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利用木质纤维素原料连续同步糖化与共发酵生产 L-乳酸的研究 

摘要 

与批次发酵相比，连续发酵可以通过减少生物反应器清空、清洁、消毒和重新填

充的频率来实现更高的生产效率。乳酸等大宗发酵产品的生产在连续模式下更具有经

济可行性。 

为了获得更高的产品浓度和生产效率，纤维素乳酸的生产通常需要在高固含量下

进行，其中最常用的生产工艺为批次的同步糖化与共发酵（SSCF）。然而 SSCF 最显

著的缺点是纤维素酶的最适糖化温度与大多数微生物的发酵温度不匹配，这就导致了

大部分 SSCF 的水解和发酵不得不在两个温度下进行，从而使得以木质纤维素原料为

底物的连续 SSCF 工艺难以开展。 

本论文对基于干法生物炼制平台的连续 SSCF 生产高手性纯度纤维素 L-乳酸进行

了探究和优化。所用的木质纤维素原料为经干酸预处理和生物脱毒的小麦秸秆；所用

L-乳酸发酵菌株为具有戊糖同化途径和抑菌活性的工程嗜热乳酸片球菌 ZY271，该菌

在 48°C、pH 4.8-5.5 条件下能同步代谢全谱木质纤维素来源糖。其发酵温度与纤维素

酶的最适温度（50°C）接近；发酵 pH 与纤维素酶的最适 pH（5.5）基本一致。 

首先，为了建立有效地连续 SSCF 过程，本研究在不外置糖化罐的前提下，统一

了糖化和发酵温度。在单级反应器中，以不同温度（42-50°C）和稀释度（0.008-0.025 

h
-1）条件进行了乳酸连续 SSCF。在 30%（w/w）固体含量、45°C 的恒温、0.008 h

-1

稀释度下，稳定状态下的乳酸平均产量、得率和产率分别达到 104.8 ± 3.5 g/L、0.24 ± 

0.01 g/g DM 和 0.87 ± 0.03 g/L/h。进一步提高发酵稀释度至 0.025 h
-1，乳酸产率升高至

2.21 ± 0.11 g/L/h，但产量和得率分别下降了 15.7%和 1.25%，这表明高稀释度条件使

得物料水解程度下降，从而造成乳酸产量和得率下降。 

针对在单个生物反应器中由于物料保留时间较短导致的连续 SSCF 中糖化与发酵

不完全的问题，进一步对多个单级反应器进行串联，延长物料的保留时间。经过对发

酵固体固含量（20-30%，w/w）和稀释度（0.008-0.012 h
-1）的优化，确定多级连续发

酵的最优条件为 25%（w/w）固体含量和 0.008 h
-1 稀释度。稳定状态下乳酸产量、得

率和产率分别能达到 107.5 ± 1.1 g/L、0.29 ± 0.01 g/g DM、0.89 ± 0.01 g/L/h，此时乳酸

手性度为 99.3%，发酵过程中未出现染菌现象。与单级生物反应器中的连续 SSCF 相

比，更低的固含量获得了更高乳酸产量。这表明多级连续 SSCF 的策略有效提高了底

物的糖化水平并获得了更好的发酵结果。 

最后，本论文以最适模式下的多级连续 SSCF 发酵结果为基础进行了生产纤维素
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乳酸的生物炼制全过程的物料衡算，在不考虑残糖的情况下由脱毒物料中的糖转变为

乳酸的得率为 74.3%，去除残糖的影响下乳酸的得率为 77.3%。本研究所建立的高效

连续 SSCF 生产工艺统一了糖化和发酵温度，乳酸的手性纯度、产量、产率都有着良

好的发酵表现，为真正工业场景下纤维素乳酸的连续生产提供了技术手段。 

 

关键词：木质纤维素乳酸；连续 SSCF；恒温；多级生物反应器的连续发酵  
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Continuous Simultaneous Saccharification and Co-Fermentation of Lactic 

Acid with Lignocellulose as Substrate 

Abstract 

Compared to batch fermentation, continuous fermentation can obtain a higher 

volumetric productivity by reducing the switching time of process vessels for emptying, 

cleaning, sterilizing. The fermentation of bulk fermentation products such as lactic acid is 

more economically feasible under continuous mode. 

In order to achieve higher product concentration and efficiency, the production of 

cellulosic lactic acid usually needs to be carried out under high solid content, and the most 

commonly used production process is batch simultaneous saccharification and 

co-fermentation (SSCF). However, the most significant disadvantage of SSCF is the 

mismatch between the optimal temperatures of cellulase enzymes and microbial cells. As a 

result, most of the hydrolysis and fermentation of SSCF have to be carried out at two 

different temperatures, which makes it difficult to carry out the continuous SSCF process 

based on lignocellulosic raw materials. 

In this paper, the continuous SSCF for high chiral purity cellulosic L-lactic acid 

production based on the dry bio-refinery processing platform was investigated and 

optimized. The lignocellulosic raw material was wheat straw pretreated with dry acid and 

bio-detoxificated. An engineered thermophilic L-lactic acid bacterium Pediococcus 

acidilactici ZY271 with pentose assimilation pathway and antibacterial activity was applied 

for continuous SSCF. This strain could efficiently metabolize total sugar from lignocellulose 

at 48°C and pH 4.8-5.5, in which fermentation temperature was close to the optimal 

temperature of cellulase (50°C), and the fermentation pH was consistent with the optimal 

pH of cellulase (5.5). 

Firstly, in order to establish an effective continuous SSCF process, saccharification and 

fermentation temperatures were unified in this research without an external saccharification 

tank. Continuous SSCF of lactic acid was carried out in a single-stage reactor under 

different conditions of temperature (42-50 °C) and dilution (0.008-0.025 h
-1

). The average 

L-lactic acid titer, yield, and productivity at the steady state reached to 104.8 ± 3.5 g/L, 0.24 

± 0.01 g/g DM and 0.87 ± 0.03 g/L/h, respectively, at 30% (w/w) solid content, 45°C 

constant temperature and 0.008 h-1 dilution. When the dilution rate was further increased to 

0.025h-1, the yield of lactic acid increased to 2.21 ± 0.11g /L/h, however the titer and yield 

decreased by 15.7% and 1.25 %.This indicate that the worse hydrolysis of materials under 

the condition of high dilution generated the decreased titer and yield of lactic acid. 
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In view of the problem of incomplete saccharification and fermentation in continuous 

SSCF due to the short retention time of materials in a single bioreactor, the series of 

multi-stage reactors were used to prolong the retention time of materials. After the 

optimization of fermentation solid content (20-30%, w/w) and dilution (0.008-0.012 h
-1

), 

the optimal conditions were determined as 25% solid content (w/w), fermentation 

temperature at 45°C and dilution of 0.008 h
-1

 in three-cascade bioreactors with the L- lactic 

acid titer, yield, and productivity reached to 107.5 ± 1.1 g/L, 0.29 ± 0.01 g/g DM, and 0.89 

± 0.01 g/L/h, and the chiral degree of lactic acid was 99.3%, there was no bacterial 

contamination in the fermentation process. Compared with continuous SSCF in a 

single-stage bioreactor, a higher lactate yield was obtained with lower solid content. This 

indicates that the strategy of multi-stage continuous SSCF can effectively improve the 

saccharification of substrate and obtain better fermentation results. 

Finally, the material balance of the whole process of bio-refining was calculated in this 

paper, based on the results of multi-stage continuous SSCF fermentation in the optimal 

mode. Without considering the residual sugar, the yield of lactic acid from the detoxification 

material was 74.3%, and the yield of lactic acid under the influence of removing residual 

sugar was 77.3%. The efficient continuous SSCF production process established in this 

study unified the saccharification and fermentation temperatures, and the lactic acid chiral 

purity, titer and productivity had a good fermentation performance, providing technical 

means for the continuous production of cellulosic lactic acid under real industrial scenarios. 

 

Keywords: lignocellulosic lactic acid; Continuous SSCF; Constant temperature;                                  

Continuous fermentation in multiple bioreactors 
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第 1 章  文献综述 

1.1  前言 

在现代社会中，人类所使用的必需化学品和燃料大多来自于化石资源[1-3]。一方面，

化石资源的使用对环境造成了很多不可逆的破坏；另一方面，全球化石燃料储备是否

足以满足我们的长期能源需求值得怀疑[4]。木质纤维素生物质是世界上的仅有的可再

生、可循环利用的资源。与化石燃料相比，以木质纤维素生物质为原料生产燃料和重

要化学品可有效控制碳排放[5]。 

1.2  乳酸 

1.2.1  乳酸的简介 

乳酸（或 2-羟基丙酸）的化学式为 CH3-CHOHCOOH，是一种天然具有生物相容性

的有机羧酸，在食品、化妆品、药品等领域有着非常广泛的应用[6,7]。乳酸结的构中有一

个手性碳，因此存在两种异构形式：L（+）乳酸和 D（-）乳酸[8]。由于分子中羟基（-OH）

和羧基（-COOH）官能团的存在，乳酸也会发生许多不同的反应[9]。在工业上，每个独

立异构体都有特定的工业作用，因此纯异构体往往比外消旋混合物更有价值[7]。同时，

由于人体内具有 L-乳酸脱氢酶可以将 L-乳酸完全分解，在食品和医药领域更青睐于 L-

乳酸的使用[10]。根据市场数据、性质、合成途径的技术复杂性以及生产工艺开发的进展，

美国能源部将乳酸列为十大最重要的生物基化学品之一[11]。 

乳酸最大的工业应用之一就是生产聚乳酸（PLA）。这是一种被誉为“绿色纤维”

的可再生、可生物降解塑料[12]。2020 年全球生物塑料的市场约占整个塑料市场的 25-30%，

而且比重还在继续增加[13]。在医学领域，PLA 对于外科缝线、假体、骨科固定装置和药

物输送系统的生产也起到了非常重要的作用[14]。不仅如此，由于具有的可降解性、生物

相容性、无毒性以及良好的加工性和热塑性等特点[15-17]，PLA 也已经受到世界越来越来

多的关注。然而无论是乳酸还是聚乳酸都因为过高的生产成本，使其每年的生产量与需

求量仍有很大一部分的差距。2016 年，全球乳酸市场的需求量为 122 万吨，按照每年

16.2%的增长量，2025 年全球乳酸的需求量将达到 196 万吨[18]，然而对于目前仅有 49

万吨的乳酸全球年产量[19]，乳酸工业生产的经济性和生产效率等方面还有很多地方需要

进一步的改进。 

1.2.2  乳酸的生产 

目前，乳酸可以通过化学合成和微生物发酵的形式获得，微生物发酵的方式又包括

需氧发酵和厌氧发酵。传统的化学合成乳酸方法主要以石油资源为原料，通过水解乳酸

腈来获得乳酸[20]。其中一个主要缺点就是合成的乳酸通常是光学非活性外消旋混合物 

（等量的 L和 D异构体）[21]；而微生物通过同型乳酸发酵可以进行高手性度乳酸生产[22]。
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用木薯淀粉和其他粮食作物发酵生产高手性度乳酸已经有了相关的研究和应用[23,24]。然

