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Given data:  

V1 =10000 mol/s,  

y1 = 0.04, 

x3=1.e‐6 

x4=30.e‐6 

V2*y2 = 0.1*V1*y1 = 0.1*10000*0.04 = 40 mol/s (“10% of incoming”)  

From this we can find all flows and compositions. 

The liquid flow L’ can be found from the CO2‐balance (2): 

  400 mol/s + L’*x3/(1‐x3) = 40 mol/s + L’*x4/(1‐x4) 

And with the given data for x3 and x4 we find  

L’ = 12.41 e6 mol/s (water flow) 

Comment: You do not need to set up all the equations. A simple solution is the following: The amount of CO2 transferred 

to the liquid is 0.9*V1*y1 =360 mol/s. Because of the small values for x3 and x4, we can safely assume L’=L3=L4. The mass 

balance for the liquid is then L(x3‐x4)=360 mol/s, and we derive L = 360/29e‐6 = 12.41 e6 mol/s. 

This gives the water flow: L = 12.41 e6 mol/s *18e‐3 kg/mol = 224.28 e3 kg/s or L = 224.28 m3/s. 

(These are VERY large flows). 

Heat duty in cross heat exchanger: Q = m4 cp (T5‐T4) = 224.28 e3 kg/s * 4.18 kJ/kg,K * 80 K = 

75000000 kJ/s = 75000 MW 

Comment: This is unrealistic in practice. The power plant only produces 170 MW of electricity, and 

this heat exchanger has a duty which is 441 times larger !!! 

(iii) Number of equilibrium stages in absorber.  

Equilibrium line: From Henry’s law we have for CO2: Pco2 = y*p = Hx where p is the total pressure (1 

bar). We get in the absorber where the temperature is 10C:  

y = m x,  where m =H/p = 1000 bar/1bar = 1000 

Operating line: The operating line goes through the points (x4,y1)=(30e‐6,0.04) (btm) and (x3,y2)= 

(1‐e‐6,0.00417) (top; exact). 

The “exact” value y2=0.00417 follows from the material balance on the gas side: 

  V2*y2 = 40 mol/s, where V2 = V’/(1‐y2)  and V’=V1(1‐y1)=10e3*0.96 = 9600 mol/s.  

 

Comment: If we are a bit less accurate, and assume V=10  kmol/s is constant through the column, 

then we find y2=0.004 (approx.); this is also accepted as a correct answer and will actually be used in 

the following) 

 

See the McCabe‐Thiele diagram for the solution.  

We assume that L/V is constant through the column because this gives straight operating line, and 

we assume that the operating line goes through (x3,y2)= (1‐e‐6,0.004) (top; approx). 

We find that we need about 5.2 stages. 
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  So xF = 1‐xFw = 0.0909 (eq.3) 

  y*V = 360 mol/s (amount of CO2 in stream 7) (eq.4) 

We assume equilibrium at 10C between streams 7  (V)and 8 (L). 

Water equilibrium (Raoult’s law): yw*p = xw*psatw   or 

(1‐y)p = (1‐x)*psatw  (eq. 5) (where p=1.1 bar = total pressure and psatw=0.012bar) 

CO2 equilibrium (Henry’s law): y*p = H*x  (eq.6) (where p=1.1 bar and H = 1000 bar) 

We have 6 unknowns (F,L,V,z,x,y) and 6 equations so this is solvable! 

The last two equilibrium equations contain only y and x: 

y = x*1000/1.1   

(1‐y) = (1‐x) *0.012/1.1 

And solution gives: x = 0.00104, y=0.98908 

From the given amount of CO2 in the product, eq. 4, we then get 

  V = 360/y = 364.0 mol/s 

The CO2 balance, eq. 2, then gives, when inserting the total balance:  

  F*xF = Vy + Lx 

  F*0.09091 = 360 + (F‐360)*0.00104  ‐> F = 4002 mol/s 

 

Summary  

Stream    Total [mol/s]  C02 (%)   Water(%) 

 F (6)    4002    9.09%    90.9% 

V (7)    364    98.9%    1.09% 

L (8)    3638    0.104%   99.9% 

 

Cooling duty condenser:  

Condense to get L (condense at 100C and cool liquid to 10C, assume pure water for simplicity):  

L*(dhvap + cp*dT) = 3638*0.909(40700 + 4.18*18*(100‐10)) = 3638*47500 = 171.5 MW 

Cool to get gas V (assume pure CO2): V*cp*dT = 364*37.3*90 = 1.22 MW  

Sum duty: 172.7 MW  
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