámetro como el volumen 

de los poros. 

- Incrementa la cristalinidad de los catalizadores. 

- Disminuye el contenido relativo de las especies -NiO y aumenta el de las 

especies -NiO, dificultando la reducción del catalizador. 

- Decrece tanto la acidez total como la basicidad total. 

Durante la actividad catalítica, el aumento de la temperatura de calcinación: 

- Aumenta la composición de H2 en los gases, además de incrementar la 

relación H2/CO2.  

- Favorece la actividad catalítica y el rendimiento a H2 en los catalizadores con 

Ca, independiente de la alimentación. 

En los catalizadores usados: 

- Aumenta el tamaño de cristalita de Ni con el incremento de la temperatura de 

calcinación. En todos los casos aparece la formación de la fase de boehmita. 

- Se obtiene mayor disminución en los valores de la superficie específica de 

los catalizadores con respecto a los catalizadores frescos cuando se 

incrementa la temperatura de calcinación. 

 

5.2.6 Conclusión general 

En el estudio de la producción de 1,2-PDO por el proceso APH, se comprobó que la 

sinergia Ni-Al-Fe favorece la actividad catalítica, siendo el 1,2-PDO, el producto líquido 

con mayor selectividad de carbono (ruta 1 favorecida). La presencia de la fase FeNi3 se 
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cree que tiene un papel fundamental en la producción de 1,2-PDO. El catalizador 

Ni/Al3Fe1 mantiene su actividad durante al menos 9 h y al incrementar el tiempo de 

reacción por encima de 6 h se empieza a ver favorecida la ruta 2 hacia la producción de 

etilenglicol. A su vez, se observó que el incremento de la temperatura de calcinación de 

500 hasta 625 ℃ mejoraba la estabilidad del catalizador en términos de lixiviación sin 

modificar los resultados de actividad catalítica pero un incremento de la temperatura a 

750 ℃ facilitó aún más la disminución de lixiviación, pero con un descenso en tanto la 

actividad catalítica como en el rendimiento a 1,2-PDO. Por tanto, el catalizador 

Ni/Al3Fe1-625 que contiene una relación molar de Al/Fe igual a 3/1 y calcinado a 625 ℃ 

es seleccionado como el más adecuado para la producción de 1,2-PDO mediante la 

hidrogenólisis de glicerol con H2 generado in situ mediante APR debido a su buena 

actividad catalítica (conversión de glicerol = ~ 53 % y selectividad de carbono a 1,2-PDO 

= ~ 67 %) y una estabilidad considerable. 

En relación con el desarrollo de la producción de H2 mediante el APR, se ha 

concluido que independiente del tipo de alimentación, la incorporación de calcio 

favoreció el rendimiento a H2 debido al incremento de la basicidad del catalizador y 

reducción de su acidez. Asimismo, el aumento de la temperatura de calcinación fue 

beneficioso para la actividad catalítica con los catalizadores con contenido Ca, obteniendo 

también mayor rendimiento a H2. Se obtuvieron los mejores resultados catalíticos 

utilizando el catalizador Ni/AlCa-675 (con una relación molar de Ca/Al de 7,5 % y 

calcinado a 675 ℃) y el glicerol crudo refinado como alimentación (conversión de 

glicerol = ~ 59 % y rendimiento a H2 = ~ 188 mg H2/mol C alimentado). El uso de 

glicerol crudo refinado implica un paso significativo en el desarrollo de la economía de 

biodiésel, al utilizar un glicerol más próximo al subproducto industrial.  

En conclusión, fundamentalmente el tamaño de cristalita del metal, la superficie 

específica, así como las propiedades ácido-base del catalizador relacionados con la 

temperatura de calcinación y promotores, son variables claves en el desarrollo del 

catalizador que determinan su comportamiento catalítico en unas condiciones específicas 

y en un proceso determinado con una alimentación tipo. Por consiguiente, dichas 

variables pueden influir en la producción de 1,2-PDO o hidrógeno. 

La conversión de glicerol a 1,2-PDO e hidrógeno mediante los procesos en fase 

acuosa de hidrogenólisis sin adición externa de H2 y reformado utilizando los 

catalizadores Ni/Al3Fe1-625 y Ni/AlCa-675, respectivamente, son métodos prometedores 

que impulsan el incremento de la economía de biodiésel. 
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6 Summary, objectives, and conclusions 

This chapter describes the summary, objectives, and conclusions corresponding to 

each section of the results and discussion chapter. Finally, it includes a general conclusion 

of the work. 

6.1 Summary 

The present work has been developed in the Thermochemical Processes Group 

(GPT, Grupo de Procesos Termoquímicos), which belongs to the Aragon Institute of 

Engineering Research (I3A, Instituto de Investigación en Ingeniería de Aragón) of the 

Universidad de Zaragoza. This work has been carried out as part of two research projects: 

(1) “Advances towards glycerol pressure aqueous processing commercialization (PAP)” 

(project reference CTQ2017-86893-R) and (2) “Glycerol and municipal solid wastes to 

sustainable aviation fuel” (project reference PID2020-114985RB-100), funded by the 

Spanish State Research Agency. 

This research appears from the need to find alternatives for the valorization of 

glycerol produced from biodiesel fabrication since, for every 10 tons of biodiesel, 1 ton 

of glycerol is obtained (10 % by weight). Therefore, a large surplus of glycerol 

(byproduct) is generated due to the increase in this biofuel production, which could 

negatively affect its economy. In this context, the fabrication of value-added products 

such as 1,2-propanediol (1,2-PDO) or hydrogen from glycerol could be a promising 

method to reduce environmental problems derived from the use of fossil fuels, 

contributing to the expansion and economic viability of the biorefinery.  

The aqueous phase reforming (APR) and the aqueous phase hydrogenolysis with H2 

generated in situ by APR (hereinafter called only APH) processes have been selected to 

produce H2 and 1,2-PDO, respectively. Both processes perform at moderate pressures of 

around 35 bar and relatively low temperatures of around 227 ℃, allowing the production 

of gases and liquids from glycerol. 

A catalyst is required for the pressurized aqueous phase processes (such as APR or 

APH). Consequently, different catalysts based on Ni were synthesized by the 

coprecipitation method because this method provides high reproducibility, stability, and 

metal dispersion. All the catalysts contain 28 molar % of Ni, expressed as Ni/(Ni + Al + 

M) × 100, where M is the modifier/promoter. Ni-based catalysts are attractive materials 

for use in the APR or APH of glycerol because of their low price, good accessibility, and 

high activity for producing H2 with an intrinsic capacity for C-C and C-O cleavages. The 

H2 production is interesting for APR because it is the desired product. For APH, it is 

useful because the hydrogen generated in situ participates in the hydrogenation reactions, 

increasing the yield to 1,2-PDO. However, one of the drawbacks of using these catalysts 

in the pressurized aqueous phase processes is the loss of their stability due to metal 

leaching, phase transformations (such as the formation of the boehmite phase), and the 

sintering of the metal-active. 
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In APH, it is necessary to use bifunctional catalysts capable of selectively promoting 

the transformation of glycerol into 1,2-PDO through simultaneous C-O and C-H 

cleavages with the proper balance between the metal sites and the catalyst acidity. Figure 

6.1 shows possible pathways for the liquid production from glycerol through pressurized 

aqueous phase processes (PAP). During the APH of glycerol, the acid sites favor the 

dehydration of glycerol to acetol. In contrast, in the metal sites occur the hydrogenation 

of acetol to 1,2-PDO using the H2 in situ generated (route 1). In addition, a secondary 

route takes place, in which ethylene glycol is the main product which is obtained through 

the dehydrogenation of glycerol to glyceraldehyde and subsequent decarbonylation of 

this intermediate (route 2). The ethylene glycol can react to produce other compounds 

such as ethanol and methanol. Methanol could be produced from ethylene glycol via 

dehydrogenation/decarbonylation reactions or ethanol would be formed via 

dehydration/hydrogenation reactions of ethylene glycol.  

 

Figure 6.1. Possible pathways for the liquid production from glycerol through the PAP. 

 The conversion of glycerol into H2 through APR requires a catalyst with the ability 

to selectively favor reforming (C-C bond scission followed by the water-gas-shift (WGS), 

reactions 6.1 and 6.2) reaction, which is more effective with neutral or basic supports due 

to the acid support promotes the alkanes production (C-C cleavage followed by 

hydrogenation). In an ideal APR of glycerol (reaction 6.3), seven moles of H2 and three 

moles of CO2 are generated per mole of glycerol. However, the main reactions can be 

accompanied by secondary reactions (such as methanation and/or Fischer-Tropsch) that 

generate alkanes because the APR operates at low temperatures and moderate pressures, 

producing more alkanes depending on the type of catalyst used.  

Decomposition of glycerol to H2 and CO (C-C bond scission): 

C3H8O3   →  3CO + 4H2                                                        (6.1) 
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WGS: 

CO + H2O   ⇄  CO2  + H2                                            (6.2) 

Ideal APR of glycerol: 

C3H8O3 + 3H2O   →  3CO2 + 7H2                                            (6.3) 

With this background, the series of Ni/Al-Fe and Ni/Al-Ca (Ni/Al and Ni/AlCa) 

catalysts have been selected to develop the production of 1,2-PDO and hydrogen, 

respectively. Alumina is considered an acid-neutral support that provides a high specific 

surface area, but under APH or APR reaction conditions, and in contact with H2O at 

certain values of temperature and pressure, it undergoes a transformation towards 

boehmite. Fe2O3 is active for glycerol dehydration and H2 transfer; while CaO provides 

basicity to the catalyst and that promotes the H2 production. 

In the present work, the cited catalysts have been synthesized by the coprecipitation 

method. In general, the method consists of the preparation of an initial solution of 600 

mL of milli-Q water with the appropriate amount of the corresponding nitrates of 

aluminum, nickel, iron, and calcium that are used as metal precursors, depending on the 

case study, and maintaining constant 28 molar % of Ni. Subsequently, the dissolution is 

heated to 40 ℃ with constant stirring and maintained at that temperature throughout the 

coprecipitation process. Then, the precipitant (NH4OH) is added slowly (drop by drop) 

until the final precipitation pH value is reached (pH = 7.8). The precipitate obtained in 

each synthesis is filtered under a vacuum and washed with 400 mL of milli-Q water at 40  

℃ when the Ni/AlxFey and Ni/Al catalysts are prepared. Nevertheless, in the case of 

preparing the catalysts with Ca (Ni/AlCa), the precipitate is neither filtered nor washed. 

Next, they are dried overnight in an oven at 70 ℃ (Ni/AlCa catalysts) or 105 ℃ (Ni/Al-

Fe and Ni/Al catalysts), obtaining the catalyst-hydrated precursor. The catalyst-hydrated 

precursors are calcined at the determined final calcination temperature (heating rate: 1 

℃/min) for 3 h in a furnace. Finally, the calcined samples are sieved to a mesh size of 

160 – 315 μm. 

All the fresh catalysts were characterized by several techniques, including ICP-OES, 

XRD, N2-physisorption, H2-TPR, NH3-TPD, and FESEM. Furthermore, for the H2 

production case study, the CO2-TPD technique has been additionally studied. 

The catalytic tests were performed in a small laboratory-scale continuous feeding 

unit, which mainly consists of a stainless-steel fixed bed reactor (inner diameter = 9 mm) 

and a micrometric valve that regulates the pressure system. The same amount of catalyst 

(2 g) and inert sand (5 g) was used in all the experiments, where the mesh size of the sand 

was the same as the catalyst (160 – 315 μm). The mixture of the solids was placed into 

the reactor between quartz wool supports. 

The gas products obtained after the reaction were analyzed and quantified online 

using a Micro-GC, utilizing N2 as an internal standard. However, the liquid products 

collected in the condensers were analyzed offline using a GC-FID, employing 1-butanol 

as the internal standard. The total organic carbon (TOC) of the liquid samples (feed 
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solution and products) was quantified using a TOC analyzer and GC-MS was employed 

for identification of the liquid products. 

The APH of glycerol over the Ni/Al-Fe catalysts was studied. These catalysts have 

been prepared by changing the molar ratio of Al/Fe (1/0, 3/1, 1/1, 1/3, and 0/1), and the 

samples were named Ni/Al, Ni/Al3Fe1, Ni/Al1Fe1, Ni/Al1Fe3, and Ni/Fe, respectively. 

Therefore, the effect of the molar ratio of Al/Fe on the physicochemical properties of the 

Ni/Al-Fe catalysts and during the APH of glycerol was analyzed. The spent catalysts were 

also characterized by different techniques (N2-physisorption, XRD, FESEM, STEM, and 

ultimate analysis (CHN)). The tests were carried out at 227 ℃ and 34 absolute bar for 3 

h, using an aqueous solution of 10 wt.% of pure glycerol with a total flow rate of 1 

mL/min. The Ni/Al3Fe1 catalyst with a molar ratio of Al/Fe of 3/1 showed the best 

catalytic results, obtaining 1,2-PDO as the liquid product with the highest carbon 

selectivity. 

Consequently, the stability/reusability of the Ni/Al3Fe1 catalyst was examined by 

testing experiments at different reaction times. The tests were performed at the same 

pressure, temperature, and feeding conditions mentioned above, but in this case, for 1 h 

or 3 cycles of 3 h/cycle (9 h in total of reaction with the same batch of fixed bed). 

Likewise, an experiment was carried out using only the water used for the stabilization of 

the system to study the influence of the water on the physicochemical characteristics of 

the Ni/Al3Fe1 catalyst. Then, the used catalysts were also characterized by several 

techniques, as mentioned above. In addition, the water and liquid products obtained after 

the APH of glycerol were analyzed by ICP-OES in order to study the possible leaching 

of metals. 

Furthermore, the effect of calcination temperature on the physicochemical properties 

of the Ni/Al3Fe1 catalyst and during the APH of glycerol was evaluated. The experiments 

were conducted at the same operating conditions cited above and the spent catalysts were 

characterized by the same techniques described above, additionally including the TGA 

technique. This last technique estimates the formation of boehmite. 

Finally, the APR of glycerol over Ni/Al-Ca catalysts was examined and several 

variables were analyzed. These catalysts were prepared by modifying the molar ratio of 

Ca/Al (0 and 7.5%), studying the influence of the addition of Ca on the Ni/Al catalyst. 

Besides, the effect of calcination temperature on the physicochemical properties of the 

Ni/Al-Ca catalysts and during the APR of glycerol was investigated. In this process, as 

the objective was to maximize the production of H2, the experiments were carried out at 

238 ℃ and 37 absolute bar for 3 h, using an aqueous solution of 5 wt.% of glycerol (pure 

or refined crude obtained from biodiesel production on a laboratory scale) with a total 

flow rate of 1 mL/min. Moreover, the effect of the feedstock on H2 production was 

evaluated. The used catalysts were characterized by different techniques (XRD, N2-

physisorption y FESEM). 

Figure 6.2 exhibits the general diagram followed for the glycerol conversion into 

value-added products such as 1,2-PDO or hydrogen through the APH or APR of glycerol, 

respectively. 
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Figure 6.2. General diagram of the glycerol conversion into value-added products. FOA = type of feedstock, Tcal = 

calcination temperature, and treac = reaction time. 

In this work, the characterization of both fresh and spent catalysts is very important 

to understand in detail their physicochemical properties and the influence of each variable 

studied on their characteristic and catalytic activity. It should be noted that each analysis 

technique reports on a particular characteristic of the catalyst. Therefore, the combination 

of several techniques is necessary to obtain detailed information about the solid. 
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6.2 Objectives 

The general objective of this work is the development of stable catalysts for the 

pressurized aqueous processing (APH and/or APR) of glycerol as well as selective 

towards the production of 1,2-PDO and/or H2. Prior to the preparation of the catalysts, 

extensive research is carried out in the existing literature in order to know the best 

catalytic system (types of catalysts and the adequate preparation method) for the 

processes. Then, innovations on the selected catalytic system are proposed. The cost of 

the metals, the stability of the catalyst, and as well as its catalytic performance, among 

other aspects, are important criteria to consider for the selection. After that, the present 

work focuses on the synthesis of different series of catalysts (Ni/Al-Fe and Ni/Al-Ca) for 

use in PAP of glycerol in a continuous system, which is useful for industrial production. 

To achieve the general objective, the following partial objectives have been 

established: 

- Study the influence of the addition of Fe or Ca to Ni/Al catalysts, both on the 

physicochemical properties of the catalysts and the PAP. 

- Analyze the effect of calcination during the synthesis of the catalysts and 

understand its influence on both physicochemical properties and the 

selectivity toward the desired products. 

- Evaluate the stability/reuse of a catalyst. 

- Comprehend the differences between pure glycerol and glycerol derived 

from biodiesel as feed. 

To the best of our knowledge, the properties and the performance of these catalysts 

for both the APH and/or APR of glycerol have not yet been investigated. However, the 

introduction of Fe or Ca in the Ni/Al2O3 catalysts has been studied in other processes, 

such as vapor phase reforming of ethanol or glycerol and hydrogenation of CO, among 

others. 

This work has been structured into 6 chapters, and its respective consulted references 

appear at the end of each. The development of the partial objectives constitutes the main 

part of this report.  

The first chapter exposes the introduction and objectives; then, chapter 2 details the 

state of the art of this work, including the concept of biorefinery, the production of 

biodiesel, the valorization and purification of glycerol as well as the aqueous phase 

processes used for the conversion of glycerol into 1,2-PDO and/or H2. 

Chapter 3 describes the experimental methodology followed for the preparation and 

characterization of the catalysts, the production and purification of glycerol (biodiesel by-

product) at a laboratory-scale, and the description of the experimental installation and the 

performance of the PAP of glycerol experiments. 

Chapter 4 includes all the results and discussion of the development of the PAP of 

glycerol studied in this work (APH without H2 and APR) using the different series of 

catalysts. Besides, the characterization results of both the fresh and spent catalysts are 

detailed. 
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Chapter 5 presents the summary and conclusions of the work carried out in blocks 

based on the partial objectives. In addition, it includes the general conclusion. 

To comply with one of the minimum requirements established by the University of 

Zaragoza to qualify for the degree of Doctor of Philosophy with International Mention, 

this chapter describes the summary, objectives, and conclusions of the work translated 

into English. Furthermore, this work contains the collaboration between the Catalytic 

Processes and Materials Group at the University of Twente to deepen the understanding 

of different preparation methods and characterization techniques of the catalysts. 
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6.3 Conclusions 

In this section, the most relevant conclusions from each specific study are presented. 

6.3.1 Effect of the amount of Fe (molar ratio of Al/Fe) on the Ni/Al-Fe catalysts 

during the APH of glycerol without external H2 addition 

The results obtained from the tests performed to study the influence of the molar 

ratio of Al/Fe on both the physicochemical properties of the catalysts and during the APH 

of glycerol lead to the following conclusions: 

In fresh catalysts, the increase in the amount of Fe or what is the same meaning, the 

reduction of the molar ratio of Al/Fe: 

- Causes a decrease in the specific surface area from 231 to 61 m2/g but 

increases the pore diameter from 3.3 to 7.4 nm. However, the highest pore 

volume values were obtained with the catalysts with mixed oxide supports 

(Ni/Al3Fe1, Ni/Al1Fe1, and Ni/Al1Fe3). 

- It significantly diminishes both the total acidity from 892 to 152 mol NH3/g 

and the relative amount of strong acid sites from 53 to 7%. 

During the catalytic activity: 

- Catalysts with mixed supports present the best catalytic results, greater 

glycerol conversion, and carbon selectivity to 1,2-PDO, obtaining the 

following order: Ni/Al3Fe1 > Ni/Al1Fe1 > Ni/Al1Fe3 > Ni/Al > Ni/Fe. 

Therefore, the Ni/Al3Fe1 catalyst is the best, obtaining 1,2-PDO as the 

majority liquid product with the highest carbon selectivity (71%). 

- The presence of the FeNi3 phase in the catalysts is identified, which could 

favor the valorization of glycerol to liquid products and the hydrogenation of 

acetol to 1,2-PDO (route 1). 

In the spent catalysts: 

- The specific surface area decreases after use, where the Ni/Al3Fe1 catalyst 

shows the least reduction, and the Ni/Fe catalyst exhibits the highest 

decrease. 

- The increase in the Fe content decreases the boehmite content in the catalyst 

but increases the crystallite size of the metal, being the Ni/Al3Fe1 catalyst 

with the smallest crystallite size. 

6.3.2 Study of the stability/reuse of the Ni/Al3Fe1 catalyst during the APH of 

glycerol without external H2 addition 

From the study of the stability/reuse of the Ni/Al3Fe1 catalyst, the following is 

concluded: 

During the system stabilization with H2O: 

- The formation of the boehmite phase occurs. In addition, it appeared in all 

the spent samples. 
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- Only Al leaching happens, which may be related to the formation of the 

boehmite phase. 

During the catalytic activity: 

- The catalytic activity is maintained unchanged during 9 hours of reaction, 

which indicates that the Ni/Al3Fe1 catalyst is stable under the operating 

conditions. Besides, 1,2-PDO is the majority product (route 1). 

- Route 2 increases with increasing reaction time, starting at 6 h of reaction, 

obtaining an increase in carbon selectivity to ethylene glycol and a decrease 

in carbon selectivity to acetol. 

- Metal leaching occurs during the APH of glycerol, with Fe being the most 

leached and Al the least. 

In the used catalysts: 

- The value of the specific surface area (~ 210 m2/g) is almost unchanged 

between the used samples as well as the FeNi3 crystallite size. 

6.3.3 Influence of calcination temperature on the Ni/Al3Fe1 catalyst during the 

APH of glycerol without external H2 addition 

In fresh catalysts, with an increase in calcination temperature, it is concluded that: 

- The properties of the catalysts calcined at 500 and 625 ℃ are similar, while 

the catalyst calcined at 750 ℃ shows a very significant variation. 

- The specific surface area decreases from 233 to 82 m2/g, but the pore 

diameter increases from 3.3 to 7.4 nm. However, the maximum pore volume 

value is obtained with the catalyst calcined at 625 ℃ (Ni/Al3Fe1-625). 

- The crystallinity of the catalyst improves. 

- The proportion of the easily reducible species (-NiO and -NiO) decreases 

while the relative content of the -NiO species increases. 

- The formation of spinels (NiAl2O4 and FeAl2O4) increases, which are species 

that are reduced at high temperatures. 

- The catalyst calcined at 625 ℃ shows a maximum of total acidity. However, 

the relative amount of low-moderate acid sites slightly increases from 37 to 

42 % with the increase in the calcination temperature. 

During the catalytic activity: 

- Increasing the calcination temperature from 500 to 625 ℃ almost does not 

modify the catalytic activity, but an increase from 625 to 750 ℃ changes the 

catalytic behavior of the catalyst to worse results. Likewise, in this case, 1,2-

PDO is the majority product. 

- Route 1 (for 1,2-PDO production) is mainly favored at calcination 

temperatures below 625 ℃, while above 750 ℃ route 2 (for ethylene glycol 

production) is promoted. Furthermore, increasing the reduction temperature 

in the calcined catalyst at the highest temperature studied (750 ℃) increases 

the production of ethylene glycol. 
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- Metal leaching happens during the APH of glycerol, with Fe being the most 

leached and Al the least. However, increasing the calcination temperature 

decreases the metal leaching and, therefore, enhances the stability of the 

catalyst. 

- Finally, the Ni/Al3Fe1-625 catalyst is selected as the best because it presents 

good catalytic results and, in addition, experiences less metal leaching than 

Ni/Al3Fe1-500.  

In the spent catalysts: 

- The specific surface area is diminished after use, especially with the 

Ni/Al3Fe1-750. 

- The increase in calcination temperature decreases the boehmite content in the 

catalyst and increases the FeNi3 crystallite size. However, the Ni/Al3Fe1-625 

catalyst, calcined at the intermediate temperature, has the smallest size of the 

FeNi3 crystallite. Moreover, increasing the reduction temperature in the 

sample calcined at 750 ℃ (Ni/Al3Fe1-750) decreases the formation of 

boehmite and increases the FeNi3 crystallite size. 

6.3.4 Effect of Ca addition on Ni/Al-Ca catalysts during APR of glycerol (pure 

or refined crude) 

In fresh catalysts, the addition of Ca to Ni/Al catalysts: 

- Decreases the specific surface. 

- Favors the relative content of the -NiO species and diminishes the 

proportion of the -NiO species. Therefore, the reduction of the catalyst is 

promoted. 

- Reduces the total acidity as well as the relative amount of weak-moderate 

acid sites. However, it increases the total basicity. 

During the catalytic activity, the incorporation of Ca into the Ni/Al catalysts: 

- Increases the composition of H2 in the gases and the H2/CO2 ratio. In addition, 

it favors the H2 yield regardless of the type of glycerol used as feed. 

In the used catalysts: 

- Ni crystallite size increases with the addition of Ca, mainly when pure 

glycerol is used as feed. No influence is observed on the formation of the 

boehmite phase with the incorporation of Ca. 

- When pure glycerol is used as feed, the specific surface area of the catalysts 

with Ca slightly increases in comparison with the fresh catalysts, but it 

decreases in the Ni/Al catalysts. 

- When refined crude glycerol is fed, the specific surface area decreases in all 

the Ni/Al-Ca catalysts studied (with and without Ca) in comparison with the 

fresh catalysts. 

- In the catalysts with Ca, the CaCO3 phase is identified. 



Chapter 6. Summary, objectives, and conclusions 

181 

 

6.3.5 Influence of calcination temperature on Ni/Al-Ca catalysts during APR of 

glycerol (pure or refined crude) 

In fresh catalysts, the increase in calcination temperature: 

- Decreases the specific surface area and increases both the diameter and 

volume of the pores. 

- Increases the crystallinity of the catalysts. 

- The relative content of the -NiO species decreases while the proportion of 

-NiO species increases, obtaining a catalyst that is difficult to reduce. 

- Both total acidity and total basicity decrease. 

