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干法生物炼制的脱毒微生物和低碳转化过程研究 

 

摘要 

从气候变化应对、化石和粮食资源替代、农作物秸秆出路等诸多重大需求角度看，

以可再生、低成本、易获取的非粮木质纤维素生物质为原料生产液体生物燃料和生物基

化学品，是未来经济社会发展和制造业技术进步的核心领域之一。现有的木质纤维素生

物炼制技术存在的高废水排放、高能耗、低转化效率等重大技术障碍，使得近十年来生

物炼制工业实践遭遇了重大挫折。生物炼制技术必须进行革命性的技术创新，才能突破

常规技术的落后产能技术特征，进而实现真正意义上的大规模产业化应用、真正服务于

应对气候变化和可持续发展所带来的一系列严峻挑战。 

干法生物炼制技术是以玉米干法加工为技术模板研发的木质纤维素生物转化技术。

干法生物炼制加工链中，干式稀酸预处理和生物脱毒在零废水、低能耗约束下获得了无

抑制物、易水解的木质纤维素物料；高固含量同步糖化与共发酵逼近了玉米干法加工的

转化、排放、能耗等技术指标，初步具备了生物炼制技术的产业化应用潜力。目前的干

法生物炼制技术中，仍然存在着影响过程效率和经济性的诸多技术障碍，有待于进一步

的技术升级。这些障碍包括：（1）现有的生物脱毒菌株树脂枝胞菌 Amorphotheca resinae 

ZN1 环境适应性较差，脱毒温度不超过 30 ºC，且必须在接近中性的条件下生长；（2）

生物脱毒需要在固体木质纤维素物料中进行，发酵空间大、耗氧量高、混合均匀度差，

局部温度和 pH 波动较大，难以匹配实际工业生产中以液态形式进行的生物转化流程；

（3）干式稀酸预处理使用的硫酸催化剂，中和后形成的难溶硫酸盐，因而降低了后续木

质素残渣燃烧效率，并存在硫氧化物逸出的风险；（4）干法生物炼制过程的碳足迹分析

欠缺，过程的碳中和效率不能定量计算。本论文对干法生物炼制技术进行了一系列的微

生物技术和过程工程技术创新，通过系统的应用基础研究，提出并验证了类淀粉化干法

生物炼制技术的新概念，突破了上述关键技术障碍，对干法生物炼制技术完成了一次重

要的技术进步升级。 

本论文第一部分筛选得到了一株新的具有强大生物脱毒能力的菌株，鉴定为宛氏拟

青霉 Paecilomyces variotii FN89。该菌株在 28-42 °C 的广泛温度范围和极低 pH 值（~2.3）

下具有良好的耐受性，可在极低可发酵单糖消耗下对所有类型的木质纤维素来源抑制物

（乙酸、糠醛、5-羟甲基糠醛、香草醛、丁香醛和对羟基苯甲醛等）进行终极、快速的

降解，较前一株生物脱毒菌株树脂枝胞霉 Amorphotheca resinae ZN1 具有明显的优势。

转录组分析表明，抑制物存在下其糖代谢能力显著降低，具有以抑制物作为优先碳源的

遗传优势；低 pH 条件下糖代谢通量和胞内 ATP 合成方式有所调整、DNA 和线粒体内

蛋白质伴侣修复功能增强，有助于细胞对酸性环境的耐受性。 

本论文第二部分以玉米干法加工技术为模板，通过可降解有机酸为催化剂的干式稀
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酸预处理和低 pH 生物脱毒技术，实现了木质纤维素生物质的类淀粉化转化，即在零废

水、零抑制物和酸催化剂排放、低能耗和低糖消耗的约束下，将木质纤维素生物质转化

为与淀粉生物质组成相近、水解性能相近的固体颗粒状碳水化合物；在后续的高固含量

同步糖化与共发酵过程中，生物转化、废水和化学品排放、能耗等可量化指标接近玉米

原料生产乙醇的水准。本论文将可降解有机酸催化的干式稀酸预处理和低 pH 下生物脱

毒后的小麦秸秆和玉米秸秆等木质纤维素生物质定义为类淀粉生物质，包括后续高固含

量同步糖化与共发酵在内的生物炼制过程定义为类淀粉化干法生物炼制。以小麦秸秆和

玉米秸秆为原料，可生物降解草酸为催化剂的干式稀酸预处理效果与硫酸催化剂效果基

本一致，且抑制物产生更低；宛氏拟青霉 P. variotii FN89 在低 pH 下实现了对所有类型

抑制物以及草酸催化剂的同步生物降解和脱除，总可发酵糖损失不超过 6%。干酸预处

理和生物脱毒后的小麦秸秆和玉米秸秆物料基本不含有酸催化剂和抑制物，在形态、可

发酵糖含量、酶水解得率、元素含量方面与玉米粉相似。小麦秸秆和玉米秸秆经过类淀

粉化生物转化，分别产生了 78.5 g/L（9.9%, v/v）和 75.3 g/L（9.5%, v/v）乙醇，基于原

料纤维素和半纤维素的得率分别为 0.47 g/g 和 0.45 g/g，与玉米乙醇发酵指标类似（78.7 

g/L, 0.48 g/g）。 

本论文第三部分探究了类淀粉化干法生物炼制所产生固体废弃物的合理利用。固体

废弃物的最终形式为木质素燃烧灰分。SEM/EDX、XRD 和 FTIR 表征揭示其中含有大

量的碳酸钙，可以作为生物炼制过程的中和剂进行循环使用，从而降低固废和二氧化碳

排放。当木质素燃烧灰分中的碳酸钙作为预处理中和剂时，纤维素 L-乳酸产量达到了

94.6 ± 2.5 g/L，与碳酸钙作为中和剂类似；当灰分用做乳酸发酵中和剂时，最终乳酸产

量达到了 78.3 ± 3.5 g/L，比碳酸钙中和剂提高了 17.6%。物料平衡结果表明，在年加工

30 万吨（干基）小麦秸秆原料的生物炼制工厂内，通过对类淀粉化生物炼制燃烧灰分的

循环利用，每年至少可减少 867.0 吨的碳酸钙或 1232.1 吨氢氧化钙的使用。 

本论文第四部分针对常规生物炼制技术中玉米籽皮生产燃料乙醇的技术障碍，对干

法生物炼制加工链进行了重新调整。研究表明，玉米籽皮含量最高的半纤维素组分的分

解，导致其中的乙酰基水合产生大量乙酸，严重抑制了乙醇发酵菌株的生长和代谢。通

过对常规生物炼制加工链的调整，使乙酰基在脱毒之前完成最大限度的释放和水合，再

在后续的液态脱毒中进行完全的降解。最终实现了玉米籽皮的纤维素乙醇高效转化，其

产量和得率分别为 70.2 ± 1.6 g/L 和 0.43 g/g。 

本论文第五部分以生物脱毒手段突破抑制物对乙醇发酵菌株的抑制瓶颈后，对稀酸

水解技术生产纤维素乙醇的潜力进行了重新评估。采用硫酸、磷酸和草酸的混合酸水解，

以玉米秸秆为底物获得了含有 51.1 g/L 葡萄糖和 18.1 g/L 的水解产物，得率分别为 0.50 

g/g 纤维素和 0.22 g/g 木聚糖；通过半连续液体脱毒方法，在 24 h 内完全脱除了水解液

中的乙酸、5-羟甲基糠醛和糠醛，最终成功发酵获得乙醇 24.2 g/L，相当于乙醇得率为

72.6 kg/ton 玉米秸秆。初步技术经济评价表明，在新的生物脱毒技术克服抑制物瓶颈后，

用廉价酸催化剂代替昂贵的纤维素酶催化剂，只能补偿 21.5%-89.1%的乙醇生产损失，
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远不能弥补稀酸水解低得率所带来的损失。酸水解技术在生产每吨乙醇的能耗成本也明

显高于酶水解过程。现有的酸水解技术即使在突破抑制物瓶颈后，仍然不具备实际应用

价值。 

本论文第六部分对干法生物炼制平台的高手性度纤维素 L-乳酸生产过程案例建立

了基于严格 Aspen Plus 流程模拟计算的详细物料平衡，并进行了初步的生命周期分析。

结果表明，生产每 kg 纤维素 L-乳酸的碳排放为 0.279-0.815 kg。当以葡萄糖氧化生产的

草酸作为生物可降解预处理催化剂时，可以进一步降低全过程的碳排放至 0.267 kg/kg 纤

维素 L-乳酸。 

综上所述，本论文提出的类淀粉化干法生物炼制技术，突破了脱毒菌株耐受性较差、

硫酸催化剂残留、固废处置等关键技术障碍，推动了干法生物炼制技术的进一步技术升

级，为生物炼制技术的产业化应用提供了更为坚实的过程工程和微生物技术基础。 

关键词：木质纤维素；生物炼制；预处理；生物脱毒；可降解有机酸催化剂  
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The study of detoxification microorganism and low-carbon cpnversion 

process based on dry biorefining platform 

 

Abstract 

The production of liquid biofuels and biochemicals from renewable, low-cost and 

accessible no-food lignocellulosic biomass is one of the core areas in future economic and social 

developments, and manufacturing technological advancements, in terms of many vital demands 

such as mitigation of climate change, substitutions of fossil and food resources, and the outlet 

of crop straw. However, the lignocellulosic biorefinery demonstration has experienced a 

significant stagnation in the last decade owing to the technical barriers including large-scale 

wastewater discharge, high energy comsupiton, low conversion efficiency with the economics 

hurdels. Overcoming these technical barriers is a prerequisite for the further revival of this 

highly prosming technology into commercial-scale practice, and then truly serves to address a 

series of serious challenges caused by climate change and sustainable development faced by 

human society.  

Corn dry milling provides a mature process for the establish of dry biorefinery technology. 

The easily hydrolysable and inhibitors free lignocellulosic biomass was obtained by dry acid 

pretreatment and biodetoxification with zero wastewater emission and low energy consumption 

in the dry biorefinery processing. The dry biorefinery maximizes the potentials of subsequent 

simultaneous saccharification and co-fermentation (SSCF) for cellulosic ethanol. Both the 

fermentation efficiency, wastewater discharge and energy consumption in the current dry 

biorefining are very close to that of corn dry milling processing, indicaing that the dry 

biorefinery has the initial potential for industrial application. There are still many technical 

barriers affecting the process efficiency and economics in the current dry biorefinery, and the 

further technical upgrades are required, which are as follows: (1) The present biodetoxificaion 

Amorphotheca resinae ZN1 has the poor environmental adaptability, the biodetoxification must 

conducted at 30 ºC and neutral pH; (2) The biodetoxificaion must conducted on solid state, 

resulting in large fermentation volume, high oxygen demand, poor mixing uniformity, and wide 

local temperatures and pH fluctuations, making it difficult to match the actual industrial 

production of bioconversion process in the form of liquid feedstock; (3) The mineral acid 

catalyst, sulfuric acid, used in dry acid pretreatment would be neutralized to solid calcium 

precipitates as the potential sulfur oxide source in downstream lignin combustion; (4) The 

carbon footprint of dry biorefinery processing has not been established. In this thesis, a series 

of technological innovations have been made to the current dry biorefinery processing. A new 

concept of starch-like biorefinery technology was prosed and verified by overcoming the above-

mentioned technical barriers. 

In the first part of this thesis, a strain with potential for biodetoxification was isolated and 

identified as Paecilomyces variotii FN89. P. variotii FN89 is well tolerance to a wide 

temperaure range of 28-42 ºC and low pH. P. variotii FN89 can ultimately and rapidly degrade 
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various kinds of lignocellulose-derived inhibitors including acetic acid, furfural, 5-

hydroxymethyfurfural (HMF), vanillin, syringaldehyde, and 4-HBA with minimal loss of 

fermentable suagrs. P. variotii FN89 has significant advantages over the present 

biodetoxification strain A. resinae ZN1 in various biodetoxification scenarios. The globle 

transcriptome analysis showed that the sugars metabolism of P. variotii FN89 is decreased in 

the presence of inhibitors, indicating the potential of using inhibitors as the preferred carbon 

source rather than fermentabler sugars. The modification of sugars metabolism and intracellular 

ATP generation modes, as well as the enhancement of macromolecular DNA repair and 

mitochondrial protein chaperone function at low pH contribute to cellular resistance to acidic 

environment. 

In the second part of this thesis, lignocellulose feedstock was successfully transormed into 

starch-like carbohydrates, similar to dry milled corn meal in morphology, fermentable sugar 

content, enzymatic hydrolysis yield, element contents, and ethanol fermentablility by 

biodegradable acid catalyzed pretreatment and low pH biodetoxification. The oxalic acid 

catalyst was effective on disrupting the lignocellulose structure and also biodegradable at low 

pH value. The biodetoxification fungus P. variotii FN89 was capable of degrading the 

furan/phenolic aldehydes and oxalic acid simultaneously and ultimately, while the fermentable 

sugars loss of lower than 6%. The obtained starch-like carbohydrates from wheat straw and 

corn stover were similar to dry milled corn meal in terms of morphological properties, 

fermentable sugar contents, enzymatic hydrolysis yield, elemental contents, and free of 

inhibitors and acid catalyst. The bioconversion of starch‐like wheat straw and corn stover 

produced 78.5 and 75.3 g/L of ethanol (9.9% and 9.5%, v/v) with the yield of 0.47 and 0.45 g 

ethanol/g cellulose/xylose, respectively, compared with 78.7 g/L (10.0%, v/v) from corn meal 

and the yield of 0.48 g ethanol/g starch. Mass balances suggest that the ethanol yield, 

wastewater generation, and elemental recycling of the starch-like carbohydrates from 

lignocellulose were essentially the same as those of corn meal. Therefore, the lignocellulose 

feedstock after oxalic acid pretreatment and low pH biodetoxification is defined as starch-like 

biomass; the biorefinery processing including the subsequent high solids loading SSCF is 

defined as starch-like dry biorefinery.   

In the third part of this thesis, the valorization of the solid waste generated in starch-like 

biorefinery was investigated. The essential form of solid waste was the ash from the lignin 

residue combustion. The characterizations of SEM/EDX, XRD and FTIR showed that the ash 

contains a significant amount of calcium carbonate, which has the potential to be recycled as a 

neutralizer in the biorefinery process, thereby reducing the emission of solid waste and CO2. 

Using the combustion as the neutralizer for preteated wheat straw, the final lactic acid titer 

reached 94.6 ± 2.5 g/L, similar to calcium carbonate as the neutralizer. Using the combustion 

as lactic acid fermentation neutralizer, the final lactic acid titer reached 78.3 ± 3.5 g/L, which 

is 17.6% higher than calcium carbonate as neutralizer. The overall materials balance showed 

that at least 867.0 tons of calcium carbonate and 1232.1 tons of calcium hydroxide per year can 

be saved by recovering the combustion ash in a biorefinery plant with the processing capacity 
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of 300,000 tons of dry wheat straw per year. 

In the fourth part of this thesis, the current dry biorefinery chain was reframed to efficiently 

convert corn fiber to cellulosic ethanol. High hemicellulose content of corn fiber lignocellulose 

is a unique property of this material. Most of the xylose molecules present in the hemicellulose 

backbone are acetylated and a large amount of free acetic acid is released when the 

hemicellulose is hydrolyzed, which severely inhibits the growth of ethanol-producing strain. 

This study reframed the regular biorefinery chain by conducting enzymatic hydrolysis before 

biodetoxification to completely release acetic acid from hemicellulose in corn fiber. Then the 

biodetoxification was followed immediately to degrade acetic acid, furfural and HMF with the 

minimum loss of glucose and xylose. The improved ethanol production (70.2 g/L, 0.43 g/g) was 

obtained by the reframed chain of corn fiber biorefining. 

In the fifth part of this thesis, the direct acid hydrolysis of lignocellulose for cellulosic 

ethanol production was re-examined after a novel biodetoxification approach was introduced 

to de-bottleneck the inhibitor barrier in order to avoid using high-cost cellulase. The cocktail of 

sulfuric acid, phosphoric acid and oxalic acid hydrolyzed corn stover to the 51.1 g/L of glucose 

(0.50 g/g cellulose) and 18.1 g/L of xylose (0.22 g/g xylan). The furfural, 5-

hydroxymethylfurfural and acetic acid in the corn stover hydrolysate were completely removed 

by Paecilomyces variotii FN89, leading to the successful ethanol fermentation of 24.2 g/L, 

corresponding to 72.6 kg per metric ton of dry corn stover. The techno-economic evaluations 

suggest that the cost reduction of replacing cellulase enzyme with cheap acid catalysts 

compensated the partial ethanol loss of sugar conversion to inhibitors (21.5-89.1%). The energy 

consumption per ton of ethanol produced by acid hydrolysis is also significantly higher than 

that of enzymatic hydrolysis process. The re-examination of acid hydrolysis process reveals 

that the technical and economic performance of acid hydrolysis process is still far below that 

of the enzymatic hydrolysis process even after the inhibitor barrier was solved.  

In the sixth part of this thesis, the mass balances of different cellulosic L-lactic acid 

production technologies on dry biorefinery platforms are calculated based on rigorous Aspen 

Plus software, and the corresponding life cycle analysis (LCA) is conducted. The results 

showed that the CO2 emission per kg of L-lactic acid ranged from 0.279 to 0.815 kg. The CO2 

emission can be further reduced to 0.267 kg per kg of L-lactic acid when the oxalic acid 

generated from glucose oxidation is selected as biodegradable pretreatment catalyst. 

In summary, the starch-like biorefining technologies proposed in this thesis further 

upgraded the current dry biorefinery processing. The starch-like biorefining technologies 

overcome the key technological barriers such as the application limitations of the current 

biodetoxificaion, sulfuric acid catalyst residue, solid waste disposal, etc., providing an effective 

biodetoxification strain and process engineering for the industrialization of lignocellulosic 

biorefinery technology. 

Key words: lignocellulose; biorefinery; pretreatment; biodetoxification; starch-like; cellulosic 

ethanol 
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第 1 章  前言 

1.1  生物炼制 

1.1.1  木质纤维素原料 

木质纤维素生物质是世界上最廉价、来源最广泛的可再生生物质资源之一[1]。中国

中央财经委员会第九次会议（2021）、第十六届欧洲能源市场国际会议等新政策和法规

表明[2]，将木质纤维素生物质转化为生物氢、生物乙醇、沼气、生物丁醇等绿色清洁能

源[3]，不仅可以有效处置农林业废弃物，而且符合当前的碳中和理念，具有重大应用潜

力。 

木质纤维素生物质虽然资源量巨大，但目前利用生物质生产能源、化学品和材料的

产业化技术尚不成熟[4]。中国作为世界上最大的农业国，每年产生超过 9 亿吨的秸秆废

弃物[5]；美国的玉米种植面积位居全球首位，每年玉米秸秆产量达到了 1.5 亿吨，其中

有超过 6,500 万吨的玉米秸秆被废弃[6]；印度作为全球最大的谷物生产地区，每年产生

的农业废弃物可以达到 6.05 亿吨[7]。此外，林业废弃物也是木质纤维素生物质的重要组

成部分。在俄罗斯，木材加工产生的木质纤维素生物质废弃物每年可超过 2.875 亿吨[7]。

经济作物也占据了木质纤维素生物质相当大的比重。印度尼西亚、巴西和地中海地区种

植了大量的可可、甘蔗和橄榄等经济作物，每个国家每年生物质的产量可以达到 9.6-53

亿吨[8,9]。目前在发展中国家，有超过 60%的秸秆会被直接焚烧[10]。这不仅造成了资源的

浪费，还会导致严重的环境问题（如空气、土壤和地下水污染等）[11]。因此开发木质纤

维素生物质高效利用的产业化技术至关重要。 

木质纤维素是植物细胞壁的主要成分，由纤维素（30-60%）、半纤维素（20-40%）

和木质素（15-25%）组成[12]。不同木质纤维素生物质中的各组分含量由于物料本身的来

源和物理性质不同而有所变化[13]。表 1.1 整理了一些典型的木质纤维素原料及其组成。

纤维素是葡萄糖的聚合物，其高度的晶体结构可以有效防止解聚；半纤维素具有无定型、

分枝的随机结构，包括五碳糖和六碳糖单体[14]。纤维素和半纤维素是木质纤维素中两种

主要多糖，是木质纤维素生产可发酵糖的主要来源。木质素具有高度交联的三维分子结

构，其性质稳定且不溶于水，是连接纤维素和半纤维素的“胶水”[15]。木质素、半纤维

素和纤维素之间强的相互作用关系会限制半纤维素和纤维素的水解。因此以木质纤维素

原料生产生物燃料需要一个复杂的转化过程来打破其原有结构[16]。 

1.1.2  生物炼制加工链 

以木质纤维素生物质为原料生产液体燃料、化学品和材料的技术称之为生物炼制技

术。生物炼制包括糖平台（生物转化）转化和热化学转化两条路线，其中糖平台路线被

认为是最具产业化应用潜力的路线。糖平台生物炼制的加工链主要包括预处理、脱毒、

水解、发酵和提纯五个步骤[17,18,30]。预处理步骤破坏致密的木质纤维素生物质天然结构，

使其能够被高效酶解；脱毒步骤将预处理产生的各种影响后续酶活性和发酵微生物活性
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的小分子抑制物进行脱除；水解步骤利用纤维素酶或酸催化剂从木质纤维素聚糖组分中

水解释放大量可发酵糖；发酵步骤利用工程微生物菌株将可发酵单糖转化为乙醇、丁醇、

油脂等液体燃料，或手性乳酸、琥珀酸、糖酸等聚合单体化学品和精细化学品，或聚羟

基烷基酸酯（PHA）等生物聚合物；提纯步骤将发酵产品从复杂的发酵液中提取纯化至

产品级。目前生物炼制的每个步骤目前都有重大的技术障碍，整个生产过程的成本和指

标距离产业化技术仍有较大距离[17]。 

根据不同的生产工艺和产品目的，也可以将糖平台生物炼制系统分为能源驱动型和

材料驱动型生物炼制系统[31,32]。在能源驱动的生物炼制系统中，木质纤维素生物质主要

用于生产生物燃料、能源和热量；在材料驱动的生物炼制系统中，则主要是以生产生物

基产品为目的，如生产中间化学品或其他生物材料。 

 

表 1.1  典型木质纤维素生物质的组成 

Table 1.1  Chemical compositions of typical lignocellulosic feedstocks (% DM). 

Source Cellulose Hemicellulose Lignin Reference 

Wheat straw 35.0 22.3 15.6 [19] 

Corn stover 34.0 23.0 21.0 [20] 

Rice straw 42.0 25.0 24.0 [21] 

Cotton stalk 67.0 16.0 13.0 [22] 

Corn cob 45.0 33.0 14.0 [23] 

Corn fiber (bran) 23.3 37.4 1.2 [24] 

Rice husk 37.1 29.4 24.1 [25] 

Sugarcan bagasse 40.0-50.0 20.0-30.0 20.0-25.0 [26] 

Bamboo 46.5 18.8 25.7 [27] 

Napier grass 47.0 31.0 22.0 [28] 

Oak 43.2 21.9 35.4 [29] 

Spruse 47.1 22.3 29.2 [29] 

注：不同地区物种之间组成会有所差别。 

 

值得注意的是，生物炼制工厂的经济生产模式与目前成熟的石油炼制工厂不同。石

油炼制所采用的是线性生产模式，即开采-生产-使用-废物处理的模式；而在循环经济模

式下，生物炼制中所使用的木质纤维素材料最终会被回收并不断循环使用[17,33]。由于木

质纤维素生物质本身的附加值较低，以木质纤维素为底物的大规模生物炼制过程必须做

到能源集约且极度循环和收敛，从而控制生产成本及潜在的环境影响。这就要求整个生

物炼制过程必须要有较为完整的循环利用体系，并尽量减少化学品的输入和废弃物的排

放，从而减少对环境有害的化学品的使用或产生。 

1.1.3  纤维素乙醇工业示范装置现状 

由于生物炼制技术仍存在有明显的缺陷，因此即使木质纤维素生物质的成本远低于

淀粉生物质，纤维素乙醇的生产成本也无法与淀粉基乙醇竞争[34]。近十年来，各国一直

在努力开发有效地、具有成本效益的纤维素乙醇生产技术。目前某些已经开展的纤维素
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乙醇中试示范工厂如表 1.2 所示。 

2012 年，Beta Renewables 在意大利 Crescentino 建立了并运行了世界上第一家纤维

素乙醇生产工厂。工厂规模为 4000 万立方米，预计生产能力为每年生产 7500 万升纤维

素乙醇。Beta Renewables 计划在印度、美国、巴西和中国建设更多的纤维素乙醇工厂。

然而 Beta Renewables 于 2018 年被出售，以偿还其破产母公司 Mossi Ghisolfi Group 的债

务[35]。杜邦公司在美国内华达州建立的纤维素乙醇工厂于 2017 年宣布售出，并改建为

可再生天然气生产工厂[35]。Abengoa 于 2015 年在美国堪萨斯州建立了年产 2500 吨纤维

素乙醇工厂；然而在 2016 年经历财务困难后，Abengoa 宣布其纤维素乙醇炼制工厂破

产[36]。2014 年，Raizen 公司在巴西建立的纤维素乙醇工厂开始运营。Raizen 报告称其

最低乙醇售价可达$2.17/gal，是当年所有运营的纤维素乙醇工厂最低。虽然 Raizen 有计

划向欧洲出口纤维素乙醇，但由于汽油价格持续走低，该公司宣布减少其对纤维素乙醇

工厂的投资[37]。同年 GranBio 在巴西启动了产能为 8200 万升的纤维素乙醇工厂[38]，然

而由于预处理阶段的技术困难，该工厂于 2016 年暂停运营。2014 年，由美国和荷兰合

资的 POET-DSM 公司在美国爱荷华州建立了预期生产能力为每年 38 亿升的大型纤维素

乙醇生产工厂[39]。至 2017 年，该公司宣布工厂在 80%的生产时间可以正常进行预处理。

但截止到 2018 年，该公司仍未宣布其工厂能完全投入运营[35]。此外由于预处理技术只

是生物炼制的第一个重要步骤，其它的生产流程仍在持续优化中。 

 

表 1.2  现阶段世界上已经开展的一些纤维素乙醇示范工厂 

Table 1.2  Current status of bioethanol production throughout the world. 

Country Company Feedstock Capacity (per year) 

Italy Beta Renewables Wheat straw 75 million L 

USA DuPont Cellulose 104 million L 

USA Abengoa Wheat/ barely straw 2500 ton 

USA POET-DSM Corn crop residue 3.8 billion L 

Brazil Raizen Sugarcane 2.1 billion L 

Brazil GranBio Sugarcan bagasse 82 million L 

注：目前大型纤维素生物炼制纤维素乙醇工厂均处于无法运行或难以正常运行的状态。 

 

尽管各国对纤维素乙醇生物炼制工厂的建立和运营做出了巨大的努力，但由于目前

所面临的重大技术难题，投资者对于纤维乙醇的前景并不看好。2015 年，全球在生物燃

料方面的投资仅为 31 亿美元，相比于 2014 年下降了 35%[34]。因此，为了吸引投资者加

大对纤维素乙醇的投资，必须加快开发具有产业化前景的低成本生物炼制技术。现阶段

所采用的原料供应系统、预处理方案、生物转化技术和下游工艺都必须得到更为精细的

优化和改进。 
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1.2  生物炼制过程的主要技术瓶颈 

1.2.1  预处理阶段 

木质纤维素生物质天然致密的结构限制了其中多聚糖的水解，极大的降低了生产效

率。通常，木质纤维素生物质应首先进行预处理，以打破其刚性结构，提高酶水解和微

生物发酵效率[40]。目前报道的预处理方法通常都属于物理、化学、物理化学或生物四类

方法的范畴，它们在破坏木质纤维素结构方面有着不同作用。因此每一种预处理方法都

各有优缺点[15,41]。对目前所报道比较常用的预处理方法及优缺点进行了总结，如表 1.3

所示。虽然一些方法已经过度到了工业应用阶段，但仍然存在着主要技术障碍，包括预

处理效率低、各种有害物质的排放、过量废水排放、高能耗、催化剂难回收等方面[13]。 

物理方法主要通过切割。粉碎、挤压或研磨等方法减少生物质粒径，增加与纤维素

酶接触的比表面积，在不破坏内部结构的情况更有利于传质传热[42]。最近，微波和超声

等与辐射有关的方法也被广泛研究并作为木质纤维素生物质的预处理手段。这种方法可

以在高能辐射下在短时间内破坏生物质的化学键，促进后续的酶水解[16,43]。然而这些物

料过程通常都需要巨大的能量消耗，并且对生物质结构破坏的有效性有限。  

化学方法可以通过酸或碱去除木质素或半纤维素组分以降低原料聚合度，从而可以

通过酶水解获得大量可发酵糖[44]。传统的稀酸和稀碱预处理技术，尽管酶水解糖得率很

高，但预处理过程中会产生大有毒废水。使用有机酸、甲醇、乙醇、四氢呋喃醇或乙二

醇等有机溶剂可以破坏木质纤维素中的 α-O-aryl 键、β-O-aryl 键和 4-O-甲基葡萄糖醛酸

酯键实现对木质素和半纤维素的降解[45,46]。有机溶剂预处理通常在 150-220 ºC 条件下进

行，过低的反应温度会导致木质素的去除率较低[47]。有机溶剂预处理的成本及污染排放

很高[48]，通常不能大规模应用。与有机溶剂预处理机制类似的是采用离子液体的预处理

方法。离子液体（ILs）是一种熔融盐或液态电解质，由阴阳离子构成，在室温下处于液

态[15]。大多数离子液体以咪唑、吡啶、胆碱为基础，以氯和乙酸作为阴离子[49]。由于不

形成有害的化学物质且回收率较高，被认为是有机溶剂的绿色替代品。但由于离子液体

存在较大的毒性，在使用过程中易产生额外的污染物排放。过氧化氢、臭氧等强氧化剂

可以与木质素反应并解聚半纤维素也可用于木质纤维素原料的预处理[50,51]，但强氧化剂

的制备成本较高。 

物理化学预处理方法，如蒸汽膨爆、氨纤维膨爆（AFEX）在预处理中表现出较好

的结构破坏效果[52]，但整个过程需要大量的能量输入。此外蒸汽膨爆或热水处理方法，

尽管避免了预处理催化剂的使用，但由于其本质上是通过生物质原料自身的乙酰基进行

水解，其对于乙酰基含量较低的软木预处理效果较差。使用超临界流体也可以有效用于

木质纤维素原料的预处理。超临界 CO2 是目前最常用的超临界流体。其本质是将 CO2 溶

解到水中来降低 pH，从而提高极性化合物的溶解度，有利于木质纤维素的水解[53]。此

外使用超临界流体的高压条件会显著增加木质素和半纤维素之间化学键的断裂[49]，提高

预处理效率。综上所述，物理化学预处理方法普遍存在的问题是反应条件的苛刻，会导

致大量能量的输入和大量抑制物的产生。 
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表 1.3  常用预处理手段的优缺点 

Table 1.3  Advantages and disadvantages of major pretreatment methods. 

Methods Funtion Advantages Disadvatages Refs 

Physical method     

Milling Reduce the particle size and crystallinity of structure Easy to operate, short process time High energy input [54] 

Extrusion Shorten the fiber and defibrillation Less inhibitors information High energy input, low efficiency [55] 

Chemical method     

Dilute acid Disrupt the lignin structure, remove hemicellulose High sugars recovery Inhibitors formation, neutralization [56] 

Alkaline Lignin and hemicellulose removal Less sugar overdegradation Long residence time, wastewater [45] 

Organosolv Lignin removal and hemicellulose fractionation Lignin as value-added byproduct Handling of harsh organic solvents [57] 

Oxidation Disrupt the lignin and hemicellulose structures Lower formation of inhibitors Costly [58] 

Ionic liquid Disrupt hydrogen bonds and facilitaes hydrolysis Mild reaction conditions Costly, toxicity [59] 

Phy-chemical method     

Steam explosion Disrupt the lignin, remove hemicellulose Limited used of chemicals Lower efficiency for softwood [60] 

AFEX Disrupt the lignin, remove hemicellulose High efficiency, less inhibitors  Costly, high energy input, non-

environmentally friendly 

[61] 

Liquid hot water Removal of soluble lignin and hemicellulose Ecofriendly, chemicals free High energy and water demand  [62] 

ScCO2 explosion Cellulose crystallinity reduction and lignin removal Less inhibitors information High total utilities costs  [63] 

DESs Lignin removal and hemicellulose fractionation Biodegradable and biocompatible Hygroscopicity and high viscous [64] 

Biological method     

Lingninolytic enzymes Remove and modifiy lignin Ecofriendly, mild conditions Low hydrolysis rate, costly [65] 

Fungi Delignification Ecofriendly, mild conditions Long incubation time [66] 

注：Phy-chemical method, Physicochemical method; AFEX, Ammonia fiber explosion; ScCO2 explosion, Supercritical CO2 explosion; DESs, Deep eutectic solvents; 

CBP, Consolidated bioprocessing. 
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生物预处理相比于物理化学预处理方法具有更高的底物和反应特异性、更低的能源

需求以及更少的环境污染等优势[65]。其中真菌预处理是指将真菌接种于木质纤维素生物

质以分解木质素从而改变生物质结构[67]。真菌预处理涉及三种常见的真菌，即白腐菌、

褐腐菌和软腐菌。但真菌直接在木质纤维素底物上培养有众多问题，例如培养时间过长、

孢子污染、难以大规模应用等[66]。最新的策略之一是使用木质素分解酶来特异性的水解

木质素，其本质是相当于通过体外催化的方法进行反应。木质纤维素分解分为过氧化物

酶和氧化酶两类[61]，现阶段木质素分解酶的成本还过高。同时体外酶水解木质纤维素还

受到温度、pH、氧气等因素的综合影响[65]，效率较低。 

总结现阶段目前纤维素乙醇公司所采用的技术路线（表 1.4），其预处理手段主要集

中于酸催化剂参与的预处理。相比于表 1.3 所整理的多种预处理方式，已经工业化的这

些预处理手段在保证较好的水解效果下尽量减少了化学品的使用和排放（水热处理无化

学品输入；硫酸可以被中和成难溶的硫酸钙沉淀）。而一些污染较大、能耗巨大、效率较

低的预处理手段则被抛弃。但目前来说，水热预处理处理所需要的能耗较高；而稀酸预

处理技术则会生成大量有毒抑制物影响后续的发酵，同时硫酸钙在后续焚烧过程中会造

成硫氧化物的排放。因此目前的预处理技术仍难以满足大规模生物炼制的需求。 

 

表 1.4  目前一些纤维素乙醇公司所用技术路线 

Table 1.4  The technology routes currently used by some selected cellulosic ethanol companies. 

Company Technology route 

Clariant Sunliquid process: a hydrothermal pretreatment at mild process conditions, a process-

integrated production of enzymes, enzymatic hydrolysis, a specialized fermentation 

organism that simultaneously converts C5 and C6 sugars into ethanol in a one-pot 

reaction, adsorption-based separation of ethanol. 

Abengoa Preparation of biomass, thermochemical pretreatment (acid catalyzed steam explosion), 

enzymatic hydrolysis and fermentation with enzymes and yeast, distillation to produce 

ethanol and solid co-product. 

Inbicon Hydrothermal pretreatment (30-40% solids loading), continuous enzymatic liquefaction 

and hydrolysis, use of externally-produced enzymes, production of C5 molassed, energy 

co-production. 

Sekab Diluted acid (sulfuric acid or sulfur dioxide) and steam depending on the raw materials, 

which converts hemicellulose to sugar; enzymatic hydrolysis; suagrs are converted to 

ethanol or other chemicals from yeast fungi; the mixture distillation and the ethanol can 

be purified and dewatered, sold or further refied; lignin buproduct and biogas co 

production. 

Beta 

Renewables 

Proesa Intellectual Property: Biomass input, a hydrothermal pretreatment, viscosity 

reduction by enzymes, fermentation, ethanol distillation, lignin byproduct co-production. 

 

目前的预处理手段应向着低成本和低污染的方向进一步优化。Yang 和 Wayman 以

及 Alvira 等人提出了一些判断木质纤维素预处理方法是否具有工业可行性的关键因素
[68,69]，对其进行总结如下： 
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（1）对于多种不同作物都能保证预处理效果：例如碱预处理、AFEX、蒸汽膨爆和

水热处理等方法可以有效处理农业废弃物，但对于一些抵抗性较强的物料（如软木）的

预处理效果较差。酸预处理工艺已被证明对广泛的木质纤维素底物有效，但需要解决抑

制物和排放问题。 

（2）良好的酶水解得率：72 h 内的酶水解得率应高于 90%（酶用量低于 10 FPU/g

纤维素）。 

（3）预处理过程没有明显的糖损失：预处理过程的固体损失应低于 10%。 

（4）预处理过程产生较少的有毒抑制物：预处理过程中的恶劣条件会导致可发酵

糖过度降解，从而生成大量的羧酸、呋喃和酚类化合物。预处理物料必须经过有效地脱

毒步骤才能用于发酵。 

（5）预处理后生物质不需要进一步粉碎。 

（6）能够大规模应用：例如稀酸预处理应考虑设备的腐蚀性；膨爆预处理应最小化

反应器体积。 

（7）预处理反应的固体含量要足够高：减少预处理反应的水输入，从而降低升温能

耗、减少废水排放和糖损失。 

（8）糖浓度足够高：要求预处理物料的固体含量应足够高。酶水解后所得糖浓度应

最少高于 10%。 

（9）较低的热量和电力要求。 

1.2.2  水解阶段 

如何经济合理的将木质纤维素中的聚糖（纤维素和半纤维素）水解成可发酵单糖并

用于生物转化，是生物炼制技术中关键的步骤[40]。然而天然木质纤维素形成了坚固的晶

体结构，具有很高的化学稳定性，从而使解聚过程困难。酶和酸是最常见的木质纤维素

水解催化剂[70,71]。常见的酶水解或酸水解参与的生物炼制过程如图 1.1 所示。关于图 1.1

中所展示的浓酸水解和两步酸水解方法将在 6.3.5 小节进行详细讨论。 

酶水解以复合纤维素酶为催化剂，水解纤维素和半纤维素至葡萄糖、木糖等可发酵

单糖。酶水解反应温和（~50 oC）、特异性强、糖得率高[72]，是目前生物炼制过程中主要

的技术手段。然而，纤维素酶使用量大、成本高昂，是工业应用的极大限制因素。尽管

在提高已知酶的效率、发现新酶、优化酶配方等纤维素酶成本最小化上付出了巨大努力
[73-77]。但购买商业纤维素酶的模式将导致纤维素酶的成本占纤维素乙醇生产成本的

$0.34-1.30/gal；而在位生产酶的模式缺乏其成本效益的商业验证[78,79]。同时，酶解之前

必须进行高强度预处理来消除木质纤维素生物质对纤维素酶的生物抵抗性[80]，而预处理

过程不可避免的生成对纤维素酶和发酵微生物产生抑制的呋喃醛、弱酸和酚醛类抑制物
[81]，导致过程流程复杂。包括预处理、抑制物去除、酶水解的生物炼制前端过程仍然占

整个生物炼制成本的 60%以上[82]。 

直接酸水解木质纤维素底物生成可发酵单糖可以追溯到 20 世纪初[83]，主要以廉价

无机酸或有机酸为催化剂水解纤维素生成葡萄糖。尽管酸水解成本低廉且反应速率较快，
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在过去的几十年里，酸水解技术已经基本退出了生物炼制技术选项，主要是由于酸水解

会形成大量的呋喃醛和有机酸抑制物[70,71]。这些抑制物的形成不仅降低了可发酵糖得率

也对乙醇发酵菌株产生了不良影响[72]。传统的解毒方法，如水洗、活性炭吸附、萃取等

方法无法彻底去除这些高浓度的抑制物[84]，最终使得酸水解产物失去了生物转化的价值。 

 

 

图 1.1  酶水解或酸水解参与的生物炼制过程 

Fig. 1.1  The biorefinery processing involving enzymatic hydrolysis or acid hydrolysis. 

 

1.2.3  发酵阶段 

预处理和水解过程可以将木质纤维素生物质中的多聚糖降解为单糖；而将其中的多

种可发酵糖转化为高附加值产品则是生物炼制的终极目标[85]。目前已报到的有超过 200

种高附加值产品可以从木质纤维素生物质中生产[86]。表 1.5 展示了美国能源部（USDOE）

确定的由木质纤维素生物炼制工厂生产的最具有潜力的生物基产品[87]。 

目前，生物炼制过程中主要的生物转化过程包括分步水解和发酵（SHF）、同步糖化

和发酵（SSF）以及整合生物加工过程（CBP）[41]。不同生物转化过程的步骤以及优缺

点被整理在表 1.6。SHF 可以分为可发酵糖制备和生物转化两个过程。Abengoa 纤维素

乙醇工厂就是先通过酸催化蒸汽膨爆的方法破坏木质纤维素结构，然后分别将纤维素和

半纤维素水解成己糖和戊糖，进一步通过 SHF 发酵成乙醇（表 1.4）。由于木质纤维素水

解和生物转化均在各自最佳的条件下进行，因此具有较高的水解速率和得率，易于规模

化生产。但 SHF 的缺点也是也是显著的，高浓度的可发酵糖对纤维素酶的水解活性有极

强的产物抑制作用[88]，这导致了最终可发酵糖浓度受限且纤维素酶成本较高。 
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表 1.5  美国能源部从生物炼制平台选择的潜在生物基产品 

Table 1.5  Potential bio-based products/chemicals selected by US Department of Energy (USDOE) from 

lignocellulose biorefinery platform. 

Potential bio-based products/chemicals 

seleted by USDOE in 2004 

Top platform chemicals based on 

green chemistry by USDOE in 2010 

1, 4-Succinic, fumaric and malic acids Ethanol 

2, 5-Furan dicarboxylic acid Furans 

3-Hydroxy propionic acid Glycerol and its derivatives 

Aspeartic acid Biohydrocarbons 

Glutaric acid Lactic acid 

Glutamic acid  Succinic acid 

Itaconic acid Hydroxypropionic acid/aldehyde 

Levulinic acid Levulinic acid 

3-Hydroxybutyrolactone Sorbitol 

Glycerol Xylitol 

Sorbitol  

 

表 1.6  生物炼制中不同生物转化过程优缺点 

Table 1.6  Advantages and disadvantages of bioconversion process in biorefinery processing. 

