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面向产业化应用的干法生物炼制关键技术拓展与迭代升级 

 

摘要 

木质纤维素干法生物炼制技术由干酸预处理、生物脱毒、高固含量酶解糖化与发

酵等关键步骤构成。目前该技术在纤维素乙醇、微生物油脂等液体生物燃料和手性乳

酸等生物聚合物单体的生产上，不仅展现了与玉米干法加工技术相近的优异转化指标，

而且还拥有极具应用潜力的技术经济指标。此外，该技术还具备零废水和有毒抑制物

排放、低能耗、低水耗、低腐蚀以及稳定的生物质原料储存等众多优点。在干法生物

炼制技术向产业化应用的进程中，需要通过对已有技术中的一系列重要问题进行系统

的拓展和迭代升级，包括生物脱毒的速率和可控制性较低、整体生物炼制过程未实现

全连续操作、多个生物转化步骤温度不匹配等。本文通过液态生物脱毒及其检测方法

建立、生物炼制全过程连续化、生物炼制工程菌株耐高温性强化等研究内容，实现了

干法生物炼制技术面向产业化应用的关键技术拓展和迭代升级，使得技术整体向产业

化应用。 

本文第一部分对干法生物炼制过程中的低速率和难以精确控制脱毒终点的固态生

物脱毒进行了技术升级。根据生物脱毒微生物的特殊代谢特征，建立了一种可在线识

别脱毒终点的实用方法，实现了高糖浓度木质纤维素水解液浆的精准、快速、极低糖

耗的液态生物脱毒。首先，发现了预处理后木质纤维素水解液浆在液态生物脱毒过程

中的 pH 值会随着有机酸类抑制物的消耗和脂肪酸代谢产物的生成而发生转折性变化

的现象；其次，通过使用在线监测 pH 值达到峰值作为明确、可检测的脱毒终点指示

器，不仅实现了对高固体含量、高糖浓度生物质水解液浆中抑制物的快速和高效去除，

而且最大限度地保留了其中的可发酵糖（糖损失低于 2%），从而将干法生物炼制加

工链（干酸预处理→固态生物脱毒→高固含量酶解糖化与发酵）整合为一条新的生物

炼制加工链（干酸预处理→酶解糖化→液态生物脱毒→高固含量发酵）；最后，验证

了该生物炼制加工链用于生产手性 L-乳酸、乙醇和糖酸等典型木质纤维素基产品的有

效性，获得了高产物浓度、得率以及生物转化速率。与固态生物脱毒相比，液态生物

脱毒具有脱毒速率快（12-24 h 内可完成脱毒）、糖耗极低（<2%）、反应器体积小、

操作简便、能耗降低、物料输送方便等综合优势，为干法生物炼制技术的连续操作提

供了理想的抑制物脱毒解决方案。 

本文第二部分在新的干法生物炼制加工链平台上，以小麦秸秆为原料、L-乳酸为

目标产品进行了详细的快速流态化和连续生物转化研究。首先，采用简洁的混合和中

和机制，在不添加酶的情况下实现了干固颗粒形态的高温预处理物料的快速流态化，

使其可以通过常规机械设备进行流体输送；其次，在相同的稀释率下对高固含量下的

流态化预处理物料进行了连续酶解糖化、连续液态生物脱毒和连续同步糖化与 L-乳酸

共发酵操作；最后，在零废水、零固废、零有毒物质排放的前提下，实现了转化技术
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指标和技术经济指标均接近玉米干法加工技术的连续生物炼制转化。本研究为工业规

模的连续生物炼制加工生产 L-乳酸或其它生物基产品提供了重要的技术支撑。 

本文第三部分研究了干法生物炼制加工链中酶解糖化、生物脱毒和 L-乳酸发酵等

三个阶段存在的大范围温度切换问题（50 ℃→37 ℃→42 ℃）。为了提高生物炼制过

程效率、削减能耗和时间成本，我们对当前的生物脱毒菌株和 L-乳酸发酵菌株进行了

耐温性强化，以实现温度一致的糖化、脱毒、L-乳酸发酵过程。首先，对脱毒菌宛氏

拟青霉 Paecilomyces. variotii FN89 在含有抑制物的麦秆水解液中进行高温适应性进

化，获得了可以耐受 45 ℃且具备良好脱毒能力的壮观丝衣霉 Byssochlamys spectabilis 

HT45 工程菌株；其次，对乳酸片球菌工程菌 Pediococcus acidilactici ZB220 进行了长

周期的高温适应性进化，获得了一株可耐受 45 ℃且发酵性能稳定的乳酸菌 P. 

acidilactici HT150；最后，以两株耐高温生物炼制菌株构建了 L-乳酸生产的高温生物

炼制过程，实现了酶解糖化、生物脱毒和 L-乳酸发酵三阶段的温度一致性。与常规温

度切换模式下的生物炼制过程相比，这种温度一致的高温生物炼制过程的 L-乳酸转化

指标得到了进一步提升。该方法为干法生物炼制的实际工业应用提供了一个简洁和高

效的模式，避免大型生物反应器因频繁温度调控而产生的能耗和时间成本。 

本文第四部分对干法生物炼制技术生产可发酵秸秆糖浆的过程进行了详细的过程

研究和技术经济性分析。首先，通过干酸预处理、酶解糖化、液态生物脱毒，以及固

液分离、减压蒸发浓缩等步骤，在零废水产生、零抑制物排放、零外部能量输入的前

提下获得了总糖浓度 600 g/L 以上、无糠醛和 5-羟甲基糠醛等抑制物残留的可发酵混

合糖秸秆糖浆，其中不含任何固体杂质、长期静置形态稳定，可以在 4 ℃条件下无霉

变储存 6 个月，且在室温条件下的表观粘度<50 cP，满足罐装运输的粘度要求；其次，

以此秸秆糖浆为原料，在乙醇、L-乳酸、微生物油脂等典型生物基化学品的发酵上进

行了测试，表明秸秆糖浆具备与淀粉糖相同甚至更佳的可发酵性能；最后，对秸秆糖

浆生产的全过程进行了严格流程模拟基础上的详细质量衡算、能量衡算和技术经济性

分析，结果表明本研究提出的秸秆糖浆干法生物炼制技术路线完全可以实现全过程无

需外部能量输入的能量自给，并且秸秆糖浆（基于干糖）的生产成本（1530.33 元/吨）

显著低于玉米来源的葡萄糖销售价格（2880 元/吨）。本文所提出的由非粮木质纤维

素生物质原料生产秸秆糖浆的技术路线实现了零排放前提下可发酵糖的碳中和生产，

为合成生物技术生产液体生物燃料、可生物降解聚合物单体和生物基化学品提供了廉

价、低碳且可持续的可发酵糖原料。 

综上，本论文的研究成果对干法生物炼制技术的产业化应用提供了重要的技术解

决方案，对于推动生物炼制技术的产业化，促进非粮生物质资源的有效利用，具有重

要的科学技术价值和应用前景。随着全球对可持续发展和碳中和的日益重视，干法生

物炼制技术必将在未来的生物经济中扮演越来越重要的角色。 

关键词：干法生物炼制；液态生物脱毒；连续化生物炼制；高温生物炼制；秸秆糖浆 
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Expansion and Iterative Upgrading of Key Technologies for Dry 

Biorefining Toward Industrial Applications 

Abstract 

Dry biorefining of lignocellulose comprises key steps including dry acid pretreatment, 

biological detoxification, and high-solids loading enzymatic saccharification coupled with 

fermentation. Currently, this technology has demonstrated conversion metrics comparable 

to those of corn dry milling in the production of liquid biofuels such as cellulosic ethanol 

and microbial lipids, as well as bio-based polymer monomers like chiral lactic acid, along 

with promising techno-economic indicators. It also offers multiple advantages, including 

zero wastewater and toxic inhibitor discharge, low energy and water consumption, minimal 

corrosion, and stable storage of biomass feedstocks. In advancing dry biorefining toward 

industrial applications, systematic expansion and iterative upgrading are required to address 

several critical issues, such as the low rate and poor controllability of biodetoxification, the 

lack of fully continuous operation in the overall biorefinery process, and temperature 

mismatches among multiple bioconversion steps. This study achieved key technological 

expansions and iterative upgrades for industrial applications of dry biorefining through the 

development of liquid-phase biodetoxification and its detection method, realization of fully 

continuous biorefining, and thermotolerance enhancement of engineering strains. These 

advancements have collectively propelled the technology toward industrial implementation. 

In the first part, the solid-state biodetoxification—characterized by low rates and 

difficulty in precisely controlling the detoxification endpoint—was upgraded. Based on the 

unique metabolic features of detoxifying microorganisms, an online method for identifying 

the detoxification endpoint was established, enabling precise, rapid, and low 

sugar-consumption liquid-phase biodetoxification of high-sugar-concentration 

lignocellulosic hydrolysate slurries. Firstly, it was observed that the pH of pretreated 

lignocellulosic hydrolysate slurry underwent a shift during liquid-phase detoxification due 

to the consumption of organic acid inhibitors and the production of fatty acid metabolites. 

Secondly, by using online monitoring of pH peak as a clear, detectable indicator of the 

biodetoxification endpoint, inhibitors in high-solids loading, high-sugar-concentration 

biomass hydrolysates were rapidly and efficiently removed while maximally retaining 

fermentable sugars (sugar loss < 2%). This allowed the integration of the original dry 

biorefining chain (dry acid pretreatment → solid-state biodetoxification → high-solids 

loading enzymatic saccharification and fermentation) into a new chain: dry acid 

pretreatment → enzymatic saccharification → liquid-phase biodetoxification → high-solids 

loading fermentation. Finally, the effectiveness of this new chain was verified for producing 

typical lignocellulose-derived products such as chiral L-lactic acid, ethanol, and sugar acids, 

achieving high product concentrations, yields, and bioconversion rates. Compared with 

solid-state biodetoxification, liquid-phase biodetoxification offers comprehensive 
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advantages including faster detoxification rate (completed within 12-24 h), minimal sugar 

loss (<2%), smaller reactor volume, easier operation, lower energy consumption, and more 

convenient material handling, thereby providing an ideal solution for continuous operation 

in dry biorefining. 

In the second part, based on the new dry biorefining platform, rapid fluidization and 

continuous bioconversion were studied in detail using wheat straw as feedstock and L-lactic 

acid as the target product. Firstly, a simple mixing and neutralization mechanism enabled 

rapid fluidization of dry solid pretreated materials without enzyme addition, allowing fluid 

transport via conventional mechanical equipment. Secondly, continuous enzymatic 

saccharification, continuous liquid-phase detoxification, and continuous simultaneous 

saccharification and co-fermentation for L-lactic acid were performed on fluidized 

pretreated materials at high solid content under the same dilution rate. Finally, under the 

premise of zero wastewater, zero solid waste, and zero toxic emissions, continuous 

biorefining was achieved with conversion and techno-economic indicators approaching 

those of corn dry milling. These results provide important technical support for 

industrial-scale continuous production of L-lactic acid or other bio-based products. 

The third part addressed the wide temperature variations (50 °C → 37 °C → 42 °C) 

among the three stages of enzymatic saccharification, biodetoxification, and L-lactic acid 

fermentation in the dry biorefining chain. To improve process efficiency and reduce energy 

and time costs, thermotolerant engineering was applied to both the detoxification strain and 

the L-lactic acid fermentation strain, enabling a temperature-consistent process for 

saccharification, detoxification, and fermentation. Firstly, high-temperature adaptive 

evolution of the detoxification strain Paecilomyces variotii FN89 in inhibitor-containing 

wheat straw hydrolysate yielded the engineered strain Byssochlamys spectabilis HT45, 

which tolerates 45 °C and maintains good detoxification capability. Secondly, long-term 

high-temperature adaptive evolution of the lactic acid bacterium Pediococcus 

acidilactici ZB220 generated P. acidilactici HT150, which stably ferments at 45 °C. Finally, 

a high-temperature biorefinery process for L-lactic acid production was constructed using 

these two thermotolerant strains, achieving temperature consistency across all three stages. 

Compared with the conventional temperature-switching mode, this temperature-uniform 

high-temperature process further improved L-lactic acid conversion metrics. This approach 

offers a simple and efficient model for industrial application of dry biorefining, avoiding the 

energy and time costs associated with frequent temperature adjustments in large bioreactors. 

In the fourth part, detailed process studies and techno-economic analysis were 

conducted on the production of fermentable straw syrup via dry biorefining. Firstly, through 

dry acid pretreatment, enzymatic saccharification, liquid-phase biodetoxification, 

solid-liquid separation, and vacuum evaporation under conditions of zero wastewater 

generation, zero inhibitor emission, and zero external heat input, a fermentable mixed-sugar 

straw syrup was obtained with total sugar concentration > 600 g/L and no residual inhibitors 

such as furfural or 5-hydroxymethylfurfural. The straw syrup contained no solid impurities, 

remained stable during long-term storage, could be stored mold-free for six months at 4 °C, 
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and exhibited an apparent viscosity < 50 cP at room temperature, meeting requirements for 

tank transportation. Secondly, fermentations of ethanol, L-lactic acid, and microbial lipids 

using this straw syrup demonstrated performance comparable or superior to that of 

starch-based sugars. Finally, rigorous process simulation-based mass/energy balances and 

techno-economic analysis showed that the production cost of the straw syrup is significantly 

lower than that of corn-derived glucose. The proposed technology for producing straw syrup 

from non-food lignocellulosic biomass achieves carbon-neutral fermentable sugar 

production under zero-emission conditions, providing a low-cost, low-carbon, and 

sustainable sugar feedstock for synthetic biology-based production of liquid biofuels, 

biodegradable polymer monomers, and bio-based chemicals. 

In summary, the findings of this dissertation provide important technical solutions for 

the industrial application of dry biorefining, offering substantial scientific value and 

application prospects for advancing biorefinery industrialization and promoting the efficient 

utilization of non-food biomass resources. With growing global emphasis on sustainable 

development and carbon neutrality, dry biorefining is poised to play an increasingly 

significant role in the future bioeconomy. 

Keywords: dry biorefining; liquid-phase biodetoxification; continuous biorefining 

high-temperature biorefining; straw syrup 
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第 1 章  文献综述 

在我国“双碳”目标背景下，生物航煤、聚合材料和化学品等领域无法通过电

力实现替代，其可持续、碳中和生产亟需大量的碳水化合物原料供给 [1-4]。然而受

粮食安全和饲料安全政策严格限制，以玉米等粮食淀粉生产淀粉糖的深加工产业难

以进一步扩张，也难以为生物航煤等液体生物燃料和聚乳酸等可降解聚合物的大规

模制造提供所需的低成本发酵糖。因此，满足生物制造需求的发酵糖的唯一可持续

来源是木质纤维素生物质。从资源规模看，全球石油年消费量约 40 亿吨、煤炭约

30 亿吨；而粮食淀粉年产量仅约 20 亿吨、蔗糖约 2 亿吨，显然无法在规模上替

代化石资源 [5]。相比之下，来自植物茎秆等木质纤维素生物质年生物圈产量达

1000-2000 亿吨[6]。故以木质纤维素为原料，通过生物炼制技术生产非粮来源的发

酵糖，再进一步制备液体燃料、生物基聚合物或单体、氨基酸和有机酸等大宗化学

品，是未来循环经济体系中不可替代的发展路线。 

1.1  木质纤维素生物炼制技术 

1.1.1 木质纤维素原料资源状况 

木质纤维素类原料是地球上来源极广、储量极丰的可再生生物质资源[7, 8]，其主要

来自于三大产业——农业、林业和种植业[9]。作为一种丰富的碳中性可再生资源，其

可用于生产生物能源和一定附加值的生物基化学品，加强对它的利用是助力“双碳”

目标的重要抓手[1, 2, 10]。将木质纤维素原料用于生物炼制应用，有助于推动能源消费结

构变革，减少温室气体的排放[11-13]。此外，木质纤维素原料用途十分广泛。除了可用

于生产燃料乙醇、生物柴油等生物类能源之外，还可被用来生产一些高附加值的产品，

如药物、生物基材料等等。 

木质纤维素主要由纤维素、半纤维素和木质素所构成，是植物细胞壁的重要组成

部分[14-16]。其中，纤维素占比 30%-60%[17]，组成成分单一，是一种由多个葡萄糖单元

通过强化学键（β-1,4-糖苷键）连接成的线性高分子聚合物。并且由于纤维素分子之间

还存在氢键（如图 1.1 所示），故常温下的纤维素非常稳定，这也是纤维素可以构成

植物细胞壁骨架的原因之一。在木质纤维素中，半纤维素占比 20%-40%[17]，其组成非

常复杂，是一类由五碳糖（D-木糖、L-阿拉伯糖等）和六碳糖（D-葡萄糖、D-甘露糖、

D-半乳糖等）相互连接且具有支链的异质多糖[18]，因此其水解产物众多。至于木质素，

它是一种复杂的三维网状酚类聚合物，性质稳定且不溶于水[19]。它像“防水胶黏剂”

一样渗透并坚固地填充在纤维素和半纤维素之间，赋予植物结构刚性和抗降解能力
[20]。这种精妙而坚韧的结构，被称为“木质素-碳水化合物复合体”，是植物在漫长进

化中形成的天然防御屏障。因此要想充分利用木质纤维素中的各个组分，必须要采取

一定的技术手段来克服其“顽抗性”，从而打破其固有结构[21]。 
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图 1.1  木质纤维素组分化学结构简介[16] 

Fig. 1.1  A brief description on the chemical structure of lignocellulose components[16] 

注：(a) 木质纤维素生物质结构概述；(b) 纤维素的分子结构和氢键网络；(c) 半纤维素的单糖基

团和醛酸基团；(d) 木质素单体及其主要的连接键。 

根据世界粮农组织数据和中国国家统计局《关于 2024 年粮食产量数据的公告》，

2024 年全球粮食总产量超过 28 亿吨（https://www.fao.org/），创历史新高。我国作为

一个农业大国，粮食年产量已经超过 7 亿吨（https://www.stats.gov.cn/），位居全球粮

食年产量榜首，美国和印度分别以 4.4 亿吨和 3.3 亿吨位列之后。与粮食年产量排名类

似的是，我国每年所产生的农作物秸秆等农业废弃物的总量在世界秸秆资源总量的排

名榜上也是位居前列，并且年产量接近十亿吨级别[22]。 

长期以来，玉米、小麦和水稻一直是我国农业种植结构中最重要的三大粮食类作

物品种，同时也是我国秸秆资源产量的最主要贡献者。根据国家统计局发布的 2024

年各行政区的玉米、小麦和水稻年产量数据，再结合这三类作物的草谷比（农作物秸

秆与谷物的重量比）[23]，我们制得 2024 年中国三大农作物秸秆资源的区域分布数据

地图（图 1.2）。结果显示，我国的农作物秸秆资源主要来自于：华东地区的山东（6039.7

万吨）、安徽（4577.8 万吨）和江苏（4282.5 万吨）等地；东北地区的黑龙江（8652.9

万吨）、吉林（5108.7 万吨）和辽宁（3109.3 万吨）等地；华北地区的内蒙古（4207.1
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万吨）、河北（3992.8 万吨）等地；华中地区的河南省（6952.3 万吨）、湖南省（3772.1

万吨）和湖北省（3232.2 万吨）等地；以及西南地区的四川省（3549.1 万吨）等地。

此外，全国只有个别地区小麦秸秆、玉米秸秆和水稻秸秆的全年总产量未达到千万吨

级别，如北京、天津、宁夏、青海、福建、海南等地。 

根据中华人民共和国农业农村部的数据，我国农作物秸秆产生量呈逐年递增趋势，

目前全国农作物秸秆产生量为 8.67 亿吨，可收集量为 7.33 亿吨，秸秆综合利用率达

88.3%（https://www.moa.gov.cn/）。尽管我国的农作物秸秆资源非常丰富，且综合利

用率已高达 88%以上，但秸秆资源利用仍以肥料化（粉碎还田，增加土壤有机质）和

饲料化（青贮、氨化后作为牛羊等牲畜饲料）利用为主，用于生物炼制等高附加值资

源化利用的比例还比较低。 

       

 

图 1.2  2024 年中国三大农作物秸秆资源的区域分布 

Fig. 1.2  Regional distribution of three major crop straw production in China in 2024 

注：中国台湾省、香港特别行政区和澳门特别行政区的相关数据未作归纳。首先根据国家统计局

发布的 2024 年各地区玉米、小麦和水稻的产量数据并结合文献报道的这三种农作物的草谷比数据
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（玉米、小麦和水稻的草谷比分别为 1.25、0.95 和 1.3）[23] 计算得出秸秆产量数据，随后用秸秆

产量和各地区面积的比值作为每种秸秆资源的分布密度数据，最后制作出秸秆资源的分布密度地

图。 

1.1.2  生物炼制技术 

木质纤维素生物炼制技术是以非粮的木质纤维素生物质（如农业秸秆、林业废料、

能源植物等）为原料，通过集成化的物理、化学和生物方法，将主要组分（纤维素、

半纤维素和木质素）转化为燃料、化学品、材料及能源的综合性绿色技术[24-28]。这项

技术的核心战略意义在于其能够利用丰富且可再生的非粮资源，避免与传统粮食生产

竞争，同时将废弃物转化为高价值产品，从而降低对化石资源的依赖、减少温室气体

排放，并促进循环经济和农村发展。 

其技术流程是一个克服木质纤维素天然“顽固性”的系列过程。首先，预处理是

生物炼制过程中最为关键且成本相对较高的环节，旨在破坏生物质本身的致密结构，

常用蒸汽爆破[26, 29-31]、酸或碱处理等方法[31-34]。随后是水解（或糖化）[35-37]，主要采

用高效的纤维素酶将纤维素和半纤维素分解为可发酵的单糖（如葡萄糖和木糖）。接

着进入发酵与转化阶段，通过特别培育或工程化的微生物将混合糖液转化为目标产品，

如乙醇[38-40]、丁醇[41]、油脂[3, 42, 43]、氨基酸[44, 45]、单细胞蛋白[46, 47]或有机酸等[4, 48]。

最后，通过产品分离与纯化得到最终产品，而残留的木质素等组分可用于燃烧产能或

进一步加工成高附加值材料[19, 24, 49]，实现原料的全组分利用。 

该技术的产品谱系十分广泛，不仅包括纤维素乙醇等第二代生物燃料[20, 39, 50]，还

能生产如乳酸、琥珀酸等平台化学品[51-56]，进而制造可降解塑料；此外，还能产出纳

米纤维素、木质素基碳材料等高性能生物基材料[57-61]。尽管前景广阔，该技术仍面临

技术经济性（如预处理与酶的成本、工艺能耗）、原料收集物流成本高以及复杂工艺

集成等挑战[62-64]。未来，发展将依赖于过程强化与集成、合成生物学构建高效细胞工

厂，以及向多产品联产的生物精炼模式转型，在“双碳”目标的政策驱动下，这项技

术正逐步从示范走向规模化商业应用，成为迈向可持续生物经济的重要支柱。 

1.2  生物炼制技术的技术障碍与干法生物炼制技术的建立 

1.2.1 生物炼制技术的技术障碍 

生物炼制技术面临着环环相扣的多重技术障碍，共同构成了其商业化进程中的核

心挑战。一方面，原料端的固有特性与供应链是根本性瓶颈。木质纤维素生物质结构

顽固，且具有低体积能量密度、季节性供应和地理分散的特点[65]，导致其收集、储存

和运输的物流成本极高[64, 66]，原料成分的波动也给稳定生产带来困难[67]。另一方面，

关键的预处理技术存在严峻的可行性障碍，如大量有毒废水排放、大量可发酵糖损失、

高能耗、高腐蚀等诸多严重问题，增加了整体过程的复杂性和成本[34, 62, 68]，也造成了

已有纤维素乙醇产业化工业示范的全部失败[69]。 

在核心的生物转化阶段，效率与整合问题尤为突出。虽然纤维素酶成本已下降，
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但其活性和效率仍有提升空间。更关键的障碍在于，缺乏能够高效共利用纤维素衍生

的 C6 糖（葡萄糖）和半纤维素衍生的 C5 糖（木糖），并能耐受预处理产生的抑制物

及终产物（如乙醇）的工业微生物菌株[4, 70-75]。同时，糖化与发酵工艺（如分步或同

步工艺）在温度、pH 等最佳条件上难以完美匹配，影响了整体转化效率和速率。此外，

过程工程与系统集成层面也极具复杂性。将预处理、酶解糖化、发酵、分离纯化等单

元操作高效集成是一项巨大的系统工程挑战，涉及能量与水的循环、废物流处理以及

热集成。特别是从稀溶液中分离纯化产品（如蒸馏低浓度乙醇或丁醇）能耗巨大，而

残留木质素的高值化利用路径尚不成熟。 

最终，上述所有技术障碍汇集成严峻的技术经济性挑战。高昂的原料、能耗、排

放成本，以及低下的转化技术指标使得以非粮木质纤维素生物质为原料的生物炼制技

术和产品成本高昂，难以与石油基产品和淀粉基发酵产品竞争，同时巨大的初始投资

和规模化放大风险也令投资者却步。因此，生物炼制技术必须依赖原料供应链创新、

过程工程强化和工业发酵微生物的重大改造协同推进，才能跨越从实验室到产业化应

用的鸿沟。 

1.2.2 干法生物炼制技术的建立 

干法生物炼制是一种仅需极低工艺水和能量投入便能实现生物能源和生物基化学

品高效生产的糖平台生物转化技术。干法生物炼制以玉米干法加工技术水准为目标，

通过技术创新进行生物炼制加工链的重大革新，能够实现与玉米干法加工近似的零废

水排放、零有毒抑制物排放、低能耗、低腐蚀前提下的高指标生物转化[65]。与体系固

含量较低（一般不超过 10%(w/w)）、大量废水和有毒物质排放、低生物转化指标的常

规生物炼制加工链不同，干法生物炼制加工链由不产生任何预处理废水的高固含量干

酸预处理、高选择性特异微生物菌株生物脱毒、高固含量酶解糖化、高固含量发酵或

同步糖化与共发酵等步骤构成。干法生物炼制加工链不仅在纤维素乙醇和微生物油脂

等液体生物燃料以及手性乳酸等生物聚合物单体的生产上展示了与玉米干法加工相近

的优异转化指标[3, 4, 76, 77]，而且还具备零废水和有毒抑制物排放、低能耗、低水耗、低

腐蚀、稳定生物质原料储存以及极具应用潜力的技术经济指标等众多优点。 

在干法生物炼制技术向产业化应用的进程中，已有技术中的一系列重要问题需要

进行系统的拓展和迭代升级。这些对产业化应用产生重大影响的问题包括生物脱毒的

效率和可控制性低、整体生物炼制过程不连续、多个生物转化过程温度不匹配等。首

先，干酸预处理过程中产生的发酵抑制物（如乙酸、糠醛、羟甲基糠醛、酚类化合物

等）浓度相对较高，而传统固态生物脱毒技术效率有限且脱毒终点难以准确控制，故

难以满足后续发酵要求[77-80]。其次，干法生物炼制体系下的固含量较高（一般至少

20%~30% (w/w)），物料的混合、传热和传质（例如好氧发酵过程的氧传递）效率较

低[81-84]，难以实现连续化、流态化操作。最后，不同工艺环节的最适温度存在着明显

差异。例如酶解糖化环节的最适温度为 50 ℃左右，而传统发酵阶段最适温度通常只

有 30-37 ℃[76, 85-87]，因此这势必会造成显著且频繁的温度切换，并由此带来整体工艺
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过程的能耗和时间成本的增加。除了以上这三个典型的问题，还有一些能够影响干法

生物炼制技术产业化应用的问题，如该技术的规模化放大缺乏成熟的理论指导和工程

实践，技术经济性仍有待验证。 

总体而言，干法生物炼制技术的建立，代表了生物质转化领域向更集约、更可持续、

更经济方向发展的前沿探索。它并非单一技术的革新，而是一套涵盖预处理、生物催化、

过程工程等多个环节的全新系统解决方案。虽然干法生物炼制技术目前仍处于中试或示

范阶段，且仍有一些能够影响其产业化应用的问题需要解决，但该技术在节水、节能和

降低总成本方面的巨大潜力，使其成为未来突破生物炼制商业化障碍、特别是在水资源

和电力资源紧缺地区实现产业化应用的重要技术方向。 

1.3  生物炼制过程的强化 

生物炼制技术的工艺设计与操作模式对其工业化应用具有决定性影响，其中最为

关键的问题是实现生物炼制过程的流态化、连续化以及高温化。 

1.3.1  流态化 

生物炼制加工链从木质纤维素生物质的预处理开始，经过酶解糖化生产可发酵单

糖、脱毒降解预处理生成的发酵抑制物、发酵或同步糖化与发酵生成乙醇、乳酸、微

生物油脂等发酵产物，最后经过分离精制获得终产品[4, 76, 88]。流态化生物炼制要求固

体的木质纤维素生物质从预处理反应器出料之后能快速转变为一种具有可控流变特性

的非均相浆料。这种浆料能够在管道、泵、阀门和密闭反应容器构成的连续系统中，

像流体一样被输送、计量、混合与反应，从而实现全流程的密闭化、连续化与自动化

操作，取代依赖输送带、刮板、抓斗等设备的开放式、间歇式固体物料处理模式。 

首先，必须明确，在低固含量（例如总固体含量低于 15%）体系下实现物料的流

体化输送，在工程技术上是相对容易实现的。目前众多木质纤维素生物炼制加工链从

预处理环节开始便均呈现高液固比的特点[89]。此时，生物质颗粒被大量自由水分散，

体系通常表现为近似牛顿流体的特性，泵送和混合能耗较低，故这种低固含量下的流

态化很容易实现。然而，从产业化生物炼制的整体经济性和工艺合理性角度审视，这

种低固含量的“流态化”路线本质上是不可行的。其根本矛盾在于，它虽然解决了物

料输送的形式问题，却放大了自身固有缺陷：（i）巨额的水资源消耗与废水处理负担。

低固含量意味着每处理一吨干生物质，需要引入并最终处理数吨乃至数十吨的工艺水，

这不仅大幅增加了新鲜水成本，更产生了体积庞大的高浓度有机废水，其后续处理的

能耗与成本将成为项目的不可承受之重。（ii）极低的产品浓度与高昂的下游加工成

本。酶解或发酵产生的目标产物（如糖、乙醇、有机酸）被高度稀释，导致后续分离、

浓缩、纯化单元的操作负荷巨大，能耗极高，严重侵蚀产品利润。（iii）设备体积庞

大与投资激增。为了容纳大量的水相，所有反应器、储罐、管道的容积都需要成倍放

大，导致基础设施投资急剧上升，空间利用效率低下。因此，低固含量下的流态化，

仅仅是一种技术形式上的可行，却因违背了生物炼制追求低能耗、低成本、可持续的
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核心经济原则而无法走向产业化。 

因此，面向产业化的流态化生物炼制，其必然路径和唯一有意义的攻关方向是高

固含量流态化，即追求在总固体含量达到 20%甚至 30%以上的条件下，仍能实现浆料

的稳定、可控、低阻力的管道化输送与高效反应。高固含量流态化意味着，必须尽可

能在生物炼制过程的最前端进行高固体含量的预处理[62, 89, 90]。这样做具有压倒性的必

要性：（i）它能最大程度地减少工艺用水和废水产量，从源头上实现节水与减排，契

合可持续发展的要求。（ii）它能帮助获得高浓度的糖化液或发酵醪，显著降低下游

分离浓缩的难度与能耗，提升整体工艺的经济性。（iii）高固含量意味着更小的设备

尺寸、更高的容积生产效率和更低的资本投入，这对于降低项目总投资至关重要。可

以说，只有实现了高固含量下的流态化操作，流态化生物炼制工艺的先进性和经济性

优势才能得到本质的彰显。 

然而，要想实现高固含量流态化生物炼制，还需要解决极其严峻的工程与科学挑

战，这些挑战主要源于两方面：一是高固含量预处理之后如何快速实现预处理物料的

降温以及流变特性的快速转变（高温固体颗粒状→液浆状）。以干酸预处理过程（175 ℃

维持 5 min）为例，预处理后的固体颗粒物料温度~100 ℃，远高于常规商业纤维素酶

的适宜温度（50~55 ℃）。二是在含有高固含量、高粘度浆料的生物炼制体系下，混

合、传质、传热和在线监测方面都变得异常艰难。例如在高粘度、高固含量的浆料中，

无论是酶、营养物、微生物细胞还是热量和（或）氧气，其扩散和分布都变得异常艰

难，反应器内极易形成死区，导致局部反应不均、pH 或温度失控，严重时将影响生物

转化效率与产品质量。只有克服这些挑战，才能将流态化生物炼制从一种概念设想，

转变为真正具备产业竞争力的变革性技术。 

1.3.2  连续化 

连续操作是大规模工业生产的标准模式和降低操作成本的关键步骤[91-93]。生物炼

制过程需要在连续流态化之后，实现连续酶解、连续脱毒和连续发酵并实现各个步骤

的相互匹配，才能实现真正意义上的生物炼制过程连续化操作。以往的木质纤维素生

物炼制连续操作均集中在单一步骤的连续化，如酶促水解过程的连续化[94-96]、脱毒过

程的连续化[97, 98]、发酵过程的连续化[99-101]。这些研究中最突出问题之一就是生物炼制

体系固体含量较低，虽然在技术形式上易于进行连续操作，但不可避免地会导致低下

的生物转化指标，同时还会伴随大量废水排放、高能耗、高成本等诸多缺陷，因而不

适合产业化生产应用。 

面向产业化应用的干法生物炼制连续化要求必须在木质纤维素生物炼制的最前端

进行高固含量预处理，并且预处理物料从预处理反应器出料时起便要快速实现流态化

处理，包括降温以匹配酶解糖化工段以及完成固体颗粒状至液浆状的流变特性转变，

才具备实际工业应用潜力[62, 89, 90]。上一小节（1.3.1）已经对高固含量生物炼制模式下

实现快速流态化处理所要解决的关键问题做出了一些说明，这里不再赘述，接下来对

当前高固含量生物炼制模式下实现连续化所要解决的问题进行说明。 
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目前，高固含量生物炼制模式下已有单一步骤的连续酶解糖化和连续发酵方面的