During the catalytic activity, the increase in the calcination temperature: 

- Increases both the composition of H2 in gases and H2/CO2 ratio. 

- Regardless of the feedstock, it enhances both the catalytic activity and H2 

yield using the catalysts with Ca. 

In the spent catalysts: 

- The Ni crystallite size increases with the increase in the calcination 

temperature. In all cases, the formation of the boehmite phase appears. 

- When the calcination temperature is increased, a greater decrease in the 

specific surface values of the catalysts is obtained in comparison with the 

fresh catalysts. 

6.3.6 General conclusion 

For the study of the 1,2-PDO production by the APH process, it was determined that 

the Ni-Al-Fe synergy favors the catalytic activity, 1,2-PDO being the liquid product with 

the highest carbon selectivity (route 1). The FeNi3 phase can play a significant role in the 

1,2-PDO production. The Ni/Al3Fe1 catalyst maintains its activity for at least 9 h, and by 

increasing the reaction time above 6 h, route 2 towards the production of ethylene glycol 

begins to be favored. Moreover, it was observed that increasing the calcination 

temperature from 500 to 625 ℃ improved the stability of the catalyst in terms of metal 

leaching unchanging the catalytic activity results, but an increase in the temperature to 

750 ℃ further facilitated the reduction in leaching with a decrease in both the catalytic 

activity and 1,2-PDO yield. Therefore, the Ni/Al3Fe1-625 catalyst (with a molar ratio of 

Al/Fe of 3/1 and calcined at 625 ℃) is selected as the best to produce 1,2-PDO through 

the hydrogenolysis of glycerol with H2 generated in situ by APR due to its good catalytic 

activity (glycerol conversion = ~ 53 % and carbon selectivity to 1,2-PDO = ~ 67 %) and 

considerable stability. 

For the development of H2 production through the APR process, it has been 

concluded that regardless of the type of feed, the incorporation of calcium favored the H2 

yield due to the increase in the basicity of the catalyst and reduction of its acidity. 

Furthermore, the increase in the calcination temperature was beneficial for the catalytic 

activity over the catalysts with Ca content, also obtaining higher H2 yield. The best 

catalytic results were achieved using Ni/AlCa-675 catalyst (with a molar ratio of Ca/Al 
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of 7.5 % and calcined at 675 ℃) and refined crude glycerol as feed (glycerol conversion 

= ~ 59 % and H2 yield = ~ 188 mg H2/mol C fed). The use of refined crude glycerol 

indicates a significant step in the development of the biodiesel economy by using glycerol 

similar to the industrial by-product. 

In conclusion, mainly the crystallite size of the metal, the specific surface area, as 

well as the acid-base properties of the catalyst related to the calcination temperature and 

promoters are key variables in the development of the catalyst that determine its catalytic 

behavior under specific conditions and in a determined process with a typical feed. 

Consequently, these variables can influence the production of 1,2-PDO or hydrogen. 

The conversion of glycerol into 1,2-PDO and hydrogen by the aqueous phase 

processes of hydrogenolysis without external addition of H2 and reforming using the 

catalysts Ni/Al3Fe1-625 and Ni/AlCa-675, respectively, are promising methods that 

improve the biodiesel economy. 
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Aqueous phase hydrogenolysis of glycerol over Ni/Al-Fe catalysts without 
external hydrogen addition 
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A R T I C L E  I N F O   
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fixed bed reactor 

A B S T R A C T   

The present work studied the aqueous phase hydrogenolysis (APH) of glycerol (a by-product of biodiesel 
manufacturing) without external hydrogen addition to produce value-added products. A series of catalysts based 
on 28 molar % of Ni were prepared through co-precipitation by changing the Al/Fe molar ratio. The calcined and 
used catalysts were characterized by several techniques (ICP-OES, N2-physisorption, XRD, H2-TPR, NH3-TPD, 
FESEM and STEM). This work examines the effects of the molar ratio of Al/Fe on the physicochemical char-
acteristics of Ni/Al-Fe catalysts and during the APH of glycerol. All the catalysts showed low carbon yields to 
gases and high carbon yields to liquid products, mainly 1,2-propanediol, acetol and ethylene glycol. Ni/Al3Fe1 

catalyst gave the best performance in the APH of glycerol: the highest glycerol conversion (42.31 %), carbon 
yield to gases (6.57 %) and carbon yield to liquids (30.45%). 1,2-propanediol was the liquid product with the 
highest carbon selectivity (70.89%).   

1. Introduction 

Environmental contamination and petroleum depletion have en-
couraged researchers to find sustainable energy alternatives. In this 
context, the use of biomass as a renewable organic resource is an al-
ternative to oil. Several value-added products and fuels can be obtained 
from biomass such as biogas, bio-oil, bioethanol, as well as biodiesel, 
which has had greater increases in production than other biofuels for 
the last decade [1,2]. Biodiesel (fatty acid methyl esters, FAME) is 
biodegradable, renewable and clean burning. It has a high flash point, 
better viscosity and a caloric power similar to that of fossil fuels [3]. 
Biodiesel is currently produced by the transesterification of triglycer-
ides (vegetable oils, animal fats and waste oils) using an alcohol (me-
thanol or ethanol) in the presence of a catalyst, the main by-product 
being glycerol [1,4]. Nowadays, the high production of biodiesel leads 
to a large surplus of glycerol. Around 1 ton of glycerol is generated for 
every 10 tons of biodiesel. In light of this, several processes have been 
investigated in order to valorise glycerol [5–8]. It is now used in various 
industries, mainly in cosmetics, pharmaceuticals and food, and can be 
used as a humectant in sweets, cakes, meats and cheeses, plasticizers, 
antifreezes and solvents, among others [6,9,10]. It is also one of the top 
12 building block chemicals that can be transformed into value-added 
products in the bio-refinery field [11]. The use of glycerol has several 
advantages. On the one hand, the benefits of its valorisation improve 

the economic viability of biodiesel industries and, on the other hand, 
the generation of waste and its treatment are avoided [6]. 

In the bio-refinery context, a promising valorisation strategy to 
obtain value-added chemicals from glycerol is aqueous phase hydro-
genolysis without external hydrogen addition (APH w/o H2). APH w/o 
H2 is a catalytic process performed at moderate pressures around 34 bar 
and quite low temperatures around 227 °C, allowing the production of 
gases and liquids from a renewable feedstock. In addition, it does not 
need an external supply of H2, like aqueous phase reforming (APR) of 
glycerol [5,7], so it is a less expensive and safer process than conven-
tional aqueous phase hydrogenolysis. Overall, high H2 pressure is ne-
cessary to obtain value-added products such as 1,2-propanediol, acetol 
and ethylene glycol during the APH of glycerol [8]. Fortunately, in situ 
H2 production and its simultaneous consumption in the APH of glycerol 
could solve most of the drawbacks inherent in the use of molecular H2 

as feed [12,13]. The challenge of this work is to obtain value-added 
products from glycerol such as 1,2-propanediol, acetol, ethylene glycol 
and so forth through APH with in situ H2 formation. Other benefits of 
this process are that the feed does not require previous vaporization and 
the feeding is continuous, which is useful due to the greater production 
potential on an industrial scale. The review of Martin et al. [9] reports 
on glycerol hydrogenolysis using in situ generated H2 by APR and 
catalytic transfer hydrogenation using hydrogen donor molecules. In 
addition, Yfanti et al. [14] refer to the hydrodeoxygenation of glycerol 
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with in situ H2 formation by APR from the alcohol present in crude 
glycerol. 

1,2-propanediol, also called propylene glycol, is an important che-
mical commodity mainly used in unsaturated polyester resins, func-
tional fluids (for antifreeze, de-icing, and heat transfer), foods, cos-
metics, pharmaceuticals, liquid detergents, paints and animal feed, 
among others [15]. Ethylene glycol is an important bulk chemical with 
applications in antifreeze and as a raw material for the production of 
polyester fibres [16]. Acetol (hydroxyacetone) is used to obtain pro-
ducts such as propylene glycol, acrolein, acetone, propionaldehyde and 
furan derivatives. It is also utilized in the food, cosmetics and textile 
industries [17]. 

It is known that APH and APR of glycerol are catalytic processes, 
which can be operated under similar conditions (200-250 °C and 20- 
50 bar). By coupling both reactions, APR may serve as an H2 source for 
APH [18]. Many works have been published on APR and/or APH of 
glycerol for H2 production, as well as for 1,2-propanediol and other 
value-added products, using a variety of catalysts. The catalysts used in 
the processes are based on noble metals such as Pt [14,18–23], Ru 
[19,22,23], Pd [18], Rh [24] and transition metals such as Cu [8,25], Ni 
[5,7,16,18,25–30], Co [31] or Zr [32]. Some bimetallic catalysts such 
as Ni-Zr [32], Ni-La [33], Pt-Mn [20], Ni-Cu [13,34], Pt-Ni [29], Cu-B 
[8] or Pt-Fe [35] have also been employed. They are supported on 
different oxides such as Al2O3, ZrO2, SiO2, MgO, CeO2, TiO2, Fe3O4, 
ZSM-5, H-beta, SBA-15 or activated carbon. Additionally, mixed oxide 
supports have been studied in these processes [14,22,27,28]. Seretis 
and Tsiakaras [27] studied experimentally the APR and APH of glycerol 
in a batch reactor (V =600 mL), using 65% Ni catalyst supported on 
SiO2-Al2O3. The maximum H2 yield (23.5%) was achieved with short 
reaction times (30 min) and a low glycerol concentration (1 wt.%) at 
240 °C, under low autogenous pressure. Conversely, a maximum pro-
pylene glycol yield (22%) was obtained after 4 h of reaction with a high 
glycerol concentration (10 wt.%) at 240 °C, under high autogenous 
pressure. Bastan et al. [28] investigated the effect of Al, Mg and the Al/ 
Mg ratio on the behaviour of 5 wt.% Ni catalysts in the production of H2 

through APR of glycerol in a fixed bed tubular reactor with 10 wt.% 
glycerol solution, a weight hourly space velocity (WHSV) of 2.45 h-1 at 
250 °C and 50 bar. The highest glycerol conversion (92%) and H2 se-
lectivity (76%) were attained with the catalyst 5 wt.% Ni/Al2Mg1, 
which was the highest Al/Mg ratio studied. It was demonstrated that 
the mixed oxide supports favoured the production of H2 in comparison 
to 5 wt.% Ni/Al2O3 and 5 wt.% Ni/MgO catalysts, in the following 
order: Ni/Al2Mg1 > Ni/Al1Mg1 > Ni/Al1Mg2 > Ni/Al2O3 > Ni/MgO. 
Yfanti et al. [14] reported the effect of the Fe content on the conversion 
of glycerol to 1,2-propanediol with in situ H2 formation. The maximum 
glycerol conversion (93.8%) and 1,2-propanediol selectivity (51.5%) 
were achieved over the Fe richer catalyst (Pt/Fe2O3(58)-Al2O3) after 1 h 
of reaction time at 250 °C, under 3.5 MPa N2 and pre-reduction at 
200 °C. It was observed that the addition of Fe favours catalytic activity 
and selectivity for hydrogenolysis towards 1,2-PDO, as reported by 
Soares et al. [35]. 

Nickel-based catalysts are interesting materials for use in the APH of 
glycerol because of their high reactivity, accessibility and low price 
[29]. Furthermore, they have high activity for producing H2 in situ, 
which is a benefit for the hydrogenation reaction, and Ni has the ability 
to break the C-C bond efficiently towards the production of ethylene 
glycol [25,34]. According to reports in the literature [12,13,36], bi-
functional catalysts are promising materials for glycerol hydro-
genolysis, affecting its mechanism to obtain 1,2-propanediol, since they 
have acid sites as well as active metal. Acid sites favour dehydration of 
glycerol to acetol and then the hydrogenation of acetol to 1,2-propa-
nediol is produced over metallic centres. Acid supports such as zeolites, 
alumina and silica-alumina have been used for this purpose [36]. 

With this background, this work studies the effects of the molar 
ratio of Al/Fe on the physicochemical characteristics of the catalysts 
based on Ni. The different Ni/Al-Fe catalysts were prepared by co- 

precipitation. To the best of our knowledge, the properties and the 
performance of these catalysts for the APH of glycerol as well as the 
APR of glycerol have not yet been investigated. However, the in-
troduction of Fe in Ni/Al2O3 catalyst has been studied in others pro-
cesses, for example in the production of H2 through the decomposition 
of methane [37] and the obtaining of synthetic natural gas from CO 
hydrogenation [38], among others. The aim of this work was to analyse 
the performance of these catalysts during the APH of glycerol to obtain 
value-added products in a continuous installation. The calcined and 
used catalysts were characterized using several techniques such as in-
ductively coupled plasma optical emission spectrometry (ICP-OES), N2- 
physisorption, X-ray diffraction (XRD), hydrogen temperature-pro-
grammed reduction (H2-TPR), temperature-programmed desorption of 
ammonia (NH3-TPD), field emission scanning electron microscopy 
(FESEM) and scanning transmission electron microscopy (STEM). 

2. Experimental 

2.1. Catalysts preparation 

The different Ni/Al-Fe catalysts were prepared by the co-precipita-
tion method with different Al/Fe molar ratios, but all of them con-
taining a 28 molar % of Ni (the molar ratio Ni/(Ni + Al + Fe) constant 
at 28%). The molar ratio of Al/Fe was varied with values of 1/0, 3/1, 1/ 
1, 1/3 and 0/1 and the samples were named Ni/Al, Ni/Al3Fe1, Ni/ 
Al1Fe1, Ni/Al1Fe3 and Ni/Fe, respectively. Aluminium nitrate [Al 
(NO3)3·9H2O] (Fluka analytical, purity: 98.0 %), nickel nitrate [Ni 
(NO3)2·6H2O] (Sigma-Aldrich, purity: 97.0 %) and iron nitrate [Fe 
(NO3)3·9H2O] (Panreac, purity: 98.0 %) were used as metal pre-
cursors, while NH4OH was employed as precipitant. The mixture of 
nitrates was dissolved in mili-Q water, heated to 40 °C, and the tem-
perature maintained at this value. The precipitant was added slowly to 
attain the precipitation pH value (pH = 7.8). Vigorous stirring was 
employed during the synthesis. The precipitates were filtered and wa-
shed with 400 mL of mili-Q water at 40 °C. The catalyst-hydrated pre-
cursors were dried overnight at 105 °C and then calcined at a final 
temperature of 500 °C for 3 h in a furnace. The heating rate was very 
smooth while leading up to the final calcination temperature. Finally, 
the calcined samples were sieved to a mesh size of 160 - 315 μm. 

2.2. Catalysts characterization 

The metal loadings in the calcined catalysts were measured by in-
ductively coupled plasma optical emission spectrometry (ICP-OES) after 
microwave digestion of the samples in aqua regia. The equipment used 
was a Thermo Elemental IRIS Intrepid Radial with an automatic in-
jector. Textural properties of the solids were obtained from the N2 ad-
sorption-desorption isotherms determined at 77 K using a 
Quantachrome instrument. Previously, the samples were outgassed at 
300 °C and 10-3 mmHg for 15 h, in order to remove physically adsorbed 
impurities. The surface area and the pore size distribution were de-
termined by the BET and BJH methods, respectively. The BET specific 
surface area was calculated from the range P/P0 = 0.05–0.3 in the 
adsorption branch as well as the pore size distribution. 

The reduction behaviour was studied by hydrogen temperature- 
programmed reduction (H2-TPR) using a Micromeritics AutoChem II 
2920 instrument with a thermal conductivity detector (TCD). The cal-
cined and reduced samples were initially dried in an Ar stream at 150 °C 
for 30 min (heating rate 10 °C/min, total flow 50 mL/min) to ensure the 
complete elimination of possible traces of moisture. Then, a 10% H2-Ar 
flow was passed through the bed containing the samples while the 
temperature was increased up to 950 °C (heating rate 10 °C/min, total 
flow 50 mL/min) and held for 30 min. 

The calcined, reduced and used catalysts were also characterized by 
X-ray diffraction (XRD) in a RIGAKU D/max 2500 diffractometer. The 
instrument was equipped with Cu Kα radiation (λ = 0.15418 nm) and a 
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graphite monochromator operated at atmospheric temperature and 
40 kV as well as 80 mA. Each sample was scanned from 10º to 85º (2θ) 
at a rate of 0.03º/s. Phase identification was conducted by comparison 
with JCPDS data cards. 

The acidity of the calcined catalysts was investigated by tempera-
ture-programmed desorption of ammonia (NH3-TPD). The tests were 
performed again using a Micromeritics AutoChem II 2920 instrument 
with a thermal conductivity detector (TCD). The calcined samples were 
first dried in a He stream at 450 °C for 1 h (heating rate 10 °C/min, total 
flow 50 mL/min) and then cooled at 100 °C. The ammonia adsorption 
was carried out at 100 °C using a mixture of 0.5 % NH3/He with a flow 
rate of 50 mL/min for 1 h. After the adsorption, the samples were 
purged with flowing He at 100 °C for 1 h to remove the physisorbed 
ammonia. Desorption of the chemisorbed ammonia was measured by 
heating the samples up to 770 °C at a rate of 10 °C/min (total flow 
30 mL/min). 

The catalyst morphology was studied by field emission scanning 
electron microscopy (FESEM) using a Carl Zeiss MERLINTM, equipped 
with secondary and backscattered electron detectors in the chamber 
and column (in-lens). Moreover, the instrument was equipped with an 
EDS detector (INCA 350 from Oxford Instruments with energy resolu-
tion of 127 eV at 5.9 keV) for chemical analysis. 

The scanning transmission electron microscopy (STEM) was applied 
to determine the size of the metallic crystallites. STEM analysis was 
carried out with a Tecnai F30 microscope (FEI Company) at a working 
voltage of 300 kV. High Angle Annular Dark Field (STEM-HAADF) 
images were obtained with a HAADF detector (Fischione). In this mode, 
the intensity of the signal is proportional to the square of the atomic 
number (Z2), therefore heavier elements appear with a much brighter 
contrast than lighter elements. Also, in order to analyse the chemical 
composition of the material, X-ray energy dispersive spectra (EDS) were 
obtained with an EDAX detector. First, the samples were dispersed in 
ethanol using an ultrasonic bath. Then, a droplet of suspension was 
added to a holey copper grid coated with a carbon film. Once the 
ethanol was evaporated into the atmosphere, the material was retained 
on the grid for analysis. 

2.3. Catalyst performance 

Catalytic performance was evaluated using a laboratory-scale con-
tinuous feeding unit designed and developed by PID (Process Integral 
Development Eng & Tech, Spain), described in previous works [5,16]. 
The main characteristics of the installation are the stainless-steel tub-
ular reactor (Autoclave Engineers) with an inner diameter of 9 mm and 
the micrometric valve, which regulates the system pressure. A PID 

control system (TOHO Digital Controller) keeps the reactor pressure 
stable during the experiments, while a display shows the live pressure 
values. A glycerol aqueous solution in deionized water is fed into the 
reactor by means of a high-performance liquid chromatography (HPLC) 
pump (Gilson model). A schematic diagram of the experimental system 
is shown in Fig. 1. 

The stream from the upper part of the reactor containing gas and 
liquid products and the unreacted glycerol passes through the micro-
metric valve. In this valve, the stream is depressurized and then goes to 
the condensation system. This system consists of four condensers. The 
first one was used to collect the water used to pressurize the system 
until reaching reaction conditions. In the other condensers, the liquid 
products were separated from the gas mixture and collected at intervals 
of 1 h during the experimental test until the total reaction time was 
complete (3 h). 

The exit gas mixture was made up of N2, used as an internal stan-
dard, and the different gaseous products of the APH reaction. This gas 
stream was analysed online with an Agilent 490 Micro-GC equipped 
with Thermal Conductivity Detectors (TCD), where N2, H2, CH4, CO2, 
CO, C2H6 and C3H8 were quantified. The N2 flow was 75 cm3 (STP)/min 
and was fed by means of a mass flow controller (Hi-Tec Bronkhorst). 

The liquid fractions collected in the condensers were analysed off-
line with an Agilent 7820A GC. This was equipped with a Flame 
Ionization Detector (FID) and a HP-FFAP Agilent 19091F-105 capillary 
column, where methanol (MeOH), ethanol (EtOH), acetol, acetic acid, 
1,2-propanediol (1,2-PDO), ethylene glycol (EG) and non-reacted gly-
cerol were quantified. 1-butanol was used such as the internal standard. 
The injector and detector temperatures were 275 °C and 300 °C, re-
spectively. 

Catalytic tests were performed under the same operating conditions 
for all the catalysts in order to study the effect of the molar ratio of Al/ 
Fe on the Ni/Al-Fe catalyst. Each experiment lasted 3 h at 227 °C and 34 
absolute bar. A solution of 10 wt.% glycerol (Sigma-Aldrich, purity: 
99.5 %) in distilled water was used as feed (total flow 1 mL/min) and a 
mass of catalyst/ glycerol mass flow rate ratio (W/m) of 20 gcatalyst·min/ 
gglycerol. The weight of the fixed bed was 7 g, with 2 g of catalyst and the 
rest inert sand with the same mesh size as the catalyst (160 - 315 μm). 
The experiments were performed twice to check their repeatability, 
obtaining a standard deviation below 3 % of the following variables: 
glycerol conversion, carbon yield to gases, carbon yield to liquids and 
carbon selectivity to liquids. 

Prior to the start of each experiment, the calcined catalyst with Fe 
(Ni/Al3Fe1, Ni/Al1Fe1, Ni/Al1Fe3 and Ni/Fe) and the calcined catalyst 
without Fe (Ni/Al) were reduced in situ at 500 °C and 600 °C during 1 h, 
respectively, using a H2 stream of 100 cm3 (STP)/min. The reduction 

Fig. 1. Schematic diagram of the APH experimental rig.  
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temperature was selected according to the H2-TPR results. The catalytic 
performance was calculated according to expressions (1) - (6) below. 

The global glycerol conversion was calculated as follows: 

=Glycerol conversion
n n

n
x(%) 100glycerol

in
glycerol
out

glycerol
in (1) 

where nglycerol
in and nglycerol

out are the moles of glycerol fed and the moles of 
unreacted glycerol in the exit liquid, respectively. These nglycerol

in and 
nglycerol

out are the values for the whole experiment (3 h). 
The hydrogen and alkane yields were defined as follows: 
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The carbon yield to gases and carbon yield to liquid were defined as 
follows: 

=
+ + + +

Carbon yield to gases
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where ni are the moles of the i product (i = liquid and gas products) 
There is a slight difference between the glycerol conversion and the 

addition of the carbon yield to products (gases and liquids). This could 
be due to errors in collecting and analysing the samples and, most 
important, to unidentified compounds in the collected liquids. A carbon 
deficit smaller than 15 % was considered acceptable for the experiment 
reliability, as proposed by other authors [16,19]. The carbon deficit was 
defined as follows: 

The liquid carbon selectivity was defined as the percentage ratio of 
carbon in a liquid product to the total carbon in all the liquid products 
analysed. Glycerol was not considered. 

The gas compositions were determined in N2 and H2O free basis. 

3. Results and discussion 

3.1. Catalytic performance in the APH of glycerol 

Fig. 2 shows the carbon yield to gases, carbon yield to liquids and 
glycerol conversion obtained in the activity tests performed at 227 °C 
and 34 absolute bar for different catalysts. The Ni/Al3Fe1 catalyst 
presents the highest glycerol conversion (42.31%), carbon yield to 
gases (6.57%) and carbon yield to liquids (30.45%). The carbon yield to 
liquids is higher than to gases for all the catalysts studied because at 
these operation conditions liquid production is more favoured than gas 
production [16]. 

For the Ni/Al3Fe1 catalyst, which shows the highest measured rate 
of reaction, Weisz-Prater and Mears’ criteria have been calculated to 
determine if internal diffusion and external mass transfer can be ne-
glected, respectively. The values of these criteria confirm the kinetic 
regime under the experimental conditions tested. There are two dif-
ferent trends. Firstly, when Fe is added to the Ni/Al catalyst, there is an 
increase in the glycerol conversion (from 24.73% to 42.31%), carbon 
yield to gases (from 5.07% to 6.57%) and carbon yield to liquids (from 

16.67% to 30.45%) from Ni/Al to Ni/Al3Fe1. Secondly, as the Fe con-
tent of the catalyst increases, a change in trend is observed since the 

glycerol conversion, carbon yield to gases as well as the carbon yield to 
liquid decrease from 42.31% to 2.94%, 6.57% to 0.02% and 30.45% to 
0.76%, respectively, with the increasing of Fe in the catalyst, from Ni/ 
Al3Fe1 to Ni/Fe. Hence, it is observed that the mixed oxide supports 
present higher catalytic activity than Ni/Al and Ni/Fe catalysts. Bastan 
et al. [28] reported the same tendency with the Ni/Al2O3-MgO cata-
lysts. Finally, it is concluded that the catalytic activity decreases in the 
following order: Ni/Al3Fe1 > Ni/Al1Fe1 > Ni/Al1Fe3 > Ni/Al  >  Ni/ 

Fe. 
Table 1 shows the results corresponding to the gases stream, in-

cluding the gas compositions (vol.%, N2 and H2O free), hydrogen and 
alkane yields. For all the catalysts, the main gases are H2 and CO2 and 
low amounts of CH4, C2H6, C3H8 and CO are obtained in the exit gas. 
The H2 and alkane yields follow the same tendency as the carbon yield 
to gas, Ni/Al3Fe1 being the catalyst with the highest values of H2 yield 
(0.45%) and alkane yield (1.10%). Moreover, it is observed that the 
alkane yield is higher than the H2 yield for all the catalysts, except for 
the Ni/Fe catalyst. It is possible that the C-O scission, which occurs in 

Fig. 2. Glycerol conversion and carbon yield to gases and liquids for different 
catalysts. 

Table 1 
Gas compositions (vol. %, N2 and H2O free), hydrogen and alkane yields.        

