
(19)中华人民共和国国家知识产权局

(12)发明专利

(10)授权公告号 

(45)授权公告日 

(21)申请号 201610815657.2

(22)申请日 2016.09.09

(65)同一申请的已公布的文献号 

申请公布号 CN 106497620 A

(43)申请公布日 2017.03.15

(73)专利权人 华中农业大学

地址 430070 湖北省武汉市洪山区狮子山

街1号

(72)发明人 晏水平　王文超　贺清尧　刘璐　

梁飞虹　余歌　王明　张衍林　

王媛媛　艾平　

(74)专利代理机构 武汉开元知识产权代理有限

公司 42104

代理人 王和平　李满

(51)Int.Cl.

B01D 53/18(2006.01)

C10L 3/10(2006.01)

(56)对比文件

CN 102942973 A,2013.02.27

CN 204294104 U,2015.04.29

审查员 饶梦莎

 

(54)发明名称

以沼液为CO2吸收剂的沼气提纯与沼液处理

系统与方法

(57)摘要

本发明涉及一种以沼液为CO2吸收剂的沼气

提纯与沼液处理系统，它包括沼液过滤设备、沼

液CO2减压再生设备、热交换设备、贫CO2沼液冷

却设备、沼液CO2吸收设备、水洗脱氨设备、沼气

储气设备、沼液氮和磷脱除设备、氨水冷凝设备、

氨水收集设备、沼液沉淀设备、沼气二次提纯设

备、沼液储存设备、生物天然气存储设备和CO2集

气设备。本发明以有机质厌氧发酵所产生的低成

本沼液作为单一CO2吸收剂，可在不添加任何外

源吸收剂的情况下，完全依赖沼液的多次“CO2再

生到CO2吸收”循环过程，实现沼气工程所产全部

沼气的提纯，最终得到高CH4含量的生物天然气，

能有效降低沼气CO2分离的成本。

权利要求书3页  说明书8页  附图4页

CN 106497620 B

2021.12.28

CN
 1
06
49
76
20
 B



1.一种以沼液为CO2吸收剂的沼气提纯与沼液处理系统，其特征在于：它包括沼液过滤

设备、沼液CO2减压再生设备、热交换设备、贫CO2沼液冷却设备、沼液CO2吸收设备、水洗脱氨

设备、沼气储气设备、沼液氮和磷脱除设备、氨水冷凝设备、氨水收集设备、沼液沉淀设备、

沼气二次提纯设备、沼液储存设备、生物天然气存储设备和CO2集气设备，其中，沼液过滤设

备的沼液出口连接沼液CO2减压再生设备的沼液入口，沼液CO2减压再生设备的贫CO2沼液出

口连接热交换设备的高温贫CO2沼液入口，热交换设备的低温贫CO2沼液出口连接贫CO2沼液

冷却设备的低温沼液入口，贫CO2沼液冷却设备的常温贫CO2沼液出口连接沼液CO2吸收设备

的常温贫CO2沼液入口，沼液CO2吸收设备的第一富CO2沼液出口通过第一输送泵连接热交换

设备的常温富CO2沼液入口，热交换设备的高温富CO2沼液出口连接沼液CO2减压再生设备的

高温富CO2沼液入口，沼液CO2减压再生设备的CO2出口连接水洗脱氨设备的CO2气体入口，水

洗脱氨设备的CO2气体出口连接CO2集气设备的CO2气体输入口，水洗脱氨设备的氨水出口连

接氨水收集设备的氨水入口，水洗脱氨设备还具有入水口；

沼气储气设备的储气设备第一沼气出口通过第二输送泵连接沼液CO2吸收设备的吸收

设备沼气入口，沼液CO2吸收设备的吸收设备沼气出口连接沼气储气设备的储气设备沼气

入口，沼气储气设备的储气设备第二沼气出口通过第三输送泵连接沼气二次提纯设备的二

次提纯设备沼气入口；

沼液CO2吸收设备的第二富CO2沼液出口通过第四输送泵连接沼液氮和磷脱除设备的沼

液入口，沼液氮和磷脱除设备的真空泵的气体出口连接氨水冷凝设备的氨气入口，沼液氮

和磷脱除设备还具有CaO粉末入口，氨水冷凝设备的氨水出口连接氨水收集设备的氨水入

口；沼液氮和磷脱除设备的沼液出口连接沼液沉淀设备的浑浊沼液入口，沼液沉淀设备的

澄清沼液出口通过第五输送泵连接沼气二次提纯设备的沼液输入口，沼气二次提纯设备的

沼液输出口连接沼液储存设备的沼液进入口，沼气二次提纯设备的生物天然气出口连接生

物天然气存储设备的生物天然气入口；

沼液经过沼液过滤设备过滤后，由沼液入口进入沼液CO2减压再生设备，在沼液CO2减压

再生设备中沼液以500～1000r/min的转速被均匀持续搅拌，同时，沼液CO2减压再生设备自

带的真空泵提供39～41kPa的绝对压强条件，沼液CO2减压再生设备自带的加热装置提供沼

液温度76～78℃的条件，在此操作参数下，沼液CO2减压再生设备运行25～30min，沼液CO2减

