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基于 Aspen Plus 平台资源节约型木质纤维素乙醇生产工艺流程模拟 

 

摘要 

利用商业软件Aspen Plus对日产1 kg乙醇的纤维素乙醇微型工厂纤维素乙醇生产流

程建立了流程模拟模型，在模型中构建了完整的生物质组分物性数据库，对纤维素乙醇

微型工厂生产过程进行了严格的物料衡算和能耗计算，并分析了水回收和折算后综合能

耗对过程经济性的影响，同时考察了不同的过程操作参数对生产千克乙醇用水量、废水

排量和能耗的影响。结果表明，在纤维素乙醇微型工厂最大生产能力下，微型工厂从玉

米秸秆生产千克纤维乙醇的水用量为 2.6 kg、蒸汽用量 3.7 kg，废水量 8.1 kg，均低于目

前工艺水平下的玉米淀粉生产乙醇水用量和废水量；消耗各种形式能量 36.5 MJ，产出

能量为 53.6 MJ，能量产出大于能量投入；生产过程能耗折合 1.8 kg 标准煤，与加工过

程中的产出能量相当，能量投入和能量产出基本平衡。根据工况比较结果，选择预处理

预浸固液比为 2:1、预处理温度 190
 o
C、同步糖化与发酵固体含量 30.0%、酶用量 15.0 

FPU/gDM 作为最佳纤维乙醇生产工艺。本文流程模拟模型基于严格热力学意义上的物

耗、水耗、能耗及综合能耗计算结果可作为纤维素乙醇产业化可行性的重要依据。 

关键词：纤维素乙醇微型工厂；流程模拟；水耗；综合能耗 
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The Process Simulation of Cellulosic Ethanol Production from Corn Stover 

Based on The Aspen Plus Technology 

 

Abstract 

A flow-sheet simulation model for cellulosic ethanol production process in the biorefinery 

mini-plant of East China University of Science and Technology has been established in this 

dissertation using the commercial software Aspen Plus. The simulation model constructed a 

complete biomass property database and investigated many aspects concerning ethanol 

production process, including a rigid material balance and energy consumption calculation 

about the process, the effect of waste-water recycling and comprehend energy consumption 

on the process economy and the effect of different operational parameters on the water usage, 

waste-water discharge and energy consumption for unit ethanol production. The results 

showed that, under the maximum productivity of the cellulosic ethanol mini-plant, producing 

1 kg cellulosic ethanol required 2.6 kg of fresh water and 3.7 kg of stream, which was lower 

than the consumption of the corn based ethanol process; required energy input 36.5 MJ and 

generated 53.6 MJ, which means that the energy generation was greater than the energy 

consumption; the integrated energy consumption was 1.8 kg standard coal equivalent for both 

the energy consumption and the energy generation. On the other hand, the optimum cellulosic 

ethanol production parameters were at solids/liquid ratio of 2.0 in presoaking step, at full 

filling feedstock ratio in the pretreatment reactor, at 190 
o
C pretreatment temperature and at 

30% (w/w) corn stover solids loading with 15.0 FPU/gDM cellulase dosage. The present 

results and the Aspen plus model are important for the commercialization of the cellulosic 

ethanol industry.   

Keywords: cellulosic ethanol mini-plant; Aspen plus; flow-sheet simulation; water 

consumption; comprehend energy consumption 
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前言 

 

纤维素乙醇生产过程包括原料前处理、原料预处理、预处理后物料脱毒、同步糖化

与发酵及乙醇精馏分离等工段。这些工段紧密关联，仅仅通过实验手段很难探索纤维素

乙醇生产规律和生产过程中的关键要素。计算机模拟（Computer Simulation）具有强大

的数据挖掘能力，能够对纤维素乙醇生产过程进行数据分析、设计和生产过程经济评价，

也可以对不同生产工艺进行比较或是对生产工艺进行优化。计算机模拟可作为强大的分

析工具，对生产工艺进行分析和评估，寻找生产工艺中的瓶颈，为将来的工作指明方向。 

Aspen Plus 是大型的商用化工过程流程模拟系统，含有一套完整的单元操作模块及

完善的组分物性数据库，可以对化工生产过程进行严格意义的物料衡算和能量衡算,广泛

的应用于诸多化工领域[1]。利用 Aspen Plus 对木质纤维素生产燃料乙醇过程进行流程模

拟可以严格衡算生产过程中关键物料的消耗，例如分析生产过程中水平衡可以严格考察

生产过程中水用量、废水排量。通过 Aspen Plus 能量衡算可以对木质纤维素生产燃料乙

醇过程各工段的能量投入严格计算，尤其可以对乙醇精馏工段精确模拟，研究者可以方

便的根据同步糖化与发酵工段发酵液中不同乙醇出料浓度获得相应乙醇精馏能耗作为

实验方案制定的参考，减轻了精馏实验负担。 

Galbe和Zacchi利用Aspen Plus对木质纤维素酶解生产乙醇过程进行流程模拟，通过

循环利用过程废水降低乙醇生产过程的废水排放，提高精馏进料中乙醇浓度[2]。Byers

利用Aspen Plus对木屑酸解生产丙酮/丁醇过程进行流程模拟，分析确定了二步酸解过程

中酸的回收速率对生产过程经济性的影响[3]。Kou等人对热化学转化多种生物质原料的

过程进行了研究，并评估了对该过程进行计算机模拟的可行性[4]。。美国国家可再生能源

实验室(National Renewable Energy Laboratory, NREL) 利用Aspen plus建立了木质纤维素

原料生产燃料乙醇的过程设计和技术经济评价模型，分析纤维素乙醇生产过程中的平衡

关系，并将其用于快速评价新技术的发展对过程设计和经济效益的影响[5]。这些工作将

Aspen plus流程模拟软件应用于木质纤维素转化过程的流程模拟，但仍存在诸多不足之

处:建立的流程模型组分物性数据库没有完全包含木质纤维素转化生产过程中涉及的所

有组分；过程的收率、能耗、水耗和废水处理等指标没有实际过程或实验数据的对照；

流程模型的能耗计算中没有对不同形式的能量消耗（如蒸汽、电能等）加以区分等等。 

在目前进行的纤维素乙醇研究工作中，研究者的精力大都集中在提高纤维素酶酶活

或者是提高发酵菌种乙醇收率这样的微观尺度问题上,对纤维素乙醇生产过程中的水用

量、废水排量和能耗这样的工程问题关注较少[6,7,8]。针对纤维素乙醇在工业化过程中存

在的能耗、水耗和废水排量等工程问题，本实验室开发了一种低水用量、低能耗的资源

节约型纤维乙醇生产工艺，包括极低水用量的稀酸预处理方法和高固体含量同步糖化与

发酵的纤维乙醇发酵方法，并在我们建立的纤维素乙醇微型工厂上进行了验证，取得较

好的效果[9]。 
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为了对我们开发的资源节约型纤维素乙醇生产工艺进行严格意义的物料衡算、能量

衡算和经济评价，考察纤维素乙醇生产过程中生产者关心的原料消耗、能量消耗、产品

乙醇、副产品的产量和质量及生产成本。根据我们开发的资源节约型纤维素乙醇生产工

艺，利用流程模拟软件 Aspen Plus 建立与纤维素乙醇微型工厂的生产能力完全等价的流

程模拟模型，在流程模型中对纤维素乙醇生产过程中涉及的 34 种生物质组分建立的严

格意义的生物质组分数据库用于对该生产过程进行严格意义的物料衡算和能量衡算。针

对纤维素乙醇生产过程中消耗的不同形式能量，利用国家综合能耗规范和地方发电煤耗

标准折算成以标准煤用量表示的综合能耗进行比较。通过与 NREL 建立的纤维素乙醇流

程模拟模型中的精馏操作部分进行比较，对本文所建模型中关键组分物性数据库和物性

方法的可靠性进行了等价性测试。根据建立的流程模型，严格衡算纤维素乙醇微型工厂

生产千克乙醇的水用量、废水排量、各工段能耗和综合能耗，并根据物料衡算结果分析

纤维素乙醇生产过程中水平衡，对排放的水分回收利用。 

将纤维素乙醇微型工厂生产工艺开发过程中的预处理预浸固液比、预处理温度、同

步糖化与发酵固体含量、酶用量等不同工况下生产数据，代入建立的资源节约型纤维素

乙醇生产流程模型，考察不同工况对生产千克乙醇水耗、废水排量和能耗的影响。工况

分析结果表明，以生产千克乙醇水耗、废水排量和能耗为优化目标得到的最佳纤维素乙

醇生产工艺是预处理预浸固液比为 2:1、预处理温度 190
o
C、同步糖化与发酵固体含量

30.0%(w/w)、酶用量 15.0 FPU/gDM。这与资源节约型纤维素乙醇生产工艺相同，本文

从另一角度证明了我们之前开发的资源节约型纤维素乙醇生产工艺在节能、节水方面的

优势。 
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第 1章  文献综述 

1.1  生物质能源的意义 

能源是人类社会赖以生存与发展的物质基础。目前人类利用的能源主要来自煤碳、

石油、天然气等传统的化石燃料。伴随着世界经济的蓬勃发展，人类对能源的需求与日

俱增。随着人类不断开采，化石燃料的储量日益枯竭，其价格也随之剧增，据估计汽油

和天然气的价格到2050将会增加1倍[10]。与此同时世界的能源需求量也成倍增加，到2030

年世界的能源需求将会增加53.0%，这其中的70.0%来自中国[11]。随着中国经济的飞速发

展，中国的能源供应已经从原来的基本自给自足转变成一个能源净进口国。1993-2000

年间，中国的石油进口量平均每年增长33.0%左右。据预计到2020年中国的石油需求量

将会达到3.8亿吨，同时石油缺口将会达到1.8亿吨，石油的自给率仅为60.0%
[12]

 。 

国际能源机构(International Energy Agency, IEA)在1994年初发布了一项统计数据：

在1993年中国已成为石油净进口国，这也是中国自上世纪60年代以来首次成为年度石油

净进口国。随后几年这项统计数据改变了石油市场和全球经济的格局，现在中国的石油

进口量仅次于美国，为全球第二大石油净进口国。人们把这个世界上人口最多的国家从

某个资源的出口国变为进口国称之为中国时刻（China Moment）。如今中国的煤炭也迎

来了中国时刻，2009年中国首次成为煤炭净进口国。在2009年中国总共进口了1.04亿吨

煤（包括用于发电的动力煤和用于炼钢的炼焦煤），与此相比中国在2003年净煤炭出口

为8000万吨[13]。这也意味着继石油后，中国在煤炭的供应上也将存在紧缺。因此，从经

济社会的可持续发展战略和国家能源安全出发，更加应该努力实现能源多样化,加快新能

源替代技术的开发和利用。 

生物质能源是人类历史上最重要的能量来源之一。自从人类开始使用火，就一直在

开发利用生物质能源。就现在而言，生物质能源是世界第四大能量消耗的来源，仅次煤

炭、石油和天然气，大力发展生物质能源具有相当大的意义[14]。与煤炭、石油和天然气

等化石燃料不同，生物质能源是可再生的能源。生物质原料数量巨大而且分布广，可开

发能力巨大。在中国，每年可以生产6×10
8吨的秸秆，可收集的畜粪8×10

8吨，变质的陈

化粮2.5×10
7吨[15]。如果这些能源能够充分利用，将极大地缓解我国目前的能源困境。从

我国的生物质储量和国内外的生物质研究和实践上看，我国生物质能源的开发利用是完

全可行的[16,17]。 

生物质能源的优势在于产量巨大，而且是可再生能源。生物质能主要是通过生物体

的光合作用储存的太阳能，在人类可预测的生存时间内能够无限利用。消耗生物质能源

排放的CO2相当于生物质在生长的过程中吸收的CO2，因此利用生物质能源能够避免额

外的CO2的排放，不会加剧地球的温室效应；相比于化石燃料，生物质原料中的硫含量、

氮含量较低，在燃烧过程中产生的氮化物和硫化物较少，因此利用生物质能源可以减少
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能源利用过程中氮化物、硫化物的排放。但是生物质自身也存在能量密度低、氧含量高、

碳含量低、输送困难等缺点。 

1.2  生物质能源的开发技术 

现阶段生物质能源的利用方式主要有以下几类：生物质的直接燃烧、生物质和煤的

混合燃烧、生物质的气化、生物质液化等[18,19,20]
 

1.2.1  生物质的直接燃烧及与煤的混合燃烧 

生物质直接燃烧技术是人类利用生物质能源的最早及最成熟的技术。人们对能源最

初的利用就是从生物质的直接燃烧开始的。我国许多史籍都有关于人类对生物质燃烧利

用的记载：如《韩非子·五蠹》中提到“燧人氏，钻木取火，以化腥臊”；《河图挺佐辅》

关于利用生物质的记载：“伏羲禅于伯牛，错木取火”。从能量转换的角度看，生物质燃

烧是通过燃烧将生物质含有的化学能转化成热能进行利用。生物质的直接燃烧是最普遍

的生物质能转换技术。现代生物质直接燃烧技术发起于丹麦，丹麦的BWE公司率先研发

秸秆等生物质直燃发电技术，并与1988年投产了世界上第一座秸秆直燃发电厂。生物质

另一种利用形式是生物质和煤的混合燃烧技术，即将生物质与煤混合后进行燃烧（通常

混合比例为15.0%(w/w)的生物质），现有的燃煤锅炉进行小幅度的改动后即可实现生物

质与煤的混合燃烧。生物质直接燃烧过程见图1.1。 

 

图 1.1  生物质燃料的直接燃烧过程 

Fig. 1.1  The direct combustion process of biomass fuel 

生物质燃料的燃烧与煤炭燃料的燃烧主要有以下区别[21]：第一，生物质燃料的含碳

量，尤其是含固定碳较煤炭少，因此生物质燃料的燃烧时间短、燃烧过程的热值较低；

第二，生物质燃料组成中氢含量大且挥发分较多，因此生物质燃料比煤炭更易点燃，且

生物质燃烧初期析出量较多，在空气及温度不足的情况下容易产生镶黑色边缘的火焰；

第三，生物质燃料组成中的氧含量大于煤炭，因此生物质燃烧过程需要的空气供应量低

于煤炭；第四，生物质燃料的密度小，与煤炭相比生物质更易燃烧和燃尽；第五，生物
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燃料含碱量低，生物质燃料的含碱量大都低于0.2，与煤炭相比燃烧时可不用设置脱硫装

置，燃烧装置的成本较低。 

1.2.2  生物质的气化 

将固态的生物质燃料转化成更易利用的气态燃料过程称为生物质气化。生物质气化

的气化机理为生物质在不充分燃烧的情况下，生物质中的碳与水蒸汽、结合氧或游离氧

进行热化学反应，生成CH4、H2、CO等可燃气体。 

 

图 1.2  生物质气化的分类 

Fig. 1.2  The classification of biomass gasification 

生物质气化的分类如图1.2
[22]。生物质气化按气化剂的不同可分为使用气化剂和不使

用气化剂两类。不使用气化剂的生物质气化主要是指热解气化。使用气化剂的生物质气

化过程可分为空气气化、氧气气化、水蒸气气化等等。 

生物质气化过程比较复杂，不同气化工艺的气化反应条件和气化剂种类各式各样，

但整个气化过程基本可以分为生物质的干燥、生物质的热分解、还原和氧化这几个过程： 

（1）生物质干燥：在自然储藏条件下的生物质含有一定量水分，当生物质进入气化装

置后生物质中的水分在气化反应炉的高温条件下析出，这个过程称之为生物质的干燥。

在生物质的表面水分没有完全析出前，生物质的温度保持不变。 

（2）生物质的热分解：在热解过程中生物质中的大分子碳水化合物降解，析出各种挥

发分（主要有H2、CO、CO2、CH4、焦油和其他碳水化合物），剩下的生物质中的碳构

成进一步气化反应的基体。在150
 o
C时生物质发生不可逆的热分解反应。 

（3）还原反应：在没有氧的参与下，生物质中的碳与气流中的CO2、H2O或H2反应，生

产可燃气体。还原反应是吸热反应，需要吸收外界热量用于维持反应温度。 

（4）氧化反应：为了给前序阶段干燥、热解和还原反应提供必需的能量，生物质气化

后的剩余在氧气的参与下燃烧，氧化反应的温度可达到800-1200 oC。 

在实际的生物质气化过程中，通常把生物质的干燥区和热解区称作燃料准备区，生
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物质的还原和氧化区称之为气化区。但不同生物质气化区之间并没有严格的界限，各区