而在面对粮食与燃料之间的争议，想通过粮食作物来进行百万吨级的乳酸发酵生产是不

现实的。木质纤维素作为第二代的能源物质（2G），用来生产纤维素乳酸不仅很好解决

了这个问题，同时在使用上也贯彻了低成本、可持续生物炼制的理念[24]。 

1.2.3  乳酸的生产菌株 

目前，全球生产的乳酸几乎都是通过发酵的路线生成。细菌、真菌、酵母、蓝藻和

藻类等多种微生物都可以生产乳酸[25]。其中属于革兰氏阳性菌的乳酸菌（LAB）可以在

pH 为 3.5-10 和温度为 5-45℃的条件下生长[25]，同时，与其他产乳酸微生物相比，由于

具有高产率、容易获取和易改造等优点，LAB 发酵生产乳酸已经有了广泛的研究[26]。 

在本实验室对乳酸菌的研究进程中，Zhao 等[27]通过对野生乳酸菌的筛选成功得到

一株耐 48℃高温的乳酸片球菌 DQ2（pediococcus acidilactici DQ2）；Yi 等[28]通过分子改

造的手段，敲除乳酸片球菌 DQ2 中的 L-/D-乳酸脱氢酶（ldgL/D）后得到了一株能生产

高手性纯度 L-乳酸（99.89%）的乳酸片球菌 TY112（pediococcus acidilactici TY112）；

Abdul Sattar Qureshi等[29]发现改造后得乳酸片球菌TY112可以分泌抗菌肽来控制发酵过

程中的微生物污染；Qiu 等[30,31]在之前研究的研究的基础上，进一步对乳酸片球菌 TY112

的木糖代谢途径进行构建，得到乳酸片球菌 ZY271（pediococcus acidilactici ZY271），

以干酸预处理和生物脱毒后的玉米秸秆作为原料，可以得到 130 g/L 的乳酸浓度，同时

得到的乳酸手性纯度也在 99%以上。He 等[32]进一步发现乳酸片球菌 ZY271 可以同步代

谢全谱木质纤维素来源糖生产纤维素 L-乳酸，并在此基础上成功合成 L-丙交脂，这为

利用木质纤维素生物质生产聚乳酸奠定了技术基础。 

1.3  木质纤维素生物质 

木质纤维素生物质主要包括甘蔗渣、玉米秸秆、谷物秸秆、森林木本残渣（如桦

树、云杉、桉树）等农业残留物，以及乳清、糖蜜、啤酒厂废谷物、食物垃圾和城市

固体废物等工业残留物[33]。据调查统计，全球木质纤维素生物质年产量约为 2000 亿

吨[34]，在工业上对木质纤维素生物质的应用主要为造纸、建筑和防治等方面，但用量

不足其总量的 2%
[35]。我国对秸秆的资源化利用率连 1%都不到[36,37]。在处理方面也都

仅仅是一些简单的机械处理，很多地方，还是保留着了就地焚烧的错误处理方式，这

不仅仅是对资源的一种浪费，还会对大气造成严重的危害，同时诱发雾霾等一系列对

人有害的污染源。 
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图 1.1  木质纤维素生物质的组成[2]
 

Fig. 1.1  Composition of lignocellulosic biomass 

 

木质纤维素是一种由多种物质组成的复合材料，主要包括纤维素、半纤维素和木

质素三个部分，其中纤维素是一种由 d -吡喃糖环和 β-1,4-糖苷键连接而成的葡萄糖聚

合物[13]，占木质纤维素生物质的 30-50%；半纤维素占生物质的 20-35%，其主要成分

为木糖的杂聚合物，与纤维素不同的是，半纤维素的组成主要取决于细胞组织和植物

的种类以及糖苷键的类型；木质素是一种交联的芳香族杂聚合物，占生物质的

15-30%
[38,39]。除此之外，乙酰基、矿物质和酚取代基等物质占了木质纤维素的剩下小

部分[5]。不同的植物种类与不同的植物部分在木质纤维素的组成上或许有一定的差异
[40]。木质纤维素的空间构型如图 1.1 所示，纤维素作为基本的骨架，半纤维素缠绕其

左右，被木质素包裹成为一个空间矩阵结构[41-43]。 

一般来说，木质纤维素可以通过合成气平台和糖平台来转化成各种化学品、燃料

和材料。合成气平台是基于热化学的过程，主要关注气化[44]。对于糖平台，简单来说，

就是先将木质纤维素转化成单糖，然后利用这些单糖进行化学或生物转化生成 C2-C6

化合物，最后再进一步去生产一些衍生物[45]。这其中乙醇是 C2 化合物中最重要的部

分，不仅可以替代化石燃料或燃料添加剂，还可以生产如乙烯、丙烯等高附加值产品。
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如今，生物乙醇的生产已经达到商业应用的标准[46]。甘油、乳酸、丙烯酸等都是可通

过木质纤维素生成的 C3 化合物。C4 化合物主要有琥珀酸、苹果酸、天冬氨酸等。C5

化合物主要有糠醛、乙酰丙酸和木糖醇。C6 化合物主要有山梨醇、5-羟甲基糠醛（HMF）、

柠檬酸、葡萄糖酸和葡萄糖酸[45]。 

1.4  生物炼制 

生物炼制平台的基本结构如图 1.2 所示，主要包括生物质预处理、脱毒、水解、

发酵和产物回收这几个基本部分。 

 

 

图 1.2  生物炼制平台基本结构 

Fig.1.2  The basic structure of general biorefining platform 

 

1.4.1  预处理 

木质纤维素是碳水化合物聚合物和木质素的非均相复合物，由于木质纤维素中的

木质素结构复杂，具有较强的顽固性及环境适应性，一般的处理方法无法有效破坏其

致密的结构[47]。预处理的目的就是打破木质素的密封，破坏纤维素的结晶结构，增加

纤维素酶可接触的表面积，从而为发酵提供更多的发酵糖[48]。 

目前已经开发了稀酸、蒸汽爆破、氨纤维膨胀、碱处理和离子液体等多种预处理

方法[49-53]。然而几乎所有的这些预处理都有温度效应，即温度越高，预处理的强度与

性能越有效[48]。因此在选择合适的预处理过程时，能耗问题需要重点关注。此外，还

需要考虑的有预处理效果、废水、产物回收率、对环境的影响等一些方面。 

Zhang 等[54]通过了解木质纤维素的组成和生物量的组成、权衡每种预处理方法的

优缺点以及每种技术的适用性，在稀酸预处理的基础上，研究出了干酸预处理（DAP）

的方法，利用极少量的水蒸汽，在反应器内施加较低的压强就能达到预处理的所需条

件。不仅操作简便而且产物的回收率高。预处理后木质纤维素物料在低的 pH 值和相

对较高的抑制剂含量创造了一个有利的抗菌污染环境，使预处理材料的长期储存成为
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现实。 

1.4.2  生物脱毒 

为了使木质纤维素原料具有较高的生物转化率，必要且苛刻的预处理操作会产生

各种小分子抑制物。由于多种且大量抑制物的存在，与商业可发酵糖或脱毒后水解物

的发酵相比，未脱毒半纤维素水解物的发酵动力学更缓慢，产量和生产率也受到了限

制[55]。 

常用的脱毒方法包括水洗、过浸石灰、氨中和、离子交换吸收、溶剂萃取和活性

炭处理[56-58]。然而这些物理化学的脱毒手段本质上对抑制物的转移，并不是对抑制物

的去除。同时，在脱毒过程中会造成大量淡水资源的浪费和废水的产生，更多情况下，

还会伴随大量木质纤维素颗粒和发酵糖的损失[59]。 

近年来，生物脱毒已应用于各种生物精炼过程，并已证明其独特的优势，如条件

温和、完全去除抑制剂、低糖损失和废水产生量最小[60-62]。从根本意义上实现有害抑

制物的转化。Zhang
[63]首先分离出一种独特的生物解毒真菌Paecilomyces variotii FN89，

用于在极低 pH 值下降解抑制剂和有机酸催化剂，同时在脱毒过程中不需要添加任何

营养盐，在脱毒后也完好保存了发酵糖。 

1.4.3  发酵 

分批发酵中的单独水解和发酵（SHF）以及同步糖化与共发酵（SSCF）是木质纤

维素发酵中常见的发酵工艺。SHF 发酵工艺能让水解和发酵分别在各自的反应器内最

适的条件下进行，但高浓度的可发酵糖浓度会对纤维素酶产生严重的底物抑制，使得

最终产品浓度受到限制[26,64]。与 SHF 相比，同步糖化与共发酵（SSCF）将糖化与发

酵放在同一个反应器内进行，使糖化后的糖能够立即被发酵微生物利用，从而将生物

反应器中的糖浓度保持在较低水平，因此会显著减少对纤维素酶的底物抑制[26]。但

SSCF 最大的缺点就是大部分微生物的发酵温度和糖化温度（50℃）的不匹配，这也

极大降低了 SSCF 进行的效率[65]。 

1.5  连续发酵 

在工业上，使用各种微生物将原材料转化为工业产品一般通过分批或连续这两种

发酵方式进行[66]。 

相比于批次发酵，连续发酵操作可以通过减少生物反应器清空、清洁、消毒和重

新填充的频率来实现更高的生产效率[68]。在一个连续发酵系统中，底物被送入反应容

器，相应的发酵产物液流被排出，以保持反应器的体积恒定，由于发酵液不停的被稀

释，底物和产物抑制作用一定程度上会被减弱[69]。而且，正如 Villadsen
[70]所强调的那

样，低价值产品（如乳酸或乙醇）的制造只有在连续模式下才能在经济上和工业上可

行。 
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1.5.1  连续发酵方式 

连续搅拌釜式反应器（CSTR）和推流式反应器（PFR）是两种基本的连续反应器。

推流式反应器又称活塞流反应器，在 PFR 中进行的连续发酵，反应物随着搅拌浆的旋

转从进料口进入反应器，然后发酵成产物从出料口排出，期间接种物必须不断的伴随

反应物一起添加[67]。在 PFR 中，所有通过的材料在其长度上的浓度和温度分布相同，

且停留时间相同[71]。而在 CSTR 中，反应物与发酵菌株均匀的混合，接种操作只需要

一次，物料持续的进行反应器后，与反应器内的发酵液瞬间混合均匀。整个反应器内

的组成成分和发酵条件都一致，同时出料的成分与发酵罐中的成分一致。多个 CSTR

反应器的串联就意味着同一底物和发酵菌株在发酵罐中的停留时间进一步增加，在保

证正常进料和出料的速率下，反应会更加完全，但对于设计和操作上的难度会相对增

加。 

1.5.2  开放式连续发酵 

    染菌是微生物发酵过程中一个棘手的问题，一定程度上会影响产品的浓度和质量，

更严重的甚至直接宣告发酵的失败。因此，为了减少染菌的可能，在微生物发酵之前，

必须使用高温高压蒸汽对整个生物反应器系统进行灭菌。对于连续发酵操作，加料和

补加营养物质等额外操作也要尽可能的保持无菌。首先灭菌本身就是一个能源密集型

过程，外加在操作过程中继续保持连续培养系统的无菌性也需要额外的劳动力、能源

和设备，这都会增加生产成本和工艺复杂性[72]。因此，开发不需要高能耗蒸汽灭菌的

开放式发酵工艺非常重要。开放发酵还可以减少所需的资本投资，使工业生物技术变

得更具竞争力[73]。 

极端发酵条件是进行开放式发酵的一种方法。有研究人员[74-76]利用耐热芽孢杆菌

（如凝结芽孢杆菌、地衣芽孢杆菌等）在大于 50 °C 条件下进行了开放式的乳酸发酵。

虽然高温可以防止细菌的扩散，但他们还发现高温还会加剧预处理后物料中抑制剂的

毒性，从而抑制发酵菌株的生长。因此最后所获得乳酸产量远远低于工业乳酸发酵的

要求（100 g/L）。Yue
[77]利用嗜盐菌 H. campaniensis LS21 进行了开放式的连续发酵，

在 65 天内没有出现染菌的情况，为海水的利用增添了经验，但其中高盐对于发酵装置

的腐蚀和下游产品的回收造成了消极的影响。 

使用能够分泌抗菌肽的发酵菌株是进行开放式发酵的另外一种方法。Qureshi
[29]

从乳酸片球菌 P.acidilactici TY112 中分离出该菌株分泌的肽，并验证了其抗菌活性，

然后利用该菌株分别以合成培养基和木质纤维素为底物进行了开放式的乳酸发酵，结

果显示，无论是在 SHF 模式还是 SSF 模式下，均未发现染菌现象，同时在乳酸产量和

产率方面都有着良好的发酵表现。  

1.5.3  高产率连续发酵 

产率，即单位时间内形成的产品量，在连续发酵中是一个非常重要的性能标准[69]。
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产率通常与生产菌株本身的发酵能力、底物浓度、产物浓度、细胞浓度、稀释度等多

个因素决定。而且通常情况下，连续发酵的产率要高于分批发酵[67]。 

稀释度的高低与发酵菌株的生长、产品的产率、发酵液的粘度、剩余糖等都有着

非常密切的关系。在一定范围内，稀释度与产率呈正比关系。因此，在保证良好产品

质量的前提下，寻找稀释度的临界值非常重要。在超过这个临界值时，一些如产品浓

度下降、发酵液粘度增加等并发症会加剧。高细胞密度（HCD）发酵可以缓解因高稀

释度所导致的并发症并提高生产率，在发酵过程中使用补料分批发酵、细胞固定化和

细胞回收等方法都可以实现 HCD
[25]。 

在连续发酵中通常可以尽量保持恒定的细胞生长速率来获得更长的发酵时间，此

时底物中的糖和营养物质被最大限度地利用，从而省去了菌株的生产延滞期[67]。此外， 

在连续发酵中串联多个条件相同的反应器，会增加底物停留时间，从而可能获得更高

的产品浓度、转化率和体积生产率[78]。 

 