 Advantages Disadvantages 

SHF Sacchaification and fermentation can be 

carried out under the optimal contidions 

Process complexity, higher equipment 

investment, higher cellulase cost, end 

product inhibition to cellulase 

SSF No end product inhibition to cellulase, 

lower equipment investment, simplified 

operation steps 

Conditions mismatch between the cellulase 

and fermentation 

CBP No cellulase cost, lower equipment 

investment, simplified operation steps 

Low efficiency, complex molecular 

modification 

 

Gauss 等人提出了一种将水解和发酵在同一个反应器内进行的想法[89]，后被称为

同步糖化和发酵（SSF）。在 SSF 中，水解得到的可发酵糖快速被微生物消耗，从而缓

解了纤维素酶的产物抑制[90]。SSF 使发酵可以在更高固体含量下进行，从而获得更高

的产物浓度。但是高固体含量下的糖化会严重阻碍传质[91]，酶活性和微生物发酵性能

也会受到影响。添加表面活性剂或可溶性多糖可以增加细胞膜通透性，提高微生物对

高固体含量底物的耐受性[41]。Xiao 等人在 SSF 中添加了 0.1%的聚氧乙烯（80）山梨

糖醇单油酸酯可以加快细胞生长速度并提高糖化效率，与对照相比可发酵糖的产量增

加了 13.5%[92]。在高固体含量下的 SSF 也可以通过添加辅助酶可以增强纤维素酶的水

解性能并降低纤维素酶的用量[93]。通过添加乙酰木聚糖酯酶、阿魏酰基酯酶或木聚糖

酶等辅助酶，可以有效水解半纤维素内的分子间键以及木质素和半纤维素之间的相互

连接键，从而使得物料的可水解性能提高[94-96]。然而 SSCF 的缺点也是显著的，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 SSF 的酶

水解效率较低[97]。为了保证糖化效率，SSCF 通常需要先在较高温度下完全或预糖化至
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液浆[98]，然后再在较低温度下进行微生物生长和发酵。在这种模式下很难开展真正的

连续发酵操作。 

SHF 和 SSF 都需要添加昂贵的纤维素水解酶，这将导致成本过高。整合生物加工

技术（CBP）是将水解酶生产、酶水解发酵和微生物发酵多个步骤整合到同一个反应

器内。该过程可以消除外源酶的添加。从而降低木质纤维素转化的复杂性和成本。有

报道称与 SHF 和 SSF 相比，CBP 可将木质纤维素生物质转化成本降低约 78%[99]。但

由于木质纤维素水解酶系统和产物代谢途径都很复杂，菌株代谢复合的增加会明显阻

碍最终的生产效率。因此除了单一菌种发酵外，基于 CBP 的菌株共培养策略也越来越

受到关注。 

1.3  先进的生物炼制技术 

1.3.1  区域式的生物质加工工厂（RBPDs） 

先进的生物质收集、储存和供应系统是保证生物炼制工厂可持续生产的重要前提
[100]；先进的生物质原料供应链对生物炼制工厂规模方面也有重要的影响[101]。美国的纤

维素乙醇工厂大多采用传统的生物质供应系统，即与当地农民签订采购合同，在当地将

玉米秸秆或其他木质纤维素生物质收获、存储并打包，以低密度散装的形式交付到转换

设备当中[102]。该系统已被证明可以在美国玉米带或东南部等农作物高产地区施行[103]。

美国能源部（DOE）的目标是至 2022 年将物流成本降低至每公吨 88 美元[103]。 

然而木质纤维素生物质密度小、体积大、地理上分布较为分散且易于燃烧和被微生

物分解[104]。运输和储存纤维素生物质的成本严重限制了生物炼制工厂的规模。有建模

研究表明，在目前的生物质供应系统下，纤维素乙醇生物炼制工厂每天只能处理少于

5000 吨的生物质；并且与当地农民签订采购合同的成本将随着生物炼制工厂规模的增

加而增多[100,105]。Dale 曾表明目前建立的生物质供应链的成本几乎等于生物炼制工厂本

身的成本；传统生物质供应系统的成本是预期成本的两倍[106]。因此在之前的纤维素乙

醇工业建设当中可能严重低估了建立稳定有效地生物质供应链的成本和难度。 

Hess 等人提出了一种减少生物原料价格和质量不确定性的收集、储存和运输方法
[107]。该方法基于建立区域式的生物质加工工厂（RBPDs），可将不同生物质转化为具有

一致物理和化学特性的中间产品，满足生物炼制工厂的生物转化；同时该模式可以提高

生物质原料的流动性、可运输性（提高堆积密度）和稳定性（减少干物质损失）。该方法

是指在当地的生物质加工仓库直接将收集的生物原料预处理（致密化）。多个分散式的

小型加工仓库共同为更大的生物炼制工厂提供稳定的生物质产品。使用该模式可以降低

纤维生物燃料的物流和合同成本，可以实现建立更大规模的生物炼制工厂[104]。 

尽管建立区域式的生物质加工工厂有着很多潜在的优势，但其实际的应用仍然面临

着许多问题。首先该模式本质上是将预处理操作从生物炼制工厂剥离出来，将预处理工

厂与仓储共同建立在农田周围地区。由于农田地区的废水处理系统较弱，因此预处理方

法必须要做到零废水排放从而减少对环境的污染。其次不能使用高能耗的预处理方法，
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减少农郊地区的供电压力；预处理物料必须是致密的，对预处理物料的重新压缩打包可

能会导致额外的成本从而抵消在运输成本上的节省[100]，这限制了一些蒸汽膨爆等预处

理方法的应用。预处理物料还必须具有良好的抗菌性能，由于预处理会释放出大量的可

发酵糖，而由于生物质收获的周期性，要求预处理物料在收获周期内必须有效抵抗微生

物降解。研究表明经过氨纤维膨爆预处理的生物质在储存过程中仍然有明显的染菌现象
[103,108]。综上所述，建立有效地 RBPDs 生物质供应链，对于预处理操作要求极高，现有

的常规预处理方法通常难以达到要求。 

1.3.2  干式稀酸预处理 

最新的预处理技术创新是干酸预处理概念的引入。该方法在极高的固液比下进行，

解决了木质纤维素生物质固体颗粒、极少量催化剂液体以及喷射蒸汽的多相混合问题
[109,110]。采用的螺带式搅拌桨可以实现在高固体含量下的有效混合，保证预处理效率[111]。

该过程是一个由“干”原料至“干”产品的过程。预处理物料由于良好的吸湿特性，仍

呈干固颗粒状态，预处理废水降至零且蒸汽能耗有效降低。由于不存在大量液体酸催化

剂溶液，设备的腐蚀降低至“相当耐腐蚀”的水平[112]。减少预处理工艺水的输入也避免

了随着固液分离操作所带来的大量可溶性单糖和微细固体形态的聚糖损失[113]。使用该

方法可以有效地处理小麦秸秆、玉米秸秆、稻草等生物质，并成功用于乙醇[114]、乳酸
[115]、柠檬酸[116]、糖酸[117]、微生物油脂[118]、及谷氨酸[119]等产物的转化。其中使用干式

稀酸预处理的纤维素乙醇生产指标可以与玉米乙醇竞争[113]。 

1.3.3  生物脱毒技术 

在合适的温度、压力下，有效地预处理手段可水解半纤维，破坏木质纤维素晶体结

构，通过增大纤维素与纤维素酶的有效接触，从而可提高酶解效率，释放出更多的可发

酵糖。由于严苛的预处理条件，会产生许多小分子微生物生长抑制物，主要包括：五碳

糖（木糖）、六碳糖（葡萄糖）过度降解产生的呋喃醛类抑制物，如糠醛和 5-羟甲基糠

醛；乙酰基和某些醛的氧化产生的弱酸，如乙酸、甲酸、乙酰丙酸；木质素组分的过度

降解如 4-羟基苯甲醛、香草酸和丁香醛[120]。 

在生物炼制过程中必须要尽量在低能耗、无糖损失、无额外污染物流产生的前提下

对各类抑制物进行去除，以避免经济的损失以及在后续生物能源生产过程中对发酵微生

物生长的阻碍。用于去除木质纤维素物料中微生物生长抑制物的常规方法包括水洗法、

石灰处理法、氨水中和法、离子交换法、溶剂处理和活性炭处理的方法等[121]。然而，这

些常见方法通常伴随着巨量废水的产生以及大量可发酵糖的损失。生物解毒已广泛应用

于在生活污水、化工废水处理过程中[122]，可有效降解其中的醛类以及芳香族化合物。生

物解毒条件温和、废水产生少，采用独特的生物脱毒菌株来降解预处理木质纤维素体系

中的抑制物，具有良好的应用潜力。目前已经有某些菌株被证实了对某些木质纤维素来

源抑制物具有良好的耐受性和解毒能力。Enterobacter cloacae GGT036 在 20 或 40 mM

糠醛存在的条件下培养 12 h，可以分别将 62.8%和 64.3%的糠醛转化为毒性较低的糠醇
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[123]；菌株 Kuthia huakuii LAM0618 可以将经过 NH3/H2O2预处理的玉米秸秆中的香草醛、

丁香醛和 4-HBA 转化为毒性较低的酸[124]；Issatchenkia occodentailes CCTCC M206097

可以在脱毒 24 后有效减少 66.67%、73.33%、62%和 85%的丁香醛、阿魏酸、糠醛和 5-

羟甲基糠醛[125]；油脂酵母 Rhodococcus opacus DSM 1069 和 PD630 可以在氮限制的条

件下将木质素来源芳香族化合物转变为微生物油脂[126]；Clostridium acetobutylicum ATCC 

824 可将糠醛/5-羟甲基糠醛转化为毒性较低的糠醇和 2, 5-bis-hydroxymethylfuran[127]。但

上述脱毒菌株无法实现全谱木质纤维素来源抑制物的降解，无法应用于对实际预处理物

料的有效彻底脱毒。 

从酸预处理的玉米秸秆上的微生物污染菌落分离得到煤油真菌树脂枝孢菌

Amorphotheca resinae ZN1 具有代谢木质纤维素来源全谱抑制物的潜力[121]。其固态发酵

性能优越，可以在经酸预处理的玉米秸秆、小麦秸秆、稻草、棉花秸秆和油菜秸秆等各

种物料上进行固态培养，并优先于可发酵糖快速降解各类木质纤维素来源抑制物。使用

脱毒物料的纤维素乙醇同步糖化与共发酵（SSCF）可以实现 40 g/L 的乙醇产量。Yi 等

人对 A. resinae ZN1 的基因组和转录组数据进行解读证实其可以实现乙酸、5-羟甲基糠

醛、糠醛、香草醛、丁香醛和 4-HBA 的完全终极代谢[128]。氧气供应是 A. resinae ZN1 进

行固态生物脱毒的重要影响因素。He 等人发现，将通气量提升至 1 vvm 可有效缩短生

物脱毒时间至 36 h[129]；而 Ran 等人的研究表明，在通气限制的条件下，A. resinae ZN1

只能将糠醛和 5-羟甲基糠醛转化为相应的醇而不能进行终极代谢[130]。 

1.3.4  干法生物炼制技术 

基于上述干式稀酸预处理和高效固态生物脱毒技术的干法生物炼制平台用于纤维

素乙醇生产，实现了在精馏环节以前废水的零排放。预处理过程中极低工业水的引入也

减少了蒸汽能耗。根据 Liu 等人的研究，总结了使用干法生物炼制平台生产纤维素乙醇

的工艺水用量、废水排放和能耗，并与不同的生产工艺进行了比较，结果如表 1.7 所示
[113]。 

相比于其它纤维素乙醇生产工艺，干法生物炼制技术在工艺水消耗、废水产生和预

处理蒸汽消耗上均有优势。干法生物炼制技术的核心预处理能耗低至 8.63 GJ，过程总废

水产生量低至 8.77 吨，分别接近玉米乙醇生产的 7.83 GJ 和 8.33 吨。但由于生产过程

较为复杂，其过程能耗达到了 262.9 kWh。在另一项研究中尝试通过木质素残渣焚烧热

电联产来补充过程能耗。结果表明，从玉米秸秆、小麦秸秆、稻草、甘蔗渣或杨木屑物

种典型生物质通过干法生物炼制技术生产一吨纤维素乙醇，会产生 1.26-1.85 吨木质素

残渣和 0.19-0.27 吨沼气（废水厌氧消化）。通过燃烧木质素残渣和沼气，可产生分别相

当于 4335-5981 kWh 和 1946-2751 kWh 的电力[131]。在该种模式下的发电量不仅满足了

整体工艺的用电需求，而且还产生了一半以上的剩余电量可用于出售给电网增加收益。

干法生物炼制技术生产纤维素乙醇的最低售价（MESP）可低至$1.79/gal。Zheng 等人进

一步建立了在乙醇精馏步骤中将精馏残液继续蒸发成冷凝水再循环至预处理过程的干

法生物炼制工艺。其结果表明具有该方法可用于废水的多次循环和乙醇的稳定生产。能
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量平衡表明只需要消耗 65%的木质素残渣即可满足废水蒸发[132]。这种模式尽管实现了

废水的闭环回收，但其对整体乙醇生产效益的影响并没有深入的探究。 

 

表 1.7  不同纤维素乙醇生产工艺的水平衡和能耗（生产每吨乙醇） 

Table 1.7  Summary of water balance and energy consumption by different cellulosic ethanol production 

technology (per tone ethanol). 

 DryPB CE DAP AFEX DMR SE 

Water input (t) 8.13 7.93 15.02 19.30 113.56 112.14 

Watewater (t) 8.77 8.33 16.58 20.71 115.22 115.74 

Electricity (kWh) 262.9 34.5 324.6 529.2 1028.6 168.2 

Steam (GJ) 8.63 7.83 11.21 23.04 18.60 11.26 

注：DryPB, dry acid pretreatment and biodetoxification; CE, corn ethanol; DAP, dilute acid pretreatment; 

AFEX, ammonia fiber explosion; DMR, deacetylation, mechanical refining; SE, steam explosion. 

 

1.4  本文的立题依据和主要研究内容 

从化石资源替代、粮食原料替代、秸秆出路、气候变化应对等各个方面看，纤维素

基生物能源和化学品是未来燃料和化学品生产最重要的发展方向。然而，自 2013 年开

始的纤维素乙醇工业示范实践表明，现有的生物炼制技术的废水排放和能耗巨大，转化

技术指标远低于粮食乙醇，且需要庞大的投资和社会动员力量，尚不具备大规模产业化

的技术水平[133,134]。现有的生物炼制技术必须经过重大的技术创新，具备在低能耗、低

排放的前提下与粮食乙醇竞争的水平才有大规模产业化的可行性。 

已经在全球实现大规模产业化应用的玉米乙醇可以作为纤维素乙醇的一个重要的

参照。玉米乙醇生产的主要技术路线是干法加工技术（dry milling），即通过干磨、糖化、

发酵和分离等简洁的工艺流程，在较低排放和能耗的条件下生产燃料乙醇和 DDGS 两种

产品[135]。如果木质纤维素以接近玉米干法技术的转化水平以及排放和能耗指标来生产

纤维素乙醇，就具备了与玉米乙醇进行市场竞争的产业化潜力。木质纤维素生物炼制技

术与玉米加工最大的不同在于其破坏木质纤维素超分子结构的强烈预处理步骤。预处理

技术是生物炼制加工链（biorefining chain）的起始步骤和核心环节[68]。目前在已有工业

示范装置上采用的预处理技术基本都是以酸催化为基础的形式，可以有效降解半纤维素

并破坏纤维素和木质素结构，预处理效率高但有毒废水排放巨大、蒸汽能耗巨大以及大

量糖原料损失，也被认为是纤维素乙醇产业化失败的主要原因所在。 

最新的预处理技术创新是干式稀酸预处理概念的引入，这一方法解决了木质纤维素

固体颗粒与极少量催化剂液体以及喷射蒸汽的多相混合的问题，实现了以干固颗粒状态

的预处理物料生产，预处理废水降至零，蒸汽能耗有效降低，且设备腐蚀降至“相当耐

腐蚀”水平，也避免了随着固液分离操作所带来的大量可溶性单糖和微细固体形态的聚

糖损失。对预处理固体颗粒中含有的糠醛、羟甲基糠醛、乙酸、对羟基苯甲醛等随预处

理产生的抑制物采用了一种固相生物脱毒的方法，以特异的生物脱毒菌种直接对固体预
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处理原料在不损失可发酵单糖、无新鲜水添加和废水产生、不添加营养盐的条件下实现

快速脱毒，脱毒后原料具有良好的酶水解性和可发酵性，从而克服了常规酸预处理法的

缺陷。至此，木质纤维素在干酸预处理、生物脱毒、糖化、发酵和分离步骤上，基本形

成了零废水条件下获得无抑制物、易水解木质纤维素原料的工艺。 

但目前的干法生物炼制技术仍有一些影响过程效率和经济性的诸多技术障碍，有待

于进一步的技术升级，这些障碍包括：（1）现有的生物脱毒菌株 A. resinae ZN1 环境适

应性较差，脱毒温度为 30 ºC，必须在接近中性条件下生长，且脱毒过程对氧气需求较

高；（2）生物脱毒需要在固体木质纤维素物料中进行，发酵空间大、耗氧量高、混合均

匀度差，局部温度和 pH 波动较大，难以匹配实际工业生产上以液态形式进行生物转化

流程；（3）干式稀酸预处理使用的硫酸催化剂中和后形成的难溶硫酸盐，降低了后续木

质素残渣燃烧效率，并存在硫氧化物逸出的风险；（4）干法生物炼制过程的碳足迹分析

欠缺，过程的碳中和效率不能定量计算。 

基于上述所提出的干法生物炼制过程中存在的问题，本论文对已有干法生物炼制技

术进行了一系列的技术创新，通过系统的应用基础研究，提出和验证了类淀粉化干法生

物炼制技术的新概念，突破了上述关键技术障碍，对现有的干法生物炼制技术完成了一

系列重要的技术升级。具体的研究内容主要包括以下几个方面： 

（1）新的生物脱毒菌株的筛选、鉴定和抑制物代谢能力表征。验证其在低溶氧条件

下或低 pH 条件下的抑制物代谢能力。通过转录组分析初步揭示其抑制物代谢途径和耐

酸机制。 

（2）使用新筛选的生物脱毒菌株以及可生物降解有机酸-草酸作为预处理催化剂，

实现对两种典型的农作物秸秆（小麦秸秆和玉米秸秆的）类淀粉化，并用于纤维素乙醇

生产。以干磨玉米粉及玉米乙醇生产工业为对照，对木质纤维素来源类淀粉生物质进行

了表征并对整个纤维素乙醇生产过程进行了评估。 

（3）对类淀粉干法生物炼制平台的木质素残渣焚烧所得灰分进行详细表征。寻找

灰分合理利用的途径，从而减少生产成本和固体废弃物排放。 

（4）解决常规生物炼制过程无法高效转化玉米籽皮的问题。对目前的干法生物炼

制链进行重构，实现了以玉米籽皮为底物高效生产纤维素乙醇；重构的生物炼制过程也

为匹配液态生物质物料的连续化大规模工业生产提供了技术蓝本。 

（5）为了解决目前生物炼制过程中纤维素酶成本过高的问题，基于干式稀酸预处

理和高效生物解毒技术对直接酸水解技术进行了重新评估。使用混合酸水解代替了预处

理和纤维素酶水解操作，并对酸水解各操作参数进行了优化。建立了酸水解工艺的 Aspen 

Plus 模型，并对其成本和能耗进行了进一步的评估。 

（6）为了减少生物炼制过程中纤维素酶的成本，探究了是否可以通过较强的预处

理来减少后续纤维素酶的用量。对不同较强预处理条件进行了优化，通过酶水解评价和

乳酸发酵评价确定最佳反应条件。通过后续高固体含量乳酸发酵验证可行性。 

（7）探究了粗乳酸溶液回收作为预处理催化剂的潜力。使用乳酸发酵粗乳酸溶液
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替代部分硫酸催化剂，采用研究内容（4）所提出的重构的干法生物炼制过程进一步实现

了纤维素 L-乳酸的生产。 

（8）以干式稀酸预处理技术和区域式的生物质加工工厂（RBPDS）概念为基础，

建立了物料收集、储存和运输模型，并进一步计算了该模型对运输成本和纤维素乙醇生

产成本的影响。 

（9）对目前所建立的四种最新的纤维素 L-乳酸干法生物炼制技术进行了评价。建

立了详细了 Aspen Plus 模型和物料平衡。通过生命周期分析（LCA）计算了四种干法生

物炼制技术的碳足迹，探究其应用潜力。 

  



华东理工大学博士学位论文  第 16 页 

第 2 章  耐酸性新型生物脱毒菌株的筛选、鉴定和表征 

2.1  引言 

木质纤维素生物质必须通过预处理打破其天然晶体结构，从而保障后续纤维素水

解和发酵的高效进行。预处理步骤通常采用强烈的化学或物理条件，不可避免的产生

呋喃醛（糠醛、5-羟甲基糠醛）、有机酸（乙酸、甲酸等）和木质素衍生物（丁香醛、

香草醛、4-HBA 等）毒性物质，对酶水解和微生物发酵有着协同抑制作用[120]。尽管多

种基因工程手段被用于提高发酵菌株的抑制物耐受性，但目前仍难以有发酵菌株能实

现对在真实木质纤维素抑制物体系下的正常生长代谢。预处理物料中的抑制物必须经

过去除才能用于后续酶解和发酵。 

多种脱除抑制物的方法已经被开发，包括水洗、碱石灰、吸附、蒸发和离子交换

等方法。然而这些常规方法通常会导致许多负面影响，如大量工艺水的使用和废水的

产生、过量的能耗、大量固体颗粒的损失以及抑制物去除不完全等[121]。最常用的水洗

方法，会导致大量木质纤维素固体颗粒的洗涤和分离步骤中损失，减少后续发酵产物

得率；同时产生的大量有毒废水难以处理；水洗后原料中含水量较高也导致了后续发

酵无法在高固含量下进行，使得产品浓度降低，增加了产物分离纯化成本。 

生物脱毒反应条件温和、废水产生较少，是目前较为理想的抑制物去除手段。实

验室之前筛选得到的用于固态生物脱毒菌株煤油真菌树脂枝孢菌 Amorphotheca resinae 

ZN1，可以在 36 h 内对稀酸预处理固体底物中含有的糠醛、5-羟甲基糠醛和乙酸完全

降解。整个过程无废水产生且可发酵糖几乎无损失。但该菌株的环境适应性较差，脱

毒温度为 30 ºC，必须在接近中性的条件下才可以生长，且其脱毒对通气量要求较高。

该菌株脱毒需要在固体木质纤维素物料中进行，发酵空间大、耗氧量高、混合均匀度

差；固体物料局部温度和 pH 波动较大，影响脱毒效果，且难以匹配实际工业生产中以

液态形式进行的生物转化流程。本章研究致力于筛选得到环境适应性更强的生物脱毒

菌株。要求菌株对温度、抑制物、pH、溶氧条件均有广泛的耐受性。对该菌株进行相

关转录组分析以期挖掘其对于抑制物代谢和低 pH 耐受相关的关键基因，为今后深入了

解脱毒菌株的抑制物降解途径及提高解毒效率提供重要的参考信息。 

2.2  材料与方法 

2.2.1  菌株，培养基和培养环境 

菌株 Paecilomyces variotii FN89（CGMCC 17665）分离自经硫酸预处理的未中和及

脱毒的玉米秸秆。P. variotii FN89 可以在马铃薯葡萄糖琼脂（PDA）平板上生长，培养

条件为 37 ℃。PDA 的具体成分包括 200.0 g/L 马铃薯提取液，20.0 g/L 葡萄糖和 15.0 g/L

琼脂粉。长满 P. variotii FN89 孢子的 PDA 平板可在 4 ℃条件下最多保存两周。P. variotii 

FN89 的液体培养基为简单的合成（SM）培养基，具体成分包括 15 g/L 葡萄糖，5 g/L 木

糖，1 g/L 酵母提取物，2 g/L 磷酸二氢钾，1 g/L 硫酸铵和 1 g/L 七水硫酸镁。P. variotii 
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FN89 在 SM 培养基的培养条件为 37 ℃，200 rpm。 

实验室之前分离得到的菌株树脂枝孢菌 Amorphotheca resinae ZN1 (CGMCC 7452C)

被用于在正常 pH 下的固态生物脱毒。A. resinae ZN1 可以在 PDA 培养基上生长，培养

条件为 30 ℃。长满 A. resinae ZN1 孢子的 PDA 平板可在 4 ℃条件下最多保存两周。A. 

resinae ZN1 也可以在 SM 培养基上正常生长。 

2.2.2  试剂 

所用酵母提取物购自 Oxoid（UK）；葡萄糖等化学试剂购自国药集团（上海）。 

2.2.3  真菌孢子液收集 

真菌 P. variotii FN89 在 PDA 平板上划线，37 ℃培养 4 天以上，至平板上长满灰黄

色孢子。每个平板上加入 10 mL 0.05%（w/w）吐温 80 水溶液，使用涂布棒轻轻搓洗并

收集孢子液。 

2.2.4  丝状真菌 DNA 快速抽提 

用灭菌牙签从培养 12 h 的平板上刮取少量菌丝于 1.5 mL 灭菌 EP 管中。在 EP 管内

加入少量液氮并研磨，加入 700 uL 真菌提取液，室温静置 10 min。加入等体积的 DNA

提取试剂酚（索莱宝）和氯仿，混匀，离心 10 min 后，将上清转移至新的 EP 管中，加

入 0.8 倍体积异丙醇，-80 ℃静置 30 min。离心 10 min，去除上清，用 75%（v/v）乙醇

洗两次，晾干，加 50 ul ddH2O，即得到丝状真菌 DNA 提取液。 

所用真菌提取液成分为 Tris-HCl 40 mM，乙酸钠 20 mM，NA2EDTA 10 mM，SDS 

10.0 g/L，调节 pH 值至 8.0，无需灭菌，室温保存。 

2.2.5  ITS 序列扩增及鉴定 

以真菌 DNA 为模板，使用真菌 ITS 序列通用引物进行扩增，通用引物为 ITS1：5’-

TCC GTA GGT GAA CCT GCG G-3’和 ITS4：5’-TCC TCC GCT TAT TGA TAT GC-3’。

PCR 程序设置为 95 ºC 预变性 3 min，95 ºC 变性 15 s，51 ºC 退火 15s，72 ºC 延伸 1min，

循环 35 次，72 ºC 充分延伸 10 min，16 ºC 保温。使用天根试剂盒对 PCR 产物进行纯化，

并进行琼脂糖凝胶验证。纯化得到的菌体 ITS PCR 产物，送与生工生物（上海）进行测

序。得到的测序结果在 NCBI 上进行比对。下载与之相似度较高的菌株基因片段，使用

MEGA 7 软件进行剪切、比对，构建进化树。 

2.2.6  丝状真菌插片观察 

在 PDA 平板上滴入 10 uL 孢子液。在孢子液旁 45 º 斜插入灭菌盖玻片。静置培养

12-24 h。使用光学显微镜观察盖玻片上菌丝并拍照。 

2.2.7  摇瓶和发酵罐发酵 

发酵均在 250 mL 摇瓶内进行，装液量为 50 mL，所用培养基为 SM 培养基。接种

量为 1%（v/v）孢子液，发酵温度为 37 ºC，转速为 200 rpm。 

3-L 发酵罐内的装液量为 1 L，所用培养基为 SM 培养基。接种量为 1%（v/v）孢子
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液，发酵温度为 37 ºC，转速为 300 rpm，通气量为 0.5-1 vvm。 

2.2.8 转录组分析 

菌株 P. variotii FN89 的转录组分析共进行了两组，如图 2.1 所示。第一组为菌株 P. 

variotii FN89 在有无抑制物条件下的转录组分析；第二组为菌株在不同 pH 下的转录组

分析（培养基中均添加了抑制物）。SM 培养基中添加的六种抑制物浓度分别为 0.6 g/L

糠醛，1.0 g/L HMF，2.0 g/L 乙酸，0.2 g/L 4-HBA，0.2 g/L 香草酸和 0.2 g/L 丁香醛。菌

体收集是在 500 mL 的摇瓶内，装液量为 100 mL，接种量为 1%（v/v）孢子液，培养条

件为 37 ºC，200 rpm，10 h。在 4 ºC 条件下，8000 rpm 离心收集菌体，液氮速冻，放置

于-80 ºC 冰箱过夜。第二天以冷链运输至博奥晶典生物技术有限公司（北京）进行样品

质检。所有样本的 RNA 总量均≥2µg，OD260/280 均在 1.8-2.1 范围内，符合 RNA-seq

样品建库的实验要求。 

 

 

图 2.1 菌株 P. variotii FN89 的转录组实验设置。 

Fig. 2.1  Transcriptome profiles of P. variotii FN89 

2.2.9  分析方法 

葡萄糖、木糖、乙酸、5-羟甲基糠醛和糠醛的检测采用高效液相色谱法（HPLC）测

定，具体设备和操作参照以前的报道 （Liu et al., 2018）。使用配有 HPX-87H（Bio-rad 

Aminex）和 RID-10A 检测器的 Shimadzu（日本）HPLC 系统。进样量为 20 µL，检测温

度 60 ºC，流动相为 5 mM 硫酸溶液，流速为 0.6 mL/min。 

香草醛、丁香醛及其衍生物（香草酸、香草醇、丁香酸和丁香醇）由配有 YMC-Pack 

ODA-A 柱和 UV 检测器（SPD-20A）的 Shimadzu（日本）HPLC 系统测定（Hu et al., 

2018）。紫外检测波长设定为 270 nm，流动相为 100%乙腈（A 泵）：0.1%甲酸（B 泵）

（9:1，v/v），流速为 1.0 mL/min，检测温度为 35 ºC。糠酸、糠醇、5-羟甲基糠酸和 5-羟

甲基糠醇的测定在同一套系统下，设定紫外检测波长为 220 nm，流动相为 50%（v/v）

乙腈，检测温度为 35 ºC。 

2.3  结果与讨论 

2.3.1  新型生物脱毒菌株的筛选和鉴定 

经干式稀酸预处理的小麦秸秆物料含水量约为 50%，环境 pH 约为 2.3，其中含有多

种木质纤维素来源抑制物（如乙酸、5-羟甲基糠醛和糠醛等）。预处理后小麦秸秆长期处

于室温开放保存状态，极少量预处理物料上发现存在污染霉菌的菌落。将污染菌落于

SM medium with  glucose, xylose, natural pH.  

SM medium with glucose, xylose and six inhibitors, 
natural pH.   

SM medium with glucose, xylose and six inhibitors, 
oxalic acid adjust pH to 2.5
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PDA 平板扩培及传代，最终获得单菌落菌株，命名为 FN89。 

首先在不同培养基上验证了 FN89 耐受抑制物的能力，结果如图 2.2 所示。菌株 A. 

resinae ZN1 为实验室之前分离筛选并使用的生物脱毒，使用该菌株作为探究 FN89 耐受

抑制物情况的对照菌株。FN89 可以在未脱毒玉米秸秆水解液平板上正常生长（图 2.2 a），

相比于平板上方的对照菌株 A. resinae ZN1，经过 72 h 培养后 FN89 的菌落更大。FN89

在生长过程中首先呈现白色菌丝状，菌丝具有很强的延展性；随后在菌落中间产生松散

的灰黄色孢子，呈现出较为鲜明的丝状真菌特征。FN89 具有较好的耐热性，可以在 25-

42 ℃下正常生长（图 2.2 b），其最适生长温度为 37 ℃，是一株嗜中温真菌。FN89 在含

有不同木质纤维素来源抑制物的 PDA 平板上的生长菌落均明显大于对照菌株 A. resinae 

ZN1（图 2.2 c），表明 FN89 对木质纤维素来源抑制物具有良好的耐受性。 

进一步通过插片观察 FN89 的菌丝生长及孢子产生情况（图 2.3 a）。前 12 h 内，FN89

菌株呈现明显的菌丝状，树状菌丝顶端逐步形成孢子囊。在 24 h 时，菌丝顶端释放大量

分生孢子，其孢子形态为纺锤状。在整个观察过程中不生成厚垣孢子。 

采用真菌通用 ITS 序列引物，对 FN89 菌株的 ITS 序列进行扩增并测序。扩增得到

的 FN89 菌株 ITS 序列共 624 个核苷酸并提交 Genbank，序列号为 MT754560。对 FN89

的 ITS 序列进行比对，选取相似度较高的不同菌株序列，在 MEGA 7 软件上构建系统发

育进化树。进化树的构建按照 neighbor-joining 方法，进行 1000 次的 bootstrap 复制。标

尺表示每个位置有 0.05 个核苷酸替换，结果如图 2.3 b 所示。FN89 的 ITS 序列与宛氏

拟青霉 Paecilomyces variotii NRRL 1115 的同源性为 100%。 

根据文献报道，子囊菌宛氏拟青霉是一种普遍存在于食品、土壤、室内环境和临床

样本中的耐热真菌[136,137]，具有良好的耐热性和低氧水平下的生长能力[137]。宛氏拟青霉

能够在多种农业或工业的衍生物中生长并且可以用于固态发酵[138,139]。目前报道的分离

及筛选的几株具有产酶潜力的宛氏拟青霉可以用于生产淀粉酶[140]、壳聚糖酶[141]、植酸

酶[142]、果胶酶[143]和单宁酸酶[144]等。此外，也有报道利用宛氏拟青霉处理工业亚硫酸盐

废水，并生产工业单细胞蛋白[145]。宛氏拟青霉也被报道可以降解一些有毒污染物，如脂

肪族和芳香族碳氢化合物和酚类衍生物[146,147]，因此有潜力应用于工业废水的生物处理。

根据对 FN89 的菌落观察、生长特性探究、ITS 序列的鉴定，以及与以往报道的相似性， 

FN89 被鉴定为宛氏拟青霉 Paecilomyces variotii FN89，被保藏在中国普通微生物菌种保

藏管理中心（CGMCC），保藏编号为 CGMCC 17665。 
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图 2.2 新筛选菌株 FN89 在不同培养基和培养温度下的生长状况 

Fig. 2.2  The growth of newly isolated strain FN89 on undetoxified corn stover hydrolysate palte (a), on PDA plate at different temperatures (b), and on PDA plate 

contining different lignocellulose-derived inhibitors. 

注：A. resinae ZN1 为实验室之前分离筛选并使用的生物脱毒菌株，培养温度为 30 ℃，在接近中性的环境下生长；图 2.2 a 和图 2.2 c 中的培养温度均为 30 ℃，

培养时间为 72 h；图 2.2 b 的培养时间为 48 h。每个菌落的初始孢子数大约为 104 个。 
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图 2.3  FN89 的菌丝生长及 ITS 序列鉴定 

Fig. 2.3  The mycelia observation of FN89 and ITS identification. 

 

2.3.2  P. variotii FN89 的生物脱毒能力鉴定 

在摇瓶内进一步对 P. variotii FN89 降解抑制物的能力进行了鉴定。在含有 40 g/L 葡

萄糖的 SM 培养基中分别添加不同浓度的木质纤维素来源抑制物，接种 P. variotii FN89

后培养 48 h，测定其中残糖、残余抑制物和菌体干重（DCW），结果如图 2.4 所示。由

于 P. variotii FN89 对不同抑制物的耐受性不同，因此添加抑制物的浓度梯度有所不同。

乙酸和 5-羟甲基糠醛的浓度范围为 0-8 g/L，糠醛、香草醛、丁香醛和 4-HBA 的浓度范

围为 0-2 g/L。 

除丁香醛外，随着抑制物浓度的升高，P. variotii FN89 的糖代谢能力和菌体生长均

受到了抑制，具体表现为残余葡萄糖浓度的升高以及 DCW 的降低。P. variotii FN89 表

现出对所测试的六种主要木质纤维素来源抑制物良好的转化能力。尽管在添加丁香醛后，

对 P. variotii FN89 的糖代谢和菌体生长无明显影响，但 P. variotii FN89 对丁香醛的降解

能力较弱，在仅添加 0.5 g/L 丁香醛时就无法完全转化，这只能说明 P. variotii FN89 对

丁香醛的耐受性较好，但并不具备高效代谢的能力。P. variotii FN89 对乙酸、5-羟甲基

糠醛、糠醛和香草酸的代谢能力较强，仅当其添加量分别高于 6 g/L、6 g/L、2 g/L 以及

12 h 24 h

(b) Neighbor-joining phylogenic tree of FN89

(a) Mycelia observation of FN89
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2 g/L 的高浓度时才会出现剩余。与丁香醛类似，菌株对 4-HBA 的代谢能力也较弱，但

同时，4-HBA 的添加对菌株的生长和糖代谢也产生了明显的抑制。结果表明，P. variotii 

FN89 对来源于木质纤维素的主要微生物生长抑制物均由一定的转化能力。更为重要的

是，P. variotii 展示出了对其中毒性最强的糠醛和 5-羟甲基糠醛较好的耐受性和转化能

力。 

 

(a) Acetic acid degradation                      (b) HMF degradation 

 
(c) Furfural degradation                         (d) Vanillin degradation 

 

(e) Syringaldehyde degradation                   (f) 4-HBA degradation 

 

图 2.4  P. variotii FN89 对不同抑制物的代谢能力 

Fig. 2.4  The degradation of different inhibitors by P. variotii FN89 in SM medium containing 40 g/L 

glucose. (a) Acetic acid; (b) HMF; (c) Furfural; (d) Vanillin; (e) Syringaldehyde; (f) 4-HBA. 

注：为了避免抑制物的高温分解或挥发，在所有的抑制物均是在 SM 培养基灭菌后添加。摇瓶发酵
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条件：50 mL 装液量，250 mL 摇瓶，1%（w/w）孢子液接种，200 rpm，37 ℃，72 h，不控制 pH。 

 

之前使用的生物脱毒菌株 A. resinae ZN1 对抑制物的降解需要充足的氧气，当氧气

不足时，抑制物糠醛和 5-羟甲基糠醛只能代谢至相应的酸，无法进一步终极降解[130]，

限制了其在高粘度液体和固态发酵中的应用。宛氏拟青霉 P. variotii 被报道过对氧气限

制条件具有良好的耐受性[148]。为了验证 P. variotii FN89 是否能实现各类抑制物的终极

降解以及在低溶氧下 P. variotii FN89 对抑制物的降解能力，进一步在 3-L 发酵罐内对同

时降解六种抑制物的过程进行了探究。P. variotii FN89 对各类抑制物的同时降解在不同

通气量条件下进行，并分别监测了残糖、残余抑制物及其衍生物的浓度。 

发酵在 SM 培养基中进行，添加了 15 g/L 葡萄糖和 5 g/L 木糖。同时按照 2.0 g/L 乙

酸、1.0 g/L 5-羟甲基糠醛、0.6 g/L 糠醛、0.2 g/L 香草醛、0.2 g/L 丁香醛和 0.2 g/L 4-HBA

的混合抑制物体系模拟了实际木质纤维素水解体系中的抑制物浓度。发酵分别在 1 vvm

（高溶氧）和 0.5 vvm（低溶氧）下进行，实验结果如图 2.4 所示。 

在较为合适的通气条件下（1vvm，图 2.5），经过 72 h 培养后，所有的抑制物均得

到了有效地降解。酚醛类化合物，包括 5-羟甲基糠醛、糠醛、香草醛、丁香醛和 4-HBA，

首先被转化为相应的毒性较小的醇、酸类衍生物，然后进一步被完全降解。糠醛的代谢

最为迅速，在 24 h 内即可完成全部降解，这也说明了糠醛抑制剂对菌株的毒性最大，需

要最先去除。可发酵糖（葡萄糖和木糖）的快速消耗是从 48 h 开始，在此时间，各类抑

制物均处在已被完全或大部分降解的状况，这也就是说对于 P. variotii FN89 的生物解毒

过程，糖类的利用是滞后于抑制物的代谢。这一特性为 P. variotii FN89 在实际脱毒体系

中为底物中可发酵糖的保存提供了可能。 

在较低的通气条件下（0.5 vvm，图 2.5），尽管 P. variotii FN89 对各类抑制物的降解

速率减慢，但始终未出现醇酸类衍生物的大量积累。经过 72 h 的培养后，除糠醛剩余

0.15 ± 0.03 g/L（约 25%）及 4-HBA 剩余 0.03 ± 0.01 g/L（约 14.7%）外，所有的抑制物

均被完全降解，这表明 P. variotii FN89 菌株对低溶氧条件的耐受性较模式脱毒菌株 A. 

resinae ZN1 更好。工业化生物炼制过程中的生物脱毒通常是以固态脱毒形式或在高粘度

水解液中进行的，因此如何解决发酵容器内部的有效通气是生物脱毒过程的重要限制因

素。对于大规模的固态脱毒过程中，蓬松的物料往往导致所需容积的变大；而对于高粘

度的水解液，在大规模的生产中难以实现有效的搅拌。因此 P. variotii FN89 菌株的应用，

可以有效解决木质纤维素物料脱毒过程中氧传递较难的问题。此外，在低通气条件下，

P. variotii FN89 对糖类的消耗更为平缓，相较于高通气条件下 P. variotii FN89 的快速生

长耗糖，低通气条件下或许能更有效的控制脱毒终点，并保留大部分的可发酵糖。 
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(a) Sugars consumption at 1 vvm                (b) Suagrs consumption at 0.5 vvm 

  
(c) Acetic acid degradation at 1 vvm             (d) Acetic acid degradation at 0.5 vvm 

  
(e) HMF degradation at 1 vvm                (f) HMF degradation at 0.5 vvm 

  
(g)Furfural degradation at 1 vvm                (h) Furfural degradation at 0.5 vvm 
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(i) Vanillin degradation at 1 vvm                 (j) Vanillin degradation at 0.5 vvm 

  

(k) Syringaldehyde degradation at 1 vvm          (l) Syringaldehyde degradation at 0.5 vvm 

  

(m) 4-HBA degradation at 1 vvm                 (n) 4-HBA degradation at 0.5 vvm 

  

图 2.5  在 3-L 发酵罐内不同通气条件下 P. variotii FN89 对抑制物和可发酵糖的代谢情况 

Fig. 2.5  The degradation profiles of sugars and inhibitors by P. variotii FN89 in 3-L fermentor with 

different air rates (1 vvm or 0.5 vvm). (a) Sugars consumption at 1 vvm; (b) Sugars consumption at 0.5 

vvm; (c) Acetic acid degradation at 1 vvm; (d) Acetic acid degradation at 0.5 vvm; (e) HMF degradation at 

1 vvm; (f) HMF degradation at 0.5 vvm; (g) Furfural degradation at 1 vvm; (h) Furfural degradation at 0.5 

vvm; (i) Vanillin degradation at 1 vvm; (j) Vanillin degradation at 0.5 vvm; (k) Syringaldehyde degradation 

at 1 vvm; (l) Syringaldehyde degradation at 0.5 vvm; (m) 4-HBA degradation at 1 vvm; (n) 4-HBA 

degradation at 0.5 vvm. 

注：为了避免抑制物的高温分解或挥发，在所有的抑制物均是在 SM 培养基灭菌后添加。所用 SM 培

养基含有 15 g/L 葡萄糖、5 g/L 木糖、2 g/L 乙酸、1 g/L HMF、0.6 g/L 糠醛、0.2 g/L 香草醛、0.2 g/L

丁香醛和 0.2 g/L 4-HBA。发酵条件：接种量 1%（w/w）孢子液、300 rpm、37 ℃、72 h，不控制 pH。 
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2.3.3  P. variotii FN89 生物脱毒菌株在抑制物胁迫下的转录组分析 

新筛选的生物脱毒菌株 P. variotii FN89 对木质纤维素来源抑制物显示出了良好的降

解能力。为了进一步挖掘其代谢抑制物的基因信息，在存在六种抑制物的条件下，使用

参考基因组对 P. variotii FN89 的各基因相对表达量进行了测定。 

目前关于宛氏拟青霉 P. variotii 的基因组可获取的信息较少，公布的关于 P. variotii

测序的菌株主要有 Byssochlamys spectabilis No. 5 (anamorph Paecilomyces variotii No. 

5)[149], Paecilomyces variotii strain CBS 101075 以及 CBS 144490[137]，测序结果保存在 JGI

（https://mycocosm.jgi.doe.gov/mycocosm/home/releases?flt=Byssochlamys+spectabilis）上
[150]。其中 CBS 101075 的变种菌株 CBS 144490 基因组最大，包含的基因最多、公布时

间最新，因此我们选择 CBS 144490 作为转录组分析参考基因组。 

在 P. variotii FN89 中共鉴定出了 10147 个基因，对参考基因组的覆盖率达到 100%，

这表明 P. variotii FN89 与 P. variotii CBS 144491 的亲缘性较好且转录组数据的完整性较

好。其中，在添加六种抑制物后，上调（log2FC ≥ 2.0）的基因有 221 个，下调（log2FC 

≤ -2.0）的基因有 1229 个。为了更显著地表现出基因表达的差异性，将 log2FC ≥ 2.0 且

P-value < 0.001 的基因定义为显著上调，共 115 个；而 log2FC ≤ -2.0 且 P-value < 0.001

的基因定义为显著下调，共 643 个，相关结果如图 2.6 所示。 

 

 

图 2.6  差异表达基因火山图 

Fig. 2.6  The volcano plots of differentially expressed genes (DEGs). 

 

进一步的 GO 富集分析将 DEGs 富集到 217 个条目中，包括 77 个生物过程、70 个

细胞组分和 70 个分子功能，结果如图 2.6 所示。图形中红色部分表示显著变化基因

（log2FC ≥ 2.0 或≤ -2.0，且 P-value < 0.001）。在生物学过程中，差异转录主要集集中在

胞内初级及次级代谢等；在细胞组分中，差异转录主要集中在膜的成分及完整性上；在

分子功能中，差异转录主要集中在酶催化活性以及氧化还原性上。 
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图 2.7  差异表达基因的 GO 富集分析 

Fig. 2.7  Gene ontology enrichment of differentially expressed genes (DEGs) 



华东理工大学博士学位论文  第 30 页 

 

 

图 2.8  DEGs 编码蛋白的 KEGG 注释 

Fig. 2.7  KEGG annotation of proteins encoded by DEGs. 

