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生物燃料和化学品的好氧生物炼制研究 

 

摘要 

木质纤维素原料是一种分布广泛且价格低廉的可再生资源，经预处理、脱毒、糖化、

发酵和分离纯化等步骤可以生产各种生物基化学品。当前的生物炼制发酵多以厌氧方式

生产如乙醇和乳酸等少数几种产品。然而，作为生物柴油和航空燃油原料的微生物油脂，

以及如糖酸和柠檬酸等众多化学品的生产均需好氧发酵。高固载量是生物炼制过程实现

高产品指标和低生产成本产业化路径的必然选择。然而，目前高固体含量的好氧生物炼

制发酵仍然存在重大技术障碍。高固载量会显著地降低发酵液中的传质效率，进而导致

氧气传递限制和混合传质困难等问题。氧传递的限制和高固体含量下的高抑制物胁迫将

会对菌株的发酵性能造成一定的影响。另外，大量固体颗粒的存在对产物的分离和纯化

操作造成了极大的困扰。这些问题的存在严重地阻碍了好氧发酵的有效进行，限制了生

物炼制技术生产更多化工产品的应用范围。 

本研究拟解决上述问题，并探究好氧发酵生产生物燃料和多种化学品的应用潜力。

研究首先解析了高固体含量木质纤维素体系的氧气传递规律，为高固高粘水解液中好氧

发酵的充分氧气供给提供了解决方案，而后采用工艺优化、计算模拟、过程调控、长期

驯化等策略解决了高固体含量下的传质、传热、菌种选育和产物分离等问题，实现了高

水平纤维素糖酸、柠檬酸和微生物油脂的高效好氧发酵转化，为生物炼制工业提供了更

多的产业化应用方案。 

本文第一部分研究了高固体含量木质纤维素体系的氧气传递规律。研究首先分析了

不同固体含量下的氧气传递情况，发现氧气传递速率随着固体含量的增加而显著地降低。

对于典型的好氧发酵葡萄糖酸生产而言，其发酵速率显著受限于氧气传递速率。通过适

当地调节酶解时间和转速等操作，可以显著地提高水解液中的氧气传递速率，进而实现

了高固体含量下的高效葡萄糖酸发酵生产。研究建立了高固体含量水解液的流变学模型，

采用计算流体力学模拟优化了生物反应器的设计，实现了葡萄糖酸生产的高效混合传质。 

本文第二部分考察了木质纤维素全糖酸的好氧生物炼制发酵。研究发现氧化葡糖杆

菌 (Gluconobacter oxydans) 对木质纤维素来源所有糖类包括葡萄糖、木糖、阿拉伯糖、

半乳糖和甘露糖都具有很好的利用能力，但多种糖类的协同利用效率相对较低，必须通

过全细胞催化方式才能完全地转化所有的木质纤维素来源糖类。研究通过适应性进化的

方式对菌株进行了长期驯化，并以常规发酵的方式完成了所有木质纤维素来源糖类到相

应糖酸的转化。最终驯化菌种在高固体含量（35%，w/w）下利用玉米秸秆获得了接近

180 g/L 的糖酸，达到了淀粉原料的生产水平。技术经济性分析表明木质纤维素原料与

淀粉原料相比，在糖酸的生产成本上具有一定的竞争性。糖酸最重要的应用是水泥缓凝

剂，分析表明纤维素糖酸展现了优良的缓凝效果，因而具有很好的市场应用前景。 
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本文第三部分评估了柠檬酸的同步糖化与好氧发酵性能。研究表明黑曲霉菌丝的生

长导致了高固体含量发酵液粘稠性的增加，这可能恶化了发酵液的氧气传递速率。但通

过发酵过程调控，研究最终实现了高固体含量下的高指标纤维素柠檬酸生产。本研究利

用玉米秸秆原料以同步糖化与好氧发酵方式获得了 136 g/L 的柠檬酸，相比于国际水平

提高了 36%的产量，因此具备了潜在的工业化应用前景。 

本文第四部分探究了微生物油脂的同步糖化与好氧共发酵。基于高含油率细胞密度

低的原理，研究提出了一种新型油脂酵母选育策略：超速离心筛选。此筛选方法对每次

培养的细胞进行离心获取轻细胞，并逐代转接这种轻细胞用于下次培养以获得最轻的油

脂细胞。结果表明这种超速离心筛选方法数倍地提升了皮状丝孢酵母 (Trichosporon 

cutaneum) ACCC 20271 的含油率。筛选菌株 T. cutaneum MS28 和 WL97 胞内油脂合成

代谢路径中的关键前体 Acetyl-CoA 和辅酶 NADPH 含量均显著地增加，且具有更好的

多糖利用效率。这些结果多角度地证实了筛选菌株的优良油脂生产性能。另外，筛选菌

株的细胞体积逐渐变大且细胞壁显著变薄，细胞壁组分葡聚糖和甘露聚糖的含量也明显

下降，这些形态学变化为油脂累积提供了更多的空间。研究也建立了超速离心筛选的数

值模型并对筛选的机理进行了解析。此筛选方法不仅适用于轻的油脂细胞筛选，也可用

于生产胞内多聚物等的重细胞筛选。 

筛选菌株在 30%固体含量下采用同步糖化与好氧共发酵的方式完全转化了木质纤

维素来源的所有糖类生产了 38.6 g/L 油脂，而出发菌株仅可部分地利用葡萄糖故只生产

了 7.5 g/L 油脂。最终，本研究通过同步糖化与好氧共发酵方式结合半连续发酵工艺获

得了 46.7 g/L 纤维素油脂，相比于文献报道产量（16.3 g/L）提高了 2.9 倍，因此达到了

国际领先水平。发酵液中超过 5.2%体积比的油脂浓度（油脂密度<900 kg/m3）意味着其

已经超过了具有商业开采价值油田的最低油含量（3%），故具有良好的工业应用前景。

利用发酵液中原有纤维素酶的水解作用实现了油脂细胞与木质纤维素发酵残渣的特异

性分离，进而实现了油脂的高效分离提取。 

本研究解决了高固高粘好氧生物炼制过程的关键性技术问题，实现了多种化学品

和生物燃料的高水平发酵转化。研究分析了高固体含量木质纤维素体系的氧气传递规

律，为高固高粘好氧发酵中的氧气充分供给提供了解决方案；采用过程优化、计算流

体力学模拟、菌种驯化等策略解决了糖酸发酵过程中的混合传质及全糖利用菌种的选

育问题实现了接近淀粉原料生产指标的纤维素糖酸生产；以同步糖化与好氧发酵方式

首次实现了纤维素柠檬酸生产，相比过去研究提高了 36%的柠檬酸产量；提出了一种超

速离心筛选的油脂菌株选育策略实现了纤维素油脂生产水平的数倍提升，并解决了高

固体含量体系油脂的分离与提取问题。这些生物基化学品的高效好氧发酵生产极大地

拓展了生物炼制产业化的路径，为可再生资源的工业化应用奠定了坚实的技术基础。 

关键词：木质纤维素；高固体含量；好氧发酵；糖酸；柠檬酸；油脂 
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Aerobic biorefining study of biofuels and chemicals 

 

Abstract 

Lignocellulosic biomass is widespread and cheap renewable resources and could be 

converted into kinds of bio-based chemicals by pretreatment, detoxification, hydrolysis, 

fermentation, separation and purification. Current biorefinery research mainly focuses on 

anaerobic production of few bulk chemicals (ethanol or lactic acid). However, aerobic 

fermentation is essential for producing microbial lipid as feedstock of biodiesel and aircraft 

fuel and chemicals (sugar acids or citric acid). High solids loading is inevitable choice for 

achieving high product titer and low process cost in lignocellulose biorefinery. However, high 

solid content aerobic fermentation still exists many key issues. High solids loading can 

significantly decrease mass transfer rate, hence leading to oxygen transfer limit and mixing 

difficulty. Oxygen transfer limit and high inhibitors stress at high solids loading can impact 

strain fermentability. Tons of solid particles can cause operation difficulty of separation and 

purification and low product recovery yield. These issues hinder efficient implementation of 

aerobic fermentation, hence restricting application category of lignocellulose biorefinery for 

producing more chemicals. 

This study plans to break technical obstacles of aerobic biorefinery to achieve efficient 

production of various chemicals and biofuels by aerobic fermentation. The study firstly 

analyzes oxygen transfer characteristic of lignocellulose system at high solids loading for high 

product titer and proposes a solution for oxygen supply sufficiently in high solid content and 

high viscous lignocellulosic slurry, finally obtaining high titer of cellulosic sugar acids, citric 

acid and microbial lipid by technology optimization, process control and strain screening, 

which provides more application schemes for industrial biorefining technology. 

The first part of the thesis focused on investigation of oxygen transfer characteristic of 

lignocellulosic hydrolysate slurry at high solids loading to propose a solution for aerobic 

fermentation in high viscous lignocellulosic system. Oxygen transfer performance was 

evaluated in lignocellulosic hydrolysate at different solids loadings and a decrease tendence in 

oxygen transfer rate was uncovered with increasing solids loading. However, oxygen transfer 

rate could be significantly improved by adjusting operation conditions such as hydrolysate 

time and agitation rate. Gluconic acid production by Gluconobacter oxydans is ultimately 

hampered in oxygen transfer rate, but it still could be efficiently achieved in high solid 

content lignocellulosic slurry (30%, w/w) at moderate operation conditions. Computational 

fluid dynamics model was established based on rheology of lignocellulose slurry for 

optimally designing aerobic bioreactor and then achieved mature gluconic acid fermentation 

at low mixing energy consumption. 

The second part assessed aerobic fermentation for sugar acids production. G. oxydans 

could utilize all lignocellulose-derived sugars including glucose, xylose, arabinose, mannose 

and galactose, but cooperative utilization of these sugars only be enforced by whole cell 
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catalysis. A long term adaptive evolution of G. oxydans was carried out in this part for 

intensifying utilization efficiency of non-glucose sugars and tolerance for high inhibitors 

stress and achieved the conversion of all sugars to the corresponding sugar acids by aerobic 

fermentation. Evolved strain obtained about 180 g/L of sugar acids using corn stover at 

extremely high solids loading of 35%. Cellulosic sugar acids reached to similar yield with 

starch sugar acids production and could compete partly with starch-based product at process 

cost based on techno-economic analysis. Cellulosic sugar acids presented excellent retarding 

efficiency as cement additive, showing well application prospect in construction industry.  

The third part attempted simultaneous saccharification and aerobic fermentation (SSF) 

for citric acid production. The mycelia of the filamentous Aspergillus niger fungus entangling 

with the rodlike corn stover fibers strongly intensified the viscosity of fermentation slurry, 

potentially worsening oxygen transfer performance. However, the SSF for citric acid 

production still could well be achieved by adjusting fermentation parameters. Finally, SSF 

produced 136 g/L of cellulosic citric acid, hence improved by 36 % comparing with current 

level, possessing the potential for industrialized application. 

The fourth part investigated simultaneous saccharification and aerobic co-fermentation 

(SSCF) for microbial lipid production. Based on lower density of higher lipid content cell, 

this study proposed a new strain screening strategy for obtain high-yield oleaginous yeast 

Trichosporon cutaneum, ultra-centrifugal screening. This strategy is carried out by 

centrifugation for obtaining the lighter cells after culture as the seed for the next round 

culture. This study used this method improve by folds lipid content in cells, also induce cell 

morphology evolution. Screened strains (T. cutaneum MS28 and WL97) had more precursor 

Acetyl-CoA and coenzyme NADPH in lipid synthesis pathway than parental strain (T. 

cutaneum ACCC 20271) and better mutliple sugars utilization. These results demonstrated 

excellent lipid accumulation of screened strains in different aspects. Screened strains had 

larger cell volume and thinner cell wall than parental strain, and lower glucan content and 

mannan content in cell wall composition. These changes on cell morphology provided more 

space for lipid accumulation. A hydrostatic model was established to represent ultra-

centrifugal screening mechanism and demonstrated screening efficiency and universality. This 

strategy could be suitable for screening light oleaginous cells, also heavy cells producing 

polyhydroxyalkanoate. 

Screened strain T. cutaneum WL97 could utilize all lignocellulose-derived sugars by 

SSCF to produce 41.6 g/L of lipid at solids loading of 30%, while parental strain only could 

partly consume glucose to generate 7.5 g/L of lipid. Finally, this study used screened strain by 

SSCF coupled with semi-continuous fermentation produce 46.7 g/L of lipid, which improved 

2.9 folds than literature report, hence reaching to the leading level in the world. Almost 5% 

lipid content in fermentation slurry had exceeded the minimum threshold oil content (3%, 

w/w) of commercially recoverable oil field, with potential industrial implications. Special 

separation of oleaginous cells from fermented lignocellulose residual was achieved utilizing 

the hydrolysis of cellulase into fermentation slurry. 
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Overall, this study solved key issues of aerobic fermentation in high solids loading and 

high viscous lignocellulose slurry, and implemented high performance production of biofuels 

and chemicals. A solution was proposed for sufficiently oxygen supply of aerobic 

fermentation in high solid content and high viscous lignocellulose slurry by analyzing oxygen 

transfer characteristic. Cellulosic sugar acids production by aerobic fermentation was very 

close to starch-based one at extremely high solids loading. High titer of citric acid production 

by SSF was firstly achieved by A. niger, and improved 36% of citric acid yield than previous 

reports. World-class cellulosic lipid was implemented using excellent strain obtained by an 

ultra-centrifugal screening. These high target biochemical productions substantially expanded 

industrialization path of biorefining technology, and strongly established basis for commercial 

application of renewable resources. 

Key words: Lignocellulose; high solids loading; aerobic fermentation; sugar acids; citric 

acid; lipid 
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第 1 章  前言 

1.1  生物炼制技术 

石油是当前的主要能源来源，交通运输超过 90%以上原料供给来自石油产品。尽

管石化资源用途广泛，一些科学家预测以当前的石化资源消耗速率，我们将在未来 50

年内用完所有的石油储备[1, 2]。石化资源的消耗也造成了严重的环境问题[3]。最主要问

题是石化资源燃烧极大地增加了地球大气层中 CO2 的浓度[4]，诱导了温室效应的产生
[5]。国际能源署报告表明若温室效应增加全球温度的 3.6 oC[6]，将会导致数百万物种面

临灭亡及数百万人失去生命[7]。另外，石油开采会导致地下水的污染。有研究表明采油

区域地下饮用水中甲烷含量相比一般地下水增加了 6 倍[8]。 

由于石化资源的滥用及日益严重的环境问题，近些年来，可再生资源利用获得了越

来越多的关注[1]。木质纤维素原料是已知仅有的可以满足日益增加能耗需求及化学品需

求的可再生资源[9]。木质纤维素原料可以通过生物炼制技术转化为微生物油脂进而通过

转酯化或者脱羧反应生成柴油和航空煤油等生物基燃料[10]。根据美国自然资源保护协会

预测到 2050 年利用木质纤维素原料每天可以生产相当于 790 万桶油的生物燃料，可替

代一半的石化资源。并且生物燃料的利用每年将会降低 17 亿吨温室气体的排放[11]。 

木质纤维素原料由纤维素、半纤维素和木质素构成，此外还含有一些结构性的蛋

白、脂类和灰分。木质纤维素的生物炼制步骤包括：预处理、脱毒、糖化、发酵和产

品回收等[13, 14]。预处理过程可以改变木质纤维素的结构使其更易被转化为可发酵的糖

类，进而更高效地生产各种能源及化工产品（图 1.1）[12]。预处理主要作用为（1）溶

解半纤维素和/或木质素；（2）修饰木质素结构；（3）破坏原料结构进而降低颗粒的尺

寸；（4）降低纤维素的晶体度；或者（5）预水解纤维素为纤维素多聚物[15]。过去数十

年人们已经尝试了多种不同的预处理方式，然而，预处理仍然是工业化生物炼制中成

本第二高的过程[16]。当选择一种预处理方式时，应该考虑的重要因素主要包括：低操

作成本、低能耗、少量抑制物产生、纤维素底物的高产率、高糖回收率、生产木质素

作为共转化产物、适用于不同原料及可放大性[17]。 
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图 1.1  木质纤维素的生物炼制过程 

Fig. 1.1  The whole process of lignocellulose bioconversion 

最常用的预处理方式为热预处理、碱预处理和酸预处理（表 1.1）。热预处理把原料

悬浮在高温水相中维持一定的时间。在此过程中，水合氢离子催化半纤维素的溶解及纤

维素的水解，并重塑了原料表面的木质素层，增加了纤维孔径[18]。这些变化增加了酶制

剂接触原料的表面积，进而提升了纤维素的糖化得率。但此方法对半纤维素的水解效果

有限，主要用于易降解木质纤维素原料的预处理。碱预处理通过碱催化半纤维素和木质

素间连接酯键的皂化反应和纤维素的剥离反应，因而会移除大部分的木质素，解聚纤维

素进而提高其酶解性能。有些工艺使用强碱进行预处理如 Ca(OH)2 预处理、氨循环浸透

预处理和液氨浸透预处理等，这些方法都是很有前景的应用技术[19]。酸预处理使用稀酸

与原料混合在大约 2% (w/w)的酸用量，加热至 100-200 oC 左右进行短暂的反应[20]。稀

酸预处理可以完全水解半纤维素至单糖、增加原料的结晶度、部分地水解木质素，进而

显著提升纤维素的酶解性能[21, 22]。尽管此方法对设备的设计要求较高，会形成副产物，

但其高效性和技术可行性使其成为目前最具规模化应用的技术之一。 

本实验室开创了一种干酸预处理技术，在极高固体含量（≥60%，w/w）和极低水用

量下进行预处理，预处理后物料的含水量低于 50%（w/w），且不产生任何的游离水（废

水）[23-25]。相比于其他酸预处理技术，其环境影响更低，且可以进行高固体含量的发酵

转化。采用此技术生产得到的乳酸和乙醇等均达到了世界领先水平[26-28]。 

预处理过程在提高木质纤维素原料的酶解效率同时，也会降解产生一些小分子的化

合物，如有机酸、呋喃醛等[29, 30]。这些小分子化合物会抑制后续酶解糖化中纤维素酶的

活性和发酵过程中菌株的发酵性能，因此被统称为抑制物[31, 32]。通过脱毒去除抑制物是

缓解此问题的常用方法[33]，比如：活性炭吸附法、过碱中和法和生物脱毒法等[34, 35]。活

性炭可以黏附或者螯合大部分的呋喃衍生物、乙酸和酚类物质[34, 36]。最近研究表明活性

炭吸附法可以使酚类含量从 132 AU 降低到 8 AU[34]。但活性炭在移除抑制物的同时也会

吸附可溶性糖类导致大量的糖损失。过碱中和法可以定量地移除糠醛和五羟甲基糠醛等，

但碱的添加会改变预处理液的物性，这可能会对后续的糖化和发酵造成一定的影响[37]。 

 

Lignocellulose

Pretreatment Detoxification

Activated carbon

Overliming

Biodetoxification

Enzymatic 

hydrolysis

Cellulase

Glucosidase

XylosidaseXylanase

Cellubiohydrolase

Fermentation

Bacteria

Yeast

Fungus

Steam

BaseAcid

Fuels and chemicals



华东理工大学博士学位论文                                                                             第 3 页 

表 1.1  常规预处理方法[44] 

Table 1.1  Overview of common pretreatment methods[44] 

Methods Typical temperature 

and reaction time 

Chemicals Effects on 

hemi-

celluloses 

Effects on lignin Effects on cellulose Examples of upscaling 

attempts 

References 

Hydrothermal 

pretreatment 

~170-230 oC, 10-30 

min 

None Partial 

solubilization 

Slight removal Slight crystallinity 

increase 

Inbicon (Denmark) [18] 

Hydrothermal 

pretreatment 

with dilute 

acid 

~120-230 oC, from a 

few sec to ~ 1 h 

H2SO4, HCl, 

H3PO4, 

organic acids 

Complete 

hydrolysis 

Disruption and 

redistrbution, 

slight removal 

Partial depolymerization, 

slight crystallinity 

increase 

Iogen-Raízen (Brazil), 

POET-DSM (USA), 

Iogen (Canada), Blue 

Sugars (USA) 

[20-22] 

Hydrothermal 

pretreatment 

with steam 

explosion 

~160-230 oC, 

~1-30 min 

None, SO2, 

H2SO4, 

H3PO4, 

NaOH 

Partial to 

complete 

solubilization, 

deacetylation 

Slight removal 

and modification 

Slight crystallinity 

increase 

Sekab (Sweden), 

Abengoa (Spain), Beta 

Renewables (Italy), 

Verenium (USA) 

[20, 22, 45] 

Mild alkaline 

methods 

~25-180 oC, from a 

few min to several 

weeks 

NaOH, KOH, 

Ca(OH)2, 

NH4OH 

Partial 

solubilization, 

deacetylation 

Significant 

removal 

Crystallinity decrease, 

depolymerization 

DuPont Danisco (USA) [19] 

AFEX 40-100 oC, 5-45 min NH3 Deacetylation Structural 

changes 

Crystallinity increase DEINOVE-MBI (USA) [19] 

Chemical 

pulping (Kraft, 

sulfite, soda or 

organosolv) 

90-250 oC, 30-60 min Depends on 

process 

Variable 

removal 

Extensive 

removal 

No removal, but degree 

of polymerization and 

crystallinity affected 

Borregaard (Norway), 

Lignol (Canada), 

Chempolis (Finland) 

[46, 47] 

Oxidative 

methods 

From room 

temperature to ~200 
oC 

O3, O2, H2O2 Partial removal Significant 

removal 

Partial depolymerization, 

marginal crystallinity 

increase 

BioGasol (Denmark) [20] 

Ionic liquids ~80-130 oC Ionic liquids Solubilization Solubilization Decrystallization - [48-50] 
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生物法是最为温和且最适合工业化应用的脱毒方式。本实验室从生长于预处理物料