是相互渗透的。 

1.2.3  生物质的液化  

生物质液化即将固态的生物质原料转化为液态产品。从生物质液化的工艺可以将生

物质液化分为生物法和热化学法。生物法是指利用各种方式将生物质降低成单糖,然后利

用微生物转化成液体燃料。生物质热化学法液化主要有快速热解液化和加压催化液化等
[23]。 

生物质生物法液化：生物质生物法液化的原料有陈化粮、能源作物和农业废弃物（如

秸秆）等。利用陈化粮等淀粉质原料生产乙醇是较为成熟的生物质液化技术。但是伴随

着世界人口的增加，粮食需求不断增加，不可能无限制的利用淀粉质原料生产燃料乙醇。

例如即使将我们的粮食按丰收时的3000万吨计算,将其全部用于生产燃料乙醇，乙醇产量

也只能满足中国2000年石油缺口的10.0%，因此利用粮食生产液体燃料作为石油的替代

品并不可行[24]。为了弥补以粮食为原料生产液体燃料的不足，很多国家展开了对诸如木

薯、甜菜或甜高粱等能源作物生产燃料乙醇的研究，比如中国开展了甜高粱制乙醇的研

究，通过建立工业化中试示范工程，为生物质制取燃料乙醇提供技术支撑。利用木质纤

维素或含纤维素较高的农业废弃物生产液体燃料，是一个比较理想的生物质液化路线。

但是利用木质纤维素乙醇制取纤维乙醇存在一些关键技术问题尚未解决，生产成本较

高。尽管如此，国内外纤维素乙醇生产过程和关键技术业已基本成型，目前正进行技术

攻关和工业示范阶段用于降低成本与汽油竞争。为了降低纤维素乙醇生产过程中的成

本，人们认为纤维素乙醇生产过程必须采用类似石油炼制的生物炼制方式对生物质进行

综合利用，生产液体燃料的同时联产多种高附加值的化学品。木质纤维素生物炼制概念

流程图见图1.3。 

Thermochemical 

Conversion

Biochemical 

Conversion

Biomass

Fuels and 

Co-ProductsFractionation

Carbohydrates

Non-Fermentables

Heat and 
Power

Heat and 
Power

 

图 1.3  木质纤维素的生物炼制概念流程图 

Fig. 1.3  The concept flowchart for biorefining of lignocellulose 

生物质热化学法生产液体燃料：生物质热化学法液化技术主要有快速热解法和加压
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法。快速热解法在传统的生物质裂解的基础上发展起来的新型生物质液化技术，在合适

的裂解温度下采用超高加热速率和超短产物停留时间将生物质中的高分子聚合物迅速

断裂成短链分子，将焦炭或气相产物降至最低，最大幅度的获取液体产品（生物油 

Bio-Oil）。这种液体产品可直接作为燃料使用，亦可精制后作为化石燃料的替代品。生

物质的加压液化法是生物质在较高压力下的热化学转化，液化温度一般低于快速热解。

与快速裂解相比，生物质加压液化仍处于实验室阶段，但因其反应条件相对温和，对设

备要求相对较低，有很大的发展潜力。生物质热化学转化的生物油有高含水量、高含氧

量、强腐蚀性等特点，必须对其进行精制降低含氧量和提高生物油品质后进行利用，因

此在应用上受到了很大的限制。 

目前生物质能源的三种利用形式中，生物质直接燃烧和生物质气化已经达到成熟的

商业化阶段，而生物质的液化目前仍处于研发及示范阶段[25]。生物质液化产生的液体燃

料具有很高的能量密度，可以满足飞机、轮船或重型卡车这样的重型机械所需高密度能

量要求，且生物质液体燃料对现在汽车工业或燃料运输、分配等公共系统具有兼容性，

这些公共设施无需较大改动即可用于生物质液体燃料。因此尽管生物质气化和生物质燃

烧利用生物质能技术相对成熟，生物质液体燃料仍具有生物质气化或直接燃烧无法比拟

的优越性。 

1.3  生物质乙醇 

生物乙醇技术是指利用淀粉质原料、糖质原料或纤维质原料，用酶水解或化学水解

的方法将生物质原料中的聚合糖降解成得到微生物可利用的单糖，再经微生物发酵和分

离纯化得到乙醇含量在 99.5％以上的燃料乙醇的工业生物技术。燃料乙醇可以作为汽油

添加剂或替代汽油的车用液体燃料。目前世界上大规模产业化的生物乙醇生产技术根据

原料可以分成三种模式：以蔗糖为原料的巴西模式、以木薯为原料的泰国模式和以玉米

为原料的美国模式[26]。 

1.3.1  巴西模式 

巴西是世界上最早通过立法手段强制推广燃料乙醇的国家,通过国家立法的方式保

障生物燃料（乙醇燃料、生物柴油）、汽车制造商及消费者的权益[27]。1975 年巴西开始

在汽油中添加一定比例的燃料乙醇用于减少对石油的依赖，1991 年巴西规定在汽油中添

加 20.0%-24.0%的燃料乙醇。巴西大力发展生物乙醇产业主要是基于巴西独特的资源优

势。巴西地处热带,非常适宜甘蔗的生长。以甘蔗为原料的乙醇生产模式中蔗汁可以生产

蔗糖或乙醇，蔗渣则可以用于发电和产糖。这种蔗糖-乙醇-热电联合的生产方式使得乙

醇的成本大为降低，最终乙醇成本约为 0.2 美元/升，而以玉米为原料的美国模式为 0.25

美元/升。巴西在甘蔗的种植、以甘蔗为原料的乙醇和糖厂建设、乙醇汽车技术等燃料乙

醇生产技术方面具有独特技术优势[28]，这也是巴西大力发展生物乙醇的原因。虽然巴西

模式的生物乙醇生产工艺十分成熟且成本低廉，但是甘蔗的种植受地域限制较大，因而

巴西模式的生物乙醇生产方式在全球范围内的示范效应十分有限。 
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1.3.2  泰国模式 

泰国等东南亚国家地理气候非常适合于种植木薯类淀粉质作物这样的非粮作物，因

而以木薯、红薯等薯类为原料进行乙醇生产的模式适合这些东南亚国家。尽管目前的泰

国模式规模不大，但人们普遍认为泰国模式将会有很好的发展。据估计以木薯等非粮作

物生产生物乙醇将会在纤维素乙醇生产技术获得大规模产业化发展前的相当一段时间

内，成为生物乙醇增长的主要途径。但目前生物乙醇的泰国模式还存在很多问题，以薯

类为原料的生物乙醇生产技术尚不完全成熟，薯类淀粉水解技术、发酵技术等仍未形成

主流生产技术路线。主要问题还包括发酵纤维残余物的价值提升和废水处理等技术环节

问题以及原料综合利用程度和原料全年均衡供应问题。 

1.3.3  美国模式 

美国模式是以玉米为原料的。美国是世界上最大的玉米生产国，有丰富的玉米资源。

美国规模化的生物乙醇生产模式全部使用玉米作为生物质原料，美国模式中的大部分乙

醇厂采用干法工艺（Dry Mill）作为生物乙醇的生产工艺。采用干法工艺生产生物乙醇

生产过程中油脂、蛋白等高价值副产品比湿法工艺（Wet Mill）少，但是生产成本较低，

现干法工艺已经成为较为成熟的生物乙醇生产工艺。美国模式中的工业发酵菌种大都采

用酿酒酵母（Saccharomyces cerevisiae），发酵后产品中乙醇分离纯化技术大都采用分子

筛精馏分离纯化，生物乙醇生产剩余的残余物可作为高蛋白的动物饲料（DDGS）。2000

年以来，美国的生物乙醇产业迅速发展，至 2008 年美国已经建成了 140 多个生物乙醇

厂，生物乙醇的总生产能力达到了 2540 吨/每年。随着美国大规模使用玉米作为原料生

产生物乙醇，玉米的销售价格飞速增长进而带动了全球的粮食价格飞速增长，引发了一

系列的社会、经济及国际政治问题。另外，即使作为世界上最大的玉米生产地的美国，

利用玉米作为原料发展生物乙醇的潜力也十分有限，利用生物乙醇替代的汽油份额最多

不超过 10.0%。因此，美国模式也进入了发展瓶颈期。 

上述三种主流生物乙醇生产技术的发展均碰到了不同形式的发展瓶颈。目前国内外

均将研究的重点放在纤维素乙醇上，木质纤维素类纤维质原料是世界上含量最多的生物

质资源。据估算，美国每年有 10 亿吨以上的木质纤维素产量，而中国的木质纤维素年

产量高达 14 亿吨以上。纤维素乙醇生产技术即将木质纤维素进行降解获得可供微生物

发酵的单糖，进而采用微生物发酵的方式生产乙醇有光明的发展前景。美国能源部和农

业部在 2003 年开展了一项促进美国生物炼制产业的生物质计划（Biomass Program），该

计划目标是将美国燃料市场的 10.0%、电力和热能市场的 5.0%、化学品和材料市场的

18.0%全部由生物质提供，并计划到 2050 年生物质取代美国 33.0%的石油用量。 

1.4  化工过程模拟及 Aspen Plus 

化工过程模拟或化工流程模拟技术指利用计算机语言描述化工生产过程中各单元

操作，将实际的化工生产过程在计算机上再现的模拟技术。通过建立的数学模型可以对

化工生产过程进行严格意义的物料衡算和能量衡算，并分析生产过程中人们较关心的原
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料消耗、产品及副产品产量和质量、生产过程中能量投入等生产数据，亦能对生产过程

中的关键设备（如精馏塔）进行设计或核算。化工过程模拟计算可以使研究人员从整体

的角度对生产过程进行认识和分析生产中深层次的问题，发现生产中的瓶颈所在，为将

来的技术改造指明方向[29,30]。化工流程模拟软件可以分为稳态模拟和动态模拟两种。 

稳态模拟称为静态模拟(Steady State Simulation)、离线模拟(off-line Simulation)。对

于化工生产过程中的连续生产过程，在其正常生产过程中，各工段和各反应器的进出物

流都是恒定的，各物流的压力、温度、流量和组成也是恒定的，这种稳定的生产过程即

可以利用稳态流程模拟软件进行模拟。根据化工生产过程中诸如物料温度、压力、流量

和设备参数等稳态生产数据，采用适当的流程模拟软件进行计算机模拟，用于对化工生

产过程中进行详细的物料衡算和能量衡算。当前的稳态模拟的主要应用领域为石油化工

和连续生产的化工领域等。随着模拟技术的进步，稳态模拟技术对于石油馏分和烃类物

质的模拟计算已经相当准确，模拟结果无需小试或中试即可直接用于工业装置设计。 

动态模拟：随着化工稳态模拟的发展，化工过程计算机模拟技术的日益成熟，对化

工实际生产过程中进行实时模拟也越来越引起人们的兴趣。因为化工生产过程并不是一

成不变的，总会出现各种波动，这种生产过程中的动态特性并不能完全从稳态特性或是

根据生产经验推断，因此采用动态模拟技术分析化工生产过程的动态特性是十分必要

的。动态模拟可以对化工生产过程中突发变化或各种波动、干扰及生产条件变化这样稳

态模拟无法解决的过程进行模拟，用于研究各种生产过程动态特性和生产参数随时间变

化的规律。动态模拟发展要比稳态模拟晚，直到上世纪90年代才取得较大进展[31,32]。动

态模拟可以用于如下几个用途：分析生产装置承受动态负荷变化的能力；分析生产装置

在开车、停车及其他外界干扰下的变化，为生产装置和控制系统的设计提供依据；通过

动态仿真模拟，可以对不同生产过程控制系统进行评价；可以用化工生产过程的动态模

型代替实际装置对操作人员进行培训等等。 

1.5  稳态化工流程模拟软件 Aspen Plus 

Aspen 是在上个世纪 70 年代麻省理工学院受美国能源部的委托开发的第三代化工

流程模拟软件，也是当今功能最强大的过程模拟软件之一。该软件经过近三十年的改进、

完善和提高，现已发展成世界范围内认可的标准流程模拟软件。 

Aspen Plus 具有以下特点：第一，Aspen Plus 内置了完善的组分物性数据库可以满

足绝大部分化工生产过程模拟需要的近 6000 中纯组分物性数据；第二，Aspen Plus 相关

产品线丰富，扩展能力强。Aspen Plus 是 Aspen 推出的工程套件 AES (Aspen engineering 

Suite)的一个组分，AES 以 Aspen Plus 为基础，针对不同用途和层次推出了几十种产品。

如可在 Aspen Plus 稳态过程计算的基础上可接着计算动态过程的 Aspen Dynamics；第

三，Aspen Plus 包括序贯模块法和联立方程法两种计算方法，提高了计算效率；第四，

Aspen Plus 内置完善的单元操作模块，可以用于模拟大部分化工过程，减轻了工程师的

工作量。 
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本课题通过引入 Aspen Plus 大型流程模拟软件，对本实验室在华东理工大学纤维素

乙醇微型工厂开发的资源节约型纤维素乙醇生产工艺建立流程模型，通过 Aspen Plus 流

程模型分析资源节约型纤维素乙醇生产工艺物料平衡和生产过程能耗，并针对资源节约

型纤维素乙醇开发过程中实验数据对纤维素乙醇生产过程不同生产参数进行工况比较，

从生产千克乙醇水用量、废水排量和能耗的角度分析最佳纤维素乙醇生产工艺。 
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第 2章 纤维素乙醇微型工厂及资源节约型纤维素乙醇生产工艺 

目前正在进行的木质纤维素乙醇生产技术大都停留在实验室或工业示范阶段，大部

分研究者把纤维素乙醇研究的注意力放在了比如降低纤维素酶成本或提高菌种乙醇收

率这样的微观层次研究上，而对于纤维素乙醇生产过程中必然面临的高能耗、高废水排

量等工程问题关注较少。针对纤维素乙醇在工业化过程中必然面临的能耗、水耗和废水

排量等问题，以及探索以木质纤维素为原料生产纤维素乙醇工业化过程中可能面临的各

种问题并对我们开发的纤维素乙醇生产工艺进行检验，我们建立了一个纤维素乙醇微型

示范工厂，并在纤维素微型工厂的基础上开发了一种极低水用量木质纤维素原料预处

理、高固体含量同步糖化与发酵的资源节约型纤维素乙醇生产工艺。 

2.1  纤维素乙醇微型工厂简介 

建立的纤维素乙醇微型工厂位于华东理工大学生物反应器工程国家重点实验室，目

的是通过实际的微缩尺度工艺操作，为纤维乙醇工业示范装置的过程技术提供一个测试

平台。本微型工厂以农作物秸秆木质纤维素为原料，经过一套完整的生物炼制流程，设

计生产能力为日产 1 kg 纤维素乙醇，同时利用乙醇发酵过程产生的 CO2 联产琥珀酸，

琥珀酸的设计能力也是日产 1 kg。纤维素乙醇微型工厂生产流程图见图 2.1。 
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纤维素乙醇微型工厂生产流程按照生产过程中的功能可以分为 5 个工段（如图 2.1

所示），包括原料储存工段（A100），前处理工段（A200），预处理工段（A300），糖化

与发酵工段（A400），分离精制工段（A500）。木质纤维素原料玉米秸秆和其他原料经

过这五个工段处理依次转换，最终得到产品乙醇和琥珀酸以及其他副产品。各工段设备

及功能详细描述如下： 

原料储存工段（A100）：本工段的目的是储存微型工厂所需要的原始的和预处理后

的木质纤维素原料玉米秸秆。玉米秸秆的收获期很短，为了能够保证纤维素乙醇微型工

厂全年正常生产，需要在玉米秸秆收获期储存纤维素乙醇工厂全年生产所需要的玉米秸

秆。生物脱毒和同步糖化与发酵过程操作时间较长，预处理过程耗时较少，因此需要对

预处理后的木质纤维素进行储存。本工段的设备为储存原料玉米秸秆的小型仓库 V-101

和储存预处理后原料的低温储存设备 V-102。  

前处理工段（A200）：本工段的目的是降低玉米秸秆尺寸，去除杂质，为预处理工

段 A300 提供合格原料。刚收获的玉米秸秆并不能直接进行预处理，同步糖化与发酵等

处理，必须降低尺寸和去除杂质后使用。通过粉碎机粉碎原料尺寸、清洗机清洗去除原

料杂质、通过压榨机压榨原料去除清洗后的原料含有的大量水分、通过脱水设备将压榨

后的原料烘干去除剩余水分，将经过处理后的原料送至预处理工段（A300）进行进一步

处理。本工段的设备为粉碎机 P-201、清洗机 P-202、压榨机 P-204、脱水设备 P-205。  

预处理工段（A300）：本工段的目的是通过高温蒸汽和稀酸的物理化学作用破坏木

质纤维素结构，并以生物脱毒的方式降解发酵与酶解抑制产物，并为糖化与发酵工段

（A400）提供原料；将经过前处理工段（A200）处理后的玉米秸秆与稀酸混合后在我

们自行研发设计的预处理反应器中，通入 3.0 MPa 的饱和蒸汽进行高温稀酸预处理。本

工段的设备有为玉米秸秆与稀酸混合提供场地的混合设备，为预处理过程提供高压蒸汽

的蒸汽发生器 R-301，自行研发设计的预处理反应器 R-302。 

糖化与发酵工段（A400），目的是对预处理原料进行同步糖化与发酵生产乙醇；同

时利用乙醇发酵产生的 CO2 联产琥珀酸。将预处理后的玉米秸秆一部分送至种子罐为乙

醇发酵和琥珀酸发酵过程发酵菌种提供培养基，另一部分木质纤维素原料送至乙醇发酵

罐和琥珀酸发酵罐进行发酵生产乙醇和琥珀酸。本工段的设备有种子摇床 R-401,种子培

养罐 R-402，乙醇发酵罐 R-403，琥珀酸发酵罐 R-404，储存乙醇发酵过程中产生的 CO2

的二氧化碳储罐 V-401。 

分离精制工段（A500），目的是对乙醇产品和琥珀酸产品进行分离纯化。对乙醇发

酵后含有低浓度乙醇的发酵醪通过精馏塔对乙醇产品进行分离纯化。将琥珀酸发酵醪液

板框压滤去除细胞体后，加入氢氧化钙产生琥珀酸钙沉淀。通过板框压滤机压滤将固体

琥珀酸钙从琥珀酸发酵醪液中分离出来，将分离出的琥珀酸钙，加入硫酸生成琥珀酸溶

液和硫酸钙沉淀。将生产的悬浊液用板框压滤机分离得到琥珀酸水溶液和硫酸钙固体，

将琥珀酸水溶液通过酸碱离子交换树脂纯化到 94.2%。 
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2.2  资源节约型纤维素乙醇生产工艺 