压再生设备将贫CO2沼液通过高温贫CO2沼液入口进入热交换设备，完成换热后进入贫CO2沼

液冷却设备，在贫CO2沼液冷却设备中将沼液冷却至15～30℃后，通过常温贫CO2沼液入口进

入沼液CO2吸收设备；

沼液CO2减压再生设备自带的真空泵的气体出口排出的CO2、氨气和挥发性脂肪酸的混

合气体通过CO2气体入口进入水洗脱氨设备，清水从水入口进入水洗脱氨设备，在水洗脱氨

设备中利用水洗脱除氨气和挥发性脂肪酸的混合气体中的杂质，水洗脱氨设备中的CO2气

体通过CO2气体出口进入CO2集气设备储存备用，从水洗脱氨设备出来的氨水进入氨水收集

设备。

2.根据权利要求1所述的以沼液为CO2吸收剂的沼气提纯与沼液处理系统，其特征在于：

所述沼液过滤设备的沼液出口与沼液CO2减压再生设备的沼液入口的连接管路内设有第一

流量计，沼液CO2减压再生设备的贫CO2沼液出口与热交换设备的高温贫CO2沼液入口之间的

管路中设有第二流量计，沼液CO2吸收设备的第一富CO2沼液出口与热交换设备的常温富CO2
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沼液入口之间的管路中设有第三流量计，沼气储气设备的储气设备第二沼气出口与沼气二

次提纯设备的二次提纯设备沼气入口之间的管路中设有第四流量计，沼液CO2吸收设备的

第二富CO2沼液出口与沼液氮和磷脱除设备的沼液入口之间的管路中设有第五流量计，沼

液沉淀设备的澄清沼液出口与沼气二次提纯设备的沼液输入口之间的管路中设有第六流

量计。

3.根据权利要求1所述的以沼液为CO2吸收剂的沼气提纯与沼液处理系统，其特征在于：

所述沼气储气设备内设有第一CH4浓度传感器，沼气二次提纯设备的生物天然气出口与生

物天然气存储设备的生物天然气入口之间的管路中设有第二CH4浓度传感器。

4.根据权利要求1所述的以沼液为CO2吸收剂的沼气提纯与沼液处理系统，其特征在于：

所述沼液氮和磷脱除设备的CaO粉末入口设有质量传感器。

5.根据权利要求1所述的以沼液为CO2吸收剂的沼气提纯与沼液处理系统，其特征在于：

所述沼液CO2减压再生设备内设有第一压力传感器和第一温度传感器，所述沼液氮和磷脱

除设备内设有第二压力传感器和第二温度传感器。

6.根据权利要求1所述的以沼液为CO2吸收剂的沼气提纯与沼液处理系统，其特征在于：

所述沼液储存设备内设有pH传感器。

7.根据权利要求1所述的以沼液为CO2吸收剂的沼气提纯与沼液处理系统，其特征在于：

所述二次提纯设备沼气入口位于沼气二次提纯设备下端，沼液输入口位于沼气二次提纯设

备上端。

8.一种权利要求1所述系统的沼气提纯与沼液处理方法，其特征在于，它包括如下步

骤：

步骤1：沼液经过沼液过滤设备过滤后，由沼液入口进入沼液CO2减压再生设备，在沼液

CO2减压再生设备中沼液以500～1000r/min的转速被均匀持续搅拌，同时，沼液CO2减压再生

设备自带的真空泵提供39～41kPa的绝对压强条件，沼液CO2减压再生设备自带的加热装置

提供沼液温度76～78℃的条件，在此操作参数下，沼液CO2减压再生设备运行25～30min，沼

液CO2减压再生设备将贫CO2沼液通过高温贫CO2沼液入口进入热交换设备，完成换热后进入

贫CO2沼液冷却设备，在贫CO2沼液冷却设备中将沼液冷却至15～30℃后，通过常温贫CO2沼

液入口进入沼液CO2吸收设备；

步骤2：沼液CO2减压再生设备自带的真空泵的气体出口排出的CO2、氨气和挥发性脂肪

酸的混合气体通过CO2气体入口进入水洗脱氨设备，清水从水入口进入水洗脱氨设备，在水

洗脱氨设备中利用水洗脱除氨气和挥发性脂肪酸的混合气体中的杂质，水洗脱氨设备中的

CO2气体通过CO2气体出口进入CO2集气设备储存备用，从水洗脱氨设备出来的氨水进入氨水

收集设备；

步骤3：沼气储气设备中的沼气通过储气设备第一沼气出口由第二输送泵通入沼液CO2
吸收设备，进行沼液CO2吸收，分离CO2后的沼气经储气设备沼气入口回到沼气储气设备中，

沼气储气设备中的沼气持续进行CO2分离的时间为20～30min，通过沼气储气设备中的第一

CH4浓度传感器监控沼气储气设备中沼气CH4浓度变化，以此判断在沼液CO2吸收设备中沼液

的CO2吸收饱和终点，当沼气储气设备中沼气CH4浓度稳定不变时，停止运行沼液CO2吸收设

备；

步骤4：当步骤3完成时，使沼液CO2吸收设备中的富CO2沼液通过第一输送泵再次通入沼
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液CO2减压再生设备，并依靠第三流量计控制富CO2沼液完全通入沼液CO2减压再生设备，重