的菌群中筛选得到一株树脂枝孢霉 (Amorphotheca resinae) ZN1，发现其可以优先降解

多种抑制物组分同时保留可发酵糖类如木糖等[35, 38, 39]。目前，采用此菌株脱毒后物料生

产得到的纤维素乙醇产量已与淀粉原料的生产水平相当[26]。 

预处理及脱毒后物料可以酶解得到单糖用于后续的发酵转化。高固体含量（≥15%，

w/w）糖化可以增加糖浓度和发酵产品浓度，进而降低后续的分离纯化成本和过程成本，

因此是生物炼制产业化的必然选择[40]。然而高固体含量会导致水量少、混合操作困难、

传质传热不足和高抑制物浓度等问题[41, 42]。Zhang 等[43]证实高固体含量显著增加了木质

纤维素体系的粘稠性且极大影响了传质效果，一般的桨叶不能实现很好的混合效果。一

种高混合强度的螺带桨叶被发现可以满足此类高固高粘体系的混合需求，且在 30%固体

含量下实现了很好的同步糖化与发酵转化，因而解决了高固体含量下传质传热困难的问

题。高固体含量生物炼制转化目前主要以厌氧发酵方式进行。Liu 等[26]考察了高固体含

量下纤维素乙醇的生产潜力，使用小麦秸秆原料在 35%固体含量下生产得到了创记录高

的纤维素乙醇产量（101.1 g/L）。Qiu 等[28]通过代谢工程改造了乳酸片球菌 (Pediococcus 

acidilactici)，使其可以完全利用木质纤维素原料中的葡萄糖和木糖，在 25%固体含量下

生产得到了 97.3 g/L 的 L-乳酸。由于不确定高固体含量对木质纤维素体系的氧供给影

响，高固体含量下的好氧发酵仅能对糖化液进行固液分离使用水解清液才能实现，但这

个过程会导致大量糖的损失因而增加了过程成本。 

1.2  好氧发酵过程的氧气传递 

好氧发酵是生物炼制的重要方式，已广泛用于多种大宗化工产品的生产，比如：葡

萄糖酸、柠檬酸、谷氨酸和微生物油脂等。过去研究大多采用分步糖化与发酵方式以木

质纤维素水解清液为原料进行发酵转化，但木质素残渣与水解清液的固液分离过程不可

避免地会造成大量的糖损失，因而发酵产品的产量均较低，这极大限制了木质纤维素产

业化应用的进程。同步糖化与发酵或者固液共发酵才能实现高效的好氧发酵转化。为了

实现高指标的产物生产以降低后续的分离纯化成本，高固体含量发酵是生物炼制工业的

必然选择。但高固体含量可能会显著影响发酵液的氧气传递速率，进而导致好氧发酵速

率的降低甚至发酵失败。Freitas 等[51]测定了三相气升式反应器中氧传递的情况，发现固

体含量的增加会显著地降低氧气的传递速率。Chen 等[52]进一步发现在 10-30%固体含量

范围内固体的增加不仅降低了气液氧气传递速率，也降低了气液交接面积和液相的质量

传递系数。高固体含量增加了发酵液的粘度因而导致了气泡合并现象的增加而促使更多

大气泡的形成，这可能是氧气传递速率降低的原因之一[53]。另外，颗粒尺寸的差异也会

对氧气传递速率产生一定的影响，颗粒尺寸越大越不利于氧气的传递[54]。木质纤维素物

料的颗粒尺寸随着糖化时间的延长而降低，但预糖化时间越长同步糖化的效果越弱，越

不利于高效的发酵转化进行，故预糖化时间可能是影响同步糖化与好氧发酵转化效率的

重要因素之一。 
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图 1.2  氧气从气泡传递到细胞步骤 [57] 

Fig. 1.2  Steps of oxygen transfer from gas bubble to cell[57] 

氧气传递速率会对菌株的发酵性能产生极大的影响。Ferreira 等[55]发现随着氧气传

递速率从 55 h-1 降低到 7 h-1，耶氏酵母 (Yarrowia lipolytica) 利用粗甘油生产柠檬酸的得

率降低了 7.8 倍。Calik 等[56]考察了氧气对黄色短杆菌 (Brevibacterium flavum) 生产谷氨

酸的影响并发现谷氨酸的生产对氧气的供给情况非常地敏感: B. flavum 在低氧气传递速

率条件下更倾向于产生副产物丙酮酸和乳酸，而在高氧气传递速率下又会产生大量的酮

戊二酸和琥铂酸。因此为了实现良好的好氧发酵转化，必须对高固体含量体系的氧气传

递速率进行精准地调控（图 1.2）。不过，其前提条件是已知发酵液中的氧气传递速率，

但过去鲜有研究考察高固高粘木质纤维素体系的氧传递情况。 

氧气传递速率的测定目前已有多种方法[58]。选择一种合适的测定方法必须考虑如下

几个因素：（1）通气情况和体系的均一性；（2）生物反应器的形式和机械设计情况；（3）

发酵液的构成；（4）微生物的潜在影响[59]。在均一液相中的溶氧平衡可以表述为： 

= OTR - OUR
dC

dt
                                                    (1-1) 

其中 dC/dt 是液相的氧气富集速率，OTR 是氧气从气相到液相的传递速率，OUR 是微

生物的氧气消耗速率。 

大部分氧气传递速率的测定方法基于是否存在活性微生物而分类。在不存在微生物

或存在不耗氧细胞时，生化反应不发生，此时 OUR=0。故公式 (1-1) 可简化为： 

*( - )L

dC
=k a C C

dt
                                                     (1-2) 

其中 C*是饱和溶氧，C 是 t 时刻的溶氧浓度。 

此时氧传递测定的方法可以分为化学法和物理法。化学法是最先被人们广泛使用的

方法，主要包括 Na2SO3 氧化法和 CO2 吸附法。Na2SO3 氧化法基于 Na2SO3 在催化剂作

用下可以和溶解氧反应生成 Na2SO4 的原理进行测定[60]。Na2SO3 浓度在 0.04-1 N 范围内

氧化反应的速率非常快速，可以迅速把氧气耗尽，此时氧化反应的速率大于氧气传递的

Gas bubble

Gas film

Gas-liquid interface

Stagnant liquid film 

around bubble

Cell

Liquid film 

around cell

Cell
Cell

Cell

Liquid-solid 

interface

Stagnant liquid film 

around solid



第 6 页               华东理工大学博士学位论文 

速率。因此氧气传递速率控制着氧化反应速率，只需测定整个过程的氧化速率即可得到

氧气的质量传递速率 (kLa)。测定过程中首先在反应器中添加 1 N Na2SO3 和至少 10-3 M 

Cu2+，而后通气进行氧化反应数分钟，之后停止通气和搅拌并定期取样。使用过量标准

碘溶剂与样品混合，而后采用标准 Na2S2O3 溶剂进行滴定以间接测定 SO3
-
的残留量，进

而获得 SO3
-
的消耗速率，此时 kLa 可由公式 (1-3) 计算得到： 

2 3Na SO *
•- = 2 L

dC
k a C

dt
                                                  (1-3) 

CO2 吸附法通过测定碱性溶液中的 CO2 吸附速率间接得到氧气传递速率。CO2 质量

传递速率可由如下公式得到： 

2

2

CO *

CO

1
- =

2 L

dC
k a C k C

dt
                                             (1-4) 

其中 k 是速率常数在 20 oC 时为 5·103 L·mol-1·s-1。 

氧气的气液传递速率（kLa）可基于液膜理论换算得到： 

2

2

O2

CO2

o
=

co

L

L

Dk a

Dk a
                                                      (1-5) 

由于化学试剂（亚硫酸钠或者碱）的添加会影响液相的物化性质，故化学法不被建

议用于测定装备有空气分布器的生物反应器内的氧气传递速率。 

物理测定法通过溶氧电极响应在解吸或者吸附氧气过程中的氧浓度变化以测定 kLa

值，这是目前氧气传递速率测定最常用的方法[61-63]。动态氧吸附法通过注入氮气或者添

加 Na2SO3消除液相的溶氧，而后重新注入空气以监测溶氧随时间的回升进而得到 kLa 值
[64]。动态氧解吸法通过供给液相空气达到饱和溶氧，而后注入氮气以监测溶氧的降低。

两种方法均可采用公式 (1-6) 计算 kLa 值： 

2

1
2 1

ln = - ( )

*

* L

C -C
k a t -t

C -C
                                                 (1-6) 

其中 C1 是 t1 时刻的溶氧浓度，C2 是 t2 时刻的溶氧浓度。 

氧气传递速率是好氧发酵生物反应器规模化放大的重要基石。计算流体力学（CFD）

模拟是当前实现生物反应器设计的主要途径，而 CFD 模拟结果的准确性极大地取决于

氧气传递速率计算模型的选取[65, 66]。对于类水相悬浮液体中的气液分散体系，Acien 

Fernandez 等[67]和 Chisti[68]采用如下公式计算气液传质模型： 

2
S

0.5

0.131-43.378 10
2

CL l
L g3

l

gD ρ σ
k a α e

μ

− 
=   

 
                                   (1-7) 

其中 g 是重力加速度（m/s2）；DL 是气相到液相的分子扩散系数（m2/s）；ρl 是液相密度

（kg/m3）；σ 是表面张力（N/m）；μl 是液相粘度（kg/(m·s)）；αg 气相体积分数（%）；CS

是悬浮液中固体浓度（wt/vol%）在气液体系为 0。 

Bird 等[69]1960 年推导出如下质量传递速率公式： 
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12

3

g L slip

L

b b

α D U
k a

d πd
=                                                   (1-8) 

其中 db 是气泡直径（m）；Uslip 是滑移速率（m/s）。 

Cockx 等[70, 71]和 Talvy 等[72]根据 Higbie[73]的渗透理论提出了一种模型以评估局部的

质量传递速率： 

12 g L slip

L

b b

α D U
k a

d πd
=                                                   (1-9) 

Xue 和 Yin[74]根据 Boussinesq 假说和 Higbie[73]渗透理论推导出如下质量传递公式： 

1/4
12 glL

L

l b

αρ εD
k a

π μ d

 
=  

 
                                              (1-10) 

其中 ε 是湍动能耗散速率（m2/s3）。 

Tobajas 等[75]和 Wen 等[76]基于 Higbie 理论和 Kolmogoroff 各向同性湍流理论建立了

另一个质量传递速率表达式： 

1/4
12slip l g gL

L

l b

U ρ gα αD
k a

π μ d

 
=  

 
                                        (1-11) 

如上所述，目前有许多基于不同理论和假设的气液质量传递模型。然而，并没有研

究表明何种理论在生物反应器的氧传递模拟过程中更具有优势。因此对于特定反应器的

设计必须对不同理论进行检验以确定最佳的 CFD 模拟方案[77]。 

1.3  纤维素糖酸生产 

糖酸是单糖或寡糖直接氧化的产物，如葡萄糖酸和木糖酸等（图 1.3）。糖酸广泛应

用于食品和建筑等行业[78-80]。糖酸生产菌株主要为黑曲霉 (Aspergillus niger)[81, 82]和氧化

葡糖杆菌 (Gluconobacter oxydans)[83-85]。A. niger 只能生产单一葡萄糖酸，而 G. oxydans

则可利用自身细胞膜上独特的葡萄糖脱氢酶转化各种形式糖类到相应糖酸[86, 87]。 

当前葡萄糖酸生产的主要原料是粮食作物，但葡萄糖酸需求量的增长，造成了与

人争粮的不利局面，因此使用可再生的木质纤维素原料代替传统粮食作物生产葡萄糖

酸变得尤为重要[88]。木质纤维素原料中的纤维素可通过预处理和酶水解过程转化为葡

萄糖，而半纤维素则可转化为木糖、甘露糖、半乳糖和阿拉伯糖等可发酵单糖[89-91]，

这些糖类均可转化为相应的糖酸[92-94]。Ikeda 等[95]首次利用可再生的废弃办公用纸以 A. 

niger 为菌种采用分批补料方式实现了 80-100 g/L 的纤维素葡萄糖酸生产。Zhou 等[96]

使用浓缩的稀酸预处理玉米秸秆清液通过 G. oxydans 全细胞催化的方式生产了 143.9 

g/L 的木糖酸。Zhang 等[97]采用干酸预处理的玉米秸秆水解液利用 G. oxydans 菌株同时

发酵转化了葡萄糖和木糖到相应糖酸，生产了 132.5 g/L 的葡萄糖酸和 15.1 g/L 的木糖

酸。  
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图 1.3  氧化葡糖杆菌的糖酸生产 

Fig. 1.3  Sugar acids metabolism in Gluconobacter oxydans 

目前通过发酵方式完全转化木质纤维素体系五种糖类到相应糖酸仍较为困难，但碳

源的残留将会导致废水中 COD 含量的增加，进而增加污水的处理成本。为了降低废水

中残留碳源的量，有研究利用酿酒酵母首先转化葡萄糖为乙醇而后采用 G. oxydans 转化

木糖为木糖酸[94, 98]，但这种发酵工艺不适宜大规模的工业化操作。故木质纤维素体系的

全糖转化仍是糖酸高效生产的关键问题所在。 

糖酸用途广泛，其中一个重要应用是作为水泥缓凝剂用于延迟水泥或混凝土的早期

固化以利于水泥或混凝土的长距离运输及长时间放置[100]。水泥缓凝剂是建筑行业不可

或缺的原料之一，其需求量逐年增加。我国的水泥年消耗量大约为 25 亿吨，所需求的

水泥缓凝剂产量至少为 100万吨[101]。葡萄糖酸作为缓凝剂已经广泛地应用于建筑行业，

且与高效减水剂的复合使用对改善减水剂与水泥的适应性具有很好的效果[102]。木糖酸

不仅具有很好的缓凝效果还能够降低水用量作为减水剂使用[103]。糖酸对水泥的缓凝作

用主要体现在其中的羧基（COO-）可以与水泥中 Ca2+形成络合物，进而增加 Ca(OH)2 的

溶解度，延迟 Ca(OH)2 的析晶及水化[104-107]。而糖酸中的羟基（-OH）则易与富硅层中的

O2-形成氢键，进而在硅酸三钙和水之间形成保护膜延缓硅酸三钙的水化速率[102, 105]。 

1.4  纤维素柠檬酸生产 

柠檬酸是一种最常见的有机酸，在食品和制药等工业具有广泛的应用[108]。柠檬酸年

产量超过 200 万吨并以每年接近 3.7%的速率增长[109]。柠檬酸最初生产方式来自于柑橘

的萃取，但由于产率低下和柠檬酸需求量的增加，迫使人们寻求更为有效的柠檬酸生产

方式。微生物发酵转化柠檬酸的生产周期短、操作易控、不受场地和气候的限制，因此

日益受到人们的重视。当前全球超过 99%的柠檬酸生产均来自微生物的发酵转化。 
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图 1.4  提高微生物菌株生产柠檬酸产量的策略[114] 

Fig. 1.4  Current strategies to enhance citric acid production by microbial strains[114] 

柠檬酸生产菌株主要包括曲霉、酵母和少量细菌[110, 111]。A. niger 是一种性能非常优

越的柠檬酸生产菌株，其优势如下：底物廉价、发酵易控和高柠檬酸得率[112, 113]。使用

酵母生产柠檬酸同样也具有一定的优势，比如：易培养、易分子改造和高底物耐受性。

柠檬酸的生产效率显著关联于生产成本。为了降低柠檬酸生产成本，非常有必要采用代

谢工程、高效突变和过程优化等生物技术提升发酵菌株的生产性能（图 1.4）。 

代谢工程常用于提高 A. niger 生产柠檬酸的产量。为了考察几丁质合成酶基因 chsC

对菌体形态和柠檬酸合成的影响，Sun 等[115]构建了一个 RNAi 系统沉默了 chsC 基因，

因而提高了 42.6%的柠檬酸生产得率。自然突变在微生物育种中并不非常有效[116]，因此

许多人为诱变已经大量用于提高微生物的突变频率以快速获取正向突变菌株。Zhang 等
[117]应用常温等离子突变法处理A. niger菌株，获得丹宁酸耐受性突变株A. niger AA120，

因而在利用含有单宁酸组分的橡子淀粉原料发酵时提高了 20.3%柠檬酸产量。 

发酵过程优化是提高柠檬酸产量的重要策略，已成功应用于不同生产工艺过程[118-

120]。柠檬酸产量直接关联于底物浓度。Xu 等[121]发现蔗糖、葡萄糖、果糖和麦芽糖为底

物在 10%浓度时生产的柠檬酸产量最高，仅有葡萄糖在 7.5%浓度时酸得率最高。

Guilherme 等[122]优化了柠檬酸发酵培养基中微量元素组成，发现最佳培养条件为 7 mg/L 

Fe3+和 6.5 mg/L Zn2+及无 Mn2+的添加。菌丝球尺寸和形式是影响黑曲霉合成柠檬酸的关

键因素之一，当菌球尺寸小于 1 mm 时，更有利于柠檬酸生产[123]。发酵液流变学特性关

联于菌株形态和生物量[124]，也决定了生物反应器内物料的传质速率[125]。非牛顿流体行

为是霉菌发酵体系的典型特征，低菌体浓度和小菌球形式更有利于形成低粘度流体特性，

进而提高传质传热速率，增加柠檬酸生产效率[126]。霉菌高供氧需求使得氧气传递速率

成为柠檬酸生产的另一关键因素，而且是发酵过程中通气速率的变化也不利于柠檬酸累

积[127]。低氧气供给会抑制黑曲霉呼吸活性，进而阻断从细胞生长到柠檬酸合成的代谢

途径。Kubicek 等[128]发现在菌株分化期 20 min 通气暂停即会不可逆地破坏菌株合成柠

檬酸的能力。但高氧气供给可能增加孢子形成而降低柠檬酸的生产性能[129]。 
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1.5  纤维素油脂生产 

微生物油脂是微生物生长过程中积累的能量物质，主要组分是甘油三酯。自 1980 年

起微生物油脂开始被用作可可油的替代物[130]。研究者也聚焦于利用微生物油脂生产对

人体健康有益的其他脂肪酸组分比如亚油酸和花生四烯酸等[131, 132]。由于全球性的能源

与环境危机，人们逐渐把微生物油脂利用方向转移到生产生物柴油和航空煤油领域（图

1.5）[133-136]。过去研究已经证实来自油脂酵母生产的油脂经酯交换制备的生物柴油性能

完全符合美国 ASTM (American Society for Testing and Materials)标准[137]。 

油脂微生物可以分为微藻、细菌、真菌和酵母。微藻是光驱动的细胞工厂可以转化

CO2 为生物燃料。微藻平均含油率在 1-70%之间，但特定条件下含油率可以达到 90%[138, 

139]。目前，微藻年产量超过 5000 吨干细胞量，产生大约 1.25×109 美元的经济价值[140, 

141]。尽管微藻是含油率较高的油脂微生物，但其相比于酵母和细菌而言，需要更大的培

养面积和更长的培养周期[135]。细菌培养简单且生长迅速，在油脂生产中具有一定的优

势，一些细菌甚至可以富集 70%的含油率[142]。然而，大部分细菌并不能生产油脂，仅

有少数菌株可以生产一些复杂的类酯物质如聚羟基烷酸酯[143]。酵母和真菌是研究最多

也是最具潜力的油脂微生物[144]，一些菌株在限氮条件下可以生产超过 60%细胞干重的

油脂产量，或者一些对人体有益的长碳链非不饱和脂肪酸[145]。 

利用可再生资源生产微生物油脂越来越受到人们的重视[146]。Yu 等[147]以稀酸预处理

及脱毒的小麦秸秆为原料考察了不同菌株的油脂生产性能，最终利用弯曲隐球菌 

(Cryptococcus curvatus) 实现了最高 4.2 g/L 的油脂产量。Huang 等[148]比较了稀酸预处理

稻杆原料与纯糖生产油脂的性能，发现在木质纤维素体系发酵性丝孢酵母 (Trichosporon 

fermentans) 的发酵性能略有降低，但使用脱毒浓缩后的水稻秸秆水解液仍能获得较高的

油脂产量（11.5 g/L）。Ruan 等[149]分析了深黄被孢霉 (Mortierella isabelline) 利用碱预处

理和硫酸预处理玉米秸秆水解液的油脂生产性能，证实酸预处理秸秆的效果更好，油脂

产量相比碱预处理提高了将近一倍。Chen 等[150]考察了玉米芯水解液生产微生物油脂的

性能并对其培养条件进行了优化，发现水解液自身可能存在一些有利于菌株生长的营养

组分。Gao 等[151]以提取木聚糖组分后的玉米芯残渣为原料分析了碳氮比对胞内油脂积

累的影响，并最终实现了 12.3 g/L 的油脂生产。 

油脂微生物的产油性能是限制油脂产量达标的重要影响因素，菌种筛选是获取高产

菌株的有效途径，目前已发展出多种适用于油脂微生物选育的筛选方法[152-154]。Tanimura

等[155]采用油脂直接称重法从 500 株菌株中筛选得到了 31 株的油脂生产菌株，并获得了

一株生产性能最为优良的菌株，藓类隐球菌 (Cryptococcus music) JCM 24512，其生产速

率达到 0.37 g/L/day。Rostron 等[156]发现尼罗红染色法适合于油脂酵母菌株的选育，可以

快速筛选基因修饰的高产菌株。Tapia 等[157]使用浅蓝菌素筛选紫外诱变的突变菌株，实

现了相比野生菌株提高了 30.7%的油脂产量。Liu 等[158]采用了一种快速进化的代谢工程

法结合漂浮细胞法提高了 55%的油脂产量，进而利用耶氏酵母 (Yarrowia lipolytica) 在

合成培养基中生产了 39.1 g/L 的油脂。 
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图 1.5  微生物油脂生产生物柴油[136] 

Fig. 1.5  Schematic diagram of biodiesel production from the oleaginous yeast[136] 

油脂是胞内产物必须进行细胞破碎才能释放出油脂获得产品。细胞破碎得率可通

过测定代谢产物的释放、紫外吸收、浊度、颗粒尺寸和活细胞计数等进行定量地分析
[159]。但浊度测定可能会受到细胞碎片聚集的影响，如果破碎后细胞出现凝结现象，颗

粒尺寸测定也会受到影响。由于水溶性组分的渗透，在低细胞浓度下蛋白和紫外吸收

测定可能会过度估测细胞的破碎程度[159]。活菌数可能是评估细胞破碎最精确的方法，

但这些参数都是间接地评定细胞破碎。油脂回收率是评估细胞破碎的最直接方式。 

一般的细胞破碎需要进行预处理：离心获得湿细胞；烘干脱水得到干细胞。而直接

对湿细胞进行破碎可以消除高能耗的脱水过程[160]。湿细胞的破碎方法主要包括物理破

碎、化学破碎和酶解破碎（表 1.2）。物理法破碎处理速率较快，适合于规模化应用，对

设备要求较低，但通常能耗较大[161, 162]。高压均质法常用于日用品行业中分散牛奶中的

油脂颗粒，若此方法的能耗能够降低到处理 1 kg 干油脂细胞量低于 26.9 MJ，则将会是

生物油脂行业具有规模化应用潜力的方法[163]。超声辅助细胞破碎可以提高微藻、酵母

和真菌的油脂提取效率[164-167]，但破碎效率显著关联于细胞的浓度。在高细胞浓度下此

方法的油脂得率显著地下降，这是限制此方法应用的最大技术障碍。化学法如酸处理是

目前效率最高且最常用的方法，但常需高温辅助破碎，对工业化设备要求较高。Kruger

等[168]考察了各种破碎方法对酵母细胞油脂得率的影响，证实高温酸解的效果最佳，明

显优于高压均质法、微波法及珠管研磨法。酶法破碎条件最为温和，更具有产业化应用

的潜力，已成功应用于植物油的提取工艺[169]。Cho 等[170]证实使用纤维素酶酶解小球藻

可以提高油脂萃取得率达到 70%。一般而言，几种酶的复合酶才能更有效地酶解细胞壁，

但高昂的酶成本是限制其应用的重要瓶颈[171, 172]。固定化酶尽管能够降低酶的成本，但

也会影响酶与细胞壁间的质量传递效率而导致破壁效率的降低[173]。 
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表 1.2  油脂提取的细胞破碎方法[160] 

Table 1.2  Cell disruption methods in terms of lipid extraction[160] 

Methods Species Biomass Conditions & scale Energy 

(MJ/kg) 

Analyses & outcome References 

Physical 

disruption 

High-pressure 

homogenization 

Nannochlorops

is sp. 

