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RESUME 

Le processus industriel de conversion de méthanol en oléfines (MTO) est une méthode 
innovante pour la production d'oléfines à partir de méthanol. Cette technologie offre une 
alternative prometteuse aux procédés traditionnels de production d'oléfines à partir de matières 
premières pétrolières. 

Ce mémoire se concentre sur l'étude approfondie du processus MTO, en examinant ses aspects 
clés, ses performances et ses implications techniques, économiques et environnementales. Les 
principaux points abordés comprennent les bases physico-chimiques du processus, la cinétique 
des réactions, les caractéristiques des matières premières et des produits, ainsi que la description 
détaillée de la configuration technologique du processus. 

Le mémoire présente également une analyse des bilans matière et thermique du processus, 
mettant en évidence l'importance du contrôle et de l'optimisation des flux de matière et de 
chaleur pour assurer une efficacité opérationnelle et économique. Des considérations sur le 
contrôle analytique du processus sont également abordées, soulignant l'importance des 
méthodes chromatographiques et du spectromètre pour évaluer la composition et la qualité des 
produits. 

En outre, ce mémoire propose une évaluation de la sécurité et de l'impact environnemental du 
processus MTO, soulignant l'importance de mettre en place des mesures de prévention des 
accidents et des procédures de gestion des déchets pour assurer un fonctionnement sûr et 
respectueux de l'environnement. 

En conclusion, ce mémoire fournit une analyse approfondie du processus industriel de 
conversion de méthanol en oléfines (MTO), en mettant en évidence ses avantages, ses défis et 
ses perspectives d'application future. 

Mots-clés : Méthanol-en-Oléfines (MTO), catalyseur, ZSM-5, SAPO-34, processus 
DMTO, sélectivité de l'éthène, sélectivité du propène, désactivation du catalyseur, coke, 
production d'oléfines. 



ABSTRACT 

The industrial process of converting methanol to olefins (MTO) is an innovative method for 
producing olefins from methanol. This technology offers a promising alternative to traditional 
processes that rely on petroleum-based feedstocks. 

This thesis focuses on a comprehensive study of the MTO process, examining its key aspects, 
performance, and technical, economic, and environmental implications. The main topics 
covered include the physicochemical fundamentals of the process, reaction kinetics, feedstock 
and product characteristics, as well as a detailed description of the process configuration. 

The thesis also presents an analysis of the material and thermal balances of the process, 
emphasizing the importance of controlling and optimizing material and heat flows to ensure 
operational and economic efficiency. Considerations regarding analytical control of the process 
are discussed, highlighting the significance of chromatographic methods and spectrometry in 
assessing product composition and quality. 

Furthermore, the thesis provides an evaluation of the safety and environmental impact of the 
MTO process, underscoring the importance of implementing accident prevention measures and 
waste management procedures to ensure safe and environmentally friendly operations. 

In conclusion, this thesis offers an in-depth analysis of the industrial process of converting 
methanol to olefins (MTO), highlighting its advantages, challenges, and future application 
prospects. 

Keywords: Methanol-to-Olefins (MTO), catalyst, ZSM-5, SAPO-34, DMTO process, 
ethene selectivity, propene selectivity, catalyst deactivation, Coke, olefins production. 



 ملخص 
 

المیثانول إلى أولیفینات ( المیثانول. توفر ھذه   ) ھي طریقة مبتكرة لإنتاج الأولیفینات MTOالعملیة الصناعیة لتحویل  من 
 التكنولوجیا بدیلاً واعداً للعملیات التقلیدیة التي تعتمد على مواد خام مشتقة من البترول. 

لعملیة   شاملة  دراسة  على  البحث  ھذا  والاقتصادیة  MTOیركز  التقنیة  وآثارھا  وأدائھا  الرئیسیة  جوانبھا  استكشاف  مع   ،
التي تشمل الأسس الفیزیكوكیمیائیة للعملیة، وحركیة التفاعلات، وخصائص مواد الخام  والبیئیة. یتم تناول المواضیع الرئیسیة  

 والمنتجات، بالإضافة إلى وصف مفصل لتكوین العملیة. 

یقدم البحث أیضًا تحلیلاً للمیزانیات المادیة والحراریة للعملیة، مع التأكید على أھمیة مراقبة وتحسین تدفقات المواد والحرارة  
اءة التشغیل والاقتصادیة. یتم مناقشة الاعتبارات المتعلقة بمراقبة العملیة التحلیلیة، مع التأكید على أھمیة أسالیب لضمان كف

 الكروماتوغرافیا والطیفیة في تقییم تركیب المنتج وجودتھ. 

لعملیة   البیئة  تقییمًا لسلامة وتأثیر  البحث  تنMTOعلاوة على ذلك، یقدم  أھمیة  التأكید على  الوقایة من  ، مع  فیذ إجراءات 
 الحوادث وإدارة النفایات لضمان سلامة وعملیات صدیقة للبیئة.

المیثانول إلى أولیفینات ( )، مع تسلیط الضوء على مزایاھا MTOفي الختام، یقدم ھذا البحث تحلیلاً معمقًا لعملیة تحویل 
   وتحدیاتھا وآفاق تطبیقھا المستقبلیة.

الیعتبر ھذا البحث مصدرًا قیمً  المبتكرة. یقدم فھمًا شاملاً لعملیة    MTOالمھتمین بتقنیة    جمیع كیماویة وبیتروا في صناعة 
التحویل الصناعي للمیثانول إلى أولیفینات ویسلط الضوء على الفوائد التي توفرھا، والتحدیات التي تواجھھا، وآفاق استخدامھا  

، ویوفر فھمًا عمیقًا للمبادئ  MTOالفني والاقتصادي والبیئي لعملیة  في المستقبل. كما یسلط البحث الضوء على أھمیة الأداء  
 الفیزیكوكیمیائیة التي تقوم علیھا وتأثیرھا على العملیة بشكل عام.

 

 

، مفاعل سریر ثابت، مفاعل سریر  ZSM-5 ،SAPO-34)، محفز، MTOمیثانول إلى أولیفینات (  :الكلمات المفتاحیة
 ، انتقائیة الإیثین، انتقائیة البروبین، تلف المحفز، الكوك، إنتاج الأولیفینات. DMTOمتحرك، عملیة 
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PROBLEMATIQUE 
 

Ce mémoire a pour objectif de répondre à cette question majeure : 

"Comment le procédé de conversion du méthanol en oléfines (MTO) peut-il offrir une 
alternative viable, rentable sur le plan économique et respectueuse de l'environnement aux 
méthodes classiques d'obtention des oléfines, face à la demande croissante et à la transition 
mondiale vers des sources renouvelables    "?  

Cette problématique met l'accent sur le rôle crucial du procédé MTO en tant que solution 
potentielle pour répondre à la demande croissante en oléfines tout en favorisant une production 
durable et respectueuse de l'environnement. 
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INTRODUCTION GENERALE 

La conversion du méthanol en oléfines (MTO) est un processus industriel innovant qui permet 
la production d'oléfines à partir du méthanol, offrant ainsi une alternative prometteuse aux 
méthodes traditionnelles de production d'oléfines à partir de matières premières pétrolières. 
Cette technologie a suscité un vif intérêt en raison de ses implications majeures dans divers 
domaines, tels que l'énergie, la chimie et l'environnement. 

Le présent mémoire se concentre sur l'étude approfondie du processus MTO, en analysant en 
détail ses aspects clés, ses performances et ses implications techniques, économiques et 
environnementales. Nous examinerons les fondements physico-chimiques du processus, en 
mettant l'accent sur la catalyse, la cinétique et les réactions impliquées dans la conversion du 
méthanol en oléfines. 

La configuration technologique du processus MTO sera également abordée en détail, en 
décrivant les différentes étapes et les réacteurs utilisés. Nous étudierons les principaux 
paramètres opérationnels tels que la température, la pression, le débit et la composition des 
charges, ainsi que leur influence sur les performances et les rendements du processus. 

De plus, une analyse approfondie des bilans matière et énergétique du processus MTO sera 
réalisée, mettant en évidence l'importance du contrôle et de l'optimisation des flux de matière 
et de chaleur pour assurer une efficacité opérationnelle et économique optimale. Nous 
examinerons également les considérations liées au contrôle analytique du processus, en mettant 
en évidence les méthodes chromatographiques, spectroscopiques et autres techniques 
analytiques utilisées pour évaluer la composition et la qualité des produits obtenus. 

Outre les aspects techniques, nous aborderons également les implications économiques et 
environnementales du processus MTO. Nous évaluerons les coûts de production, la rentabilité 
économique et la compétitivité de ce processus par rapport aux méthodes conventionnelles. En 
ce qui concerne l'aspect environnemental, nous examinerons les impacts potentiels du processus 
MTO sur les émissions de gaz à effet de serre, la consommation d'énergie et l'utilisation des 
ressources, en mettant en évidence les mesures et les innovations visant à réduire l'empreinte 
environnementale de ce processus. 

En conclusion, ce mémoire vise à fournir une analyse approfondie du processus industriel de 
conversion du méthanol en oléfines (MTO), en mettant en évidence ses avantages, ses défis et 
ses perspectives d'application future.  
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OBJECTIF DE CE MEMOIRE 

L'objectif de cette recherche est d'étudier les procédés technologiques utilisés pour obtenir des 
oléfines inférieures à partir du méthanol. Le processus de conversion du méthanol en oléfines 
inférieures sera examiné en détail, en mettant l'accent sur les réactions chimiques impliquées, 
y compris les réactions secondaires, ainsi que sur le schéma technologique du processus de 
production, comprenant la séparation ultérieure des produits cibles et des sous-produits. 

La partie théorique de cette étude se concentrera sur l'étude des différents catalyseurs utilisés 
dans la conversion du méthanol en oléfines inférieures, en évaluant leur efficacité et leur 
stabilité. L'effet d'un diluant sur le déroulement de la réaction et la cokéfaction du catalyseur 
seront également pris en compte, ainsi que l'impact de la cokéfaction sur le rendement en 
produits cibles. De plus, la reproductibilité du catalyseur après des régénérations répétées sera 
explorée. 

Des calculs de bilan matière et énergétique seront effectués pour évaluer les flux de matière et 
d'énergie du processus lorsqu'il fonctionne à pleine charge. Ces calculs permettront de 
quantifier la consommation de matières premières, ainsi que l'efficacité énergétique du 
processus. 

L'ensemble de cette étude vise à approfondir notre compréhension des procédés technologiques 
d'obtention d'oléfines inférieures à partir du méthanol, en mettant en évidence les aspects clés 
du processus, les défis techniques et les possibilités d'amélioration. 
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I. GENERALITES 

Le méthanol, en raison de sa facilité de production et de son coût relativement bas, est une 
matière première idéale pour la chimie organique. La demande en oléfines légères est 
déterminée par les besoins de la production de polyoléfines. Aujourd'hui, près de 60% de 
l'éthylène et du propylène sont utilisés dans la production de polyéthylène (polyéthylène basse 
densité, PEHD, polyéthylène haute densité, PEHD, etc.) et de polymères de polypropylène. La 
plupart des oléfines légères actuellement produites dans l'industrie pétrochimique sont des sous-
produits du craquage vapeur et du craquage catalytique du pétrole brut et de fractions 
hydrocarbonées larges. La demande annuelle de propylène augmente de 6% et celle d'éthylène 
de 4%. La raison en est l'augmentation de la consommation de polypropylène, qui remplace 
d'autres matériaux et des polymères plus coûteux. Les principaux producteurs d'oléfines légères 
sont l'Amérique du Nord et l'Europe occidentale. Cependant, à l'avenir, on prévoit la 
construction de nouvelles usines au Moyen-Orient, où les coûts des matières premières sont 
moins élevés.  

 

 

 

 

 

 

 

 

 

Figure 1 : La répartition des capacités de production d'éthylène dans le monde. 
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Figure 2 : Différence de capacité et consommation d'éthylène dans le monde. 

1. Méthanol et Oléfines 

Définitions et propriétés du méthanol 

Le méthanol est un composé chimique organique de formule CH3OH. Il est également connu 
sous le nom d'alcool méthylique ou d'alcool de bois. Voici quelques définitions et propriétés 
clés du méthanol : 

Définition 

Le méthanol est un liquide incolore, volatil et inflammable. Il appartient à la famille des alcools, 
caractérisée par la présence d'un groupe hydroxyle (-OH) lié à un carbone. 

Structure moléculaire 

La molécule de méthanol est constituée d'un atome de carbone (C) lié à trois atomes 
d'hydrogène (H) et à un groupe hydroxyle (-OH). 

  

 

 

 

Figure 3 : Molécule de méthanol 
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Propriétés physiques : 

Point d'ébullition : Le méthanol bout à une température de 64,7°C. 

Point de fusion : Le méthanol se solidifie à une température de -97,6°C. 

Solubilité : Le méthanol est miscible dans l'eau, ce qui signifie qu'il peut se mélanger 
en toutes proportions avec l'eau. 

Densité : Le méthanol a une densité d'environ 0,79 g/cm3 à 20°C. 

Propriétés chimiques : 

Réactivité : Le méthanol est un alcool qui peut subir diverses réactions chimiques, 
notamment des réactions d'oxydation, d'estérification et de déshydratation. 

Combustibilité : Le méthanol est hautement inflammable et brûle avec une flamme 
bleue dégageant du dioxyde de carbone et de l'eau. 

Toxicité : Le méthanol est toxique pour les êtres vivants, notamment s'il est ingéré ou 
inhalé en grande quantité. 

Définitions et propriétés des oléfines  

Les oléfines inférieures, également appelées oléfines légères ou oléfines de faible poids 
moléculaire, font référence à un groupe de composés chimiques insaturés appartenant à la 
famille des hydrocarbures. Voici quelques définitions et propriétés clés des oléfines 
inférieures :  

Définition 

Les oléfines inférieures sont des hydrocarbures aliphatiques qui contiennent au moins une 
double liaison carbone-carbone. Elles sont caractérisées par leur structure linéaire ou ramifiée. 

Structure moléculaire : Les oléfines inférieures ont une formule générale de CnH2n, où "n" 
représente le nombre d'atomes de carbone dans la chaîne carbonée. Par exemple, l'éthylène 
(C2H4) et le propylène (C3H6) sont des exemples courants d'oléfines inférieures. 
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Propriétés physiques 

État physique : Les oléfines inférieures sont généralement des gaz à température et 
pression ambiantes en raison de leur faible poids moléculaire. 
 
Point d'ébullition : Les oléfines inférieures ont des points d'ébullition bas en raison de 
leurs interactions moléculaires plus faibles. 
 
Solubilité : Les oléfines inférieures sont peu solubles dans l'eau, mais elles se dissolvent 
bien dans de nombreux solvants organiques. 

Propriétés chimiques 

Réactivité : Les oléfines inférieures sont réactives et peuvent subir diverses réactions 
chimiques, notamment des réactions de polymérisation, d'hydrogénation et d'oxydation. 

Stabilité : Les oléfines inférieures peuvent être moins stables que les oléfines 
supérieures en raison de leur plus grande réactivité chimique. 

2. Importance de la Production d'Oléfines 

Les oléfines, également connues sous le nom d'hydrocarbures aliphatiques, revêtent une 
importance considérable en tant que matières premières pour de nombreux produits 
chimiques et plastiques. Parmi les oléfines les plus couramment utilisées, on retrouve 
l'éthylène et le propylène, qui sont des hydrocarbures insaturés composés 
respectivement de deux et trois atomes de carbone. 

Voici quelques raisons qui expliquent l'importance des oléfines : 

Production de plastiques : Les oléfines jouent un rôle central dans la production de 
plastiques. L'éthylène est largement utilisé pour la fabrication du polyéthylène, l'un des 
plastiques les plus répandus, qui trouve des applications variées telles que les sacs en 
plastique, les films d'emballage et les bouteilles. Le propylène est utilisé pour produire 
le polypropylène, un autre plastique très utilisé dans les secteurs automobile, textile et 
de l'emballage. 

Produits chimiques dérivés : Les oléfines servent de matières premières pour la 
fabrication de nombreux produits chimiques dérivés. Par exemple, l'éthylène peut être 
converti en éthanol, qui est utilisé comme solvant et comme composant dans de 
nombreux produits chimiques et biens de consommation. Les oléfines sont également 
utilisées pour produire des tensioactifs, des solvants, des lubrifiants et d'autres produits 
chimiques essentiels. 
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Carburants : Les oléfines peuvent également être employées comme matières 
premières pour la production de carburants. Par exemple, l'éthylène peut être converti 
en éthanol carburant, qui est un biocarburant utilisé dans les mélanges d'essence.  

De plus, des procédés de conversion des oléfines en hydrocarbures liquides, tels que le 
procédé Fischer-Tropsch, permettent de produire des carburants synthétiques à partir de 
ces matières premières. 

Industrie pétrochimique : Les oléfines jouent un rôle essentiel dans l'industrie 
pétrochimique, qui transforme les hydrocarbures en produits chimiques. Les oléfines 
sont principalement obtenues à partir de matières premières pétrolières et gazières, telles 
que le naphta et le gaz naturel. Ces matières premières subissent ensuite des processus 
de raffinage et de craquage pour produire les oléfines. 
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3. Généralité sur les procédés de production couramment utilisés pour les 
oléfines 

 

Procédé du craquage thermique 

Le craquage thermique est un procédé chimique dans lequel des hydrocarbures plus 
lourds, tels que les fractions pétrolières, sont chauffés à des températures élevées (600-
900°C). La chaleur et les conditions réactionnelles favorisent la rupture des liaisons 
chimiques des molécules d'hydrocarbures, ce qui conduit à la formation d'oléfines plus 
légères, comme l'éthylène (C2H4) et le propylène (C3H6). Ces oléfines peuvent ensuite 
être séparées et récupérées pour une utilisation ultérieure. 

 

Procédé du craquage catalytique 

Le craquage catalytique est un procédé chimique utilisé pour convertir des 
hydrocarbures plus lourds en oléfines plus légères, telles que l'éthylène (C2H4) et le 
propylène (C3H6). Les hydrocarbures sont mélangés avec un catalyseur solide, 
généralement des zéolites, dans une chambre de réaction à haute température (600-
900°C). Les réactions de craquage se produisent, rompant les liaisons chimiques des 
hydrocarbures, ce qui conduit à la formation d'oléfines. 

Procédé de déshydrogénation 

La déshydrogénation est un procédé chimique dans lequel des hydrocarbures saturés 
sont chauffés en présence de catalyseurs pour éliminer des atomes d'hydrogène et former 
des oléfines. Par exemple, dans le cas de la déshydrogénation du propane (C3H8), le 
propane est chauffé en présence de catalyseurs tels que l'oxyde de chrome (Cr2O3) ou 
l'oxyde de zinc (ZnO). Les catalyseurs facilitent la rupture des liaisons carbone-
hydrogène et favorisent la formation de liaisons doubles carbone-carbone, ce qui donne 
du propylène (C3H6). 

 

Procédé de métathèse des oléfines 

La métathèse des oléfines est un procédé chimique dans lequel les doubles liaisons 
carbone-carbone des oléfines sont interchangées pour former de nouvelles oléfines. Ce 
procédé est catalysé par des complexes de métaux de transition, tels que le molybdène 
ou le tungstène, qui agissent en tant que catalyseurs de métathèse. Les oléfines 
réagissent avec le catalyseur, provoquant la rupture des doubles liaisons existantes et la 
formation de nouvelles liaisons doubles. Ce procédé permet de produire des oléfines de 
différentes tailles et structures à partir de matières premières variées, offrant ainsi une 
grande flexibilité dans la conception des produits chimiques. 
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Et dernièrement on a le processus que notre mémoire va se baser sur : 

 

Procédé de conversion du méthanol (MTO) 

Le procédé de conversion du méthanol en oléfines (MTO) est un procédé chimique dans 
lequel le méthanol (CH3OH) est converti en oléfines, principalement de l'éthylène 
(C2H4) et du propylène (C3H6). Le méthanol peut être obtenu à partir de sources non 
pétrolières, telles que le gaz naturel ou le charbon. Le procédé MTO se déroule en 
plusieurs étapes. Tout d'abord, le méthanol est converti en diméthyléther (DME) par une 
réaction de déshydratation. Ensuite, le DME est décomposé en oléfines à l'aide de 
catalyseurs acides ou zéolites modifiées. Les oléfines produites peuvent être récupérées 
et utilisées comme matières premières dans d'autres processus chimiques. 

