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摘要

相较于形成大气泡的传统圆柱形气升式生物反应器（CCAB），实验室开发了新型矩形动态膜气升式生物
反应器（RDMAB），通过产生微小气泡增强体积氧传质系数（kLa）和气含率，进而改善生物反应过程。本
研究比较了CCAB和RDMAB的传质、气含率，以及发酵合成RNA的分批和连续过程，并建立微生物生
长、底物利用和RNA合成的非结构化动力学模型。在分批发酵过程中，RDMAB的生物量、RNA产量和
底物利用率均高于CCAB，表明动态膜曝气微小气泡形成高的 kLa，更利于好氧发酵。RDMAB的连续发
酵起始时间比CCAB提前20 h，显著改善了生物过程。在连续发酵过程中，维持相同的溶解氧水平和恒
定的稀释率，RDMAB的生物量和RNA浓度分别比CCAB高 9.71%和 11.15%。在保持相同通气量的情
况下，连续发酵RDMAB的稀释率比CCAB高16.7%。总之，RDMAB更适合于连续发酵过程，开发气升
式生物反应器的新型曝气和几何结构以提高kLa和气含率，对强化生物反应过程变得越来越重要。

©2021 THE AUTHORS. Published by Elsevier LTD on behalf of Chinese Academy of Engineering and Higher
Education Press Limited Company. This is an open access article under the CC BY-NC-ND license

(http://creativecommons.org/licenses/by-nc-nd/4.0/).

1. 引言

气升式生物反应器因操作简单、能耗低、剪切力低和

机械形状简单等独特的特点，常用于生物过程中生产各种

化学品、酶和药物[1‒3]。据报道，内循环气升式生物反

应器是一种比传统搅拌式生物反应器更适合于黏红酵母生

长的发酵设备[4]。传统气升式生物反应器采用多孔板、

多孔管、孔口或静态膜作为曝气元件，产生普通大气泡，

导致较低的体积氧传质系数（kLa）和气体利用效率，因

此，需要高的通气量来满足微生物的需氧量[5‒7]。在搅

拌式和气升式生物反应器中，针对以甘油作为底物生产生

物柴油的产油酵母菌株的生物量和脂质产量的研究表明，

在不控制pH值的情况下，3.0 L气升式生物反应器可实现

较高的生物量和脂质产量。然而，提高通气量仍然无法满

足氧气需求，因此将纯氧气通入气升式生物反应器以维持

发酵过程[8]。Li等[9]开发了一种新型的用于产生微小气

泡的动态膜，以提高生物反应器中的 kLa和产品产量。因

此，针对气升式生物反应器开发新的曝气结构，以减小气

泡尺寸和提高kLa，这对于强化生物过程变得越来越重要。

核糖核酸（RNA）是生物体内基因表达过程中产生

的一种非常重要的大分子，可水解产生单核苷酸[10‒11]。

RNA及其水解核苷酸具有多种生理功能，如增强免疫功
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能、改善自我修复、抗衰老和抗病毒活性[12‒14]，常用