0.1-25% 10 L/h 0.2-144.5 Cell counting, 70-80% [174] 

 Bead mill Chlorella 6.9-15.8% 3-62 kg/h 10.2-36.1 Cell counting, 85-99% [175] 

 Ultrasound S. limacinum 4% 0.05 L 2 Ethanol:slurry=19:1 (v/v), 50% [176] 

 Pulsed electric 

field 

Scenedensmus 0.5% 40 L 24 Hexane extraction, less than 50% [177] 

 Microwave Botryococcus 0.5% 0.1 L/min 420 Bligh method [163, 178] 

 Subcritical water C. sorokiniana 10% 0.1 L 6 No lipid extraction [179] 

Chemical 

disruption 

HCl C. curvatus 2.5-5% 0.17–0.3 M HCl, 78 oC 2 h, 0.02 L 4.4-8.8 Modified Bligh method, 87.5% [166] 

 H2SO4 Scenedesmus 7.5% 2% H2SO4, 145 oC , 10 min, 0.005 L 6.7 Hexane extraction, 97% [180] 

 Poly-

dimethylaminom

ethylstyrene 

Autrantiochytri

um 

1.5% Poly-dimethylaminomethylstyrene  

membrane, 0.015 L 

None Hexane extraction, 25.6% [182] 

Enzymes Cellulase C. vulgaris 1% Cellulase, glucosidase, 50 oC, 72 h 10.4 Bligh method, 73.1% [170] 

 Glycomannanase R. toruloides 12.8% Microwave 1 min, glycomannanase, 

37 oC, 2 h, 0.01 L 

8.4 Ethyl acetate extraction, 96.6% [183] 

 Pectinase, papain Mortierella 

alpina 

3% Pretreat at 80 oC 30 min, pectinase: 

papain (5:3, v/v) 60 oC, 6 h, 0.02 L 

4.9 Hexane extraction 100% [171] 

 Cellulase, 

pectinase, 

hemicellulase 

Scenedesmus 

sp. 

0.3% Cellulase:pectinase:hemicellulase 

ratio of 1:1:1, 30 oC, 60 h, 0.03 L 

8.4 Hexane extraction, 86.1% [184] 

Others   Chlorella sp 2% TiO2 for harvest and then rupture cell 

by UV irradiation, 365 nm, 3 h, 0.2 L 

40.5 Cell counting, 95% [185] 
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1.6  本论文的立题依据和主要研究内容 

木质纤维素原料是一种分布广泛且价格低廉的可再生资源，当前的生物炼制发酵多

以厌氧方式生产如乙醇和乳酸等少数几种产品。然而，油脂、糖酸和柠檬酸等众多化学

品的生产均需好氧发酵。高固载量是生物炼制产业化应用的必然选择。然而，目前高固

体含量的好氧生物炼制发酵仍然存在诸多关键性的问题，如：氧气传递限制、混合传质

困难、高抑制物胁迫、低菌株发酵性能和产品固液分离困难等。这些问题的存在严重地

阻碍了好氧生物炼制的高效进行。本研究拟解决上述好氧发酵过程中的关键性问题，并

探究多种化工产品（糖酸和柠檬酸）和微生物油脂生产的产业化应用潜力。本研究技术

路线如下图所示： 

 

图 1.6  本研究技术路线图 

Fig. 1.6  The technical flow sheet in this research 
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本研究具体内容包括如下几个方面： 

(1) 探究高固体含量下木质纤维素体系的氧传递特性，为高固体含量下好氧发酵的氧气

充分供给提供解决方案。以 G. oxydans 生产葡萄糖酸发酵为例，考察不同氧气传递

速率对好氧发酵过程的影响，进而选取合适的氧供给解决方案。基于发酵液的流变

学特性，以氧气传递速率为依据，利用计算流体力学（CFD）模拟优化好氧发酵反

应器的设计。 

(2) 考察木质纤维素全糖酸的好氧生物炼制发酵。利用菌株驯化和过程优化等策略，实

现木质纤维素来源全部糖类发酵转为相应糖酸。通过发酵过程参数调整，优化 G. 

oxydans 发酵生产糖酸的工艺。在脱毒水解液和抑制物包含水解液中进行交替转接

驯化 G. oxydans 菌株对木质纤维素体系的适应性和全糖利用性能。利用各种方法和

检测手段，分析木质纤维素原料生产糖酸作为水泥缓凝剂添加是否符合国家的标准

及满足实际的应用需求。 

(3) 探究柠檬酸的同步糖化与好氧发酵生产的可行性和产业化潜力。分析 A. niger 在高

固体含量木质纤维素体系生产柠檬酸的性能，评估霉菌菌丝对发酵液的潜在影响，

优化同步糖化与发酵生产柠檬酸的过程参数。利用 Aspen Plus 平台对纤维素柠檬酸

生产的技术与经济性进行分析，探究其产业化的可行性。 

(4) 研究微生物油脂的同步糖化与好氧共发酵生产。基于高含油率细胞密度低的特性，

采用一种超速离心筛选方式获取含油率最高最轻的油脂酵母菌株。建立超速离心筛

选过程的流体静力学模型，探究其作用机理及普适性。考察超速离心筛选对胞内油

脂代谢路径和细胞形态的影响。通过同步糖化与好氧共发酵方式，评估驯化菌株的

油脂生产潜力，并探究发酵后油脂细胞与木质素残渣的特异性分离问题。
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第 2 章  高固体含量好氧发酵过程的氧传递研究 

2.1  引言 

高产物浓度是降低发酵工艺下游分离纯化成本的重要举措。木质纤维素生物炼制过

程中，酶水解和发酵阶段高木质纤维素载量是实现高产物浓度的必要条件[186, 187]。当厌

氧发酵应用于高固含量水解液中酿酒酵母乙醇生产或者乳酸菌乳酸生产时，少量酶液和

种子液与高固木质纤维素水解液间的良好混合是非常必要的[40, 43, 188]。当好氧发酵用于

耶氏酵母油脂生产、黑曲霉菌柠檬酸生产、或者谷氨酸棒杆菌氨基酸生产时，良好混合

和气液间的高氧气传递速率都是必不可少的。更重要的是，氧气传递速率是获取高产物

浓度和生产速率的重要限制因素之一。当氧气在好氧发酵中同时作为转化底物时，比如：

氧化葡糖杆菌[97]或者黑曲霉菌[93]转化葡萄糖到葡萄糖酸的发酵，氧供给需求进一步增强。 

在高固体含量的木质纤维素水解液中，高粘稠性促使小气泡倾向于聚合成为大气泡

并快速从水解液中逃逸[51, 75, 189]。气泡的聚合和释放降低了高粘度和高固体含量水解液

的总气含率、气液交接面积和界面能动性[52]。这些现象相应地降低了氧气的传递速率和

细胞的代谢活性[190, 191]。一种提高氧气传递速率的方法是移除水解液中的固体颗粒[192, 

193]，然而水解液固液分离操作非常棘手：水解液的高固体含量使得离心在规模化应用上

不可实现，其高粘稠性导致过滤极其困难[194, 195]。而且，固液分离操作不可避免地会产

生大量的糖损失和额外的电耗。在生物炼制过程中，采用同步糖化与发酵的部分原因就

在于固液分离的困难和大量的糖损失。因此，采用包含固体颗粒的水解液不进行固液分

离直接发酵是好氧发酵的必然选择。 

高固高粘水解液中氧传递特性目前并未很好地表征，这极大地限制了生物炼制技术

的发展。Mussatto 和 Roberto[192]报道了水稻秸秆水解液的氧传递研究，但其所用水解液

为固液分离后的清液。Sreenath 等[196]考察了苜蓿纤维水解液的氧传递特性，但其固体含

量较低（10%，w/w），故发酵产率并不理想。Liu 等[197]研究了玉米秸秆水解液的溶氧变

化和后续的油脂发酵，但所用固体含量仍很低，因此不能真正表征高粘木质纤维素体系

中的氧传递一般性规律。 

本章节首次考察了高固高粘水解液中的氧传递特性，并评估了其对典型好氧发酵

（葡萄糖酸发酵）的发酵性能影响。在葡萄糖酸发酵中，发酵菌株氧化葡糖杆菌的细胞

生长和葡萄糖酸生产均需要氧气，因此氧供给速率的轻微改变即会影响发酵速率。测定

结果表明水解液的气液氧传递系数（kLa）随着固体含量的增加而显著地降低，但通过调

节水解时间和搅拌转速仍可调控氧气传递速率以满足葡萄糖酸的发酵需求。基于测定的

氧气传递速率和水解液流变学参数，研究建立了计算流体力学模型用于模拟反应器内的

氧气传递速率分布并得到了实验验证。基于此模型，研究实现了规模化好氧发酵罐的优

化设计。本研究为实现高固高粘木质纤维素体系中的高效好氧发酵提供了重要的参考依

据和借鉴意义。
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2.2  材料与方法 

2.2.1  原料 

玉米秸秆收获于 2014 年河南南阳秋季。收获的原料首先使用锤式粉碎机粉碎并过

10mm 网筛。清洗粉碎秸秆以移除灰尘、石子和金属碎片而后烘干保存。原始玉米秸秆

含有 32.1%的纤维素、20.6%的半纤维素、26.5%的木质素和 4.4%的灰分。 

2.2.2  酶与化学试剂 

纤维素酶 LLC 购买自青岛蔚蓝生物股份有限公司（中国，山东），其滤纸酶活为 199 

FPU/mL，纤维二糖酶活为 5514 CBU/mL，蛋白含量为 76 mg/mL 纤维素酶溶液。 

葡萄糖内酯购于阿拉丁试剂有限公司（中国，上海），酵母提取物购自安琪酵母股份

有限公司（中国，湖北），其余化学试剂购自上海凌峰化学试剂有限公司（中国，上海）。 

2.2.3  菌种和培养基 

氧化葡糖杆菌 (Gluconobacter oxydans) DSM 2003 来自德国微生物菌种保藏中心

（DSMZ），其培养基包括（1）活化培养基：40 g/L 山梨醇，10 g/L 酵母提取物，1.5 g/L 

KH2PO4, 1.5 g/L (NH4)2SO4，0.5 g/L MgSO4·7H2O 和 20 g/L 琼脂；（2）种子培养基：80 

g/L山梨醇，10 g/L酵母提取物，1.5 g/L KH2PO4, 1.5 g/L (NH4)2SO4和 0.5 g/L MgSO4·7H2O。 

脱毒菌株 Amorphotheca resinae ZN1 由本实验室筛选获得并保藏于中国微生物菌种

保藏中心（CGMCC）。A. resinae ZN1 储存于 PDA 斜面，其组成包括：200 g/L 土豆，20 

g/L 葡萄糖，20 g/L 琼脂。 

2.2.4  预处理、生物脱毒和水解操作 

玉米秸秆通过干酸方法进行预处理[23, 24]。简单地说，烘干玉米秸秆和稀酸在酸用量

为 2.5%和固液比 2:1 条件下一起加入螺带反应器在 175 oC 条件下反应 5 分钟。预处理

后玉米秸秆含水量为 50%左右，并且无废水产生。通过 NREL 两步酸解方法[198, 199]测定

的预处理玉米秸秆包含 35.7%纤维素和 24%半纤维素。 

预处理玉米秸秆通过使用 A.resinae ZN1 进行脱毒。简单地说，预处理玉米秸秆使

用 20% (w/w) Ca(OH)2 中和至 pH 5-6 而后通过盘磨去除长纤维以避免堵塞管道和阀门。

A.resinae ZN1 固体种子以 10%接种量接入新鲜预处理玉米秸秆固体中培养直到完全移

除糠醛和 5-羟甲基糠醛。 

预处理和生物脱毒的玉米秸秆在装备有螺带桨叶的 5 L 生物反应器中进行糖化。其

酶用量为 6 mg 纤维素酶蛋白/g 干固体，温度为 50 oC，pH 通过 5 M NaOH 控制在 4.8。

糖化时间根据实验需求设定为 12 h 或者 48 h。 

2.2.5  葡萄糖酸好氧发酵 

糖化液使用灭菌烧杯快速转移到装备有平叶桨的发酵罐中进行葡萄糖酸发酵。2 mL

冻存的 G. oxydans 菌体接入种子培养基在 30 oC 和 220 rpm 条件下培养 15 h。而后种子

液和 48 h 糖化后的水解液在 2% (v/v) 接种量下共同加入发酵罐中于 35 oC, pH 4.8 和 1.0 



华东理工大学博士学位论文                                 第 17 页 

vvm 条件下发酵 36 h。样品定期从发酵液中取出在离心力为 14,500×g 下离心 5 min。 

2.2.6  分析糖类、葡萄糖酸和抑制物 

葡萄糖使用山东省科学院生物研究所的生物传感分析仪 SBA-40D 测定（中国，济

南）。葡萄糖酸采用装备有 HPX-87H 型色谱柱的高效液相色谱进行测定。检测条件：流

动相，5 mM H2SO4；流速，0.4 mL/min；柱温，55 oC。木糖、糠醛、5-羟甲基糠醛和乙

酸使用 HPX-87H 型色谱柱测定，其检测条件：流动相，5 mM H2SO4；流速，0.6 mL/min；

柱温，65 oC。 

2.2.7  流变性质测定 

水解液的流变性质使用博勒飞公司的装备有 SC4-16转子的DV2T型粘度计（美国，

马萨诸塞州）测定。表观粘度值在剪切速率 11.6-46.7 s-1 范围内和 25 oC 条件下测定得

到。幂律模型 1n

p ×= -

a γKη 其中 Kp是稠度系数（Pa·sn）, n 为无纲量的幂律指数。Kp 和

n 通过线性化的幂律模型计算得到： 

γ-nKη 10p10a10 log)1(+log=log                                          (2-1) 

2.2.8  测定氧气传递速率 (kLa) 

玉米秸秆水解液中的氧气传递速率使用动态氧解吸法测定[200]。购买自梅特勒-托特

多的溶氧电极用于监测溶解氧浓度（DO）的变化。饱和溶氧（100%）设定为 35 oC 和

1.0 vvm 条件下一定转速和固载量下的稳定溶氧值。测定 kLa 前需关闭通气开关并通入

氮气以赶走氧气，使溶氧值低于 5%的饱和溶氧值。而后，关闭氮气进气阀，重新打开

通气开关，并每隔 10 s 迅速记录溶氧数值的变化，直到溶氧数值达到饱和溶氧。kLa 值

基于水解液中的氧质量平衡计算得到： 

)( C-Cak=
dt

dC
*

L                                                     (2-2) 

其中 C*是饱和溶氧浓度（mol/L）, C 是实时测定的溶氧浓度（mol/L）。 

2.2.9  CFD 模拟 

商用 CFD 软件 Ansys 公司的 ICEM 和 Fluent 分别用于反应器模型的三维网格生成

和计算模拟。欧拉多相流模型用于模拟生物反应器内的气液质量传递情况。群体平衡模

型（PBM）用于计算空气的气泡尺寸分布，其模型通过离散方法采用八组从 0.8-13.0 mm

大小的气泡群模拟气泡的合并与破裂。模型计算的边界条件是空气分布器为气体的速率

进口边界，液面定义为脱气边界，桨叶、挡板和壁面定义为无滑移的标准壁面。桨叶部

分采用动网格方法求解流场。整个模型采用隐式压力基求解，在非稳态下进行，计算时

间步长为 0.02 s，并忽略化学反应。kLa 值通过模拟气液交接面积 a 和液相质量传质系数

kL 实现，其中 kL 采用 Bird 方程计算[69, 77]： 

32

slipL

L
3

2
=

d

UD

π
k                                                    (2-3) 
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其中 DL是气相在液相中的分子扩散系数（m2/s），Uslip 是气液间的滑移速率（m/s）。 

气液交接面积 a 由 Sauter 平均气泡粒径 d32 和气体体积分数 aG计算得到： 

32

G6
=

d

a
a                                                             (2-4) 

2.3  结果与讨论 

2.3.1  高固高粘木质纤维素水解液中的氧气传递速率测定 

本研究实验性地测定了不同操作条件下高固体含量水解液中的氧传递系数 kLa（图

2.1）。水解液固体含量的增加导致了粘度增加并降低了 kLa 值，尤其是当固体含量增加

到 30%时 kLa 值的降低更为显著（图 2.1a）。但增加搅拌转速可以增强水解液的湍流强

度，kLa 值随之增加。进一步研究发现延长酶水解时间降低了水解液的表观粘度值，kLa

值相应地增加（图 2.1b）。水解时间的延长实现了木质纤维素颗粒的进一步水解，进而

降低了秸秆颗粒尺寸，增加了糖化液的流动性并降低了其粘稠性，这是可能是 kLa 值增

加的主要原因。在低固体含量时，kLa 值显著增加，但此时测定数据可能存在一定的误

差，主要原因在于低固低粘水解液中存在严重的发泡现象容易干扰溶氧电极的测定，因

而导致了测定的 kLa 值相对较高但不精确。当搅拌转速增加时，增强了湍流水平进而降

低了泡沫的形成，kLa 值测定的精度随之提高。这些结果预示着高固体含量的确会显著

地降低水解液中的氧气传递速率，但增加混合强度和更彻底的水解可以一定程度上缓解

氧供给的压力。 

充足的氧供给是实现好氧发酵中快速细胞生长和高效产物转化的必要条件。过去少

数研究涉及到发酵菌株所需的氧气传递速率[201, 202]。Calik 等[56]考察了氧供给对黄色短

杆菌生产谷氨酸的影响，发现低氧气传递速率有利于丙酮酸和乳酸的积累，而高氧气传

递速率则倾向于累积酮戊二酸和琥铂酸等副产物，最适宜谷氨酸生产的条件为 kLa 值在

22 h-1。Ferreira 等[55]证实了 kLa 是影响耶氏酵母利用粗甘油生产柠檬酸的关键因素。随

着 kLa 值从 7 h-1 增加到 55 h-1，柠檬酸产量增加了 7.8 倍，其最佳 kLa 值在 30 h-1。尽管

木质纤维素水解液中的氧气传递速率通常低于传统液体培养基或者木质纤维素水解清

液[51]。但图 2.1 表明在高固体含量水解液中的氧气传递速率仍然可以在温和操作条件下

满足发酵所需的氧供给需求。这个结果预示着高固高粘木质纤维素体系应该可以很好地

实现好氧发酵转化。 
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图 2.1  玉米秸秆水解液中氧气传递速率 kLa 的测定 

Fig. 2.1  Measurement of oxygen transfer rate kLa in the corn stover hydrolysate slurry 

（a）12 h 水解；（b）48 h 水解。酶水解条件：固体含量 30%，6 mg 纤维素酶蛋白/g 干重，pH 

4.8，50 oC。氧气传递速率在 35 oC 和 1 vvm 下测定。 

2.3.2  氧气传递速率对好氧发酵的影响 

为了评估高固体含量水解液的氧气传递速率对好氧发酵的影响，本研究选用在细胞

生长和氧化转化方面具有高供氧需求的 G. oxydans 葡萄糖酸发酵作为模式发酵。在此发

酵过程中，纤维素转化为葡萄糖而后转化为葡萄糖酸内酯，接着一个同步水解反应把葡

萄糖酸内酯转化为葡萄糖酸[203, 204]。因为中间产物葡萄糖酸内酯是极强的纤维素酶抑制

剂[205, 206]，故发酵前需对水解液进行彻底的酶解，以避免发酵中葡萄糖酸内酯对酶解效

果的影响。简明地说，预处理和生物脱毒的玉米秸秆固体首先在装备螺带桨叶的反应器

中水解 48h 转化为单糖，而后所有水解液不经固液分离直接转入装备 Rusthon 桨叶的反

应器进行葡萄糖酸发酵。 

本研究首先考察了不同固体含量下的氧气传递速率对纤维素基葡萄糖酸发酵的影

响（图 2.2）。当固体含量为 15-25%，也即 kLa 值 9.2-77.4 h-1 时，发酵过程的溶氧变化

趋势相似且最低溶氧水平差异不大（图 2.2a），并且葡萄糖可以在 12 h 内完全转化为葡

萄糖酸（图 2.2b）。当固体含量进一步增加到 30%，kLa 值降低到 5.6 h-1 时，溶氧在葡

萄糖氧化转化中迅速耗尽并且葡萄糖酸的转化速率显著降低（图 2.2c）。此结果预示着

较低固体含量的葡萄糖酸发酵基本不存在氧供给的问题，只有达到 30%固体含量 kLa

值极低时，才会出现氧气供给不足的问题。 

为了实现高固体含量（30%，w/w）下葡萄糖酸的高效转化，研究在适当范围内增

加了搅拌转速以提升氧气传递速率（图 2.3）。当搅拌转速从 400 rpm 增加到 500 rpm

时，kLa 值增加了一倍，从 5.6 h-1 增加至 11.2 h-1，并且葡萄糖的转化速率达到最优。

当进一步增加搅拌转速使 kLa 值增加到 45.9 h-1 时，葡萄糖到葡萄糖酸的转化速率基本

维持恒定。这一结果表明高固高粘水解液中葡萄糖酸发酵的氧供给可以通过调节操作

参数比如搅拌转速等得到满足。 
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图 2.2  不同固体含量下的氧气传递速率和纤维素葡萄糖酸发酵 

Fig. 2.2  Oxygen transfer rates and cellulosic gluconic acid fermentation by varying solid contents 

（a）溶氧；（b）葡萄糖酸生产；（c）葡萄糖酸生产速率。酶水解条件：6 mg 纤维素酶蛋白/g 干

重，50 oC 和 pH 4.8。发酵条件：2%接种量，400 rpm，1 vvm，35 oC 和 pH 4.8。  
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图 2.3  不同搅拌转速下的氧气传递速率和纤维素葡萄糖酸发酵 