 

Ces procédés de production d'oléfines sont largement utilisés dans l'industrie chimique 
pour répondre à la demande croissante de ces composés essentiels. Chaque procédé a 
ses propres avantages et limitations, et leur choix dépend souvent de facteurs tels que la 
disponibilité des matières premières, les coûts, les conditions opérationnelles et les 
exigences spécifiques des produits finaux. 
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4. Procédé MTO : Réponse aux Défis de l’Industrie Chimique pour une 
Production durable d’Oléfines 

Importance du procédé MTO dans l'industrie chimique 
 
Présentation de l'industrie chimique et de ses besoins en oléfines 

 
L'industrie chimique occupe une place prépondérante dans l'économie mondiale, 
fournissant une vaste gamme de produits chimiques et plastiques essentiels à de 
nombreux secteurs, tels que l'emballage, l'automobile, la construction, l'électronique, 
etc. Parmi ces produits chimiques, les oléfines jouent un rôle crucial en tant que matières 
premières de base. 

 
Évolution de la demande d'oléfines et les défis associés 

 
La demande mondiale d'oléfines connaît une croissance soutenue en raison de plusieurs 
facteurs : 

 
Croissance de la population mondiale et augmentation de la consommation de produits 
chimiques et plastiques : Avec l'expansion démographique et l'élévation du niveau de 
vie dans de nombreux pays, la demande de produits chimiques et plastiques dérivés des 
oléfines a considérablement augmenté. Ces matériaux sont utilisés dans de nombreux 
aspects de la vie quotidienne, tels que les emballages, les textiles, les produits 
électroniques, etc. 
 
Contraintes sur les ressources pétrolières et gazières traditionnelles : Les oléfines étaient 
traditionnellement produites à partir de ressources fossiles telles que le pétrole et le gaz 
naturel. Cependant, ces sources d'hydrocarbures sont limitées et font face à des 
contraintes d'approvisionnement et des préoccupations environnementales liées aux 
émissions de gaz à effet de serre. Par conséquent, il est nécessaire de trouver des 
alternatives durables et économiquement viables pour la production d'oléfines. 
 
Importance économique et environnementale du procédé MTO 
 
Le procédé MTO offre une solution prometteuse pour répondre à la demande croissante 
en oléfines tout en réduisant la dépendance aux ressources pétrolières et gazières 
traditionnelles. En utilisant le méthanol, qui peut être produit à partir de diverses sources 
non pétrolières, comme le gaz naturel, le charbon ou même la biomasse, le procédé 
MTO permet de diversifier les sources d'approvisionnement et de réduire l'impact 
environnemental. 

Le développement et l'optimisation du procédé MTO revêtent donc une importance 
économique et environnementale significative. Il offre la possibilité de créer une voie 
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durable pour la production d'oléfines, réduisant les émissions de gaz à effet de serre et 
minimisant la dépendance aux ressources limitées. 

En résumé, les oléfines sont des éléments indispensables pour la vie quotidienne de 
l'homme. Elles jouent un rôle essentiel dans la fabrication de plastiques, de produits 
chimiques dérivés et de carburants. Leur disponibilité et leur transformation efficace 
sont cruciales pour répondre à la demande croissante de ces produits dans différents 
secteurs industriels. Les oléfines sont véritablement des matières premières 
incontournables qui contribuent à façonner notre monde moderne
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II. PARTIE THEORIQUE 
1. Etapes de Conversion du Méthanol en Oléfines 

La transformation des alcools en hydrocarbures permet d'obtenir des oléfines, des paraffines 
inférieures et des hydrocarbures comportant un plus grand nombre d'atomes de carbone que 
l'alcool initial. Actuellement, les procédés suivants ont été développés : MTO (Methanol-To-
Olefins/méthanol en oléfines), MTP (Methanol-To-Propylene/méthanol en propylène) et MTG 
(Methanol-To-Gasoline/méthanol en essence). 

Le procédé de conversion du méthanol en oléfines (MTO) se déroule en plusieurs étapes. Au 
premier stade, le méthanol est déshydraté en éther diméthylique (EDM) sur un catalyseur. 
Ensuite, lors de la deuxième étape, une réhydratation se produit, ce qui conduit à la 
transformation de l'éther diméthylique en éthylène et en propylène (réactions principales avec 
un rendement de produits cibles pouvant atteindre 90%). Le rendement et la composition du 
gaz réactionnel issu du réacteur dépendent fortement des conditions de procédé et du type de 
catalyseur utilisé. 

Formule principale du procédé MTO : 

𝒏𝒏𝑪𝑪𝑪𝑪𝟑𝟑𝑶𝑶𝑪𝑪 → (𝑪𝑪𝒏𝒏𝑪𝑪𝟐𝟐𝒏𝒏) + (𝑪𝑪𝒏𝒏𝑪𝑪𝟐𝟐𝒏𝒏+𝟐𝟐) 𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨𝒏𝒏𝑨𝑨𝑨𝑨/𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨/𝒏𝒏𝑨𝑨𝒏𝒏𝒏𝒏𝑨𝑨è𝒏𝒏𝑨𝑨/𝒏𝒏𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨𝒑𝒑𝒑𝒑𝑨𝑨𝒏𝒏𝑨𝑨𝑨𝑨+ (𝑪𝑪𝟐𝟐𝑶𝑶) 

"n" dans l'équation représente le nombre de répétitions ou la valeur spécifique de la chaîne 
carbonée correspondante pour les alcènes (oléfines) et les alcanes/aromatiques.  
 

Explication de la réaction générale du procédé MTO  

La réaction générale du procédé MTO, qui convertit le méthanol en alcènes (oléfines) et en 
alcanes/aromatiques avec la formation d'eau en tant que sous-produit, implique plusieurs étapes. 

1. Déshydratation du méthanol : Le méthanol (CH₃OH) subit une déshydratation en 
présence d'un catalyseur approprié, généralement un tamis moléculaire ou un catalyseur 
à base de zéolithe. Cette étape conduit à la formation d'éther diméthylique  
 

(𝑪𝑪𝑪𝑪₃𝑶𝑶𝑪𝑪𝑪𝑪₃) 𝑨𝑨𝑨𝑨 𝒅𝒅′𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨 (𝑪𝑪₂𝑶𝑶) ∶  𝟐𝟐𝑪𝑪𝑪𝑪₃𝑶𝑶𝑪𝑪 →  𝑪𝑪𝑪𝑪₃𝑶𝑶𝑪𝑪𝑪𝑪₃ +  𝑪𝑪₂𝑶𝑶 
 

2. Décomposition de l'éther diméthylique : L'éther diméthylique formé lors de la 
déshydratation est ensuite décomposé en alcènes et en alcanes/aromatiques. Cette étape 
est catalysée par le même catalyseur utilisé dans la première étape. La longueur de la 
chaîne carbonée des alcènes et des alcanes/aromatiques produits dépend de la taille des 
pores du catalyseur et des conditions réactionnelles. 

L'éther diméthylique se divise en alcènes (CₙH₂ₙ) et en alcanes/aromatiques (CₙH₂ₙ₊₂) :  
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𝑪𝑪𝑪𝑪₃𝑶𝑶𝑪𝑪𝑪𝑪₃ →  𝑪𝑪ₙ𝑪𝑪₂ₙ (𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨è𝒏𝒏𝑨𝑨𝑨𝑨) +  𝑪𝑪ₙ𝑪𝑪₂ₙ₊₂ (𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨𝒏𝒏𝑨𝑨𝑨𝑨/𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨) 

3. Formation d'eau : Pendant les étapes de déshydratation et de décomposition de l'éther 
diméthylique, de l'eau (H₂O) est également produite en tant que sous-produit. 

2. Les catalyseurs dans le Processus MTO 

Le développement des processus MTO, MTP et MTG est motivé par le fait qu'une grande partie 
de l'éthylène (jusqu'à 90 %) et du propylène (jusqu'à 55 %) produits actuellement sont obtenus 
par craquage à la vapeur de matières premières pétrolières, telles que le naphte. Tout d'abord, 
ces matières premières sont des ressources non renouvelables sur la planète, et nécessitent des 
températures élevées (environ 800-900 °C). 
 
Les avantages des processus modernes MTO, MTP et MTG résident dans l'utilisation du 
méthanol comme matière première, qui peut lui-même être produit par gazéification du bois, 
du charbon ou par le traitement de gaz associés et de gaz naturel. De plus, la température du 
processus technologique est maintenue entre 520 et 540 °C, qui est maintenue par la réaction 
elle-même car elle est exothermique. 

Actuellement, de nombreux catalyseurs différents sont connus. Les différents types de zéolites 
ont donné de très bons résultats, et le choix du catalyseur dépend de l'objectif du processus, car 
les propriétés du catalyseur permettent de réguler la sélectivité du processus. 
 
Les principaux catalyseurs utilisés dans les processus MTO, MTP et MTG sont SAPO-34, 
ZSM-5, zéolite Y, zéolite β, mordenite, SAPO-11, AlPO4-5, SAPO-5, MeAPO-5, zéolite 
EU-2 et H-ZSM-22. 

ZSM-5 : La zéolite ZSM-5 a été synthétisée par Argauer et Landolt en 1972. En 1975, Chang 
et al. ont découvert que la ZSM-5 était capable de convertir le méthanol en essence, et 
immédiatement après cela, la société Mobil a développé le procédé MTO sur ZSM-5 en 1977. 
La ZSM-5 a joué un rôle crucial dans la phase initiale du développement des procédés MTG et 
MTO. Même aujourd'hui, en ce qui concerne le procédé MTG, aucune autre zéolite ne surpasse 
la ZSM-5 en termes d'activité catalytique, et presque tous les procédés pratiques de MTO 
utilisant un réacteur à lit fixe adoptent la ZSM-5 comme catalyseur. 

La caractéristique distinctive de la ZSM-5 réside dans sa structure MFI, qui se compose d'un 
canal droit à anneaux de 10 membres avec des dimensions de 5,1 × 5,5 Å, intersecté par un 
canal sinusoïdal à anneaux de 10 membres de 5,3 × 5,6 Å, formant ainsi un grand espace avec 
un diamètre d'environ 8,9 Å à l'intersection des canaux. La forte acidité de la ZSM-5 lui confère 
une grande activité pour la conversion du méthanol. La taille spacieuse des canaux ne limite 
pas de manière significative la formation d'hydrocarbures à chaîne longue et d'aromatiques, en 
particulier sur la ZSM-5 ayant une densité plus élevée de sites acides de Brønsted (BAS), et 
cette caractéristique est bénéfique pour le procédé MTG. En revanche, la ZSM-5 ayant un 
rapport Si/Al élevé correspondant à une densité plus faible de BAS peut contourner 
efficacement la réaction secondaire des oléfines produites, ce qui donne davantage de propène. 
Les ZSM-5 nanométriques et composites microporeux/mésoporeux, favorables à la diffusion 
des réactifs et des produits, sont considérés comme des candidats potentiels pour améliorer la 
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sélectivité du propène et prolonger la durée de vie du catalyseur. En plus des nombreuses 
stratégies de modification, telles que le traitement par vapocraquage à haute température et la 
modification avec du phosphore et des métaux (tels que Ma, Ca, Ce et Ni), ont également été 
appliquées pour ajuster l'acidité et ralentir la perte d'activité catalytique. 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

Figure 4 : Structure de la zéolithe ZSM-5 
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SAPO-34 : Le développement de la technologie MTO et les encouragements des chercheurs à 
consacrer davantage d'efforts à l'optimisation du protocole de synthèse de SAPO-34 et à la 
découverte du mécanisme MTO sur ce catalyseur exceptionnel sont des avancées importantes. 
Liu et ses collègues du DICP ont étudié de manière systématique la synthèse de SAPO-34 et 
ont proposé le mécanisme de cristallisation de SAPO-34 et d'incorporation de Si. Ils ont 
constaté que SAPO-34 avec un état de coordination unique Si (4Al) favorise la production 
sélective d'oléfines légères. Pour cela, les conditions de cristallisation et les matières premières 
doivent être soigneusement contrôlées pour obtenir une synthèse réussie. 

La modification par hétéroatomes métalliques, par substitution isomorphe (MeAPSO-34) ou 
par échange d'ions et imprégnation (Me/SAPO-34), a été largement étudiée pour ajuster l'acidité 
et la structure locale de la cavité de SAPO-34 afin de réduire les produits secondaires 
indésirables, améliorer la répartition des produits et prolonger la durée de vie du catalyseur. Un 
travail important réalisé par Inui et Kang a montré une sélectivité surprenante de l'éthène jusqu'à 
88% dans le NiAPSO-34 avec un rapport Si/Ni de 40. Par la suite, van Niekerk a fait des efforts 
pour tenter de synthétiser SAPO-34 contenant des éléments métalliques Ni et Co, mais aucune 
preuve ne peut être donnée pour étayer l'incorporation du métal dans la structure de SAPO-34 
et, au contraire, l'ajout de Ni et Co ne peut pas améliorer la sélectivité de l'éthène apparemment, 
tandis que CoAPSO-34, ZnAPSO-34 et MgAPSO-34 ont été synthétisés avec succès par Liu et 
ses collègues, ce qui a permis d'obtenir une sélectivité accrue en oléfines 
C2-C3 supérieure à 90%, en particulier pour CoAPSO-34 avec une sélectivité en oléfines  
C2-C3 allant jusqu'à 93% et 60% d'éthène. 

De manière intrigante, un scénario de "navire dans une bouteille" a été proposé par Song et 
Haw pour modifier l'acidité de SAPO-34, de telle sorte que la réaction du PH3 introduit et du 
méthanol à l'intérieur de la cavité de SAPO-34 génère in situ des espèces de grande taille 
P(CH3)3 et P(CH3)4

+ suivies d'une calcination à haute température pour consommer 
partiellement les sites acides de Brønsted et réduire simultanément le volume de la cage. Ce 
traitement particulier a augmenté la sélectivité de l'éthène de 37% à 46% par rapport à la SAPO-
34 parente, bien qu'il y ait une légère diminution de la conversion du méthanol. 

De plus, la modification par silanisation de SAPO-34 en introduisant SiH4 et Si2H6 dans la 
cavité entraîne une transformation irréversible d'une partie des sites acides de Brønsted en sites 
acides de Lewis, accompagnée de la diminution de l'espace de la cavité efficace. En ce qui 
concerne la réaction MTO, parallèlement au degré de silanisation, le rapport éthène/éthane 
augmente régulièrement et la formation de coke diminue simultanément. Cependant, le 
traitement par silanisation a pour effet de réduire la sélectivité des oléfines légères totales. 

Les oléfines légères, en particulier l'éthène et le propène, qui peuvent être produits par la 
réaction MTO sur SAPO-34, sont très recherchées pour les applications commerciales de la 
technologie MTO. Grâce à des procédés et à des technologies d'optimisation, de recyclage et 
de craquage des butènes de faible valeur et autres sous-produits, il est possible de générer 
davantage d'oléfines légères. Cependant, une telle procédure supplémentaire entraînerait une 
charge de recyclage plus lourde et alourdirait l'appareillage. Ainsi, il faut encore déployer 
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davantage d'efforts pour développer des catalyseurs plus efficaces afin d'améliorer la sélectivité 
en oléfines légères sur une seule voie. De plus, même lors du fonctionnement industriel, il est 
observé que la sélectivité en propène est presque invariable et, cependant, la sélectivité en 
éthène, initialement plus faible, augmente au fur et à mesure de la réaction, ce qui limite la 
fenêtre d'opération optimale pour la production d'oléfines légères. La façon de promouvoir 
significativement la sélectivité en éthène au début du processus MTO, un enjeu crucial en 
termes de rentabilité pour une application industrielle, reste à explorer.  

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

Figure 5 : Structure de la zéolithe SAPO-34 

En pratique et l'expérience mondiale, le catalyseur SAPO-34 a montré une haute sélectivité 
pour les oléfines, en particulier le propylène, à faible pression partielle de méthanol CH3OH. 
Des expériences de conversion du méthanol sur SAPO-34 ont montré qu'il était possible 
d'atteindre une sélectivité allant jusqu'à 90 %, avec un degré de conversion du méthanol de 100 
% (en présence d'un flux de circulation). Les températures de fonctionnement du processus 
varient de 400 à 540 °C en fonction du produit cible.  

À de basses températures, la conversion du méthanol n'est pas élevée, et de grandes quantités 
de CO, CO2 et CH4, ainsi que des produits secondaires, sont formés. Avec l'augmentation de la 
température, la sélectivité du processus pour les oléfines augmente, avec un rapport éthylène : 
propylène dans les produits réactionnels de 0,5 à 1,5. Cependant, en raison de la désactivation 
du catalyseur, cette sélectivité diminue progressivement. La désactivation est causée par la 
formation de coke sur la surface du catalyseur, ce qui bloque les sites actifs de la zéolite et 
entraîne une diminution progressive de la réaction.  
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En outre, le catalyseur SAPO-34 et le catalyseur ZSM-5 sont également connus pour leurs 
capabilités d'atteindre un degré de conversion du méthanol allant jusqu'à 85 % à une 
température de réaction de 370 °C. Les principaux produits de la réaction sont le propylène, les 
butènes et divers hydrocarbures C5-C10. Leur sélectivité globale est la suivante : 39 % pour les 
hydrocarbures légers C2-C3, et à une température de réaction de 450 °C en présence d'eau 
(rapport 1:4), la sélectivité globale pour le propylène, les butènes et les hydrocarbures C5+ est 
de 51 %, 21,5 % et 15,5 % respectivement. Le rapport propylène/éthylène est de la figure 6 
montre le graphique des rendements en hydrocarbures pour différents alcools. 

A une température égale à 350°C, un temps de réaction de 2 heures et 1,46 mol "C" sous forme 
d'alcool. 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

Figure 6 : Le rendement en hydrocarbures pour divers alcools. 

 
Ainsi, le catalyseur SAPO-34 conduit à la formation d'oléfines légères. Les composés 
aromatiques ne se forment pratiquement pas sur ce catalyseur. Cela est probablement dû à la 
plus petite taille des pores de la zéolite SAPO-34 par rapport au catalyseur ZSM-5 (Figure 7). 
Une telle structure empêche la diffusion des hydrocarbures lourds et ramifiés, ce qui a pour 
effet d'augmenter la sélectivité en oléfines légères (Figure 8). 
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Figure 7 : Systèmes de canaux et structure de cadre de SAPO-34 et ZSM-5. 

En résumé, les processus MTO, MTP et MTG ont été développés pour diverses raisons, 
notamment la dépendance excessive du craquage du naphte pour la production d'éthylène et de 
propylène, qui sont des ressources non renouvelables nécessitant des températures élevées. Les 
processus MTO, MTP et MTG utilisent le méthanol comme matière première, qui peut être 
produit à partir de diverses sources renouvelables et sont caractérisés par des températures de 
réaction plus basses. Les catalyseurs SAPO-34 et ZSM-5 ont été largement étudiés et se sont 
révélés efficaces pour la conversion du méthanol en oléfines, avec des performances spécifiques 
en termes de sélectivité et de rendement des produits.  

 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 

Figure 8 : Comparaison des hydrocarbures produits par les catalyseurs SAPO-34 et 
ZSM-5 (Chen et al. 2005).  
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Les réactions de conversion du méthanol en hydrocarbures ont été initialement réalisées au 
début des années 1970 en utilisant des catalyseurs ZSM-5 (MFI). Dans les années 1980, les 
scientifiques chez Union Carbide ont découvert le catalyseur SAPO-34, un tamis moléculaire 
basé sur le SilicoAluminoPhosphate. Les recherches ont montré que ce tamis moléculaire est 
un bon catalyseur pour la conversion du méthanol en éthylène et propylène. La structure de 
SAPO-34 avec une petite taille de cavité (environ 4 Å) et une forme spécifique offre des 
conditions favorables pour la conversion du méthanol. La petite taille des pores du catalyseur 
limite la pénétration des hydrocarbures lourds ou à chaîne et augmente la sélectivité des oléfines 
légères. L'utilisation du tamis moléculaire ZSM-5 dans d'autres processus en raison de ses 
cavités plus grandes (environ 5,5 Å) conduit à des rendements plus faibles en oléfines légères. 
La figure 4 montre la différence dans le nombre d'hydrocarbures produits par les catalyseurs 
SAPO-34 et ZSM-5. Une autre caractéristique clé de SAPO-34 est sa bonne acidité par rapport 
aux aluminosilicates de zéolite. Une acidité optimale dans SAPO-34 réduit la production de 
sous-produits paraffiniques en prévenant les réactions de transfert d'hydrures (Chen et al., 
2005). La comparaison de notre comportement catalytique dans la réaction MTO avec les 
résultats de performances catalytiques de SAPO-34, ZSM-5 et plusieurs catalyseurs par d'autres 
chercheurs est rapportée dans le Tableau 1. 