 

通过 KEGG 富集进一步对 DEGs 进行分类，超过 50%的差异表达基因参与了代谢

过程。KEGG 富集共涉及 70 条代谢途径，结果如图 2.8 所示。KEGG 上具有明显表达变

化的基因主要集中于糖代谢、淀粉/蔗糖代谢和芳香族化合物降解等途径上。更为重要的

是，在这三条途径上，有明显变化的基因分别占 34%、73.68%和 62.5%。这表明抑制物
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的添加对于糖代谢具有较大的影响。而芳香族化合物降解途径的明显变化，表明培养基

中添加的香草醛、丁香醛和 4-HBA 这类芳香族化合物抑制物对 P. variotii FN89 的影响

较为显著。 

为了进一步解析 P. variotii FN89 中对各类抑制物的降解途径，通过对参考基因组分

析以及参照 A. resinae ZN1 的抑制物代谢途径以及报道的某些抑制物途径，分别推定了

P. variotii FN89 对各类抑制物的降解路径，如图 2.9 所示。 

从图中可以看出，酚醛类化合物的初步转化有两个方向，一种是通过醇脱氢酶生成

相应的醇衍生物，降低毒性；另一条途径是通过醛脱氢酶生成相应的酸，并进一步降解，

产物可进入 TCA 循环，最终实现终极降解。在代谢的开始，酚醛化合物向醇及酸的转

化对于其进入终极代谢途径有重要的作用。对于起到将抑制物转化为醇的主要基因，在

P. variotii FN89 基因组中共解析出 30 个醇脱氢酶，仅有 10 个上调；其余起到将抑制物

转化为醇的基因包括 AKR/ARI 表示的醛酮还原酶共解析出 11 个。在醇脱氢酶以及醛酮

还原酶中，上调基因的占比为 42.5%（表 2.1）。对于起到将抑制物转化为酸的主要基因，

在 P. variotii FN89 基因组中解析出的 8 个醛脱氢酶，有五个表达上调，占 62.5%。这表

明 P. variotii FN89 在代谢各类抑制物的时候更倾向于将抑制物转化成相应的酸进行终极

代谢，而不是将其以醇的形式保留。 

糠醛和 5-羟甲基糠醛的代谢途径已在 Cupriavidus basilensis HMF14 中被鉴定和报

道，其代谢基因簇相对保守[151]。糠醛的代谢是经过 2-furoxyl-CoA，随后生成中间代谢

产物 2-氧化酮戊二酸（oxoglutarate），最终进入 TCA 循环。5-羟甲基糠醛经过 2,5-

furandicarboxylic acid 和 2-furoic acid 转化，进入糠醛代谢途径，最终进入 TCA 循环进

行终极代谢。 

有文献报道 P. variotii 菌株可以有效转化香豆酸[152]。使用薄层色谱（TLC）和高效

液相色谱（HPLC）检测到了其香豆酸的代谢中间产物为 4-HBA 和原儿茶酸（PCA），但

文中对 PCA 的终极降解并未提及。PCA 是细菌或真菌降解各种芳香族化合物途径中最

重要的中间代谢物之一。原儿茶酸的代谢在各种菌株内已被明确鉴定出[153,154]。根据在

P. variotii FN89 中解析到的基因表明，PCA 的代谢是开环之后，通过粘康酸的 β-

ketoadipate 代谢途径变成琥珀酰-CoA 进行代谢，这一途径与 Acinetobacter calcoaceticus, 

Pseudomonas putida, 和 Agrobacterium tumefaciens 相似[155]，且相关 PCA 代谢途径的基

因均呈现明显的上调表达。参考 A. resinae ZN1 的抑制物代谢途径，香草酸应先通过单

加氧酶转变为 PCA 进行终极代谢，但在 P. variotii 中未能鉴定出香草酸单加氧酶，该路

径需要进一步验证。 

有文献报道 P. variotii MTCC 6581 具有将芥子酸转化为丁香酸的能力 (从芥子酸到

丁香醛到丁香酸)[156]，但丁香酸的终极降解仍未进一步阐明。A. resinae ZN1 的丁香酸代

谢是以没食子酸（gallic acid）为代谢中间体。但丁香酸转化为没食子酸的 Syringate O-

demethylase 和 3 O-demethylase 未能在 P. variotii FN89 中鉴定出。没食子酸代谢途径中

一个关键酶 4-oxalomesaconate tautomerase 得到了鉴定。只能初步推定在 P. variotii FN89
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中丁香酸的代谢与没食子酸有关。 

乙酸代谢中最终的酶则是乙酰 CoA 合成酶在 P. variotii FN89 中得到了解析。但可

以看出在混和抑制物存在的条件下，乙酰 CoA 合成酶的表达是有所下调的，这可能是

由于乙酸的代谢滞后于酚醛类抑制物的代谢。上述实验结果和转录组结果验证，基本表

明菌株 P. variotii FN89 具有对木质纤维素来源的糠醛、5-羟甲基糠醛、乙酸、4-HBA、

丁香醛和香草醛的高效降解能力。其代谢降解中间产物进入 TCA 循环，从而实现对六

种抑制物的终极代谢。但由于基因组注释的不完整，糠醛和丁香醛的代谢路径还需要得

到进一步的验证。 

 

表 2.1  参与将抑制物转化为相应醇和酸衍生物的基因 

Table 2.1  Gnenes involved in the conversion of inhibitors into corresponding alcohols and acids 

derivatives 

Genes Functional categories Up-regulated gene ID Down-regulated gene ID 

Alcohol 

dehydrogenase 

(ADH) 

Convert aldehydes to its 

alcohols and vise verse, 

totally 30 genes 

Gene 2515, 

MSTRG.77, 

MSTRG.2023, Gene 

132, 

MSTRG.3663, 

MSTRG.3920, 

MSTRG.5521, Gene 

2998, MSTRG.8130, 

MSTRG.7437 

MSTRG.8343, Gene 7313, 

Gene 8672, gene 8280, 

MSTRG.296, Gene 5372, 

Gene 1603, Gene 1762, 

MSTRG.2159, MSTRG.2181, 

MSTRG.2720, Gene 8740, 

Gene 7023, Gene 3222, 

MSTRG.4680, Gene 8414, 

MSTRG.6579, Gene 7144, 

Gene 912, Gene 4078 

Aldehyde 

reductase, 

aldo/keto 

reductase 

(AKR/ARI) 

Convert aldehydes to its 

alcohols and vise verse, 

totally 10 genes 

Gene 1851, Gene 1896, 

Gene 4947, Gene 2234, 

Gene 7217, Gene 1337, 

Gene 4418 

MSTRG.981, Gene 5014, 

Gene 2257 

Alcohol 

oxidase 

(MOX) 

Convert alcohols to its 

aldehydes, totally 1 gene 
Gene 7122  

GMC 

oxidoreductase 

glucose–

methanol–

choline (Gmc) 

oxidoreductase 

Convert alcohols to its 

aldehydes and convert 

aldehydes to its acids, 

toally 1 genes 

 Gene 4186 

Aryl-alcohol 

oxidase 

(AAO) 

Convert 4-

hydroxybenzylalcohol, 

vanillyl alcohol and 

syringyl alcohol to it’s 

aldehydes, totally 1 gene 

Gene 4421  

Aldehyde Convert aldehydes to its Gene 5306, Gene 1902, Gene 635, Gene 7728, 



华东理工大学博士学位论文  第 33 页 

dehydrogenase 

(ALDH) 

acids, totally 8 genes Gene 1910, Gene 1355, 

MSTRG.8759 

MSTRG.1347 

 

图 2.9  推定的 P. variotii FN89 中抑制物代谢途径 

Fig. 2.9  The putitive inhibitors metablic pathway in P. variotii FN89 

注：蓝色代表能量转化；红色代表可在基因组中解析到的酶及上调数值；绿色代表可在基因组中解

析到的酶和基因下调数值；假定途径用虚线表示。 
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图 2.10  在有抑制物存在条件下的中心碳代谢途径 

Fig. 2.10  The central carbon metabolism in the presence of inhibitors 

 

此外，根据发酵结果可知，P. variotii FN89 在有抑制物存在的情况下，对葡萄糖和

木糖的代谢滞后于抑制物的代谢，这表明 P. variotii FN89 具有在生物脱毒过程中保存

底物中可发酵糖的潜力。因此我们进一步探究了在有混合抑制物存在情况下，包括五

种糖（甘露糖、半乳糖、葡萄糖、木糖和阿拉伯糖）在内的糖酵解/糖异生途径以及

TCA 循环相关基因的转录水平变化（图 2.10）。 
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糠醛或 5-羟甲基糠醛可攻击细胞膜，干扰细胞内代谢[157]。一旦进入细胞，其疏水

基团会与胞内的多种底物结合，使这些胞内重要的酶失去与底物结合的能力，尤其是

糖酵解途径中的酶[158,159]。正如所预想的，在有抑制物存在的条件下，糖酵解途径总体

上确实有了明显的抑制。HK 和 GALK 基因的下调，间接表明了在有抑制物存在的情

况下 P. variotii FN89 对干甘露糖和半乳糖的摄取能力有所下降。 

P. variotii FN89 在有抑制物的条件下还能正常生长，必定克服了抑制物对其生理代

谢的抑制。对于胞内合成 ATP 的主要途径 TCA 循环，抑制物的添加并没有对其产生明

显的抑制；相反的是，鉴定出的 TCA 循环中的基因上都呈现了上调的趋势，TCA 途径

相关基因的上调表达，这既保证了细胞内 ATP 的供给，也保证了对抑制物代谢中间体

的快速终极代谢。 

2.3.4  P. variotii FN89 菌株在低 pH 下的代谢抑制物能力鉴定 

菌株 P. variotii FN89 是在未经中和的酸预处理玉米秸秆中筛选得到，其环境 pH 大

约在 2.3，推测菌株具有一定的耐受抑制物的能力。分别探究了菌株在不同 pH 下代谢

六种主要木质纤维素来源抑制物的能力，结果如图 2.11 所示。抑制物的浓度分别设定

为 4.0 g/L 乙酸、1.0 g/L HMF、0.6 g/L 糠醛、1.0 g/L 香草醛、1.0 g/L 丁香醛和 1.0 g/L 

4-HBA，培养基的初始 pH 设定为 1.5-9.5 之间。培养 72 h 后测定其中的残糖、抑制物

和菌体浓度，并检测发酵后的 pH。 

在 72 h 培养后，有菌体生长的培养基 pH 相比于初始 pH 均有所下降，这表明 P. 

variotii FN89 在生长代谢过程中会产生酸性代谢产物使环境 pH 更低。除了乙酸，P. 

variotii FN89 对其余物种抑制物的耐受性较好。在初始 pH 1.5 的条件下，除了乙酸，

均能实现对添加抑制物的完全或部分降解。低 pH 下乙酸的添加对 P. variotii FN89 的生

长影响最大，当 pH 低于 3.5 时即完全阻碍了菌株的生长。菌株对糠醛和香草醛的代谢

能力较强，在 pH 1.5 时也可以实现完全降解，且残余葡萄糖较少。 

P. variotii FN89 除了对低 pH 的耐受性较好，在较高的 pH 下也能实现正常的菌体

生长和抑制物代谢。当初始 pH 为 9.5 时，除 4-HBA 外均能实现对添加抑制物的完全

降解，菌体生长未受到很大影响。较高的 pH 对添加了丁香醛和 4-HBA 的菌株糖代谢

有所影响，残余葡萄糖明显上升。总的来说，P. variotii FN89 对于各类抑制物在较广泛

的 pH 范围内均有良好的耐受性，其对某些抑制物的降解可以在初始 pH 为 1.5 的条件

下正常进行。由于高粘度水解液通常存在着局部混合不均匀的情况，局部 pH 过高或过

低，良好的 pH 耐受性有助于菌株在大规模工艺生产上的应用。 
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(a) 4 g/L acetic acid                           (b) 1.0 g/L HMF 

 
(c) 0.6 g/L furfural                            (d) 1.0 g/L vanillin 

 
(e) 1.0 g/L syringaldehyde                       (f) 1.0 g/L 4-HBA 

 

图 2.11  在不同初始 pH 下 P. variotii FN89 代谢各种抑制物的能力 

Fig. 2.11  The inhibitors degradation by P. variotii FN89 at different initial pH. 4 g/L acetic acid (a); 1.0 

g/L HMF (b); 0.6 g/L furfural (c); 1.0 g/L vanillin (d); 1.0 g/L syringaldehyde (e); 1.0 g/L 4-HBA (f) 

注：为了避免抑制物的高温分解或挥发，在所有的抑制物均是在 SM 培养基灭菌后添加。摇瓶发酵

条件：SM 培养基中葡萄糖的浓度为 40 g/L。50 mL 装液量，250 mL 摇瓶，1%（w/w）孢子液接种，

200 rpm，37 ℃，72 h。初始 pH 使用 2 M 硫酸或 5 M 氢氧化钠调节。 
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进一步在 3-L 生物反应器内对菌株 P. variotii FN89 在不同 pH 条件下的抑制物代谢

能力进行了验证。由于在摇瓶实验内发现在 pH 1.5 的条件下添加乙酸对其生长代谢影

响较大，因此本实验设定初始的 pH 分别为 4.5 和 2.5。分别添加了 2 g/L 乙酸、1 g/L 

HMF、0.6 g/L 糠醛、0.2 g/L 香草醛、0.2 g/L 丁香醛和 0.2 g/L 4-HBA 的混合抑制物。发

酵结果如图 2.12 所示。在初始 pH 为 2.5 的条件下，乙酸的代谢较为缓慢，最终仍有 1.05 

g/L 的乙酸剩余。pH 的降低对其他酚醛类抑制物的代谢没有显著影响，均能在 72 h 内

实现完全的降解。低pH下的可发酵糖消耗较少，72 h培养后仅有10.5%的葡萄糖和33.5%

的木糖消耗，这在一定程度表明在低 pH 下的生物脱毒可能减少可发酵糖的损失。 

 

(a) Sugars consumption at pH 4.5               (b) Sugars consumption at pH 2.5 

 
(c) Acetic acid degradation at pH 4.5            (d) Acetic acid degradation at pH 2.5 

 
(e) HMF degradation at pH 4.5                 (f) HMF degradation at pH 2.5 
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(g) Furfural degradation at pH 4.5               (h) Furfural degradation at pH 2.5 

 
(i) Vanillin degradation at pH 4.5                (j) Vanillin degradation at pH 2.5 

 
(k) Syringaldehyde degradation at pH 4.5         (l) Syringaldehyde degradation at pH 2.5 

  
(m) 4-HBA degradation at pH 4.5               (n) 4-HBA degradation at pH 2.5 
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图 2.12  在 3-L 反应器内不同初始 pH 条件下 P. variotii FN89 对抑制物和糖的代谢情况 

Fig. 2.12  The degradation profiles of sugars and inhibitors by P. variotii FN89 in 3-L fermentor with 

different initial pH (4.5 or 2.5). (a) Sugars consumption at pH 4.5; (b) Sugars consumption at pH 2.5; (c) 

Acetic acid degradation at pH 4.5; (d) Acetic acid degradation at pH 2.5; (e) HMF degradation at pH 4.5; 

(f) HMF degradation at pH 2.5; (g) Furfural degradation at pH 4.5; (h) Furfural degradation at pH 2.5; (i) 

Vanillin degradation at pH 4.5; (j) Vanillin degradation at pH 2.5; (k) Syringaldehyde degradation at pH 

4.5; (l) Syringaldehyde degradation at pH 2.5; (m) 4-HBA degradation at pH 4.5; (n) 4-HBA degradation at 

pH 2.5. 

注：为了避免抑制物的高温分解或挥发，在所有的抑制物均是在 SM 培养基灭菌后添加。所用 SM

培养基含有 15 g/L 葡萄糖、5 g/L 木糖、2 g/L 乙酸、1 g/L HMF、0.6 g/L 糠醛、0.2 g/L 香草醛、0.2 

g/L 丁香醛和 0.2 g/L 4-HBA。发酵条件：接种量 1%（w/w）孢子液、300 rpm、37 ℃、72 h。发酵

初始的 pH 分别使用 2 M 硫酸或 5 M 氢氧化钠调节至 2.5 或 4.5。 

 

2.3.5  P. variotii FN89 生物脱毒菌株在低 pH 胁迫下的转录组分析 

为了进一步探究 P. variotii FN89 耐受低 pH 的机制，在存在抑制物的情况下调节初

始 pH 至 2.5，接种 P. variotii FN89 后以自然 pH 的 SM 培养基为对照进行转录组学分

析。在 P. variotii FN89 中共鉴定出了 10096 个基因，调节 pH 至 2.5 后，上调（log2FC ≥ 

2.0）的基因有 644 个，下调（log2FC ≤ -2.0）的基因有 429 个。为了更显著地表现出基

因表达的差异性，将 log2FC ≥ 2.0 且 P-value < 0.001 的基因定义为显著上调，共 282 个；

而 log2FC ≤ -2.0 且 P-value < 0.001 的基因定义为显著下调，共 217 个，相关结果如图

2.13 所示。相比于 2.3.3 在有无抑制条件下的转录组分析，pH 降低后上调的基因明显增

多。 
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图 2.13  差异表达基因火山图 

Fig. 2.13  The volcano plots of differentially expressed genes (DEGs). 

 

进一步的 GO 富集分析将 DEGs 富集到 210 个条目中，包括 70 个生物过程、70 个

细胞组分和 70 个分子功能，结果如图 2.14 所示。图形中红色部分表示显著变化基因

（log2FC ≥ 2.0 或≤ -2.0，且 P-value < 0.001）。在生物学过程中，差异转录主要集集中在

胞内有机物代谢等；在细胞组分中，差异转录主要集中在膜的内在成分和膜的完整性上；

在分子功能中，差异转录主要集中在蛋白催化活性及蛋白对底物的结合上。 

KEGG 富集共涉及 70 条代谢途径，结果如图 2.15 所示。KEGG 上具有明显表达变

化的基因主要集中于碳代谢、糖酵解/糖异生、氨基酸合成代谢以及芳香族化合物的降解

等途径上。由此可见在低 pH 下对菌株的糖代谢有着明显的影响。糖代谢与氨基酸相关

的代谢变化可能与菌株耐酸有关。 

首先对 P. variotii FN89 在低 pH 下的糖代谢途径（糖异生/糖酵解和 TCA 循环）进

行了构建，结果如图 2.16 所示。在低 pH 的糖异生/糖酵解途径的相关基因表达量呈现出

了更明显的下调，这也进一步表明在低 pH 下对可发酵糖的摄取和代谢能力减弱。在 TCA

循环中，与柠檬酸和异柠檬酸代谢有关 ACO、IDH 和 OGDH 基因呈现出了上调趋势，

其他基因基本上都呈现了下调趋势。García-Quintáns 等人曾报道过，低 pH 会诱导加速

乳酸乳球菌 Lactococcus lactis 的柠檬酸盐转运和代谢[160]。这种应激反应会使细胞外部

介质碱化，延长菌株在低 pH 发酵产品中的存活时间。 

关于菌株的耐酸性研究主要集中于乳酸菌中。目前被广泛接受的乳酸菌耐酸机制主

要包括质子泵、基因和蛋白质等大分子的保护和自我修复等[161]。在质子泵理论中，H+-

ATP 酶可以将胞内质子泵到胞外从而维持胞内的 pH 稳定。在所有的 H+-ATP 酶中 F1 型

ATP 酶可以利用电化学势进行 ATP 的合成，从而可以在低 pH 环境下为细胞供能[162]。

F1 型 ATP 酶位于线粒体内。表 2.2 总结了所有在 P. variotii FN89 中解析到的 F1 型 ATP

酶及其在低 pH 下的表达量。所有的 F1 型 ATP 酶均呈现了上调的趋势。而相比之下，

主要存在于液泡内的 V 型 ATP 酶通过消耗胞内 ATP 来进行离子转运，则基本呈现了下

调的趋势。这表明在低 pH 下 P. variotii FN89 中的 F1 型 ATP 酶对维持胞内 pH 稳定和
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能量供应有着关键作用。 

 

表 2.2  低 pH 下 P. variotii FN89 中的 F1 型和 V 型 ATP 酶基因表达量 

Table 2.2  The genetic expressions of F1 type ATPase and V type genes in P. variotii FN89 at low pH 

 Functional description log2FC 

(a) F1 type ATPase 

Gene_924 Mitochondrial F1-F0 ATP synthase s 1.099 

Gene_8198 gamma subunit of F0F1-type ATP synthase 1.022 

Gene_7385 putative mitochondrial F1F0-ATP synthase g subunit 0.868 

Gene_1640 putative F1F0 ATP synthase assembly protein Atp10 0.248 

MSTRG.8979 putative F1F0 ATP synthase assembly protein Atp11 0.065 

(b) V type ATPase 

MSTRG.5421 vacuolar ATP synthase subunit E -0.978 

MSTRG.7576 vacuolar ATP synthase 16 kDa proteolipid subunit|hypothetical protein -1.204 

Gene_5496 vacuolar ATP synthase subunit H -0.889 

Gene_6842 putative vacuolar ATP synthase subunit D -0.598 

MSTRG.5918 vacuolar ATP synthase catalytic subunit A -0.471 

Gene_1371 putative vacuolar ATP synthase subunit D -0.306 

Gene_5559 vacuolar ATP synthase subunit F 0.007 

Gene_5481 vacuolar ATP synthase subunit C -1.911 
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图 2.14  差异表达基因的 GO 富集分析 

Fig. 2.14  Gene ontology enrichment of differentially expressed genes (DEGs) 
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图 2.15  DEGs 编码蛋白的 KEGG 注释 

Fig. 2.7  KEGG annotation of proteins encoded by DEGs. 
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图 2.16  在有抑制物存在和低 pH 条件下的中心碳代谢途径 

Fig. 2.16  The central carbon metabolism in the presence of inhibitors at low pH 

 

 



华东理工大学博士学位论文  第 47 页 

在酸性条件下，由于细胞内 DNA 容易发生脱嘌呤或者嘧啶，对自身的 DNA 进行

修复也是提高菌株耐酸性的重要途径之一。Hanh 等人报道了一种 DNA 内切酶 AP 在

低 pH 下有明显的活性，可以提高 Streptococcus mutans 菌株对外界恶劣环境的耐受性
[163]。在 P. variotii FN89 中同样鉴定出了一种 AP 内切酶，其表达量在低 pH 下也呈现

了上升的趋势（表 2.3）。表中同时也整理了其他的 DNA 内切酶和外切酶基因表达量，

也整体呈现出上升的趋势。 

对大分子蛋白质的修复主要通过冷/热应激蛋白和分子伴侣来实现的[164]。P. variotii 

FN89 中的冷/热应激蛋白在低 pH 下的表达没有明显趋势，因此未进行整理。蛋白质分

子伴侣可以通过降解对细胞有毒害作用的蛋白维持蛋白质的天然空间构象和功能。表

2. 3 同时展示了在低 pH 下线粒体内的蛋白质分子伴侣基因的表达量。鉴定出的 7 个线

粒体内的蛋白质分子伴侣基因有 6 个在低 pH 下呈现了上升的趋势，这表明在低 pH 下

维持 P. variotii FN89 线粒体内蛋白的稳定工作对抵抗低 pH 有重要作用。 

综上所述，对 P. variotii FN89 在低 pH 下的转录组学分析可以看出，在低 pH 条件

下糖代谢方式有所调整，其 ATP 倾向于通过 F1 型 ATP 酶产生，大分子 DNA 和线粒体

内蛋白质的修复功能增强，有助于细胞对酸性环境的抵抗。 

 

表 2.3  主要 DNA 修复酶和线粒体内蛋白质分子伴侣的表达量 

Table 2.3  The genetic expressions of DNA repair enzymes and mitochondrial protein chaperones 

 Functional description log2FC 

(a) DNA reparation 

MSTRG.5245 AP endonuclease  0.158 

Gene_6225 putative RNA exonuclease Rex2 -0.076 

Gene_4274 exosome complex exonuclease Rrp4 -0.027 

Gene_1935 putative exonuclease 0.020 

Gene_3316 putative exonuclease Kem1 -0.877 

Gene_5720 putative exosome complex exonuclease exoribonuclease 0.450 

MSTRG.8243 exonuclease 0.536 

Gene_799 endonuclease/exonuclease/phosphatase family protein -0.424 

Gene_6442 endonuclease/exonuclease/phosphatase -0.355 

Gene_4164 endonuclease/exonuclease/phosphatase family protein 1.245 

(b) Mitochondrial chaperone 

Gene_5268 putative mitochondrial Hsp70 chaperone 0.072 

Gene_1551 putative mitochondrial DnaJ chaperone 0.021 

Gene_822 mitochondrial respiratory complex I chaperone 1.343 

Gene_1803 putative mitochondrial co-chaperone GrpE 0.649 

Gene_8882 putative mitochondrial chaperone BCS1 0.379 

Gene_2991 putative mitochondrial chaperone bcs1 -0.536 
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2.4 本章小结 

为了筛选得到抑制物代谢能力更强、环境适应性更好的生物脱毒菌株，本章节从

未调节 pH 且未进行解毒的稀酸预处理玉米秸秆上分离筛选得到了一株全新的具有强大

生物脱毒潜力的菌株，并鉴定为宛氏拟青霉 Paecilomyces variotii FN89。经过验证该菌

株具有良好的抑制物代谢能力和耐受低 pH 的能力。本章节的主要研究结论如下： 

（1）新筛选分离的生物脱毒菌株 P. variotii FN89 具有代谢主要木质纤维素来源抑

制物（主要为乙酸、5-羟甲基糠醛、糠醛、香草醛、丁香醛和 4-HBA）的能力，其抑制

物代谢能力在低溶氧（0.5 vvm）条件下仍能有效保持。 

（2）在有抑制物条件下的转录组分析表明菌株糖酵解途径显著下调，其甘露糖和半

乳糖代谢能力下降；TCA 循环中的基因上都呈现了上调的趋势，TCA 途径相关基因的

上调表达，这既保证了细胞内 ATP 的供给，也保证了对抑制物代谢中间体的快速终极代

谢。 

（3）新筛选分离的生物脱毒菌株 P. variotii FN89 同时具备耐受低 pH 条件的能力。

在最低 pH（pH 1.5）条件下仍具有代谢抑制物的能力。 

（4）在有抑制物存在的低 pH 条件下的转录组分析表明，低 pH 条件下糖代谢方

式有所调整，柠檬酸盐代谢加速；胞内 ATP 倾向于通过 F1 型 ATP 酶产生，大分子

DNA 和线粒体内蛋白质伴侣的修复功能增强，有助于细胞对酸性环境的抵抗。 
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第 3 章  木质纤维素生物质的类淀粉化生物转化 

3.1  引言 

干法生物炼制平台通过干式稀酸预处理和固态生物脱毒，基本形成了零废水条件下

获得无抑制物、易水解木质纤维素原料的工艺，其转化指标、排放和能耗与玉米干法加

工过程类似。但在实现木质纤维素类淀粉化的目标上，干式稀酸预处理所使用的无机强

酸催化剂（如硫酸）的存在（3-5% DM）仍是一个重要难点，也是与淀粉最大的差异所

在。这些无机酸必须在中和至 pH 接近 5-6 才能匹配后续的生物脱毒菌株和乙醇发酵菌

株的 pH 耐受范围。当使用氢氧化钙中和硫酸时，会产生大量的固体废物，在木质素残

渣燃烧发电时产生硫氧化物；当使用氢氧化钠、氢氧化钾或氨水作为中和剂时，会导致

乙醇精馏后产生高浓度盐溶液，无法通过常规水处理系统解决[165]。 

解决这一问题的根本出路是使用可降解酸作为预处理催化剂，并在后续生物步骤将

其彻底降解。实现这一目标需要做到：（1）预处理所使用的酸催化剂是具备生物可降解

性的有机酸，且酸性强度须具备足够的木质纤维素解聚能力；（2）生物脱毒菌株必须具

备在极低 pH 下酸催化剂降解能力；（3）生物脱毒菌种必须同时具备在极低 pH 值下同

时降解全部预处理产生的抑制物的能力，且能有效保留可发酵单糖。 

本章节以玉米干法加工技术为模板，通过可降解有机酸预处理催化剂和低 pH 生物

脱毒技术，实现了木质纤维素生物质的类淀粉化转化，即在零废水、零抑制物和酸催化

剂排放、低能耗和低糖损失的约束下，将木质纤维素生物质转化为与淀粉组成相近、易

水解的固体碳水化合物颗粒。 

3.2  材料与方法 

3.2.1  菌株，培养基和培养环境 

第二章分离得到的菌株宛氏拟青霉 Paecilomyces variotii FN89 （CGMCC 17665）被

用于在低 pH 下的生物脱毒。菌株的保存和培养见 2.2.1。 

实验室之前分离得到的菌株树脂枝孢霉 Amorphotheca resinae ZN1 (CGMCC 7452C)

作为对照进行平板培养观察。菌株的保存和培养见 2.2.1。 

引入木糖代谢途径和长期适应性进化得到的酿酒酵母 Saccharomyces cerevisiae XH7

被用于纤维素乙醇的生产[166]。S. cerevisiae XH7 的活化培养基为酵母膏胨葡萄糖（YPD）

培养基，其具体成分包括 20 g/L 葡萄糖、20 g/L 蛋白胨和 10 g/L 酵母提取物。S. cerevisiae 

XH7 在 YPD 培养基中的培养条件为 30 ℃，180 rpm。S. cerevisiae XH7 乙醇发酵营养盐

为 2 g/L 磷酸二氢钾、2 g/L 硫酸铵、1 g/L 硫酸镁和 10 g/L 酵母提取物。 

3.2.2  酶和试剂 

商业纤维素酶 Cellic Ctec 2.0 购自诺维信（北京），根据 NREL LAP-600 方法[167,168]

测得其滤纸酶活和纤维二糖酶活为 203 FPU/mL 和 4900 CNU/mL；根据 Bradford 方法
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[169]测得其蛋白含量为 87 mg/mL。 

α-淀粉酶 HTAA 和糖化酶 GA-L NEW 购自杰能科（吉林），根据说明书，其酶活分

别为 21,000 U/mL 和 103,900 U/mL。 

所用二水合草酸试剂购自 Titan（上海）；酵母提取物购自 Oxoid（UK）；其他化学

试剂购自国药集团（上海）。 

3.2.3  丝状真菌快速抽提 DNA 方法 

丝状真菌 DNA 快速抽提方法见 2.2.3。 

3.2.4  P. variotii FN89 草酸代谢相关途径基因的扩增 

以真菌 DNA 为模板进行的草酸代谢相关途径基因的扩增，具体引物如表 3.1 所示。 

 

表 3.1  本章节所用到的引物 

Table 3.1  Primers used in this chapter 

Primers Sequences (5’-3’) 

fdh-F agaggttcggagaatctacttggtt 

fdh-R cctgtcgtagtagtagttccctgta 

Oxo1-F cgcaatcgggatagagagaagc 

Oxo1-R cctccctccttcacaccacga 

Oxo2-F tacacataccatttctctaagcagg 

Oxo2-R atctcggcaatgggaaagg 

Oxo3-F cgataacaatagccacaatctccg 

Oxo3-R gacgggatgagacagagacaatagg 

 

3.2.5  真菌孢子液收集 

真菌孢子液收集方法见 2.2.3。 

3.2.6  P. variotii FN89 摇瓶发酵 

P. variotii FN89 摇瓶发酵方法见 2.26。 

3.2.7  原始物料 

所用小麦秸秆和玉米秸秆于 2018 年秋季收获自河南省南阳市。新收获的秸秆被自

然晾干，然后粗切，水洗去除表面泥土和石块，空气干燥后粉碎并使用 10 mm 筛网分

筛。根据 NREL 的两步酸解法测定秸秆中的主要成分[170,171]。干小麦秸秆中含有 38.1%

纤维素、30.4%木聚糖、17.2%木质素和 7.7%灰分；干玉米秸秆中含有 34.4%纤维素、

27.6%木聚糖、18.2%木质素和 7.4%灰分。 

玉米于 2019 年春季收获自吉林省长春市。玉米粒通过 60 目（孔径 0.3 mm）的筛粉

机干磨成细玉米粉。玉米粉中的淀粉含量采用 Ewers 旋光法测定[172]。通过两步液化-糖

化方法去除其中的淀粉后，使用 NREL 酸解法测定其中的木聚糖含量。蛋白质含量测定

见 3.2.2。经测定，干磨玉米粉中的淡粉含量为 78.2%，蛋白质含量为 14.6%，木聚糖含

量为 1.8%。 
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3.2.8  预处理和生物脱毒 

秸秆的预处理在带有螺带桨的 20L 预处理反应器内进行。1200 g 干物料和酸溶液按

照 2:1 的质量比共同投入反应器内在 50 rpm 下搅拌 5 min。酸催化剂的用量为 24.8 mg/g

干物料的草酸或者 26.8 mg/g 的硫酸。酸溶液的水用量要去除物料中的含水量。随后通

入热蒸汽，保持温度在 175 ℃下持续 5 min。随后预处理物料从预处理反应器底部出料

口排出。尽管物料吸收了所有的酸溶液以及蒸汽冷凝气，但由于本身具有良好的吸湿性

仍呈干固颗粒状态。随后预处理物料使用盘式粉碎机研磨去除其中残留的长纤维。这种

预处理方法可以有效地处理各种农业废弃物，如小麦秸秆、玉米秸秆、稻草、棉杆等。 

对预处理物料采用固态生物脱毒的方法去除其中的糠醛、5-羟甲基糠醛和乙酸等抑

制物。预处理在带有螺带桨的 15-L 生物反应器内进行。将新鲜的真菌孢子液接种于 200 

g 预处理物料上，接种量为 106 个孢子每克物料。随后在 37 ℃下静置培养，每隔 24 h 喷

洒少量清水，直至灰黄色孢子长满整个物料表面，时间大约为 3-5 天。按照 10%（w/w）

接种量不断扩培至二级种子，用于生物反应器内的固态生物脱毒。生物反应器内的生物

脱毒温度控制在 37 ℃，通气量为 1 vvm，每 12 h 以 50 rpm 转速搅拌 5 min 使物料充分

混合。整个脱毒过程不需要添加营养物质。 

3.2.9  酶水解评价 

将 1 g 干玉米粉加入 100 mL 摇瓶内，加入去离子水配置 5%（w/w）固体含量的混

合液 20 mL。采用两步液化和糖化对玉米粉进行酶水解得率评价。添加 44 FPU/mL 的 α-

淀粉酶 HTAA，在 90 ℃，200 rpm 下液化 12 h。随后加入 200 FPU/mL 的糖化酶 GA-L 

NEW，在 60 ℃，200 rpm 下水解 24 h。测定溶液中的葡萄糖浓度，根据原始物料中淀粉

含量计算酶水解得率。 

脱毒物料的酶水解评价按照如下方法进行：将 1 g 脱毒物料（干重）加入 100 mL 摇

瓶中，再加入 10 mL 去离子水。使用 5M 氢氧化钠溶液调节 pH 至 4.8。随后加入 0.1M

柠檬酸缓冲液配置 5%（w/w）固体含量的混合液。加入 20 FPU/g 干物质的纤维素酶，

在 50 ℃，150 rpm 下水解 72 h。测定溶液中的葡萄糖含量，根据脱毒物料中葡萄糖和纤

维素的含量计算酶水解得率。 

3.2.10  乙醇发酵 

当以玉米粉为底物时，采用分步水解和发酵（SHF）的策略生产乙醇。玉米粉首先

进行两步的液化和糖化（44 FPU/mL 的 α-淀粉酶 HTAA，在 90 ℃，200 rpm 下液化 12 

h；以及 200 FPU/mL 的糖化酶 GA-L NEW，在 60 ℃，200 rpm 下水解 24 h）将其中的

淀粉水解为游离葡萄糖。固体含量为 20%（w/v）左右。酿酒酵母 S. cerevisiae XH7 甘油

种首先在 20 mL YPD 培养基 30 ℃，180 rpm 下活化 12 h。将活化好的种子按照 10%

（v/v）的接种量接种于 5%（w/v）固体含量的玉米粉水解液中。水解液中含有 S. cerevisiae 

XH7 乙醇发酵营养盐。一级种子的培养条件仍为 30 ℃，180 rpm，12 h。继续按照 10%

（v/v）的接种量将一级种子接种于 10%（w/v）固体含量的玉米粉水解液中，30 ℃，180 
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rpm 培养 24 h，制备二级种子。乙醇发酵在 1L 生物反应器内进行，接种量为 10%（v/v），

温度为 30 ℃，搅拌为 200 rpm，装液量为 700 mL。发酵过程的 pH 使用 5M 氢氧化钠自

动添加控制在 5.5。 

当以生物脱毒秸秆为底物时，采用同步糖化与共发酵（SSCF）的策略生产乙醇。将

活化好的种子按照 10%（v/v）的接种量接种于 5%（w/v）固体含量的秸秆水解液中，

30 ℃，180 rpm 培养 12 h。水解液中含有 S. cerevisiae XH7 乙醇发酵营养盐。继续按照

10%（v/v）的接种量将一级种子接种于 10%（w/v）固体含量的秸秆水解液中，30 ℃，

180 rpm 培养 24 h，制备二级种子。制备种子液的秸秆水解液中纤维素酶的用量为 10 mg

蛋白/g 干物料。乙醇的 SSCF 在 5-L 带有螺带桨的生物反应器内进行，装液量为 2.2 L

左右，固体含量为 25%（w/w）左右。物料首先在 50 ℃，150 rpm，4 mg 蛋白/g 干物质

酶用量下预糖化 12 h。随后按照 10%（w/w）接种量接种二级种子，在 30 ℃，150 rpm

下进行乙醇发酵。发酵过程的 pH 使用 5M 氢氧化钠自动添加控制在 5.5。纤维素乙醇得

率按照 Zhang 和 Bao 的方法进行计算[173]。 

3.2.11  乙醇精馏 

仅在实验室规模上对所得乙醇发酵液进行初步精馏。精馏系统配有换热器和螺旋冷

凝器。精馏温度控制在 72-75 ℃，回流比为 2。所得精馏乙醇溶液中乙醇浓度为 54.9%

（w/v）。在实际工业中，还需要进行多次精馏并进一步脱水至 99.5%（w/w）从而得到

乙醇产品。精馏后发酵液，在 8000 rpm 下离心 10 min。固液分离后得到发酵废液和发

酵残渣。 

3.2.12  元素浓度测定 

元素含量通过电感耦合等离子体原子发射光谱法（725 ICP-OES, Agilent）进行测量。

使用同步 CCD 检测器，功率 1.2 千瓦，等离子体气体流量 15 升/分钟，辅助气体流量 1.5

升/分钟，雾化器流量 0.75 升/分钟，泵速 15rpm，样品延迟时间 35 秒，稳定时间 10 秒

（Han & Bao, 2018）。将 0.1 克含离子的固体或水解物与 3 毫升硝酸和 1 毫升高氯酸混

合，然后在电炉上煮沸 4 小时，再将所有液体转移到烧瓶中，用去离子水稀释到 25 毫

升后用于检测。 

3.2.10  残渣热值测定、废水 COD 测定 

发酵残渣和废液寄送至凯思普科技有限责任公司（上海）进行分别热值和 COD 的

测定。残渣热值测定按照国标 GB/T 213-2008 方法测定；废水 COD 按照国标 HJ 828-

2017 测定。 

3.2.11  分析方法 

葡萄糖、木糖、乙酸、乙醇、5-羟甲基糠醛、糠醛、香草醛、丁香醛、4-HBA 及其

相应的醇、酸类衍生物按照 2.2.10 所述方法测定。 

草酸的测定由配备了 HPX-87H（Bio-rad Aminex）柱和 UV 检测器（SPD-20A）的

Shimadzu（日本）的 HPLC 系统测定。紫外检测波长设定为 210 nm。进样量为 20 µL，
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检测温度为 55 ℃，流动相为 5 mM 硫酸溶液，流速为 0.4 mL/min。 

3.3  结果与讨论 

3.3.1 生物脱毒菌株 P. variotii FN89 与 Amorphotheca resinae ZN1 的比较 

实现木质纤维素生物质的完全类淀粉化的一个关键环节是通过生物降解的方式同

步脱除预处理过程中的抑制物和酸催化剂。已有的生物脱毒菌株 Amorphotheca resinae 

ZN1 只能在接近中性的 pH 条件完成生物脱毒，而在中性 pH 下酸催化剂已经被中和形

成水不溶性钙盐沉淀，对不溶性钙盐的生物降解已基本不可能。实现木质纤维素生物质

预处理后的抑制物和酸催化剂的同步降解，必须使用一种能在极低 pH 下的同时降解酸

催化剂以及全部预处理产生的抑制物的生物脱毒菌株，且能有效保留可发酵单糖。 

P. variotii FN89 是在未经中和处理的干固颗粒形态的干酸预处理玉米秸秆原料中分

离出的一株新筛选的能够耐受低 pH 的生物脱毒菌株。经过验证，P. variotii FN89 具备

在低 pH 和低溶氧下有效代谢木质纤维素来源抑制物。分别在正常 pH 5.2 和低 pH 2.3 合

成培养基平板上添加 1 g/L 糠醛、2 g/LHMF 和 2 g/L 乙酸对 P. variotii FN89 和模式脱毒

菌株 A. resinae ZN1 进行点板培养（图 3.1）。经过观察表明 P. variotii FN89 的生长速率

明显高于 A. resinae ZN1，表明 P. variotii FN89 对抑制物和低 pH 的耐受性更好。 

 

 

图 3.1  宛氏拟青霉 P. variotii FN89（下方）和树脂枝孢霉 A. resine ZN1（上方）在不同 pH 和抑

制物条件下的生长状况 

Fig. 3.1  Growth performance of P. variotii FN89 (below) and A. resine ZN1 (above) on synthetic medium 

gels containing different levels of inhibitors at normal pH (a) and low pH (b) at 37 oC for 96 h. 

注：每个菌落最初由 104个孢子培养而成。正常 pH 5.2 为 SM 培养基的初始 pH；用 1 M 硫酸调节

SM 培养基 pH 至 2.3。 

 

3.3.2 可生物降解催化剂的选择 

常规的稀酸预处理采用硫酸作为预处理催化剂，由于硫酸难以降解且模式脱毒菌株
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A. resinae ZN1 无法耐受低 pH，需要对硫酸进行中和。钙盐（如氢氧化钙、碳酸钙）是

目前常用的中和剂。中和生成的硫酸钙作为沉淀与木质素发酵残渣共同被用于焚烧发电。

硫酸钙的存在降低了木质素残渣燃烧效率，同时存在硫氧化物逸出的风险。为了避免中

和剂的使用形成额外污染物流，寻找到一种可被生物降解的酸催化剂是有效的手段之一。 

表 3.2 选择了 6 种典型的具备作为可降解预处理催化剂潜力的有机强酸，包括丙二

酸、马来酸、富马酸、琥珀酸、草酸和柠檬酸，按照 2 g/L 的浓度添加至 SM 培养基中

（SM 培养基中不含有可发酵糖）。以上述有机酸为唯一碳源的合成培养基初始 pH 均能

降低到 3.5 以下；其中草酸酸性最强，其 pH 最低为 2.3。培养 48 h 后，除添加丙二酸和

马来酸的 pH 未发现明显升高外，添加富马酸、琥珀酸、草酸和柠檬酸的培养基 pH 均

大幅提升至 5.0 以上；同时，以这些有机酸为唯一碳源，观察到菌株均有不同程度的生

长，这表明富马酸、琥珀酸、草酸和柠檬酸可以作为碳源用于 P. variotii FN89 的生长。

并且由于酸的消耗，造成了培养基 pH 的上升，因而这些有机酸具有作为可生物降解类

型的酸预处理催化剂的潜力。为了保证在酸预处理过程中木质纤维素的解聚效果，选取

了其中酸性最强的草酸进行进一步探究。 

 

表 3.2  P. variotii FN89 以游离有机酸为唯一碳源的生长情况 

Table 3.1  Growth behavior of P. variotii FN89 with free organic acids as sole carbon source 

 
Maleic 

acid 

Malonic 

acid 

Oxalic 

acid 

Fumaric 

acid 

Citric 

acid 

Succinic 

acid 

Microbial growth - - + ++ +++ +++ 

Initial pH  2.4 2.7 2.3 2.8 3.1 3.4 

Ending pH  2.4 2.7 5.6 5.6 5.2 5.6 

注：“+++”表示细胞生长极好；“++”表示细胞生长良好；“+”表示细胞正常生长；“-”表示没有细胞生

长。培养条件：接种量 10% (v/v)，37 ℃，200 rpm, 48h。 

 

目前已经报道的微生物中草酸代谢途径共 4 条[174]。在单子叶植物大麦等中，草酸

通过草酸氧化酶（oxalate oxidase）直接降解成二氧化碳和过氧化氢；在枯草芽孢杆菌及

某些真菌中草酸通过草酸脱羧酶（oxlalate decarboxylase）催化生成甲酸，并进一步通过

甲酸脱氢酶（formate dehydrogenase）降解成二氧化碳和水；在双子叶植物如拟南芥、苜

蓿，或者酿酒酵母中，草酸先通过草酰辅酶 A 合成酶（oxalyl-CoA synthetase）生成草酰

辅酶 A，进一步通过草酰辅酶 A 脱羧酶（oxalyl-CoA decarboxylase）生成甲酰辅酶 A，

在甲酰辅酶 A 水解酶（formyl-CoA hydrolase）作用下生成甲酸，最终通过甲酸脱氢酶降

解成二氧化碳和水；在某些需氧细菌如 Alcaligenes oxalaticus、Thiobacillus novellus，某

些厌氧细菌如假单胞菌、产甲酸草酸杆菌中，草酸先通过草酰辅酶 A 合成酶（oxalyl-CoA 

synthetase）生成草酰辅酶 A，进一步通过草酰辅酶 A 脱羧酶（oxalyl-CoA decarboxylase）

生成甲酰辅酶 A，通过甲酰辅酶 A 转移酶（formyl-CoA transferase）生成甲酸和二氧化

碳。在 P. variotii FN89 基因组中对上述所基因进行扩增，共鉴定出一个甲酸脱氢酶（FH）

和 4 个草酸脱羧酶（OD）。在 P. variotii FN89 中草酸的降解途径如图 3.2 所示。  
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图 3.2  P. variotii FN89 中草酸代谢途径及相关基因的扩增 

Fig. 3.2  Oxalic acid degradation pathway in P. variotii FN89 (a) and amplification of related genes (b). 