 

图 1.3  在五联生物反应器中聚羟基烷酸酯（PHAs）的连续发酵示意图[79]
 

Figure. 1.3  Diagram of Poly（hydroxyalkanoates）（PHAs） continuous fermentation in five-cascade 

bioreactors 

 

1.6  纤维素乳酸的连续发酵 

在以木质纤维素为原料的乳酸发酵过程中，为了实现可发酵糖和乳酸浓度提升到
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实际有意义的水平，总酶解和发酵体系的固含量需要达到 30%（w/w）左右[80,81]。然

而随着固含量的逐渐变大，水不溶性固含量（WIS）也随之升高，发酵液的粘性和其

中的杂质也随之提升。高固含量的发酵多采用同步糖化与共发酵（SSCF）的发酵方式
[82,83]。然而 SSCF 的缺点也是极为显著的，即纤维素酶和微生物的最佳条件不同，这

就导致了无法在同一反应器、同一时间中对水解和发酵这两个过程进行优化[82]。目前，

对于以木质纤维素底物的连续发酵策略，基本上采用的是 SHF 或 PSSF（预糖化和同

步糖化共发酵）的策略，即木质纤维素底物先在外置的反应器中完全或预糖化至液浆，

再用于连续发酵的补料[84]。而对于直接以木质纤维素底物的连续 SSCF 经验和文献数

据十分有限[69]。与利用其他底物的连续发酵相比，在不外置糖化罐下，木质纤维素体

系下的连续发酵操作会更加复杂和困难，这主要是因为: 

（1） 高固体含量下需要良好的固液混合，固体基质的均匀性直接影响到发酵液

的输送[69]； 

（2） 木质纤维素原料的糖化温度和乳酸发酵最适温度的不匹配造成连续发酵无

法进行，糖化与发酵同时进行会增加连续发酵的运行时间。 

（3） 取补料操作更加开放，对生产菌株抗菌能力要求更高； 

（4） 目前纤维素酶的水解效率低，单级反应器的连续发酵在产率上与批次发酵

相比还没有较好的体现。 

纤维素乳酸发酵的特殊优势在于其发酵菌株的最适温度（42-50°C）与纤维素酶的

最适温度（50°C）非常接近，且 pH 也在同一范围内（4.8-5.5）。这一匹配可以使得在同

一反应器中完成乳酸的生产和木质纤维素底物的高效水解，从而为以木质纤维素底物的

连续 SSCF 提供了可能。除此之外，以木质纤维素为底物的连续 SSCF 取补料操作对生

产菌株抗菌能力要求更高；同时，纤维素乳酸的连续发酵在高固体含量下需要良好的固

液混合，反应器的设计需要同时兼顾固体底物糖化和乳酸的厌氧发酵需求。Ahring 等

人[29]用耐热的凝结芽孢杆菌使用蒸汽处理的玉米秸秆为底物在单一生物反应器中进行

了连续乳酸发酵的初步尝试，但其固体含量较低（15%, w/w）、乳酸产量仅为 35.2 g/L，

而且连续发酵无法达成稳定操作。 

本论文针对木质纤维素原料高固含量下连续 SSCF（cSSCF）过程所面对的挑战，

根据以往的经验积累和成果提出了以下的解决方案： 

（1） 耐高温的乳酸片球菌 ZY271，发酵温度 42-48°C，发酵 pH 5.5，可以很好的

匹配酶水解温度和 pH。30%（w/w）固体含量下的乳酸发酵，批次产量可达 130 g/L 以

上[30]。 

（2） 乳酸片球菌 TY112 被证实了具备分泌一种抗菌肽来控制潜在的微生物污染

的能力，由此工程改造后的乳酸片球菌 ZY271 可用于 L-乳酸的开放式发酵[29]。 

（3） 自主设计的新型螺带桨生物反应器可以保证低功耗和高固含量下木质纤维素

颗粒和液体酶之间的有效混合, 在实验室规模下以进行分批发酵乙醇和乳酸都有着良
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好的发酵结果[85]。 

1.7  本课题的研究内容与意义 

纤维素乳酸的生产极大地降低了乳酸的成本，在保护环境方面也起到了一定的作

用。目前，纤维素乳酸的生产大多通过批次发酵的方式进行，然而这种发酵工艺有着

发酵时间长、产率低等诸多缺点。连续发酵操作可以通过减少生物反应器清空、清洁、

消毒和重新填充的频率来实现更高的生产效率。同时随着发酵液不停的被稀释，产物

的抑制会被缓解。从经济和工业两个方面考虑，利用连续发酵的方式生产纤维素乳酸

是必要的。本研究以干酸预处理和生物脱毒后的小麦秸秆为原料，用乳酸片球菌ZY271

作为出发菌株集中解决了乳酸连续 SSCF 中遇到的问题，实现了在多联生物反应器中

乳酸的连续 SSCF。具体研究内容如下： 

（1）针对 SSCF 中最适糖化温度与发酵温度的不同，在不外置糖化罐的前提下，

在单级发酵罐中统一了糖化和发酵的温度。紧接着在最适的恒温条件下， 进一步提升

发酵的稀释度，建立了建立有效地连续 SSCF 过程。 

（2）鉴于在单个生物反应器的连续 SSCF 中糖化与发酵不完全的问题，尝试采用

多个生物反应器的串联减弱由于发酵液的更换对发酵菌株所造成的负面影响。同时为

了获得一个更适合工厂应用的发酵模式，进一步调整了连续 SSCF 中的发酵条件和操

作参数。



第 10 页                                         华东理工大学 硕士学位论文 

10 

第 2 章 在单级生物反应器中的乳酸连续发酵 

2.1  引言 

    从经济性和工业性两个方面考虑，纤维素乳酸的连续发酵是必要的。在纤维素乳

酸发酵体系中，同步糖化与共发酵（SSCF）的发酵方式已经证明了其独特的优势。然

而 SSCF 最显著的缺点是纤维素酶的最适糖化温度与大多数微生物的发酵温度不匹配，

这就导致了大部分 SSCF 的水解和发酵不得不在两个温度下进行，从而使得以木质纤

维素原料为底物的连续 SSCF 工艺难以开展。之前，本实验室已经通过木糖代谢途径

构建和长期适应性进化得到同时具有开放发酵的能力的乳酸发酵菌株-乳酸片球菌

ZY271
[29,30]，本论文以此为出发菌株并采用间断式的连续发酵工艺来达到生产纤维素

乳酸的目的。 

首先，本论文在合成培养基中对发酵菌株的发酵性能进行了测试。相比于木质纤

维素原料，在发酵过程中不需要考虑原料糖化的问题，可直接在发酵菌株最适温度下

进行连续发酵。本论文用连续发酵和分批补料发酵这两种发酵方式验证了实验菌株可

以进行长时间、多批次、高浓度、稳定的开放式的乳酸发酵。 

本论文所使用发酵菌株的特殊优势在于其发酵 pH 与纤维素酶的最适 pH 一致、发

酵温度与纤维素酶的最适温度非常接近，因此在以经过干酸预处理和生物脱毒的小麦

秸秆作为碳源时，尝试在发酵过程中始终保持恒温（42-50°C）。最后我们以良好的发

酵结果为前提，进一步探究了连续发酵中更大的稀释度。 

2.2  材料与方法 

2.2.1  原料、酶与试剂  

原始小麦秸秆于 2021 年 3 月份在河南南阳市收获。收集起来的小麦秸秆经过统一

均匀的晾晒，然后经过直径为 10 mm 孔径的锤式破碎机研磨。 

实验中所使用的商业纤维素酶 CTEC 2.0 购自北京诺维信（中国）。根据 NREL 协

议 LAP-006
[86]测得的滤纸活性为 256.0 FPU/mL，根据 Ghose

[87]测得的纤维二糖酶活性

为 4653.3 CBU/mL，根据 Bradford 方法[88]，测得蛋白质浓度为 81.5 mg protein/mL。糖

化酶购自杰能科，根据生产说明书，其酶活为 103,900 U/mL。 

实验中所使用的主要试剂：酵母膏和蛋白胨购自 Oxoid。葡萄糖、木糖、无水乙

酸钠、柠檬酸氢二铵、磷酸氢二钾、七水硫酸镁和一水硫酸锰等其他试剂级化学品均

购自国药化学试剂有限公司（上海）。 

2.2.2  菌种及培养基 

高效固态生物脱毒所用的菌株宛氏拟青霉 Paecilomyces variotii FN89 保藏于中国
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微生物菌种保藏中心（CGMCC），注册编号为 17665。由本实验室 Zhang 等人[63]在硫

酸预处理后含有多种抑制物的玉米秸秆物料中筛选得来。宛氏拟青霉 Paecilomyces 

variotii FN89 对多种抑制物具有快速、完全去除的能力，产生的物质也不会干扰后续

的发酵及产物的分离。并且在脱毒过程中不需要添加任何的无机盐和水分。收集于马

铃薯葡萄糖琼脂培养基（PDA）斜面上。PDA 培养基的制备方法是：将 200 g 去皮和

切片的土豆在 1 L dH2O 中煮沸 30 分钟，用纱布进行过滤，在收集起来的滤液中添加

20 g 葡萄糖和 20 g 琼脂，并在 121°C 下灭菌 20 分钟，然后在 4°C 下储存[89]。 长满

PV 孢子的平板可在-4°C 下保存 7 天。 

乳酸发酵所用的菌株乳酸片球菌 P.acidilactici ZY271 由自然筛选得到的菌株乳酸

片球菌 DQ2 经木糖代谢途径构建和长期适应性进化得到，不仅可以进行全糖代谢，并

且还具有开放发酵的能力 
[29,30]。所用的培养基为简化的 MRS 培养基，成分包括：20 

g/L 一水葡萄糖、10 g/L 蛋白胨、10 g/L 酵母提取物、5 g/L 无水乙酸钠、2 g/L 柠檬酸

氢二铵、2 g/L 磷酸氢二钾、0.58 g/L 七水硫酸镁、0.25 g/L 一水硫酸锰。简化 MRS 平

板的成分：在简化 MRS 培养基中添加 20 g/L 的琼脂。乳酸发酵所需营养盐为 10 g/L

蛋白胨、15 g/L 酵母提取物、2 g/L 柠檬酸氢二铵和 0 25 g/L 一水硫酸锰；上罐时所用

的发酵合成培养基将 MRS 培养基中 20 g/L 一水葡萄糖替换为 80 g/L 一水葡萄糖和

20 g/L 木糖。 

2.2.3  干酸预处理 

提前 1 天测量粉碎研磨后小麦秸秆的含水量，预处理中硫酸催化剂的用量根据干

酸预处理中基准 pH 的方法[90]测定为 4.5% DM。根据 Zhang 等[91]报道的干酸预处理的

方法，按照 2:1 的固液比，将 1200 g DM 的小麦秸秆与 600 g 酸溶液共同加入 20-L 预

处理反应器中搅拌 3 min。预处理条件为：175°C、5 min、50 rpm。反应结束后，干固

颗粒形态的预处理物料从反应器底部排出。预处理后小麦秸秆的 pH 用 20%（w/w）

的 Ca(OH)2 中和至 4.8-5.5，再使用磨浆机粉碎其中的长纤维，用于后续的在位固态生

物脱毒。 

2.2.4  在位固态生物脱毒 

取少量预处理后的小麦秸秆用自来水进行湿润，将长满宛氏拟青霉 

Paecilomyces variotii FN89 孢子的 PDA 平板均匀涂抹在预处理后的物料上并混合均匀

作为一级脱毒种子，然后在 37°C 下培养 36-48 h，待物料中长满孢子，随后按 10%（w/w）

的接种量在相同的条件下进行扩培，作为上罐脱毒种子。按照 Zhang 等人[63]的方法，

在 15-L 脱毒罐中将扩培后的种子以 10%（w/w）的接种量接种到预处理后小麦秸秆的

固体中，接种物和预处理原料的混合物占生物反应器体积的 2/3。加预处理后的物料

和脱毒种子时需要伴随 50 rpm 速度下的搅拌混匀，加料完毕后关闭搅拌。随后在 37°C

下培养 36-48 h，通气量为 1 vvm（每培养 1 L 体积每分钟的空气量），脱毒期间每间隔
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12 h 以 50 rpm 的速度搅拌 5 min。同时搅拌后取样检测抑制物及可发酵糖的浓度，直