Catalyst Ni/Al Ni/Al3Fe1 Ni/Al1Fe1 Ni/Al1Fe3 Ni/Fe 
Gas composition (vol.%, N2 and H2O free) 

H2 16.63 ± 0.9 15.78 ± 1 12.69 ± 0.4 18.73 ± 1 93.8 
CO2 68.65 ± 7 70.62 ± 4 84.25 ± 0.5 77.11 ± 1 6.1 
CO 0.10 ± 0.03 0.12 ± 0.06 0.00 ± 0.0 0.17 ± 0.1 0.0 
CH4 12.16 ± 7 11.12 ± 2 0.00 ± 0.0 0.00 ± 0.0 0.0 
C2H6 1.70 ± 0.4 1.61 ± 0.1 2.24 ± 0.06 3.18 ± 0.06 0.0 
C3H8 0.76 ± 0.09 0.76 ± 0.0 0.81 ± 0.01 0.81 ± 0.01 0.05 
Gas yields (%)      
H2 0.38 ± 0.09 0.45 ± 0.1 0.27 ± 0.06 0.28 ± 0.02 0.1 
Alkane 1.01 ± 0.5 1.10 ± 0.3 0.34 ± 0.08 0.30 ± 0.0 0.0 

= + + + + +Carbon yield to liquid n n n n n n
x n

x(%) 2 2 3 3 2
3
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in

1,2

(5)  
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the acid sites, leads to alkane production [31]. In addition, the alkane/ 
H2 yield ratio decreases from 2.66 to zero with the increase in the Fe 
content. 

The reaction network of the APH of glycerol includes gas and liquid 
products. There are two main routes in the liquid phase. Route 1 is the 
dehydration of glycerol to acetol and further hydrogenation to form 
1,2-propanediol. This is the main route in glycerol hydrogenolysis. 
Route 2 is the dehydrogenation of glycerol, forming glyceraldehyde 
whose further decarbonylation generates ethylene glycol. Ethanol can 
produce acetic acid, while this alcohol can be generated from ethylene 
glycol by dehydration/hydrogenation. In addition, methanol can be 
produced from ethylene glycol by dehydrogenation/decarbonylation 
[16,19]. 

Fig. 3 shows the global carbon selectivity to liquids. The liquid 

product with the highest carbon selectivity is 1,2-propanediol with the 
highest value around 70.89% for the Ni/Al3Fe1 catalyst. According to 
these results, under these experimental conditions route 1 is favoured 
with the production of 1,2-propanodiol from acetol. In addition, ac-
cording to the literature [12,13,36] the dehydration of glycerol to 
acetol takes place in acid sites, and then the hydrogenation of acetol to 
1,2-propanodiol occurs on the metal active sites of the catalyst. Thus, 
among other factors, the acidity of the support is important. Glycer-
aldehyde, an intermediate product in route 2, has not been detected in 
the analysis. However, route 2 is followed because of the existence of 
ethylene glycol that is obtained from the fast reaction of the dec-
arbonylation of glyceraldehyde [21,31]. Nevertheless, 95.36% of the 
acetol is obtained with the Ni/Fe catalyst because this catalyst probably 
will not produce the hydrogenation of acetol to 1,2-propanediol. 

Table 2 shows a comparison between our results with the best 
catalyst (Ni/Al3Fe1) and other works in the literature that also studied 
the production of value-added products such as 1,2-propanediol, acetol 
and ethylene glycol from glycerol conversion. It may be deduced that 
the optimum value of the 1,2-propanediol (1,2-PDO) yield is 0.810 g/ 
gglycerol which is obtained by glycerol hydrogenolysis with external H2 

feeding and employing a very high value of the W/mglycerol ratio [8]. It 
is observed that our catalyst presents the lowest value of glycerol 
conversion (Xglycerol) but approximately the same or greater value of the 

Fig. 3. Carbon selectivity to liquids of the different catalysts. Others: methanol, 
ethanol and acetic acid. 

Table 2 
Comparison with other works in the literature that also studied the production of value-added products such as 1,2-propanediol, acetol and ethylene glycol from 
glycerol conversion.       

Catalyst Operating conditions Results H2 as feed Reference  

28Ni/Ala 227 °C, 34 bar, 10 wt.% glycerol Xglycerol = 65.2%, 1,2-PDO yield =0.169 g/gglycerol Without H2 García et al. [16]  
(W/m) = 20 gcatalyst·min/gglycerol Acetol yield =0.043 g/gglycerol, EG yield*  

=0.060 g/gglycerol   

CuNi/Al2O3
a 250 °C, 40 bar, 10 wt.% glycerol Xglycerol = 82%, 1,2-PDO yield* =0.198 g/gglycerol Without H2 Freitas et al. [34]  

(W/m)* = 30 gcatalyst·min/gglycerol Acetol yield* =0.105 g/gglycerol   

CuNi/ZSM-5a 250 °C, 40 bar, 10 wt.% glycerol Xglycerol = 87%, 1,2-PDO yield* =0.223 g/gglycerol Without H2 Freitas et al. [34]  
(W/m)* = 30 gcatalyst·min/gglycerol Acetol yield* =0.040 g/gglycerol   

3CuB/SiO2
a 200 °C, 50 bar, 10 wt.% glycerol Xglycerol = 100%, 1,2-PDO yield* =0.810 g/gglycerol With H2 Zhu et al. [8]  

(W/m)* = 800 gcatalyst·min/gglycerol Acetol yield* =0.004 g/gglycerol, EG yield*  
=0.003 g/gglycerol   

5Ru/Al2O3 + 5 Pt/Al2O3
b 220 °C, 14 bar, 10 wt.% glycerol Xglycerol = 50.2%, 1,2-PDO yield* =0.196 g/gglycerol Without H2 Roy et al. [19]  

(W/W)* = 0.083 gcatalyst·min/gglycerol EG yield* =0.032 g/gglycerol   

65Ni/SiO2-Al2O3
b 240 °C, autogenous pressure, 10 wt.% 

glycerol 
Xglycerol = 76%, 1,2-PDO yield* =0.065 g/gglycerol Without H2 Seretis and Tsiakaras 

[27]  
(W/W)* = 0.25 gcatalyst·min/gglycerol Acetol yield* =0.012 g/gglycerol, EG yield*  

=0.016 g/gglycerol   

Ni/Cu/γ-Al2O3
a 230 °C, 35 bar, 10 wt.% glycerol Xglycerol = 77.9%, 1,2-PDO yield* =0.422 g/gglycerol 2-propanol (H2 

source) 
Cai et al. [13]  

(W/m)* = 155 gcatalyst·min/gglycerol Acetol yield* =0.086 g/gglycero   

Ni/Cu/TiO2
a 230 °C, 35 bar, 10 wt.% glycerol Xglycerol = 84.6%, 1,2-PDO yield* =0.518 g/gglycerol 2-propanol (H2 

source) 
Cai et al. [13]  

(W/m)* = 155 gcatalyst·min/gglycerol Acetol yield* =0.076 g/gglycerol   

28Ni/Al3Fe1
a 227 °C, 34 bar, 10 wt.% glycerol Xglycerol = 42.3%, 1,2-PDO yield =0.178 g/gglycerol Without H2 Present work  

(W/m) = 20 gcatalyst·min/gglycerol Acetol yield =0.021 g/gglycerol, EG yield  
=0.040 g/gglycerol   

a Fixed bed reactor. 
b Batch reactor. 
* Estimated values are calculated from data provided in the reference, W/m: mass of catalyst/ glycerol mass flow rate ratio (gcatalyst·min/gglycerol), W/W: mass of 

catalyst/ mass of glycerol ratio (gcatalyst/gglycerol).  

Table 3 
Metal content in the catalysts expressed as molar % determined by ICP-OES.          

Theoretical (molar %)   Analysis (molar %)    
Fe Al Ni Fe Al Ni  

Ni/Al - 72 28 - 71.7 28.3 
Ni/Al3Fe1 18 54 28 18.0 54.2 27.8 
Ni/Al1Fe1 36 36 28 34.7 38.1 27.2 
Ni/Al1Fe3 54 18 28 53.0 19.6 27.3 
Ni/Fe 72 - 28 80.9 - 19.1 
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1,2-PDO yield as other reports [16,19,27,34]. This means that our 
catalyst is selective to this value-added product. 

3.2. Catalyst characterization 

Table 3 shows the results of the ICP-OES. For all the catalysts, the 
synthesis is appropriate except for the Ni/Fe. There is a difference be-
tween the analysis and theoretical results for the Ni/Fe catalyst because 
during the synthesis it is difficult to precipitate the Ni. This means that 
more Fe is precipitated than Ni. Moreover, Fe precipitates at a lower pH 
than Ni [39]. 

According to the IUPAC classification [40], the N2 adsorption- 

desorption isotherms of the calcined and used catalysts shown in Fig. 4 
(A) and (B), respectively, correspond to the type IV isotherm. A hys-
teresis loop occurred after p/po = 0.4 in the adsorption-desorption 
isotherm of the catalysts, characteristic of mesoporous materials. It is 
well known that Al2O3 is a mesoporous material and its presence in the 
catalysts except the Ni/Fe catalyst favours the mesoporous structure. 
However, the Ni/Fe catalyst also presents a type IV isotherm, and it is 
possible that Fe oxides could provide the mesoporous structure. Dif-
ferent hysteresis loops are found for the calcined catalysts compared 
with some of the used catalysts. The calcined catalysts and two of the 
used catalysts (Ni/Al and Ni/Al3Fe1) present a hysteresis loop of type 
H2 characteristic of a mesoporous solid with interconnected pores of 

Fig. 4. N2 adsorption-desorption isotherms of the calcined (A) and used (B) catalysts. Surface area of the catalysts (C).  

Table 4 
Textural properties of the catalysts and boehmite crystallite size.            

Composition  Calcined catalysts  Used catalysts   XRD  
(molar ratio of Al/Fe) SBET

a (m2/g) Vp
b (cm3/g) dp

b (nm) SBET
a (m2/g) Vp

b (cm3/g) dp
b (nm) Dc (nm)  

Ni/Al 1/0 231 0.144 3.31 192 0.130 4.18 9 
Ni/Al3Fe1 3/1 222 0.211 3.93 215 0.151 3.94 15 
Ni/Al1Fe1 1/1 172 0.193 4.45 88 0.158 5.39 24 
Ni/Al1Fe3 1/3 138 0.184 5.81 66 0.168 9.00 - 
Ni/Fe 0/1 61 0.106 7.41 15 0.040 3.14 - 

a BET method. 
b BJH adsorption method. 
c Boehmite crystal size calculated from Scherrer equation.  
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different size and shape. Conversely, the other used catalysts (Ni/ 
Al1Fe1, Ni/Al1Fe3 and Ni/Fe) present hysteresis loops of type H3 as-
sociated with non-rigid aggregates of plate-like particles [40,41]. 

The textural properties of all the samples are depicted in Table 4, 

while the corresponding surface areas of the calcined and used catalysts 
are shown in Fig. 4 (C). For the calcined catalysts, the introduction of Fe 
produces a decrease in the surface area (SBET) but an increase in the 
average pore diameter (dp). However, the pore volume presents a 

Fig. 5. XRD patterns of the calcined (A), reduced (B) and used (C) catalysts.  
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maximum with the Ni/Al3Fe1 catalyst, which is the most active. A clear 
decrease in the surface area is observed after using the catalysts. In 
addition, the catalyst that least reduced is Ni/Al3Fe1. Besides, it is ob-
served that the Ni/Fe catalyst presented the highest decrease in the 
surface area and the worst catalytic performance results. 

The XRD patterns of the calcined catalysts are presented in Fig. 5 
(A). All the catalysts are quite amorphous except the Ni/Fe catalyst. The 
wide diffraction peaks and the low intensities make it difficult to assign 
the phases. However, some phases can be elucidated. The phases 
identified in the Ni/Al catalyst are NiO (bunsenite, JCPDS 00-001- 
1239) and γ-Al2O3 (JCPDS 00-029-0063). Also, the diffraction peaks of 
NiAl2O4 are seen at 2θ of 37.0º, 45.0º and 65.5º (JCPDS 00-010-0339). 

According to Alzamora et al. [42], at low calcination temperatures, the 
calcined hydrotalcites consist of two different phases: 1) a crystalline 
NiO phase that contains Al3+ ion and 2) a γ-Al2O3 structure which 
might contain Ni2+ ions. The NiAl2O4 phase is obtained by the inter-
action between NiO and Al2O3 during the calcination and its presence 
depends on the Ni/Al molar ratio and the calcination temperature [42]. 
The diffraction peaks of NiAl2O4 and γ-Al2O3 are observed in the Ni/ 
Al3Fe1 catalyst. Meanwhile, these diffraction peaks are missing from the 
Ni/Al1Fe1 and Ni/Al1Fe3 catalysts which contain less Al. It is clear that 
the presence of the NiAl2O4 phase diminishes with the increase in the 
Fe content and the decrease in the Al content, as reported by Meng et al. 
[38]. With the addition of Fe, the Fe2O3 (JCPDS 00-001-1053) and 

Table 5 
(A) Gaussian fitting analysis of H2-TPR patterns of the calcined catalysts and Ni, FeNi3 and kamacite crystalline sizes of the used catalysts.           

Total H2 consumption   Reduction temperature (ºC)/Relative content (%) XRDa  

(mmol/g) α-NiO Fe2O3 Fe3O4 NiFe2O4 FeAl2O4 γ-NiO (nm)  

Ni/Al 4.90 343/2.1 - - - - 633/97.9 6 
Ni/Al3Fe1 8.28 311/5.6 430/9.9 535/36.6 -  650/47.9b 5 
Ni/Al1Fe1 15.13 309/8.4 400/30.5 457/36.4 665/19.9c - - 12 
Ni/Al1Fe3 16.94 380/38.7d  514/36.0 735/25.3  - 14 
Ni/Fe 23.44 325/18.5 489/60.3 597/21.2 - - - 40          

(B) Gaussian fitting analysis of H2-TPR patterns of the reduced catalysts. 

Total H2 consumption Reduction temperature (ºC)/Relative content (%)  

(mmol/gcatalyst) α-NiO Fe2O3 Fe3O4 γ-NiO FeAl2O4 NiFe2O4  

Ni/Al 2.50 246/21.1 - - 707/78.9 - - 
Ni/Al3Fe1 5.38 293/26.6 324/11.7 575/32.0 703/29.8b  - 
Ni/Al1Fe1 7.83 257/7.4 416/17.2 615/32.7 - 760/26.4 875/16.3 
Ni/Al1Fe3 11.05 293/15.2c  684/55.8 - 726/13.3 906/15.7 
Ni/Fe 1.60 295/49.1 367/38.2 612/12.7 - - - 

a Ni (Ni/Al), FeNi3 (Ni/Al3Fe1, Ni/Al1Fe1 and Ni/Al1Fe3) and kamacite (Ni/Fe) crystal sizes calculated from Scherrer equation. 
b Value corresponding to total reduction of NiAl2O4 and FeAl2O4. 
c Value corresponding to total reduction of α-NiO and Fe2O3. 
d Value corresponding to total reduction of NiFe2O4. and FeAl2O4.  

Fig. 6. H2-TPR profiles of the calcined (A) and reduced (B) catalysts.  
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Fe3O4 (JCPDS 00-001-1111) phases are identified and their content 
rises with the increase in the Fe content. The NiFe2O4 phase (JCPDS 01- 
086-2267) is identified in the Ni/Al1Fe1 and Ni/Al1Fe3 catalysts, which 
is formed during the calcination due to the interaction between NiO and 
Fe2O3 [37]. Furthermore, FeAl2O4 (JCPDS 01-086-2320) is observed in 
the mixed oxide supports (Ni/Al3Fe1, Ni/Al1Fe1 and Ni/Al1Fe3 cata-
lysts). The phases identified in the Ni/Fe catalyst are NiO, Fe2O3 and 
Fe3O4. 

Conversely, Fig. 5 (B) and (C) show the XRD patterns of the reduced 
and used catalysts, respectively. The phases present in the spent cata-
lysts are very similar to the reduced catalysts, except the boehmite 
phase. The structure of the calcined catalysts changed after the reaction 
and their prior reduction, becoming more crystalline. The characteristic 
peaks of the Ni phase at 2θ of 44.5º, 51.8º and 76.4º (JCPDS 01-087- 
0712) are observed in the Ni/Al catalyst. The boehmite phase (AlOOH) 
appears with the main reflections at 14.4º, 28.1º, 38.3º, 48.9º and 71.9º 
(JCPDS 01-074-1895) in the Ni/Al catalyst, as reported by Freitas et al. 
[34], as well as in the Ni/Al3Fe1 and Ni/Al1Fe1 catalysts. The boehmite 
phase is formed from the reaction of Al2O3 with H2O. According to 

Freitas et al. [34], the presence of metal particles retards the formation 
of boehmite from the γ-alumina, and our results corroborate this effect. 
The reduction in the main boehmite peak at 2θ = 14.4 º indicates that 
the boehmite content decreases with an increase in the Fe content in the 
catalyst. Besides, the boehmite crystallite size increases from 9 to 24 nm 
with the increase in the Fe content (Table 4). The average boehmite 
crystallite sizes are calculated using the Scherrer equation for the 
boehmite diffraction peak at 2θ = 14.4 º [43,44]. The SiO2 crystalline 
phase (JCPDS 00-046-1045) was observed in the Ni/Al, Ni/Al1Fe3 and 
Ni/Fe used catalysts. The APH of glycerol reaction takes place in a fixed 
bed reactor with a mix of catalyst and sand. Therefore, the presence of 
SiO2 in the catalysts is a result of the incomplete separation of the 
catalyst from the sand before the characterization. In addition, the 
diffraction peaks of FeNi3 phase at 2θ of 44.1º, 51.4º and 75.7º (JCPDS 
03-065-3244) and AlNi3 phase at 2θ of 43.6º, 50.7º and 75.0º (JCPDS 
00-050-1265) could be observed in the Ni/Al3Fe1, Ni/Al1Fe1 and Ni/ 
Al1Fe3 catalysts. The presence of FeNi3 phase in the catalysts with 
mixed oxide supports could favour the hydrogenation of acetol to 1,2- 
propanediol and the glycerol conversion (Fig. 2) according to the re-
sults obtained, where the Ni/Al3Fe1 catalyst showed the maximum 
glycerol conversion (42.31%), carbon yield to gases (6.57 %) and 
carbon yield to liquids (30.45%).These three catalysts (Ni/Al3Fe1, Ni/ 
Al1Fe1 and Ni/Al1Fe3) show high carbon selectivity to 1,2-propanediol. 

The review by Shi et al. [45] explained the benefits of the Ni-Fe 
nanoparticles in comparison with the Ni monometallic system for the 
catalytic hydrogenation of organic molecules. Ni-Fe nanoparticles pre-
sent higher rates and selectivity than Ni monometallic for the hydro-
genation of C = C, C = O and C = N bonds. For instance, the Ni75Fe25 

formulation favours CO and CO2 hydrogenation, while the Ni80Fe20 

formulation is the most active for dry and steam reforming among other 
formulations [45]. Li et al. [46] found that the formation of FeNi3 

during the reduction was beneficial for the dry reforming of methane 
(DRM) reaction. They concluded that the presence of FeNi3 favoured 
the DRM reaction because the FeNiAl catalyst had better catalytic be-
haviour than the NiAl catalyst [46]. Meng et al. [38] reported that the 
formation of the Ni-Fe alloy during the reduction was an important 
factor for the CO methanation reaction over the Ni species that existed 
in the catalyst. 

The Fe3O4 phase is still observed in the catalysts that contain Fe but 
its presence in the Ni/Fe catalyst could be minimal due to its total re-
ducibility after the reduction treatment. Moreover, the Fe2O3 phase is 
missing from these catalysts. The diffraction peaks of FeAl2O4 are still 
detected in the mixed oxide supports. In addition, the NiFe2O4 phase is 
still observed in the Ni/Al1Fe1 and Ni/Al1Fe3 catalysts. The patterns of 
the Fe3O4, FeAl2O4 and NiFe2O4 are similar, especially the main in-
tensity peak at 2θ of around 36º, thus these phases could be present in 
the above-mentioned catalysts. 

The diffraction peaks at 43.5º, 50.7º and 74.7º and at 44.6º, 65.0º 
and 82.3º are attributed to taenite (JCPDS 00-047-1417) and kamacite 
(JCPDS 03-065-7752), respectively, which are detected in the Ni/Fe 
catalyst. The Ni-Fe alloys (taenite and kamacite) do not favour the APH 
of glycerol. 

Table 6 
NH3-TPD results of the calcined catalysts and TEM results of the used catalysts.                

Temperature (ºC) Strength (%)a μmol NH3/gcatalyst STEMb  

T1 T2 T3 T4 T5 F1 F2 F3 F4 F5  (nm)  

Ni/Al 187 286 - 593 - 11 36 - 53 - 891.65 12.3 
Ni/Al3Fe1 175 269 - 588 - 7 50 - 43 - 820.22 8.4 
Ni/Al1Fe1 170 257 - 571 754 7 60 - 31 2 459.58 - 
Ni/Al1Fe3 181 264 - 547 719 19 52 - 24 5 450.01 - 
Ni/Fe 176 256 396 566 731 18 50 20 7 6 152.06 - 

a Calculated from Gaussian deconvolution of NH3-TPD profiles. 
b Mean particle size.  

Fig. 7. NH3-TPD profiles of the calcined catalysts.  
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The Ni, FeNi3 and kamacite average crystallite sizes were calculated 
using the Scherrer equation for the diffraction peak at 2θ = 44.5 º, 44.1 
º and 44.6 º, respectively [43,44]. For the Ni/Al3Fe1, Ni/Al1Fe1 and Ni/ 
Al1Fe3 catalysts, the diffraction peaks of FeNi3 and AlNi3 phases are 
very close and both phases could be found. The Ni/Al3Fe1 catalyst had 
the smallest crystallite size, and this was the catalyst with highest ac-
tivity. Although the Ni/Al catalyst had a smaller crystallite than the 
other two catalysts with mixed oxide supports, these catalysts had a 
higher activity than the Ni/Al catalyst. This could be because the FeNi3 

phase has an important role in the aqueous phase hydrogenolysis of 
glycerol (Table 5 (A)). During 3 h of the reaction, deactivation of the 
catalysts was not appreciated. This means that the catalytic activity is 
due to the phases present in the reduced catalysts, mainly the Ni metal 
for the Ni/Al catalyst and FeNi3 for the catalysts with mixed oxide 
supports. The reaction time was too short to study the catalyst stability. 

The H2-TPR profiles of the calcined and reduced catalysts are shown 
in Fig. 6 (A) and (B), respectively. Peaks were observed in the reduced 
catalysts below 600 °C for the Ni/Al catalyst and 500 °C for the rest. 
This could be due to the reoxidation of the catalysts during their pre-
vious handling at room temperature. In order to clarify the reduction of 
the phases present in the catalysts, Gaussian-fitting analysis was con-
ducted. Table 5 (A) and (B) present the results of this analysis and the 
assignation of phases for the calcined and reduced catalysts, 

respectively. The assignation of phases was carried out considering the 
results of the XRD characterization and references from the literature 
[38,47,48]. The α−type NiO species correspond to NiO phase with 
weak interaction with the support, while the γ-type NiO species are 
attributed to the reduction of NiAl2O4 phase or Ni phases with strong 
interaction with the support. The peaks at high temperatures are at-
tributed to the reduction of FeAl2O4, NiFe2O4 and NiAl2O4 phases. For 
the Ni/Al1Fe1 and Ni/Al1Fe3 calcined catalysts, the wide curves centred 
at 665 and 735 °C, respectively, could be attributed to the reduction of 
FeAl2O4 and NiFe2O4. 

In general, the peaks in the low temperature range of 200 - 440 °C 
are attributed to the reduction of the α-type NiO species and the re-
duction peak of Fe2O3 to Fe3O4. The peak in the medium temperature 
range of 440 - 600 °C is ascribed to the reduction peak of Fe3O4 to Fe. 
Moreover, the peak in the temperature range of 550 - 750 °C is assigned 
to the reduction of the γ-type NiO species [38]. 

The total reduction of phases that include Ni and Fe during the 
reduction treatment has been estimated. The total H2 consumption of 
the calcined catalyst and the H2 consumption at temperatures higher 
than the reduction treatment in the reduced catalyst were calculated. 
The results show around 60% of total reduction for the Ni/Al, Ni/Al3Fe1 

and Ni/Al1Fe1 catalysts, 45 % for the Ni/Al1Fe3 catalyst and 99% for 
the Ni/Fe catalyst. 

Fig. 8. STEM images of used catalysts and metal particle size distribution of Ni/Al and Ni/Al3Fe1 catalysts.  
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Fig. 9. FESEM images of calcined and used catalysts from left to right.  
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The unreduced phases after the reduction treatment are the γ-type 
NiO species in the Ni/Al catalyst and Fe3O4, NiAl2O4, FeAl2O4 and 
NiFe2O4 in the catalysts with mixed oxide supports. This could indicate 
that a high proportion of Ni has been reduced. Meng et al. [38] have 
suggested that the increase in the Fe content improves the reduction of 
NiO species in Ni-Fe/Al2O3 catalysts. The Ni/Fe catalyst shows that 
almost the totality of the Ni and Fe phases were reduced. 

Under the reaction conditions, the catalysts with mixed oxide sup-
ports, Ni/Al3Fe1, Ni/Al1Fe1 and Ni/Al1Fe3, may show a high proportion 
of reduced Ni phases and the formation of Ni-Fe alloys, such as FeNi3. 
This has a positive influence on the catalytic performance, with high 
glycerol conversion and high selectivity to 1,2-propanediol. 