于食品、饲料、农业、医药和轻工业领域[15‒17]。目前

RNA的主要生产菌是子囊菌芽胞酵母、酿酒酵母和热带

假丝酵母（Candida tropicalis）[18‒20]。近年来，发酵动

力学模型是用于研究微生物生长、底物利用和产物合成的

一种重要手段，一直是生物过程的研究重点[21‒23]。有

研究报道，非结构化动力学模型可用于描述渗透汽化膜生

物反应器连续闭环发酵过程中乙醇发酵的主要动力学，而

且模型与实验数据吻合良好 [24]。采用微生物生长的

Logistic-Monod模型、产品合成的Luedeking-Piret模型和

底物消耗的Luedeking-Piret修正模型，成功构建了50 L气

升式生物反应器分批合成 RNA 的非结构化动力学模型

[19]。然而，针对高气-液传质系数的气升式生物反应器中

的高耗氧发酵过程的发酵动力学模型的研究少有报道。

本研究以一株大量生产RNA的热带假丝酵母为出发

菌株，以糖蜜和葡萄糖为碳源，建立非结构化动力学模

型，对发酵过程进行分析。在分批和连续发酵生产RNA

的过程中，对传统圆柱形气升式生物反应器（CCAB）和

矩形动态膜气升式生物反应器（RDMAB）的 kLa进行了

比较。此研究为动态膜气升式生物反应器在工业发酵过程

的应用提供了理论依据。

2. 矩形动态膜气升式生物反应器

kLa主要由气-液接触面积（a）和液体传质系数（kL）

决定。a主要与生物反应器的气泡大小和气含率有关[9]。

由于气-液接触面积较大，因此相同气含率下，微小气泡

的 kLa高于大气泡。动态膜产生的气泡大小受液体速度、

气-液跨膜压差、液体黏度和表面张力的影响[25‒27]。液

体在膜孔表面的相对速度越高，气泡尺寸越小。高速旋转

增加了动态膜表面的液体相对速度，减小了气泡的尺寸

[28]。因为形成大量均匀的微小气泡，动态膜具有更高的

kLa和气含率[9]。本研究中，动态膜被用作气升式生物反

应器中的曝气元件（图 1），动态膜具有中空结构[图 1

（b）]，叶片由孔径为500 nm的金属膜制成。空气通过进

气口进入，通过中空轴，然后进入动态膜中空区域。随

后，由于跨膜压差，空气通过纳米孔进入流体，形成微小

气泡。

因为几何结构和操作参数对流体力学和传质的影响，

矩形气升式生物反应器比圆柱形气升式生物反应器具有更

好的混合和传质性能[29‒31]。据报道，矩形气升式环流

反应器的气含率和传质系数等流体力学特性优于圆柱形气

升式环流反应器[32]。矩形气升式环流反应器的平均 kLa

比圆柱形气升式环流反应器约高 40% [32]。前期研究表

明，矩形气升式反应器的气含率和传质特性优于圆柱形气

升式反应器，这与许多文献报道的结果[31‒32]一致。因

此，开发了一种耦合动态膜新型矩形气升式生物反应器，

RDMAB和CCAB的结构如图 1所示。RDMAB中双层动

态膜的空气循环如图 1（c）所示。采用双层动态膜，确

保具有几乎相同的空气通量并控制气泡直径。根据优化结

图1. （a）矩形动态膜气升式生物反应器示意图。（b）动态膜；（c）矩形盖；（d）传统圆柱式气升式生物反应器。（1——罐体；2——导流筒；3——

蒸汽入口或冷却水出口；4——取样口；5——空气进口；6——连续发酵进口；7——连续发酵出口；8——下降区温度计、pH值测定计和溶氧（DO）
测定仪；9——冷凝水或冷却水进口；10——动态膜叶片；11——接种口；12——尾气出口；13——进料口；14——上升区DO测定仪）。
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果，动态膜位于导流筒内的最低位置，空气压缩机被用来