至所有的糠醛、5-羟甲基糠醛完全脱去，仅有少量乙酸剩余时，脱毒结束。 

2.2.5  以合成培养基为底物的乳酸连续发酵 

以合成培养基为底物的乳酸连续发酵在 3-L 发酵罐中进行。保藏在冻存管中的乳

酸片球菌 ZY271 甘油种转接到 20 mL 简化 MRS 培养基中，在 42°C、150 rpm 条件下

活化 12 h。随后取出 15 mL 按照 10%（v/v） 的接种量扩培，在相同条件下培养 8 h

后当作上罐种子。培养种子时，需要加入 1%（v/v）的糖化酶来防止细胞絮凝[92]。整

个发酵过程中用 25%（w/w）的氢氧化钙调节 pH 至 5.5 左右。随后按照 10%（v/v）

的接种量接入种子液。发酵条件为 42°C、450 rpm。发酵过程中每 12 h 取样检测可发

酵糖和乳酸的浓度。待葡萄糖浓度消耗至 0 g/L 左右时，用 500 mL 新鲜的发酵合成培

养基替换 500 mL 发酵液，按照此操作重复若干次，待每次补料后乳酸发酵浓度的最

大值保持稳定或乳酸浓度出现连续下降时，发酵结束。 

2.2.6  以合成培养基为底物的乳酸分批补料发酵 

以合成培养基为底物的乳酸分批补料发酵在 3-L 发酵罐中进行。保藏在冻存管中

的乳酸片球菌 ZY271 甘油种转接到 20 mL 简化 MRS 培养基中，在 42 °C、150 rpm 条

件下活化 12 h。随后取出 15 mL 按照 10%（v/v） 的接种量扩培，在相同条件下培养

8 h 后当作上罐种子。培养种子时，需要加入 1%（v/v）的糖化酶来防止细胞絮凝[92]。

整个发酵过程中用 25%（w/w）的氢氧化钙调节 pH 至 5.5 左右。随后按照 10%（v/v）

的接种量接入种子液。发酵条件为 42°C、450 rpm。发酵过程中每 12 h 取样检测可发

酵糖和乳酸的浓度。待葡萄糖浓度消耗至 20 g/L 左右时，根据此时发酵罐中的葡萄糖

与木糖的浓度计算，取出少量发酵，然后补充与取出发酵液相同体积的糖母液（葡萄

糖浓度为 500 g/L、木糖浓度为 100 g/L），使替换发酵液后发酵罐内葡萄糖的浓度处在

40 g/L 左右，重复若干次。待乳酸浓度达到最大并保持稳定多次或乳酸浓度出现连续

下降时，发酵结束。 

2.2.7  在恒温条件下以小麦秸秆为底物的乳酸连续发酵 

在恒温条件下以小麦秸秆为底物的乳酸连续发酵在 5-L 发酵罐中进行，保藏在冻

存管中的乳酸片球菌ZY271甘油种转接到20 mL简化MRS培养基中，在42°C、150 rpm

条件下活化 12 h。随后按照 10%（v/v）的接种量扩培，在相同条件下培养 8 h 后当作

上罐种子。培养种子时，需要加入 1%（v/v）的糖化酶来防止细胞絮凝[92]。脱毒物料

在 42-50°C、30%（w/w）固含量、5 mg protein/g DM 的酶用量下预糖化 8 h。用 25%

（w/w）的氢氧化钙控制整个发酵过程中的 pH 为 5.5。在不改变温度的条件下，加入

营养盐并按照 10%（v/v）的接种量接入种子液。接菌发酵后，发酵过程中每 12 h 取

样检测可发酵糖和乳酸的浓度，同时通过涂板对此时的菌落形成单位（CFU）进行监

测。在罐内葡萄糖浓度消耗至 20 g/L 左右时，按照 10%（w/w） 的比例从发酵罐中取
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出发酵液，随后补充相同质量、相同固含量的料液，补料液包括：预处理生物脱毒后

的小麦秸秆、无菌水、酶和营养盐，然后按照一定的时间间隔重复取补若干次，待乳

酸浓度达到最大并保持稳定多次或乳酸浓度连续出现下降后，发酵结束。 

2.2.8  在不同稀释度下以小麦秸秆为底物的乳酸连续发酵 

在不同稀释度下以小麦秸秆为底物的乳酸连续发酵在 5-L 发酵罐中进行，保藏在

冻存管中的乳酸片球菌 ZY271 甘油种转接到 20 mL 简化 MRS 培养基中，在 42°C、150 

rpm 条件下活化 12 h。随后按照 10%（v/v）的接种量进行扩培，在相同条件下培养 8 h

后当作上罐种子。培养种子时，需要加 1%（v/v）的糖化酶来防止细胞絮凝[92]。脱毒

物料在 45°C、30%（w/w）固含量、5 mg protein/g DM 的酶用量下预糖化 8 h。用 25%

（w/w）的氢氧化钙控制整个发酵过程中的 pH 为 5.5。加入营养盐并按照 10%（v/v）

接种。发酵过程中每 12 h 取样检测可发酵糖和乳酸的浓度，同时通过涂板对此时的菌

落形成（CFU）单位进行监测。接菌发酵后，在罐内葡萄糖浓度消耗至 20 g/L 左右时，

按照 10-30%（w/w） 比例从发酵罐中取出发酵液，随后补充相同质量、相同固含量

的料液，补料液包括：预处理生物脱毒后的小麦秸秆、无菌水、酶和营养盐，然后按

照一定的时间间隔重复取补若干次，待乳酸浓度达到最大并保持稳定多次或乳酸浓度

出现连续下降后，发酵结束。 

2.2.9  分析方法 

葡萄糖、木糖、乳酸、乙酸、5-HMF 和糠醛都用 Hou 等 
[93]描述的方法进行测定。 

在每次取样时需要同时对菌落形成单位（colony forming units, CFU）进行监测，

操作为将 100 微升的发酵液稀释 10
8 倍，然后均匀涂在简化 MRS 平板上，42°C 培养

36-48 h，通过计数来检测发酵罐内的活菌数是否正常。 

乳酸的手性纯度经 D/L-Lactic Acid (D-/L-Lactate) Assay Kit 试剂盒描述的方法进

行检测。 

2.2.10  发酵的稀释度、停留时间，以及乳酸的得率、产率的计算 

Dilution rate（1/h） =
D

H
                                                                              （2 − 1）       

公式中 H（h）为取补时间间隔; D（%, w/w）为取出发酵液与罐内发酵液的质量比； 

D（%, v/v）为取出发酵液与罐内发酵液的体积比。 

Retention time（h） =
H

D
× 𝑛                                                                     （2 − 2）    

公式中 n 为连续发酵反应器的个数 

Yield (g/g  DM) =
c × V

DM1
                                                                                 （2 − 3）     

公式中 c（g/L）是出料罐出料的乳酸浓度；V（L）是出料罐每次出料时发酵液去除固

体后的液体体积，密度看成与水近似；DM1（g）为取出发酵液所用脱毒物料的干重；
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最终得率为发酵到达稳态后 3 次结果的平均值。 

productivity(g/L/h) =
c2 − c1

H
                                                             （2 − 4） 

公式中 c1（g/L）为 出料罐出料时的乳酸浓度, c2（g/L）为 出料罐补料后的乳酸浓度；

H（h）is 取补时间间隔；最终产率为发酵到达稳态后 3 次结果的平均值。 

2.3  结果与分析 

2.3.1  小麦秸秆干酸预处理及固态生物脱毒 

我们根据 NREL 协议中的两步酸解法[94,95]进行了组分测定。2021 年 3 月份原始小

麦秸秆中含有：34.31 ± 0.14%纤维素、19.25 ± 0.0 5%半纤维素、22.12 ± 0.01%木质素

和 12.00 ± 0.22%灰分（干基）。在经过 175°C、5 min、硫酸用量为 4%（w/w，DM）

的预处理后，我们对物料进行再一次的组分测定，预处理前后物料的组分变化，如表

2.1 所示，经过预处理后，纤维素的含量变化不大，但有 94.23%的半纤维素被破坏并

降解为单糖或是其他化合物，预处理后的物料中可发酵糖约占 16.32%，这其中包括木

寡糖、葡萄糖和木糖。以预处理后物料的干基为基准，主要抑制物乙酸、5-羟甲基糠

醛（5-HMF）和糠醛的含量为 21.73 ± 0.24、6.04 ± 0.07 和 2.85 ± 0.13 mg/g DM, 在对

小麦秸秆进行干酸预处理后，随即利用宛氏拟青霉 Paecilomyces variotii FN89 进行生

物脱毒，将预处理后物料中的 5-HMF 和糠醛完全去除，仅保留少数乙酸时脱毒结束。

由于本论文历时较长且物料耗费巨大，前后所用小麦秸秆组分有所变化，导致发酵过

程中糖浓度有所变化。 

 

表 2.1  小麦秸秆预处理前后糖及衍生物的含量 

Table 2.1  Sugar and its derivative contents of wheat straw before and after pretreatment 

 Components Contents (%，w/w) 

(a) Wheat straw Cellulose 34.31 ± 0.14 

 Hemicellulose 19.25 ± 0.05 

 Lignin 22.12 ± 0.01 

 Ash 12.00 ± 0.22 

(b) Pretreated wheat straw Cellulose 32.99 ± 0.29 

 Hemicellulose 1.11 ± 0.06 

 Glu-oligos 0 (not detected) 

 Xylo-oligos 0.54 ± 0.03 

 Glucose 4.27 ± 0.10 

 Xylose 11.51 ± 0.02 
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 Acetate 2.17 ± 0.02 

 5-HMF 0.60 ± 0.01 

 Furfural 0.29 ± 0.01 

 

2.3.2  以合成培养基为底物的连续实验 

在进行以合成培养基为底物的乳酸连续实验时，合成培养基中的成分简单明确，

发酵的可控性强，与以木质纤维素的底物相比，不需要额外糖化的步骤，因此可以直

接在乳酸片球菌最适温度（42°C）条件下进行发酵，同时实验发酵菌株乳酸片球菌

ZY271 已被证明可以用于开放式的发酵[29]。为了探究发酵菌株能否利用小麦秸秆作为

底物来进行长周期、多批次的乳酸连续发酵，本实验首先以合成培养基为底物在 3-L

生物反应器中进行了验证。 

 

 

图 2.1  在 3-L 生物反应器中以合成培养基为底物的乳酸连续发酵 

Fig. 2.1  Continuous fermentation of lactic acid with synthetic medium as substrate in 3-L 

bioreactor 

发酵条件：42°C，450 rpm，D 为 30%（v/v），H 为 24 h，稀释度为 0.0125 h
-1，保留时间为 80.0 h  

Fermentation conditions: 42°C, 450 rpm, D 30% (v/v), H 24h, dilution rate 0.0125 h
-1

, retention time  

80.0 h 

 

乳酸片球菌 ZY271 经活化后转入 3-L 发酵罐中，发酵结果如图 2.1 所示，初始的

葡萄糖浓度为 63.2 g/L,木糖浓度为 18.5 g/L。发酵 72 h，葡萄糖基本消耗殆尽，此时
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的乳酸浓度为 67.7 g/L，取 1/3 发酵体积的发酵液，然后补充相同体积、与初始合成培

养基成分相同的新鲜合成培养基，24 h 后，葡萄糖浓度再次消耗为零，重复取补操作，

取补操作共进行了 4 次，每次取补前后乳酸浓度的顶点为 67.7 、71.7 、69.8 、73.4 、

71.5 g/L，考虑到每次补料中葡萄糖与木糖的含量都有稍微差别，每次取补前后乳酸浓

度的顶点基本稳定，因此可以看出在我们使用的乳酸发酵菌株-乳酸片球菌 ZY271 能

够完成在合成培养基中的长时间、多批次、稳定的连续发酵。 

值得注意的是发酵结果的曲线与重复分批发酵的结果相类似，但与之不同的是，

重复分批发酵是将上一次发酵的菌种菌种进行分离回收用到下一批次的发酵中以此达

到重复的目的，而本实验采用稀释发酵液的方法，故严格意义上更符合连续发酵的定

义。 

2.3.3  以合成培养基为底物的分批补料实验 

除了使用低价值的底物外，提高乳酸发酵的产量同样也是降低乳酸生产成本的另

一种方式[25]。分批补料发酵可以通过多次补充营养盐和底物来减少高浓度的底物抑制

作用，能够探究终产物抑制的临界值。因此我们利用分批补料的方式对发酵菌株-乳酸

片球菌 ZY271 发酵乳酸所能达到的最高浓度进行了探索。由于本实验在 3-L 发酵罐中

进行，发酵罐容积有限，因此采用抽取少量发酵液，补充更高糖浓度的母液和营养盐

来既达到不断补充底物，又达到保持发酵体积不变的目的。 

 