报道[102, 103]，尚没有在高糖浓度水解液浆体系下能做到极低糖损失、脱毒终点准确可

控的连续脱毒方面的报道。生物炼制高固含量预处理后的生物质物料中存在大量严重

影响发酵的抑制物，因此必须要彻底解决抑制物的连续脱毒问题，才能实现连续酶解、

连续脱毒和连续发酵这三个步骤的相互匹配，才能实现真正意义上的高固含量连续化

生物炼制。这就要求所用的连续脱毒方法：（i）不能产生废水排放、大量糖损失以及

脱毒不完全等问题；（ii）高抑制含量、高糖浓度水解液浆体系下对抑制物的连续去

除效率需要足够高效，基本的要求是单位时间连续脱毒步骤所能完成脱毒的水解液浆

的量至少要能匹配上连续酶解步骤单位时间所能产生的水解液浆的量以及连续发酵步

骤单位时间所需要的水解液浆的量；（iii）在连续脱毒期间至少要有一个可以在线准

确判断脱毒终点是否来临的标志（如 pH、溶氧水平等），才能方便在脱毒终点时进行

连续性的放料和加料操作，使得水解液浆体系中的抑制物脱除完全的同时，糖耗水平

也能控制在极低水平。总体而言，只有解决好连续脱毒的问题并与连续酶解和连续发

酵步骤进行契合式的相互匹配，才能做到真正具备产业应用潜力的高固含量连续化生

物炼制生产。 

1.3.3  高温化 

木质纤维素生物炼制生产工艺过程的高温化，是指通过将酶解糖化、脱毒和发酵

等多个核心单元的操作温度统一提升至一个相对接近纤维素酶糖化的高温范围（例如

45-55 ℃），从而最大限度地减少整个工艺流程中因反复温度切换所带来的能量损耗

与操作复杂度。这一技术理念的核心目标，是打破传统多温阶工艺中“高温酶解糖化

→降温至中温脱毒→降温至低温发酵或升温至高温发酵”的固有模式[80, 85, 104]，将生物

炼制系统推向一个热力学集成度更高、能量利用更高效的新阶段。 

高温化生物炼制的实现主要依赖于选育或构建耐高温的工业微生物菌株[105-108]，

以用于后续的脱毒和发酵过程[109-112]。例如，通过适应性进化或代谢工程改造得到嗜

热真菌、细菌或耐高温酵母[107, 113]，使其能够在与酶解糖化阶段相同或相近的高温条

件下高效转化预处理过程产生的抑制物，随后或同时利用酶解产生的可发酵糖生产目

标产品（如乙醇、乳酸等）[112]。当微生物的工作温度范围与纤维素酶糖化温度范围重

叠时，不仅有可能实现真正意义上的同步糖化、脱毒与发酵，而且有利于在一个反应

器中完成主要的生物转化，从而大幅简化生物炼制工艺流程。 

这一高温化策略具有深刻的技术与经济意义。首先，最直接的优势是显著降低能

耗[114]，避免了反复升降温的巨大能量消耗，提高了全系统的热集成效率。其次，它提

升了过程效率与强度。高温通常能提高酶反应速率、降低物料粘度改善传质，并减少

杂菌污染风险[108, 114]，从而可能缩短生产周期、提高设备利用率。此外，从工艺工程

角度看，它极大地简化了流程，减少了换热器、温控系统等辅助设备，降低了操作复

杂性和固定资产投资。最终，这些效益将共同作用于降低单位产品的生产成本，增强

生物炼制技术与传统石油化工路线的市场竞争力。 
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当然，高温化生物炼制也面临严峻挑战，主要包括：（i）耐高温工程菌株的生产

性能（如产物得率、耐受性）可能部分受损，需要进一步优化；（ii）需要考虑生物

转化产物对高温环境的敏感性，是否会发生产物的失活、挥发或者转化为不需要的物

质等等；（iii）整个高温集成工艺的过程控制与稳定性的维持。尽管存在这些挑战，

推动工艺高温化仍是生物炼制技术走向集约化、低能耗和低成本的关键进化方向之一，

代表着从“单元工艺优化”向“系统热力学集成”的深刻转变，对未来进行产业化应

用的生物炼制工厂的工业设计具有重要的指导价值。 

1.4  可发酵糖生产 

1.4.1  淀粉糖、糖蜜生产 

淀粉糖[115]与糖蜜[116, 117]作为传统的发酵工业核心原料，其生产技术近年来正朝着

更高效、更专用、更清洁的方向发展。淀粉糖通过酶技术的深化，不断拓展产品树和

价值链；糖蜜（主要是甘蔗糖蜜和甜菜糖蜜）则通过精制技术的升级，实现杂质的资

源化利用和原料品质的提升。 

然而，对于需要在规模上替代化石资源进行可持续、碳中和工业生产的绿色生

物制造而言[5]，淀粉糖和糖蜜仍存在原料成本较高[118]、来源受限和供应量不足等缺陷，

因此以木质纤维素这类价格低廉、来源广泛、产量巨大的可再生生物质资源为原料进

行可发酵糖的生物炼制生产将极具研究价值和应用潜力。 

1.4.2  木质纤维素糖浆生产 

木质纤维素糖浆生产是指以非粮木质纤维素生物质为原料，通过预处理和糖化工

艺，将其中的纤维素和半纤维素转化为以葡萄糖、木糖等为主的可发酵混合糖液的过

程。从木质纤维素原料获取可发酵糖浆属于新型生物炼制技术范畴，而从可发酵糖

浆生产液体燃料、生物聚合物等则属于成熟的工业发酵技术，仅需在菌株和工艺参

数上进行微调即可。若每个发酵工厂均自建完整的木质纤维素预处理和炼制系统，

将不可避免地带来高昂的设备投资和运行成本。因此，为提升木质纤维素生物炼制

的产业化可行性和灵活性，有必要建设独立的、面向多种下游产业的可发酵糖浆（如

秸秆糖浆）生产过程。 

木质纤维素糖浆是连接上游生物质资源和下游发酵产业的关键中间平台产品，其

生产的成本与质量直接决定了后续生物燃料与生物基化学品的整体经济性。当前主流

的生产工艺遵循“预处理-酶水解”的技术路线。首先，通过蒸汽爆破、稀酸处理等预

处理方法破坏生物质的顽固结构，分离或暴露纤维素[26, 81]。随后，在预处理后的物料

中加入复合纤维素酶和半纤维素酶进行水解，将多糖链断裂为可溶性的单糖和寡糖，

最终通过固液分离获得糖浆。然而，与纯净的淀粉糖浆相比，该过程生产的糖浆成分

复杂，其核心技术进步始终围绕 “提高得率、降低成本和提升品质” 展开，具体体

现在开发更高效的预处理技术以减少抑制物生成、使用成本更低且耐抑制物的复合酶

制剂，以及尝试将预处理与酶水解进行过程整合（如一体化生物加工）以缩短流程。 
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尽管技术不断改进，木质纤维素糖浆的大规模商业化生产仍面临一系列严峻挑战。

首要挑战是糖浆质量与发酵兼容性问题。预处理过程中不可避免地会产生多种发酵抑

制物，如糠醛、羟甲基糠醛（HMF）、乙酸及酚类化合物[119-122]。这些物质严重影响

下游微生物的生长和代谢，必须在糖化后或发酵前增加额外的脱毒净化步骤 [80, 85, 

123-125]，这增加了成本和复杂性。其次，存在五碳糖难以被传统工业微生物高效利用的

难题[4, 74]。糖浆中含有大量源自半纤维素的木糖等五碳糖，而许多高效生产菌株（如

传统酿酒酵母）天然缺乏利用木糖等五碳糖的代谢路径，造成了碳源浪费和整体转化

率低下。第三是技术经济性瓶颈依然突出。酶制剂成本虽已下降，但仍占总成本较大

比重[126]；预处理环节能耗高、化学品消耗大；且整个工艺的水耗和废水处理负荷较高，

影响了综合成本竞争力。最后，原料的波动性带来生产稳定性挑战。生物质原料的季

节性、地域性和品种差异导致其成分不一致[67]，使得预处理和糖化工艺参数难以标准

化，最终糖浆的品质（如糖的种类和含量、酸度、灰分以及抑制物含量）波动较大，

给下游发酵工艺的稳定控制带来困难。 

综上所述，木质纤维素糖浆生产是实现生物炼制工业化的技术中枢，其发展正在

从追求“出糖”转向追求“出好糖、出稳糖和出低成本糖”。未来的突破将依赖于耐

受性及功能性更强的生物炼制工程微生物菌株的开发，能够支持纤维素酶进行低成本

在位生产的自主技术研发或知识产权菌种的转让，以及将糖化、脱毒与糖精制过程无

缝耦合的集成工艺创新。只有综合解决这些挑战，木质纤维素糖浆才能真正成为一种

可与传统糖源竞争、支撑起庞大生物制造产业的可靠基础原料。 

1.5  本论文的立题依据和主要研究内容 

随着全球对可持续发展和碳中和的日益重视，接近玉米干法加工技术转化指标的

干法生物炼制技术必将在未来的生物经济中扮演越来越重要的角色。然而，目前干法

生物炼制技术的产业化进程受限于生物脱毒过程的速率和可控制性低、整体生物炼制

过程不连续、多个生物转化过程温度不匹配等关键技术瓶颈。本研究通过研究液态生

物脱毒及其脱毒终点检测技术、生物炼制全过程连续化、生物炼制菌株耐高温性强化

等内容，旨在突破上述技术障碍，构建面向产业化应用、高效、经济和可持续的干法

生物炼制新体系。此外，可发酵秸秆糖浆作为生物炼制的关键中间产品，其干法生产

工艺的开发不仅有助于降低生产成本，还能增强生物炼制产业链的灵活性和韧性。通

过系统的工艺过程分析和技术经济性评估，将为秸秆糖浆的规模化生产提供科学依据。

本论文希望通过多项技术研究来推动干法生物炼制技术从实验室走向产业化，促进农

业废弃物的资源化利用，为生物基经济的发展提供技术支撑。本研究技术路线如下图

所示： 

  



华东理工大学 博士学位论文    

 

第 11 页 

 

 

图 1.3  本研究技术路线图 

Fig. 1.3  The technical flow sheet in this research 

 

本论文的主要研究内容包括以下几个方面： 

（1）首先，为了解决当前生物脱毒过程速率和可控制性低的问题，对此前的干法

生物炼制加工链（干酸预处理→固态生物脱毒→酶解糖化→发酵）中的固态生物脱毒

技术进行技术升级，旨在建立一种高效实用、脱毒终点可在线识别和控制的液态生物

脱毒方法。随后，验证该方法应用于高糖浓度、高抑制物浓度水解液体系下的可行性。

其评价标准包括抑制物的脱除速率、可发酵糖损失情况以及脱毒终点的可识别性和准

确性，并与传统的固态生物脱毒法进行综合比较。最后，将该方法应用至重构的干法

生物炼制模式中，形成一种新型的生物炼制加工链（干酸预处理→酶解糖化→液态生

物脱毒→发酵），并检验其用于生产生物基产品的潜力。 

（2）为了解决整体生物炼制过程不连续的问题，采用生物脱毒技术升级后的干法

生物炼制加工链（干酸预处理→酶解糖化→液态生物脱毒→发酵）为技术平台，研究

使用小麦秸秆为原料生产 L-乳酸的快速流态化和连续生物转化操作。首先，研究如何

将干酸预处理后所获得的远超纤维素酶适宜温度（~50 ℃）的高温固体颗粒状预处理

干法生物炼制产业化
应用的技术瓶颈

生物脱毒速率低、
脱毒终点难控

仅有间歇操作或单一
步骤的连续操作

糖化、脱毒和发酵阶
段存在显著温度梯度

发酵工厂均需自建完整
的前处理和生物炼制系
统才能获取可发酵糖

①建立高脱毒速率的
液态生物脱毒技术
②建立pH在线监测的
准确终点控制方法

①建立无酶介导的快
速流态化技术

②建立预处理步骤后
的全连续操作（预处
理→连续流态化→连
续糖化→连续脱毒→

连续发酵）

提出秸秆糖浆干法生
物炼制生产技术路线，
集成预处理、糖化、
脱毒、固液分离、蒸
发浓缩全流程和木质
素残渣合理利用

强化生物炼制菌株的
耐高温性能，获得高
温脱毒菌和发酵菌

在极低糖损失前提下
实现高糖浓度水解液

快速脱毒

实现高温预处理物料
的快速流态化和连续
生物转化（以L-乳酸
生产为案例）

实现无显著温度梯度
的高温化生物炼制过
程：糖化(50 ℃)→脱
毒(45 ℃)→发酵(45 ℃)

实现全过程能量自给的
秸秆糖浆干法生物炼制
生产，为发酵工厂获取
廉价碳源提供解决方案

构建高效、低碳、可
持续的干法生物炼制
产业化应用技术体系
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物料（~100 ℃）进行流态化处理，使之从预处理反应器出料之后便能快速进行冷却并

形成流体液浆状。随后，研究如何将流态化处理后得到的液浆状物料进行相互匹配的

连续酶解糖化、连续生物脱毒和连续多级乳酸发酵。最后，对从干酸预处理操作之后

的流态化和连续化工艺过程进行详细的物料衡算，并与用于生产生物基产品的常规批

次乳酸发酵进行多方面比较。 

（3）为了解决当前木质纤维素干法生物炼制生产乳酸过程中多工段温度不匹配的

问题，即酶解糖化、生物脱毒和乳酸发酵这三个阶段存在明显的大范围的温度切换问

题（50 ℃→37 ℃→42 ℃），首先，对脱毒和发酵这两个方面的生物炼制菌株的耐温

性强化（即高温化）问题进行研究。随后，对完成耐温性强化后所获得的生物炼制菌

株的生物转化性能进行研究，并与相应的出发菌株的生物转化性能进行对比。最后，

对这种在酶解糖化、生物脱毒和乳酸发酵步骤几乎零温度切换的高温化生物炼制生产

过程的可行性进行综合分析和评价。 

（4）为了提升木质纤维素干法生物炼制的产业化可行性和灵活性，建设独立的、

面向多种下游产业的发酵糖（如秸秆糖）生产过程，首先，对干法生物炼制工艺用于

高糖浓度、极低抑制物残留的可发酵秸秆糖浆生产的可行性进行研究。随后，对可发

酵秸秆糖浆的发酵性能进行探究并将其与常规发酵糖（如淀粉糖、甘蔗糖蜜等）在发

酵指标、速率和得率等方面进行综合比较。最后，对可发酵秸秆糖浆的干法生物炼制

工艺的能耗和技术经济性进行研究，并常规淀粉糖的生产进行比较，以验证其能否实

现一个零外部能量输入且低成本的秸秆糖浆生产工艺。 
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第 2 章  面向高糖浓度水解液体系的液态生物脱毒技术与脱毒终点控制 

 

2.1  引言 

木质纤维素生物炼制主要包括预处理、酶解糖化、发酵等过程单元[76]。其中，预

处理是生物炼制加工链的开始和决定性步骤，设置预处理过程是为了克服木质纤维素

原料本身强烈的生物顽抗性，并使后续可发酵糖的释放成为可能[127, 128]。然而，预处

理过程会产生众多能够强烈抑制发酵微生物的活力和代谢的抑制物。因此，必须添加

抑制物去除（即脱毒）步骤。对于高固含量条件下的实际生物炼制工艺而言，在各种

可行脱毒方案中，利用特定微生物进行生物脱毒（或生物脱毒）被认为是唯一恰当的

方案，因为它不仅能有效地将上述抑制物彻底降解，还能很好地保留可发酵糖[129-132]。 

对于此前采用生物脱毒法的干法生物炼制技术而言，其采用的生物脱毒方式是通

过将树脂枝胞霉 Amorphotheca resinae ZN1（CGMCC #7452）或者宛氏拟青霉

Paecilomyces variotii FN89（CGMCC 17665）等脱毒菌进行固态脱毒[76, 77, 79]。这种固

态脱毒方法具体是将脱毒菌的孢子或丝状菌丝体接种到预处理后的木质纤维素原料

上，以固态发酵的方式进行脱毒[77, 79]。虽然固态生物脱毒在实验室规模上是有效的，

但在大规模操作中并不合适，原因有以下几个方面：（i）大规模好氧固态发酵资金成

本高[133]；（ii）固体物料的混合、供氧、pH 调节和热量移除的耗电量巨大[133, 134]；（iii）

操作时间长（至少 36 h 以上）[77, 79]；（iv）固体生物质的运输效率低；（v）完成固

态脱毒后的物料在出料、保存和输送方面容易被杂菌污染；（vi）无法准确地把握脱

毒的终点，易产生局部物料脱毒不完全或者脱毒过度的问题。 

克服固态生物脱毒这些固有缺陷的方法之一是采用液体发酵的方式进行生物脱

毒。这种方法意味着需要对当前干法生物炼制过程进行技术转型，由预处理后先固态

脱毒再酶促糖化的方式调整为预处理后先酶促糖化再液态脱毒的方式，即先将预处理

过的固态木质纤维素原料酶解成液态的水解液浆，然后在适当的温度、通气和搅拌条

件下将脱毒微生物接种到水解液浆中，启动液态生物脱毒。由此而来，固态生物脱毒

的几个缺陷便可通过液态生物脱毒直接克服：（i）糖化和脱毒只需一个生物反应器，

故节约了设备投入产生的资金成本；（ii）由于液体环境下的传热和传质效果更好，

细胞生长得以改善，抑制物降解速度加快，有利于缩短操作时间[135]；（iii）脱毒后的

水解液浆在密闭容器、管道和泵中运输，可有效防止杂菌污染。 

然而，实际的液态生物脱毒操作仍面临着一个重大的挑战，即需要找到一种明显

的终点判定标志，以确保在极低可发酵糖损失的前提下迅速消除抑制物。这是因为：

一方面，生物脱毒不充分会导致剩余的抑制物仍可以影响后续生物转化步骤，使得发

酵性能不佳；另一方面，过度生物脱毒则会导致不必要的可发酵糖的非生产性消耗。

因此，最理想的情况是生物脱毒阶段应在抑制物完全消除且可发酵糖损失可忽略不计
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的情况下迅速过渡到发酵阶段。宛氏拟青霉是一种常见的全球性真菌，存在于土壤、

植物、动物和食品中，并能在低氧环境下生长[136]。该菌已被用于降解苯酚类物质[137]

或蓖麻子残渣脱毒[138]，但鲜有关于其降解诸如糠醛、HMF、乙酸和酚醛等复杂的木

质纤维素预处理衍生抑制物的报道。本研究使用了此前从受污染的预处理玉米秸秆原

料中分离出的宛氏拟青霉 FN89，并建立了使用该菌的实用液态生物脱毒方法。通过

可见的在线观察，我们发现体系 pH 值的变化与液体生物脱毒过程完全对应。当体系

pH 值达到峰值后，体系中的抑制物已被完全清除，并且可发酵糖的损失可以忽略不计，

此时生物脱毒阶段便能够迅速过渡到发酵阶段，从而可成功地应用于 L-乳酸、乙醇和

糖酸等生物化学品的生产。因此，在进行液态生物脱毒时，体系 pH 峰值可以作为判

断脱毒是否完成的及时、易于观察且可实时监测的终点标志。至此，液态生物脱毒操

作的最后一个重大挑战（即需要找到一种明显的脱毒终点判定标志）已被成功解决。 

2.2  材料与方法 

2.2.1  实验原料 

小麦秸秆产自河南省南阳市，收获于 2021 年 5 月。在打包寄往本实验室之前，麦

秆已在当地进行了简单的处理，如晾晒、粉碎和过筛等，最终获得尺寸较为一致的干

燥麦秆（圆直径均为 10 毫米左右）。多点取样之后按照美国国家可再生能源实验室

（NREL）的组分测定方法[139]和灰分测定方法[140]来确定该批河南南阳小麦秸秆的主要

组分。结果显示，该批小麦秸秆含有 35.6% ± 0.4%的纤维素、24.3% ± 0.2%的木聚糖、

18.7% ± 0.1%的木质素和 9.7% ± 0.3%的灰分（均基于干重）。  

2.2.2  酶和试剂 

纤维素酶采用诺维信（中国）生物技术有限公司生产的 Cellic CTec 2.0。首先，根

据 NREL 的滤纸酶活测定方法（LAP-006），其滤纸酶活为 203 FPU/mL。其次，根据

当前广泛认可的蛋白质含量测定方法（Brandford 法）[141]，其酶蛋白含量为 86.3 ± 4.4 

mg/mL。最后，纤维素酶在使用时按照 4 mg 酶蛋白/g 干物料的剂量进行添加。葡萄

糖淀粉酶（糖化酶）采用杰能科（中国）生物工程有限公司生产的 GA-L NEW。按照

生产商的说明，其酶活为 103,900 U/mL。山梨醇购买于上海麦克林生化科技股份有限

公司。酵母提取物（或酵母粉）和蛋白胨均购买于 Oxoid 公司（汉普郡，英国）。硫

酸、一水葡萄糖和其他药品或试剂均购买自上海国药集团化学试剂有限公司。 

2.2.3  菌种和培养基 

液态生物脱毒菌株采用丝状真菌宛氏拟青霉 P. variotii FN89。该菌保藏于中国典

型微生物保藏中心，编号 CGMCC 17665[77, 142]。正式使用前，先将 P. variotii FN89 在

土豆-葡萄糖-琼脂（PDA）培养基（包括 200 g/L 去皮土豆、22 g/L 一水葡萄糖和 25 g/L

琼脂粉）平板上活化 2 次，然后使用 0.05%(w/w)的吐温-80 溶液洗涤平板上的孢子获

取孢子液，最后将孢子液接种于改进的 SM 液体合成培养基中进行培养，以获得成熟

的 P. variotii FN89 脱毒种子液。SM 液体合成培养基包括 2 g/L 磷酸二氢钾、1 g/L 碳
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酸钙、1 g/L 硫酸铵、1 g/L 酵母提取物、1 g/L 硫酸镁七水合物和 22 g/L 一水葡萄糖。 

L-乳酸同步糖化共发酵（SSCF）所用发酵菌株为经过代谢工程改造的乳酸片球菌

——Pediococcus acidilactici ZY271（CGMCC 13611）[4, 143]。该菌可利用多种木质纤维

素来源单糖（如葡萄糖、木糖、阿拉伯糖、甘露糖和半乳糖）。该菌的出发菌株是 P. 

acidilactici DQ2[144]，经历 ldhD 基因敲除之后命名为 P. acidilactici TY112[145]。然后，

通过插入编码木糖异构酶（xylA）、木糖激酶（xylB）、转酮酶（tkt）和转醛酶（tal）

四个基因，将戊糖磷酸途径（PPP）整合到 P. acidilactici TY112 基因组中，并通过敲

除磷酸转酮酶（pkt）基因来阻断磷酸转酮酶途径（PK），从而减少乙酸的产生[143]。

乳酸菌 P. acidilactici ZY271 的种子培养采用 Man-Rogosa-Sharp（MRS）液体合成培养

基。该培养基中含有 10 g/L 蛋白胨、10 g/L 酵母提取物、5 g/L 乙酸钠、2 g/L 柠檬酸

氢铵、2.6 g/L 磷酸氢二钾三水合物、0.58 g/L 硫酸镁七水合物、0.25 g/L 硫酸锰一水

合物和 22 g/L 一水葡萄糖。乳酸发酵时，每升发酵液所需营养物质包括 20 g 酵母提取

物、2 g 柠檬酸氢铵和 0.25 g 硫酸锰一水合物。 

乙醇发酵所用发酵菌株为经过代谢工程改造的酿酒酵母——Saccharomyces 

cerevisiae XH7[74]。该菌是通过将编码木糖异构酶的 Ru-xylA 基因、编码内源木酮糖激

酶的 XKS1 基因以及非氧化性戊糖磷酸途径中的四个基因整合到野生型酿酒酵母菌株

BSIF 中而获得的。此外，编码醛糖还原酶的 GRE3 基因和编码碱性磷酸酶的 PHO13

基因也被敲除[74]。S. cerevisiae XH7 在由 10 g/L 酵母提取物、20 g/L 蛋白胨和 22 g/L

一水葡萄糖组成的酵母提取物-蛋白胨-葡萄糖（YPD）液体合成培养基中进行活化。

乙醇发酵时，每升发酵液所需营养物质包括 10 g 酵母提取物、2.6 g 磷酸氢二钾三水合

物、2 g 硫酸铵和 1 g 硫酸镁七水合物。  

用于葡萄糖酸和木糖酸生产的发酵菌株为经过长期适应性进化而得到的氧化葡萄

糖酸杆菌 Gluconobacter oxydans RM7 (CGMCC 14801) ，该菌的出发菌株是从德国微

生物与细胞培养物保藏中心（DSMZ，布伦瑞克，德国）购得的 G. oxydans DSM 2003[87]。

种子培养基中含有 20 g/L 酵母提取物、1.5 g/L 的磷酸氢二钾、1.5 g/L 的硫酸铵、0.5 g/L

的硫酸镁七水合物以及 80 g/L 的山梨醇。糖酸发酵时，每升发酵液所需的营养物质包

括 20 g 酵母提取物、1.5 g 磷酸氢二钾、1.5 g 硫酸铵以及 0.5 g 硫酸镁七水合物。 

2.2.4  干酸预处理 

在容积为 20 L 的预处理反应器内对小麦秸秆进行干酸预处理[81, 146]。每批投入麦

秆的干重量为 1200 g，随后按照 38 mg/g 干麦秆的硫酸用量添加酸液（稀硫酸），使

得整个预处理体系的固含量为~70% (w/w)，即保持固液比 2:1。干酸预处理反应器内

部使用螺带搅拌桨，可以对反应器内的麦秆、酸液和饱和蒸汽进行充分混合。预处理

实际维持条件为温度 175 ℃、压力 0.8-1.0 MPa 和搅拌转速 50 rpm，处理 5 min 后进行

放料操作，可以得到质量~2 kg 且固含量~50%(w/w)的预处理麦秆物料。尽管小麦秸秆

吸收了蒸汽冷凝水中的所有水分，但由于其良好的吸湿性，故预处理后仍保持颗粒状。

根据两步酸水解法（TP-510-42618）进行标准化组分测定[139]，干酸预处理后的麦秆物
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料的主要成分包括：每克干基物料含 350.2 ± 8.2 mg 纤维素、14.0 ± 5.7 mg 木聚糖、

36.7 ± 0.8 mg 葡萄糖、136.8 ± 2.6 mg 木糖、22.9 ± 0.3 mg 乙酸、5.4 ± 1.0 mg 5-羟甲基

糠醛（HMF）以及 2.8 ± 0.5 mg 的糠醛。 

2.2.5  酶解糖化和液态生物脱毒 

在 5L 螺带搅拌反应器内对干酸预处理后的麦秆物料进行酶解糖化，以获得可发

酵单糖。由于预处理麦秆（pH 为 2~3）中含有硫酸催化剂以及乙酸、乙酰丙酸等弱酸，

故首先采用质量分数 20%(w/w)的氢氧化钙液浆对其进行充分中和，直至物料的 pH 达

到 5.0~5.5。随后在 30%(w/w)的体系固含量、50 ℃、150 rpm 的条件下对中和后的预

处理麦秆进行酶解糖化，持续 12 h（后续用于乙醇和 L-乳酸发酵实验）或 48 h（后续

用于葡萄糖酸和木糖酸发酵实验）。在 L-乳酸和乙醇生产的情况下，酶解糖化过程分

为两步进行。第一步是预处理小麦秸秆的直接水解（称为预糖化），第二步是同步糖

化与共发酵（SSCF）。在糖酸生产的情况下，酶解糖化过程是一步完成的（48 h），

并且由于中间产物葡萄糖酸-δ-内酯对纤维素酶活性有强烈的抑制作用[147, 148]，因此在

这一步骤中一次性添加全部所需的纤维素酶。所有糖化实验中的纤维素酶用量均为 4 

mg 酶蛋白/g 干物料，发酵过程中不再额外添加纤维素酶。 

糖化结束后，所获得的麦秆水解液浆被立刻转移至带有 Rushton 搅拌桨的 3L 发酵

罐中进行液态生物脱毒。首先，为获得生物脱毒种子液，我们将 P. variotii FN89 的孢

子悬浮液（孢子量级约为 108 每毫升）以 10%(v/v)的比例接种到 SM 液体合成培养基

中，然后在 37 ℃和 300 rpm 的条件下好氧培养 20~24 小时，此时种子液的干细胞重

量（DCW）约为每8 g/L。将此时的种子液以 1%(w/w)、5%(w/w)、10%(w/w)或 20%(w/w)

的比例接种到水解液中开始液态生物脱毒过程，并对液态生物脱毒过程的其他条件参

数进行优化，包括初始 pH 值（3.5、4.0、4.6、5.0 或 5.5）、搅拌转速（300、500 或

750 rpm）和通气速率（0.5、1.0 或 1.5 vvm）等等。液态生物脱毒全过程未添加任何

营养物质, 当有大量泡沫产生时即加入一定量的消泡剂（不超过待脱毒水解液体积的

0.5%）。脱毒期间通过分别使用 pH 电极（D09120016，苏州汉星分析传感器有限公

司）和溶氧电极（CH7402，瑞士哈美顿博纳图斯股份公司）在线检测 pH 值和溶解

氧含量。然后将生物脱毒后的麦秆水解液浆在无氧条件下以 50 ℃和 100 rpm 维持 12

小时，以使菌株 P. variotii FN89 失活[142]。P. variotii FN89 在适当的温度（≤37 ℃）

和有氧条件下以菌丝体形式在液体培养基或未脱毒的水解物中生长，但在高压力环境

（如无氧环境和/或较高温度（50 ℃））下则以孢子形式存活[142]。 

2.2.6  乙醇、L-乳酸和糖酸发酵生产 

麦秆水解液浆在带有 Rushton 搅拌桨的 3L 发酵罐内完成液态生物脱毒后，直接在

位进行多种生物基化学品的发酵生产。其中，用于厌氧发酵生产生物乙醇和 L-乳酸的

发酵类型是同步糖化与共发酵（SSCF）；而用于好氧发酵生产葡萄糖酸和木糖酸的发

酵类型是分步糖化和发酵（SHF）。 

对于乙醇发酵，首先将冷冻保藏的 S. cerevisiae XH7 菌液（约 2 mL）接入 20 mL 
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YPD 培养基中进行初步活化，活化后以 10%(v/v)的接种量接种至 5%(w/w)固含量的已

脱毒麦秆水解液中进行培养，获得一级种子液。随后按同样的接种量将一级种子液接

种至 10%(w/w)固含量的已脱毒麦秆水解液中进行培养，获得二级种子液。所用的脱毒

水解液中还添加了 10 g/L 酵母提取物、2.6 g/L 磷酸氢二钾三水合物、2 g/L 硫酸铵和 1 

g/L 硫酸镁七水合物。所有种子液均在 30 ℃、180 rpm 的条件下培养 24 h。最后，将

二级种子液以 20%(v/v)的接种量接入装有~1 L 脱毒水解液浆的 3L 发酵罐内，添加同

样剂量的上述营养物质后在 30 ℃、300 rpm、pH5.5（自动添加 5 M NaOH 控制 pH）

的条件下厌氧发酵 48 h。 

对于手性 L-乳酸发酵，首先将冷冻保藏的 P. acidilactici ZY271 菌液（约 2 mL）

接入 20 mL MRS 培养基中进行培养，获得一级种子液。随后按照 10%(v/v)的接种量接

种至新鲜的 100 mL MRS 培养基中进行培养（同时添加 1.2 g 碳酸钙和 1 mL 糖化酶），

获得二级种子液。所有种子均在 42 ℃、150 rpm 的条件下培养 6 h。最后，将乳酸菌

二级种子液以 10%(v/v)的接种量接入装有~1 L 脱毒水解液浆的 3L 发酵罐内，在 42 ℃、

300 rpm、pH5.5（自动添加 20%(w/w)的 Ca(OH)2 液浆控制 pH）的条件下厌氧发酵 72 h。 

对于葡萄糖酸和木糖酸发酵，采用了分步糖化和发酵（SHF）的方式。这是因为

在葡萄糖酸发酵过程中会产生一种名为葡萄糖酸-δ-内酯的中间产物（氧化葡萄糖酸杆

菌氧化葡萄糖时产生，随后自发水解成葡萄糖酸），这种物质会强烈抑制纤维素酶活

性。因此，需要纤维素酶持续发挥水解作用的 SSF（同步糖化和发酵）以及 SSCF（同

步糖化与共发酵）方式均不适用于葡萄糖酸发酵[148, 149]。在本研究中，为了最大限度

地从预处理麦秆物料中释放出可发酵糖，将酶解糖化时间设定为 48 h。氧化葡萄糖酸

杆菌 G. oxydans RM7 的种子液制备及发酵方法如下：首先，将冷冻保藏的 G. oxydans 

RM7 菌液（约 2 mL）接入 20 mL 种子培养基中在 30 ℃、200 rpm 的条件下培养 24 h，

获得一级种子液；随后，按照 10%(v/v)的接种量接种至新鲜的 100 mL 种子培养基中

在相同条件下培养 24 h，获得二级种子液；最后，将氧化葡萄糖酸杆菌的二级种子液

以 10%(v/v)的接种量接入装有~1 L 脱毒水解液浆的 3L 发酵罐内，在 30 ℃、500 rpm、

2.4 vvm 和 pH5.5（自动添加 5 M NaOH 和 2 M H2SO4 控制 pH）的条件下好氧发酵 24 h。 

2.2.7  气相色谱-质谱联用（GC-MS）分析 

采用 GC-MS 对液态生物脱毒期间可能产生的酸性物质（如脂肪酸等）进行定性

检测[150, 151]。在样品处理时，为避免脂肪酸衍生化对培养液中原始游离酸的测定产生

干扰，采用了硫酸-乙醚提取法（一种非衍生化方法）[152]。具体而言，先将脱毒期间

水解液浆的离心上清液（500 μL）与 50%(w/w)硫酸（50 μL）和无水乙醚（200 μL）

在 EP 管内进行混合（比例为 10:1:4），然后用漩涡振荡器振荡至少 30 分钟后置于高

速离心机中离心（12000 rpm，5 min），再置于 4 ℃冰箱内静置冷却 30 分钟。最后用

移液管小心吸取上层乙醚溶液用于 GC-MS 检测。 

本研究采用的是配备 Agilent DB-WAX 毛细管柱（30 m × 250 μm × 0.25 μm）的安

捷伦 6890N-5975I 气相色谱-质谱联用仪（美国安捷伦科技有限公司），对比数据库为 
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NTST05。所用的载气为氦气，恒定流速为 1.0 mL/min。每次手动进样的体积为 1.0 μL，