Fig.  2.3 Oxygen transfer rates and cellulosic gluconic acid fermentation by varying agitation rates 

（a）溶氧；（b）葡萄糖酸生产；（c）葡萄糖酸生产速率。酶水解条件：固体含量 30%，6 mg 纤维

素酶蛋白/g 干重，50 oC 和 pH 4.8。发酵条件：2%接种量，400 rpm，1 vvm，35 oC 和 pH 4.8。  
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图 2.4 比较了相似 kLa 值条件下的葡萄糖酸发酵性能，发现当调节不同参数获得相

似 kLa 值时（25%固体含量在 400 rpm，30%固体含量在 500 rpm），葡萄糖酸的生产性

能也保持一致。这个结果预示着无论如何改变发酵条件，氧气传递速率才是影响纤维

素好氧发酵性能的决定性因素。为了实现高效的好氧发酵，氧气传递速率必须高于某

个临界值。对于 G. oxydans 葡萄糖酸发酵而言，这个 kLa 值应该在 10 h-1 左右（图 2.2

和图 2.3）。本研究通过实验证实尽管高固高粘木质纤维素水解液的氧气传递速率显著

低于水解清液，但对于一般的好氧发酵而言仍然是充足的。此结论将极大拓展生物炼

制的应用范围，促使人们从厌氧乙醇或者乳酸发酵生产转向产品类型更为丰富的好氧

发酵生产（如葡萄糖酸、柠檬酸和谷氨酸等生物基化工产品）。 

 

 

图 2.4  相似氧传递条件下的纤维素葡萄糖酸发酵 

Fig. 2.4  Cellulosic gluconic acid fermentation under the similar oxygen transfer rate by different 

operation approaches 

（a）溶氧；（b）葡萄糖酸生产速率。酶水解条件：6 mg 纤维素酶蛋白/g 干重，50 oC 和 pH 4.8。发

酵条件：2%接种量，1 vvm，35 oC 和 pH 4.8。  

0

20

40

60

80

100

120

0 6 12 18 24 30 36

D
O

 (
%

)

Time (h)

25% solids loading and 400 rpm stirring rate

30% solids loading and 500 rpm stirring rate
(a)

kLa (h-1)

11.2

9.2

0

2

4

6

8

10

12

0 6 12 18 24 30 36

G
lu

c
o

n
ic

 a
c

id
 g

e
n

e
ra

ti
o

n
 r

a
te

 (
g

/L
/h

)

Time (h)

25% solids loading and 400 rpm stirring rate

30% solids loading and 500 rpm stirring rate
(b)

kLa= 11.2 h-1

kLa= 9.2 h-1



华东理工大学博士学位论文                                 第 23 页 

2.3.3  基于氧气传递速率评估好氧生物反应器的设计 

发酵液的流变参数是生物反应器模型建立的基础。葡萄糖酸发酵液的粘稠性（稠

度系数，Kp）随着发酵进行而显著地降低，并伴随着剪切稀化能力（幂律指数，n）的

增强（表 2.1）。 

表 2.1  纤维素葡萄糖酸发酵过程的流变性质变化 

Table 2.1  Rheology evolution of cellulosic gluconic acid fermentation 

Time (h) n (-) Kp (Pa·sn) Apparent viscosity (Pa·s) 

0 0.19 2.81 0.18 

12 0.18 2.12 0.13 

24 0.16 1.56 0.09 

36 0.15 1.28 0.07 

酶水解条件：30% 固体含量，6 mg 纤维素酶蛋白/g 干重，50 oC 和 pH 4.8。发酵条件：2%接种

量，1 vvm，35 oC 和 pH 4.8。 

生物反应器混合功耗随着粘稠性的增强而急剧增加，因此研究使粘度最大时间点

（发酵初始时刻）的流变参数建立了生物反应器的 CFD 模型以实现满足最大负荷的反

应器设计。研究采用欧拉多相流模型以考察气液交互影响以模拟反应器内的流场和气

液分布，利用群体平衡模型解析气泡的合并与破裂以模拟氧气传递速率的分布。研究

首先分析了 CFD 模型模拟氧气传递速率的准确性，表 2.2 说明模拟值和实验值具有很

好的一致性，其相对误差仅为 13.5%。此结果证实了所用 CFD 模型可以很好模拟高粘

生物反应器内的氧气传递速率，这为后续生物反应器的优化设计建立了重要的基础。 

表 2.2  高固高粘水解液中实验测定的 kLa 值与 CFD 模拟值比较 

Table 2.2  Comparison of the CFD calculated kLa values with the experimentally measured values in the 

highly viscous lignocellulose hydrolysate slurry 

Agitation rate (rpm) Simulated kLa (h-1) Experimental kLa (h-1) Relative error (%) 

400 4.8 5.6±1.6 -14.3 

500 9.4 11.2±3.6 -16.1 

600 16.9 19.8±1.4 -14.6 

800 50.0 45.9±0.9 +9.0 

酶水解条件：30%固体含量，6 mg 纤维素酶蛋白/g 干重，50 oC 和 pH 4.8，酶解 48 h。氧气传递速

率测定条件：1 vvm 和 35 oC。 

研究采用 CFD 模拟解析了不同搅拌转速下罐内的气含率分布和氧气传递速率分布

（图 2.6）。随着搅拌转速从 400、600 rpm 增加到 800 rpm，体积平均气含率从 0.4、

1.1%增加到了 2.3%（图 2.6a）。且搅拌强度的增强也增加了 kLa 值大于 10 h-1 区域范

围，意味着罐内更多区域可以满足高效葡萄糖酸发酵的供氧需求。空气流迹线图表明

随着搅拌转速的增加，气流倾向于聚集在反应器中心（图 2.6b）。这种气流的汇集在桨

叶周围高湍流强度的作用下易破碎形成小气泡，这种小气泡增加了气液交接面积 a，因

而导致 kLa 值的增加。此模拟结果从微观层面解析了搅拌转速增加对 kLa 值的影响，加

深了人们对 kLa 值调控的认知。 
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图 2.6  不同搅拌转速下的气含率和氧气传递速率 

Fig. 2.6  CFD simulation of gas holdup and oxygen transfer rate of the high solids loading hydrolysate 

slurry at different agitation rates 

（a）kLa 值为 10 h-1 的等值面上的气含率分布；（b）空气迹线流上的 kLa 分布。CFD 模拟采用欧

拉多相流模型和群体平衡模型实现。 

本研究接着利用已验证的 CFD 模型对不同规模尺寸的生物反应器进行了优化设计

以实现最低功耗下的最佳传质效果，包括实验规模 5 L 罐（图 2.7）和工业规模 100 m3

罐（图 2.8）。对于 5 L 罐而言，两层桨叶即可满足一般好氧发酵的混合强度需求。本

研究分别考察几种不同桨叶结构在相同功耗条件下的混合性能差异。HBT 桨叶混合下

罐内整体气含率偏低仅在桨叶和进气口附近氧气传递速率才能满足葡萄糖酸发酵需求

（图 2.7a）。另外，空气迹线流主要集中于生物反应器的上部区域，这预示着大部分的

空气会快速地从罐内释放出来，以至于不能很好地被利用。这个现象在一定程度上解

释了 HBT 桨叶的低气含率和低氧气传递速率情况。PBTU 桨叶具有更好的轴向混合性

能，因此其气含率和氧气传递速率均高于 HBT 桨叶。但这种轴向流一定程度上不利于

气泡在罐内的聚集，相反，RT 桨叶可以把大部分气泡富集在发酵罐的中部和底部，这

使得空气进入罐内后需要经过很长的路径才能从罐内释放出来，因此增加了气体在罐

内的停留时间，故其溶解氧和氧气传递速率均相对较高。此结果表明对于 5 L 生物反

应器，考虑到溶氧和氧供给速率 Rusthon 桨叶更适于高固高粘水解液的好氧发酵。 
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图 2.7  CFD 模拟优化设计 5L 规模的葡萄糖酸发酵罐 

Fig. 2.7  CFD simulation of 5 L gluconic acid fermentor 

（a）kLa 值为 10 h-1 的等值面上气含率分布；（b）空气迹线流上 kLa 分布。CFD 模拟采用欧拉多

相流模型和群体平衡模型实现。其中：HBT，半圆管圆盘涡轮桨叶；PBTU，折叶开启桨叶；RT，

平直涡轮桨叶。 

对于 100 m3 生物反应器设计，研究考察了两个主要耗能的参数：通气速率（图

2.8a）和桨叶形式（图 2.8b）。通气速率的增加显著提升了氧气传递速率、气含率和流

场速率。更重要的是，氧气传递速率在罐内的分布更为均一化，因此更利于各个空间

区域内菌体生产和代谢活动的一致性和高效性。对于葡萄糖酸发酵而言，10 h-1 的氧气

传递速率即可满足菌体的代谢需求。图 2.8a 表明几种不同通气速率下 kLa 值均大于 10 

h-1，预示着即使 0.125 vvm 通气速率下罐内的平均氧气传递速率仍是足够的。但此时

高氧气传递速率仅集中在部分区域如通气口和桨叶周围，大部分区域的 kLa 值均低于

10 h-1。只有当通气速率达到 0.25 vvm 时，氧气传递速率的分布才变得更为均一化。此

结果预示着 0.25 vvm 对 100 m3 罐即是充足的，这比 5 L 罐通气速率降低了 75%。 

大型好氧发酵罐需要非常强烈的搅拌以满足高固高粘发酵体系的混合和供氧需

求，因此本研究为 100 m3 罐设计了四层桨叶配置。径向流 4RT 桨叶组合及其与轴向上

推流相结合的 2WHu+2RT 和 3WHu+RT 桨叶组合的氧气传递速率均相对较低，且 kLa

值在罐内分布非常不均一（图 2.8b）。径向流桨叶及轴向下推流桨叶的组合

（2WHd+2RT 和 3WHd+RT）具有更高的氧气传递速率、更好的均一性、更高的气含

率和流场速率。主要原因在于，下推式轴向流桨叶搅拌下的流场向下的轴向流动更为

剧烈，底层流场速度更大，促使空气流在进入罐内有更剧烈地扰动，因此增加了空气

的停留时间，导致气含率和氧气传递速率的增加。 
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图 2.8  100 m3 葡萄糖酸发酵罐的规模化放大 

Fig. 2.8  Scale-up of 100 m3 gluconic acid fermentor 

（a）通气速率优化，左侧：kLa 值为 10 h-1的等值面上气含率的分布，右侧：速度流场分布；

（b）桨叶形式优化，kLa 值为 10 h-1 的等值面上气含率分布和 Z1、Z2 及 Z3 平面上速度流场分布。

CFD 模拟采用欧拉多相流模型和群体平衡模型完成。其中：4RT，四层平直涡轮桨叶；

2WHu+2RT，两层三宽叶上推式桨叶加两层平直涡轮桨叶；3WHu+RT，三层三宽叶上推式桨叶加

一层平直涡轮桨叶；2WHd+2RT，两层三宽叶下推式桨叶加两层平直涡轮桨叶；3WHd+RT，三层

三宽叶下推式桨叶加一层平直涡轮桨叶。 
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两种规模下生物反应器的桨叶设计存在显著的不同，其原因在于：小型反应器（5 

L）中空气的流速较低，采用径向流桨叶才能更好地实现空气的分布，利于空气在液相

中的溶解；大型反应器（100 m3）中空气的流速较高，很易从罐内释放出来，因此采用

更多轴向流桨叶可以增加空气在罐内的停留时间，进而增加了氧气传递速率。 

2.4  本章小结 

本章节首次考察了高固高粘水解液中的氧传递规律，提供了纤维素好氧发酵过程中

氧气充分供给的解决方案，开辟了好氧生物炼制转化的新篇章，为后续生物燃料（如微

生物油脂）和化学品（如糖酸和柠檬酸）的好氧转化奠定了坚实的技术基础。本章节主

要结论如下： 

(1) 解析了高固高粘水解液中的氧气传递一般性规律，证实了固体含量增加显著地限制

了氧气传递速率，但通过适当地延长酶水解时间或者增加搅拌强度可以很好地改善

氧气供给情况。 

(2) 无论固体含量或者搅拌转速等操作条件如何改变，氧气传递速率都是实现高效好氧

发酵转化的决定性因素之一。对于典型的好氧发酵 G. oxydans 生产葡萄糖酸而言，

其临界 kLa 值须大于 10 h-1 才能实现高效的葡萄糖酸生产。 

(3) 高固体含量葡萄糖酸发酵的粘稠性随着发酵的进行而显著地降低并伴随着剪切稀化

能力的增强。基于测定的流变性质，研究建立了一个模拟高固高粘生物反应器内氧

气传递速率的 CFD 模型，并得到了很好的实验验证。 

(4) 利用 CFD 技术优化了实验室规模和工业规模好氧发酵罐的设计，证实了小型反应器

更适宜装备径向流的 RT 桨叶，而大型反应器中轴向流和径向流结合的 3WHd+RT

桨叶则更适宜。
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第 3 章  木质纤维素全糖酸的好氧生物炼制发酵 

3.1  引言 

糖酸是单糖经过简单氧化得到的有机酸。人们通常利用纤维素来源的葡萄糖转化生

产葡萄糖酸，但木质纤维素生物质除了纤维素还含有大量的半纤维素组分。这些半纤维

素是己糖（葡萄糖、半乳糖和甘露糖）、戊糖（木糖和阿拉伯糖）和一些糖酸的杂聚物，

占据木质纤维素生物质中总碳水化合物的 40%。在玉米秸秆中，木聚糖、阿拉伯聚糖、

甘露聚糖和半乳聚糖分别占据总碳水化合物的 34.1%、5.1%、0.5%和 2.7%[207]。无定向

的半纤维素结构可以在各种预处理过程中水解为单糖[208]。很多研究并不能很好地利用

这些糖类因而增加了污水处理负担。高效利用这些糖类是实现木质纤维素来源全糖转化

生产糖酸和降低后续污水处理成本的关键问题所在。 

大部分天然微生物仅可以利用葡萄糖作为单一碳源，因此各种工程操作已经用于改

造微生物使其能够同时利用其它的碳源如木糖或者阿拉伯糖生产目标产物[209, 210]。而氧

化葡糖杆菌 G. oxydans 本身独特的氧化还原能力具备转化各种糖类到相应糖酸的潜力。

过去研究表明 G. oxydans 细胞膜上的脱氢酶不仅能够转化葡萄糖到葡萄糖酸，也可以转

化木糖到木糖酸、半乳糖到半乳糖酸。阿拉伯糖和甘露糖到相应糖酸的转化并未有报道，

但仍有可能实现。 

糖酸的重要用途是作为水泥缓凝剂延缓水泥的水化，其作用机理是糖酸中羟基和羧

基基团对水泥中硅酸三钙、硅酸二钙和铝氧石等水化反应具有很好的延迟作用。Monosi

等[211]使用热重分析法考察了三种化合物对铝氧石水化的影响，发现葡萄糖和木质素磺

酸盐仅能轻微延缓铝氧石的水化，但葡萄糖酸的延缓效果非常显著。Chun 等[103]考察了

木糖酸作为水泥和混凝土外加剂的作用效果，证实木糖酸的缓凝效果几乎是木质素黄磺

酸盐的两倍。由于木质纤维素原料在生物炼制过程中会产生一些副产物，因此木质纤维

素原料生产的糖酸组分较为复杂，其作为水泥缓凝剂的效果可能会受到影响，必须通过

实验测定进行验证。 

第二章研究已经解决了高固体含量好氧发酵过程的氧气供给问题，并初步实现了高

粘体系 G. oxydans 对单一葡萄糖酸的生产。本章将进一步探究 G. oxydans 对木质纤维素

来源其他碳源的转化能力，进而实现木质纤维来源全部碳源的完全转化。研究主要通过

发酵过程优化获得最佳的糖酸生产条件。采用长期适应性进化方式提升 G. oxydans 菌株

对多种糖类的协同利用能力。评价木质纤维素原料生产糖酸的经济性和工业可行性。利

用各种检测手段评估木质纤维素原料生产糖酸作为水泥缓凝剂的产品性能。本研究为纤

维素糖酸好氧发酵的产业化应用建立了重要的技术基础。 
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3.2  材料与方法 

3.2.1  原料、纤维素酶和试剂 

玉米秸秆收获于 2015 年秋，购买自内蒙古巴彦淖尔市。原料包含 35.4%纤维素，

24.6%半纤维素和 26.5%木质素。纤维素酶详见 2.2.2。 

阿拉伯糖购自北京华威锐科化工有限公司（中国，北京），甘露糖购自九鼎化学科技

有限公司（中国，上海），半乳糖购于上海麦克林生化科技有限公司（中国，上海），葡

萄糖酸钠购于山东西王糖业有限公司（中国，山东），基准水泥购自山东鲁城水泥有限公

司（中国，山东），聚羧酸酯 QS8020 购自上海齐硕实业有限公司（中国，上海）。 

3.2.2  菌种和培养基 

G. oxydans DSM 2003 用于糖酸的发酵转化，其种子培养基包括 80 g/L 山梨醇，10 

g/L 酵母提取物（YE），1.5 g/L KH2PO4, 1.5 g/L (NH4)2SO4 和 0.5 g/L MgSO4·7H2O。合成

培养基包括 40 g/L 糖类（木糖，阿拉伯糖，甘露糖或者半乳糖），10 g/L YE，1.5 g/L 

KH2PO4, 1.5 g/L (NH4)2SO4 和 0.5 g/L MgSO4·7H2O。 

脱毒菌种和培养基详见 2.2.3。 

3.2.3  预处理、生物脱毒和酶水解操作 

预处理和生物脱毒操作参见 2.2.4，其中脱毒操作进行了适当调整：固态脱毒种子及

中和磨浆物料共同加入 15 L 生物反应器中在 28 oC 通气条件下快速脱毒 48 h 以去除抑

制物并同时保留木糖。 

用于糖酸发酵和 G. oxydans 菌株驯化的水解液制备操作详见 2.2.4。 

3.2.4  G. oxydans 的适应性驯化 

G. oxydans DSM 2003 培养于脱毒水解液和抑制物包含水解液中进行交替转接驯化。

具体而言，G. oxydans 首先在 20 mL 抑制物包含水解液中于 30 oC 和 220 rpm 培养 24 h，

而后以 10%接种量转接到脱毒水解液中培养 24 h。这种交替转接一直持续进行 420 天，

在每次转接时添加 0.16 g CaCO3 以维持 pH 在 5-6。前 34 代培养所用的抑制物包含水解

液含有 54.4 g/L 葡萄糖，23.5 g/L 木糖，3.2 g/L 乙酸，0.3 g/L 糠醛和 0.2 g/L 5-羟甲基糠

醛。后续所用培养基包含 62.9 g/L 葡萄糖，29.7 g/L 木糖，6.1 g/L 乙酸，0.2 g/L 糠醛和

0.2 g/L 5-羟甲基糠醛。脱毒水解液含有 67.2 g/L 葡萄糖，21.8 g/L 木糖，0.6 g/L 乙酸。 

3.2.5  好氧发酵和全细胞催化 

在摇瓶发酵中，种子液以 10%接种量接入 45 mL 合成培养基于 30 oC 和 220 rpm 条

件下发酵 72 h，利用 5 M NaOH 每隔 6 h 调整一次 pH 到 5-6。 

在发酵罐规模，两种工艺用于糖酸发酵转化：串联糖化与发酵（CHF）和分步糖化

与发酵（SHF）。在 CHF 中，种子液以 5%接种量和未固液分离水解液一起在装备有通气

装置和 Rushton 桨叶的反应器中在 35 oC，pH 4.8 和 1.0 vvm 条件下直接进行发酵。在

SHF 中，水解液首先进行固液分离而后接入种子液进行糖酸转化。 
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当全细胞催化用于糖酸转化，所用静息细胞的制备方法详见 Meyer 等[212]。简单而

言，收集 OD600 值达到 5.0 的 1 L 种子液在 2500 × g 离心 20 min。离心后细胞使用 1 L 

40 mM 磷酸盐缓冲液（pH 6.0）清洗两次后保持菌浓在 OD600 35。而后静息细胞悬浮液

以 10%接种量接入水解清液中在 35 oC，2.5 vvm 和 pH 4.8 条件下进行细胞催化。 

3.2.6  糖酸的水泥缓凝效果评价 

木质纤维素来源糖酸仅通过简单地固液分离移除秸秆和菌体杂质并脱色后进行水

泥缓凝效果的评价。水泥缓凝时间和安定性、流动性、抗折强度及抗压强度分别根据国

标 GB/T 1346-2011、GB/T 2419-2005 和 GB/T17671-1999 进行测定。糖酸在水泥中添加

剂量为 0.01-0.03%（w/w）。 

环境扫描电镜、X 射线衍射及热重分析使用水化 8 h 或 24 h 的水泥块进行。简单地

说，基准水泥和糖酸溶液（水与水泥比 0.5）共同加入无锡市建工试验仪器设备有限公

司的 NJ-160 型水泥净浆搅拌机在 285 rpm 混合 2 min，而后倒入塑料瓶中密封并在水泥

养护箱内 20 oC 及 95%湿度条件下储存 8 h 或 24 h。而后捣碎为小碎片并在乙醇中浸泡

7 天再烘干后储存备用。干水泥碎片直接在日本电子株式会社的 JSM-6360 LV 型扫描电

子显微镜（日本，东京）下观察水泥的微观结构。另取一部分水泥碎片碾磨成粉末进行

X 射线衍射和热重分析。X 射线衍射仪器采用日本理学株式会社装备 CuKα 激发光的

D/Max 2550V 型仪器（日本，东京），样品扫描电压为 40 kV (100 mA)，步长为 0.02o，

范围为 10-70o。热重分析采用梅特勒-托利多的装备有热重和同步热仪的 TGA/DSC1 

1600HT 型仪器（瑞士，苏黎世）测定。样品测定的升温速率为 10 oC/min，温度范围为

25-1000 oC，所用气体介质为氮气。 

3.2.7  糖类和糖酸分析 

葡萄糖、木糖、阿拉伯糖、甘露糖和半乳糖采用 HPX-87P 型色谱柱的 HPLC 进行

测定。检测条件：流动相，无菌超纯水；流速，0.6 mL/min；柱温，80 oC。葡萄糖酸和

木糖酸使用 HPX-87H 型色谱柱进行测定。检测条件：流动相，5 mM H2SO4；流速，0.4 

mL/min；柱温，55 oC；波长，210 nm。甘露糖酸、半乳糖酸和阿拉伯糖酸通过安捷伦装

备四级 LC-MS 6120 检测器及 Zorbax Eclipse XDB-C18 柱子的 1200 HPLC 检测。 

3.2.8  Aspen Plus 过程模拟及经济性分析 

Aspen Plus 软件（美国，马萨诸塞）用于对纤维素糖酸发酵工艺进行分析。我们采

用 NREL 的基础模型进行设计[207]，并在以下部分进行了适当的修改：预处理方式从稀

酸预处理改为干式稀酸预处理；脱毒方式从过量氨中和改为生物脱毒；糖化发酵方式从

20%固体含量乙醇发酵改为 30%固体含量葡萄糖酸和木糖酸共发酵；产品回收方式从蒸

发改为板框压滤、脱色和多效蒸发。整个工艺过程中的固体物流和废水在经济性核算中

均进行了考量。发酵液板框压滤得到的木质素残渣用于焚烧发电，脱色和三效蒸发过程

产生的废水送入废水处理厂净化。整个工厂年处理能力为 30 万吨玉米秸秆。Aspen Plus

模型得到的物料和能量平衡数据用于决定生产过程中所需设备和化学品的种类与数量。 
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3.3  结果与讨论 