复进行步骤1的沼液CO2减压再生过程，经过步骤1和步骤3的沼液CO2再生到吸收的多次循环

实现对沼气储气设备中CH4的不断富集，此时完成沼气的第一次提纯；

步骤5：经过多次CO2再生到吸收的循环过程，完成对沼气CO2分离后，使富CO2沼液经沼

液CO2吸收设备的第二富CO2沼液出口通过第四输送泵进入沼液氮和磷脱除设备，CaO粉末经

CaO粉末入口进入沼液氮和磷脱除设备，由质量传感器控制添加的CaO粉末的质量浓度为5

～10g/L，沼液氮和磷脱除设备中，加入CaO粉末的沼液以500～1000r/min的转速被均匀持

续搅拌，同时，沼液氮和磷脱除设备的真空泵提供39～41kPa的绝对压强条件，沼液氮和磷

脱除设备自带的加热装置提供沼液温度76～78℃的条件，在此操作参数下，沼液氮和磷脱

除设备运行30～50min，运行中所产生的气体通过沼液氮和磷脱除设备的真空泵输送到氨

水冷凝设备进行冷凝，并由与氨水冷凝设备连接的氨水收集设备收集；

步骤6：沼液氮和磷脱除设备将悬浊的沼液输送到沼液沉淀设备进行沉淀分离，沼液呈

澄清状态，此时沼液pH为11～12，且富含Ca2+离子；

步骤7：将澄清状态的沼液通过第五输送泵输送至沼气二次提纯设备的沼液输入口喷

淋，另外，使沼气储气设备中完成第一次提纯的沼气从沼气二次提纯设备的二次提纯设备

沼气入口进入，沼气在沼气储气设备内与沼液充分接触，实现二次提纯，完成二次提纯后的

沼气进入生物天然气存储设备，并通过生物天然气存储设备内的第二CH4浓度传感器监控

生物天然气的CH4含量，完成沼气二次提纯的低氮和磷含量沼液进入沼液储存设备，用于农

作物浇灌施用。

9.根据权利 要求8所述的沼气提纯与沼液处理方法，其特征在于：所述步骤5中，氨水

冷凝设备的冷却液温度为‑10～0℃。

10.根据权利 要求8所述的沼气提纯与沼液处理方法，其特征在于：所述步骤6中，沼液

氮和磷脱除设备将悬浊的沼液输送到沼液沉淀设备进行1～3小时的沉淀分离。
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以沼液为CO2吸收剂的沼气提纯与沼液处理系统与方法

技术领域

[0001] 本发明涉及沼气中CH4富集与沼液无害化处理一体化技术领域，具体涉及一种以

沼液为CO2吸收剂的沼气提纯与沼液处理系统与方法。

背景技术

[0002] 沼气作为一种可再生能源在我国已有较成熟的应用，大中型及特大型沼气工程的

数量日益增加。但由于沼气热值较低，目前沼气主要局限在沼气工程周边使用，很少能实现

高值化和产业化利用。沼气的主要成分是CH4(60～70％)、CO2(30～40％)及微量H2S  (0.005

～0.1％)等杂质，如能将沼气中CH4含量提升到天然气级别  (大于95％)，获得可再生的生

物天然气或生物甲烷，将具备替代化石天然气的潜力，不仅能在一定程度上缓解天然气供

应不足的矛盾，还能在能源利用过程中实现CO2的近零排放。显然，沼气提纯制备生物天然

气是实现沼气高值化和产业化利用的重要途径与方向。沼气提纯制备生物天然气的关键在

于沼气中CO2的高效低成本脱除。目前，沼气中CO2分离技术主要有高压水洗法、变压吸附法、

化学吸收法和膜分离法等，其中化学吸收法是沼气CO2分离技术中发展较成熟的一种，具有

CO2分离效率、低CH4损失、高CH4纯度和操作简便等优势，但其主要采用的乙醇胺等常规醇胺

类吸收剂富CO2溶液的再生热能耗巨大，可占整个工艺总能耗的60％以上，导致CO2分离成本

高，造成生物天然气成本高昂。因此，减少化学吸收法中富CO2吸收剂溶液的再生能耗是降

低沼气CO2分离成本的关键。摈弃CO2化学吸收中能耗最高的吸收剂富CO2溶液再生段，只采

用单一CO2吸收工艺，是降低化学吸收法提纯成本最有效方式之一，但其关键在于如何选择

合适的吸收剂。如典型工艺的是以氨水为吸收剂，吸收CO2的同时生成碳酸氢铵副产物，但

此工艺对氨水消耗巨大，因此只能适合中小规模CO2分离情形。

[0003] 沼液作为沼气工程副产物，具有产量巨大、廉价、富含刺激植物生长的有益成分等

特点，且呈弱碱性，拥有一定的CO2吸收潜力。如果能以沼气工程每天所产生的沼液作为吸

收剂吸收沼气中CO2，处理当天所产生的沼气，同时将生成的富CO2沼液进行农田施用，从而

实现完全利用沼气工程所产生的沼液完成其所生产沼气的提纯，摒弃对外源化学吸收剂的

依赖，理论上将能有效解决传统CO2化学吸收工艺再生能耗高的问题，也可解决典型单一CO2
吸收工艺中吸收剂消耗量大的问题。同时，沼液虽然可以作为一种肥料，但其氨氮、总磷、化

学需氧量(COD)等指标远超过排放及施用标准，不经处理的沼液排放会造成空气污染和水

体富营养化等，对环境造成较大危害。而我国沼液年产量巨大，资源化利用率还不足20％，

过剩的沼液处理成为制约沼气工程发展的另一个原因。因此，需要将沼气高值化利用与沼

液无害化处理有机结合起来，在进行沼气CO2分离得到高浓度CH4的同时，有效降低沼液中氮

磷和COD等的含量，使沼液直接达到施用标准，减少沼液消纳所需的农田面积。

发明内容

[0004] 本发明的目的在于提供一种以沼液为CO2吸收剂的沼气提纯与沼液处理系统与方

法，该系统和方法，首先对沼气工程产生的原沼液进行减压再生，分离出原沼液中的原生
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CO2，恢复沼液的CO2再吸收能力。接着采用此沼液对沼气中CO2进行分离，并依靠沼液“CO2再