NH3-TPD was carried out to determine the acidity of the catalyst. In 
order to demonstrate the kinds of desorption regions, Gaussian-fitting 
analysis was conducted (Table 6 and Fig. 7). For the Ni/Al and Ni/ 
Al3Fe1 catalysts, there are three main regions. For the Ni/Al1Fe1 and 
Ni/Al1Fe3 catalysts, there are four. Finally, five different regions can be 
observed for the Ni/Fe catalyst. The strength of the acid sites can be 
classified as weak (< 200 °C, T1), low moderate (200-300 °C, T2), 
moderate (300-450 °C, T3), strong (450-700 °C, T4) and very strong 
(> 700 °C, T5). According to previous reports [13,25], the acid sites of 
catalysts include weak acid (< 200 °C), moderate (200 – 450 °C) and 
strong (450 – 750 °C). 

The profiles show that weak, low moderate and strong acid sites are 
present in all the samples while the moderate acid sites are observed in 
the Ni/Fe catalyst. Thus, it is possible to deduce that the third peak in 
the Ni/Fe catalyst is originated by the disappearance of Al. In addition, 
very strong acid sites are shown only in the Ni/Al1Fe1, Ni/Al1Fe3 and 
Ni/Fe. The fifth peak increases in intensity when the loading of Fe is 
higher. The decrease of the Al/Fe molar ratio predominantly decreases 
the strong acid sites (F4). The Ni/Al displayed 53% strength while Ni/ 
Fe showed 7 %. In addition, the total amount of acid sites decreased 
from 891.65 to 152.06 μmol NH3/gcat, in accordance with the decrease 
of Al/Fe molar ratio. 

The decrease in the total acidity when the Al/Fe molar ratio de-
creases is clear. The Ni/Al3Fe1 catalyst shows the highest glycerol 
conversion, carbon yield to gases and carbon yield to liquids. Moreover, 
this is the catalyst with the highest H2 yield. This means that the 
combination of high acidity, interaction of metals (Ni, Al and Fe), small 

crystallite size and surface area stability produces high hydrogenation 
of acetol to 1,2-propanediol due to the presence of hydrogen in the 
reaction medium caused by the partial conversion of glycerol to gases. 
In contrast, the Ni/Fe catalyst presents the lowest total acidity with 
almost no conversion of glycerol to gases and the lowest glycerol con-
version, which can explain the lack of hydrogenation of acetol to 1,2- 
propanediol. The absence of Ni-Al interactions and Ni-Al-Fe interac-
tions could be the reason for the low catalytic activity of the Ni/Fe 
catalyst. The conversion of glycerol to liquid and gaseous products is 
required in order to obtain hydrogen that participates in the hydro-
genation of acetol to 1,2-propanediol, the desired product. The acidity 
and metal interaction of Ni-Al-Fe can play a significant role in the 
catalytic activity. 

STEM images of the used catalysts and the metallic particle size 
distribution of the Ni/Al and Ni/Al3Fe1 catalysts are displayed in Fig. 8. 
The nickel-rich particle size of these samples is measured by image 
processing software, estimating mean diameter values of approximately 
12.3 nm and 8.4 nm for the Ni/Al and Ni/Al3Fe1 catalysts, respectively. 
Around two hundred particles were measured per sample. It was not 
possible to obtain this nickel-rich particle size for the Ni/Al1Fe1, Ni/ 
Al1Fe3 and Ni/Fe catalysts. This could be because these catalysts have 
plate-like particles and non-rigid aggregates, as was observed with the 
N2 adsorption technique. 

Although the particle sizes determined by STEM are slightly dif-
ferent from those determined by XRD, both techniques have shown the 
smallest particle size for the Ni/Al3Fe1 catalyst. This result indicates the 
highest dispersion of nickel in the Ni/Al3Fe1 catalyst and this could 
influence its catalytic performance. 

FESEM images of the catalysts (calcined and used) were taken in 
order to study the morphology of the samples, which are shown in  
Fig. 9. It is observed that the morphology of the catalysts changed after 
their use. Moreover, the FESEM images of the used catalysts (Ni/Al, Ni/ 
Al3Fe1 and Ni/Al1Fe1) show the boehmite morphology, which was 
identified by the XRD technique. It was observed that the boehmite 
morphology changed with the variation of the Al content in the cata-
lysts. Denigres et al. [49] reported that the boehmite morphology varies 
depending on the initial condition of hydrothermal synthesis: being 
cubes, thick plates, elongated shapes or platelet-like particles. 

In addition, the morphology of the reduced Ni/Al3Fe1 catalyst, 
which presented the best performance in the APH of glycerol, was 
studied in order to analyse the influence of the reduction on the mor-
phology of this catalyst. There are almost no differences between the 
morphology of the calcined and reduced catalyst (Fig. 10). 

Additionally, elemental analysis of the spent catalysts was per-
formed in order to determine the formation of coke. It was observed 
that the Ni/Al3Fe1, Ni/Al1Fe1 and Ni/Al1Fe3 catalysts present less coke 
formation expressed using the ratio mg C/(gcatalyst·gglycerol reacted) than 
the Ni/Al and Ni/Fe catalysts (Table 7). The catalysts with mixed oxide 
supports produced higher catalytic activity and less coke formation 
than the Ni/Al and Ni/Fe catalysts. 

Fig. 10. FESEM images of calcined and reduced Ni/Al3Fe1 catalyst from left to right.  

Table 7 
Elemental analysis results of the used catalysts.       

C H Ratio  
(wt.%) (wt.%) mg C/(gcatalyst·gglycerol reacted)  

Ni/Al 3.70 1.53 8.76 
Ni/Al3Fe1 3.78 1.61 5.22 
Ni/Al1Fe1 3.13 1.09 5.42 
Ni/Al1Fe3 2.61 0.65 4.91 
Ni/Fe 2.01 0.49 38.94    
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4. Conclusions 

Different Ni/Al-Fe catalysts synthesized by co-precipitation, chan-
ging the molar ratio of Al/Fe and their physicochemical characteristics, 
were studied. The decrease of the Al/Fe molar ratio reduced the surface 
area values, the Ni/Al3Fe1 catalyst showing the least reduction but an 
increase in the average pore diameter. This catalyst had considerable 
morphology stability despite the severe hydrothermal conditions it 
suffered during the reaction, and it had the smallest crystallite size. 
Furthermore, the increase in the Fe content in the catalyst reduced the 
formation of boehmite and favoured the Ni reducibility at low tem-
peratures. The increase in the Fe content and the decrease in the Al 
content diminished the strong acid sites and the total number of acid 
sites. High interaction between metals were detected with phases such 
as FeNi3, AlNi3 and Ni-Fe alloys. The mixed oxide supports produced 
higher catalytic activity and less coke formation than the Ni/Al and Ni/ 
Fe catalysts. 

The Ni/Al3Fe1 catalyst showed the maximum glycerol conversion 
(42.31 %), carbon yield to gases (6.57 %) and carbon yield to liquids 
(30.45%). 1,2-propanediol was the value-added product with the 
highest carbon selectivity (70.89%). The catalytic activity decreased in 
the following order: Ni/Al3Fe1 > Ni/Al1Fe1 > Ni/Al1Fe3 > Ni/ 
Al  >  Ni/Fe. The presence of FeNi3 phase in the catalysts could favour 
the hydrogenation of acetol to 1,2-propanediol and the glycerol con-
version. Conversely, the Ni-Fe alloys (taenite and kamacite) do not fa-
vour the APH of glycerol. 
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Abstract: The present work studied the stability and reusability of Ni/Al-Fe catalyst in the aqueous
phase hydrogenolysis of glycerol without external hydrogen addition. The catalyst based on 28 molar %
of Ni with 3/1 molar ratio of Al/Fe was prepared through co-precipitation. This catalyst presented the
best performance in our last study which compares several Ni/Al-Fe catalysts with different molar
ratios of Al/Fe. To see the influence of the pressurized water on the physicochemical characteristics of
Ni/Al-Fe catalyst, a test of up to 9 h has been carried out. Fresh and used catalysts were characterized
by various techniques: X-ray Diffraction (XRD), N2-physisorption, field emission scanning electron
microscopy (FESEM) and STEM. Glycerol conversion and carbon yield to gases and liquids did
not vary significantly when compared at 3 h and 9 h. Furthermore, the morphology of the catalyst
remains stable after continuous recycling under severe hydrothermal conditions. The nickel rich
phase of the catalyst, which was determined by XRD and scanning transmission electron microscopy
(STEM) techniques, showed a stable size after 9 h under reaction.

Keywords: glycerol; in situ hydrogen; fixed bed; stability

1. Introduction

Nowadays, the production of biodiesel has been given considerable attention due to the growing
concerns regarding environmental contamination and the depletion of existing fossil fuel reserves.
Biodiesel is mainly produced by transesterification, where several triglycerides (vegetable oils, animal
fats or waste oils, among others) react with an alcohol such as methanol or ethanol in the presence
of a catalyst. From the biodiesel production, glycerol is obtained as a subproduct; about 0.1 ton is
generated for every 1 ton of biodiesel. The surplus glycerol negatively affects the economics of the
biodiesel industry [1–3]. Therefore, the conversion of glycerol into value-added products, such as H2

and 1,2-propanediol, among others, is a method to improve the economics of biodiesel as it has been
the case during the last decade. Many works have been published on aqueous phase hydrogenolysis
(APH) of glycerol using different catalysts such as: noble metals (Pt, Ru, Pd or Rh), transition metals
(Ni, Cu or Zr) and bi-metallics (Ni-Cu or Pt-Fe) supported on activated carbon, several oxides, or mixed
oxides [4–18].

In recent years, Ni-based catalysts have attracted considerable attention due to their low price and
high activity [19,20]. However, the major disadvantage of Ni-based catalysts is the low stability because
of coke deposition and Ni sintering which cause catalyst deactivation and block the catalytic active sites
and catalyst pores [15,19]. Hence, work continues on the development of multi-functional catalysts
with coking inhibition, anti-sintering, significant activity, and stability [19]. Bastan et al. [21] found
that mixed-oxide catalysts (Ni/AlxMgy) and the Ni/Mg catalyst were relatively more stable for 25 h of
reaction time than the Ni/Al catalyst. Moreover, the mixed-oxide catalysts demonstrated best glycerol
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conversion and selectivity towards H2 production in comparison to the Ni/Al and Ni/Mg catalysts in the
following order: Ni/Al2Mg1 > Ni/Al1Mg1 > Ni/Al1Mg2 > Ni/Al > Ni/Mg. Therefore, the results revealed
that the mixed oxide supports had a good stability and activity in converting biomass into hydrogen
through aqueous phase reforming of glycerol [21]. In addition, Fan et al. [22] found that Mg-Al oxide
supported Ni catalyst (Ni/Mg2Al(O)), indicated higher activity at low reaction temperature and had a
much better thermal stability (for 8 h of reaction duration at 700 ◦C) than the Ni/MgO and Ni/Al2O3

catalysts, respectively, for synthetic natural gas from syngas. In our previous study [18], we showed
that mixed-oxide catalysts (Ni/AlxFey) showed a better catalyst performance than the Ni/Al and Ni/Fe
catalysts, with the Ni/Al3Fe1 catalyst being the best for hydrogenolysis of glycerol. Consequently,
this work studied the stability and reusability of Ni/Al-Fe catalyst, in particular the Ni/Al3Fe1 catalyst.
In addition, the effect of pressurized water on the physicochemical characteristics of the catalyst was
examined. Fresh and used catalysts were characterized by different techniques such as X-ray diffraction
(XRD), N2-physisorption, FESEM, and scanning transmission electron microscopy (STEM).

2. Results and Discussion

2.1. Catalyst Stability and Reusability Study

In this work, the stability and reusability of Ni/Al3Fe1 catalyst for aqueous phase hydrogenolysis
of glycerol without hydrogen addition was studied at 227 ◦C and 34 absolute bars, with 10% glycerol in
deionized water as feed for 1 h and upon 3 successive runs of duration of 3 h each (9 h of total reaction
time). Figure 1 shows the glycerol conversion and carbon yield to gases and liquids. The carbon yield
to gas or liquids is calculated as the percentage of the carbon fed into glycerol that is converted to gas
or liquids. In Section 3.2, this is explained in depth. Clearly Ni/Al3Fe1 catalyst maintained catalytic
activity over successive runs. Carbon yield to gases and liquids and glycerol conversion did not vary
significantly when compared at 3 h and 9 h. Thus, the behavior of the catalyst was quite stable during a
period of 9 h. In addition, this catalyst shows more selectivity for liquid products than for gas products.
The values of the glycerol conversion and carbon yield to liquids and gases are between 41%–52%,
23%–29% and 5%–10%, respectively. Carbon yield to liquids at 1, 3, 6 and 9 h is in experimental error
because of the overlapping of error bars. Glycerol conversion and carbon yield to gases at 6 h show a
slightly high value.
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Figure 1. Glycerol conversion and carbon yield to gases and liquids.

Consequently, Figure 2 shows the carbon selectivity to liquids for the different experiments.
It is observed that the main liquid products are 1,2-propanediol, acetol, ethylene glycol and ethanol,
1,2-propanediol having the highest value at between 61–71%. A low amount of methanol and acetic
acid is obtained. There was a slight decrease in the amount of acetol with increasing reaction time.
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Meanwhile the amount of ethylene glycol increased. In addition, a slight increase in the amount of
ethanol and methanol was observed with increasing reaction time, while the 1,2-propanediol and acetic
acid practically remained constant. It is well known that there are two main routes to obtain the liquid
products during the APH of glycerol (Scheme 1). Route 1 is the formation of acetol by the dehydration of
glycerol and 1,2-propanediol production by subsequent hydrogenation of acetol. This is the main route
in hydrogenolysis of glycerol. Route 2 is the production of glyceraldehyde by the dehydrogenation of
glycerol and then its consequent de-carbonylation to form ethylene glycol. Then, ethanol and methanol
can be generated by dehydration/hydrogenation and dehydrogenation/de-carbonylation of ethylene
glycol, respectively. Ethanol can also produce acetic acid [7,23]. According to the results obtained,
it is possible that route 2 was favoured with an increase of reaction time and could occur after 6 h of
reaction, corroborated with the results of glycerol conversion and carbon yield to gases and liquids.
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Figure 2. Carbon selectivity to liquids.
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In addition, the liquid products were submitted to ICP-OES analysis to determine if metal had
been leached after the APH reaction of glycerol takes place. Trace amounts of Ni, Al and Fe were
detected in the liquid product (Figure 3). The % presented on Figure 3 represents the accumulated
amount of leached metal. This is the percentage for each metal of total leached amount with respect to the
initial amount in the catalyst. It is observed that Al in very low amounts is the only metal leached when
H2O is fed into the reactor. Fe is the metal that leached the most and then Ni. The explanation for this
could be that the leaching took place during the APH reaction because of the acid nature of the reaction
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medium. Collected liquid products had a pH of around 4 as reported by Morales-Marín et al. [20]. This pH
can be a consequence of the dissolved CO2 and/or the presence of soluble oxygenated compounds
generated in the APH reaction of glycerol [20,24]. Arandia et al. [25] reported a significant metal
leaching when the feedstock included acetic acid. Under these conditions, no effect on the deactivation
catalyst is observed with the amount of metal leaching. Additionally, it could be that Fe delayed the
deactivation of the Ni-based catalyst [26] because of the unvarying results of the catalyst performance.
The leaching of 4% Fe after 9 h of run could indicate that the Fe is present in excess in the catalyst.
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It is well known that metal leaching, metal particles sintering, the adsorption of organic species,
carbon formation, etc., are considered the reasons for the catalyst deactivation [6,27,28]. Metal particles
sintering has been studied by XRD technique and the results are shown in the following section.

Furthermore, elemental analysis of the 1 h and 9 h samples was performed to determine the coke
formation. It is observed that the % of C and H did not vary between the samples. About 2.6 wt.%
C and 1.7 wt.% H are obtained. Moreover, it is analyzed that the ratio mg C/gcatalyst·gglycerol reacted

decreased with an increase in reaction time from 10.79 to 1.13 for 1 h and 9 h, respectively. That means
that coke formation does not increase after prolonged contact time.

It is observed that glycerol conversion and carbon yield to gases at 6 h show a slightly high value.
Moreover, higher carbon selectivity to ethylene glycol is observed at 6 h than at lower time-on-stream.
These two facts could be explained considering the obtained results: Fe is leached in higher proportion
than Ni, the leached Fe could provide more active centres with Ni and these centres, rich in Ni, could
favour the route 2. We do not have characterization results to demonstrate this, so it is just a hypothesis.
Ni has the capability to break the C-C bond effectively towards ethylene glycol production [13].

2.2. Catalyst Characterization

The XRD patterns of fresh and used samples are presented in Figure 4. The NiO (bunsenite, JCPDS
00-001-1239), γ-Al2O3 (JCPDS 00-029-0063), NiAl2O4 (JCPDS 00-010-0339), Fe2O3 (JCPDS 00-001-1053),
Fe3O4 (JCPDS 00-001-1111) and FeAl2O4 (JCPDS 01-086-2320) phases are observed in the calcined
sample. Contrariwise, there are not differences between the XRD patterns of the reduced sample with
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the used samples except for the presence of the boehmite phase (JCPDS 01-074-1895) in the spent
samples. In addition, the NiO and Fe2O3 phases were missing after the reduction of the catalyst and
the FeNi3 (JCPDS 03-065-3244) and AlNi3 (JCPDS 00-050-1265) phases appeared.
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Figure 4. X-ray Diffraction (XRD) patterns of fresh and used samples. * Raso et al. [18].

The formation of the FeNi3 phase after the activation step by catalyst reduction has shown a
relevant role in the conversion of glycerol into 1,2-propanediol [18]. All samples present approximately
the same FeNi3 crystallite size from the reduced to 9 h sample (Table 1). This means the Ni/Al3Fe1

catalyst is stable, in concordance with the results of catalyst performance.

Table 1. Textural properties, FeNi3 crystallite size and scanning transmission electron microscopy
(STEM) results of the samples. Boehmite crystallite size.

Sample SBET
1

(m2/g)
Vp

2

(cm3/g)
dp

2

(nm)
FeNi3

3

(nm)
STEM 4

(nm)
Boehmite 5

(nm)

Calcined 6 222 0.211 3.93 - - -
Reduced 168 0.262 6.25 5 8.2 -

H2O 207 0.192 5.40 5 8.4 14
1 h 210 0.189 4.75 6 8.5 11

3 h 6 215 0.151 3.94 5 8.4 15
9 h 210 0.153 4.18 6 8.2 17

1 The Brunauer, Emmett and Teller (BET) method. 2 BJH adsorption method. 3 FeNi3 crystallite size calculated from
Scherrer equation. 4 Mean particle size of nickel-rich phase. 5 Boehmite crystallite size calculated from Scherrer
equation. 6 Raso et al. [18].

The boehmite is observed before the APH reaction takes place (Figure 4: H2O sample). This means
that the water used to stabilize the system (at temperature and pressure of APH of glycerol) is the
main factor for the boehmite formation. It is obtained by the reaction of Al2O3 with H2O. In addition,
the boehmite crystallite size was between 11 to 17 nm (Table 1).

Despite leached metal, a high level of performance is obtained after 9 h of reaction time that could
be due to excess of Fe in the catalyst as was cited above. A detailed analysis of Figure 4 does not
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show significant differences in the XRD patterns for the used catalyst for 1, 3 and 9 h. Because the
samples present low crystallinity, it is not possible to propose which is the crystalline phase of the Fe
that is leached. Perhaps, the leached Fe could be present in an amorphous phase not detected by XRD.
The obtained results could indicate that the leached Fe does not show a catalytic effect in the reaction.

Figure 5 shows the N2 adsorption-desorption isotherms of fresh and used samples. According to
the International Union of Pure and Applied Chemistry (IUPAC) classification [29], these isotherms
correspond to the type IV, characteristic of mesoporous materials with a hysteresis loop that occurred
after p/po = 0.4. The samples present a hysteresis of type H2 which is typical of mesoporous materials
with interconnected pores of different shape and size [29].
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Table 1 shows the textural properties of fresh and used samples. The Brunauer, Emmett and
Teller (BET) and Barrett-Joyner-Halenda(BJH) methods have been employed. It is observed that after
reduction, the pore diameter increased by around 59% and the specific area declined up to 24%, caused
by the migration of the metallic Ni from the NiAl2O4 lattice to the surface. Then, the specific area of
spent samples increased and there are almost no differences between them (H2O, 1 h, 3 h and 9 h).
This behavior could be due to the boehmite leaching from the catalyst surface. It is well known that
γ-alumina could be hydrated to a boehmite or gibbsite phase under hydrothermal conditions, because
hydroxides are thermodynamically more stable than γ-alumina [24]. The increased surface area could
benefit the stability of the catalyst [30]. Conversely, the pore diameter and volume decrease with the
reaction time until 3 h and at this moment they remain approximately constant.

Figure 6 shows the STEM images and metal particle size distribution of the reduced and used
samples. The nickel-rich particle size of the samples is measured by image processing software. Around
one hundred particles were measured per sample. It was observed that the mean diameter values for the
reduced and used samples (H2O, 1 h, 9 h) were around 8 nm, as reported by Raso et al. [18] for this type
of catalyst used during 3 h of reaction. This means that the Ni/Al3Fe1 catalyst is stable during 9 h of
aqueous phase hydrogenolysis of glycerol, as was observed during the catalyst test and corroborated
with the XRD technique.
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Figure 7 shows the field emission scanning electron microscopy (FESEM) images of the reduced
and used samples. It is observed that the morphology of Ni/Al3Fe1 catalyst changes after its use.
There is almost no difference between the used samples with differences in treatment from just feeding
water into the reactor until 9 h of reaction. The Ni/Al3Fe1 catalyst presented considerable morphology
stability despite the hydrothermal conditions that occur during the reaction [18].
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Single atom alloy catalysts were employed by Zhang et al. [31] in 1,2-propanediol production by
glycerol hydrogenolysis. The PtCu single atom alloy catalyst showed excellent catalytic performance.
Single atom alloy catalysts are a promising area to be investigated due to the beneficial effect of metal
dispersion and the synergistic effect when combining two active metals [32]. This is a relevant field
that should be explored for Ni/Al-Fe catalysts in order to develop more active, selective and stable
catalysts for 1,2-propanediol by glycerol hydrogenolysis.

3. Materials and Methods

3.1. Catalyst Preparation and Characterization

The Ni/Al-Fe catalyst with 28 molar % of Ni and 3/1 of molar ratio of Al/Fe was prepared by the
co-precipitation method as reported earlier and the catalyst was named Ni/Al3Fe1 [18]. It was calcined
at 500 ◦C during 3 h. The catalyst was sieved to a mesh size of 160–315 µm. It was characterized by
various methods such as N2-physisorption, X-ray diffraction (XRD), field emission scanning electron
microscopy (FESEM), scanning transmission electron microscopy (STEM), after calcination, reduction,
feeding H2O and different time of reaction (1 and 9 h). Detailed catalyst characterization procedure is
described in our previous communication [18].

3.2. Catalyst Tests

The study of the Ni/Al3Fe1 catalyst stability was carried out in a continuous pressurized fixed bed
reactor at 1 h of reaction and upon 3 successive runs at 227 ◦C and 34 absolute bar. The experimental
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system was developed and designed by PID (Process Integral Development Eng. & Tech, Madrid,
Spain). It consists mainly of a stainless-steel tubular reactor (inner diameter of 9 mm) heated up by
means an electric furnace and a micrometric valve, which regulates the pressure system. The fixed bed
is constituted of a mixture of catalyst (2 g) and inert sand (5 g) with the same mesh size (160–315 µm)
and is put inside the tubular reactor between quartz wool supports. The feeding was an aqueous
solution of 10 wt.% glycerol (purity: ≥99.5%, Sigma-Aldrich, St. Louis, MO, USA) in deionized water
during the reaction of aqueous phase hydrogenolysis of glycerol, that was fed into the reactor by
using a high-performance liquid chromatography (HPLC) pump (Gilson 307 HPLC Piston Pump,
Champaign, IL, USA). The total flow was 1 mL/min with the mass of catalyst/glycerol mass flow rate
ratio (W/m) of 20 gcatalyst·min/gglycerol.

Prior to the start the experiments, the calcined catalyst was reduced in situ at 500 ◦C during 1 h
using a H2 stream of 100 cm3 (STP)/min. The reduction temperature was stablished from the catalyst
characterization results by H2-TPR [18]. Then, before starting the reaction, deionized water with a
flow rate of 1 mL/min was fed to stabilize temperature and pressure to reaction conditions for about
2 h. Hence, in this work the influence of the water on the physicochemical characteristics of Ni/Al3Fe1

catalyst was studied.
The reaction products (gas and liquid) exiting from the reactor is depressurised by means of the

micrometric valve and arrives at the condensation system. The condensation system consists of four
condensers and the first one was employed to collect the water used to stabilize the system. The other
condensers were used to gather the liquid products. The exit gas mixture (N2, H2, CH4, CO2, CO,
C2H6 and C3H8) was analysed online by means of an Agilent 490 Micro-GC equipped with Thermal
Conductivity Detectors (TCD) (Santa Clara, CA, USA). The liquid products (methanol (MeOH), ethanol
(EtOH), acetol, acetic acid, 1,2-propanediol (1,2-PDO), ethylene glycol (EG) and non-reacted glycerol)
were analysed offline with an Agilent 7820A GC equipped with a Flame Ionization Detector (FID)
and a HP-FFAP Agilent 19091F-105 capillary column (Santa Clara, CA, USA). In addition, the liquid
products were submitted to an inductively coupled plasma optical emission spectrometry (ICP-OES)
analysis to study metal leaching, using a Thermo Elemental IRIS Intrepid Radial with an automatic
injector (Markham, ONT, Canada). More details of the experimental rig can be found in our previous
study [18].

The stability of the catalyst was explored in repeated experiments for 3 h in order to test its reuse.
Reusability of the catalyst was tested using the reaction conditions above but with the previous and
only catalyst reduction in the first cycle. 3 total cycles were analyzed for 3 h (9 h in total).