Tableau 1 : Résultats des performances catalytiques de SAPO-34, ZSM-5 et de plusieurs 
catalyseurs. 

 

 

 

 

 

 

WHSV = weight hourly space velocity (poids vitesse spatiale horaire) en H-1 

 

- Après avoir examiné et démontré toutes les informations depuis le début, nous arrivons 
à la conclusion que le catalyseur SAPO-34 est le catalyseur le plus approprié pour le 
processus MTO. 
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3. Paramètres du Processus 
Influence du diluant 
 
La modification de la pression partielle du méthanol en ajoutant un diluant augmente 
légèrement la sélectivité envers les oléfines légères et réduit la cokéfaction du catalyseur. Dans 
le processus continu de MTO, la réduction de la désactivation du catalyseur est un facteur très 
important qui influence la stabilité du processus et la durée de vie du catalyseur, tout en 
réduisant les coûts de régénération. 
En utilisant un diluant, il est possible de doubler la durée de fonctionnement du catalyseur tout 
en augmentant légèrement la sélectivité envers l'éthylène, par rapport à l'utilisation de méthanol 
pur. 

 
Tableau 2 : Dépendance du rendement en oléfines C2 ÷ C4 % sur le temps opératoire du 

catalyseur SAPO-34 en présence d'eau dans la charge et en son absence. 

𝑽𝑽𝑵𝑵𝟐𝟐 = 𝟐𝟐𝟐𝟐𝟐𝟐𝟐𝟐 𝒏𝒏−𝟏𝟏, 𝑽𝑽𝑴𝑴𝑨𝑨𝑶𝑶𝑪𝑪 = 𝟏𝟏 𝒏𝒏−𝟏𝟏, 𝑻𝑻 = 𝟑𝟑𝟑𝟑𝟑𝟑°𝑪𝑪, 𝑷𝑷 =  𝟐𝟐.𝟏𝟏 𝑴𝑴𝑷𝑷𝑨𝑨 
     

VN2 = 2000 h-1 : La vitesse volumique d'alimentation de l'azote (N2) dans le réacteur catalytique 
par heure. 

VMeOH = 1 h-1 : La vitesse volumique d'alimentation de méthanol (MeOH) dans le réacteur 
catalytique par heure. 

 T = 375°C : La température à laquelle la réaction se déroule dans le réacteur catalytique.  

 P = 0.1 MPa : La pression à laquelle la réaction se déroule dans le réacteur catalytique. 

Temps de 
fonctionnement 
du catalyseur 

(h) 

MeOH MeOH + H2O 

Ethylène 
C2H4 

Propylène 
C3H6 

Butène 
C4H8 

Ethylène 
C2H4 

Propylène 
C3H6 

Butène 
C4H8 

 I II III I II III 
0,5 19,0 40,0 18,0 244 350 13,0 
1,0 22,0 38,0 16,0 249 350 12,4 
1,5 26,0 37,0 11,0 280 345 12,0 
2,0 30,0 35,0 9,0 310 344 11,0 
2,5 15,0 25,0 7,0 290 300 10,5 
3,0 6,0 5,0 2,5 270 270 10,0 
3,5 3,0 5,0 2,5 240 250 9,6 
4,0 1,0 3,0 3,0 200 220 9,2 

 
L'introduction de molécules d'eau bloque les propriétés des sites acides de la zéolithe, 
empêchant ainsi la conversion de l'éthylène en hydrocarbures à haute masse moléculaire. Par 
conséquent, l'ajout d'un diluant contribue de manière significative à la stabilité du catalyseur et 
augmente également le rendement des produits principaux. 
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4. Reproductibilité du Catalyseur SAPO-34 Après Régénération 
Selon les résultats des expériences menées, le catalyseur SAPO-34 conserve ses propriétés 
après plusieurs régénérations. Les données sont présentées dans la figure 9. 
 

 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 

 
Figure 9 : Rendement total en oléfines Rendement total en oléfines C2 ÷ C4 %, 

   - échantillon frais, □ - après la première régénération, Δ - après la deuxième 
régénération  
  
 
La qualité similaire du catalyseur SAPO-34 s'explique par le fait qu'après la régénération de 
l'échantillon, ses propriétés acides, responsables de la formation d'oléfines, ne changent 
pratiquement pas.  

Par conséquent, le catalyseur SAPO-34 est un catalyseur efficace pour la conversion du 
méthanol en oléfines inférieures, l'utilisation d'eau comme diluant augmente le temps de son 
fonctionnement stable. 

 
 
 
 
 
 
 

 
𝑽𝑽𝑵𝑵𝟐𝟐 = 𝟐𝟐𝟐𝟐𝟐𝟐𝟐𝟐 𝒏𝒏−𝟏𝟏, 𝑽𝑽𝑴𝑴𝑨𝑨𝑶𝑶𝑪𝑪 = 𝟏𝟏 𝒏𝒏−𝟏𝟏, 𝑻𝑻 = 𝟑𝟑𝟑𝟑𝟑𝟑°𝑪𝑪, 𝑷𝑷 =  𝟐𝟐.𝟏𝟏 𝑴𝑴𝑷𝑷𝑨𝑨 



CHAPITRE II : PARTIE THEORIQUE 

23 
 

 
 
 
 
 
 
 
 
 
 

 
 
 
 
 
 
 
 
 

 

Figure 10 : Propriétés acides du SAPO-34 avant et après régénération 

Lors de la conversion du méthanol en oléfines, l'encrassement du catalyseur par le coke est 
inévitable. À mesure que le coke s'accumule, la quantité de matière première transformée en 
produits cibles diminue, ce qui réduit l'activité du catalyseur. Afin de maintenir la performance 
du catalyseur, la régénération est nécessaire. Cela implique la combustion du coke à l'air, ce qui 
restaure l'activité catalytique. 

Le degré d'encrassement du catalyseur dépend de la température et de la teneur en eau de la 
matière première. Cependant, le coke n'a pas seulement un effet négatif. En fait, le coke actif 
peut augmenter la sélectivité envers l'éthylène, améliorant ainsi la production d'oléfines légères. 
L'encrassement du catalyseur crée une gêne stérique qui favorise la sélectivité du catalyseur 
SAPO-34. 

Il est essentiel de maintenir un niveau d'encrassement du catalyseur relativement élevé, 
généralement entre 2 et 20% en poids, pour obtenir de bons résultats. La régénération du 
catalyseur permet de restaurer son activité catalytique, tandis que le refroidissement d'une partie 
du matériau catalytique contribue à améliorer la sélectivité envers les oléfines légères. 

En résumé, la régénération du catalyseur est nécessaire pour éliminer le coke et restaurer son 
activité. Un niveau d'encrassement optimal doit être maintenu pour obtenir une sélectivité 
élevée envers les produits cibles, notamment les oléfines légères. 
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‘‘Le NH3 (ammoniac) est souvent utilisé comme une sonde moléculaire pour évaluer les 
propriétés acides des catalyseurs, y compris le SAPO-34. Il est adsorbé sur la surface du 
catalyseur et sa quantité adsorbée peut être mesurée en micromoles (μmol) par rapport au temps. 

En mesurant la quantité de NH3 adsorbé sur le catalyseur avant et après la régénération, on peut 
évaluer les propriétés acides du SAPO-34. Les catalyseurs acides ont la capacité de fixer et de 
retenir les molécules de NH3, ce qui se traduit par une plus grande quantité de NH3 adsorbé. 

Le NH3 joue un rôle important dans l'étude des propriétés acides des catalyseurs, car il réagit 
avec les sites acides du catalyseur, tels que les sites de Brønsted et les sites de Lewis. La quantité 
de NH3 adsorbé indique la force et la densité des sites acides du catalyseur. 

Ainsi, en mesurant les micromoles de NH3 adsorbé par rapport au temps avant et après la 
régénération du SAPO-34, on peut évaluer les changements des propriétés acides du catalyseur 
et comprendre l'efficacité de la régénération dans la restauration de ses propriétés catalytiques.’’ 
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5. Influence du Degré de Cokéfaction du Catalyseur sur le Rendement en 
Produits Cibles 

Lors de la conversion du méthanol en oléfines, l'encrassement du catalyseur par le coke est 
inévitable. À mesure que le coke s'accumule, la quantité de matière première transformée en 
produits cibles diminue, ce qui réduit l'activité du catalyseur. Afin de maintenir la performance 
du catalyseur, la régénération est nécessaire. Cela implique la combustion du coke à l'air, ce qui 
restaure l'activité catalytique. 

Le degré d'encrassement du catalyseur dépend de la température et de la teneur en eau de la 
matière première. Cependant, le coke n'a pas seulement un effet négatif. En fait, le coke actif 
peut augmenter la sélectivité envers l'éthylène, améliorant ainsi la production d'oléfines légères. 
L'encrassement du catalyseur crée une gêne stérique qui favorise la sélectivité du catalyseur 
SAPO-34. 

Il est essentiel de maintenir un niveau d'encrassement du catalyseur relativement élevé, 
généralement entre 2 et 20% en poids, pour obtenir de bons résultats. La régénération du 
catalyseur permet de restaurer son activité catalytique, tandis que le refroidissement d'une partie 
du matériau catalytique contribue à améliorer la sélectivité envers les oléfines légères. 

En résumé, la régénération du catalyseur est nécessaire pour éliminer le coke et restaurer son 
activité. Un niveau d'encrassement optimal doit être maintenu pour obtenir une sélectivité 
élevée envers les produits cibles, notamment les oléfines légères. 
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6. Réacteur de Méthanol en Oléfines 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 

Figure 11 : Réacteur de conversion du méthanol en oléfines légères 

Le réacteur utilisé dans la réaction de conversion du méthanol en oléfines (MTO) (Figure 11) 
se compose d'une chambre supérieure de désactivation et d'une chambre inférieure de réaction. 
La chambre inférieure de réaction contient une zone de phase dense qui fonctionne à une vitesse 
superficielle d'environ 0,5 à 1,5 m/s. La zone de transition de phase se trouve au-dessus de la 
zone de phase dense et s'étend de la chambre de réaction inférieure à la chambre supérieure de 
désactivation. La vitesse superficielle de la zone de transition se situe entre 0,5 et 3 m/s. À 
mesure que le gaz, les matières premières non réagies et les produits se déplacent à travers la 
chambre du réacteur vers la chambre de désactivation, le flux transporte des particules de 
catalyseur cokéfiées. Lorsque le mélange de particules de catalyseur et de produits de réaction 
atteint la partie supérieure de la chambre de réaction, un manchon de distribution décharge les 
particules de catalyseur et les produits de réaction dans la partie inférieure de la chambre de 
récupération par gravité. Les particules de catalyseur qui restent dans le flux de produits de 
réaction continuent de monter vers des séparateurs de phase tels que des cyclones, qui séparent 
le catalyseur de la vapeur de produit. Les vapeurs de produit sont acheminées vers la section de 
récupération du produit. 

Le catalyseur séparé des vapeurs de produit via les cyclones est transféré vers le bas de la 
chambre de désactivation. Une partie du catalyseur qui s'accumule à l'intérieur de la chambre 
est dirigée vers un refroidisseur de catalyseur tandis que l'autre partie est envoyée vers le 
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régénérateur. Le refroidisseur de catalyseur a un diamètre de 1,8 à 2,5 mètres, avec de 
préférence entre 75 et 200 tubes de refroidissement. L'utilisation de tubes de refroidissement 
permet de dissiper la chaleur excessive du catalyseur et de produire de la vapeur qui peut être 
utilisée dans d'autres processus technologiques. Une vanne de recirculation est utilisée pour 
réguler le catalyseur sortant du réacteur et entrant ainsi dans le refroidisseur. Elle permet de 
contrôler la température à l'intérieur du réacteur. La température de sortie du catalyseur du 
refroidisseur peut être jusqu'à 40 °C inférieure à la température moyenne du réacteur. 

Le catalyseur introduit dans le régénérateur est chauffé en présence d'oxygène à une 
température de 550 à 780 °C. La quantité d'oxygène résiduel dans les gaz d'échappement après 
la combustion doit être comprise entre 0,1% et 5% en volume. À ces températures, le coke 
déposé sur le catalyseur sera brûlé. Pour obtenir une régénération complète des particules de 
catalyseur et une combustion complète, une température de 730 °C est requise à l'intérieur du 
régénérateur. 

Le catalyseur et le gaz de régénération sont acheminés vers le haut depuis la zone de combustion 
inférieure jusqu'à la zone supérieure. Au fur et à mesure que le mélange de catalyseur et de gaz 
traverse le régénérateur, le coke brûle et la chaleur produite est absorbée par le catalyseur 
relativement exempt de carbone, ce qui permet de contrôler la température à l'intérieur du 
régénérateur et de renvoyer le catalyseur dans le réacteur à une température appropriée. Les 
particules de catalyseur régénérées peuvent être renvoyées dans le réacteur à une température 
inférieure de 80 °C à celle du catalyseur entrant dans le réacteur en utilisant la chambre de 
désactivation. Le niveau moyen de coke sur les particules de catalyseur régénérées doit être 
inférieur à 0,2 % en poids du tamis moléculaire dans la particule de catalyseur. La température 
du régénérateur peut être régulée en extrayant le catalyseur régénéré et en le faisant passer à 
travers un refroidisseur pour former un mélange de catalyseur régénéré refroidi. Le catalyseur 
refroidi est renvoyé dans le régénérateur et se mélange avec le catalyseur contenant du coke, 
agissant ainsi comme un matériau inerte absorbant la chaleur. 

La quantité de catalyseur introduite dans le régénérateur doit représenter de 5 % à 100 %, de 
préférence de 30 % à 50 %, de la quantité totale de catalyseur dans la zone de réaction et dans 
la zone de recirculation. Le catalyseur circule continuellement à travers la zone de réaction et 
la zone de recirculation avec un rapport de masse du catalyseur dans la zone de réaction à la 
quantité totale de catalyseur dans la zone de réaction et la zone de recirculation de 0,3:1 à 0,7:1. 
La vitesse de recirculation est de 10 à 50 fois supérieure à la vitesse d'alimentation globale du 
méthanol dans la zone de réaction. Le catalyseur est retiré du réacteur vers le régénérateur à 
une vitesse d'environ 0,1 à 0,3 fois la vitesse d'alimentation globale du méthanol.  
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7. Bases Physico-Chimiques du Procédé 
 

Lors de la première étape du processus, une solution d'eau et de méthanol est déshydratée dans 
un réacteur utilisant le catalyseur SAPO-34 à une température de 500 à 520 °C et à une pression 
de 0,3 MPa pour produire de l'éther diméthylique (DMÉ). Ensuite, lors de la deuxième étape 
de la transformation chimique, une nouvelle perte d'eau se produit, conduisant à la formation 
d'éthylène et de propylène. Le schéma technologique ultérieur comprend un système de 
colonnes de rectification qui sépare le produit final des sous-produits de la réaction. 

La réaction principale du processus technologique est la suivante : 

 
 

 

La conversion du méthanol sur le catalyseur lors d'une seule passe est d'environ 80%. Lors de 
la deuxième étape, le diméthyléther est converti en éthylène et en propylène par déshydratation. 
Les sous-produits comprennent également de l'hydrogène, du méthane, de l'éthane, du propane, 
du butane, du butène et du pyrobenzène. Une conversion proche de 100% du méthanol est 
atteinte grâce à la recirculation des substances non réagies, qui sont récupérées dans l'absorbeur 
AB-1 par lavage avec du méthanol frais. 

La sélectivité du processus est présentée dans le tableau 3.  

Les données du tableau sont basées sur l'analyse des résultats d'expériences menées dans des 
travaux de recherche sur ce sujet. 
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Tableau 3 : Sélectivité du processus MTO 

Num Produit de réaction 

Mélange 
réactionnel au 

réacteur 

Le mélange réactionnel 
après réacteur 

%Masse %Masse 

I II III IV V 

1 CH3OCH3 Diméthyléther - 4,44 

2 C2H4 Ethylène - 13,25 

3 C3H6 Propylène - 8,03 

4 C3H8 Propane - 0,59 

5 C4H10 Butane - 2,56 

6 C5+   - 0,64 

7 H2, Cl, C2, 
C3 

  - 0,93 

8 COx   - 0,13 
9 Coke   - 0,82 
10 H2O   44,44 62,36 

12 CH3OH Méthanol 55,56 6,17 

11 Total : 100 100 
 

 
Le régime de température dans le réacteur est directement influencé par les rendements des produits 
cibles, la formation de coke et la quantité de sous-produits. À une température de 375 °C et une pression 
de 0,1 MPa, le rendement total des oléfines C2-C4 (Figure 12.a) est de 78%. Le rendement de méthane 
CH ne dépasse pas 5%, et celui des hydrocarbures C5+ est inférieur à 3%. 

Comme on peut le voir sur la Figure 12.b, le rendement d'éthylène C2H4 augmente 
progressivement, tandis que le rendement de propylène C3H6 (Figure 12.c) diminue. Cette 
diminution est due à la formation de coke sur le catalyseur, ce qui réduit son activité et sa 
sélectivité au fil du temps. Le rendement combiné d'éthane C2H6 et de propane C3H8 est 
d'environ 10-12%. Le rendement de butènes C4H8 (Figure 12.d) diminue avec le temps, tandis 
que le rendement de butanes C4H10 reste pratiquement inchangé et ne dépasse pas 2%. 
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Figure 12 : Dépendances des rendements en produits de réaction sur le temps de 
fonctionnement du catalyseur sans régénération. 

𝑽𝑽𝑵𝑵𝟐𝟐 = 𝟐𝟐𝟐𝟐𝟐𝟐𝟐𝟐 𝒏𝒏−𝟏𝟏, 𝑽𝑽𝑴𝑴𝑨𝑨𝑶𝑶𝑪𝑪 = 𝟏𝟏 𝒏𝒏−𝟏𝟏, 𝑻𝑻 = 𝟑𝟑𝟑𝟑𝟑𝟑°𝑪𝑪, 𝑷𝑷 =  𝟐𝟐.𝟏𝟏 𝑴𝑴𝑷𝑷𝑨𝑨 
 
Selon les données présentées, une augmentation de la température à 450 °C entraîne une 
augmentation de la formation de méthane, tandis que les rendements d'éthylène et de propylène 
diminuent. Cependant, lorsque le débit volumétrique de CH3OH est augmenté à  
7 h-1 à 450 °C, on observe une augmentation marquée du rendement d'éthylène. 
 
  



CHAPITRE II : PARTIE THEORIQUE 

31 
 

 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
Figure 13 : Dépendance du rendement en éthylène C2H4 et propylène C3H6 du temps de 

fonctionnement du catalyseur sans régénération. 

𝑽𝑽𝑵𝑵𝟐𝟐 = 𝟐𝟐𝟐𝟐𝟐𝟐𝟐𝟐 𝒏𝒏−𝟏𝟏, 𝑽𝑽𝑴𝑴𝑨𝑨𝑶𝑶𝑪𝑪 = 𝟏𝟏 𝒏𝒏−𝟏𝟏, 𝑻𝑻 = 𝟑𝟑𝟑𝟑𝟑𝟑°𝑪𝑪, 𝑷𝑷 =  𝟐𝟐.𝟏𝟏 𝑴𝑴𝑷𝑷𝑨𝑨 
 

Selon les données fournies, le rendement de l'éthylène ne varie pratiquement pas avec le temps 
de fonctionnement du catalyseur, tandis que le rendement du propylène diminue dans ces 
conditions. La diminution de l'activité du catalyseur au fil du temps est due à l'encrassement 
des sites acides du catalyseur responsables de la formation des oléfines, ainsi qu'à l'obstruction 
des pores étroits et des canaux de la zéolite. 
 
Dans la technologie de conversion du méthanol en diméthyléther, il est essentiel de prévoir une 
régénération continue du catalyseur. Cela permet de travailler de manière continue, de maintenir 
la performance constante du catalyseur, ce qui à son tour permet de réduire la production de 
produits secondaires et d'augmenter le rendement des produits cibles. 
 