图 2.2  在 3-L 发酵罐中以合成培养基为底物的乳酸分批补料发酵 

Fig. 2.2  Fed-batch fermentation of lactic acid with synthetic medium as substrate in 3-L bioreactor 

发酵条件：42°C，450 rpm 

Fermentation conditions: 42°C, 450 rpm 
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补料分批发酵的结果如图 2.2 所示，初始葡萄糖浓度为 70.3 g/L,木糖为 21.3 g/L，

接菌后 48 h，发酵液中葡萄糖浓度首次消耗到低于 20 g/L，开始进行取补料操作，共

进行了 3 次。最终发酵至 228 h，乳酸浓度为 125.8 g/L。在发酵中后期，发酵液变从

淡黄色逐渐变成乳白色，我们认为是乳酸钙不溶现象，同时在第三次补料后，由于终

产物的抑制，葡萄糖代谢速率显著降低，因此我们停止了实验。125.8 g/L 的乳酸浓度

已经足够满足后续的工厂应用（100.0 g/L）。外加之前实验室 Qiu [30，31]之前的研究已

经证实利用乳酸片球菌 ZY271 能够以木质纤维素为底物获得 130.0 g/L 的乳酸产量。

因此可以看出在我们使用的乳酸发酵菌株-乳酸片球菌 ZY271 能够完成在合成培养基

中的高浓度的乳酸发酵。但在发酵过程中应注意乳酸钙溶解度的问题，在实验室规模

下，可以通过加热分离出的发酵液、对取出发酵液进行快速分离检测的方法来得到准

确的乳酸浓度。 

2.3.4  在恒温条件下以小麦秸秆为底物的乳酸连续实验 

木质纤维素底物需要经过糖化才能将其中的聚糖水解成可发酵单糖。所用纤维素

酶的最适糖化温度在 50°C 左右。因此对于不外置糖化罐的木质纤维素底物的连续

SSCF 过程，需要保证发酵菌株能够耐受纤维素酶的水解温度，同时完成对木质纤维

素固体底物的良好混合和糖化。目前报道的某些乳酸生产菌株是可以耐受较高的温度，

其中最常见的是具有嗜热生长特性和戊糖发酵能力的凝结芽孢杆菌，可在 50 °C 条件

下利用木质纤维素原料生产乳酸[96,97]。但对于直接以木质纤维素原料的高固含量下生

产纤维素乳酸的连续 SSCF 过程仍缺少探究。为了追求连续发酵的连续性，在补料操

作中选择补充与初始发酵相同的成分（预处理生物脱毒后的小麦秸秆、纤维素酶、无

菌水和营养盐），同时补料后的发酵仍然也属于同步糖化与共发酵。在此实验中，补料

后的混杂的成分、长时间低浓度的可发酵糖浓度等对发酵菌株的长周期的发酵性能提

出了更高的挑战。 
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图 2.3  在 5-L 生物反应器中恒温条件下的乳酸连续同步糖化与共发酵 

Fig. 2.3  Continuous SSCF of lactic acid in a single 5-L bioreactor at different constant temperatures. 

发酵条件：（a）42°C；（b）45°C；（c）48°C；（d）50°C。30%（w/w）固含量，150 rpm，H 为 12 

h，D 为 10%（w/w），稀释度为 0.0083 h
-1，保留时间为 120.0 h 

Fermentation Conditions: (a) 42°C；(b) 45°C；(c) 48°C；(d) 50°C.30% (w/w) solids loading, 150 rpm, H 

12 h, D 10% (w/w), dilution rate 0.0083 h
-1

, retention time 120.0 h 
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本论文首先在单个 5-L 螺带桨生物反应器中对耐高温且具备开放发酵能力的乳酸

片球菌 ZY271 以小麦秸秆为原料进行连续发酵的恒温条件进行了探索，其结果如图

2.3 所示。对于在 42°C 和 45°C 下的连续 SSCF 过程，稳定状态下，其乳酸产量分别达

到了 112.2 ± 1.0 g/L 和 104.8 ± 3.5 g/L，此时得率分别为 0.26 ± 0.01 和 0.24 ± 0.01 g/g 

DM，产率分别为 0.94 ± 0.01 和 0.87 ± 0.03 g/L/h （图 2.3 a、b），结果较为相近。同

时在 45°C 下，乳酸菌株的 CFU 在发酵后期仍能稳定维持在 10
9 以上，这表明菌株仍

有良好的活力。而在 50°C 下，连续发酵后期的乳酸产量和得率都出现了明显的下降，

葡萄糖和木糖浓度也逐渐上升，乳酸浓度在发酵 96 h 生成最高，但仅有 60.3 g/L（图

2.3 d），这表明乳酸片球菌ZY271在50°C下的恒温连续发酵已经不能持续稳定的进行，

50°C 严重影响了发酵菌株的发酵性能。尽管在 48°C 下，仍能保持一个较高的乳酸产

量（91.0 ± 10.1 g/L）和得率（0.21 ± 0.02 g/g DM），但其发酵过程中活菌数（CFU）

下降明显，从 10
9 下降至 10

8，同时耗糖和产乳酸的速率较 42 和 45°C 也有了明显的下

降（2.3 c），这已经不是一种良好的发酵表现。这表明 48°C 较高的发酵温度对菌株的

损伤仍然较大。考虑到乳酸的生产与菌株的生长有密切的关联，同时考虑到较高的温

度有利于木质纤维素物料的糖化，因此选择 45°C 为后续探究的温度。 

2.3.5  在不同稀释度下以小麦秸秆为底物的乳酸连续实验 

乳酸片球菌 ZY271 被证实了可以在 45°C 的恒温条件下实现纤维素乳酸的连续发

酵。但所用的稀释度仅为 0.008 h
-1。在连续发酵生产中，单位发酵体积的产率与稀释

度有着密切关系[69]，尽管可以预见的是较低的稀释度能保证较高的转化率，但其消极

影响也是显而易见的，包括达到稳态所需时间更长、生产效率更低等。因此，在保证

浓度的前提下，追求更高的产率是我们进一步的目标。 
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图 2.4  在 5-L 生物反应器中不同稀释度下的乳酸连续同步糖化与共发酵 

Fig 2.4  Continuous SSCF of lactic acid with different dilution rates in a single 5-L bioreactor 

发酵条件：（a）D 为 20%（w/w），稀释度为 0.017 h
-1，保留时间为 60.0 h；（b）D 为 30%（w/w），

稀释度为 0.025 h
-1，保留时间为 40.0 h。30%（w/w）固含量，45°C，150 rpm，H 为 12 h 

Fermentation conditions: (a) D 20% (w/w), dilution rate 0.017 h
-1

, retention time 60.0 h；(b) D 20% 

(w/w), dilution rate 0.025 h
-1

, retention time 60.0. 30% (w/w) solids loading, 45°C, 150 rpm, H 12 h 

 

我们尝试在稀释度为 0.0083 h
-1 的基础上通过改变取补料比例来提高纤维素乳酸

连续 SSCF 的稀释度。每次的取补比例分别提高至 20 %（w/w）和 30 %（w/w），相对

应的稀释度分别达到了 0.017 h
-1 和 0.025 h

-1。结果如图 2.4 所示，在所测试的不同稀

释度条件下，均未出现残糖积累的现象，其 CFU 均能维持在 10
9 以上，表明菌株生长

状况良好。当稀释度为 0.017 h
-1 时（图 2.4 b），乳酸的得率和产率分别为 0.23 ± 0.01 g/g 

DM 和 1.65 ± 0.02 g/L/h。相比于稀释度为 0.008 h
-1（图 2.3 b）的连续发酵，此时稳定

状态下乳酸的产量和得率仅下降了 5.3%和 4.2%，但产率提高了 89.6%。随着稀释度进

一步提高至0.025 h
-1，乳酸的得率和产率分别为0.21 ± 0.01 g/g DM和2.21 ± 0.02 g/L/h。

相比于稀释度为 0.008 h
-1

 （图 2.3 b）的连续发酵，此时稳定状态下乳酸的产量和得

率仅下降了 15.7%和 12.5%，但产率提高了 154.0%。提高稀释度造成乳酸的产量和得

率不可避免的出现了一定的下降，这一结果与 U. Kulozik
[98]的研究相似，但他将这一

现象归结于细胞内代谢的改变。我们推测主要是由于物料在连续发酵过程中糖化不完

全导致的。因为我们的补料操作采取直接补加物料的方式，同时我们发现相同物料、

相同发酵固含量，连续发酵的稀释度越大，发酵后期发酵液的粘稠度越粘稠。对于在
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以小麦秸秆为底物的乳酸连续中追求更大的稀释度，随着稀释度的增大，生物反应器

中发酵液的更换更频繁，同时单位时间内的出料也就越多。当稀释度为 0.025 h
-1 时，

产率达到了最大，为 2.21 ± 0.11 g/L/h，虽然乳酸的产量最终平稳在 88.3 g/L 左右，考

虑到乳酸的产量始终能够保持稳定，发酵过程中的活菌数也始终保持在一个良好的水

平，同时多级生物反应器的连续发酵会减弱稀释对发酵菌株的发酵性能所造成的影响，

0.025 h
-1 的稀释度在后面的多级生物反应器的连续发酵将以之为初始条件并开始后面

的探讨。 

2.4  本章小结  

纤维素乳酸的工业生产只有通过连续发酵的手段才可行。在发酵过程中将糖化和

发酵温度统一，仍能较好完成对小麦秸秆向乳酸的生物转化。本章得出的主要结论如

下： 

 （1） 以合成培养基作为底物时，在连续发酵中多次取补料后的乳酸浓度的终点

基本保持稳定，同时在分批补料发酵中乳酸浓度可以达到 125.8 g/L，这都验证了发酵

菌株乳酸片球菌 ZY271 可以完成长时间、多批次、稳定的连续发酵。 

（2） 在以小麦秸秆作为底物进行乳酸的连续发酵过程中，保持 45°C 恒温可以

有效地完成糖化和发酵，最终乳酸浓度为 104.8 ± 3.5 g/L、得率为 0.24 ± 0.01 g/g DM、

产率为 0.87 ± 0.03 g/L/h； 

（3） 在 45 °C 的恒温条件下，在一定范围内，通过增大乳酸连续发酵的稀释度

可以提升乳酸产率，当稀释度增加到 0.025 h
-1时，产率提升至 2.21 ± 0.11 g/L/h。 

 

 

 

 

 



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

第 3 章  在多级生物反应器中的乳酸连续发酵 

3.1  引言 

与常规的分批发酵相比，单个生物反应器中的连续 SSCF 糖化效果明显不足。在

实际工业化生产中，常采用多级发酵的策略来避免产物抑制、提高产品浓度[69]。在木

质纤维素体系中，随着反应器的增加，物料在反应器中的停留时间会逐渐增加，使得

酶水解更加完全，液浆粘度降低[68]，因此在以木质纤维素为原料的连续 SSCF 中出现

的物料糖化不完全的现象会得到缓解。同时出料的发酵液中残糖含量更低，更有利于

后期乳酸的分离提纯。 

为了使以小麦秸秆为底物的连续 SSCF 能够彻底地进行，本章首先在多联 500-mL

摇瓶中对生物反应器的串联数进行了探索。 

接着按照在单级生物反应中探索出的发酵条件进一步在 3 联 5-L 发酵罐中进行了乳

酸的连续实验，然后通过调整发酵条件和操作参数，最终确定一个较为符合工厂应用的

发酵模式，并对该模式下的乳酸连续发酵进行了全过程的物料衡算。 

3.2  材料与方法 

3.2.1  原料、酶与试剂 

原始小麦秸秆于 2021 年 6 月份在河南南阳市收获。收集起来的小麦秸秆经过统一

均匀的晾晒，然后经过直径为 10 mm 孔径的锤式破碎机研磨。 

实验中所使用的其他酶及试剂详见 2.2.1 

3.2.2  菌种及培养基 

实验所用的高效固态生物脱毒菌株及其培养基详见 2.2.2； 

实验所用的乳酸发酵菌株乳酸片球菌 P.acidilactici ZY271 及其培养基详见 2.2.2。 

3.2.3  干酸预处理 

    实验中对 2021 年 6 月分小麦秸秆的干酸预处理详见 2.2.3。 

3.2.4  在位固态生物脱毒 

    实验中对预处理后的小麦秸秸秆的在位固态生物脱毒详见 2.2.4。 

3.2.5  在 3 联 500-mL 摇瓶中的乳酸连续同步糖化共发酵  

 

F1
① ② ④③

F2 F3

F1: first fermenter

F2: second fermenter

F3: third fermenter

Stream ①: intermittent feed flow

Stream ②, ③, ④: fermentation broth

Stre: vacuum pump equipped with platform scale
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图 3.1  在 3 联摇瓶中的乳酸连续同步糖化与共发酵流程图 

Fig. 3.1  Diagram of continuous SSCF of lactic acid in three-cascade shake flasks. 