3.3.1  串联糖化与发酵工艺高效转化纤维素糖酸 

在好氧生物炼制发酵中人们通常称利用固液分离后水解清液的发酵为分步糖化与

发酵工艺（SHF），而本研究直接采用未固液分离的水解液作为底物发酵，我们定义这种

发酵方式为串联糖化与发酵（CHF）。为了评估两种工艺的差异性，本研究以纤维素糖酸

发酵为例对其进行了考察（图 3.1）。在 CHF 工艺中，葡萄糖在 36 h 内即可完全转化为

葡萄糖酸，而木糖转化相当缓慢但仍能够在 72 h 内完成木糖酸的生产，此工艺在 30%

固体含量下可以获得 106.2 g/L 葡萄糖酸和 47.9 g/L 木糖酸。此结果与 SHF 工艺相当，

但由于固体颗粒的存在影响了气液传递速率，这在一定程度上限制了木糖的转化速率。 

 

 

图 3.1  CHF 和 SHF 生产纤维素糖酸比较 

Fig. 3.1  Comparison of CHF and SHF for gluconic and xylonic acids fermentation 

（a）葡萄糖酸；（b）木糖酸。酶水解条件：30%固体含量，4 mg 纤维素酶蛋白/g 干固，50 oC，pH 

4.8，48 h 酶解。发酵条件：5%接种量，35 oC，500 rpm，pH 4.8，1 vvm，72 h 发酵。 
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图 3.2  CHF 工艺的发酵过程优化 

Fig. 3.2  CHF optimization for producing high titer gluconic and xylonic acids 

（a）葡萄糖酸；（b）木糖酸。酶水解条件：4 mg 纤维素酶蛋白/g 干固，50 oC，pH 4.8，48 h 酶

解。发酵条件：5%接种量，500 rpm，1 vvm, 72 h 发酵。 

为了获得高糖酸的发酵指标，研究对 CHF 工艺相关过程参数进行了考察（图

3.2）。低 pH 显著降低了糖酸转化效率，其中木糖转化效率随着 pH 从 4.8 降至 3.0 而降

低了 90%。这一结果预示着木糖等其他非葡萄糖碳源的转化相比于葡萄糖可能需要更

多的氧化还原力，因此环境条件的轻微改变都会影响其转化速率。适当的温度变化对

发酵影响较小，表明 G. oxydans 具有很好的温度适应性。随着固体含量的增加，糖浓

度显著增加因而提高了糖酸产量，但固体含量从 30%增加到 35%，其糖酸产量增速较

为缓慢，可能原因在于高糖浓度限制了纤维素酶的活性，另外高固体含量的高粘稠性

一定程度上影响了气液间的氧气供给进而降低了糖到相应酸的转化效率。最终本研究

在 35%固体含量获得了创记录高的糖酸产量（178.2 g/L）包括 118.9 g/L 葡萄糖和 59.3 

g/L 木糖酸，相比过去研究至少提高了 20%（表 3.1）。 

CHF 工艺进一步被放大到 50 L 体系以评估其规模化应用的可行性（图 3.3）。在

50 L 罐中，由于相对低的接种量和混合强度（5%接种量和 500 rpm 在 5 L 罐，2%接种

量和 300 rpm 在 50 L 罐），发酵过程出现了更长的延滞期。尽管如此，其最终发酵产量

仍达到了与 5 L 罐相当的水平，这预示着 CHF 工艺具有工业化放大的潜力。 
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表 3.1  木质纤维素来源糖酸生产水平比较 

Table 3.1  Comparison of sugar acids production from lignocellulose feedstock 

Feedstock Biorefining methods Strains Sugar acids 

yield (g/L) 

Source 

Corn stover Dry acid pretreatment and 

biodetoxification, CHF 

G. oxydans DSM 2003 178.2 This study 

Corn stover Dry acid pretreatment and 

biodetoxification, SHF 

G. oxydans DSM 2003 147.6 [97] 

Corn stover Dry acid pretreatment and 

biodetoxification, SHF 

A. niger SIIM M276 76.7 [93] 

Corn stover Dilution acid pretreatment 

and base neutralization, 

whole-cell catalysis 

G. oxydans NL71 96.8 [83] 

Corn stover Acid-Catalyzed Steam-

Exploding, Whole Cell 

Catalysis 

G. oxydans NL71 55.0 [94] 

Waster office 

paper 

SHF A. niger IAM2094 80 [95] 

研究也评估了两种工艺中主要固液分离过程的效率及其操作可行性（SHF 工艺中

水解液的固液分离；CHF 工艺中发酵液的固液分离）。结果表明 CHF 工艺在固液分离

操作方面比 SHF 具有更大的优势。SHF 工艺中水解液的固液分离受自身高粘稠性的影

响实际操作更为困难，最终糖回收率仅为 76.0%。由于发酵过程中碱液的高度稀释及

产物糖酸的高游离性，因此 CHF 工艺中的发酵液粘稠性更低，固液分离更易进行，最

终其糖酸回收率达到了 85.5%。这结果预示着尽管 CHF 工艺在发酵性能上与 SHF 工艺

相差不大，但其过程操作性更强，最终产品得率也更高。 

基于以上过程研究，本研究采用 Aspen Plus 软件对两个工艺全流程的技术经济性进

行了全面分析。并利用年处理 30 万吨玉米秸秆的工艺模型评估各自的优劣性。模型基

于如下假设：两种工艺使用相同的原料，相同的干式预处理和生物脱毒方式，相同的酶

水解得率和发酵得率。主要差异在于 CHF 工艺使用未固液分离的水解液进行发酵，而

SHF 使用固液分离后的水解清液。因此在 SHF 中需要两次固液分离，一次用于水解液

中分离木质素残渣，一次用于发酵液中分离菌体，CHF 仅需在发酵后进行一次固液分离

即实现木质素残渣和菌体的移除。 

 



第 34 页               华东理工大学博士学位论文 

 

图 3.3  CHF 工艺规模放大生产糖酸 

Fig. 3.3  Scale up of CHF for gluconic and xylonic acids fermentation to 50 L 

（a）葡萄糖酸；（b）木糖酸。酶水解条件：30%固体含量，4 mg 纤维素酶蛋白/g 干固，50 oC，pH 

4.8，48 h 酶解。3 L 罐发酵条件：5%接种量，35 oC，500 rpm，pH 4.8，1 vvm，72 h 发酵。50 L

罐发酵条件：2%接种量，35 oC，300 rpm，pH 4.8，1 vvm，72 h 发酵。 

物料平衡表明 SHF 过程中固液分离造成了 21%的总糖损失，因而其糖酸产量相对

较低（图 3.4a）。低糖酸产量意味着生产每吨产品需要更多的水耗和能耗，因此相比于

CHF 过程，SHF 过程的新鲜水用量高了 1.7 倍而电耗量高了 1.2 倍（图 3.4b）。相应地，

SHF 过程中生产的糖酸最低售价为 1.31￥/kg 产品，而 CHF 过程售价仅为 1.18￥/kg 产

品。因此 CHF 工艺生产纤维素糖酸更具经济可行性。
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CSHS: 135.459 t

Glucose: 13.128

Xylose: 7.652

Arabinose: 0.802

Glucan: 1.423

Xylan: 1.395

Lignin: 6.019

H2O: 94.579

Others: 10.461

Broth: 155.425 t

NaGA: 12.316

NaXA: 7.484

Lignin: 0.758

H2O: 120.584

Others: 14.283

Product: 36.503 t

NaGA: 11.115

NaXA: 7.11

H2O: 18.277

(a)

SHF Case

MPSP: ￥1.31

/kg product

Dry dilute acid

pretreatment

Acid solution: 12.133 t 

H2SO4: 0.798

H2O: 11.335 Steam: 6.63 t

Biological 

detoxification

CS: 44.118 t

Glucan: 13.268

Xylan: 9.233

Lignin: 6.019

Ash: 1.301

H2O: 6.618

Others: 7.680

Corn stover

Lime slurry: 2.922 t

Ca(OH)2: 0.05

H2O: 2.872

Air: 8 t

O2: 1.827

N2: 6.069

H2O: 0.104

CO2: 0.896 t

High solids loading 

hydrolysis

Enzymes: 3.262 t

Protein: 0.129

H2O: 3.068

Others: 0.065H2O: 64.348 t

NaOH: 2.573 t

NaOH: 0.515

H2O: 2.058

Solid-liquid 

separation

CSH: 132.361 t

Glucose: 10.371

Xylose: 6.046

Arabinose: 0.633

Glucan: 0.178

Xylan: 0.175

Lignin: 0.758

H2O: 109.285

Others: 4.915

H2O: 20.987 t

Dried air: 0.626 t

O2: 0.131

N2: 0.495

Lignin residue: 22.4 t

Glucose: 2.757

Xylose: 1.607

Arabinose: 0.169

Galactos: 0.093

Glucan: 1.244

Xylan: 1.22

Lignin: 5.26

CaSO4: 0.91

H2O: 4.878

Others: 4.262

Aerobic 

fermentation

Sterile air: 10 t

O2: 2.284

N2: 7.586

H2O: 0.13

NaOH: 13.39 t

NaOH: 4.02

H2O: 9.37

Waste gas: 8.642 t

Recovery

Dried air: 0.05 t

O2: 0.01

N2: 0.04 Activated carbon: 0.52 t

Product

Broth residue: 3.937 t

Glucan: 0.071

Xylan: 0.167

Lignin: 0.72

CaSO4: 0.125

H2O: 1.369

Others: 1.386

Condensate water: 78.288 t

Water waster: 30.771 t

H2O: 24.141

Others: 5.169

CSHS: 135.459 t

Glucose: 13.128

Xylose: 7.652

Arabinose: 0.802

Glucan: 1.423

Xylan: 1.395

Lignin: 6.019

H2O: 94.579

Others: 10.461

CHF Case

MPSP: ￥1.18

/kg product

Dry dilute acid

pretreatment

Acid solution: 12.133 t 

H2SO4: 0.798

H2O: 11.335
Steam: 6.63 t

Biological 

detoxification

CS: 44.118 t

Glucan: 13.268

Xylan: 9.233

Lignin: 6.019

Ash: 1.301

H2O: 6.618

Others: 7.680

Corn stover

Lime slurry: 2.922 t

Ca(OH)2: 0.05

H2O: 2.872

Air: 8 t

O2: 1.827

N2: 6.069

H2O: 0.104

CO2: 0.896 t

High solids loading 

hydrolysis

Enzymes: 3.262 t

Protein: 0.129

H2O: 3.068

Others: 0.065

NaOH: 2.573 t

NaOH: 0.515

H2O: 2.058

Aerobic 

fermentation

Sterile air: 10 t

O2: 2.284

N2: 7.586

H2O: 0.13

NaOH: 16.30 t

NaOH: 4.89

H2O: 11.41

Waste gas: 8.171 t

Recovery

Dried air: 0.626 t

O2: 0.146

N2: 0.48 Activated carbon: 0.52 t

Product

Broth residue: 19.348 t

Lignin: 5.718

Glucan: 1.352

Xylan: 1.326

CaSO4: 0.989

H2O: 3.369

Others: 6.594

Condensate water: 71.668 t

Water waster: 31.096 t

H2O: 23.275

Others: 7.821

Broth: 152.958 t

NaGA: 15.59

NaXA: 9.474

Lignin: 6.018

H2O: 108.114

Others: 14.876

Product: 42.861 t

NaGA: 13.33

NaXA: 8.10

H2O: 21.431

Water: 13.089 tH2O: 64.348 t
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图 3.4  SHF 和 CHF 两种工艺生产纤维素糖酸在物流、能耗和成本上的差异性 

Fig. 3.4  The comparison of materials, energy and cost balance of cellulosic sodium gluconate and xylonate production between SHF case and CHF case 

（a）物流和成本衡算；（b）能量衡算。缩写：CS，玉米秸秆；CSH，玉米秸秆水解液；CSHS，玉米秸秆水解清液；NAGA，葡萄糖酸钠；NAXA，

木糖酸钠；MPSP，最低产品售价
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CHF Case
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3.3.2  木质纤维素来源糖类到相应糖酸的完全转化 

为了评估 G. oxydans 对木质纤维素来源所有可发酵糖类的利用情况，研究考察了 G. 

oxydans 在添加不同碳源合成培养基中的菌体生长情况（图 3.5）。相比于空白培养基，

在添加碳源培养基中菌体的生长状况更好，同时糖浓度变化可以看出 G. oxydans 对所有

木质纤维素来源碳源都具有很好的利用效果。液相结果表明添加单一碳源的培养基中均

可检测出相应的糖酸，此结果证实 G. oxydans 可以单一地转化木质纤维素来源所有糖类

到相应糖酸。 

 

图 3.5  G. oxydans DSM 2003 细胞生长和对非葡萄糖碳源利用效率评价 

Fig. 3.5  Cell growth and utilization of non-glucose sugars by G. oxydans DSM 2003 

（a）细胞生长；（b）糖耗。摇瓶发酵条件：合成培养基，10%接种量，30 oC，220 rpm。空白意味

着合成培养基中无任何糖类的添加。pH 维持在 5-6，并使用 NaOH 每隔 6 h 调节一次。 

研究进一步验证 G. oxydans 在真实水解液中对混合糖类的利用效率（图 3.6）。结

果表明 G. oxydans 可以在 72 h 内完全发酵转化葡萄糖、木糖、阿拉伯糖和甘露糖到相

应的糖酸，但几乎不能转化半乳糖（图 3.6a）。在全细胞催化中，G. oxydans 对所有糖

类的利用速率均显著增加，并在 48 h 内完全转化了包括半乳糖在内的所有糖类到相应

糖酸（图 3.6b）。但全细胞催化需要非常高的细胞量，因此工业规模的应用需要很高的

细胞培养成本和细胞回收成本。 
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图 3.6  G. oxydans DSM 2003 对玉米秸秆水解液中非葡萄糖碳源的转化性能 

Fig 3.6  Non-glucose sugar conversion by G. oxydans DSM 2003 in corn stover hydrolysate 

（a）发酵转化。发酵条件：3 L 罐发酵，10%接种量，pH 4.8，35 oC，700 rpm，2.5 vvm。（b）全

细胞催化。催化条件：初始细胞量为 1.8 g/L，3 L 罐发酵，pH 4.8，35 oC，700 rpm，2.5 vvm。 

为了实现低成本纤维素糖酸生产，本研究尝试对 G. oxydans 菌株进行驯化以提高

其对木质纤维素来源非葡萄糖碳源的利用效率。研究通过在抑制物包含水解液和脱毒

水解液中交替转接培养 G. oxydans 以提高菌株性能（图 3.7）。在初代转接过程中，抑

制物包含水解液中 G. oxydans 葡萄糖消耗速率和细胞量迅速降低，但随着转接进行菌

株活力逐渐增强，且伴随着木糖转化速率的提升。经过 210 代转接后，细胞生长和各

种糖酸生产性能达到稳定，获得菌株命名为 G. oxydans RM7。 

我们对驯化菌株 G. oxydans RM7 在高固体量水解液中的发酵性能进行了评估（图

3.8）。相比于 G. oxydans DSM 2003，G. oxydans RM7 的葡萄糖转化速率轻微提升，而

木糖转化速率在 36 h 发酵时间内显著增加了 4.1 倍（图 3.8a）。更重要的是，G. 

oxydans RM7 可以在 72 h 内完全转化阿拉伯糖、甘露糖和半乳糖，但出发菌株 G. 

oxydans DSM 2003 仍然剩余 36%的阿拉伯糖和甘露糖未能转化，且仅转化率 24%的半

乳糖（图 3.8b）。G. oxydans RM7 更高的活菌数可能有助于非葡萄糖碳源向相应糖酸的

转化。这些结果表明这种交替转接驯化方法确实增加了非葡萄糖碳源的利用效率，并

且驯化后的菌株可以采用常规发酵的方式实现所有木质纤维素来源糖类的完全转化。 
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图 3.7  脱毒水解液和抑制物包含水解液中交替转接驯化 G. oxydans 

Fig. 3.7  Time course profile of the evolutionary adaptation of G. oxydans by alternatively transferring 

every 24 h between inhibitors containing hydrolysate and inhibitors free hydrolysate 

每次转接培养初始时刻添加 0.16 g CaCO3在 20 mL 水解液体系以维持 pH 值稳定。脱毒水解液包含

67.16 g/L 葡萄糖，21.81 g/L 木糖和 0.57 g/L 乙酸。前 34 次转接使用抑制物包含水解液含有 54.49 

g/L 葡萄糖，23.53 g/L 木糖，3.24 g/L 乙酸，0.31 g/L 糠醛和 0.2 g/L 5-羟甲基糠醛。之后转接所用

水解液包含 62.94 g/L 葡萄糖，29.68 g/L 木糖，6.07 g/L 乙酸，0.15 g/L 糠醛和 0.24 g/L 5-羟甲基糠

醛。其中还所有水解制备条件为 15%固体含量，4 mg 纤维素酶蛋白/g 干固，50 oC，48 h 酶解。 

 

图 3.8  驯化菌株 G. oxydans RM7 在水解液中的发酵性能评价 

Fig. 3.8  Fermentation performance evaluation of the evolved G. oxydans RM7 using corn stover 

hydrolysate in fermentor 

（a）葡萄糖和木糖转化；（b）其他糖类转化和细胞生长。水解条件：30%固体含量，4 mg 纤维素

酶蛋白/g 干固，pH 4.8，48 h 酶解。发酵条件：5%接种量，pH 4.8，500 rpm，35 oC，1 vvm，72 h

发酵。 
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3.3.3  木质纤维素来源糖酸的水泥缓凝效果评价 

糖酸的主要用途是作为水泥外加剂使用，市场上生产的糖酸如葡萄糖酸，其产量的

70%用于建筑行业作为水泥缓凝剂使用。木质纤维素来源的糖酸是多种酸的混合物，不

同糖酸对水泥的缓凝效果可能存在差异，因此这种混合糖酸的水泥缓凝效果必须通过实

验进行检测。研究分别考察了不同糖酸作为水泥缓凝剂添加时水泥的初凝时间和终凝时

间，并发现各种糖酸均具有一定的缓凝效果（图 3.9）。其中葡萄糖酸的效果最为显著，

其次是半乳糖酸、甘露糖酸、木糖酸和阿拉伯糖酸，而酮基葡萄糖酸水泥缓凝效果最弱。 

 

图 3.9  单一糖酸的水泥缓凝效果评价 

Fig 3.9  Retard setting assay of individual sugar acid as cement retarding additive 

糖酸添加到水泥中的质量比例为 0.03%。空白代表无糖酸外加剂添加水泥的凝固实验。 

而后研究考察了真实木质纤维素原料生产糖酸的缓凝效果，并与商业购买葡萄糖酸

的效果进行了比较（表 3.2）。添加纤维素糖酸的水泥缓凝时间随着添加剂量的增加而延

长，其在 0.03%添加剂量下相比于空白水泥在初凝时间和终凝时间上分别延长了 46%和

29%，并达到了与商业购买糖酸相似的结果。添加纤维素糖酸的水泥流动性稍微高于商

业对照，尤其是在 0.03%添加剂量下，其流动性更是高出了对照 11%。因此纤维素糖酸

具有良好的水泥缓凝效果。 

更重要的是，水泥的抗压强度和抗折强度并未因纤维素糖酸的添加而削弱，这意味

着纤维素糖酸并未影响水泥的坚固性和耐久性。安定性代表水泥抵御体积膨胀的能力。

添加纤维素糖酸提高了水泥的安定性且展现了比商业对照更好的效果。水泥块体积膨胀

主要来自于 CaO 的水化反应。随着糖酸添加剂量的增加而降低的膨胀性可能由于糖酸

延缓了 CaO 的水化过程。另外，添加纤维素糖酸水泥块的膨胀性远低于国标 GB/T1346-

2011 要求的 5 mm。因此纤维素糖酸添加也并未影响水泥的可靠性和稳定性。综上所示，

木质纤维素来源糖酸具有良好的水泥缓凝效果，且它的添加并未影响到水泥的坚固性和

稳定性等其他优良性能，这证实了其可用于建筑行业替代淀粉生产的糖酸。 
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表 3.2  评估木质纤维素来源混合糖酸作为水泥缓凝剂的效果 

Table 3.2  Assay of lignocellulose-derived mixied sugar acids as cement retarder additives 

Properties 
 

Addition (%) Cellulosic product Commercial control 

Setting time (min) Initial 0 161.5±4.5 161.5±4.5 
  

0.01  184.5±2.5 178.5±0.5 
  

0.02  207.1±2.0 206.5±1.5 
  

0.03  236.2±6.1 228.5±3.5 
 

Final 0.00  214.5±2.5 214.5±2.5 
  

0.01  231.2±1.1 226.0±3.0 
  

0.02  253.3±1.3 260.0±3.0 
  

0.03  277.3±2.0 278.0±0.0 

Fluidity (mm) 
  

227.5±1.5 227.5±1.5 
  

0.01  225.5±1.5 231.5±2.5 
  

0.02  238.0±4.0 219.5±0.5 
  

0.03  274.0±1.2 247.0±2.0 

Soundness (mm) 
 