Dans le cas de l'utilisation de DME comme matière première, sa conversion (Figure 14) et le 
rendement des oléfines inférieures (Figure 15) sur la zéolite SAPO-34 sont considérablement 
plus faibles et le catalyseur se désactive plus rapidement que dans le cas de l'utilisation du 
méthanol comme matière première. 
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Figure 14 : Conversion de DME et MeOH sur SAPO-34 
𝑽𝑽𝑵𝑵𝟐𝟐 = 𝟐𝟐𝟐𝟐𝟐𝟐𝟐𝟐 𝒏𝒏−𝟏𝟏, 𝑽𝑽𝑴𝑴𝑨𝑨𝑶𝑶𝑪𝑪 = 𝟏𝟏 𝒏𝒏−𝟏𝟏, 𝑻𝑻 = 𝟑𝟑𝟑𝟑𝟑𝟑°𝑪𝑪, 𝑷𝑷 =  𝟐𝟐.𝟏𝟏 𝑴𝑴𝑷𝑷𝑨𝑨 

 
 

Figure 15 : Rendement en oléfines en fonction de C2 ÷ C4 sur la nature de la charge et le 
temps de fonctionnement du catalyseur 

𝑽𝑽𝑵𝑵𝟐𝟐 = 𝟐𝟐𝟐𝟐𝟐𝟐𝟐𝟐 𝒏𝒏−𝟏𝟏,𝑽𝑽𝑴𝑴𝑨𝑨𝑶𝑶𝑪𝑪 = 𝟏𝟏 𝒏𝒏−𝟏𝟏,𝑽𝑽𝑫𝑫𝑴𝑴𝑫𝑫 = 𝟑𝟑𝟐𝟐𝟐𝟐 𝒏𝒏−𝟏𝟏,𝑻𝑻 = 𝟑𝟑𝟑𝟑𝟑𝟑°𝑪𝑪,𝑷𝑷 =  𝟐𝟐.𝟏𝟏 𝑴𝑴𝑷𝑷𝑨𝑨 
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Cette observation est liée aux propriétés du catalyseur SAPO-34 choisi. Il possède des pores de 
petite taille, et il est probable que les molécules de DME ne puissent pas pénétrer efficacement 
dans les canaux et les pores de la zéolithe pour atteindre les sites actifs. 

En conséquence, le catalyseur SAPO-34 présente une sélectivité réduite dans la conversion du 
DME par rapport au méthanol. 

8. Schéma Général du Procédé MTO 
 

Tout d'abord, nous fournissons une brève description du procédé UOP/Hydro MTO et du 
procédé Lurgi MTP. Les deux procédés se composent de trois sections principales :  
 
1- production de méthanol 
2- réaction de conversion du méthanol en oléfines 
3- purification et séparation des produits.  
 
La première section est omise si le méthanol est acheté et utilisé comme matière première dans 
l'usine. La réaction pour le MTO peut être représentée en deux étapes. La première étape est la 
conversion du méthanol en diméthyléther (DME) et en eau : 
 

𝟐𝟐𝑪𝑪𝑪𝑪𝟑𝟑𝑶𝑶𝑪𝑪 →  𝑪𝑪𝑪𝑪𝟑𝟑𝑶𝑶𝑪𝑪𝑪𝑪𝟑𝟑 +  𝑪𝑪𝟐𝟐𝑶𝑶   (1) 
 

Ensuite, le DME est converti à la fois en éthylène et en propylène. Le rapport entre la production 
d'éthylène et de propylène dépend du catalyseur, des paramètres de réaction et de la technologie 
utilisée. 
 

𝑪𝑪𝑪𝑪𝟑𝟑𝑶𝑶𝑪𝑪𝑪𝑪𝟑𝟑 →  𝑪𝑪𝟐𝟐𝑪𝑪𝑪𝑪 +  𝑪𝑪𝟐𝟐𝑶𝑶    (2) 
𝟑𝟑𝑪𝑪𝑪𝑪𝟑𝟑𝑶𝑶𝑪𝑪𝑪𝑪𝟑𝟑 →  𝟐𝟐𝑪𝑪𝟑𝟑𝑪𝑪𝟐𝟐 +  𝟑𝟑𝑪𝑪𝟐𝟐𝑶𝑶   (3) 

 
Le processus UOP/Hydro MTO peut atteindre une conversion presque complète du méthanol 
et peut fournir un rendement de 80% en éthylène et propylène à partir du méthanol. Le processus 
MTO convertit le méthanol brut en oléfines, ce qui permet des économies dans la section de 
purification du méthanol. La figure présente le processus MTO avancé, qui est une combinaison 
du processus UOP/Hydro MTO et du processus de craquage des oléfines (OCP) de Total. 
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Figure 16 - Diagramme du processus de conversion du Méthanol en Oléfines 
La réaction se déroule sur un catalyseur à base de zéolite de type SAPO-34 dans un réacteur à 
lit fluidisé. Le catalyseur se désactive progressivement en formant du coke, c'est pourquoi une 
partie du catalyseur usé est continuellement retirée du réacteur vers un réacteur de régénération. 
De l'air ou de l'oxygène est introduit dans ce réacteur de régénération afin que le catalyseur 
puisse être régénéré en formant des oxydes de carbone. Le courant de produit quittant le réacteur 
est acheminé vers une section de séparation pour éliminer l'eau et récupérer le DME non réagi. 
Le courant riche en oléfines est ensuite envoyé dans une section de fractionnement qui sépare 
le mélange en flux d'éthylène et de propylène souhaités, ainsi qu'en un flux de gaz combustible 
et un flux composé d'hydrocarbures à ébullition moyenne. Selon les besoins, le rapport entre le 
propylène et l'éthylène produit par la réaction peut être ajusté dans une plage d'environ 1,3 à 
1,8. Étant donné que l'objectif de cet article est d'examiner la production de propylène, un 
rapport de 1,8 est choisi pour garantir un rendement élevé en propylène. 

Le courant d'hydrocarbures plus lourds quittant le fractionnement est introduit dans une zone 
de craquage pour fournir une autre source de production d'éthylène et de propylène. Le courant 
de produit de la section de craquage est séparé en hydrocarbures à ébullition élevée, qui sont 
éliminés du processus, et en un courant riche en oléfines qui est renvoyé vers le fractionnement. 
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9. Cinétique du Procédé 
 
Selon le modèle cinétique de la réaction, la constante de vitesse a la dépendance suivante de la 
température : 

 

 

Où : 

Ki : Constante de vitesse d'une réaction chimique à une température donnée ; 

K0i : Facteur pré-exponentiel (mol/kg kW/h) ; 

Eai : Energie d'activation (J/mol) ; 

R : Constante des gaz, 8,314 (J/(mol.K)) ; 

T : Température de réaction (K). 

Est un ensemble de 17 réactions entre 15 composés différents, indiqué dans le tableau 4, tout 
en tenant compte de l'effet de dilution avec de l'eau (Z). 
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Tableau 4 : Réactions et mécanisme du procédé. 
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Le schéma général hypothétique de la conversion du méthanol et son modèle mathématique, 
ainsi que le schéma réactionnel du processus de conversion sont illustrés à la figure 17 et 18 
respectivement. 

 

 

 

 

 

 

Figure 17 : Schéma général du procédé de conversion du méthanol 
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Figure 18 - Réactions supposées du procédé de conversion du méthanol 
Le modèle mathématique du processus est décrit par les équations suivantes : 

 

 

 

 

Où : 

Kobs : Constante de vitesse pour la consommation de méthanol et d'éther diméthylique ; 

 

 

 

Où : 

Ki : Constante de taux de consommation de méthanol et d'éther diméthylique ; 



CHAPITRE II : PARTIE THEORIQUE 

39 
 

 

 

Où : 

                : Degré de conversion du mélange à l'équilibre de méthanol et d'éther diméthylique ; 

Ainsi, le procédé de conversion du méthanol comprend les étapes suivantes : 

1) Formation d'éther diméthylique à partir de méthanol ; 

2) Formation d'une liaison C–C ; 

3) Méthylation, oligomérisation et cyclisation des produits primaires de craquage avec 
formation d'oléfines supérieures et de composés aromatiques. 

Pour la première étape, le schéma de transformation suivant est proposé (Figure 19). 
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Figure 19 : Schéma proposé pour la formation d'éther diméthylique à partir du 
méthanol 

Le nombre total de paramètres cinétiques et d'adsorption requis pour décrire le procédé MTO 
est de 33. Les valeurs numériques de ces paramètres peuvent être obtenues à partir de données 
expérimentales. Il existe de nombreux modèles cinétiques basés sur plus de 30 paramètres 
théoriquement calculés. Selon tous ces modèles, l'éthylène est un produit du craquage primaire 
du méthanol, tandis que le propylène est présenté comme un produit de transformations 
secondaires. 
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Figure 20 : Schéma réactionnel typique de la production des oléfines à partir du 
méthanol. 
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10. Description Générale du Schéma Technologique du Procédé 
 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

Figure 21 : Schéma de principe du processus MTO 
Le procédé MTO (Méthanol-To-Olefins) est utilisé pour convertir le méthanol en oléfines 
légères, principalement de l'éthylène et du propylène. Lors de cette réaction, le méthanol est 
introduit dans un réacteur où il réagit en présence du catalyseur SAPO-34. Ce catalyseur est 
très sélectif envers l'éthylène et le propylène, ce qui en fait le catalyseur industriel le plus 
prometteur pour ce procédé. 

Cependant, un problème majeur avec ce catalyseur est la formation de coke pendant la réaction, 
ce qui désactive le catalyseur. Il est donc nécessaire de régénérer régulièrement le catalyseur 
pour maintenir ses performances initiales. Le schéma de régénération du catalyseur est illustré 
dans la figure 3.1. 

Après la conversion du méthanol, les différents produits contenus dans le gaz de réaction 
doivent être séparés en utilisant des méthodes de séparation appropriées. Le processus MTO 
comprend une séquence de purification descendante. Tout d'abord, les impuretés sont séparées 
de l'eau, puis l'eau traitée et le gaz d'alimentation sont introduits dans une séquence de processus 
de purification. 

Pour maximiser la production d'éthylène, il est avantageux d'utiliser un lit fluidisé circulant 
avec régénération du catalyseur. Ce type de réacteur permet de brûler le coke formé pendant la 
réaction pour restaurer les propriétés du catalyseur et de dissiper la chaleur générée par le 
procédé. Un réacteur similaire est utilisé dans une installation MTO en Norvège et a fait ses 
preuves. 
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Le catalyseur régénéré est renvoyé en permanence dans le réacteur. La chaleur de réaction est 
éliminée à l'aide d'un échangeur de chaleur intégré, et de la vapeur d'eau est produite. L'air 
nécessaire à la régénération est réchauffé à l'aide d'un échangeur de chaleur en utilisant l'air 
évacué après la régénération. 

Le gaz de réaction, après avoir été condensé et séparé de l'eau, est comprimé par un compresseur 
et envoyé dans un absorbeur pour récupérer le diméthyléther (DME) non dissocié. Ensuite, le 
gaz de réaction est dirigé vers une colonne de distillation pour éliminer le dioxyde de carbone. 
Une solution d'hydroxyde de sodium est introduite par le haut de la colonne pour réagir avec le 
dioxyde de carbone, tandis qu'une solution aqueuse de soude est retirée par le bas de la colonne. 

Le gaz de réaction est ensuite envoyé à un processus de séchage final à l'aide d'adsorbeurs 
remplis de sorbant. Les adsorbeurs fonctionnent en alternance, un adsorbeur étant en 
fonctionnement tandis que l'autre est en régénération. Ce processus permet d'éliminer l'humidité 
de la zéolite en utilisant du méthane chauffé, qui est ensuite brûlé, et refroidi avec du méthane 
froid. 

Les adsorbeurs sont ensuite régénérés à l'aide de vapeur d'eau, ce qui permet de réutiliser le 
sorbant pour le processus de séchage. 

Une fois le gaz de réaction séché, il est dirigé vers une série d'étapes de séparation pour obtenir 
les différents produits souhaités, principalement l'éthylène et le propylène. Ces étapes de 
séparation comprennent généralement une combinaison de distillation, d'adsorption et d'autres 
techniques de séparation. 

La distillation est souvent utilisée pour séparer les produits en fonction de leur point d'ébullition. 
Étant donné que l'éthylène et le propylène ont des points d'ébullition différents, il est possible 
de les séparer par distillation fractionnée. La colonne de distillation est conçue de manière à 
permettre la séparation des différents composés en fonction de leurs températures d'ébullition. 

Outre la distillation, d'autres méthodes de séparation telles que l'adsorption peuvent être 
utilisées. L'adsorption repose sur la capacité des matériaux adsorbants à retenir sélectivement 
certains composés. Par exemple, des tamis moléculaires spécifiques peuvent être utilisés pour 
adsorber l'éthylène et le propylène, permettant ainsi leur séparation des autres composés 
présents dans le gaz de réaction. 

Une fois séparés, l'éthylène et le propylène peuvent être collectés et utilisés comme matières 
premières dans diverses applications industrielles. Ils sont couramment utilisés dans la 
production de plastiques, de caoutchoucs synthétiques, de solvants et d'autres produits 
chimiques. 

Il convient de noter que le processus MTO est complexe et peut varier en fonction de divers 
facteurs, tels que le catalyseur utilisé, les conditions de réaction et les objectifs de production 
spécifiques. Les schémas et les étapes mentionnés précédemment sont des exemples généraux 
et peuvent différer d'une installation à une autre. 
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En résumé, le processus MTO est utilisé pour convertir le méthanol en éthylène et propylène 
via une réaction catalytique. Le gaz de réaction est ensuite séparé en utilisant des techniques de 
séparation telles que la distillation et l'adsorption, afin d'obtenir les produits souhaités. Ces 
produits peuvent être utilisés comme matières premières dans diverses industries. 

Tableau 5  : Cible et sous-produits du processus MTO 

 

Num Nom Formule 
chimique 

I II III 
1 Méthanol CH3OH 
2 Méthane CH4 
3 Ethylène (éthène) C2H4 
4 Ethane C2H6 
5 Propylène C3H6 
6 Propane C3H8 

7 Butène C4H8 

8 Butane C4H10 

9 Cyclopentane 
(pentaméthylène) C5H10 

10 Cyclohexane C6H12 
11 Toluène C7H8 
12 Cycloheptane C7H14 
13 Éthylbenzène C8H10 

14 Propylbenzène C9H12 
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Les produits cibles du procédé MTO sont l'éthylène et le propylène. Le produit cible du procédé MTO, 
l'éthylène et le propylène, doit répondre aux critères suivants présentés dans les tableaux 6 et 7. 

Tableau 6 : ISO 11505:1997 Éthylène. 

Nom d'Indicateur Norme Méthode d'analyse 
1 2 3 

Fraction volumique d'éthylène, %, pas moins de 99,9 Selon IEC 60079-0 
Fraction volumique de propylène, %, pas plus 0,005 Selon IEC 60079-0 

Fraction volumique du méthane et d'éthane, %, max 0,1 Selon IEC 60079-0 
Fraction volumique d'acétylène, %, max 0,001 Selon IEC 60079-0 

Fraction volumique d'hydrocarbures diènes 
(propadiène et butadiène), %, max 0,0005 Selon IEC 60079-0 

Fraction volumique de dioxyde de carbone, %, max 0,001 Selon IEC 60079-0 
Fraction volumique de monoxyde de carbone, %, 

max 0,0005 Selon IEC 60079-0 

Fraction volumique du méthanol, %, pas plus 0,001 Selon IEC 60079-0 
Fraction volumique d'oxygène dans le produit 

fourni par le pipeline, %, max 0,0002 Selon 80079-36 

Concentration massique du soufre, mg/m, pas plus 1 Selon ISO 80079-36 

Fraction massique d'eau, %, pas plus 
a) Dans un produit livré par pipeline 

b) Dans un produit livré en citerne et cylindres 

0,001 
0,02 Selon ISO 80079 

Fraction volumique d'ammoniac, %, pas plus 0,0001 Selon ISO 9000 
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Tableau 7 : ISO 11504:2013. Propylène. 

Nom de l'indicateur 
Norme 

Méthode d'essaie 
Qualité supérieure Première année 

1 2 3 4 
Fraction volumique de 

propylène, 
%, pas moins de 

99,8 99,0 Selon ISO 834-1:2021 

Fraction volumique d'éthylène. 
%, max 0,005 0,01 Selon ISO 834-1:2021 

Fraction volumique d'acétylène 
et de méthylacétylène, %, max 0,001 0,005 Selon ISO 834-1:2021 

Fraction vohunique des 
hydrocarbures 

%, max 
0,002 0,05 Selon ISO 834-1:2021 

Fraction volumique 
d'hydrocarbures diènes 

(propadiène et butadiène), 
%, max 

0,001 0,015 Selon ISO 834-1:2021 

1 2 3 4 
Fraction volumique d'éthane et 

de 
propane, %, max 

0,2 0,7 Selon ISO 834-1:2021 

Concentration massique de 
soufre, mg/m, pas plus 1 3 Selon ISO 834-2:2021 

Fraction massique d'eau, %, 
pas plus de : 

a) Dans un produit livré 
par pipeline 

b) Dans un produit livré en 
réservoirs et bouteilles 

 
0.0005 

 
0.02 

 
Pas Normal 

 
Pas Normal 

Selon ISO 834-1:2021 

Teneur en eau libre Absence Absence Selon ISO 8601:2019 
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11. Procédé MTO - Technologies Commerciales 

MTO Technology of Mobil Company and ExxonMobil Company 

Le procédé MTO a été mentionné pour la première fois au début des années 1970 par Chang et 
Silvestri de la société Mobil. Dans le cadre de ces travaux pionniers, les chercheurs cherchaient 
à produire de l'essence à indice d'octane élevé en faisant passer un mélange de méthanol et 
d'isobutène à travers un catalyseur H-ZSM-5. Les produits obtenus à partir de ces expériences 
étaient en réalité des produits à indice d'octane élevé, principalement composés d'aromatiques, 
ainsi que des produits gazeux d'oléfines légères et d'alcanes. Cependant, des expériences de 
contrôle rigoureuses ont suggéré que des distributions similaires de produits se formaient sans 
l'ajout d'isobutène, et une analyse de bilan massique a indiqué que l'isobutène n'était pas 
consommé lorsqu'il était co-alimenté avec le méthanol. Ce qu'ils ont observé est en fait une 
nouvelle voie de production d'hydrocarbures directement à partir du méthanol, connue sous le 
nom de procédé MTG. Après cette découverte, les procédés MTG et MTO ont été rapidement 
développés dans les années 1970. Par la suite, la société Mobil a développé des procédés MTO 
à lit fixe et à lit fluidisé. 

Après le développement du procédé MTG pour convertir le méthanol en essence à indice 
d'octane élevé à partir de sources non pétrolières, une usine commerciale a été créée en 
Nouvelle-Zélande en 1982. Cette usine convertit le gaz naturel des champs de Maui et Kapuni 
en méthanol, puis en environ 570 000 tonnes par an d'essence via le procédé MTG à lit fixe de 
Mobil. 

Dans les années 1980, le procédé MTO à lit fluidisé a été développé et réalisé avec succès dans 
l'usine de Wesseling (Allemagne). Le procédé à lit fluidisé présente les avantages suivants par 
rapport au procédé à lit fixe : d'excellentes propriétés de transfert de chaleur, une régénération 
continue du catalyseur (activité constante du catalyseur), une température uniforme du lit, des 
profils de température transitoires uniformes et stables pendant la montée en température et le 
refroidissement, un débit spécifique plus élevé, des coûts plus bas, etc. 

En 1999, Exxon Company a fusionné avec Mobil Company pour former la plus grande 
entreprise internationale du pétrole et du gaz. Ensuite, ExxonMobil a mis en place une unité de 
test de démonstration de la technologie MTO, comprenant le système de séparation des produits 
et de polymérisation. 
Cette unité opérationnelle était également équipée du système MOGD (Mobil olefins to 
gasoline/distillate), qui permettait la transformation des oléfines en essence et en distillat. Dans 
ce processus, la sélectivité pour l'essence et le distillat est supérieure à 95%, et les ratios produits 
essence/distillat varient de 0,2 à 100. Afin d'obtenir de l'essence avec un indice d'octane élevé, 
l'environnement acide local du catalyseur était délicatement ajusté en fonction de la théorie de 
contrôle de la sélectivité de forme pour une production préférentielle d'iso-oléfines ramifiées 
par méthyle (C5-C20). Un test à grande échelle du système MOGD a été réalisé dans une 
raffinerie Mobil en 1981. 
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Le procédé MTO a ainsi établi un lien entre l'industrie pétrochimique et l'industrie chimique du 
charbon, permettant de convertir le méthanol produit à partir de sources non pétrolières en 
hydrocarbures tels que l'essence et le distillat. Ce procédé offre des avantages économiques et 
environnementaux en utilisant des matières premières alternatives et en réduisant la dépendance 
aux ressources pétrolières. 