生到CO2吸收”的多次循环对沼气中CO2进行分离，并根据原沼液中氨氮含量不同来调控循环

次数，经过较少循环次数即可将沼气中CH4含量提高到天然气标准。同时，沼液CO2再生后得

到的  ppm级浓度的CO2气体可作为温室CO2气肥施用。完成沼气CO2分离后的沼液排出沼液

CO 2吸收系统，通过添加廉价CaO、并工作在负压条件下，实现沼液中氮磷脱除与COD

(Chemical  Oxygen  Demand，化学需氧量)降低，使处理后沼液达到施用标准，可直接作为肥

料用于农业施用。同时，沼液脱除的氨氮将以氨水形式回收，进行自用或销售。通过本发明

可在沼气工程内完全依靠自身每天所产生的沼液实现沼气CO2分离，使CH4含量富集到天然

气级别，同时还能获得可直接施用的低氮磷和COD含量沼液，从而达到沼气高值化利用和沼

液处理的双重目标。

[0005] 为解决上述技术问题，本发明公开的一种以沼液为CO2吸收剂的沼气提纯与沼液

处理系统，其特征在于：它包括沼液过滤设备、沼液CO2减压再生设备、热交换设备、贫CO2沼

液冷却设备、沼液  CO2吸收设备、水洗脱氨设备、沼气储气设备、沼液氮和磷脱除设备、氨水

冷凝设备、氨水收集设备、沼液沉淀设备、沼气二次提纯设备、沼液储存设备、生物天然气存

储设备和CO2集气设备，其中，沼液过滤设备的沼液出口连接沼液CO2减压再生设备的沼液入

口，沼液  CO2减压再生设备的贫CO2沼液出口连接热交换设备的高温贫CO2沼液入口，热交换

设备的低温贫CO2沼液出口连接贫CO2沼液冷却设备的低温沼液入口，贫CO2沼液冷却设备的

常温贫CO2沼液出口连接沼液CO2吸收设备的常温贫CO2沼液入口，沼液CO2吸收设备的第一

富CO2沼液出口通过第一输送泵连接热交换设备的常温富  CO2沼液入口，热交换设备的高温

富CO2沼液出口连接沼液CO2减压再生设备的高温富CO2沼液入口，沼液CO2减压再生设备的

CO2出口连接水洗脱氨设备的CO2气体入口，水洗脱氨设备的CO2气体出口连接CO2集气设备

的CO2气体输入口，水洗脱氨设备的氨水出口连接氨水收集设备的氨水入口，水洗脱氨设备

还具有入水口；

[0006] 沼气储气设备的储气设备第一沼气出口通过第二输送泵连接沼液CO2吸收设备的

吸收设备沼气入口，沼液CO2吸收设备的吸收设备沼气出口连接沼气储气设备的储气设备

沼气入口，沼气储气设备的储气设备第二沼气出口通过第三输送泵连接沼气二次提纯设备

的二次提纯设备沼气入口；

[0007] 沼液CO2吸收设备的第二富CO2沼液出口通过第四输送泵连接沼液氮和磷脱除设备

的沼液入口，沼液氮和磷脱除设备的真空泵的气体出口连接氨水冷凝设备的氨气入口，沼

液氮和磷脱除设备还具有CaO粉末入口，氨水冷凝设备的氨水出口连接氨水收集设备的氨

水入口；沼液氮和磷脱除设备的沼液出口连接沼液沉淀设备的浑浊沼液入口，沼液沉淀设

备的澄清沼液出口通过第五输送泵连接沼气二次提纯设备的沼液输入口，沼气二次提纯设

备的沼液输出口连接沼液储存设备的沼液进入口，沼气二次提纯设备的生物天然气出口连

接生物天然气存储设备的生物天然气入口。

[0008] 一种权利要求1所述系统的沼气提纯与沼液处理方法，其特征在于，它包括如下步

骤：

[0009] 步骤1：沼液经过沼液过滤设备过滤后，由沼液入口进入沼液  CO2减压再生设备，

在沼液CO2减压再生设备中沼液以  500～1000r/min的转速被均匀持续搅拌，同时，沼液CO2
减压再生设备自带的真空泵提供39～41kPa的绝对压强条件，沼液CO2减压再生设备自带的
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加热装置提供沼液温度76～78℃的条件，在此操作参数下，沼液CO2减压再生设备运行25～