针对纤维素乙醇微型工厂中的纤维素乙醇生产过程，本实验室提出的极限低水策略

的资源节约型纤维素乙醇生产工艺，工艺流程包括微型工厂中原料的前处理、极低水用

量预处理、预处理后物料生物脱毒、高固体含量同步糖化与发酵和发酵后乙醇精馏，更

详细内容参见文献[9]。关键步骤描述如下： 

（1）木质纤维素原料前处理：将收获的木质纤维素原料玉米秸秆降低尺寸（粉碎机粉

碎）和去除沙石（振动筛除沙石）。在实际的纤维素乙醇微型工厂（图 1）中，受规模和

场地限制，原料玉米秸秆采用清洗、压榨、烘干的前处理方式。在工业化生产中，振动

筛除尘技术已经广泛应用各种原料除尘，为了更好的接近纤维素乙醇实际工业化生产，

本实验室提出的极限低水策略的资源节约型纤维素乙醇生产技术采用振动筛除尘的前

处理方式。 

（2）高温稀酸预处理:原料的预处理是为了通过物理、化学的方法破坏木质纤维素的结

构，提高后续酶解和同步糖化与发酵的效率。在我们的研究中，选择高温稀酸预处理的

方式。即将玉米秸秆用稀酸预浸后，通入高压蒸汽进行预处理。通常稀酸预浸的固液比

为 1:6-10 左右，这样的预处理方式若进行大规模生产会面临很多的工程问题。首先，固

液比较低的预处理方式消耗的蒸汽较多，其次，低固液比的预处理方式会产生大量的废

水。我们开发了一种超高预浸固液比的预处理方式，通过提高预处理预浸固液比，节约

了大量的用水和避免了大量的废水排量，以及减少了预处理过程能耗。但高预浸固液比

也会带来很多问题：一方面预处理后抑制物含量较高，必须进行预处理后脱毒，但常规

的脱毒方法如水洗和过碱化都要消耗大量的水；另一方面，在高固液比预处理方式下，

预浸后的秸秆仍呈固体小颗粒状态，气液固三相传热、传质、混合成为技术难点。在这

种情况下，我们开发了独特的生物脱毒技术，避免了脱毒过程的耗水，现在正在开发新

型预处理反应器解决预处理过程中传热、传质问题。在高温稀酸的条件下，对木质纤维

素原料玉米秸秆进行处理，破坏其中木质纤维素的结构，提高后续工段中酶解和同步糖

化与发酵的效率。本实验室提出的资源节约型纤维素乙醇生产工艺采用的预处理方式为

将玉米秸秆用 5.0% (w/w)稀硫酸以预浸固液比 2:1 预浸后，通入 3.0 MPa 的饱和蒸汽加

热至 190
 o
C。预处理后物料的固体含量为 50.0% (w/w)。 

（3）采用煤油真菌 Amorphotheca resinae ZN1 生物脱毒用于去除原料在预处理过程中产

生的能抑制后续糖化和发酵过程的抑制产物。在预处理过程中，玉米秸秆部分降解成有

机酸类、呋喃类、酚类等降解产物，这些降解产物会对后续的酶解和发酵过程产生强烈

的抑制作用。常规的脱毒方法有水洗和过碱化，这两种方法不仅操作繁琐，而且在处理

的过程中会产生大量的废水，水洗和过碱化存在固液分离操作，在此过程中很容易染杂

菌。在这里我们开发了新型生物脱毒技术，采用煤油真菌 Amorphotheca resinae ZN1 进

行的生物脱毒，无需耗水和固液分离即可将发酵抑制物降解。生物脱毒后预处理原料固

体含量为 47.5% (w/w)。 
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（4）高固体含量下同步糖化与发酵生产高浓度乙醇并联产琥珀酸[26,33]
: 同步糖化与发酵

即在纤维素酶和菌种的作用下，纤维素降解成葡萄糖，同时葡萄糖转化为乙醇。同步糖

化与发酵的优势在于在糖化的同时即开始发酵产乙醇，避免了较高糖浓度的出现，一方

面降低染杂菌的几率和提高反应设备利用率，另一方面减少产物抑制效应。为了提高发

酵后乙醇浓度降低后续分离能耗和提高设备利用率，同步糖化与发酵宜采取较高固体含

量发酵。但是随着发酵罐固体含量的提高，发酵过程中搅拌能耗也随之提高。经过大量

的实验验证，最终确立了如下高固体含量同步糖化与发酵工艺：在固体含量为 30% (w/w)

同步糖化与发酵条件下，采用我们开发的螺带浆反应器，加入 15 FPU/gDM 纤维素酶

Accelerase 1000，利用自行诱变筛选得到的耐高温、耐抑制物的酿酒酵母菌进行同步糖

化与发酵生产乙醇，发酵结束后乙醇浓度 5.5 % (w/w)。乙醇发酵的同时利用乙醇发酵过

程产生的 CO2 联产琥珀酸。 

（5）分离精制乙醇：乙醇发酵完成后，将发酵后的发酵液中的乙醇经过粗馏、精馏两

步分离提纯至 99.5%（w/w）的无水乙醇。发酵液经过粗馏塔粗馏和精馏塔精馏后得到

93.0%（w/w）的乙醇，通过分子筛吸附塔进一步分离得到 99.5%（w/w）的无水乙醇。 

（6）发酵后玉米秸秆残渣燃烧: 玉米秸秆主要由纤维素、半纤维素和木质素组成。经过

高温稀酸预处理，纤维素酶糖化和菌种发酵后纤维素和半纤维素基本转化，剩余少量纤

维素和半纤维素残渣和木质素无法继续通过生物法利用，将残渣送至燃烧室燃烧，一方

面处理可以残余固体，另一方面可以回收热量。将上述乙醇分离工段粗馏塔塔釜出料分

离出的含 60.0%水分的固体在燃烧室中进行燃烧。在目前微型示范工厂中，并没有实际

的燃烧室，引入燃烧室的概念是为了考察热量回收可能性。在后文中的燃烧放热为玉米

秸秆残渣在 234 
o
C（生产过程中最高温度（3.0 MPa 饱和蒸汽））条件下的燃烧热去除玉

米秸秆残渣夹带水分蒸发产生的潜热和显热后的热量。 

2.3  纤维素乙醇微型工厂实验材料及方法 

本文中建立的资源节约型纤维素乙醇生产流程模型及工况比较中各流程模型所用的输

入物流配比及各单元模块的操作参数，均采用本实验室中已经公开发表的论文中实验数

据[34,35,36]，实验材料和方法如下 

2.3.1  材料 

（1）模拟软件：本文中采用流程模拟软件 Aspen Plus (Version 11.1, Aspen Tech Inc.)对木

质纤维素生产燃料乙醇生产流程进行流程模拟。 

（2）原料玉米秸秆和纤维素酶：纤维素乙醇微型工厂所用木质纤维素原料为产自吉林

的玉米秸秆。将玉米秸秆经过粉碎机粉碎、清洗机清洗、压榨机压榨和脱水设备去除剩

余水分等工序降低尺寸、去除泥沙，放置在干燥通风的原料储仓备用。 

 纤维素乙醇微型工厂生产所用的纤维素酶为 Accellerase 1000，生产厂家是杰能科

（Genencor International）。经测定 Accellerase 1000 的纤维素酶活为 65.8 FPU/ml，纤维

二糖的酶活为 152.0 IU/ml。 
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（3）实验菌种和菌种培养基： 

实验菌种：纤维素乙醇微型工厂中所用实验菌种有同步糖化与发酵工段所用耐高温

酿酒酵母 Saccharomyces cerevisiae DQ1 和生物脱毒工段所用煤油真菌 Amorphotheca 

resinae ZN1。 

菌种培养基：耐高温酿酒酵母 Saccharomyces cerevisiae DQ1 的培养基是固体含量

15.0%糖化的水解液。将预处理及生物脱毒后的玉米秸秆在糖化罐中固体含量 15.0%的

糖化条件加入纤维素酶进行水解，得到的水解液加上菌种生长所需的营养盐作为

Saccharomyces cerevisiae DQ1 的培养基。 

生物脱毒菌种 Amorphotheca resinae ZN1 所用培养基为 PDA 培养基：将 200.0 g 马

铃薯，去除表皮、切块后加水至 1.0 L 并煮沸 1.0 h。煮沸后用纱布（8 层）过滤固体并

补水至 1.0 L，添加 20.0 g 葡萄糖和 20.0 g 琼脂粉，贮藏备用。 

2.3.2  仪器和设备 

2.3.2.1  粉碎机：粉碎机购自上海科太粉碎设备厂，型号 SF-300、额定功率 4.0 kw，用

于降低原料玉米秸秆尺寸，粉碎机处理能力 1.5 kg/min。 

2.3.2.2  清洗机：清洗机购自青岛海尔洗衣机有限公司，型号 XQS75-Y928，用于去除

玉米秸秆中的泥沙，处理能力为 4.0 kg/min。 

2.3.2.3  脱水设备：脱水设备购自上海一恒公司型号为 DHG-9140A，用于脱出压榨后玉

米秸秆水分。 

2.3.2.4  预处理反应器：预处理过程反应装置是根据生产需要自行研发设计和制造的反

应器，包括蒸汽发生器、高压反应釜。蒸汽发生器可提供 3.0 MPa 的饱和蒸汽，通过高

压反应釜底部的蒸汽分散器通入反应釜，为稀酸预浸后的玉米秸秆提供热量。该预处理

反应器可处理干基玉米秸秆 1.6 kg/hr。 

2.3.2.5  生物脱毒反应器：根据煤油真菌 Amorphotheca resinae ZN1 在脱毒过程中的生

长特性，自行开发设计生物脱毒反应器。生物脱毒反应器容积为 5 L，具有保湿控温功

能。 

2.3.2.6  糖化罐：为菌种培养提供水解液的糖化过程是在自行设计的糖化罐中进行的。

糖化罐为5 L发酵罐，搅拌桨由正螺旋螺带桨、扫底桨和涡轮搅拌桨构成。糖化罐顶部

装有检测搅拌桨实时功率的功率监测器。 

2.3.2.7  同步糖化与发酵反应器：同步糖化与发酵反应器是在一个 50 L 的发酵罐中进行

的。搅拌桨和糖化罐相似，包括正螺旋螺带桨、扫底桨和涡轮搅拌桨。发酵罐顶部装有

检测搅拌桨实时功率的功率监测器。 

2.3.2.8  精馏塔: 精馏塔是根据原料玉米秸秆在同步糖化与发酵后醪液的物料特性开发

设计的。精馏塔包括发酵醪储罐、精馏塔、塔釜储罐、产品储罐、控制台等。精馏塔为

混合塔，高 2.5 m，塔身上部是 1.5 m 的精密 θ 环填料，下部是 5 块筛板，物料进料口为

第 1-3 块筛板。 

2.3.3  方法 
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2.3.3.1  玉米秸秆高固体含量稀酸预处理及预处理效果评价：经前处理工段去除泥沙、

降低尺寸后的玉米秸秆，以玉米秸秆与稀硫酸 2:1、1:1、1:2（w/w）的比例加入不同浓

度的稀 H2SO4 预浸，使预浸后的玉米秸秆稀酸浓度达到 2.5 %（w/w）。将稀酸预浸后的

玉米秸秆静置 12 h，装入预处理反应器进行预处理，预处理温度为 160-210
  o

C，时间为

3.0 min。预处理所用的热源为 3.0 MPa 的饱和蒸汽。预处理后的物料在不做处理的前提

下进行糖化效果评价。在 pH 为 4.8，浓度为 0.1 mol/L 的柠檬酸钠缓冲溶液中，加入 0.6 

g/l 的四环素、0.8 g/l 的放线菌酮和 15.0 FPU/gDM 纤维素酶，以固体含量 5.0 %（w/w）

的条件在水浴摇床上糖化 72 h，水浴摇床的操作条件为温度 50
 o

C、转速 180 r/min。每

组实验平行 3 次。 

2.3.3.2  生物脱毒：将 Amorphotheca resinae ZN1 在 25
 o

C 的 PDA 斜面培养基中静置培

养 72 h 后，接入到经 NaOH 调整 pH 至 6.0 的预处理后物料中进行生物脱毒。生物脱毒

反应器的控制条件为温度 25
 o
C、湿度 60.0%。脱毒后预处理物料进行糖化或同步糖化与

发酵。 

2.3.3.3  同步糖化与发酵：同步糖化与发酵分为预酶解和同步糖化发酵两个阶段。在预

酶解阶段，先加入纤维素酶，再以补料的形式加入剩余全部脱毒后物料，预酶解阶段发

酵罐的操作条件为温度 50
 o
C、搅拌桨转速 150 r/min。预酶解结束后，发酵罐接入 10.0 %

（v/v）的耐高温酿酒酵母，开始同步糖化发酵阶段，同时发酵罐操作条件改为温度 37
 o
C，

pH 5.0。总过程操作时间为 60 h。
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第 3章  资源节约型纤维素乙醇生产流程模型的建立 

纤维素乙醇生产过程包括原料前处理、原料预处理、预处理后物料脱毒、同步糖化

与发酵及乙醇精馏分离纯化等工段。这些工段紧密关联，仅仅通过实验手段很难探索纤

维素乙醇生产规律和生产过程中的关键要素。计算机模拟（Computer Simulation）具有

强大的数据挖掘能力，能够对生产工艺过程进行数据分析、设计和生产过程经济评价，

也可以对不同生产工艺进行比较或是对生产工艺进行优化。为了对采用我们开发的资源

节约型纤维素乙醇生产工艺的纤维素乙醇微型工厂进行严格意义的物料衡算和能量衡

算，并探索纤维素乙醇生产过程中影响我们比较关心的水用量、废水排量和能量消耗等

工程问题的生产要素，利用化工流程模拟软件 Aspen Plus 对纤维素乙醇生产过程建立生

产能力等价的拟稳态流程模拟模型。建立的流程模型可以对纤维素乙醇生产过程进行严

格的物料衡算和能量衡算，也可以根据物料平衡或能量衡算做进一步的分析。 

3.1  资源节约型纤维素乙醇生产流程模型的基准 

采用资源节约型纤维素乙醇生产工艺的纤维素乙醇微型工厂的生产过程包括木质

纤维素原料玉米秸秆的前处理、玉米秸秆的预处理及预处理后生物脱毒、脱毒后物料同

步糖化与发酵、发酵液中乙醇分离纯化等工段。这些工段中玉米秸秆预处理及预处理后

生物脱毒、同步糖化与发酵工段是间歇生产过程，玉米秸秆的前处理、发酵液中乙醇分

离纯化是连续生产过程。Aspen Plus 是稳态过程模拟软件，为了利用 Aspen Plus 对纤维

素乙醇生产过程进行严格意义的物料衡算和能量衡算，需要将实际的纤维素乙醇间歇生

产过程简化成与之生产能力完全等价的拟稳态纤维素乙醇生产过程。利用 Aspen Plus 流

程模拟软件对简化过的拟稳态纤维素乙醇生产过程进行流程模拟，即可对实际纤维素乙

醇生产过程进行物料衡算和能量衡算。 

根据纤维素乙醇微型工厂各工段生产能力，制约微型工厂生产能力的工段是同步糖

化与发酵工段，以同步糖化与发酵工段最大生产能力作为纤维素乙醇工厂的最大生产能

力。纤维素乙醇微型工厂以最大生产能力生产运行一次所需各物质的量即以容积为 50 L

的乙醇发酵罐运行 60 h（即同步糖化与发酵时间为 60 h）、装载量 40.0 kg、同步糖化与

发酵固体含量 30.0 %（w/w）生产运行一次所需各物流量。虚拟一个与实际生产过程每

小时生产能力完全相同的连续纤维素乙醇生产过程，作为 Aspen Plus 模拟模型的模拟对

象。将建立的资源节约型纤维素乙醇生产流程模型的 60 h 物流量和能流量（即纤维素微

型工厂最大生产能力生产运行一次）作为后续计算的生产基准。 
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3.2  资源节约型纤维素乙醇生产流程模型假设 