The catalytic performance was calculated according to expressions (1)–(3) below [18].
The global glycerol conversion was calculated as follows:

Glycerol conversion (%) =
nin

glycerol − nout
glycerol

nin
glycerol

× 100 (1)

where nin
glycerol and nout

glycerol are the moles of glycerol fed and the moles of unreacted glycerol in the exit
liquid, respectively.

The carbon yield to liquids and carbon yield to gases were defined as follows:

Carbon yield to liquids (%) =
nMeOH + 2nEtOH + 2nAcetic acid + 3nAcetol + 3n1,2−PDO + 2nEG

3 × nin
glycerol

× 100 (2)

Carbon yield to gases (%) =
nCO + nCO2 + nCH4 + 2nC2H6 + 3nc3H8

3 × nin
glycerol

× 100 (3)

where ni are the moles of each i product, i being the liquid or gas products.
The carbon selectivity to liquid products was defined as the percentage ratio of carbon in a liquid

product to the total carbon in all the analysed liquid products. Unreacted glycerol was not considered.
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There is not total coincidence between the glycerol conversion and the addition of the carbon yield
to products (gas and liquid) due to errors in analysing and collecting the samples. An experiment with
a value of carbon deficit below o% was considered a reliable test, as reported by other authors [7,18,23].
The carbon deficit was defined as follows:

Carbon deficit = Glycerol conversion− (carbon yield to gases + carbon yield to liquids)

4. Conclusions

In this study, APH of glycerol under Ni/Al3Fe1 catalyst was performed during 9 h and the
influence of the pressurized water on the physicochemical characteristics of the catalyst was analyzed.
Structural stability and reusability of the Ni/Al3Fe1 catalyst were verified under the reaction conditions.
All samples present approximately the same FeNi3 crystallite size from the reduced to 9 h samples.
The morphology of the catalyst remains stable after successive reuses under severe hydrothermal
conditions. The carbon yield to gases and liquids and glycerol conversion did not change significantly
when compared at 3 h and 9 h. Although trace amounts of Ni, Al and Fe were detected in the liquid
product, this did not cause deactivation of the catalyst under the operating conditions. In addition,
the boehmite was formed by the reaction of Al2O3 with H2O under the operation conditions, prior to
the APH of glycerol. Meanwhile, the metals leaching occurred during the APH of glycerol.
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Aqueous phase hydrogenolysis of glycerol with in
situ generated hydrogen over Ni/Al3Fe1 catalyst:
effect of the calcination temperature

Raquel Raso, Alejandro Lete, Lućıa Garćıa, * Joaqúın Ruiz, Miriam Oliva
and Jesús Arauzo

The present work studied the influence of the calcination temperature on the aqueous phase

hydrogenolysis of glycerol with in situ generated hydrogen over a Ni/Al3Fe1 catalyst. The Ni/Al3Fe1
catalyst was synthesized by the co-precipitation method at 28 mol% of Ni (Ni/(Ni + Al + Fe)) and a molar

ratio of Al/Fe of 3/1. The prepared catalyst was calcined at different temperatures (500–750 °C). The

obtained samples were tested for the aqueous phase hydrogenolysis (APH) of glycerol and characterized

by several analytical techniques (ICP-OES, H2-TPR, XRD, N2-physisorption, NH3-TPD, STEM, FESEM, and

TGA). The catalyst calcined at 625 °C was selected as the best sample due to its high acidity, metal

dispersion, and catalytic activity; 1,2-propanediol was the highest carbon selectivity product. In addition,

it experienced lower metal leaching than the catalyst calcined at 500 °C.

Introduction

In recent decades, the consumption of fossil fuels has risen
rapidly, resulting in an environmental crisis. The transport
sector accounts for around 60% of global oil consumption and
generates one-h of global CO2 emissions.1 The global atmo-
spheric CO2 concentration has increased in the last two decades
from 369.38 ppm (2000) to 417.53 ppm (2022).2 Therefore,
developing sustainable and clean sources of combustibles is
essential. In this context, biodiesel has become one of the most
common worldwide biofuels.1,2 Global biodiesel production
soared from 36 billion liters in 2017 to 46.5 billion liters in
2020.3 Biodiesel is mainly produced by the transesterication of
triglycerides (animal fats, vegetable oils, and waste oils) using
ethanol or methanol in the presence of a catalyst. However, for
every 10 tons of biodiesel produced, around 1 ton of glycerol is
generated as a by-product which can negatively affect its
production costs.4–6 Many works have been published on con-
verting glycerol into value-added products, such as H2 or 1,2-
propanediol (1,2-PDO), to valorize the glycerol and improve the
economics of biodiesel production.7–9

Among the various methods for glycerol conversion into
valuable products, hydrogenolysis deserves special attention.
Hydrogenolysis is a kind of reduction with hydrogen partici-
pation that allows obtaining products of industrial interest,
such as 1,3-propanediol, 1,2-PDO, 1-propanol, 2-propanol, and
ethylene glycol. In the work of Nakagawa and Tomishige,10

heterogeneous catalysts (noble and non-noble metal) for glyc-
erol hydrogenolysis were reviewed, and mainly 1,2-PDO was
produced.

The conversion of glycerol to 1,2-PDO emerges as an attrac-
tive alternative because the 1,2-PDO market can absorb large
quantities of glycerol.11 In this case, the aqueous phase hydro-
genolysis (APH) of glycerol to 1,2-PDO can be carried out
without external hydrogen addition. In this process, hydrogen is
generated in situ from glycerol reforming, making it safer and
less expensive than conventional glycerol hydrogenolysis.
Traditional hydrogenolysis of glycerol in the liquid phase
requires H2 feeding. APH without external hydrogen addition is
a catalytic process carried out at moderate pressures of around
34 bar and relatively low temperatures of around 227 °C,
obtaining gas and liquid products from a renewable feedstock.12

Nickel-based catalysts are attractive materials for use in the
APH of glycerol because of their accessibility, high reactivity,
low price, and high activity for producing H2, which is an
advantage for the hydrogenation reaction. They can break the
C–C bond efficiently towards ethylene glycol production. The
use of hydrogen generated in situ from glycerol reforming
makes hydrogenolysis a more “green” process since hydrogen is
usually derived from fossil fuels.13–15

Most of the works published in the literature related to
glycerol hydrogenolysis without external hydrogen use batch
reactors (discontinuous feeding).16–20 Few studies have reported
continuous operations that could be useful due to their more
signicant production potential on an industrial scale.12

Some works, such as those of Cai et al.21 and Freitas et al.,13

studied the APH of glycerol with and without the addition of
external hydrogen in a xed-bed reactor using bimetallic Ni/Cu
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catalysts. Freitas et al.13 found that the bimetallic Ni–Cu cata-
lysts (CuNi/Al2O3 and CuNi/ZSM-5) showed the highest glycerol
conversion with a 1,2-PDO yield of around 25% without external
hydrogen addition. They also concluded that the presence of Ni
is signicant for glycerol reforming, obtaining in situ H2 that is
used to generate 1,2-PDO from acetol hydrogenation. Cai et al.21

proposed the same reaction pathway for glycerol hydrogenolysis
with and without external hydrogen addition on Ni/Cu/TiO2

catalysts which included the dehydration of glycerol to produce
acetol and the hydrogenation of acetol to achieve 1,2-PDO.

More recently, Mendonça et al.22 studied the effect of MgO
addition to Cu–Ni/Al2O3 catalysts on glycerol hydrogenolysis in
a continuous reactor without external hydrogen addition. They
observed the highest selectivity to 1,2-PDO of about 50% with
the Cu–Ni/30 wt% MgO–Al2O3 catalyst aer 6 h of reaction.

Our previous study12 demonstrated that mixed-oxide cata-
lysts (Ni/AlxFey) showed a better catalyst performance than Ni/Al
and Ni/Fe catalysts, the Ni/Al3Fe1 catalyst being the best for the
APH of glycerol in a continuous system without external
hydrogen addition. A liquid carbon product selectivity to 1,2-
PDO of around 71% was obtained. Besides this, the Ni/Al3Fe1
catalyst presented excellent activity for at least 9 h of reaction.23

The stability of the catalysts in aqueous processes under
pressure, such as aqueous phase reforming (APR) and APH, is
relevant for industrial use. The Ni/Al3Fe1 catalyst calcined at
500 °C and tested at 227 °C, and 34 absolute bar in the APH of
glycerol showed boehmite formation and metal leaching.12,23

The novelty of the present work is investigating the effects of the
calcination temperature on the properties and catalytic activity
of the Ni/Al3Fe1 catalyst for the APH of glycerol without external
hydrogen addition. For this purpose, the coprecipitated Ni/
Al3Fe1 catalyst was calcined at different temperatures (500–750 °
C). The Ni/Al3Fe1 catalyst has the benets of low cost, being
a non-noble metal with high selectivity to 1,2-PDO, and stability
for the APH of glycerol.12,23

Calcination is a relevant step in the preparation of the
catalysts. The nal calcination temperature inuences their
physicochemical properties, such as the surface area and crys-
tallinity, affecting the catalytic performance. Moreover, the
activation temperature of the catalysts determines their active
metal phase, which is a key factor in catalytic activity.

As some examples, Bian et al.24 studied the effect of the
calcination temperature on the dry reforming of CH4 over Ni-
based catalysts. They found the highest activity at an interme-
diate calcination temperature. They concluded that the forma-
tion of NiAl2O4 spinel was benecial to the activity and stability.
Similar tendencies were obtained by Barzegari et al.25 in the dry
reforming of propane. They found that the calcined sample at
600 °C displayed the best catalytic performance with the highest
Ni dispersion and surface area combined with sufficient
basicity.

Ozdemir et al.26 showed that for catalyst systems where there
is no interaction between metal oxide components and the
support, calcination at high temperatures is benecial for
obtaining catalysts with an excellent dispersion if spinel or solid
solution formation occurs during the catalyst preparation. In
addition, calcination at low temperatures is helpful to prevent

NiO sintering. Thus, lower Ni particles and better dispersion are
obtained aer reduction. But these phenomena are unclear for
catalyst systems in which there is an interaction between their
components.

To the best of our knowledge, there are few studies about the
inuence of the calcination temperature on the catalyst
employed, such as ZnPd/ZnO–3Al, Os/bentonite, and Cu–Fe in
glycerol hydrogenolysis to 1,2-PDO,27–29 and the effect on the Ni/
Al3Fe1 catalyst has not been previously studied.

The Ni/Al3Fe1 catalyst is a promising catalyst for the APH of
glycerol. Studying its calcination temperature is relevant to
optimizing the catalyst preparation conditions that could
improve its catalytic performance. For these purposes, APH of
glycerol without external hydrogen addition experiments were
carried out in a continuous installation, and the catalysts were
characterized before and aer the reaction.

Experimental
Catalyst preparation and characterization

Ni/Al3Fe1 catalyst was prepared by the co-precipitation method
at a 28mol% of Ni (Ni/(Ni + Al + Fe)) and amolar ratio of Al/Fe of
3/1. The catalyst was calcined at different temperatures (500–
750 °C, denoted as Ni/Al3Fe1-X, X being the calcination
temperature in °C) for 3 h in order to study the inuence of the
calcination temperature on the APH of glycerol. Moreover, it
was characterized by many techniques: inductively coupled
plasma optical emission spectrometry (ICP-OES), hydrogen
temperature-programmed reduction (H2-TPR), X-ray diffraction
(XRD), temperature-programmed desorption of ammonia (NH3-
TPD), thermogravimetric analysis (TGA), N2-physisorption,
scanning transmission electron microscopy (STEM), and eld
emission scanning electron microscopy (FESEM). The detailed
procedures for the catalyst preparation and characterization are
described in our previous work.12

Catalyst performance

Catalytic performance was examined in a continuous system
(Process Integral Development Eng & Tech, Spain) which mainly
consisted of a stainless-steel xed bed reactor with an inner
diameter of 9 mm, and a micrometric valve that regulated the
pressure system. The xed bed was composed of a mixture of
catalyst (2 g) and sand (5 g), and their mesh sizes were 160–315
mm. It was placed on a tubular reactor and covered with quartz
wool supports. Before the catalytic test, the catalysts were
reduced, according to the H2-TPR results.

A solution of 10 wt% glycerol (Sigma-Aldrich, purity: 99.5%)
in deionized water was pumped into the reactor at 1 mL min−1.
The reaction occurred at 227 °C and 34 absolute bar for 3 h. Gas
and liquid products were obtained during the APH of glycerol
under these operating conditions. The products leaving the
reactor were depressurized using the micrometric valve and
arrived at the condensation system, where the liquid products
were collected. The exit gas mixture: N2, C2H6, CH4, H2, CO, CO2,
and C3H8, where N2 was used as an internal standard, was
analyzed online using an Agilent 490 Micro-GC equipped with
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Thermal Conductivity Detectors (TCD). The liquid products
consisted mainly of methanol (MeOH), acetol, ethanol (EtOH),
acetic acid, ethylene glycol (EG), 1,2-propanediol (1,2-PDO), and
non-reacted glycerol. They were examined offline using an
Agilent 7820A GC equipped with a Flame Ionization Detector
(FID) and an HP-FFAP Agilent 19091F-105 capillary column. 1-
Butanol (PanReac, purity: 99.5%) was used as an internal
standard. Besides, the liquid products were submitted to an
inductively coupled plasma optical emission spectrometry (ICP-
OES) analysis to examine the possibility of metal leaching. More
details of the experimental system were described in our earlier
studies.12,23 The catalytic performance (glycerol conversion,
carbon yield to gases and liquids) was calculated as follows,
according to the expressions cited in our previous studies:12,23

Glycerol conversion ð%Þ ¼ ninglycerol � noutglycerol

ninglycerol
� 100

where ninglycerol are the total moles of glycerol fed and noutglycerol are
the total moles of unreacted glycerol in the exit liquid.

Carbon yield to gases ð%Þ
¼ nCO þ nCO2

þ nCH4
þ 2nC2H6

þ 3nC3H8

3� ninglycerol
� 100

where ni are the total moles of the i product (i = liquid or gas).
The carbon selectivity to products (gases and liquids) was

dened as the percentage ratio of carbon in a product ‘i’ to the
total carbon in all the analyzed products (gases and liquids),
excluding the unreacted glycerol.

Due to errors in analyzing and collecting the samples, there
was no complete coincidence between the glycerol conversion
and the addition of the carbon yield to products (gas and
liquid). As reported by other authors,12,17,30 an experiment with
a value of carbon decit below 15% was considered a reliable
test. The carbon decit was dened as follows:

Carbon deficit = glycerol conversion

− (carbon yield to gases + carbon yield to liquids)

Results and discussion
Catalytic performance experiments

Glycerol conversion, carbon yield to gases, and carbon yield to
liquids are shown in Fig. 1. More carbon yield to liquid than
carbon yield to gas was obtained for all samples; therefore, the
operating conditions favored liquid production.12,30 There were
slight differences between the Ni/Al3Fe1-500 and the Ni/Al3Fe1-

625 catalysts, calcined at 500 °C and 625 °C, respectively.
However, the Ni/Al3Fe1 catalyst calcined at 750 °C showed the
worst catalytic activity. For example, the carbon yield to liquids
was around 38% for the Ni/Al3Fe1-625 catalyst, while for the
catalysts calcined at 750 °C (Ni/Al3Fe1-750 (1) and Ni/Al3Fe1-750
(2)), it was about 10%.

Prior to the catalytic test, the Ni/Al3Fe1-500 and Ni/Al3Fe1-625
catalysts were reduced at 500 °C, but the Ni/Al3Fe1-750 was
activated at 650 °C (Ni/Al3Fe1-750 (1)), according to the H2-TPR
results. Due to the low catalytic performance of the catalyst
calcined at 750 °C and reduced at 650 °C, this catalyst was also
reduced at 725 °C (Ni/Al3Fe1-750 (2)) in order to improve its
performance. However, there was no improvement obtained in
their catalytic performance.

Fig. 2(A) displays the gas compositions (vol%, N2, and H2O
free). The exit gas was composed mainly of CO2 and H2 and low
amounts of CH4, C2H6, and C3H8. The low content of CO is
expected due to the water–gas shi (WGS) reaction being
carried out at a low temperature.

The content of H2 in the gas stream was boosted by
increasing the calcination temperature, while the CO2 was
almost unchanged. In addition, the alkanes (CH4, C2H6, and
C3H8) were diminished, and CO was practically not found.

For the Ni/Al3Fe1 catalyst calcined at 750 °C, boosting the
reduction temperature from 650 (Ni/Al3Fe1-750 (1)) to 725 °C
(Ni/Al3Fe1-750 (2)) favored the decrease in the content of CO2

and alkanes but increased that of H2.
Fig. 2(B) shows the carbon selectivity to products for the

catalysts tested, including gas and liquid products. All catalysts
presented around 20% and 80% of converted carbon in gas and
liquid products, respectively. The gas product with the highest
carbon selectivity was CO2. This was about 16% and almost

Fig. 1 Glycerol conversion, carbon yield to gases, and carbon yield to
liquids.

Carbon yield to liquids ð%Þ ¼ nMeOH þ 2nEtOH þ 2nacetic acid þ 3nacetol þ 3n1;2-PDO þ 2nEG

3� ninglycerol
� 100
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unchanged with the calcination temperature. Meanwhile, the
alkanes (CH4, C2H6, and CH3H8) decreased, and CO was prac-
tically not found.

The major liquid products were 1,2-PDO, acetol, and
ethylene glycol. 1,2-PDO was the product with the highest
carbon selectivity among liquid and gas products, with values
up to 53%. Garcia et al.30 observed that when, for example, the
APR of glycerol over Ni/Al catalyst occurred under the same
operating conditions (34 bar, 10 wt% glycerol, and 227 °C), 1,2-
PDO was the product with the highest carbon selectivity to
liquid and gas products, with values around 37%. Roy et al.17

also reported that 1,2-PDO was the product with the highest
carbon selectivity, with values up to 53% obtained from the APH
of glycerol over an admixture of 5% wt. Ru/Al2O3 and 5 wt% Pt/
Al2O3 catalysts.

The carbon selectivity to 1,2-PDO, acetol and ethylene glycol
did not change from Ni/Al3Fe1-500 to Ni/Al3Fe1-625. However, at
a calcination temperature of 750 °C (Ni/Al3Fe1-750 (1)), the
carbon selectivity to acetol and ethylene glycol increased, while
the 1,2-PDO decreased. Meanwhile, increasing the reduction
temperature for the Ni/Al3Fe1 catalyst calcined at 750 °C from
650 (Ni/Al3Fe1-750 (1)) to 725 °C (Ni/Al3Fe1-750 (2)) boosted
ethylene glycol production, whereas the acetol was reduced, and
the 1,2-PDO was unaffected.

Considering the products obtained from the APH of glycerol
without external H2 addition and some references from the

literature,23,30–32 a proposed reaction mechanism is suggested in
this work. The reaction network includes gas and liquid
products.

In the gas phase, H2 and CO are mainly obtained by the
reforming reactions of glycerol and liquid intermediates (eqn
(1)) as well as by decarbonylation reactions that release CO.
Then CO is converted into CO2 and H2 by the WGS reaction (eqn
(2)). CH4 is produced by the methanation reactions of CO and
CO2 (eqn (3)–(5)). In addition, Fischer–Tropsch reactions can
explain the presence of C2H6 and C3H8.30,31,33

CnHmOk + (n − k)H2O 4 nCO + (n + m/2 − k)H2 (1)

WGS reaction:

CO + H2O 4 CO2 + H2 (2)

Methanation reactions:

CO2 + 4H2 4 CH4 + 2H2O (3)

CO + 3H2 4 CH4 + H2O (4)

2CO + 2H2 4 CH4 + CO2 (5)

There are two main paths in the liquid phase:
In path I, glycerol is dehydrated into acetol, which is

assumed to occur preferentially in acid sites. Subsequently, the
hydrogenation of acetol produces 1,2-PDO using the H2 gener-
ated in situ, which is expected to occur in metal sites (eqn
(6)).13,31,32,34

In path II, glycerol is dehydrogenated to glyceraldehyde,
whose further decarbonylation generates ethylene glycol (eqn
(7)). Then, the dehydration and hydrogenation of ethylene
glycol can produce ethanol. Besides, methanol is obtained by
decarbonylation and dehydrogenation of ethylene glycol.
Ethylene glycol can be dehydrated to form acetaldehyde. Acet-
aldehyde can be transformed into acetic acid. In addition,
acetaldehyde can be hydrogenated to create also ethanol, which
can be converted into this intermediate again by
dehydrogenation.17,23,30–33,35 It is worth noting that the reaction
path to the formation of methanol can make glycerol produce
more H2.31,32

The experimental results indicated that using these catalysts
and operating conditions, the main route is path I due to the
high carbon selectivity to 1,2-PDO and acetol.

It is well known that the Ni active sites favor C–C bond
cleavage and the WGS reaction. Furthermore, Ni exhibits
activity for hydrogenation/dehydrogenation reactions.30

(6)

(7)

Fig. 2 Gas composition (vol%, N2, and H2O free) (A) and carbon
selectivity to products (B).
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The catalysts calcined at low temperatures of 500 and 625 °
C (Ni/Al3Fe1-500 and Ni/Al3Fe1-625, respectively) favored the
dehydration reactions, which are assumed to occur in acid
sites, and the hydrogenation reactions that take place in metal
sites (path I). Thus, the carbon selectivity to 1,2-PDO and
acetol together was around 60%, while the carbon selectivity to
ethylene glycol was 12% for the Ni/Al3Fe1-625. In the APH of
glycerol without external hydrogen addition, the catalyst must
promote the dehydration of glycerol in acid sites to form acetol
and simultaneously the reforming reaction for hydrogen
production, which is required to generate 1,2-PDO by hydro-
genation of acetol in metal sites.13 Moreover, path II also takes
place and explains ethylene glycol production. A clear trend
could be observed by which an increase in the calcination
temperature to 750 °C enhanced the dehydrogenation/
decarbonylation reactions, promoting the formation of H2,
which requires metal sites (path II). In addition, the increase
in the reduction temperature from 650 (Ni/Al3Fe1-750 (1)) to
725 °C (Ni/Al3Fe1-750 (2)) for the Ni/Al3Fe1 catalyst calcined at
750 °C encouraged the conversion of glycerol into dehydro-
genation and decarbonylation products, increasing the selec-
tivity to ethylene glycol and H2. Thus, the carbon selectivity to
1,2-PDO and acetol together was 58% and 52% for the Ni/
Al3Fe1-750 (1) and Ni/Al3Fe1-750 (2) catalysts, respectively,
while the carbon selectivity to ethylene glycol was 17% and
24%, respectively.

Furthermore, the liquid products were submitted to ICP-OES
analysis to examine the possibility of metal leaching. The Al, Ni,
and Fe amounts detected in the liquid product are shown in

Fig. 3. The metal leaching could be due to the dissolved CO2

and/or soluble oxygenated compounds generated in the APH
reaction of glycerol, such as acetic acid, which produces an acid
medium.35–37

The metal leached to a lesser extent with an increase in the
calcination temperature from 500 to 750 °C. Fe was the most
leached and Al the least. The metal leaching was reduced by
almost half from the Ni/Al3Fe1-500 to the Ni/Al3Fe1-625.
Increasing the calcination temperature from 500 °C to 750 °C
favored the excellent stability of the catalyst resulting in
a smaller loss of its metals. The pH values of the collected liquid
products were 4.0 and 4.4 for the catalysts calcined at 500 °C
and 625 °C, respectively, and 5.6 and 5.5 for the catalysts
calcined at 750 °C: Ni/Al3Fe1-750 (1) and Ni/Al3Fe1-750 (2),
respectively. The results corroborate that the highest acidity of
liquid products increased the metal leaching. Moreover, the
acetic acid generated in the reaction was calculated, and the
values were 4.1 mmol acetic acid/mol glycerol fed using the
catalyst calcined at 500 °C; 3.6, 0.6, and 0.5 mmol acetic acid/
mol glycerol fed using the catalysts Ni/Al3Fe1-625, Ni/Al3Fe1-
750 (1) and Ni/Al3Fe1-750 (2), respectively. These data were in
accordance with the pH values of the collected liquid products
and demonstrated the effect of acetic acid in the acid medium.

Wu et al.32 stated that acidic conditions boost the solubility
of active metals in water, in agreement with the metal leaching
results. The amount of metal leaching did not affect the cata-
lytic activity of the samples under the operating conditions, as
also reported by Raso et al.23 However, a very high time-on-
stream could inuence the catalytic activity. It is better to
develop a catalyst with low metal leaching.

It is well known that Ni catalysts supported on Al2O3 are
oen unstable and suffer changes in their structure during the
APR of glycerol, causing deactivation by metal leaching, metal
particles sintering, and so on.14,36 Cai et al.21 showed that the Ni/
Cu catalyst suffered more deactivation by metal particles sin-
tering and metal leaching when the glycerol hydrogenolysis was
performed using water than 2-propanol as a solvent. However,
the presence of Fe in catalysts helps to improve their stability
and delays the deactivation of the Ni-based catalyst.22,36

In conclusion, the Ni/Al3Fe1-625 catalyst presented the best
performance for the APH of glycerol due to its high catalytic
activity towards dehydration/hydrogenation products and its
lower degree of metal leaching than the Ni/Al3Fe1-500 catalyst
under the same operating conditions.

Fig. 3 Metal leached after the APH of glycerol.