 

由于酸预处理后物料中含有大量游离木糖和少量葡萄糖，脱毒菌株在大量可发酵糖

存在的情况下，降解抑制物和草酸的能力以及与糖共存时的优先利用顺序需要进一步验

证。如图 3.3 所示，在摇瓶内探究了在有葡萄糖和木糖存在的情况下，P. variotii FN89 同

时代谢糖类、抑制物和草酸的情况。分别选择了木质纤维素来源的乙酸、糠醛、5-羟甲

基糠醛、香草醛和丁香醛作为研究对象，分别添加到含有 2 g/L 草酸，20 g/L 葡萄糖或

木糖的 SM 液体培养基中。结果表明，培养基中所有的草酸和抑制物均在 48 h 内被 P. 

variotii FN89 降解（香草酸除外，降解时间为 60 h）。当每种抑制物降解至一半时，培养

基中的葡萄糖和木糖仍能保留 90%以上，这表明即使在草酸存在的情况下，P. variotii 

FN89 仍具有优先于可发酵糖代谢抑制物的能力。所探究的酚醛类抑制剂（糠醛、羟甲

基糠醛、香草醛和丁香醛）先将降解成相应的低毒性中间代谢物醇和酸，最终进入中心

代谢途径。具有生物可降解性的草酸催化剂和耐受低 pH 的生物脱毒菌株为实现木质纤

维素原料转化为干净的类淀粉生物质提供了必要的工具。 

 

(a) Oxalic acid degradation with acetic acid and glucose or xylose 
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(b) Oxalic acid degradation with furfural and glucose or xylose 

 
(c) Oxalic acid degradation with HMF and glucose or xylose 

 
(d) Oxalic acid degradation with vanillin and glucose or xylose 

 
(e) Oxalic acid degradation with syringaldehyde and glucose or xylose 

 

0

5

10

15

20

0.0

0.5

1.0

1.5

2.0

0 12 24 36 48

X
y
lo

s
e

  
(g

/L
)

O
x

a
li

c
 a

c
id

, 
fu

rf
u

ra
l

(g
/L

)

Time (h)

0

5

10

15

20

0.0

0.5

1.0

1.5

2.0

0 12 24 36 48

G
lu

c
o

s
e

  
(g

/L
)

O
x

a
li

c
 a

c
id

, 
fu

rf
u

ra
l

(g
/L

) 

Time (h)

0

5

10

15

20

0.0

0.5

1.0

1.5

2.0

0 12 24 36 48

G
lu

c
o

s
e

 (
g

/L
)

O
x

a
li

c
 a

c
id

, 
H

M
F

(g
/L

)

Time (h)

0

5

10

15

20

0.0

0.5

1.0

1.5

2.0

0 12 24 36 48

X
y
lo

s
e

 (
g

/L
)

O
x

ia
li

c
 a

ic
d

, 
H

M
F

(g
/L

)

Time (h)

0

5

10

15

20

0.0

0.5

1.0

1.5

2.0

0 12 24 36 48

G
lu

c
o

s
e

 (
g

/L
)

O
x

a
li

c
 a

c
id

, 
v
a

n
il
li

n
(g

/L
)

Time (h)

0

5

10

15

20

0.0

0.5

1.0

1.5

2.0

0 12 24 36 48

X
y
lo

s
e

 (
g

/L
)

O
x

a
li

c
 a

c
id

, 
v
a

n
il

li
n

(g
/L

)

Time (h)

0

5

10

15

20

0.0

0.5

1.0

1.5

2.0

0 12 24 36 48

G
lu

c
o

s
e

 (
g

/L
)

O
x

a
li

c
 a

c
id

, 
s

y
ri

n
g

a
ld

e
h

y
d

e
(g

/L
)

Time (h)

0

5

10

15

20

0.0

0.5

1.0

1.5

2.0

0 12 24 36 48

X
y
lo

s
e

 (
g

/L
)

O
x

a
li

c
 a

c
id

, 
s

y
ri

n
g

a
ld

e
h

y
d

e
(g

/L
)

Time (h)



华东理工大学博士学位论文  第 57 页 

图 3.3  P. variotii FN89 在低 pH（2.3）条件下对抑制物、可发酵糖、抑制物的同时生物降解情况 

Fig. 3.3  Simultaneous biodegradation of inhibitors and oxalic acid catalyst by P. variotii FN89 at low pH 

2.3. The synthetic medium contained 2 g/L oxalic acid, 20 g/L glucose or 20 g/L xylose, and (a) 2 g/L 

acetic acid, (b) 1 g/L furfural, (c) 2 g/L HMF (d) 1 g/L vanillin, or (e) 1 g/L syringaldehyde as carbon 

source. 

注：由于加入了草酸，SM 培养基的初始 pH 为 2.3。发酵在 250 mL 摇瓶内进行，每个摇瓶装液量为

50 mL。培养条件为 37 °C，100 rpm，60 h。每个实验有三个重复，误差棒表示标准误差。 

 

3.3.3 草酸预处理及低 pH 生物脱毒 

选择两种典型的农作物木质纤维素生物质，小麦秸秆和玉米秸秆，在高固体含量下

以草酸作为催化剂进行了预处理。随后在低 pH（不中和）条件下使用脱毒菌株 P. variotii 

FN89 进行固态脱毒。以常规硫酸预处理进行对照。 

表 3.3 为草酸和硫酸分别作为催化剂预处理小麦秸秆和玉米秸秆的结果。以两种催

化剂进行稀酸预处理的原料组成变化和趋势相似：大部分的木聚糖被水解，而纤维素含

量基本保持不变。草酸作为催化剂的预处理产生了更少的抑制物（糠醛、5-羟甲基糠醛

和乙酸）。本研究采用的是干酸预处理的方式，在高固体含量下，原料吸收了所有的酸溶

液和冷凝水，所有抑制物组分均积累到预处理物料。预处理原料仍处于固体颗粒状态，

且整个预处理过程没有任何废水产生。 

 

表 3.3  预处理小麦秸秆和玉米秸秆的主要组成 

Table 3.3  Compositions of the pretreated wheat straw and corn stover 

Feedstock 

 

Catalyst dosage (%, 

w/w)* 

Cellulose Xylan Furfural HMF Acetate 

(mg/g DM) 

Wheat 

straw 

H2SO4, 2.68 326.5 ± 11.2 2.6 ± 1.1 3.3 ± 0.4 1.4 ± 0.1 15.2 ± 2.8 

Oxalic acid, 2.48 321.6 ± 13.1 3.5 ± 1.6 1.6 ± 0.1 0.6 ± 0.1 5.2 ± 0.4 

Corn 

stover 

H2SO4, 2.68 335.2 ± 4.8 1.7 ± 1.3 5.2 ± 0.2 7.1 ± 0.4 22.1 ± 0.1 

Oxalic acid, 2.48 358.3 ± 17.3 4.4 ± 1.8 1.9 ± 0.3 1.6 ± 0.4 18.6 ± 0.5 

注：草酸和硫酸用量按照 Han 的方法确定。 

 

在接下来的使用 P. variotii FN89 的固态生物脱毒步骤中，预处理小麦秸秆和玉米秸

秆不添加碱性中和剂和营养物质，直接对其中的抑制物和草酸催化剂同时进行生物降解。

如图 3.4 所示，麦秆和玉米秸秆中草酸的初始浓度分别为 13.43 ± 1.17 和 15.43 ± 1.12mg/g 

DM，这明显低于酸用量，可能是由于在高温预处理过程中部分草酸被分解为水、一氧

化碳和二氧化碳。经过 72 h 培养后，草酸预处理后麦秆和玉米秸秆中所有的抑制物全部

被代谢且未添加营养物质。麦秆和玉米秸秆中最终仅有 2.97 ± 0.14 和 2.97 ± 0.13 mg/g 

DM 的草酸剩余。并且随着草酸和乙酸的降解，物料的 pH 也逐渐上升至接近 4.0。在整

个 72 h 的固态生物脱毒过程中，小麦秸秆和玉米秸秆中的糖损失分别为 7.2%和 10.5%。 

值得注意的是，对于小麦秸秆的生物脱毒过程，所有的乙酸、糠醛和 5-羟甲基糠醛

均在 36 h 完全降解。此时 63.0%的草酸被同时降解。进一步延长脱毒时间至 72 h，草酸
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含量虽然在不断减少，但仅仅只降解了 1.99 ± 0.12 mg/g DM，糖却损失了 28.98 ± 1.88 

mg/g DM。从经济性上考虑，控制小麦秸秆的脱毒时间为 36 h 或许是一个更好地选择，

此时的糖损失仅为 3.2%。玉米秸秆的脱毒过程与麦秆相似，48 h 时所有抑制物被均被降

解，并且草酸仅剩余 4.91 ± 0.09 mg/g DM，继续进行脱毒会造成较多的糖损失，因此选

择脱毒过程为 48h，此时的糖损失为 5.3%。 

使用 P. variotii FN89 在低 pH 下的生物脱毒过程，有效降解了草酸预处理的小麦秸

秆和玉米秸秆中的抑制物和大部分草酸催化剂。脱毒生物质只需要轻微调节 pH 即可进

行酶解、糖化和发酵。剩余草酸（约 5 mg/g DM）中和生成的不溶性草酸钙盐最终混合

到木质素残渣中作为固体燃料焚烧发电[131]。在这种高温燃烧的情况下，草酸钙被分解

为碳酸钙和二氧化碳[175]；有效防止了硫酸作为催化剂时，中和后硫酸钙高温分解为大

量硫氧化物。 

 

(a) Wheat straw: biodegradation of inhibitors and oxalic acid catalyst 

   
(b) Corn stover: biodegradation of inhibitors and oxalic acid catalyst  

   

图 3.4  P. variotii FN89 对草酸预处理小麦秸秆和玉米秸秆的固态生物脱毒 

Fig. 3.4  Biodetoxification of oxalic acid pretreated wheat straw and corn stover by P. variotii FN89. (a) 

Total sugar consumption, pH value change, inhibitors biodetoxification and oxalic acid degradation of 

pretreated wheat straw. (b) Total sugar consumption, pH value change, inhibitors biodetoxification and 

oxalic acid degradation of pretreated corn stover. 

注：整个脱毒过程不调节 pH 且不添加营养物质。总糖包括纤维素、木聚糖、低聚糖、低聚糖、葡萄

糖和木糖。脱毒条件：15-L 带有螺带桨的生物反应器，37 °C，1 vvm，每 12 h 以 50 rpm 搅拌 5 min。 
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3.3.4 类淀粉生物质的表征 

对经过草酸预处理和低 pH 生物脱毒得到的小麦秸秆和玉米秸秆在形态、组成、酶

解得率和乙醇发酵性能方面与干磨玉米粉进行了比较。如图 3.5 a，从外观形态来看，生

物脱毒后小麦秸秆和玉米秸秆均为棕色干固颗粒形态，类似于干磨玉米粉。从碳水化合

物含量来看（图 3.5 b），脱毒小麦秸秆和玉米秸秆分别总共含有 65.2 ± 5.4%和 63.8 ± 4.7%

（w/w, dry base）的单糖（包括葡萄糖和木糖）、葡聚糖（包括纤维素和葡寡糖）和木聚

糖（包括木聚糖和木寡糖），比玉米粉中葡聚糖（淀粉）含量的 78.2 ± 1.8%（w/w, dry base）

略低 20%左右。这主要是由于木质纤维素本身的不可发酵的灰分和纤维素组分的存在。

从酶水解得率来看（图 3.5 c），生物脱毒小麦秸秆和玉米秸秆中接近 90%的多糖在正常

条件下可被商业纤维素酶水解成可发酵糖，这与玉米粉经液化和糖化的酶水解得率类似。 

进一步测定了脱毒小麦秸秆和玉米秸秆中钠、钾、钙、镁、铝、铁、硫和磷元素的

含量，并与玉玉米粉进行对比（图 3.5 d）。对原料中主要元素的检测有助于控制污染物

排放，也有助于探究其循环利用的潜力[176]。脱毒小麦秸秆和玉米秸秆中的钠元素含量

与玉米粉类似；但由于秸秆中含有较多的灰分，因此镁、钙、铝和铁元素的含量明显高

于玉米粉。相比于秸秆，玉米粉中含有较多的钾和磷，这可能是由于相比于茎秆，玉米

籽粒会更多的积累钾和磷[177,178]。而玉米粉中较多的硫元素，可能是由于其中含有较多

的蛋白质组分。 

 

(a) Morphology of corn meal (dry milled), wheat straw and corn stover (pretreated and biodetoxified) 

 

(b) Carbohydrates content                  (c) Enzymatic hydrolysis yield 
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(d) Elemental content 

 

 

(e) Mass balances of corn meal milling and lignocellulosic carbohydrates transformation  

 

图 3.5  类淀粉木质纤维素碳水化合物和干磨玉米粉的比较 

Fig. 3.5  Starch-like carbohydrates transformation of lignocellulose with the comparison of corn dry 

milling. (a) Morphology. (b) Carbohydrates content. (c) Enzymatic hydrolysis yield. (d) Elemental 

contents. (e) Mass balances of corn dry milling and starch-like carbohydrates transformation of wheat 

straw. 

注：干磨玉米粉的酶水解得率是基于两步液化和糖化得到；物料平衡中的纤维素组分实际包括葡聚

糖、葡寡糖和葡萄糖；木糖组分实际包括木聚糖、木寡糖和木糖。物料平衡中物料组分的实际测量

值和理论值之间的相对误差以棕色数值表示，这表明了在预处理和脱毒过程中物料存在损失。 

 

以小麦秸秆为例，根据上述预处理和脱毒结果，以玉米干磨工艺（dry milling）为对

照，计算了获得脱毒小麦秸秆的物料平衡（图 3.5 e）。质量平衡从 100 kg（干物质）玉

米粒或小麦秸秆开始，其中小麦秸秆中纤维素和木聚糖的测量误差在可接受的范围内
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（1.42%-5.59%）。玉米干磨工艺中，没有可发酵糖（淀粉）的损失，同时也没有废水的

产生。100 kg 干物质小麦秸秆含有 68.48 kg 的可发酵糖（包括纤维素和木聚糖），大约

相当于玉米粒的 85%。经过草酸预处理和低 pH 生物脱毒后，分别产生 209.34 kg 的预

处理小麦秸秆和 201.54 kg 的脱毒小麦秸秆。预处理过程产生了 0.16 kg 糠醛、0.06 kg 5-

羟甲基糠醛和 0.52 kg 乙酸，然后在生物脱毒过程中被完全降解。所使用的草酸催化剂

在预处理过程中被热解了 48.0%，在生物脱毒过程中降解了 36.8%。可发酵糖在最终的

类淀粉样碳水化合物中高度保留，相比于原始物料，类淀粉生物转化过程可发酵糖总损

失低于 8%。总的来说，在没有废水和固体废物产生的加工限制下，通过草酸预处理和

低 pH 生物脱毒技术产生了清洁的（抑制物完全降解，草酸仅剩余~5 mg/g DM）、高可

发酵糖含量的（~65%, w/w）、良好酶水解效率的（~90%）的生物质原料，这一过程和产

品与成熟的玉米干磨工艺高度相似，因此我们将所得到的生物脱毒生物质定义为类淀粉

碳水化合物。 

仍以干磨玉米粉为对照，通过同步糖化与共发酵（SSCF）对类淀粉碳水化合物生产

纤维素乙醇的性能进行了评估。如图 3.6，小麦秸秆和玉米秸秆的固体含量（约 25%，

w/w，dry base）被调整到与玉米粉原料（约 20%固体含量）发酵相同的可发酵糖含量。

对于以分步糖化和发酵（SHF）进行的玉米乙醇生产，玉米粉在经过两步液化和糖化后

的初始葡萄糖浓度达到了 164.5 ± 1.8 g/L，最终乙醇浓度为 78.7 ± 1.7 g/L (10.0%, v/v)，

从玉米粉中的淀粉生产乙醇的得率为 0.48 g/g。对于纤维素乙醇的生产，小麦秸秆预糖

化生成了 99.5 ± 3.7 g/L 葡萄糖和 51.4 ± 6.9 g/L 木糖（总计 150.9 ± 10.6 g/L 可发酵糖）。

随后的 SSCF 过程得到了 78.5 ± 1.3 g/L （9.9%, v/v）乙醇，从原始物料的纤维素和木聚

糖到乙醇的得率为 0.47 g/g；玉米秸秆预糖化生成了 95.0 ± 5.5 g/L 葡萄糖和 54.5 ± 4.0 

g/L 木糖（总计 149.5 ± 9.5 g/L 可发酵糖）。随后的 SSCF 过程得到了 75.3 ± 1.1 g/L（9.5%, 

v/v）乙醇，从原始物料的纤维素和木聚糖到乙醇的得率为 0.45 g/g。乙醇发酵结果表明，

使用生物脱毒小麦秸秆生产纤维素乙醇的产量和得率与干磨玉米粉类似。但由于乙醇发

酵菌株 S. cerevisiae XH7 自身利用木糖的能力较弱且纤维素酶的水解效率较淀粉酶弱，

因此纤维素乙醇的产率低于玉米乙醇。 
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图 3.6  草酸预处理和低 pH 生物脱毒物料同步糖化与发酵生产纤维素乙醇性能评价 

Fig. 3.6  Simultaneous saccharification and co-fermentation (SSCF) of starch-like wheat straw (b) and 

corn stover (c) for ethanol production with the comparison of corn meal control (a). 

注：在预糖化前脱毒物料 pH 使用碳酸钙轻微调节至 4.0。SSCF 条件：30°C, pH 5.5, 200 rpm。 
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3.3.5 全过程质量平衡和元素平衡 

以小麦秸秆为例，进一步对玉米乙醇和纤维素乙醇生产的全流程进行了质量平衡和

元素平衡计算，从而进一步计算整个过程的排放。在这里我们仅考虑发酵废水的产生，

而没有像实际的生物炼制工厂那样考虑到废水的回收。如图 3.7 a 所示，初始物料为 100 

kg（干重）玉米粒或原始小麦秸秆。就玉米乙醇而言，100 kg 原料可以生产 37.37 kg 乙

醇，由原料中淀粉生产乙醇的得率为 0.48 g/g。同时产生了 91.52 kg 固体废物（DDGS，

36.61 kg 固体并含水 51.91 kg）和 389.23 kg 废水，这相当于每生产 1 kg 玉米乙醇会同时

产生 2.45 kg 固体残留物和 10.36 kg 废水。对于纤维素乙醇，100 kg 小麦秸秆可以生产

27.05 kg 乙醇，由原料中纤维素和半纤维素生产乙醇的得率为 0.40 g/g（约为玉米乙醇的

83%）。纤维素乙醇生产同时产生了 128.85 kg 木质纤维素残留物（51.54 kg 固体并含水

77.31 kg）和 250.70 kg 废水，这相当于每生产 1 kg 纤维素乙醇会同时产生 4.76 kg 的固

体残留物和 9.27 kg 废水。生产单位纤维素乙醇的废水排放较玉米淀粉较低，这主要是

由于 SSCF 过程中采用了较高的固体含量（~25% vs. ~20%）。 

 

(a) Mass balances of ethanol production  

 

 

 

 

 

 

 

 

Total: 100.00 kg

Starch: 78.22 kg

Xylan: 6.72 kg

Others: 15.06 kg

α-Amylase: 0.21 kg

Glucoamylase: 0.20 kg

H2O: 475.72 kg

Nutrients: 6.10 kg

Total: 546.48 kg

Ethanol : 37.38 kg

H2O: 472.49 kg

Others: 36.61 kg

Gas (CO2): 35.75 kg

Cellulosic Ethanol Production from Starch-Like Carbohydrates

Total: 100.00 kg

Cellulose: 38.13 kg

Xylan: 30.38 kg

Lignin: 17.16 kg

Others: 14.36 kg

Total: 201.54 kg

Cellulose: 35.43 kg

Xylose: 28.31 kg

Lignin: 17.16 kg

Oxalic acid: 0.38 kg 

H2O: 105.22 kg

Others: 15.04 kg

Gas (CO2): 1.88 kg

Total: 427.42 kg

Ethanol : 27.05 kg

Cellulose: 4.11 kg

Xylose: 1.59 kg

Lignin: 17.16 kg

CaC2O4: 0.42 kg

Oxalic acid: 0.08 kg

H2O: 346.78 kg

Others: 30.23 kg

Gas (CO2): 25.87 kg

Distilled Water

Total: 20.81 kg

Ethanol 

Solids

Wastewater

Total: 250.70

Distillation
Saccharification 

and Fermentation

Starch-like 

Carbohydrates
Fermentation 

Broth
Wheat Straw

S/L Separation
Total: 128.85 kg

Lignin residue: 51.54 kg

H2O: 77.31 kg

Total: 27.06 kg

Ethanol: 27.05 kg

H2O: 0.01 kg

Corn Ethanol Production from Corn Meal

Distilled Water

28.34 kg

Wastewater

389.23 kg

Distillation
Saccharification 

and Fermentation

Corn Meal Fermentation 

Broth
Corn Grain

S/L Separation
Total: 91.52 kg

DDGS: 36.61 kg

H2O: 54.91kg

Total: 37.38 kg

Ethanol: 37.37 kg

H2O: 0.01 kg

Solids

Ethanol 

Proteins: 0.39 kg

H2O: 246.27 kg

Nutrients: 5.09 kg

Total: 100.00 kg

Starch: 78.22 kg

Xylan: 6.72 kg

Others: 15.06 kg



华东理工大学博士学位论文  第 64 页 

(b) Elemental balances of ethanol production 

 

图 3.7  玉米乙醇和纤维素乙醇生产的全流程质量平衡和元素平衡 

Fig. 3.7  Mass and elemental balances of corn ethanol and cellulosic ethanol production. (a) Mass 

balances of ethanol production from corn meal or starch-like carbohydrates. (b) Elemental balances of 

ethanol production from corn meal or starch-like carbohydrates. 

注：物料衡算均基于重复的实验结果。 

 

如图 3.7 b 所示，对整体流程的元素质量进行了计算。根据实际测量物料中的元素

含量，并分别考虑到了可溶性和不溶性组分的元素质量。主要计算了钾、钠、钙、镁、

硫和磷的质量平衡。100 kg 原始小麦秸秆中的钾（122.91 g）和磷（42.46 g）分别大约只

有玉米粒（钾，382.26 g；磷 231.43 g）的 1/3 和 1/6。而小麦秸秆中的硫（80.45 g）也

略低于玉米粒中的硫（91.43 g）。小麦秸秆中的钙（469.27 g vs. 19.43 g）和镁（111.73 g 

vs. 41.71 g）含量明显高于玉米粒，这是由于其中含有较多的不溶性灰分。基于生产单位

kg 乙醇，纤维素乙醇所排放的钠（9.07 g）和硫（3.52 g）与玉米乙醇相似（钠，9.58 g；

硫，4.19 g）；而相比于玉米乙醇，单位 kg 纤维素乙醇的生产只排放了大约 1/2 的钾（6.68 

g vs. 12.72 g）和 1/3 的磷（2.33 g vs. 7.43 g）。在纤维素乙醇生产中，更多的钙（22.19 vs. 

0.90 g）和镁（7.21 g vs. 3.56 g）被排放，但大多为不溶性物质。 

 

Cellulosic Ethanol Production from Starch-Like Carbohydrates Distilled Water

Free of ions

Ethanol

Free of ions

Solids

Distillation
Saccharification 

and Fermentation

Starch-like 

Carbohydrates

Fermentation 

Broth
Wheat Straw

S/L Separation

Corn Ethanol Production from Corn Meal Distilled Water

Free of ions

Wastewater

Total: 389.23 kg 

K: 358.09 g

Na: 307.49 g

Ca: 159.58 g

Mg: 81.74 g

S: 15.18 g

P: 124.55 g

Distillation
Saccharification 

and Fermentation

Corn Meal Fermentation 

Broth
Corn Grain

S/L Separation
Solids

Ethanol

Free of ions

Total: 100.00 kg

K: 382.86 g

Na: 52.57 g

Ca: 19.43 g

Mg: 16.00 g

S: 91.43 g

P: 231.43 g

Total: 100.00 kg

K: 382.86 g

Na: 52.57 g

Ca: 19.43 g

Mg: 16.00 g

S: 91.43 g

P: 231.43 g

Total: 546.48 kg

K: 495.10 g

Na: 333.35 g

Ca: 34.56 g

Mg: 122.41 g

S: 139.90 g

P: 320.24 g
Total: 91.52 kg

K: 117.33 g

Na: 50.70 g

Ca: 17.55 g

Mg: 51.25 g

S: 141.26 g

P: 153.03 g

Total: 100.00 kg

K: 122.91 g

Na: 105.03 g

Ca: 469.27 g

Mg: 111.73 g

S: 80.45 g

P: 42.46 g

Total: 201.54 kg

K: 117.12 g

Na: 106.63 g

Ca: 474.52 g

Mg: 106.64 g

S: 77.81 g

P: 40.52 g

Total: 427.42 kg

K: 192.34 g

Na: 247.90 g

Ca: 591.98 g

Mg: 183.79 g

S: 102.58 g

P: 72.66 g

Wastewater

Total: 250.70 kg

K: 125.35 g

Na: 180.50 g

Ca: 45.12 g

Mg: 80.22g

S: 11.28 g

P: 45.13 g

Total: 128.85 kg

K: 55.30 g

Na: 64.94 g

Ca: 555.09 g

Mg: 114.94 g

S: 83.88 g

P: 17.99 g
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3.3.6 其他排放指标及经济学讨论 

分别对硫酸预处理和草酸预处理并生物脱毒的小麦秸秆进行乙醇 SSCF。所得发酵

液在实验室规模上进行精馏。所得残液进行固液分离。分别对精馏残液和残渣进行化学

需氧量（COD）和热值测定，结果如表 3.4 所示。以草酸预处理的小麦秸秆生产乙醇的

废液 COD 比硫酸预处理低 37.5%，残渣的热值基本相同。推测可能是由于草酸作为催

化剂，其预处理强度略低于硫酸催化剂，从而使得在预处理过程中产生了较少的酚醛抑

制物。其中来自于木质素降解的香草醛、丁香醛和 4-HBA，在脱毒过程中的降解速率较

慢，通常会有所残留。因此草酸预处理产生的酚醛类抑制物较少，后续残留也较少，发

酵废液的 COD 也较低。  

 

表 3.4  精馏残液和残渣的 COD 和热值测定 

Table 3.4  Determination of COD and calorific value of distillation residue liquid and solid. 

 COD (mg/kg) Calorific value (MJ/kg) 

Oxalic acid pretreatment 1.10 × 105 17.88 

Sufuric acid pretreatment 1.76 × 105 17.47 

 

此外，对目前草酸生产以及其应用的经济性进行了初步的讨论。以前的研究表明，

与无机酸催化的木质纤维素预处理过程相比，强有机酸（如苹果酸、富马酸和草酸等）

的预处理效果基本与硫酸作为催化剂类似，且抑制物的生成量更少[179,180]。对于本研究

中草酸的去向和来源来说，草酸催化剂不仅可在使用后被生物降解，同时草酸还可以通

过葡萄糖氧化或发酵高效生产[181]。葡萄糖可以通过在木质纤维素中提取，作为草酸生

产的原料，从而实现草酸生产和消耗的完整循环。因此在实际的生物炼制示范装置中，

可以建立一个在位生产草酸的装置，以减少催化剂的成本。此外根据 NREL 的报告[182]，

用于纤维素乙醇生产的硫酸（约 85 美元/吨）催化剂成本为 2.4 美分/加仑乙醇。草酸（约

500 美元/吨）的成本可相应的计算为 14.1 美分/加仑乙醇。在不考虑使用草酸催化剂所

带来的优势下，总的乙醇成本只会增加 5.4%左右（从 2.15 美元/加仑至 2.26 美元/加仑）。

因此，使用草酸作为预处理催化剂代替硫酸所增加的成本是完全可以接受的。 

3.4  本章小结 

本章节以常见的两种农业生物质残留物小麦秸秆和玉米秸秆为研究对象，采用可降

解有机酸预处理和低 pH 下生物脱毒技术，在零废水、零抑制物和酸催化剂排放、低能

耗和低糖损失的约束下，将木质纤维素生物质转化为与淀粉组成相近、易水解的固体碳

水化合物颗粒。本章节的主要研究进展如下： 

（1）新筛选生物脱毒菌株 P. variotii FN89 具有在低 pH（~2.3）下同步代谢木质纤

维素来源抑制物和草酸的能力，同时能有效保存可发酵糖。其草酸代谢路径为先通过草

酸脱羧酶转化为甲酸，在进一步通过甲酸脱氢酶进一步将中间体甲酸终极降解。 

（2）可生物降解草酸催化剂的预处理效果与硫酸催化剂基本一致，且产生了更少
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的抑制物。 

（3）新筛选的生物脱毒菌株宛氏拟青霉 Paecilomyces variotii FN89，在低 pH 下实

现了对预处理产生的所有类型抑制物以及草酸催化剂的同步生物降解和脱除，总可发酵

糖损失不超过 6%。 

（4）经草酸预处理和低 pH 生物脱毒后的小麦秸秆和玉米秸秆物料基本不含有酸催

化剂和抑制物，在形态、可发酵糖含量、酶水解产量、元素含量和乙醇发酵性方面与干

磨玉米粉相似或相同。可将其定义为类淀粉生物质。小麦秸秆和玉米秸秆经过类淀粉化

生物转化，分别产生了 78.5 g/L（9.9%, v/v）和 75.3 g/L（9.5%, v/v）乙醇，基于原料可

发酵糖的得率分别为 0.47 g/g 和 0.45 g/g，与玉米乙醇发酵指标类似（78.7 g/L, 0.48 g/g）。 

（5）全过程质量平衡结果表明，包括类淀粉生物质转化过程的干法生物炼制工艺

生产纤维素乙醇与玉米乙醇干磨法工艺的乙醇得率和废水产生量相似，具有可比性。 

（6）元素质量平衡结果进一步表明，相比于玉米乙醇生产过程，类淀粉生物质转化

和纤维素乙醇生产在控制钾、磷元素释放和回收具有一定优势。在木质纤维素生物炼制

中复制玉米干磨工艺的转化和排放指标已成功实现。 
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第 4 章  类淀粉化干法生物炼制过程中的钙富集和循环利用 

4.1  引言 

在木质纤维素生物质代替石油进行生产的过程中，需要尽量使用可持续原料，消除

对环境有害的化学品的使用或产生，并最小化能源需求，其中一个重要环节就是木质纤

维素生物质的全回收、循环和重复利用。 

能耗和废水排放是评价一个生物炼制工厂能否持续经济运行的重要指标。干法生物

炼制平台最小化了废水的排放；同时木质素残渣经过焚烧热电联产可以补偿整个过程的

能耗，超过一半的热电可以用于出售[131]。因此生物炼制过程固体废弃物的最终形式为

木质素残渣焚烧灰分。对于木质素参照焚烧所产生的灰分，Liu 等人认为其中含有大量

的磷和钾元素可以回收至农田用做肥料[176]。事实上，焚烧灰分中有机质明显不足，直接

还田极易在短时间内造成土壤板结，影响作物生长[183]。而 NREL 的报告中则简单的认

为焚烧灰分可以直接以填埋的方式处理[182]。1 吨生物质原料会平均产生 51-87 kg 灰分，

按照年处理量为 30 万吨生物质的生物炼制工厂，每年产生的焚烧灰分将达到万吨。因

此草率的将其掩埋不符合当前循环经济和环境要求。但目前对木质纤维素生物炼制工厂

所产生的焚烧灰分的合理利用暂没有明确的研究论文。 

对粉煤灰或城市固体垃圾焚烧飞灰的广泛研究可以作为木质素残渣焚烧灰分合理处

理的参考。粉煤灰或城市固体垃圾焚烧飞灰中由于含有大量重金属和有毒物质，必须妥

善处理。由于飞灰中含有大量的钙、硅和铝，通过对其中有毒物质进行水洗或固定等方

法，可将其回收用于建筑材料、玻璃制作材料等[184-187]。但由于其中含有大量的氯容易

造成腐蚀，通常需要先进行脱氯处理[188]。Huang 等人尝试着将飞灰回收用氧化锌冶炼中

和剂，并通过生命周期分析表明，在多种灰分处理方式中，该方法对环境的影响最小，

并且有较好的经济效益[184]。作为参考，本章研究首先对木质素残渣灰分进行表征，并致

力于将其回收用做预处理物料中和剂和纤维素乳酸发酵过程的中和剂，以期减少固体废

物排放、中和剂使用和二氧化碳排放，获得更好的生产效益。 

4.2  材料与方法 

4.2.1  菌株，培养基和培养条件 

第二章分离得到的菌株宛氏拟青霉 Paecilomyces variotii FN89 （CGMCC 17665）被

用于在低 pH 下的生物脱毒。菌株的保存和培养见 2.2.1。 

所用乳酸发酵菌株为经过代谢工程改造和长期适应性进化得到的乳酸片球菌

Pediococcus acidilactici ZY271（CGMCC 13611）[115]。该菌株敲除了 D-乳酸脱氢酶以及

乙酸合成途径，并引入了木糖代谢途径，可以利用全谱木质纤维素来源糖进行 L-乳酸同

型发酵。P. acidilactici ZY271 种子培养基为简化 Man-Rogosa-Sharp（MRS）培养基，组

分为 20 g/L 葡萄糖、10 g/L 酵母提取物、10 g/L 蛋白胨、5 g/L 乙酸钠、2 g/L 柠檬酸氢

二铵、2 g/L 磷酸二氢钾、0.58 g/L 七水合硫酸镁和 0.25 g/L 一水合硫酸锰。P. acidilactici 
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ZY271 的纤维素乳酸发酵营养盐为 15 g/L 酵母提取物、10 g/L 蛋白胨、2 g/L 柠檬酸氢

二铵和 0.25 g/L 一水合硫酸锰。 

4.2.2  酶和试剂 

所用纤维素酶和试剂见 3.2.2。 

4.2.3  小麦秸秆原料 

所用物料为 2021 年春季在河南省南阳市收获的小麦秸秆，根据 NREL 两步酸解法

测定其干重主要组成为 34.3%纤维素、19.3%木聚糖、22.1%木质素和 8.4%的灰分。 

4.2.4  预处理和生物脱毒 

预处理和生物脱毒方法见 3.2.8。 

4.2.5  纤维素乳酸发酵 

采用同步糖化与共发酵的方法（SSCF）进行纤维素乳酸发酵生产。P. acidilactici 

ZY271 的甘油种首先在 20 mL MRS 培养基中活化，42 ℃，100 rpm 培养 12 h。活化种

子全部转入 200 mL MRS 培养基中，42 ℃，100 rpm 培养 8 h 作为乳酸发酵种子液。在

种子培养过程中添加 1%（v/v）糖化酶防止菌体絮凝。 

经生物脱毒后的物料首先在 5-L 反应器内进行预糖化。预糖化条件为 50 ℃，150 

rpm，20%（w/w）固体含量，4 mg 蛋白/g 干物料，6 h。随后加入发酵营养盐，按照 10%

（v/w）接种量接种 P. acidilactici ZY271 种子液。42 ℃，150 rpm 发酵 72-96 h。发酵 pH

通过自动添加 25%（w/w）氢氧化钙溶液稳定控制在 5.5。 

4.2.6  灰分制备 

纤维素乳酸发酵液 8000 rpm 离心 10 min 后，经固液分离得到发酵残渣。发酵残渣

自然晾干，水分含量约为 8%。将发酵残渣碎块使用破壁机粉碎，于马弗炉灼烧。灼烧

条件为先在 275 ℃下预热 30 min，随后升温至 575 ℃并维持至少 4 h。 

4.2.7  扫描电镜观察 

焚烧灰分经过始终保存在 90 ℃烘箱中保持干燥。焚烧灰分经 Pt 喷金后使用场发射

扫描电镜（GeminiSEM 500）拍摄其表面形态，并通过 EDS 分析其表面成分。 

4.2.8  电感耦合等离子体原子发射光谱 

使用电感耦合等离子体原子发射光谱法（725 ICP-OES, Agilent）测定焚烧灰分的主

要元素浓度，具体操作参考 3.2.12。 

4.2.9  XRD 分析 

焚烧灰分充分干燥后使用 X 射线衍射仪（Dmax 2550VB）对其中的主要矿物晶体物

质进行定性分析。所得数据结果于 Jade 6 软件进行分析比对。 

4.2.10  FTIR 分析 

焚烧灰分充分干燥取 1-2 mg 与干燥的 100 mg 溴化钾粉末在玛瑙研钵中研磨，装入
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模具内压制成片。使用红外光谱仪（Nicolet 6700）对焚烧灰分中的主要特征基团的红外

吸收光谱进行测定。 

4.2.12  分析方法 

葡萄糖、木糖、乳酸的浓度采用 HPLC 方法测定，具体操作和设备见 2.2.10。 

4.3  结果与讨论 

4.3.1  草酸预处理参与的常规生物炼制过程用于乳酸生产 

在论文第三章探究并建立了一种包括草酸作为可生物降解催化剂的预处理方法及

低 pH 生物脱毒过程的类淀粉生物质转化过程。所获得的脱毒物料用于纤维素乙醇发酵，

最终的指标逼近了玉米乙醇生产指标。使用同样预处理方法和脱毒手段获得的小麦秸秆

物料被用于了纤维素 L-乳酸的发酵，结果如图 4.1 所示。经草酸预处理和低 pH 生物脱

毒的物料，在 20%（w/w）固体含量下，经过 72 h 乳酸 SSCF 后，L-乳酸产量达到了 101.8 

± 0.1 g/L，为理论转化率的 85%左右，这表明本研究第三章所得到的类淀粉生物质可有

效应用于多种生物炼制产品的发酵生产。 

 

 

图 4.1  使用草酸预处理生物脱毒小麦秸秆的 L-乳酸发酵 

Fig. 4.1  L-lactic acid SSCF from oxalic acid pretreated and low pH biodetoxified wheat straw 

注：低 pH 脱毒后物料使用氢氧化钙调节 pH 至 5.0。SSCF 条件：20%（w/w）固体含量，42 °C，

150 rpm，96 h，发酵 pH 通过自动添加 25%（w/w）氢氧化钙控制在 5.5。 

 

图 4.2 展示了包括类淀粉生物质转化和纤维素 L-乳酸发酵的整体干法生物炼制过

程。主要包括原始物料的草酸（可降解有机酸）预处理、低 pH 生物脱毒、乳酸 SSCF、

固液分离、及木质素残渣热电联产过程。整个过程在固液分离之前不产生废水。固液分

离发酵液用于乳酸分离纯化后，按照 NREL 所报道的废水处理方法[182]，废水经过有氧/

厌氧发酵可以用于生产部分甲烷副产品。固液分离所得到的木质素固体残渣被送入焚化
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炉进行热电联产，所产生的热蒸汽转化为电能不仅可以满足整个生物炼制过程的电耗，

多余电力还可并入电网获得额外收益。 

对于焚烧最终所剩生物质灰，按照 NREL 报告，其与尾气脱硫（硫酸作为预处理催

化剂）所得的硫酸钙共同填埋；按照实验室之前的研究，所得灰分理论上可以提取其中

可溶性钾和磷作为液体肥料还田[113]。但事实上这两种方法对木质素灰分的处理均对环

境存在潜在影，因此极有必要开发生物炼制过程中所产生的灰分的利用手段。  

目前大多数研究中的灰分主要来自于煤、生物质或城市固体废物（MSW）的焚烧
[187]。粉煤灰主要来自于电厂燃煤和烟气脱硫；生物质灰主要来源于生物质发电；而城市

固体废物灰主要来源于是城市固体垃圾焚烧（MSWI）并以此发电。MSWI 所产生的灰

分包括全部的锅炉飞灰、洗涤塔残留和过滤器灰，这些组分通常在焚烧厂的一个粉煤灰

储存和处理系统中统一收集。MSWI 飞灰是一种危险废物，因为其中含有二噁英和呋喃

等有毒物质以及锌和铅等重金属。由于 MSWI 飞灰中含有大量的钙、硅和铝元素，有大

量研究开发 MSWI 的多种用途，例如 MSWI 飞灰被证明了可以回收用于制造水泥、骨

料和砖等建筑材料。但 MSWI 灰分回收之前必须要经过有效脱毒（去除重金属以及破坏

二噁英和呋喃）以及脱氯才能保证后续产品的安全性和稳定性。相比于 MSWI 飞灰，生

物质灰成分相对简单，目前对于生物质灰的开发多集中于生物炭的制备[189]。但生物炭

的制备过程需要高温灼烧，这对于控制能耗是不利的。生物炼制中的木质素残渣焚烧所

产生的灰分与常规的生物质灰较为类似。但生物炼制过程中由于对生物质原料经过结构

的破坏和糖化，其中大部分纤维素/半纤维素组分已经被去除，且其中大部分金属/非金

属氧化物已经溶解，与典型的生物质焚烧灰分仍存在一定区别。如图 4.2 b 所示，在生

物炼制过程中每 1000 kg 干重生物质原料就会产生 59.69 kg 灰分，对于年处理 30 万吨

的生物炼制工厂，其每年产生的灰分将达到 18000 吨。但目前对生物炼制工厂所产生的

灰分并没有实际的应用研究因此十分有必要对生物炼制过程中木质素固体残渣焚烧所

得到的灰分进行表征并开发其进一步的用途。 

在类淀粉生物质转化过程中，低 pH 脱毒过程为了减少可发酵糖损失，缩短了脱毒

时间，从而导致部分草酸残余（~5 mg/g DM）。脱毒物料需要进行轻微中和后再进行后

续糖化和发酵。由此引入了额外的碳酸钙中和剂并生成草酸钙。草酸钙在后续焚烧过程

中理论上会进一步分解成为一氧化碳、二氧化碳和氧化钙，所得氧化钙进一步转化为碳

酸钙。除此之外，原始生物质原料由于含有部分来自农田的外源灰分以及内源性灰分，

其中主要的钙、镁元素在整个生物炼制过程相对稳定，在最终焚烧后极有可能也会转变

为相应的碳酸盐。因此初步判定由生物炼制过程所得到的灰分中应含有大量的碳酸盐，

可以回收用于中和使用。在纤维素乳酸生物炼制过程中需要中和的步骤主要包括对预处

理脱毒物料的中和以及乳酸发酵 pH 的控制，在接下来的研究主要集中于将木质素残渣

焚烧灰分应用于这两个方面。  
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图 4.2  包括类淀粉生物质转化和乳酸发酵的整个干法生物炼制过程 

Fig. 4.2  The overall flowsheet of biorefiery chain involving starch-like carbohydrates transformation and L-lactic acid fermentation. (a) Graphic flowsheet; (b) Mass 

balance. 

注：物料衡算均基于重复的实验结果。 

Pretreatment Low pH Bio-

detoxification

SSCF, S/L 
Combustion

No wastewater generation Cogeneration and ash generation

Wheat straw Pretreated biomass Starch-like biomass Solids residue Combustion ash

CaCO3

Ca(OH)2

(a) The overall flowsheet of dry biorefinery chain with transforming the wheat straw to starch-like carbohydrate 

Pretreatment
Low pH

bio-detoxification
SSCF S/L

Combustion

Total: 1000.0 kg

Cellulose: 343.0 kg

Xylan: 193.0 kg

Lignin: 221.0 kg

Ash + Others: 243.0 kg

Total: 2174.2 kg

Cellulose: 284.9 kg 

Glu-oligo: 16.2 kg  Glucose: 10.8 kg

Xylan: 14.7 kg

Xylo-oligo: 11.0 kg  Xylose: 165.8 kg

Acetic acid: 10.3 kg

HMF: 1.8 kg

Furfural: 2.9 kg

Oxalic acid: 29.7 kg

Lignin: 221.0 kg

Ash + Others: 230.8 kg

H2O: 1174.0 kg

Total: 1881.5 kg

Cellulose: 284.9 kg

Glu-oligo: 16.2 kg

Glucose: 8.1 kg

Xylan: 14.7 kg

Xylo-oligo: 11.0 kg

Xylose: 1078 kg

Oxalic acid: 5.2 kg

Lignin: 221.0 kg

Ash + Others: 234.1 kg

H2O: 978.4 kg 

Total: 5217.7 kg

Cellulose: 34.8 kg

Xylose: 13.6 kg

Lactate: 434.4 kg

Calcium oxalate: 7.4 kg

Lignin: 221.0 kg

Ash + Others: 243.9 kg

H2O: 4262.6 kg

Dry wheat straw Pretreated WS Starch-like WS Broth

Liquid fraction for purification

Total: 4182.9 kg

Solids residue

Total: 845.0 kg

Solids: 507.0 kg

Broth: 527.7 kg

Ash

Total: 59.69 kg

(b) Overall mass balance of dry biorefinery chain for cellulosic lactic acid production

Acid solution

Total: 1000.0 kg

Oxalic acid: 40.0 kg

H2O: 267.1 kg

CaCO3: 5.8 kg

Proteins: 3.6 kg

Ca(OH)2: 178.6 kg

Nutrients: 110.6 kg

H2O: 3284.3 kg

Purification routine:

Decolorization

Crystallization

Acidification

Adsorption
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4.3.2  焚烧灰分的表征 

首先对生物炼制焚烧所得到灰分的中和能力进行了验证。使用磁力搅拌器分别配

置了 1 g/L 的氢氧化钙、碳酸钙和焚烧灰分的悬浊溶液。使用 0.1 mol/L 的标准盐酸溶

液进行滴定，测定溶液 pH，结果如图 4.3 所示。碳酸钙由于自身比较难溶，因此初始

的 pH 为 8.75；氢氧化钙作为一种强碱，初始的 pH 可以达到 12.42；焚烧灰分的碱性

在碳酸钙和氢氧化钙之间，其初始 pH 为 11.28，推测焚烧灰分中可能含有一部分可溶

性的碱性盐。进一步使用标准盐酸溶液将悬浊溶液 pH 滴定至 4.0，碳酸钙、氢氧化钙

和焚烧灰分的酸用量分别为 70.4%、85.0%和 77.4%，由此可知焚烧灰分的中和能力结

余碳酸钙和氢氧化钙之间，非常有潜力作为生物炼制过程中的碱性中和剂。 

 

 

图 4.3  生物炼制灰分的中和能力 

Fig. 4.3  The pH neutralization capacity of ash from solid residue combustion. 