分流比为 5:1。溶剂延迟时间 3 min。使用 50-500 m/z 扫描范围在 70 eV 下以电子冲击

（EI）模式操作质谱仪[150]。采用程序升温：初始柱温为 60 ℃，保持 2 分钟；然后以

每分钟 10 ℃/min 的速度升至 170 ℃，保持 2 分钟；最后以 60 ℃/min 的速度升至

280 ℃，保持 5 分钟。进样口和 EI 离子源温度分别设置为 280 ℃和 230 ℃。 

2.2.8  分析方法 

检测糖酸发酵样品中的葡萄糖和木糖时采用装有 HPX-87P 色谱柱（Biorad，美国）、

LC-20AD 色谱泵（日本岛津）和 RID-10A 示差折光检测器（日本岛津）的高效液相

色谱（HPLC），流动相采用经过灭菌和脱气后的超纯水，流速为 0.6 mL/min，柱温

为 80 ℃[147]。 

检测糖酸发酵样品中的葡萄糖酸和木糖酸时采用 Biorad Aminex HPX-87H 色谱柱

（Biorad，美国）、LC-20AD 色谱泵（日本岛津）和 UV/VIS 检测器 SPD-20A 的 HPLC。

检测条件：流动相为 5 mM H2SO4，流速 0.4 mL/min，柱温 55 ℃，波长 210 nm[153]。 

除糖酸发酵产生的样品外，检测其他样品中的小分子物质（如葡萄糖、木糖、乙

酸、糠醛、5-HMF、乙醇和乳酸等）时，均采用装有 LC-20AD 色谱泵、Bio-Rad Aminex 

HPX-87H色谱柱和RID-10A示差折光检测器的HPLC。检测条件：流动相 5 mM H2SO4，

流速 0.6 mL/min，柱温 65 ℃。 

2.3  结果与分析 

2.3.1  液态生物脱毒的可行性及脱毒终点的确定 

以高固含量（~ 30%，w/w）的小麦秸秆糖化液浆为原料，评价了脱毒菌 P. variotii 

FN89 用于液态生物脱毒的可行性和有效性。小麦秸秆水解液浆中的三种代表性抑制

物分别是糠醛、HMF 和乙酸。液态生物脱毒的终点被定义为糠醛和 HMF 完全去除且

乙酸去除~80%的时间点。除了抑制物的脱除效果之外，我们还将脱毒期间葡萄糖和木

糖等可发酵糖的损失率高低作为脱毒可行性的第二个评价指标。 

图 2.1 显示，在充分搅拌（750 rpm）和通气（1.5 vvm）条件下，经过 12.5 h 的液

态生物脱毒处理，糠醛和 HMF 分别从 0.47 ± 0.04 g/L 和 1.03 ± 0.02 g/L 降至检测不到

的水平，乙酸从 6.02 ± 0.38 g/L 降至 1.08 ± 0.30 g/L（去除率 82.1%）（图 2.1a）。根

据终点定义，图2.1中液态生物脱毒终点时间为 12.5 h。从脱毒0 h至生物脱毒终点（12.5 

h），由于生物脱毒期间持续的酶水解作用，葡萄糖浓度从初始的 68.21 ± 0.30 g/L 增

加到 82.93 ± 1.32 g/L，而木糖浓度基本保持不变（图 2.1b）。如果在生物脱毒终点（12.5 

小时）之后继续进行液态生物脱毒，糖损失明显增加，这从实际葡萄糖浓度与水解趋

势线之间的差距可以看出（图 2.1b 和图 2.2）。该实验还表明，在达到生物脱毒终点

之前，由脱毒菌 P. variotii FN89 引起的可发酵糖损失可忽略不计（低于总糖的 2%）。

小麦秸秆水解液中的总酚含量约为 2~3 g/L，而 P. variotii FN89 能够在生物脱毒过程中

去除超过 80%的酚醛类物质[4, 154]。由于残留的酚类物质对所用发酵菌的毒性较小，故



华东理工大学 博士学位论文    

 

第 19 页 

延长生物脱毒时间以去除残留酚类物质不仅意义不大而且还会导致可发酵糖的过度消

耗。另外，在实际测定酚类物质浓度时，由于每种单一酚类物质的浓度非常低，难以

进行准确测定，因此本研究通过监测三种主要抑制物（乙酸、糠醛和 HMF）的变化来

了解生物脱毒的进程。 

 

图 2.1  高固含量麦秆糖化液浆在液态生物脱毒期间的抑制物降解、糖消耗及 pH 值的变化 

Fig. 2.1  Inhibitors degradation, fermentable sugars consumption, and pH value change during 

liquid-phase biodetoxification in high-solids loading wheat straw hydrolysate 

注：(a)抑制物降解情况；(b)糖耗情况；(c)体系 pH 变化情况。采用 30%(w/w)固含量的麦秆糖化液
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浆（50 ℃下糖化 12 h）在 3L 脱毒反应器内进行液态生物脱毒。脱毒种子液为 P. variotii FN89 的

扩培种子液，脱毒接种量为糖化液浆的 20%(v/v)，温度为 37 ℃，通气速率为 1.5 vvm，搅拌转速

为 750 rpm。 

 

 

 

图 2.2  液态生物脱毒阶段接种失活的宛氏拟青霉 FN89 种子液进行脱毒（对照组）以及接种正常

存活的宛氏拟青霉 FN89 种子液进行脱毒（实验组） 

Fig. 2.2  Liquid-phase biodetoxification with inoculation of inactivated P. variotii FN89 seed (Control 

group) and of activated P. variotii FN89 seed (Experimental group) 
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注：(a)抑制物降解情况；(b)糖耗情况；(c)体系 pH 变化情况。对照组和实验组均采用 30%(w/w)

固含量的麦秆糖化液浆（50 ℃下糖化 12 h）在 3L 脱毒反应器内进行液态生物脱毒，脱毒种子液

为 P. variotii FN89 的扩培种子液（实验组直接使用，对照组先将种子液在 121 ℃下灭活处理 20 分

钟后使用），脱毒接种量均为糖化液浆的 10%(v/v)，脱毒起始 pH 均接近 4.5，温度均为 37 ℃，通

气速率均为 1.0 vvm，搅拌转速均为 750 rpm。 

在液态生物脱毒过程中我们观察到了体系 pH 值呈规律性波动的现象。在脱毒终

点前（0-12.5 h），pH 值从初始的 4.64 ± 0.05 逐渐上升至峰值 6.82 ± 0.01；在终点后，

pH 值于 4.5 个小时内从峰值 6.82 ± 0.01 快速下降至 5.93 ± 0.01（图 2.1c）。此外，

我们在脱毒体系初始 pH 值从 4.6 到 5.5、接种量从 1% (w/w)到 20% (w/w)、搅拌速率

从 300 rpm 到 750 rpm、通气量从 0.5 vvm 到 1.5 vvm 等多个不同条件的液态生物脱毒

实验中也观察到了这一现象。 

针对这一现象，我们通过 HPLC、GC-MS 对液态生物脱毒过程中酸性化合物的变

化进行分析（图 2.3），以对 pH 值产生规律性波动的原因进行解释。本研究所用的生

物脱毒菌株 P. variotii FN89 具有特殊的底物代谢顺序，能够优先将抑制物（糠醛、HMF、

乙酸等）作为底物，而非葡萄糖和木糖[77]。如图 2.3 所示，达到脱毒终点（12.5 h）之

前，伴随乙酸被 P. variotii FN89 稳定消耗直至达到低浓度水平（约 1 g/L）而出现 pH

值的逐渐升高（图 2.3a）。达到脱毒终点后，根据 GC-MS 分析结果（图 2.3b），在

P. variotii FN89 进行的液态生物脱毒过程中产生了多种有机酸，包括糠酸（呋喃甲酸）

和苯甲酸，以及几种长链脂肪酸，如十六烷酸和十八烷酸等。这些有机酸在达到脱毒

终点前含量虽然极低，但在达到终点后不久便迅速增加到较高水平且变得可测。显然，

脱毒终点后小麦秸秆水解液 pH 值的下降是由于这些有机酸的积累（图 2.3b）。因此，

通过监测在线 pH 值的变化可以很容易地识别生物脱毒终点。当水解液体系 pH 值达

到峰值时，生物炼制过程便可以很容易地从生物脱毒阶段转移到发酵或同步糖化与共

发酵（SSCF）阶段。由于该脱毒终点识别方法的原理不受特定条件的限制，故其适用

于木质纤维素水解液体系进行脱毒的一般情况。此外，木质纤维素预处理过程的乙酸

生成是半纤维素中乙酰基水解断裂的自然结果（木质纤维素中的乙酰基占整体生物质

重量的 2%-3%），与糠醛和 HMF 降解产生的乙酸无关。这一特性确保了在 P. variotii 

FN89 对木质纤维素水解液进行生物脱毒的早期阶段，随着乙酸的消耗，pH 值会升高。

另一方面，一旦乙酸、糠醛和 HMF 等主要抑制物被 P. variotii FN89 降解完全，P. 

variotii FN89 便会生成糠酸和苯甲酸等酸性物质，并立刻转向利用可发酵糖等能够维

持细胞存活的碳水化合物作为碳源，从而生成诸如长链脂肪酸之类的酸性化合物，进

而导致体系 pH 值的下降。 
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图 2.3  液态脱毒期间乙酸的降解情况和酸类化合物的生成情况 

Fig. 2.3  Acetic acid degradation and acidic components formation during the liquid-phase 

biodetoxification 

注：(a) 液态脱毒期间的乙酸降解情况（HPLC 分析结果）。(b) 液态脱毒后期的酸类化学物生成

情况（GC-MS 分析结果）。液态脱毒条件：采用固含量 30%(w/w)的预处理麦秆糖化液（50 ℃下

糖化 12 h），脱毒接种量为麦秆糖化液的 20%(v/v)，通气速率为 1.5 vvm，搅拌转速 750 rpm，pH

自然。HPLC 谱图数据来源于液态脱毒 0 h、4 h、8 h、10 h 和 12 h 样品上清液的检测结果。HPLC

主要检测条件包括流动相 5mM H2SO4、流速 0.6 mL/min 和柱温 65 ℃。GC-MS 主要对三种脱毒状

态下的糖化液样品进行检测：液态脱毒终点（~12 h，pH=6.76）；轻微脱毒过度（~17 h，pH=5.77）；

严重脱毒过度（~24 h，pH=5.15）。 

2.3.2  液态生物脱毒条件参数的优化 

液态生物脱毒是一个耗氧过程，需要通过各种氧化还原酶催化的途径对多种醛类
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进行生物脱毒[155]。尽管宛氏拟青霉 FN89 能在低氧水平下生长并在消耗可发酵糖之前

降解抑制物[77, 110, 136]，但高固含量麦秆水解液浆体系下的液态生物脱毒过程仍面临着

高粘度性质的阻碍，易导致体系的溶氧传递不良[84]。为了提高液态生物脱毒的效率，

我们对细胞培养和气-液-氧传递相关的条件参数进行了优化，主要包括脱毒体系初始

pH 值、脱毒种子液接种量、搅拌转速和通气速率等方面（如图 2.4 所示）。液态脱毒

条件优化实验均使用固含量为 30%(w/w)的预处理麦秆糖化液（50 ℃下糖化 12 h）。 

图 2.4a 显示的是液态脱毒体系的起始 pH 值对脱毒速率的影响。可见，若对脱毒

起始体系 pH 不作任何调整的话（即保持 pH 自然，此时 pH~4.6），脱毒完成时间为

14.5 h。当调整液态脱毒初始 pH 至 5.0 和 5.5 时，相应的脱毒完成时间分别为 13.5 h

和 16 h。然而，当初始 pH 被调整至 3.5 和 4.0 时，脱毒过程难以进行。我们发现：当

脱毒起始 pH 为 3.5 和 4.0 时，脱毒期间的体系 pH 基本保持恒定，且后续经 HPLC 检

测后发现脱毒 24 h 的抑制物水平基本与脱毒 0 h 的保持一致。这说明低 pH 条件下 P. 

variotii FN89 不能正常完成液态脱毒工作。值得注意的是，当液态脱毒初始 pH 高于

5.0 时，随着脱毒的进行，体系 pH 甚至会超过 7。由于此种情况下脱毒体系的 pH 长

时间高于酸性纤维素酶 CTec 2.0 的适宜 pH（~4.8），故其极大程度上会对纤维素酶的

活性造成不利影响，进而不利于后续发酵过程中可发酵糖的同步释放。因此，对于 P. 

variotii FN89 参与的液态脱毒过程而言，较为合适的脱毒起始 pH 范围大致为 4.5~5.0。 

从图 2.4b 中可以看出，脱毒菌的接种量大小对脱毒速度影响很大。例如接入

20%(v/v)的 P. variotii FN89 种子液进行液态脱毒时，仅需要 12.5 h 左右的时间就能将

体系中的抑制物几乎脱除完全，而同等情况下接种量为 10% (v/v)时需要 14.5 h 左右的

时间才能脱除完全，接种量为 5% (v/v)或 1% (v/v)时则需要更长的时间（分别为 26 h

和 31 h）。尽管增加 P. variotii FN89 的接种量能够加快脱毒速率，但考虑到成本和产

物浓度的稀释问题，实际脱毒接种量选定为 10% (v/v)。 

液态生物脱毒过程类似于好氧发酵，主要的能源成本来自通气和搅拌。优化这两

个因素的目的是为了给 P. variotii FN89 的生长和代谢提供足够的溶氧。图 2.4c 和图

2.4d 显示了通过调节通气流量和搅拌速率可以调节溶解氧的传递。小麦秸秆糖化液是

一种粘稠的浆料，含有大量木质素固体颗粒。这些特性使得氧气从空气泡传递到液体

中相当困难[84, 156]。增加通气流量或搅拌速率均能显著加快脱毒速率，表明氧传递是液

态生物脱毒速率的决定性因素。为了适当控制成本和保证较高的脱毒速率，我们决定

采用 500-750 rpm 的转速以及 1.0 vvm 的通气量作为后续液态脱毒的基本条件。 

此外，为了找出液态生物脱毒期间所需的合适溶氧水平范围，我们还进行了一定

的拟合分析。30%(w/w)的麦秆糖化液在接种了 10%(v/v)脱毒种子液后，体系固含量被

稀释至 27%(w/w)左右，根据 Hou 等对木质纤维素预糖化液的氧传递规律的研究[84]，

我们拟合出一条体积氧传递系数（kLa）随脱毒转速变化的趋势线，如图 2.5 所示。可

以看出，在固含量约为 27%(w/w)且高粘度的麦秆糖化液体系中，当调整搅拌转速为

500~750 rpm 且通气量为 1.0 vvm 时，此时的 kLa 大致在 10-40 h-1。因此，保守而言，
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要想获得较为良好的液态脱毒效果，至少应保持待脱毒体系的 kLa 在 10 h-1 以上。 

总的来说，为了保证液态生物脱毒过程在拥有较高脱毒速率的同时，还能避免对

最终的发酵体系造成过大的稀释以及适当节约溶氧供给的能源成本，我们最终决定采

用 4.5-5.0 的脱毒起始 pH、10% (v/v)的脱毒菌接种量、500-750 rpm 的脱毒转速以及

1.0 vvm 的通气速率作为后续液态生物脱毒的基本条件参数。 

 

 

 

 

图 2.4  不同条件下到达液态生物脱毒终点的时间及脱毒期间 pH 的变化 

Fig. 2.4  Endpoints and related pH changes during liquid-phase biodetoxification at varying operation 
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注：(a)起始 pH。探究起始 pH 值（3.5，4.0，4.6，5.0，5.5）时，控制其他条件不变：1.5 vvm 、

750 rpm 和 10%(v/v)接种量；(b)脱毒接种量。探究接种量（v/v：1%，5%，10%，20%）时，控制

其他条件不变：1.5 vvm、750 rpm 和自然 pH；(c)搅拌转速。探究搅拌转速（300 rpm，500 rpm，

750 rpm）时，控制其他条件不变：1.5 vvm、20%(v/v)接种量和自然 pH；(d)通气速率。探究通气

速率（0.5 vvm，1.0 vvm，1.5 vvm）时，控制其他条件不变：750 rpm、20%(v/v) 接种量和自然 pH。

液态脱毒条件优化实验均使用 30%(w/w)预处理麦秆糖化液（50 ℃下糖化 12 h）。 

 

图 2.5  麦秆糖化液通气条件下体积氧传递系数与转速的拟合变化关系[84] 

Fig. 2.5  The fitting variation relationship between the gas-liquid oxygen transfer coefficients (kLa 

values) and the rotational speed under the aeration condition of wheat straw hydrolysate[84] 

2.3.3  新型生物炼制模式的发酵潜力评价 

基于上述对液态生物脱毒过程的条件优化结果，我们对所提出的新型生物炼制模

式（干酸预处理→酶解糖化→液态生物脱毒→发酵）用于生产 L-乳酸、乙醇和糖酸等

具有代表性的生物基产品的潜力进行了评价，以帮助判断该模式的可行性。 

图 2.6a 显示了小麦秸秆经过干酸预处理、酶解糖化、液态生物脱毒和 SSCF 后的

L-乳酸生产情况。经过 72 h 的 SSCF 达到了 110.1 ± 0.7 g/L 的 L-乳酸浓度，总残留糖

为 5.2 ± 0.7 g/L（葡萄糖 3.3 ± 0.7 g/L，木糖 1.8 ± 0.6 g/L），L-乳酸得率为 0.760 g 乳

酸/g 秸秆糖，手性纯度为 99.5%。L-乳酸的产量和手性纯度均符合 L-丙交酯合成的要

求，并且与常规生物炼制模式生产 L-乳酸的得率（0.775 g 乳酸/g 秸秆糖）和手性纯度

（99.6%）相当[4]。图 2.6b 显示，麦秆在相同生物炼制加工步骤下，经过 48 h 的 SSCF

达到了 51.9 ± 0.4 g/L 的乙醇浓度，葡萄糖和木糖分别残留 1.6 ± 0.1 g/L 和 5.0 ± 0.5 g/L。

此时的乙醇得率接近于常规生物炼制模式下相同发酵时间的乙醇得率（~0.3 g 乙醇/g

秸秆糖）[77]。图 2.6c 显示的是糖酸生产（葡萄糖酸和木糖酸同步生产）的结果。小麦

秸秆经过预处理、充分酶解糖化和液态生物脱毒后，得到含有 107.7 ± 0.5 g/L 葡萄糖

和 40.6 ± 0.9 g/L木糖的麦秆水解液，随后经过 24 h的糖酸发酵，获得了 139.7 ± 12.6 g/L

总糖酸，发酵得率为 0.76 g 糖酸/g 总糖。这一结果与本实验室此前基于常规干法生物

炼制模式（干酸预处理→固态脱毒→酶解糖化→发酵）使用氧化葡萄糖酸杆菌 G. 

oxydans DSM 2003 进行 32 h 糖酸发酵的结果相近（136.3 g/L 的总糖酸）[87]。多项研

究表明，氧化葡萄糖酸杆菌在糖酸生产过程中会不可避免地发生从葡萄糖酸生成副产
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物酮基葡萄糖酸（KGA）的反应并伴随糖酸得率的降低[87, 157]。然而，在当前研究中

我们未观察到糖酸浓度的下降（图 2.6c），这表明本研究所进行的糖酸生产过程的 KGA

生成可忽略不计。 

总的来说，通过新型生物炼制模式（干酸预处理→酶解糖化→液态生物脱毒→发

酵）生产木质纤维素基产品不仅极具高指标发酵应用潜力，而且完全能够替代常规生

物炼制模式（干酸预处理→固态脱毒→酶解糖化→发酵）进行生物基产品的生产。 

 

 

 

图 2.6  麦秆糖化液完成液态生物脱毒后的发酵性能评价 

Fig. 2.6  Evaluation of the fermentation performance of wheat straw hydrolysate after liquid-phase 

biodetoxification 
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注：(a) L-乳酸发酵性能评价；(b) 乙醇发酵性能评价；(c)糖酸发酵性能评价。L-乳酸发酵使用完

成液态脱毒的 30 % (w/w)麦秆糖化液（50 ℃下糖化 12 h），达到脱毒终点时立刻停止通气、降低

搅拌转速至 300 rpm，同时升温至 42 ℃并接种 L-乳酸发酵菌种 P. acidilactici ZY271，发酵接种量

为 10% (v/v)，发酵温度 42 ℃，pH5.5，搅拌转速 300 rpm，发酵 72 h。乙醇发酵使用完成液态脱

毒的 30% (w/w)麦秆糖化液（50 ℃下糖化 12 h），达到脱毒终点时立刻停止通气、降低搅拌转速

至 300 rpm，同时升温至 50 ℃维持 12 h，随后降温至 30 ℃并按照 20% (v/v)的接种量接种乙醇发

酵菌 S. cerevisiae XH7，发酵温度 30 ℃，pH5.5，搅拌转速 300 rpm，发酵 48 h。糖酸发酵使用完

成液态脱毒的 30% (w/w)麦秆糖化液（50 ℃下糖化 48 h），达到脱毒终点时立刻停止通气、降低

搅拌转速至 300 rpm，同时升温至 50 ℃维持 12 h，随后降温至 30 ℃并按照 10% (v/v)的接种量接

种糖酸发酵菌 G. oxydans RM7，发酵温度 30 ℃，pH5.5，通气量 2.4 vvm，搅拌转速 500 rpm，发

酵 24 h。 

2.3.4  物料衡算与液态生物脱毒工艺评估 

在新型生物炼制模式下，我们对涉及干酸预处理、酶解糖化、液态生物脱毒和发

酵的整个干法生物炼制加工过程进行了详细的物料衡算，以显示整个生物炼制加工链

条的总糖回收率和转化效率（图 2.7）。物料衡算基于 L-乳酸、乙醇和糖酸生产的实

验结果，以一吨小麦秸秆原料为基础，其中含有 0.305 吨葡聚糖和 0.208 吨木聚糖。在

干酸预处理步骤中，葡聚糖保存良好，而大部分木聚糖被水解，生成了 2.28 kg 糠醛、

4.36 kg HMF 和 18 kg 乙酸。在当前的干酸预处理工段，没有任何废水流产生，所有抑

制性化合物都积累在预处理的固体物料中。尽管酵母菌株对一种或几种低浓度抑制物

相对耐受，但若处于高固含量预处理麦秆糖化液环境中，其细胞生长和代谢势必会受

到高浓度抑制物的严重抑制[158, 159]。因此，抑制物的完全去除是确保后续发酵菌株细

胞正常生长和高发酵性能的先决条件和关键步骤。在酶解糖化步骤中，12 小时可产生

0.221 吨游离葡萄糖（图 2.7a,b），48 小时可产生 0.311 吨游离葡萄糖（图 2.7c）。随

后在液态生物脱毒步骤对酶解糖化后所得的小麦秸秆糖化液浆进行抑制物的脱除。达

到脱毒终点时 P. variotii FN89 脱除了体系中所有的糠醛和 HMF 以及~80%的乙酸，期

间仅损失可发酵糖 1.0% (w/w)（图 2.7a,b）和 1.7% (w/w)（图 2.7c）。最后在发酵步

骤中，最终分别产生了 0.530 吨乳酸钙（约含 0.377 吨乳酸）、0.178 吨乙醇、0.392

吨葡萄糖酸钠和 0.139 吨木糖酸钠。 

表 2.1 总结了在新型生物炼制模式下使用液态生物脱毒的几种生物炼制过程的性

能，并将其与常规生物炼制模式下使用固态生物脱毒的性能进行了比较。使用液态生

物脱毒方法的最终目标产物浓度、生产速率和得率与使用固态生物脱毒方法的结果接

近。与使用固态生物脱毒的过程相比，基于液态生物脱毒过程的总生物转化时间（脱

毒时间+发酵时间）减少了约 30%。相应地，生产速率提高了 15%-40%，尽管由于在

液态生物脱毒中接种了脱毒种子培养液，产物浓度与固态生物脱毒相比有所稀释。 

液态生物脱毒法相较于固态生物脱毒法具有多重优势，这归因于液态工艺的固有

特性及其与现有生物炼制加工链的兼容性。首先，预处理后的固体木质纤维素原料经

过纤维素酶糖化或水解成高固体含量液浆后，密度从~380 kg/m³增加到~1030 kg/m³，
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设备空间利用效率显著上升，成本相应降低[3, 64]。其次，液体环境中容易通过充分的

混合来改进热量和质量传递，从而有利于细胞生长和抑制物代谢，并且与固态生物脱

毒相比，极大降低了电力消耗并缩短了脱毒时间。另外，在中等通气速率（1.0 vvm）

下，使用宛氏拟青霉 FN89 对典型的预处理后麦秆物料进行液态生物脱毒可在短短的

18.0 小时内完成（远低于固态生物脱毒的完成时间），且可发酵糖损失极低（约 1-2%）。

最后，液态生物脱毒的另一个显著优势是它给予了一个可在线准确监测的脱毒终点标

志——pH 峰值。这一优势极大克服了先前在确定生物脱毒终点和避免脱毒过程中高可

发酵糖损失方面遇到的困难。 

此外，固态生物脱毒后所得固体物料在出料和运输方面十分困难。与之不同的是，

液态生物脱毒后所得的高固含量水解液浆的流动性良好（其表观粘度仅为 0.11–0.56 

Pa·s），允许通过重力作用以及常规泵种在密闭的容器和管道中进行快速且有效的运

输[102]，故出料和运输十分方便。通过在封闭容器、管道和输送泵中进行操作，还可以

有效防止脱毒后水解液浆发生染菌。 

总之，本研究所提出的液态生物脱毒技术在设备成本、效率和可控性方面相较于

固态生物脱毒技术而言具有显著优势，尤其是在干法生物炼制模式中。因此，可以预

计在未来的干法生物炼制的实际工业应用过程中，液态生物脱毒法将取代固态生物脱

毒法，成为生物脱毒操作方法的优先选择。 
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Fermentation seed:  0.029 t

Water: 0.830 t

Ca(OH)2: 0.180 t

Nutrients:  0.064 t

Dry Acid 

Pretreatment
Enzymatic 

Hydrolysis
Biological 

Detoxification

High Solids

Loading SSCF 

H2SO4: 0.033 t

H2O: 0.287 t

Steam: 0.309 t

Detoxification seed:  0.026 t

Oxygen: 0.012 t

Nutrients:  6.22×10-3 t

H2O:  0.260 t

Pretreated: 1.538 t
(Solid)

H2O: 0.669 t

Glucan+O-Glu: 0.280 t     

Xylan+O-Xyl: 0.011 t     

Lignin: 0.161 t

Glucose: 0.029 t

Xylose: 0.109 t

Furfural: 2.28×10-3 t

HMF: 4.36×10-3 t

Acetic acid: 0.018 t

Others: 0.253 t

Dry matter loss: 0.091 t

Hydrolyzed: 2.730 t
(Slurry)

H2O: 1.955 t

Glucan+O-Glu: 0.107 t     

Xylan+O-Xyl : 0.000 t    

Lignin:  0.161 t

Glucose: 0.221 t       

Xylose: 0.122 t

Furfural: 1.48×10-3 t   

HMF: 3.35×10-3 t

Acetic acid: 0.021 t

CaSO4: 0.052 t

Others: 0.086 t

Detoxified: 3.018 t

(Slurry)

H2O: 2.215 t

Glucan+O-Glu: 0.062 t     

Xylan+O-Xyl: 0.000 t 

Lignin:  0.161 t

Glucose: 0.271 t

Xylose: 0.117  t

Furfural: 0.000 t

HMF: 0.000 t

Acetic acid: 0.002 t

CaSO4: 0.052 t

Others: 0.137 t

CO2 (Gaseous): 0.016 t

Fermented: 4.121 t
(Slurry)

H2O:  3.044 t

Ca-L-lactate: 0.530 t

Lignin: 0.161 t

Glucose: 0.013 t

Xylose: 0.007 t

Furfural: 0.000 t

HMF: 0.000 t

Acetic acid: 0.001 t

CaSO4: 0.052 t

Others:  0.312 t

Virgin 1.000 t

(Solid)

H2O: 0.142 t

Glucan: 0.305 t

Xylan: 0.208 t

Lignin: 0.161 t

Ash: 0.083 t

Others: 0.100 t

Enzymes protein:  3.21×10-3 t

H2O:  1.161 t

Ca(OH)2 :  0.028 t

(a) Mass balance of cellulosic L-lactic acid production
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Fermentation seed: 0.058 t

Water: 0.644 t

NaOH: 0.013 t

Nutrients:  0.043 t

Dry Acid 

Pretreatment
Enzymatic 

Hydrolysis
Biological 

Detoxification

High Solids

Loading SSCF 

H2SO4: 0.033 t

H2O: 0.287 t

Steam: 0.309 t

Detoxification seed:  0.024 t

Oxygen: 0.012 t

Nutrients: 6.23×10-3 t

H2O:  0.244 t

Pretreated: 1.538 t
(Solid)

H2O: 0.669 t

Glucan+O-Glu: 0.280 t     

Xylan+O-Xyl: 0.011 t     

Lignin: 0.161 t

Glucose: 0.029 t

Xylose: 0.109 t

Furfural: 2.28×10-3 t

HMF: 4.36×10-3 t

Acetic acid: 0.018 t

Others: 0.253 t

Dry matter loss: 0.091 t

Hydrolysed: 2.730 t
(Slurry)

H2O: 1.955 t

Glucan+O-Glu: 0.107 t     

Xylan+O-Xyl: 0.000 t    

Lignin:  0.161 t

Glucose: 0.221 t       

Xylose: 0.122 t

Furfural: 1.42×10-3 t   

HMF: 2.96×10-3 t

Acetic acid: 0.023 t

CaSO4: 0.052 t

Others: 0.084 t

Detoxified: 3.000 t

(Slurry)

H2O: 2.199 t

Glucan+O-Glu: 0.053 t     

Xylan+O-Xyl: 0.000 t 

Lignin: 0.161 t

Glucose: 0.277 t

Xylose: 0.122 t

Furfural: 0.000 t

HMF: 0.000 t

Acetic acid:  0.004 t

CaSO4: 0.052 t

Others: 0.132 t

CO2 (Gaseous): 0.016 t

Fermented: 3.588 t
(Slurry)

H2O: 2.842 t

Ethanol: 0.178 t

Lignin: 0.161 t

Glucose: 0.005 t

Xylose: 0.012 t

Furfural: 0.000 t

HMF: 0.000 t

Acetic acid: 0.009 t

CaSO4: 0.052 t

Others: 0.328 t
CO2 (Gaseous) :0.170 t

Virgin 1.000 t

(Solid)

H2O: 0.142 t

Glucan: 0.305 t

Xylan: 0.208 t

Lignin: 0.161 t

Ash: 0.083 t

Others: 0.100 t

Enzymes protein: 3.21×10-3 t

H2O: 1.161 t

Ca(OH)2: 0.028 t

(b) Mass balance of cellulosic ethanol production
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图 2.7  用于生产纤维素 L -乳酸(a)、纤维素生物乙醇(b)和纤维素糖酸(c)的整体生物炼制加工过程的物料衡算 

Fig. 2.7  Mass balances of overall biorefining chain for production of cellulosic L-lactic acid (a), cellulosic bioethanol (b) and cellulosic sugar acids (c) 

注：物料衡算均从 1.0 吨麦秆原料（基于湿重）开始，其含有 0.305 吨纤维素和 0.208 吨木聚糖，相当于纤维素含量 35.6%和木聚糖含量 24.3%（基于干

重）。 

  

Fermentation seed: 0.029 t

Oxygen: 0.066 t

Water: 0.750 t

NaOH: 0.093 t

Nutrients: 0.303 t

Dry Acid 

Pretreatment
Enzymatic 

Hydrolysis
Biological 

Detoxification

High Solids

Loading SHF 

H2SO4: 0.033 t

H2O: 0.287 t

Steam: 0.309 t

Detoxification seed: 0.028 t

Oxygen: 0.012 t

Nutrients: 7.19×10-3 t

H2O: 0.282 t

Pretreated: 1.538 t
(Solid)

H2O: 0.669 t

Glucan+O-Glu: 0.280 t     

Xylan+O-Xyl: 0.011 t     

Lignin: 0.161 t

Glucose: 0.029 t

Xylose: 0.109 t

Furfural: 2.28×10-3 t

HMF: 4.36×10-3 t

Acetic acid: 0.018 t

Others: 0.253 t

Dry matter loss:0.091 t

Hydrolysed: 2.730 t
(Slurry)

H2O: 1.946 t

Glucan+O-Glu: 0.023 t     

Xylan+O-Xyl: 0.000 t    

Lignin: 0.161 t

Glucose: 0.315 t       

Xylose: 0.122 t

Furfural: 1.58×10-3 t   

HMF: 3.44×10-3 t

Acetic acid: 0.021 t

CaSO4:  0.052 t

Others:   0.086 t

Detoxified: 3.043 t

(Slurry)

H2O: 2.228 t

Glucan+O-Glu: 0.022 t     

Xylan+O-Xyl: 0.000 t 

Lignin: 0.161 t

Glucose: 0.311 t

Xylose:  0.119 t

Furfural: 0.000 t

HMF: 0.000 t

Acetic acid: 0.002 t

CaSO4: 0.052 t

Others: 0.148 t

CO2 (Gaseous): 0.016 t

Fermented: 4.208 t
(Slurry)

H2O: 2.977 t

Na-gluconate: 0.392 t

Na-xylonate: 0.139 t

Lignin: 0.161 t

Glucose: 0.012 t

Xylose: 0.001 t

Furfural: 0.000 t

HMF: 0.000 t

CaSO4: 0.052 t

Others: 0.474 t

CO2 (Gaseous): 0.075 t

Virgin 1.000 t

(Solid)

H2O: 0.142 t

Glucan: 0.305 t

Xylan: 0.208 t

Lignin: 0.161 t

Ash: 0.083 t

Others: 0.100 t

Enzymes protein: 3.21×10-3 t

H2O: 1.161 t

Ca(OH)2: 0.028 t

(c) Mass balance of cellulosic sugar acids production
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表 2.1  涉及液态生物脱毒或固态生物脱毒的木质纤维素生物炼制的生产性能 

Table 2.1  Production performances of lignocellulosic biorefinery involving liquid-state or solid-state biodetoxification. 