Il convient de noter que les informations fournies sont basées sur les connaissances disponibles 
jusqu'en septembre 2021 et pourraient ne pas inclure les développements les plus récents dans 
le domaine du procédé MTO. 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

Figure 22 : Installation de démonstration MTG et MTO à lit fluidisé de Mobil 
Company. 

Technologie MTP de Lurgi 

La société Lurgi a développé le procédé MTP en réponse à la demande croissante de propène 
dans le monde entier. Ce procédé utilise un catalyseur à base de ZSM-5 produit par Sud-Chemie 
et présente une grande sélectivité pour le propène. Le procédé MTP est une technologie en lit 
fixe qui combine un système de réacteurs adapté et un catalyseur sélectif à base de zéolithe. 
 
Dans le procédé MTP, le méthanol est introduit dans un pré-réacteur chargé de catalyseurs 
acides, où il est converti en un mélange d'équilibre comprenant du méthanol, du DME 
(diméthyléther) et de la vapeur d'eau. Ensuite, ce mélange est converti en oléfines 
(principalement du propène) dans des réacteurs en lit fixe installés en série, à une température 
de réaction de 450 à 500°C. Finalement, le propène est séparé et les autres produits sont recyclés 
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dans les réacteurs pour augmenter encore le rendement en propène. Le méthanol et le DME 
sont convertis à plus de 90%, le propène étant le produit prédominant. 
Sur la base des essais à l'échelle du laboratoire, une unité de démonstration du procédé MTP a 
été construite par Lurgi dans l'usine de méthanol de Statoil à Tjeldbergodden, en Norvège, en 
2001. L'unité de démonstration a réalisé les 8000 tests prévus et a atteint l'objectif commercial 
avec une période de régénération de 500 à 600 heures. La sélectivité du propène était supérieure 
à 60% et la pureté du propène atteignait la qualité de polymérisation. 
 
Lurgi a annoncé les rendements produits par les unités MTP à grande échelle comme suit : pour 
une unité MTP ayant une capacité de traitement de 5000 tonnes de méthanol par jour (soit 1,67 
million de tonnes par an), environ 474 000 tonnes de propylène, 185 000 tonnes d'essence, 41 
000 tonnes de GPL, une petite quantité de gaz de combustion et 935 000 tonnes d'eau peuvent 
être produites annuellement. 
 
Depuis 2010, des usines MTP commercialisées par Lurgi ont été construites en Chine. 
Il convient de noter que les informations fournies sont basées sur les connaissances disponibles 
jusqu'en septembre 2021 et pourraient ne pas inclure les développements les plus récents dans 
le domaine du procédé MTP. 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

Figure 23 : Flowsheet simplifié du procédé Lurgi MTP® 
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Technologie MTO de UOP/Hydro et MTO combiné et technologie de craquage 
d'oléfines 

Dans les années 1980, la société UCC a découvert les tamis moléculaires SAPO, qui présentent 
une grande sélectivité pour les oléfines légères dans la réaction MTO. Sur la base du tamis 
moléculaire SAPO-34, UOP (Des Plaines, Illinois) et Norsk Hydro (Oslo, Norvège) ont 
développé le procédé de conversion du gaz en oléfines (GTO) et le procédé MTO. Le procédé 
MTO utilise une technologie de réaction-régénération en lit fluidisé continu, et le schéma de 
flux simplifié est présenté dans la Figure 24.  

Le catalyseur est transféré en continu vers le régénérateur pour éliminer le coke et maintenir la 
haute activité du catalyseur. La réaction MTO est effectuée dans un réacteur à lit fluidisé, 
traitant 0,75 tonne/jour de méthanol, et a été avec succès vérifiée à Porsgrunn, en Norvège. En 
1995, les résultats des essais pilotes ont été publiés et il a été affirmé que l'installation 
industrielle MTO pouvait être conçue pour produire de 0,3 à 0,5 million de tonnes d'oléfines 
légères chaque année, et que le catalyseur présentait une meilleure résistance à l'attrition et une 
bonne stabilité. Au cours de l'essai continu de 90 jours, la conversion du méthanol a été 
maintenue près de 100%, et la sélectivité totale de l'éthène et du propène (en fonction du nombre 
de carbones) était d'environ 75% à 80%. Le rapport éthène/propène pouvait être varié de 0,75 
à 1,25 en contrôlant les conditions de réaction, et la sélectivité totale de l'éthène et du propène 
atteignait son maximum lorsque la sélectivité de l'éthène était proche de celle du propène. 
 
Pour améliorer la sélectivité de l'éthène et du propène, le procédé de craquage des oléfines 
(OCP) a été suggéré par la société UOP pour convertir les oléfines supérieures en oléfines plus 
petites, éthène et propène. Le procédé OCP a été validé en 1988 et développé et démontré 
ultérieurement par Total Petrochemicals. On a rapporté que le procédé MTO combiné au 
procédé OCP pouvait améliorer davantage la sélectivité des oléfines légères à environ 85% à 
90%, et le rapport propène/éthène pouvait être ajusté à 2,1. L'intégration des techniques MTO 
et OCP recycle et craque les produits C4+ du procédé MTO pour une production supplémentaire 
d'éthène et de propène. Le craquage catalytique favorise généralement la production de 
propène, ce qui à son tour améliore les rapports propène/éthène. Dans le procédé OCP, des 
réacteurs à lit fixe et un catalyseur zéolithique sont utilisés pour le craquage des mélanges C4-
C7 afin de produire des oléfines légères, dans des conditions de réaction à vitesse spatiale élevée, 
basse pression (0,1-0,3 MPa) et haute température de réaction (500-600 °C). 
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Figure 24 : Organigramme du procédé UOP/Hydro MTO. 

 
Technologie MTO de DICP 

En Chine, DICP (Dalian Institute of Chemical Physics) a commencé à développer le procédé 
de transformation du méthanol en oléfines à partir du début des années 1980. La technologie 
DMTO (DME/méthanol en oléfine, DMTO) développée par DICP a été appliquée avec succès 
dans le premier procédé MTO commercialisé au monde en 2010. 

1. Technologie MTO à lit fixe de DICP 

La recherche sur le MTO au DICP a commencé en 1982 en tant que projet soutenu par le 
gouvernement chinois et l'Académie chinoise des sciences, en raison des préoccupations 
liées à la pénurie d'approvisionnement en pétrole découlant de la crise pétrolière des années 
1970. Le DICP a développé un ZSM-5 modifié en tant que catalyseur pour la réaction MTO 
en lit fixe, avec une sélectivité en éthène d'environ 30% ou plus et une sélectivité en propène 
de 50% à 60%. Le test pilote de la réaction MTO en lit fixe a été réalisé avec une 
alimentation annuelle de 300 tonnes de méthanol. Le test de stabilité du catalyseur pendant 
1000 heures a été réalisé avec succès, comprenant sept cycles de régénération. Pour éviter 
la surchauffe du lit de catalyseur et éliminer rapidement la chaleur de réaction, du méthanol 
dilué (30% en poids) a été utilisé comme matière première, et deux systèmes de réacteurs 
ont été utilisés. Le méthanol a été partiellement déshydraté dans le premier réacteur chargé 
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de catalyseur Al2O3 pour obtenir un mélange de méthanol, DME et eau, puis dans le 
deuxième réacteur, le mélange a été transformé en produits hydrocarbonés. De cette 
manière, la libération intense de chaleur de réaction a pu être évitée. De plus, le catalyseur 
a été chargé de manière segmentée dans le deuxième réacteur pour obtenir une distribution 
appropriée de la température du lit. 

2. Technologie MTO à lit fluidisé de DICP 
Développement technologique 

La technologie MTO en lit fixe était basée sur le catalyseur ZSM-5 modifié ; bien que 
prouvée efficace, la sélectivité de l'éthène et la sélectivité globale de l'éthène et du 
propène n'étaient pas assez élevées. Pendant ce temps, les chercheurs du DICP ont 
rapporté l'application du SAPO-34 dans la réaction MTO, où la sélectivité des alcènes 
C2-C4 pouvait atteindre 89% avec une sélectivité de l'éthène de 57% à 59% pour une 
conversion du méthanol de 100%. La réaction MTO est hautement exothermique et la 
chaleur dégagée doit être efficacement évacuée du lit réactionnel pour maintenir la 
température du catalyseur constante. De plus, la réaction MTO sur le catalyseur SAPO-
34 se caractérise généralement par une désactivation rapide du catalyseur due au dépôt 
de coke. Par conséquent, le réacteur à lit fluidisé avec un excellent transfert de chaleur 
a été considéré. Avec la mise à l'échelle réussie du catalyseur et du réacteur, la réaction 
DMTO (DME en oléfines) réalisée sur le réacteur à lit fluidisé présentait d'excellentes 
performances, avec une conversion du DME de 100%, une sélectivité en C2-C4 de 90% 
et une sélectivité en C2 de 60% à 550°C et un WHSV de DME de 6 h-1, confirmant la 
méthode de mise à l'échelle pour la synthèse du SAPO-34 et la préparation du 
catalyseur. Différents types de réacteurs à lit fluidisé ont également été adoptés et testés 
pour le processus DMTO, notamment deux réacteurs de type "downer" et un réacteur à 
lit fluidisé en phase dense. En tirant parti de l'expérience pratique du FCC et de la 
compréhension approfondie du mode de fluidisation, le système de réacteur à lit fluidisé 
en phase dense a finalement été adopté pour le processus DMTO, en tenant compte des 
caractéristiques uniques de la réaction MTO. Les tests du réacteur à lit fluidisé en phase 
dense optimisent les conditions de réaction et jettent les bases de la mise à l'échelle 
ultérieure du processus DMTO. 

Test industriel de la technologie DMTO 

Afin de vérifier et d'optimiser le processus DMTO et de fournir des données de base 
pour la conception et la construction d'une usine industrielle à grande échelle, la 
construction de l'usine d'essai industrielle de la technologie DMTO avec une 
alimentation de 10 000 tonnes de méthanol par an (50 à 75 tonnes/jour) a commencé en 
août 2004 en collaboration entre le DICP et des sociétés d'ingénierie en Chine. L'usine 
comprend une partie réaction-régénération, une unité de dissipation de chaleur, une 
partie de refroidissement-stripping, des compresseurs d'air et une centrale électrique. Le 
schéma de flux de l'unité d'essai industrielle est présenté dans la figure 25. Les essais 
industriels ont été achevés en juin 2006 après un fonctionnement de près de 1200 heures. 
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Les données de base nécessaires à la conception d'une usine industrielle à grande échelle 
ont été obtenues et la faisabilité des catalyseurs et des technologies a été vérifiée. Les 
résultats des tests industriels dans des conditions de fonctionnement typiques sont 
présentés dans la figure 26. Une conversion totale du méthanol a été réalisée avec une 
sélectivité de l'éthène et du propène de 80% et une sélectivité totale de l'éthène, du 
propène et des C4 de 90% lors d'un fonctionnement continu et stable pendant plus de 
150 heures. 

Commercialisation de la technologie DMTO 

En mai 2010, la première unité commerciale de DMTO au monde a été construite à 
Baotou, en Chine, par le groupe Shenhua. L'unité a une capacité de production de 0,6 
million de tonnes de polyéthène et de polypropène par an. Le réacteur utilisé est basé 
sur un lit fluidisé turbulent peu profond, avec un diamètre de 11 mètres et une hauteur 
de lit de 3 mètres. En août 2010, cette unité a été mise en service avec succès, avec une 
conversion du méthanol de 100% et une sélectivité de l'éthène et du propène supérieur 
à 80%. La sélectivité des oléfines légères est supérieure aux résultats obtenus en unité 
pilote, grâce à l'effet de fluidisation optimal dans le réacteur commercial DMTO. En 
mars 2011, un test de performance de 72 heures a été réalisé sur cette unité DMTO. 
L'analyse des données obtenues a montré que la consommation de méthanol est de 2,96 
tonnes pour la production d'une tonne d'éthène et de propène. 
Après le succès de la pratique industrielle, le DICP a développé la deuxième génération 
du processus DMTO (DMTO-II), dans lequel les sous-produits de C4+ sont séparés du 
flux de produits et convertis ultérieurement en éthène et propène dans le réacteur de 
craquage à lit fluidisé. De 2009 à 2010, le processus DMTO-II a été confirmé. Les 
résultats obtenus à partir de l'unité de démonstration ont montré que la sélectivité à la 
fois de l'éthène et du propène est passée de 79,21% dans le processus DMTO à 85,68% 
dans le processus DMTO-II avec un recyclage de 60% en poids de C4+, et la 
consommation de méthanol pour produire une tonne d'éthène et de propène est passée 
de 2,96 à 2,67 tonnes. En décembre 2014, la première unité commerciale de DMTO-II 
a été mise en service avec succès chez Pucheng Clean Energy Chemical Co. Ltd. En 
Chine. 

Depuis 2006, le DICP a commencé à accorder des licences pour la technologie DMTO 
dans le monde entier. Jusqu'en juillet 2017, 23 licences ont été approuvées, avec une 
capacité de production totale de 11 millions de tonnes/an d'éthène et de propène. Plus 
de 10 unités commerciales de DMTO et une unité commerciale de DMTO-II ont été 
commercialisées, avec une capacité de production d'oléfines dépassant les 5,6 millions 
de tonnes/an. 
En Chine, en plus de la technologie DMTO développée par le DICP, l'Université de 
Tsinghua a également développé le processus FMTP (Fluidized Methanol-to-Propene) 
basé sur un tamis moléculaire SAPO à petits pores et une technique de lit fluidisé, et a 
également réalisé des essais industriels avec une alimentation de 100 tonnes de méthanol 
par jour ces dernières années. La China Petrochemical Corporation (Sinopec Group) a 
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également développé le processus de méthanol- Enol (SMTO) et a réalisé des tests 
industriels. Il a été rapporté que la technologie SMTO a été utilisée pour l'expansion et 
la reconstruction d'une usine d'éthène dans le champ pétrolier de Zhongyuan en Chine. 
Ces avancées dans le domaine de la conversion du méthanol en oléfines ont ouvert la 
voie à une production commerciale à grande échelle d'éthène et de propène à partir de 
ressources non pétrolières. Ces technologies offrent des avantages importants en termes 
de diversification des sources de matières premières, de réduction de la dépendance aux 
hydrocarbures fossiles et de réduction des émissions de gaz à effet de serre. 
L'utilisation croissante de ces procédés dans l'industrie chimique contribue à répondre à 
la demande croissante en oléfines, qui sont des composés essentiels dans la fabrication 
de plastiques, de fibres synthétiques et d'autres produits chimiques. Ces avancées 
technologiques ont également des implications positives en termes de sécurité 
énergétique, de développement économique et de durabilité environnementale. 
Il convient de noter que les informations fournies dans ce texte sont basées sur des 
publications scientifiques et des rapports disponibles jusqu'en 2014. Pour obtenir des 
informations plus récentes sur les développements dans le domaine de la conversion du 
méthanol en oléfines, il est recommandé de consulter des sources actualisées et des 
études de cas spécifiques. 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

Figure 25 : Organigramme de l'unité de test industriel DMTO. 
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Figure 26 : Résultats typiques obtenus à partir de l'installation d'essai industriel DMTO. 
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III. PARTIE PRATIQUE 
1. Bilan de Matière 

Le schéma des flux de matières est illustré à la figure 27. 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

Figure 27 : Schéma des flux matières 

Données initiales pour le calcul : 

1. Productivité des matières premières G = 100 tonnes/jour 

2. La teneur en eau de la matière première est de 44,45 % ; 

3. La composition de la charge entrant dans le réacteur est présentée dans le tableau 8 ; 

4. La composition et la teneur du gaz de réaction à la sortie du réacteur sont présentées dans le 
tableau 9 ; 

5. La composition et le contenu du flux de retour sont présentés dans le tableau 10 ; 
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Productivité horaire basée sur G = 100 tonnes/jour : 

𝑮𝑮𝒏𝒏 =  
𝑮𝑮.𝟏𝟏𝟐𝟐𝟐𝟐𝟐𝟐
𝟐𝟐𝑪𝑪

 ; 

𝑮𝑮𝒏𝒏 =  
𝟏𝟏𝟐𝟐𝟐𝟐.𝟏𝟏𝟐𝟐𝟐𝟐𝟐𝟐

𝟐𝟐𝑪𝑪
= 𝑪𝑪𝟏𝟏𝟐𝟐𝟑𝟑 𝑲𝑲𝑲𝑲/𝒏𝒏 ; 

Débit massique d’eau (Teneur en eau) dans le flux d'alimentation : 

𝑮𝑮𝑪𝑪𝟐𝟐𝑶𝑶𝒏𝒏 =  
𝑮𝑮𝒚𝒚.𝑾𝑾𝑪𝑪𝟐𝟐𝑶𝑶

𝟏𝟏𝟐𝟐𝟐𝟐
 ; 

Où WH2O est la fraction massique d'eau dans le flux d'alimentation, %. 

𝑮𝑮𝑪𝑪𝟐𝟐𝑶𝑶𝒏𝒏 =  
𝑪𝑪𝟏𝟏𝟐𝟐𝟑𝟑.𝑪𝑪𝑪𝑪,𝑪𝑪𝟑𝟑

𝟏𝟏𝟐𝟐𝟐𝟐
= 𝟏𝟏𝟏𝟏𝟑𝟑𝟐𝟐,𝟐𝟐𝟑𝟑 𝑲𝑲𝑲𝑲/𝒏𝒏; 

Débit molaire d'eau dans le flux d'alimentation : 

𝑲𝑲𝑪𝑪𝟐𝟐𝑶𝑶𝒏𝒏 =  
𝑮𝑮𝑪𝑪𝟐𝟐𝑶𝑶𝒏𝒏

𝑴𝑴𝑪𝑪𝟐𝟐𝑶𝑶
 ; 

Dont MH2O est la masse molaire de l'eau, kg/kmol. (MH2O = 18 g/mol = 0.018 kg/mol) 

𝑲𝑲𝑪𝑪𝟐𝟐𝑶𝑶𝒏𝒏 =  
𝟏𝟏𝟏𝟏𝟑𝟑𝟐𝟐,𝟐𝟐𝟑𝟑
𝟐𝟐.𝟐𝟐𝟏𝟏𝟏𝟏

= 𝟏𝟏𝟐𝟐𝟐𝟐𝟏𝟏𝟐𝟐𝟏𝟏,𝟑𝟑𝟑𝟑 𝒌𝒌𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨/𝒏𝒏 =  𝟏𝟏𝟐𝟐𝟐𝟐𝟏𝟏,𝟐𝟐𝟏𝟏𝟑𝟑𝟑𝟑 𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨/𝒏𝒏; 

Débit massique du méthanol (Quantité de méthanol) dans la matière première : 

𝑮𝑮𝑴𝑴é𝑨𝑨𝒏𝒏𝑨𝑨𝒏𝒏𝑨𝑨𝑨𝑨 =  𝑮𝑮𝒏𝒏 −  𝑮𝑮𝑪𝑪𝟐𝟐𝑶𝑶𝒏𝒏  ; 

𝑮𝑮𝑴𝑴é𝑨𝑨𝒏𝒏𝑨𝑨𝒏𝒏𝑨𝑨𝑨𝑨
𝒏𝒏 = 𝑪𝑪𝟏𝟏𝟐𝟐𝟑𝟑 − 𝟏𝟏𝟏𝟏𝟑𝟑𝟐𝟐,𝟐𝟐𝟑𝟑 = 𝟐𝟐𝟑𝟑𝟏𝟏𝑪𝑪,𝟑𝟑𝟑𝟑 𝑲𝑲𝑲𝑲/𝒏𝒏 

Débit molaire de méthanol dans le flux d'alimentation : 

𝑲𝑲𝑴𝑴é𝑨𝑨𝒏𝒏𝑨𝑨𝒏𝒏𝑨𝑨𝑨𝑨
𝒏𝒏 =

𝑮𝑮𝑴𝑴é𝑨𝑨𝒏𝒏𝑨𝑨𝒏𝒏𝑨𝑨𝑨𝑨
𝒏𝒏

𝑴𝑴𝑴𝑴é𝑨𝑨𝒏𝒏𝑨𝑨𝒏𝒏𝑨𝑨𝑨𝑨
 ; 

Où MMéthanol est la masse molaire du méthanol, kg/kmol. (MMéthanol = 32.04 g/mol = 0.03204 
kg/mol). 