 

使用配置了能谱仪的扫描电镜对焚烧灰分进行了进一步的表征，结果如图 4.4 所

示。所拍摄的焚烧灰分呈现松散的碎石状，其表面疏松多孔。对其表面进行能扫，发

现表面中含量较高的几种元素分别为 C、O、Si、Cl、K 和 Ca，元素含量分别为 16.21 

± 0.99、37.7 ± 0.85、6.37 ± 0.15、1.27 ± 0.72、2.39 ± 1.04、34.39 ± 3.00 wt%。推测焚

烧灰中含有的大量钙元素大部分应都以碳酸钙的形式存在；其中的钾元素，大部分应

都以可溶性钾盐如氯化钾、氢氧化钾的形式存在；其中的硅元素，大部分应以二氧化

硅、硅酸钙的形式存在。 

进一步使用等离子体光谱对焚烧灰整体的主要金属元素组成进行了测定，结果如图

4.5 所示。焚烧灰分中浓度最高的三种金属元素为 K、Ca和 Si，其含量分别为 4.95 ± 0.23、
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29.5 ± 0.70、以及 1.45 ± 0.21% DM。等离子体光谱与 EDX 所测定的元素浓度基本一致。 

 

 

图 4.4  焚烧灰分的扫描电镜观察和能谱分析 

Fig. 4.4  SEM and EDX spectra of combustion ash. 

 

 

 

图 4.5  焚烧灰分中主要金属元素含量的测定 

Fig. 4.5  Main metal elements content of comubustion ash. 

 

Element Line type Wt % Atomic %

C K series 16.21 ± 0.99 27.26 ± 1.39

O K series 37.70 ± 0.85 47.64 ± 1.15

Na K series 0.14 ± 0.03 0.12 ± 0.03

Mg K series 0.37 ± 0.06 0.31 ± 0.05

Al K series 0.30 ± 0.03 0.22 ± 0.02

Si K series 6.37 ± 1.50 4.58 ± 1.08

S K series 0.86 ± 0.12 0.54 ± 0.08

Cl K series 1.27 ± 0.72 0.72 ± 0.40

K K series 2.39 ± 1.04 1.23 ± 0.52

Ca K series 34.39 ± 3.00 17.37 ± 1.64
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使用 XRD（X-射线衍射）对焚烧灰分中的固相晶态物质进行了测定，结果如图

4.6 所示。使用 JADE 6 软件分别对木质素固体残渣和焚烧灰分的特征峰进行分析比

对。可以发现，在木质素固体残渣中含有两个二水合草酸钙和一水合草酸钙的特征

峰，这里的草酸钙来自于草酸催化剂的中和；同时还含有二氧化硅的特征峰，推测其

应来源于原始物料本身所带有的灰分。对焚烧灰分的 XDR 分析表明，经焚烧后生成了

大量的碳酸钙组分；与此同时也检测到了一定量的氯化钾化合物；部分二氧化硅得以

保留，其余部分转化为硅酸钙。XRD 分析未能表征出一些可溶性的碱性化合物（例如

碱式氯化镁、碱式氯化钙、氢氧化钾等），这可能是由于其中的含量较低，被杂峰所覆

盖。在实际的测定中，焚烧灰分的不溶性组分约占 93.96%，其中含有的约 6%的可溶

性组分极难进行进一步的鉴定。 

木质素残渣和焚烧灰分的 FTIR（红外光谱）分析进一步表明，在木质素残渣中存

在草酸钙组分（有草酸钙特征峰），其在焚烧过程中转化成了部分碳酸钙（焚烧灰分中

不存在草酸钙特征峰）。在木质素残渣中不存在明显的碳酸钙特征峰，而在焚烧灰分中

则表征出了明显了碳酸钙特征峰，这表明木质素残渣中的含钙化合物在高温焚烧过程

中实现了向碳酸钙的转化。 

 

  

图 4.6  木质素残渣和焚烧灰分的 XDR 分析 

Fig. 4.6  XRD analysis of lignin residue and combustion ash. 
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图 4.7  木质素残渣和焚烧灰分的红外光谱分析 

Fig. 4.7  FTIR analysis of lignin residue and combustion ash. 

 

4.3.3  焚烧灰分作为预处理物料中和剂 

经草酸预处理物料分别经过碳酸钙和焚烧灰分调节 pH 后用于乳酸发酵。这里为了

更清楚的显示出灰分作为酸催化剂的中和剂是否会对后续乳酸发酵产生负面影响，直

接对预处理催化剂进行了 pH 调节然后在进行正常 pH 下的固态生物脱毒（未进行低

pH 下的生物脱毒）。用于调节 pH 的碳酸钙用量为 5.6% DM，而焚烧灰分用量为 4.5% 

DM。所得脱毒物料用于了纤维素 L-乳酸的 SSCF，结果如图 4.8 所示。 

对于使用经碳酸钙中和并生物脱毒小麦秸秆的乳酸 SSCF，经预糖化后得到了 51.4 

± 0.7 g/L 葡萄糖和 29.8 ± 0.3 g/L 木糖。经过 72 h 的 SSCF，最终乳酸产量达到了 97.0 ± 

3.6 g/L。对于使用焚烧灰分中和并生物脱毒小麦秸秆的乳酸 SSCF，预糖化后共得到了

52.7 ± 0.2 g/L 葡萄糖和 22.2 ± 0.1 g/L 木糖，最终乳酸产量达到了 94.6 ± 2.5 g/L。使用

焚烧灰分作为预处理物料的中和剂对于物料糖化和乳酸发酵无消极影响。值得注意

的，如果焚烧灰分仅用于调节预处理物料的 pH，会有一定量的剩余，因此进一步对灰

分用于乳酸发酵 pH 调节进行了探究。 
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(a) Neutralized by CaCO3                    (b) Neutralized by combustion ash 

 

图 4.8  使用碳酸钙或灰分调节 pH 物料的乳酸 SSCF 

Fig. 4.8  Cellulosic L-lactic acid SSCF from oxalic acid pretreated wheat straw. 

(a) The pretreated wheat was neutralized by 5.6% DM CaCO3; (b) The pretreated wheat straw was 

neytralized by 4.5% DM combustion ash. 

注：SSCF 条件：20%（w/w）固体含量，42 °C，150 rpm，96 h，发酵 pH 通过自动添加 25%

（w/w）氢氧化钙控制在 5.5。 

 

4.3.4  灰分作为乳酸发酵中和剂 

以碳酸钙作为对照，继续探究了以焚烧灰分为中和剂的乳酸 SSCF，结果如图 4.8 所

示。预处理物料仍然分别使用碳酸钙和焚烧灰分调节 pH。在后续的乳酸发酵中，40 g/L

的碳酸钙在发酵开始时直接加入木质纤维素发酵体系，用来控制整个体系的 pH，最终

乳酸产量为 66.6 ± 1.5 g/L。使用碳酸钙调节乳酸发酵 pH，比使用氢氧化钙时产量下降

了 31.3%（图 4.9 a vs.图 4.1），这表明碳酸钙并不适合调节乳酸发酵 pH。其原因可能是

由于碳酸钙本身溶解性较差且调控 pH 能力较低，无法对发酵过程产生的乳酸进行快速

的中和，较低 pH 的环境从而影响了发酵菌株的代谢性能，最终剩余了 33.8 ± 0.9 g/L 的

葡萄糖和 12.1 ± 1.8 g/L 的木糖。整个发酵过程中 pH 呈现缓慢下降的趋势，最终 pH 为

4.57。 

之前的研究表明，焚烧灰分的中和能力介于碳酸钙和氢氧化钙之间。不同于碳酸钙，

焚烧灰分溶液的初始 pH 可以达到 11 以上。因此尽管之前的表征表明焚烧灰分中存在大

量的碳酸钙，但是在实际发酵过程中，如果像碳酸钙一样将其直接在发酵开始时全部加

入培养基，会造成发酵液初始 pH 较高，影响发酵效果。然而配置的 20%（w/w）灰分

水溶液，由于其溶解度较低且颗粒较大，在通过发酵罐 pH 自动控制管线时会造成固体

颗粒的沉积堵塞，因此焚烧灰分无法像氢氧化钙溶液一样采用自动控制模式流加。在本

次发酵中只能采用了人工添加焚烧灰分的方法。每当发酵液 pH 降低至 4.5 左右时，便

添加 5 g 左右焚烧灰分。添加后发酵液 pH 会升高至 5.0 左右。整个发酵过程共添加 5

次，添加的灰分约为 25 g。最终在 60 h 时乳酸的产量为 78.3 ± 3.5 g/L，相比于碳酸钙作

为发酵中和剂提高了 17.6%，但整体发酵效果仍低于氢氧化钙作为发酵中和剂（图 4.1）。

0

20

40

60

80

100

120

0 12 24 36 48 60 72

S
u

g
a
rs

 a
n

d
 L

-l
a

c
ti

c
 a

c
id

 (
g

/L
)

Time (h)

Glucose Xylose L-lactic acid

0

20

40

60

80

100

120

0 12 24 36 48 60 72

S
u

g
a
rs

 a
n

d
 L

-l
a

c
ti

c
 a

c
id

 (
g

/L
)

Time (h)

Glucose Xylose Lactic acid



华东理工大学博士学位论文  第 77 页 

发酵 60 h 最终剩余了 8.2 ± 2.1 g/L 葡萄糖和 4.9 ± 2.3 g/L 木糖。 

焚烧灰分单独作为发酵中和剂的效果较氢氧化钙中和剂下降了 17.2%。这主要原因

是由于焚烧灰分中起主要中和作用的仍然是碳酸钙组分，而其中可溶性的碱性物质仅占

一小部分。对于灰分在乳酸发酵时作为中和剂的使用，更建议用来替换部分氢氧化钙中

和剂。结果表明使用灰分对氢氧化钙溶液进行 10-20%的替换并不会对乳酸发酵性能有

明显影响。但具体如何分配利用一批次生物炼制焚烧灰分还需要进行进一步计算。 

 

(a) Lactic acid SSCF neutralized by CaCO3        (b) Lactic acid SSCF neutralized by combustion ash 

 

图 4.9  使用碳酸钙或焚烧灰分作为乳酸发酵中和剂 

Fig. 4.9  Lactic acid SSCF neutralized by CaCO3 (a) or combustion ash (b). 

注：预处理物料分别使用碳酸钙和焚烧灰分调节 pH。SSCF 条件：20%（w/w）固体含量，42 °C，

150 rpm，96 h。碳酸钙用量为 40 g/L，在发酵开始时全部加入培养基。当 pH 下降至 4.5 时，加入 20%

（w/w）焚烧灰分溶液，调节发酵 pH 至 5.0 左右。 

 

4.3.5  生物炼制过程中灰分回收的物料平衡 

为了准确的表明焚烧灰分的来源和如何循环使用，分别建立了正常生物炼制过程中

灰分（钙）的物料平衡以及理论上焚烧灰分循环使用的方法，结果如图 4.10 所示。首先

如图 4.9 a 所示，由 1000 kg 干小麦秸秆开始的生物炼制过程，最终焚烧灰分中的钙为

17.37 kg，主要来源于三个途径：原始物料中的灰分（4.69 kg）、预处理物料中和剂（2.31 

kg）以及固体残渣中所含的残余发酵液（10.62 kg）（不考虑营养物质中 0.32 kg 的钙）。

该物料衡算仅是根据实验室规模上的数据进行计算的。在实验室中，发酵液的固液分离

仅仅是通过简单的离心操作完成。最终残余固体的含水量为 60%左右。这就相当于残渣

中含有大量发酵液，而发酵液中存在大量的乳酸钙产品，从而会额外引入大量的钙。在

工业规模上，由于会对残渣进行反复的冲洗以充足的回收乳酸产品，发酵残渣中并不会

额外引进大量的乳酸钙，在这种情况下，最终灰分中的钙大部分都来自于原始物料的灰

分以及预处理中和剂。 

图 4.9 b 展示了在实验室规模上如何合理的使用焚烧灰分作为中和剂。在第一轮生

物炼制过程得到的焚烧残渣共 17.34 kg，其中 7.83 kg 用于中和脱毒物料中剩余的草酸。

剩余灰分则用来替代一定质量的氢氧化钙作为乳酸发酵中和剂（假定此时乳酸发酵性能
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不变）。所剩余的 51.86 kg 焚烧灰分共能替代 28.32 kg 氢氧化钙。但值得注意的是，由

于乳酸产品的特殊性，大量的钙元素是作为乳酸钙产品输出，因此，最终得到的灰分中

钙的含量仍然为 17.34 kg。而焚烧灰分的质量理论上会增多为 75.36 kg（这里不考虑碳

酸钙反应后会生成水和二氧化碳，仅简单的减掉钙元素重量）。尽管计算相对来说较为

粗糙，但是可以得到的结论是，对于乳酸的生物炼制过程，焚烧的灰分不能始终进行收

集和循环。因为灰分中的钙会随着乳酸钙产品的输出而减少。随之带来的是灰分中钙元

素含量的降低。本研究的焚烧灰分循环使用本质上是对原始物料中的钙和预处理物料中

和剂的重复使用（理想状态下残渣中不存在残余发酵液），最终作为乳酸产品输出。但由

于实验较为复杂，本研究并未对循环多次的灰分及发酵指标进行进一步的检测。在此基

础上，可以提出的最为保险的一种焚烧灰分利用方式为隔代循环，即先进行一次正常的

生物炼制过程，再完全回收焚烧灰分，作为下一批次预处理物料中和剂以及取代部分乳

酸发酵氢氧化钙中和剂。这种循环利用方式对乳酸发酵指标不会产生明显的影响，并且

最终也会减少焚烧灰分的排放。 

对年处理 30 万吨干小麦秸秆原料的生物炼制工厂内，通过上述焚烧灰分循环利用

的方法，每年至少减少用于预处理物料中和的 867.0 吨的碳酸钙使用；对于只是用原始

物料中的钙用于乳酸发酵中和（不考虑发酵液在残渣中的存在），每年至少会减少 1232.1

吨的氢氧化钙使用。对于不使用生物可降解有机酸催化剂的预处理反应，对硫酸催化剂

的中和需要更多的钙盐中和剂，其最终灰分中会有更多的钙，灰分循环利用的方法更能

有效节省碳酸钙的用量，从而提高工厂的经济效益并减少相关排放。 

4.4  本章小结 

木质素焚烧灰分作为生物炼制工厂所产生的主要固体废物需要进行合理的处置。本

章节对干法生物炼制过程所产生的木质素焚烧灰分进行了表征并探究了其作为中和剂

的潜力，具体研究内容如下： 

（1）木质素焚烧灰分具有较好的中和能力，其调节 pH 的能力介于碳酸钙和氢氧化

钙之间。 

（2）对木质素焚烧灰分进行 SEM/EDX，XRD 和 FTIR 表征，揭示其中含有大量的

钙元素，其主要存在形式为碳酸钙。 

（3）木质素焚烧灰分作为中和剂用于了对酸预处理物料的中和，最终乳酸产量达到

了 94.6 ± 2.5 g/L，发酵指标与以碳酸钙作为中和基相似。 

（4）木质素焚烧灰分进一步作为了乳酸发酵中和剂，最终乳酸产量达到了 94.6 ± 2.5 

g/L，比碳酸钙作为中和剂提高了 17.6%。 

（5）物料平衡表明如果将木质素焚烧灰分完全用于类淀粉化干法生物炼制过程中预

处理催化剂的中和以及乳酸发酵中和，在年处理 30 万吨干小麦秸秆原料的生物炼制工

厂内，每年至少减少 867.0 吨的碳酸钙和 1232.1 吨氢氧化钙的使用。 
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图 4.10  生物炼制中灰分（钙）的物料平衡和循环利用方法 

Fig. 4.10  The mass balance of combustion ash (calcium) (a) and recovery (b). 

注：对于预处理物料的中和所用中和剂计算仅简单的基于钙元素含量，而不考虑实际中和用量；由于焚烧灰分的中和能力大于碳酸钙，在实际使用中所用

于物料中和的灰分应少于图中数值；由于氢氧化钙中和能力大于灰分，实际发酵中所用灰分无法等量的代替氢氧化钙。假设部分灰分替代乳酸发酵中和剂

氢氧化钙不会造成乳酸产量下降。 

(a) The mass balance of calcium element in bench scale
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(b) Recovery and utilization of all calcium elements from ash
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第 5 章  玉米籽皮产纤维素乙醇过程的生物炼制加工链重构 

5.1  引言 

玉米籽皮是玉米湿磨工艺的副产物[190]，其产量大约为 60-110 g/kg 干玉米[191]，在中

国年产可达百万吨[192]。相比于其他农作物残留生物质，玉米籽皮有几个明显的特点：

（1）其本身较为干净易获取，可直接从玉米淀粉工厂收集，不需要进行额外的清洗和粉

碎等步骤[193]；（2）本身含有少量玉米淀粉[24]，也可用于生物转化；（3）较高的半纤维素

含量。玉米籽皮中纤维素含量通常为 20-30%，半纤维素含量通常在 30%以上[194]。半纤

维素主链中高达 70%的木糖分子会被乙酰化[195]，当半纤维素被水解时会释放出大量的

游离乙酸。 

多种预处理方式和脱毒方法用于了玉米籽皮的生物转化。Lin 等使用机械挤压的方

法对玉米籽皮进行预处理[196]，后续的乙醇产量达到了 29.08 g/L，转化率为 88.79%，但

机械预处理能耗较高；Kurambhatti 等人采用热蒸汽预处理方法，提高了玉米纤维的酶水

解得率，但该过程的纤维素酶用量较高，达到了 120 FPU/g 干物料[197]；Beri 等人采用经

过工程改造的 Thermoanaerobacterium thermosaccharolyticum 菌株对玉米籽皮进行生物

处理[198]，其纤维素乙醇得率提高了 24.0%，但生物预处理方法时间较长，效率较低。

Buhner 等人详细研究了稀酸预处理玉米籽皮的脱毒方法[199]，结果表明碱石灰法和活性

炭吸附法结合的技术可以实现木糖醇的生产，但整个过程产生了较多的有毒废水；

Prachand 等人通过水洗的方法对碱处理玉米籽皮中有毒物质进行去除[200]，最终乙醇的

得率仅为 5.5 g/100 g 干玉米籽皮，且过程中有较多的糖损失。 

鉴于以往的工作在预处理技术和脱毒技术上的不成熟，本章探究了以干法生物炼制

平台对玉米籽皮进行转化的可行性。干法生物炼制技术可以用于多种木质纤维生物质的

转化，例如小麦秸秆、玉米秸秆、稻草、甘蔗渣、棉花秆等；但常规的干法生物炼制过

程难以实现玉米籽皮的正常乙醇发酵。本章对目前常规的干法生物炼制加工链进行重新

调整，从而实现了以玉米纤维素为底物高效生产纤维素乙醇。该方法也为匹配以液态生

物质为原料的生物炼制工厂的连续化大规模工业生产模式提供技术蓝本。 

5.2  材料与方法 

5.2.1  原始物料 

所使用的玉米籽皮购自山东省寿光市巨能金有限公司。该玉米籽皮是湿磨法玉米淀

粉生产过程中的副产品之一。由于原始玉米籽皮含水量较高，达到了 60%（w/w）左右，

需先自然晾干至含水量为 20%（w/w）左右后再进行组分测定。由于玉米籽皮本身结构

较为松散，采用 NREL 两步酸解法会造成水解单糖的过度降解，从而无法测准纤维素和

半纤维素含量。经过探索实验，修正了两步酸解时间分别为 25 min 和 1 h，所测定组分

见表 5.1。 
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所用玉米粉来源及成分见 3.2.7。 

5.2.2  酶和化学试剂 

所用纤维素酶和试剂见 3.2.2。 

5.2.3  菌株和培养基 

所用生物脱毒菌株为第二章分离得到的菌株 Paecilomyces variotii FN89 （CGMCC 

17665），具体保存方法及培养基成分见 3.2.1。 

所用乙醇发酵菌株为 Saccharomyces cerevisiae XH7，具体培养基成分见 3.2.1。 

所用柠檬酸发酵菌株为黑曲霉 Aspergillus niger SIIM M288。A. niger SIIM 288 可在

PDA 平板上生长，在 30 ℃条件下静置培养 7 天 PDA 平板即可长满黑色孢子。真菌孢

子的收集见 2.2.3。A. niger SIIM 288 种子培养基组分为 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 七水合硫酸镁、0.24 mg/L 五水合硫酸铜、1.1 mg/L 七水合

硫酸锌、6.4 mg/L 七水合硫酸亚铁和 3.6 mg/L 氯化锰。 

5.2.4  玉米籽皮预处理 

玉米籽皮的预处理设备和操作参考 3.2.8，针对玉米籽皮的预处理条件有所调整。所

用酸催化剂为柠檬酸，酸用量为 4%（w/w）。玉米籽皮和酸溶液的固液比为 2:1，共同投

入到预处理反应器中搅拌 3 min。随后通入蒸汽，在 165 ℃下反应 2 min，随后排出预处

理物料。 

5.2.5  P. variotii FN89 液体生物脱毒 

预处理的玉米籽皮首先进行预糖化，固体含量为 25%（w/w），预糖化设备及操作条

件见 3.2.10。预糖化过程的 pH 通过自动添加 5 M 氢氧化钠溶液被控制在 4.8。P. variotii 

FN89 孢子液按照 1%（v/v）接种量接种于 100 mL SM 培养基中，37 ℃，300 rpm 培养

18 h，作为液体脱毒的种子液。预糖化液转移至 3-L 生物反应器内进行有氧生物脱毒。

种子液按照 10%（v/w）接种量接种于预糖化液进行液体脱毒。脱毒条件为 37 ℃，500 

rpm，1 vvm。每 6 h 测定水解液中的可发酵糖和各类抑制物含量。 

5.2.6  在位乙醇发酵 

脱毒后玉米籽皮水解液用于厌氧乙醇发酵。乙醇发酵种子液的培养参考 3.2.10。在

脱毒水解液中按照 10%（w/w）接种量接种酿酒酵母 S. cerevisiae XH7 种子液。发酵条

件为 30 ℃，200 rpm。发酵 pH 通过自动添加 5 M 氢氧化钠溶液控制在 5.5。 

5.2.7  柠檬酸发酵 

黑曲霉 A. niger SIIM 288 用于发酵生产柠檬酸[116]。所用底物为干磨玉米粉。玉米粉

的两步液化和糖化方法见 3.2.9 和 3.2.10。黑曲霉孢子液按照每 mL 105 个孢子的接种量

接种于 100 mL 种子培养基，28 ℃，300 rpm 培养 36 h，作为柠檬酸发酵种子液。种子

液按照 10%（v/v）接种于玉米粉水解液中进行柠檬酸发酵。发酵条件为 33 ℃，300 rpm，

1 vvm，不控制 pH。 
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5.2.8  元素浓度测定 

发酵液和发酵残渣中的主要元素浓度通过电感耦合等离子体原子发射光谱法（725 

ICP-OES, Agilent）进行测定。具体操作方法参照 3.2.12。 

5.2.9  游离氨基酸测定 

将发酵液寄送至科铭生物技术有限公司（苏州）对其中主要的十七种氨基酸含量进

行测定。测定所用方法为 HPLC 法，具体操作如下：取上述待衍生的清液 200 μl 以及氨

基酸标准品溶液 200ul，分别置于 1.5mL EP 管中；往每个离心管中准确加入正亮氨酸内

标溶液 20ul；分别加入三乙胺乙腈溶液 200 μL（确保 PH 大于 7）,异硫氰酸苯酯乙腈溶

液 100 μL，混匀后 25℃下放置 1 小时；然后加入正己烷 400 μL 至离心管，摇晃后放置

10 min；取下层溶液，0.22 μm 针式过滤器过滤。使用 Rigol L3000 高效液相色谱仪， 

Kromasil C18 反相色谱柱（250 mm*4.6 mm, 5μm）测样。流动相 A：称取 7.6 g 无水乙

酸钠，加水 925 mL,溶解后用冰醋酸调节 pH 至 6.5，然后加入乙腈 70 mL,混匀，用 0.45 

μm 滤膜过滤；流动相 B：80%乙腈水溶液。进样量 10 μL，流速 1.0 mL/min，柱温 40 ℃，

测样时间为 45 min。 

5.2.10  检测方法 

柠檬酸、葡萄糖、木糖、乙酸、乙醇、5-羟甲基糠醛、糠醛按照 2.2.10 所述方法测

定。 

5.3  结果与讨论 

5.3.1  常规生物炼制过程用于玉米籽皮生产纤维素乙醇 

首先按照常规的生物炼制过程对玉米籽皮进行了转化（图 5.1 a），玉米籽皮首先进

行了干式稀酸预处理，采用了 4.0%（w/w, DM）的硫酸作为催化剂。固态生物脱毒实现

了对预处理玉米籽皮中所有游离糠醛、5-羟甲基糠醛和乙酸的去除。脱毒玉米籽皮进一

步被用于了纤维素乙醇发酵。脱毒的玉米籽皮首先进行了 12 h 的预糖化，随后接入酿酒

酵母 S. cerevisiae XH7，但最终无乙醇积累，使用常规生物炼制路线对玉米籽皮的转化

失败。对所得预糖化液进行表征，发现尽管在生物脱毒阶段实现了对游离抑制物的去除，

但预糖化阶段释放了高浓度的乙酸，最终乙酸浓度达到了 11.3 g/L，导致酿酒酵母 S. 

cerevisiae XH7 无法正常生长（图 5.1 b）。推测其原因可能是由于玉米籽皮中含有较高的

半纤维素组分。当半纤维素被水解时会释放出大量的游离乙酸。由于干式稀酸预处理不

存在游离水，且预处理时间较短（5 min），因此难以实现对玉米籽皮中高含量半纤维素

的完全水解。尽管固态脱毒过程去除了预处理水解产生的游离乙酸，但所残余的半纤维

素组分会在糖化阶段进一步水解，从而在预糖化液中积累高浓度乙酸，导致发酵失败。

因此必须采用有效地手段使得玉米籽皮中半纤维素组分较为完全水解并释放出大部分

乙酸，就可以在生物脱毒过程中对乙酸进行降解，从而避免在发酵过程中乙酸的大量积

累。 
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图 5.1  以玉米籽皮为底物常规生物炼制过程生产纤维素乙醇流程图 

Fig. 5.1  The diagram of cellulosic ethanol production from corn fiber by general biorfinry chain (a) and 

concentraions of sugars and acetate in pre-hydrolysate (b). 

注：预处理过程采用的干法预处理，硫酸或草酸均作为催化剂进行了尝试，酸用量为 4.0% （w/w，

DM）。固态生物脱毒过程实现了对游离抑制物的去除。 

 

5.3.2  商业柠檬酸预处理玉米籽皮及常规生物转化 

首先采用了一种酸性较弱的有机酸-柠檬酸来代替常用强酸如硫酸和草酸对玉米籽

皮进行预处理。这是由于玉米籽皮作为玉米湿磨法生产过程中的副产物，其本身结构已

经变得较为松散。对玉米籽皮使用强酸作为催化剂可能会导致较多的糖损失和更多的抑

制物生成。预处理柠檬酸的用量为 4%（w/w，DM），玉米籽皮预处理前后的主要可发酵

糖组分如表 5.1 所示。原始玉米籽皮中含有 12.3 ± 0.60%淀粉、26.50 ± 1.10%纤维素和

30.50 ± 0.80%半纤维素。柠檬酸预处理过程完全水解玉米籽皮中的淀粉、很大比例的半

纤维素（68.90%）和部分的纤维素（6.38%）。预处理后的玉米籽皮中可发酵总糖含量为

61.5%，包括纤维素、半纤维素、葡寡糖、木寡糖、葡萄糖和木糖。除了表中所示的糖

类，预处理玉米秸秆中还含有 1.31 ± 0.03%的 5-羟甲基糠醛和 0.56 ± 0.12%糠醛。部分

半纤维素的水解释放了乙酰基，预处理玉米秸秆中还包括 0.79 ± 0.12% 的乙酸。 

表 5.1  玉米籽皮预处理前后的糖含量 

Table 5.1  Fermentable sugar contents of corn fiber before and after pretreatment 

 Components  Contents (%, w/w) 

(a) Raw corn fiber Starch 12.30 ± 0.60 

Cellulose 26.50 ± 1.10 

Hemicellulose 30.50 ± 0.80 

(b) Pretreated corn fiber Starch 0 (not detected) 

Cellulose 20.12 ± 1.46 

Hemicellulose 9.58 ± 0.73 

Glu-oligo 13.91 ± 0.34 

Glucose 1.98 ± 0.11 

Xylo-oligos 10.78 ± 1.12 

Corn fiber
Biodetoxification

Acid pretreatment

Pre-hydrolysis and SSCF

Sulfuric acid 

and oxalic acid

(a) Flowsheet of general biorefinery chain for corn fiber conversion (b) Sugars and acetate concentrations in pre-hydrolysate
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Xylose 5.13 ± 0.61 

对柠檬酸预处理的玉米籽皮进行常规生物炼制的生产纤维素乙醇。固态脱毒及后续

的 SSCF 过程如图 5.2 所示。菌株 P.variotii FN89 对预处理玉米籽皮进行固态生物脱毒

（图 5.2 a）。所有游离的糠醛、5-羟甲基糠醛的乙酸均在 24 h 内被降解。脱毒过程的总

可发酵糖损失为 4.5%。使用经过生物脱毒的玉米籽皮进行乙醇的同步糖化与共发酵

（SSCF）（图 5.2 b）。经过 12 h 的预糖化生成了 88.7 ± 3.6 g/L 葡萄糖和 41.5 ± 1.3 g/L 木

糖（总计 130.2 ± 4.8 g/L 可发酵糖）。柠檬酸预处理的玉米籽皮，相比于硫酸预处理物

料，预糖化过程放出的可发酵糖较少（图 5.1 b），这表明柠檬酸预处理过程较为缓和，

由于所采用的发酵方式为 SSCF，后续的发酵过程仍能对残余底物继续进行水解。但最

终乙醇的产量仅为 31.6 ± 1.4 g/L。预糖化过程释放了 6.86 ± 0.08 g/L 乙酸；经过长时间

的SSCF过程，最终乙酸积累到8.99 ± 0.25 g/L。如此高浓度的乙酸明显抑制了S. cerevisiae 

XH7 的发酵性能，使得发酵的乙醇得率仅为 0.17 g/g 发酵糖。但相比于硫酸预处理，柠

檬酸预处理在发酵初期的乙酸浓度较低，使得酿酒酵母可以在水解液中存活。 

 

 

 

图 5.2  柠檬酸预处理玉米籽皮常规生物炼制转化 
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Fig. 5.2  Biodetoxification (a) and the subsequent simultaneous saccharification and co-fermentation 

(SSCF) (b) in the regular biorefinery chain. 

注：脱毒条件为 37 ℃，1 vvm，24 h；SSCF 条件为 30 ℃，180 rpm，72 h。 

 

5.3.3  重构生物炼制链用于玉米籽皮高效转化 

预处理玉米籽皮中残余半纤维素的水解，导致乙酰基的释放。高浓度的乙酸使得后

续乙醇发酵失败。为了去除玉米籽皮水解过程中产生的过量乙酸，对常规生物炼制链进

行了重构。如图 5.3 所示，不同于常规生物炼制过程的两级反应器固态脱毒-糖化发酵策

略，重构的生物炼制过程采用了一锅法的糖化-脱毒-发酵策略。预处理物料首先进行预

糖化，释放出大量的残余乙酸；随后对预糖化水解液进行在位液体脱毒去除乙酸、糠醛

和 5-羟甲基糠醛抑制物；随后得到的脱毒水解液用于乙醇发酵。在整个重构的生物炼制

转化过程中有明显需要关注的几个问题： 

（1）预处理玉米籽皮中的抑制物是否会影响糖化过程纤维素酶活性； 

（2）生物脱毒菌株能否在高乙酸环境下正常生物解毒； 

（3）粘稠水解液导致的溶氧降低，是否会影响菌株的脱毒能力； 

（4）预糖化水解液中的可发酵糖浓度可以达到 100 g/L 以上，明显高于固态脱毒的

可发酵糖水平，在液体脱毒过程中能否有效保留这些可发酵糖； 

（5）如何在位偶联有氧的脱毒过程和厌氧的发酵过程。也就是说，如何在乙醇发酵

过程中快速消除脱毒菌株对酿酒酵母生长的影响。 

 

 

图 5.3  用于玉米籽皮高效转化的重构生物炼制过程 

Fig. 5.3  Flowsheet of the reframed biorefinery chain for corn fiber conversion 

 

图 5.4 表明了使用重构生物炼制技术对柠檬酸预处理玉米籽皮的转化过程。预处理

玉米籽皮的初步酶水解、液体生物脱毒和乙醇发酵均在同一个 5-L 生物反应器内进行。

12 h 的预糖化过程产生了 94.06 ± 4.41 g/L 葡萄糖和 30.94 ± 2.26 g/L 木糖，相当于每克

干重玉米籽皮可产生 282.17 ± 13.23 mg 葡萄糖和 92.81 ± 6.78 mg 木糖。所产生的的可发
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Fermentation
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酵糖总量与常规生物炼制过程产生的可发酵糖基本类似，这表明柠檬酸预处理物料中的

抑制物由于浓度相对较低，对纤维素酶活性和玉米籽皮的酶水解得率没有明显的消极影

响。此外，预糖化过程中每克干重玉米籽皮的水解还释放出了 21.84 ± 2.34 mg 乙酸、1.30 

± 0.04 mg 5-羟甲基糠醛和 0.56 ± 0.02 mg 糠醛。与只经过预处理的玉米籽皮相比，经过

酶水解后，释放的乙酸浓度增加了 176%，这表明通过调整生物炼制链从预处理物料中

释放大量残余乙酰基的目标已经实现。 

对预糖化水解液的液体生物脱毒过程如图 5.4 a 所示。在接入 P. variotii FN89 后的

36 h 内，所有游离的乙酸、5-羟甲基糠醛和糠醛均被完全降解。脱毒过程仅损失了 29.03 

mg/g DM 的可发酵糖（包括 17.64 mg/g 葡萄糖和 17.64 mg/g 木糖）。这表明 P. variotii 

FN89 菌株对高粘度的预糖化液有良好的脱毒能力；同时菌株优先于可发酵糖代谢抑制

物的性质有效地保留了水解液中大量的可发酵糖。在脱毒水解液中直接接入酿酒酵母 S. 

cerevisiae XH7 进行后续的乙醇发酵（图 5.4 b）。经过 72 h 的乙醇发酵，最终乙醇浓度

达到了 50.5 ± 0.6 g/L。相比于常规的生物炼制过程，乙醇产量提高了 60%（从 31.6 ± 1.4 

g/L 提高至 50.5 ± 0.6 g/L，图 5.2 b）。然而在整个乙醇发酵过程中，从可发酵糖到乙醇的

转化率仍然很低，只有 0.33 g/g，仅大约相当于理论得率的 66%。需要进一步对乙醇发

酵过程中的影响因素进行探究。 
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图 5.4  重构生物炼制链对玉米籽皮的脱毒和后续同步糖化共发酵过程 

Fig. 5.4  Biodetoxification (a) and the subsequent simultaneous saccharification and co-fermentation 

(SSCF) (b) in the re-framed biorefinery chain. 

注：脱毒条件为 37 ℃，500 rpm，1 vvm，36 h；SSCF 条件为 30 ℃，180 rpm，72 h。 

 

为了探究乙醇发酵过程中酿酒酵母活性较低的原因，对发酵液中的活菌数进行了涂

布计算。在乙醇发酵的前 36 h 内（图 5.5 a），可以清楚的观察到脱毒菌株 P. variotii FN89

和乙醇发酵菌株 S. cerevisiae XH7 的菌落。在上述实验中，液体脱毒和乙醇发酵的两个

过程，仅仅是以温度和氧气的供应为变化参数而藕联的。我们假定了在温度降低至 30℃

且厌氧条件下脱毒菌株 P. variotii FN89 会迅速死亡，接入酿酒酵母后即可开始乙醇发酵。

但文献查阅后可知，生物脱毒菌株 P. variotii 是一株嗜中温、可在氧气限制条件下存活

的丝状真菌[139]。P. variotii 也曾被报道过在厌氧条件下用于发酵生产乙醇，但效率较低
[201,202]。因此推测在厌氧乙醇发酵中，由于 P. variotii FN89 的存活，会与乙醇发酵菌株

S. cerevisiae XH7 产生竞争，导致乙醇发酵产量降低。 

为了消除 P. variotii FN89 在乙醇发酵过程中的存活，在液体生物解毒完成后，在 50 ℃

下进行了 12 h 的不通气灭活过程。随后温度降低至 30 ℃后接入乙醇发酵菌株 S. 

cerevisiae XH7。对发酵过程的菌落活力进行了涂布测定（图 5.5 b）。经过灭活后，乙醇

发酵过程中无 P. variotii FN89 存活。此时，酿酒酵母的菌落数明显多于未灭活过程。这

进一步表明在未灭活时，存在 P. variotii FN89 和发酵菌株 S. cerevisiae XH7 的竞争。此

外还有另一组实验液证明了这一点，即脱毒后的水解液不接入酿酒酵母，关闭通气，经

过 48h 培养，经检测，水解液中的葡萄糖和木糖浓度分别减少了 30g/L 和 10g/L 左右，

这也表明了 P. variotii FN89 在厌氧条件下会消耗大量的糖。 
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图 5.5  脱毒菌株 P. variotii FN89 和酿酒酵母 S. cerevisiae XH7 在发酵液过程的活性 

Fig. 5.5  Viability of P. variotii FN89 and S. cerevisiae XH7 in the fermentation broth after 

biodetoxification. (a) without heat-inactivation after biodetoxification; (b) with 12h heat-inactivation at 

50 °C after biodetoxification. 

注：涂布的稀释率为 10-6。涂布时，取 100 μL 样品均匀涂布于 YPD 平板上，30 °C 培养 72 h。 

 

因此为了保证乙醇发酵菌株 S. cerevisiae XH7 的正常生长，基于上述提出的柠檬酸

预处理和在位预糖化-脱毒-发酵策略，在对预糖化水解液的液态脱毒结束后，增加了在

50 ℃下的 12 h 灭活过程。在灭活完成后，温度降低至 30 ℃再接入 S. cerevisiae XH7 进

行乙醇发酵。如图 5.6 所示，最终乙醇产量达到了 70.2 ± 1.6 g/L，相比于常规生物炼制

过程，提高了 122%（31.6 ± 1.4 g/L，图 5.2 b）；相比于未灭活的重构生物炼制过程，乙

醇产量提高了 39%（50.5 ± 0.6 g/L， 图 5.4 b）。增加灭活过程后，从可发酵糖至乙醇的

得率达到了 0.43 g/g，大约为理论得率的 90%。因此通过有效调整常规生物炼制过程，

采用柠檬酸预处理-预糖化-液体脱毒-灭活-SSCF 技术路线，成功实现了以玉米籽皮为原

料高效生产纤维素乙醇。 
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(a) Without heat-inactivation of P. variotii FN89

(b) After heat-inactivation of P. variotii FN89
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图 5.6  增加灭活过程后的玉米籽皮乙醇发酵过程 

Fig. 5.6  Simultaneous saccharification and co-fermentation (SSCF) in the re-framed biorefinery chain 

with heat inactivation after biodetoxification. 

注：灭活条件：50 ℃，12 h，不通气；SSCF 条件：30 ℃，180 rpm，72 h。 

 

5.3.4  全过程物料平衡和比较 

对整个重构的生物炼制过程进行了物料衡算，旨在进一步表明该技术路线在控制废

水排放和提高转化率方面的结果。物料平衡均采用上述实验结果进行计算。以干重为 100 

kg 的玉米籽皮为初始物料，它含有 26.50 kg 的纤维素、30.50 kg 的半纤维素和 12.30 kg

的淀粉。 

在预处理过程中，含有 4.00 kg 柠檬酸的水溶液与原始物料按照 2:1 的固液比被共

同送入预处理反应器中。在 175 ℃、5 min 的预处理反应过程中，共泵入了 54.41 kg 的

饱和蒸汽。物料吸收了所有的酸溶液和蒸汽冷凝水，得到了 200.55 kg 的预处理物料。

由于物料具有良好的吸湿性，预处理物料仍然处于干固颗粒状态。预处理过程中，部分

葡聚糖和半纤维素分别水解成相应的 1.98 kg 葡萄糖和 5.35 kg 木糖。仍有 21.00 kg 木聚

糖剩余。预处理过程中生成了 0.09 kg 糠醛、0.10 kg 5-羟甲基糠醛和 0.76 kg 乙酸抑制

物。部分柠檬酸催化剂在预处理高温过程中热解，最终只剩余 2.64 kg。使用氢氧化钙对

预处理物料进行 pH 调节，生成 2.64 kg 难溶的柠檬酸钙。柠檬酸钙为固体形式存在而不

会被后续的生物脱毒过程降解。 

采用在位一锅法进行预处理原料的预糖化-脱毒-乙醇发酵。预糖化的固体含量设置

为 25%（w/w），需要加入总质量为 215.95 kg 的纤维素酶和水。预糖化过程水解了大部

分纤维素组分，但仍有部分木聚糖组分剩余。同时进一步释放了乙酰基，物料中乙酸质

量总共达到了 1.47 kg。经过在位液态生物脱毒，全部游离的糠醛、5-羟甲基糠醛和乙酸
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被降解，同时可发酵单糖（葡萄糖和木糖）产量有所提高，共得到 31.49 kg 葡萄糖和 11.94 

kg 木糖。这主要由于高温灭活过程促进了玉米籽皮的二次糖化，使得更多的可发酵糖被

释放。 

随后在脱毒水解液中添加 2.88 kg 营养盐并接种乙醇发酵菌株进入后续的同步糖化

与共发酵（SSCF）过程。发酵完成后，发酵液经过乙醇精馏和固液分离操作，共得到 29.54 

kg 乙醇，从物料中可发酵糖到乙醇的得率为 0.43 g/g，相当于理论得率的 86%。在预处

理过程中单糖的过度降解和脱毒中部分糖的消耗，是造成乙醇得率低于理论得率的主要

原因。发酵液中剩余了 3.31 kg 木糖和 1.44 kg 乙酸盐。经过生成的 25.26 kg 精馏水可以

直接循环利用。精馏后发酵液经过固液分离得到 170.85 kg 固体残渣（含水 102.51 kg）

作为 DDGS 副产品输出，并生成了 293.19 kg 的废水。在整个重构的生物炼制过程中，

在精馏和固液分离之前无任何废水产生。最终生产单位 kg 乙醇的废水排放为 9.93 kg/kg，

与第三章提到的玉米乙醇废水排放基本相当。 

进一步与以往研究报道的玉米籽皮转化案例进行比较。如表 5.2 所示，稀碱法、热

水、蒸汽膨爆及机械挤压等方法都被用于玉米籽皮预处理，并用于后续乙醇发酵。而对

于预处理之后物料中抑制物的去除多采用水洗或者碱石灰的方法，导致产生大量废弃物。

本研究在高固体含量下采用了重新构架的生物炼制路线（糖化-生物脱毒-发酵），获得了

70.17 ± 1.57 g/L 的高浓度乙醇产品，废水产生量为 9.9 g/g 乙醇，远低于其他研究（29.3-

145.1 g/g 乙醇），具有良好的应用潜力。 
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图 5.7  以玉米籽皮为原料生产纤维素乙醇的整体物料平衡 

Fig. 5.7  Feedstock mass balance of cellulosic ethanol production from corn fiber. 