Biodetoxification methods Products & feedstocks Initial solidsa 

(%, w/w) 

Detoxification + 

fermentation (h) 

Titer 

(g/L) 

Yield b 

(g/g) 

Productivity c 

(g/L/h) 

Sources 

Liquid-state by  

P. variotii FN89 

L-lactic acid using  

wheat straw 
~25% 90 (18 + 72) 110.1 0.76 1.22 This study 

Solid-state by  

A. resinae ZN1 

L-lactic acid using  

wheat straw 
~27% 132 (72 + 72) 129.4 0.77 0.98 [4] 

Liquid-state by  

P. variotii FN89 

Ethanol using 

wheat straw 
~23% 66 (18 + 48) 51.9 0.29 0.79 This study 

Solid-state by  

P. variotii FN89 

Ethanol using 

corn stover 
~27% 96 (48 + 48) 56.5 0.28 0.59 [77] 

Liquid-state by  

P. variotii FN89 

Sugar acids using  

wheat straw 
~25% 42 (18 + 24) 139.7 0.76 3.33 This study 

Solid-state by  

A. resinae ZN1 

Sugar acids using 

corn stover 
~27% 64 (32 + 32) 148.4 0.78 2.31 [87] 

注：a 由于接种了发酵种子液和/或生物脱毒种子液，原本 30%(w/w)的体系固含量会相应降低一部分。在采用液态生物脱毒的生物炼制模式中，两种种子

液均加入；在采用固态生物脱毒的生物炼制模式中，仅添加发酵种子液；b 得率是根据每克秸秆糖所能产生的乳酸、乙醇或糖酸的质量来计算的；c 生产

速率是根据脱毒和发酵（或 SSCF）期间平均每小时每升发酵液产生的乳酸、乙醇或糖酸的质量来计算的。
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2.4 本章小结 

本章对干法生物炼制过程中的高成本且难以准确控制脱毒终点的固态生物脱毒技

术进行了技术升级。根据生物脱毒微生物的特殊代谢特征，建立了一种可在线识别脱

毒终点的实用方法，实现了高糖浓度水解液的快速且极低糖耗的液态生物脱毒。 

（1）首先，发现了预处理后木质纤维素水解液浆在脱毒菌宛氏拟青霉 FN89 参与

的液态生物脱毒过程中的 pH 值会随着有机酸类抑制物的消耗和代谢产物糠酸及脂肪

酸的生成而发生转折性变化的现象。 

（2）其次，通过使用在线监测 pH 值达到峰值作为明确、可检测的脱毒终点指示

器，不仅实现了对高固体含量生物质水解液浆中抑制物（糠醛、HMF、乙酸及酚类）

的快速和高效去除，而且最大限度地保留了其中的可发酵糖（糖损失低于 2%），从

而将干法生物炼制加工链的干酸预处理→固态生物脱毒→高固含量酶解糖化与发酵，

整合为一条新的生物炼制加工链，即干酸预处理→酶解糖化→液态生物脱毒→高固含

量发酵。 

（3）最后，验证了该新型生物炼制加工链用于生产手性 L-乳酸、乙醇和糖酸等

典型木质纤维素基产品的有效性，获得了高产物浓度、得率以及生物转化速率。与固

态生物脱毒相比，液态生物脱毒具有反应器体积小、传质和传热效率高、操作简便、

易于放大和自动化、终点明确、能耗降低、污染风险低以及物料输送方便等综合优势，

为干法生物炼制技术的工业应用提供了一种更具经济性和可控性的抑制物脱毒解决方

案。 
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第 3 章  干法生物炼制的快速流态化及连续化 

3.1  引言 

连续操作是高效工业过程的标准形式[91-93]。运行连续生物炼制过程的先决条件是

木质纤维素生物质以可输送的流体形式通过管道、泵、阀门和密闭容器进行物料流动，

而不是以固体形式通过开放式输送带。生物炼制工艺链从预处理破坏坚固的木质纤维

素结构开始，随后进行酶法糖化生产可发酵糖，脱毒去除预处理产生的抑制物，发酵

（或同步糖化共发酵，SSCF）生产目标产品，然后纯化得到精制目标产品[4, 76, 88]。当

前生物炼制加工的趋势是从起始预处理到最终纯化都保持高固含量状态，以实现目标

产品的高浓度、高生产率和高得率。高固含量预处理不仅能够避免废水的产生，以固

体形式产出预处理物料，而且还能大幅减少能源需求、有毒物质排放和固液分离成本
[62, 89, 90]。然而，预处理后以固体形式存在的木质纤维素物料流也将对全连续生物转化

操作的建立带来巨大挑战。 

先前关于连续生物炼制过程的研究主要集中在酶解糖化[94-96]、脱毒[97, 98]或发酵
[99-101]的单个步骤。这些研究的主要缺点之一是体系固含量低，这不可避免地导致产物

浓度和生产率低，并产生大量废水。为了在高固体含量条件下实现连续生物炼制过程，

预处理的固体木质纤维素原料应从预处理反应器排出后便要尽快转化为流体形式。这

种液体流体或液体浆料可以通过重力作用和机械泵在密闭管道或容器中进行输送，不

仅有利于确保精确的定量流量控制，并且还将有利于在后续的连续酶解糖化、脱毒、

发酵和纯化操作过程中防止发生染菌。为了实现高固含量预处理条件下的木质纤维素

原料的快速流态化和后续连续操作，需要解决的关键挑战至少应包括以下几点：(i) 如

何将高温预处理固体物料（100-110 °C）快速流态化为均匀的流体浆料；(ii) 在连续生

物脱毒过程中，如何在极低可发酵糖损失的前提下实现抑制物的完全去除；(iii) 如何

在达到满意的产物浓度、得率和最低残糖水平的同时减少发酵罐的使用数量。 

干法生物炼制过程从起始的干酸预处理步骤到后续的酶解糖化、生物脱毒和发酵

步骤均具有高固体含量的特点，其生物转化效率和技术经济性能与以玉米为原料的干

法加工技术相当[76, 77]。本研究以干法生物炼制技术为技术平台，研究使用小麦秸秆为

原料生产 L-乳酸的快速流态化和连续生物转化操作[62, 80]。结果表明：干酸预处理后的

高温麦秆固体颗粒物料可以在不添加任何酶的情况下转化为可泵送的流态化浆料；随

后，利用该流态化浆料可通过相互匹配的连续糖化、连续脱毒和连续发酵过程实现高

指标的 L-乳酸的连续生产。本研究为未来利用木质纤维素原料进行工业规模的 L-乳酸

或其他生物基产品的连续生物炼制加工生产提供了一定的技术支撑。 

3.2  材料与方法 

3.2.1  原料 

小麦秸秆#1 收获于 2022 年 8 月的山东济宁，经简单粉碎处理至颗粒长度 10 mm
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左右装袋保存。按照美国国家可再生能源实验室（NREL）的两步酸解法[139, 140]，小麦

秸秆#1（基于干重）的组成包括纤维素 32.33% ± 0.13%，木聚糖 21.25% ±1.78%，木

质素 19.27% ± 4.85%，灰分 10.63% ± 1.89%。 

小麦秸秆#2 收获于 2022 年秋季的山西阳曲，由凯赛生物技术有限公司在山西省

综改区的工业示范工厂提供，经过粉碎、除尘后至麦秆颗粒长度约为 10-30 mm，其组

成包括纤维素 35.42% ± 0.31%，木聚糖 24.91% ± 0.34%，木质素 19.20% ± 1.23%，灰

分 9.57% ± 1.74%。 

3.2.2  酶和试剂 

纤维素酶 Cellic CTec3 HS，购自诺维信（中国）生物技术有限公司，其蛋白浓度

为 90.1 ± 4.4 mg/mL[141]。 

糖化酶（葡萄糖淀粉酶）GA-L NEW 购自杰能科（中国）生物工程有限公司，根

据生产商的数据，其酶活为 103,900 U/mL。该酶仅用于乳酸菌种子液的培养过程（起

到防止絮凝的作用）[160]。 

酵母粉和蛋白胨均购自 Oxoid 公司（汉普郡, 英国）。一水葡萄糖等化学试剂均

购自上海泰坦科技股份有限公司。 

3.2.3  微生物与培养基 

生物脱毒菌株为宛氏拟青霉 P. variotii FN89（CGMCC 17665）[77, 80]。将该菌在 PDA

平板上活化 2~3 天后，用 0.05% Tween-80 溶液洗下其孢子，将孢子洗脱液接入种子培

养基中在 37 ℃、300 rpm 下培养 24 h 即可作为脱毒种子液使用。P. variotii FN89 的种

子培养基包括：2 g/L KH2PO4、1 g/L CaCO3、(NH4)2SO4 1 g/L、1 g/L 酵母粉、1 g/L 

MgSO4·7H2O、22 g/L 一水葡萄糖。 

L-乳酸生产菌株采用乳酸片球菌 P. acidilactici ZB220（CGMCC M 2023151）[161]。

将-80 ℃保藏的冻存菌液（约 2 mL）在 MRS 液体合成培养基中以 45 ℃、150 rpm 的

条件活化 6 h 后，再以 10%(v/v)的接种量接种至新鲜的 MRS 合成培养基内继续在相同

条件下培养 6 h，即可获得 L-乳酸发酵的种子液。乳酸发酵种子培养基包括：22 g/L

一水葡萄糖、10 g/L 蛋白胨、10 g/L 酵母提取物、5 g /L 乙酸钠、2 g/L 柠檬酸氢二铵

和 2.6 g/L 磷酸氢二钾三水合物、0.58 g/L 硫酸镁七水合物、0.25 g /L 硫酸锰一水合物。

种子培养过程中添加 1%(v/v)的糖化酶和 12 g/L 的碳酸钙。发酵营养盐包括：蛋白胨 10 

g/L、酵母提取物 15 g/L、柠檬酸氢二铵 2 g/L 和硫酸锰一水合物 0.25 g/L。 

3.2.4  干酸预处理 

采用小麦秸秆#1 为原料，在实验室内的小型预处理反应器（容积为 20 L）内进行

预处理，所得预处理物料为预处理小麦秸秆#1（PWS#1）。具体预处理条件为：硫酸

用量为 38 mg/g 干秸秆，固液比 2:1(w/w)，实际维持温度为 175 ± 0.5 ℃，反应停留时

间为 5 min[81, 146]，使用螺带搅拌桨以 50 rpm 转速进行搅拌，反应期间保持蒸汽压力为

1.0 MPa。两步酸解法（TP-510-42618）测定结果显示，基于干重（DM），PWS#1 的

组成包括：葡聚糖 30.07% ± 0.39%、木聚糖 1.39% ± 0.33%、葡单糖 29.20 ± 0.21 mg/g 
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DM、木单糖 129.10 ± 11.89 mg/g DM、乙酸 17.73 ± 2.80 mg/g DM、5-羟甲基糠醛 1.94 

± 1.28 mg/g DM、糠醛 1.40 ± 1.26 mg/g DM[139]。  

采用小麦秸秆#2 为原料，在凯赛生物技术有限公司位于山西综改区工厂的 10 m3

工业规模预处理反应器内进行，所得预处理物料为预处理小麦秸秆#2（PWS#2）。具

体预处理条件为：硫酸用量为 40 mg/g 干秸秆，固液比 2:1(w/w)，实际维持温度为 175 

± 1 ℃，反应停留时间为 5 min，使用螺带搅拌桨以 10 rpm 转速进行搅拌，反应期间保

持蒸汽压力为 1.0 MPa。工业反应器预处理所得的 PWS#2 的组成包括：葡聚糖 32.42% 

± 0.95%、木聚糖 4.39% ± 0.33%，以及葡单糖 30.83 ± 0.57 mg/g DM、木单糖 136.70 ± 

1.98 mg/g DM、葡寡糖 5.67 ± 0.68 mg/g DM、木寡糖 20.38 ± 0.58 mg/g DM、乙酸 30.46 

± 0.23 mg/g DM、HMF 3.62 ± 0.01 mg/g DM、糠醛 8.94 ± 0.06 mg/g DM[139]。 

3.2.5  预处理后麦秆物料的快速流态化 

利用一套螺旋混合装置（昆山科信橡塑机械设备有限公司）对高温预处理物料进

行快速流态化处理（包括降温、中和、混合等）。在该装置中，有三股物料的投入，

一是降温所需的自来水（~25 ℃）；二是中和物料所需的氢氧化钙液浆（20%(w/w)，

~25 ℃）；三是来自预处理反应器的高温预处理麦秆物料（~100 ℃）。将这三股物料

同时连续地喂入螺杆混合机内，进行快速流态化，生成固含量约为 30% (w/w)、pH 值

约为 5.1 的流态化小麦秸秆浆料。 

3.2.6  流态化麦秆浆料的连续酶解糖化 

在 5L 螺带式搅拌反应器中进行连续酶解糖化过程，具体通过每 8 小时从反应器

排出糖化后的麦秆糖化液，并补入等质量的流态化麦秆浆料和纤维素酶来实现。连续

酶解糖化体系的稀释度为 0.0375 h-1，固含量接近 30%(w/w)，温度为 50 ℃，转速为

200 rpm，纤维素酶添加量为 4 mg 酶蛋白/g 干秸秆。糖化 8 h 后，开始进行第一次取

补料操作，具体是通过真空泵抽取糖化体系总质量 30%的糖化液（相当于平均每小时

抽取糖化体系总质量的 3.75%），随后立即向反应器内补加流态化麦秆液浆以及纤维

素酶（取料总质量等于补料总质量）。后续每 8 h 重复该取补料操作，并留样分析。

连续糖化期间无论采用的流态化麦秆浆料是来自实验室预处理反应器制备的预处理物

料（PWS#1）还是工业预处理反应器制备的预处理物料（PWS#2），均分别保持相同

的连续糖化取补料操作。需要说明的是，由于实验室条件有限和连续实验周期较长，

无法连续制备新鲜的高温预处理物料作流态化处理并将其保持 63 ℃以作为连续糖化

过程的原料，故实际上在连续糖化实验过程中，我们将每次（即每 8 h）所要补加的流

态化麦秆浆料拆分为相应的预处理麦秆物料（已调节 pH~5.5）和水，并且分别在烘箱

和水浴摇床上短时预热至 63 ℃以上（考虑散热，预热至 65 ℃左右），二者快速混合

之后再用于补料，以此来模拟流态化处理所得的温度接近 63 ℃的流态化麦秆浆料。 

3.2.7  麦秆糖化液的连续液态生物脱毒 

在 3L 直叶式搅拌反应器中对连续酶解糖化获得的麦秆糖化液进行连续生物脱毒

处理。连续脱毒期间的体系温度为 37 ℃，转速为 750 rpm，通气量为 1 vvm，按照
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10%(w/w)的接种量接种脱毒菌 P. variotii FN89 的扩培种子液启动连续生物脱毒。种子

液只在第一次添加，后续连续脱毒过程不再添加种子液且脱毒全程无需添加任何营养

盐。在连续脱毒过程中，脱毒终点的判断是根据体系 pH 的变化确定的[80]。基于 pH

计对体系 pH 值进行在线测定（D09120016, 苏州汉星分析传感器有限公司）。当发现

pH 先快速上升随后缓慢上升并接近峰值时即意味着到达了脱毒终点，此时体系中糠醛

和 HMF 已基本脱除完全，仅剩余 0~3 g/L 的乙酸，即可开始连续取补操作。 

对于采用 PWS#1 经流态化处理、连续酶解糖化后获得的 PWS#1 糖化液而言，其

连续脱毒操作为每 8 小时在每次生物脱毒终点排出相当于总体系质量 60%的麦秆糖化

液（相当于每小时排放 7.5%，或稀释率 0.075 h⁻¹），随后补加等质量的新鲜 PWS#1

糖化液，后续重复该操作。对于采用 PWS#2 经流态化处理、连续酶解糖化后获得的

PWS#2 糖化液而言，其连续脱毒操作有所不同，为每 8 小时在每次生物脱毒终点排出

相当于总体系质量30%的麦秆糖化液（相当于每小时排放 3.75%，或稀释率 0.0375 h⁻¹），

随后连续补加等质量且温度接近 37 ℃的新鲜 PWS#2 糖化液，后续重复该操作。 

3.2.8  已脱毒麦秆糖化液的多级连续 L-乳酸发酵 

将连续脱毒反应器连续产生的已脱毒麦秆糖化液用于多级连续 L-乳酸发酵。使用

三个串联的 5 L 厌氧发酵罐，发酵温度、pH 和转速分别为 45 ℃、5.5 和 180 rpm。为

了快速实现连续的乳酸发酵操作，先使得一个一级发酵罐和一个发酵补充罐同时运行

起来（二者发酵体积一致），即按照 10%(w/w)的接种量接种 P. acidilactici ZB220 种子

液后启动乳酸发酵过程。发酵种子液只在刚开始时一次性加入，后续不再补充种子液。

一级发酵罐和补充罐运行 24 h 后开始取补料操作，即通过真空泵抽取一级发酵罐内发

酵液体系总质量的 30%以及补充罐内发酵液体系总质量的 50%并将这两部分发酵液共

同加入二级发酵罐内。随后向一级发酵罐内补入相同质量的且温度为 45 ℃的已脱毒

糖化液（此时体系液位与取料前相近），并添加一定量的发酵用营养盐以满足菌体的

生长和乳酸生产的需求。不对补充罐进行任何补料操作。待二级发酵罐运行 8 h 后，

用真空泵抽出二级发酵罐内体系总质量 30%的发酵液并转入三级发酵罐内，同时将补

充罐内剩余的发酵液全部转入三级发酵罐中并撤去补充罐。由于向三级发酵罐进行补

料而导致二级发酵罐的发酵液亏损，则由一级发酵罐的发酵液来进行连续补充，具体

为每 8 h 补入来自一级发酵罐的且相当于一级发酵体系总质量 30%的发酵液。之后，

针对一级发酵罐因取料而亏损的部分进行补料操作（取料质量等于补料质量），补料

来自于连续脱毒罐的已脱毒糖化液和按照补料体积所添加的一定量的发酵营养盐（蛋

白胨 10 g/L、酵母提取物 15 g/L、柠檬酸氢二铵 2 g/L、硫酸锰一水合物 0.25 g/L）。 

一级发酵罐和二级发酵罐分别从发酵 24 h 和 32 h 开始进行连续取补料操作（每 8

小时取出并补加体系总质量的 30%），待三级发酵罐的发酵液液位与一级发酵罐的接

近时再对三级发酵罐进行同样条件的连续操作，从第三个反应器排出的发酵液作为最

终发酵产物。对于来自 PWS#1 和 PWS#2 的已脱毒麦秆糖化液，二者分别进行多级连

续发酵过程时的稀释率均保持在 0.0375 h-1（相当于单个反应器平均发酵时间 26.7 h，
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三个串联反应器总平均发酵时间 80.0 h）。 

3.2.9  分析方法 

依据先前报道的检测方法 [4, 76]，使用 HPLC 系统对葡萄糖、木糖、乙酸、糠醛、

HMF 和乳酸进行测定。该系统配备 LC-20AD 色谱泵、Bio-Rad Aminex HPX-87H 色谱

柱和示差折光检测器 RID-10A，以 5 mM H₂SO₄溶液为流动相，流速 0.6 mL/min，柱

温 65 °C [4, 76]。 

麦秆水解液样品的表观粘度使用 Brookfield DV2TLVTJ0 粘度计（Stoughton，美

国）进行测量[102]，样品体积 5 mL，剪切速率 43.5 s-1。连续糖化阶段水解液样品进行

表观粘度测定时的设定温度为 50 °C，连续脱毒时设为 37 °C，连续发酵时设为 45 °C。 

对于乳酸发酵样品中的 L-乳酸手性纯度，使用 Megazyme D-/L-乳酸检测试剂盒

（Megazyme，爱尔兰）进行测定[4]。 

3.2.10  Aspen Plus 流程模拟 

基于此前的 Aspen Plus 模型[13, 162]，我们建立了一个新的 Aspen Plus 模型用于计算

工业预处理反应器（10 m3 规模）中排出的固体预处理麦秆物料在与 Ca(OH)₂液浆和水

混合进行快速流态化过程中的热交换。将混合前计算得到的温度数据与工业操作现场

实验测量的数据进行了比较，确保模拟结果的实际可行性和工程应用的可靠性。 

模型从小麦秸秆原料的粉碎和除尘等前处理步骤（WS-FEED）开始。首先，将硫

酸溶液（物流 H2SO4SOL, ~4% w/w）和新鲜水喷洒到预处理反应器（R201）中的小

麦秸秆原料（P202）上，使固液比达到 2:1 (w/w)。其次，将蒸汽流（STEAM-IN, ~1.6 

MPa）喷射到预处理反应器中的小麦秸秆原料上。预处理过程中的主要反应包括木糖

过度降解为糠醛、葡萄糖过度降解为 HMF，以及半纤维素组分水解和脱乙酰生成乙酸。

随后，经过预处理后的麦秆物料通过两级闪蒸（S201 和 S202）释放并回收抑制物。

最后，使用螺旋混合器（M205）通过混合 Ca(OH)₂浆液和水对固体预处理麦秆物料进

行快速流态化处理并在此过程中发生硫酸中和反应（R202），然后泵送至连续加工的

下一步骤。需要说明的是，模型并未考虑快速流态化过程中的散热情况。 

3.3  结果与讨论 

3.3.1  干酸预处理小麦秸秆的快速流态化 

基于干法生物炼制技术，我们设计了一个集成快速流态化和连续生物转化的生物

炼制流程，如图 3.1a 所示。流程简述如下：(i) 干酸预处理后的麦秆固体颗粒从预处

理反应器沿密闭管道排出；(ii) 随后依靠重力进入螺旋混合器中进行快速流态化，即

按照一定比例与氢氧化钙液浆和水进行混合、降温以及中和，最终形成具有一定流动

性的液浆物料；(iii) 流态化麦秆液浆通过离心泵或其他适用于高粘度液体浆料输送的

泵沿密闭管道输送至糖化反应器，并在纤维素酶的作用下进行连续酶解糖化；(iv) 麦

秆糖化液浆通过离心泵或其他泵种沿密闭管道输送至连续脱毒反应器，在脱毒菌 P. 

variotii FN89 的作用下对体系中的抑制物进行连续的生物降解；(v) 去除抑制物后的麦
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秆糖化液浆通过离心泵或其他泵种沿密闭管道输送至连续发酵反应器，在乳酸菌 P. 

acidilactici ZB220 的作用下利用体系中的可发酵糖进行多级连续 L-乳酸发酵生产。 

由于工业现场生产预处理麦秆物料的散热控制不精确，我们通过 Aspen Plus 模型

来模拟计算快速流态化后预处理麦秆浆料的温度，如图 3.1b 所示。通过模拟计算，从

预处理反应器（R201）排出的固体预处理麦秆物料温度为 102 °C，这与工业预处理现

场实验的温度数据（98 ± 3 °C）大致吻合，从而证实了模拟的大致正确。最终的模拟

计算结果显示：干酸预处理后所得的高温麦秆物料在与 Ca(OH)2 浆液和水进行混合

（M204 和 M205）、中和（R202）和螺旋输送（P203 和 P204）后所得的流态化麦秆

液浆的温度约为 63 °C（即进入后续的连续糖化反应器的浆料温度）。 

快速流态化是指通过一个特殊设计的螺旋混合器（昆山科信橡塑机械设备有限公

司）将干酸预处理后的高温麦秆物料（100-130 °C）转化为固含量约为 30% (w/w)的可

输送浆料的过程。图 3.2a 显示了预处理麦秆固体物料在快速流态化前后从固体颗粒形

态转变为粘稠浆料形态的形态变化。图 3.2b 展示的是快速流态化期间物料的混合情况

评价，可以看出：在短时间内（约 3 分钟）便可得到充分混合且均一性良好的小麦秸

秆浆料。流态化麦秆浆料的平均固体含量~30% (w/w) ，平均 pH 值~5.1 ，与通过手

动混合彻底均质化的麦秆浆料对照样品的固体含量和 pH 非常接近。图 3.2c 显示，流

态化前后预处理麦秆物料的总糖和抑制物含量基本保持不变，表明没有糖和抑制物释

放到环境中。此外，流态化混合后浆料的酶水解得率也与手动彻底混合的均质浆料样

品基本一致。这些结果一致表明：经过快速流态化处理后，小麦秸秆浆料的形态和物

理化学性质处于适合用于后续连续糖化的状态，此时物料由固体颗粒状转化为可输送

的流体液浆状，固体含量从~70% (w/w) 变为~30% (w/w)，温度从~110 °C 变为~63 °C，

pH 从~2.4 变为~5.1。 

通常而言，在没有纤维素酶参与的情况下，将预处理的木质纤维素原料从难以流

动的固体颗粒形式流态化为可输送的流体液浆形式具有相当的难度。目前市售酸性纤

维素酶的耐热上限基本不超过 55 °C，而新鲜排出的预处理木质纤维素物料的出口温

度远高于此上限（图 3.1b, ~100 °C）。因此，目前通过纤维素酶辅助来实现流态化不

仅在经济上无效，而且在技术上也无效。在本研究中，实现干酸预处理后高温麦秆物

料的成功快速流态化的有利因素可能有以下几个：(i) 预处理固体物料中含有大量的糖

和抑制物，包括单糖（木糖, 13%-14%；葡萄糖, 2%-3%）、寡糖（1%-3%）、糠醛

（0.5%-1%）、HMF（0.1%-0.5%）、乙酸（1%-3%）等。由于干酸预处理具备零废水

产生的独特性能，故这些糖和抑制物没有被洗脱到液体流中[65, 76, 77, 81]，而是充当了不

溶性固体和水之间的结合剂，从而有利于生成可输送的粘稠液浆；(ii) 新鲜排出的预

处理固体物料仍保持高温（高于 100 °C），当加水调节固体含量时（从~70% 到 ~30%），

半纤维素和纤维素在预处理物料中剩余的硫酸催化剂的催化下进一步水解成寡糖或单

糖；(iii) 螺旋混合促进了不溶性固体（纤维素、木质素等）与可溶性糖、硫酸催化剂、

碱性中和剂的有效机械均质化，形成了相对均匀的、具有可泵送流体特性的粘稠浆料。 
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(b)  

 

图 3.1  以麦秆为原料的干法生物炼制生产 L-乳酸的连续流态化生物转化流程示意图 

Fig. 3.1  Diagram of continuous fluidization and bioconversion flowsheet of dry biorefining process for production of L-lactic acid from wheat straw feedstock 

注：(a)生产 L-乳酸的干法生物炼制工艺连续生物转化流程图；(b)用于模拟计算干酸预处理麦秆固体物料流态化为麦秸液浆过程温度变化的 Aspen Plus 流

程模拟工艺流程图。实验条件见材料和方法部分。预处理温度基于 10 m3工业反应器的实测温度数据，连续糖化温度变化基于 5 L 的实验室小型反应器。
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(b)  

 

(c)  

 

 

图 3.2  干酸预处理后的麦秆固体物料在快速流态化前后的形态及性质变化 

Fig. 3.2  Morphology and property changes of dry acid pretreated wheat straw solids before and after 

fast fluidization 

注：(a)形态变化；(b)螺杆混合效率评价；(c)理化性质变化。以工业预处理反应器所制备的干酸预

处理麦秆（PWS #2）为原料进行流态化实验。在9 min内将PWS#2高温固体物料（~100 ℃，pH ~2.4）、

氢氧化钙浆（20%,w/w）和自来水（~25 ℃）同时连续加入螺旋混合器中进行流态化实验。每 3 分

钟采集一次螺杆混合后的样品，每次 1 kg，然后进行多点（至少 10 点）取样分析，包括固含量和
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pH 值的测定。固体含量的测定采用差重法（105 ℃过夜烘干）。完全混合是指手动彻底混合 PWS#2、

水和氢氧化钙浆（总重量为 500 g）所得的均质麦秆液浆。总糖包括单糖（葡萄糖和木糖）及其低

聚物。在固体含量为 20%（w/w）、温度为 50 ℃、转速为 200 rpm、纤维素酶用量为 4 mg 酶蛋白

/g DM 的条件下，对两种混合方式（完全混合后和快速流态化后）所得的浆料分别进行酶解评价。 

3.3.2  流态化麦秆浆料的连续酶解糖化 

为了检验高温预处理物料经流态化处理后所得的麦秆浆料（~63 °C）能否用于后

续的连续生物转化过程，首先对其连续糖化效果进行实验探究。我们在 5L 螺带式搅

拌反应器上进行了连续糖化实验，连续糖化体系的稀释率为 0.0375 h-1，固含量接近

30% (w/w)，温度为 50 ℃，转速为 200 rpm，纤维素酶添加量为 4 mg 酶蛋白/g 干秸秆。 

图 3.3a 显示了流态化麦秆浆料（~63 °C）的连续投入对糖化体系温度变化的热冲

击情况。结果表明：每次补料后，体系温度虽然迅速上升 3 °C 左右（~50 oC → ~53 °C），

但仍在纤维素酶最适温度范围之内（50~55 °C），且短时间内可以重新回到纤维素酶

的最适温度（~50 oC）。因此，可以初步判断高温预处理物料经流态化处理后所得的

~63 °C 的麦秆浆料在连续糖化期间并不会在温度方面对纤维素酶活性造成负面影响。 

图 3.3b 显示了使用流态化处理后的工业反应器预处理麦秆（PWS#2）在稀释率

0.0375 h-1（相当于平均糖化时间~26.7 h）条件下的连续糖化情况。连续操作在~24 h

达到稳态，所得麦秆糖化液含有~96 g/L 葡萄糖、~61 g/L 木糖、~12 g/L 乙酸、~0.9 g/L

糠醛和~0.9 g/L HMF，表观粘度约为 0.2 Pa·s。图 3.3c 显示了使用流态化处理后的实

验室小型反应器预处理麦秆物料（PWS#1）在相同稀释率 0.0375 h-1 下的连续糖化情

况。连续操作在~36 h 后达到稳态，所得麦秆糖化液含有~85 g/L 葡萄糖、~46 g/L 木糖、

~8 g/L 乙酸、~0.6 g/L 糠醛和~0.7 g/L HMF，表观粘度约为 0.3 Pa·s。对于使用 PWS#2

的连续糖化过程，所得的糖化液具有相对较高的单糖释放浓度和相对较低的表观粘度。

这表明即使在相同操作参数下，工业反应器中的预处理强度（或对木质纤维素原料的

破坏程度）也要高于实验室反应器，这有利于实现更高的纤维素酶可及性。预处理强

度较高的主要原因可能来自大型工业反应器（10 m³）比小型实验室反应器（20 L）散

热减少，从而导致反应器内部平均温度分布更高。连续酶解糖化后所得的麦秆糖化液

的粘度为 0.2~0.3 Pa·s，这使得其能够通过标准离心泵（最高可输送的流体粘度~0.5 

Pa·s）进行密闭管道输送，并确保连续将糖化液转移至后续生物脱毒阶段。连续糖化

稳态期间，体系的总葡萄糖和木糖浓度达到~152 g/L（图 3.3b）或~131 g/L（图 3.3c），

这与完全去除抑制物的分批糖化结果（总糖浓度~135 g/L）相当[147, 163, 164]，表明在高

固含量连续糖化过程中，高抑制物水平对纤维素酶活性和糖化效率的影响可忽略不计。 

综上，高温预处理物料经流态化处理后虽然其温度（~63 °C）高于纤维素酶适宜

糖化温度（50~55 °C），但补料引起的体系温度的变化不会对连续糖化过程带来不利

影响，可以在 24~36 h 内快速实现连续糖化过程的整体稳态，并且低表观粘度的糖化

体系（0.2~0.3 Pa·s）完全可以使用离心泵（可输送粘度小于 0.5 Pa·s 的流体）等泵种

进行密闭式的管泵式输送，从而有利于实现糖化液向连续脱毒阶段的快速连续化输送。  
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图 3.3  流态化麦秆浆料的连续糖化 

Fig. 3.3  Continuous saccharification of the fluidized wheat straw slurry 
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注：(a)连续添加热的流态化麦秆浆料时糖化体系的温度变化；(b)工业预处理物料流态化后的麦秆液浆进行连续糖化期间的糖、抑制物和表观粘度随时间

的变化；(c)实验室小型反应器预处理物料流态化后的麦秆液浆进行连续糖化期间的糖、抑制物和表观粘度随时间的变化。通过快速流态化得到的麦秸浆

料如图 3.2 所示。在稀释率 0.0375 h-1、30%（w/w）固体含量、50 ℃、搅拌速度 200 rpm、纤维素酶添加量为 4 mg 酶蛋白/g DM 的条件下进行连续糖化

操作。反应器配有 pH 值和温度控制装置，以及螺带式搅拌桨。红色箭头（↓）表示连续糖化操作的起始点，即从此时开始排出糖化后的麦秸糖化液（出

料）并加入流态化麦秆液浆（补料）。后续每 8 h 重复取补料操作，每次加入和排出糖化液的质量分别占体系总质量的 30%（w/w）。
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3.3.3  麦秆糖化液的连续液态生物脱毒 

由于干酸预处理过程并未产生任何游离水相，所有抑制物均集中在预处理固体物

料中，故预处理物料流态化、连续糖化后得到的糖化液浆中积累了大量乙酸、糠醛和

HMF 等严重影响发酵微生物发酵的抑制物，必须通过脱毒对上述抑制物进行脱除。本

文使用 P. variotii FN89[64, 77]对连续糖化后所获得的糖化液进行了连续液态生物脱毒，

以对其中抑制物进行快速和完全的生物降解。在衡量所用连续脱毒方法的可行性时着

重检验以下两点：一是连续生物脱毒能否保证抑制物基本脱除完全并尽快进行稳定状

态；二是能否可以准确判断脱毒终点避免过度脱毒所造成的非生产性糖耗。 

图 3.4 展示了在 3 L 生物脱毒反应器中对来自连续糖化阶段的麦秆糖化液浆进行

连续生物脱毒的结果。连续生物脱毒仅在脱毒起始阶段接种10%(v/v)的P. variotii FN89

孢子培养液，维持脱毒温度在 37 °C 并通过调整通气量和直叶桨搅拌转速使 kLa 高于

10 h-1。如图 3.4a 所示，使用来自 PWS#2 的麦秆糖化液（抑制物浓度相对较高）进行

连续脱毒过程的稀释度为 0.0375 h-1（相当于平均脱毒时间~26.7 h），通过每 8 h 排出

体系总质量 30%的总脱毒麦秆糖化液并重新补充新鲜的等质量的~37 °C 糖化液来实

现。采用 PWS#2 糖化液时，初始脱毒体系中含有 10.29 g/L 乙酸、1.11 g/L 糠醛和 0.92 

g/L 羟甲基糠醛。通过监测体系 pH 峰值来确定脱毒终点[80, 165]，pH 在脱毒 24 h 到达

峰值（pH 4.44 → pH 6.88），伴随糠醛和羟甲基糠醛的脱除完全以及残留 3.82 g/L 的

乙酸。此时将到达脱毒终点的糖化液取出（用于后续的连续发酵过程），并立刻向罐

内补加相同质量 PWS#2 糖化液，利用第一次脱毒终点体系中剩余的脱毒糖化液作为

脱毒种子液进行第二次生物脱毒，经过 8h 体系 pH 再次到达峰值（即再次到达脱毒终

点），此时仍检测不到糠醛和羟甲基糠醛，仅检测到 3.39 g/L 的乙酸。此后重复上述

脱毒取补料操作，共维持 168 h 的连续脱毒时间。 

如图 3.4b 所示，使用来自 PWS#1 的麦秆糖化液（抑制物浓度相对较低）进行连

续脱毒过程的稀释度为 0.075 h-1（相当于平均脱毒时间~13.3 h），通过每 8 h 排出体

系总质量 60%的总脱毒麦秆糖化液并重新补充新鲜的等质量的~37 °C 糖化液来实现。

采用 PWS#1 糖化液时，初始脱毒体系中含有 6.65 g/L 乙酸、0.54 g/L 糠醛和 0.69 g/L

羟甲基糠醛。同样地，通过监测体系 pH 峰值来确定脱毒终点，pH 在脱毒 15 h 到达峰

值（pH 4.71 → pH 6.51），伴随糠醛和羟甲基糠醛的脱除完全以及残留 0.68 g/L 的乙

酸。此时将到达脱毒终点的糖化液取出（用于后续的连续发酵过程），并立刻补加相

同质量 PWS#2 糖化液，利用第一次脱毒终点体系中剩余的脱毒糖化液作为脱毒种子

液进行第二次生物脱毒，经过 8h 体系 pH 再次到达峰值（即再次到达脱毒终点），此

时仍检测不到糠醛和羟甲基糠醛，仅检测到 0.41 g/L 的乙酸。此后重复上述脱毒取补

料操作，共维持 183 h 的连续脱毒时间。 

此外，我们发现完成连续脱毒之后麦秆糖化液中的总糖（尤其是葡萄糖）浓度相

对连续糖化结束而言有所提高。这主要是因为本研究的连续糖化过程实际上是不充分
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的酶解糖化过程，不能将全部的纤维素组分彻底水解，故纤维素酶在相对低温的连续