𝑲𝑲𝑴𝑴é𝑨𝑨𝒏𝒏𝑨𝑨𝒏𝒏𝑨𝑨𝑨𝑨
𝒏𝒏 =

𝟐𝟐𝟑𝟑𝟏𝟏𝑪𝑪,𝟑𝟑𝟑𝟑
𝟐𝟐,𝟑𝟑𝟐𝟐𝟐𝟐𝑪𝑪

= 𝟑𝟑𝟐𝟐𝟐𝟐𝑪𝑪,𝟐𝟐𝟐𝟐 𝒌𝒌𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨/𝒏𝒏 = 𝟑𝟑𝟐𝟐.𝟐𝟐𝟑𝟑 𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨/𝒏𝒏; 
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La composition initiale de la charge entrant dans le réacteur est présentée dans le tableau 8. 

Tableau 8 : Composition de la matière première 

Num Composant 
Arrivée au réacteur 

Kg/h Kmol/h % 

I II III IV V 

1 H2O 1852,23 10290,16 44,45 

2 CH3OH 2314,77 7224,62 55,55 

3 Total : 4167 17514,78 100 

L'eau dans le processus est ajoutée comme diluant de méthanol pour effectuer la réaction sur le 
catalyseur, mais est également libérée lors de la réaction de conversion du méthanol en éther 
diméthylique, de sorte que la quantité d'eau sera supérieure à la quantité initiale, de 44,45 % la 
quantité d'eau à la sortie du réacteur passera à 62,36 %, d'où : 

𝑮𝑮𝑴𝑴é𝑨𝑨𝒏𝒏𝑨𝑨𝒏𝒏𝑨𝑨𝑨𝑨
𝒏𝒏 ′

=
𝑪𝑪𝟏𝟏𝟐𝟐𝟑𝟑.𝟐𝟐𝟐𝟐,𝟑𝟑𝟐𝟐

𝟏𝟏𝟐𝟐𝟐𝟐
= 𝟐𝟐𝟑𝟑𝟏𝟏𝟏𝟏,𝟑𝟑𝑪𝑪 𝑲𝑲𝑲𝑲/𝒏𝒏; 

𝑮𝑮𝑪𝑪𝟐𝟐𝑶𝑶𝒏𝒏 = 𝑮𝑮𝑪𝑪𝟐𝟐𝑶𝑶𝒏𝒏 ′
− 𝑮𝑮𝑪𝑪𝟐𝟐𝑶𝑶𝒏𝒏 ; 

𝑮𝑮𝑪𝑪𝟐𝟐𝑶𝑶+ = 𝟐𝟐𝟑𝟑𝟏𝟏𝟏𝟏,𝟑𝟑𝑪𝑪 − 𝟏𝟏𝟏𝟏𝟑𝟑𝟐𝟐,𝟐𝟐𝟑𝟑; 

𝑮𝑮𝑪𝑪𝟐𝟐𝑶𝑶+ = 𝟑𝟑𝑪𝑪𝟐𝟐,𝟑𝟑𝟏𝟏 𝑲𝑲𝑲𝑲/𝒏𝒏 

Où est 𝑮𝑮𝑪𝑪𝟐𝟐𝑶𝑶+  la quantité d'eau formée au cours de la réaction. 

Puis la quantité de gaz de réaction à la sortie du réacteur : 

𝑮𝑮𝑮𝑮𝑨𝑨𝑮𝑮𝒅𝒅𝑨𝑨𝑮𝑮é𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨𝒏𝒏 = 𝑮𝑮 − 𝑮𝑮𝑪𝑪𝟐𝟐𝑶𝑶𝒏𝒏 ′
; 

𝑮𝑮𝑮𝑮𝑨𝑨𝑮𝑮𝒅𝒅𝑨𝑨𝑮𝑮é𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨𝒏𝒏 = 𝑪𝑪𝟏𝟏𝟐𝟐𝟑𝟑 − 𝟐𝟐𝟑𝟑𝟏𝟏𝟏𝟏,𝟑𝟑𝑪𝑪 = 𝟏𝟏𝟑𝟑𝟐𝟐𝟏𝟏,𝑪𝑪𝟐𝟐 𝒌𝒌𝑲𝑲/𝒏𝒏; 

Dans le schéma technologique, la conversion du méthanol est de 80%, donc, sur la quantité 
totale de méthanol 𝐺𝐺𝑀𝑀é𝑡𝑡ℎ𝑎𝑎𝑎𝑎𝑎𝑎𝑎𝑎

ℎ = 2314,92 𝐾𝐾𝐾𝐾/ℎ, seuls 1851,94 Kg/h vont réagir, et 462,98 Kg/h 
de méthanol vont revenir au réacteur par la conduite de retour. Dans le calcul du bilan matière 
et de la composition du gaz de réaction à la sortie du réacteur, le degré de conversion du 
méthanol, pour un calcul pratique, est supposé être de 100%, car par la conduite de retour, le 
méthanol n'ayant pas réagi réagira à nouveau sur le catalyseur et ainsi, la conversion sera 
atteinte à 100%. 
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L'eau n'est pas consommée dans le procédé MTO et est éliminée aux étapes initiales par un 
séparateur, une colonne de lavage de COx et des adsorbeurs ; par conséquent, elle est indiquée 
conditionnellement dans la composition du gaz de réaction. 

Tableau 9 : Composition et teneur du gaz de réaction à la sortie du réacteur. 

Num Composant Contenu, % masse 

I II III IV 
1 CH3OCH3 Ether diméthylique 7,30 
2 C2H4 Ethylène 48,00 
3 C3H6 Propylène 30,25 

4 C3H8 Propane 1,90 

5 C4H10 Butane 5,30 
6 C5+   1,75 
7 H2, C1, C2, C3   2,40 
8 COx   0,40 
9 C Coke 2,70 
10 H2O Eau - 

Total : 100 

Le coke, à raison de 2,7 % en poids, se dépose sur le catalyseur et est envoyé avec lui au 
régénérateur, où il est éliminé par de l'air chaud. 

Tableau 10 : Composition et contenu du flux de retour 

Num Composant Contenu, % masse 

I II III IV 
1 CH3OCH3 Éther diméthylique 7,30 

Selon l'équation principale du bilan matière, nous calculons le nombre de composants du gaz 
de réaction : 
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Où 

  
G1 : Consommation d'éther diméthylique (Kg/h); 

G2 : Consommation d'éthylène (Kg/h); 

G3 : Consommation de Propylène (Kg/h). 

G4 : Consommation de propane (Kg/h); 

G5 : Consommation de butane (Kg/h); 

G6 : Consommation de pyro-essence (Kg/h); 

G7 : Consommation des fractions hydrogène et hydrocarbure С1÷С3 (Kg/h); 

G8 : Consommation de dioxyde de carbone et de monoxyde de carbone (Kg/h); 

G9 : Consommation du coke (Kg/h); 

G10 : Consommation d'eau (Kg/h). 

Total : 

𝑮𝑮𝟏𝟏 =
𝟑𝟑,𝟑𝟑𝟐𝟐.𝑮𝑮𝑮𝑮𝑨𝑨𝑮𝑮𝒅𝒅𝑨𝑨𝑮𝑮é𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨𝒏𝒏

𝟏𝟏𝟐𝟐𝟐𝟐
; 

 

𝑮𝑮𝟏𝟏 =
𝟑𝟑,𝟑𝟑𝟐𝟐.𝟏𝟏𝟑𝟑𝟐𝟐𝟏𝟏,𝑪𝑪𝟐𝟐

𝟏𝟏𝟐𝟐𝟐𝟐
= 𝟏𝟏𝟏𝟏𝑪𝑪,𝟑𝟑𝟐𝟐 𝒌𝒌𝑲𝑲/𝒏𝒏; 

 
Consommation molaire de diméthyléther dans le gaz de réaction : 

𝑲𝑲𝟏𝟏𝒏𝒏 =
𝑮𝑮𝟏𝟏
𝑴𝑴𝟏𝟏

; 

Où M1 est la masse molaire de l'éther diméthylique, kg/kmol ; MDME = 46.07 g/mol = 0.4607 
kg/mol 

𝑲𝑲𝟏𝟏𝒏𝒏 =
𝟏𝟏𝟏𝟏𝑪𝑪,𝟑𝟑𝟐𝟐
𝟐𝟐,𝑪𝑪𝟐𝟐𝟐𝟐𝟑𝟑

𝒌𝒌𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨/𝒏𝒏  

𝑲𝑲𝟏𝟏𝒏𝒏 = 𝟐𝟐𝑪𝑪𝟏𝟏.𝟑𝟑𝟑𝟑 𝒌𝒌𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨/𝒏𝒏 
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Les calculs des dépenses pour 𝐺𝐺2 ÷ 𝐺𝐺10 sont effectués de manière similaire, les résultats sont 
présentés dans le tableau 11. 

 

Tableau 11 : Composition du flux de gaz de réaction. 

 

  

Etats de 
revenus 

Kg\h Kmol/h % en 
Masse 

Postes de 
dépenses 

Kg/h Kmol/h % en 
Masse 

1 2 3 4 5 6 7 8 

CH3OCH3 - - - CH3OCH3  114,50 2,48 7,30 

C2H4 - - - C2H4 752,86 26,84 48,00 

C3H6 - - - C3H6 474,46 11,27 30,25 

C3H8 - - - C3H8 29,80 0,67 1,90 

C4H10 - - - C4H10 83,13 1,43 5,30 

1 2 3 4 5 6 7 8 

C5+ - - - C5+ 27,45 0,39 1,75 

H2, C1, 
C2, C3 

- - - H2, C1, C2, C3 37,64 4,18 2,40 

Cox - - - COx 6,27 0,17 0,40 

Coke - - - Coke 42,35 3,53 2,70 

H2O 1852,08 102,89 44,45 H2O 2598,5 144,36 - 

CH3OH 2314,92 72,25 55,55 CH3OH - - - 

Total 4167,00 175,14 100 
 

4166.96 𝟏𝟏𝟏𝟏𝟑𝟑,𝟑𝟑𝟐𝟐 100 
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Après l'étape de conversion, les produits dans le gaz de réaction doivent être séparés en utilisant 
des méthodes de séparation appropriées. Ainsi, à partir de 2314,92 Kg/h méthanol, on obtient 
les produits cibles en sortie : 

• Éthylène (C2H4) en quantité 752,86 Kg/h ; 
• Propylène (C3H6) en quantité 474,46 Kg/h ; 

Ainsi que des sous-produits valorisables : 

• Propane (C3H8) en quantité 29,80 Kg/h ; 
• Butane (C4H10) en quantité 83,13 Kg/h ; 
• Pyrobenzine (C5+) en quantité 27,45 Kg/h.  
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2. Bilan Enèrgitique 

Données initiales pour le calcul : 

1. Données sur le bilan matière. 

2. La température du mélange à l'entrée du réacteur TEntrée=320 °C ; 

3. La température du mélange à la sortie du réacteur TSortie= 520 °C ; 

4. Effet thermique de la réaction principale : 

 

 

La réaction est exothermique ; 

L'équation de base du bilan énergétique pour le processus MTO : 

𝑸𝑸𝒅𝒅é𝑲𝑲𝑨𝑨𝑲𝑲é𝑨𝑨 + 𝑸𝑸𝑨𝑨𝒏𝒏𝑨𝑨𝑨𝑨é𝑨𝑨 = 𝑸𝑸𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨 + 𝑸𝑸𝒏𝒏𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨 + 𝑸𝑸𝑪𝑪𝟐𝟐𝑶𝑶 

QH2O : Chaleur retirée de la zone de réaction par le fluide caloporteur (Н2О) ; 

Qdégagée : Chaleur dégagée lors de la réaction exothermique ; 

Qsortie : chaleur physique des composants du mélange réactionnel à la sortie du réacteur ; 

Qperte : perte de chaleur (5 %) ;  

La quantité de chaleur dégagée par la réaction est de 150 KJ/mol, d'où : 

𝑨𝑨 = 𝟏𝟏𝟑𝟑𝟐𝟐 𝒌𝒌𝒌𝒌/𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨 

Effet thermique d'une réaction exothermique d'une mole. 72,25 mol/h sont impliqués dans la 
réaction, alors : 

𝑸𝑸𝒅𝒅é𝑲𝑲𝑨𝑨𝑲𝑲é𝑨𝑨 = 𝑮𝑮𝑴𝑴é𝑨𝑨𝒏𝒏𝑨𝑨𝒏𝒏𝑨𝑨𝑨𝑨
𝒏𝒏 × 𝑨𝑨; 

=> 𝑸𝑸𝒅𝒅é𝑲𝑲𝑨𝑨𝑲𝑲é𝑨𝑨 = 𝟑𝟑𝟐𝟐𝟐𝟐𝟑𝟑𝟐𝟐 𝒌𝒌𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨/𝒏𝒏× 𝟏𝟏𝟑𝟑𝟐𝟐 𝒌𝒌𝒌𝒌/𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨; 

𝑸𝑸𝒅𝒅é𝑲𝑲𝑨𝑨𝑲𝑲é𝑨𝑨 = 𝟏𝟏𝟐𝟐 𝟏𝟏𝟑𝟑𝟑𝟑 𝟑𝟑𝟐𝟐𝟐𝟐 𝒌𝒌𝒌𝒌/𝒏𝒏 
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La chaleur physique des réactifs et des produits est calculée par la formule : 

𝑸𝑸𝑨𝑨 = 𝑲𝑲𝑨𝑨 × 𝑨𝑨𝑨𝑨 × 𝑻𝑻 

Où 

Qi : Chaleur du ième composant (kJ/h) ; 

gi : Débit molaire du ième composant (kmol/h) ; 

ci : Capacité calorifique molaire du ième composant, (kJ/kmol.K) ; 

T : Température (K). 

Les capacités calorifiques des substances initiales à une température donnée (65 et 520 °С) sont 
calculées par la formule : 

𝑨𝑨𝒏𝒏 = 𝑨𝑨 + 𝒃𝒃𝑻𝑻 +
𝑨𝑨
𝑻𝑻𝟐𝟐

 ;   

𝑶𝑶ù ∶  𝑨𝑨𝒏𝒏 = 𝑨𝑨 + 𝒃𝒃𝑻𝑻 + 𝑨𝑨𝑻𝑻𝟐𝟐 + 𝒅𝒅𝑻𝑻𝟐𝟐 ; 

𝑪𝑪𝑪𝑪𝟐𝟐𝑪𝑪𝑪𝑪𝟑𝟑𝟏𝟏𝟑𝟑   = (𝑪𝑪,𝟏𝟏𝟏𝟏𝟐𝟐)  + (𝟏𝟏𝟑𝟑𝑪𝑪,𝟑𝟑𝟏𝟏 × 𝟏𝟏𝟐𝟐−𝟑𝟑  ×  𝟑𝟑𝟏𝟏𝟑𝟑) – (𝟏𝟏𝟏𝟏,𝟐𝟐𝟏𝟏 ×  𝟏𝟏𝟐𝟐−𝟐𝟐  ×  𝟑𝟑𝟏𝟏𝟑𝟑𝟐𝟐)  +
(𝟏𝟏𝟐𝟐,𝟏𝟏𝟐𝟐 × 𝟏𝟏𝟐𝟐−𝟏𝟏  ×  𝟑𝟑𝟏𝟏𝟑𝟑𝟐𝟐);  

𝑪𝑪𝑪𝑪𝟐𝟐𝑪𝑪𝑪𝑪𝟑𝟑𝟏𝟏𝟑𝟑   = 𝟑𝟑𝟑𝟑,𝟏𝟏𝟐𝟐 𝒌𝒌.𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨 𝑲𝑲�  

 

𝑪𝑪𝑪𝑪𝟐𝟐𝑪𝑪𝑪𝑪𝟑𝟑𝟏𝟏𝟑𝟑   = (𝑪𝑪,𝟏𝟏𝟏𝟏𝟐𝟐 +  𝟏𝟏𝟑𝟑𝑪𝑪,𝟑𝟑𝟏𝟏 × 𝟏𝟏𝟐𝟐−𝟑𝟑) × (𝟑𝟑𝟏𝟏𝟑𝟑 –  𝟏𝟏𝟏𝟏,𝟐𝟐𝟏𝟏 × 𝟏𝟏𝟐𝟐−𝟐𝟐 × 𝟑𝟑𝟏𝟏𝟑𝟑𝟐𝟐) +
(𝟏𝟏𝟐𝟐,𝟏𝟏𝟐𝟐 × 𝟏𝟏𝟐𝟐−𝟏𝟏 × 𝟑𝟑𝟏𝟏𝟑𝟑𝟐𝟐);  

𝑪𝑪𝑪𝑪𝟐𝟐𝑪𝑪𝑪𝑪𝟑𝟑𝟏𝟏𝟑𝟑   = 𝟐𝟐𝟑𝟑,𝟑𝟑𝟐𝟐 𝒌𝒌.𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨 𝑲𝑲�  

Les calculs de la capacité calorifique d'autres substances sont effectués de la même manière. 

Le calcul de la capacité calorifique des composants est présenté dans le tableau 12. 
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Tableau 12 : Calcul des capacités thermiques des composants 

 
* 𝑐𝑐 × 106– pour les substances organiques, * 𝑐𝑐 × 105 – pour les substances inorganiques ; 

Ensuite, nous calculons la chaleur physique des composants en utilisant la formule : 

 

𝑸𝑸𝑨𝑨 = 𝑲𝑲𝑨𝑨 × 𝑨𝑨𝑨𝑨 × 𝑻𝑻 

𝑸𝑸𝑨𝑨𝒏𝒏𝑨𝑨𝑨𝑨é𝑨𝑨
𝑴𝑴𝑨𝑨𝑶𝑶𝑪𝑪 = 𝟑𝟑𝟐𝟐,𝟐𝟐𝟑𝟑 × 𝟑𝟑𝟑𝟑,𝟐𝟐𝟐𝟐 × 𝟑𝟑𝟏𝟏𝟑𝟑 ; 

𝑸𝑸𝑨𝑨𝒏𝒏𝑨𝑨𝑨𝑨é𝑨𝑨
𝑴𝑴𝑨𝑨𝑶𝑶𝑪𝑪 = 𝟑𝟑 𝟑𝟑𝟐𝟐𝟑𝟑 𝟐𝟐𝟏𝟏𝑪𝑪,𝑪𝑪𝟑𝟑 𝒌𝒌𝒌𝒌/𝒏𝒏  

 

Les calculs de la chaleur physique d'autres substances sont effectués de la même manière, les 
calculs sont présentés dans le tableau 13. 