30min，沼液CO2减压再生设备将贫CO2沼液通过高温贫CO2沼液入口进入热交换设备，完成换

热后进入贫CO2沼液冷却设备，在贫CO2沼液冷却设备中将沼液冷却至15～30℃后，通过常温

贫CO2沼液入口进入沼沼液CO2吸收设备；

[0010] 步骤2：沼液CO2减压再生设备自带的真空泵的气体出口排出的  CO2、氨气和挥发性

脂肪酸的混合气体通过CO2气体入口进入水洗脱氨设备，清水从水入口进入水洗脱氨设备，

在水洗脱氨设备中利用水洗脱除氨气和挥发性脂肪酸的混合气体中的杂质，水洗脱氨设备

中的CO2气体通过CO2气体出口进入CO2集气设备储存备用，从水洗脱氨设备出来的氨水进入

氨水收集设备；

[0011] 步骤3：沼气储气设备中的沼气通过储气设备第一沼气出口由第二输送泵通入沼

液CO2吸收设备，进行沼液CO2吸收，分离CO2后的沼气经储气设备沼气入口回到沼气储气设

备中，沼气储气设备中的沼气持续进行CO2分离的时间为20～30min，通过沼气储气设备中

的第一CH4浓度传感器监控沼气储气设备中沼气CH4浓度变化，以此判断在沼液CO2吸收设备

中沼液的CO2吸收饱和终点，当沼气储气设备中沼气CH4浓度稳定不变时，停止运行沼液CO2
吸收设备；

[0012] 步骤4：当步骤3完成时，使沼液CO2吸收设备中的富CO2沼液通过第一输送泵再次通

入沼液CO2减压再生设备(2)，并依靠第三流量计控制富CO2沼液完全通入沼液CO2减压再生

设备，重复进行步骤1的沼液CO2减压再生过程，经过步骤1和步骤3的沼液CO2再生到吸收的

多次循环实现对沼气储气设备中CH4的不断富集，此时完成沼气的第一次提纯；

[0013] 步骤5：经过多次CO2再生到吸收的循环过程，完成对沼气CO2分离后，使富CO2沼液

经沼液CO2吸收设备的第二富CO2沼液出口通过第四输送泵进入沼液氮和磷脱除设备，CaO粉

末经CaO粉末入口进入沼液氮和磷脱除设备，由质量传感器控制添加的CaO粉末的质量浓度

为5～10g/L，沼液氮和磷脱除设备中，加入CaO粉末的沼液以500～1000r/min的转速被均匀

持续搅拌，同时，沼液氮和磷脱除设备的真空泵提供39～41kPa的绝对压强条件，沼液氮和

磷脱除设备自带的加热装置提供沼液温度76～78℃的条件，在此操作参数下，沼液氮和磷

脱除设备运行30～50min，运行中所产生的气体通过沼液氮和磷脱除设备的真空泵输送到

氨水冷凝设备进行冷凝，并由与氨水冷凝设备连接的氨水收集设备收集；

[0014] 步骤6：沼液氮和磷脱除设备将悬浊的沼液输送到沼液沉淀设备进行沉淀分离，沼

液呈澄清状态，此时沼液pH为11～12，且富含Ca2+离子；

[0015] 步骤7：将澄清状态的沼液通过第五输送泵输送至沼气二次提纯设备的沼液输入

口喷淋，另外，使沼气储气设备中完成第一次提纯的沼气从沼气二次提纯设备的二次提纯

设备沼气入口进入，沼气在沼气储气设备内与沼液充分接触，实现二次提纯，完成二次提纯

后的沼气进入生物天然气存储设备，并通过生物天然气存储设备内的第二CH4浓度传感器

监控生物天然气的CH4含量，完成沼气二次提纯的低氮和磷含量沼液进入沼液储存设备，用

于农作物浇灌施用。

[0016] 本发明的有益效果为：

[0017] 1、本发明以有机质厌氧发酵所产生的低成本沼液作为单一CO2吸收剂，可在不添

加任何外源吸收剂的情况下，完全依赖沼液的多次“CO2再生到CO2吸收”循环过程，实现沼气

工程所产全部沼气的提纯，最终得到高CH4含量的生物天然气，能有效降低沼气CO2分离的成
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本。

[0018] 2、本发明依靠添加廉价的CaO粉末和改变操作参数，实现沼液中氮、磷、化学需氧

量的高效脱除，大大降低沼液最后施用时的植物生理毒性，提高了沼液的资源化利用程度，

减少消纳沼液所需的农田面积。

[0019] 3、本发明以系统中产生的CO2气肥和富CO2沼液为CO2载体，从气相和液相两方面为

农林作物和植物生长提供生长所必须的CO2，可有效提高农林作物和植物的产量，同时加强

其对CO2的固定，有助于减少温室效应。

附图说明

[0020] 图1为本发明的结构框图；

[0021] 图2为沼气一次提纯后CH4含量变化图；

[0022] 图3为1000mg/L和2000mg/L氨氮沼液多次提纯后CO2吸收量变化图；

[0023] 图4为氮和磷脱除后总磷含量图；

[0024] 图5为氮和磷脱除后氨氮含量图；

[0025] 图6为氮和磷脱除后化学需氧量含量图。

[0026] 图2中，沼液CO2再生压强为40KPa，温度77℃，时间为30min；  CO2吸收温度为25℃，

吸收时间为25min；图3中，CO2吸收温度为  25℃，时间为25min；图4中，CaO添加量为10g/L，

运行压强为40KPa，温度为77℃，时间为30min；图5中，CaO添加量为10g/L，运行压强为

40KPa，温度为77℃；图6中，CaO添加量为10g/L，运行压强为40KPa，温度为77℃，时间为

30min。

[0027] 其中，1—沼液过滤设备、1.1—新鲜沼液入口、1.2—沼液出口、  2—沼液CO2减压

再生设备、2.1—沼液入口、2.2—贫CO2沼液出口、  2.3—高温富CO2沼液入口、2.4—CO2出

口、3—热交换设备、3.1—高温贫CO2沼液入口、3.2—低温贫CO2沼液出口、3.3—常温富CO2
沼液入口、3.4—高温富CO2沼液出口、4—贫CO2沼液冷却设备、  4.1—低温沼液入口、4.2—