资源节约型纤维素乙醇生产流程模拟模型是根据流程模拟目的和需要，经过合理的

假设和简化建立起来的。建立流程模型根据纤维素乙醇微型工厂的最大生产能力进行拟

稳态模拟，流程模型假设如下： 

（1）整个纤维素乙醇生产过程处于稳定运行状态，所有生产参数均不随时间的变化而

变化。 

（2）所有进料物流进入各工段反应器后瞬间完全混合,并按规定的反应转化率瞬间达到

反应平衡。 

（3）所有物流在输送的管道内均无压力降，即不考虑物料运输过程中的能耗。 

（4）各输入物流进入各个反应器后，物流压力瞬间达到反应器内压力，各反应器内压

力保持原有压力不变。 

（5）各输入物流进入各个反应器后，物料温度瞬间达到反应器内温度，并且各反应器

内保持原有温度不变。 

（6）纤维素乙醇生产过程中的惰性固体组分，不参与气液平衡计算。 

（7）采用 Sep 模块将发酵醪液进行虚拟的组分分离，把物流分成惰性固体组分和均一

液体组分,惰性固体组分不进入精馏模块参与汽液平衡计算，惰性固体组分与液体精馏后

的塔釜出料混合后作为精馏废液。 

（8）假定各反应设备保温良好，在生产过程中无热量损失。 

3.3  资源节约型纤维素乙醇生产流程模型全局物性方法 

Aspen Plus 中的物性方法是用于计算热力学性质和传递性质的一组热力学方法和模

型。选择合适的物性方法是流程模拟物性计算正确与否的关键。流程模拟模型中物性方

法一般用于计算组分的热力学性质、流股的传递性质和非常规组分的焓等物性。 

根据流程模拟对象的单元操作特性选择合适的单元操作模块和根据模拟对象物系

特性选择合适的物性方法是保证流程模拟结果准确性的关键。根据模拟对象物性特性选

择物性方法的方式可参见 Aspen Plus 软件指南中《Aspen Plus 用户指南》中物性方法选

择指南（见图 3.1）： 
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图 3.1  物性方法的选择指南 

Fig. 3.1  The guidance for choosing property methods 

纤维素乙醇生产过程中物系属于极性非电解质物系，生产过程操作压力为常压、

Aspen Plus 内置纤维素乙醇生产过程物性中相关组分的交互参数。根据图 3.1，选择

NRTL 作为资源节约型纤维素乙醇生产流程模型的全局物性方法。 

3.4  资源节约型纤维素乙醇模型组分及生物质组分物性数据库 

资源节约型纤维素乙醇生产流程模型中的组分包括玉米秸秆干基组成和各工段中

涉及的辅助原料组成。其中玉米秸秆的组成为 12.6 %水、4.3 %泥沙、83.1 %玉米秸秆干

基。玉米秸秆干基组成为如下[5]：  
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表 3.1  玉米秸秆组成 

Table 3.1  The compositions of corn stover (dry base) 

Compositions Mass fraction (%, dry base) 

Cellulose 37.4 

Xylan 21.1 

Arabinan 2.9 

Galactan 2.0 

Mannan 1.6 

Lignin 18.0 

Protein 3.1 

Ash 5.2 

Extractives 4.7 

Unknown Soluble Solids 1.1 

Acetate 2.9 

纤维素乙醇生产过程流程模型有 34 个组分，这些组分既有常规组分也有非常规组

分。完善的组分物性数据库是保证对纤维素乙醇生产过程进行严格的物料衡算和能量衡

算的前提。这些组分中如水、乙醇等常规组分已经包括在 Aspen Plus 标准组分数据库中，

但是玉米秸秆中的关键组分如纤维素、木质素、木聚糖、葡萄糖、木糖、阿拉伯糖等等

并不包在标准组分数据库中。通过查文献值以及使用 Aspen Plus 内置的物性参数估计功

能，在模型中建立这些生物质组分的物性数据库包括标量常数数据库、饱和蒸汽压数据

库、汽化热数据库、固体摩尔体积数据库、理想气体热容数据库、固体热容数据库、液

相热容数据库，通过这些数据库为模型物料、能耗计算提供物性数据[37,38,39]。独特的生

物质组分物性数据库为资源节约型纤维素乙醇生产流程模型的严格物料衡算和能量衡

算提供了依据，也是本文中的工作重点和特色。构建的包括纤维素乙醇生产过程中所有

涉及生物质组分的物性数据库见附录 1。 

3.5  资源节约型纤维素乙醇生产流程模型单元操作模块选择  

Aspen Plus 是较为成熟的商用流程模拟软件，流程模拟用户可以根据自己的实际需

要选择 Aspen Plus 内置的单元操作模块或者自行定义单元操作模块。Aspen Plus 内置了

一套完整的单元操作模块，这些模块总共分为 9 大类共 61 个单元模型，可以适用于多

数化工过程模拟，极大地减轻了化工模拟人员的编程负担。用户也可以根据自己的需要

自行定义单元操作模块进行二次开发。 

在本文的木质纤维素生产燃料乙醇的流程模拟中涉及到的单元操作有分离器、反应

器、精馏塔、换热器、分离/混合器等。根据实际流程中各个单元操作的生产特点选择流

程模型中各种单元模块，是流程模拟和分析成功与否的关键因素之一。表 3.2 是资源节

约型木质纤维素生产燃料乙醇流程模型单元操作模型的选择。 
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表 3.2  资源节约型纤维乙醇生产流程模型各单元操作模型的选择 

Table 3.2  Model choose for the unit operation of resource-conserving cellulosic ethanol production 

process model 

各工段反应器 对应单元操作模块类型 单元模块操作说明 模块编号 

振动筛 SEP 分离器 SS101 

稀酸预浸混合器 MIXER 混合器 M201 

蒸汽发生器 HEATER 换热器 H201 

预处理反应器 RSTOIC 化学计量反应器 R201 

生物脱毒反应器 RSTOIC 化学计量反应器 R202 

糖化反应器 RSTOIC 化学计量反应器 R301 

一级种子培养反应器 RSTOIC 化学计量反应器 R401 

二级种子培养反应器 RSTOIC 化学计量反应器 R402 

三级种子培养反应器 RSTOIC 化学计量反应器 R403 

同步糖化与发酵反应器 RSTOIC 化学计量反应器 R404 

粗馏塔 RADFRAC 严格精馏塔 T501 

精馏塔 RADFRAC 严格精馏塔 T502 

分子筛吸附塔 SEP2 分离器 SS504 

固液分离器 SEP 分离器 SS503 

燃烧室 RSTOIC 化学计量反应器 R601 

3.5.1 反应器模块的选择 

Aspen Plus 中关于反应器的单元操作模块有 Rstoic、Ryield、Requil、Rgibbs、RCSTR、

Rplug、Rbatch 等等。各反应器功能见表 3。其中化学计量反应器（Rstoic），能够规定

反应程度和转化率的反应器操作模块，适用于反应器中反应过程动力学不详或不重要，

但化学计量数和反应程度已知的反应器。纤维素乙醇生产过程中的预处理反应器、种子

培养反应器、糖化反应器和同步糖化与发酵反应器的转化路径和转化程度已由实验测

得。流程模型的目的是计算生产过程中的物料平衡，并不关心反应过程的动力学。因此

在资源节约型纤维素乙醇生产流程模型中选择 Rstoic 模块作为预处理反应器、糖化、同

步糖化与发酵反应器等的单元操作模块。 
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表 3.3  Aspen Plus 内置反应器单元操作模块 

Table 3.3  The unit operation model built-in Aspen Plus 

反应器操作模块代码 反应器操作模块名称 反应器操作模块用途 

Rstoic 化学计量反应器 用于反应动力学不重要，但化学

反应程度和计量数已知的反应

器 

RYield 收率反应器 用于化学反应计量数和动力学

不清楚或不重要，但产物收率已

知的反应器 

REquil 两相化学平衡反应器 用于同时发生化学平衡和相平

衡的反应器 

RGibbs 吉布斯自由能最小的平衡反应器 用于通过吉布斯自由能最小实

现化学平衡和相平衡的反应器 

RCSTR 连续搅拌釜式反应器 用于模拟连续搅拌式的反应器 

RPlug 活塞流反应器 用于模拟活塞流式反应器 

Rbatch 间歇和半间歇反应器 用于模拟间歇或半间歇反应器 

 

3.5.2  分离器模块的选择 

Aspen Plus 中关于分离的单元操作模块分为简单分离和复杂分离两类分离模块。简

单分离模块有 Sep、Sep2、Flash2、Flash3 等模块，复杂分离模块有 Dstwu、Distl、Radfrac

等模块。其中单元操作模块 Sep，即组分分离器，可以将输入物流按照用户规定的流率

或分流分率分成多股输出物流，适用于分离细节不详或不重要的组分分离操作。纤维乙

醇生产过程中的前处理工段的振动筛除尘、流程中液固分离过程均是分离过程。在物料

衡算过程中，上述过程的分离细节不重要，因此选择 Sep 单元操作模型作为分离操作的

单元模型。两股出口流的组分分离器 Sep2，可以根据用户规定的流率、分率或纯度，将

进料物流组分分成两股出口物流。分离工段的分子筛吸附塔是将精馏塔出料脱水至无水

乙醇（99.5%（w/w）），即已知塔顶物流乙醇分率和浓度，故选择 Sep2 模块作为分离

模型。 

3.5.3  精馏模块的选择 

Aspen Plus 中关于塔模拟的操作模块有 Dstwu、Distl、Radfrac 等等，在资源节约型

纤维乙醇生产模型中选择 Radfrac 作为粗馏塔、精馏塔的单元操作模块。Radfrac 模块适

用于模拟所有类型的气液精馏操作，包括一般精馏、汽提、吸收、共沸精馏等等。通过

Radfrac 模块的严格计算可以计算乙醇分离过程的物料分布和分离能耗。 

3.5.4  混合/分离模块的选择 

Aspen Plus 中关于混合分离的模块有 Mixer、Fsplit、Ssplit 等。Mixer 用于不同物流

的混合，Fsplit 用于物流的分离，Ssplit 用于子物流的分离。资源节约型纤维乙醇生产流
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程模拟模型中没有子物流，对流程中各物流混合或分流这样的简单过程，选用 Mixer 物

流混合模块和 Fsplit 物流分流模块进行模拟。 

3.5.5  换热器模块的选择 

Aspen Plus 中关于换热器模拟的模块有 Heater、Heatx、Mheatx、Hetran 等等。在资

源节约型纤维乙醇生产过程中主要利用换热器将各流股温度升高或降至指定温度，所以

在这里选择 Heater 模块作为流程模型中换热器模块。 

3.6  资源节约型纤维素乙醇生产流程模型建立 

根据流程模型的基准，输入模型组分及生物质组分物性数据库、选择 NRTL 作为物

性方法、将各个单元操作模块按纤维素乙醇生产工艺排列、输入相应流股建立流程模型，

根据资源节约型纤维素乙醇生产工艺操作数据设置各单元模块参数。建立的资源节约型

纤维素乙醇生产流程模型如图 3.2 所示。 

图3.2中资源节约型纤维素乙醇流程模拟模型根据各模块的功能可以分成5个工段： 

（1）前处理工段(A200)：实际生产过程中通过粉碎机降低玉米秸秆尺寸，通过清洗、

压榨、烘干等工序去除秸秆中杂质。因为本工段分离细节不重要且分离后秸秆组成已知，

为了简化流程模型采用分离模块 SS101 模拟降低玉米秸秆尺寸和去除杂质的过程。 

（2）预处理工段(A300)：实际生产过程中预处理工段是通过蒸汽发生器和预处理反应

器实现的，预处理后物料通过水浴冷却。在流程模型中，通过模块 H201 模拟蒸汽发生

器、通过模块 R301 模拟预处理反应器、通过模块 H202 模拟物料水浴冷却过程。实际

生物脱毒是在一个可控制温度和湿度的 5L 反应器中进行的。在流程模型中通过单元模

型 R202 模拟生物脱毒反应器，增加一个虚拟的气固分离设备 SS201 用于模拟生物脱毒

过程中的气体挥发。 

（3）同步糖化与发酵工段(A400)：实际生产过程中同步糖化与发酵工段包括 1 个糖化

反应器、3 个种子培养反应器和 1 个同步糖化与发酵反应器。在流程模拟模型中，分别

通过模块 R301、R401、R402、R403、R404 模拟糖化反应器、种子培养反应器和同步

糖化与发酵反应器。流程模型中 SS301、SS302、SS303、H403 均为虚拟设备，用于模

拟种子培养反应器出料的气液分离和同步糖化与发酵反应器出料的自然冷却。 

（4）乙醇分离工段(A500)：实际生产过程中乙醇分离是通过 1 个塔板数为 20 的精馏塔

进行粗馏和精馏 2 次操作进行的。流程模型中增加了虚拟的精馏塔 T502 和分子筛吸附

塔 SS504 计算将发酵液中乙醇分离至产品（99.5%（w/w））的分离能耗。 

（5）燃烧工段(A600); 此工段为虚拟流程，实际微型工厂中没有燃烧设备。为了计算热

量回收的可能性，增加了一个虚拟的燃烧过程。流程模型中燃料工段有 2 个单元模块，

模块 SS503 是模拟分离精馏废液中固体的过程，模块 R601 用于模拟燃烧室。 
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原料玉米秸秆 CS 经过分离器 SS101 去除泥沙后，在混合器 M201 和稀硫酸混合进

行预浸。稀酸预浸后的待处理物料进入预处理反应器 R201，在蒸汽 STEAM 的作用下

进行预处理反应。预处理后物料经换热器 H202 冷却至室温后，进入生物脱毒反应器

R202，经 NaOH 调节 pH 后进行生物脱毒。脱毒后物料在 SS201 分成两股物流，脱毒后

气体通过流股 29排空，脱毒后固体通过流股 3送至同步糖化与发酵工段。流股 3在 FS201

分成 4、5 流股，流股 5 通向糖化罐 R303 进行糖化为种子培养提供培养基，流股 4 通入

R404 在纤维素酶和菌种的作用下同步糖化与发酵生产乙醇。发酵后发酵液经换热器

H403 冷却至室温，经 SS501 脱除副产品 CO2后进行粗馏、精馏两次分离。经过精馏后

的精馏塔塔顶出料流股 44，送至 SS504 进行分子筛吸附脱水，得到产品无水乙醇（99.5%，

w/w).粗馏塔塔釜出料流股 13 经换热器 H502 冷却至室温，在分离器 SS503 进行固液分

离，液体流股 STILLAGE 作为生产过程中废水经处理后排放。固体进入燃烧室 R601 进

行燃烧回收热量。 

3.7  资源节约型纤维乙醇流程模型模型准确性的验证 

根据资源节约型纤维乙醇生产工艺建立流程模型后，需对模型的组分物性和物性方

法进行验证。对于建立的资源节约型纤维素乙醇生产流程模型来讲，各输入流股在前处

理工段、预处理工段以及同步糖化与发酵工段均可按照规定的转化方式进行转化，可以

满足严格意义的物料平衡。在乙醇精馏工段，Aspen Plus 要对精馏过程进行严格气液平

衡计算，计算结果受关键组分物性数据、物性方法及精馏模块 Radfrac 设置的影响较大。

因此，资源节约型纤维乙醇生产流程模型模型准确性与否关键在于精馏过程中的气液平

衡数据模拟准确性。 

表 3.4  验证模型和 NREL 纤维素乙醇生产模型乙醇分离单元模型结果比较 

Table 3.4  The comparison of simulation results for the ethanol distillation unit between validation model 

and NREL model 

侧线出料（质量分数） 塔顶出料（质量分数） 

主要成分 验证模型结果 NREL 模型结果 主要成分 验证模型结果 NREL 模型结果 

ETHANOL 0.3971 0.3944 ETHANOL 0.1431 0.1222 

WATER 0.5899 0.5935 WATER 0.0200 0.0407 

ACETATE 0.0038 0.0042 ACETATE 0.0000 0.0000 

CO2 0.0001 0.0000 CO2 0.8368 0.8371 

FURFURAL 0.0089 0.0045 FURFURAL 0.0000 0.0000 

Density kg/cum 1.4531 1.4000 Density kg/cum 3.0931 2.9000 

为了验证所建资源节约型纤维素乙醇生产流程模型的准确性，本文以最具代表性的

精馏模块的计算结果与美国再生能源国家实验室（NREL）的计算结果进行了比较[5]。

NREL 的乙醇分离粗馏塔操作条件为：塔板数 32、进料塔板位置为第 4 块、塔板板效率

48.0 %、压力 0.2 MPa、侧线出料塔板为第 8 块。利用本文构建的生物质物性数据库和
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NREL的乙醇分离粗馏塔操作条件建立对比模型，对构建的生物质物性数据库进行校验。

本文模型和 NREL 模型的精馏计算结果比较见表 3.4。 

本文建立的验证模型和 NREL 模型中精馏模块分为塔釜出料、侧线出料和塔顶出

料，表 3.4 中列出了塔顶出料和侧线出料。其中侧线出料结果与 NREL 相近，塔顶出料

结果相差 10.0%左右，但塔顶出料流率仅为侧线出料流率的 0.8%，所以建立的验证模型

和 NREL 模型精馏过程主要流股模拟结果相近。因此本文建立的流程模拟模型中组分物

性数据库和物性方法与 NREL 模型对最有代表性的精馏计算结果基本一致，表明本模型

的物性数据库与类似模型的结果基本一致，具有较好的一致性。 
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第 4章  资源节约型纤维素乙醇生产流程模型结果分析 