注：原始物料中的其余组分包括自身的内源性灰分和蛋白等物质；假设在柠檬酸催化的预处理过程中，玉米籽皮中所有的淀粉都被水解成葡萄糖；所示的

液体生物脱毒环节中已经包括了灭活的过程；预糖化、生物脱毒、灭活和 SSCF 是在同一个反应器内进行的（绿色字体），是一个连续的过程；玉米籽皮乙

醇发酵后，经过精馏和固液分离得到的固体废物，由于其中仅含有少量木质素，因此不适合作为固体燃料焚烧，这些固体废物通常作为 DDGS 副产品输出。 
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表 5.2  以玉米籽皮为原料生产纤维素乙醇的总结（不包括与淀粉共发酵的情况） 

Table 5.2  Summary of cellulosic ethanol production from corn fiber feedstock (excluding the cases of co-fermentation with starch) 

Pretreatment Detoxification Solids 

content  

(w/v) 

Dosage of enzymes 

(per gram DM) 

Ethanol 

titer 

(g/L) 

Ethanol yield  

(g/g corn fiber)  

Wastewater 

generation 

(g/g ethanol) 

References  

Steam explosion with SO2 Overliming 2% 22.5 FPU Celluclast 1.5L 

5 IU Novozyme 188 

50-80 U glucoamylase 

6.9 0.49 ~145.1 [203] 

Dilute KOH and NaOH Water washing 5% 25 FPU Celluclast 1.5L, 25 IU 

Novozyme 188 

12.5 0.25 ~78.2 [204] 

Dilute NaOH Water washing ~4.3% ~15 FPU (Spezyme CP) 3.3 0.077  ~86.6 [200] 

Liquid hot water Water washing 7.8% 10 FPU Celluclast 

1.5L/Novozyme 188 

~20.0 ~0.26 ~29.3 [205] 

Extrusion None ~7% ~5.9 FPU Celluclast 1.5L, 38 

CBU β–glucosidase and 1 FBG 

Viscozyme L 

29.1  0.41 ~34.4 [196] 

Citric acid pretreatment Biodetoxification 25% ~10 FPU CTec 2.0  70.2 0.28 ~9.9 This study 
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5.3.5 自产柠檬酸用于玉米籽皮高效生物转化 

本研究中所使用的柠檬酸催化剂，作为一种六碳三羧酸，被广泛应用于各行各业，

尤其以食品行业中的调味剂、保鲜剂及精细化工中的化妆品添加剂居多[206]。柠檬酸主

要由微生物发酵生产，且技术成熟。柠檬酸发酵菌株主要为黑曲霉，在发酵过程中不需

要控制 pH，柠檬酸产量可达到 100 g/L 以上。最终发酵液的 pH 会低于 1.8，这基本与

柠檬酸的 pKa 相近。因此对于柠檬酸作为预处理催化剂，可以直接使用柠檬酸发酵液代

替商业柠檬酸试剂，从而降低催化剂的成本。 

如图 5.8 a 所示，柠檬酸发酵所用玉米淀粉来自于玉米淀粉湿磨法工艺。玉米淀粉

经过两步液化和糖化后，直接接入柠檬酸生产菌株 A. niger M288，在有氧条件下进行柠

檬酸发酵（图 5.8 b）。玉米淀粉水解共释放了 108.2 ± 5.0 g/L 的葡萄糖。经过 168 h 发酵

最多得到柠檬酸 98.5 ± 5.5 g/L。发酵前 36 h 未在发酵液中检测到柠檬酸。随着发酵液

pH 下降至 3.0 左右，从 48 h 后逐渐在发酵液中检测到柠檬酸，最终发酵液 pH 在 1.6-1.7

之间。 

 

 

图 5.8  自产柠檬酸作为玉米籽皮预处理催化剂的流程及柠檬酸发酵 

Fig. 5.8  Flowsheet of self-producing citric acid as pretreatment catalyst (a) and citric acid fermentation 

from corn starch (b) 

注：柠檬酸发酵条件：初始 pH6.0，33 ℃，300 rpm，1 vvm，192 h，发酵过程不控制 pH。 

 

由玉米粉发酵得到的柠檬酸溶液直接稀释，用于玉米籽皮的预处理过程。所得到的

预处理后玉米籽皮经中和后按照 5.3.3 的方法，通过重构的生物炼制过程进行纤维素乙

醇发酵。液体生物脱毒过程如图 5.9 a 所示，在 36 h 内完成了对所有游离乙酸、糠醛和

5-羟甲基糠醛的去除，总可发酵糖损失为 6.6%。脱毒水解液经过高温灭活后，接入乙醇

发酵菌株 S. cerevisiae XH7。经过 72 h 厌氧发酵，最终乙醇浓度为 68.2 ± 0.4 g/L。从可

发酵糖至乙醇的得率达到了 0.42 g/g，大约为理论得率的 80%。使用粗柠檬酸发酵液作

为预处理催化剂的乙醇发酵效果与使用试剂级柠檬酸类似，实现了对催化剂成本的控制。 
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图 5.9  自产柠檬酸预处理及重构生物炼制链对玉米籽皮的脱毒和后续同步糖化共发酵过程 

Fig. 5.9  Biodetoxification (a) and the subsequent simultaneous saccharification and co-fermentation 

(SSCF) (b) in the re-framed biorefinery chain using self-produced citric acid pretreated corn fiber. 

注：脱毒条件为 37 ℃，500 rpm，1 vvm，36 h；SSCF 条件为 30 ℃，180 rpm，72 h。 

 

5.3.6 发酵残液和固体表征 

柠檬酸作为预处理催化剂，相比于硫酸，不会额外引入硫元素。由于柠檬酸的酸性

较弱，用于中和预处理物料中柠檬酸所使用的氢氧化钙用量会降低，这也使得柠檬酸作

为催化剂中的残液和固体残渣中钙元素含量较硫酸催化剂低 （图 5.10）。同时硫酸预处

理玉米籽皮残渣中含有大量的硫元素，分别是柠檬酸预处理和自产柠檬酸预处理的 26.1
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倍和 21.6 倍，因此使用柠檬酸作为催化剂可有效避免固体残渣焚烧时造成的硫氧化物

排放问题。 

 

 

 

图 5.10  玉米籽皮发酵残液和残渣中的主要元素浓度 

Fig. 5.10  Main elements content in residual solid liquid (a) or solids (b) after cellulosic ethanol 

fermentation from corn fiber by sulfuric acid pretreatment, citric acid pretreatment, or self-produced citric 

acid pretreatment. 

注：三种催化剂分别预处理玉米籽皮后，均通过重构的生物炼制过程进行了乙醇发酵。发酵液精馏

后进行固液分离，分别测定液体和固体残渣中的主要元素含量。 

 

在图 5.7 中，玉米籽皮总含有约 30%左右的无法被准确定性的组分，这一部分主要

为自身的内源性灰分和蛋白质组分。推测在高温酸预处理过程可能会使得玉米籽皮中蛋
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白质水解，从而释放出部分游离氨基酸。对经柠檬酸预处理的玉米籽皮发酵液中的 18 种

常见氨基酸浓度进行了了测定，结果如表 5.3 所示。所测定的 18 中氨基酸中，Asp（天

冬氨酸）、Gly（甘氨酸）、Ala（丙氨酸）、Pro（脯氨酸）和 Leu（亮氨酸）的浓度最高。

但总体来说，发酵液中单一游离氨基酸浓度并不高，不具备实际再利用的价值。 

 

表 5.3  发酵液中主要游离氨基酸浓度 

Table 5.3  Concentraions of main amino acids in broth 

Asp (μg/mL) Gly (μg/mL) Ala (μg/mL) Pro (μg/mL) Leu (μg/mL) 

101.8 ± 53.3 141.0 ± 101.7 190.1 ± 137.0 253.8 ± 144.5 110.6 ± 40.0 

注：仅展示了超过 100 μg/mL 浓度的氨基酸。 

 

5.4  本章小结 

玉米籽皮中过高的半纤维素含量会在水解时释放大量的游离乙酸，如果不能对大量

的游离乙酸进行有效去除，会严重影响后续的生物转化。本章节探究了使用干法生物炼

制技术以玉米籽皮为原料生产纤维素乙醇的可行性。具体研究内容如下： 

（1）传统的预处理-脱毒-酶水解-发酵的生物炼制过程难以实现对玉米籽皮的高效

转化，主要原因在于预处理残留的半纤维素组分水解，导致其中的乙酰基水合产生大量

乙酸，严重抑制了乙醇发酵菌株的生长和代谢。 

（2）使用酸性较弱的柠檬酸代替硫酸作为预处理催化剂，减少了可发酵糖的损失

以及残渣和废液中过量硫元素的排放。 

（3）对常规生物炼制过程进行了重新调整，以预处理-预糖化-液体脱毒-发酵的过

程代替传统的预处理-固态脱毒-发酵过程，使乙酰基在脱毒之前完成最大限度的释放和

水合，再在后续的液态脱毒中进行完全的降解。该方法实现了对玉米籽皮的纤维素乙醇

转化，但得率较低，其原因在于脱毒菌株在乙醇发酵过程中的存活导致可发酵糖的消耗。 

（4）继续在重构的生物炼制过程中对脱毒菌株进行了灭活，以预处理-预糖化-液体

脱毒-灭活-发酵过程实现了对玉米籽皮的高效转化，乙醇产量达到 70.2 ± 1.6 g/L，得率

为 0.43 g/g 可发酵糖。整个过程的废水排放接近了玉米乙醇干磨过程。 

（5）采用未经纯化的柠檬酸发酵液替代试剂级柠檬酸以降低催化剂成本，仍实现

了对玉米纤维有效地预处理和转化，最终乙醇产量达到了 68.2 ± 0.4 g/L，得率为 0.42 g/g

可发酵糖。 
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第 6 章  干法生物炼制平台上的木质纤维素酸水解技术重新评价 

6.1  引言 

木质纤维素的直接酸水解技术已经基本退出了生物炼制技术选项，其核心因素不仅

在于过低的可发酵单糖得率，而且在于水解液中的高浓度抑制物无法有效去除，使得后

续乙醇发酵无法进行。随着生物炼制技术的进步，现阶段有必要对酸水解技术进行重新

探讨。 

高效生物脱毒微生物的发现是生物炼制技术的一个重要突破[207]。两株已发现的真

菌树脂枝孢菌 A. resinae ZN1 和宛氏拟青霉 P. variotii FN89，可以将高浓度的呋喃醛、

有机弱酸和酚醛等抑制物快速和终极降解到 CO2 和水，并在脱毒期间优先利用呋喃醛等

抑制物作为碳源而不消耗可发酵单糖[121,128-130,208]。这一技术促进了酶水解生物炼制技术

以类似玉米干法技术的方式进行操作，纤维素乙醇的生产技术水平接近了玉米乙醇，废

水排放与玉米乙醇相当[113,114,208]。尽管酸水解生成的呋喃醛类抑制物远高于预处理过程，

但仍有可能将生物脱毒技术应用于降解酸水解液中的高呋喃醛抑制物降解，从而为突破

这一关键障碍提供一个强有力的技术支撑。同时，复合酸催化剂被发现在预处理过程中

相比于单一酸催化剂敏感程度范围更广且活性更高[209,210]，会更有效的控制预处理强度，

减少单糖的过度降解[211,212]。将复合酸催化剂应用于木质纤维素原料的酸水解，可能会

减少单糖进一步转化为呋喃醛，进而减少单糖损失和对生物脱毒的压力。 

本章首先对玉米秸秆原料在高固含量下的混合酸(硫酸、草酸、磷酸)水解参数（反

应温度、酸浓度、时间、固含量等）进行了优化，尝试获得更高含量和得率的可发酵

单糖。然后，采用半连续高效液体生物脱毒的方式对有效脱除了水解液中的高浓度乙

酸、羟甲基糠醛和糠醛抑制物，使之具备微生物发酵的品质；最后，采用上述生物脱

毒后的玉米秸秆酸水解液进行乙醇发酵。在 Aspen Plus 平台上对完整的酸水解和酶水

解生物炼制过程进行严格流程模拟，对酸水解的单糖得率损失与零纤维素酶成本之间

的平衡进行了讨论，从而在目前的技术水准下对酸水解技术的价值进行最终的评价。 

6.2  材料与方法 

6.2.1  菌株，培养基和培养环境 

所用生物脱毒菌株 Paecilomyces variotii FN89 具体保存方法及培养基参考 2.2.1。 

所用乙醇发酵菌株 Saccharomyces cerevisiae XH7 具体保存方法及培养基参考 3.2.1。 

6.2.2  试剂 

纤维素酶和化学试剂的来源与用途见 3.2.2。 

6.2.3  原始物料 

本章所用物料为 2018年春季于河南省南阳市收获的玉米秸秆。原料经过水洗除尘、

风干、粉碎，通过直径为 10 mm 的筛网。使用 NREL 的两步酸解法测定其中的主要组
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成为 28.4%纤维素、22.6%木聚糖、18.2%木质素和 7.4%的灰分。 

6.2.4  酸水解过程 

酸水解过程的设备和操作参考干式稀酸预处理过程，见 3.2.8，但在操作条件上有所

不同。酸水解所用的催化剂为硫酸、草酸和磷酸的混合酸，总的酸用量为 8.5-18.0% DM。

水解初始固体含量为 10-60%（w/w），相应的固液比为 3:2-1:10。反应温度为 175-195 ℃，

反应时间为 5-25 min。反应结束后，酸水解产物从预处理反应器底部排出。 

6.2.5  酸水解产物生物脱毒和乙醇发酵 

制备脱毒菌株 P. variotii FN89 液体脱毒种子液的方法见 5.2.5。 

酸水解产物首先使用碳酸钙粉末调节 pH 至 5.0 左右。由于水解液中所含抑制物浓

度过高，P. variotii FN89 难以对其直接进行生物解毒。对酸水解产物的生物脱毒采用半

连续液体发酵的方法。脱毒在 3-L 反应器内进行，装液量为 1 L。600 mL 酸水解产物首

先和 400 mL SM 培养基（此时 SM 培养基中的可发酵糖含量调整为 40 g/L 葡萄糖和 20 

g/L 木糖）进行混合。按照 10%（w/w）接种 P. variotii FN89 种子液。在 37 ℃，200 rpm

培养 24 h，此时无乙酸、糠醛和 5-羟甲基糠醛剩余。发酵过程不需要添加营养物质。每

24 h 使用 400 mL 中和的酸水解产物置换发酵液。脱毒水解液在 50 ℃下灭活 12 h，用于

乙醇发酵。 

乙醇发酵种子液培养及发酵条件见 5.2.6。用于乙醇发酵的营养盐不需要添加磷酸二

氢钾，因为磷酸作为了酸水解催化剂，经中和后可以作为磷酸盐用于乙醇发酵。 

6.2.6  得率计算 

酸水解的中从纤维素或木聚糖水解得到的葡萄糖（g/g cellulose）和木糖（g/g xylan）

得率按照公式（1）进行计算： 

Sugar yield (g/g) =
C1 × 𝑚1 × (1 − D)

𝑚0 × C0
                                                                                       (1) 

其中 C1 是水解液中的糖浓度（葡萄糖或木糖，g/L）；m1 是一批次酸水解产物的重量；

D 是酸水解产物的固体含量（近似的认为其中的液体组分密度为 1 g/mL）；m0 是原始玉

米秸秆的干重；C0 是玉米秸秆的纤维素或木聚糖的含量（% DM）。 

酸水解过成的纤维素转化率（%）按照公式（2）计算： 

Conversion ratio (%) =
𝑚0 × C0 − 𝑚1 × D × [C1]

𝑚0 × C0
                                                                (2) 

其中[C1]是酸水解产物中固体残渣的纤维素含量。 

6.2.7  Aspen Plus 模型 

基于 NREL 的模型[182]和之前建立的干法生物炼制技术模型[113]在 Aspen Plus 软件

（version 11.0, Aspen Tech Co., Cambridge, MA, USA）上建立了酸水解工艺仿真模型。酸

水解工艺主要包括原料处理（A100）、直接酸水解（A200）、原位液体脱毒和乙醇发酵

（A300）、乙醇回收（A400）和固废处理（A500）五个模块。原料储存、废水处理和公
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用事业部分不包括在内。具体的模型及参数根据实际的操作和测量结果进行了调整，主

要包括以下几个方面： 

（1） 酸水解/预处理过程所用蒸汽为 1.6 MPa（273 oC）过饱和蒸汽。根据当地热

电厂的报价，蒸汽价格为$31.3/ton。（https://www.chplaza.net/article-5738-1.html）过饱和

蒸汽的用量代表了反应的能耗。 

（2）按照实际测定，大约 30%的草酸催化剂在反应器内被分解。 

（3）按照实际测定，大约 6%的 5-羟甲基糠醛被进一步分解成为乙酰丙酸。生成的

乙酰丙酸对后续脱毒及微生物发酵影响不大，在液体脱毒过程中仅降解了 20%左右。 

（4）生物转化过程由原先的固体脱毒、预糖化、SSCF 转变为在位的液体脱毒和乙

醇发酵。 

（5）乙醇精馏是通过粗馏塔 (T501) 和精馏塔 (T502) 提纯的。精馏能耗为两个塔

的总能耗。粗馏塔（T501）分离溶解的 CO2 和大部分的水。粗馏塔共 16 块塔板，从顶

方第二块板进料，摩尔回流比要求为 3:1，再沸比为 0.21，塔顶温度约为 60 ℃。精馏塔 

(T502)，其用于浓缩乙醇至共沸物状态。粗馏塔的馏出物（物流 507）被直接送入精馏塔

T502，含 35 块板。粗馏塔 T501 的乙醇蒸汽出物（物流 507）被送入第 14 块板（从顶

部计算）。含有较高浓度乙醇的分子筛循环物流（物流 509）在第 6 块板通入。要求摩尔

回流比为 3.2:1 以得到塔顶含有 92.3%的乙醇混合物及塔底 0.5%的乙醇。乙醇产品离开

精馏塔后其浓度大概为 92.3%，然后进一步通过气相分子筛吸附脱水浓缩至 99.5%。粗

馏塔的底部物流含有未被转化可溶和不溶物质。不溶性物质使用板框压滤机脱水，然后

被送到燃烧炉)。中。乙醇在精馏塔的损失设定在 20%左右。 

（6）固体残渣焚烧的热损失设定为 15%。 

6.2.8  技术经济分析 

能耗与经济学分析基于年处理 30 万吨干物料的生物炼制工厂的建设，年操作时间

为 8000 h。2013 年作为某一确定年的设备、化学品和劳务报价调整的参考年。根据官方

公布的计算周期，美元和人民币的汇率被设置为 6.38，可能会随时发生变动。设备的设

定和投资、现金流分析均参照之前的研究[113]。 

6.2.9  分析方法 

葡萄糖、木糖、乙酸、乙醇、5-羟甲基糠醛、糠醛、香草醛、丁香醛、4-HBA 及其

醇酸类衍生物的浓度测定使用 HPCL 方法，参考 2.2.10。 

6.3  结果与讨论 

6.3.1  基于干式稀酸水解的玉米秸秆高固体含量下直接水解的参数优化 

常规稀酸水解技术由于没有有效去除抑制物的手段，通常需要在低固体含量原料条

件下进行以尽量降低抑制物浓度[213]。这意味着可发酵单糖和发酵产物的低浓度，也意

味着大量新鲜水的消耗和有毒废水的排放。新的生物脱毒技术出现，不仅可以选择性的
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完全降解高浓度抑制物，同时大部分可发酵糖也得以保留。因此本研究可以在不考虑高

浓度抑制物生成的限制下，对玉米秸秆酸水解过程的催化剂种类、用量，水解反应温度、

时间，原料固含量等参数进行优化，尝试获得更高含量和得率的可发酵单糖（表 6.1）。

高的反应温度显著加快纤维素或半纤维素水解成葡萄糖和木糖的反应速度，但也同时增

加了水解反应生成的单糖向呋喃醛转化反应的速度[71,214]。对于玉米秸秆在高固含量和

硫酸催化剂水解反应条件下，硫酸用量为 8.5%（w/w, DM），185 oC 下葡萄糖浓度最高，

是一个较为合适的反应温度（表 6.1 a）。但在此反应温度下，木糖被过度降解转化为糠

醛副产物的趋势严重，需要寻找一个更合适的酸水解条件来减少单糖的过度降解。 

酸催化剂的种类和复合配方是酸水解过程的关键之一。有研究表明在稀酸预处理过

程中，有机酸和无机酸的混合酸水解比起单一无机酸的催化活性和单糖得率有正面的影

响[209,211,212]。如表 6.1 b 所示，设计了硫酸、草酸和磷酸的混合酸组合用于玉米秸秆的直

接水解。硫酸是一种最常用于木质纤维素水解的廉价无机酸催化剂[212]；草酸是一种可

生物降解二元有机强酸，对 β-1, 4-糖苷键具有很强的水解作用，同时在水解过程中会产

生较少的呋喃醛[215,216]；磷酸作为另外一种酸性较强的无机酸，有报道称磷酸在水解半

纤维素时产生的糠醛较少，并且经过水解反应中和后的磷酸盐可以作为乙醇发酵的营养

物质，减少发酵成本[217,218]。在本研究中磷酸添加量控制在 0.5% DM 时与与后续发酵磷

酸盐（2 g/L KH2PO4）添加量一致。在相同用量的硫酸或草酸（均为干玉米秸秆重量的

8.5%）和相同水解条件下，葡萄糖的浓度和得率类似，分别为 18.6 ± 2.8 vs. 17.4 ± 0.7 g/L

以及 0.13 vs. 0.13 g/g cellulose。而使用草酸催化剂保留了更多的木糖（0.12 vs. 0.06 g/g 

xylan）；同时使用草酸催化剂水解产生的 5-羟甲基糠醛和糠醛更少，相比于硫酸催化剂

分别减少了 53.3%和 19.3%。对于 8.0%硫酸与 0.5%磷酸的组合，与单独使用 8.5% DM

硫酸相比水解效果基本类似。通过对一定浓度硫酸、草酸和磷酸的初步组合，当混合酸

的组合为 6.0%硫酸+ 0.5%磷酸+6.0%草酸时，葡萄糖得率最高，达到了 0.31g/g cellulose。  

经过对反应过程中初始固含量（表 6.1 c）和酸用量的优化（表 6.1 d）后，40%初始

固含量，7.25% DM SA+7.25% DM OA+0.5% DM PA 酸用量下，葡萄糖得率最高，达到

了 0.49 g/g cellulose。对反应时间进行进一步的合理控制（表 6.1 e），即在 185 °C 维持 

15 min 水解后，停止通入蒸汽，继续维持搅拌 5 min，以此来减少水的输入从而提高水

解液中糖浓度。由于反应器具有良好的保温层，最终反应器内温度仍能维持在 182.1 °C。

此时葡萄糖和木糖的浓度进一步提高分别达到了 51.1 ± 1.7 g/L 和 18.1 ± 0.7 g/L，同时生

成了 10.9 ± 0.2 g/L 乙酸、4.4 ± 0.2 g/L 5-羟甲基糠醛以及 4.3 ± 0.2 g/L 糠醛。水解后纤维

素组分的转化率达到了 72.7%，木聚糖组分转化率接近 100%。但最终葡萄糖和木糖的

得率分别为 0.50 g/g cellulose 和 0.22 g/g xylan。一般来说，由于纤维素酶在木质素会发

生不可逆的非生产性吸附，高固体负荷下的酶水解反应是不完全的[219]。对不同条件下

所得的水解液中的固体残渣进一步进行组分测定可以发现，经过高温酸解后，残渣中仍

有部分纤维素残留。这表明，在高固体含量的酸水解过程中也出现了纤维素的不完全水

解（25.6%-64.5%），这也对进一步提高葡萄糖得率有所限制。  
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表 6.1  酸水解过程参数优化获得最高可发酵糖产量 

Table 6.1  Maximizing the fermentable sugars yield by varying hydrolysis parameters 

 
Glucose 

(g/L) 

Cellulose 

conversion (%) 

Glucose yield 

(g/g cellulose) 

Xylose 

(g/L) 

Xylose yield 

(g/g xylan) 

Acetate 

(g/L) 

HMF 

(g/L) 

Furfural 

(g/L) 

(a) Temperature (°C) (20 min; 1200 g dry CS (60 % loading, w/w); 8.5% sulfuric acid based on dry CS) 

175 8.2±2.5 35.5 0.04 35.4±1.3 0.21 8.1±0.0 3.6±1.2 3.3±0.1 

185 24.1±1.2 38.8 0.15 10.3±0.0 0.08 9.1±0.0 4.5±0.0 4.1±0.0 

195 20.4±2.0 55.3 0.15 4.8±0.2 0.04 10.6±0.1 5.00±0.5 2.5±0.0 

(b) Acids cocktail (% DM) (185 °C; 20 min; 1200 g dry CS (60 % loading, w/w); SA, sulfuric acid; OA, oxalic acid; PA, phosphoric acid) 

8.5%SA 18.6±2.8 51.6 0.13 7.0±0.2 0.06 9.1±0.3 4.4±0.2 3.8±0.2 

8.5%OA 17.4±0.7 50.5 0.13 12.3±1.4 0.12 9.5±0.2 2.1±0.1 3.0±0.5 

8.0%SA+0.5% PA 19.6±1.0 46.0 0.15 9.3±0.4 0.09 9.4±0.4 4.1±0.1 4.0±0.1 

6.0%SA+0.5%PA+2.0%OA 39.6±0.5 54.0 0.29 9.5±0.1 0.09 10.7±0.4 4.9±0.1 3.4±0.2 

6.0%SA+0.5%PA+6.0%OA 40.8±1.4 64.2 0.31 10.3±0.3 0.10 10.9±0.4 4.8±0.2 2.8±0.1 

8.0%SA+0.5%PA+2.0%OA 34.4±2.2 65.2 0.26 8.8±0.7 0.08 10.9±0.8 4.1±0.4 2.6±0.1 

8.0%SA+0.5%PA+6.0%OA 30.6±1.2 78.0 0.22 7.7±0.6 0.07 10.4±1.0 3.9±0.1 2.9±0.0 

(c) Solids loading (%, w/w) (185 °C; 20 min; 167, 333, 500, 667, 833 g dry CS; 6.0% SA + 0.5% PA + 6.0% OA. *ND, not detected) 

10 3.0±0.2 56.7 0.12 7.8±0.4 0.39 1.6±0.6 0.2±0.0 ND* 

20 10.0±0.4 67.1 0.21 12.6±0.5 0.34 3.8±0.5 0.8±0.0 0.8±0.0 

30 18.8±0.5 67.8 0.27 15.1±0.4 0.27 5.9±0.1 1.5±0.1 1.8±0.2 

40 33.8±1.9 65.2 0.44 12.7±1.5 0.20 8.5±0.0 3.0±0.1 2.5±0.0 

50 36.6±1.2 72.3 0.32 15.3±0.2 0.17 8.6±0.3 3.6±0.1 2.4±0.1 

(d) Catalysts dosage (% DM) (185 °C; 20 min; 667 g dry CS (40% solids, w/w)) 

4.25%SA+0.5%PA+4.25%OA 26.1±0.7 52.6 0.33 23.6±0.7 0.38 7.9±0.6 2.1±0.0 2.6±0.0 

7.25%SA+0.5%PA+7.25%OA 39.4±0.8 73.0 0.49 13.4±0.4 0.21 9.1±0.2 3.5±0.1 2.7±0.3 

8.75%SA+0.5%PA+8.75%OA 34.9±0.7 71.6 0.48 11.1±0.5 0.19 9.3±0.2 4.4±0.1 2.7±0.2 

(e) Reaction time (h) (185 °C; 20 min; 667 g dry CS (40% solids, w/w); 7.25% SA + 0.5% PA + 7.25%OA) 

10 49.1±0.5 44.0 0.40 23.2±0.1 0.24 10.1±0.7 2.9±0.0 3.7±0.1 
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15 39.7±2.3 47.1 0.43 18.5±1.0 0.25 8.8±0.0 2.8±0.2 2.9±0.0 

25 26.4±0.3 74.4 0.41 10.0±0.1 0.20 7.3±0.2 3.1±0.0 1.9±0.0 

5+15* 39.3±1.5 63.4 0.35 18.5±0.9 0.20 9.2±1.3 2.5±0.1 3.6±0.3 

10+10* 46.8±1.7 66.3 0.42 19.8±0.6 0.23 11.1±1.0 3.9±0.7 4.4±0.0 

15+5* 51.1±1.7 72.7 0.50 18.1±0.7 0.22 10.9±0.2 4.4±0.2 4.3±0.2 

注：反应时间 5 + 15，10 + 10，15 + 5 表明该酸水解过成是分别在 185 °C 维持 5、10、15 分钟，然后停止通入蒸汽，并继续搅拌保持 15、10、5 分钟。由

于水解反应器具有良好的隔热层，最终反应器内的温度仍能维持在 174.3、178.8 和 182.1 °C。 

SA，硫酸；PA，磷酸；OA，草酸。 
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6.3.2  半连续液态生物脱毒和乙醇发酵 

以前的研究表明，由于缺乏有效地手段来去除高浓度的发酵抑制剂，玉米秸秆的稀

酸水解液基本上不可能直接用于乙醇发酵。通过对水解液进行稀释可以得到非常低浓度

的乙醇（小于 5 g/L）[220,221]。尽管目前新筛选或基因工程改造得到的一些酵菌株可以耐

受一种或几个木质纤维素来源抑制剂，但都无法耐受真实木质纤维素水解液体系下的抑

制物[120,222]。因此对于目前得到含有大量可发酵糖的稀酸水解，彻底清除其中所含有的

高浓度抑制剂是获得良好乙醇发酵指标的重要前提。在本研究中，使用了第二章中新分

离得到的生物脱毒真菌 P. variotii FN89，该菌株可以有效降解全谱木质纤维素来源抑制

物。同时该菌株也在第五章中被证实了可以用于液体生物脱毒，并在存在大量可发酵糖

的情况下有限代谢抑制物，从而有效保留大部分可发酵糖。 

首先使用氢氧化钙将所得到的酸水解物中和值 pH 5.0 左右，并对其中的主要酚醛类

抑制物及其衍生物浓度进行了测定（表 6.2）。大量氢氧化钙中和剂的加入，将部分酚醛

类抑制剂还原为相应的醇，这一现象与碱性脱毒（overliming）过程相似。 

 

表 6.2  原始酸水解物、中和后酸水解物以及脱毒后酸水解物中主要酚醛抑制物及其衍生物的浓度 

Table  6.2 The concentrations of main phenolic aldehyde inhibitors in original hydrolysate, neutralized 

hydrolysate, and biodetoxified hydrolysate. 

 Original hydrolysate Neutralized 

hydrolysate 

Biodetoxified 

hydrolysate 

HMF 4.43 ± 0.23 3.74 ± 0.01 ND 

HMF alcohol ND 0.81 ± 0.01 ND 

HMF acid ND ND ND 

Furfural 4.34 ± 0.34 3.67 ± 0.14 ND 

Furfuryl alcohol ND 0.69± 0.32  ND 

Furoic acid (g/L) ND ND 0.72 ± 0.33 

4-HBA (g/L) 0.56 ± 0.06 0.45 ± 0.02 0.07 ± 0.04 

4-HBA alcohol (g/L) ND 0.08 ± 0.01 0.24 ± 0.12 

4-HBA acid (g/L) ND ND 0.35 ± 0.16 

Vanillin (g/L) 1.17 ± 0.06 0.66 ± 0.03 0.12 ± 0.04 

Vanillyl alcohol (g/L) ND 0.40 ± 0.02 0.79 ± 0.31 

Vanillic acid (g/L) ND ND 0.78 ± 0.58 

Syringaldehyde (g/L) 2.31 ± 0.12 1.91 ± 0.09 0.27 ± 0.04 

Syringyl alcohol (g/L) ND 0.55 ± 0.04 0.49 ± 0.20 

Syringic acid (g/L) ND ND 0.05 ± 0.00 

注：ND，表示未在 HPLC 中未检测到；4-HBA，表示对羟基苯甲醛。 

 

尽管氢氧化钙中和剂的加入缓解了水解液中高浓度抑制物的毒性，但由于水解液中

抑制物浓度较高，脱毒菌株 P. variotii FN89 无法在酸水解液中直接生长。对原始水解液

进行了一定的稀释来探究菌株 P. variotii FN89 能正常生长的抑制物浓度。分别使用 SM

培养基对原始水解液进行稀释，稀释率为 20%-80%。对稀释后水解液在摇瓶内进行生物
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脱毒，结果如表 6.3 所示。当稀释度为 20%时，P. variotii FN89 可以在水解液中生长，

但将其中乙酸、5-羟甲基糠醛和糠醛全部降解需要较长时间（84 h），同时还伴随有 35.2 

± 2.3%的可发酵糖损失。进一步将水解液稀释 40%，P. variotii FN89 可在 24 h 内完成对

抑制物的去除，此时可发酵糖损失降低至 11.5 ± 0.7%。随着稀释率的进一步提高，尽管

抑制物浓度进一步降低，脱毒压力减少，但可发酵糖的损失逐渐提高。因此对水解液稀

释 40%可以保证 P. variotii FN89 对抑制物的高效去除，并有效保留大部分可发酵糖。 

 

表 6.3  原始水解不同稀释度下 P. variotii FN89 的脱毒状况 

Table 6.3  The biodetoxification performance of the corn stover hydrolysate by mixed acids hydrolysis 

with different dilution rate by P. variotii FN89. 

Dilution (%) 
Acetate 

(g/L) 

HMF 

(g/L) 

Furfural 

(g/L) 

Biodetoxfication 

time (h) 

Sugar loss 

(%) 

No dilution 10.9 ± 0.2 4.4 ± 0.2 4.3 ± 0.2 / / 

20% 8.8 ± 0.5 3.6 ± 0.1 3.4 ± 0.2 84 35.2 ± 2.3 

40% 6.3 ± 0.3 2.3 ± 0.2 2.3 ± 0.1 24 11.5 ± 0.7 

60% 4.2 ± 0.1 1.6 ± 0.3 1.7 ± 0.1 24 15.3 ± 0.9 

80% 1.1 ± 0.1 0.9 ± 0.2 0.9 ± 0.1 12 18.1 ± 1.2 

注：使用含有 40 g/L 葡萄糖和 20 g/L 木糖的 SM 培养基对水解液进行稀释；生物脱毒过程在 500 mL

摇瓶中进行，直至无乙酸、HMF 和糠醛剩余。摇瓶内生物脱毒的条件：100 mL 装液量，37 °C，200 

rpm；总糖损失是葡萄糖和木糖的总损失。 

 

半连续发酵的方法被用于了 P. variotii FN89 对水解液的脱毒。采用半连续发酵不仅

只需要在发酵开始时对水解液进行一次稀释，同时还可以在长期的发酵中对脱毒菌株代

谢抑制物的能力进行驯化，提高其耐受性。具体的操作为原始水解液被稀释 40%后接入

P. variotii FN89 进行液体生物脱毒。随后每 24 h 使用新鲜的水解液置换 40%已脱毒水解

液，结果如图 6.1 a 所示。每个批次的初始乙酸、5-羟甲基糠醛和糠醛浓度分别降低至

6.3 ± 0.3 g/L，2.3 ± 0.1 g/L 和 2.3 ± 0.2 g/L。所有的抑制物在 24 h 内被有效去除，最终

水解液中葡萄糖和木糖浓度分别为 50.3 ± 4.5 g/L 和 18.4 ± 2.0 g/L，总糖损失小于 11.6%。 

经过生物解毒后的水解液被收集，并按照论文第五章的方法于 50 oC 下灭活 12 h，

用以消除 P. variotii FN89 对乙醇发酵菌株的消极影响。随后在灭活水解液中接入菌株 S. 

cerevisiae XH7 进行乙醇发酵，结果如图 6.1 b 所示。经过 60 h 发酵后，发酵液中葡萄糖

完全消耗，木糖残留 6.9 ± 0.3 g/L，乙醇浓度最高达到了 24.2 ± 0.3 g/L，乙醇得率为理

论得率的 94.8%。由木质素过度降解产的香草醛、丁香醛和 4-HBA 在短时间的脱毒过程

中难以完全去除（表 6.2），影响酿酒酵母正常代谢[221]，这可能导致了木糖的剩余。 
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图 6.1 玉米秸秆水解液的半连续脱毒和乙醇发酵 

Fig. 6.1  Biodetoxification and consequent ethanol fermentation of the corn stover hydrolysate by mixed 

acids hydrolysis. (a) Submerged semi-biodetoxification. 37 °C, 1 vvm aeration, 300 rpm stirring, 20% (v/v) 

inoculation, 2.5% dilution ratio (60% of fresh corn stover hydrolysate feeding and broth discharge every 24 

h); (b) ethanol fermentation. 30 °C, 200 rpm, 10% (v/v) inoculation. 

注：只展示了半连续脱毒过程中一个批次数据；图中未展示脱毒后的灭活过程。 

 

6.3.3  酸水解工艺的物料衡算 

对酸水解工艺的整体流程进行了物料衡算。整个工艺流程包括高固含量的混合酸水

解、液体生物脱毒、乙醇发酵、精馏及固液分离操作。衡算以 1000.0 kg 干玉米秸秆为

底物，含有 283.3 kg 纤维素和 225.9 kg 木聚糖，最终生产得到了 72.6 kg 纤维素乙醇，

乙醇得率仅为纤维素酶参与的干法生物炼制过程的 35%左右（图 3.7）。在整个酸水解工

艺中，从原始玉米秸秆加工至精馏之间无废水、固体废物和剫化合物的排放。精馏过程

产生 59.3 kg 精馏水可以循环利用。在精馏和固液分离后产生了 1482.4 kg 固体残渣和

2299.5 kg 废水，相当于每生产单位 kg 乙醇排放 20.4 kg 固体残渣和 31.7 kg 废水。参照

论文第三章图 3.7 数据，酸水解工艺生产单位 kg 乙醇的固体残渣和废水的排放分别是

酶水解参与的干法生物炼制过程固体和液体排放的 319.5%和 339.7%。 
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图 6.2  以玉米秸秆为底物的整体酸水解工艺物料衡算 

Fig. 6.2  Overall mass balance of mixed acid hydrolysis and cellulosic ethanol production from 1,000.0 kg dry corn stover. 

注：CS，表示玉米秸秆；在配有换热器和螺旋冷凝器的精馏系统中进行了乙醇的精馏。实验室规模上得到的精馏乙醇浓度为 54.9%（w/w）。精馏得到的乙

醇溶液需要进一步脱水至 99.5%（w/w）从而得到乙醇产品。 
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Xylan: 225.9 kg
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Levulinic acid: 19.2 kg

H2O: 2423.1 kg
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fermentation 

NaOH: 8.82 kg
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6.3.4  酸水解工艺的初步技术经济学评价及 Aspen Plus 模型 

本研究采用的高固含量混合酸水解以及生物脱毒技术，完整的实现了在非酶条件下

的纤维素乙醇转化。是目前较完整且指标较高的酸水解生物转化过程。因此可以根据本

研究的数据对目前的酸水解技术进行最终的可行性评价。 

尽管酸水解(非蛋白催化)过程减少了酶水解过程，但其在水解能耗、产物转化率与

酶水解过程（蛋白催化）具有明显的差别，需要在能耗及生产成本上进行进一步的技术

和经济评价。所比较的酸水解工艺（Case 1）和酶水解工艺（Case 2-4）的主要技术参数

和性能如表 6.4 所示。酸水解技术由目前所建立的混合酸水解、液体脱毒和乙醇发酵工

艺组成；酶水解技术分别采用了由 NREL 所报道的纤维素乙醇转化工艺（Case 2）[182]以

及实验室之前建立的干法生物炼制工艺（Case 3-4）[113,114]。其中案例 4 是在案例 3 的基

础上将酶用量减少一半所得到的，用于探究酶成本对整个生物炼制过程的影响。酶用量

的减少也导致了乙醇产量和得率的下降。 

四种工艺的整体物料平衡比较是以建设具备年处理 30 万吨干玉米秸秆能力生物炼

制工厂为基础的。该生物炼制工厂的规模相当于中等规模的石油炼制工厂。初步的技术

经济评价结果如表 6.5 所示。对于稀酸水解工艺（案例 1），乙醇年产量为 719 万加仑，

仅为一般酶法水解工艺（案例 2-3）乙醇产量的 29.6-33.9%。按目前乙醇销售价格 2.21

美元 /加仑计算，减少的乙醇产量意味着每年 3100-3770 万美元的经济损失

（https://tradingeconomics.com/commodity/ethanol）。根据在位生产酶（案例 2）中纤维素

酶价格为 4.24 美元/公斤蛋白质，酸水解工艺每年可节省 811 万美元的纤维素酶成本。

但即使在酸水解工艺的最佳性能下，也只能弥补 21.5%的乙醇生产损失。但目前在位生

产纤维素酶用于生物炼制的技术缺乏相应的商业验证。如果按照从不同的工业纤维素酶

制造商处购买（案例 3），纤维素酶的价格将提高到 6.27 美元或 23.3/公斤蛋白质，纤维

素酶的年成本将达到 743 万美元或 2762 万美元。采购纤维素酶的成本过高以及外部供

应商的不稳定因素将给纤维素乙醇精炼工厂的经济可持续性生产带来很大的不确定性。 

如果进一步将纤维素酶的用量从 10 mg 蛋白/g 纤维素减少至 5 mg 蛋白/g 纤维素

（案例 3-4），会导致乙醇年产量减少 18.5%，所造成的经济损失为 867 万美元；而每年

购买纤维素酶的费用也会相应的减少 419 万美元或 1519 万美元。目前在不添加任何辅

助剂或辅助酶的情况下，在高固体含量下酶水解的纤维素酶最低用量一般为 10 mg 蛋白

/g 纤维素。在此基础上，是否可以通过牺牲部分乙醇产量来减少纤维素酶的用量，需要

进一步权衡市售纤维素酶的价格和乙醇生产的经济损失。稀酸水解的另一个不确定因素

是高酸催化剂用量，其年成本比酶法水解加工中的稀酸预处理高 10.0 倍以上（表 6.5）。 
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表 6.4  稀酸水解工艺和酶水解工艺主要工艺参数及性能比较 

Table 6.4  Process parameters and performances of dilute acid hydrolysis and enzymatic hydrolysis for cellulosic ethanol production. 

 Case 1a Case 2b Case 3c Case 4c 

Processing Direct acid hydrolysis NREL process Dry biorefinery Dry biorefinery 

Pretreatment or hydrolysis Acid hydrolysis Dilute acid pretreatment Dilute acid pretreatment Dilute acid pretreatment 

Acid dosage (% DM) 7.25%SA+7.25%OA+0.50%PA 2.10% SA 2.50% SA 2.50% SA 

S/L ratio 2:3 3:7 2:1 2:1 

Temperature (°C) 185 158 175 175 

Reaction time (min) 15+5b 5 5 5 

Final solids content 19.8% >20.0% 45.2% 45.2% 

Detoxification Biodetoxification Alkaline detoxification Biodetoxification Biodetoxification 

Fermentationd SHF SHF SSF SSF 

Initial solids loading 19.8% (w/w) 20.0% (w/w) 30.0% (w/w) 30.0% (w/w) 

(Pre-) Hydrolysis / 48°C for 84 h 50 °C for 12 h 50 °C for 20 h 

Cellulase / On-site Purchase Purchase 

Cellulase dosage / 25 mg/g cellulose 10 mg/g cellulose 5mg/g cellulose 

Ethanol titer 24.2 g/L (3.1%, v/v) 53.4 g/L (6.7%, v/v) 85.1 g/L (10.8%, v/v) 64.9 g/L (8.2%, v/v) 

Ethanol yield (kg/ton CS)e 72.6 244.8 214.2 174.6 

注： 

a 所用酸水解工艺为表 6.1 中最优酸水解条件； 

b 案例 2 参考 NREL 生物炼制过程[182]，这个过程中氨用于对预处理物料的脱毒； 

c 案例 3 参考干法生物炼制过程[113,114]，案例 4 是在案例 3 的基础上将酶用量从 10 mg/g cellulose 调整至 5mg/g cellulose 得到的； 

d SHF，表示分步糖化与发酵；SSCF 表示同步糖化与共发酵； 

e 所有案例结果均按照本研究物料的组分进行了调整。 
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表 6.5  不同生物炼制工艺物料衡算及初步的经济学衡算 

Table 6.5  Materials balance and preliminary economic estimations of different biorefinery processing. 

 Case 1 Case 2 Case 3 Case 4 

Processing Dilute acid hydrolysis NREL process Dry biorefinery Dry biorefinery 

(a) Materials balance     

Raw corn stover (ton/year) 300,000 300,000 300,000 300,000 

Acid catalyst (ton/year) 45,000 6,300 7,500 7,500 

Cellulase (ton protein/year)a / 1,913 1,186 533 

Ethanol production (million gallons/year) 7.19 24.25 21.22 17.29 

(b) Materials cost and ethanol sale     

Feedstock cost ($ million/year)b 17.73 17.73 17.73 17.73 

Acid cost ($ million/year)c 10.30 0.82 0.98 0.98 

Cellulase cost ($ million/year) / 8.11d 7.43/27.62e 3.35/12.43e 

Ethanol sale ($ million/year)f 15.89 53.60 46.89 38.22 

注： 

a 所有案例所用的纤维素酶量均按照本研究物料的组分进行了调整； 

b 根据中国河南省当地供应商的报价，玉米秸秆的价格为 59.0$/ton； 

c 本研究的磷酸被中和成磷酸盐，作为后续乙醇发酵的营养物质。因此酸催化剂的成本不包括磷酸的成本； 

d 假设纤维素酶的在位生产是以葡萄糖为碳源； 

e 纤维素酶从两个渠道购买。据 Novozomes 的公告，纤维素酶的成本为 0.5 美元每加仑乙醇，相当于 6.27$/kg 蛋白[113]；或从中国制造商尤特尔（上海）处

购买，价格为 23.3$/kg 蛋白[223]； 

f 目前乙醇的销售价格为$2.21/gal（https://tradingeconomics.com/commodity/ethanol）。 
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传统的酶水解参与的干法生物炼制技术，包括干式稀酸预处理、固态脱毒、乙醇同

步糖化共发酵、精馏等工段。其纤维素乙醇的各项转化指标以及成本均在玉米乙醇的生

产范围中，这为我们对酶水解参与的生物炼制过程进行比较提供了技术蓝本。参照先前

建立的干法生物炼制技术的 Aspen Plus 模型（案例 3），进一步在 Aspen Plus 软件上初

步建立了以年处理 30 万吨干玉米秸秆生产纤维素乙醇的酸水炼制过程，年操作时间为

8000 h。整个模型包括原料处理（A100）、混合酸水解（A200）、在位液体脱毒和乙醇发

酵（A300）、乙醇精馏（A400）和热电联产（A500）五个工艺模块，如图 6.3 所示。初

步建立的酸水解工艺模型未建立原料储存、废水处理和公用设施等工艺模块，仅与干法

生物炼制过程做初步的比较。 

 

 

图 6.3  非酶催化（酸水解工艺）在 Aspen Plus 软件上的流程图 

Fig. 6.3  The flowsheet of non-enzymatic biorefinery processing on Aspen Plus software. 

