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De productie van lichte olefinen (etheen en propeen) uit aardolie vindt voornamelijk plaats via het

thermisch kraken van nafta. De verwachte olieschaarste wereldwijd maakt alternatieve routes om

lichte olefinen te produceren noodzakelijk. Lichte olefinen kunnen ook rechtstreeks uit methanol

gemaakt worden (MTO proces). Het MTO proces dat in dit artikel wordt besproken heeft een katalysa-

tor (SAP0-34) die in feite bestaat uit een rij achter elkaar geschakelde nanoreactoren.

Thermisch kraken van LPG, nafta of gasolie onder
verdunning van stoom is de bron van lichte olefinen
(etheen en propeen) voor de petrochemie. Hierbij wordt
de voeding samen met stoom in een pyrolyse fornuis
verhit tot een kraaktemperatuur van ongeveer 800 tot
900 °C. Verder kan etheen uit ethaan worden gemaakt
door stoomkraken bij een temperatuur boven de 800 °C.
Etheen en propeen kunnen echter ook gemaakt worden
uit methanol via het MTO proces met de volgende exo-
therme reacties (AHg = - 22 KJ/mol methanol):

2 CH;0H > C,H, + 2 H,0

3 CH,0H — C3Hg + 3 H,0

Geschiedenis van het MTO proces

Het MTO proces werd het eerste ontwikkeld door Mobil
(nu Exxon Mobil) in het midden van de jaren tachtig als
onderdeel van het MTG (methanol to gasoline) proces, dat
ontwikkeld werd in Nieuw Zeeland. De Mobil onderzoe-
kers ontdekten dat er door het veranderen van de pro-
cescondities hoge gehalten etheen in plaats van benzine
kon worden gemaakt, door het leiden van methanol over
een ZSM-5 katalysator. Deze technologie werd pas in het
midden van de jaren negentig weer gebruikt toen UOP in
samenwerking met Norsk Hydro een MTO proeffabriek
bouwde in Noorwegen. Hierna heeft Lurgi zijn eigen ver-
sie van het proces ontwikkeld: het MTP proces (methanol
to propylene). In China is men ook actief op dit gebied.
Dalian Institute of Chemical Physics (DICP) heeft recente-
lijk zijn eigen MTO proces ontwikkeld (het DMTO proces
(= dimethylether/methanol to olefin proces)).

Typen van het MTO proces

Er zijn drie typen van het MTO proces beschikbaar:

1 Het UOP/Hydro MTO proces [1], dat propeen en
etheen produceert met weinig bijproducten en het
eerst in Noorwegen werd uitgevoerd. Dit artikel
gaat over dit proces.

2 Het Lurgi MTP proces [2], dat propeen en benzine
produceert. Dit proces zal door Lurgi in China wor-
den gebruikt bij de commerciéle productie van plas-

tics (polypropeen) uit kolen. Hierbij worden kolen
eerst omgezet in synthesegas, dat vervolgens wordt
omgezet in methanol. Met het MTP proces wordt
de methanol daarna omgezet in propeen. Ten slotte
wordt de propeen omgezet in polypropeen.

3 Het DICP SDTO proces [3], dat uit synthesegas, via
dimethylether, lichte olefinen produceert.

MTO katalysator (SAP0-34)

Het MTO proces gebruikt een moleculaire zeef (met sili-
cium, aluminium en fosfaat : SAPO-34) als katalysator [4].
SAPO-34 is een aluminiumfosfaat, waarin sommige van
de fosforionen (P>) zijn vervangen door siliciumionen
(Si**). Waterstofionen (H+) worden toegevoegd om de
lading te neutraliseren en deze vormen zo de (Bronsted)
zure plaatsen in de katalysator. Het is een poreus kristal-
lijn materiaal met een chabaziet structuur. Dit is een drie-
dimensionale achtledige-ringvormige moleculaire zeef. De
kleine poriediameter (0,38 nm) van SAPO-34 verhindert
de diffusie van vertakte koolwaterstoffen, en dit leidt tot
een hoge selectiviteit voor de gewenste kleine lineaire
olefinen. De hoge selectiviteit voor etheen en propeen

en de afwezigheid van vertakte isomeren en aromaten in
het reactieproduct wordt dan ook veroorzaakt doordat de
poriediameter kleiner is dan de kinetische diameter van
deze laatste componenten. In de porién zitten holten (in
feite de nanoreactoren) van ongeveer 0,73 nm, waarin
eerst organische moleculen (o.a. n-methylbenzenen, n

= aantal methylgroepen in de polymethylbenzeen) ont-
staan. Deze organische moleculen zitten hierin gevangen
en ze dienen als organische reactiecentra en worden de
‘hydro-carbon pool’ genoemd. Deze katalyseren de MTO
reactie in samenwerking met actieve (zure) plaatsen op
het oppervlak van de katalysator. Hierbij worden metha-
nol moleculen gebonden aan de n-methylbenzenen in

de ‘hydo-carbon pool’ en lichte olefinen afgesplitst als
reactieproducten (zie figuur 1). Hoe meer methyl gesub-
stitueerd de n-methylbenzenen in de ‘hydro-carbon pool’
zijn, des te groter is de selectiviteit naar propeen. Dit
kan worden bereikt met een grotere doorvoersnelheid



van de methanolvoeding. Het is nog niet bekend of de
‘hydo-carbon pool’ componenten worden gevormd uit
verontreinigingen (in de eerste methanolvoeding of in de
katalysator) of uit de methanolvoeding zelf [5]. Meer dan
20 mechanismen werden geopperd voor het vormen van
de eerste C-C binding in het MTO proces. Zo zouden C-C
bindingen direct kunnen worden gevormd uit oppervlak-
te methoxygroepen (ZOCH,, Z = zeolietraamwerk) [6].
Deze methoxyproepen worden gevomd bij de chemisorp-
tie van methanol op het katalysatoroppervlak, waarna
ze kunnen ontleden om zo de eerste koolwaterstoffen te
vormen. Bovendien kunnen de methoxygroepen zorgen
voor de methylering van gevormde aromaten om zo de
reactieve ‘hydo-carbon pool’ te vormen. Wanneer de
eerste organische reactiecentra van de ‘hydo-carbon pool’
worden gevormd kunnen de producten meer nieuwe
reactiecentra vormen (autokatalytisch).