0.00 1.7±0.8 1.7±0.8 
  

0.01 0.9±0.5 1.9±0.2 
  

0.02 0.8±0.3 1.5±0.7 
  

0.03 0.5±0.1 0.7±0.2 

Compressive strength (MPa) 3 days 0.00 25.6  25.6 
  

0.01 25.8  22.2  
  

0.02 24.8  23.0  
  

0.03 24.8  24.7  
 

7 days 0.00 33.9  33.9 
  

0.01 33.3  32.2  
  

0.02 33.0  31.9  
  

0.03 32.2  30.3  
 

28 days 0.00 44.8  44.8 
  

0.01 45.9  44.4  
  

0.02 46.6  44.2  
  

0.03 44.4  44.8  

Flexural strength (MPa) 3 days 0.00 5.0  5.0 
  

0.01 5.4  5.2  
  

0.02 5.0  4.7  
  

0.03 5.0  4.9  
 

7 days 0.00 6.5  6.5 
  

0.01 6.0  5.9  
  

0.02 6.0  7.0  
  

0.03 5.5  6.5  
 

28 days 0.00 8.1  8.1 
  

0.01 7.8  8.0  
  

0.02 7.8  7.5  
  

0.03 7.4  9.1  
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图 3.10  添加纤维素糖酸缓凝剂水泥的 X 射线衍射分析 

Fig. 3.10  X-ray diffractograms of cement paste with cellulosic product as cement retarder additive 

（a）硅酸三钙；（b）铝酸三钙；（c）氢氧化钙。糖酸剂量为 0.03%（w/w），水化时间为 24 h。 

研究也从理化性质方面解析了纤维素糖酸优良水泥缓凝性能的作用机理。水泥的

凝结主要来自于硅酸三钙（C3S）和硅酸二钙（C2S）水化形成 Ca(OH)2 及铝酸三钙

（C3A）水化作用[107, 217]。水泥缓凝剂的主要作用是延缓水泥的水化反应。水泥的水化

反应采用 X-射线衍射和热重仪分析。X-射线衍射用于表征水泥的组分构成。纤维素糖

酸的添加轻微延迟了 C3S 水化，但显著延缓了 C3A 水化和 Ca(OH)2的形成（图 3.10）。 
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图 3.11  添加纤维素糖酸缓凝剂水泥的热重分析 

Fig. 3.11  Thermogravimetric analysis (TG) and Differential Scanning Calorimetry (DSC) analysis of 

cement paste with cellulosic product as cement retarder additive 

糖酸添加剂量为 0.03%（w/w），水泥水化时间为 24 h。 

热重分析通过测定水化产物结合的自由水量进而间接测定水化的程度，主要原理是

根据水化产物在裂解温度下的质量损失评价其化学结合的水量 [218-220]。水化产物

Ca(OH)2 脱羟基化的质量损失发生在 400-500 oC 之间，而其他化学结合产物脱水的质量

损失及非结合自由水蒸发的质量损失都发生在室温到 400 oC 之间（图 3.11）。实验结果

表明添加纤维素糖酸水泥块中Ca(OH)2脱羟基化的质量损失较空白对照和商业对照分别

低了 25.8%和 9.1%，说明纤维素糖酸中含有更少的 Ca(OH)2。因而证实了纤维素糖酸很

好地延缓了水化产物 Ca(OH)2 的形成。质量损失总是伴随着热流量的变化，热流分析表

明Ca(OH)2脱羟基所导致的热流峰值在添加纤维素糖酸时相较于空白对照和商业对照分

别减少了 19.8%和 2.1%。此结果印证了热重分析的结论。 

铝酸三钙（C3A）作为水泥重要的成分，在早期水化过程（24 h）中可形成钙矾石

晶体[221]，且可通过扫描电镜直接观察。在空白水泥中，C3A 在 8 h 内快速水化为钙矾

石并伴随大量细小针状晶体生成（图 3.12）。随着晶体进一步固化生长（24 h 内），水

泥中形成更加致密堆积结构，此时仅可观察到少量晶体结构。当纤维素糖酸添加到水

泥中，24 h 水化后仍可观察到大量针状晶体存在，且多于商业对照添加。此结果证实

纤维素糖酸不仅可以抑制水泥中反应物的水化也可延缓水化中间产物的进一步水化。

尽管单一糖酸相对于葡萄糖酸的缓凝效果较弱，但是木质纤维素来源混合糖酸达到了

与商业葡萄糖酸相一致甚至更佳的缓凝性能，可能是不同糖酸间的协同作用所致。 
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图 3.12  添加纤维素糖酸缓凝剂水泥的扫描电镜观察 

Fig. 3.12  Scanning electron microscope micrographs (SEM) of cement paste with cellulosic product as 

cement retarder additive 

糖酸添加剂量为 0.03%（w/w）。空白水泥块水化时间为 8 或者 24 h。木质纤维素来源糖酸和商业

购买糖酸水化时间为 24 h。 

3.4  本章小结 

本章节考察了 G. oxydans 好氧发酵利用木质纤维素原料生产糖酸的潜力，并评价了

纤维素糖酸生产的技术经济性和工艺可行性及糖酸的水泥缓凝性能。得出如下结论： 

(1) 提出了一种串联糖化与发酵工艺用于纤维素糖酸的生产，并证实其在糖产率、产品

得率、固液分离收率、能耗、水耗和技术经济性等方面均比分步糖化与发酵工艺具

有更大的技术优势。 

(2) 优化了串联糖化与发酵工艺，利用玉米秸秆实现了与淀粉原料生产水平相近的纤维

素糖酸生产。 

(3) 基于 G. oxydans 对木质纤维素来源多种糖类协同利用性较弱的问题，提出了一种长

期适应性驯化方法筛选优良菌株，进而显著提升了非葡萄糖碳源的利用效率，实现

了所有木质纤维素来源糖类到相应糖酸的完全发酵转化。 

(4) 发现任一种木质纤维素来源的糖酸均具有一定的水泥缓凝效果。多角度全方位的实

验解析表明木质纤维素来源糖酸具有和商业购买糖酸相当的水泥缓凝效果，且纤维

素糖酸的添加并未影响水泥的安定性，耐用性和强度等性能，因此可用于建筑行业

替代淀粉来源的糖酸。 

(5) 利用 Aspen Plus 技术平台分析了纤维素糖酸生产的经济可行性，表明纤维素糖酸的

最低产品售价与市场售卖价格相比具有一定竞争力，证实纤维素糖酸具有良好应用

前景。 
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第 4 章  柠檬酸的同步糖化与好氧发酵 

4.1  引言 

同步糖化与发酵（SSF）是木质纤维素生物炼制中实现高效纤维素酶利用的最有效

操作方式[222]。当 SSF 工艺应用于好氧发酵过程，气相到高粘稠水解液间的氧气传递速

率成为主要的限速步骤[51, 52]。本文第二章已证实高固高粘水解液的氧气传递速率随着固

体含量的增加而显著地降低，但仍能够满足氧化葡糖杆菌 G. oxydans 生产葡萄糖酸的供

氧需求[223]。对于供氧需求更高的丝状真菌黑曲霉 Aspergillus niger 而言，高粘稠物料中

限制性的氧气供给可能会导致产物得率的降低甚至发酵转化的失败[224]。 

柠檬酸是一种重要的有机酸，其全球年产量高达百万吨[129]。木质纤维素原料来源广

泛且价格低廉，故可作为生产柠檬酸的重要原料来源。目前已有两种发酵方式用于转化

木质纤维素原料生产柠檬酸：固态发酵和分步糖化与发酵（SHF）[225-228]。固态发酵利用

木质纤维素原料中自有的或者预处理后的可发酵糖类作为原料，但其柠檬酸产率相对较

低。采用预处理后的甘蔗渣原料进行固态发酵仅获得了 34 g/L 柠檬酸[229]。而 SHF 工艺

则可利用玉米秸秆水解液生产 100 g/L 柠檬酸[214]。但 SHF 工艺的主要缺点在于低酶解

效率、固液分离过程大量的可发酵糖类损失和高能耗[230]。SSF 工艺最大的优势在于释放

纤维素酶的底物抑制作用且无需固液分离操作，这为高指标柠檬酸发酵奠定了重要的底

物基础[231-233]。在纤维素乙醇生产中，SSF 工艺使用干酸预处理和生物脱毒的小麦秸秆

在低酶用量下实现了创记录高的乙醇产量（101.4 g/L，相当于 12.8% v/v）[26]。 

前两章证实串联糖化与好氧发酵模式在高固高粘木质纤维素体系的可实施性。本章

节将以柠檬酸发酵为例评估好氧 SSF 工艺在高固体含量木质纤维素体系的可行性。研究

分析了多种发酵参数如预糖化时间、固体含量和酶用量等对柠檬酸生产的影响，并探究

了霉菌菌丝与高固高粘发酵液的相互作用及其影响。最终，本研究通过 SSF 工艺实现了

高指标的纤维素糖酸生产并利用技术经济性分析证实了木质纤维素原料与淀粉原料在

柠檬酸生产上具有一定的可比性。 

4.2  材料与方法 

4.2.1  原料、纤维素酶和试剂 

本章中使用原料见 3.2.1；本章所用纤维素酶和试剂详见 2.2.2。 

4.2.2  菌株和培养基 

黑曲霉 Aspergillus niger SIIM M288 购买自上海工业微生物研究所（中国，上海）。

活化菌种的 PDA 培养基包含 200 g/L 土豆，20 g/L 葡萄糖和 20 g/L 琼脂。种子培养基包

括：70 g/L 葡萄糖, 2.5 g/L 氯化铵, 2.5 g/L 磷酸二氢钾, 0.25 g/L 七水硫酸镁, 0.24 mg/L 

五水硫酸铜, 1.1 mg/L 七水硫酸锌, 6.4 mg/L 七水硫酸亚铁和 3.6 mg/L 氯化锰。脱毒菌

株和培养基详见 2.2.3。 
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4.2.3  预处理和生物脱毒操作 

具体操作详见 2.2.4。 

4.2.4  同步糖化与好氧柠檬酸发酵 

A. niger 从冻存管中取出后在 PDA 斜面上于 28 oC 下培养 72 h，而后使用无菌水清

洗孢子于种子培养基中 28 oC 培养 36 h。种子培养基中孢子液浓度通过血球计数板计数

并保持孢子浓度在 2-3×105 孢子/mL。 

预处理和脱毒后玉米秸秆在 20-30%固体含量、4 或 6 mg 纤维素酶蛋白/g 干物酶载

量、50 oC 和 pH 4.8 条件下在糖化罐中预糖化 12-48 h。而后与种子培养基一起转入发酵

罐中在 1 vvm 通气量下进行同步糖化与发酵。周期性取样并于 11167×g 离心力下离心 5

分钟获得上清用于分析糖类和柠檬酸。A. niger 活菌数通过涂布平板进行菌落计数。 

4.2.5  柠檬酸得率计算 

纤维素柠檬酸的转化得率定义为柠檬酸产量与纤维素理论可转化柠檬酸的比值： 
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其中[CA] 和 [CA]0 是发酵前和后发酵液中的柠檬酸浓度 (g/L), M 和 M0 是发酵前和

后发酵液的总质量  (g), [Water] 和  [Water]0 是发酵前和后发酵液的含水量  (g/g), 

[Cellulose] 是干物料中的纤维素含量 (g/g), 1.111 是纤维素到葡萄糖酸的转化系数 , 

MGlu/MCA (0.9375) 是葡萄糖到柠檬酸的转化系数[214]。 

4.2.6  菌体形态观察 

发酵液使用去离子水稀释十倍后直接在 20 倍光学显微镜下观察菌体的形态。由于

A. niger 菌体为丝状缠绕菌球而玉米秸秆颗粒为杆状纤维，故 A. niger 菌体可以和木质纤

维素原料区分开。 

4.2.7  颗粒尺寸分布 

发酵液的颗粒尺寸分布采用马尔文公司的 Mastersizer 2000 粒度仪（英国，伍斯特

郡）测定，检测范围为 0.02-1000 μm。 

4.2.8  流变性质测定 

流变测定方法详见 2.2.7。 

4.2.9  分析糖、柠檬酸和抑制物 

测定方法详见 2.2.6。 

4.2.10  Aspen Plus 模型和经济性分析方法 

Aspen Plus 基础模型来自 NREL 设计报告[207]，并做如下调整：预处理和脱毒方式

改为干式稀酸预处理和生物脱毒；20%固体含量 SHF 乙醇生产改为 25%固体含量 SHF

或者 SSF 柠檬酸生产；产品回收方式由三效蒸发改为加热、固液分离、碱中和、酸化、

脱色及蒸发结晶。 
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预处理过程输入参数包括 2%酸用量/干秸秆、固液比 2:1、175 oC 和 5 min。预处理

中葡聚糖到葡萄糖得率为 4%，木聚糖到木糖得率为 40%，木聚糖到糠醛得率为 3.3%，

乙酸得率为 60%。脱毒过程输入参数为温度 28 oC, 48 h。脱除得率为糠醛 100%、乙酸

70%、葡萄糖 5%。糖化、发酵及产品回收工段参数基于如下假设：（1）SHF 过程葡萄糖

得率基于我们过去研究[214]，而 SSF 过程得率基于与 SHF 过程葡萄糖到柠檬酸相同得率

换算得到；（2）SHF 过程葡萄糖到柠檬酸得率引自我们过去文献且 SSF 过程得率与其相

同[214]；（3）水解液和发酵液的固液分离得率、碱中和及酸化得率基于实验测定数值。 

4.3  结果与讨论 

4.3.1  同步糖化与好氧发酵生产柠檬酸的可行性分析 

本章考察了 A. niger SIIM M288 利用木质纤维素原料在高固体含量下进行同步糖化

与好氧发酵（SSF）生产纤维素柠檬酸的可行性。研究首先尝试了 25%固体含量的 SSF

情况，结果表明同步糖化可以快速生成葡萄糖并逐渐被菌株消耗到非常低的水平，同时

柠檬酸逐渐积累并最终达到了较高的柠檬酸产量（105.9 g/L）（图 4.1）。此结果证实了好

氧 SSF 工艺可以用于柠檬酸的生产。发酵过程中溶氧迅速降低到大约 10%饱和溶氧而

后逐渐增加，表明在此高固高粘发酵液中的氧气传递速率可以满足高好氧需求丝状真菌

的菌体生长和代谢活动。高活菌数预示着固体颗粒的剪切作用并未负面影响菌株的生长。 

我们也注意到黑曲霉好氧 SSF 过程与典型的厌氧 SSF 过程如乙醇[26]或者乳酸[27, 28]

发酵稍有不同。在厌氧 SSF 中，主要限速步骤是酶水解速率。由于更快的乙醇或者乳

酸形成速率，葡萄糖通常在 SSF 中快速消耗到接近零水平直到发酵结束。然而，在好

氧 SSF 中，葡萄糖生成速率快于菌株代谢速率，故在 SSF 前期出现了葡萄糖累积的峰

值（图 4.1）。另外，黑曲霉菌株本身可以生产少量的纤维素水解酶可能也在一定程度

促进了糖化的快速进行[93]。 

 

图 4.1  利用玉米秸秆原料同步糖化与好氧发酵生产纤维素柠檬酸 

Fig. 4.1  SSF for cellulosic citric acid fermentation from corn stover feedstock 

预糖化条件：25%固体含量，6 mg 纤维素酶蛋白/g 干固，50 oC，pH 4.8，12 h 预糖化时间。同步糖

化与发酵条件：10% 接种量，1 vvm 通气量，33 oC，192 h 发酵时间。  
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图 4.2  评估 SSF 过程中黑曲霉的菌体形态及发酵液的颗粒尺寸分布和流变学 

Fig. 4.2  Evolution of strain morphology (a), particle size distribution (b) and rheology (c) in the SSF of 

corn stover by A. niger 

预糖化条件：25%固体含量，6 mg 纤维素酶蛋白/g 干固，50 oC，pH 4.8，12 h 预糖化时间。同步糖

化与发酵条件：10% 接种量，1 vvm 通气量，33 oC，192 h 发酵时间。 

在好氧 SSF 过程中，我们也发现 A. niger 的菌丝和杆状玉米秸秆纤维强烈地纠缠

在一起（图 4.2a）。这种交联的菌丝-纤维球体的平均颗粒尺寸在 SSF 中首先从 59.2 μm

降低到 53.7 μm 而后迅速增加到 104.5 μm（图 4-2b），同时也伴随着发酵液粘度从 0.2 

Pa·s 降低到 0.1 Pa·s 而后增加到 0.5 Pa·s（图 4-2c）。SSF 前期降低的颗粒尺寸和发酵液

粘度主要来自于纤维素酶的糖化作用，而后随着菌体的生长，菌量显著增加，菌丝球

逐渐变大及菌丝与秸秆纤维间交联的增强导致了发酵液颗粒尺寸的增加并最终增加了

发酵液的粘稠性。发酵液的高粘度一定程度上减弱了氧气的传递速率，这可能部分解
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释了高固高粘体系中的柠檬酸生产相对于其他产物生产速率较低的原因。尽管如此，

菌丝-纤维球体的平均尺寸仍然小于 0.5 mm，这是实现高效柠檬酸生产的必要条件
[234]。 

我们也注意到霉菌 SSF 过程与酵母或者细菌 SSF 过程在流变学方面存在显著的不

同。一般 SSF 过程中，同步糖化过程会导致纤维颗粒尺寸的降低，进而降低发酵液的

粘度[43, 235]。然而，在本研究的 SSF 过程中，由于发酵液中菌丝和秸秆纤维交缠为尺寸

更大的颗粒，因而导致了发酵液粘度的显著增加。这种高粘稠性会降低传质传热速

率，因此对规模化发酵罐的设计提出了更大的挑战。 

4.3.2  高指标纤维素柠檬酸生产 

为了实现高指标纤维素柠檬酸生产，本研究考察了各种发酵参数对好氧 SSF 的影响

（图 4.3）。研究发现延长预糖化时间增加了初始葡萄糖浓度但同时也降低了糖耗速率，

不过最终柠檬酸的产率却大致相同（图 4.3a）。酶水解最适温度为 50 oC，但 A. niger 发

酵最适温度范围为 25-30 oC[108]。为了实现更好的同步糖化效率，我们尝试了更高温度下

的 SSF（图 4.3b）。结果表明在 35 oC 条件下柠檬酸的产量达到了最大值为 122.7 g/L。纤

维素酶载量是影响生物转化成本的关键因素，研究尝试了更低纤维素酶载量的 SSF 过程

生产柠檬酸（图 4.3c）。但柠檬酸生产随着酶载量的降低而减弱，且再次补加纤维素酶也

并未提高柠檬酸的产量。因此低酶载量不适合 SSF 过程柠檬酸的生产，可能原因在于酶

解的不充分会导致高粘度进而减弱了氧供给速率而降低了柠檬酸得率。进一步研究表明

增加固载量可以显著增加初始糖浓度及最终柠檬酸的产量（图 4.3d），但当固载量从 25%

增加到 30%时，柠檬酸产量增加并不显著，纤维素到柠檬酸的转化得率也从 86.8%降低

到了 74.9%。通过工艺参数调整，最终本研究在 30%固载量、6 mg 纤维素酶蛋白/g 干固

和 35 oC 条件下获得了最高的纤维素柠檬酸产量（136.3 g/L）。但由于 25%固体含量下柠

檬酸产率最高，故采用此固体含量进行 SSF 生产纤维素柠檬酸更为高效。 
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图 4.3  SSF 工艺生产纤维素柠檬酸的过程优化 

Fig. 4.3  Process optimization of SSF by A. niger on cellulosic citric acid production 

预糖化条件：50 oC 和 pH 4.8。同步糖化与发酵条件：10% 接种量，1 vvm 通气量和 192 h 发酵时

间。（a）预糖化时间。25% 固体含量，6 mg 纤维素酶蛋白/g 干固，35 oC 发酵温度。（b）同步糖化

与发酵温度。25% 固体含量，6 mg 纤维素蛋白/g 干固，12 h 预糖化时间。（c）酶载量。4+2 mg/g 

表明 4 mg 纤维素酶蛋白/g 干固在预糖化阶段添加另外 2 mg 纤维素酶蛋白/g 干固在发酵阶段添加，

25% 固体含量，12 h 预糖化时间，35 oC 发酵温度。（d）固载量。6 mg 纤维素蛋白/g 干固，12 h 预

糖化时间，35 oC 发酵温度。搅拌转速在 20%，25%和 30%固体含量下分别为 400，500 和 600 

rpm。 

4.3.3  纤维素柠檬酸生产的技术经济性分析 

本研究建立了每小时处理 37.5 吨秸秆的纤维素柠檬酸生产的 Aspen Plus 模型，并

评估了两个案例分步糖化与发酵（SHF）和同步糖化与发酵（SSF）生产柠檬酸的差异

性。SHF 案例引自我们过去的文献[214]，具体操作为干酸预处理和生物脱毒玉米秸秆在

25%固体含量糖化 48 h，而后水解液进行固液分离并取水解清液用于柠檬酸发酵（表 4.1）。

SSF 案例引自图 4.3b，具体操作为处理后秸秆经过短暂预糖化后不进行固液分离直接用

于同步糖化与柠檬酸发酵。SSF 案例可以在 168 h 发酵时间内获得 120 g/L 的柠檬酸和

84.8%的得率，而 SHF 案例则需要更长的发酵时间（240 h）且柠檬酸产量（100 g/L）和

转化得率（62.3%）均较低。 
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表 4.1  建立 Aspen plus 模型和成本计算的主要过程参数 

Table 4.1  Main process input data for establishing the Aspen plus model and conversion costs 

Parameters SHF SSF 

Solids loading (%) 25 25 

Cellulase dosage (mg protein/g dry feedstock) 6 6 

Temperature for hydrolysis (oC) 50 50 

Residence time for hydrolysis (h) 48 12 

Temperature for fermentation (oC) 33 35 

Residence time for fermentation (h) 192 156 

Citric acid concentration (g/L) 100 120 

MCSP (￥/kg citric acid product) 5.79 4.10 

Feedstock 1.90 1.51 

Enzyme 0.67 0.52 

Non-enzyme conversion 3.22 2.07 

两个案例的流程图见图 4.4。物流平衡表明在 SHF 中水解液的固液分离导致了大量

的糖损失包括 1.697 ton/h 葡萄糖、1.071 ton/h 木糖和 3.426 ton/h 葡聚糖和木聚糖，而

SSF 过程中由于消除了固液分离步骤因而糖产量更高（图 4.4a）。SSF 过程每吨干秸秆可

以生产 327 kg 柠檬酸（98%，w/w），而 SHF 过程仅能生产 260 kg。另外，SHF 过程生

产一吨柠檬酸会产生 14.559 吨的废水，而 SSF 过程仅产生了 12.284 吨的废水。柠檬酸

生产过程中废水的产生相比其他过程较多，主要原因在于其分离纯化过程需要碱中和和

酸解步骤因而产生了大量的过程废水。SHF 过程多了一个固液分离操作且发酵操作的时

间更长，这导致了其过程操作能耗比 SSF 过程高了 18.4%（图 4.4b）。 

基于 Aspen Plus 模型建立的技术经济性分析结果表明 SHF 过程生产柠檬酸的最低

售价为 5.79￥/kg，其中原料成本、酶成本和非酶转化成本分别为 1.90、0.67 和 3.22￥/kg

（表 4.1）。柠檬酸生产转化中的非酶转化成本相对较高，主要原因在其高能耗、长发酵

周期及繁琐的分离纯化操作。在 SSF 过程中，柠檬酸生产的最低售价为 4.10￥/kg，基

本和柠檬酸市场售价相一致（4.63￥/kg，https://www.1688.com）。这一结果预示着好氧

SSF 工艺生产纤维素柠檬酸具有巨大的商业化应用潜力。 

 

https://www.1688.com）。这一结果预示着有氧SSF
https://www.1688.com）。这一结果预示着有氧SSF
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图 4.4  利用玉米秸秆进行纤维素柠檬酸生产的物料和能耗平衡（ton/h） 