 

保藏在冻存管中的乳酸片球菌 ZY271 甘油种转接到 20 mL 简化 MRS 培养基中，

在 42°C、150 rpm 条件下活化 12 h。随后取出 1 mL 按照 10%（v/v） 的接种量进行扩

培，在相同条件下培养 8 h 后当作上罐种子。培养种子时，需要加入 1%（v/v）的糖

化酶来防止细胞絮凝[92]。脱毒物料在 42°C、20%（w/w）固含量、5 mg protein/g DM

的酶用量下在 F1 摇瓶中预糖化 8 h。用浓度为 0.6 g 碳酸钙/g 糖的碳酸钙调节整个发

酵过程中 F1、F2、F3 摇瓶的 pH。随后在 F1 摇瓶中加入营养盐并按照 10%（v/v）接

种量接入种子液。发酵过程中每 12 h 取样检测可发酵糖和乳酸的浓度。总的实验流程

如图 3.1 所示，接菌发酵后，在 F1 摇瓶内葡萄糖浓度消耗至 20 g/L 左右时，取出 20%

（w/w）的发酵液至 F2 摇瓶，随后补充与取出发酵液相同质量、相同固含量的料液和

对应的碳酸钙，补料液包括：预处理生物脱毒后的小麦秸秆、无菌水、酶和营养盐；

12 h 后，从 F2 摇瓶取出 20%（w/w）的发酵液至 F3 摇瓶，从 F1 摇瓶取出 20%（w/w）

的发酵液至 F2 摇瓶，F1 摇瓶补充与取出发酵液相同质量、相同固含量的料液，同时

F1 摇瓶、F2 摇瓶、F3 摇瓶补充对应的碳酸钙；按照上述的取补顺序重复若干次，待

F3 摇瓶中的发酵液体积多于或等于 F1 摇瓶中的发酵体积，取出多余的发酵液。等到

从 F3 取出的发酵液乳酸浓度达到最大并保持稳定多次或乳酸浓度出现连续下降后，

发酵结束。 

3.2.6  在 3 联 5-L 生物反应器中的乳酸连续同步糖化共发酵 

 

图 3.2  在三联生物反应器中纤维素乳酸连续发酵的生物炼制示意图 

Figure. 3.2  Diagram of biomass preparation and three-cascade continuous SSCF for cellulosic lactic 

acid production. 

注：在实验室规模下，为了缩减 F2 和 F3 反应器到达设定发酵质量（2200.0 g）的时间，增添了一

个与 F1 反应器平行的补充罐 F1-1，同时补充罐并未显示在示意图中 

Note: In bench-scale, in order to shorten the period for F2 and F3 to reach the set fermentation mass 

(2200.0 g), a parallel reactor (F1-1) of F1 was set up, which was not shown in the diagram 
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在多级纤维素乳酸的连续发酵过程中，优化连续过程的一种方法就是确定最适反

应的配置，在以木质纤维素为底物的乳酸连续发酵过程中，由于木质纤维发酵液较为

粘稠，一般的蠕动泵难以将发酵液有效的转移，考虑到本实验发酵菌株乳酸片球菌

ZY271 具有开放式发酵的能力，我们通过真空泵将发酵液吸出（注：所有与发酵液接

触的设备都需要灭菌）。为了操作简便和更加适用今后的工厂应用，在补料过程中，脱

毒后的小麦秸秆将通过加料器直接送入发酵罐。 

该系统由三个独立运行的 5-L 螺带桨生物反应器组成。具体物料装置和流程如图

3.2 所示。具体操作如下： 

（1）F1 反应器内的葡萄糖浓度消耗至 20 g/L 左右时，按一定时间间隔（8-12 h）和

比例（20-30 % （w/w）），用真空泵从 F1 反应器中取出发酵液，并在开放的条件下补

加与取出发酵液相同质量和固含量的物料； 

（2）从 F1 取出的物料在开放条件下加入至 F2 反应器，并在与步骤（2）相同的时间

间隔（8-12 h）后，用真空泵从 F2 中按照相同比例取出发酵液至 F3； 

（3）从 F2 取出的物料在开放条件下加入至 F3 反应器； 

（4）按照相同补料/取出比例，重复步骤（2）、（3），F3 反应器的的发酵液质量达到

设定值（2200 g），同时按照与步骤（2）（3）相同的时间间隔从 F3 取出多出设定值的

发酵液； 

（5）当 F3 出料的乳酸浓度在较长时间达到稳定，即认为连续发酵过程成立，若是乳

酸浓度出现连续下降时，发酵结束； 

（6）F1 的原料补料，需添加与补料固体干重固定比例的纤维素酶、营养盐和水，使

其达设定的操作要求。 

（7）用氢氧化钙中和剂（25%, w/w）调节所有反应器中发酵液的 pH，同时中和剂的

流加会导致发酵液质量的提高，因此补料中需从补水中扣除氢氧化钙溶液中的水。 

在实际操作中为了缩短发酵到达稳态的时间，增加了一个 F1 的平行生物反应器

S1。其操作方法如下： 

（1） F1 第一次取料至 F2 时，按照相同的比例从 S1 反应器内中取一定量的发酵液至

F2。S1 无补料操作。 

（2） F2 第一次取料至 F3 时，按照相同比例从 S1 反应器内中取一定量的发酵液至

F3 反应器。此时 S1 结束发酵。 

数据测定的设定如下： 

（1） 每次测定的数据为取料之前的样品数据。 

（2） F1 第一次取补料及之前，F1 与 S1 的发酵数据合并后取平均值并入 F1 发酵数

据；F2 第一次取补料时，F2 与 S1 的发酵数据合并后取平均值并入 F2 发酵数据。 

（3） 最终的发酵数据为达到发酵稳定状态后连续三个点的平均值。 
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（4） 由于连续操作过程中的数据重复性较差，仅展示了其中一次的数据。但平行实

验中整体趋势和最终稳定状态下乳酸发酵指标基本相似。 

3.2.7  分析方法 

葡萄糖、木糖、乳酸、乙酸、5-HMF 和糠醛、CFU、乳酸的手性纯度的检测方法

详见 2.2.9。 

3.2.8  发酵的稀释度、停留时间、乳酸的得率、产率和糖转变为乳酸的得率计算 

Dilution rate（1/h） =
D

H × n
                                                                              （3 − 1）       

公式中 H（h）为取补时间间隔; D（%, w/w）为取出发酵液与罐内发酵液的质量比； 

D（%, v/v）为取出发酵液与罐内发酵液的体积比；n 为连续发酵反应器的个数。 

productivity(g/L/h) =
c2 − c1

H × n
                                                                          （3 − 2） 

公式中 c1（g/L）为 出料罐出料时的乳酸浓度, c2（g/L）为 出料罐补料后的乳酸浓度；

H（h）is 取补时间间隔；n 为连续发酵反应器的个数；最终产率为发酵到达稳态后 3

次结果的平均值。 

Yield (g/g  sugar) =
c × V

𝑚1 + 𝑚2
× 100 %                                                         （3 − 3）     

此公式为不考虑残糖时糖转变为乳酸的计算公式，其中 c（g/L）是出料罐出料的乳酸

浓度；V（L）是出料罐每次出料时发酵液去除固体后的液体体积，密度看成与水近似；

m1（g）为进料时葡萄糖的量；m2 为进料时木糖的量；若是在考虑残糖的情况下，m1

（g）需要减去发酵液中残余葡萄糖的量，m2 需要减去发酵液中残余木糖的量；最终

得率为发酵到达稳态后 3 次结果的平均值。 

发酵的停留时间、乳酸得率的计算详见 2.2.10。 

3.3  结果与讨论 

3.3.1  小麦秸秆干酸预处理及固态生物脱毒 

我们根据 NREL 协议中的两步酸解法[94,95]进行组分测定。2021 年 6 月份原始小麦

秸秆中含有: 37.50 ± 0.08%纤维素、22.70 ± 0.05%半纤维素、25.41 ± 0.06%木质素和

8.89 ± 0.01%灰分（干基）。6 月份的小麦秸秆因为收集的比较及时，未发生明显的腐

烂情况，因此比 3 月份的小麦秸秆的纤维素和半纤维素含量高，同时灰分的含量低。

在经过 175°C、5 min、硫酸用量为 4%（w/w DM）的预处理后，我们对物料进行再一

次的组分测定，预处理前后物料的组分变化，如表 3.1 所示，经过预处理后，纤维素

的含量变化不大，但有 94.93% 的半纤维素被破坏并降解为单糖或是其他化合物，预

处理后的物料中可发酵糖约占 20.35%，这其中包括葡寡糖、木寡糖、葡萄糖和木糖。

以预处理后物料的干基为基准，主要抑制物乙酸、5-羟甲基糠醛（5-HMF）和糠醛的

含量为 21.73 ± 0.24、6.04 ± 0.07 和 2.85 ± 0.13 mg/g DM, 随后本实验用在位生物脱毒
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的方法对预处理后的小麦秸秆进行脱毒，在纤维素和半纤维素含量基本不变、仅有少

部分可发酵糖损失的情况下，对抑制物 5-HMF 和糠醛进行了完全的脱除，对乙酸也有

76.53%的脱除，这保证了后续的乳酸发酵中抑制物对发酵菌株的发酵性能基本不会造

成影响。由于本论文历时较长且物料耗费巨大，前后所用小麦秸秆组分有所变化，导

致发酵过程中糖浓度有所变化。 

 

表 3.1  小麦秸秆预处理前后糖及衍生物的含量 

Table 3.1  Sugar and its derivative contents of wheat straw before and after pretreatment 

 Components Contents (%，w/w) 

(a) Wheat straw Cellulose 37.50 ± 0.08 

 Hemicellulose 22.70 ± 0.05 

 Lignin 25.41 ± 0.06 

 Ash 8.89 ± 0.01 

(b) Pretreated wheat straw Cellulose 32.78 ± 0.02 

 Hemicellulose 1.15 ± 0.01 

 Glu-oligos 0.55± 0.04 

 Xylo-oligos 1.80±0.07 

 Glucose 3.23± 0.08 

 Xylose 14.77 ± 0.26 

 Acetate 2.13 ± 0.03 

 5-HMF 0.59 ± 0.08 

 Furfural 0.26 ± 0.07 

 

3.3.2  在 3 联 500-mL 摇瓶中的乳酸连续同步糖化共发酵 

在连续发酵中串联多个条件相同的反应器，会增加底物停留时间，从而可能获得

更高的产品浓度、转化率和体积生产率[78]。然而多个生物反应器的串联却意味着更复

杂的实验操作。考虑到在摇瓶中取补的操作更加简便，同时对每次取补的量的控制的

可以更为精确，首先在 3 联 500-mL摇瓶中的进行乳酸连续同步糖化与共发酵的探索。

但由于木质纤维素物料的粘稠度高且成分复杂，发酵初始的糖化效果会受到很大的影

响，同时恒温摇床的保温效果较差，对发酵菌株的发酵性能也有了更大的考验。因此

我们在实验中将发酵的固含量降为 20%（w/w）、每次取补的质量比降为 20%（w/w）、

发酵温度调为 42°C。
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Result: Solids loading 20% (w/w), dilution rate 0.005 h
-1

; lactic acid titer 79.5 ± 2.6 g/L, yield 0.29 ± 0.01 g/g, productivity 0.44 ± 0.01 g/L/h 

 

图 3.1  在三联 500 mL 生物反应器中的乳酸连续同步糖化共发酵 

Fig. 3.1  Continuous SSCF of lactic acid in three-cascade 500 mL shake flasks.  