常温贫CO2沼液出口、5—沼液CO2吸收设备、5.1—常温贫CO2沼液入口、5.2—第一富CO2沼液

出口、5.3  —吸收设备沼气入口、5.4—吸收设备沼气出口、5.5—第二富CO2沼液出口、6—

第一输送泵、7—水洗脱氨设备、7.1—CO2气体入口、  7 .2—CO2气体出口、7.3—入水口，

7.4—氨水出口、8—沼气储气设备、8.1—储气设备第一沼气出口、8.2—储气设备沼气入

口、8.3—储气设备第二沼气出口、9—沼液氮和磷脱除设备、9.1—沼液入口、9.2  —沼液出

口、9.3—CaO粉末入口、9.4—沼液氮和磷脱除设备的真空泵、10—氨水冷凝设备、10.1—氨

气入口、10.2—氨水出口、11—氨水收集设备、11.1—氨水入口、12—第四输送泵、13—沼液

沉淀设备、  13.1—浑浊沼液入口、13.2—澄清沼液出口、14—第五输送泵、15—沼气二次提

纯设备、15.1—沼液输入口、15.2—沼液输出口、15.3—二次提纯设备沼气入口、15.4—生

物天然气出口、16—沼液储存设备、  16.1—沼液进入口、17—生物天然气存储设备、17.1—

生物天然气入口、18—CO2集气设备、18.1—CO2气体输入口、19—第二输送泵、  20—第三输

送泵、21 .1—第一流量计、21 .2—第二流量计、21 .3—第三流量计、21 .4—第四流量计、

21.5—第五流量计、21.6—第六流量计、22.1—第一压力传感器、22.2—第二压力传感器、

23.1—第一温度传感器、23.2—第二温度传感器、24—质量传感器、25—pH传感器、26.1—

第一CH4浓度传感器、26.2—第二CH4浓度传感器。
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具体实施方式

[0028] 以下结合附图和具体实施例对本发明作进一步的详细说明：

[0029] 本发明的一种以沼液为CO2吸收剂的沼气提纯与沼液处理系统，如图1所述，它包

括沼液过滤设备1、沼液CO2减压再生设备2、热交换设备3、贫CO2沼液冷却设备4、沼液CO2吸

收设备5、水洗脱氨设备7、沼气储气设备8、沼液氮和磷脱除设备9、氨水冷凝设备  10、氨水

收集设备11、沼液沉淀设备13、沼气二次提纯设备15、沼液储存设备16、生物天然气存储设

备17和CO2集气设备18，其中，沼液过滤设备1的沼液出口1.2连接沼液CO2减压再生设备2的

沼液入口2.1，沼液CO2减压再生设备2的贫CO2沼液出口2.2连接热交换设备3的高温贫CO2沼

液入口3.1，热交换设备3的低温贫CO2沼液出口3.2连接贫CO2沼液冷却设备4的低温沼液入

口4.1，贫CO2沼液冷却设备4的常温贫CO2沼液出口4.2连接沼液CO2吸收设备5 的常温贫CO2
沼液入口5.1，沼液CO2吸收设备5的第一富CO2沼液出口5.2通过第一输送泵6连接热交换设

备3的常温富CO2沼液入口  3.3，热交换设备3的高温富CO2沼液出口3.4连接沼液CO2减压再

生设备2的高温富CO2沼液入口2.3，沼液CO2减压再生设备2的  CO2出口2.4连接水洗脱氨设

备7的CO2气体入口7.1，水洗脱氨设备7的CO2气体出口7.2连接CO2集气设备18的CO2气体输

入口  18.1，水洗脱氨设备7的氨水出口7.4连接氨水收集设备11的氨水入口11.1，水洗脱氨

设备7还具有入水口7.3；

[0030] 沼气储气设备8的储气设备第一沼气出口8.1通过第二输送泵  19连接沼液CO2吸

收设备5的吸收设备沼气入口5.3，沼液CO2吸收设备5的吸收设备沼气出口5.4连接沼气储

气设备8的储气设备沼气入口8.2，沼气储气设备8的储气设备第二沼气出口8.3通过第三输

送泵20连接沼气二次提纯设备15的二次提纯设备沼气入口15.3；

[0031] 沼液CO2吸收设备5的第二富CO2沼液出口5.5通过第四输送泵12连接沼液氮和磷脱

除设备9的沼液入口9.1，沼液氮和磷脱除设备9的真空泵9.4的气体出口连接氨水冷凝设备

10的氨气入口  10.1，沼液氮和磷脱除设备9还具有CaO粉末入口9.3，氨水冷凝设备10的氨

水出口10.2连接氨水收集设备11的氨水入口11.1；沼液氮和磷脱除设备9的沼液出口9.2连

接沼液沉淀设备13的浑浊沼液入口13.1，沼液沉淀设备13的澄清沼液出口13.2通过第五输

送泵  14连接沼气二次提纯设备15的沼液输入口15.1，沼气二次提纯设备  15的沼液输出口

15.2连接沼液储存设备16的沼液进入口16.1，沼气二次提纯设备15的生物天然气出口15.4

连接生物天然气存储设备  17的生物天然气入口17.1。

[0032] 上述技术方案中，所述沼液过滤设备1的沼液出口1.2与沼液  CO2减压再生设备2

的沼液入口2.1的连接管路内设有第一流量计  21.1，沼液CO2减压再生设备2的贫CO2沼液出

口2.2与热交换设备  3的高温贫CO2沼液入口3.1之间的管路中设有第二流量计21.2，沼液

CO2吸收设备5的第一富CO2沼液出口5.2与热交换设备3的常温富CO2沼液入口3.3之间的管

路中设有第三流量计21.3，沼气储气设备8的储气设备第二沼气出口8.3与沼气二次提纯设

备15的二次提纯设备沼气入口15.3之间的管路中设有第四流量计21.4，沼液  CO2吸收设备

5的第二富CO2沼液出口5.5与沼液氮和磷脱除设备9 的沼液入口9.1之间的管路中设有第

五流量计21.5，沼液沉淀设备  13的澄清沼液出口13.2与沼气二次提纯设备15的沼液输入

口15.1 之间的管路中设有第六流量计21.6。

[0033] 上述技术方案中，所述沼气储气设备8内设有第一CH4浓度传感器26.1，沼气二次

提纯设备15的生物天然气出口15.4与生物天然气存储设备17的生物天然气入口17.1之间
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的管路中设有第二CH4浓度传感器26.2。