Fig. 4.4  Materials and energy balance of cellulosic citric acid production from corn stover on the hour basis (metric tons per hour) 

（a）物料平衡；（b）能耗平衡。缩写：CS, 玉米秸秆；PCS, 预处理玉米秸秆；BPCS, 生物脱毒预处理玉米秸秆；CSS, 玉米秸秆水解液；CSH, 玉米秸

秆水解清液；CA, 柠檬酸；MCSP, 最低柠檬酸售价。

Aerobic

 fermentation Recovery

SSF
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4.4  本章小结 

同步糖化与发酵是生物炼制过程最为高效的操作方式，但其在高固体含量好氧发酵

转化中的应用鲜有研究。本章节考察了高固体含量的同步糖化与好氧发酵生产纤维素柠

檬酸应用潜力，并优化了发酵过程参数，探究了其技术经济性。得出主要结论如下： 

(1) 证实了 A.niger 可以在高固体含量下以同步糖化与好氧发酵的方式生产柠檬酸。 

(2) A.niger 菌丝与秸秆纤维交联增加了发酵液的颗粒尺寸和粘稠性，并导致了发酵液的

粘度随着发酵的进行而增加，这一现象明显不同于一般的发酵过程。这种高粘稠性

可能间接地降低了气液间的氧气传递速率，因而导致了较低的柠檬酸生产速率。 

(3) 通过发酵过程调控，本研究在 30%固体含量、6 mg 纤维素蛋白/g 干固、12 h 预糖

化时间及 35 oC 发酵温度条件下实现同步糖化与发酵生产柠檬酸的最大产量（136.3 

g/L），这是目前报道的纤维素柠檬酸最高产量。 

(4) Aspen Plus 技术经济性分析表明采用同步糖化与发酵在柠檬酸生产指标、技术指标、

过程成本及废水排放等方面均显著优于分步糖化与发酵。此工艺生产的纤维素柠檬

酸在生产成本上与淀粉原料生产柠檬酸相比具有一定的竞争力，因此拥有良好的产

业化前景。 
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第 5 章  微生物油脂的同步糖化与好氧共发酵 

5.1  引言 

油脂是生产高密度燃料生物柴油或者航空煤油的重要前体[236, 237]。目前美国年产生

物柴油约 1000 万吨，欧盟生物柴油市场占有率达 8-10%。我国生物柴油产能已经达到

年产 600 万吨以上，生物柴油产业的相关标准已经出台。当前生产生物柴油的主要底物

为来自大豆等的植物油脂。油脂生产需要稳定且供给充分的原料来源。根据美国农业部

统计分析，2016 年全球油脂生产量为 1.8 亿吨，其中 40%用于生物柴油生产，然而其产

量远不能达到替代石油的规模。生物油脂是微生物利用碳水化合物发酵转化生产的脂质。

仅从产量规模而言，利用年产 10 万亿吨的木质纤维素原料生产油脂是生物柴油底物充

分供给的仅有途径。 

油脂酵母比如 Trichosporon cutaneum, Lipomyces starkeyi, Rhodosporidium toruloides, 

Rhodotorula glutinis, Trichosporon fermentans, Yarrowia lipolytica 可以富集超过自重 20%

的油脂达到植物油相当的油脂含量[133, 135, 153]。然而并不是所有菌株能够耐受生物炼制过

程的苛刻环境压力。Chen 等[238]考察了五种油脂酵母并发现皮状丝孢酵母展现了独特的

且仅有的对抑制物耐受性。另外，预处理木质纤维素原料中复杂的组分对油脂测定也会

产生一定的影响，比色法因此而不精确，故质量测定法常用于木质纤维素体系的油脂测

定[153]。过去研究使用预处理原料生产的油脂产量普遍较低。Wang 等[137]使用干酸预处

理玉米秸秆水解获得了 8.1 g/L 油脂。Chen 等[150]采用玉米芯水解液生产了 10.4 g/L 油

脂。Sitepu 等[239]利用 AFEX 预处理后玉米秸秆水解液实现了 15.5 g/L 油脂生产。 

当采用木质纤维素原料生产油脂时，发酵菌株扮演着重要角色。优良菌株应该具有

高油脂富集能力、高抑制物耐受性、多糖转化能力和高效发酵性能。然而，油脂是一种

胞内产物，当采用诱变或者代谢手段筛选优良菌株时，追踪或者标记其代谢路径尤为困

难。在木质纤维素生物炼制过程中，预处理中产生的抑制物、木质素颗粒和各种非葡萄

糖碳源的存在进一步增加了油脂细胞筛选的困难。油脂酵母的筛选方法主要包括：浅蓝

菌素染色法[157]、直接油脂称重法[155]、微型反应器法[240]、漂浮细胞法[158]等。本章节尝

试了一种基于不同含油率细胞密度差异原理筛选高含油率细胞方法：超速离心筛选。研

究采用此方法数倍提升了细胞的含油率，最终采用同步糖化与发酵方式完全利用了木质

纤维素来源的五种糖类在无任何浓缩操作下实现了 46.7 g/L 的油脂生产。 

5.2  材料与方法 

5.2.1  原料、纤维素酶和试剂 

玉米秸秆收获于 2015 年秋，购买自内蒙古通辽市。原料包含 31.2%纤维素和 22.6%

半纤维素。本章所用纤维素酶和试剂详见 2.2.2。 

5.2.2  菌株和培养基 

Trichosporon cutaneum ACCC 20271 储存在中国农业微生物菌种保藏管理中心（中



第 56 页               华东理工大学博士学位论文 

国，北京）。种子培养基为 YPD（20 g/L 葡萄糖，20 g/L 蛋白胨和 10 g/L 酵母提取物）。

合成培养基为 60 g/L 葡萄糖，1.0 g/L 磷酸二氢钾，0.5 g/L 酵母提取物，0.5 g/L 七水硫

酸镁，0.22 g/L 硫酸铵。脱毒菌株和培养基详见 2.2.3。 

5.2.3  预处理、脱毒和水解液制备 

预处理和脱毒操作详见 2.2.4。预处理和脱毒玉米秸秆在 15%或者 20%固体含量，

6 mg 蛋白/g 干固，50 oC 和 pH 4.8 条件下糖化 48 h。而后通过固液分离，灭菌及过滤

获取水解液。15%水解液包含 64.7 g/L 葡萄糖和 19.4 g/L 木糖，而 20%水解液包含

76.4 g/L 葡萄糖和 30.1 g/L 木糖。两种水解液均需添加营养盐，包括：1.0 g/L KH2PO4, 

0.5g /L YE, 0.5 g/L MgSO4
.7H2O, 0.22 g/L (NH4)2SO4。 

5.2.4  油脂酵母超速离心筛选 

超速离心筛选通过离心培养于水解液中油脂细胞获得轻细胞，并将其作为种子转入

下代培养，通过不断的转接培养最终获得密度最轻的油脂细胞。整个离心筛选分为两个

阶段进行。在第一阶段，出发菌株 T. cutaneum ACCC 20271 于 15%固体含量水解液中在

30 oC 和 180 rpm 下培养 72 h，而后离心 2 min 获得轻细胞，并通过移液枪以 10%接种

量转接轻细胞进入下代培养。超速离心筛选过程中逐渐增加离心力从 1000 × g 到 12,000 

× g，直到油脂细胞密度低于发酵液。 

在第二阶段，通过无菌水稀释的作用降低发酵液密度以继续离心筛选过程。油脂细

胞培养于 20%固体含量水解液中在 30 oC 和 180 rpm 下培养 48 h，而后添加无菌水稀释

发酵液再于 12,000 × g 下离心 5 min 获得轻细胞，并转入下代培养。每次无菌水的稀释

倍数从 0 逐渐增加到 2。 

5.2.5  微生物油脂的好氧发酵 

取 T. cutaneum 冻存管解冻并涂布于 YPD 琼脂平板于 30 oC 下培养 36 h，而后挑取

单菌落接入 20 mL YPD 培养基于 30 oC 和 180 rpm 下培养 24 h, 之后再次转入新的 YPD

培养基进行活化 12 h。 

在分步糖化与发酵（SHF）中，取 1 L 20%固体含量水解液在 3 L 罐接入 10%种子

培养基于 30 oC，600 rpm，0.83 vvm 和 pH 4.8 条件下发酵 72 h。4 M HCl 用于维持 pH

的稳定。营养盐组分为：1.0 g/L KH2PO4, 0.5g /L YE, 0.5 g/L MgSO4
.7H2O, 0.22 g/L 

(NH4)2SO4。 

在同步糖化与共发酵（SSCF）中，玉米秸秆在 30%固体含量，6 mg 纤维素酶蛋白

/g 干固和 pH 4.8 条件下预糖化 12 h。而后接入 10%种子液和营养盐在 1 vvm，pH 4.8，

30 oC 和 700 rpm 条件下发酵 96 h。4 M HCl 用于维持 pH 的稳定。 

5.2.6  油脂和其组分测定 

对于摇瓶发酵和 SHF 发酵而言，发酵液经过离心、清洗和 60 oC 下烘干测定其细胞

干重（DCW），而后油脂产量和胞内油脂含量通过氯仿甲醇法进行测定[241]。 

在 SSCF 过程中，发酵液通过离心分离菌体和木质纤维素残渣，而后烘干菌体提取
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油脂。提取油脂中可溶性木质素的影响通过减去发酵初始时刻油脂产量消除误差。 

脂肪酸组成采用气相色谱-质谱联用仪（GC-MS）测定[151]。 

5.2.7  细胞直径测定 

细胞形态采用奥林帕斯的 BX51 光学显微镜（日本，东京）观察，Nano 粒径分析软

件进行细胞直径测定。 

5.2.8  透射电镜观察 

T. cutaneum 细胞在 12000×g 离心 5 min，而后把细胞重悬于 2.5%戊二醛并在 4 oC

储存 1 h。固定化后细胞进行包埋和切片后安装在铜片上使用 FEI 公司的 Tecnai G2 Spirit

型透射电子显微镜（美国，得克萨斯州）进行细胞壁形态学观察。 

5.2.9  细胞密度计算 

取 20 g 发酵液在 12000×g 离心 30 min 以沉淀所有悬浮细胞[242]。在此高离心力条

件下细胞完整性并未丢失而湿细胞可以完全从发酵液中分离[243]。离心后移出上清并测

定细胞湿重。当离心后细胞仍不能沉淀时，采用一定量水稀释发酵液后再进行离心，而

此时可通过 0.22 μm 滤头过滤发酵液去除菌体获取上清。 

发酵液密度和上清密度采用安东帕公司的密度测定仪 DMA4500M 测定（澳大利亚，

格拉茨）。离心后细胞间隙仍然存在少量发酵液，此时可通过公式 (5-1) 计算此包含发

酵液的细胞密度（ρw, kg/m3）： 

lw

02.0
+=

02.0

ρ

w-

ρ

w

ρb

                                                 (5-1) 

ρb—发酵液密度，kg/m3; 

ρl—上清密度，kg/m3; 

0.02—发酵液质量，kg; 

w—湿细胞质量，kg。 

离心后细胞假设为紧密排列球体，此时细胞间隙为
23


  (0.74)[244]，细胞密度（ρc, 

kg/m3）可以通过公式（5-2）计算： 

1×=74.0×+26.0× wcl ρρρ                                              (5-2) 

5.2.10  离心过程数值模型 

一个流体静力学模型用于计算离心过程中细胞位移（rs）和速度（drs/dt），此模型建

立基于如下假设： 

（1）在离心力作用下油脂细胞首先水平移动到离心管壁面而后沿壁面滑移到离心

管底部，此模型仅计算水平位移； 

（2）相比于离心力、重力和垂直方向浮力可以忽略不计，因而模型忽略了细胞垂直

方向位移； 

（3）离心后细胞看做为整齐排列球体，球体间空隙率为 0.26[244]； 
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（4）离心过程中细胞形态维持不变； 

（5）离心过程中细胞处于层流状态； 

（6）忽略细胞间碰撞。 

此模型中水平方向力包括离心力（Fc），摩擦力（Ff）和水平方向浮力（Fb）（图 5.1）。

根据斯托克斯定律建立细胞受力分析公式： 

2

s

2

cfbc dt

rd
mFF-F =-                                                   (5-3) 

mc—单个细胞质量，kg；  

ccc Vρm = ； 

Vc—单个细胞体积，m3； 

3

4 3R
Vc


= ； 

R—单个细胞半径，m； 

t—离心时间，s。 

 

图 5.1  离心过程中油脂细胞受力分析 

Fig. 5.1  Forces analysis of oleaginous cells during centrifugation 

其中 Fb 是水平方向浮力，Ff 是摩擦力，Fc是离心力。 

离心力可表示为 sccc rωρVF 2= ，其中 ω 是离心角速度，s-1；n 是离心速率，rps。摩

擦力可表示为
dt

dr
RF s

f 6= ，η 是发酵清液粘度，m2/s。浮力可表示为 s

2

lcb rωρV=F 。此

时公式 (5-3) 可以转化为： 
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2
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dt
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Rη6π-rωρV-rωρV                                 (5-4) 

或者 

( -1) 0

2

s s l 2

2 s

c c c

d r dr ρ6πηR
+ + ω r =

dt V ρ dt ρ
                                         (5-5) 

初始条件为 t=0, rs=r0， 0=
dt

drs
；r0 是细胞与离心轴间最小距离（0.05，m）。公式 (5-

5)是典型的二阶常系数微分方程，rs 和 drs/dt 的解析解可以分别表示为： 

( ) ( )tCtCrs 2211 expexp  +=
                                             

(5-6) 

其中 2 2
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5.2.11  胞内 NADPH 和乙酰-CoA 含量测定 

菌株在合成培养基中于 30 oC 和 180 rpm 条件下培养 24 h、48 h 及 72 h。取 104 细

胞量进行离心而后采用宁波新芝生物科技股份有限公司的 JY92-ⅡN 超声均质机（中国，

宁波）进行破壁。胞内 NADPH 含量和乙酰-CoA 采用苏州科铭生物技术有限公司（中

国，苏州）的辅酶ⅡNADP(H)试剂盒和乙酰-CoA 分析试剂盒测定。 

5.2.12  细胞壁组分测定 

葡聚糖和甘露聚糖含量采用硫酸酸解法测定。取 80 mg 冷冻干燥细胞于具塞试管中

添加 1 mL 72%浓硫酸在 30 oC 水浴 1 h。而后添加 28 mL 超纯水稀释至酸浓度为 4%在

121 oC 下酸解 1 h。酸解后样品添加 CaCO3中和至中性。样品离心、稀释及过滤后采用

HPLC 定量测定葡萄糖和甘露糖的量进而换算得到胞内葡聚糖和甘露聚糖含量。 

几丁质含量采用盐酸酸解法测定。取 50 mg 冷冻干燥细胞添加 6 N HCl 在 105 oC 下

过夜水解为氨基葡萄糖而后通过旋转蒸发仪烘干，重悬于 5 mL 超纯水中。取 50 μL 重

悬样品添加 50 μL 溶剂 A（1.5 N Na2CO3 溶于 4%乙酰丙酮）在 100 oC 培育 20 min。而

后添加 350 μL 96%乙醇和 50 μL 溶剂 B（1.6 g p-二甲氨基苯甲醛溶于 30 mL 浓 HCl 及

30 mL 乙醇）混匀后在 520 nm 波长下测定吸光值。通过测定不同浓度纯品氨基葡萄糖

分解后吸光值绘制标准曲线，进而计算得到胞内几丁质含量。 

5.3  结果与讨论 

5.3.1  超速离心筛选最轻及含油率最高油脂细胞 

菌株发酵性能是实现高产油脂的关键基础。基于高含油率细胞密度低的特点，研究

采用了一种超速离心筛选的方法选育高产油脂酵母 T. cutaneum（图 5.2）。超速离心筛选

通过离心培养于水解液中的油脂细胞以获得轻细胞，并转入下代培养。通过逐代转接轻

细胞最终筛选得到密度最轻的油脂细胞。整个超速离心筛选分为两个阶段进行。 
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图 5.2  皮状丝孢酵母的超速离心筛选 

Fig. 5.2  Ultra-centrifugation screening of T. cutaneum 

（a）第一阶段筛选；培养条件：15%固含量水解液，10%上层细胞接种量，30 oC，180 rpm，72 h

培养；筛选条件：高速离心 2 min。（b）第二阶段筛选；培养条件：20%固含量水解液，10%漂浮

细胞接种量，30 oC，180 rpm，48 h 培养；筛选条件：发酵液用水稀释后在 12000 × g 离心 5 min。 

第一阶段，培养于水解液的亲本菌株 T. cutaneum ACCC 20271 离心 2 min 后吸取上

层细胞作为种子转入下次培养，并在逐次转接中不断增加离心力以提升筛选强度（图

5.2a）。细胞含油率和菌体干重随着离心力的增加稳步提升。随着离心力从 1000 × g 增加

到 4500 × g 和 12000 × g，含油率从最初的 25.3%增加到 58.8%和 77.3%。随后含油率一

直维持在较高水平，而细胞干重仅从 9.6 g/L 增加到 10.5 g/L。此次筛选菌株命名为 T. 

cutaneum MS28。 

第一阶段筛选离心力已经达到了非常高的水平，但离心后仍有大量细胞漂浮。为了

进一步增加筛选强度，研究利用无菌水降低发酵液密度以促进相对重细胞的沉降，进而

筛选更轻油脂细胞（图 5.2b）。随着无菌水稀释倍数增加，发酵液密度逐渐变小，上层漂

浮细胞量明显减少，但含油率显著增加。转接过程中发酵性能略有波动，可能由于稀释

倍数增加，接种量不稳定所导致。此筛选过程中细胞最高含油率达到了 86.8%。最终筛

选菌株命名为 T. cutaneum WL97。 

研究通过分步糖化与发酵方式对筛选菌株发酵性能进行了验证（图 5.3）。结果表明

相比于亲本菌株，筛选菌株具有更高的细胞量、油脂产量和胞内含油率。首次筛选菌株

T. cutaneum MS28 促使油脂产量从 3.3 g/L 提高到了 14.9 g/L，而胞内油脂含量也从 17.1%

增加到了 44.5%。二次筛选菌株 T. cutaneum WL97 进一步提高油脂产量至 19.5 g/L，胞

内油脂含量也增至 67.2%。这些结果表明，超速离心筛选是一种非常高效和操作简单的

筛选方式，并极大地提高了菌株的油脂富集能力，进而实现了 5.9 倍油脂产量及 3.9 倍

油脂含量的提高。  
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图 5.3  筛选菌株 T. cutaneum MS28 和 WL97 的发酵性能评价 

Fig. 5.3  Fermentation performance of screened strains T. cutaneum MS28 and WL97 in hydrolysate 

水解条件：20%固体含量，6 mg 纤维素酶蛋白/g 干固，pH 4.8，50 oC，48 h 糖化；发酵条件：600 

rpm, 1 vvm，30 oC，pH 5.0, 3 L 罐，72 h 发酵。 

5.3.2  超速离心筛选的机理及其普适性 

为了分析超速离心筛选机理，研究建立了流体静力学模型并解析了相关物性参数

（表 5.1）。经过第一阶段离心筛选，油脂细胞密度从 1124.0 kg/m3 （ACCC 20271）降

低到 1060.9 kg/m3（MS28），而平均细胞半径从 1.34 × 10-6 m 增加到 1.75 × 10-6 m。第二

阶段筛选促使细胞密度进一步降低到 1034.2 kg/m3（WL97）。此结果定量性表明离心筛

选可以定向地诱导细胞密度的降低。 
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表 5.1  离心筛选过程中发酵液和油脂细胞物性参数 

Table 5.1  Physical parameters of fermentation broth and oleaginous cells during centrifugal screening 

Physical parameters Parental MS28 WL97 

Broth density with cells, ρb (kg/m3) 1053.1 1054.7 1056.4 

Broth density without cells, ρl (kg/m3) 1051.1 1054.5 1056.9 

Cell density, ρc (kg/m3) 1124.0 1060.9 1034.2 

Cell radius, R (m) 1.34×10-6 1.75×10-6 1.69×10-6 

Broth viscosity, η (kg/(m.s)) 1.22×10-3 1.28×10-3 1.24×10-3 

发酵条件：500 mL 摇瓶，20%固体含量玉米秸秆水解液，30 oC，180 rpm，48 h 培养。 

基于测定的物性参数，研究采用公式（5-3）、（5-4）及（5-5）计算得到细胞离心

过程位移（图 5.4）。在离心初始时刻，细胞与离心轴间距假设为 0.05 m（r0）。在

12000 × g 离心力条件下，亲本菌株 T. cutaneum ACCC 20271 仅需 22 s 即可快速移动到

离心管外壁（r1，0.036 m），并在 48 s 内滑移到离心管底部（r2，0.022 m）（图 5.4a）。

其中 r2 计算基于水平方向受力沿壁面方向的分力求解得到。实验观察发现 120 s 离心后

亲本菌株完全沉降于离心管底部，这一现象与计算结果相吻合。 

首次筛选菌株 T. cutaneum MS28 经过 5 min 离心仅移动 0.025 mm，并未达到离心

管外壁，因而展示了更好的悬浮特性，进而为简单吸取上层发酵液转接轻细胞提供了

可行性。有趣的是，最终筛选菌株 T. cutaneum WL97 在离心过程中并未朝向离心管外

壁方向移动，而是朝向离心机轴处移动，并最终贴附在离心管接近离心轴一侧的内壁

上。实际离心后结果表明 T. cutaneum WL97 大多粘附在离心管上端，此结果与模型计

算结果相一致，因而证实了建立的流体静力学模型可靠性。 

当无菌水加入发酵液时，稀释了发酵液密度，因此在离心过程中促使密度相对重

细胞的沉降，进而只有密度更低油脂含量更高的细胞才能漂浮在液面上层。随着添加

水量增加，漂浮细胞逐渐减少，最终筛选得到最轻油脂细胞。 

此离心筛选方法的成功运用不仅可以实现轻油脂细胞筛选，也适用于生产胞内蛋

白、多聚物等重细胞的筛选。对于重细胞筛选，需要在筛选过程中不断降低离心力增

加发酵液密度以获取最重细胞进而得到高产菌株。 

5.3.3  油脂细胞形态学及油脂合成代谢解析 

研究进一步考察了超速离心筛选对细胞形态学及油脂代谢的影响。透射电镜分析

表明超速离心筛选前后油脂酵母的形态发生了巨大变化（图 5.5）。在油脂快速积累时

期（24 h），亲本菌株 T. cutaneum ACCC 20271 为近球状，而两筛选菌株均为椭球状，

且 T. cutaneum MS28 相比于 T. cutaneum WL97 细胞形态更长。油脂发酵后期（72 h），

三种菌株胞内油脂小体体积均增大，但两筛选菌株胞内油脂小体数量明显更多。而且

T. cutaneum WL97 细胞更为饱满，胞内充满油脂小体，并具有聚合成更大油脂小体的

趋势。尽管发酵后期三株菌的细胞体积均有所缩小，但筛选菌株形态仍更大更长，且

筛选菌株细胞壁厚度远薄于亲本菌株。 
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图 5.4  离心筛选模型验证 