Table 1 Textural properties of the calcined and spent catalysts. Boehmite and FeNi3 crystallite sizes of the used catalysts

Sample

Calcined samples Spent samples

SBET
a (m2 g−1) Vp

b (cm3 g−1) dp
b (nm) SBET

a (m2 g−1) Vp
b (cm3 g−1) dp

b (nm) Dboehmite
c (nm) DFeNi3

c (nm)

Ni/Al3Fe1-500 233 0.158 3.31 197 0.150 3.71 13 8
Ni/Al3Fe1-625 199 0.174 3.93 185 0.145 4.44 19 7
Ni/Al3Fe1-750 (1) 82d 0.145d 7.41d 56 0.126 13.10 15 11
Ni/Al3Fe1-750 (2) 42 0.136 18.70 20

a The Brunauer, Emmett, and Teller (BET) method. b Barrett–Joyner–Halenda (BJH) adsorption method. c Boehmite and FeNi3 crystallite sizes
calculated from the Scherrer equation. d Value corresponding to the Ni/Al3Fe1 catalysts calcined at 750 °C: reduced at 650 (1) and 725 °C (2).
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Catalyst characterization

Chemical composition and textural properties. Almost no
differences were found between the ICP-OES analysis and the
nominal metal values in the Ni/Al3Fe1 catalyst. The

experimentally measured Ni, Al, and Fe loading were
26.8 mol.% (nom.: 28.0 mol.%), 55.5 mol.% (nom.: 54.0 mol.%),
and 17.7 mol.% (nom.: 18.0 mol.%), respectively.

The textural properties of the Ni/Al3Fe1 catalyst calcined at
different temperatures are shown in Table 1. Fig. 4(A) and (B)
show the N2 adsorption–desorption of the calcined and used
samples, respectively, and Fig. 4(C) and (D) display the pore size
distribution of the calcined and used samples, respectively.
According to the IUPAC classication, the fresh and spent
catalysts exhibited a type IV isotherm with a hysteresis loop
(type H2) which occurred aer P/Po = 0.4. This is characteristic
of mesoporous materials with interconnected pores of different
sizes and shapes.38 Boosting the calcination temperature
decreased the surface area (SBET) from 233m2 g−1 at 500 °C to 82
m2 g−1 at 750 °C. It was 199 m2 g−1 at 625 °C. The average pore
diameter (dp) increased, but the pore volume (Vp) had
a maximum of 625 °C. In addition, it is observed that while the
surface area and pore volume decreased aer using the cata-
lysts, the pore diameter increased. This trend could be because
the samples suffered from pore plugging, which would have
reduced their pore volume.14

A decrease in the SBET was observed aer using the samples.
The catalysts calcined at 500 °C (Ni/Al3Fe1-500) and 625 °C (Ni/
Al3Fe1-625) showed a slight decline in the SBET and high cata-
lytic activity. However, the Ni/Al3Fe1 catalysts calcined at 750 °C
(Ni/Al3Fe1-750 (1) and Ni/Al3Fe1-750 (2)) demonstrated the
highest decrease in the SBET and the worst catalytic
performance.

X-ray diffraction characterization. Fig. 5(A) shows the XRD
patterns of the fresh samples. Peaks for spinel-structured
FeAl2O4 (JCPDS, 00-034-0192) and NiAl2O4 (JCPDS, 00-010-
0339) were observed in all samples. The interaction between
NiO and Al2O3 forms the NiAl2O4 phase during the calcination,
and its presence depends on the Ni/Al molar ratio and the
calcination temperature.39 The FeAl2O4 is obtained from the
reaction of FeO with Al2O3.40 Nonetheless, there were no peaks
for FeO (JCPDS, 00-074-1886) and NiO (JCPDS, 00-047-1049),
which means that the Ni and Fe components were very well
dispersed over the surface of Al2O3, causing them to have
a perfect spinel structure, as reported by Kim et al.41 In addition,
g-Al2O3 (JCPDS 00-050-0741), Fe2O3 (JCPDS, 00-033-0664), and
Fe3O4 (JCPDS, 00-019-0629) were identied in the samples.

It can be observed that increasing the calcination tempera-
ture, especially from 625 to 750 °C, leads to the Ni/Al3Fe1 cata-
lyst having a more crystalline structure. A similar trend was
found in the case of the ZnO–3Al catalyst, reported by Li et al.27

The intensity peaks of the NiAl2O4 and FeAl2O4 increased as the
calcination temperature rose in the Ni/Al3Fe1 catalyst. Bian
et al.24 reported that a high calcination temperature favored the
crystal size growth.

Fig. 5(B) displays the XRD patterns of the spent samples. Our
previous works12,23 found that the phases presented in the
reduced and spent catalysts were very similar except for the
boehmite (AlO(OH), JCPDS 01-074-18795). For this reason, the
XRD of the reduced samples is not shown in the present work.
Raso et al.23 found that the AlO(OH) was formed before the APH
reaction and that its formation occurred during the

Fig. 4 N2 adsorption–desorption isotherms of the calcined (A) and
spent (B) samples. Pore size distribution of the calcined (C) and spent
(D) samples.
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stabilization of the system with water for the reaction. The
AlO(OH) phase is formed due to the reaction between Al2O3 and
H2O.13,14,23

The principal diffraction peaks of both the FeNi3 (JCPDS 03-
065-3244) and AlNi3 (JCPDS 00-050-1265) could be observed in
all the samples due to their similar patterns.12 Besides, the
NiAl2O4, and FeAl2O4 phases were still observed due to their
partial reducibility. These require a high temperature to achieve
complete reduction.41,42 However, Fe3O4 and Fe2O3 disappeared
due to their total reducibility aer the reduction treatment.

Increasing the reduction temperature for the Ni/Al3Fe1-750
catalyst from 650 °C (Ni/Al3Fe1-750 (1)) to 725 °C (Ni/Al3Fe1-750

(2)) favored the reduction of the spinels (NiAl2O4 and FeAl2O4),
obtaining small peaks. This means the Ni and Fe components
are well combined with the Al2O3 support ingredient during the
calcination step.41 In addition, the intensity of the characteristic
peaks of FeNi3 and AlNi3 was boosted with a rise in the reduc-
tion temperature. The estimatedmean FeNi3 crystallite sizes are
shown in Table 1. Increasing the calcination temperature from
500 to 625 °C decreased the FeNi3 crystallite size slightly from 8
to 7 nm, enhancing the dispersion from 12.1 to 13.9%. The
dispersion was calculated using the equation D = 97.1/d (nm).43

However, a further increase in calcination temperature to 750 °
C caused a decrease in the FeNi3 dispersion to 8.8% due to
active metal sintering during the activation process.25 In addi-
tion, the FeNi3 crystallite size increased from 11 to 20 nm when
the Ni/Al3Fe1-750 catalyst was reduced at high temperature (725
°C), and consequently, FeNi3 dispersion diminished from 8.8 to
4.9%.

Additionally, raising the calcination and reduction temper-
ature favored decreasing the AlO(OH) phases. The approximate
AlO(OH) crystallite size was 13 to 19 nm (Table 1). The presence
of metal particles retards the transformation of g-Al2O3 into
AlO(OH) under hydrothermal conditions.13 The FeNi3 and
AlO(OH) crystallite sizes were calculated using the Scherrer
equation44 for the characteristic diffraction peaks of FeNi3 at 2q
= 44.3°, 51.6°, and 75.9° and the main peak of AlO(OH) at 2q =
14.5°.

According to a report by Doukkali et al.,14 calcination treat-
ments at high temperatures strengthen the Al–O bonds of g-
Al2O3 to minimize its interaction with the H2O in the reaction
medium, maintain the stability of the mesoporous structure
and texture of the g-Al2O3 support, and control the aggregation
of Ni particles, providing higher hydrothermal stability of the
catalyst in its subsequent use.

In addition, the spent samples were studied using the TGA
technique in the N2 atmosphere to quantify the boehmite
formation. Fig. 5(C) shows the TGA curves of the used samples.
The catalysts calcined at 500 °C and 625 °C presented higher
values of total weight loss than the catalysts calcined at 750 °C.
The TGA results were in good agreement with the XRD results.
The weight loss is directly related to the release of adsorbed
water and the transformation of boehmite (AlO(OH)) into
Al2O3.45 Furthermore, the boehmite formation was estimated
considering the weight loss in the temperature range of 140 °C
to 515 °C, which corresponded to the chemisorbed water and
boehmite transformation step in the catalyst (step II). The %
weight loss in step II for each sample was 10.4% for the Ni/
Al3Fe1-500 catalyst, 12.78% for the Ni/Al3Fe1-625 catalyst, 5.29%
for the Ni/Al3Fe1-750 (1) catalyst, and 3.89% for the Ni/Al3Fe1-
750 (2) catalyst.

Looking at the catalytic results, the Ni/Al3Fe1-625 catalyst
showed the highest catalytic activity and the smallest FeNi3
crystallite size, around 7 nm, indicating a high dispersion.
Increasing the calcination and reduction temperature leads to
the Ni/Al3Fe1 catalyst having a more crystalline structure and an
increased FeNi3 crystallite size of around 20 nm (Ni/Al3Fe1-750
(2)), indicating a low dispersion.

Fig. 5 XRD patterns of the calcined (A) and used (B) samples. TGA
curves of the used samples (C). Step I: physisorbed water and step II:
chemisorbed water and boehmite transformation.
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The higher amount of boehmite in the catalysts calcined at
500 and 625 °C than in the catalysts calcined at 750 °C does not
appear to cause a negative effect on the catalytic activity.
Furthermore, Wu et al.46 used the boehmite as a support for
a Cu-based catalyst in the hydrogenolysis of glycerol to 1,2-PDO.

Hydrogen temperature-programmed reduction. The H2-TPR
proles of the calcined samples are depicted in Fig. 6. All the
samples showed 4 peaks corresponding to the reduction of the
phases present in them, obtained by the Gaussian-tting anal-
ysis. The assignation of phases was carried out considering the
XRD results.

The assignation of the peaks is in accordance with the work
of Meng et al.47 The peaks at low temperatures (200–440 °C) are
ascribed to the reduction peak of Fe2O3 to Fe3O4 and a-NiO, the
peaks at the moderate ranges (440–600 °C) are attributed to the

reduction peak of Fe3O4 to Fe and b-NiO, and the peaks in the
range of 550–750 °C are assigned to the reduction peak of
NiAl2O4 spinel (g-NiO). In addition, the FeAl2O4 is reduced at
high temperatures.12,41

For the Ni/Al3Fe1-500 and Ni/Al3Fe1-625 catalysts, the rst
peaks at 307 °C and 275 °C, respectively, might be ascribed to
the reduction of a-NiO species to Ni, corresponding with the
easily reducible surface free nickel oxide.36 The second peaks at
401 °C and 472 °C for the Ni/Al3Fe1-500 and Ni/Al3Fe1-625,
respectively, could be attributed to the reduction of Fe2O3 to
Fe3O4. The next peaks at 497 °C and 498 °C for the Ni/Al3Fe1-500
and Ni/Al3Fe1-625, respectively, can be related to the reduction
of b-NiO, which had a strong interaction with the support or
referred to non-stoichiometric nickel aluminate (NiO–Al2O3)
with weaker stability,24,47 and Fe3O4 to Fe. Finally, the last peaks
at 568 °C and 652 °C for the Ni/Al3Fe1-500 and Ni/Al3Fe1-625,
respectively, could be assigned to the reduction of g-NiO, which
corresponded to the reduction of the NiAl2O4 phase or Ni pha-
ses with strong interaction with the support, and of the FeAl2O4

phase.
For the Ni/Al3Fe1-750, the rst peak at 392 °C could be

related to the reduction of a-NiO species. The next peak at 579 °
Cmight be assigned to the reduction of b-NiO. The third peak at
658 °C could be attributed to the reduction of Fe3O4, and the
last peak at 802 °C might be ascribed to the reduction of g-NiO
and FeAl2O4.

In addition, the ratio of the different phases was calculated
and shown in Table 2. Increasing the calcination temperature
decreased the proportion of a-NiO phases and b-NiO phases,
whereas the ratio of g-NiO phases was boosted. This indicated
that the a-NiO and b-NiO could be converted into NiAl2O4, as
reported by Bian et al.24 They stated that increasing the calci-
nation temperature favored the NiAl2O4 formation, which was
benecial for the dry reforming of methane in terms of activity
and stability.

Moreover, the reduction temperature peaks moved towards
higher values with the increase in the calcination temperature.
For example, the reduction temperature peaks of the g-NiO/
FeAl2O4 species were boosted from 568 °C to 802 °C with the rise
of the calcination temperature from 500 °C to 750 °C.

Temperature-programmed desorption of ammonia.
Temperature-programmed desorption of ammonia (NH3-TPD)
was carried out to study the acidity of the reduced catalysts. A
Gaussian-tting analysis was conducted to clarify the kinds of
desorption regions in the catalysts. The results of NH3-TPD are
gathered in Table 3.

Fig. 6 H2-TPR profiles of the calcined samples.

Table 2 H2-TPR results of the calcined samples

Sample

Reduction temperature (°C)/relative contentb (%)
Total H2 consumption
(mmol H2/gcat)a-NiO Fe2O3 b-NiO Fe3O4 g-NiO/FeAl2O4

Ni/Al3Fe1-500 307/5.5 401/7.3 497/41.4a 568/45.8 9.25
Ni/Al3Fe1-625 275/4.1 472/25.0 498/27.3a 652/43.6 9.21
Ni/Al3Fe1-750 392/3.8 579/16.8 658/5.4 802/74.0 9.45

a Value corresponding to a total reduction of b-NiO and Fe3O4.
b Calculated from Gaussian deconvolution of H2-TPR.
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The NH3-TPD proles of the reduced catalyst are shown in
Fig. 7. Previous to the NH3-TPD analysis, the samples were
reduced at the same temperature as that used to activate them
before the APH reaction: 500 °C for the Ni/Al3Fe1-500 and Ni/
Al3Fe1-625, 650 °C for the Ni/Al3Fe1-750 (1) and 725 °C for the
Ni/Al3Fe1-750 (2). All catalysts presented three regions charac-
teristic of the strength of the acid sites with maxima at the
ranges 177–194 °C, 261–289 °C, and 411–536 °C, corresponding
to weak (T1), low-moderate (T2), and strong (T3), respectively.

The proportion of the low-moderate (F2) and strong (F3) acid
sites rose when the calcination temperature increased from 500
to 625 °C. Then, raising the calcination temperature to 750 °C
favored increasing the proportion of the low-moderate acid sites
and decreasing the strong acid sites. In addition, boosting the
activation temperature of the Ni/Al3Fe1-750 from 650 (Ni/Al3Fe1-
750 (1)) to 725 °C (Ni/Al3Fe1-750 (2)) slightly increased the
proportion of the low-moderate and strong acid sites, but
diminished the temperature of these acid sites, especially the
strong acid sites.

The total amount of acid sites increased slightly from 777.34
to 881.54 mmol NH3/gcat when the calcination temperature was
raised from 500 to 625 °C, respectively. However, raising it to
750 °C decreased half of the total amount of acid sites. In
addition, increasing the reduction temperature from 650 to
725 °C reduced the amount of acid sites from 433.24 to 337.43
mmol NH3/gcat, respectively.

Table 3 NH3-TPD results of the reduced samples and crystallite size of used samples calculated from STEM results

Sample

Temperature (°C)/relative amounta (%)
Total NH3 desorption
(mmol NH3/gcat) STEMb (nm)T1/F1 T2/F2 T3/F3

Ni/Al3Fe1-500 194/21.4 289/36.9 536/41.8 777.34 11
Ni/Al3Fe1-625 189/10.3 275/39.5 516/50.2 881.54 10
Ni/Al3Fe1-750 (1) 180/13.9 266/42.0 498/44.1 433.24 20
Ni/Al3Fe1-750 (2) 177/10.6 261/43.7 411/45.7 337.43 41

a Calculated from Gaussian deconvolution of NH3-TPD proles. b Mean particle size calculated from STEM results.

Fig. 7 NH3-TPD profiles of the reduced samples.

Fig. 8 The nickel-rich particle size distribution and STEM images of
the used catalysts.
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Scanning transmission electron microscopy. Scanning
transmission electron microscopy (STEM) was applied to
determine the metal crystallite sizes of the samples. Fig. 8
shows the nickel-rich particle size distribution of the catalysts,
calculated by image processing soware. More than 90 particles
were measured per sample. The estimated nickel-rich particle
size was 10 to 41 nm (Table 3).

The same trend of the particle sizes obtained by the XRD
technique was observed with the STEM technique. Increasing
the calcination temperature from 500 to 625 °C decreased the
nickel-rich crystallite size slightly from 11 to 10 nm, improving
the dispersion. The Ni/Al3Fe1-500 and Ni/Al3Fe1-625 catalysts
showed around 34% and 63% of nickel-rich particle sizes below
10 nm, respectively. This corroborates the XRD results and the
higher dispersion of the nickel-rich phase on the Ni/Al3Fe1-625
catalyst compared to the Ni/Al3Fe1-500 catalyst. A further

increase in calcination temperature to 750 °C caused a dimi-
nution in the nickel-rich phase dispersion. In addition, the
nickel-rich crystallite size increased from 20 to 41 nm when the
Ni/Al3Fe1-750 was reduced at high temperatures, and its
dispersion subsequently decreased.

Field emission scanning electron microscopy. Field emis-
sion scanning electron microscopy (FESEM) images of the
samples are displayed in Fig. 9. The morphology of the catalysts
changed aer their use due to the presence of the boehmite, as
identied by the XRD technique.

The variations in the morphology depended on the operating
conditions, such as hydrothermal temperature, treatment time,
and reactant concentrations. Themorphologies included cubes,
elongated shapes, thick plates, and platelet-like or ower-like
particles.48,49

Additionally, elemental analysis of the spent catalysts was
performed in order to determine coke formation. Increasing the
calcination temperature favored the coke formation expressed
using the ratio mg C/(gcatalyst$gglycerol reacted) in the Ni/Al3Fe1
catalyst (1.99 to 4.29 mg C/(gcatalyst$gglycerol reacted)). Meanwhile,
boosting the reduction temperature from 650 to 725 °C slightly
decreased the coke formation, 4.29 to 3.92 mg C/(gcatalyst-
$gglycerol reacted) (Table 4). The H content in the used catalysts
follows a similar trend to the TGA results (% total weight loss)
and could be related to boehmite formation.

Discussion

This study aimed to optimize the calcination temperature of the
Ni/Al3Fe1 catalyst in the APH of glycerol without external
hydrogen addition. In this context, Ni/Al3Fe1 catalysts calcined
at different temperatures (500, 625, and 750 °C) were prepared
by the co-precipitation method and tested in the APH of glycerol
under the same operating conditions.

The results showed that the Ni/Al3Fe1 catalyst calcined at
625 °C presented the best catalytic activity, obtaining a glycerol
conversion of around 53%. The proportion of the carbon
selectivity to liquid (80%) and gas (20%) products is the same
for all catalysts. This could mean the calcination or reduction
temperatures did not affect this distribution. Then, the total
carbon selectivity to liquid and gas products is determined by
the operating conditions, and the catalyst is also inuenced.
Thus, Garcia et al.30 obtained about 25% and 75% of total
carbon selectivity to gas and liquid products, respectively,
during the APR of glycerol over Ni/Al coprecipitated catalyst
under the same operating conditions (34 bar, 10 wt% glycerol,
and 227 °C). The higher carbon selectivity to liquids with the Ni/
Al3Fe1 catalyst than with the Ni/Al catalyst could indicate the
positive effect of Fe.

The yield to 1,2-PDO, the main liquid product, was 209 mg
g−1 glycerol and 192 mg g−1 glycerol for the catalysts calcined at
625 and 500 °C, respectively. The H2 yield, expressed as mg H2/
mol C fed, was 47 and 34 for these catalysts, respectively. These
results indicate a slight improvement using the catalyst
calcined at 625 °C. On the other hand, the catalyst calcined at
750 °C and reduced at two different temperatures (650 and
725 °C) showed low catalytic activity with a 1,2-PDO yield of

Fig. 9 FESEM images of the calcined and used catalysts from left to
right.

Table 4 Elemental analysis results of the used catalysts

C (wt%) H (wt%)

Ratio
(mg C/(gcatalyst$
gglycerol reacted))

Ni/Al3Fe1-500 1.77 0.88 1.99
Ni/Al3Fe1-625 2.72 0.90 3.01
Ni/Al3Fe1-750 (1) 1.74 0.41 4.29
Ni/Al3Fe1-750 (2) 1.52 0.31 3.92
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around 35 mg g−1 glycerol for both catalysts and an H2 yield of
13 and 19 mg H2/mol C fed for the catalysts reduced at 650 and
725 °C, respectively.

The conversion of glycerol is due to reforming reactions that
produce gases and liquid phase reactions, mainly by path I (eqn
(6)) and path II (eqn (7)).30–32 The acid sites of the catalysts
participate in path I by dehydrating glycerol to acetol. In
contrast, metal sites of the catalysts are involved in reforming
reactions that generate hydrogen and path II by the
dehydrogenation/decarbonylation of glycerol.13

The catalysts calcined at low temperatures, 500 °C and 625 °
C, presented a high value of acidity and a small size of Ni-rich
phase, both favoring the glycerol conversion. The simulta-
neous reforming reaction of glycerol that produces hydrogen
and its participation in the hydrogenation of acetol explained
the high 1,2-PDO yield obtained with these catalysts.

In addition, the H2/CO2 ratio in the product gas with the
catalysts calcined at 500 and 625 °C was 0.25 and 0.30, respec-
tively, which was signicantly lower than 7/3 of the stoichio-
metric ratio of glycerol reforming, corroborating the
participation of hydrogen in liquid phase reactions.36

With the purpose of increasing the knowledge of the inu-
ence of the calcination temperature on reaction routes in
a liquid phase, Table 5 shows the total carbon selectivity to the
main products of path I, acetol and 1,2-PDO, and the total
carbon selectivity to the main products of path II, ethylene
glycol and ethanol. It is observed that the main reaction route
was path I for all the catalysts tested. Moreover, the total carbon
selectivity to path I decreased with the increase in the calcina-
tion temperature and the reduction temperature using the
catalyst calcined at 750 °C. On the other hand, the total carbon
selectivity to the products of path II increased with the calci-
nation and reduction temperatures. The tendency observed
with the reduction temperature was found previously by
Morales-Marin et al.36 in their study of the effect of the reduc-
tion temperature on the APR of glycerol over NiAl2O4-derived
catalysts. They concluded that the reduction at 700 °C or above
enhanced the dehydrogenation mechanism, while the catalysts
reduced at below 600 °C favored dehydration/hydrogenation
products.

Table 5 also shows the ratio of total carbon selectivity to 1,2-
PDO/acetol for the catalysts tested. This ratio is directly related
to the hydrogenation activity and was signicantly higher for
the catalysts calcined at 500 °C and 625 °C. The small size of the
Ni-rich phase of these catalysts produced more hydrogen and
favored the hydrogenation of acetol to 1,2-PDO.

Freitas et al.13 found that bimetallic CuNi/Al2O3 and CuNi/
ZSM-5 catalysts displayed the highest glycerol conversion,
80% and 85%, respectively, with 25% of 1,2-PDO yield at 250 °C
and 40 bar, without external hydrogen. They attributed this
result to Cu–Ni alloy interaction, high acidity, and good metal
dispersion on the catalyst.

Barzegari et al.25 reported that the active surface area and Ni
dispersion were gradually diminished by boosting the calcina-
tion temperature from 600 to 700 °C. In addition, the catalyst
calcined at 600 °C showed the highest catalytic activity. This
tendency is in accordance with the results obtained with the Ni/
Al3Fe1 catalysts.

Overall, the high catalytic activity for the APH of glycerol
without external hydrogen addition was favored with high
acidity and good metal dispersion on the catalyst. In this case,
the Ni/Al3Fe1-625 catalyst was selected as the best due to its high
acidity, high metal dispersion, and lower metal leaching than
the Ni/Al3Fe1-500 catalyst. Thus, the Ni/Al3Fe1-625 catalyst
demonstrated the best catalytic activity, obtaining the most
signicant results of H2 and 1,2-PDO yields. Path I was favored
at a low calcination temperature (below 625 °C) because the Ni/
Al3Fe1-625 catalyst showed the highest acidity and metal
dispersion. Besides, increasing the calcination temperature to
750 °C enhanced the selectivity of dehydrogenation products
(EG + ethanol) and decreased the H2 yield. At the same calci-
nation temperature (750 °C), boosting the reduction tempera-
ture from 650 to 725 °C favored both the selectivity of
dehydrogenation products (EG + ethanol) and the H2 yield. This
could mean path II was enhanced at high calcination and
reduction temperatures (above 725 °C).

Conclusions

An increase in the calcination temperature from 500 to 750 °C
produced a signicant change in the physicochemical proper-
ties of the Ni/Al3Fe1 catalyst and its catalytic activity during the
APH of glycerol.

The calcined catalyst's surface area was decreased from 233
to 82 m2 g−1 with an increase in the calcination temperature;
meanwhile, the pore diameter was increased from 3.3 to 7.4 nm.
Aer its use, acceptable stability in the surface area and pore
diameter were observed for the Ni/Al3Fe1 catalysts calcined at
500 °C and 625 °C, while a signicant decrease in surface area
and increase in pore diameter were determined for the catalyst
calcined at 750 °C.

The Ni/Al3Fe1-625 catalyst was selected as the best due to its
high acidity, metal dispersion, and catalytic activity, the highest
carbon selectivity product being 1,2-PDO. In addition, it expe-
rienced less metal leaching than the Ni/Al3Fe1-500 catalyst.
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Abstract: Renewable hydrogen production by aqueous phase reforming (APR) over Ni/Al-Ca
catalysts was studied using pure or refined crude glycerol as feedstock. The APR was carried out in a
fixed bed reactor at 238 ◦C, 37 absolute bar for 3 h, using a solution of 5 wt.% of glycerol, obtaining
gas and liquid products. The catalysts were prepared by the co-precipitation method, calcined at
different temperatures, and characterized before and after their use by several techniques (XRD,
ICP-OES, H2-TPR, NH3-TPD, CO2-TPD, FESEM, and N2-physisorption). Increasing the calcination
temperature and adding Ca decreased the surface area from 256 to 188 m2/g, and its value after
the APR changed depending on the feedstock used. The properties of the acid and basic sites of the
catalysts influenced the H2 yield also depending on the feed used. The Ni crystallite was between
6 and 20 nm. In general, the incorporation of Ca into Ni-based catalysts and the increase of the
calcination temperature improved H2 production, obtaining 188 mg H2/mol C fed during the APR of
refined crude glycerol over Ni/AlCa-675 catalyst, which was calcined at 675 ◦C. This is a promising
result from the point of view of enhancing the economic viability of biodiesel.