生物脱毒阶段仍可发挥持续得酶解作用。另一方面，与实验室小型预处理反应器预处

理麦秆（PWS#1）相比，使用工业反应器预处理麦秆（PWS#2）得到的脱毒后糖化液

表现出相对较低的表观粘度，故更容易输送至后续的连续发酵过程。 

相对而言，PWS#2 糖化液比 PWS#1 糖化液含有更高的抑制物浓度（尤其是乙酸，

高达 11~13 g/L），故如果要像 PWS#1 糖化液的脱毒过程那样将前者的乙酸去除到极

低水平（<1 g/L），势必需要更多的脱毒时间。实际上，为了确保 PWS#2 糖化液连续

生物脱毒期间的连续操作间隔均为 8 小时，每次排出的脱毒后糖化液中确实残留了 2-4 

g/L 的乙酸。不过，该浓度水平下的乙酸不再被视为对大多数发酵菌株细胞生长和代

谢的主要抑制物。值得注意的是，根据之前报道的 pH 检测方法，在连续生物脱毒终

点产生的糖损失基本上可以忽略不计（<总糖的 2%）[80]，这与使用宛氏拟青霉 FN89

的分批液态生物脱毒结果相似[80, 142]。 
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(a) Industrial reactor pretreated wheat straw hydrolysate 

 

(b) Bench reactor pretreated wheat straw hydrolysate 

 

图 3.4  麦秆糖化液的连续生物脱毒 

Fig. 3.4  Continuous biodetoxification of the saccharified wheat straw hydrolysate 

注：(a)工业反应器预处理麦秆（PWS#2）糖化液在连续生物脱毒期间的糖、抑制物、pH 值和表观粘度随时间的变化。稀释率 0.0375 h-1，每 8 小时取补

脱毒体系总质量的 30% (w/w)；(b)实验小型反应器预处理麦秆（PWS#1）糖化液在连续生物脱毒期间的糖、抑制物、pH 值和表观粘度随时间的变化。稀

释率 0.075 h-1，每 8 小时取补脱毒体系总质量的 60% (w/w)。红色箭头（↓）表示通过糖化水解液进料和脱毒水解液出料的连续生物脱毒过程的起始时间

节点。在一个 3L 的生物反应器中，采用 2 个六直叶搅拌桨和 1 个消泡桨，在固体含量~30%（w/w）、37 ℃、通气速率 1.0 vvm、搅拌速度 750 rpm 和脱

毒种子液接种量 10%（v/v）的条件下进行生物脱毒操作。
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3.3.4  脱毒后麦秆水解液的多级连续 L-乳酸发酵 

针对预处理物料在流态化处理、连续糖化、连续脱毒后产生的已脱毒麦秆水解液，

以 L-乳酸生产为案例对其连续发酵性能进行了评估。在评价连续乳酸发酵的可行性时

着重检验以下两点：①连续乳酸发酵能否很快实现过程的稳态；②能否实现用最小的

发酵罐级数去获得高发酵指标、高发酵速率（或得率）以及低残糖水平的最终乳酸发

酵产品。 

多级连续乳酸发酵实验在带有螺带搅拌桨的 5L 发酵罐中进行，采用三个发酵罐

串联厌氧发酵的方式进行，乳酸菌种子液仅在发酵起始时添加，发酵温度均控制在

45 °C，仅向第一个发酵罐接种乳酸片球菌 ZB220 种子液。所有三个发酵罐的稀释率

均调节至 0.0375 h-1，通过每 8 小时从第一个发酵罐排放 30%的总发酵液至下一个发酵

罐，直至最后一个发酵罐，并重新补充已脱毒的麦秆水解液至第一个发酵罐中。关于

等效平均发酵时间，对于三个发酵罐中的每一个约为 26.7 小时，三个发酵罐的总发酵

时间约为 80.0 小时。 

图 3.5 展示的是两种预处理物料（PWS#1 和 PWS#2）分别在流态化处理、连续糖

化、连续脱毒后进行三级连续乳酸发酵的结果。图 3.5a 显示的是采用 PWS#2 的连续

乳酸发酵结果。一级发酵 64 h 后达到稳态，L-乳酸浓度稳定至 111 g/L 左右，残留的

葡萄糖和木糖浓度分别稳定至 6 g/L 和 42 g/L 左右，粘度则稳定至 0.029 Pa·s 左右；二

级发酵则在发酵 56 h 后达到稳态，L-乳酸浓度稳定至 137 g/L 左右，残留的葡萄糖和

木糖浓度分别稳定至 6 g/L 和 12 g/L 左右，粘度则稳定至 0.015 Pa·s 左右；三级发酵在

56 h 后进入稳态，L-乳酸浓度稳定至 143 g/L 左右，残留的葡萄糖和木糖浓度分别稳

定至 6 g/L 和 7.7 g/L 左右，粘度则稳定至 0.014 Pa·s 左右。此时整体 L-乳酸发酵速率

为 1.79 g/L/h，最终连续发酵的关键生物转化性能指标（浓度 143.0 g/L，速率 1.79 g/L/h，

得率 78.8%）与 L-乳酸分批发酵（浓度 130.8 g/L，速率 1.82 g/L/h，得率 67.7%）相当
[143]。最终发酵罐中 L-乳酸的手性纯度测定约为 99.3%[4]。图 3.5b 展示的是采用 PWS#1

的连续乳酸发酵结果。一级和二级 L-乳酸发酵在发酵 112 h（第 12 次取补）之后达发

酵稳态，三级乳酸发酵在发酵 104 h（第 10 次取补）之后到达发酵稳态。一级发酵稳

态期间，L-乳酸浓度为 118 g/L 左右，残留的葡萄糖和木糖浓度分别在 4 g/L 和 14 g/L

左右，粘度在 0.15 Pa·s 左右；二级发酵稳态期间，L-乳酸浓度为 125 g/L 左右，残留

的葡萄糖和木糖浓度分别在 4 g/L 和 8 g/L 左右，粘度在 0.13 Pa·s 左右；三级乳酸发酵

稳态期间，残留的葡萄糖和木糖浓度分别在 4 g/L 和 6 g/L 左右，粘度在 0.11 Pa·s 左右，

整体 L-乳酸生产率为 1.61 g/L/h，得率为 0.800 g L-乳酸/g 糖。最终发酵罐中 L-乳酸的

手性纯度测定约为 99.5%[4]。 

以上结果表明：①无论是基于工业预处理物料还是实验室预处理物料，一级连续

乳酸发酵期间在乳酸浓度、残糖水平、表观粘度等方面均产生了明显且长时间的波动；

②至少进行二级连续乳酸才能减少这种剧烈波动的产生并且使得发酵体系的稳态在短
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时间内实现成为可能；③基于工业预处理物料（PWS#2）进行二级和三级乳酸连续发

酵，均相对较容易在短时间内（仅需要发酵 56 h）实现在乳酸指标、残糖水平和表观

粘度等参数方面较为稳定的连续乳酸发酵体系稳态，而基于实验室预处理物料

（PWS#1）进行二级和三级乳酸连续发酵，至少需要 104-112 h 才能实现相似的稳态

表现；④基于高预处理强度物料进行连续乳酸发酵，发酵液表观粘度相对更低

（0.01-0.03 Pa·s vs 0.11-0.15 Pa·s），因而更有利于在乳酸多级发酵的管线中进行快速

输送。 

综上所述，以 L-乳酸生产为例，高温预处理物料在流态化处理、连续糖化、连续

脱毒后完全能够用于连续乳酸发酵过程并且仅发酵 56 h 便能快速实现发酵体系的稳

态。另外，本研究中基于工业预处理物料的多级连续乳酸发酵结果显示：一级乳酸发

酵稳态时的得率仅为 60.73%，二级乳酸发酵得率为 76.24%，三级乳酸发酵得率为

78.83%。因此相对一级发酵而言，采用至少二级以上的发酵罐级数进行连续乳酸发酵

将在提高发酵得率方面具有明显优势。然而，当连续乳酸发酵罐级数从二级升为三级

时，乳酸发酵得率仅提高了 2.59%，故本质上仅需两级发酵（而非三级发酵）即可以

快速获得稳定的、高发酵指标、高发酵速率、高发酵得率以及低残糖水平的连续乳酸

发酵产品，同时也减少了发酵反应器的设备投资成本。如果发酵罐投资成本允许的话，

为了进一步降低后续乳酸纯化步骤的难度，可以采用三级连续乳酸发酵以进一步降低

发酵液中的残糖水平。
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(a) Industrial reactor pretreated wheat straw hydrolysate 

 

(b) Bench reactor pretreated wheat straw hydrolysate 

 

图 3.5  麦秆脱毒水解液的多级连续同步糖化和共发酵（SSCF）生产 L -乳酸 

Fig. 3.5  Multi-stage continuous simultaneous saccharification and co-fermentation of the biodetoxified wheat straw hydrolysate for L-lactic acid production 

注：(a)利用工业预处理麦秆（PWS#2）脱毒水解液进行多级连续乳酸发酵期间的糖、L -乳酸和表观粘度的变化；(b)利用实验室预处理麦秆（PWS#1）脱

毒水解液进行多级连续乳酸发酵期间的糖、L -乳酸和表观粘度的变化；。红色箭头（↓）表示生物脱毒麦秆水解液进料和发酵液出料连续运行的开始。每

个反应器每 8 小时进料和出料的质量均占体系总质量的 30%（w/w）。多级连续乳酸 SSCF 过程在三个串联的 5L 生物反应器（配备螺带搅拌桨）中进行，

发酵体系固含量~30%（w/w），温度 45 ℃，转速 180 rpm，乳酸菌种子液接种量 10%（v/v），pH 5.5。发酵期间通过自动流加 25%(w/w) Ca(OH)2 液浆控

制体系 pH。
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3.3.5  从快速流态化到 L-乳酸发酵的连续生物转化过程物料衡算 

本研究提出了从高温预处理物料快速流态化到 L-乳酸发酵的连续生物转化生产

工艺流程。为了对其可行性进行整体评价，我们进行了详细的全过程物料衡算，如图

3.6 所示。从 1000 kg 原始麦秆出发，依次进行干酸预处理（采用工业预处理反应器）、

流态化处理、连续酶解糖化、连续生物脱毒和多级连续 L-乳酸发酵。其中，关于连续

酶解糖化和连续生物脱毒过程中糖、抑制物的质量衡算均是基于达到稳态时的糖和抑

制物的实验平均浓度；关于多级连续发酵过程中糖、抑制物和乳酸初级产品（乳酸钙）

的质量衡算则是基于末级乳酸发酵罐（三级发酵罐）达到稳态时的糖、抑制物和乳酸

的实验平均浓度。 

如图 3.6 所示，1000 kg 原始麦秆经干酸预处理后得到 1752 kg 的高温预处理麦秆

（干固体含量 53.71%），损失了 47 kg 的干物质（相当于~5%的干小麦秸秆原料），

对应的葡萄糖/葡聚糖回收率为 99.64%，木糖/木聚糖回收率为 73.14%，总糖回收率为

88.56%。随后高温预处理麦秆经过流态化（包括降温、中和和螺杆混合）后形成流态

化的麦秆液浆，然后泵送至连续糖化阶段，共得到 3072 kg 的麦秆糖化液（干固体含

量 36.49%）。连续糖化阶段在纤维素酶的作用下，69.72%的葡萄糖聚合物（葡聚糖和

葡寡糖）以及 65.45%的木糖聚合物（木聚糖和木寡糖）被水解为相应的可发酵单糖。

连续糖化阶段的葡萄糖/葡聚糖回收率和木糖/木聚糖回收率分别为 99.63%和 72.78%，

总糖回收率为 88.40%。对比预处理后的总糖回收率（88.56%），仅下降了 0.16%，故

快速流态化和连续糖化阶段的总糖损失是微不足道的。随后，3072 kg 含有乙酸、糠醛

和羟甲基糠醛等抑制物的连续糖化液进入连续脱毒阶段，在脱毒菌 P. variotii FN89 的

作用下脱除了全部的糠醛和羟甲基糠醛以及 70%的乙酸，产生了 3358 kg 的脱毒糖化

液。连续生物脱毒之后，葡萄糖/葡聚糖回收率、木糖/木聚糖回收率和总糖回收率均

表现为略微下降，分别为 99.53%、72.24%和 87.41%，这是由于脱毒菌 P. variotii FN89

在脱毒过程中需要维持自身生长而不得不利用一点可发酵糖，不过由此造成的非生产

性总可发酵糖消耗仅为~1%。最后，连续脱毒后的糖化液泵送至多级连续乳酸发酵阶

段进行连续乳酸发酵生产。以实际发酵实验所得的第三级乳酸发酵的稳态结果为例进

行计算，共得到 4497 kg 的 L-乳酸发酵液，其中 L-乳酸以 L-乳酸钙的形式存在，共有

564 kg（相当于~466 kg 纯的 L-乳酸），残留的葡萄糖和木糖分别为 21 kg 和 25 kg。

三级连续乳酸发酵稳态期间的乳酸浓度达到了 143.1 g/L，发酵得率达到了 0.788 g L-

乳酸/g 秸秆糖，相当于理论 L-乳酸得率的 78.83%。
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图 3.6  生产 L -乳酸的整体连续生物转化过程物料衡算 

Fig. 3.6  Mass balance of the overall continuous bioconversion for L-lactic acid production 

注：这些数据均基于采用工业反应器预处理麦秆（PWS#2）进行连续生物转化过程并达到稳态阶段的实验数据。葡萄糖/葡聚糖和木糖/木聚糖的回收率计

算方法为：对应工段所得物料中的总葡萄糖或木糖含量除以原始麦秆中的总葡萄糖或木糖的质量（多糖和低聚糖均转化为单糖进行计算）。总糖回收率

的计算方法为：对应工段所得物料中的总糖除以原始麦秆中的总糖（所有碳水化合物均转化为单糖）。L-乳酸得率的计算方法是：第三级乳酸发酵反应

器中发酵液的 L-乳酸质量除以原始麦秆中所含总糖可转化的理论 L -乳酸质量（所有碳水化合物在计算前都转化为单糖）。 
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Ca(OH)2: 0.180 t
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3.4  本章小结 

本章以新型干法生物炼制加工链（即干酸预处理→酶解糖化→液态生物脱毒→发

酵）为技术平台，研究了基于小麦秸秆实现 L-乳酸生产的快速流态化和连续生物转化。

本章主要的结论如下： 

（1）借助螺旋混合器、工艺水和氢氧化钙液浆，可在不添加任何酶的情况下连续

将高温的干酸预处理固体麦秆物料（~100 ℃）快速流态化为可泵送的流态化浆料

（~63 °C、pH~5.1、固含量~30%(w/w)），有利于通过管泵系统快速且连续地输送至

后续的连续生物转化阶段。 

（2）这种封闭式的快速流态化处理完全避免了预处理物料中有毒抑制物的逸散和

糖损失，尤其是废水相的形成。 

（3）高温预处理物料经流态化处理后所得的小麦秸秆浆料，尽管其温度（~63 °C）

高于纤维素酶适宜的糖化温度（50~55 °C），但连续补料引起的体系温度的变化不会

对连续糖化过程带来不利影响，可以在 24~36 h 内快速实现连续糖化过程的整体稳态。 

（4）在高固含量连续糖化稳态期间，高抑制物水平对纤维素酶活性和糖化效率的

影响可忽略不计，体系的总葡萄糖和木糖浓度高达~152 g/L 或~131 g/L，并且这种低

表观粘度的连续糖化液浆（0.2~0.3 Pa·s）完全可以使用离心泵（可输送粘度小于 0.5 Pa·s

的流体）等泵种进行密闭式的管泵式输送，从而有利于实现糖化液向连续脱毒阶段的

快速流态化、连续化供应。 

（5）本研究成功实现了高固含量连续生物炼制模式下的连续脱毒，并且可以与连

续糖化和连续发酵阶段相互匹配。基于宛氏拟青霉 FN89 参与的液态生物脱毒技术，

不仅可以连续、高效、彻底地去除连续糖化所得麦秆糖化液中的糠醛和 HMF，同时将

乙酸脱除至较低水平，而且连续脱毒期间的脱毒终点是可控的，可以通过观察规律性

的 pH 变化对连续脱毒终点进行准确识别并快速实施连续出料和补料操作，极大保证

了连续脱毒期间的极低可发酵糖损失率。此外，连续生物脱毒阶段的稀释率与连续酶

解糖化和连续乳酸发酵阶段一致，有利于进行相互匹配的稳定连续生物转化。 

（6）使用三个串联发酵罐完全足够实现稳态、连续、高效的 L-乳酸发酵生产。

不仅获得了理想的 L-乳酸浓度（>140 g/L）和 L-乳酸得率（相当于理论得率的 78.8%）

以及较低的残糖水平（<14 g/L），而且最终获得的乳酸发酵液中的 L-乳酸手性纯度高

于 99.3%，有利于降低后续乳酸纯化步骤的难度和发酵罐的投资。 
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第 4 章  生物炼制菌株耐高温性强化与干法生物炼制过程的高温化 
 

4.1  引言 

目前，以乳酸这种生物基产品为导向的木质纤维素干法生物炼制过程主要包括预

处理、糖化、液态生物脱毒、乳酸发酵等步骤[13, 80, 165]。在糖化阶段，考虑到商业酸性

纤维素酶的最适作用温度为 50~55 ℃，故合适的糖化温度需要选择在此温度范围之内。

在液态生物脱毒阶段，常用的生物脱毒菌是宛氏拟青霉（P. variotii）FN89 或 ZW70，

其脱毒适宜温度为~37 ℃，故糖化结束有必要进行大范围的降温（至少 13 ℃）才能满

足上述脱毒菌对脱毒环境的温度要求[13, 80, 166]。另外，目前以乳酸菌（如 P. acidilactici 

ZY271 或 ZB220）为底盘细胞的常规发酵过程的温度一般至少 42 ℃以上[161]，故要想

实现良好的发酵性能，脱毒结束至少要将体系温度升高 5 ℃以上。由此可见，当前纤

维素乳酸的干法生物炼制生产，在预处理之后的生物转化阶段（糖化、脱毒和发酵）

存在着明显且大范围的温度切换问题（50 ℃糖化 → 37 ℃脱毒 → 42 ℃乳酸发酵）。

可以确定的是，乳酸等大宗型生物基产品的商业化规模生产势必需要体积非常庞大的

生物反应器（至少数百立方米）。因此，如果频繁对这种大型生物反应器进行连续且

大范围的降温和升温操作将不仅产生巨大的能耗成本，还将在缓慢降温和升温的过程

中产生额外的时间成本，由此势必会极大挫伤乳酸的干法生物炼制生产效率。 

因此，为了削减能耗成本和时间成本并提高干法生物炼制过程的整体生产效率，

有必要通过生物炼制菌株耐温性强化等手段来改进当前的液态生物脱毒和乳酸发酵过

程，以尽可能地使生物脱毒和乳酸发酵过程的工作温度区间向纤维素酶糖化过程的工

作温度区间靠拢，从而形成一个整体高温的乳酸生物转化过程。本研究将具备优良脱

毒性能的宛氏拟青霉 P. variotii FN89 作为生物脱毒过程耐温性强化的出发菌株，先是

对其耐高温能力进行初步探究以确定其耐温上限，然后以此温度为基础进化温度（后

续逐渐提高温度），在含有抑制物（乙酸、糠醛和 HMF 等）的木质纤维素水解液体

系下对其进行长期的高温适应性进化实验。以期得到一株甚至多株不仅可以耐受

~50 ℃高温同时也能在高温、高抑制物浓度、高固含量的木质纤维素水解液体系下实

现抑制物快速完全降解的高温化生物脱毒菌株。此外，我们将具备优良发酵性能且能

够高效利用多种木质纤维素来源糖的乳酸片球菌 P. acidilactici ZB220 作为乳酸过程耐

温性强化的出发菌株，在已脱毒的木质纤维素水解液体系下对其进行长期的高温适应

性进化实验，以期得到一株甚至多株不仅可以耐受~50 ℃的高温同时也能在高温、高

糖浓度、高固含量的木质纤维素水解液体系下实现高产物浓度、高发酵速率、高得率

和极低残糖水平的高温化乳酸发酵菌株。本研究希望通过对当前生物炼制菌株的耐温

性进行强化，促成一个高温化的乳酸生物转化过程，从而进一步推动干法生物炼制技

术向高效、低能耗、低成本的产业化之路迈进。 
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4.2  材料与方法 

4.2.1  原料 

本研究中使用的木质纤维素原料为小麦秸秆，采购自中国河南省南阳市，于 2023

年 5 月收获。为了保持麦秆的原有特性，不做除尘步骤，只粗磨并通过圆直径为 10

毫米的筛网，最后在室温下储存于透明塑料袋中以备将来使用。根据美国国家可再生

能源实验室（NREL）关于木质纤维素原料的组分测定方法，该批麦秸原料在干重基

础上主要含纤维素 35.60% ± 0.41%，木聚糖 24.29% ± 0.21%，木质素 18.75% ± 0.07%，

灰分 9.70% ± 0.28%。 

4.2.2  酶和试剂 

纤维素酶 Cellic CTec 2.0，用于酶糖化过程，购自 Novozymes（北京，中国）。

纤维素酶 Cellic CTec 2.0 的测定结果表明，滤纸活性、纤维二糖活性和蛋白质含量分

别为 256.0 ± 2.5 FPU/mL、4653.3 ± 18.1 FPU/mL 和 86.3 ± 4.4 mg/mL。糖化酶 GA-L 

NEW 购自 Genencor（北京，中国），其酶活为 103,900 U/mL。酵母膏和蛋白胨均购

自 Oxoid 公司（汉普郡，英国）。一水葡萄糖等化学试剂均购自上海泰坦科技股份有

限公司，等级为分析纯。 

4.2.3  菌种和培养基 

生物脱毒过程耐温性强化的出发菌株为宛氏拟青霉（P. variotii）FN89[77]。活化阶

段所用的 PDA 培养基和扩培阶段所用的 SM 液体合成培养基的配方详见 2.2.3。 

L -乳酸发酵过程耐温性强化的出发菌株为乳酸片球菌（P. acidilactici）ZB220

（CGMCC M 2023151）[161]。种子活化阶段所用的 MRS 培养基配方和乳酸 SSCF 阶段

的营养盐配方详见 2.2.3。 

4.2.4  干酸预处理  

小麦秸秆干酸预处理过程的具体操作条件详见 3.2.4，预处理麦秆的组分测定方法

为两步酸水解法（TP-510-42618）[139]。测定结果表明，实验室小型预处理反应器（容

积 20 L）制备的干酸预处理小麦秸秆的组成包括：葡聚糖 30.07% ± 0.39%、木聚糖

1.39% ± 0.33%、葡单糖 29.20 ± 0.21 mg/g DM、木单糖 129.10 ± 11.89 mg/g DM、乙酸

17.73 ± 2.80 mg/g DM、5-羟甲基糠醛（HMF）1.94 ± 1.28 mg/g DM 和糠醛 1.40 ± 1.26 

mg/g DM。 

4.2.5  酶解糖化和麦秆水解液的制备 

预处理麦秆的酶解糖化在 5L 带有螺带搅拌桨的糖化反应器内进行。预处理麦秆

在酶解糖化前，先用 CaCO3 粉末调至 pH 5.0-5.5 后进行磨浆。随后根据糖化体系

30%(w/w)固含量来向 5L 糖化反应器内加入预处理麦秆物料、水和纤维素酶（按照 4 mg

酶蛋白/g 干物料添加）。麦秆水解液的制备条件为温度 50 ℃，转速 150 rpm，糖化时

间 12-48 h。在加料过程中需要实时观察糖化效果，预处理物料的加料一般在 1 h 内完

成。高温脱毒适应性进化前期阶段所需的 10%(w/w)和 20%(w/w)固含量的含抑制物麦
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秆水解液均是通过无菌水稀释所得。 

4.2.6  液态生物脱毒 

在 3L 直叶桨搅拌反应器中对酶解糖化后的麦秆水解液进行生物脱毒处理。脱毒

期间的体系温度为 37 °C、42 °C 或 45 °C，转速为 750 rpm，通气量为 1 vvm，按照

10%(w/w)的接种量接种P. variotii FN89出发菌株或其高温进化菌株的扩培种子液启动

连续生物脱毒。脱毒全程无需添加任何营养盐。在液态生物脱毒过程中，基于在线监

测体系 pH 峰值的方法来识别脱毒终点。 

4.2.7  L-乳酸发酵 

在带有 Rushton 搅拌桨的 3L 发酵罐内进行 L-乳酸发酵测试实验。从-80℃冰箱中

取出 P. acidilactici ZB220 或其高温进化菌株 P. acidilactici HT150 的冷冻保存管（约含

2 mL 菌液），随后将解冻后的菌液倒入 20 mL MRS 培养基中并置于 42 ℃、150 rpm

孵育 6 h（视为第一次活化）。将 10 mL 第一次活化的种子液转入 100 mL 新鲜 MRS

培养基中，同时加入 1.0% (v/v)的葡萄糖淀粉酶和 1.2 g（0.6 g/g 糖）的碳酸钙粉末，

然后在相同温度和速度下培养 6 h（视为第二次活化）。将第二次活化后的种子液作为

L-乳酸发酵的种子液。向 3L 发酵罐内到达生物脱毒终点的 1 L 麦秆水解液中依次加入

乳酸发酵营养盐和乳酸发酵二次活化种子液，在 42~48 ℃、pH 5.5、300 rpm 的条件下

进行 72 h 的 L-乳酸厌氧发酵。发酵期间通过自动添加 25(w/w) Ca(OH)2 液浆来保持体

系 pH 为 5.5。 

4.2.8  宛氏拟青霉 FN89 的高温适应性进化 

基于含抑制物的麦秆水解液对宛氏拟青霉（P. variotii）FN89 进行高温适应性进化。

适应性进化期间的体系温度为 42 ℃、45 ℃和 48 ℃。前期所用的含抑制物麦秆水解液

的体系固含量以 10%(w/w)和 20%(w/w)为主，后期逐渐调整至 30%(w/w)。生物脱毒菌

的高温适应性进化过程是在摇床内的 100 mL 三角瓶（瓶口带透气膜）中进行的，装

液量为 20 mL 左右，初期传代接种量为 10% (v/v)，后续逐步调整至 15%、20%和 25% 

(v/v)。脱毒菌高温适应性进化过程不对 pH 进行调整，使用的摇床转速恒定为 300 rpm。 

4.2.9 乳酸片球菌 ZB220 的高温适应性进化 

基于液体合成培养基和经过液态生物脱毒、离心（12000 rpm、15 min）、活性炭

脱色（5%-10%(w/v)添加量、60 ℃、1-2 h)）、过滤后所得的麦秆水解清液对乳酸片球

菌（P. acidilactici）ZB220 进行高温适应性进化。所用的液体合成培养基包括：10 g/L 

蛋白胨，15 g/L 酵母提取物，5 g/L CH3COONa，2 g/L 柠檬酸氢二铵，2 g/L K2HPO4，

0.58 g/L MgSO4·7H2O，0.25 g/L MnSO4·H2O，70 g/L 葡萄糖和 40 g/L 木糖。小麦秸秆

水解清液中还添加了与合成培养基几乎一样的营养物质，只是不添加葡萄糖和木糖。 

适应性进化期间的体系温度为 45 ℃。乳酸发酵菌的高温适应性进化过程是在摇

床内的 100 mL 三角瓶（瓶口加塞）中进行的，装液量为 20 mL 左右，传代接种量为

10%-25% (v/v)。乳酸菌高温适应性进化过程通过添加碳酸钙粉末调节 pH，使用的摇

床转速恒定为 300 rpm。 
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4.2.10 分析方法 

葡萄糖、木糖、乙酸、糠醛、5-羟甲基糠醛和乳酸的测定参照以往报道的方法[4]。

采用高效液相色谱（HPLC）装配示差折光检测器 RID-10A（岛津）和 MCI GELTM

填充柱（CRS10W），在 25 °C 下测定 L -乳酸的手性纯度。流动相为 2 mM CuSO4，

流速为 0.5 mL/min。 

此外，通过平板稀释涂布法来评估耐高温性能强化后所获得的高温脱毒菌株

Byssochlamys spectabilis HT45 和高温乳酸发酵菌株 P. acidilactici HT150 在乳酸发酵过

程中的共生情况。所用的平板含有 SM 琼脂培养基或 MRS 琼脂培养基（琼脂添加量

为 1%-2%）。 

4.3  结果和讨论 

4.3.1 宛氏拟青霉出发菌株的高温脱毒评价 

以高温适应性进化的方式对宛氏拟青霉出发菌株 P. variotii FN89 进行耐温性强

化。考虑到 P. variotii FN89 的适宜脱毒温度为 37 ℃，为了给后续生物脱毒耐温性强化

过程选择一个合适的适应性进化基础温度条件，我们首先在 42 ℃（乳酸发酵的基本

温度）条件下进行了摇瓶内的脱毒实验测试。使用两种相对较低固含量（10%(w/w)

和 20%(w/w)）的含抑制物麦秆水解液，分别监测出发菌株 P. variotii FN89 在高温的水

解液体系中的抑制物脱除、糖耗和生长情况。 

如图 4.1 所示，在 42 ℃高温麦秆水解液体系下，出发菌株 P. variotii FN89 完全可

以脱除 10%(w/w)麦秆水解液中的乙酸、糠醛和 HMF，脱毒 24 h 便可消耗 90%以上的

乙酸和 100%的糠醛，但 HMF 要在 48 h 左右才消耗完全，并且还可以看出糠醛脱除完

全后糖耗明显。另外，在 42 ℃、20%(w/w)麦秆水解液体系下，出发菌株 P. variotii FN89

虽然仍可完全脱除体系中的乙酸和糠醛，但很难对体系中的 HMF 进行脱除，脱毒 48

小时仅消耗了 20%的 HMF（0.57 g/L→0.45 g/L）。不过，值得注意的是，尽管宛氏拟

青霉出发菌株 P. variotii FN89 已经处于 42 ℃这个相对不适宜的温度环境下，但菌体的

生长并没有我们想象中的那么差。在 42 ℃、20%(w/w)麦秆水解液脱毒 48 h 时，我们

从脱毒体系中取出了部分水解液样品并在 PDA 平板上划线后置于 42 ℃培养 48 h，发

现 P. variotii FN89 仍然长势良好（如图 4.1b 所示）。 

随后，我们用 0.05%(w/w)的吐温-80 溶液将该 PDA 平板上的 P. variotii FN89 孢子

尽数洗出，并对获得的孢子液进行扩培处理，以进一步测试该菌在 45 ℃、20%(w/w)

麦秆水解液体系下进行高温生物脱毒的脱毒性能、糖耗情况，结果如图 4.2 所示。可

以看出，平板划线筛出的 P. variotii FN89 能够适应 45 ℃的脱毒温度，并且可以在 48 h

内完全脱除 20%(w/w)水解液中的乙酸、糠醛和 HMF。有所不足的是，脱毒 24 h 之后

体系开始出现糖（主要是葡萄糖）的损失，此时乙酸残留 64%（6.45 g/L → 4.13 g/L），

HMF 残留 12%（0.59 g/L→0.07 g/L ）。值得注意的是，从 45 ℃、20%(w/w)麦秆水解

液脱毒期间取出部分水解液并在 PDA 平板上划线后置于 45 ℃培养 48 h，P. variotii 
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FN89 仍可存活，但菌体生长情况明显差于相同条件下 42 ℃的生长情况（图 4.1b）。 

总的来说，宛氏拟青霉 FN89 出发菌株可以耐受 42 ℃的高温且在 42 ℃菌体生长

情况良好，但该菌在 42 ℃、20%(w/w)麦秆水解液体系下对 HMF 的脱除速度很慢。经

过 42 ℃高温脱毒和在 PDA 平板上进行高温培养后，出发菌株的耐温性和脱毒性能获

得了一定的提升，甚至可以在 45 ℃、20%(w/w)麦秆水解液体系下完成抑制物的脱除。

不过菌体生长情况不佳，因此有必要进行进一步的进化培养以优化菌体生长情况。 

 

 

图 4.1  42 ℃条件下 P. variotii FN89 出发菌株在麦秆水解液中的脱毒、糖耗和生长情况 

Fig. 4.1  Detoxification and sugar consumption of the starting strain P. variotii FN89 under 42 °C in 

wheat straw hydrolysates with different solid contents 

注：(a) 10% (w/w)麦秆水解液；(b) 20% (w/w)麦秆水解液；(c) 42 ℃条件下 P. variotii FN89 的生长

情况。脱毒条件如下：接种量 15%(v/v)，温度 42 ℃，转速 300 rpm，装液量 20 mL/100 mL。将 42 ℃、

20%水解液脱毒 48 h 的水解液原液在 PDA 平板上划线并置于 42 ℃培养 48 h 后观察其生长情况。 
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图 4.2  42 ℃脱毒期间获得的 P. variotii FN89 在 45 ℃麦秆水解液中的脱毒、糖耗和生长情况 