 

使用 Aspen Plus 模型主要进行了相关能耗的比较，包括预处理（酸水解）蒸汽用量

以及糖化（酶水解工艺）、乙醇精馏和固体废弃物热电联产的能量消耗和输出，结果如表

6.6 所示。尽管稀酸水解技术避免了大量使用昂贵的纤维素酶，但由于自身水解过程固

液比较低（更多工艺水的输入）且水解温度高、时间长，这就意味着需要更多热蒸汽的

输入。经过流程模拟可以看出水解过程的蒸汽使用量为预处理过程的 1.9 倍。将 1.6MPa

蒸汽的价格按照当地的市场价 31.3$/ton 计算，生产每吨乙醇稀酸水解的蒸汽花费是酶

水解预处理过程的 5.43 倍。 

对于干法生物炼制或酸水解过程，所剩余的固废焚烧产热均可以满足糖化和精馏能

耗。多余热量经热电联产可以作为电力输出进一步提高工厂的经济效益。之前的研究表

明在酶水解参与的干法生物炼制过程中，木质素残渣焚烧在满足各生产环节的电量需求

外，生产每加仑乙醇会额外输出 2.5 kWh 电量来提高工厂效益。但由于酸水解过程较为

苛刻，一方面造成了大量固形物的损失；另一方面大量酸经中和后生成的不溶性盐积累

于木质素残渣中，影响其焚烧放热。造成最终酸水解残渣焚烧可用于热电联产的热量仅

为 41,995 MJ/h，仅为干法生物炼制的 21.2%。综上所述，尽管混合酸水解和高效生物脱

毒技术实现了非酶参与的乙醇生产，但由于其可发酵糖损失较大，难以实现糖得率降低

（乙醇收益减少）和酶成本减少之间的成本平衡。同时酸水解技术在生产每吨乙醇的催

化剂成本和蒸汽成本均明显高于酶水解过程，在热电联产方面也与酶水解过程有较大差

距，因此酸水解技术暂不具备实际应用价值。 
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表 6.6  非蛋白催化（酸水解）和干法生物炼制过程的能耗比较 

Table 6.6  Costs and energy consumption of non-enzymatic biorefinery process compared to dry 

biorefinery process. 

 Non-enzymatic biorefining Dry biorefining 

(a) Steam usage and cost 

Steam (ton/year) 224,000 425,696 

Steam cost ($ million/year) 13.3 7.0 

(b) Energy consumption and generation 

Pre-saccharification (MJ/h) / -12,453 

Ethanol distillation (MJ/h) -57,771 -81,783 

Solid residue combustion (MJ/h) +99,766 +291,771 

注：所用蒸汽为 1.6MPa，273 oC 的过饱和蒸汽，按照当地热电厂的报价，蒸汽售价为$ 31.3/ton。 

 

6.3.5  酸水解工艺的结果讨论和展望 

对于酸水解过程，尽管进行了很长时间的探索，对不同的底物、使用新式连续反应

器、不同的酸组合等[213,224-226]，但使用常见无机酸或有机酸的常规酸水解的得率始终被

限制在 60%以内[71]。尽管在本研究中，高固含量的酸水解技术得到了较高浓度的可发酵

糖（~66g/L），同时生物解毒技术也实现了在保留发部分可发酵糖的前提下对微生物生长

抑制物的有效去除，后续的乙醇发酵浓度也达到了 24.2 g/L，是目前酸水解工艺较为成

功的案例。但经过客观的流程建立及模拟，酸水解过程相比于酶水解参与的生物炼制过

程在整体转化效率和工厂效益方面仍存在着巨大的差距。 

这一沮丧的结果在我们的意料之中。对于酸水解过程，目前正处在一个两难的境地

中。首先对于固液比及酸用量。许多研究集中于在低固含量下使用极低的酸来进行水解

（0.5-2%, w/w）。尽管这样子有效地控制了酸的耗费同时也避免了高浓度抑制物的生成，

但所生成的低浓度可发酵糖水解液对于后续的生物转化并没有很大的价值。为了避免乙

醇回收的巨大能耗，Mats Galbe, Zhao 和 Zacchi 等人均提出了工业乙醇精馏浓度应不低

于 4% (w/w)[227-229]，这也就要求了用于乙醇生产的可发酵糖浓度不应低于 80 g/L。许多

研究也明显表明，当乙醇浓度超过 5%（~40 g/L）时，精馏的能耗变化将不再显著。但

是值得注意的是[227]。Zacchi 等人的研究也表明，如果采用蒸发作为预浓缩的手段，将葡

萄糖浓度从 1.5%蒸发浓缩至 8.0%，所需要的蒸汽比精馏减少的蒸汽会更多[229]。对于本

研究所采用的高固含量下的水解，这势必需要高浓度酸的介入。更多的成本集中于酸催

化剂的大量使用。而使用发酵生物质残渣热电联产，则完全可以满足精馏的能耗。 

其次是酸对可发酵糖降解的不可控。纤维素酶可以有选择性的水解聚糖，从而得到

较高浓度的可发酵糖。但对于酸水解而言，高温高压下得到的可发酵单糖会在短时间内

进一步降解为微生物生长抑制物，这在木质纤维素原料水解过程中半纤维素先于纤维素

水解的情况下[230]，木糖的损失显得更加尤为严重。先前的研究多采用两步稀酸水解方

法尽可能多的保留可发酵糖[231-233]，即在温和条件下先水解半纤维素并及时移除水解液；

对富含纤维素的残渣收集后再进行二步酸解。但整个过程需要大量工艺水且两步酸解所
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得到的含有低浓度木糖的水解液仍然不具有应用价值，同时在后续纤维素水解过程中由

于抑制物的生成，糖的得率仍被限制在 60%以内。 

新型固体有机酸的开发[70,234]、酸水解后化学法转化葡萄糖[235]、拟纤维素酶固体催

化剂[72]的合成或许是稀酸水解技术的另一条出路。但上述方法想要在实际工业场景进行

有效地应用仍有明显的技术瓶颈。但总的来说，对于历时已久的常规酸水解技术，尽管

使用酸水解环节替代了纤维素酶前处理、水解过程，但目前看来整体的转化效率及经济

效益与酶水解过程仍有明显的差距。基于我们具有了有效脱除抑制物的手段，今后的酸

水解技术可以集中于高转化率的得到高浓度可发酵糖水解液上。但在现阶段，如果无法

实现在高选择性酸催化剂上有实质性的突破，后续的木质纤维素酸水解技术都难以具备

应用价值。 

6.4  本章小结 

酸水解木质纤维素生物质生产纤维素乙醇可以节省昂贵纤维素酶成本，但核心障碍

是水解获得单糖后在酸催化剂作用下继续转化生成呋喃醛，造成可发酵单糖的大量损失

以及后续发酵无法进行。新筛选的生物脱毒菌株 P. variotii FN89 具有在液体条件下高效

降解木质纤维素来源抑制物的能力。该生物脱毒手段突破了酸水解产物中抑制物对乙醇

发酵菌株的抑制瓶颈，因此本章节对稀酸水解技术生产纤维素乙醇的潜力进行了重新评

估。主要内容如下： 

（1）对基于干式稀酸预处理的酸水解过程进行了酸组合、温度、固含量、酸用量和

反应时间的优化，以玉米秸秆为底物水解获得到了 51.1 g/L 葡萄糖和 18.1 g/L 木糖，得

率分别为 0.50 g/g 纤维素和 0.22 g/g 木聚糖。  

（2）采用半连续液体脱毒的方法，在 24 h 将玉米秸秆水解物中的糠醛、5-羟甲基

糠醛和乙酸完全去除；在位发酵获得了 24.2 g/L 乙醇产品，相当于乙醇得率为 72.6 kg/ton

干玉米秸秆。物料平衡表明在水解、生物脱毒额发酵过程中不产生废水、固体废物和有

毒化合物排放。 

（3）在 Aspen Plus 软件上建立了酸水解工艺的整体流程。初步技术经济学评价表

明用在新的生物脱毒技术克服抑制物瓶颈后，用廉价酸催化剂代替昂贵的纤维素酶催化

剂后，仍然只能补偿 21.5%-89.1%的乙醇生产损失，远不能弥补稀酸水解工艺中低乙醇

得率所带来的损失。 

（4）酸水解残渣焚烧可用于热电联产的热量仅为 41,995 MJ/h，仅为酶水解参与的

干法生物炼制过程的 21.2%。酸水解技术在生产每吨乙醇的催化剂成本和蒸汽成本均明

显高于酶水解过程，在热电联产方面也与酶水解过程有较大差距，因此目前酸水解技术

即使在突破抑制物瓶颈后，仍暂不具备实际应用价值。 
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第 7 章  干法生物炼制平台上的纤维素 L-乳酸案例及生命周期分析 

7.1  引言 

高手性度乳酸作为 PLA 的聚合前体[236]，其生产具有巨大的潜力。以粮食类生物质

为底物进行微生物发酵是目前生产高手性度乳酸的主要工业生产方法[237]。以粮食基原

料进行的乳酸生产案例已经有了广泛的研究，考虑到至 2024 年全球聚乳酸需求量保守

估计将达到 37 亿美元产值[238]，其对前体乳酸的需求量将是百万至千万吨的数量级，以

粮食类生物质大规模生产乳酸无论是在经济性上还是可持续性上都将是不现实的。因此

以廉价且来源广泛的木质纤维素生物质生产纤维素乳酸将是极具工业应用价值的生产

路线。 

木质纤维素生物质必须通过生物炼制平台进行转化。常规生物炼制平台包括预处理、

脱毒、糖化与发酵、以及下游产物分离等多个环节。以木质纤维素生物质生产高手性乳

酸除了必须在环境友好、节能控排下进行外，还必须时刻关注各环节产生的杂质对最终

产品手性度的影响[1]，其中最主要的杂质包括预处理所产生的抑制物残留以及发酵残糖。

因此尽管基于多种预处理手段的纤维素乳酸生产已经进行了诸多的研究，但由于预处理

过程能耗和排放巨大、抑制物彻底去除困难、发酵混合糖利用效率低等原因，大多数生

产的纤维素乳酸尚不具备用于聚乳酸单体的产业化要求[239]。 

干法生物炼制技术在实现高手性乳酸得率的同时严格限制了木质纤维素生物质转

化过程的废水排放。首先干式稀酸预处理有效打破了物料的原始结构同时保有了物料的

干燥形态，预处理过程不产生游离废水；新筛选的生物脱毒菌株实现了在极地可发酵糖

消耗下对全谱木质纤维素来源抑制物的彻底去除；乳酸发酵菌株具备同时利用全谱木质

纤维素来源糖（葡萄糖、木糖、甘露糖、半乳糖和阿拉伯糖）生产高手性度 L-乳酸的能

力，且发酵过程极难被污染；所获得的 L-乳酸最终合成了 L-丙交酯[240]。也就是说，以

干法生物炼制技术生产高手性度纤维素乳酸，解决了目前纤维素乳酸生产中的能耗、排

放和产品手性度的问题，具备了产业化要求。 

本章研究首先建立了在低酶用量下生产纤维乳酸的技术。并对目前最新的多种不同

干法生物炼制技术生产纤维素 L-乳酸的技术路线进行了案例分析。建立了基于干法生物

炼制过程和区域式的生物质加工工厂（RBPDs）的生物质收集、储存和运输模型，用于

乳酸生产的生命周期分析。对基于干法生物炼制平台技术的高手性度纤维素 L-乳酸生产

过程案例建立了基于严格 Aspen Plus 流程模拟计算的详细物料平衡，并进行了初步的生

命周期分析和碳排放分析，以期在基本技术经济数据分析基础上给出其成本数据和产业

化潜力，并对未来进一步的技术进步和成本降低给出展望 

7.2  材料与方法 

7.2.1  菌株，培养基和培养环境 

所用 L-乳酸发酵菌株 Pediococcus acidilactici ZY271（CGMCC 13611）的保存方法
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及培养基参考 4.2.1。 

所用生物脱脱毒菌株 Paecilomyces variotii FN89（CGMCC 17665）的保存方法和培

养基参考 2.2.1。 

7.2.2  酶和试剂 

纤维素酶和化学试剂的来源与用途见 3.2.2。 

7.2.3  原始物料 

    本章节所用物料为玉米秸秆，主要测定方法及组成参考 6.2.4。 

7.2.4  预处理 

本章节所采用的预处理手段为干式稀酸预处理，具体设备及操作方法参考 3.2.8。 

7.2.5  生物脱毒 

本章节使用了固态生物脱毒和液体生物脱毒两种方法。其中固态生物脱毒的具体操

作参考 3.2.8；液体生物脱毒的具体操作参考 5.2.5。 

7.2.6  L-乳酸发酵 

本章节分别在常规生物炼制过程和调整的生物炼制过程下进行了纤维素 L-乳酸的

生产。其中常规纤维素 L-乳酸的 SSCF 操作参考 4.2.5。调整生物炼制过程后的 L-乳酸

发酵参考 5.2.6 的乙醇发酵过程，并加以调整。其中因为乳酸菌的发酵温度较高，生物

脱毒完成后的水解液不需要在 50 oC 下高温灭活脱毒菌株，直接按照 10%（v/w）接种量

接入乳酸片球菌 P, acidilactici ZY271。发酵温度为 42 oC，转速为 300 rpm，发酵 pH 采

用自动添加氢氧化钙溶液的方法控制在 5.5。 

7.2.7  元素浓度测定 

发酵液和发酵残渣中主要元素含量通过电感耦合等离子体原子发射光谱法（725 

ICP-OES, Agilent）进行测量，具体操作方法参考 3.2.12。 

7.2.8  Apen Plus 模型 

基于 NREL 的模型[182]和之前建立的干法生物炼制技术生产 L-乳酸的模型[241]在

Aspen Plus 软件（version 11.0, Aspen Tech Co., Cambridge, MA, USA）上分别建立了四种

最新的干法生物炼制技术生产高手性纤维素 L-乳酸的技术工艺仿真模型。模型主要包括

原料处理（A100）、预处理（A200）、纤维素酶在位生产（A300）、生物转化（A400）、

分离纯化（A500）、固废处理（A600）和废水处理（A700）七个主要模块。其中分离纯

化模块个根据已经建立的技术路线进行了修正，主要包括固液分离、活性炭脱色、蒸发

结晶、酸化和离子吸附等步骤。 

7.2.9  碳足迹 

纤维素L-乳酸的碳足迹采用生命周期分析（LCA）的方法，在Open LCA软件（version 

1.11.0，GreenDelta，Berlin）上建立。所用数据库为 agribaluse v301、bioenergiedat 18 和
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ecoinvent 37，所用分析方法为 ReCiPe 2016 Midpoint (H)。具体的系统边界在 7.3.6 小节

中进行了讨论。 

7.2.10  分析方法 

葡萄糖、木糖、乳酸、乙酸、5-羟甲基糠醛和糠醛浓度采用 HPLC 方法测定，具体

设备和操作参考 2.2.10。 

7.3  结果与讨论 

7.3.1 较高强度预处理实现纤维素 L-乳酸的低纤维素酶用量生产 

第三章的研究表明，2.6% DM 的硫酸可以有效处理水洗后的玉米秸秆，经过 4 mg

蛋白/g DM 的高固含量 SSCF 后，乙醇生产指标可以达到~70 g/L。以草酸作为酸催化剂，

在相同的预处理条件下达到了与硫酸催化剂相同的催化效率和发酵指标，同时还有效降

低了发酵残渣中硫的含量。在本研究中，2.6% DM 硫酸用量、175 °C 反应温度和 5 min

的反应时间作为预处理的对照组。在此基础上通过提高酸用量、反应温度或反应时间来

增加预处理强度，以期更加有效的破坏木质纤维素底物的结构[242]，从而增加后续纤维

素与纤维素酶的有效接触面积，降低糖化所需要的纤维素酶用量，不同条件下预处理的

玉米秸秆主要组分如表 7.1 所示。以 4% DM 草酸复合 0.5% DM 磷酸的酸用量下，175 

oC 反应 10 min，相比于反应 5 min 会造成大概 14.2 %的总可发酵糖损失。当预处理反应

温度提高至 180 oC 时，使用 4% DM 草酸复合 0.5% DM 磷酸的酸用量，反应 5min 时，

相比于 175 oC 反应 5 min，可发酵糖含量损失了 31.5%。这一结果也表明，对于所用的

干式稀酸预处理方法，温度比酸用量对预处理效果的影响更大。而 Loannis A 的研究表

明[243]，对于稀酸预处理，在预处理温度超过 170 oC 后，预处理温度对后续酶水解效率

的影响减弱，这一本研究略有不同。先前的研究表明，175 oC 是干式稀酸预处理较为有

效的温度[111,244]。在本研究中，在酸用量增加的前提下，为了保存大部分的可发酵糖，预

处理反应温度应该有效控制在 175 oC，过高的温度会导致大量可发酵糖的损失。 

值得注意的是，尽管在 175 oC 的温度下，对照组 2.6% DM 硫酸以及 4.0% DM 草酸

复合 0.5% DM 磷酸的酸用量反应 5 min 时可发酵糖含量较高。但这并不代表后续酶解

可以释放出更多的可发酵糖。因为酶解可发酵糖的产量还与酶解效率有关。因此接下来

对 175 oC 预处理条件下得到的玉米秸秆（共七组）进行了酶水解及 L-乳酸发酵性能评

价。 



华东理工大学博士学位论文  第 116 页 

 

表 7.1  不同预处理条件下预处理后玉米秸秆的主要组分 

Table 7.1  The main compositions of pretreated corn stover. 

Conditions   Poly-

saccharides 

 Oligo- 

saccharides 

 Mono-

saccharides 

 Inhibitors   

Dosage (%)a Tem (°C)b RT (min)c Cellulose Xylan Glu-oligo Xylo-oligo Glucose Xylose Furfural HMF Acetate 

2.6% H2SO4  175 5 294.2±0.3 1.7±1.3 7.5±0.9 112.5±0.5 30.1±4.2 95.6±3.5 5.2±1.2 7.1±0.2 22.1±1.5 

4.0% OA + 0.5% PA 175 5 250.4±2.1 8.6±0.2 46.6±1.1 124.4±2.4 40.2±3.2 130.9±2.5 7.6±0.9 1.9±0.1 26.2±2.2 

4.0% OA + 0.5% PA 175 10 219.8±1.3 5.9±0.8 13.3±2.3 109.9±3.1 45.6±1.2 121.1±1.5 4.0±0.4 1.9±0.3 21.9±0.2 

6.0% OA + 0.5% PA 175 5 212.1±2.4 6.0±1.1 55.0±1.5 108.8±0.5 45.2±1.9 148.5±1.9 4.2±0.6 1.1±0.2 23.9±0.8 

6.0% OA + 0.5% PA 175 10 183.0±1.5 6.0±0.9 42.2±1.8 49.3±1.6 44.8±2.3 132.7±6.1 4.2±1.1 2.1±0.3 22.8±1.9 

8.0% OA + 0.5% PA 175 5 180.6±1.9 3.0±0.3 52.1±3.3 104.0±0.3 45.2±3.5 137.9±4.3 3.7±0.5 1.3±0.2 23.5±1.4 

8.0% OA + 0.5% PA 175 10 170.3±2.1 / 37.8±2.5 46.0±5.5 39.3±1.2 89.5±6.5 5.9±1.2 2.3±0.2 27.4±0.1 

4.0% OA + 0.5% PA 180 5 164.9±2.5 / 53.3±4.1 39.9±3.2 63.3±4.5 90.0±7.5 6.3±0.9 4.1±0.4 38.5±3.5 

4.0% OA + 0.5% PA 180 10 138.1±0.1 / 55.8±3.5 15.5±0.9 63.5±6.1 74.1±6.2 5.7±1.1 7.4±0.3 27.2±0.3 

注： 

a 酸用量是基于物料干基计算的；OA，代表草酸；PA，代表磷酸；磷酸添加量控制在 0.5% DM 时与后续发酵磷酸盐（2 g/L KH2PO4）添加量一致； 

b Tem，表示预处理反应温度； 

c RT,，表示预处理反应时间。 
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预处理所得物料直接在摇瓶内进行了 15%（w/w）固含量的酶水解评价，分别使用

1-4 mg 蛋白/g 干物质的酶用量，并计算了 12h 酶解后的可发酵糖产量及葡萄糖水解得

率，结果如图 7.1 所示。在不同酶用量下，相同预处理条件下木糖的产量基本相同，这

表明所用的预处理方法可保证半纤维素的高效水解。而随着酶用量的减少，葡萄糖的产

量逐渐降低，葡萄糖的得率也随之减少。 

此外，从图中可以看出，尽管随着酸用量及预处理时间的升高，葡萄糖的得率会相

对升高，但更高的预处理强度相对于对照组并不会得到更高的总糖产量，尤其是葡萄糖

产量。其原因可能有四个方面：可能是由于抑制物的存在抑制了纤维素酶的活性，导致

结果不明显；可能是由于糖浓度较高，抑制了纤维素酶的活性，导致结果不明显；也存

在一定可能是较强的预处理强度导致部分可发酵的损失；最后可能是由于水解的时间较

短（12 h），导致底物水解不完全。因此对各种预处理条件下得到的物料进行了相应的固

态生物脱毒，使用脱毒物料在要瓶内进行了 L-乳酸的发酵实验，来验证更高的预处理强

度在酶用量较低的情况下是否会得到更多的糖或产品。 

 

(a) Enzymatic hydrolysis evaluation with cellulase dosage of 4 mg protein/g DM 

 

(b) Enzymatic hydrolysis evaluation with cellulase dosage of 3 mg protein/g DM 

 

(c) Enzymatic hydrolysis evaluation with cellulase dosage of 2 mg protein/g DM 
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(d) Enzymatic hydrolysis evaluation with cellulase dosage of 1 mg protein/g DM 

 

图 7.1  不同预处理条件下预处理物料的酶水解评价 

Fig. 7.1  The enzymatic hydrolysis evaluation of pretreated corn stover with different cellulase dosage. (a) 

cellulase dosage of 4 mg protein/g DM; (b) cellulase dosage of 3 mg protein/g DM; (c) cellulase dosage of 

2 mg protein/g DM; (d) cellulase dosage of 1 mg protein/g DM. 

注：酶水解条件：250 mL 摇瓶，50 mL 装液量，15%（w/w）固体含量，150 rpm，50 oC，12 h。 

 

使用脱毒物料在摇瓶内的 SSCF 仍然使用了不同用量的纤维素酶，结果如图 7.2 所

示。脱毒物料经过预糖化 6 h 后，接入乳酸片球菌 P. acidilactic ZY271 进行 L-乳酸发酵。

当酶用量从 4 mg 蛋白/g DM 降低至 2 mg 蛋白/g DM 时，对照组乳酸产量由 66.0 g/L 降

低至 55.1 g/L，减少了 16.7%；但对于强较强预处理的物料，如 4.5% DM 酸用量预处理

5min 或 10min，当酶用量从 4 mg 蛋白/g DM 降低至 2 mg 蛋白/g DM 时，乳酸产量分别

只减少了 4.7%以及 7.2%。这表明强度较高的预处理对于提高水解得率和发酵效果确实

有所帮助。尽管在某些更高强度的预处理条件下，产物的产量更高，但是考虑到催化剂

的成本以及预处理能耗，选择较为适中的 4.5% DM 酸用量预处理 5min 或者 10min 或许

是较优的选择，此时糖化发酵的酶用量可以降低一半至 2 mg 蛋白/g DM。 
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(a) Cellulase dosage of 4 mg protein/g DM      (b) Cellulase dosage of 3 mg protein/g DM 

 
(c) Cellulase dosage of 2 mg protein/g DM      (d) Cellulase dosage of 1 mg protein/g DM 

 

图 7.2  不同预处理条件物料脱毒后用于摇瓶发酵产乳酸 

Fig. 7.2  L-lactic acid SSCF from pretreated and biodetoxified corn stover with the cellulase dosage of 4 4 

mg protein/g DM (a), 3 mg protein/g DM (b), 2 mg protein/g DM (c), and 1 mg protein/g DM (d). 

注：SSCF 条件：250 mL 摇瓶，15%（w/w）固含量，预糖化 6 h，10%（v/w）接种量，150 rpm，42 

oC，72 h。 

 

为了进一步评价在高固含量下所选择预处理物料的发酵性能，在 5L 发酵罐内进一

步进行了 L-乳酸的 SSCF 发酵，结果如图 7.3 所示。对照组为正常经 2.6% DM 硫酸预

处理和脱毒的玉米秸秆物料，发酵固含量为 30%（w/w）。当酶用量为正常 4 mg 蛋白/g 

DM 时，经过 72 h 发酵可生成 114.6 ± 1.0 g/L 乳酸；而当使用较低的 2 mg 蛋白/g DM 酶

用量时，72 h 时只生成了 72.8 ± 6.6 g/L 乳酸，产量下降了 36.5%；延长发酵时间至 96h，

乳酸产量提高至 81.6 ± 2.1 g/L。低酶用量下的乳酸发酵呈现典型的同步糖化与共发酵的

趋势，即游离糖被消耗完后仍通过物料的持续糖化释放可发酵糖用于乳酸生产，乳酸生

产始终处于上升的趋势，这表明仍有底物未能完全糖化。 

当使用 4.5%酸用量预处理 5min 的物料用于乳酸发酵时，在低酶用量下经过 72 h 发

酵乳酸产量达到了 98.4 ± 6.5 g/L。从 72 h 后乳酸产量没有明显上升的趋势，这表明此时

物料的水解基本停滞。但此时乳酸的产量比正常 4 mg 蛋白/g DM 酶用量发酵低 14.1%，

这表明仍有部分底物未能水解，推测此时纤维素酶失活的原因是由于对木质素的不可逆
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非生产性吸附。但预处理时间增加为 10 min 时，在 72 h 时的乳酸产量仅为 89.6 ± 0.2 g/L 

更长的预处理没有获得更高的发酵性能[80,219]，可能是由于长时间预处理导致的可发酵

糖大量损失。 

以上结果表明，较高强度的预处理条件提高了物料的水解得率，在仅一半纤维素酶

用量下，乳酸产量仅下降了 14.1%。但此方法带来的负面影响是预处理催化剂费用的提

升以及发酵产量的减少，还需要进一步的核算来确定该方法是否可行。 

 

(a) 2.6% sulfuric acid, 5 min, 4 mg protein/g DM  (b) 2.6% sulfuric acid, 5 min, 2 mg protein/g DM 

 
(c) 4.5% mixed acid, 5 min, 2 mg protein/g DM   (d) 4.5% mixed acid, 10 min, 2 mg protein/g DM 

 

图 7.3  不同酶用量下的纤维素 L-乳酸 SSCF 

Fig. 7.3  The L-lactic acid SSCF from pretreated and biodetoxified corn stover. (a) Corn stover was 

pretreated by 2.6% DM sulfuric acid for 5 min, cellulase dosage was 4 mg protein/g DM; Corn stover was 

pretreated by 2.6% DM sulfuric acid for 5 min, cellulase dosage was 2 mg protein/g DM; (c) Corn stover 

was pretreated by 4.0% OA and 0.5% PA for 5 min, cellulase dosage was 2 mg protein/g DM; (d) Corn 

stover was pretreated by 4.0% OA and 0.5% PA for 10 min, cellulase dosage was 2 mg protein/g DM. 

注：SSCF 条件：30%（w/w）固体含量，42 oC，150 rpm，96 h。 

 

7.3.2 纤维素生产粗乳酸作为预处理催化剂的潜力 

乳酸作为具有广泛应用有机酸，大部分由微生物发酵获得。在干法生物炼制基础上
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进行的纤维素乳酸的生产，其产量及产转化率都达到了工业化生产的水平。相比于其他

非生物法生产的有机酸，纤维素乳酸的生产成本和潜在碳排放明显较低。高浓度乳酸的

发酵通常是以合成乳酸钙的形式。在乳酸提纯过程中，乳酸钙酸化后通常需要经过阴阳

离子吸附才能得到高纯度乳酸溶液，这也是乳酸损失及生产成本较高的环节。 

在研究中表明，有机酸和无机酸混合作为稀酸预处理催化剂，具有更高的反应活性

和选择性，减少抑制物的生成。由于乳酸的酸性较弱，很难单独作为酸处理催化剂，通

常作为一种辅助酸被添加到预处理过程中。在这一框架下，如果我们能够使用木质纤维

素原料生产乳酸，并得到酸化后的粗乳酸溶液（不经过阴阳离子吸附），直接回收至预处

理工段来部分代替硫酸，不仅能有效控制有机酸催化剂的成本，也会减少后续硫氧化物

的排放。 

在我们之前的研究中发现，由于每批次原料的碱性灰分含量会因种植区域、收获季

节、灌溉、土壤、肥料使用、收获晾晒操作、运输、储存等过程的不同而变化[245-247]。

灰分与酸催化剂的中和导致了酸预处理的效率频繁且显著波动[248,249]。一种根据基础 pH

而不需要实际检验，确定稀酸预处理中酸用量快速高效的方法从而被提出并得到了验证
[250]。按照之前报道的方法，麦秆经彻底水洗后配置成 2.0% (w/w) 的浆状物。将浆料调

节 pH 至 2.3 时，麦秆预处理效果最好，其糖化及乙醇发酵效率达到最高。因此将 pH 2.3

定义为麦秆的基准 pH。因此确定对于不同灰分含量的玉米秸秆，尽管由于不同灰分含

量的中和能力不同造成酸用量不同，我们可以简单的通过将浆料 pH 的调节至 2.3，来确

定每克干物料预处理所需要的酸用量。分别使用硫酸和商业乳酸对 2.0% (w/w) 的未经

除尘的小麦秸秆浆状物 pH 进行调节，酸用量和 pH 的曲线如图 7.4 所示。 

2.0% (w/w) 小麦秸秆液浆的 pH 为 7.3 左右，这主要是由于其中含有一些可溶性的

碱性组分，如氢氧化钾，碱式氯化镁等。除此之外，秸秆中的灰分还包含一些难溶的碱

性组分，例如碱式氯化钙、碳酸钙、碳酸镁等。 

硫酸是最常用的稀酸水解催化剂，成本低易获得且水解效率高。使用硫酸调节小麦

秸秆液浆至 pH 至 2.3 的酸用量为 3.79% DM。而乳酸由于酸性较低，想要调节到基础

pH 2.3 则需要使用超过 20% DM 的乳酸，这在经济合理性上是难以接受的。因此我们仅

选择了添加 4.29，8.24，16.43% DM 的乳酸作为酸催化剂，复合硫酸作为稀酸水解催化

剂。根据 pH 调节的曲线，我们可以计算出对应 4.29，8.24，16.43% DM 乳酸添加下，

硫酸所用量为 2.25%，1.95%，1.56%，相比于单独使用硫酸分别减少了 40.6%，48.5%和

58.8%。在这三种酸组合下，我们分别对小麦秸秆进行了干式稀酸预处理并进行了后续

的生物转化。 

 

 

 

 

 

(a) The pH value of wheat straw slurry adjusted by sulfuric acid  
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(b) The pH value of wheat straw slurry adjusted by commercial lactic acid  

 

图 7.4  使用硫酸或商业乳酸对 2.0%（w/w）小麦秸秆液浆调节 pH 

Fig. 7.4  The pH values of wheat straw slurry (2.0%, w/w) adjusted by commercial lactic acid or sulfuric 

acid. (a) sulfuric acid; (b) lactic acid. 

 

分别使用不同的酸组合对小麦秸秆进行干酸预处理。所得预处物料均呈干固颗粒状

态。但当使用更多乳酸替代硫酸时，预处理物料中的长纤维明显增多（图 7.5），这表明

乳酸作为一种弱酸，对物料原有的结构破坏力较弱。 

进一步测定了预处理物料的组分（表 7.2）。以单独 37.9 mg/g DM 的硫酸作为催化

剂水解小麦秸秆时，原始物料中大部分的木聚糖水解成木糖；同时生成了 13.7 ± 1.1 mg/g 

DM，1.5 ± 0.8 mg/g DM 以及 4.1±1.5 mg/g DM 的乙酸，5-羟甲基糠醛和糠醛抑制物。同

时发现，即使没有添加乳酸作为催化剂，在预处理物料中仍然检测出了 1.5 ± 0.7 mg/g 

DM 的乳酸。我们推测这可能是物料在储存过程中，原始物料中携带的游离单糖如葡萄

糖、果糖等被广泛存在的乳酸生产菌株如粪肠球菌、植物乳杆菌等转化为乳酸[251]。 
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表 7.2  不同混合酸预处理的小麦秸秆组分 

Table 7.2  The compositions (mg/g DM) of pretreated wheat straw by sulfuric and lactic acid as catalysts. 

Acid dosage*  

(% DM) 

Poly-saccharides  Oligo-saccharides Mono-saccharides  Inhibitors and lactate (mg/g DM) 

Cellulose Xylan Glu-oligo Xylo-oligo Glucose Xylose Acetate HMF Furfural Lactate 

3.8 SA 276.1 ± 3.0 12.3 ± 0.7 4.0 ± 0.5 14.6 ± 3.2 20.0 ± 0.6 108.3 ± 0.5 13.7 ± 1.1 1.5 ± 0.8 4.1 ± 1.5 1.5 ± 0.7 

4.3 LA + 2.2 SA 285.3 ± 5.2 18.4 ± 1.3 3.4 ± 0.3 21.2 ± 1.0 15.5 ± 2.1 110.3 ± 8.4 9.8 ± 2.2 1.8 ± 0.9 1.1 ± 0.0 43.7 ± 1.9 

8.2 LA + 1.9 SA 295.6 ± 4.4 25.3 ± 2.5 5.3 ± 1.2 19.5 ± 0.9 15.1 ± 0.7 92.7 ± 3.6 8.9 ± 1.1 1.6 ± 0.4 2.3 ± 0.7 84.8 ± 1.5 

16.4 LA + 1.6 SA 291.3 ± 1.9 47.1 ± 3.4 8.7 ± 2.2 21.3 ± 6.7 13.4 ± 0.3 85.6 ± 1.1 7.8 ± 0.1 1.6 ± 0.2 2.2 ± 0.5 187.7 ± 3.3 

4.3 CLA + 2.2 SA 298.2 ± 1.2 26.3 ± 3.5 1.5 ± 0.7 8.3 ± 0.4 19.3 ± 1.0 106.8 ± 4.5 15.0 ± 0.6 1.5 ± 0.1 5.5 ± 1.3 42.2 ± 1.7 

注：SA 表示硫酸；LA 表示乳酸；CLA；表示纤维素粗乳酸｡ 
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图 7.5  不同混合酸预处理的小麦秸秆形态特征 

Fig. 7.5  The morphologies of different acid pretreated wheat straw. All the acid dosage was based on dry 

wheat straw weight. SA, sulfuric acid, LA, purchased lactic acid, CLA, cellulosic lactic acid. 

 

当通过添加商业乳酸来部分替代硫酸作为酸催化剂时，生成的乙酸、5-羟甲基糠醛

和糠醛抑制物有明显减少。从预处理物料的组成中可以看出，预处理后乳酸占干基含量

相比于乳酸催化剂的添加略有升高，多余的乳酸可能来自于物料本身含有的；同时由于

预处理过程中某些固体物质的损失，导致了预处理物料中乳酸含量的升高。当随着乳酸

用量的提升，预处理物料中残余木聚糖含量也逐渐升高，这表明此时预处理的水解效果

出现降低。 

对不同酸组合的预处理物料进行酶水解评价（图 7.6），也表明了当用更多的乳酸取

代硫酸时，酶水解得率也会出现明显下降，这表明乳酸作为一种弱有机酸，对纤维素天

然结构的破坏较弱。当 4.3% LA 与 2.2% SA 组合时，此时预处理物料的表观以及酶水解

效果基本与 3.8% SA (91.6 ± 0.9% vs. 92.5 ± 2.6%) 作为催化剂的相似。为了进一步验证

乳酸替代部分硫酸的可行性，我们对所得到的预处理进行了生物转化。 

 

 

图 7.6 不同混合酸预处理的小麦秸的酶水解评价 

Fig. 7.6  Enzymatic hydrolysis evaluation of different acid pretreated wheat straw. All the acid dosage was 

based on dry wheat straw weight. SA, sulfuric acid, LA, purchased lactic acid, CLA, cellulosic rude lactic 

acid. 
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按照第五章所重构的生物炼制过程，经中和后的预处理物料经过预糖化后进行了在

位一罐式的生物脱毒和乳酸发酵，结果如图 7.7 a-d 所示。有氧条件下的真菌脱毒和厌氧

条件下的细菌乳酸发酵可以通过调节温度、溶氧来进行偶联，从而保证整个过程的连续

性，来减少操作的复杂性和设备的投资。 

预糖化液首先接入 P. variotii FN89 在有氧条件下去除其中的乙酸和酚醛类抑制物。

不同预处理物料的液体脱毒过程都在 12 h 结束。所有的 5-羟甲基糠醛、糠醛以及 80%

以上的乙酸都被去除。剩余的部分乙酸可以作为后续乳酸发酵的营养组分，脱毒过程乳

酸催化剂的损失在 10%左右。 对于 3.8% DM 硫酸预处理的物料 (图 7.7 a)，经 12 h 预

糖化后，生成了 65.0 ± 0.2 g/L 的葡萄糖和 34.2 ± 0.5 g/L 的木糖。相比于预处理物料，

占理论得率的 78.5%和 98.9%。随着脱毒和乳酸发酵的进行，可发酵糖会进一步释放。

最终乳酸浓度达到了 83.6 ± 0.3 g/L，乳酸产量为理论得率的 89.0% (表 7.3)。当以 4.3% 

DM 乳酸和 2.2% DM 硫酸的混合酸预处理进行预糖化时（图 7.7 b），尽管葡萄糖得率仅

为 69.1%，但最终乳酸发酵产量及得率分别达到了 90.7 ± 2.1 g/L 和 89.1%，指标基本与

硫酸单独作为催化剂相似，这表明了该种混合酸预处理是有效的。尽管其糖化速度较慢，

但最终通过 SSCF 过程仍释放出了足够的可发酵糖用于乳酸发酵。而随着乳酸催化剂比

例的不断提高（硫酸用量减少，图 7.7 cd），预糖化的葡萄糖得率也不断降低，这一结果

与酶水解结果相似（图 7.6），相应的最终乳酸产量和得率也分别有所下降。2.2% DM 的

硫酸及 4.3% DM 的乳酸因此被确定为较为合适的预处理催化剂组合和用量。 

 

Biodetoxification                    Lactate fermentation 

(a) 3.8% DM sulfuric acid pretreated wheat straw 

 
(b) 2.2% DM sulfuric acid combined with 4.3% DM lactic acid pretreated wheat straw 

 

0

1

2

3

4

5

6

0

20

40

60

80

0 2 4 6 8 10 12

In
h
ib

it
o

rs
 (

g
/L

)

S
u

g
a

rs
 a

n
d

 l
a

c
ta

te
 (

g
/L

)

Time (h)

Glucose Xylose Lactate

Acetate 5-HMF Furfural

0

20

40

60

80

100

0 12 24 36 48 60 72

S
u

g
a

rs
 a

n
d

 l
a

c
ta

te
 (

g
/L

)

Time (h)

Glucose Xylose Lactate

0

1

2

3

4

5

6

0

20

40

60

80

0 2 4 6 8 10 12

In
h
ib

it
o

rs
 (

g
/L

)

S
u

g
a

rs
 a

n
d

 l
a

c
ta

te
 (

g
/L

)

Time (h)

Glucose Xylose Lactate

Acetate 5-HMF Furfural

0

20

40

60

80

100

0 12 24 36 48 60 72

S
u
g

a
rs

 a
n
d
 l
a
c
ta

te
 (

g
/L

)

Time (h)

Glucose Xylose Lactate



华东理工大学博士学位论文  第 126 页 

(c) 1.9% DM sulfuric acid combined with 8.2% DM lactic acid pretreated wheat straw 

 
(d) 1.6% DM sulfuric acid combined with 16.4% DM lactic acid pretreated wheat straw 

 
(e) 2.2% DM sulfuric acid combined with 4.3% DM cellulosic crude lactic acid pretreated wheat straw 

 

图 7.7  小麦秸秆的在位糖化脱毒及乳酸发酵 

Fig. 7.7  In-situ biodetoxification and lactate fermentation using acid pretreated wheat straw. (a) 

Biodetoxification and lactate fermentation using 3.8% DM sulfuric acid pretreated wheat straw; (b) 

biodetoxification and lactate fermentation using 2.2% DM sulfuric acid combined with 4.3% DM lactic 

acid pretreated wheat straw; (c) biodetoxification and lactate fermentation using 1.9% DM sulfuric acid 

combined with 8.2% DM lactic acid pretreated wheat straw; (d) biodetoxification and lactate fermentation 

using 1.6% DM sulfuric acid combined with 16.4% DM lactic acid pretreated wheat straw; (e) 

biodetoxification and lactate fermentation using 2.2% DM sulfuric acid combined with 4.3% DM cellulosic 

crude lactic acid pretreated wheat straw. 

注：在 5-L 螺旋桨生物反应器中，20 (w/w)固含量、4 mg 蛋白/g DM 的酶用量的条件下，将酸预处理

后的麦秸在 50 oC，12 h 内水解成液浆。水解液随后转移到 3-L 配备垂直平叶搅拌桨的生物反应器

中，用于原位生物解毒和随后的乳酸发酵。脱毒条件：500 rpm，37 oC，1 vvm。乳酸发酵条件：200 

rpm，50 oC，pH 5.5。 
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表 7.3  在位脱毒和乳酸发酵结果 

Table 7.3  The Results of in-situ biodetoxification and lactate fermentation 

Acid dosage (% DM) Pre-hydrolysis Bio-

detoxification1 

Lactate fermentation 

 Glucose 

(g/L) 

Glucose 

yield2 (%) 

Xylose 

(g/L) 

Xylose 

yield2 (%) 

Lactate loss (%) Lactate titer 

(g/L) 

Lactate yield2 

(%) 

3.8 SA 65.0 ± 0.2 78.5 34.2 ± 0.5 98.8 / 83.6 ± 0.3 89.0 

4.3 LA + 2.2 SA 58.0 ± 0.4 69.1 33.3 ± 1.0 84.4 14.2 90.7 ± 2.1 89.1 

8.2 LA + 1.9 SA 45.5 ± 0.8 52.1 32.2 ± 1.3 89.9 19.7 90.5 ± 3.0 82.7 

16.4 LA + 1.6 SA 43.6 ± 0.1 50.3 26.5 ± 0.6 65.1 11.6 95.6 ± 2.3 72.4 

4.3 CLA + 2.2 SA 56.5 ± 2.7 64.2 34.7 ± 1.7 95.9 12.9 90.1 ± 6.5 88.3 

注： 

1 生物脱毒阶段的糖损失无法计算，因为糖在纤维素酶的水解下会不断从底物中释放出来。 

2 葡萄糖、木糖和乳酸的得率均是根据预处理小麦秸秆中的可发酵糖含量来计算的（g/g）；预处理麦秆中可发酵糖包括葡聚糖、木糖、葡寡糖、木寡糖、葡

萄糖和木糖；在计算得率时，已从实际产量中减掉所添加的乳酸。  
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所得纤维素乳酸钙发酵液经过离心、脱色、结晶、酸化、浓缩后得到高浓度乳酸溶

液。由于发酵过程中有残糖剩余和乙酸生成，因此所得粗纤维素乳酸溶液中含有葡萄糖

1.78 g/L，木糖 4.80 g/L，乳酸 199.99 g/L，乙酸 2.93 g/L。将得到的粗乳酸溶液与浓硫

酸的混合，作为干式稀酸预处理催化剂，预处理物料的组成见表 7.2。其可发酵糖组分

基本与使用商业乳酸相似。值得注意的是，使用粗乳酸作为酸催化剂，生成了 5.5 ± 1.3 

mg/g DM 的糠醛和 15.0 ± 0.6 mg/g DM 的乙酸，明显高于使用商业乳酸的 1.1 ± 0.0 mg/g 

DM 和 9.8 ± 2.2 mg/g DM，这主要来源于粗乳酸溶液中的残余乙酸以及残余木糖在预处

理过程中的降解。 

对使用纤维素乳酸及硫酸预处理的小麦秸秆物料用于了后续的糖化、脱毒及乳酸

SSCF（图 7.7 e）。最终乳酸产量为 90.1 ± 6.5，为理论转化率的 88.3%，基本与单独使用

硫酸或商业乳酸的效果相同（表 7.3），这表明使用粗纤维素乳酸溶液和硫酸的混合酸预

处理效果与单独使用硫酸基本类似。 

尽管粗纤维素乳酸溶液没有经过离子交换树脂去除其中的残余阴阳离子，但用于酸

催化剂并不会影响后续乳酸发酵的效果。为了探究粗乳酸溶液的回收是否会造成高离子

浓度的富集，进一步对单独硫酸预处理（3.8% DM）、商业乳酸-硫酸（4.3% DM 商业乳

酸和 2.2% DM 硫酸）、以及纤维素乳酸-硫酸（4.3% DM 纤维素乳酸和 2.2% DM 硫酸）

预处理物料的乳酸发酵上清及固体残渣中的主要元素浓度进行了测定。所测的元素主要

包括 K、Na、Ca、Mg、S、P、Al 和 Fe，结果如图 7.8 所示。 

对于发酵上清中主要元素的测定（图 7.8 a），在单独硫酸预处理（3.8% DM）、商业

乳酸-硫酸（4.3% DM 商业乳酸和 2.2% DM 硫酸）、以及纤维素乳酸-硫酸（4.3% DM 纤

维素乳酸和 2.2% DM 硫酸）预处理条件下，主要元素浓度并没有明显的差异，这表明

粗乳酸回收过程中，采用乳酸钙结晶的方法可以有效去除发酵液中的可溶性离子。所测

得元素中钙的含量最高，达到了 20,000 mg/L 以上，这主要是由于发酵上清中存在大量

的乳酸钙产品。 

对发酵液进行固液分离，对所获得的木质素残渣进行彻底的清洗防止有发酵液残留，

并测定了残渣中的主要元素浓度。在实际生物炼制过程中，富含大量木质纤维素的残渣

可以用于焚烧发电。在对预处理物料的中和过程中，硫酸催化剂被中合成硫酸钙以沉淀

形式存在于固体残渣中。以硫酸单独作为催化剂的固体残渣中含有 12.9 ± 1.3 mg/g 的硫

酸元素，当乳酸取代部分硫酸时，残渣中硫的含量下降至 3.6-4.1 mg/g，这表明使用乳酸

对硫酸的部分取代可以减少木质素残渣焚烧过程中硫的释放。 

综上所述，纤维素粗乳酸具备替代部分硫酸作为酸预处理催化剂的潜力，其对硫酸

催化剂的部分取代可以减少固体废物中硫的排放。但受限于乳酸的酸性较弱，需要添加

大量乳酸才可以进行部分的取代，该方法的经济性需要进一步验证。 
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(a) Main elements content in broth                   (b) Main elements content in solids residue  

 

图 7.8  发酵上清及残渣中主要元素浓度 

Fig. 7.8  The main elements content in fermentation broth supernatant (a) and solids residue (b). 