Fig. 5.4  Verification of centrifugal screening model 

培养条件：20%固体含量水解液，30 oC，180 rpm，48 h 培养；离心力：12000 × g，离心时间：5 

min。 

 

图 5.5  油脂酵母形态学差异 

Fig. 5.5  Cell morphology of oleaginous yeast 

细胞壁是保护细胞免受外部干扰的直接屏障，在抵抗环境压力、维持菌体形态等

方面具有重要作用。酵母细胞壁主要由外层的甘露聚糖、中间的蛋白质、以及内层的
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葡聚糖与几丁质组成。其中，甘露聚糖在控制细胞壁孔径等方面发挥作用而葡聚糖和

几丁质主要影响细胞壁的强度和可塑性。葡聚糖主要由 β-1,3-葡聚糖以及少量的 β-1,6-

葡聚糖构成。β-1,3-葡聚糖是一种分枝状多聚物，其螺旋状结构赋予了细胞壁一定的弹

性、灵活多变性以及良好拉伸强度。几丁质是 N-乙酰基-D-葡萄糖胺构成的直链多糖，

它所形成的微纤维结构有利于细胞壁拉伸强度提高[245]。透射电镜结果表明筛选菌株细

胞外侧的丝状甘露聚糖层显著变薄（图 5.6）。我们定量计算了单个细胞的细胞壁组分

含量并证实细胞壁单位表面积上甘露聚糖和葡聚糖含量的确显著降低，而几丁质含量

并未明显变化（图 5.7）。细胞壁组分降低的原因可能在于胞内大量油脂累积所导致的

膨胀作用。同时这种组分降低可能也增加了细胞壁的弹性，为油脂累积提供了更大的

空间。这种细胞壁组分变化与油脂累积间的相互作用在超速离心筛选过程中促进了细

胞含油率的逐步提升。 

 

图 5.6  油脂酵母细胞壁组分差异 

Fig 5.6  Cell wall compositions of oleaginous yeast 

在皮状丝孢酵母 (T. cutaneum) 中，NADPH 是油脂合成的重要辅酶（图 5.7）。分析

结果表明超速离心筛选后菌株胞内 NADPH 含量显著增加，含量最高的是 T. cutaneum 

WL97，其次是 T. cutaneum MS28（图 5.8）。乙酰-CoA 是油脂合成的前体物质，其在筛

选菌株中含量更高，尤其在发酵后期。超速离心筛选菌株胞内 NADPH 和乙酰-CoA 含

量的增加意味着胞内油脂合成路径代谢更为活跃，这与油脂产量增加的结果相一致。 
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图 5.7  皮状丝孢酵母油脂累积代谢流 

Fig. 5.7  Metabolic flow chart of lipid biosynthesis in T. cutaneum 

    

图 5.8  油脂酵母胞内 NADPH 和乙酰-CoA 含量差异 

Fig. 5.8  Intracellular NADPH and acetly-CoA content in oleaginous yeast 

5.3.4  筛选菌株纤维素油脂的好氧生产 

为了获得更高指标的纤维素油脂生产，本研究尝试了不同发酵策略，包括：同步糖

化与共发酵（SSCF）及半连续发酵模式。在 SSCF 中，筛选菌株均可完全地利用木质纤

维素来源的所有糖类转化为油脂，而亲本菌株仅可部分地利用葡萄糖（图 5.9）。经过 96 

h 发酵，筛选菌株 T. cutaneum MS28 和 WL97 分别可以生产 34.4 g/L 和 38.6 g/L 油脂，

而亲本菌株仅能获得 7.5 g/L 油脂。为了提高油脂产量，我们对玉米秸秆原料进行了清

洗以移除灰分，而后再进行预处理等生物炼制操作。T. cutaneum WL97 采用水洗秸秆原

料最终可以获得 41.6 g/L 油脂（图 5.10a）。为了最大化微生物油脂的生产，本研究尝试
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在同步糖化与发酵同时进行半连续发酵以流加更高浓度的碳源实现油脂产量的提升。结

果表明在 30%固体含量下进行 SSCF，当 72 h 碳源耗尽时，补加 35%固体含量的糖化

液，最终经过 120 h 的补料发酵 T. cutaneum WL97 生产了 46.7 g/L 油脂（图 5.10b）。超

过 5.2%体积分数的油脂含量（油脂密度<900 kg/m3）已显著超过具有商业开采价值油矿

的含油量（3%）。故本研究通过超速离心筛选数倍提升了油脂产量，促使纤维素油脂生

产具备了工业应用潜力。 

 

 

 

图 5.9  同步糖化与共发酵（所有糖类）生产微生物油脂 

Fig. 5.9  Simultaneous saccharification and co-fermentation (all sugars) for microbial lipid production 

（a）葡萄糖；（b）木糖；（c）阿拉伯糖和半乳糖；（d）甘露糖；（e）油脂。预糖化条件：30%固体

含量玉米秸秆，6 mg 纤维素酶蛋白/g 干固，50 oC，pH 4.8，150 rpm，12 h 预糖化；发酵条件：30 

oC，pH 5.0，1 vvm，10%接种量，700 rpm，120 h 发酵。  
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图 5.10  水洗秸秆的同步糖化与共发酵（a）和半连续发酵工艺（b）生产微生物油脂 

Fig. 5.10  Simultaneous saccharification and co-fermentation and semi-continuous fermentation for lipid 

accumulation by T. cutaneum WL97 using washed corn stover 

（a）玉米秸秆首先清洗去除砂石、灰分等再进行预处理和脱毒，之后在 30%固体含量，6 mg 纤维

素酶蛋白/g 干固，50 oC，pH 4.8 和 150 rpm 进行 12 h 预糖化，12 h 预糖化；而后在 10%接种量，1 

vvm，30 oC 和 pH 5.0 发酵 120 h。（b）清洗玉米秸秆在 30%固体含量，6 mg 纤维素酶蛋白/g 干

固，50 oC，pH 4.8 和 150 rpm 进行 12 h 预糖化，而后在 10%接种量，1 vvm，30 oC 和 pH 5.0 发酵

72 h。之后，每 12 h 流加 10%体积比的 35%固体含量完全糖化液，同时放出相同体积发酵液。 

同步糖化与发酵在生物炼制工业具有巨大的技术优势，可以充分利用木质纤维素

来源的碳源并降低过程成本。在纤维素乙醇发酵中，发酵后乙醇可以通过三效蒸发获

得粗品乙醇。纤维素油脂生产中，油脂作为一种胞内产物必须对油脂细胞进行分离提

取才能获得油脂产品。但 SSCF 发酵后油脂细胞与木质素残渣混杂在一起，这对后续

的油脂提取操作造成了极大困扰。只有解决油脂细胞的分离问题，才能真正实现纤维

素油脂的产业化应用。尽管油脂细胞密度较低，对发酵液进行离心后仍不能实现很好

的分离。考虑到发酵液中纤维素酶可能对细胞壁组分如葡聚糖和甘露聚糖具有一定降

解的作用，研究对发酵液加热至纤维素酶的最适温度 50 oC 进行酶解而后再离心。可以

看出油脂细胞层与木质素残渣间出现了分层，这意味着油脂细胞可以从发酵液中分离

出来（图 5.11）。透射电镜结果表明，加热酶解后的细胞壁厚度的确更薄，说明纤维素

酶确实酶解了细胞壁组分。细胞壁组分含量的降低进一步降低了细胞密度，这是实现

油脂细胞特异性分离的主要原因。 
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图 5.11  利用发酵液中原有纤维素酶的水解作用特异性地分离油脂细胞 

Fig. 5.11  Specific separation of oleaginous cells from residual lignin by enzymatic hydrolysis of intrinsic 

cellulase in fermentation slurry 

我们对本研究获得纤维素油脂的发酵结果与文献报道进行了比较（表 5.5）。由于比

色法在复杂纤维素体系中油脂测定的不精确性[239]，本研究仅引用了重量法测定的油脂

产量。稀酸水解液发酵仅利用来自半纤维素水解的木糖为碳源，而损失了大部分纤维素

组分故只获得了 10.4 g/L 油脂产量[150]。分步糖化与发酵实现了最高 16.3 g/L 的油脂生

产，但水解产物对纤维素酶的抑制作用及固液分离的高糖损失限制了油脂产量的进一步

提高[246]。同步糖化与发酵释放了纤维素酶的底物反馈抑制，然而，菌株发酵性能成为获

得高产油脂的关键因素。由于所用菌株仅能利用葡萄糖，Gong 等[247]采用同步糖化与发

酵方法仅获得了 15.1 g/L 油脂。本研究采用同步糖化与共发酵的方式完全地转化木质纤

维素来源的所有糖类实现了迄今为止最高油脂产量（46.7 g/L）、油脂含量（66.3%）、油

脂生产速率（10.4 g/L/day）及油脂产率（0.22 g/g 总糖）。 

研究也考察了油脂中脂肪酸的构成，发现油酸是主要的脂肪酸成分，其含量超过

70%，并显著高于其他菌株胞内含量（表 5.6）。高油酸含量意味着油脂具有更好的抗氧

化性能及低温流动性，故其生产的生物柴油性能更为优越。 
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表 5.5  不同微生物利用木质纤维素原料的油脂发酵性能（仅列举无任何糖浓缩步骤发酵过程） 

Table 5.5  Lipid fermentation performance with different microorganisms using lignocellulose feedstocks (ithout any concentrating steps) 

Feedstock Biorefining methods Strains Lipid content 

(%) 

Lipid titer 

(g/L) 

Lipid productivity 

(g/L/day) 

Lipid yield 

(g/g total 

sugarsa) 

Sources  

Corn stover Dry acid pretreatment and 

biodetoxification, SSCF 

T. cutaneum WL97 66.3 46.7 9.3 0.22 This study 

Corn stover Dry acid pretreatment and 

biodetoxification, SSCF 

T. cutaneum MS28 61.0 34.4 8.6 0.21 This study 

Corn stover Dry acid pretreatment and 

biodetoxification, SHF 

T. cutaneum ACCC 

20271 

27 8.1 1.1 0.06 [248] 

Corn stover AFEX pretreatment, SHF C. humicola 

UCDFST 10-1004 

40.0 15.5 N/A 0.12 [239] 

Corn stover Dilute acid pretreatment, SHF R. graminis 

DBVPG 4620 

34.0 16.3 5.4 0.08 [246] 

Corn stover Dilute acid pretreatment, SHF M. isabellina ACCC 

42613 

34.5 4.8 1.2 0.15 [149] 

Corn stover Alkali pretreatment, water washing, SSF C. curvatus ACCC 

20509 

N/A 15.1 4.7 0.18 [247] 

Wheat straw Dilute acid hydrolysate M. isabellina NRRL 

1757 

36.3 4.4 0.7 0.07 [249] 

Wheat straw Dilute acid hydrolysate, overliming C. curvatus ACCC 

20509 

33.5 5.8 0.8 0.07 [147] 

Corncob  Dilute acid hydrolysate overliming T. cutaneum CH002 36.0 10.4 2.1 0.20c [150] 

Corncob SHF T. dermatis CH007 40.1 9.8 1.4 0.16 [250] 

Palm Empty 

Fruit Bunches 

Alkaline pretreatment, dilute acid 

hydrolysate, activated carbon, overliming 

C. tropicalis X37 40.0 2.7 0.9 0.14 [251] 

研究仅列举重量法测定油脂产量。重量测定法意味着胞内油脂采用有机溶剂萃取而后旋蒸以移除有机溶剂进而测定油脂质量。 

a 总糖包括纤维素，半纤维素和他们解聚的单糖。b计算引自 Dien 等[252]。c 原始玉米芯水解液得率引自 Chen 等[253]。  
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表 5.6  不同微生物利用木质纤维素原料生产油脂的脂肪酸构成（仅列举无任何糖浓缩步骤发酵过程） 

Table 5.6  Fatty acid profiles (%) of lipid produced by different microorganisms using lignocellulose feedstocks (using the directly hydrolyzed sugar streams 

without any concentrating steps) 

Feedstocks Yeast species Palmitic acid Palmitoleic acid Stearic acid Oleic acid Linoleic acid  Others Sources  

C16:0 C16:1 C18:0 C18:1 C18:2 

Corn stover  T. cutaneum 

WL97 

17.0 - 8.6 74.4 - - This study 

Corn stover T. cutaneum MS28 16.1 - 7.8 76.1 - - This study 

Corn stover T. cutaneum 

ACCC 20271 

19.4 10.7 6.0 42.11 4.3 17.5 [137] 

Corn stover C. curvatus ACCC 

20509 

25.3 0.6 14.6 51.1 5.9 0.6 [247] 

Corn stover M. isabellina 

ACCC 42613 

24.6 2.5 3.8 54.5 10.6 4.1 [149] 

Corn stover R. graminis 

DBVPG 4620 

20.5 - 7.2 42.1 17.2 13.0 [246] 

Wheat straw M. isabellina 

NRRL 1757 

26.2 1.5 6.8 49.9 9.0 6.4 [249] 

Wheat straw C. curvatus ACCC 

20509 

25.9 - 15.2 47.7 6.4 4.8 [147] 

Corncob T. cutaneum 

CH002 

28.0 - 16.5 46.6 4.9 4.0 [150] 

Corncob T. dermatis CH007 27.7 - 13.6 43.4 10 5.3 [250] 

Palm empty fruit 

bunches 

C. tropicalis 

X37 

26.2 4.8 9.5 24.7 18.5 16.3 [251] 
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5.4  本章小结 

本章节探究了超速离心筛选获取高产油脂酵母的效率，并结合流体静力学解析其筛

选机制，同时考察了超速离心筛选对菌株形态学、油脂合成代谢及发酵性能的影响，主

要得出如下结论： 

(1) 基于高含油率细胞密度低的特性，超速离心适应性进化可以有效筛选高产油脂酵母；

在超速离心筛选过程中增加离心力及无菌水的稀释作用可以加速筛选进程，实现菌

株发酵性能的快速提升。 

(2) 细胞物性参数表明，超速离心筛选在提升细胞含油率同时降低了细胞密度，增加了

细胞体积；建立的流体静力学模型得到了很好地实验验证，可用于不同胞内产物生

产菌株的筛选评估。 

(3) 离心筛选也增加了胞内油脂合成关键前体 Acetyl-CoA 和辅酶 NADPH 的含量，提升

了 T. cutaneum 对木质纤维素来源多糖的利用效率。微观层面解析表明超速离心筛选

不仅增加了细胞体积，而且降低了细胞壁厚度；定量分析证实筛选菌株细胞壁中主

要降低组分为甘露聚糖和葡聚糖。这些形态学改变为油脂的大量积累创造了条件，

是筛选菌株油脂生产能力大幅提升的重要原因之一。 

(4) 筛选菌株可以通过同步糖化与共发酵方式完全利用木质纤维素来源的全部糖类转化

为油脂，而原始菌株仅能部分利用葡萄糖。在 30%固体含量，筛选菌株可以生产 38.6 

g/L 油脂，而原始菌株仅能生产 7.5 g/L。研究进一步采用半连续发酵方式，使用筛

选菌株获得了 46.7 g/L 油脂。超过 5.2%体积分数的油脂含量（油脂密度<900 kg/m3）

极大超过了可开采油矿的最低含油率（3%），因此具有很好的应用前景。 
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第 6 章  结论与展望 

6.1  结论 

本研究聚焦于好氧生物炼制生产生物燃料和化学品（糖酸和柠檬酸）的工业化应

用潜力。高固载量是生物炼制中实现高水平产物生产和低过程成本的必然选择。然

而，高固体含量的好氧发酵目前仍存在很多关键性问题有待解决。大量固体颗粒存在

可能会影响发酵液中的质量传递速率，导致氧气传递限制和混合传质困难等。高固体

含量必然增加发酵液中抑制物浓度，增加对发酵菌株的胁迫作用，进而影响菌株发酵

性能。同时，固体的存在也对发酵产物分离纯化造成了极大困扰。这些问题的存在严

重地阻碍了生物炼制好氧发酵产业化的进程。 

(1) 本文首先研究了高固高粘木质纤维素体系的氧气传递特性，并为高固体含量下好氧

发酵的充分供给氧气提供了解决方案。结果表明固体含量的增加显著地降低了氧气

供给速率。但通过调节酶解时间等操作，可以提高氧气传递速率，实现高效的葡萄

糖酸生产。研究进一步采用计算流体力学模拟优化了规模化生物反应器的设计，极

大降低了发酵过程的通气和混合能耗。 

(2) 考察了纤维素糖酸的好氧发酵生产。氧化葡糖杆菌对木质纤维素来源的所有糖类都

具有很好的利用能力，但其协同利用效率较低，必须通过全细胞催化方式才能实现

完全转化。本研究通过菌株长期驯化，实现了以发酵方式完全转化所有糖类到相应

糖酸。最终驯化菌株利用玉米秸秆获得超过 180 g/L 的糖酸产量，与淀粉原料生产

糖酸产量持平。 

(3) 探究了同步糖化与好氧发酵方式生产柠檬酸的可行性。研究表明黑曲霉可以在高固

高粘木质纤维素体系实现同步糖化与发酵生产柠檬酸，但其发酵速率相对其他产品

生产较慢，可能原因在于霉菌菌丝与秸秆颗粒的交联增加了发酵液粘度进而减弱了

氧气供给速率。研究通过发酵过程调控最终利用玉米秸秆原料生产了 136 g/L 的柠

檬酸，相比国际水平提高了 36 %的产量，具备潜在的工业化应用前景。 

(4) 评估了同步糖化与好氧共发酵生产微生物油脂的潜力。研究基于高含油率细胞密度

低的原理开创了一种超速离心筛选方法选育高产油脂酵母。采用此策略数倍提升油

脂酵母的含油率，并导致了细胞体积变大及细胞壁变薄。微观解析表明离心筛选增

强了油脂合成前体 Acetyl-CoA 和关键辅酶 NADPH 合成，同时弱化了细胞壁中甘露

聚糖和葡聚糖合成。细胞形态改变为油脂大量积累创造了条件，是筛选菌株油脂生

产能力提升的重要原因。最终，筛选菌株以同步糖化与共发酵结合半连续发酵方式

转化木质纤维素来源的所有糖类生产了 46.7 g/L 油脂，相比文献报道（16.3 g/L）提

高了 3 倍产量。利用发酵液中原有纤维素酶的水解作用实现了油脂细胞与木质素残

渣的特异性分离，解决了高固体含量发酵中油脂分离与提取问题。 
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6.2  创新点 

(1) 解析了高固高粘木质纤维素体系的氧气传递特性，发现了氧气传递速率随固体含量

变化的一般性规律，证实了氧气传递速率对好氧发酵的关键性调控作用，给出了高

固高粘体系氧气充分供给的解决方案。 

(2) 首次实现了高固体含量下的同步糖化与好氧发酵转化，通过发酵过程优化，获得了

高水平纤维素柠檬酸生产。 

(3) 基于高含油率细胞密度低的原理，开创了一种超速离心筛选方法选育高产油脂酵母，

显著提升了胞内含油率和纤维素油脂生产水平，实现了木质纤维素来源的全部糖类

到油脂的特异性转化。 

6.3  展望 

本研究利用好氧发酵工艺高效实现了生物燃料和化学品的生产转化，极大地拓展

了生物炼制产业化路径，为可再生资源的工业化应用奠定了坚实基础。但本研究中仍

存在一些问题有待进一步研究。 

(1) 加速柠檬酸发酵速率。发酵速率是影响生产成本的重要因素之一。黑曲霉进行同步

糖化与发酵生产柠檬酸需要 192 h 才能完成，将近是其他产品发酵时间的二倍。通

过调控通气、混合或者接种量等方式提高发酵速率将是后续柠檬酸生产研究的重要

方向之一。 

(2) A. niger 是柠檬酸生产常用菌株，已经广泛用于工业化生产。木质纤维素原料除了含

有粮食作物相同的葡萄糖碳源外，还有其他四种单糖，但 A. niger 只能利用葡萄糖

单一碳源。因此多糖共利用将成为 A. niger 利用木质纤维素原料生产柠檬酸的关键

问题所在。通过代谢工程改造实现 A. niger 对多糖类的共利用将极大地推进纤维素

柠檬酸的产业化应用进程。 

(3) 评估 T. cutaneum 形态相关基因对油脂合成的影响。本研究对超速离心筛选的作用机

理、细胞形态和代谢路径等特性进行了深入考察，并发现离心筛选除了提升菌株的

油脂合成能力外，另一个最显著影响是显著改变了菌株形态。今后研究可以着手调

控细胞形态以评估其对油脂合成影响，进而开辟油脂合成调控的新途径。 

(4) 验证超速离心筛选方法的普适性。超速离心筛选方法已经成功应用于筛选高产 T. 

cutaneum菌株，实现了含油率和油脂产量的数倍提升。从建立的流体静力学模型看，

此方法适用于所有油脂酵母的菌种选育，但其普适性需要进一步验证和推广。 

(5) 纤维素油脂的产业化评估。本研究已经采用超速离心筛选方法获得了高产工程菌株

并实现了纤维素油脂生产水平的国际领先。但其能否满足产业化需求，仍需对其进

行技术经济性评估。
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