根据第三章中建立资源节约型纤维素乙醇生产流程模型，对采用资源节约型纤维乙

醇生产工艺的华东理工大学生物反应器工程国家重点实验室纤维素乙醇微型工厂进行

严格的物料衡算和能耗计算。根据流程模拟结果，在纤维素乙醇微型工厂最大生产能力

条件下，微型工厂每 60 h 可处理 15.4 kg 玉米秸秆，生产出纤维乙醇 2.0 kg，在生产过

程中投入各种形式能量 36.5 MJ，折算成综合能耗为 53.1 MJ，经合理的水分回收后生产

过程中水用量 2.6 kg、废水排量 8.1 kg。本章根据资源节约型纤维乙醇生产流程模型分

析微型工程的物料平衡、水平衡、水分回收和各工段耗能及综合能耗。 

4.1  纤维素乙醇微型工厂物料平衡  

利用建立的资源节约型纤维乙醇生产模型对以纤维素乙醇微型工厂最大生产能力

为基准的纤维乙醇生产过程进行物料衡算。表 4.1 是由 Aspen Plus 计算的资源节约型纤

维乙醇生产工艺的物料平衡表。表中第 1 列是流程模型所有进料物流，第 2 列是进料物

流说明，第 3 列是进料物流总流量，第 4 列是出料物流，第 5 列是出料物料说明，第 6

列是出料物流总量。 

经计算可知微型工厂在最大生产能力下每生产一次可处理 15.4 kg 玉米秸秆，生产

出纤维乙醇 2.0 kg。各物流组成及质量流率见附录 2。 

表 4.1  纤维素乙醇微型工厂物料平衡表 

Table 4.1  Material balance of the mini-plant operation  

输入物流 Input streams  输出物流 Output streams 

物流

Stream ID 

物流描述 

Stream description 

总量 Mass 

(kg) 

物流 

Stream ID 

物流描述 

Stream description 

总量

Mass (kg) 

CS 玉米秸秆 Corn 

stover 
15.3958 

ETHANOL 纤维素乙醇 Ethanol 
2.0432  

ENZYME 纤维素酶 Enzyme 
2.9060 

STILLAGE 精馏废液 Stillage from 

distillation 
21.9714  

STEAM 蒸汽 Steam (3MPa) 
7.3665 

RSTILL 精馏塔塔釜出料 Distillate 

from the distillation 
3.1436  

WATER 输入水 Input water 

14.0902 

WATER 分子筛吸附塔脱附水分

Water from the molecular 

sieve adsorption 

0.1428  

AIR 无菌空气 Air 
0.8131 

VAPOR 燃烧炉 Steam from the 

burner 
9.0060  

H2SO4 浓硫酸 98%, w/w 0.3261 SOLID 固体残渣 Solid residue 1.3167  

OXYGEN 燃烧耗氧 Oxygen 9.2084 CO2 过程 CO2 产量 1.9015  

YEAST 种子液 Seeds 
0.0040 

GAS 过程废气 The waste gas 

from ethanol production 
11.2953  

SALT 营养盐 Nutrient 0.4444    

app:ds:solid
app:ds:residue
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NAOH 氢氧化钠溶液

20%, w/w 
1.3300 

  
 

总量 Total  51.8846 总量 Total  50.8205  

4.2  纤维素乙醇微型工厂水平衡、生产千克纤维素乙醇水用量和废水排量及水回收利

用  

4.2.1  纤维素乙醇微型工厂水平衡 

微型工厂水平衡见表 4.2。根据流程模拟物料平衡结果，对纤维素乙醇生产过程水

平衡纤维素乙醇生产过程中的输入水分、过程产水、输出水分进行分析。 

表 4.2  纤维素乙醇微型工厂水平衡 

Table 4.2  Water balance of the cellulosic ethanol mini-plant 

输入水分 总量 kg 过程产水 总量 kg 输出水分 总量 kg 

输入新鲜水 14.0902  燃烧炉生成水 3.8493  乙醇产品 0.0102  

输入物料含水 5.0165  反应过程水耗 -0.4968 精馏废液 17.5232  

输入蒸汽 7.3665    燃烧炉排出蒸汽 9.0060  

    分子筛脱附水分 0.1428  

    精馏塔塔釜出料 3.1436  

总输入量 26.4733  总变化量 3.3525  总排出量 29.8258  

输入水分包括输入新鲜水、输入物料含水、消耗蒸汽用量。新鲜水是指糖化、同步

糖化与发酵工段达到生产需要的固体含量所必需添加的水分、预处理工段中硫酸稀释和

氢氧化钠溶液所用水分，这一部分水分即为微型工厂纤维素乙醇生产过程中水用量；物

料含水是指各种输入物料含有水分，如玉米秸秆含水、纤维素酶含水、营养盐母液含水

等等；消耗蒸汽是指纤维素乙醇生产过程中消耗的蒸汽以水的形式冷凝至物料的水分。 

过程产水是指在纤维乙醇生产过程产生和消耗的水分，包括燃烧室产生水和反应过

程中生成水。燃烧室产生水是指玉米秸秆残渣中碳水化合物燃烧时生成的水分。反应过

程生成水是指各个工段生产过程中生成水。 

输出水分包括乙醇产品含水、精馏废液中水分、燃烧炉排出蒸汽、精馏塔塔釜出料、

分子筛脱附水分。无水乙醇含有 0.5 %的水分；燃烧室排出蒸汽是指送至燃烧炉燃烧的

固体夹带水分蒸发而成的蒸汽和生物质残渣燃烧产生水；分子筛脱附水分是指分子筛吸

附精馏塔塔顶出料后解吸脱除的水分。 

4.2.2  纤维素乙醇微型工程生产千克乙醇的水用量和废水排量 

水用量是指在纤维素乙醇生产过程中加入的新鲜水，包括预处理工段中配制稀硫酸

溶液用水和配制氢氧化钠溶液用水、糖化工段中为了达到固体含量 15.0%（w/w）糖化

稀释用水和同步糖化与发酵工段中为了达到固体含量 30.0%（w/w）同步糖化与发酵稀

释用水，水用量中不包括输入物料含水。 

废水排量是纤维素乙醇生产过程中产生的废水。包括同步糖化与发酵工段为了达到

指定同步糖化与发酵固体含量而从待发酵物料中压榨出的水分（资源节约型纤维素乙醇
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生产工艺在此过程无废水产生，后续工况比较中部分工况含有压榨废水），以及乙醇分

离工段中产生的精馏残液。 

4.2.3  纤维素乙醇微型工厂生产过程中的水分回收 

为了降低纤维素乙醇微型工厂生产千克乙醇的水用量和废水排量，将纤维素乙醇生

产过程输出水分根据水分品质（输出物流详细组分见附表中的进出物料组成表）回收利

用。分子筛吸附塔脱附水分（图 2 中流股 WATER）和精馏塔塔釜出料（图 2 中流股 

RSTILL）作为同步糖化与发酵的稀释水分，粗馏塔精馏废液作为预处理工段配制稀硫

酸溶液和氢氧化钠溶液水分。微型工厂生产千克乙醇水用量、废水排量和水分回收见表

4.3，未经水分回收时生产千克乙醇水用量 6.9 kg、废水排量 12.4 kg，水分回收水用量为

2.6 kg，废水排量为 8.1 kg。经水分回收水用量和废水排量分别减少了 62.3 %和 34.7 %。 

表 4.3  纤维素乙醇微型工厂生产千克乙醇水用量、废水排量及水分回收 

Table  4.3  The water usage, waste water and water recycling of mini-plant for cellulosic ethanol 

production for per unit ethanol production 

水用量（输入新鲜水） kg/kg 废水排量 kg/kg 

配制稀硫酸溶液水分 2.1713 吸附塔脱水 0.0699 

配制氢氧化钠溶液水分 0.5208 精馏塔塔釜出料 1.5386 

糖化工段稀释水分 1.2208 粗馏塔精馏废液 10.7536 

同步糖化与发酵工段稀释水分 2.9834   

水用量 6.8963 水分回收后水用量 2.5957 

废水排量 12.3621 水分回收后废水排量 8.0616 

4.3  纤维素乙醇微型工厂各工段能耗及综合能耗 

纤维素乙醇的生产过程是将蕴藏在生物质内的生物质能转化为更易于利用的能量

形式，这个转变过程是非主动的，因此需要在转变过程中投入能量促使这个过程的转变。

在纤维素乙醇生产过程中只是能量储存形式改变，没有新的能量产生。因此在本文中没

有对纤维素乙醇生产过程中进行能量衡算，重点考察生产过程中各工段能量的投入。 

4.3.1  纤维素乙醇各工段能耗 

对微型工厂在最大生产能力下的能耗进行计算的结果见表 4.4。能耗包括各工段各

物料温度变化引起的显热所消耗或放出的热量、预处理工段所耗蒸汽消耗的能量、乙醇

分离工段中粗馏塔和精馏塔塔釜再沸器热负荷。在流程模拟模型中较难计算的前处理工

段能耗、同步糖化与发酵工段中发酵搅拌能耗，均根据实验值给定[38]。乙醇分离工段中

分子筛吸附塔消耗的能量采用文献值[40]。 

 



华东理工大学硕士学位论文 第 31 页 

 

表 4.4  纤维素乙醇微型工厂生产千克乙醇能量消耗和能量产出 

Table 4.4  Energy consumption and generation per producing kg of ethanol production in the cellulosic 

ethanol mini-plant 

各工段能耗 MJ/kg 能量产出 MJ/kg 

前处理工段能耗(A200) 1.1843 燃烧室放热 53.5749 

预处理工段能耗(A300) 10.2151   

同步糖化与发酵工段能耗(A400) 11.0393   

乙醇分离精馏能耗(A500) 14.0766   

总能量消耗 36.5153 总能量产出 53.5749 

 

前处理能耗为玉米秸秆粉碎能耗，根据粉碎过程实际测得；预处理工段能耗为预处

理过程消耗的蒸汽热能，根据预处理过程消耗蒸汽量并利用 Aspen Plus 计算过程能耗；

同步糖化与发酵工段包括物料温度变化引起的显热和发酵过程中搅拌能耗，显热为

Aspen Plus 计算结果、搅拌能耗为实验测定；乙醇分离工段能耗包括粗馏塔和精馏塔塔

釜再沸器能耗及分子筛吸附塔操作能耗，精馏塔和粗馏塔塔釜再沸器能耗为 Aspen Plus

严格计算结果，分子筛吸附塔操作能耗为文献值；总能量消耗是指各工段能耗折算前的

总能耗；综合能耗是指各工段能耗折算成综合能耗后的总能耗。 

生产过程中能量输出包括产品无水乙醇和燃烧室放热。无水乙醇可作为液体燃料使

用，产量根据实验数据经 Aspen Plus 严格物料衡算计算而得。燃烧室放热根据 Aspen Plus

计算而得。 

4.3.2  综合能耗的计算 

纤维乙醇的生产过程，从能量的角度看能量转换的过程。通过投入不同形式的能量，

将原料玉米秸秆中含有的固态的、能量密度低、较难利用的生物质能转化成液态的、能

量密度高、容易处理的燃料乙醇。因此，纤维乙醇的生产与其说是能量的生产过程，更

不如称作提高蕴藏在生物质内的生物质能品位的生产过程。 

纤维乙醇生产中需要在各个工段加入不同形式能量，不同形式的能量之间的品质不

同。在考察纤维乙醇生产中能量投入时，不考虑不同能耗的能量形式，仅仅计算不同能

耗的数量是不合适。为此，引入综合能耗的概念，综合考察纤维乙醇生产过程中总的能

量投入。生产过程中消耗的不同形式能量经规定的单位和计算方法折算后的总和称为综

合能耗。 

能量按其来源可以分为一次能源和二次能源。一次能源（Primary Energy）是指自

然界中原本存在的，没有经过任何加工转换的能源。一次能源有化石燃料、生物质能、

风能、太阳能、潮汐能等等。二次能源（Secondary Energy）是指经过一次能源转化而

成的能源。二次能源有电能、蒸汽能、汽油、酒精、焦炭等等。纤维素乙醇生产过程中

消耗的能量主要分为蒸汽热能和电能。蒸汽热能用于纤维乙醇生产过程中需要热量的工

段，主要为预处理反应器、同步糖化与发酵反应器的、粗馏塔和精馏塔塔釜再沸器提供
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热量。电能用于纤维乙醇生产过程中需要做工的工段，主要包括前处理工段的粉碎能耗、

同步糖化与发酵工段的搅拌能耗。蒸汽热能和电能都属于二次能源，为了综合考察纤维

乙醇生产过程中各工段能耗，根据国家综合能耗计算通则，将纤维乙醇生产过程中消耗

的电能和蒸汽能折算成标准煤用量，根据标准煤的标准燃烧热，将各个工段的耗能折算

成统一标准进行比较。 

表 4.5  纤维素乙醇微型工厂生产千克乙醇综合能耗折算 

Table 4.5  Integrated energy consumption of the cellulosic ethanol mini-plant for producing per kg of 

ethanol 

能量形式 过程能耗（A1） 能源载体消耗量（A2） 折算标准煤（A3） 

电能 9.6526 MJ/kg 2.6813 kwh/kg 0.9089 kg 

蒸汽耗能 26.8627 MJ/kg 7.1386 kg/kg 0.9180 kg 

总能量消耗 36.5152 MJ/kg 1.8269 kg 

总能量产出 53.5749 MJ/kg 1.8280 kg 

 

表 4.6   GB/T 2589-2008 部分能源折合标准煤参考系数[41]
 

Table 4.6   Transformation coefficient from energy to standard coal in GB/T 2589-2008 

能量名称 平均低位发热量(B1) 折标准煤系数(B2) 

原煤 20.908 MJ/kg 0.7143 kgce/kg 

原油 41.816 MJ/kg 1.4286 kgce/kg 

汽油 43.070 MJ/kg 1.4714 kgce/kg 

热力（当量值） - 0.03412 kgce/MJ 

电力（当量值） 3.600 MJ/(kw﹒h) 0.1229 kgce/(Kw﹒h） 

电力（等价值） 按当年火力发电标准煤耗计算  

蒸汽（低压） 3763 MJ/t(900Mcal/t) 0.1286 kgce/kg 

 

表 4.7  DB21/ 1620—2008 供电煤耗指标基准值[42]
 

Table 4.7  DB21/ 1620—2008 The base index value for coal consumption of power supply 

机组 供电煤耗（无脱硫）指标基

准值  单位 g/kw﹒h 

供电煤耗（有脱硫）指标基准值(C1)单

位 g/kw﹒h 

100 MW 等级机组 378 385 

125 MW 等级机组 359 366 

200 MW 等级机组 351 355 

300 MW 等级机组国产 337 339 

300 MW 等级机组进口 325 330 

注：综合能耗计算方法：A2=A1/B1, A3=A2*B2, A4=29.3070*A3；电力（等价值）折标准煤系数计

算方法：B2=C1/1000；A1-4 和 B1-2 见表 4.5 和 4.6。 
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表 4.5 是微型工厂纤维素乙醇生产过程消耗的不同形式能量及折算成不同能量载体

量及综合能耗的量。表 4.6 是国家标准 GB/T 2589-2008 部分能源折合标准煤参考系数。

其中低位发热量是表示单位质量的该燃料在充分燃烧时放出的热量。能量的当量值

（Energy Calorific Value）是指按照热功当量、电热当量和电功当量折算后的各种能量所

含实际能量。能量的等价值（Energy Equivalent Value）是指生产单位数量的二次能源所

消耗的各种能源的数量，折算成统一的一次能源的能量。不同时期和地域的火力发电厂

的热效率不同，因此在 GB/T 2589-2008 没有给出电力（等价值）的折标准煤系数。在

本文中选择假象纤维素乙醇生产地东北地区的地方供电煤耗指标基准值作为综合能耗

计算中的电力（等价值）的折标准煤系数。 

表 4.7 是辽宁省火力发电厂供电标煤耗限额及计算方法，选择 300 MW 等级机组国

产的供电煤耗（有脱硫）指标的基准值作为电力的标准煤耗等价值。  

将纤维素乙醇生产过程中消耗的蒸汽热能和电能以平均低位发热量(表 4.6 第 2 列)

折算成消耗蒸汽及电能的实物量，根据蒸汽和电能（电力）折标准煤系数折算成标准煤

用量（表 4.6 第 3 列）作为生产过程的综合能耗。 
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第 5章  纤维素乙醇微型工厂工况分析及优化 

根据资源节约型纤维素乙醇生产工艺开发过程中不同预处理预浸固液比、预处理温

度、同步糖化与发酵、酶用量条件下的实验数据，在建立的资源节约型纤维素乙醇生产

流程模型中进行评价。考察预处理预浸固液比、预处理温度、同步糖化与发酵、酶用量

等生产参数对生产千克乙醇的水用量、废水排量和能耗的影响。 

5.1  预处理预浸固液比对生产千克乙醇水用量、废水排量和能耗的影响 

预处理预浸固液比是指稀酸预处理过程中，玉米秸秆和加入稀酸的比值（w/w）。预

处理预浸固液比能显著影响生产千克纤维乙醇的水用量、废水排量和能耗。提高预处理

过程原料预浸固液比，意味着处理相同质量玉米秸秆条件下，在预处理过程中加入的水

分减少，因此可明显减少纤维乙醇生产过程中的水用量和废水排量。同时因为减少了预

处理过程中的水用量则处理相同质量玉米秸秆达到相同预处理温度下消耗的蒸汽减少，

预处理工段的能耗下降。 

尽管提高预处理预浸固液比有诸多优点，但受到实际条件的限制，不能无限制的提

高预处理预浸固液比：第一，提高预处理预浸固液比，预浸过程中传质越来越困难，很

难将物料混匀；第二，提高预处理预浸固液比，预处理强度有可能降低；第三，提高预

处理预浸固液比会增加抑制物浓度，影响后续发酵或糖化工段。 

为了综合考察预处理预浸固液比的影响，在预处理反应器装填量为 100%、预处理

温度为 190 
o
C、稀酸用量为 2.5%（w/w）、预处理时间为 3.0 min 的条件下，以 1:2、1:1、

2:1 为预处理预浸固液比，进行了 3 组预处理实验，并评价不同预浸固液比下的预处理

效果。不同预处理预浸固液比条件下部分实验结果如表 5.1： 

表 5.1  预处理预浸固液比对预处理效果的影响 

Table 5.1  The effect of solid/liquid ratio during presoaking on pretreatment efficiency 