Fig. 4.2  Detoxification, sugar consumption, and growth of P. variotii FN89 in wheat straw hydrolysate 

under 45 ℃ obtained during the detoxification period at 42 ℃ 

注：取 42 ℃、20% (w/w) 麦秆水解液脱毒期间划线培养后得到的 P. variotii FN89 平板（图 4.1b），

将平板上洗脱后的孢子液置于 SM 培养基中，在 42 ℃、300 rpm 条件下培养 24 h。脱毒条件如下：

脱毒温度 45 ℃，接种量 15%(v/v)，转速 300 rpm，装液量 20 mL。将 45 ℃、20%水解液脱毒 48 h

的水解液原液在 PDA 平板上划线并置于 42 ℃培养 48 h 后观察其生长情况。 

4.3.2  P. variotii FN89 的高温适应性进化及高温脱毒性能测试 

考虑到 P. variotii FN89 在 45 ℃、20%(w/w)麦秆水解液体系下脱毒时菌体的生长

情况不佳（图 4.2），乙酸降解速度很慢，36 h 仅脱除了 36%（6.45 g/L→4.13 g/L），

以及在 36 h 至 48 h 期间出现了明显的耗糖行为，我们在 45 ℃条件下的高固含量、高

抑制物浓度麦秆水解液体系中对该菌进行了长期的适应性进化实验，如图 4.3 所示。 

生物脱毒菌高温适应性进化的第一阶段是在 45 ℃、20%(w/w)麦秆水解液体系下

进行了一个长达 20 天的短期适应性进化实验（共进化了 10 代）。每代 P. variotii FN89

在转接至下一批新鲜麦秆水解液之前基本上均可以将体系中的乙酸、糠醛和 HMF 脱

除至极低水平（<0.1 g/L），并且在该期间菌体浓度有逐渐提高的趋势（图 4.4a 所示）。 

生物脱毒菌高温适应性进化的第二阶段是在 45 ℃、30%(w/w)麦秆水解液体系下

进行了一个长达 20 天的短期适应性进化实验（共进化了 10 代）。与第一阶段类似，

虽然整体进化体系的抑制物浓度有了一定的提升，但脱毒菌同样可以将所有抑制物脱

除至低水平（<0.1 g/L），且进化期间菌体生长始终保持良好（如图 4.4b 所示）。此

外，在脱毒适应性进化第二阶段，我们可以看出葡萄糖的消耗变得愈加明显，这说明

体系中的抑制物在以愈来愈快的速度被 P. variotii FN89 所降解，故长期适应性进化对

高温脱毒能力的提高有益。考虑到第二阶段后期，菌株已明显耗糖（此时体系中基本
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已无抑制物的存在），为保持后续的高温脱毒适应性进化过程仍能对 P. variotii FN89

的脱毒能力产生胁迫作用，我们将转接时间从 48 h 缩短至 24 h。 

生物脱毒菌高温适应性进化的第三阶段（21-56 代）也是在 45 ℃、30%(w/w)麦秆

水解液体系下进行。由于传代时间的大幅缩短（48 h→24 h），P. variotii FN89 的菌体

生长情况在该阶段的前期出现了明显的劣势（如图 4.4c 所示）。不过，对于适应性进

化体系中毒性相对较强的糠醛和 HMF，基本均能被脱除至极低水平，但在乙酸的脱除

方面波动非常明显。这说明 P. variotii FN89 在传代时间降至 24 h 之后，的确受到了高

温和抑制物的胁迫，同时也说明该进化实验还是需要继续进行下去，直至进化菌株在

该条件下达到一个较为稳定的状态。在 45 ℃、30%麦秆水解液体系下继续保持每 24 h

传代一次的频率连续进化一段时间后，特别是在进化 40 代之后，我们发现生物脱毒高

温进化菌株的菌体生长情况明显得到了改善（如图 4.4c 所示）。并且我们还发现水解

液体系中的糖浓度水平在进化 46 代之后出现了逐渐下降的趋势，说明此时体系中的抑

制物浓度水平已不足已对进化菌株产生胁迫作用，菌株在优先利用完抑制物这种碳源

之后开始利用可发酵糖作为碳源，故我们在观察到进化体系中的乙酸、HMF、糠醛全

部消失时选择停止生物脱毒高温适应性进化实验并开始进行脱毒进化菌种的保藏。最

终我们将在 45 ℃麦秆水解液体系下适应性进化 56 代后所获得的耐受 45 ℃且具备良

好脱毒能力的脱毒菌株命名为壮观丝衣霉 Byssochlamys spectabilis HT45（CCTCC M 

20251081），并将其用于后续的高温生物炼制转化过程。 

 

图.4.3  P. variotii FN89 高温脱毒适应性进化期间的抑制物脱除情况和糖耗变化 

Fig. 4.3  Inhibitors removal and sugar consumption during adaptive evolution of P. variotii FN89 for 

high-temperature detoxification 

注：(a)抑制物脱除情况；(b)糖耗情况。Ⅰ 阶段（第 1-10 代）：在 45 ℃、20%(w/w)麦秆水解液体

系中进行，每 48 h 转接一代，接种量为 15%(v/v)；Ⅱ 阶段（第 11-20 代）：在 45 ℃、30%(w/w)

麦秆水解液体系中进行，每 48 h 转接一代，接种量为 20%(v/v)；Ⅲ 阶段（第 21-56 代）：在 45 ℃、

30%(w/w)麦秆水解液体系中进行，每 24 h 转接一代，接种量为 25%(v/v)。箭头①（第 4 代处）：

将高温进化第 4 代 P. variotii FN89 在 3L 发酵罐中进行 45 ℃脱毒测试，达到脱毒终点时取少量罐

内的水解液在 PDA 平板上划线培养（45 ℃）48 h 后用平板上的新菌株进行后续的适应性进化；箭

头②（第 21 代处）：当传代时间从 48 h 改为 24 h 时，重新启动适应性进化实验；箭头③（第 35

代处）：因暑假暂停适应性进化实验，将此时的进化菌株进行了低温保藏；箭头④（第 56 代处）：

停止适应性进化实验，并将第 56 代的进化菌株进行低温保藏。 
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(a) Growth of Paecilomyces variotii at adaptive evolution stage Ⅰ

Transfer 1 Transfer 2 Transfer 3 Transfer 4 Transfer 5 Transfer 6 Transfer 7 Transfer 8 Transfer 9 Transfer 10

(b) Growth of Paecilomyces variotii at adaptive evolution stage Ⅱ

Transfer 11 Transfer 12 Transfer 13 Transfer 14 Transfer 15 Transfer 16 Transfer 17 Transfer 18 Transfer 19 Transfer 20
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图 4.4  P. variotii FN89 高温脱毒适应性进化期间的菌体生长情况 

Fig. 4.4  Growth status of P. variotii FN89 during adaptive evolution for high-temperature detoxification 

注：(a)第 Ⅰ 阶段（第 1-10 代）的菌体生长情况；(b)第 Ⅱ 阶段（第 11-20 代）的菌体生长情况；(c) 第 Ⅲ 阶段（第 21-56 代）的菌体生长情况。取进化

期间脱毒水解液的原液用超纯水稀释 102~103倍后在 PDA 平板上涂布，然后置于 45 ℃下培养 24 h（特例：第 4 代涂布后在平板上培养了 48 h）。 

  

(c) Growth of Paecilomyces variotii at adaptive evolution stage Ⅲ
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图 4.5  P. variotii FN89 原始菌株和高温适应性进化菌株的脱毒性能测试 

Fig. 4.5  Growth status of P. variotii FN89 during adaptive evolution for high-temperature detoxification 

注：(a) P. variotii FN89 原始菌株在 37 ℃、30%麦秆水解液中的脱毒情况；(b) P. variotii FN89 原始菌株在 45 ℃、30%麦秆水解液中的脱毒情况；(c) P. variotii 

FN89 高温进化第 4 代菌株在 45 ℃、30%麦秆水解液中的脱毒情况；(d) P. variotii FN89 高温进化第 10 代菌株在 45 ℃、30%麦秆水解液中的脱毒情况；(e) 

P. variotii FN89 高温进化第 35 代菌株在 45 ℃、30%麦秆水解液中的脱毒情况；(f) P. variotii FN89 高温进化第 56 代菌株在 45 ℃、30%麦秆水解液中的脱

毒情况。所有菌株的液态生物脱毒性能测试均在带有 1 个 Rushton 搅拌桨和 1 个消泡桨的 3L 脱毒反应器内进行，脱毒温度 37-45 ℃，接种量均为 10%(v/v)，

转速均为 750 rpm，脱毒体系均为 1 L。 
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此外，我们在 P. variotii FN89 进行高温适应性进化的不同阶段对进化菌株在高温

（45 ℃）条件下脱毒性能进行了上罐放大测试，并与原始菌株进行了比较，结果如图

4.5 所示。根据我们之前研究的木质纤维素水解液体系中的液态生物脱毒终点检测方法
[80]，即脱毒期间出现 pH 峰值即意味着脱毒终点的来临，我们发现：（i）P. variotii FN89

原始菌株在 37 ℃、30%(w/w)麦秆水解液体系下的脱毒速率很高，仅 17 h 便可将体系

中高达 6-7 g/L 的乙酸、~1.2 g/L 的糠醛和~1.0 g/L 的 HMF 全部脱除完全，不过该原始

菌株无法在 45 ℃、30%(w/w)麦秆水解液的体系下进行脱毒（图 4.5b，脱毒期间体系

pH 未发生变化）。（ii）P. variotii FN89 在适应性进化第一阶段的 45 ℃、30%(w/w)

麦秆水解液体系中仅培养四代，便能初步实现高温脱毒（图 4.5c，33 h 左右到达脱毒

终点）。培养至第一阶段第 10 代时，高温脱毒的能力进一步提高，同样情况下~31.5 h

便能达到脱毒终点（如图 4.5d）。在 P. variotii FN89 高温适应性进化过程进行至第三

阶段的第 35 代和第 56 代时，同样情况下的 45 ℃、30%(w/w)麦秆水解液体系分别仅

需要 24 h 和 22 h 便能实现抑制物的基本完全脱除（图 4.5ef），仅残留低浓度的乙酸

（< 2 g/L）。这意味着生物脱毒菌 P. variotii FN89 在经历了长期的高温适应性进化之

后不仅显著提高了菌株的耐温性，而且其在高温下的抑制物脱除性能也获得了极大的

提升，并且有接近原始菌株在适宜温度下的生物脱毒性能的趋势（图 4.5a 和图 4.5f）。 

4.3.3  P. acidilactici ZB220 的高温适应性进化及高温发酵性能测试 

如图 4.6 所示，采用 MRS 合成培养基和麦秆水解清液对当前干法生物炼制所用的

乳酸发酵原始菌株 P. acidilactici ZB220 进行了共 150 代的高温适应性进化。进化第一

阶段（1-64 代）采用的是 MRS 液体合成培养基，我们发现 P. acidilactici ZB220 在 45 ℃

适应性进化初期（1~4 代），乳酸浓度有些许下降且葡萄糖、木糖残留增多，第 9 代

至 64 代，乳酸、葡萄糖和木糖的浓度及 pH 逐渐稳定；进化第二阶段（65 代~110 代），

乳酸浓度以及残糖浓度波动较为明显。我们发现，P. acidilactici ZB220 在 45 ℃适应性

进化过程中一旦切换至真实的木质纤维素水解液体系下（即麦秆水解清液）进行适应

性进化培养，就会表现出糖耗和乳酸生产水平的减少，故我们在第二阶段采用了合成

培养基和小麦秸秆水解清液两种体系交替进化的方式，以提高乳酸菌 P. acidilactici 

ZB220 在高温下对真实木质纤维素水解液的耐受性和乳酸发酵性能。进化第二阶段

（111 代~150 代），将 45 ℃下已经交替进化稳定的第 110 代菌株切换至麦秆水解清液

中进行连续的适应性进化，发现乳酸产量逐渐变好且残糖水平逐渐降低。最终，我们

将 P. acidilactici ZB220 进行高温适应性进化 150 代后所得的进化菌株命名为乳酸片球

菌 P. acidilactici HT150（CCTCC M 20251092），并将其用于后续的高温 L-乳酸发酵

生物转化过程。 

在完成乳酸发酵菌的高温适应性进化之后，我们对进化菌株和原始菌株在 45 ℃

下的发酵性能进行了对比，如图 4.7 所示。结果表明，相对于乳酸发酵原始菌株 P. 

acidilactici ZB220 在 45 ℃的乳酸发酵性能，经过 45 ℃长期适应性进化的 P. acidilactici 

HT150 在 45 ℃下的 L-乳酸发酵情况明显更具优势，不仅最终乳酸发酵指标较高，且
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发酵后的残糖较少（无葡萄糖剩余）。经过长期的高温适应性进化，显著弱化了生物

炼制生产乳酸过程的温度切换，并且乳酸发酵结果更好。 

 

图 4.6  P. acidilactici ZB220 高温适应性进化期间的 pH、乳酸和糖浓度的变化 

Fig. 4.6  Changes in pH, lactic acid, and sugar concentrations during high-temperature adaptive 

evolution of P. acidilactici ZB220 

注：P. acidilactici ZB220 高温适应性进化采用合成培养基和小麦秸秆水解清液，进化温度和转速分

别为 45 ℃和 300 rpm，摇瓶中的装液量体积为 20 mL，碳酸钙添加量为 2.4 g。高温适应性进化第

1 阶段（1-64 代）：采用 MRS 液体合成培养基进行连续转接（传代采用 25% (v/v)接种量）；高温

适应性进化第 2 阶段（65-110 代）：采用合成培养基和麦秆水解清液交替适应性进化（传代采用

25% (v/v)接种量）；高温适应性进化第 3 阶段（111-150 代）：111 代之后，采用脱色后的脱毒水

解液进行适应性进化（传代采用 25% (v/v)接种量）。黑色箭头：从 83 代之后转接时间从 24 h 调

整为 48 h；红色箭头：因暑假暂停适应性进化，返校后重新开始进化（从 120 代开始）。液体合

成培养基：10 g/L 蛋白胨，15 g/L 酵母提取物，5 g/L CH3COONa，2 g/L 柠檬酸氢铵，2 g/L K2HPO4，

0.58 g/L MgSO4·7H2O，0.25 g/L MnSO4·H2O，70 g/L of 葡萄糖，40 g/L 木糖。小麦秸秆水解清液

中还添加了与合成培养基几乎一样的营养物质，只是不添加葡萄糖和木糖。 

 

图 4.7  P. acidilactici ZB220 高温适应性进化前后的 L-乳酸发酵性能对比 

Fig.4.7  Comparison of L-lactic acid fermentation by P. acidilactici ZB220 before and after 

high-temperature adaptive evolution 

注：麦秆水解液固含量为 30%(w/w)，使用 P. variotii FN89 原始菌株在 37 ℃、750 rpm、1 vvm、

接种量 10%的条件下进行液态生物脱毒。达到脱毒终点后分别直接接种原始菌株 P. acidilactici 

ZB220 和经过 45 ℃长期适应性进化的 P. acidilactici HT150 在 45 ℃条件下进行 L-乳酸发酵。L-乳

酸发酵条件均为 45 ℃、300 rpm、接种量 10%和 pH 5.5。 
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4.3.4  高温脱毒菌与高温乳酸菌在乳酸发酵期间共存状态下的竞争性评估 

经过高温长期适应性进化后所得的生物脱毒菌株——壮观丝衣霉 Byssochlamys 

spectabilis HT45 已具备了明显的耐高温性能，并且其耐受温度与常规乳酸发酵温度一

致（均为 45 ℃），故为了探究高温脱毒菌是否会对后续的高温乳酸发酵过程产生不

利影响，尤其是观察其是否产生与高温适应性进化后的乳酸发酵菌（P. acidilactici 

HT150）竞争可发酵糖的行为，我们在高温脱毒之后进行了后续的乳酸发酵测试，并

对这两种菌在发酵共存期间的生长情况进行了表征，结果如图 4.8 所示。图 4.8a 是对

照组，展示的是高温适应性进化前的生物炼制脱毒菌和乳酸发酵菌（均为原始菌株）

在乳酸发酵期间共存状态下的乳酸发酵情况和菌体生长情况，并且所进行的乳酸生物

转化过程是极高温度切换的过程（50 ℃糖化→37 ℃脱毒→42 ℃发酵）。图 4.8b 是实

验组，展示的是高温适应性进化后的生物炼制脱毒菌（B. spectabilis HT45）和乳酸发

酵菌（P. acidilactici HT150）在乳酸发酵期间共存状态下的乳酸发酵情况和菌体生长

情况，并且所进行的乳酸生物转化过程是极低温度切换的过程（50 ℃糖化→45 ℃脱

毒→45 ℃发酵）。我们发现，极低温度切换模式下采用高温适应性进化菌株在乳酸发

酵共存期间，取得了优异的发酵结果（72 h 的乳酸发酵浓度高达 137.87 g/L）[4, 80]，而

且发酵期间乳酸菌明显更具生长优势。对比之下，极高温度切换模式下的对照组，发

酵期间乳酸菌同样更具生长优势，但“低温”脱毒之后在发酵起始损失了~7 g/L 葡萄

糖和~5 g/L 木糖，最终的乳酸发酵指标也会低于实验组~10 g/L。 

综上所述，生物脱毒菌 P. variotii FN89 在经历长周期高温适应性进化之后，即使

拥有了良好的耐高温性能和脱毒性能，也基本不会在与高温适应性进化的乳酸菌共存

的乳酸发酵期间对乳酸生产指标带来不利影响，并且脱毒菌的生长会受到乳酸菌的显

著抑制。此外，实验组获得的更为优异的乳酸发酵结果也证明了这种通过对生物炼制

菌株进行耐高温性强化（高温适应性进化）而实现的几乎零温度切换的生物转化模式

（50 ℃酶解糖化→45 ℃生物脱毒→ 45 ℃乳酸发酵），明显要优于目前干法生物炼制

转化过程中的大范围温度切换模式（50 ℃酶解糖化→ 37 ℃生物脱毒→ 42 ℃乳酸发

酵）。该部分研究不仅为未来面向产业化应用的木质纤维素生物炼制倡导高温化生物

转化生产提供了有利依据，也为未来的高温化、连续化生物转化生产提供了重要的生

物炼制工程菌株和技术基础。
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图 4.8  高温适应性进化前后的脱毒菌与乳酸菌在乳酸发酵期间共存状态下的竞争性评估 

Fig.4.8  Competitive evaluation of biodetoxification strain and lactic acid bacteria during co‑cultivation 

in lactic acid fermentation before and after high‑temperature adaptive evolution 

注：(a) 生物脱毒和乳酸发酵出发菌株在乳酸发酵期间的竞争性评价；(b) 高温适应性进化后的生

物脱毒和乳酸发酵菌株在乳酸发酵期间的竞争性评价。前者采用 30%(w/w)的麦秆糖化液，使用 P. 

variotii FN89 原始菌株在 37 ℃、750 rpm、1 vvm、接种量 10%的条件下进行液态生物脱毒，到达

脱毒终点后直接按照 10%(v/v)的接种量接种乳酸发酵原始菌株 P. acidilactici ZB220 的种子液在

42℃、300 rpm、pH 5.5 条件下发酵。后者采用 30%(w/w)的麦秆糖化液，使用经过高温适应性进

化后获得的高温脱毒菌株壮观丝衣霉 B. spectabilis HT45 在 45 ℃、750 rpm、1 vvm、接种量 10%

的条件下进行液态生物脱毒，到达脱毒终点后直接按照 10%(v/v)的接种量接种经过高温适应性进

化后获得的乳酸发酵菌株 P. acidilactici HT150 的种子液在 45℃、300 rpm、pH 5.5 条件下发酵。生

物脱毒菌和乳酸发酵菌共存期间取发酵原液用灭菌后的超纯水稀释 103-105 倍后分别在 PDA 平板

和 MRS 平板上进行涂布，随后将 PDA 平板置于 37 ℃培养 24 h 后进行形态学观察并拍照，将 MRS

平板置于 42 ℃培养 48 h 后进行形态学观察并拍照。 
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4.4 本章小结 

本章为了解决当前木质纤维素干法生物炼制生产乳酸过程中出现的多工段温度不

匹配的问题，即糖化、脱毒和乳酸发酵这三个阶段存在的大范围温度切换问题

（50 ℃→37 ℃→42 ℃），对目前的生物炼制脱毒菌株和乳酸发酵菌株的耐温性分别

进行了强化，以实现整体温度几乎与糖化温度一致的糖化、脱毒、乳酸发酵生产过程。

本章主要的结论如下： 

（1）首先，在含有抑制物的麦秆水解液体系下通过高温梯度适应性进化的方式能

够有效对生物脱毒出发菌株——宛氏拟青霉 P. variotii FN89 进行耐高温性强化，短时

间内（进化 56 代，共 75 天）便可获得一株既耐受 45 ℃又具备良好脱毒能力的生物

脱毒高温化菌株。 

（2）其次，以高温适应性进化的方式交替使用液体合成培养基体系和已脱毒麦秆

水解清液体系对乳酸发酵菌株 P. acidilactici ZB220 进行耐高温性强化（进化 150 代，

共 218 天），最终获得了一株可耐受 45 ℃且发酵性能优异的乳酸菌 P. acidilactici 

HT150。 

（3）利用这两株经过耐温性强化的生物炼制菌株进行 L-乳酸的高温生物炼制生

产，几乎实现了从酶解糖化到生物脱毒再到 L-乳酸发酵阶段的温度的一致性

（50 ℃→45 ℃→45 ℃）。除此以外，与常规大范围温度切换模式下的生物炼制过程

相比，这种极低温度切换模式下还能够获得相对较高的乳酸生产指标。 

（4）这种通过适应性进化对生物炼制菌株的耐温性实现强化的手段进一步推进了

干法生物炼制的连续化、产业化进程，有利于避免大型生物反应器因频繁温度调控而

产生的巨大能耗和时间成本。 
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第 5 章  全过程能量自给的低成本秸秆糖浆的干法生物炼制生产 
 

5.1 引言 

为了实现碳中和经济和避免与人、畜争粮，未来众多的微生物发酵工厂将在国

家政策和行业规范的引导下选择木质纤维素来源的可发酵糖（或糖浆）作为碳源。

木质纤维素生物炼制加工链一般包括原料收集、预处理、糖化、脱毒、发酵和产物

提纯等步骤[65, 80, 167-169]。 

目前基于木质纤维素原料生产可发酵糖浆的最为重要的挑战主要包括：(i)预处

理工段如何避免大量有毒废水的排放。常规的预处理技术固含量极低从而产生巨大

的有毒废水排放[33, 34, 170-173]，随之而来的是高难度的废水生化处理、高糖损失、大

量抑制物外逸、高能耗以及设备腐蚀问题，从而形成生物炼制工业应用的直接障碍；

(ii)不消耗可发酵糖前提下选择性的抑制物有效去除。发酵糖中若含有高浓度的抑制

物则会影响其发酵性能的核心指标，故必须彻底脱除影响发酵的抑制物才能使其拥

有与淀粉糖相同的可发酵性能；(iii) 无需外部能量输入的生物炼制过程能量自给。

对于木质纤维素糖浆的生产，需要经过诸多耗能工序（尤其是耗能明显的提浓工

段），如果所需的能耗全部依靠外部能量输入将意味着高昂的发酵糖生产成本。如

果提出的木质纤维素糖浆生产工艺技术不能彻底解决以上这些挑战，那么最终必定

会归结到一个最为关键的问题上，即木质纤维素糖浆的高生产成本。 

为了解决第一个大量有毒废水排放的挑战，本研究采用干法生物炼制技术中的

高固含量干酸预处理技术来避免大量有毒废水的排放[62, 76]。首先，干酸预处理的固

液比高达 2:1（反应体系固含量~70%），是一个干料进、干料出的过程，因此整个

过程无任何游离废水产生；其次，干酸预处理过程不使用任何有毒溶剂，仅使用少

量酸催化剂（20-40 mg/g 干物质）和饱和蒸汽，并且所用的酸催化剂以及反应期间

产生的抑制物最终都均匀分布于预处理后的干固物料当中，不会产生任何液体相或

固体相的有毒废物，所造成的设备腐蚀水平也是极低的[62, 68, 80, 81, 146, 174]。因此，基

于木质纤维素原料生产可发酵糖浆时，在预处理工段使用干酸预处理技术完全可以

避免大量有毒废水的排放。 

为了解决第二个抑制物脱除的挑战，本研究采用干法生物炼制技术中的液态生

物脱毒法[80]。首先，我们采用的是一些优先利用抑制物而不是可发酵糖的高效脱毒

微生物（如宛氏拟青霉 ZW70 和壮观丝衣霉 HT45 等）；其次，这些脱毒微生物能

够将抑制物终极降解为二氧化碳和水，而非简单地将抑制物脱除至低毒形态；最后，

整个抑制物去除过程是一个低成本且可控的过程，无需添加任何营养物质，不仅脱

毒时间很短（12~36 h），而且脱毒终点可通过 pH 的变化来实时监测，因此可极大

程度上将抑制物去除阶段的可发酵糖损失控制在极低水平 [80]。 
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为了解决第三个能量自给的挑战，本研究通过利用木质纤维素原料干法生物炼

制过程所产生的具有高热值的木质素残渣来满足糖浆生产整体工艺过程的蒸汽和

电能消耗。过去研究中的能量衡算结果显示，通过生物质锅炉燃烧木质素固体残渣

产生的碳中性热能（存在形式为饱和或过热蒸汽）在满足干法生物炼制过程和废水

全蒸发处理的所有热能需求后，还能产生额外的热量输出（每吨干麦秸（DM）产

生 1.098 ~ 4.772 GJ）[162]。根据能量等效换算，1 GJ 相当于 277.8 kWh 的电，如果

按照锅炉燃烧效率 80%和发电效率 85%来算，这部分热能可以产生 207.4~901.4 kWh

的电[13, 49, 175]。因此，基于干法生物炼制技术的糖浆生产工艺过程有望通过木质素

残渣的利用实现能量自给。 

最后，本研究根据所提出的秸秆糖浆生产技术路线为案例，对整体过程进行了

详细的能量衡算和技术经济性分析，并与工业上常规的葡萄糖生产工艺成本进行比

较，发现结果极具可比性。因此，本研究所提出的秸秆糖浆生产的整体技术路线的

可行性良好，实现了由废弃秸秆生物质低碳、环保、可持续地生产高浓度可发酵秸

秆糖浆，并且所生产的秸秆糖浆可以应用于各类生物基化学品和液体燃料的碳中和

生产。 

5.2  材料与方法 

5.2.1  原料 

本研究中使用的木质纤维素原料为小麦秸秆，产自山西阳曲县，收获于 2024

年。将麦秆在凯赛生物技术有限公司位于山西综改区工厂的 10 m3 工业规模预处理反

应器内进行干酸预处理操作之后再运往本实验室。按照 NREL 的两步酸解法

（TP-510-42618）对该批预处理麦秆的组分进行测定[139]，结果显示：其可发酵糖组

分及含量为葡聚糖 34.85% ± 0.94%、木聚糖 2.80% ± 0.29%、葡寡糖 4.50 ± 3.30 mg/g 

DM、木寡糖 15.33 ± 7.71 mg/g DM、葡萄糖 63.94 ± 0.21 mg/g DM 和木糖 123.90 ± 

0.56 mg/g DM；主要抑制物组分及含量为乙酸 26.95 ± 3.91 mg/g DM、5-羟甲基糠醛

4.17 ± 0.13 mg/g DM 和糠醛 11.47 ± 0.29 mg/g DM。 

甘蔗糖蜜产自广西南宁，购于 2025 年 3 月。总糖质量占比 47.49% ± 0.45%，其

中蔗糖质量占比 38.98% ± 0.17%，葡萄糖和果糖等还原糖的质量占比合计为 8.51% ± 

0.28%。使用比重瓶测得甘蔗糖蜜在常温条件下的密度为 1.423 ± 0.004 g/cm3。 

玉米于 2024 年春季收获于中国吉林省长春市，经干磨、过筛（60 目，筛孔直径

0.3 mm）后成玉米粉后装入密封塑料袋中储存。玉米粉的淀粉含量经 Ewers 偏振法

（国际标准方法：ISO 10520）测定为 76.9%，蛋白质含量经 Bradford 法测定为 16.1%

（均基于干重）[141]。 

5.2.2  酶和试剂 

纤维素酶 Cellic CTec 3.0，购自 Novozymes（北京，中国），其蛋白质浓度为 90.1 

mg/mL[141]。耐高温 α-淀粉酶 HTAA 和糖化酶（葡萄糖淀粉酶）GA-L NEW 均购自
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Genencor（江苏，中国），其酶活分别为 22,000 U/mL 和 103,900 U/mL（根据生产

商的产品规格说明）。 

酵母膏和蛋白胨均购自 Oxoid 公司（汉普郡，英国）。葡萄糖等化学试剂购自

上海泰坦科技股份有限公司。 

总酚测定试剂盒和还原糖测定试剂盒均购自苏州格锐思生物科技有限公司。 

5.2.3  菌种和培养基 

生物脱毒所用的脱毒菌株为宛氏拟青霉 Paecilomyces variotii ZW70（CCTCC M 

20241863），该菌是出发菌株宛氏拟青霉 P. variotii FN89（CGMCC 17665）长期处

于抑制物体系进行适应性进化后得到的进化菌株[166]。P. variotii ZW70 先在 PDA 固

体培养基平板上进行初步的活化（37 ℃培养 2~3 天），然后在改进的 SM 液体合成

培养基中以 37 ℃、300 rpm 的条件进一步扩培 P. variotii ZW70。菌株的扩培过程如

下：(i) 用 10 mL 0.05%(w/w)的 Tween-80 溶液洗脱 PDA 平板上的 P. variotii ZW70 孢

子，然后转移到装有 100 mL SM 液体培养基的 500 mL 摇瓶内；(ii) 置于 37 ℃、300 

rpm 好氧培养 24 h，从而获得成熟的 P. variotii ZW70 种子液。脱毒阶段使用的种子

培养基如下：(1) PDA 固体培养基:去皮马铃薯 200 g/L，一水葡萄糖 22 g/L，琼脂 25 

g/L；(2) 改进的 SM 液体合成培养基：KH2PO4 2 g/L、CaCO3 1 g/L、(NH4)2SO4 1 

g/L、酵母粉 1 g/L、MgSO4·7H2O 1 g/L、一水葡萄糖 22 g/L。 

乙醇发酵所用的发酵菌株为在麦秆水解液中经过 91 天温度适应性进化的酿酒酵

母 Saccharomyces cerevisiae Z100[112]，其出发菌株为具备多种糖共利用能力的 S. 

cerevisiae XH7[74, 176]。将-80 ℃冰箱保存的 S. cerevisiae Z100 菌株取出并用 YPD 培养

基活化 24 h （30 ℃，200 rpm 摇床内培养），随后取出 10%(v/v)的种子液在新鲜的

YPD 培养基内继续活化 24 h （30 ℃，200 rpm 摇床内培养）。在种子三次活化阶段，

采用 15%固含量的脱毒后的秸秆糖化液作为发酵前的活化培养基，接种量为

10%(v/v)，仍在 30 ℃、200 rpm 摇床内培养 24 h。乙醇发酵的种子培养基和发酵营

养盐配方如下：(1)种子活化阶段 YPD 培养基配方：22 g/L 一水葡萄糖、10 g/L 蛋白

胨、20 g/L 酵母粉；(2)乙醇 SSCF 阶段营养物质：酵母粉 10 g/L、磷酸氢二钾三水合

物 2.6 g/L、硫酸铵 2 g/L、硫酸镁七水合物 1 g/L。 

L-乳酸发酵所用的发酵菌株为经过高温适应性进化的乳酸片球菌 Pediococcus 

acidilactici HT150 (CCTCC M 20251092)。该菌的出发菌株是 P. acidilactici ZY271 

(CGMCC #13611)[143]，首先在多种单糖共存的液体合成培养基体系下进行 220 代的

适应性进化[161]，然后置于 45 ℃的麦秆脱毒水解液中进行 150 代的适应性进化后获

得该发酵菌株。它是一株可以完全协调地利用木质纤维素衍生的可发酵单糖来高效

合成 L-乳酸的发酵菌株。将-80℃冰箱保存的 P. acidilactici HT150 菌株取出并用

MRS 培养基活化 6 h （42 ℃，150 rpm 摇床内培养），随后取出 10%(v/v)的一级种

子液在新鲜的 MRS 培养基内继续活化 6 h （42℃，150 rpm 摇床内培养）。在种子

二次活化阶段，加入 1%(v/v)的糖化酶以防止絮凝现象的发生，并加入相当于二次
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活化培养基中总糖质量 60%的碳酸钙粉末。乳酸发酵的种子培养基和发酵营养盐配

方如下：(1) 种子活化阶段 MRS 培养基配方：22 g/L 一水葡萄糖、10 g/L 蛋白胨、

10 g/L 酵母粉、5 g/L 乙酸钠、2 g/L 柠檬酸氢二铵和 2.6 g/L 磷酸氢二钾三水合物、

0.58 g/L 硫酸镁七水合物、0.25 g/L 硫酸锰一水合物；(2) 乳酸 SSCF 阶段营养物质:

酵母粉 20 g/L、柠檬酸氢二铵 2 g/L、硫酸锰一水合物 0.25 g/L。 

油脂发酵所用的发酵菌株为经过超离心力长期适应性进化的皮状丝孢酵母

Trichosporon cutaneum YY52E。将-80℃冰箱保存的 T. cutaneum YY52E 菌株取出并

用 YPD 固体培养基平板活化 2 天（30 ℃培养箱培养），随后挑取单菌落在新鲜的

YPD 液体培养基内活化 12 h（30 ℃，200 rpm 摇床内培养）。随后以 10%(v/v)接种

量接种于液体合成培养基中，并在 30 ℃，200 rpm 摇床内培养 5 天，然后用于 3L 罐

发酵，发酵条件为 30 ℃、600 rpm、1 vvm。油脂发酵的种子培养基和发酵营养盐配

方如下：(1) 种子活化阶段 YPD 培养基配方：22 g/L 一水葡萄糖、20 g/L 蛋白胨、

10 g/L 酵母粉；(2) 种子活化阶段液体合成培养基配方：110 g/L 一水葡萄糖、1.0 

g/L KH2PO4, 1.0 g/L 酵母粉, 1 g/L MgSO4·7 H2O, and 0.44 g/L (NH4)2SO4；(3) 油脂

发酵阶段营养物质: 1.0 g/L KH2PO4, 1.0 g/L 酵母粉, 1 g/L MgSO4·7H2O, and 0.44 g/L 

(NH4)2SO4。 

5.2.4  干酸预处理 

干酸预处理操作在凯赛生物有限公司位于山西太原综改区的工厂内进行，所用

预处理反应器的容积为 10 m3，包含一个螺带式搅拌装置。通过基准 pH 法确定预处

理过程中所需酸催化剂（硫酸）的用量为 38 mg/g 干秸秆[67]。预处理的固液比，即

预处理反应器中固体部分（干秸秆）与液体部分(秸秆中的水分和硫酸溶液)的质量比

接近 2:1(w/w) ，实际工作时反应器内部填充率接近 100%。每次预处理结束可得到

800~900 kg 的预处理物料，固含量均在 50%左右（具体为 53.40%）。预处理工艺的

具体操作参数为：实际维持温度为 175 ℃ ± 1 ℃，实际维持压力为 0.8-0.9 MPa，反

应停留时间为 3 min，螺带桨搅拌转速为 10 rpm，初始蒸汽的绝对压力为 1.1 MPa[81, 

146]。 

5.2.5  酶解糖化 

在 5L 螺带式搅拌反应器中对预处理麦秆进行酶解糖化。糖化之前，用 20%(w/w)