Keywords: hydrogen; pure/refined crude glycerol; Ni/Al-Ca catalysts; fixed bed reactor

1. Introduction

The past twenty years have seen annual increases in world energy demand mainly
due to population growth, together with the requirements of industry and the development
of society in general. Most energy comes from the combustion of fossil fuels, such as
petroleum oil, coal, and natural gas [1]. However, the consumption of fossil fuels causes
environmental problems, such as the greenhouse effect and pollution emissions. Hence,
developing and utilizing renewable energies are essential for addressing environmental
pollution and the energy crisis [2]. The International Energy Agency (IEA) estimates energy
consumption growth from sustainable resources will reach 53% by 2030 [3]. Hence, much
research has been devoted to seeking alternatives to reduce the dependence on petroleum
and increase the use of renewable energy, such as biodiesel [1,4].

Biodiesel is mainly produced by the catalytic transesterification of triglycerides with
alcohol, thereby obtaining glycerol (10% by weight) as a by-product [1]. As the biodiesel
industry rapidly expands, a surplus of glycerol is being created, which could negatively
affect the biodiesel economy. Therefore, it is fundamental to find efficient alternatives to
valorize glycerol [5,6]. In this context, H2 production from glycerol is a promising method
to reduce environmental problems, contributing to the expansion and economic viability of
biorefinery [7].

H2 is the simplest and the most abundant element in the universe, but it is rarely
present as gas on Earth [8]. It is considered a clean energy, which only emits water
after its combustion. It can be used in many technologies, such as fuel cells for electricity
production [9–11]. There are many routes to produce H2 from glycerol, such as auto-thermal
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reforming (ATR, [10,12]), steam reforming (SR, [13,14]), and aqueous phase reforming
(APR, [15]).

Among these processes, APR is kinetically and thermodynamically feasible for pro-
ducing H2 with a low CO concentration [16]. APR was first investigated by the group of
Dumesic in 2002 [15]. It is a catalytic process that operates at mild temperatures (200–270 ◦C)
and moderate pressures (25–50 bar) [17]. APR is also energy-efficient because glycerol and
water are not vaporized [18], and separating the APR products is easy; hence, it has some
advantages over SR [17]. In addition, it is the only process in which the reforming is carried
out in the liquid phase [19].

The ideal APR of glycerol yields seven moles of H2 and three moles of CO2 per
mole of glycerol, combining the decomposition of glycerol and the water–gas shift [16,18]
(Equations (1)–(3)).

C-C cleavage leading to CO and H2:

C3H8O3 (l) → 3CO (g) + 4H2 (g) ∆H◦25C = +338.0 kJ/mol (1)

Water–gas shift (WGS):

CO (g) + H2O (l) � CO2 (g) + H2 (g) ∆H◦25C = +2.8 kJ/mol (2)

The overall reaction stoichiometry (ideal APR of glycerol):

C3H8O3 (l) + 3H2O (l) → 3CO2 (g) + 7H2 (g) ∆H◦25C = +346.5 kJ/mol (3)

A suitable catalyst for the APR process should be active mainly in the C-C bond scission
and the water–gas shift reaction. Pt-based catalysts are often used due to their ability to
break C-C bonds and their efficiency for SR/WGS reactions [16,20]. Many studies about H2
production by the APR of glycerol over Pt-based catalysts have been reported [21–25].

Menezes et al. [26] studied the influence of different oxide supports (Al2O3, MgO,
ZrO2, and CeO2) on Pt-based catalysts for APR of glycerol using a batch reactor. They
found that Pt/MgO and Pt/ZrO2 showed the best activity for H2 production with low
hydrocarbon formation due to their nature as basic oxides, thereby inhibiting methane
formation and favoring the WGS reaction.

However, the high cost and the limited availability, in particular, of noble metals (to
produce H2 on an industrial scale) have led to studies aimed towards developing cheap
catalysts, such as Ni-based catalysts [27]. Furthermore, Ni-based catalysts have attracted
the attention of many authors [17,27–30] due to their good intrinsic C-C cleavage, but their
inhibition ability is weak for methane reactions [18,31] (Equations (4)–(6)).

Methanation reactions:

CO2 (g) + 4H2 (g) � CH4 (g) + 2H2O(1) ∆H◦25 ◦C = −253.0 kJ/mol (4)

CO (g) + 3H2 (g) � CH4 (g) + H2O (1) ∆H◦25 ◦C = −250.2 kJ/mol (5)

2CO (g) + 2H2 (g) � CH4 (g) + CO2 (g) ∆H◦25 ◦C = −247.3 kJ/mol (6)

The production of H2 and CO2 by APR at low temperatures may be accompanied by
methanation/Fischer–Tropsch reactions, which could generate methane and other alkanes,
reducing the selectivity to H2 [32].

García et al. [33] and Remón et al. [34] analyzed the influence of the operating variables
on the APR of glycerol over Ni co-precipitated catalysts using a continuous fixed bed reactor.
Remón et al. [34] concluded that the best operating conditions for obtaining a high gas yield
were 238 ◦C, 39 bar, and high W/mglycerol ratio (38 gcatalyst·min/gglycerol). García et al. [33]
found that a low glycerol content in the solution increased the H2 yield. Moreover, the H2
content in the gas decreased while the CH4 content increased with rising pressure [33]. As
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such, some favorable operating conditions to obtain a high H2 yield can be: 238 ◦C, 37 bar,
5 wt.% of glycerol, and 40 gcatalyst·min/gglycerol.

Ni-based catalysts can be enhanced and stabilized by employing certain supports and
metals, thereby obtaining a high yield of hydrogen in APR and inhibiting the deactivation
of the catalysts due to coke formation [31]. Alumina as a support has attracted considerable
interest due to its high surface area, which enhances metal dispersion. However, it is known
that alumina supports are susceptible to suffering deactivation due to metal particle sin-
tering and carbon deposition, issues that negatively affect their long-term stability [35–38].
The formation of coke deposits has been associated with cracking, polymerization, and
dehydration reactions, which occur on the acid sites of alumina, while sintering has been
related to a transition of alumina to a crystalline phase during the reaction [35]. There-
fore, many authors have reported using Cu, Zn, La, Br, and Co as structural modifiers of
Ni/Al2O3, effectively promoting the APR of glycerol. In addition, basic oxides, such as
La2O3, CeO2, MgO, or CaO, have been used to modify or neutralize the acid alumina [17].
Hence, the design of a stable support material with high selectivity to H2 is key for the
viability of the APR process. Shabaker et al. [39] reported that adding Sn to Ni favored the
reduction of methane by reducing the C-O fracture and the improvement of hydrogen pro-
duction by increasing the C-C fracture. Iriondo et al. [40] investigated the APR of glycerol
over monometallic (Ni or Pt) and bimetallic (PtNi) catalysts supported on γ-Al2O3 and
La2O3-modified γ-Al2O3 using a fixed bed reactor. They observed that PtNi catalysts were
the most active, while Ni catalysts suffered an increasing deactivation with the temperature.
In addition, the presence of La2O3 in the catalysts improved the H2 production.

Morales-Marín et al. [17] studied the effect of promoters (Ce or Mg) in the NiAl2O4
spinel-derived catalysts for the APR of glycerol using a fixed bed reactor. They found
that adding the promoters slightly increased the selectivity to hydrogen, diminishing the
CO/CO2 and CO/H2 ratio in the gas phase products.

With this background, the present work studied the influence of adding Ca to the
Ni/Al catalyst during the APR of glycerol.

CaO has been employed as a promoter of Ni/Al2O3 catalysts because of its basicity,
low cost, and wide availability. It not only neutralizes the acid sites on alumina but also
favors H2O adsorption and -OH mobility, thus accelerating carbon oxidation and inhibiting
coke deposition [13,41]. Moreover, CaO can adsorb CO2 during the reforming system [41].

Compared with pure glycerol, crude glycerol includes many impurities, such as soap,
alkali, ester, salts, and non-glycerin organic compounds, which will affect the APR for
H2 production. Therefore, it is necessary to understand the influence of the impurities in
crude glycerol during APR for H2 production [2]. A few studies have used crude glycerol
during APR [31,34,42]. Boga et al. [43] studied the effect of the impurities (soap, methanol,
and ester) in crude glycerol (containing 6.85 wt.% glycerol, 1.62 wt.% soaps, 1.55 wt.%
methanol, and 0.07 wt.% ester) during APR over Pt-based catalysts at 29 bar and 225 ◦C,
obtaining less activity with the crude glycerol compared with pure glycerol (6.85 wt.%).
Lenhert and Claus [44] analyzed the APR of pure and crude glycerol using several Pt-based
catalysts at 250 ◦C and 20 bar. They observed that the presence of NaCl in crude glycerol
affected H2 production and caused more significant catalyst deactivation than pure glycerol.
Other authors [2,45,46] have investigated the effect of impurities, such as methanol, acetic
acid, KOH, sulfuric acid, NaOH, and phosphoric acid, in pure glycerol during APR over
Ni-based catalysts. They found that methanol and acetic acid impurities negatively affected
the APR, causing a decrease in the conversion to gases and glycerol conversion. At the
same time, the KOH increased the glycerol conversion and enhanced H2 production. They
also found that Ni leaching increased under acidic conditions. In addition, Wu et al. [2]
reported that including CaO in the bed can increase the H2 conversion and production rate
in the APR of a glycerol solution containing impurities.

Taking into consideration the possible presence of three impurities (methanol, acetic
acid, and KOH) in crude glycerol [34,42] and the effect of CaO on the H2 production studied
by other authors [2,13,31], this work investigated the impact of adding Ca as a promoter
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in APR using crude glycerol. KOH is usually employed as a homogeneous catalyst, while
methanol is used to react with triglycerides in biodiesel production. Acetic acid helps
remove the soaps in crude glycerol during its purification step [4,34].

This study has two main innovations in the context of catalyst development for glycerol
valorization. The first one is the preparation and characterization of Ni/Al coprecipitated
catalysts with Ca using NH3-TPD and CO2-TPD, among other techniques. The metals in
these catalysts (Ni, Al, and Ca) are not expensive and have high availability. The second
one is the use of these catalysts in the APR of glycerol, including pure and refined crude
glycerol. This research is relevant for the purpose of H2 production using as the feed an
industrial by-product, glycerol, employing low-cost catalysts.

To the best of our knowledge, this is the first study on the effect of Ca on Ni/Al
catalysts during APR using pure and refined crude glycerol with the goal of increasing the
H2 yield.

The Ni/Al-Ca catalysts were prepared by the co-precipitation method, changing
the molar ratio of Ca/Al from 0 to 7.5%. After calcination, the phases presented in the
catalysts were CaO, Al2O3, NiAl2O4, and NiO. For simplicity, the catalysts were named
Ni/Al-Ca. In addition, the influence of the calcination temperature was analyzed, charac-
terizing the fresh and used catalysts by several techniques, such as hydrogen temperature-
programmed reduction (H2-TPR), inductively coupled plasma optical emission spectrom-
etry (ICP-OES), field emission scanning electron microscopy (FESEM), X-ray diffraction
(XRD), N2-physisorption, temperature-programmed desorption of ammonia (NH3-TPD),
and carbon dioxide (CO2-TPD).

2. Results

In the present work, two types of glycerol were used during the aqueous phase
reforming: (1) pure glycerol as a chemical reagent, and (2) refined crude glycerol obtained
from biodiesel production.

2.1. Physicochemical Characteristics of the Fresh Catalysts
2.1.1. Composition and Textural Properties

The theoretical value of the molar ratio (expressed as %) of the Ca/Al in the catalyst
with Ca was 7.5%. Table 1 shows the Ni, Al, and Ca contents determined by inductively
coupled plasma optical emission spectrometry (ICP-OES). The metal content was in good
agreement with the theoretical value for all catalysts except for the Ni/AlCa-500 catalyst
(sample with Ca and calcined at 500 ◦C). This error could be related to the agitation rate
and the velocity rate of the addition of the precipitate agent until the required final pH,
among others.

Table 1. Composition of the calcined catalysts.

Sample Ni 1

(molar%)
Al 1

(molar%)
Ca 1

(molar%)
Ni 2

(molar%)
Al 2

(molar%)
Ca 2

(molar%)
Ca/Al 2

(molar%)

Ni/Al-500 28 72 - 28.3 3 71.7 3 - 0
Ni/Al-675 28 72 - 29.0 71.0 - 0

Ni/AlCa-500 28 67 5 25.9 69.1 5.0 7.2
Ni/AlCa-675 28 67 5 28.5 66.4 5.1 7.7

1 Theorical value. 2 Analysis value determined by ICP-OES. 3 Raso et al. [47].

All catalysts presented a type IV isotherm with a hysteresis loop (type H2), according
to the International Union of Pure and Applied Chemistry (IUPAC) classification [48],
which is typical of mesoporous materials, as shown in Figure 1A. The H2-type hysteresis
loop indicates particles with an irregular structure and a non-uniform shape and size [13].
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Figure 1. N2 adsorption–desorption isotherms (A) and pore size distribution (B) of the calcined catalysts.

The hysteresis loop shifted to higher relative pressure (P/P0) with an increase in the
calcination temperature, which suggests that framework pores were gradually changed
into textural pores because of sintering, as reported by Yu et al. [11]. The pore size distribu-
tion was calculated using the Barrett–Joyner–Halenda (BJH) adsorption method, shown
in Figure 1B. The pore diameter of the samples was in the range of 3–4 nm (Table 2),
corresponding to the mesopores structure [48].

Table 2. Textural properties of the calcined catalysts.

Sample SBET
1

(m2/g)
vp

2

(cm3/g)
dp

2

(nm)

Ni/Al-500 256 0.145 3.7
Ni/Al-675 203 0.193 3.9

Ni/AlCa-500 232 0.147 3.3
Ni/AlCa-675 188 0.180 4.4

1 The BET method. 2 The BJH adsorption method.

Table 2 displays the textural properties of the calcined catalysts. The surface area
was obtained using the Brunauer–Emmett–Teller (BET) method. The addition of Ca to the
Ni/Al catalysts decreased the specific surface area from 256 to 232 m2/g for the catalysts
calcined at 500 ◦C and from 203 to 188 m2/g for the catalysts calcined at 675 ◦C. This could
be due to the small specific surface area of CaO, which would lead to such decreases [49].
Other authors have found a similar trend [49–51].

In addition, it was observed that the increase in the calcination temperature also
diminished the specific surface area from 256 to 203 m2/g for the Ni/Al catalyst and
from 232 to 188 m2/g for the Ni/AlCa catalyst, the same trend as reported by other
authors [11,51,52].

2.1.2. Crystalline Structure

The crystalline phases of the catalysts were determined by X-ray diffraction (XRD).
The XRD patterns of the calcined samples are shown in Figure 2.

The patterns show an amorphous structure, which was more crystalline with the
increase in the calcination temperature. For this reason, it was difficult to identify the
characteristic phases. All catalysts presented the γ-Al2O3 (JCPDS 00-050-0741) and NiAl2O4
(JCPDS, 00-010-0339) and NiO (JCPDS, 00-047-1049) phases in their structure. In addition,
it was observed that the Ni/AlCa (Ni/AlCa-500 and Ni/AlCa-675) catalysts showed an
additional peak corresponding to the CaO (JCPDS, 00-037-1497) phase.
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The calculation of the NiO crystalline size was not possible for all of the catalysts due
to the overlap between nickel oxide and the other phases. The results showed that the
crystallinity increased with an increase in the calcination temperature, demonstrating the
agglomeration of particles at higher temperatures [13]. In addition, adding Ca favored the
clarity of the peak characteristic of NiO phases at 2θ = 43, 63, and 75◦, especially in the
Ni/AlCa-675 catalyst. There were no peaks corresponding to the interaction between CaO
and Al2O3 to form calcium aluminates (Ca4Al6O13, CaAl2O4, or Ca12Al14O33) due to the
weak Ca-Al interaction during the catalyst preparation [11].

2.1.3. Reducibility

The reducibility of the fresh samples was measured by hydrogen temperature-
programmed reduction (H2-TPR). Figure 3 displays the H2-TPR profiles of the calcined
samples. All catalysts showed two peaks except the Ni/Al-675 catalyst, which presented
only one peak. The first peaks (329–418 ◦C) are attributed to the reduction of the NiO phase
with less interaction with the support (α-NiO). Meanwhile, the second peaks (613–733 ◦C)
are ascribed to the reduction of the NiO with strong interaction with the support (γ-NiO,
NiAl2O4). Generally, the peaks at low temperatures (200–440 ◦C) are assigned to the re-
duction of α-NiO, while at the high temperatures (550–770 ◦C), they are attributed to the
reduction of γ-NiO [53].

The ratio of the different phases was calculated, as displayed in Table 3. The addi-
tion of Ca favored the increase in the proportion of α-NiO, whereas γ-NiO decreased,
probably because the Ni in the spinel phase is replaced by the NiO phase, as reported by
Medrano et al. [50]. They found that the increase in the Ca/Al molar ratio increased the
first peak but decreased the second one in H2 consumption. Elias et al. [54] also found the
same trend and suggested that it could be because of competition between the calcium
and nickel to interact with the Al2O3, causing the formation of nickel species with weak
Al2O3 interaction, as also reported by Dias et al. [55]. The H2-TPR results are in accor-
dance with the XRD patterns due to the increment of the intensity of the NiO phase with
Ni/AlCa catalysts.
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Table 3. H2-TPR results of the calcined samples.

Sample
Temperature (◦C)/Relative Amount (%) 1 Total H2 Consumption Nired

2

T1/F1 T2/F2 mmol H2/gcat %

Ni/Al-500 343/2.1 633/97.9 4.42 90.21
Ni/Al-675 - 708/100.0 4.31 86.01

Ni/AlCa-500 329/8.8 613/91.2 4.78 100
Ni/AlCa-675 418/8.0 733/92.0 4.40 89.41

1 Calculated from Gaussian deconvolution of H2-TPR profiles. 2 Reduced Ni.

Furthermore, the reduction temperature peaks corresponding to the spinel moved
towards higher values with the increase in the calcination temperature from 633 to 708 ◦C
and from 613 to 733 ◦C for the Ni/Al and Ni/AlCa catalysts, respectively. Raso et al. [52] ob-
served an increase in the reduction temperature peaks of γ-NiO/FeAl2O4 from 568 to 802 ◦C
with the rise of the calcination temperature from 500 to 750 ◦C.

The total H2 consumption for the catalysts was an average of 4.5 mmol H2/g. The
percentage of Nired increased with the addition of Ca, obtaining 100% with the Ni/AlCa-
500 catalyst.

2.1.4. Acidity and Basicity

The acidity and basicity of the fresh catalysts were analyzed by the temperature-programmed
desorption of ammonia (NH3-TPD) and carbon dioxide (CO2-TPD), respectively.

The NH3-TPD profiles of the reduced catalysts are shown in Figure 4A. Before the
TPD analysis, the samples were reduced at the same temperature as that used to activate
them before the APR reaction: 600 ◦C for the catalysts calcined at 500 ◦C (Ni/Al-500 and
Ni/Al-Ca-500) and 700 ◦C for the samples calcined at 675 ◦C (Ni/Al-675 and Ni/Al-Ca-675).
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Figure 4. NH3-TPD (A) and CO2-TPD (B) profiles of the reduced catalysts.

The Ni/Al catalysts presented three regions characteristic of the strength of the
acid sites, while the Ni/AlCa catalysts showed four zones. Hence, the different regions
were classified according to the maxima peak and reported by other authors [47,56,57]
as weak (170–184 ◦C), low-moderate (253–275 ◦C), strong (455–503 ◦C), and very strong
(703–711 ◦C).

It was observed that the incorporation of Ca into the catalyst decreased the value
of the maximum temperature (T2 and T3) and the proportion of the low-moderate (F2)
acid sites. This proportion changed from 37.1 to 28.1% and from 41.9 to 20.4% for the
catalysts calcined at 500 ◦C and 675 ◦C, respectively (Table 4). According to a report by
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Elias et al. [54], when alkali is inserted into alumina, it acts as a poison to the alumina Lewis
acid sites. Perhaps Ca has a similar effect.

Table 4. NH3-TPD results of the reduced samples.

Sample
Temperature (◦C)/Relative Amount (%) 1 Total NH3 Desorption

T1/F1 T2/F2 T3/F3 T4/F4 µmol NH3/gcat µmol NH3/m2

Ni/Al-500 170/7.3 274/37.1 503/55.6 - 919.58 3.59
Ni/Al-675 170/10.2 275/41.9 480/47.9 - 548.75 2.70

Ni/AlCa-500 184/9.0 253/28.1 455/47.7 703/15.2 531.93 2.29
Ni/AlCa-675 182/8.3 265/20.4 461/47.6 711/23.7 493.25 2.62

1 Calculated from Gaussian deconvolution of NH3-TPD profiles.

In addition, the total acidity, expressed as µmol NH3/gcat, decreased when adding
Ca and raising the calcination temperature. The decrease in the total acidity with the
presence of Ca was more significant for the catalysts calcined at 500 ◦C. Nevertheless, the
total acidity, expressed as µmol NH3/m2 (density of acid sites), diminished only when
adding Ca and increasing the calcination temperature for the Ni/Al catalysts. For the
Ni/AlCa catalysts, an increase from 2.29 to 2.62 µmol NH3/m2 of the density of acid sites
was observed with a rising calcination temperature. This was due to the larger BET surface
area of the Ni/AlCa-500 than the Ni/AlCa-675 in proportion to the total acidity value.

Figure 4B displays the CO2-TPD profiles of the reduced catalysts. Before the TPD
analysis, the samples were reduced at the same temperature as that used to activate them
before the APR reaction under the operating conditions cited above for the NH3-TPD
analysis. CO2 is an acidic gas that was adsorbed on some basic sites of the catalysts under
reaction conditions [58].

All catalysts showed three regions corresponding to the strength of the basic surface
sites, which depend on the different desorption temperatures of the CO2 [16]. According
to Guo et al. [16], the first (T1, 108–115 ◦C) and second peaks (T2, 159–176 ◦C) are associ-
ated with the occurrence of weak basic surface sites, while the third (T3, 226–243 ◦C) is
considered a different distribution of surface centers with relatively strong basic sites.

As reported by Boukha et al. [59], the desorption at low temperatures (40–150 ◦C)
is related to the decomposition of bicarbonate species, and at medium temperatures
(150–350 ◦C), it is attributed to the decomposition of bidentate carbonate species.

Adding Ca increased the proportion of the first (F1) and third (F3) peaks but decreased
that of the second peak (F2) (Table 5). Sabokmalek [13] et al. reported an increase in the
strong basic sites with a decrease in the Al/Ca ratio. García-Bordejé et al. [58] observed that
incorporating alkaline metals (K, Ba, and Na) into Ni/Al and Ru/Al catalysts increases
the amount of weak and strong basic sites. The presence of alkali produces a rise in the
number and strength of the O2− basic sites on the catalyst surface [54]. For monometallic
catalysts, CO2 could be adsorbed on Lewis basic sites of the metal (Ru or Ni) and Brønsted
basic hydroxyl groups of the Al2O3 support [58].

Table 5. CO2-TPD results of the reduced samples.

Sample
Temperature (◦C)/Relative Amount (%) 1 Total CO2 Desorption

T1/F1 T2/F2 T3/F3 µmol CO2/gcat µmol CO2/m2

Ni/Al-500 108/13.3 170/53.4 226/33.3 81.44 0.32
Ni/Al-675 110/9.4 176/70.7 243/19.9 73.56 0.46

Ni/AlCa-500 115/14.8 168/38.6 242/46.6 156.17 0.67
Ni/AlCa-675 114/14.1 159/34.3 235/51.6 118.52 0.63

1 Calculated from Gaussian deconvolution of CO2-TPD profiles.
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In addition, the total basicity, expressed as µmol CO2/gcat, increased with increasing
the Ca; for example, from 81.44 to 156.17 µmol CO2/gcat for the Ni/Al-500 and Ni/AlCa-
500 catalysts, respectively. However, it diminished when the calcination temperature was
raised; for example, from 81.44 (Ni/Al-500) to 73.56 µmol CO2/gcat (Ni/Al-675) in the
case of the Ni/Al catalysts. Goma et al. [60] reported an increase in basicity after adding
Ca to Ni-based catalysts (Ni/CSZ catalysts, where CSZ is Calcia-Stabilized Zirconia).
Barzegari et al. [61] observed a reduction in basic sites when the calcination temperature
increased. Nevertheless, for the Ni/Al catalysts, a rise from 0.32 to 0.46 µmol CO2/m2 in
the density of basic sites was observed with an increasing calcination temperature due to
the BET surface area of the Ni/Al-500 being larger than that of the Ni/Al-675 in proportion
to the total basicity value.