固液比(w/w) 预处理后固含量 秸秆含水 葡萄糖得率 木糖得率 

1/2 0.2650 0.1323 0.8270 0.6830 

1/1 0.3720 0.1323 0.8310 0.5940 

2/1 0.5000 0.1323 0.8450 0.4970 

将预处理预浸固液比为 1:2、1:1、2:1 的实验数据带入前面已经建立好的资源节约型

纤维乙醇生产流程模型进行严格意义的物料衡算和能耗计算。考察预处理预浸固液比对

千克乙醇水耗、能耗和废水排量的影响。 

5.1.1  预处理预浸固液比乙醇产量的影响 

根据实验结果，玉米秸秆在不同预处理预浸固液比下进行预处理后，纤维素到葡萄

糖的转化率分别为 84.5%、83.1%、82.7%。经过不同的预处理预浸固液比条件预处理后

的玉米秸秆物料，经过生物脱毒后，均可脱去对后续发酵有影响的抑制物。过因此，在
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相同的后续发酵条件下，不同预处理预浸固液的乙醇产量基本一致。所以，预浸固液比

对乙醇产量影响不大。 

5.1.2 预处理预浸固液比对生产千克乙醇水用量、废水排量的影响 

预处理工段稀酸预浸过程加入的水分是纤维素乙醇生产过程中主要加入的水分之

一，降低预处理工段中预浸固液比可以明显降低纤维素乙醇生产用水及废水排量。 

预处理预浸固液比对水用量、废水排量的影响如图 5.1 所示。预处理预浸固液比能

显著影响生产千克乙醇所用的水用量和废水排量。随着预处理预浸固液比的提高，生产

千克乙醇的水用量和废水排量均降低。 

 

图 5.1  预处理预浸固液比对生产千克乙醇水用量、废水排量的影响 

Fig. 5.1  The effect of solid/liquid ratio during presoaking on water usage and waste water stream for per 

unit ethanol production 

Water usage：生产千克乙醇水用量；Waste water：生产千克乙醇废水排量；Burn vapor：生产千克乙

醇燃烧室排放废蒸汽 

图 5.1 中第一项是预处理预浸固液比对生产千克乙醇水用量的影响。随着预处理预

浸固液比的提高，生产千克乙醇的水用量降低。但从图 5.1 中看出预处理预浸固液比 2:1

和 1:1 的水用量相近。这是因为水用量包括预处理工段配制稀硫酸溶液用水和同步糖化

与发酵工段稀释用水组成，尽管预处理预浸固液比 2:1 可比预处理预浸固液比 1:1 节省

预处理工段的配制稀硫酸溶液用水量，但两者总的用水量是一致的。这也说明，要想体

现高固体含量预处理预浸固液比 2:1 的优势，应该采取更高固体含量的同步糖化与发酵

方式。 

图 5.1 中第二项是预处理预浸固液比对生产千克乙醇废水排量的影响。随着预处理

预浸固液比的提高，生产千克乙醇的废水排量逐渐降低。废水排量包括精馏废液和压榨

水分。精馏废液受同步糖化与发酵固体含量影响，与预处理预浸固液比关系不大。压榨
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水分是预处理后物料要达到固体含量 30%的同步糖化与发酵必须压榨出的水分。预浸固

液比为 2:1 的预处理物料无需进行压榨，预浸固液 1:1.、1:2 的预处理物料必须进行液固

分离才能满足后续发酵要求。虽然预处理预浸固液比 2:1 和固液比 1:1 的水用量相近，

但后者的废水排量较多。这是因为预处理预浸固液比较低的预处理方式，预处理过程用

水较多，则所需能耗较多，故预处理过程中消耗的蒸汽也越多的缘故。所以低预处理预

浸固液比的预处理方式，生产千克乙醇的废水排量较多。 

图 5.1 中第三项是预处理预浸固液比对生产千克乙醇燃烧室废蒸汽排量的影响。燃

烧室排放的废蒸汽来源于送至燃烧室燃烧的玉米秸秆残渣夹带水分和这些残渣中燃烧

过程中产生的水分。这些废蒸汽无法回收，但是与常规废水相比并不具有污染性，因此

单独列出。生产千克乙醇燃烧室排放废蒸汽受玉米秸秆生产过程乙醇得率和乙醇产量的

影响。千克玉米秸秆的乙醇得率越低，则剩余的玉米秸秆残渣越高，带入燃烧室的水分

也就越多，燃烧室排放的废蒸汽越多。 

因此从水用量和废水排量的角度出发，预处理工段应该选择预浸固液比较高的预处

理方式。 

5.1.3 预处理预浸固液比对生产千克乙醇各工段能耗的影响 

预处理预浸固液比对纤维乙醇生产过程各工段能耗的影响见图 5.2。由图 5.2 可以看

出预处理预浸固液比主要影响预处理工段的能耗。随着预处理预浸固液比的降低，预处

理能耗逐渐增加。 

 

图 5.2  预处理预浸固液比对生产千克乙醇各工段能耗的影响 

Fig. 5.2  The effect of solid/liquid ratio on energy consumption of each section for per unit ethanol 

production 

Pre-handling：前处理工段能耗；Pretreatment：预处理工段能耗；Fermentation 同步糖化与发酵工段

能耗；Rectification 乙醇分离工段能耗 
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图 5.2 中第一项为生产千克乙醇的前处理工段能耗。生产千克乙醇前处理工段能耗

取决于原料玉米秸秆中纤维素到乙醇的转化率。对 3 种不同预处理预浸固液比，原料玉

米秸秆中纤维素到乙醇的转化率相近，故生产千克乙醇的前处理能耗相近。 

图 5.2 中第二项为生产千克乙醇的预处理工段能耗。生产千克乙醇的预处理能耗取

决于乙醇和预处理工段中消耗的蒸汽能耗。对 3种不同预处理预浸固液比的预处理方式，

乙醇产量相近，但预处理中消耗的蒸汽随着预处理预浸固液比增加而降低，所以生产千

克乙醇的预处理工段能耗随着预处理预浸固液比的增加而降低。 

图 5.2 中第三项为生产千克乙醇的同步糖化与发酵工段能耗。该工段的能耗包括进

料物流温度与同步糖化与发酵工段温度不同引起的显热和同步糖化与发酵中的搅拌能

耗。同步糖化与发酵工段的能耗受原料玉米秸秆中纤维素到乙醇转化率的影响与同步糖

化与发酵过程发酵固体含量的影响。对 3 种不同预处理预浸固液比的预处理方式，在相

同的同步糖化与发酵条件下，同步糖化与发酵工段能耗相近。 

图 5.2 中第四项为生产千克乙醇的乙醇分离工段能耗。分离能耗包括粗馏塔塔釜热

负荷、精馏塔塔釜热负荷和分子筛吸附塔耗能。分离工段能耗受进料乙醇浓度影响。对

3 种不同预处理预浸固液比的预处理方式玉米秸秆到乙醇转化率相近，因此在相同的同

步糖化与发酵条件下分离能耗相近。 

综上所述，预处理预浸固液比主要影响生产千克乙醇能耗中的预处理工段能耗，对

其他工段能耗影响较小。从能耗角度考虑，预处理工段应该选择较高预浸固液比的预处

理方式。 

5.1.4  预处理预浸固液比对生产千克乙醇不同形式能量消耗和综合能耗的影响 

 

图 5.3  预处理预浸固液比对生产千克乙醇的不同形式能耗和综合能耗的影响 

Fig. 5.3  The effect of solid/liquid ratio on different forms energy consumption and comprehensive energy 

consumption for per unit ethanol production 
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Power：纤维素乙醇生产过程中消耗的电能；Steam：纤维素乙醇生产过程中消耗的蒸汽能；

Comprehensive Energy：纤维素乙醇生产过程中各工段折合的综合能耗 

图 5.3 是预处理预浸固液比对生产千克乙醇的不同形式能耗和综合能耗的影响。预

处理预浸固液比主要影响预处理工段能耗，而预处理工段能耗形式为蒸汽热能，因此图

53 中蒸汽热能和综合能耗随着预处理预浸固液比的提高而降低，电能消耗基本不变。 

图 5.3 中第一项是预处理预浸固液比对生产千克乙醇消耗电能的影响。纤维素乙醇

生产过程中投入的电能来自前处理工段的粉碎能耗和同步糖化与发酵工段中的搅拌能

耗。预处理预浸固液比主要是通过影响千克玉米秸秆到乙醇的转化率来影响生产千克乙

醇消耗的电能。预处理预浸固液比对千克玉米秸秆到乙醇的转化率变化不大，所以预处

理预浸固液比对生产千克乙醇消耗的电能影响不大。 

图 5.3 中第二项是预处理预浸固液比对生产千克乙醇消耗蒸汽热能的影响。纤维素

乙醇生产过程中投入的蒸汽热能用于预处理工段中待预处理物料的加热、其他工段中进

料物料温度变化引起的显热和乙醇分离工段中塔釜再沸器热负荷。预处理预浸固液比对

生产千克乙醇蒸汽能的影响体现在预处理能耗上，预处理预浸固液比越高，预处理过程

消耗的蒸汽能越少，总体的生产过程中消耗的蒸汽能也越少。 

图 5.3 中第三项为预处理预浸固液比对生产千克乙醇综合能耗的影响。预处理预浸

固液比对生产千克乙醇不同形式的能量消耗的影响主要体现在预处理能耗上，折算后综

合能耗随着预处理预浸固液比的增加而降低。 

5.1.5  小结 

综上所述，从生产千克乙醇水用量、废水排量和能耗的角度出发，宜选择固液比较

高的预浸方式。选择预浸固液比 2:1 作为最佳的预处理预浸固液比。 

5.2  预处理温度对生产千克乙醇水用量、废水排量和能耗的影响 

预处理温度是指稀酸预浸后的玉米秸秆在预处理反应器中通过 3.0 MPa 饱和蒸汽加

热至的反应温度。预处理温度对生产千克乙醇的水用量、废水排量、能耗的影响是多方

面的。一方面，提高预处理温度可以增强预处理效果，提高玉米秸秆到乙醇得率；另一

方面，提高预处理温度，预处理工段蒸汽用量随之增加，预处理工段的能耗增加和预处

理后物料的固体含量降低。 

为了综合考察预处理温度对生产千克乙醇的水用量、废水排量和能耗的影响，在装

量为 400 g(预处理反应器最大装载量 50.0%)、预处理预浸固液比为 1：1.5、酸用量为

1.5%、预处理时间为 10 min 的条件下考查了不同预处理温度(160-210
 o

C)对稀酸预处理

的影响。部分实验结果如表 5.2： 
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表 5.2 不同预处理温度对预处理效果影响 

Table 5.2  The effect of pretreatment temperature on pretreatment efficiency 

预处理温度(
o
C) 秸秆含水（w/w） 葡萄糖得率 木糖得率 预处理后物料固体含量 

160 0.1323 0.3500 0.2344 0.3400 

180 0.1323 0.5500 0.5469 0.2900 

200 0.1323 0.9500 0.3125 0.2600 

210 0.1323 1.0000 0.1563 0.2300 

将上述不同预处理温度的实验数据代入资源节约型纤维素乙醇生产流程模型进行

严格的物料衡算和能力衡算。考察预处理温度对乙醇产量、水用量、废水排量和能耗的

影响。 

5.2.1  预处理温度对乙醇产量的影响 

提高预处理温度，则预处理强度增大，木质纤维素原料乙玉米秸秆到乙醇的转化率

提高（见表 5.2），处理相同质量的玉米秸秆乙醇产量上升。 

 

图 5.3  预处理温度对乙醇产量影响 

Fig. 5.3  The effect of pretreatment temperature on ethanol production 

图 5.3 是预处理温度对乙醇产量的影响。预处理温度对乙醇的产量的影响较大，从

160
 o

C 的 0.9 kg 到 210
 o

C 的 2.2 kg，乙醇产量增加了 1.5 倍。但是预处理温度对乙醇产

量的影响主要体现在 160
 
 -200

 o
C 之间，将温度从 200

 o
C 提高到 210

 o
C，乙醇产量增幅

不大。这是因为预处理温度能显著改善预处理效果，在较低的预处理温度（160
 o
C）下，

原料玉米秸秆的葡萄糖得率仅为 35.0%,在预处理温度 200
 o

C 时原料玉米秸秆的葡萄糖

得率已达 95.0%，预处理温度 210
 o

C 时原料玉米秸秆的葡萄糖已经达到 100%。所以预

处理温度对乙醇产量的影响区间主要在 160-200
 o
C 之间，超过 200

 o
C 后对乙醇产量的影

响不明显。因此从乙醇产量角度出发，预处理温度宜选择在 180-200
 o
C 之间。 
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5.2.2  预处理温度对生产千克乙醇水用量、废水排量的影响 

预处理温度显著影响生产千克水用量和废水排量。预处理温度提高乙醇产量增加，

同时预处理温度提高消耗的蒸汽增加，废水排量增加。 

图 5.4 是预处理温度对生产千克乙醇水用量、废水排量的影响。随着预处理温度的

提高，生产千克乙醇的水用量降低，但减小的趋势减缓。废水排量则在 180-200
 o
C 之间

出现极低值。 

 

图 5.4 预处理温度对生产千克乙醇水用量、废水排量的影响 

Fig. 5.4  The effect of pretreatment temperature on fresh water usage and waste water stream for per unit 

ethanol production 

Water usage：生产千克乙醇水用量；Waste water：生产千克乙醇废水排量；Burn vapor：生产千克乙

醇燃烧室排放废蒸汽 

图 5.4 中第一项是预处理温度对生产千克乙醇水用量的影响。预处理温度对生产千

克乙醇的水用量的影响有两个方面：第一，提高预处理温度可以增加预处理强度，提高

原料玉米秸秆中纤维素至乙醇的转化率，进而增加乙醇产量，从而降低生产千克乙醇的

水用量；第二，提高预处理温度，预处理工段的蒸汽用量增加，因此可以减少后续的同

步糖化与发酵工段中为了达到指定同步糖化与发酵固体含量而加入的稀释水分，从而降

低生产千克乙醇的水用量。 

图 5.4 中第二项是预处理温度对生产千克乙醇废水排量的影响。预处理温度对生产

千克乙醇的废水排量的影响有两方面：第一，提高预处理温度可以增加乙醇产量，因此

可以降低生产千克乙醇的废水排量；第二，提高预处理温度，预处理过程中消耗蒸汽增

加，生产千克乙醇的废水排量增加。因此，预处理温度对生产千克乙醇的废水排量的影

响，需要综合两种因素的影响。在这两个因素的影响下，预处理温度对生产千克废水排

量的影响如图 5.4，在 180-200
 o
C 之间出现极低值。 
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图 5.4 中第三项是预处理温度对生产千克乙醇燃烧室废蒸汽排量的影响。生产千克

乙醇燃烧室排放废蒸汽受玉米秸秆生产过程乙醇得率和乙醇产量的影响。千克玉米秸秆

的乙醇得率越低，则剩余的玉米秸秆残渣越高，带入燃烧室的水分也就越多，燃烧室排

放的废蒸汽越多。废蒸汽排量随着预处理温度增加而减少，但趋势减缓。 

因此，从生产千克乙醇水用量和废水排量角度出发，最佳的预处理温度在 180-200
 o

C

之间。 

5.2.3  预处理温度对生产千克乙醇各工段耗能的影响 

预处理温度能够显著影响纤维素乙醇生产过程中乙醇产量，进而能影响生产千克各

工段能耗。 

图 5.5 是预处理温度变化对各工段能耗的影响。随着预处理温度的提高，前处理工

段、发酵工段和精馏工段的能耗降低，预处理能耗变化不规则。 

 

图 5.5  预处理温度对生产千克乙醇各工段能耗的影响 

Fig. 5.5  The effect of pretreatment temperature on energy consumption of each section for per unit 

ethanol production 

Pre-handling：前处理工段能耗。Pretreatment：预处理工段能耗。Fermentation 同步糖化与发酵工段

能耗。Rectification 乙醇分离工段能耗。 

图 5.5 中第一项是预处理温度对生产千克乙醇的前处理工段能耗的影响。随着预处

理温度的提高，生产的千克乙醇的前处理工段能耗下降。这是因为随着预处理温度的升

高，预处理强度增加，原料玉米秸秆中纤维素到乙醇的转化率提高，所以生产千克乙醇

所需前处理工段能耗降低。 

图 5.5 中第二项是预处理温度对生产千克乙醇的预处理工段能耗的影响。预处理温

度对预处理工段的影响有两方面：第一，增加预处理温度，可以提高原料玉米秸秆中纤

维素到乙醇的转化率，提高乙醇产量，因此可以降低生产千克乙醇的预处理能耗；第二，
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提高预处理温度需要消耗更多饱和蒸汽，因此加大了预处理工段中的能量投入。这两个