的 Ca(OH)2 液浆将预处理麦秆的 pH 调至 5.5 左右，然后根据预糖化体系所要达到的固

含量水平（15%~30%(w/w)），计算糖化过程中预处理物料、水和纤维素酶的用量。

糖化温度为 50 ℃，转速为 200 rpm，纤维素酶的用量为 4 mg 酶蛋白/g 干麦秆。在预

处理物料的加料过程中需要实时观察糖化效果，一般在 1~2 h 内完成加料，总糖化时

间控制在 72 h。 

在 1L 锥形瓶中对玉米粉进行酶水解（体系固含量为 20%-25%(w/w)），包括液化

和糖化这两个步骤。其中，液化过程采用 α-淀粉酶 HTAA，酶用量为 44 FPU/mL，在

90 ℃、200 rpm 条件下反应 12 h；糖化过程采用葡萄糖淀粉酶 GA-L NEW，酶用量为
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200 FPU/mL，在 60 ℃、200 rpm 条件下反应 24 h[77]。 

5.2.6  液态生物脱毒 

在 3L 六直叶 Rushton 搅拌桨反应器中对糖化 72h 后所得的含有乙酸、糠醛和 HMF

等抑制物的糖化液进行生物脱毒。采用 P. variotii ZW70 作为生物脱毒菌，具体的脱毒

参数包括：温度 37 ℃，脱毒转速 750 rpm，无菌空气通气速率 1 vvm，接种量为 10%

（v/v），pH 不做任何调整和控制。待设定的反应器参数稳定后，接入成熟的宛氏拟

青霉 P. variotii FN89 扩培种子液，启动液态生物脱毒。脱毒过程中实时监测体系 pH

的变化，以 pH 即将达到峰值作为脱毒终点的判断标准[80]。当发现 pH 上升迅速且一

段时间后上升缓慢时，即意味着 pH 即将达到峰值，此时脱毒已经结束。 

5.2.7  糖浆的精制 

立刻将达到脱毒终点的脱毒水解液进行离心处理，离心转速为 8000 rpm，离心时

间为 15 min。使用旋转蒸发仪配合真空泵对离心后获得的低糖浓度的清液进行减压蒸

发浓缩以生产高糖浓度的秸秆糖浆。旋转蒸发所用的旋蒸玻璃瓶容积为 3 L（使用时

的装液体积为 1L），废液收纳瓶体积为 1L。旋转蒸发所用的温度为 110 ℃，使用真

空泵进行减压操作，工作期间的最大真空度可保持为绝对压力 0.003-0.005 MPa 左右。 

5.2.8  乙醇、乳酸及油脂发酵 

乙醇发酵在 3L 六直叶 Rushton 搅拌桨反应器中进行。将上述所制得的浓缩秸秆糖

浆用无菌水稀释至总糖浓度为~180 g/L 后加入 3L 罐中，装液体积为 1L。设置发酵温

度 30 ℃、转速 300 rpm，参数稳定后加入乙醇发酵营养盐和酿酒酵母菌的二级活化种

子液，开始乙醇发酵。在乙醇批次发酵过程中，发酵体系将根据设定的 pH 值（5.5）

自动添加 6M NaOH 溶液。 

L-乳酸发酵在 3L 六直叶 Rushton 搅拌桨反应器中进行。将上述所制得的浓缩秸秆

糖浆用无菌水稀释至总糖浓度为 180 g/L 后加入 3L 罐中，装液体积为 1L。设置发酵

温度 45 ℃、转速 300 rpm，参数稳定后加入乳酸发酵营养盐和乳酸菌的二级活化种子

液，开始乳酸发酵。在乳酸批次发酵过程中，发酵系统将根据设定的 pH 值（5.5）自

动添加 25(w/w) Ca(OH)2 液浆。 

油脂发酵在 3L 六直叶 Rushton 搅拌桨反应器中进行。将上述所制得的浓缩秸秆糖

浆用无菌水稀释至总糖浓度为 180 g/L 后加入 3L 罐中，装液体积为 1L。设置发酵温

度 30 ℃、转速 600 rpm，参数稳定后加入油脂发酵营养盐和 T. cutaneum YY52E 的二

级活化种子液，开始油脂发酵。在油脂批次发酵过程中，发酵系统将根据设定的 pH

值（5.0）自动添加 2 M H2SO4 和 6 M NaOH。 

5.2.9  麦秆糖浆的长期储存 

将制得的麦秆糖浆（总糖浓度~600 g/L）混匀后分装于 6 个容积均为~2 L 的乳白

色食品级高密度聚乙烯塑料桶（长 157 mm×宽 104 mm×高 203 mm），每桶装 1 kg 左

右糖浆，随后拧紧盖子静置存放于 4 ℃冰箱内进行为期 6 个月的储存。储存期间每隔

1 个月取出一桶糖浆进行形态学观察（观察是否染菌）并拍照记录，随后采用 HPLC
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对糖浆的可发酵糖（葡萄糖和木糖）浓度进行测定，再采用 pH 计和比重瓶分别对糖

浆的 pH 和密度进行测定（密度测定方法参考中华人民共和国国标 GB 5009.2-2024），

最后采用粘度计（Brookfield，DV2TLVTJ0）对其表观粘度进行测定（样品量 5 mL、

剪切速率 43.5 s-1）[102]。 

5.2.10  分析方法 

使用 HPLC 测定甘蔗糖蜜及其发酵样品中的蔗糖、葡萄糖、果糖的浓度。配备的

是 LC-20AD 色谱泵，RID-10A 示差折光检测器和 HPX-87P 色谱柱 （Biorad, Hercules, 

CA, USA），流动相采用超纯水（已高温灭菌且超声脱气），流速为 0.6 mL/min，柱

温为 80 ℃。其他样品中的葡萄糖、木糖、乙酸、糠醛、5-羟甲基糠醛、乳酸和乙醇的

浓度均通过高效液相色谱法进行测定[4, 76]，所用的 HPLC 装配有 LC-20AD 色谱泵（岛

津, 日本）、Aminex HPX-87H 色谱柱（Bio-Rad）和 RID-10A 示差折光检测器（岛津, 

日本）。流动相采用 5mM H2SO4，流速为 0.6 mL/min，柱温为 65 ℃。 

乳酸发酵液样品中的 L-乳酸含量通过高效液相色谱法测定。液相色谱仪型号为

SPD-20A（岛津, 日本），手性色谱柱型号为 MCI GEL CRS10W (日本三菱，4.6 mm×50 

mm)，UV 检测器检测波长为 254 nm，柱温为 25 ℃，流动相为 2 mM 的 CuSO4 水溶液，

流速为 0.5 mL/min。 

将 10 mL皮状丝孢酵母Trichosporon cutaneum YY52E油脂发酵液在 12,000 rpm的

条件下离心 3 min，随后采用超纯水洗涤菌体后置于 65 ℃条件下烘干至恒重，测得细

胞干重（DCW）。对于油脂提取的方法，取 10 mL 发酵液在 80 ℃下加热 3 h，随后采

用超声波细胞粉碎机（JY92-IIN，宁波新芝生物科技股份有限公司）在 360 W、功率

60%、20 ℃、变幅杆直径 6 mm 的参数下进行细胞破碎。破碎 6 min 后添加 14 mL 氯

仿和 7 mL 甲醇在 30 ℃、200 rpm 摇床振荡 3 h 后离心（12,000 rpm, 3 min），然后收

集氯仿层后进行真空旋蒸和烘干。根据油脂质量/发酵液体积可计算出发酵液的油脂浓

度指标（g/L），根据油脂质量/DCW × 100%可计算出油脂含量（%）。 

收集糖化、脱毒、固液分离后的带有大量水分的木质素残渣。首先用去离子水对

其进行洗涤后再次离心取残渣，随后将湿残渣置于 65 ℃烘箱烘至恒重，最后将烘干

后的残渣研磨成细粉后装袋。根据中国国家标准 GB/T 30727-2014，使用恒温式氧弹

量热仪（MMC 274 multi-module, Netzsch Co, Fresitaat Bayerm，Germany）测定木质素

残渣的发热值[49]。 

5.2.11  过程模拟和技术参数设定 

采用 Aspen Plus 对秸秆糖浆生产工艺全过程的能耗和成本进行分析[162]。计算过程

涵盖秸秆糖浆生产路线中的预处理、糖化、脱毒、固液分离、蒸发浓缩等步骤。其中，

前处理（A100）、干法生物炼制（A200）和纤维素酶生产（A400）等阶段的流程模

拟参考了 Wang 等的研究结果[13]。简而言之，A100（Pre-handling）包括原料拆包、粉

碎、除尘等步骤，最终得到圆直径 10mm 的秸秆；A200（Dry biorefining）包括干酸

预处理、酶解糖化、液态生物脱毒、固液分离等步骤，最终得到木质素残渣和去除抑
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制物的低糖浓度秸秆水解清液；A400（Enzyme production）包括纤维素酶生产菌株的

培养和发酵，制备纤维素酶粗酶液。A500 和 A600 分别模拟的是糖液精制过程和木质

素残渣燃烧供热的生物质锅炉。基于 Aspen Plus 流程模拟，可以计算麦秆糖浆生产工

艺的各主要工段的电耗和蒸汽能耗。 

5.3  结果与讨论 

5.3.1  秸秆糖浆生产技术路线及全过程物料衡算 

本研究提出了一条从小麦秸秆出发生产可发酵麦秆糖浆的干法生物炼制生产

路线，主要包括干酸预处理、酶解糖化、液态生物脱毒、固液分离、减压蒸发浓缩

等步骤，如图 5.1 所示。具体而言：(i) 经过前处理（如粉碎和除尘）后的小麦秸秆原

料与硫酸溶液进入带有螺带搅拌结构的预处理反应器内，随后配合饱和蒸汽在~175 ℃

下进行干酸预处理，得到干固颗粒状的预处理麦秆物料（固含量高达~50%）。整个

干酸预处理过程没有任何溶剂或者复杂化合物添加，同时也没有任何有毒废水和固废

产生，因此彻底解决了糖浆生产的第一个挑战，即完全避免了预处理工段大量有毒废

水的排放。(ii) 干酸预处理后的麦秆物料进入糖化反应器，与氢氧化钙液浆和水混合

后在纤维素酶的作用下进行充分的酶解糖化以释放可发酵单糖，得到一种含有可发酵

糖以及发酵抑制物的低粘度糖化液。(iii) 含有糖和抑制物的糖化液进入脱毒反应器内，

在脱毒真菌的作用下选择性地进行抑制物的快速脱除，得到无呋喃醛抑制物残留的低

糖浓度糖化液，且脱毒期间糖损失极低。(iv)低糖浓度糖化液经过板框压滤等固液分离

手段得到木质素残渣和澄清的低糖水解液。(v) 木质素残渣在适当干燥后具有很高的

高位燃烧热值（相当于原煤燃烧热值，20.9 GJ/ton）[49, 177]，可以用于蒸汽生产和发电

等。 (vi) 低糖水解液经过多效蒸发浓缩等提浓手段得到高糖浓度秸秆糖浆，用于后续

的乙醇、乳酸和油脂等生物基化学品的发酵生产。 

为了对所提出的秸秆糖浆生产工艺进行初步评价，我们进行了完整的实验室规模

的秸秆糖浆生产实验。首先，对干酸预处理后的麦秆进行为期 3 天的酶解糖化实验（糖

化体系固含量分别为 15%、20%、25%和 30%(w/w)）；随后，对所获得不同体系固含

量的麦秆糖化液分别进行液态生物脱毒、固液分离实验操作；最后，通过减压蒸发浓

缩实验对应获得 4 份总糖浓度均接近 600 g/L 的麦秆糖浆。 

随后在所获得的实验数据基础之上对秸秆糖浆生产工艺全过程进行严格的物料衡

算，结果如图 5.2 所示。以 15%(w/w)的酶解糖化体系固含量为例来说明整体秸秆糖浆

生产工艺过程的物料衡算结果。从原始小麦秸秆（含水量 20%，秸秆总糖占比 47.3%）

出发，经预处理、酶解糖化（72 h）和液态生物脱毒（25 h）后得 2.228 kg 的麦秆脱毒

液，其中的葡萄糖和木糖得率分别占原始秸秆总糖的 94.4%和 64.8%。随后经过固液

分离得低糖浓度麦秆水解清液 1.748 kg 以及湿木质素残渣 0.476 kg，总糖得率降低至

70%，约有 14%的秸秆总糖进入了木质素残渣中，无法以低成本的手段进行回收利用。

最终，1.748 kg 的 15%水解清液经蒸发浓缩得到 0.292 kg 浓缩糖浆和 1.448 kg 蒸馏水，
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所得糖浆中的总糖含量为 46.82%，其中葡萄糖和木糖含量分别为 34.72%和 12.10%。 

为了在秸秆糖浆生产过程中获得相对较高的总糖回收率，我们计算并比较了不同

糖化体系固含量条件下进行糖浆生产过程各工段的总糖回收率，结果如图 5.2 所示。

可见：（i）无论在酶解糖化阶段采用哪种体系固含量，预处理阶段均会损失秸秆总糖

的~10%（其中主要是木糖的损失，约占总糖损失的 98%）；（ii）酶解糖化和液态生

物脱毒阶段的秸秆总糖损失均比较低，分别损失 1%-2%和 1.5%-3.5%；（iii）固液分

离均是整个秸秆糖浆生产工艺中发生糖损失率最高的阶段（损失秸秆总糖的

14%-27%），并且随着酶解糖化阶段所用体系固含量的升高，固液分离阶段所产生的

糖损失率也在逐渐升高。例如，当酶解体系固含量为 15%(w/w)时，固液分离阶段的总

糖损失为 14.2%，而当固含量为 30%(w/w)时高达 27%。我们认为发生这一现象是因为

木质素残渣对体系中的可发酵糖具有很强的吸附能力，并且木质素残渣产生量随着固

含量的升高而增加，故因吸附作用所带离的糖总量也随之增加。 

总体而言，本研究提出的麦秆糖浆干法生物炼制生产路线有效解决了糖浆生产的

第一个挑战，即完全避免了预处理工段大量有毒废水的排放，并且不论采用何种酶解

体系固含量进行糖浆生产，若对固液分离产生的木质素残渣中的糖进行回收均是不经

济的，因为这样不仅会增加额外的分离步骤和操作成本，而且还会大量增加新鲜水投

入和废水处理成本。此外，随着酶解体系固含量的降低，虽然生产秸秆糖浆的总糖回

收率会逐渐提高，但同时也会伴随设备固定投资的增加和蒸发浓缩阶段能耗的增加（即

总体成本的增加），因此在酶解体系固含量的选择上可能存在一个兼具高总糖回收率

和低生产成本的的合适平衡点。
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图 5.1  基于干法生物炼制过程的秸秆糖浆生产流程示意图 

Fig. 5.1  Schematic diagram of straw syrup production process based on dry biorefining process
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Separation 

Detoxification seed:  223.0 g

Pretreated: 558.5 g (solid)

H2O: 260.2 g

Glucan+O-Glu: 105.3 g

Glucose: 19.1 g

Xylan+O-Xyl: 12.9 g

Xylose: 37.0 g

Acetic acid: 8.0 g

Furfural: 3.4 g   

HMF: 1.2 g

Others: 111.4 g

Volatile gases: 31.6 g

Saccharified: 2014.8±10.2 g (slurry)

H2O: 1690.9 g

Glucose: 133.6 g       

Xylose: 49.9 g

Acetic acid: 8.9 g

Furfural: 2.8  g   

HMF: 1.3 g

Others: 127.4 g

Detoxified: 2228.4±9.4 g (slurry)

H2O: 1904.9 g

Glucose: 128.9 g

Xylose: 47.5 g

Acetic acid: 0.0 g

Furfural: 0.0 g
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Others: 147.1 g

Hydrolysate: 1747.5±4.8 g (liquid)

H2O: 1593.1 g

Glucose: 108.2 g

Xylose: 38.5 g

Acetic acid: 0.0 g

Furfural: 0.0 g

HMF: 0.0 g

Others: 7.7 g
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H2O: 79.3 g

Glucan: 122.9 g

Xylan: 64.5 g

Lignin: 56.4 g

Ash: 24.1 g

Others: 49.0 g

Cellulase:  15.0 g

H2O:  1390.0 g

20%Ca(OH)2 : 61.5 g

Lignin residue: 476.1±4.8 g (solid)
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Xylose: 7.5 g

Acetic acid: 0.0 g

Furfural: 0.0 g
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Evaporation

& Concentration 

Water vapor: 1431.5±7.8 g (gas)
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Glucose: 0.0 g

Xylose: 0.0 g

Acetic acid: 0.0 g

Furfural: 0.0 g
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Others: 0.0 g

H2SO4: 12.0 g
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Steam: 114.8 g

Mass balance of the overall process

Sugar syrup: 308.2±7.8 g (liquid)

H2O: 160.2 g

Glucose: 107.0 g

Xylose: 37.3 g

Acetic acid: 0.0 g

Furfural: 0.0 g

HMF: 0.0 g

Others: 3.7 g

(A) Wheat straw sugar syrup production by dry biorefining under 15% (w/w) solids loading of saccharification 

Total sugar yields at each stage
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Detoxification
Solid/liquid 

Separation
Evaporation &

concentration

Dry acid
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Mass balance of the overall process

(B) Wheat straw sugar syrup production by dry biorefining under 20% (w/w) solids loading of saccharification 

Total sugar yields at each stage

Enzymatic 

Saccharification 
Biological 

Detoxification
Solid/liquid 

Separation
Evaporation &

concentration

Dry acid

Pretreatment



华东理工大学 博士学位论文   

 

 第 81 页 

100.0%

89.5% 87.6%
84.6%

62.3% 61.1%

40%

50%

60%

70%

80%

90%

100%

Wheat straw
feedstock

Pretreated wheat
straw

Saccharified wheat
straw

Biodetoxified wheat
wtraw

Wheat straw
hydrolysate

Wheat straw sugar
syrup

T
o

ta
l 
s

u
g

a
r 

y
ie

ld
 (

%
)

Dry Acid 

Pretreatment

Enzymatic 

Saccharification

Biological 

Detoxification

Solid/Liquid

Separation 

Detoxification seed:  223.6 g

Pretreated: 927.8 g (solid)

H2O: 432.3 g

Glucan+O-Glu: 174.9 g

Glucose: 31.7 g

Xylan+O-Xyl: 21.5 g

Xylose: 61.4 g
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Volatile gases: 52.6 g

Saccharified: 2029.1±5.9 g (slurry)
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Furfural: 3.3  g   

HMF: 2.1 g
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Detoxified: 2236.4±16.3 g (slurry)
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Furfural: 0.0 g
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H2O: 1299.7 g

Glucose: 160.7 g

Xylose: 56.5 g
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Furfural: 0.0 g
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Cellulase:  25.0 g
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(C) Wheat straw sugar syrup production by dry biorefining under 25% (w/w) solids loading of saccharification 
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图 5.2  不同起始糖化固含量条件下分别进行秸秆糖浆生产的全过程物料衡算及各工段的糖回收率 

Fig. 5.2  Whole-process mass balance and sugar yields at each stage during wheat straw syrup production with varied solid content saccharification system 

注：(A) 15%(w/w)固含量糖化条件下生物炼制生产麦秆糖浆；(B) 20%(w/w)固含量糖化条件下生物炼制生产麦秆糖浆；(C) 25%(w/w)固含量糖化条件下生

物炼制生产麦秆糖浆；(D) 30%(w/w)固含量糖化条件下生物炼制生产麦秆糖浆。具体实验条件：(i) 基于 5L 螺带桨式糖化反应器在 50 ℃、200 rpm、纤

维素酶用量 4 mg 酶蛋白/g 干物料的条件下对干酸预处理后的麦秆进行为期 3 天的酶解糖化实验（糖化体系固含量分别为 15%、20%、25%和 30%(w/w)），
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Xylan+O-Xyl: 26.1 g

Xylose: 74.5 g

Acetic acid: 16.2 g

Furfural: 6.9 g   

HMF: 2.5 g

Others: 224.2 g 

Volatile gases: 63.9 g

Saccharified: 2007.0±53.0 g (slurry)

H2O: 1367.8 g

Glucose: 267.5 g       

Xylose: 102.0 g

Acetic acid: 21.1 g

Furfural: 3.8 g   

HMF: 2.3 g

Others: 242.5 g

Detoxified: 2183.3±52.6 g (slurry)

H2O: 1558.2 g

Glucose: 262.8 g

Xylose: 99.9 g

Acetic acid: 1.6 g

Furfural: 0.0 g

HMF: 0.0 g

Others: 260.8 g

Hydrolysate: 1394.0±6.3 g (liquid)
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Glucose: 182.6 g
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H2O: 887.1 g

Glucose: 0.0 g

Xylose: 0.0 g

Acetic acid: 0.0 g

Furfural: 0.0 g

HMF: 0.0 g

Others: 0.0 g

H2SO4: 24.3 g

H2O: 135.3 g

Steam: 231.4 g

Sugar syrup: 503.5±3.4 g (liquid)

H2O: 240.1 g

Glucose: 177.5 g

Xylose: 65.1 g

Acetic acid: 0.6 g

Furfural: 0.0 g

HMF: 0.0 g

Others: 20.2 g

Mass balance of the overall process

(D) Wheat straw sugar syrup production by dry biorefining under 30% (w/w) solids loading of saccharification 

Total sugar yields at each stage
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获得不同糖浓度和抑制物浓度的麦秆糖化液（糖和抑制物浓度随糖化体系固含量梯度增加）；(ii) 基于3L六直叶桨式脱毒反应器采用脱毒真菌Paecilomyces 

variotii ZW70 在接种量 10%(v/v)、37 ℃、750 rpm、通气速率 1 vvm 的条件下分别对这些麦秆糖化液进行液态生物脱毒，获得无呋喃醛残留的不同糖浓度

的麦秆脱毒液；(iii) 基于高速离心机在 8,000 rpm、15 min 的条件下分别对上述麦秆脱毒液进行固液分离操作，获得不同糖浓度的麦秆脱毒清液和相应的

木质素残渣；(iv) 基于旋转蒸发仪和真空泵在 110 ℃、工作期间最大真空度保持为绝对压力 0.003-0.005 MPa 的条件下分别对上述麦秆脱毒清液进行减压

蒸发浓缩操作，最终对应获得 4 份总糖浓度均接近 600 g/L 的麦秆糖浆。计算某一步骤的总糖得率，具体方法是将该步骤得到的物料中葡聚糖/葡萄糖和

木聚糖/木糖的总质量之和除以麦秆中葡聚糖/葡萄糖和木聚糖/木糖的总质量之和。 
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5.3.2  秸秆糖浆的发酵性能、稳定性和可运输性能评价 

为了评价所制得的高糖浓度麦秆糖浆的可发酵性能，我们将其与甘蔗糖蜜、葡萄

糖（来自于玉米粉水解）等常见发酵原料进行对比，分别以这三种可发酵原料为基础

碳源进行乙醇发酵、乳酸发酵和油脂发酵（如图 5.3abc 所示），随后从发酵指标、发

酵速率以及发酵得率这三个维度来综合评价秸秆糖浆的发酵性能。将所制得的秸秆糖

浆和市售甘蔗糖蜜稀释至总糖浓度为 180 g/L 后分别用于乙醇发酵、乳酸发酵和油脂

发酵，玉米粉则按照 20%-25%的体系固含量进行酶水解（得到~180 g/L 葡萄糖）后再

同样进行上述三种发酵过程。 

如图 5.3a 所示，以乙醇发酵为例，秸秆糖浆与甘蔗糖蜜以及玉米粉水解液的发酵

性能基本一致，发酵终点的乙醇浓度差距和发酵速率的差距均不超过 10%，发酵得率

（g 乙醇/g 糖）的差距不超过 7%。不过，由于酿酒酵母 Z100 虽然具备葡萄糖木糖共

利用的代谢通路，但木糖代谢能力相对较弱，对于秸秆糖浆中的木糖的利用速率相对

葡萄糖而言要弱上很多，且发酵结束木糖仍有 11.3 g/L 的残留。如图 5.3b 所示，以 L-

乳酸发酵为例，秸秆糖浆与玉米粉水解液的 L-乳酸发酵性能相对接近，不仅均实现了

130+ g/L 的 L-乳酸浓度以及高达~1.85 g/L/h 的发酵速率，而且还能获得~0.8 g 乳酸/g

糖的发酵得率（接近理论得率的 80%）。不过，我们发现以甘蔗糖蜜为基础发酵碳源，

其发酵性能低下，这主要是因为甘蔗糖蜜中主要的糖类为蔗糖，而我们所用的乳酸发

酵菌（即乳酸片球菌）缺乏相应的蔗糖分解酶系，故无法进行高指标乳酸发酵。如图

5.3c 所示，以油脂发酵为例，在 120 h 的发酵时间内以秸秆糖浆为基础发酵碳源获得

了相对最高的发酵性能指标。不仅获得了高达 46.7 g/L 的油脂产量以及 0.389 g/L/h 的

油脂发酵速率，而且获得了高达 0.257 g 油脂/g 糖的发酵得率，三个发酵指标均分别

比甘蔗糖蜜和玉米粉水解液高出~28%和~21 %。 

为了评价所制得的高糖浓度麦秆糖浆的稳定性和可运输性能，我们以 15%(w/w)

的初始糖化体系生产麦秆糖浆，随后将最终制得的高糖浓度秸秆糖浆（总糖浓度~600 

g/L）置于塑料桶内，加盖后在 4 ℃环境下进行为期 6 个月的存放（2024.11.1-2025.5.1），

期间每隔一个月进行取样，观察麦秆糖浆是否染菌并进行拍照记录，同时对糖浆的可

发酵单糖（葡萄糖和木糖）浓度、室温下的 pH 和密度以及不同温度下的粘度进行测

定，结果如图 5.4 所示。我们发现，在为期 6 个月的储存期间，秸秆糖浆未发生任何

的染菌现象，且糖浆在室温条件下的可发酵糖浓度、pH、密度以及表观粘度基本不变。

此外，我们还发现，所生产的高糖浓度麦秆糖浆的表观粘度随环境温度变化而变化，

当环境温度从低温（5 ℃）变为高温（50 ℃）时，表观粘度明显降低（~100 cP→~30 cP）。

另外，根据美国水力协会发布的 ANSI/HI 9.6.7-2015——《旋转动力泵液体粘度对性能

影响的导则》，本研究所生产的高糖浓度麦秆糖浆在室温（25 ℃）条件下的粘度不超

过 50 cP，因此完全满足流体输送的需求。若未来在寒冷天气进行糖浆的运输，仅需要

使用基本的加热装置以维持一定的管道输送温度即可。本研究所生产出的高糖浓度可

发酵麦秆糖浆除了含有葡萄糖和木糖等单糖之外，还含有微量的钙盐、灰分和脂肪酸
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等等，因此属于非牛顿流体（剪切稀化型）。为了进一步验证麦秆糖浆这种非牛顿流

体产品在寒冷环境（如 5℃）输送不会对常规输送泵（如离心泵）的效率产生显著影

响，我们根据 Yu 等[178]关于非牛顿流体粘度对离心泵性能的研究结果拟合了离心泵泵

送效率随泵送流体粘度变化的曲线（如图 5.4d 所示）。该文献中所用的离心泵参数包

括额定转速为 1450 rpm、额定可泵送流量为 80 m3/h 和额定扬程为 28 m 等等。可以看

出，若离心泵使用至少 40%以上的额定可泵送流量对粘度~100 cP 的非牛顿流体（如

5 ℃下的麦秆糖浆）进行泵送的话，其泵送效率仍高达 84%-90%（将离心泵泵送水时

的效率定为 100%）；若同样条件下对粘度~50 cP 的非牛顿流体（如 25 ℃下的麦秆糖

浆）进行泵送的话，其泵送效率高达 90%-96%。以上结果表明，本研究生产的高糖浓

度麦秆糖浆具有良好的稳定性和可运输性。 

总而言之，基于本研究的秸秆糖浆生产工艺，在选择性地进行抑制物的有效去除

之后所生产的浓缩麦秆糖浆具有极高的可发酵糖浓度（总糖浓度~600 g/L），不仅拥

有良好的长期储存稳定性（可以在 4 ℃条件下无霉变储存 6 个月），而且其可运输性

能也十分良好，符合目前流体运输的基本要求。最为重要的是，所生产的高糖浓度麦

秆糖浆还具备优良的可发酵性能（优于葡萄糖），可以广泛用于乙醇、乳酸、微生物

油脂等绝大多数生物基产品的微生物发酵生产。至此，木质纤维素可发酵糖浆生产的

第二个挑战已被成功解决。 
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(a) Ethanol fermentation 

   

(b) L-lactic acid fermentation 
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(c) Microbial lipid fermentation 

  

图 5.3  基于秸秆糖浆、甘蔗糖蜜和葡萄糖的乙醇发酵、L-乳酸发酵和油脂发酵性能评价 

Fig. 5.3   Evaluation of ethanol fermentation, L-lactic acid fermentation, and lipid fermentation performance using wheat straw syrup, sugarcane molasses, 

and glucose 

注：A：基于秸秆糖浆、甘蔗糖蜜和葡萄糖的乙醇发酵；B：基于秸秆糖浆、甘蔗糖蜜和葡萄糖的 L-乳酸发酵； C：基于秸秆糖浆、甘蔗糖蜜和葡

萄糖的油脂发酵。乙醇发酵的菌种为酿酒酵母 XH7，接种量为 10%(v/v)，发酵温度为 30 ℃，pH 为 5.5，总发酵时间为 72 h；L-乳酸发酵的菌种为

乳酸片球菌 HT150，接种量为 10%(v/v)，发酵温度为 42 ℃，pH 为 5.5，总发酵时间为 72 h；油脂发酵的菌种为皮状丝孢酵母 YY52E，接种量为 10%(v/v)，

发酵温度为 30 ℃，pH 为 5.0，总发酵时间为 120 h。 
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(a) Morphology change during wheat straw sugar syrup storage  

 

(b) Property change during wheat straw sugar syrup storage  
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(c) Viscosity change under varying storage temperature        (d) Influence of fluid viscosity on the performance of centrifugal pump 

          

图 5.4  麦秆糖浆长期储存期间的稳定性和可运输性能评价 

Fig. 5.4  Evaluation of the stability and transportability of wheat straw syrup during long-term storage 

注：（a）秸秆糖浆长期储存期间形态学变化；（b）秸秆糖浆长期储存期间性质变化（可发酵糖、密度、pH）；（c）秸秆糖浆长期储存期间表观粘

度变化；（d）非牛顿流体粘度对离心泵性能的影响[178]。用于长期储存测试的麦秆糖浆（总糖浓度~600 g/L）是从 15%(w/w)糖化体系固含量进行干法

生物炼制生产的。将制得的~6 kg 麦秆糖浆分装于 6 个塑料桶内（每个桶装 1 kg 左右糖浆）并拧紧盖子，随后置于 4 ℃冰箱内静置存放 6 个月。期间

每隔 1 个月取出一桶，对桶内的糖浆进行形态学观察（看是否染菌）并拍照记录，随后采用 HPLC 对室温下糖浆的可发酵糖（葡萄糖和木糖）浓度进

行测定，再采用 pH 计和比重瓶分别对室温下糖浆的 pH 和密度进行测定，最后采用粘度计对糖浆在不同温度下的表观粘度进行测定。根据 Yu 等[178]

关于非牛顿流体粘度对离心泵性能的研究结果拟合了离心泵效率（泵送水时的效率定为 100%）随泵送流体粘度变化曲线，根据离心泵实际使用的流

量 Q 与额定最大可泵送流量 Qd 的比值的不同共拟合了 5 条离心泵效率随泵送流体粘度变化曲线（Flow rate Q/Qd 范围为 0.2~1.0）；所用的离心泵参数

包括额定转速为 1450 rpm、额定最大可泵送流量为 80 m3/h 和额定扬程为 28 m 等等。 
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5.3.3  秸秆糖浆生产工艺的能耗平衡 

为了检验本研究提出的秸秆糖浆生产技术路线能否实现无需外部能量输入的能

量自给，我们采用 Aspen Plus 对整体工艺流程的物料流和能量流进行了模拟，如图

5.5 所示。其中，前处理（A100）、干法生物炼制（A200）和纤维素酶生产（A400）

等阶段的流程模拟参考了前人的研究结果[13]。简而言之，A100 包括原料拆包、粉碎、

除尘等步骤，最终得到圆直径 10 mm 的秸秆；A200 包括干酸预处理、酶解糖化、液

态生物脱毒、固液分离等步骤，最终得到木质素残渣和去除抑制物的低糖浓度秸秆

水解清液；A400 包括纤维素酶生产菌株的培养和发酵，制备纤维素酶粗酶液[89, 175]。 

本研究着重对木质素残渣燃烧供热的生物质锅炉（A600）以及糖液提浓过程

（A500）的能量流模拟结果进行说明（图 5.6bc）。A500 模拟的是对来自 A200 的低

糖浓度秸秆水解清液进行多效蒸发浓缩（提浓）的过程。麦秆糖浆生产工艺的各主

要工段的电耗和蒸汽能耗结果如图 5.6 所示。可以看出，从每吨麦秆原料出发生产秸

秆糖浆（酶解糖化体系固含量采用 20%(w/w)），前处理（A100）共需要耗电 27.11 kWh；

干法生物炼制（A200）共需要耗电 41.56 kWh（其中预处理需要消耗电 33.44 kWh

和蒸汽 0.59 GJ，糖化需要耗电 0.44 kWh，脱毒需要耗电 4.89 kWh，固液分离需要耗

电 2.79 kWh）；采用多效蒸发的糖精制工段（A500）需要消耗电 3.23 kWh 和蒸汽

2.40 GJ。相应地，工艺过程产生的木质素残渣经过生物质锅炉（A600）燃烧共产热

9.12 GJ。总的来说，从每吨麦秆原料（干基）出发生产麦秆糖浆共需要消耗电 71.90 

kWh 和蒸汽 2.99 GJ，同时联产热量 9.12 GJ；若按照生产一吨麦秆糖浆（基于干糖）

来算（计算显示约 2.24 吨干麦秆产 1 吨干糖浆），则需要消耗电 161.32 kWh 和蒸汽

6.70 GJ，同时联产热量 20.46 GJ。值得注意的是，来自 A600 的热能进入 A500 后除

了用于蒸发糖液（能耗约占总热能的 26%）、补充预处理所需蒸汽至蒸汽压力达到

1.6 MPa（能耗约占总热能的 0.4%）和能量损失（约占总热能的 20%）之外，还剩余

相当一部分热能（占总热能的 53.21%），如图 5.6c 所示。根据能量等效换算（1 

kWh=3.6×106 J），理论上 1 GJ 的热值相当于 ~277.8 kWh 的电能。考虑到生物质锅

炉燃烧效率（80%）和利用木质素残渣进行发电的发电机效率（85%）[175]，实际上 1 

GJ 的热值可产生 277.8×85%×80%≈188.9 kWh 的电能[13, 49]。因此，按照生产一吨麦

秆糖浆（基于干糖）来算，剩余 10.89 GJ 的热能（20.46 GJ×53.21%≈10.89 GJ）可转

化为 2057.12 kWh 的电（10.89×188.9 kWh≈2057.12 kWh），完全能够支撑起整个糖

浆生产工艺过程的电耗（161.32 kWh），并且在实现全过程能量自给后还剩余 1895.80 

kWh 的电可进行售卖。 

综上所述，本研究提出的秸秆糖浆生产工艺完全能够通过联产木质素残渣的利

用实现工艺过程无需外部能量输入的能量自给，故成功解决了木质纤维素可发酵糖

浆生产的第三个挑战。此外，Aspen 流程模拟计算结果显示，上述秸秆糖浆生产工艺

过程能够实现废水全循环、零废水排放和极少量工艺水添加等目标，进一步避免了

在糖浆生产过程中大量有毒废水的排放。 
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(a) Aspen simulation of the mass and energy flows for the overall straw syrup production process.  
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(b) Aspen simulation of the mass and energy flows for a biomass boiler utilizing lignin residue.  
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(c) Aspen simulation of the mass and energy flows for the straw syrup refining process.  