 

 

Substance 
Coefficients de tableau Estimation                 Capacité 

       Mol/K                  thermique (J) 

a b x 103 𝐂𝐂 𝐱𝐱 𝟏𝟏𝟐𝟐𝟐𝟐

 𝐂𝐂 𝐱𝐱 𝟏𝟏𝟐𝟐−𝟑𝟑
 

 
d x 109 Cp à T = 793 K Cp à T = 593 K 

1 2 3 4 5 6 7 
CH3OH (g) 15,28 105,2 -31,04 - 98,70 77,66 
CH3OCH3 - - - - 65,94 à T = 298 K 65,94 

C2 4,196 154,59 -81,09 16,82 75,80 67,36 
C3 3,305 235,9 -117,6 22,68 116,43 101,85 

C3H6 -4,80 307,30 -160,16 32,75 138,19 121,12 
C4H10 0,469 385,4 -198,9 39,97 181,04 159,08 
C5+ -54,39 545,8 -307,7 66,59 184,97 161,09 

H2, C1, C2, C3 
−𝟐𝟐𝟑𝟑,𝟐𝟐𝟏𝟏
𝟏𝟏𝟑𝟑,𝑪𝑪𝟑𝟑

 
 

−𝟑𝟑,𝟐𝟐𝟐𝟐
𝟐𝟐𝟐𝟐,𝑪𝑪𝟐𝟐

 
−𝟐𝟐,𝟑𝟑𝟐𝟐𝟐𝟐
𝟏𝟏,𝟏𝟏𝟏𝟏𝟑𝟑

 
−

−𝟑𝟑,𝟐𝟐𝟐𝟐
 

𝟐𝟐𝟏𝟏,𝟏𝟏𝟐𝟐
𝟐𝟐𝟐𝟐,𝟐𝟐𝟏𝟏

→ 𝑪𝑪𝟑𝟑,𝟏𝟏𝟑𝟑 

  

𝟐𝟐𝟏𝟏,𝟐𝟐𝟏𝟏
𝟑𝟑𝟑𝟑,𝟐𝟐𝟏𝟏

→ 𝑪𝑪𝟏𝟏,𝑪𝑪𝟑𝟑 
 

COx 
𝟐𝟐𝟏𝟏.𝑪𝑪𝟏𝟏
𝑪𝑪𝑪𝑪,𝟏𝟏𝑪𝑪

 
𝑪𝑪,𝟏𝟏𝟐𝟐
𝟏𝟏,𝟐𝟐𝑪𝑪

 
−𝟐𝟐,𝑪𝑪𝟐𝟐
−𝟏𝟏,𝟑𝟑𝟑𝟑

 - 
𝟑𝟑𝟏𝟏,𝟐𝟐𝟐𝟐
𝟑𝟑𝟏𝟏,𝟑𝟑𝟏𝟏

→ 𝑪𝑪𝟏𝟏,𝑪𝑪𝟏𝟏 
𝟑𝟑𝟐𝟐,𝟏𝟏𝑪𝑪
𝑪𝑪𝟏𝟏,𝟑𝟑𝟐𝟐

→ 𝑪𝑪𝟐𝟐,𝟏𝟏𝟑𝟑 

Coke (Graphite) 17,15 4,27 -8,79 - 20,54 19,68 
H2O 30 10,71 0,33 - 38,55 36,44 
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Tableau 13 : Calcul de la chaleur sensible des composants. 
 

 

L'équation de base du bilan énergétique pour le processus MTO : 

𝑸𝑸𝒅𝒅é𝑲𝑲𝑨𝑨𝑲𝑲é𝑨𝑨 + 𝑸𝑸𝑨𝑨𝒏𝒏𝑨𝑨𝑨𝑨é𝑨𝑨 = 𝑸𝑸𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨 + 𝑸𝑸𝒏𝒏𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨 + 𝑸𝑸𝑪𝑪𝟐𝟐𝑶𝑶 

Chaleur de réaction exothermique : 

𝑸𝑸𝒅𝒅é𝑲𝑲𝑨𝑨𝑲𝑲é𝑨𝑨 = 𝟏𝟏𝟐𝟐 𝟏𝟏𝟑𝟑𝟑𝟑 𝟑𝟑𝟐𝟐𝟐𝟐 𝒌𝒌𝒌𝒌/𝒏𝒏 

  

Substance 

Flux entrant à T=593 K Flux sortant à T=793 K 

g, kmol/h 
𝑪𝑪𝒏𝒏𝟑𝟑𝟏𝟏𝟑𝟑  

kJ/mol.K 
𝑸𝑸𝑨𝑨𝒏𝒏𝑨𝑨𝑨𝑨é𝑨𝑨 

kJ/h 
g, kmol/h 

𝑪𝑪𝒏𝒏𝟑𝟑𝟏𝟏𝟑𝟑 
kJ/mol.K 

𝑸𝑸𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨 
kJ/h 

I II III IV V VI VII 

CH3OH (g) 7 225 77,66 3327438,69 0 98,70 0 

H2O 102,89 36,44 2223639,13 144,36 38,55 4412592,49 

CH3OCH3 0 65,94 0 2,48 65,94 129680,24 

C2H4 0 67,36 0 26,84 75,80 1613401,89 

C3H6 0 101,85 0 11,27 116,43 1040595,26 

C3H8 0 121,12 0 0,67 138,19 73423,34 

C4H10 0 159,08 0 1,43 181,04 205295,59 

C5+ 0 161,09 0 0,39 184,97 57207,04 

H2, C1, C2, C3 0 41,45 0 4,18 47,95 159037,67 

COx 0 40,17 0 0,17 41,48 5592,59 

Coke 0 19,68 0 3,53 20,54 57486,53 

(Graphite)             

𝚺𝚺𝚺𝚺𝑨𝑨𝒏𝒏𝑨𝑨𝑨𝑨é𝑨𝑨
𝟑𝟑𝟏𝟏𝟑𝟑 = 5551077,83 𝚺𝚺𝚺𝚺𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨

𝟑𝟑𝟏𝟏𝟑𝟑 = 7754312,65 
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La perte de chaleur est de 5 % du débit de sortie du réacteur, alors : 

𝑸𝑸𝒏𝒏𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨 = 𝑸𝑸𝒅𝒅é𝑲𝑲𝑨𝑨𝑲𝑲é𝑨𝑨 + 𝚺𝚺𝚺𝚺𝑨𝑨𝒏𝒏𝑨𝑨𝑨𝑨é𝑨𝑨
𝟑𝟑𝟏𝟏𝟑𝟑 × 𝟐𝟐,𝟐𝟐𝟑𝟑;  → 𝑸𝑸𝒏𝒏𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨 = 𝟏𝟏𝟐𝟐 𝟏𝟏𝟑𝟑𝟑𝟑 𝟑𝟑𝟐𝟐𝟐𝟐 + 𝟑𝟑 𝟑𝟑𝟑𝟑𝟏𝟏 𝟐𝟐𝟑𝟑𝟑𝟑,𝟏𝟏𝟑𝟑 × 𝟐𝟐,𝟐𝟐𝟑𝟑 

𝑸𝑸𝒏𝒏𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨 = 𝟏𝟏𝟏𝟏𝟏𝟏 𝑪𝑪𝟐𝟐𝟏𝟏,𝟏𝟏𝟏𝟏 𝒌𝒌𝒌𝒌/𝒏𝒏 ; 

La chaleur retirée par le fluide caloporteur de la zone de réaction (H2O) :  

𝑸𝑸𝑪𝑪𝟐𝟐𝑶𝑶 = 𝑸𝑸𝒅𝒅é𝑲𝑲𝑨𝑨𝑲𝑲é𝑨𝑨 + 𝑸𝑸𝑨𝑨𝒏𝒏𝑨𝑨𝑨𝑨é𝑨𝑨 − 𝑸𝑸𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨 − 𝑸𝑸𝒏𝒏𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨 

𝑸𝑸𝑪𝑪𝟐𝟐𝑶𝑶 = 𝟏𝟏𝟐𝟐 𝟏𝟏𝟑𝟑𝟑𝟑 𝟑𝟑𝟐𝟐𝟐𝟐 + 𝟑𝟑 𝟑𝟑𝟑𝟑𝟏𝟏 𝟐𝟐𝟑𝟑𝟑𝟑,𝟏𝟏𝟑𝟑 − 𝟑𝟑 𝟑𝟑𝟑𝟑𝑪𝑪 𝟑𝟑𝟏𝟏𝟐𝟐,𝟐𝟐𝟑𝟑 − 𝟏𝟏𝟏𝟏𝟏𝟏 𝑪𝑪𝟐𝟐𝟏𝟏,𝟏𝟏𝟏𝟏; 

𝑸𝑸𝑪𝑪𝟐𝟐𝑶𝑶 = 𝟑𝟑 𝟏𝟏𝟏𝟏𝑪𝑪 𝟏𝟏𝟑𝟑𝟐𝟐,𝟐𝟐𝟏𝟏 𝒌𝒌𝒌𝒌/𝒏𝒏 

Le bilan thermique est présenté dans le tableau 14. 

Tableau 14 : Bilan thermique du procédé MTO 

Revenu KJ/h % Consommation KJ/h % 
I II III IV V VI 

Chaleur dégagée lors 
d'une réaction 
exothermique 
𝑸𝑸𝒅𝒅é𝑲𝑲𝑨𝑨𝑲𝑲é𝑨𝑨 

10 837 500 66,13 

Chaleur physique des 
composants du 

mélange réactionnel à 
la sortie du réacteur, 

𝚺𝚺𝚺𝚺𝑨𝑨𝒏𝒏𝑨𝑨𝑨𝑨é𝑨𝑨
𝟑𝟑𝟏𝟏𝟑𝟑  

7 754 312,65 47,32 

Chaleur physique 
des composants du 

mélange réactionnel à 
l'entrée du réacteur, 

𝚺𝚺𝚺𝚺𝑨𝑨𝒏𝒏𝑨𝑨𝑨𝑨é𝑨𝑨
𝟑𝟑𝟏𝟏𝟑𝟑  

5 551077,83 33,87 
Perte de chaleur, 

𝑸𝑸𝒏𝒏𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨 819 428,89 5,00 

      

La chaleur évacuée 
de 

la zone de réaction 
par le fluide 

caloporteur (H2O), 
𝑸𝑸𝑪𝑪𝟐𝟐𝑶𝑶  

7 814 836,29 47,68 

Total : 16 388 577,83 100 Total : 16 388 577,83 100 

𝑮𝑮𝑪𝑪𝟐𝟐𝑶𝑶 =
𝑸𝑸𝑪𝑪𝟐𝟐𝑶𝑶

𝑨𝑨𝑪𝑪𝟐𝟐𝑶𝑶 × (𝑻𝑻𝑨𝑨𝑨𝑨𝒏𝒏 − 𝑻𝑻𝑨𝑨𝒏𝒏𝒑𝒑)
= 𝑮𝑮𝑪𝑪𝟐𝟐𝑶𝑶 =

𝑪𝑪 𝟏𝟏𝟑𝟑𝟏𝟏 𝟏𝟏𝟏𝟏𝟐𝟐,𝟐𝟐𝟐𝟐
𝑪𝑪,𝟐𝟐𝟐𝟐𝟏𝟏 × 𝟑𝟑𝟐𝟐𝟐𝟐 − 𝟐𝟐𝟑𝟑

 𝑮𝑮𝑪𝑪𝟐𝟐𝑶𝑶 = 𝟏𝟏𝟐𝟐𝟏𝟏𝟑𝟑,𝟐𝟐𝟏𝟏 𝑲𝑲𝑲𝑲/𝒏𝒏 
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Ainsi, afin d'évacuer la chaleur générée lors de la réaction exothermique, il est nécessaire 
d'appliquer le débit suivant du fluide caloporteur (eau) : 

𝑮𝑮𝑪𝑪𝟐𝟐𝑶𝑶 = 𝟏𝟏𝟐𝟐𝟏𝟏𝟑𝟑,𝟐𝟐𝟏𝟏 𝑲𝑲𝑲𝑲/𝒏𝒏 
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3. Valeur Ajoutée 
 

Afin de simplifier le processus de calcul des bilans de matière et d’energie, on a créé une 
approche efficace qui consiste à utiliser un code de programmation sur le programme 
IntelliJ IDEA avec le language Kotlin. Cette combinaison offre de nombreux avantages et 
automatise et facilite considérablement la tâche de réalisation de ces calculs complexes. 

 

Qu’est-ce qu’est IntelliJ IDEA 

IntelliJ IDEA est un environnement de développement intégré (IDE) utilisé principalement pour 
la programmation logicielle. Il fournit un ensemble d'outils et de fonctionnalités destinés à 
faciliter le développement, le débogage et la gestion de projets informatiques. 

IntelliJ est développé par JetBrains et prend en charge plusieurs langages de programmation 
populaires tels que Java, Kotlin, Python, JavaScript, etc. Il offre une interface conviviale et 
intuitive, ce qui en fait un choix populaire parmi les développeurs. 

Les fonctionnalités clés d'IntelliJ comprennent la coloration syntaxique, l'autocomplétion du 
code, le débogage, la gestion des dépendances, la refactoring du code, le contrôle de version, 
les outils de test et bien plus encore. Il dispose également d'une intégration étroite avec des 
systèmes de construction tels que Maven et Gradle, ce qui facilite la gestion des projets. 

L'IDE IntelliJ offre également des fonctionnalités avancées telles que l'analyse statique du code, 
la détection d'erreurs, la génération automatique de code, la navigation rapide dans le code 
source et la possibilité de travailler avec des frameworks spécifiques à un langage de 
programmation donné. 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

Figure 28 : Logo du programme IntelliJ IDEA 
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Figure 29 : Interface du programme IntelliJ IDEA 
 

Qu’est-ce qu’est langage Kotlin 

Kotlin est un langage de programmation moderne et polyvalent qui est utilisé pour créer des 
applications informatiques. Il a été conçu pour être simple à utiliser et pour fonctionner avec 
les autres langages de programmation, notamment Java. 

 

 

 

Figure 30 : Logo du langage Kotlin disponible sur IntelliJ IDEA 
Kotlin permet aux développeurs d'écrire du code de manière plus concise et expressive, ce qui 
facilite le processus de développement. Il est utilisé pour créer des applications Android, des 
applications de bureau, des applications web et bien plus encore. 
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Calcul du bilan matière avec le langage Kotlin 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

Figure 31 : Application et codage des formules du bilan matière dans IntelliJ IDEA avec 
Kotlin 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

Figure 32 : Application et codage des formules du bilan matière dans IntelliJ IDEA avec 
Kotlin (Suite) 
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Une fois toutes les formules appliquées, le résultat de la productivité de 100 tonnes/jour sera de 
4167 kg/h, ce qui correspond exactement au calcul manuel de notre bilan. Cela démontre que 
le code a été correctement mis en œuvre et que les calculs effectués fournissent le résultat 
attendu. Grâce à cette automatisation avec le code Kotlin, nous pouvons rapidement et 
précisément obtenir les valeurs nécessaires pour évaluer le bilan de matière. Cela facilite 
grandement le processus de calcul et offre une approche plus efficace pour réaliser les calculs 
complexes associés aux bilans de matière et de chaleur. 

 

 

 

 

 

 

Figure 33 : Résultat des applications et codage du bilan matière dans IntelliJ IDEA avec 
Kotlin  
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Calcul du bilan Energétique avec le langage Kotlin  

Avec le même principe on chaine le code pour le bilan énergétique. 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

Figure 34: Application et codage des formules du bilan énergétique dans IntelliJ IDEA 
avec Kotlin 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

Figure 35 : Application et codage des formules du bilan énergétique dans IntelliJ IDEA 
avec Kotlin (Suite) 
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Figure 36 : Application et codage des formules du bilan énergétique dans IntelliJ IDEA 
avec Kotlin (Suite 2) 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

Figure 37  : Résultat des applications et codage du bilan énergétique dans IntelliJ IDEA 
avec Kotlin 
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4. Contrôle du Processus Analytique 

Le contrôle de qualité des produits cibles du procédé MTO peut être réalisé de manière 
universelle par la méthode d'analyse chromatographique. Cette méthode repose sur la 
distribution des substances entre deux phases non miscibles, l'une étant mobile (phase fluide, 
PF) et l'autre immobile (phase stationnaire, NF). Le processus implique la répétition multiple 
des phénomènes d'adsorption et de désorption de la substance lors de son déplacement dans le 
flux de la phase fluide le long du sorbant immobilisé de la phase stationnaire. La méthode 
chromatographique est très polyvalente, expressive et hautement sensible. Cette méthode 
permet de déterminer facilement la composition et la qualité des produits cibles ainsi que des 
sous-produits de la réaction 

L'analyse spectrale, notamment la méthode de réfractométrie, est nécessaire dans le processus 
MTO pour déterminer qualitativement et quantitativement la composition du mélange 
réactionnel. Cette méthode est basée sur la mesure du coefficient de réfraction. L'indice de 
réfraction relatif est le rapport des vitesses de la lumière dans les milieux en contact. Pour les 
liquides et les solides, on le détermine généralement par rapport à l'air, et pour les gaz, par 
rapport au vide. 

Dans le processus MTO, une grande quantité d'eau est utilisée sous forme liquide et gazeuse. 
Pour contrôler la qualité des flux d'eau, il est nécessaire de surveiller la dureté de l'eau et son 
acidité. Le pH-mètre est une méthode simple et universelle pour déterminer l'acidité de l'eau. 
Cette méthode permet de réaliser rapidement le contrôle analytique des flux d'eau dans le 
processus technologique. 
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IV. PARTIE TECHNOLOGIQUE 
 
1. Simulation et Analyse du Procédé MTO 
 
Pour développer les détails nécessaires à l'analyse technico-économique, le processus MTO a 
été modélisé à l'aide du logiciel de simulation ASPEN Plus. Le schéma de flux créés pour 
simuler le processus sont présentés dans la Figure 1. Il convient de noter que l'objectif n'était 
pas de reproduire exactement le processus UOP/Hydro. Au lieu de cela, le schéma de flux a été 
développé pour capturer l'essence du processus MTO et fournir des résultats pour des itinéraires 
de traitement d'échantillon avec des valeurs typiques des principaux paramètres de conception 
et d'exploitation utilisés dans le processus. 
Les résultats de la simulation du processus ont été exportés vers l'outil d'analyse économique 
des processus d'ASPEN (ASPEN Process Economic Analyzer) et complétés par des données 
de la littérature. Le processus avait deux scénarios considérés pour la matière première : l'achat 
du méthanol et la fabrication de méthanol à partir du gaz naturel. 
Les données technico-économiques de la conversion du gaz naturel en méthanol ont été tirées 
de la littérature. Les principaux flux de matières premières et de produits pour le cas de base 
sont indiqués dans le Tableau 1. Les capacités des installations pour le cas de base ont été prises 
dans les plages des opérations commerciales proposées. Les prix suivants ont été utilisés : 450 
$, 1300 $, 1300 $ et 885 $/tonne de méthanol, propylène, éthylène et essence, respectivement. 
La base de temps pour les calculs est janvier 2015. Un résumé des principaux résultats 
économiques est donné. Les résultats détaillés sont présentés dans les Figures 38 et 39 et les 
Tableaux 15 et 16. 
 

 
 

Figure 38 - Schéma de procédé du processus MTO (Flowsheet) 
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Figure 39 : Schéma de simulation ASPEN Plus pour le processus MTO. 

Cet appendice fournit des informations détaillées sur les données des flux résultant de la 
simulation effectuée avec ASPEN Plus. Les réacteurs ont été modélisés à l'aide des modules 
RSTIOC et les colonnes de distillation ont été simulées à l'aide des modules RADFRAC. Les 
compresseurs ont été modélisés en tant qu'unités isentropiques, avec des rendements calculés 
par ASPEN Plus (ASPEN Technology, Cambridge, MA, USA). Le jeu de propriétés 
thermodynamiques utilisé est le modèle Redlich-Kwong Soave. La figure 39 présente le schéma 
de simulation réalisé avec ASPEN Plus, et le tableau fournit un résumé des résultats des flux 
en termes de débits molaires, de température et de pression. 

Tableau 15 : Les données de flux pour le procédé méthanol-oléfines (MTO). 
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Tableau 16 : Les données de flux pour le procédé méthanol-oléfines (MTO). (Suite) 
 
 
 
 
 
 
 
 
 

2. Etude Economique 
Définitions 

RSI : Le Retour sur Investissement (Return on Investment) est un indicateur financier qui 
mesure la rentabilité d'un investissement en comparant le bénéfice ou le rendement obtenu par 
rapport au coût initial de l'investissement. Il permet d'évaluer l'efficacité et la rentabilité d'un 
investissement et de prendre des décisions éclairées quant à son potentiel. 

Le calcul du RSI se fait en divisant le bénéfice net (ou le gain) réalisé sur l'investissement par 
le coût initial de l'investissement, puis en multipliant le résultat par 100 pour obtenir un 
pourcentage. 

𝑮𝑮𝑹𝑹𝑹𝑹 =  (𝑩𝑩é𝒏𝒏é𝒑𝒑𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨 𝒏𝒏𝑨𝑨𝑨𝑨 / 𝑪𝑪𝑨𝑨û𝑨𝑨 𝑨𝑨𝒏𝒏𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨 𝒅𝒅𝑨𝑨 𝑨𝑨′𝑨𝑨𝒏𝒏𝒊𝒊𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨𝑨𝒏𝒏𝑨𝑨) 𝒙𝒙 𝟏𝟏𝟐𝟐𝟐𝟐 

Un RSI élevé indique un rendement élevé par rapport à l'investissement initial, ce qui est 
généralement considéré comme favorable. Un RSI faible peut indiquer une rentabilité plus 
faible ou même une perte sur l'investissement. 

Le RSI est utilisé pour évaluer la performance des investissements, comparer différentes 
options d'investissement et prendre des décisions quant à l'allocation des ressources financières. 
Il est couramment utilisé dans le domaine des finances et de l'investissement pour évaluer la 
rentabilité d'un projet, d'une entreprise ou d'un portefeuille d'investissements. 