影响因素共同导致随着预处理温度的提高，生产千克乙醇的预处理工段能耗变化不规

则。 

图 5.5 中第三项是预处理温度对生产千克乙醇同步糖化与发酵工段能耗的影响。在

相同的同步糖化与发酵固体含量条件下，预处理温度对同步糖化与发酵工段能耗的影响

体现在乙醇的产量提高上。预处理温度提高，生产千克乙醇的同步糖化与发酵工段能耗

降低。从图 5.5 可知，生产千克乙醇同步糖化与发酵工段能耗随着预处理温度的降低主

要体现在 160-200
 o
C 之间。 

图 5.5 中第四项是预处理温度对生产千克乙醇精馏工段能耗的影响。乙醇精馏工段

的能耗取决于进料乙醇浓度和分离程度。预处理温度对生产千克乙醇精馏工段的影响体

现在乙醇产量的变化上，随着预处理温度的提高，生产千克乙醇的精馏工段能耗降低。

由图 5.5 可知，生产千克乙醇的能耗随着预处理温度的提高，降低幅度主要体现在

160-200
 o
C 之间。 

5.2.4  预处理温度对生产千克乙醇过程中消耗各种形式能量和综合能耗的影响 

预处理温度能显著影响纤维素乙醇生产过程中的乙醇产量，进而显著影响生产千克

乙醇过程中消耗的各种形式能量及综合能耗。图 5.6 为预处理温度对不同形式能量消耗

和综合能耗的影响。 

 

图 5.6  预处理温度对不同形式能量消耗和综合能耗的影响 

Fig. 5.6  The effect of pretreatment temperature on different forms energy consumption and 

comprehensive energy consumption for per unit ethanol production 

Power：纤维素乙醇生产过程中消耗的电能；Steam：纤维素乙醇生产过程中消耗的蒸汽能；

Comprehensive Energy：纤维素乙醇生产过程中各工段折合的综合能耗 
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图 5.6 中第一项为预处理温度对生产千克乙醇消耗电能的影响。生产千克乙醇消耗

的电能包括前处理工段消耗的电能和同步糖化与发酵工段消耗的电能。提高预处理温度

可以提高千克玉米秸秆秸秆的乙醇得率，所以生产千克乙醇消耗的电能随着温度的提高

而降低。 

图 5.6 中第二项是预处理温度对生产千克乙醇消耗的蒸汽热能的的影响。随着预处

理温度的提高乙醇产量增加，预处理工段能耗也增加。在这两种因素的影响下，千克乙

醇的蒸汽能耗在 180-200
 o
C 之间达到最低。 

图 5.6 中第三项是预处理温度对综合能耗的影响。预处理温度对综合能耗的影响体

现在乙醇产量提高和能耗提高这两方面。在这两个因素的影响下，生产千克乙醇的综合

能耗在 180-200
 o
C 之间出现最低点，这个温度即是最佳预处理温度 

5.2.5 小结 

综上所述，从生产千克乙醇的水用量、废水排量和能耗出发，最预处理温度应在

180-200
 o
C 之间。在这里选择 190

 o
C 作为最佳的预处理温度。 

5.3  同步糖化与发酵固体含量对生产千克乙醇水用量、废水排量和能耗的影响 

同步糖化与发酵固体含量是指同步糖化与发酵工段中玉米秸秆在发酵体系中的质

量分数。提高同步糖化与发酵固体含量，可以提高发酵设备利用率、提高发酵后醪液中

乙醇浓度、降低分离能耗，也可以降低生产过程中的水用量和废水排量。但随着同步糖

化与发酵固体含量的提高，原料玉米秸秆到乙醇的得率降低，而且发酵过程中的搅拌能

耗随之提高。 

为了综合考察同步糖化与发酵固体含量对生产千克乙醇水用量、废水排量和能耗的

影响，在预处理温度 190.0
 o

C、预处理预浸固液比为 2:1、预处理时间 3.0 min，同步糖

化与发酵工段酶用量为 7.0 FPU/gDM 每克干物质的条件下，对同步糖化与发酵固体含量

15.0%、20.0%、25.0%、30.0%进行实验分析。部分实验结果如表 5.3。 

表 5.3  同步糖化与发酵固体含量对乙醇得率和发酵过程中搅拌能耗的影响 

Table 5.3   The effect of solids content during simultaneous saccharification and fermentation on ethanol 

yield and mixing energy consumption 

同步糖化与发酵固体含量(%, w/w) 纤维素到乙醇转化率(%) 单位质量搅拌能耗(MJ/kg) 

15.0 76.50  0.0795  

20.0 68.00  0.1136  

25.0 64.80  0.3405  

30.0 52.10  1.0092  

将上述不同同步糖化与发酵固体含量的实验数据，带入建立的资源节约型纤维素乙

醇生产流程模型进行严格的物料衡算和能量计算，综合考察同步糖化与发酵固体含量对

生产千克乙醇水用废水排量和能耗的影响。 

5.3.1  同步糖化与发酵固体含量对纤维素乙醇产量的影响 
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同步糖化与发酵固体含量对纤维素乙醇微型工厂乙醇产量体现在两个方面：第一，

同步糖化与发酵工段固体含量的提高则发酵罐中木质纤维素原料玉米秸秆的含量增加，

发酵罐的利用率增加；第二，同步糖化与发酵工段的固体含量增加则千克玉米秸秆到乙

醇转化率降低。 

图 5.7 是同步糖化与发酵固体含量对乙醇产量的影响。随着同步糖化与发酵固体含

量的提高，乙醇产量逐渐升高，于同步糖化与发酵固体含量 25.0%处达到产量最高值，

但是在固体含量 30.0%时乙醇产量略有下降。 

 

图 5.7  同步糖化与发酵固体含量对乙醇产量的影响 

Fig. 5.7  The effect of solids content during simultaneous saccharification and fermentation on ethanol 

production 

由图 5.7 可以看出在这两种因素的影响下，乙醇产量随着固体含量的提高先上升后

变化不大，要想得到较高乙醇产量必须在提高同步糖化与发酵固体含量的同时采用各种

措施提高纤维素到乙醇的得率。 

5.3.2  同步糖化与发酵固体含量对生产千克乙醇水用量和废水排量的影响 

同步糖化与发酵固体含量对生产千克乙醇水用量的影响有两方面：一方面，随着固

体含量的提高，同步糖化与发酵工段处理千克玉米秸秆所需的水用量减少；另一方面，

随着固体含量的提高，千克玉米秸秆到乙醇的转化率降低。在这两个因素综合影响下，

随着固体含量的提高，生产千克乙醇的水用量下降。但随着固体含量进一步提高，千克

玉米秸秆到乙醇的转化率降低的影响越加明显，表现为乙醇产量增幅减缓，因此生产千

克乙醇水用量的降幅也减少。 
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图 5.8  同步糖化与发酵固体含量对千克乙醇水用量、废水排量的影响 

Fig. 5.8  The effect of solids content during simultaneous saccharification and fermentation on water 

usage and waste water stream for per unit ethanol production 

Water usage：生产千克乙醇水用量；Waste water：生产千克乙醇废水排量；Burn vapor：生产千克乙

醇燃烧室排放废蒸汽 

图 5.8 是同步糖化与发酵固体含量对生产千克乙醇水用量、废水排量的影响。千克

乙醇的水用量，废水排量均随着同步糖化与发酵固体含量的提高而显著降低。 

图 5.8 第一项是同步糖化与发酵固体含量对生产千克乙醇水用量的影响。随着固体

含量的提高，受处理千克玉米秸秆所需水分减少和千克玉米秸秆到乙醇的转化率降低影

响，生产千克乙醇水用量逐渐降低。 

图 5.8 中第二项是同步糖化与发酵对生产千克乙醇废水排量的影响。与生产千克乙

醇水用量类似，随着固体含量的提高，在处理千克玉米秸秆排放的废水量减少和千克玉

米秸秆到乙醇的转化率降低这两个因素的影响下，生产千克乙醇废水排量逐渐降低。 

图 5.8 中第三项是同步糖化与发酵对生产千克乙醇燃烧室排放废蒸汽的影响。生产

千克乙醇燃烧室排放废蒸汽受玉米秸秆生产过程乙醇得率和乙醇产量的影响。千克玉米

秸秆的乙醇得率越低，则剩余的玉米秸秆残渣越高，带入燃烧室的水分也就越多，燃烧

室排放的废蒸汽越多。 

从生产千克乙醇水用量和废水排量的角度出发，应该选择固体含量较高的同步糖化

与发酵方式。 

5.3.3  同步糖化与发酵固体含量对各个工段能耗的影响 
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图 5.9  同步糖化与发酵固体含量对生产千克乙醇产量下各工段能耗的影响 

Fig.5.9  The effect of solids content during simultaneous saccharification and fermentation on energy 

consumption of each section for per unit ethanol production 

Pre-handling：前处理工段能耗；Pretreatment：预处理工段能耗；Fermentation 同步糖化与发酵工段

能耗；Rectification 乙醇分离工段能耗 

图 5.9 是同步糖化与发酵固体含量对生产千克乙醇产量下各工段能耗的影响。提高

同步糖化与发酵固体含量，前处理、预处理和发酵过程能耗增加，乙醇分离工段能耗降

低。 

图 5.9 中第一项是生产千克乙醇的前处理工段能耗。随着同步糖化与发酵固体含量

的提高，原料玉米秸秆到乙醇的转化率降低，因此生产千克乙醇的前处理工段能耗随之

增加。 

图 5.9 中第二项是生产千克乙醇的预处理能耗。随着同步糖化与发酵固体含量的提

高，原料玉米秸秆到乙醇的转化率降低。消耗同样质量的预处理物料，同步糖化与发酵

固体含量越高乙醇产量越少。因此，随着同步糖化与发酵固体含量的提高，生产千克乙

醇的预处理工段能耗增加。 

图 5.9 中第三项是生产千克乙醇的同步糖化与发酵工段能耗。随着同步糖化与发酵

固体含量的提高，发酵过程中搅拌能耗急剧增加，导致该工段的能耗急剧升高。不同同

步糖化与发酵固体含量的搅拌能耗见表 5.3。 

图 5.9 中第四项是生产千克乙醇的乙醇分离工段能耗。随着同步糖化与发酵固体含

量的提高，同步糖化与发酵后发酵液中乙醇浓度增加，乙醇分离工段能耗降低。 

随着同步糖化与发酵固体含量的提高，生产千克乙醇的前处理、预处理和同步糖化

与发酵工段能耗增加，乙醇分离工段能耗降低。为了综合评价同步糖化与发酵固体含量

对总能耗的影响，将上述各工段能耗折算为标准煤用量进行比较。 
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5.3.4  同步糖化与发酵固体含量对纤维乙醇生产过程消耗的各种形式能量和综合能耗

的影响    

 

图 5.10  同步糖化与发酵固体含量对生产千克乙醇各种形式能量消耗和综合能耗的影响 

Fig.5.10  The effect of solids content during simultaneous saccharification and fermentation on different 

forms energy consumption and comprehensive energy consumption for per unit ethanol production 

Power：纤维素乙醇生产过程中消耗的电能；Steam：纤维素乙醇生产过程中消耗的蒸汽能；

Comprehensive Energy：纤维素乙醇生产过程中各工段折合的综合能耗 

图 5.10 是固体含量对千克乙醇各种形式能量消耗和综合能耗的影响。随着同步糖

化与发酵固体含量提高，前处理工段粉碎能耗和同步糖化与发酵工段中搅拌能耗增加导

致生产过程中所耗电能急剧增加。预处理能耗增加和乙醇分离能耗降低两个因素导致蒸

汽能耗先降低后增加。生产千克乙醇的综合能耗随着同步糖化与发酵固体含量的升高而

升高。 

5.3.5  小结 

在同步糖化与发酵工段酶用量为 7.0 FPU/gDM 每克干物质的条件下，对同步糖化与

发酵固体含量 15.0%、20.0%、25.0%、30.0%从千克乙醇的水用量、废水排量和能耗等

参数进行分析，最佳的同步糖化与发酵固体含量并不是 30%，这与我们的预期有些差异。

尽管如此，高固体含量同步糖化与发酵在提高发酵设备利用率和提高单位时间内乙醇产

量方向上还是具有明显的优势。本节中高固体含量同步糖化与发酵生产千克乙醇能耗较

高是由在较高固体含量下玉米秸秆到乙醇的得率较低引起的。为此增加同步糖化与发酵

过程中酶用量，考察酶用量对千克乙醇水用量、废水排量和能耗的影响，希望能在较高

固体含量下同步糖化与发酵取得更好的结果。 
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5.4  同步糖化与发酵工段酶用量对生产千克乙醇水用量、废水排量和能耗的影响 

尽管提高同步糖化与发酵固体含量可有效地降低生产千克乙醇水用量、废水排量，

但是生产千克乙醇综合能耗却随之增加。为了提高高固体含量条件下玉米秸秆到乙醇的

转化率，在较低能耗下提高设备利用率，增加同步糖化与发酵固体含量 30%条件下发酵

工段的酶用量，考察酶用量对生产流程水用量、能耗和废水排量的影响。在预处理温度

190 o
C、预处理预浸固液比为 2:1、预处理时间 3.0min、同步糖化与发酵工段固体含量为

30.0%的条件下，考察同步糖化与发酵工段不同酶用量对发酵过程搅拌能耗和纤维素到

乙醇得率的影响进行实验分析。部分实验结果如表 5.4。 

表 5.4  同步糖化与发酵酶用量对乙醇得率和搅拌能耗影响 

Table 5.4   The effect of enzyme dosage on ethanol yield and mixing energy consumption  

同步糖化与发酵工段酶用量 FPU/gDM 搅拌能耗 MJ/kg 纤维素到乙醇的转化率 

7 1.0092 0.5210 

15 0.4240 0.7590 

30 0.3470 0.8280 

将上述实验数据代入资源节约型纤维素乙醇生产流程模型，利用 Aspen Plus 进行严

格的物料衡算和能量衡算。考察同步糖化与发酵工段酶用量对生产千克乙醇水用量、废

水排量和能耗的影响。 

5.4.1  同步糖化与发酵工段酶用量对乙醇产量的影响 

同步糖化与发酵工段酶用量对乙醇产量的影响体现在酶用量可以显著提高玉米秸

秆的乙醇得率上。随着酶用量的提高乙醇产量增加。 

 

图 5.11 同步糖化与发酵工段酶用量对乙醇产量的影响 

Fig. 5.11  The effect of enzyme dosage on ethanol production 



华东理工大学硕士学位论文 第 49 页 

 

图 5.11 是同步糖化与发酵工段酶用量对乙醇产量的影响。随着同步糖化与发酵工段

酶用量的增加，玉米秸秆到乙醇得率提高，同步糖化与发酵固体含量 30.0%的乙醇产量

增幅明显。当酶用量从原来的 7 FPU/gDM 增加到 15 FPU/gDM，乙醇产量增加 32.8%；

当酶用量从 15 FPU/gDM 进一步增加一倍时，乙醇产量增加 13.8%。因此，增加同步糖

化与发酵工段酶用量可较大幅度的提高乙醇产量。 

5.4.2  同步糖化与发酵工段酶用量对生产千克乙醇水用量、废水排量的影响 

同步糖化与发酵工段酶用量对生产千克乙醇水用量的影响有 2 方面：第一，提高酶

用量玉米秸秆到乙醇的得率提高，在相同的水用量下乙醇产量增加，因而能降低生产千

克乙醇的水用量；第二，加入的纤维素酶含有大量水分，可以降低同步糖化与发酵工段

水的加入量；酶用量对生产千克乙醇废水排量的影响体现在提高酶用量可以提高玉米秸

秆到乙醇的得率，进而可以降低生产千克乙醇的废水排量。 

 

图 5.12  同步糖化与发酵工段酶用量对生产千克乙醇水用量、废水排量的影响 

Fig. 5.12  The effect of enzyme dosage on fresh water usage and waste water stream for per unit ethanol 

production 

Water usage：生产千克乙醇水用量；Waste water：生产千克乙醇废水排量；Burn vapor：生产千克乙

醇燃烧室排放废蒸汽 

图 5.12 是同步糖化与发酵工段酶用量对生产千克乙醇水用量、废水排量的影响。增

加同步糖化与发酵工段中酶用量，可明显降低生产千克乙醇的水用量、废水排量。 

5.4.3  同步糖化与发酵工段酶用量对生产千克乙醇各工段耗能的影响 

同步糖化与发酵工段酶用量对前处理工段和预处理工段能耗的影响体现在酶用量

能提高玉米秸秆到乙醇的得率上，在相同的能量投入下乙醇产量提高，因此生产千克乙

醇的前处理工段和预处理工段能耗降低。酶用量对同步糖化与发酵工段能耗的有两方面

原因：第一，提高酶用量可以提高玉米秸秆的乙醇得率，进而降低了生产千克乙醇同步
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糖化与发酵工段能耗；第二，提高酶用量能改善同步糖化与发酵过程中物料搅拌过程特

性，进而降低同步糖化与发酵过程中的搅拌能耗。酶用量对乙醇分离工段能耗的影响也

有两方面：第一，提高酶用量可以提高玉米秸秆的乙醇得率，进而降低了生产千克乙醇

同步糖化与发酵工段能耗；第二，提高酶用量则同步糖化与发酵后发酵醪液中乙醇浓度

提高，降低了乙醇精馏分离工段的能耗。 

 