2.1.5. Morphology

The fresh catalyst morphology was analyzed by field emission scanning electron
microscopy (FESEM). Figure 5 shows the FESEM images of the calcined catalysts. It was
observed that by increasing the calcination temperature and adding Ca, the Ni/Al catalyst
morphology was slightly changed. An increase in calcination temperature enhanced the
particle size due to the agglomeration occurrence in a hot environment, as reported by
Sabokmalek et al. [13].
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2.2. Results from Pure Glycerol
2.2.1. Catalytic Performance

Figure 6 shows the catalytic activity of the catalysts during the APR of glycerol. It
was observed that the glycerol conversion was around 52% for all of them, except for
the Ni/AlCa-500, maybe because of the low amount of Ni content in that catalyst and
its smaller pore diameter. According to the ICP-OES analysis, the Ni/AlCa-500 was
the worst synthesized, with around 7% of relative error. Adding Ca to the catalysts
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calcined at 675 ◦C did not affect the glycerol conversion or carbon yield to products (liquid
and gas). Increasing the calcination temperature for the catalysts without Ca favored
the production of the carbon yield to liquid but reduced the carbon yield to gas. The
distribution of the carbon selectivity to liquid products and the ratios of 1,2-PDO/acetol and
(ethanol + ethylene glycol)/(acetol + 1,2-PDO) were very similar for the different catalysts
studied, demonstrating that these phenomena did not depend on the catalyst (Figure S1).
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The purpose of this work was to increase the carbon yield to gases and, principally,
the hydrogen yield. To achieve this, the APR of glycerol was carried out at 238 ◦C and
37 bar for 3 h, using a solution of 5 wt.% of glycerol in milli-Q water, which was pumped
into the reactor at 1 mL/min. A comparison of the results obtained in this work with
those reported by Raso et al. [47], who carried out the catalytic test at 227 ◦C and 34 bar,
using the same Ni/Al-500 catalyst but 10% of glycerol, revealed an increase in the carbon
yield to gases from 5.1% [47] to 17.4% and in the glycerol conversion from 24.7% [47] to
52.3%. These results corroborate the significant influence of the operating conditions on the
products obtained.

Increasing the calcination temperature for catalysts without Ca and then adding Ca
favored an increase in the H2 content in the product gas. It also enhanced the ratio of
H2/CO2 in the APR of glycerol, as shown in Table 6. The stoichiometric H2/CO2 ratio
should be 2.3 in an ideal glycerol APR reaction [17]. The samples showed an H2/CO2 ratio
of around 0.34 to 0.73, suggesting that some hydrogen was consumed in parallel reactions;
for example, the hydrogenation of acetol to 1,2-propanediol.

Table 6. Gas composition (vol%, N2, and H2O free), using pure glycerol as feed.

Sample H2 Others 1 H2/CO2

Ni/Al-500 16.8 83.2 0.34
Ni/Al-675 29.9 70.1 0.53

Ni/AlCa-500 39.7 60.3 0.68
Ni/AlCa-675 36.8 63.2 0.73

1 Others: CO2, CH4, C2H6, and C3H8.
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It was also observed that the hydrogen yield, expressed as mg H2/mol C fed, was
increased by adding Ca and increasing the calcination temperature, as shown in Figure 7.
Therefore, these two parameters positively influence hydrogen production during the
APR of glycerol. Moreover, no carbon monoxide was detected, which is beneficial for H2
application in PEM (proton exchange membrane) fuels.
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Overall, the catalysts showed amphoteric surface properties. The catalysts with
Ca (Ni/AlCa-500 and Ni/AlCa-675) showed a low density of acid sites (i.e., inhibition
of dehydration reactions) and a high density of basic sites (i.e., promotion of WGS re-
actions) related to enhanced hydrogen selectivity [17]. The H2 yield follows the order
Ni/AlCa-675 > Ni/AlCa-500 > Ni/Al-675 > Ni/Al-500, which is opposite to the total acid-
ity expressed as µmol NH3/gcat. This fact could indicate a relationship between low acidity
and H2 yield.

2.2.2. Catalyst Characterization

Table 7 shows the textural properties of the spent catalysts. The specific surface area
and pore volume of the catalysts without Ca decreased after use. However, the pore
diameter increased for the Ni/Al-675 catalyst from 3.9 to 6.8 nm, with a decrease in the
surface area of around 33%. Adding Ca increased the specific area of the catalysts after use,
diminishing the pore volume and diameter.

Table 7. Textural properties, boehmite, and Ni crystallite sizes of the used catalyst.

Sample SBET
1

(m2/g)
vp

2

(cm3/g)
dp

2

(nm)
Dboehmite

3

(nm) DNi
3 (nm)

Ni/Al-500 241 (±8) 0.089 (±0.020) 3.1 (±0.0) 28.3 5.8
Ni/Al-675 134 (±3) 0.168 (±0.004) 6.8 (±0.4) 29.9 19.9

Ni/AlCa-500 244 (±4) 0.097 (±0.008) 3.0 (±0.0) 20.0 14.4
Ni/AlCa-675 192 (±8) 0.132 (±0.012) 3.1 (±0.1) 15.0 20.4

1 The BET method. 2 The BJH adsorption method. 3 Boehmite and Ni crystallite sizes calculated from the
Scherrer equation.

The XRD patterns of the spent catalysts were analyzed in order to determine the
crystalline phases after use, as shown in Figure 8A. The XRD patterns of the reduced
samples were not analyzed because Raso et al. [47] reported no significant differences
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between the reduced and spent catalysts, and only the appearance of an additional peak
characteristic of the boehmite in the used catalysts.
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All the catalysts had phases in their structure corresponding to Ni (JCPDS 00-004-
0850), γ-Al2O3, and NiAl2O4 and boehmite (JCPDS, 00-076-1871, AlO(OH)). As reported by
other authors [62,63], the boehmite formation was a result of the reaction between γ-Al2O3
and H2O. The boehmite crystallite size was between 15 and 30 nm (Table 7); adding Ca
decreased its crystallite size. The Ni crystallite size was between 6 and 20 nm (Table 7).
An increase in the calcination temperature and adding Ca to the catalysts increased this
size. The large Ni crystallite sizes of catalysts calcined at 675 ◦C could be due to the high
reduction temperature (700 ◦C). The boehmite and Ni crystallite sizes were calculated using
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the Scherrer equation for the main diffraction peak at 2θ = 14.4◦ and 44.5◦, respectively.
The main peak characteristic of NiAl2O4 at 2θ = 37.0◦ decreased with the increase in the
calcination temperature and the addition of Ca, while the main peak for the γ-Al2O3 at
2θ = 45.7◦ also increased and could be related to the almost complete reduction of NiAl2O4,
according to the H2-TPR results.

In addition, it was observed that the Ni/AlCa (Ni/AlCa-500 and Ni/AlCa-675) cata-
lysts had an additional peak corresponding to the CaCO3 (JCPDS, 00-072-1937) phase after
the APR of glycerol. The CaCO3 was formed by the reaction between CaO and CO2 [41]
during the process.

The presence of SiO2 (JCPDS, 00-046-1045) in the catalysts after use was due to the
incomplete separation between the catalyst and the inert sand before the characteriza-
tion analysis.

The morphology of the catalysts changed after their use, and the boehmite morpholo-
gies in their structure were more clearly seen. These boehmite morphologies (Figure S2)
were observed as thick plates, elongated shapes, and platelet-like particles [47,64], where
they were not dependent on the calcination temperature or the addition of Ca. Koichu-
manova et al. [20] reported the results of boehmite as a catalyst support, showing phase
stability and remarkably stable activity and improving the rate of H2 formation.

2.3. Results from Refined Crude Glycerol

Figure 9 displays the effect of the different catalysts when feeding refined crude
glycerol during the APR reaction. The catalytic performance was not the same as when
glycerol without impurities was used as the feed. When using refined crude glycerol, it was
also observed that the Ni/AlCa-675 presented the best catalytic performance due to its high
glycerol conversion and carbon yield to gases and liquids in comparison with the others.
This means that adding Ca to the catalysts and increasing the calcination temperature
favored the catalytic activity. Moreover, no influences were observed on the distribution of
the carbon selectivity to liquid products as a function of the catalyst (Figure S3). The same
trend was observed using pure glycerol.
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The same trend in the composition of H2 with the pure glycerol was observed when
using refined crude glycerol (Table 8). The calcination temperature and the addition of Ca
favored an increase in the hydrogen content in the product gas and the H2/CO2 ratio in
the APR of refined crude glycerol. The catalysts showed an H2/CO2 ratio of around 0.39 to
0.88, indicating that some hydrogen was consumed in parallel reactions.

Table 8. Gas composition (vol%, N2, and H2O free) using refined crude glycerol as feed.

Sample H2 Others 1 H2/CO2

Ni/Al-500 21.8 78.2 0.39
Ni/Al-675 33.3 66.8 0.51

Ni/AlCa-500 37.8 62.2 0.64
Ni/AlCa-675 46.1 53.9 0.88

1 Others: CO2, CH4, C2H6, and C3H8.

Furthermore, it was observed that adding Ca to the Ni/Al catalyst favored the hydro-
gen yield. The increase in the calcination temperature only benefitted the samples with
Ca, the highest value being obtained with the Ni/AlCa-675 (Figure 10). Also, this was the
catalyst with the highest catalytic activity.
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Figure 10. Hydrogen yield (YH2) of all the catalysts during the APR of glycerol using refined crude 
glycerol as feed. 

After their use, the specific surface area, pore volume, and diameter of the catalysts 
decreased, as shown in Table 9.  

Table 9. Textural properties of the used catalysts using refined crude glycerol as feed. 

Sample SBET 1 
(m2/g) 

vp 2 
(cm3/g) 

dp 2 
(nm) 

Dboehmite 3 
(nm) 

DNi 3 (nm) 

Ni/Al-500 235 0.108 3.0 23.0 6.7 
Ni/Al-675 176 0.128 3.3 24.3 19.5 

Ni/AlCa-500 216 0.132 3.1 15.0 14.5 
Ni/AlCa-675 154 0.152 4.2 39.6 19.1 

1 The BET method. 2 The BJH adsorption method. 3 Boehmite and Ni crystallite sizes calculated 
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Figure 10. Hydrogen yield (YH2) of all the catalysts during the APR of glycerol using refined crude
glycerol as feed.

Using refined crude glycerol as the feed, the production of H2 follows the order
Ni/AlCa-675 > Ni/AlCa-500 > Ni/Al-500 > Ni/Al-675. There is not a clear relationship
between total basicity expressed as µmol CO2/g cat and the yield of H2. However, it
is observed that the Ni/Al-675 catalyst showed the lowest H2 yield, the lowest total
basicity (73.56 µmol CO2/g cat), and the lowest amount of relatively strong basic sites
(14.6 µmol CO2/g cat).

After their use, the specific surface area, pore volume, and diameter of the catalysts
decreased, as shown in Table 9.
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Table 9. Textural properties of the used catalysts using refined crude glycerol as feed.

Sample SBET
1

(m2/g)
vp

2

(cm3/g)
dp

2

(nm)
Dboehmite

3

(nm) DNi
3 (nm)

Ni/Al-500 235 0.108 3.0 23.0 6.7
Ni/Al-675 176 0.128 3.3 24.3 19.5

Ni/AlCa-500 216 0.132 3.1 15.0 14.5
Ni/AlCa-675 154 0.152 4.2 39.6 19.1

1 The BET method. 2 The BJH adsorption method. 3 Boehmite and Ni crystallite sizes calculated from the
Scherrer equation.

After use, all of the catalysts had phases corresponding to Ni, γ-Al2O3, NiAl2O4, and
boehmite in their structure, which was the same as when pure glycerol was used as the
feed (see Figure 8B). In this case, the boehmite crystallite size was between 15 and 40 nm
(Table 9). Adding Ca decreased the crystallite size only with the catalyst calcined at 500 ◦C.
The Ni crystallite size was between 7 and 20 nm (Table 9), with the size increasing when
the calcination temperature was increased and Ca was added, which was the same trend
as that observed when using glycerol without impurities. The main peak characteristic of
NiAl2O4 at 2θ = 37.0◦ decreased with the increase in the calcination temperature and the
addition of Ca, while the main peak for the γ-Al2O3 at 2θ = 45.7◦ increased. The catalysts
with Ca (Ni/AlCa-500 and Ni/AlCa-675) presented an additional peak corresponding to
the CaCO3 phase after the APR of refined crude glycerol.

The morphology of the catalysts also changed after their use. The boehmite morphol-
ogy in their structure was clearer. There was a significant difference in the Ni/AlCa-675
catalyst, which showed boehmite morphology with larger sizes in concordance with the
XRD results (Figure S4).

2.4. Overall: Effect of the Type of Glycerol

The SBET of the catalysts after use showed a different behavior depending on the
glycerol and the samples. For the Ni/Al catalysts, the SBET decreased after the APR of both
pure and refined crude glycerol. For the Ni/AlCa catalysts, the SBET increased after the
APR of pure glycerol, while the SBET diminished during the APR of refined crude glycerol.
Reynoso et al. [42] found that the SBET value also depended on the type of feed used. It
decreased in the APR of the by-product (=refined crude glycerol) and increased during the
APR of acetic acid. No change was observed in the APR of methanol.

Regardless of the raw material, the catalysts presented the same structure (XRD
results), and the stoichiometric H2/CO2 (range from 0.34 to 0.88) increased with an increase
in the calcination temperature and addition of Ca. The H2 yield did not decrease with the
Ni/Al-500 and Ni/AlCa-675 catalysts, but the Ni/Al-675 and Ni/AlCa-500 showed the
worst H2 yield using refined crude glycerol. The combination of the presence of Ca and
the high calcination temperature displayed promising results for the APR of refined crude
glycerol. The acidity, basicity, and the metal content of the Al, Ni, and Ca are determinative
for the catalytic performance of the catalysts.

Feeding both pure glycerol and refined crude glycerol into the reactor during APR
over the catalysts with Ca enhanced the high H2 yield, achieving 145 and 188 mg H2/mol
C fed, respectively, with the Ni/AlCa-675 catalyst. This means that using refined crude
glycerol during APR over a Ni/AlCa-675 catalyst is a promising result from the point of
view of improving the economic viability of biodiesel production.

3. Experimental Section
3.1. Crude Glycerol and Purification Process

The crude glycerol used for this work was obtained in our laboratory from the transes-
terification of sunflower oil with methanol as an alcohol, utilizing KOH as alkaline catalyst
(oil/alcohol = 1/6 molar ratio; a mass of catalyst = 1% oil mass), following the procedure to
obtain biodiesel described by García et al. [4].
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On the whole, the crude glycerol (pH ≈ 12) was neutralized with concentrated acetic
acid until a pH of around 6 was reached, followed by the evaporation and centrifuga-
tion/decantation methods until obtaining the purified glycerol (named “refined crude
glycerol”). The excess of methanol was removed during the evaporation step using a rotary
evaporator at 60 ◦C. It is a typical method in the industry to remove alcohol from both the
biodiesel and the glycerol phase to use either a flash unit or an evaporator [65].

The most relevant physicochemical properties of the crude and refined crude glycerol
are shown in Table 10, which shows the reduction in the amount of methanol after the
purification process as well as an increase in the glycerol purity.

Table 10. Physicochemical properties of crude and refined crude glycerol.

Crude Glycerol Refined Crude Glycerol

Physical properties
pH 11.87 ± 0.05 5.77 ± 0.15

Density (g/cm3) 1.096 ± 0.000 1.265 ± 0.001
LHV (MJ/kg) 22.673 ± 0.006 16.604 ± 0.00

Chemical composition
Glycerol (wt.%) 61.69 ± 5.56 82.32 ± 4.34

Methanol (wt.%) 25.91 ± 4.86 1.17 ± 0.52
Acetic acid (wt.%) 0 3.15 ± 0.70

Elemental analysis
C (%) 31.19 ± 0.25 26.60 ± 0.40
H (%) 6.77 ± 0.15 6.24 ± 0.20

O * (%) 62.05 ± 0.39 67.16 ± 0.59
* Determined by difference.

3.2. Synthesis and Characterization of the Catalysts

The Ni/Al catalysts with 28 molar % of Ni (the molar ratio Ni/(Ni+Al)) were synthe-
sized by the co-precipitation method, as reported in our previous work [47]. The Ni/AlCa
catalysts were also prepared by the co-precipitation method, combining the procedure de-
scribed in two studies [47,50], containing 28 molar % of Ni (the molar ratio Ni/(Ni+Al+Ca))
and a molar ratio of Ca/Al of 7.5%. Nickel nitrate [Ni(NO3)2·6H2O] (Sigma-Aldrich, purity:
97.0%, St. Louis, MO, USA), aluminum nitrate [Al(NO3)3·9H2O] (Fluka analytical, purity:
98.0%, St. Louis, MO, USA), and calcium nitrate [Ca(NO3)2·4H2O] (Sigma-Aldrich, purity:
99.0%, St. Louis, MO, USA) were used as metal precursors, while ammonium hydrox-
ide (NH4OH) was employed as a precipitant. The mixture of nitrates was dissolved in
milli-Q water and heated to 40 ◦C. Then, the NH4OH was added slowly with continuous
vigorous stirring until the pH reached 7.8, and a gel was obtained. Subsequently, the
catalyst-hydrated precursor was dried overnight at 70 ◦C in an oven.

All the samples (Ni/Al and Ni/AlCa catalysts) were calcined at 500 and 675 ◦C
(heating rate: 1 ◦C/min) for 3 h in a furnace and sieved to a mesh size of 160–315 µm.

The calcined and used catalysts were characterized by different techniques, including
hydrogen temperature-programmed reduction (H2-TPR), inductively coupled plasma
optical emission spectrometry (ICP-OES), X-ray diffraction (XRD), field emission scanning
electron microscopy (FESEM), and N2-physisorption. The procedure for each technique was
described in our previous work [47]. The acidity and basicity of the reduced catalysts were
analyzed by temperature-programmed desorption of ammonia (NH3-TPD) and carbon
dioxide (CO2-TPD), respectively.

The test of the NH3-TPD was analyzed in a Micromeritics AutoChem II 2920 instru-
ment with a thermal conductivity detector (TCD) (Micromeritics, Norcross, GA, USA). The
calcined samples were dried in an Ar stream at 120 ◦C for 1 h (heating rate 10 ◦C/min,
total flow 50 mL/min) and then cooled at 45 ◦C. Prior to the analysis, the samples were
activated in situ under a 10% H2/Ar for 1 h (heating rate 10 ◦C/min, total flow 50 mL/min)
until 600 ◦C (for catalysts calcined at 500 ◦C) and 700 ◦C (for samples calcined at 675 ◦C)
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and then cooled at 100 ◦C with a He stream. The ammonia adsorption was carried out
at 100 ◦C using a mixture of 5% NH3/He with a flow rate of 50 mL/min for 1 h. After
the adsorption, the samples were purged with flowing He at 100 ◦C for 1 h to remove the
physisorbed ammonia. The desorption of the chemisorbed ammonia was measured by
heating the catalysts to 770 ◦C at a rate of 10 ◦C/min (total flow 30 mL/min) [47].

The analysis of the CO2-TPD was performed again in a Micromeritics AutoChem
II 2920 instrument with a thermal conductivity detector (TCD) (Micromeritics, Norcross,
Georgia, USA). First, the calcined samples were dried in an Ar stream at 120 ◦C for 1 h
(heating rate 10 ◦C/min, total flow 50 mL/min) and then cooled at 45 ◦C. Before the
analysis, the catalysts were activated in situ under a 10% H2/Ar for 1 h (heating rate
10 ◦C/min, total flow 50 mL/min) until 600 ◦C (for catalysts calcined at 500 ◦C) and
700 ◦C (for samples calcined at 675 ◦C) and then cooled at 80 ◦C with an Ar stream. The
CO2 adsorption was carried out at 80 ◦C using a mixture of 5% CO2/Ar for 1 h with a
50 mL/min flow rate. After the adsorption, the samples were purged with flowing Ar at
80 ◦C for 1 h to remove the physisorbed CO2 and cooled at 45 ◦C with Ar. During the
desorption analysis, the m/z = 44 signal was monitored in an Oministar GSD320 mass
spectrometer. The temperature increased from 45 to 770 ◦C (heating rate of 10 ◦C/min,
flow rate of 30 mL/min, Ar).

3.3. Catalytic Performance

The catalytic tests were performed in a small laboratory-scale continuous feeding unit
designed and developed by PID (Process Integral Development Eng & Tech, Madrid, Spain),
which mainly consisted of a stainless-steel fixed bed reactor (inner diameter = 9 mm)
heated up with an electric furnace and a micrometric valve that regulates the pressure
system. The figure of the experimental setup and more details can be found in our previous
work [47]. The fixed bed is composed of a mixture of catalyst (2 g) and inert sand (5 g)
with the same mesh size (160–315 µm) and is placed inside the tubular reactor between
quartz wool supports. The catalysts were tested at 238 ◦C and 37 absolute bar for 3 h, using
a solution of 5 wt.% of glycerol (pure or refined crude glycerol) with a liquid flow rate
of 1 mL/min, obtaining gas and liquid products. Before the APR reaction, the samples
were reduced in situ under 100 cm3 (STP)/min of H2 for 1 h at 600 ◦C (catalysts calcined at
500 ◦C) or 700 ◦C (samples calcined at 675 ◦C), according to the H2-TPR results. The exit
gas mixture (H2, CH4, C2H6, CO2, CO, C3H8, and N2) was examined online employing an
Agilent 490 Micro-GC equipped with Thermal Conductivity Detectors (TCD) (Santa Clara,
CA, USA). The N2 was used as an internal standard. The liquid products (acetol, acetic
acid, 1,2-propanediol (1,2-PDO), ethanol (EtOH), ethylene glycol (EG), methanol (MeOH),
and non-reacted glycerol) were analyzed offline with an Agilent 7820A GC equipped with
a Flame Ionization Detector (FID) and an HP-FFAP Agilent 19091F-105 capillary column
(Santa Clara, CA, USA). The total C fed was analyzed offline using Total Organic Carbon
(TOC) equipment (Shimadzu, Kyoto, Japan) to determine the hydrogen yield expressed as
mg H2/mol C fed.

The catalytic performance was calculated using Equations (7)–(10) below.
The global glycerol conversion was calculated as follows:

Glycerol conversion (%) =
nin

glycerol − nout
glycerol

nin
glycerol

× 100 (7)

where nin
glycerol and nout

glycerol are the moles of glycerol fed and the unreacted glycerol in the
exit liquid, respectively.

The carbon yield to liquids and the carbon yield to gases were defined as follows:

Carbon yield to liquids (%) =
nMeOH + 2nEtOH + 2nAcetic acid + 3nAcetol + 3n1,2−PDO + 2nEG

Total C moles in the feedstock
× 100 (8)
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Carbon yield to gases (%) =
nCO + nCO2 + nCH4 + 2nC2 H6 + 3nc3 H8

Total C moles in the feedstock
× 100 (9)

where ni are the moles of the i product (i = each liquid or gas product).
The H2 yield was calculated as follows:

Hydrogen yield
(

mg H2

mol C fed

)
=

nH2 ×MWH2 × 1000
Total C moles in the feedstock

(10)

where nH2 are the moles of H2 and MWH2 is the molecular weight of the H2 (2 g/mol).
The total C moles in the feedstock were analyzed by the TOC analysis.
The carbon selectivity to liquid products was defined as the percentage ratio of carbon

in a liquid product to the total carbon in all the liquid products analyzed where unreacted
glycerol was not considered.

Due to errors in analyzing and collecting the samples, there is a slight difference
between the glycerol conversion and the addition of the carbon yield to products (gas and
liquid). As reported by other authors, an experiment with a carbon deficit below 15% was
considered a reliable test [33,66]. The carbon deficit (using the pure glycerol as feed) was
defined as follows:

Carbon de f icit = Glycerol conversion− (carbon yield to gases + carbon yield to liquids) (11)

4. Conclusions

Ni/Al and Ni/AlCa catalysts were prepared using the co-precipitation method, cal-
cined at different temperatures (500 and 675 ◦C), and characterized by several techniques.
Their performance in the APR of glycerol was analyzed at 238 ◦C and 37 absolute bar, using
a solution of 5 wt.% of glycerol (with and without impurities) in milli-Q water.

The increase in the calcination temperature decreased the surface area, acidity, and
basicity but increased the crystallinity of the fresh catalysts. After the APR reaction, the Ni
crystallite size increased more for the samples calcined at a high calcination temperature
(675 ◦C), probably due to the high activation temperature required (700 ◦C) that caused
sintering. Moreover, the high calcination temperature positively influenced the H2 yield
using pure glycerol as feed, but only for the Ca-containing catalyst when using refined
crude glycerol.

Adding Ca to the catalyst diminished the surface area and acidity but increased the
basicity of the fresh samples. In addition, the proportion of NiO phases with low interaction
with the support was increased. Regardless of the feedstock, the H2 yield increased with
the Ca-containing catalysts.

Depending on the raw material, the catalytic performance changed. The Ni/Al-675
and Ni/AlCa-500 catalysts produced a lower H2 yield using refined crude glycerol than
pure glycerol. A similar H2 yield was obtained with the Ni/Al-500 catalyst irrespective of
the feed type, while for the Ni/AlCa-675 catalyst, the highest H2 yield was observed using
refined crude glycerol.

Overall, the incorporation of Ca into the Ni/Al catalysts (Ni/AlCa) and the increase in
the calcination temperature of the Ni/AlCa catalysts, regardless of the feedstock, favored
the production of H2. The highest value H2 yield (188 mg H2/mol C fed) was obtained
during the APR of refined crude glycerol over the Ni/AlCa-675 catalyst. This means that
using refined crude glycerol during the APR over the Ni/AlCa-675 catalyst is a promising
route towards improving the economic viability of biodiesel production.

Supplementary Materials: The following supporting information can be downloaded at: https://www.
mdpi.com/article/10.3390/molecules28186695/s1, Figure S1: Carbon selectivity to liquid products
of the catalysts during APR of pure glycerol; Figure S2: FESEM images of the used catalysts using
pure glycerol as feed; Figure S3: Carbon selectivity to liquid products of the catalysts during APR of
refined crude glycerol; Figure S4: FESEM images of the used catalysts using refined crude glycerol
as feed.
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Figure S1. Carbon selectivity to liquid products of the catalysts during APR 
of pure glycerol. 

 
Figure S2. FESEM images of the used catalysts using pure glycerol as 
feed. 
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Figure S3. Carbon selectivity to liquid products of the catalysts during APR 
of refined crude glycerol. 

 
Figure S4. FESEM images of the used catalysts using refined crude glycerol 
as feed. 
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