 

ICF : L'investissement en capital fixe (Fixed Capital Investment) correspond aux fonds investis 
dans l'acquisition d'actifs durables et à long terme nécessaires au bon fonctionnement d'une 
entreprise. Il englobe les dépenses liées à l'achat de terrains, de bâtiments, d'équipements, de 
machines, de véhicules et d'autres biens physiques nécessaires à la production ou aux opérations 
de l'entreprise. 

Ce type d'investissement permet de créer une base solide et de soutenir la croissance à long 
terme de l'entreprise. Il se distingue des investissements à court terme tels que l'achat de 
matières premières ou les dépenses courantes. 
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L'investissement en capital fixe est essentiel pour moderniser les installations, améliorer 
l'efficacité opérationnelle, augmenter la capacité de production, développer de nouveaux 
produits ou services, ainsi que répondre aux réglementations ou aux besoins de l'entreprise. 

 

IFR : L'investissement en fonds de roulement (Investment in Working Capital) désigne les 
fonds nécessaires pour financer les dépenses courantes et maintenir les opérations d'une 
entreprise. Il englobe les liquidités et les actifs à court terme utilisés pour couvrir les stocks, les 
comptes clients et fournisseurs, ainsi que les dépenses opérationnelles telles que les salaires et 
les frais généraux. 

L'IFR joue un rôle essentiel dans la gestion financière d'une entreprise, car il assure sa stabilité 
à court terme en garantissant qu'elle dispose des ressources nécessaires pour faire face à ses 
obligations courantes. Il permet de couvrir les dépenses quotidiennes, de gérer les flux de 
trésorerie, et de maintenir des niveaux de stock adéquats pour répondre à la demande. 

Une gestion efficace de l'IFR est cruciale pour éviter les pénuries de liquidités, les retards de 
paiement et les problèmes de solvabilité. Un IFR positif indique que l'entreprise dispose de 
suffisamment de ressources pour honorer ses obligations à court terme, tandis qu'un IFR négatif 
peut signaler des difficultés financières potentielles. 

L'analyse de l'IFR se fait en comparant les actifs courants (liquidités, stocks, comptes clients) 
aux passifs courants (dettes à court terme, comptes fournisseurs). Un équilibre positif indique 
une bonne santé financière, tandis qu'un déséquilibre peut nécessiter des ajustements pour 
assurer la stabilité financière de l'entreprise. 

 

CMA : La Concentration Maximale Admissible (Maximum Permissible Concentration), 
désigne la concentration maximale d'une substance chimique donnée qui est considérée comme 
sûre ou acceptable pour une exposition humaine ou environnementale. 

La CMA est établie par des organismes de réglementation, tels que les agences de protection 
de l'environnement ou les organismes de santé publique, afin de protéger la santé et la sécurité 
des individus ainsi que l'environnement. Elle est généralement exprimée en termes de 
concentration dans l'air, l'eau, le sol ou d'autres matrices environnementales, et est mesurée en 
unités spécifiques telles que milligrammes par mètre cube (mg/m³) ou parties par million (ppm). 

L'objectif de la CMA est de définir une limite supérieure pour la concentration d'une substance 
afin de minimiser les risques pour la santé et l'environnement. Cette limite est déterminée en 
tenant compte des connaissances scientifiques disponibles sur les effets toxiques de la 
substance, ainsi que des facteurs tels que la durée d'exposition et les groupes de population les 
plus sensibles. 
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Tableau 17 : Taux d'entrée/sortie pour les processus du cas de base. 

 
 
Tableau 18 : Aperçu des principaux résultats économiques. 

 

 
 

Ensuite, le retour sur investissement (RSI) pour les quatre scénarios présentés dans le Tableau 
17 a été calculé. 
Les calculs ont supposé un schéma d'amortissement linéaire sur une période de dix ans, un taux 
d'imposition de 30% et un investissement en fonds de roulement (IFR) équivalent à 15% de 
l'investissement en capital fixe (ICF). Deux types d'analyses de sensibilité ont été réalisés pour 
évaluer l'impact des prix des matières premières et des prix de vente des produits sur le RSI.  
L’éthylène et le propylène ont été considérés comme produits. Les deux produits ont été 
pondérés en fonction de la quantité de production correspondante du cas de base pour 
déterminer le prix de vente combiné des produits. 
La figure 32 montre les tendances du RSI pour le processus MTO sur une plage de prix du 
méthanol et pour différents prix de vente des produits. Lorsque les prix du méthanol sont très 
bas (300 $/tonne ≈ 41000 DZD/tonne), le RSI est assez attractif (40% - 65%). Une fourchette 
de prix plus réaliste pour le méthanol se situe entre 400 et 500 dollars par tonne (55000 à 70000 
DZD/tonne). Dans cette fourchette, le RSI pour le processus MTO est fortement influencé par 
le prix de vente des produits. Lorsque les prix de vente des produits sont relativement bas (par 
exemple, 1200 $/tonne ≈ 164000 DZD/tonne), le RSI pour un prix du méthanol de 400 
$/tonne ≈ 55000 DZD/tonne est d'environ 10%, ce qui est à peine acceptable. 

Ceci est particulièrement important pour le processus MTO si les prix de l'éthylène baissent. 
Par exemple, si le prix du propylène reste à 1300 $/tonne ≈180000 DZD/tonne mais que le prix 
de l'éthylène chute à 800 $/tonne ≈ 110000 DZD/tonne, le prix de vente moyen pondéré des 
deux produits tombe à 1120 $/tonne, ce qui rend le RSI légèrement inférieur au niveau 
minimum acceptable de 10% pour un prix du méthanol de 400 $/tonne ≈ 55000 DZD/tonne. 
À un prix du méthanol de 600 $/tonne ≈ 820000 DZD/tonne, le processus MTO est 
économiquement irréalisable. Il convient également de noter que l'intégration thermique peut 
être appliquée au processus MTO. Une étude récente a présenté une analyse détaillée des 



CHAPITRE IV : PARTIE TECHNOLOGIQUE 

81 
 

options d'intégration thermique pour l'option de fabrication de méthanol du processus. Une 
amélioration de moins de 1% du RSI a été observée pour tous les scénarios testés. 
 

 

 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 

 
Figure 40 : Analyse de sensibilité du RSI du MTO pour les prix de vente des produits 

sur une fourchette de coûts d'achat de méthanol. 
Si un RSI de 15% est considéré comme économiquement viable, le processus MTO peut 
fonctionner économiquement avec un prix d'achat du méthanol compris entre 390 et 470 dollars 
par tonne (55000 à 65000 DZD/tonne), en fonction du prix de vente des produits. De manière 
similaire, le processus MTO peut fonctionner économiquement (avec un RSI de 15%) dans une 
fourchette de prix d'achat du méthanol de 380 à 460 dollars par tonne (52000 à 63000 
DZD/tonne), en fonction du prix de vente des produits. 

Une étude récente a utilisé un prix de vente du méthanol de 600 dollars par tonne ≈
820000 DZD/tonne pour une analyse de référence visant à convertir le gaz naturel (au prix de 
3,50 dollars/MM Btu ≈ 500 DZD/MM Btu) en méthanol. Comme mentionné précédemment, 
les résultats de la Figure 40 montrent que l'achat de méthanol à 600 dollars par tonne ≈
820000 DZD/tonne rend le processus MTO économiquement irréalisable. Par conséquent, 
nous examinons ensuite le cas de l'intégration d'une usine de conversion de gaz naturel en 
méthanol avec le processus MTO. L'analyse de sensibilité est effectuée pour une fourchette de 
prix du gaz naturel allant de 2,00 à 8,00 dollars/MM Btu (300 à 1000 DZD/MM Btu). Les 
tendances du RSI sont présentées dans la Figure 41. Les résultats montrent que le processus 
MTO est économiquement viable sur une plage de prix du gaz naturel allant de 2,00 à 8,00 
dollars/MM Btu ≈ 300 à 1000 DZD/MM Btu (de 1,89 à 7,58/109 J). 
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Figure 41 : Analyse de sensibilité pour le RSI du MTO lorsque le gaz naturel est la 
matière première pour les prix de vente des produits sur une fourchette.
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V. SECURITE DES PERSONNELS ET IMPACT 
ENVIRONNEMENTAL 

1. Dangers potentiels pour le personnel dans le processus technologique 
MTO 

Dans le processus technologique MTO, il existe plusieurs dangers potentiels pour le personnel. 
Voici une description plus détaillée de certains de ces dangers : 

1. Méthanol : Le méthanol, également connu sous le nom d'alcool méthylique ou carbinol, 
est la matière première utilisée dans le processus MTO. C'est un liquide incolore et 
transparent qui ressemble à l'alcool éthylique. Cependant, le méthanol est un poison 
puissant qui peut causer des dommages au système nerveux central et cardiovasculaire. 
Le MPC (Maximum Permissible Concentration) dans l'air de la zone de travail est de 5 
mg/m³. La dose létale de méthanol en cas d'ingestion est d'environ 30 g, et même de 
petites quantités peuvent causer des effets graves tels que la cécité, des bourdonnements 
d'oreilles, des tremblements et des troubles visuels. Il est essentiel que toutes les 
personnes travaillant avec l'utilisation de méthanol reçoivent une formation spéciale sur 
les dangers du méthanol et signent un document d'information. 
 

2. Mélange gazeux d'hydrocarbures : Dans le processus MTO, un mélange gazeux 
d'hydrocarbures est produit. Ce mélange peut présenter des risques d'incendie et 
d'explosion s'il entre en contact avec une source d'inflammation. Des mesures de 
sécurité appropriées, telles que l'utilisation d'équipements antidéflagrants et de systèmes 
de détection de gaz, doivent être mises en place pour prévenir les accidents. 

3. Hydroxyde de sodium : L'hydroxyde de sodium, également appelé soude caustique, est 
utilisé dans la purification du gaz de réaction pour éliminer le dioxyde de carbone. Il est 
alcalin, corrosif et toxique. Lors de la manipulation de l'hydroxyde de sodium, il est 
essentiel de prendre des précautions de sécurité telles que le port de lunettes de sécurité, 
de gants en caoutchouc et de vêtements résistants aux produits chimiques. En cas de 
contact avec la peau ou les yeux, l'hydroxyde de sodium peut causer de graves brûlures. 
Le contact avec les yeux peut entraîner une atrophie du nerf optique et une perte de 
vision. En cas de contact, il est important de rincer abondamment la zone touchée à l'eau 
et de demander des soins médicaux appropriés. 

Il est essentiel que le personnel travaillant dans le processus MTO soit formé sur les dangers 
spécifiques liés à ces substances et qu'ils respectent les mesures de sécurité appropriées pour 
prévenir les accidents et réduire les risques pour leur santé. 
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2. Comparaison des empreintes environnementales : MTO vs. MTP 

Qu’est-ce que c’est le procédé MTP 
 
Le processus MTP (Methanol-to-Propylene) est une méthode de production de propylène à 
partir de méthanol. Il implique une série de réactions chimiques pour convertir le méthanol en 
propylène, une molécule utilisée dans de nombreux produits chimiques et plastiques. 
Dans le processus MTP, le méthanol subit une déshydratation pour éliminer l'eau et obtenir un 
mélange réactif contenant du diméthyléther (DME). Ce mélange réactif est ensuite converti en 
propylène à l'aide d'un catalyseur approprié. Le propylène obtenu est ensuite purifié par 
distillation pour éliminer les impuretés. 
Le processus MTP offre certains avantages par rapport aux méthodes traditionnelles de 
production de propylène. Il permet une plus grande flexibilité dans le choix des matières 
premières et offre une meilleure efficacité énergétique. Cependant, il nécessite des conditions 
opérationnelles spécifiques et l'utilisation de catalyseurs adaptés pour assurer des rendements 
élevés en propylène. 

Cette étude environnementale vise à comparer de manière évidente les impacts 
environnementaux entre le procédé MTO (Methanol-to-Olefins) et un autre procédé parallèle, 
le procédé MTP (Methanol-to-Propylene). Le procédé MTO et le procédé MTP sont tous deux 
utilisés pour convertir le méthanol en produits chimiques, mais ils diffèrent dans leurs produits 
et leurs flux. 

 
Les émissions de CO2 sont utilisées pour évaluer l'impact environnemental du processus. Sur 
la base des résultats de simulation et des données de la littérature (par exemple, les émissions 
de carbone sont calculées sur la base des émissions réelles de CO2 et des émissions liées à 
l'énergie, avec la limite du système étant le processus lui-même (à l'intérieur et à l'extérieur des 
limites de la batterie pour inclure les services publics). Les émissions de CO2 résultantes sont 
présentées dans le Tableau 19 en tant qu'émissions annuelles de CO2, ainsi que deux valeurs 
normalisées pour les émissions de CO2 (par tonne de produit et par tonne de propylène). La 
méthode d'allocation basée sur les débits relatifs des produits a été utilisée. 

Tableau 19 :  Émissions de CO2. 
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D’après le tableau d’émissions de CO2 l'analyse révèle une différence significative dans l'impact 
environnemental entre les deux procédés. En ce qui concerne les émissions totales annuelles, le 
procédé MTP émet environ 12% de plus que le procédé MTO. Cependant, il est important de 
prendre en compte la normalisation des émissions par tonne de produit ou par tonne de 
propylène. Dans cette perspective, le procédé MTO se distingue en produisant moins 
d'émissions, à la fois par tonne de produit total (-3%) et par tonne de propylène (-30%). Il 
convient de noter que ce dernier résultat est favorable au procédé MTP en raison de sa 
production principale de propylène. 

Ces résultats mettent en évidence l'avantage du procédé MTO en termes d'impact 
environnemental par unité de produit. Bien que le procédé MTP présente des émissions totales 
plus élevées, il est essentiel de considérer la nature des produits générés par chaque procédé. 
Le procédé MTO se concentre sur la production d'oléfines, tandis que le procédé MTP met 
l'accent sur la production de propylène. Étant donné que le propylène est le produit principal du 
procédé MTP, cela fausse les résultats en sa faveur. 

Il est également important de souligner la nécessité de poursuivre les efforts de capture et de 
séquestration du carbone dans les deux procédés. Ces possibilités offrent un potentiel pour 
réduire davantage l'empreinte carbone des processus industriels. Les réglementations et l'intérêt 
croissant pour l'empreinte carbone devraient encourager la recherche de solutions de réduction 
des émissions et de capture du carbone. 

Bien que le procédé MTP présente des émissions totales plus élevées, le procédé MTO se 
distingue en termes d'impact environnemental par unité de produit. Les différences observées 
soulignent l'importance de considérer les spécificités des produits générés et de continuer à 
explorer les possibilités de réduction des émissions et de capture du carbone. Ces résultats 
fournissent une base solide pour orienter les décisions futures en matière de choix de processus 
et de pratiques industrielles plus durables. 
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3. Comparaison environnementale : Procédé MTO vs procédés classiques 
d'obtention des oléfines 
 

D’après tout ce qu’on a vue au courant de ce travail on peut identifier ces avantages majeurs du 
procédé MTO en termes de durabilité environnementale par rapports aux autres procédés de 
production des oléfines. 

1. Émissions de gaz à effet de serre (GES) : Le procédé MTO utilise des matières premières 
renouvelables telles que le méthanol, qui peut être produit à partir de sources non 
pétrolières. En comparaison, le vapocraquage et le craquage catalytique dépendent 
principalement de combustibles fossiles, ce qui entraîne des émissions élevées de CO2 
et d'autres gaz à effet de serre. Ainsi, le procédé MTO présente un avantage 
environnemental en termes de réduction des émissions de GES. 

 

2. Consommation d'énergie : Le procédé MTO est plus économe en énergie par rapport 
aux procédés classiques. Cela est dû à l'utilisation de catalyseurs spécifiques qui 
permettent une conversion plus efficace du méthanol en oléfines. Le vapocraquage et le 
craquage catalytique, quant à eux, nécessitent des températures et des pressions plus 
élevées, ce qui entraîne une consommation d'énergie plus importante. 

 

3. Gestion des déchets : Le procédé MTO génère moins de sous-produits indésirables par 
rapport aux procédés classiques. Cela est dû à la sélectivité du catalyseur utilisé dans le 
processus MTO, qui favorise la production d'oléfines tout en limitant la formation de 
produits indésirables tels que les cokes et les gaz résiduaires. Ainsi, le procédé MTO 
offre une meilleure gestion des déchets et réduit les impacts environnementaux associés. 

 

4. Utilisation de matières premières renouvelables : Le procédé MTO utilise le méthanol, 
qui peut être produit à partir de diverses sources non pétrolières telles que le gaz naturel, 
le charbon ou même la biomasse. En comparaison, les procédés classiques dépendent 
principalement de ressources fossiles limitées. L'utilisation de matières premières 
renouvelables dans le procédé MTO contribue à la diversification des sources 
d'approvisionnement et à la réduction de la dépendance aux ressources pétrolières. 
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4. Conclusion 

Le processus technologique MTO présente certains dangers potentiels pour le personnel. Le 
méthanol, utilisé comme matière première, est un liquide incolore et transparent qui rappelle 
l'alcool de vin, mais il est extrêmement toxique et peut endommager les systèmes nerveux 
central et cardiovasculaire. Il est essentiel que toutes les personnes travaillant avec le méthanol 
reçoivent une formation spéciale sur ses dangers, et des précautions strictes doivent être prises 
lors de sa manipulation. De plus, l'hydroxyde de sodium utilisé dans la purification du gaz de 
réaction est alcalin, corrosif, toxique et peut causer de graves brûlures en cas de contact avec 
les muqueuses, les yeux et la peau. Des mesures de protection appropriées, telles que le port 
d'équipements de sécurité et la manipulation correcte des produits chimiques, doivent être prises 
pour éviter les accidents. Il est important de souligner ces risques pour assurer la sécurité et la 
santé du personnel. 

Concernant la comparaison entre le processus MTO et le processus MTP, une analyse détaillée 
a été réalisée pour évaluer leur impact environnemental. Les résultats indiquent une différence 
significative dans les émissions de CO2 entre les deux processus. Bien que le processus MTP 
émette environ 12% de plus en termes d'émissions annuelles totales, une perspective plus 
nuancée consiste à considérer les émissions normalisées par tonne de produit ou par tonne de 
propylène. Dans cette perspective, le processus MTP produit moins d'émissions par tonne de 
produit total (-3%) et par tonne de propylène (-30%). Toutefois, il convient de noter que ce 
dernier résultat est biaisé en faveur du processus MTP en raison de sa production principale de 
propylène. En outre, la possibilité de capturer et de séquestrer le carbone devrait être davantage 
explorée pour réduire l'empreinte carbone de ces processus. 

En conclusion, le processus MTO présente des dangers potentiels pour le personnel, tels que le 
méthanol et l'hydroxyde de sodium, qui nécessitent une formation et des précautions 
spécifiques. Cependant, malgré ces risques, l'analyse comparative souligne que le processus 
MTO a un impact environnemental plus favorable en termes d'émissions de CO2 par tonne de 
produit et de propylène. Il est donc essentiel de prendre en compte ces aspects 
environnementaux et de continuer à explorer les opportunités de capture et de séquestration du 
carbone pour promouvoir l'adoption responsable et durable du processus MTO dans l'industrie. 
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CONCLUSION GENERALE 

Dans ce mémoire, le processus industriel de conversion de méthanol en oléfines (MTO) a été 
examiné sur plusieurs aspects. 

Les résultats de ce travail comprennent les éléments suivants : 

1. Les bases physico-chimiques du processus ont été étudiées, y compris la cinétique, les 
caractéristiques des matières premières et des produits du processus. 

2. Une description du schéma technologique du processus MTO a été fournie. 

3. Un bilan matière du processus a été calculé pour une capacité de production de 100 tonnes 
par jour. 

4. Un bilan thermique du processus a été calculé. 

5. Les questions relatives au contrôle analytique du processus ont été examinées. 

6. Une évaluation de la sécurité et de l'écologie de la production a été réalisée. 

 

Le processus MTO est une méthode prometteuse pour la production d'oléfines à partir de 
méthanol. Une compréhension approfondie des aspects techniques, des paramètres de contrôle 
et des considérations environnementales est essentielle pour assurer une production efficace et 
durable. 

Ce projet de fin d’étude fournit une analyse détaillée du processus MTO, en mettant en évidence 
les principaux aspects à prendre en compte pour son fonctionnement optimal. 
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