 

图 5.5  秸秆糖浆生产工艺的 Aspen Plus 流程模拟 

Fig. 5.5  Process simulation of straw syrup production using Aspen Plus 
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图 5.6  秸秆糖浆生产工艺过程的电和蒸汽消耗以及木质素残渣燃烧热能分配 

Fig. 5.6  Electricity and steam consumption in the production process of straw syrup and the utilization of thermal energy from the combustion of lignin residue 
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注：（a）消耗 1 吨麦秆（基于干重）进行糖浆生产过程的电和蒸汽消耗；（b）生产 1 吨麦秆糖浆（基于干糖）过程的电和蒸汽消耗；（c）木质

素残渣燃烧热能的利用和分配比例。糖浆生产工艺中的酶解糖化固含量为 20%(w/w) ，前处理、预处理、糖化、脱毒和固液分离工段的相关电耗计

算参考了 Wang 等的数据[13]。采用多效蒸发的糖精制工段（A500）的电耗计算参考了齐春华等人的论文数据[179]，即多效蒸发产生 1 吨水的耗电量

为 1.2 kWh。基于 Aspen 流程模拟数据的计算，当干麦秆处理量为 6.250 t/h 时，相应的糖浆产量为~5.804 t/h，干糖浆产量为~2.786 t/h，多效蒸发水

产量为 16.835 t/h，故每处理一吨干麦秆在多效蒸发的耗电量为~3.23 kWh（(16.835 t/h)/ (6.250 t/h)*1.2 kWh≈3.23 kWh），通过多效蒸发每产 1 吨糖

浆（基于干糖）的耗电量为~7.25 kWh（(16.835 t/h)/ (2.786 t/h)*1.2 kWh≈7.25 kWh）。Heat for selling to grid：能量自给后剩余可售卖的热能（可用

于生产电或蒸汽）；Heat used for high pressure steam：辅助提升预处理阶段蒸汽压力至 1.6 MPa 所需的热能；Heat used for sugar concentration：糖液

蒸发浓缩阶段所需热能；Heat loss：热能的损失；Total heat generation from lignin combustion：糖浆生产过程中联产木质纤维素残渣的燃烧热能。 
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5.3.4  秸秆糖浆生产工艺的技术经济性评价 

对于秸秆糖浆的生产，评价其工艺过程的技术经济性至关重要。本研究以

20%(w/w)的起始固含量酶解糖化体系为案例，对该情况下基于通用模式进行麦秆糖

浆生产工艺过程的技术经济性进行了分析。该通用模式要求秸秆糖浆生产工厂兼具

成熟的生物质收集能力以及完备的生物质粉碎、除尘、焚烧、废物处理等能力，可

以自主向秸秆糖浆生产工艺过程需要蒸汽供应的工段直接提供所需的蒸汽而不依赖

外界。基于此模式，主要的操作参数、总资金投入、可变操作成本、固定操作成本

和总成本估算如表 5.1 所示。 

首先，表 5.1 a 展示的是糖浆生产的主要操作参数。我们设定工厂运行年限为 10

年，年处理量 5 万吨干秸秆，操作时间为 8000 h。根据 Aspen 流程模拟计算结果，

每年可以产生 46429.68 吨的糖浆，相应的干糖产量为 22286.25 吨/年（干糖浆得率为

0.446 ton/ton 干秸秆），每年联产干的木质素残渣 25952.96 吨（得率为 0.519 ton/ton

干秸秆）。 

表 5.1 b 展示的是总资金投入成本（合计 7661.3 万元），其中占比最大的部分是

固定资产投入成本（4714.64 万元，占比 61.54%），其次是 10 年贷款利息（1767.99

万元，占比 23.08%），再次是厂房、周转资金等其他成本（1178.66 万元，占比 15.38%）。

固定资产总投入成本包括总直接成本 4622.2 万元和间接成本 92.44 万元。总直接成

本由界区内设备与安装成本、仓库和管道系统的资金投入构成，间接成本是指维护

与现场管理的成本，占总直接成本的 2%。界区内设备与安装成本涉及前处理工段、

预处理工段、糖化和脱毒工段、糖精制工段、生物质锅炉工段以及纤维素酶生产工

段的所有设备购买资金及安装成本（安装成本设定为设备成本的 20%）。工厂运行

10 年的干糖产量为 222862.5 吨，将总资金投入成本（合计 7661.3 万元）平摊到干

糖产量上，则资金投入成本为 343.77 元/吨干糖。 

表 5.1 c 中展示的是可变操作成本的组成，包括原料购买，纤维素酶在位生产，

硫酸、氢氧化钙、工艺水的使用以及用电的成本，合计为 1070.34 元/吨干糖。其中

原料和纤维素酶占可变操作成本的绝大部分。由于秸秆糖浆生产工艺过程无任何废

水产生，故废水处理成本为零。值得注意的是，在计算操作成本时利用能量自给后

剩余的 53.21%的木质素残渣的售卖利润来抵消部分操作成本（木质素残渣热值与标

准煤相当，故按照标准煤的价格计算其售卖价格）。另外，根据图 5.6 B 的电耗计算

结果，生产 1 吨干糖的电耗为 161.32 kWh，按照工业发达地区常见的平时段基础电

价（0.59 元/kWh）来算，其用电成本为~95 元/吨干糖。 

表 5.1 d 展示的是固定操作成本的组成。由于秸秆糖浆生产工厂的运行需要厂长、

车间主任、工程师、生产操作人员和行政人员的共同参与，故需要支付这些人员的

薪酬。按照生产 1 吨干糖来算，固定操作成本为 116.22 元/吨干糖。总操作成本（可

变操作成本+固定操作成本）为 1186.56 元/吨干糖。 

表 5.1 e 展示的是秸秆糖浆生产的总成本估算。总的来说，秸秆糖浆生产成本由
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两部分组成，一个是资金投入，另一个是包括可变操作成本和固定操作成本的总操

作成本。可以看出，按照每生产 1 吨麦秆糖浆（基于干糖）来算，资金成本为 343.77

元/吨干糖，总操作成本为 1186.56 元/吨干糖，总成本为 1530.33 元/吨干糖。参照国

际市场上的葡萄糖（通常指一水葡萄糖）价格（至少 400 $/ton），美元兑人民币汇

率取 7.2，则国际市场上葡萄糖价格至少合人民币 2880 元。可见本研究的秸秆糖浆

生产成本显著低于目前国际市场上的葡萄糖价格，说明了本研究所提出的秸秆糖浆

生产工艺是低成本且极具可行性的。其次，若将秸秆糖浆产品（基于干糖）的售价

定为葡萄糖的价格（人民币 2880 元），总体的投资回报年限显示，投资回收期仅为

2.55 年（采用 20%(w/w)起始固含量进行麦秆糖浆生产时）。 

 

表 5.1  技术经济性分析 

Table 5.1  Technical and economic analysis 

 

(a)  主要操作参数 

(a)  Main Operation parameters 

操作参数 
 

实际原料用量（吨/年，湿度 20%） 62500.000 

干原料用量（吨/年) 50000.000 

糖浆产量（吨/年） 46429.680 

干糖产量（吨/年） 22286.250 

木质素固体产量（吨/年） 25952.960 

糖浆得率（吨糖浆/吨干原料） 0.929 

干糖得率（吨干糖/吨干原料） 0.446 

木质素得率（吨干木质素/吨干原料） 0.519 

年操作时间（h） 8000.000 

工厂运行年限（年） 10.000 

注：麦秆糖浆的干糖含量为 48%，Aspen 模拟数据显示总干糖的得率为 0.446 ton/ton 干麦秆，

与实验数据（0.429 ton/ton 干麦秆）基本吻合。模拟数据的总干糖得率略高于实验数据的原因

在于：进行 Aspen 模拟时还考虑了糖浆中其他单糖以及杂质的存在（实验数据仅考虑葡萄糖和

木糖），设定干糖纯度为 98%（盐、脂肪酸等杂质占 2%），其中葡萄糖和木糖共占总干糖的

92%，甘露糖、阿拉伯糖和半乳糖等非主要单糖共占总干糖的 6%，故基于模拟数据的最终实

际总糖得率为 0.437 ton/ton 干麦秆。  
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(b)  总资金投入 

(b) Total capital investment 
 

技术参数或规格 单价 (万元) 数量 总价 (万元) 

前处理工段 
    

叉车 6.25 ton/h 20 1 24.00 

拆包机 6.25 ton/h 10 1 12.00 

粉碎机 6.25 ton/h 100 1 120.00 

振动筛 6.25 ton/h 20 1 24.00 

传送带 6.25 ton/h 50 1 60.00 

旋风分离器 6.25 ton/h 20 1 24.00 

合计 
   

228.00 

预处理工段 
    

预处理反应器 10 m3 60 5 360.00 

进料器 10 ton/h 10 5 60.00 

稀硫酸储罐 500 L 5 1 6.00 

计量泵 5 m3/h 5 5 30.00 

合计 
   

456.00 

糖化与脱毒工段 

预处理物料储罐 20 m3 20 1 24.00 

液化中和反应器 15 ton/h 30 1 36.00 

糖化反应器 200 m3 120 7.5 1152.00 

脱毒反应器 150 m3 100 7.2 960.00 

脱毒菌种扩培系统 10 m3 30 4 144.00 

提升机 12.5 ton/h 20 1 22.00 

20%Ca(OH)2 储罐 500 L 10 1 12.00 

计量泵 5 m3/h 5 8 48.00 

合计 
   

2398.00 

糖精制工段 
    

糖化液储罐 200 m3 20 2 48.00 

板框压滤机 40 ton/h 80 1 96.00 

多效蒸馏 20 ton/h 100 1 120.00 

糖浆储罐 250 m3 30 1 36.00 

合计 
   

300.00 

生物质锅炉工段 
   

400.00 

纤维素酶工段 
   

300.00 

界区内设备与安装成本 4082.00 

无菌空气系统 100 Nm3/min 40 2 120.00 

地磅 40 t 10 1 12.00 

合计    132.00 

总的设备及安装成本 4214.00 

仓库 界区内设备与安装成本 5% 204.10 

管道系统 界区内设备与安装成本 5% 204.10 

总直接成本 
   

4622.20 

维护与现场管理 总直接成本 2% 92.44 

固定资产总投入 4714.64 

厂房 固定资产总投入 20% 942.93 

周转资金 固定资产总投入 5% 235.73 

总资金投入（不含利息） 
   

5893.31 

贷款利息 年利息 3% ，共贷款 10 年 1767.99 

工厂运行年限 10 年 7661.30 

总资金投入（含利息）    343.77 

注：秸秆糖浆生产所选用的酶解糖化体系固含量为 20%(w/w)。设备安装系数均按 1.2 计算。 
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(c)  可变操作成本 

(c)  Variable Operating Costs 

物流 流量（kg/h） 单价（元/吨) 成本（元/h） 成本（元/吨干糖） 

秸秆（干） 6250.00 300.00 1875.00 673.06 

纤维素酶蛋白 25.00 57500.00 1437.50 516.01 

硫酸 191.33 360.00 68.88 24.72 

氢氧化钙 141.77 400.00 56.71 20.36 

工艺水 7017.50 1.50 10.53 3.78 

木质素残渣 1726.20 -425.00 -733.63 -263.35 

废水处理 0.00 40.00 0.00 0.00 

用电 
耗电量 (kWh/h) 电价（元/kWh) 成本（元/h） 成本（元/吨干糖） 

449.40 0.59 266.77 95.76 

总可变操作成本 1070.34 

注：a 按照年处理 50000 吨小麦秸秆（基于干重）、运行时间 8000 h 进行计算，处理流量为 6250 

kg/h；b 纤维素酶按照就地生产模式提供（成本减少 75%）[89]，酶添加标准为 4mg 酶蛋白/g 干

物料，酶制剂单价为 23 元/ kg，酶蛋白浓度为 10%；c 预处理硫酸用量为 30 mg/g 干物料（即

干物料的 3%），采用质量分数 98%的浓硫酸稀释配制；d 氢氧化钙用来中和预处理物料，价格

为 400 元/吨；e 工艺水来自糖浆生产工艺自身循环产生以及少量添加的新鲜水；f 木质素残渣热

值与标准煤相当，故按照标准煤的价格计算其售卖价格，此外，木质素残渣的燃烧热能在完成

工艺过程能量自给（主要是蒸汽自给）后剩余 53.21%的热能，故计算操作成本时利用能量自

给后剩余的 53.21%的木质素残渣的售卖利润来抵消部分成本；g 秸秆糖浆生产工艺过程无任何

废水产生，故废水处理成本为 0；h 电耗为 161.32 kWh/吨干糖（根据图 5.6（B）的电耗计算结

果），电的价格定为 0.59 元/kWh，这是一个在不少工业发达地区常见的平时段基础电价。 

(d)  固定操作成本 

(d)  Fixed Operating Costs 

职位 人数 薪酬标准（元/年） 薪酬合计（元/年） 

工厂厂长 1 200,000 200,000.00 

车间主任 1 150,000 150,000.00 

工艺工程师 3 150,000 450,000.00 

设备工程师 3 150,000 450,000.00 

分析工程师 2 120,000 240,000.00 

生产操作工 10 100,000 1,000,000.00 

行政人员 1 100,000 100,000.00 

总固定操作成本(元/年) 2,590,000.00 

固定操作成本（元/吨干糖） 116.22 

总操作成本（元/吨干糖） 1186.56 

(e)  总成本估算 

(e)  Total Cost Estimation 

资金成本（元/吨干基糖） 343.77 

操作成本（元/吨干基糖） 1186.56 

总成本（元/吨干基糖） 1530.33 

葡萄糖价格（元/吨） 2880.00 

干糖售价（元/吨）# 2880.00 

吨干糖利润（元/吨） 1349.67 

年干糖利润（元/吨） 30079135.91 

投资回收期（年）（通用模式） 2.55 

注：糖浆基于干糖的定价参考了国际葡萄糖销售价格（400 美元/吨，美元兑人民币取汇率 7.2）。 
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5.4  本章小结 

木质纤维素来源的糖浆生产至少应能应对工艺废水减排，极低糖耗条件下去除

抑制物，工艺过程能量自给，技术经济性，糖浆产品的高效运输、稳定储存和高性

能发酵等方面的挑战。本章提出了高糖浓度可发酵秸秆糖浆的干法生物炼制生产路

线，并对干法生物炼制技术生产可发酵秸秆糖浆的过程进行了详细的过程研究和技术

经济性分析。 

（1）首先，通过干酸预处理、酶解糖化、液态生物脱毒，以及固液分离、减压蒸

发浓缩等步骤，获得了总糖浓度 600 g/L 以上、无糠醛和 5-羟甲基糠醛等抑制物残留

的可发酵混合糖秸秆糖浆，其中不含任何固体杂质、长期静置形态稳定，可以在 4 ℃

条件下无霉变储存 6 个月，且在室温条件下的表观粘度<50 cP，完全能够满足罐装运

输和使用离心泵等常规泵种输送的粘度要求。 

（2）其次，以此高糖浓度秸秆糖浆为原料，在乙醇、L-乳酸、微生物油脂等典型

生物基化学品的发酵上进行了测试，并与甘蔗糖蜜和葡萄糖（来自玉米粉水解）的发

酵结果进行对比，结果表明秸秆糖浆具备与淀粉糖相同甚至更佳的可发酵性能。 

（3）最后，对秸秆糖浆生产的全过程进行了严格流程模拟基础上的详细质量衡算、

能量衡算和技术经济性分析，结果表明：仅利用糖浆生产过程中所联产的木质素残

渣的燃烧热能便能实现秸秆糖浆干法生物炼制生产全过程的能量自给，无需外部能

量输入，并且能量自给后的剩余热能还可以通过蒸汽或发电的方式进行售卖；最终的

技术经济性分析结果显示秸秆糖浆的干法生物炼制生产成本仅为~1530 元/吨糖浆（基

于干糖），显著低于玉米来源的葡萄糖价格（2880 元/吨）。 

（4）本文所提出的非粮木质纤维素生物质原料生产秸秆糖浆的技术路线实现了由

零排放前提下可发酵糖的碳中和生产，为合成生物技术生产液体生物燃料、可生物降

解聚合物单体和生物基化学品提供了廉价、低碳且可持续的可发酵糖原料。 
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第 6 章  结论与展望 

6.1  结论 

在干法生物炼制技术向产业化应用的进程中，需要通过对已有技术中的一系列重

要问题进行系统的拓展和迭代升级。这些对产业化应用产生重大影响的问题包括生物

脱毒的速率和可控制性低、整体生物炼制过程不连续、多个生物转化过程温度不匹配

等。本文通过液态生物脱毒及其脱毒终点检测技术建立、生物炼制全过程连续化、生

物炼制工程菌株耐高温性强化等研究内容，实现了干法生物炼制技术面向产业化应用

的拓展和升级迭代。 

现将本论文的主要成果及重要结论总结如下： 

（1）本文第一部分对干法生物炼制过程中的高成本且难以精确控制脱毒终点的固

态生物脱毒进行了技术升级，根据生物脱毒微生物的特殊代谢特征，建立了一种可在

线识别生物脱毒终点的实用方法，实现了高糖浓度水解液的快速且极低糖耗的液态生

物脱毒。首先，发现了预处理后木质纤维素水解液浆在液态生物脱毒过程中的 pH 值

会随着有机酸类抑制物的消耗和代谢产物脂肪酸的生成而发生转折性变化的现象；其

次，通过使用在线监测 pH 值达到峰值作为明确、可检测的脱毒终点指示器，不仅实

现了对高固体含量生物质水解液浆中抑制物的快速和高效去除，而且最大限度地保留

了其中的可发酵糖（糖损失低于 2%），从而将干法生物炼制加工链的干酸预处理→

固态生物脱毒→高固含量酶解糖化与发酵，整合为一条新的生物炼制加工链，即干酸

预处理→酶解糖化→液态生物脱毒→高固含量发酵；最后，验证了该生物炼制加工链

用于生产手性 L-乳酸、乙醇和糖酸等典型木质纤维素基产品的有效性，获得了高产物

浓度、得率以及生物转化速率。与固态生物脱毒相比，液态生物脱毒具有反应器体积

小、传质和传热效率高、操作简便、易于放大和自动化、终点明确、能耗降低、污染

风险低以及物料输送方便等综合优势，为干法生物炼制技术的工业应用提供了一种更

具经济性和可控性的抑制物脱毒解决方案。 

（2）本文第二部分在新的干法生物炼制加工链平台上，实现了干酸预处理麦秆物

料的快速流态化及后续的 L-乳酸连续生物转化生产。首先，采用简洁的混合和中和机

制，在不添加任何酶的情况下完全能够实现干固颗粒形态的高温预处理麦秆物料

（100-110 °C）的快速流态化，使其转化为温度适中（约 63 °C）、pH 适中（约 5.1）

的均质可泵送流体浆料，可以通过常规机械设备进行流体输送；其次，在相同的稀释

率下对高固含量下的流态化麦秆浆料进行了连续酶解糖化和连续液态生物脱毒，可以

得到低表观粘度（0.2~0.3 Pa·s）和高单糖浓度（葡萄糖+木糖, 130~170 g/L）的小麦秸

秆水解液；最后，在相同的稀释率下进行多级连续 L-乳酸 SSCF，仅三个串联发酵罐

便足以实现了 L-乳酸的高指标生产，最终浓度为 143 g/L，生产速率为 1.79 g/L/h，得

率为 78.8%，手性纯度约 99.3%。这项工作为未来木质纤维素生物质的商业化连续生
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物炼制进行低成本 L-乳酸和聚乳酸（PLA）生产提供了技术基础。 

（3）本文第三部分针对干法生物炼制加工链中酶解糖化、生物脱毒和 L-乳酸发

酵等三个阶段存在明显的大范围的温度切换问题（50 ℃→37 ℃→42 ℃），对当前的

生物脱毒菌株和 L-乳酸发酵菌株进行了耐温性实验室定向进化，实现了温度一致的糖

化、脱毒、L-乳酸发酵。首先，在含有抑制物的麦秆水解液体系下以高温梯度适应性

进化的方式对脱毒菌宛氏拟青霉 P. variotii FN89 进行耐高温性强化（进化 56 代，共

75 天），获得了可以耐受 45 ℃且具备良好脱毒能力的工程菌株壮观丝衣霉 B. 

spectabilis HT45；其次，以高温适应性进化的方式交替使用液体合成培养基体系和已

脱毒麦秆水解清液体系对乳酸片球菌工程菌株 P. acidilactici ZB220 进行耐高温性强化

（进化 150 代，共 218 天），获得了一株可耐受 45 ℃且发酵性能稳定的乳酸菌 P. 

acidilactici HT150；最后，以两株经过高温强化的生物炼制菌株构建了 L-乳酸生产的

高温生物炼制过程，极大促进了酶解糖化、生物脱毒和 L-乳酸发酵的温度一致性

（50 ℃→45 ℃→45 ℃）。与常规温度切换模式下的生物炼制过程相比，这种温度几

乎一致的高温生物炼制过程更具优势，其 L-乳酸转化指标得到了进一步提升。该方法

为干法生物炼制的实际工业应用提供了一个简洁和高效的模式，避免大型生物反应器

因频繁温度调控而产生的巨大能耗和时间成本。 

（4）本文第四部分对干法生物炼制技术生产可发酵秸秆糖浆的过程进行了详细的

过程研究和技术经济性分析。首先，通过干酸预处理、酶解糖化、液态生物脱毒，以

及固液分离、减压蒸发浓缩等步骤，获得了总糖浓度 600 g/L 以上、无糠醛和 5-羟甲

基糠醛等抑制物残留的可发酵混合糖秸秆糖浆，其中不含任何固体杂质、长期静置形

态稳定，可以在 4 ℃条件下无霉变储存 6 个月，且在室温条件下的表观粘度<50 cP，

故能够满足罐装运输的粘度要求；其次，以此秸秆糖浆为原料，在乙醇、L-乳酸、微

生物油脂等典型生物基化学品的发酵上进行了测试，表明秸秆糖浆具备与淀粉糖相同

甚至更佳的可发酵性能；最后，对秸秆糖浆生产的全过程进行了严格流程模拟基础上

的详细质量衡算、能量衡算和技术经济性分析，结果表明本研究提出的秸秆糖浆干法

生物炼制技术路线完全可以实现全过程无需外部能量输入的能量自给，并且秸秆糖浆

（基于干糖）的生产成本（1530.33 元/吨）显著低于玉米来源的葡萄糖销售价格（2880 

元/吨）。本文所提出的由非粮木质纤维素生物质原料生产秸秆糖浆的技术路线实现了

零排放前提下的可发酵糖的碳中和生产，为合成生物技术生产液体生物燃料、可生物

降解聚合物单体和生物基化学品提供了廉价、低碳且可持续的可发酵糖原料。 

6.2  创新点 

（1）根据生物脱毒微生物的特殊代谢特征，建立了一种可在线识别脱毒终点的实

用方法，实现了高固含量、高糖浓度木质纤维素水解液浆的精准、快速、极低糖耗的

液态生物脱毒。为干法生物炼制技术面向产业化应用的连续操作提供了理想的抑制物

脱毒解决方案。 
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（2）基于重新整合后的新型干法生物炼制加工链（预处理→酶解糖化→液态生物

脱毒→高固含量发酵）为平台，以无酶介导的螺旋混合方式实现了高温预处理麦秆物

料的快速流态化，并在一致的稀释度（0.0375 h-1）条件下实现了后续 L-乳酸连续生物

转化的高指标、稳定生产，为未来木质纤维素生物质的商业化连续生物炼制进行低成

本 L-乳酸和聚乳酸（PLA）生产提供了技术基础。 

（3）以长周期高温适应性进化的方式对当前的生物炼制脱毒菌株和 L-乳酸发酵

菌株进行了耐高温性强化，实现了温度几乎一致的 L-乳酸生物转化过程（50 ℃酶解糖

化 → 45 ℃生物脱毒 → 45 ℃ L-乳酸发酵），有利于在未来基于木质纤维素生物质进

行商业化连续生物炼制生产乳酸的过程中提高整体过程效率和降低能耗和时间成本，

为未来面向产业化应用的木质纤维素生物炼制倡导高温化生物转化生产提供了有利依

据，也为未来的高温化、连续化生物转化生产提供了重要的生物炼制工程菌株和技术

基础。 

（4）提出的秸秆糖浆干法生物炼制技术路线完全可以实现全过程无需外部能量输

入的能量自给式的可发酵糖的碳中和生产，并且秸秆糖浆的生产成本显著低于玉米来

源的葡萄糖，可以为未来商业化生产液体生物燃料、可生物降解聚合物单体和生物基

化学品的合成生物技术提供廉价、低碳且可持续的可发酵糖原料。 

6.3  展望 

本文为木质纤维素类原料的干法生物炼制产业化生产问题进行了技术层面的推

进。在研究的过程中，某些技术的普适性以及在未来工艺的放大上或多或少存在着不

足之处。因此为面对未来实际应用时可能遇到的挑战，现进行后续的展望： 

（1）为了进一步提高液态生物脱毒的效率以及追求脱毒期间可发酵糖非生产性消

耗的最小化，未来可以在以下三个方面进行进一步研究：①对现有脱毒菌株进行脱毒

性能强化或尝试筛选新的脱毒高效且几乎零糖耗的脱毒微生物。②继续深化研究 pH

监测脱毒终点法，或尝试研究其他在线监测分析液态生物脱毒终点的方法，研究这些

方法是否比 pH 监测脱毒终点法更为准确。例如可以尝试气体分析法，即分别采用顺

磁氧分析仪和红外二氧化碳分析仪对脱毒过程进气和排气中的 O2 和 CO2 含量进行分

析，也许一旦脱毒菌在脱毒期间的碳源利用发生切换（例如从抑制物切换至糖），摄

氧率（OUR）、二氧化碳释放率（CER）和呼吸商（RQ）就会存在某种规律性变化，

可能允许用来帮助准确识别脱毒终点。③脱毒终点来临时如何快速且强势地终止生物

脱毒进程（如菌株灭活等），防止脱毒菌在切换至发酵阶段或用于多工段生产高糖浓

度可发酵糖浆的过程中对可发酵糖产生消耗。 

（2）在完成生物转化连续化之后，后续的分离纯化基本是已有发酵产品的常规流

程，是成熟的连续化技术。至此为止，生物炼制全过程连续化的最后一块拼图就是预

处理操作技术的连续化。连续预处理反应器已有报道[180, 181]，但所进行的连续预处理

操作过程的体系固含量较低（仅 5%-10%(w/w)），由大量水或溶剂相与少量生物质物
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料混合，形成相对的连续相，故连续化操作相对较容易实现。但是，低固含量预处理

不可避免的会伴随着大量废水产生、大量有毒抑制物溢出、大量可溶性糖和固体物料

损失等缺陷[62]，其连续化操作因这些缺陷存在而不具备实际意义。本文采用的干酸预

处理技术无任何废水、废弃物产生，同时预处理反应器的腐蚀问题也非常微弱[68]，是

极有潜力可以解决上述问题的底盘预处理技术。然而，干酸预处理面对的生物质物料

都是疏松的颗粒状物料，是完全无法密封的非连续相。因此，如何将常压输送带上的

疏松固体颗粒状物料连续地输送至处于高压状态的预处理反应器，并保持反应器的高

温高压蒸汽相不向外泄露，存在技术上的难题。同时，如何在维持反应器压力的前提

下，实现预处理物料的连续向外卸出，也是一个同等难度的技术难题。而且，与生物

转化过程的连续化实验不同，预处理操作的连续化测试须在较大规模的尺度上进行，

例如中试或工业示范规模尺度上。 

（3）还有一个与生物炼制流态化和连续化相关的技术难题值得进行进一步研究，

即耐高温纤维素酶的研发。连续生物转化过程必须要在预处理后快速实现液化或者流

态化，然而，目前绝大部分木质纤维素原料预处理方法所用的预处理条件通常表现严

苛（例如温度一般高达 100~200 ℃），故预处理结束后必定会产生温度很高的预处理

物料，远远超出了现有纤维素酶的适宜酶解温度范围（50~55 ℃）。因此，未来如果

能开发出像耐高温淀粉酶那样的在高温条件下（90~95 ℃）仍能快速实现底物流态化

的纤维素酶[182]，将会进一步提高木质纤维素预处理物料的连续生物转化效率。在课题

研究过程中，我们也在约 100 °C 或更高温度下尝试了多种耐高温纤维素酶欲将高温预

处理物料快速液化（流态化），但均未成功；目前没有办法像玉米淀粉那样在高温下

借助耐高温酶实现原料的迅速液化。因此，开发耐受约 100 °C 或更高温度的耐热纤维

素酶应是未来纤维素酶研究的一个重要课题。 

（4）高温生物炼制菌株用于连续化操作的稳定性有待验证，生物炼制菌株高温化

前后的组学变化和耐高温的机制还有待探究。 

（5）当前经过耐高温性强化后的生物脱毒和乳酸发酵过程仍与纤维酶解糖化过程

的温度差距 5 ℃，因此为了进一步减少乃至避免生物炼制各工段的温度切换，还需要

进一步强化当前生物炼制菌株的耐温性或者额外筛选一些具备高效脱毒、发酵能力的

其他耐高温生物炼制菌株。如果条件成熟的话，将来的生物转化过程甚至可以是温度

一致性的、“一锅法”的同步糖化、脱毒和发酵。 

（6）本研究制得的秸秆糖浆中，总糖的 20-30%是五碳糖（主要为木糖），然而

目前大多数传统工业发酵微生物均难以高效利用五碳糖，短时间难以改变现状，因此

未来可以考虑如何低成本地生产糖组分更为纯粹的秸秆糖浆（不含任何五碳糖或仅存

在极低浓度五碳糖），甚至可以拓展生产结晶葡萄糖，以充分开拓出秸秆糖浆的应用

市场。 
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附录Ⅰ  主要实验试剂 

实验试剂 试剂规格 生产商 

蛋白胨 BC Oxoid 公司 

酵母提取物（YE） BC Oxoid 公司 

琼脂 BC 上海阿拉丁生化科技股份有限公司 

一水葡萄糖 AR 上海泰坦科技股份有限公司 

磷酸二氢钾 AR 上海泰坦科技股份有限公司 

磷酸氢二钾三水合物 AR 上海泰坦科技股份有限公司 

硫酸镁七水合物 AR 上海泰坦科技股份有限公司 

硫酸铵 AR 上海泰坦科技股份有限公司 

氢氧化钙 AR 上海泰坦科技股份有限公司 

氢氧化钠 AR 上海泰坦科技股份有限公司 

盐酸 AR 上海泰坦科技股份有限公司 

硫酸 AR 上海泰坦科技股份有限公司 

山梨醇 AR 上海麦克林生化科技股份有限公司 

柠檬酸 AR 上海泰坦科技股份有限公司 

柠檬酸钠 AR 上海泰坦科技股份有限公司 

碳酸钙 AR 上海泰坦科技股份有限公司 

AR：分析纯；生化试剂：BC 
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附录Ⅱ  主要仪器设备 

名称 型号 生产商 

预处理反应器 PCF20-1.6 烟台科立化工设备有限公司 

糖化罐 BIOTECH-5L-4BG 上海保兴生物设备工程有限公司 

脱毒罐 BIOTECH-3L-4BG 上海保兴生物设备工程有限公司 

发酵罐 BIOTECH-3L/5L-4BG 上海保兴生物设备工程有限公司 

旋转蒸发仪 RE-301 上海力辰仪器科技有限公司 

立式振荡培养箱 HZ-2111KB 江苏华利达实验设备厂 

隔水式恒温培养箱 GHP-9160 上海一恒科学仪器有限公司 

超净工作台 SJ-CJ-1FD 苏洁医疗器械（苏州）有限公司 

恒温水浴振荡器 HZ-9212S 江苏华利达实验设备厂 

pH 电极 G301K 苏州汉星分析传感器有限公司 

粉碎机 SF-300 上海科太粉碎设备厂 

高效液相色谱 LC-20AD、LC-20AT 日本岛津公司 

紫外检测器 SPD-20A 日本岛津公司 

示差检测器 RID-10A 日本岛津公司 

蒸汽发生器 HX-36D-2.5 上海华征特种锅炉制造有限公司 

高压蒸汽灭菌锅 TOMY SX TOMY（日本） 

超低温冰箱 Forma-86C Thermo Scientific. LTD.（美国） 

超纯水制备仪 Milli-Q Synthesis 德国默克密理博公司 

台式小型高速离心机 5415D Eppendorf. LTD.（德国） 

落地离心机 Avanti J-26SXP Beckman Coulter（美国） 

电子天平 BS223S 瑞士梅特勒利多仪器有限公司 

真空泵 SHZ-D 上海力辰仪器科技有限公司 

旋转蒸发仪 RE-301 上海力辰仪器科技有限公司 

粘度计 DV2TLVTJ0 Brookfield（Stoughton，美国） 
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Technology, 2026, 447, 134254.（对应本论文第三章） 
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Activity of Escherichia coli. Biotechnology Journal, 2025; 20:e70155.  

已投稿论文:     
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Tao Han, Jie Bao*. Fast Fluidization of Wheat Straw Feedstock and the Consequent 
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法（专利申请号：202511323418.0） 
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