图 5.13  同步糖化与发酵工段酶用量对生产千克乙醇各工段能耗的影响 

Fig. 5.13  The effect of enzyme dosage on energy consumption of each section for per unit ethanol 

production 

Pre-handling：前处理工段能耗；Pretreatment：预处理工段能耗；Fermentation 同步糖化与发酵工段

能耗；Rectification 乙醇分离工段能耗。 

图 5.13 是同步糖化与发酵工段酶用量对千克乙醇下各工段能耗的影响。生产千克

乙醇的各个工段能耗均随着酶用量的增加而降低。但从图 5.13 也可以看出，从酶用量 7 

FPU/gDM 增加到 15 FPU/gDM 时，各工段能耗降低幅度较大，但到酶用量 15 FPU/gDM

增加到 30 FPU/gDM 时，各工段能耗降低幅度减缓。 

5.4.4  同步糖化与发酵工段酶用量对生产千克乙醇不同形式能耗的影响 

提高同步糖化与发酵工段酶用量提高了玉米秸秆的乙醇得率，降低了同步糖化与发

酵工段中的搅拌能耗和乙醇分离工段的精馏能耗。图 5.14 是同步糖化与发酵工段酶用

量对生产千克乙醇不同形式能量消耗和综合能耗的影响。随着同步糖化与发酵酶用量的

增加，生产千克乙醇不同形式能耗和综合能耗下降。由图 5.14 可以看出随着酶用量从 7 

FPU/gDM 到 15 FPU/gDM，千克乙醇能耗明显下降。但是进一步增加酶用量时降幅不明

显。 
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图 5.14  同步糖化与发酵工段酶用量对千克乙醇不同形式能量消耗和综合能耗的影响 

Fig. 5.14  The effect of enzyme dosage on different forms energy consumption and comprehensive energy 

consumption for per unit ethanol production 

Power：纤维素乙醇生产过程中消耗的电能；Steam：纤维素乙醇生产过程中消耗的蒸汽能；

Comprehensive Energy：纤维素乙醇生产过程中各工段折合的综合能耗 

5.4.5  小结 

综上所述，在固体含量 30%条件下进行同步糖化与发酵的纤维素酶用量从生产千克

乙醇的水用量、废水排量和能耗考虑宜选择较高的酶用量。但是酶用量越多，纤维乙醇

生产成本越多。从本节结果上看，酶用量从 7 FPU/gDM 到 15 FPU/gDM，生产千克乙醇

水用量、废水排量和能耗明显降低。而酶用量从 15 FPU/gDM 至 30 FPU/gDM，生产千

克乙醇水用量、废水排量和能耗降幅不大。故在这里选择酶用量 15 FPU/gDM 每克干物

质作为最佳酶用量。在此酶用量条件下，不同同步糖化与发酵固体含量生产千克乙醇的

水用量、废水排量和能耗最小的固体含量为 30.0%，因此选择固体含量 30.0%作为最佳

同步糖化与发酵固体含量。 

5.5  本章小结 

本章将我们开发资源节约型纤维素乙醇生产工艺过程中各生产参数的不同工况实

验数据带入建立的资源节约型纤维素乙醇生产流程模型。从千克乙醇水用量、废水排量

和能耗的角度进行工况分析，最终选择预处理预浸固液比为 2:1、预处理温度 190 o
C、

同步糖化与发酵固体含量 30.0%、酶用量 15 FPU/gDM 作为最佳纤维乙醇生产工艺。这

也和之前确定的资源节约型纤维素乙醇生产工艺一致，工况分析从水用量、废水排量和

能耗的角度证明了资源节约型纤维素乙醇工艺的优越性。 
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结论 

本文以纤维素乙醇微型工厂中纤维素乙醇生产线为对象，在 Aspen plus 平台上建立

了该流程的严格热力学意义上的流程模拟数学模型，并在流程模型中构建了纤维素乙醇

生产过程中关键组分物性数据库，通过建立的流程模型对微型工厂纤维素乙醇生产过程

进行严格意义的物料衡算和能量衡算。 

将建立的纤维素乙醇生产流程模型中最具有代表性的精馏工段模拟结果与美国可

再生能源国家实验室（NREL）建立的纤维素乙醇流程模型模拟结果进行比较，验证了

本文流程模型模拟结果的可靠性。根据流程模拟的物料衡算结果，分析生产过程中的水

平衡和水回收的可行性。根据能耗计算结果，分析生产过程中各工段能耗，并将不同形

式能量消耗折算成综合能耗进行比较。经纤维素乙醇微型工厂流程模拟模型严格物料和

能耗计算，在纤维素乙醇微型工厂的最大生产能力下，以玉米秸秆为原料生产千克纤维

乙醇的水用量为 2.6 kg，蒸汽用量为 3.7 kg，废水量为 8.1 kg，均低于目前利用玉米淀粉

生产乙醇工艺的水用量和废水排量；生产千克乙醇在不包括原料和产品能量的情况下，

消耗各种形式能量 36.5 MJ，同时产出能量 53.6 MJ，能量产出大于能量投入；生产千克

乙醇的能耗折合 1.8269 kg 标准煤，产出能量折合 1.8280 kg 标准煤，生产过程中能量产

出可满足生产过程中能量需求。 

根据微型工厂纤维素乙醇生产过程的生产数据，利用建立的流程模型，对预处理预

浸固液比、预处理温度、同步糖化与发酵固体含量和酶用量进行工况分析，从千克乙醇

水用量、废水排量和能耗的角度，选择预处理预浸固液比为 2:1、预处理温度 190 o
C、

同步糖化与发酵固体含量 30.0%、酶用量 15.0 FPU/gDM 作为最佳纤维乙醇生产工艺。

这也和我们之前开发的极低水用量和高固体含量同步糖化与发酵生产纤维乙醇的工艺

操作条件相同，也从另一角度证明了我们开发的资源节约型纤维乙醇工艺的优越性。 

本文建立的流程模拟模型可为纤维素乙醇经济评价提供物料、能耗数据，亦可快速

评价技术进步和新技术的开发对最终产品物耗、能耗和经济等参数的影响。流程模拟模

型基于严格热力学意义上的物耗、水耗、能耗及综合能耗计算结果可作为纤维素乙醇产

业化可行性的重要依据。 
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附录 1 

生物质组分物性数据库 

纯组分数据库 PUER-1 (1) 
物性 Aspen 物性 单位 Glucose Xylose Cellulose Xylan 

分子量 MW  180.16 150.132 162.1436 132.117 

临界温度 TC K 1011.1 890.42   

临界压力 PC Pa 6200000 6577700   

临界体积 VC cum/Kmole 0.4165 0.3425   

偏心因子 OMEGA  2.5674 2.3042   

理想气体生成

热 

DHFORM KJ/Kmole -1256903 -1040020000   

理想气体自由

能 

DGFORM J/Kmole -909330    

固体生成热 DHSFRM J/Kmole   -976362000 -762416000 

固体自由能 DGSFRM J/Kmole     

液体摩尔体积 RKTZRA cum/Kmole 0.35852 0.29936   

 

纯组分数据库 PUER-1 (2) 

物性 Aspen 物性 单位 Cellulase Yeast Gypsum Lignin 

分子量 MW  22.8398 24.6264 172.168 122.493 

临界温度 TC K     

临界压力 PC Pa     

临界体积 VC cum/Kmole     

偏心因子 OMEGA      

理想气体生成

热 

DHFORM J/Kmole     

理想气体自由

能 

DGFORM J/Kmole     

固体生成热 DHSFRM J/Kmole -74944000 -130500000 -2022628000 -1592659000 

固体自由能 DGSFRM J/Kmole   -1797197000  

液体摩尔体积 RKTZRA cum/Kmole     
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饱和蒸汽压数据库(PLXANT)  

Aspen 物性 单位 Glucose Xylose 

PLXANT/1 Pa 1182.2 481.33 

PLXANT/2  -84682 -46623 

PLXANT/3  0 0 

PLXANT/4  0.1564 0.0210 

PLXANT/5  -175.85 -64.331 

PLXANT/6  -2.37770E-05 6.22430E-06 

PLXANT/7  2 2 

PLXANT/8  573.15 573.15 

PLXANT/9  993.15 873.15 

 

汽化热数据库 DHVLWT  

Aspen 物性 单位 Glucose Xylose 

DHVLWT/1 J/Kmole 502000 4186800 

DHVLWT/2  298 298 

DHVLWT/3  0.38 0.38 

DHVLWT/4  0 0 

DHVLWT/5  200 200 

 

固体摩尔体积数据库 VSPOLY  

Aspen 物性 单位 Cellulose Xylan Lignin Cellulase Yeast Gypsum 

VSPOLY/1 cum/Kmole 0.106 0.0864 0.0817 0.0152 0.0164 0.07469 

VSPOLY/2  0 0 0 0 0 0 

VSPOLY/3  0 0 0 0 0 0 

VSPOLY/4  0 0 0 0 0 0 

VSPOLY/5  0 0 0 0 0 0 

VSPOLY/6  298.15 298.15 298.15 298.15 298.15 298.15 

VSPOLY/7  1000 1000 1000 1000 1000 1000 
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固体热容数据库 CPSPO1 

Aspen 物性 单位 Cellulose Xylan Lignin Cellulase Yeast Gypsum 

CPSPO1/1 J/KmoleK -11704 -9529.9 31431.7 35533 38409 72182 

CPSPO1/2  672.07 547.25 0 0 0 97.343 

CPSPO1/3  0 0 0 0 0 0 

CPSPO1/4  0 0 0 0 0 0 

CPSPO1/5  0 0 0 0 0 -137330000 

CPSPO1/6  0 0 0 0 0 0.00E+00 

CPSPO1/7  298.15 298.15 298.15 298.15 298.15 298 

 

理想气体热容数据库 CPIG  

Aspen 物性 单位 Glucose Xylose 

CPIG/1 J/Kmole -5846.2 -4349.1 

CPIG/2  1005.4 832.38 

CPIG/3  -0.85893 -0.70717 

CPIG/4  2.87020E-04 2.35200E-04 

CPIG/5  -5.65330E-10 -2.02520E-10 

CPIG/6  0 0 

CPIG/7  573.15 573.15 

CPIG/8  1033.2 1023.2 

CPIG/9  0 0 

CPIG/10  0 0 

CPIG/11  0 0 

液体热容数据库 CPLDIP  

Aspen 物性 单位 Glucose Xylose 

CPLDIP/1 J/KmoleK 207431 172857 

CPLDIP/2  0 0 

CPLDIP/3  0 0 

CPLDIP/4  0 0 

CPLDIP/5  0 0 

CPLDIP/6  250 250 

CPLDIP/7  1000 1000 
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附表 2     

资源节约型纤维素乙醇生产流程模型进出物料组成(1) 

Mass Flow kg/hr CS ENZYME STEAM H2O AIR H2SO4 

  ETHANOL 0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  

  WATER 0.0325  0.0460  0.1228  0.2171  0.0000  0.0001  

  GLUCOSE 0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  

  XYLOSE 0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  

  CELLULOS 0.0797  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  

  XYLAN 0.0450  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  

  LIGNIN 0.0384  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  

  ARABINAN 0.0062  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  

  GALACTAN 0.0043  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  

  MANNAN 0.0034  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  

  PROTEIN 0.0066  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  

  GYPSUM 0.0111  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  

  EXTRACTI 0.0100  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  

  USS 0.0023  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  

  ARABIOSE 0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  

  GALACTOS 0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  

  MANNOSE 0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  

  ACETATE 0.0062  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  

  CELLULAS 0.0000  0.0024  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  

  YEAST 0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  

  H2SO4 0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0053  

  NAOH 0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  

  NAAC 0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  

  NA2SO4 0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  

  NH4-N 0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  

  MGSO4 0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  

  KH2PO4 0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  

  YE 0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  

  CO2 0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  

  O2 0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0041  0.0000  

  N2 0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0095  0.0000  
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  SOIL 0.0110  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  

  FURFURAL 0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  

Total Flow kmol/hr 0.0034  0.0027  0.0068  0.0121  0.0005  0.0001  

Total Flow kg/hr 0.2566  0.0484  0.1228  0.2171  0.0136  0.0054  

Total Flow cum/hr 0.0002  0.0000  0.0001  0.0002  0.0114  0.0000  

Temperature C 25.0000  25.0000  25.0000  25.0000  25.0000  25.0000  

Pressure MPa 0.1010  0.1010  0.1010  0.1010  0.1010  0.1010  

Vapor Frac 0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  1.0000  0.0000  

Density kg/cum 1384.4671  999.4156  993.5145  993.5145  1.1857  1720.0719  

Average MW 74.7359  18.2076  18.0153  18.0153  29.1008  90.0733  

 

资源节约型纤维素乙醇生产流程模型进出物料组成(2) 

Mass Flow kg/hr OXYGEN YEAST SALT NAOH ETHANOL STILLAGE 

  ETHANOL 0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0339  0.0003  

  WATER 0.0000  0.0001  0.0049  0.0177  0.0002  0.2921  

  GLUCOSE 0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0088  

  XYLOSE 0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0196  

  CELLULOS 0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  

  XYLAN 0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  

  LIGNIN 0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  

  ARABINAN 0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  

  GALACTAN 0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  

  MANNAN 0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  

  PROTEIN 0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0051  

  GYPSUM 0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0086  

  EXTRACTI 0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0077  

  USS 0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0018  

  ARABIOSE 0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0027  

  GALACTOS 0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0032  

  MANNOSE 0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0025  

  ACETATE 0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0040  

  CELLULAS 0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0019  

  YEAST 0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0001  

  H2SO4 0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  

  NAOH 0.0000  0.0000  0.0000  0.0044  0.0000  0.0001  

  NAAC 0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  
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  NA2SO4 0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0060  

  NH4-N 0.0000  0.0000  0.0005  0.0000  0.0000  0.0003  

  MGSO4 0.0000  0.0000  0.0005  0.0000  0.0000  0.0004  

  KH2PO4 0.0000  0.0000  0.0010  0.0000  0.0000  0.0008  

  YE 0.0000  0.0000  0.0005  0.0000  0.0000  0.0004  

  CO2 0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  

  O2 0.1535  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  

  N2 0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  

  SOIL 0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  

  FURFURAL 0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  

Total Flow kmol/hr 0.0048  0.0000  0.0003  0.0011  0.0007  0.0168  

Total Flow kg/hr 0.1535  0.0001  0.0074  0.0222  0.0341  0.3662  

Total Flow cum/hr 0.1157  0.0000  0.0001  0.0000  0.0000  0.0004  

Temperature C 20.0000  25.0000  25.0000  25.0000  78.1115  24.9937  

Pressure MPa 0.1010  0.1010  0.1010  0.1010  0.1010  0.1010  

Vapor Frac 1.0000  0.0000  0.0197  0.0000  0.0000  0.0003  

Density kg/cum 1.3260  999.4290  49.4727  925.4224  708.3727  817.1605  

Average MW 31.9988  18.2614  25.0189  20.2400  45.7141  21.8036  

 

资源节约型纤维素乙醇生产流程模型进出物料组成(3) 

Mass Flow kg/hr RSTILL WATER VAPOR SOLID CO2 GAS 

  ETHANOL 0.0007  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  

  WATER 0.0517  0.0024  0.1501  0.0000  0.0000  0.0000  

  GLUCOSE 0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  

  XYLOSE 0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  

  CELLULOS 0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  

  XYLAN 0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  

  LIGNIN 0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  

  ARABINAN 0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  

  GALACTAN 0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  

  MANNAN 0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  

  PROTEIN 0.0000  0.0000  0.0000  0.0015  0.0000  0.0000  

  GYPSUM 0.0000  0.0000  0.0000  0.0025  0.0000  0.0000  

  EXTRACTI 0.0000  0.0000  0.0000  0.0023  0.0000  0.0000  

  USS 0.0000  0.0000  0.0000  0.0005  0.0000  0.0000  
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  ARABIOSE 0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  

  GALACTOS 0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  

  MANNOSE 0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  

  ACETATE 0.0000  0.0000  0.0000  0.0012  0.0000  0.0000  

  CELLULAS 0.0000  0.0000  0.0000  0.0006  0.0000  0.0000  

  YEAST 0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  

  H2SO4 0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  

  NAOH 0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  

  NAAC 0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  

  NA2SO4 0.0000  0.0000  0.0000  0.0018  0.0000  0.0000  

  NH4-N 0.0000  0.0000  0.0000  0.0001  0.0000  0.0000  

  MGSO4 0.0000  0.0000  0.0000  0.0001  0.0000  0.0000  

  KH2PO4 0.0000  0.0000  0.0000  0.0002  0.0000  0.0000  

  YE 0.0000  0.0000  0.0000  0.0001  0.0000  0.0000  

  CO2 0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0317  0.1771  

  O2 0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0017  

  N2 0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0095  

  SOIL 0.0000  0.0000  0.0000  0.0110  0.0000  0.0000  

  FURFURAL 0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  0.0000  

Total Flow kmol/hr 0.0029  0.0001  0.0083  0.0002  0.0007  0.0044  

Total Flow kg/hr 0.0524  0.0024  0.1501  0.0219  0.0317  0.1883  

Total Flow cum/hr 0.0001  0.0000  0.3478  0.0001  0.0177  0.1779  

Temperature C 98.3454  78.1115  234.0000  167.5454  25.0000  216.3989  

Pressure MPa 0.1010  0.1010  0.1010  0.1010  0.1010  0.1010  

Vapor Frac 0.0000  0.0000  1.0000  0.0091  1.0000  1.0000  

Density kg/cum 916.0688  940.7108  0.4315  197.9691  1.7931  1.0583  

Average MW 18.1612  18.0153  18.0153  103.0580  44.0098  42.6474  
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