[0034] 上述技术方案中，所述沼液氮和磷脱除设备9的CaO粉末入口  9.3设有质量传感器

24。

[0035] 上述技术方案中，所述沼液CO2减压再生设备2内设有第一压力传感器22.1和第一

温度传感器23.1，所述沼液氮和磷脱除设备9 内设有第二压力传感器22.2和第二温度传感

器23.2。

[0036] 上述技术方案中，所述沼液储存设备16内设有pH传感器25。

[0037] 上述技术方案中，质量传感器24、pH传感器25、各个温度传感器、各个压力传感器、

各个CH4浓度传感器及各个流量计均用于测量各处溶液或气体的相关参数，确定本系统是

否在正常的范围运行，有不足或者超过相关参数，将对沼液流量、CaO粉末质量、或加热器温

度和设备压强等进行调节，保证系统的正常工作。

[0038] 上述技术方案中，所述二次提纯设备沼气入口15.3位于沼气二次提纯设备15下

端，沼液输入口15.1位于沼气二次提纯设备15上端。

[0039] 一种上述系统的沼气提纯与沼液处理方法，该方法对沼气工程产生的原沼液首先

通过减压方式再生出原沼液中的原生CO2，恢复沼液的CO2再吸收能力。接着采用此沼液对沼

气中CO2进行分离，并依靠沼液“CO2再生—CO2吸收”多次循环对沼气进行CO2分离，并根据原

沼液中氨氮含量不同来调控循环次数，经过较少次循环即可将沼气中CH4含量提高到天然

气标准。同时，沼液CO2再生后得到的ppm级浓度的CO2气体可作为温室气肥施用。完成沼气

CO2分离后的沼液通过添加廉价CaO及在负压操作条件下脱除其中大部分的氨氮、总磷和降

低COD，使处理后沼液达到施用标准，可直接作为肥料用于农业施用。同时，沼液脱除的氨氮

将以氨水形式回收，进行自用或销售。通过本发明可在沼气工程内完全依靠自身每天所产

生的沼液实现沼气CO2分离，使CH4含量富集到天然气级别，同时还能获得可直接施用的低氮

磷和COD浓度沼液，从而达到沼气高值化利用和沼液处理的双重目标；

[0040] 本发明具体来说包括如下步骤：

[0041] 步骤1：沼气工程发酵设备产生的新鲜沼液通过新鲜沼液入口  1 .1进入沼液过滤

设备1，再经过沼液过滤设备1过滤后，由沼液入口2.1进入沼液CO2减压再生设备2(沼液进

入的体积根据具体的沼气工程规模而定，以容积产气率为1，水力滞留期为20d的沼气工程

为例，其用于沼气CO2分离的沼液与沼气体积比约为1：20)，在沼液CO2减压再生设备2中沼液

以500～1000r/min的转速被均匀持续搅拌，同时，沼液CO2减压再生设备2自带的真空泵提

供39～41kPa(优选40kPa)的绝对压强条件，沼液CO2减压再生设备2自带的加热装置提供沼

液温度76～78℃(优选77℃)的条件，在此操作参数下，沼液CO2减压再生设备2运行25～

30min(优选25min)，沼液CO2减压再生设备2将贫CO2沼液通过高温贫CO2沼液入口3.1进入热

交换设备3，完成换热后进入贫CO2沼液冷却设备4，在贫CO2沼液冷却设备4中将沼液冷却至

15～30℃(优选常温20℃)后，通过常温贫CO2沼液入口5.1进入沼沼液CO2吸收设备5；

[0042] 步骤2：沼液CO2减压再生设备2自带的真空泵的气体出口排出的CO2、氨气和挥发性

脂肪酸的混合气体通过CO2气体入口7.1进入水洗脱氨设备7，清水从水入口7.3进入水洗脱

氨设备7，在水洗脱氨设备7中利用水洗脱除氨气和挥发性脂肪酸的混合气体中的杂质  (氨

气和挥发性脂肪酸等)，水洗脱氨设备7中的CO2气体通过CO2气体出口7.2进入CO2集气设备

18储存备用，从水洗脱氨设备7出来的氨水进入氨水收集设备11；

说　明　书 6/8 页

10

CN 106497620 B

10



[0043] 步骤3：沼气储气设备8中的沼气通过储气设备第一沼气出口  8.1由第二输送泵19

通入沼液CO2吸收设备5，在常温下进行沼液  CO2吸收，分离CO2后的沼气经储气设备沼气入

口8.2回到沼气储气设备8中，沼气储气设备8中的沼气持续进行CO2分离的时间为20～

30min(优选为25min)，通过沼气储气设备8中的第一CH4浓度传感器26.1监控沼气储气设备

8中沼气CH4浓度变化，以此判断在沼液CO2吸收设备5中沼液的CO2吸收饱和终点，当沼气储

气设备  8中沼气CH4浓度稳定不变时，停止运行沼液CO2吸收设备5；

[0044] 步骤4：当步骤3完成时，使沼液CO2吸收设备5中的富CO2沼液通过第一输送泵6再次

通入沼液CO2减压再生设备2，并依靠第三流量计21.3控制富CO2沼液完全通入沼液CO2减压

再生设备2，重复进行步骤1的沼液CO2减压再生过程，经过步骤1和步骤3的沼液CO2再生到吸

收的多次循环实现对沼气储气设备8中CH4的不断富集，此时完成沼气的第一次提纯(循环

次数取决于沼液中氨氮含量、沼气中CH4含量以及目标生物天然气CH4含量的需求)；

[0045] 步骤5：经过多次CO2再生到吸收的循环过程，完成对沼气CO2分离后，使富CO2沼液

经沼液CO2吸收设备5的第二富CO2沼液出口5.5通过第四输送泵12进入沼液氮和磷脱除设备

9，CaO粉末经  CaO粉末入口9.3进入沼液氮和磷脱除设备9，由质量传感器24控制添加的CaO

粉末的质量浓度为5～10g/L(优选为5g/L)，沼液氮和磷脱除设备9中，加入CaO粉末的沼液