MTO reactor

De MTO reactor is een circulerende gefluidiseerd bed
(CFB) reactor [8], die werkt bij een temperatuur van 450
°C en bij atmosferische druk. De lage druk is belangrijk
voor de lichte olefinen selectiviteit. Het bewegende
gefluidiseerd bed van de katalysator maakt het mogelijk
om in één continue beweging een deel van de gebruikte
katalysator door een apart regeneratievat te leiden voor
de verwijdering van de voor katalysatordeactivering zor-
gende aromatische koolstofwaterstofhoudende neerslag
door het verbranden met lucht. Dit laatste gebeurt in
een continu gefluidiseerd bed regenerator. Hier wordt
tevens de reactiewarmte van de omzetting van de metha-
nol verwijderd. Na de regeneratie wordt de katalysator
weer teruggevoerd naar de MTO-reactor. De katalysator
heeft een goede weerstand tegen afslijting en een goede
stabiliteit die benodigd is om de vele regeneraties te
ondergaan en om bestand te zijn tegen de gefluidiseerd
bed omstandigheden op de lange termijn. De katalysator-
deactivering wordt veroorzaakt doordat de in de holten
van de katalysator gevormde aromaten en vertakte com-
ponenten gevangen blijven zitten, omdat hun kinetische
diameter groter is dan de poriediameter. Daarbij vormen
ze een aromatische koolstofwaterstofhoudende neerslag
(zie figuur 1). Deze koolstofwaterstofhoudende neerslag
bedekt de actieve (zure) plaatsen op de katalysator en
verstopt de porién [9]. De levensduur van de katalysator
is omgekeerd evenredig aan de methanol voedingssnel-
heid, omdat de hoeveelheid koolstofwaterstofhoudende
neerslag afneemt als de doorvoersnelheid van de metha-
nol afneemt. Als het watergehalte in de methanolvoe-
ding groter is, wordt de deactivering van de katalysator
vertraagd door een verminderde vorming van Cé+ com-
ponenten. Ook een hogere temperatuur van de methanol-
voeding en in de MTO reactor vertraagt de deactivering
van de katalysator [9].

Voordelen

Een voordeel van het MTO proces is dat er minder bij-
producten zijn vergeleken met het thermisch kraken van
nafta, waardoor de productzuivering eenvoudiger is. Ver-
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der is het mogelijk om de etheen/propeen productverhou-
ding aan te passen tussen ongeveer 0,7 tot 1,4 door het
veranderen van de temperatuur in de MTO reactor, waar-
bij hogere temperaturen leiden tot een hogere etheen/
propeen productverhouding. Het MTO proces kan ook
achter een bestaande methanolfabriek met een overcapa-
citeit worden geplaatst, om aan de plaatselijke behoefte
aan olefinen en polyolefinen te voldoen. Verder kan het
MTO proces makkelijk gecombineerd worden met een al
bestaande naftakraker, omdat slechts weinig ethaan en
propaan ontstaat bij het proces.

‘hydro-carbon pool’

mechanisme [7]

MTO projecten

In 1995 is in Noorwegen de eerste MTO proeffabriek
opgestart. In 2007 is in Feluy (in Belgié) een proeffabriek
opgestart die het MTO proces van UOP/Hydro combineert
met het Olefine Cracking Process (OCP) van Total en UOP.
Het OCP proces zet hierbij de hogere olefinen geprodu-
ceerd bij het MTO-proces om in extra etheen en propeen.
Hierdoor kan de opbrengst aan etheen en propeen met
20% toenemen en een afname van 80% van C4+ bijpro-
ducten worden bewerkstelligd. Bovendien kan een pro-
peen/etheen verhouding van 2 worden bereikt. In Feluy
is de combinatie van het MTO- en OCP-proces verbonden
met een polymerisatiefabriek voor de productie van poly-
etheen en polypropeen (zie figuur 2). Er zijn plannen om
in Lagos te Nigeria een gecombineerde MTO-fabriek en
olefine kraker op commerciéle schaal te bouwen met een
capaciteit van 1,3 miljoen ton etheen en propeen per jaar
voor de productie van polyetheen en polypropeen. De
benodigde methanol wordt hierbij gemaakt uit aardgas,
die genoeg in de regio aanwezig is. Het is de verwachting
dat deze fabriek in 2012 wordt opgestart. In China wor-
den momenteel vier (proef)fabrieken voor de productie
van etheen en propeen uit methanol gebouwd. Deze
staan in Shenhua-Batou (DMTO proces : capaciteit 600
kt/a), Datang-Duolun (MTP proces : capaciteit 460 kt/a),
Ningmei-Ningdong (MTP proces : capaciteit 520 kt/a) en
Shaanxi-Zhengda (DMTO proces : capaciteit 200 kt/a). @
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