注：发酵残渣经过水洗后测定，以排除残余发酵液的影响。 

 

7.3.3 一种稳定的生物炼制原料供应链模型 

商业生物炼制工厂的运行需要可靠、低成本和稳定的原料供应系统[100]。由于农作物

的秸秆收获具有一定的周期性，这意味着玉米秸秆、小麦秸秆或水稻秸秆等农作物秸秆

的贮藏期最少应为一年[104]。目前农作物秸秆的长期储存主要由两种方法，青贮和干燥

储存。对于青贮来说，新收获的农作物秸秆水分变化很大（一般从 20%-45%）[252]，且

含有部分碳水化合物[251]，极易快速腐烂，饲料青贮因此需要严格的厌氧环境[253]；对于

干燥储存，农作物秸秆需要先经过空气干燥、热风干燥或烘晒，将其水含量降低到足够

低的水平，从而抑制微生物的生长[254]。但干燥储存期间，有很大几率的火灾和腐烂风险
[255]。有许多研究表明，直接对原始物料的储存和运输，由于体积密度过小、易于腐烂分

解，超过了其应在生物炼制总成本中的合理份额[103]。Dale 和他的团队提出了基于区域

生物质处理仓库（RBPDs）的对氨纤维膨爆预处理物料进行长期储存的概念[100,104]。在

这一模式下，将原料的预处理操作由中央生物炼制工厂分散至不同的区域仓库，也就是

说，区域仓库收集到的原始物料直接进行预处理并进行储存。 

在这个模型中，在区域收集仓库中开展的预处理操作起着决定性的作用。高效的预

处理操作可以有效破坏木质纤维素的天然结构，释放出大量的可发酵糖和木质纤维素来

源微生物生长抑制物。预处理产生的抑制物可以有效避免微生物生长，从而防止物料的

变质。预处理物料的结构被严重破坏，其振实密度远大于原始物料。此外，区域收集仓

库通常建立在基础设施薄弱的农村地区，废水处理系统不够完善，需要更加关注废水的

排放。因此，在区域收集仓库中进行的预处理物料制备，不应产生废水流，且产品应为

适合包装的干燥固体颗粒，而不应该是液浆状。传统的稀酸、稀碱、蒸汽和离子液体等

预处理方法由于废水的产生或能耗过高等问题均不适用于该模型。氨膨爆虽然符合上述

要求，但之前的研究表明其预处理物料不能完全消除微生物污染[103,108]。 
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实验室之前的建立的干式稀酸预处理方法，废水排放为零、设备腐蚀低。预处理产

品为固体颗粒，含有大量的微生物生长抑制物且环境 pH 较低，可以实现良好的抑菌效

果。因此在本小节中探究了将干法生物炼制技术应用于区域生物质处理仓库（RBPDs）

模型的潜力。图 7.9 a 首先对目前主要小麦生产大省的小麦秸秆年产进行了计算，并建

立了 RBPDs 模型。模型中，原始小麦秸秆首先被分散的小型区域收集仓库收集（灰色

箭头、蓝色五角星），随后进行预处理、打包，运输至中央生物炼制工厂进行生物脱毒和

生物转化（红色箭头、红色五角星）。根据不同省份的小麦秸秆分布密度不同，计算了满

足年处理 100 万吨干小麦秸秆的中央炼制工厂的收集半径和区域仓库数量（图 7.9 b）。

以在河南麦秆为例（图 7.9 c），首先测定了其原始麦秆和预处理麦秆的振实密度，分别

为 0.116 和 0.276 ton/m3。这表明干酸预处理操作可以有效破坏原始物料的结构。将运输

成本分为两部分计算，分别为资源岛内运输（原始秸秆至分散仓库）成本及资源岛外运

输（预处理秸秆至中央生物炼制工厂）成本。相比于原始原料直接从农田收集至中央生

物炼制工厂每小时所需的 31,245 MJ 运输能耗，采用 RBPDs 模型的每小时运输能耗可

以降低至 15,393 MJ（包括 3,211MJ 的岛内运输和 12,181 MJ 的岛外运输）。运输能耗的

降低进一步降低了运输成本。对于生产每加仑纤维素乙醇，采用直接运输原始物料的成

本为$1.01/gal，而采用 RBPDs 模型的物料运输成本可以降低至$0.43/gal。 

本小节的研究为木质纤维素原料的长期大规模储存提供了一种重要的方法和策略。

提出并验证了在 RBPDs 模型上采用在干法生物炼制技术的可行性。所提出的储存和运

输模型可以有效降低原料运输成本，为大型生物炼制工厂提供了一套有效的物流系统。 
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Central biorefinery plant

Feedstock collection depot with 

pretreatment operation

Pretreated crop residues flow

Total collection scope

Depot collection scope

Crop residues flow

Regions Collectable 

density (ton/km2)

Collection 

radius (km)

Depot 

number

Jilin 109.38 170.63 99

Shandong 85.30 193.22 127

Henan 138.09 151.87 78

Shaanxi 9.56 577.10 1142

Sichuan 19.77 401.35 552

Jiangsu 177.18 134.07 60

Hubei 68.28 215.97 159

(a) Wheat straw distribution density and the model of Regional Biomass Processing Depots (RBPDs)

Virgin 

wheat straw 

Pretreated 

wheat straw

Tap density (ton/m3) 0.116 0.276

Transportation energy (MJ) 31245 15393

From farmland to central plant 31245 /

From farmland to depot / 3211

From depots to central plant / 12181

Transportation cost ($/gal ethanol)

From depots to central plant 1.01 0.43

(b) The collection radius, and depot number of one 

central biorefinery plant
(c) Tap density of virgin or pretreated wheat straw from Henan 

province, and the cost of different transportation and storage modes
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图 7.9  主要小麦秸秆产出省份的分布密度及分散预处理及储存模型（a）；在不同省份建立大型生物炼制工厂所需收集面积、收集半径及分散式仓库数量

（b）；以河南省为例，原始物料和预处理物料的密度及不同运输方式的成本 

Fig. 7.9  Wheat straw distribution density and the model of Regional Biomass Processing Depots (RBPDs) (a); The collection radius, and depot number of one central 

biorefinery plant in different province; (c) Tao density of virgin or pretreated wheat straw from Henan provinve, and the cost of different transportation and storage 

modes. 

注： 

1 农作物秸秆（玉米秸秆、小麦秸秆或稻草）的分布密度是根据不同地区的粮食（玉米、小麦或水稻）产量计算的。计算公式为 ρ = M/S = (G×R)/S。其中 M

是在不同区域的特定农作物秸秆的产量（kg），G 是不同区域特定农作物的粮食（玉米、小麦或水稻）年产量，R 是农作物秸秆和谷物重量比值，本研究中

所用的 R 值引自 Qiu 等人的研究[256]，其中玉米秸秆为 1.25，小麦秸秆为 0.95，稻草为 1.30； 

2 中央生物炼制工厂的年处理能力 1000 万吨农作物秸秆（每天 3 万吨），年工作时间为 8000 h； 

3 分散式仓库每天的处理能力为 300 吨农作物秸秆，不同省份的满足一个中央炼制工厂所需要的分散式仓库数量引自 Liu 和 Bao 的研究报告[257]； 

4 所计算的运输能耗表明的是每小时运输能耗。 

5 仅计算河南地区运输的柴油能耗。柴油车单车运载体积为 69 m3，柴油车百公里油耗为 35 L，柴油密度为 0.855 kg/L，柴油热值为 44 MJ/kg。根据密度计

算，柴油车单车可运载河南地区原始小麦秸秆 8 吨，预处理后秸秆 19.0 吨。 

6 仅计算了从分散式仓库至中央生物炼制工厂的运输成本，不考虑仓库范围内的收集操作成本。计算方法参考 Liu 和 Bao 的研究报告[257]。 
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7.3.4 四种纤维素 L-乳酸生产案例及技术比较 

高手性度乳酸作为 PLA 的聚合前体，其生产具有巨大的潜力。以粮食类生物质为

底物进行微生物发酵是目前生产高手性度乳酸的主要工业生产方法。考虑到至 2024 年

全球聚乳酸需求量保守估计将达到 37 亿美元产值[238]，其对前体乳酸的需求量将是百万

至千万吨的数量级，以粮食类生物质大规模生产乳酸无论是在经济性上还是可持续性上

都将是不现实的。因此以廉价且来源广泛的木质纤维素生物质生产纤维素乳酸将是极具

工业应用价值的生产路线。木质纤维素生物质必须通过生物炼制平台进行转化。常规生

物炼制链包括预处理、脱毒、糖化与发酵、以及下游产物分离等步骤。基于多种预处理

手段的纤维素乳酸生产路线及经济学评价已经进行了诸多的研究，包括蒸汽爆破、碱处

理、稀酸预处理等。但目前纤维素乳酸的生物炼制过程仍然存在很多问题，包括能耗偏

高、废水排放过多、乳酸产品质量不达标（抑制物残余、残糖、手性度低）等问题。因

此，虽有大量投入和论文产出，大多数纤维素乳酸尚不具备用于聚乳酸单体的产业化要

求。 

在之前的研究中所介绍的干法生物炼制过程控制了整个生物炼制过程的废水排放，

其指标与玉米干磨法相似；生物脱毒菌株 P.variotii FN89 的发掘实现了对木质纤维素来

源全谱抑制物的去除；所用乳酸发酵菌株 P. acidilactic ZY271 可以同步利用木质纤维素

来源全谱可发酵糖，最终 L-乳酸手性纯度达到 99.0%以上[115]；在这一框架下成功建立

的 L-丙交酯合成技术路线进一步使得干法生物炼制技术所制备的 L-乳酸具有了作为

PLA 前体的能力。 

在这一小节中，对目前所建立的多种干法生物炼制生产纤维素 L-乳酸的案例进行了

分析和对比。在基本技术经济数据分析基础上给出碳足迹分析。其研究边界涉及到原料

的供应、预处理、生物脱毒、生物转化、产品回收、废水处理和固废处理等方面，并对

未来进一步的技术进步和成本降低给出展望。 

本小节所提出四种乳酸生产技术路线均是已经经过了实验的验证，并且其纯度可

以进一步合成 L-丙交酯[240]，其从原料至乳酸发酵的物料平衡如图 7.10 所示。物料平

衡从 1000.0 kg 干玉米秸秆出发。第一种生产工艺为传统的干法生物炼制技术，经过干

酸预处理、固态脱毒和 SSCF 生成了 450.2 kg 乳酸；第二种工艺为低酶用量的干法生

物炼制技术，包括高强度的干酸预处理、固态脱毒和低酶用量下的 SSCF，生成了

351.6 kg 乳酸，参考 7.3.1 的实验结果（本小节采用了硫酸作为催化剂）；第三种工艺为

包括类淀粉生物质转化过程的干法生物炼制技术，包括可生物降解草酸催化剂干酸预

处理、低 pH 固态生物脱毒和 SSCF，生成了 453.0 kg 乳酸，参考第三章实验结果（本

本小节假定草酸在脱毒过程完全降解）；第四种工艺为调整了生物炼制链的干法生物炼

制技术，包括干酸预处理、预糖化和液体脱毒、在位 SSCF，生成了 440.7 kg 乳酸，参

考第五章及 7.3.2 的实验结果。四种技术路线的具体技术参数见表 7.4。 
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(a) Case 1: General dry biorefinery processing for cellulosic L-lactic acid production 

 

(b) Case 2: Dry biorefinery processing with low cellulase dosage 

 

Dry Corn stover

Total: 1000.0 kg

Cellulose: 344.4 kg

Xylan: 279.8 kg

Others: 375.8 kg

Dry Acid 

Pretreatment

CaCO3: 28.9 kg

A. resinase ZN1 seed: 189.6 kg 

Pretreated CS

Total: 1895.8 kg

Cellulose: 294.5 kg

Xylan: 43.2 kg

Glucose: 30.5 kg

Xylose: 210.8 kg

Glu-oligo: 11.3 kg

Xylo-oligo: 23.5 kg

Acetic acid: 21.5 kg

HMF: 6.31 kg

Furfural: 1.39 kg

Sulfuric acid: 2.5 kg

Others: 317.8 kg

H2O: 910.0 kg

Solid

Biodetoxification

Sulfuric acid: 25.0 kg

H2O: 401.2 kg

Biodetoxified CS

Total: 1748.2 kg

Cellulose: 294.5 kg

Xylan: 43.2 kg

Glucose: 27.4 kg

Xylose: 189.7 kg

Glu-oligo: 11.3 kg

Xylo-oligo: 23.5 kg

Calcium sulfate: 43.9 kg

Others: 310.5 kg

H2O: 804.2 kg

Pre-Saccharification 

and Fermentation

Protein: 3.8 kg

Nutrients: 56.1 kg

Ca(OH)2: 185.1 kg

P. acidilactici ZY271 seed: 314.7 kg

H2O: 2621.2 kg

Broth

Total: 4679.5 kg

Cellulose: 28.0 kg

Glucose: 0.3 kg

Xylose: 1.9 kg

lactate: 450.2 kg

Calcium sulfate: 43.9 kg

Others: 320.24

H2O: 3740.0 kg

S/L

Liquid fraction 

for purification

Solids for 

combustion

Dry Corn stover

Total: 1000.0 kg

Cellulose: 344.4 kg

Xylan: 279.8 kg

Others: 375.8 kg

Dry Acid 

Pretreatment

CaCO3: 45.9 kg

P. variotii FN89 seed: 181.4 kg 

Pretreated CS

Total: 1814.0 kg

Cellulose: 250.4 kg

Xylan: 3.6 kg

Glucose: 40.2 kg

Xylose: 130.9 kg

Glu-oligo: 46.6 kg

Xylo-oligo: 64.4 kg

Acetic acid: 26.2 kg

HMF: 1.9 kg

Furfural: 7.6 kg

Sulfuric acid: 45.0 kg

Others:  326.5 kg

H2O: 870.7 kg

Solid

Biodetoxification

Sulfuric acid: 45.0 kg

H2O: 381.2kg

Biodetoxified CS

Total: 1649.1 kg

Cellulose: 250.4 kg

Xylan: 3.6 kg

Glucose: 36.1 kg

Xylose: 117.8 kg

Glu-oligo: 46.6 kg

Xylo-oligo: 64.4 kg

Calcium sulfate: 79.0 kg

Others: 292.5 kg

H2O: 758.6 kg

Pre-Saccharification 

and Fermentation

Protein: 1.8 kg

Nutrients: 52.9 kg

Ca(OH)2: 144.7 kg

P. acidilactici ZY271 seed: 296.8 kg

H2O: 2523.3 kg

Broth

Total: 4435.5 kg

Cellulose: 50.1 kg

Glucose: 0.4 kg

Xylose: 1.2 kg

lactate: 351.6 kg

Calcium sulfate: 79.0 kg

Others: 300.3

H2O: 3578.4 kg

S/L

Liquid fraction 

for purification

Solids for 

combustion
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(c) Dry biorefinery processing with starch-like carbohydrate transformation 

 

(d) Continuous dry biorefinery processing (reframed biorefinery chain) 

 

Dry Corn stover

Total: 1000.0 kg

Cellulose: 344.4 kg

Xylan: 279.8 kg

Others: 375.8 kg

Dry Acid 

Pretreatment

P. variotii FN89 seed: 186.4 kg 

Pretreated CS

Total: 1864.1 kg

Cellulose: 302.8 kg

Xylan: 34.7 kg

Glucose: 19.9 kg

Xylose: 175.4 kg

Glu-oligo: 2.4 kg

Xylo-oligo: 56.5 kg

Acetic acid: 8.5 kg

HMF: 1.2 kg

Furfural: 1.0 kg

Oxalic acid: 13.0 kg

Others:  353.8 kg

H2O: 897.8 kg

Low-pH solid

Biodetoxification

Oxalic acid: 25.0 kg

H2O: 401.2kg

Biodetoxified CS

Total: 1715.0 kg

Cellulose: 302.8 kg

Xylan: 34.7 kg

Glucose: 17.9 kg

Xylose: 157.9 kg

Glu-oligo: 2.4 kg

Xylo-oligo: 56.5 kg

Others: 353.8 kg

H2O: 788.9 kg

Pre-Saccharification 

and Fermentation

Protein: 3.7 kg

Nutrients: 55.0 kg

Ca(OH)2: 186.5 kg

P. acidilactici ZY271 seed: 308.7 kg

H2O: 2697.4 kg

Broth

Total: 4724.1 kg

Cellulose: 15.1 kg

Glucose: 0.2 kg

Xylose: 1.6 kg

lactate: 453.0 kg

Others: 363.5

H2O: 3795.0 kg

S/L

Liquid fraction 

for purification

Solids for 

combustion

Dry Corn stover

Total: 1000.0 kg

Cellulose: 344.4 kg

Xylan: 279.8 kg

Others: 375.8 kg

Dry Acid 

Pretreatment

CaCO3: 28.9 kg

Protein: 3.9 kg

H2O: 1390.2 kg

P. variotii FN89 seed: 345.0 kg 

Pretreated CS Pre-hydrolysis 

and Submerged 

Biodetoxification

Sulfuric acid: 25.0 kg

H2O: 401.2kg

Biodetoxified 

Hydrolysate

Total: 3663.8 kg

Cellulose: 73.6 kg

Glucose: 259.6 kg

Xylose: 256.4 kg

Calcium sulfate: 43.9

Others: 327.4 kg

H2O: 2645.2 kg

Saccharification 

and Fermentation

Nutrients: 67.3 kg

Ca(OH)2: 181.2 kg

P. acidilactici ZY271 seed: 366.4 kg

H2O: 943.4 kg

Broth

Total: 4887.0 kg

Cellulose: 14.7 kg

Glucose: 3.2 kg

Xylose: 2.6 kg

lactate: 440.7 kg

Calcium sulfate: 43.9 kg

Others: 333.7

H2O: 3955.0 kg

S/L

Liquid fraction 

for purification

Solids for 

combustion

Total: 1895.8 kg

Cellulose: 294.5 kg

Xylan: 43.2 kg

Glucose: 30.5 kg

Xylose: 210.8 kg

Glu-oligo: 11.3 kg

Xylo-oligo: 23.5 kg

Acetic acid: 21.5 kg

HMF: 6.31 kg

Furfural: 1.39 kg

Sulfuric acid: 2.5 kg

Others: 317.8 kg

H2O: 910.0 kg
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图 7.10  基于干法生物炼制技术的最新的生产高手性度纤维素 L-乳酸技术路线 

Fig. 7.10  The current state-of-the-art cellulosic L-lactic acid production processings based on dry biorefinery platform. (a) Case 1: General dry biorefinery processing 

for cellulosic L-lactic acid production; (b) Case 2: Dry biorefinery processing with low cellulase dosage; (c) Case 3: Dry biorefinery processing with starch-like 

carbohydrate transformation; (d) Case 4: Continuous dry biorefinery processing (reframed biorefinery chain). 

注：物料衡算均基于重复的实验结果。 

 

表 7.4  不同干法生物炼制过程生产纤维素 L-乳酸的技术参数比较 

Table 7.4  The main technological parameters of different cellulosic lactic acid production processings. 

 Case 1 Case 2 Case 3 Case 4 

Pretreatment     

  Catalyst Sulfuric acid Sulfuric acid Oxalic acid Sulfuric acid 

  Catalyst dosage 25 mg/g dry feedstock 45 mg/g dry feedstock 25 mg/g dry feedstock 25 mg/g dry feedstock 

  Solids loading ~70% (w/w) ~70% (w/w) ~70% (w/w) ~70% (w/w) 

  Temperature 175 ℃ 175 ℃ 175 ℃ 175 ℃ 

  Residence time 5 min 5 min 5 min 5 min 

Detoxification Biodetoxification Biodetoxification Biodetoxification Biodetoxification 

  Neutralizer  CaCO3 CaCO3 / CaCO3 

  Strain  A. resinae ZN1 P. variotii FN89 P. variotii FN89 P. variotii FN89 

  Fermentation mode Solid fermentation Solid fermentation Solid fermentation Submerged fermentation 

  Biodetoxification time 72 h  72 h  48 h 16 h 

Saccharification and fermentation SSCF SSCF SSCF Pre-hydrolysis and SSCF 

  Strain P. acidilactici ZY271 P. acidilactici ZY271 P. acidilactici ZY271 P. acidilactici ZY271 

  Solids loading 30% (w/w) 30% (w/w) 30% (w/w) 30% (w/w) 

  LA titer 120.4 g/L 98.3 g/L 119.4 g/L 111.4 g/L 

  LA yield from raw feedstock 0.45 g/g dry feedstock 0.35 g/g dry feedstock 0.45 g/g dry feedstock 0.44 g/g dry feedstock 

Product recovery Solids/Liquid separation, decolorization, crystallization, acidification, cation adsorption 

  LA product yield from broth 71.1% 70.5% 71.1% 67.4% 

注：表中相关数据从 Aspne Plus 模型中计算得来。 
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7.3.5 四种纤维素 L-乳酸生产案例的生命周期评价 

基于干法生物炼制技术的四种 L-乳酸生产路线的指标以及产品性能差距较小，为了

进一步表明四种生产方法的差异，对其碳足迹进行了计算。碳足迹的计算使用生命周期

分析的方法，其系统边界设定如 7.11 所示。在生命周期计算中，还包括了玉米种植过程

的相关排放。秸秆的运输采用柴油车运输，运输能耗则采用了 7.3.3 的运输模型进行计

算。硫酸作为预处理催化剂时数据库中具有相关的生产排放，但草酸的生产排放不具备

相关的参数，需要自行建立。生物炼制过程中的二氧化碳排放主要来自碳酸钙对预处理

物料的中和以及草酸的生物降解。纤维素酶的在位生产在数据库中具有相关的排放数据，

可以直接引用。最后废液经过有氧/厌氧处理产生甲烷气体作为副产品。固废则经过燃烧

热电联产，其中的硫酸钙会分解为硫氧化物，因此设备中需要增加脱硫装置。脱硫使用

的是氢氧化钙溶液，脱硫率设定为 95%，剩余 5%以二氧化硫气体进行排放。整个系统

的能量供应本质上是来自于生物质，因此不计算碳排放。 

 

 

图 7.11  生命周期分析的系统边界 

Fig. 7.11  The system boundary of LCA. 

 

草酸是结构最简单的二元羧酸，工业上生产草酸的方法主要分为氧化法和合成，包

括如甲酸钠法、硝酸-硫酸氧化法、羰基合成法、乙二醇氧化法、一氧化碳偶联法等。本

研究首先采用的草酸合成方法是由 Rhone-Poulenc 公司发明的丙烯氧化法[258]。该方法分
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成两步，第一步是硝酸氧化丙烯生成硝基乳酸，再进一步氧化催化得到草酸。第二步所

用的氧化催化剂为混合酸，基于丙烯的草酸总得率大于 90%。具体的流程以及生命周期

分析所用到的数据如图 7.12 所示。  

基于 Aspen Plus 模型的物料平衡数据，对四种 L-乳酸生产路线的二氧化碳排放进

行了计算，结果如图 7.13 所示。四种生产方法的二氧化碳排放分别为 0.7279、0.323、

0.815 以及 0.310 kg/kg L-乳酸。对于以硫酸作为酸水解催化剂以及乳酸回收酸化的案例

1、案例 2 和案例 4，硫酸生产的二氧化碳排放占总排放的比重最大。在该模型中，乳酸

钙酸化制备乳酸产品需要大量的硫酸，且生成大量硫酸钙废弃物，因此进一步发展能耐

受低 pH 的乳酸生产菌株以及开发萃取等乳酸提纯手段会有效的减少硫酸的使用，从而

减少二氧化碳排放。对于案例 1，传统的干法生物炼制技术生产乳酸，纤维素酶的二氧

化碳排放占比达到了 19.7%。为了减少纤维素酶用量，案例 2 通过增加预处理的硫酸用

量加强了预处理效果。尽管通过强化的预处理，减少了后续发酵的酶用量，但由于预处

理物料中大量硫酸需要通过添加碳酸钙进行中和，因此导致生产过程中会有较多的二氧

化碳排放，因此在案例 2 中生物炼制过程的二氧化碳排放占到了 25.1%。案例 4 的碳排

放整体趋势与案例 1 基本类似，但由于案例 4 的过程存在接种液体脱毒菌株的操作，造

成了其整体被稀释，乳酸产量较低导致乳酸的回收率较低，仅为 67.4%（表 7.10），因此

单位乳酸生产的二氧化碳排放比案例 1 高 11.1%。 

对于案例 3，假定预处理催化剂草酸是由丙烯氧化生产得到，其整个过程的二氧化

碳排放达到了 0.815 kg/kg 乳酸，明显高于其他案例。该模式下主要的碳排放来自于草酸

的生产，其占比可达 44.2%以上（只计算了用于草酸生产的硝酸、丙烯、氢氧化钠和过

程排放），相应的其二氧化硫排放也达到了 18.02 ×10-3 kg/kg 乳酸（图 7.15），明显高于

其他案例。因此，在生物炼制过程中引入石油基产品对于碳和硫的排放控制影响极大。 

四种案例的二氧化硫排放如图 7.13 所示。案例 1 和案例 4 的主要二氧化硫排放仍

是硫酸的生产和购买。而案例 2 主要是来源于固废的焚烧。在 Aspen Plus 模型下，乳酸

钙酸化生成的硫酸是作为建筑材料石膏副产品排出，因此不计算其硫氧化物的排放。该

模式下二氧化硫的排放主要来自于硫酸催化剂。大约有 5%的硫酸催化剂经中和、焚烧

后作为二氧化硫排出。这就相当于预处理过程中硫酸催化剂的用量与二氧化硫排放成正

比，因此案例 2 由于大量硫酸催化剂的使用导致了其过程排放占比最高，达到了 55.9%。 

事实上，葡萄糖氧化法生产草酸已经非常成熟（参考 3.3.6）。可循环催化剂的开发

进一步降低了草酸生产的成本和排放。因此重新建立了以购买的精制葡萄糖为原料生产

草酸的模型[259]，并应用于案例 3 的生命周期分析中。结果表明其二氧化碳和二氧化硫

排放可分别降低至 0.267 和 5.97×10-3 kg/kg 乳酸，为四种案例最低。这表明以葡萄糖为

原料生产的草酸作为可生物降解催化剂，有潜力降低整个过程的碳排放。在此基础上，

如果能以生物质中的纤维素为原料制备葡萄糖并用于草酸的合成，可进一步降低整个过

程的生产成本。 
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图 7.12  以丙烯作为原料生产草酸的生命周期数据 

Fig. 7.12  Life cycle inventory data of oxalic acid production. 
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图 7.13  四种纤维素 L-乳酸生产技术的二氧化碳排放 

Fig. 7.13  The carbon dioxide emission of different L-lactic acid production processing based on dry biorefinery platform. 
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图 7.14  四种纤维素 L-乳酸生产技术的二氧化硫排放 

Fig. 7.13  The surfur dioxide emission of different L-lactic acid production processing based on dry biorefinery platform. 

 

        

图 7.15  以葡萄糖氧化法生产草酸的案例 3 的二氧化碳和二氧化硫排放 

Fig. 7.15  The carbon dioxide emission (a) and sulfuri dioxide (b) of Case 2 involved the glucose oxidation for oxalic acid production. 
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7.4  本章小结 

生产高手性度纤维素 L-乳酸需要完全去除残余预处理抑制物并尽量减少残糖浓度。

干法生物炼制平台通过高效生物脱毒技术可以有效降解预处理抑制物；乳酸片球菌 P. 

acidilactic ZY271 可以同步利用木质纤维素来源全谱可发酵糖。最终获得的 L-乳酸成功

合成 L-丙交酯，初步具备了工业应用的潜力。本论文第六部分对基于干法生物炼制平台

技术的高手性度纤维素 L-乳酸生产过程案例建立了基于严格 Aspen Plus 流程模拟计算

的详细物料平衡，并进行了初步的生命周期分析和碳排放分析。主要内容如下： 

（1）通过提高预处理过程酸用量增加了预处理强度，后续同步糖化与共发酵生产

纤维素 L-乳酸的酶用量减少一半，乳酸产量仅下降了 14.1%。 

（2）纤维素粗乳酸溶液被回收至预处理阶段取代部分硫酸作为催化剂。结果表明

使用 4.3% DM 的粗纤维素乳酸与 2.3% DM 的硫酸共同作为预处理催化剂时，最终乳酸

发酵产量及得率分别达到了 90.1 ± 6.5 g/L 和 88.3%，指标基本与 3.8% DM 硫酸单独作

为催化剂时相似；同时发酵残渣中的硫浓度下降了 72.1%。 

（3）基于区域生物质仓库（RBPDs）概念和干式稀酸预处理技术建立了木质纤维素

原料收获、长期储存及运输的模型。相比于原始原料直接从农田收集至中央生物炼制工

厂每小时所需的 31,245 MJ 运输能耗，采用该模型有效增加了运输物料的振实密度，每

小时运输能耗可以降低至 15,393 MJ。运输能耗的降低进一步降低了运输成本，生产每

加仑纤维素乙醇，采用直接运输原始物料的成本为$1.01，而采用该模型的物料运输成本

可以降低至$0.43。 

（4）对四种基于干法生物炼制平台建立的高手性度纤维素 L-乳酸的生产技术路线

建立了详细的物料平衡和 Aspen Plus 模型。包括物料运输、生物质转化和产品回收的生

命周期分析表明生产每 kg 纤维素 L-乳酸的碳排放为 0.279-0.815 kg。以葡萄糖为原料氧

化生产草酸作为生物可降解预处理催化剂更有潜力进一步降低整个过程的碳排放至

0.267 kg/kg 纤维素 L-乳酸。  
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第 8 章  结论与展望 

8.1  结论 

以木质纤维素生物质代替化石资源和粮食原料生产液体生物燃料和生物基化学品，

是目前实现碳中和的重要手段之一。虽然近年在生物炼制技术的开发和应用上取得了很

大进展，但以木质纤维素为底物的纤维素乙醇生物炼制技术在能源消耗、废水排放、转

化指标等方面仍与粮食基玉米乙醇有很大差距，导致产业化难以正常实现。干法生物炼

制技术是以玉米干法加工为技术模板研发的一种木质纤维素生物转化技术。本研究对已

有干法生物炼制技术进行了一系列的技术创新，通过系统的应用基础研究，提出和验证

了类淀粉化干法生物炼制技术的新概念，突破了目前干法生物炼制技术中的关键技术障

碍，完成了一系列重要的技术升级。 

本论文的主要结论如下： 

（1）筛选得到了一株全新的具有强大生物脱毒潜力的丝状真菌，鉴定为

Paecilomyces variotii FN89。相比于脱毒模式菌株树脂枝胞霉菌 Amorphotheca resinae ZN1，

该菌株在 28-42 °C 广泛温度范围、极低 pH 值具有良好的耐受性，可在极低可发酵单糖

损失下对多种木质纤维素来源抑制物如乙酸、糠醛、5-羟甲基糠醛、香草醛、丁香醛和

4-HBA 均有优异的终极、快速降解能力，同时可以适用于各种场景下的生物脱毒过程。

转录分析结果表明，在抑制物存在情况下会严重抑制其糖代谢，具有以抑制物作为优先

碳源的遗传优势；在低 pH 下糖代谢方式和胞内 ATP 产生方式的调整、以及大分子 DNA

和线粒体内蛋白质伴侣修复功能的增强有助于细胞对酸性环境的抵抗。 

（2）使用可降解有机酸催化剂进行预处理，结合新筛选生物脱毒菌株在低 pH 下实

现了对常见木质纤维素原料小麦秸秆和玉米秸秆中酸催化剂和抑制物的去除。所得脱毒

物料在各种可观测指标与干磨玉米粉类似，最终实现了木质纤维素原料的类淀粉化。 

（3）探究了类淀粉化干法生物炼制所产生的固体废弃物的合理利用。在此过程中，

固体废弃物的最终形式为木质素焚烧灰分。结果表明，木质素焚烧灰分中含有大量碳酸

钙组分可用于预处理物料中和以及乳酸发酵中和剂。该方法可有效减少固体废弃物的排

放、中和剂的使用以及二氧化碳的排放。 

（4）预处理残留的半纤维素组分水解释放的大量乙酰基水合产生的游离乙酸阻碍

了乙醇发酵菌株的生长，是传统干法生物炼制不能有效转化玉米籽皮的主要问题。使用

酸性较弱的柠檬酸作为预处理催化剂，调整传统生物炼制过程预处理-脱毒-糖化发酵至

预处理-预糖化-液体脱毒-发酵的过程最大程度释放了乙酸并进行去除。脱毒后继续增加

灭活过程实现了玉米籽皮的高效转化，整个过程的废水排放和乙醇生产指标均逼近了玉

米乙醇生产。 

（5）以消除生物炼制过程中高成本纤维素酶为目标，以生物脱毒手段突破抑制物

对乙醇发酵菌株的抑制瓶颈后，重新评估了现阶段的木质纤维素原料的稀酸水解工艺。

采用高固含量稀酸水解和半连续液体脱毒的方法得到了可供生物转化的非酶水解可发
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酵底物。技术经济评价表明用廉价酸催化剂代替纤维素酶，只可以补偿 21.5%-89.1%的

乙醇生产损失。酸水解技术在生产每吨乙醇的催化剂成本和蒸汽成本均明显高于酶水解

过程，在热电联产方面也与酶水解过程有较大差距，因此酸水解技术暂不具备实际应用

价值。 

（6）在预处理阶段通过适当增加酸用量可以相对提高处理强度，使得后续同步糖

化与共发酵生产纤维素 L-乳酸剁成的酶用量减少一半，乳酸产量仅下降了 14.1%。 

（7）探究了粗乳酸溶液回收作为预处理催化剂的潜力。使用 4.3% DM 的粗纤维素

乳酸与 2.3% DM 的硫酸共同作为预处理催化剂时，指标基本与常规 3.8% DM 硫酸单独

作为催化剂时相似。发酵残渣中的硫浓度下降了 72.1%。 

（8）基于区域生物质仓库（RBPDs）概念和干式稀酸预处理技术建立的木质纤维素

原料收获、长期储存及运输的模型，可以有效降低运输能耗及纤维素乙醇生产成本。 

（9）对多种基于干法生物炼制平台生产高手性度纤维素 L-乳酸的技术路线进行了

评估，结果表明包括物料运输、生物质转化和产品回收的生命周期分析表明生产每 kg 纤

维素 L-乳酸的碳排放为 0.279-0.815 kg。如果以葡萄糖为原料生产的草酸作为生物可降

解预处理催化剂更有潜力进一步降低整个过程的碳排放至 0.267 kg/kg 纤维素 L-乳酸。 

8.2  创新点 

（1）新筛选的菌株 Paecilomyces variotii 首次被用于预处理木质纤维素原料的生物

脱毒，并且具有较好的环境适应性，具有优先于可发酵糖代谢抑制物的能力，可应用于

多种场景下的生物脱毒过程。 

（2）首次提出了木质纤维素类淀粉化的概念，实现了以生物方法同时去除预处理

物料中酸催化剂和抑制物的目标。 

（3）合理利用了生物炼制过程产生的固体废物，减少了固废排放、化学品的使用和

二氧化碳的排放，符合当前低碳生产的概念。 

（4）基于区域生物质仓库（RBPDs）概念和干式稀酸预处理技术建立了木质纤维素

原料收获、长期储存及运输的模型，对包括物料运输、生物质转化和产品回收的多种基

于干法生物炼制平台的纤维素 L-乳酸生产案例的评估揭示了其应用潜力。 

8.3  展望 

本文针对目前干法生物炼制过程中脱毒菌株耐受性较差、硫酸催化剂残留、固废处

置不合理等问题进行了探究，在控制排放的前提下实现了纤维素乙醇、L-乳酸的高效生

产。本研究仍存在较多问题需要深入探究： 

（1）脱毒菌株的抑制物代谢途径需要进一步构建及验证。可通过相应关进基因的

鉴定、相关酶活测定、体内/外中间代谢物检测等方法进一步完善。 

（2）脱毒菌株耐受低 pH 机制需要进一步深入解析。包括蛋白质代谢方式、胞内离

子浓度、胞内 ATP 浓度、细胞膜组分、细胞膜流动性等需要进一步测定。 
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（3）目前所用的脱毒菌株为丝状真菌，脱毒过程成本还是太高。继续筛选脱毒菌

株，在降低生物脱毒过程要求的前提下实现对木质纤维素来源抑制物的终极降解。 

（4）脱毒菌株具有许多特异的催化活性的酶，可以用于建立多种催化过程生产多

种精细化学品。 

（5）木质素焚烧灰分的回收利用局限于草酸作为预处理催化剂的干法生物炼制过

程。需要进一步验证该方法是否可以用于不同的酸催化剂或不同的生物炼制过程。灰分

回收利用对碳排放的影响可以进一步计算。 

（6）当回收灰分至纤维素乳酸生产过程时，可能会引入额外的可溶性元素，如氯、

钾等。这些元素对乳酸产品分离纯化的影响需要进一步探究。 

（7）当草酸作为预处理催化剂时，采用重构的生物炼制过程对预处理物料直接进

行预糖化，接种脱毒菌株后，在高固体含量水解液下脱毒菌株无法正常生长（硫酸作为

催化剂时可以正常生长）。这可能是由于部分游离草酸对脱毒菌株生长具有较大的毒性。

后可以通过增加接种量或开放更多的可生物降解预处理催化剂来尝试解决。 

（8）重构的生物炼制过程需要进一步在不同底物、不同产物目标下验证其广泛应

用的可行性。脱毒过程中孢子的形成也需要值得关注。在实际示范装置中需要建立发酵

废弃处理装置，以避免孢子污染。 

（9）相比于之前的研究，尽管本研究的酸水解工艺保证了较高浓度的可发酵糖，但

其得率仍然较低。后续研究需要进一步选择更高选择性的酸水解催化剂并对水解条件进

行优化。 

（10）对四种高手性度纤维素 L-乳酸的生产路线评价还缺少相关的排废水排放、能

耗及产物成本的计算，在后续研究中会进一步进行核算。 

（11）目前实验室所用的经改造的乳酸片球菌完美的匹配了木质纤维素体系对发酵

菌株的要求：菌株耐高温的性质可以保证 SSCF 的高效进行；可以协同代谢所有木质纤

维素来源糖；对抑制物有良好的抗逆性；可以分泌抗菌肽，进行开放式发酵。计划在乳

酸片球菌中建立多种重要化学品的合成路径。目标产物包括乙醇（耐高温特性保证了高

效的 SSCF、糖代谢能力强）；琥珀酸；乳酸衍生物（3-HP、丙烯酸）；苯乳酸等。 

（12）整个生物炼制过程的连续化生产。包括连续预处理、连续糖化、连续脱毒和

连续发酵过程的整合。 

（13）进一步建立纤维素聚乳酸（PLA）整体生产过程的计算模型及进行相关成本

和碳排放计算。  
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附录 І 

缩略词表 

英文缩写 英文全称 中文全称 

ACO Aconitase 乌头酸酶 

ADH Alcohol dehydrogenase 乙醇脱氢酶 

AFEX Ammonia fiber explosion 氨纤维膨爆 

AKR/ARI Aldehyde reductase, aldo/keto reductase 醛酮还原酶 

ATP Adenosine Triphosphate 三磷酸腺苷 

CBP Consolidated bioprocessing 整合生物加工过程 

CE Corn ethanol 玉米乙醇 

CLA Cellulosic crude lactic acid 纤维素粗乳酸 

CGMCC China General Microbiological Culture 

Collection Center 

中国普通微生物保藏中心 

COD Chemical oxygen demand 化学需氧量 

DAP Dilute acid pretreatment 稀酸预处理 

DEGs Differentially expressed genes 差异表达基因 

DESs Deep eutectic solvents 低共熔溶剂 

DDGS Distillers dried grains with solubles 玉米干酒糟 

DM Dry matter 基于干重 

DMR Deacetylation, mechanical refining 脱乙酰作用，机械加工 

DOE U.S. department of energy 美国能源部 

DryPB Dry acid pretreatment and biodetoxification 干式稀酸预处理和生物脱毒 

EDX Energy disperse spectroscopy 能谱仪 

FD Formate dehydrogenase 甲酸脱氢酶 

FTIR Fourier transform infrared spectroscopy 傅里叶变换红外光谱 

GALK Galactokinase 半乳糖激酶 

GO Gene ontology 基因功能 

HBA Parahydroxubenzaldehyde 对羟基苯甲醛 

HK Hexokinase 己糖激酶 

HMF 5-hydroxymethylfurfural 5-羟甲基糠醛 

HPLC Highperformance liquid chromatogra 高效液相色谱 

IDH Isocitrate dehydrogenase 异柠檬酸脱氢酶 

ILs Ionic liquid 离子液体 

ITS Internal transcribed spacer 转录间隔区 
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英文缩写 英文全称 中文全称 

KEGG Kyoto Encyclopedia of Genes and Genomes 京都基因与基因组数据库 

LA Lactic acid 乳酸 

LCA Life cycle assessments 生命周期评估 

MESP Minimum ethanol selling price 乙醇最低售价 

MSWI Municipal solid waste incineration 城市垃圾焚烧 

NCBI National Center of Biotechnology 

Information 

美国国家生物技术信息中心 

ND Not detected 未检测到 

NREL National Renewable Energy Laboratory 美国国家可再生能源实验室 

OGDH α-ketoglutarate dehydrogenase α-酮戊二酸脱氢酶 

OA Oxalic acid 草酸 

OD Oxalate decarboxylase 草酸脱羧酶 

PA Phosphoric acid 磷酸 

PCA Protocatechuic acid 原儿茶酸 

PCR Polymerase chain reaction 聚合酶链式反应 

PDA Potato dextrose agar (medium) 马铃薯葡萄糖琼脂培养基 

PHB Polyhydroxybutyrate 聚羟基丁酸酯 

PLA Polylactic acid 聚乳酸 

RBPDs Regional Biomass Processing Depots 区域生物质加工仓库 

rpm Revolutions per min 每分钟转数 

SA Sulfuric acid 硫酸 

ScCO2 Supercritical CO2 超临界二氧化碳 

SE Steam explosion 蒸汽膨爆 

SEM Scanning electron microscopy 扫描电镜 

SHF Separated hydrolysis and fermentation 分步糖化和发酵 

SM Synthetic medium 合成培养基 

SSCF Simultaneous saccharification and co-

fermentation 

同步糖化与共发酵 

SSF Simultaneous saccharification and 

fermentation 

同步糖化和发酵 

TCA Tricarboxylic acid cycle 三羧酸循环 

TLC Thin-layer chromatography 薄层色谱 

vvm Air volume per culture volume per min 每分钟通气量与罐体实际料

液的体积的比值 

XRD X-ray diffraction X 射线衍射 FTIR 
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