以500～1000r/min(优选为  500r/min)的转速被均匀持续搅拌，同时，沼液氮和磷脱除设备

9的真空泵9.4提供39～41kPa(优选为40kPa)的绝对压强条件，沼液氮和磷脱除设备9自带

的加热装置提供沼液温度76～78℃(优选为  77℃)的条件，在此操作参数下，沼液氮和磷脱

除设备9运行  30～50min(优选为40min)，运行中所产生的气体(主要为氨气和水蒸气)通过

沼液氮和磷脱除设备9的真空泵9.4输送到氨水冷凝设备  10进行冷凝，并由与氨水冷凝设

备10连接的氨水收集设备11收集；

[0046] 步骤6：沼液氮和磷脱除设备9将悬浊的沼液输送到沼液沉淀设备13进行沉淀分

离，沼液呈澄清状态，此时沼液pH为11～12(优选12)，且富含Ca2+离子；

[0047] 步骤7：将澄清状态的沼液通过第五输送泵14输送至沼气二次提纯设备15的沼液

输入口15.1喷淋，另外，使沼气储气设备8中完成第一次提纯的沼气从沼气二次提纯设备15

的二次提纯设备沼气入口15.3进入，沼气在沼气储气设备8内与沼液充分接触，实现二次提

纯，完成二次提纯后的沼气进入生物天然气存储设备17，并通过生物天然气存储设备17内

的第二CH4浓度传感器26.2监控生物天然气的CH4含量，完成沼气二次提纯的低氮和磷含量

沼液进入沼液储存设备16，用于农作物浇灌施用。

[0048] 上述技术方案的步骤1中，沼液CO2减压再生设备的沼液进液量与用于提纯的沼气

体积比例根据沼气工程的容积产气率和水力滞留期的比例而定，具体为：沼气体积：沼液体

积＝容积产气率×水力滞留期。

[0049] 上述技术方案的步骤2中沼液CO2减压再生设备的真空泵的气体出口排出的CO2浓

度为ppm级，可作为温室CO2气肥。

[0050] 上述技术方案的步骤3中沼液CO2吸收可采用鼓泡吸收，也可根据工程规模不同选

择采用吸收塔或中空纤维膜等设备。

[0051] 上述技术方案的步骤4中沼液“CO2再生到CO2吸收”所需循环次数根据沼液中氨氮

含量、沼气CH4含量及生物天然气CH4含量等参数来确定，通过在实验室进行的小规模试验，

用氨氮含量分别为  1000、2000、3000、4000mg/L的沼液对CH4初始含量为60％的沼气进行此
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工艺提纯，得到结论为：氨氮含量1000mg/L的沼液经5次循环吸收后沼气CH4含量达到

71.1％，但经过5次循环后沼液的CO2吸收性能下降并不明显，因此可通过增加沼液循环次

数来使CH4含量达到95％；氨氮含量2000mg/L的沼液经5次循环吸收后沼气CH4含量达到

88.6％，同样沼液CO2吸收性能下降并不明显，也可以通过增加循环次数来使CH4含量达到

95％；氨氮含量3000mg/L的沼液经5次循环吸收后沼气CH4含量达到96.6％；而氨氮含量

1000mg/L 的沼液经3次循环，即可使沼气储气设备中沼气的CH4含量达到  95.4％，具体效

果见附图2，氨氮含量1000、2000mg/L沼液的CO2吸收性能变化见图3。

[0052] 上述技术方案的步骤5中，氨水冷凝设备10的冷却液温度为  ‑10～0℃(优选为‑5

℃)。

[0053] 上述技术方案的步骤5中，CaO粉末粒径需控制在0.1～0.5mm，目的是保证CaO粉末

充分溶解于沼液中，尽可能提高沼液pH值，并减少CaO用量。

[0054] 上述技术方案中，所述步骤5中氨氮的脱除率可达到90％以上，总磷的脱除率可达

到73.7％，COD脱除率可达到55.6％，具体效果见附图4～6。

[0055] 上述技术方案的步骤6中，沼液氮和磷脱除设备(9)将悬浊的沼液输送到沼液沉淀

设备13进行1～3小时(优选为1小时)的沉淀分离。

[0056] 上述技术方案的步骤7中，沼气二次提纯设备采用填料塔吸收设备，根据工程要求

也可采用中空纤维膜等设备。

[0057] 上述技术方案中，所述步骤7中沼液经过对沼气进行二次提纯后pH须在6～8范围

内才能用于农业施用，由于沼液氨氮含量不同，一次提纯后沼气中CO2含量不同，所以未必

能保证完成二次提纯后沼液的pH处于合适范围，需要由沼液储存设备16中的pH传感器  25

监控沼液的pH是否处于6～8，如果不在合适的施用范围内由pH  调节设备适当调整其pH值。

[0058] 本发明通过减压的方式在较低的温度下再生沼液的原生CO2，从而恢复沼液的CO2
再吸收能力，并依靠沼液“CO2再生到CO2吸收”多次循环分离沼气中CO2。完成沼气CO2吸收后

的沼液再添加廉价CaO，在减压条件下脱除氨氮与磷和降低COD含量，并将沼液中脱除的氨

氮以氨水的形式回收进行销售或自用。氮磷脱除后的沼液则经pH稳定处理后直接进行农业

施用。

[0059] 本说明书未作详细描述的内容属于本领域专业技术人员公知的现有技术。
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图2

图3
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图4

图5
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图6
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