发酵条件：20%（w/w）固含量，42 °C，150 rpm，D 为 20%（w/w），H 为 12 h，稀释度为 0.005 h
-1，保留时间为 180.0 h。 

Fermentation conditions: solids loading 20% (w/w), 42 °C, 150 rpm, D 20% (w/w), H 12 h, dilution rate 0.0005 h
-1

, retention time 180.0 h 
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在 F1 摇瓶中，脱毒后的小麦秸秆经过的 8 h 的糖化后，接菌发酵，发酵 36 h，葡萄

糖浓度消耗至 28.7 g/L，开始进行取补料操作，后续每 12 h 进行一次，共进行了 9 次。

发酵进行了 132 h。发酵结果如图 3.1 所示。随着取补料的开始 F1、F2、F3 摇瓶中的剩

余木糖浓度都逐渐有着小幅度的上升，这种现象与 Brethauer
[69]所提出的在连续发酵的操

作中因为纤维二糖的产量随着转化而减慢的观点一致，在一定的稀释度条件下，由于同

时进行糖化和发酵两个操作，木糖的生成率较葡萄糖而言，生成速率放缓。在第 5 次的

取补料后 F1 摇瓶出现葡萄糖浓度上升、乳酸浓度下降的情况。这表明对于 3 联 500-mL

摇瓶中的乳酸连续发酵，每 12 h 取补 20%（w/w）发酵液的取补操作对发酵菌株 ZY271

的影响较大。然而随着反应器的增加乳酸浓度下降的趋势逐渐平缓，F3 摇瓶主要用于出

料，乳酸产量较为稳定，乳酸浓度也始终稳定在 75-80 g/L，同时糖浓度增长的情况也得

到一定的缓解。这表明，多级的 SSCF 操作会减缓取补操作对发酵菌株造成的副作用， 3

个生物反应器的串联能够满足稳定的连续发酵的需要。同时即使是在 3 联摇瓶中进行 

20%（w/w）固含量下的乳酸连续发酵，乳酸产量、得率和产率分别也能到达 79.5 ± 2.6 g/L、

0.29 ± 0.01 g/g、0.44 ± 0.01 g/L/h 的良好发酵表现。 

3.3.3  在 3 联 5-L 生物反应器中的乳酸连续同步糖化共发酵 

当在单级 5-L 发酵罐的稀释率从 0.017 h
-1 提升至 0.025 h

-1 时，乳酸浓度在发酵后期

仍能保持稳定，同时发酵后期的活菌数也能稳定在 10
9 以上，这表明发酵菌株能够完成

此稀释度下的纤维素乳酸连续发酵。对于乳酸产量和得率下降所反应的糖化不完全的问

题，尝试串联多个条件相同的生物反应器来增加纤维二糖的转化时间，并相应地减少纤

维素酶的负载量。 

以 3 联 500 mL 摇瓶中的乳酸连续发酵为参考，在实验室规模上，我们串联 3 个条

件相同的 5-L 生物反应器来进行乳酸的连续发酵，同时为了减少 F2、F3 生物器到达设

定发酵质量的时间，增加一个与一级反应器的平行反应器。 
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(a) Mode Ⅰ: Solids loading 30% (w/w), dilution rate 0.008 h
-1

; lactic acid titer 112.9 ± 2.6 g/L, yield 0.23 ± 0.01 g/g, productivity 0.94 ± 0.02 

g/L/h 

  

(b) Mode ⅠI: Solids loading 25% (w/w), dilution rate 0.008 h
-1

; lactic acid titer 107.5± 1.1 g/L, yield 0.29 ± 0.01 g/g, productivity 0.89 ± 0.01  

g/L/h 
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(c) Mode ⅠII: Solids loading 20% (w/w), dilution rate 0.008 h
-1

; lactic acid titer 82.1 ± 2.1 g/L, yield 0.33 ± 0.01 g/g, productivity 0.68 ± 0.02 

g/L/h 

  

(d) Mode ⅠV: Solids loading 25% (w/w), dilution rate 0.012 h
-1

; lactic acid titer 90.4 ± 2.2 g/L, yield 0.26 ± 0.01 g/g, productivity 1.13 ± 0.03 

g/L/h 
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(e) Mode Ⅴ: Solids loading 25% (w/w), dilution rate 0.008 h
-1

; lactic acid titer 95.8 ± 2.7 g/L, yield 0.28 ± 0.01 g/g, productivity 0.83 ± 0.02, 

g/L/h 

10% (w/w) of seed was supplemented at 32 h and 72 h. 

   

图 3.2  在三联 5-L 生物反应器中的乳酸连续同步糖化共发酵 

Fig. 3.2  Continuous SSCF of lactic acid in three-cascade 5-L bioreactors. 

发酵条件（a）模式Ⅰ：30%（w/w）固含量，D 为 30%（w/w），H 为 12 h，稀释度为 0.008 h
-1，保留时间为 120.0 h；（b）模式Ⅱ：25%（w/w）固含量，D

为 20%（w/w），H 为 8 h，稀释度为 0.008 h
-1，保留时间为 120.0 h；（c）模式Ⅲ：20%（w/w）固含量，D 为 20%（w/w），H 为 8 h，稀释度为 0.008 h

-1，

保留时间为 120.0 h；（d）模式Ⅳ：25%（w/w）固含量，D 为 30%（w/w），H 为 8 h，稀释度为 0.012 h
-1，保留时间为 106.7 h；（e）模式Ⅴ：25%（w/w）

固含量，D 为 20%（w/w），H 为 8 h，稀释度为 0.008 h
-1，保留时间为 120.0 h，在 32 和 72 h 的补料使用 10%（w/w）的种子液替换了同体积的无菌水。

45°C，150 rpm 

Fermentation conditions: (a) Mode Ⅰ: solids loading 30% (w/w), D 30% (w/w), H12 h, dilution rate 0.008 h
-1

, retention time 120.0 h; (b) Mode Ⅱ: solids loading 25% 

(w/w), D 20% (w/w), H 8 h, dilution rate 0.008 h
-1

, retention time 120.0 h; (c) Mode Ⅲ: solids loading 20% (w/w), D 20% (w/w), H 8 h, dilution rate 0.008 h
-1

, 

retention time 120.0 h; (d) Mode Ⅳ: solids loading 25% (w/w), D 30% (w/w), H 8 h, dilution rate 0.012 h
-1

, retention time 106.7 h；(e) Mode Ⅳ: solids loading 25% 

(w/w), D 20% (w/w), H 8 h, dilution rate 0.008 h
-1

, retention time 120.0 h, 10% (w/w) of seed was supplemented at 32 h and 72 h. 150 rpm, 45°C
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首先以小麦秸秆为底物在与单罐相同的发酵条件下进行实验，如图 3.2 a 所示，随着

生物反应的增加，出料罐的乳酸浓度基本处于发酵后期的高点，并保持稳定。与 3 联摇

瓶的乳酸连续发酵相比较，发酵过程中未出现乳酸浓度下降的情况，虽然葡萄糖的浓度

基本为零，但随着取补操作的继续，剩余木糖浓度仍然有着逐渐上升的趋势，即使 3 个

串联的生物反应器使发酵液在反应器中的停留时间增加，最终出料罐的剩余糖浓度仍有

7.1 g/L，虽然较 3 联摇瓶中的连续发酵有所缓解，但对于后期乳酸的分离提纯仍有不小

的影响。接着本实验通过改变发酵固含量、取补料的时间间隔和每次取补的比例来获得

更高的产率和转化率。随着发酵固体含量从 30%下降至 20%（Mode Ⅱ, Mode Ⅲ），最终

乳酸浓度从 112.9 ± 2.6 g/L 下降至 82.1 ± 2.1 g/L，产率从 0.94 ± 0.02 g/L/h 下降至 0.68 ± 

0.02 g/L/h，但乳酸得率从 0.23 ± 0.01 g/g DM 提升至 0.33 ± 0.01 g/g DM、剩余糖浓度从

7.1 g/L 降为 6.4 g/L。这表明随着发酵固含量的下降，物料糖化更加完全，使得乳酸得率

提高。当固含量为 25%（w/w）时，乳酸的产量、产率和得率均相对适中。在此条件下，

相比于更高的固含量 30%（w/w），乳酸产量和产率仅下降了 4.8% 和 4.6%，但得率提高

了 26.1%；而相比于更低的固含量 20%（w/w），乳酸得率仅下降了 12.1%，此时乳酸的

产量和产率分别提高了 30.9% 和 31.2%。因此 25 %（w/w）固体含量下 0.008 h
-1 的稀释

度可以作为一个相对折中的条件来进行接下来的优化，同时与单个生物反应器的纤维素

乳酸的同步糖化共发酵相比（图 2.4 c），乳酸的产量、得率和产率都有着或多或少的提

高。随后我们检测最适模式下得到的乳酸手性纯度为 99.3%，这已然能够满足后期分离

纯化的要求。 

在连续发酵中，稀释度与产品产量、产率等都有着密切的关系，在 Mode Ⅱ的基础上，

将每次的取补比例从 20%（w/w） 进一步提升至 30%（w/w），此时发酵的稀释度提高

到 0.012 h
-1。此时三级生物反应器达到稳定状态所用时间减少至 64 h，其得率和产率也

有轻微的增长。但随着取补操作的进行，一级反应器从 36 h 开始出现乳酸浓度降低的情

况，虽然后续两个生物反应最终三级反应器出料乳酸浓度仅为 90.4 ± 2.2 g/L，下降了

15.9%。因此在 Mode Ⅱ条件下虽然通过提高稀释度提升了乳酸浓度，但乳酸的发酵浓度

却达不到工业生产的实际要求。 

面对在纤维素乳酸连续发酵过程中发酵液中的残糖浓度较高的情况，通常会采用回

收乳酸菌体或细胞固定化的方法，来实现高密度细胞发酵，从而维持微生物生长发酵性

能使发酵能够长期运行[25]。对于木质纤维素体系，由于木质素固体颗粒的存在，难以对

细胞进行进行回收。我们通过在 Mode Ⅱ的基础上，在一级反应器发酵 36 h 和 72 h 时分

别将补料中部分无菌水换成 10%（w/w）的种子液。希望通过定期补充种子液的形式维

持细胞生长活性，来提高发酵性能。如图 3.2 e，接入额外的发酵种子却造成了乳酸浓度

约有 10.79%的下降，此时产率也有所下降，主要原因可能有两点，一是高浓度乳酸的生

长抑制，二是更多的可发酵糖用于了菌种的生长。因此我们仍只选择了 Mode Ⅱ作为最佳
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的连续发酵条件，在多联生物反应器中的乳酸连续发酵后期剩余的少量残糖我们认为是

随着发酵液多周期的更换，本身就不可发酵的糖逐渐积累造成的，后续不再考虑剩余残

糖问题。

综上所述，乳酸片球菌 ZY271 具备在 45°C 条件下进行纤维素乳酸连续 SSCF 的能

力。通过应用三级生物反应器系统，在 45°C、25%（w/w）固含量、0.008 h
-1 稀释度条

件下，相比于单一发酵罐，乳酸产量、得率和产率均有明显提高。此时进一步提高稀释

度或补充发酵种子均会造成乳酸发酵性能的下降。 

3.3.4  以小麦秸秆为底物的乳酸连续同步糖化共发酵的全过程物料平衡 

选择目前最优发酵指标的 Mode Ⅱ，根据其实验数据进行进一步的物料衡算，验证其

可行性。在计算中将三联生物反应器系统看成一个整体。 

1000 g 原始玉米秸秆经过稀酸预处理，大部分木聚糖被水解成木糖。预处理过程中

生成的糠醛、HMF 在固态脱毒过程中被完全去除。由于在脱毒过程中糠醛和 5-HMF 的

代谢优先于乙酸，因此我们控制脱毒时间，使乙酸少量剩余。残余的乙酸可以作为乳酸

片球菌发酵培养基组分。 

预处理和脱毒物料后的物料在 25%（w/w） 固体含量下进行连续糖化与共发酵生产

纤维素乳酸。按照连续 SSCF 的结果，最终生成乳酸钙 367.3 g，折合成乳酸为 303.3 g，

转化率为 0.29 g/g 干脱毒物料。在连续发酵过程中，在不考虑残糖的情况下由脱毒物料

中的糖转变为乳酸的得率为 74.3%，去除残糖的影响下乳酸的得率为 77.3%。这一得率

明显低于批次发酵操作（~90%），主要是由于在连续发酵过程中聚糖的水解仍不完全导

致，此时脱毒物料中纤维素的转化率仅为 70.0%。尽管通过使用三级反应器增加了停留

时间，但以目前的结果来看，随着糖化的不完全，发酵液粘度仍会呈现上升的趋势，这

也就要求我们在实际的生产当中需要串联更多的反应器来保证发酵的稳定。 
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图 3.3  最适模式下纤维素乳酸连续发酵的质量衡算 

Fig. 3.3  Mass balance of cSSCF of cellulosic lactic acid in optimal mode 

发酵条件：25%（w/w）固含量，45°C，150 rpm，H 为 8 h，D 为 20%（w/w），稀释度为 0.008 h
-1，保留时间为 120.0 h  

注：将 3 联生物反应器中的连续同步糖化与共发酵发酵认定为一个整体的连续发酵系统 

Fermentation conditions: Solids loading 25% (w/w), 45°C , 150 rpm, D 20% (w/w), H 8 h, dilution rate 0.008 h
-1, retention time 120.0 h 

Note: The cascade bioreactors were considered as a whole for calculation.  
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3.4  本章小节 

本章完成了以小麦秸秆为底物在多级生物反应器中进行了更为彻底的乳酸连续

SSCF。无论是在摇瓶，还是在发酵罐中，均有良好的发酵表现。所得出的结论如下： 

（1）  3 个生物反应器的串联足够使以小麦秸秆为底物的连续 SSCF 彻底地完成。

在 3 联 500-mL 摇瓶中的连续发酵，即使是在 20%（w/w）固含量下，稳定状态下的

乳酸浓度也能达到 79.5 ± 2.6 g/L, 同时得率为 0.29 ± 0.01 g/g，产率为 0.44 ± 0.01 g/L/h。 

（2） 相同发酵条件下，在 3 联 5-L 生物反应器中连续 SSCF 生产乳酸的产量比在

单级 5-L 生物反应中进行的连续 SSCF 提升了 27.86%。 

（3） 确定了 25%（w/w）固含量、0.008 h
-1稀释度下乳酸连续发酵为最适的发酵

模式。在此模式下得到 107.5 ± 1.1g/L 的乳酸浓度，同时此时的乳酸得率和产率分别为

0.29 ± 0.01 g/g DM 和 0.89 ± 0.01 g/L/h。 

（4） 以最适模式为基础进行了全过程的物料衡算，在不考虑残糖的情况下由脱

毒物料中的糖转变为乳酸的得率为 74.3%，去除残糖的影响下乳酸的得率为 77.3%。
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第 4 章  结论与展望 

4.1  结论 

本论文重点关注于对木质纤维素原料的生物转化和乳酸的生物炼制，针对纤维素

乳酸的发酵工艺进行推进与创新。目前，纤维素乳酸发酵普遍通过批次发酵中 SSCF

的方式进行。然而从经济性和工业性考虑，连续发酵才是纤维素乳酸最合适的发酵工

艺。然而，在发酵过程中只有统一糖化和发酵温度，才使纤维素乳酸的连续 SSCF 成

为可能。 

另一方面，通过多级生物器的串联可以有效解决单级生物反应中纤维素乳酸连续

SSCF 糖化不彻底的问题，从而使得乳酸的产量和产率增加。然后通过改变发酵条件

和操作参数进一步确定了更合适今后工厂应用的发酵模式。 

（1） 以小麦秸秆为底物在单级生物反应器中进行乳酸连续 SSCF，确定 45°C 恒

温可以有效地完成糖化和发酵。后续进一步增加连续发酵的稀释度，确定单级生物器

中的连续 SSCF 可以在 0.025 h
-1 的稀释度条件下获得稳定的发酵结果。 

（2） 针对在单级生物反应器的连续 SSCF 中糖化不完全的问题，3 个生物反应

器的串联足够缓解因发酵液的更换所带来的负面影响。 

（3） 通过对发酵条件和操作参数的调整，得到了一个更适合工厂应用的发酵模

式，在此模式下的乳酸发酵得到了 107.5 ± 1.1 g/L 的乳酸浓度，同时此时的乳酸得率

和产率分别为 0.29 ± 0.01 g/g DM 和 0.89 ± 0.01 g/L/h。 

（4） 对最适模式下的乳酸连续发酵进行了全过程的物料衡算，脱毒物料中的糖

有着较好的乳酸转化率。 

（5） 本研究所建立的高效连续 SSCF 生产工艺由于发酵过程始终保持恒温，所

获得的乳酸纯度、浓度和产量也均有着良好的表现， 为真正工业场景下纤维素乳酸的

连续生产提供了技术手段。 

4.2  展望 

本论文改善了纤维素乳酸的发酵工艺，在实验室规模上采用三个生物反应串联的

方式实现了以脱毒后小麦秸秆为原料的乳酸连续同步糖化与共发酵，在满足乳酸浓度

和手性纯度的基础上，比常规的分批发酵和单个生物反应的连续发酵在产率方面都有

着一定程度的提升。然而本论文仍然有着部分的不足之处： 

（1） 本论文中的补料方式采取直接补充与原始上罐所需相同的成分（脱毒后的

小麦秸秆、纤维素酶、无菌水、营养盐），虽然符合真正意义上的纤维素乳酸的连续发

酵，但补料后发酵液的复杂成分和高负载量的纤维素酶等都会对发酵菌株的发酵性能
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产生严重的影响。因此可以选择对预处理后的纤维素原料采取先糖化后脱毒的策略，

无论是上罐开始还是发酵过中的补料都使用糖化后的糖化液，在后续发酵过程中使发

酵菌株直接发酵糖化后的可发酵糖，这种方法不仅减弱了连续发酵中同步糖化与发酵

对发酵菌株造成的负面影响，同时糖化脱毒后的发酵液粘度更小，取补料的操作也会

更加简便。 

（2） 由于本论文的取补料的比例是采用质量比的形式进行衡量，然而氢氧化钙

中和剂的添加往往会使发酵体系的总质量增加，虽然在发酵后期每个时间间隔内的碱

消耗量趋于稳定，但取补料的前期中和碱的使用量不容易称量或是计算，随着补料的

进行，发酵体系的总质量会有一定的浮动，因此探索较为准确的方法来衡量发酵过程

种中和碱的使用量是必要的。 

（3） 本论文仅研究了纤维素乳酸的发酵工艺，在今后真正的工厂应用过程中，

需要考虑从原料的前期准备、预处理、糖化脱毒以及后续的微生物发酵等全过程的生

产连续化。虽然本论文在最适模式下以原始小麦秸秆出发到连续发酵产乳酸全过程进

行了物料衡算，证明了其纤维素乳酸生产的可行性，但其能否真正的符合工厂应用的

要求，并在工业上实现乳酸的连续发酵，还有待技术经济性的评估和今后真正的工厂

应用。 
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附录Ⅰ  主要实验试剂 

实验试剂 试剂规格 生产商 

蛋白胨 BC 上海阿拉丁生化科技股份有限公司 

酵母提取物 BC 安琪酵母股份有限公司 

琼脂 BC 上海阿拉丁生化科技股份有限公司 

葡萄糖 AR 上海泰坦科技股份有限公司 

木糖 AR 上海泰坦科技股份有限公司 

无水乙酸钠 AR 上海凌峰化学试剂有限公司 

柠檬酸氢二铵 AR 上海凌峰化学试剂有限公司 

硫酸氢二钾 AR 上海凌峰化学试剂有限公司 

七水硫酸镁 AR 上海凌峰化学试剂有限公司 

一水硫酸锰 AR 上海凌峰化学试剂有限公司 

氢氧化钙 AR 上海凌峰化学试剂有限公司 

硫酸 AR 上海凌峰化学试剂有限公司 
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附录Ⅱ  主要仪器设备 

名称 型号 生产商 

立式震荡培养箱 HZ-211KB 江苏华利达实验设备厂 

隔水式恒温培养箱 GHP-9160 上海一恒科学仪器 

生物反应器 BIOTECH-5L 

BIOTECH-3L 

上海保兴生物设备工程有限公司 

恒温水浴振荡器 HZ-92121S 江苏华利达实验设备厂 

pH 电极 G301K 苏州汉星分析传感器有限公司 

粉碎机 SF-300 上海科太粉碎设备厂 

高效液相色谱 LC-20AT 日本岛津公司 

紫外检测器 SPD-20A 日本岛津公司 

示差检测器 RID-10A 日本岛津公司 

蒸汽发生器 HX-36D-2.5 上海华征特种锅炉制造有限公司 

预处理反应器 PCF20-1.6 烟台科立化工设备有限公司 

超低温冰箱 Forma-86C Thermo Scientific. LTD. 
[29]

 

超纯水制备仪 Milli-Q Synthesis 德国默克密理博公司 

台式小型高速离心机 5415D Eppendorf. LTD. （Germany） 

立式震荡培养箱 HZ-2111KB 江苏华利达实验设备厂 

电子天平 BS233S 瑞士梅特勒利多仪器有限公司 
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致谢 

不知不觉又到说再见的时候，人生至此又告一段落。回想起硕士刚入学时，师兄

跟我说这三年很快的，我当时不以为然，现在想想，也终究没有追上时间的脚步。 

在浑浑噩噩中度过了本科的前两年，很幸运的是认识我现在的女朋友-曹康宁女

士，在她“不考研究生我们就分手”的“威胁”下断了早点毕业打工赚钱的念想，重

拾课本。在初试成绩公布后找导师的时候。深深被“生物炼制、航空燃油”等字眼深

深吸引，果断给鲍老师发了邮件，仍然很幸运的是，到最后成了鲍老师的门生。我深

知自己的自制力不强，在学术造诣上天赋欠缺，在此着重感谢鲍老师！没有你的鞭策

和悉心教导，我是没有机会在这边写出这些话的。记得之前，鲍老师布置课后作业让

我们深读文献，我当时选的是韩昫身师兄的一篇，对“种子液”这个名词不懂，还去

问了师兄，现在想想真的羞愧难当。我本科学的是食品质量与安全，研究生选的是生

物工程，这也算是跨专业了吧。在刚进实验室的时候，需要学的东西很多，我的逻辑

性不是很高，说话有时候也是东扯一句西扯一句，写东西和汇报时也是一样，是鲍老

师准确的指出我的问题，并给我提出解决的方法。在这里再一次向鲍老师提出感谢！

记得鲍老师曾带我们这一届毕业生去校外研讨，吃饭期间我坐在鲍老师旁边，鲍老师

也注意到我这个毛头小子面对众多大人物的紧张，他主动过来跟我聊天，那时真的感

觉到未有的亲切感。在学术中，鲍老师始终坚持严格；在生活中，鲍老师又是那样亲

切。这样的鲍老师值得我用一辈子去学习。 

另外我还想感谢我的师兄-张斌博士，无论是生活上，还是学习上他都给与了我

很大的帮助。在我面前，师兄总是一个充当榜样的角色，在实验室中，无论周围是多

么嘈杂，师兄总能静下来，每天都能呆在实验实验到半夜才回去，这也是我佩服的一

点，在鲍老师和师兄的身上我看到了作为科研人该有的样子。记得在刚来实验室的时

候，师兄带着我熟悉实验室，给我讲下一步要干什么，然后带着我去找鲍老师进行实

验探讨，记得研二有一段时间我的思想开了小差，是师兄主动找我谈话，及时把我拉

到正轨。到后面的写专利和写论文，师兄还在百忙之中逐字逐句的帮我修改。到现在

还没有正式向师兄表示感谢，在这里，我想说：“师兄，谢谢你，祝你前程似锦”。 

另外，还需要感谢展宝睿师兄、吴雷在硕士三年对我的帮助。当然，还要感谢实

验室的韩涛师兄、何妮玲师姐、张翼师兄、孙鲁欢师姐、华珂君师姐、贾佳师兄、王

雅师姐、刘琪师姐、金慈师兄、颜钊师兄、李静、徐迎迎、陈明星、郭晓梦、任大宇、

杨虎成、李治斌、研一的师弟师妹们的陪伴。未来加油各位。 

最后要感谢的是我家人们。明天我将走出校园，走进社会，未来加油。 

2022.4.1 于上海 