供应空气。表 1 显示了 RDMAB 和 CCAB 的结构尺寸。

CCAB和RDMAB的体积均为 120 L，装入的溶液体积为

100 L，并在罐外安装一个透明方形玻璃池以方便观察

气泡。

3. 材料和方法

3.1. 体积氧传质系数测量方法

在CCAB和RDMAB的上升区和下降区，采用响应时

间为 15 s的溶氧（DO）电极（Mettler-Toledo，美国）测

定 kLa [9]。在位于矩形导流筒下边缘上升区的 0.300 m

（位置 14）和下降区的 0.200 m（位置 8）处安装两个DO

电极，同时测量上升区和下降区的 kLa。简单地说，向蒸

馏水中通入氮气，直到DO浓度低于 5%氧饱和度，然后

停止通入氮气，氮气释放，并向溶液中通入空气。持续监

测DO浓度，直到达到90%氧饱和度。所有实验均进行三

次。kLa采用公式（1）和公式（2）进行计算。

dcp

dt
=

c - cp

τ t

（1）
dc
dt

= kLa(c* - c) （2）
式中，cp是测得的液相中的DO浓度（mol·L−1）；c为实际

溶解氧浓度（mol·L−1）；t是发酵时间（s）；c*是饱和溶

解氧浓度（mol·L−1）；τ t是探头响应时间（s）；kLa是体积

氧传质系数（s−1）。

3.2. 气含率测量方法

通过测量通气前后的液位值计算总气含率。实验进行

三次，总气含率 εT使用公式（3）计算：

εT =
hG - hL

hL

（3）
式中，hL 为通气前液面高度（m）；hG 为通气后液面高

度（m）。

3.3. 气泡尺寸测量方法

采用配备Nikon 105 mm F/2.8微透镜（Nikon，日本）

的高速显微摄影机（Phantom VEO 1310; Vision Research,

Inc.，美国）在可控的微米视场区域进行拍照。测量大约

500个随机选择的气泡的直径，对图像进行处理，计算气

泡分布。

3.4. 微生物与培养条件

用于RNA合成的热带假丝酵母菌菌株NY6-18保存于

20%（体积分数）甘油中，储存在−80 °C冰箱里。菌株培

养于含有20 g·L−1葡萄糖、20 g·L−1蛋白胨、10 g·L−1酵母

提取物和 20 g·L−1琼脂的固体琼脂平板，在 33 °C下放置

72 h，然后在4 °C条件下进行保存。

一级种子培养基为 21 g·L−1 葡萄糖、9 g·L−1 糖蜜、

10 g·L−1 (NH4)2SO4、 0.5 g·L−1 MgSO4、 3 g·L−1 H3PO4，

0.05 g·L−1 ZnSO4和 0.05 g·L−1 FeSO4。利用 25%的氨水将

培养基的 pH 值调节至 4.0，在高压灭菌锅（YXQ-LS-

75S11；上海博讯医疗生物仪器有限公司）中121 °C灭菌

15 min。

二级种子培养基为 28 g·L−1葡萄糖、12 g·L−1糖蜜、

10 g·L−1 (NH4)2SO4、 0.5 g·L−1 MgSO4、 30 g·L−1 H3PO4、

0.05 g·L−1 ZnSO4和 0.05 g·L−1 FeSO4。利用 25%氨水将培

养基的pH值调节至4.0，121 °C灭菌15 min。

发酵培养基为 210 g·L−1 葡萄糖、 90 g·L−1 糖蜜、

100 g·L−1 (NH4)2SO4、 5 g·L−1 MgSO4、 30 g·L−1 H3PO4、

0.5 g·L−1 ZnSO4和 0.5 g·L−1 FeSO4。利用 25%氨水将培养

基的pH值调整为2。

对于种子培养，将菌株从固体琼脂平板移种到含有

50 mL 的一级种子培养基的锥形烧瓶（500 mL），在

33 ° C、振动速度为 150 r·min−1 的恒温培养箱（HNY-

211B；天津欧诺仪器有限公司）中培养18 h。然后将一级

种子（体积分数为10%）移种到含9 L二级种子培养基的

15 L气升式生物反应器（汇科生物工程公司）。温度控制

在33 °C，添加氨水将pH值保持在4.0，通气量为2.5 vvm

（vvm表示每立方米发酵液每分钟通入的空气量），将花生

油用作消泡剂。最后，将二级种子（体积分数为10%）移

种到含有80 L灭菌发酵培养基的120 L CCAB或RDMAB，

温度 33 ° C，添加氨水将 pH 值保持在 4.0，通气量为

3.0 vvm，RDMAB中的动态膜转速为400 r·min−1。在相同

条件下进行连续发酵与分批发酵，生物反应器最初在分批

发酵模式下运行，直到产生大量生物量，然后将发酵培养

基（未灭菌）连续流加进行连续发酵模式。

表1 CCAB和RDMAB的结构尺寸

Dimension

Tank height (m)

Tank inner diameter or width (m)

Draft tube height (m)

Draft tube inner diameter or width (m)

Draft tube outer diameter or width (m)

Cross-sectional area ratio of downcomer to riser

Value

RDMAB

1.200

0.320

0.660

0.220

0.230

1.023

CCAB

1.200

0.360

0.660

0.240

0.250

1.165
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3.5. 生物量和葡萄糖测定方法

将发酵液样品（5 mL）转移至干燥、经过称重的离

心管中，8000 r·min−1离心 15 min。去离子水洗涤菌丝体

三次，然后在 80 °C 烘箱干燥菌丝体并称重，使用公式

（4）计算生物量（干细胞质量，DCM）：

DCM =
w
v

（4）
式中，DCM是干细胞质量或生物量（g·L−1）；w是菌丝体

的质量（g）；v是发酵液的体积（L）。

使用自动酶分析系统（SBA-40C；山东省科学院生物

研究所）测定葡萄糖浓度。

3.6. RNA测定

将两个重复的 2 mL 发酵液样品置于 5 mL 离心管，

8000 r·min−1离心 15 min，去离子水洗涤菌丝体三次，然

后将一根离心管放入80 °C烘箱中干燥并称重。将预冷的

0.25 mol·L−1高氯酸溶液（2 mL）添加到另一个离心管，

充分混合，将该离心管在70 °C水浴中加热20 min，冰浴

中冷却至25 °C，然后8000 r·min−1离心10 min。随后，将

1 mL上清液置于 100 mL容量瓶，去离子水定容 100 mL。

测量 260 nm波长处的吸收值，去离子水作为空白。测定

RNA浓度的公式如下：

RNA浓度 =
A ´ N ´ 2

M ´ 26
´ 100% （5）

式中，A是样品溶液的吸光值；N是样品稀释系数；2是

0.25 mol·L−1的高氯酸（mL）；M为2 mL发酵液中菌丝体

的干细胞质量（mg）；26为RNA的吸光值。

3.7. 动力学模型

高底物浓度可产生底物抑制。为了准确描述具有底物

限制因子和自抑制因子的微生物生长动力学，使用混合

Logistic-Monod 模型分析分批发酵过程中的微生物生长

[33‒34]。本研究中，利用Logistic-Monod模型拟合热带假

丝酵母生长，如公式（6）所示：

dX
dt

= μmax

s
ks + s

[1 -
X

Xmax

] （6）
式中，X是生物量（g·L−1）；t为发酵时间（s）；μmax为最

大比生长速率（h−1）；Xmax是最大生物量（g·L−1）；S为底

物浓度（g·L−1）；Ks为饱和系数（g·L−1）。

Luedeking-Piret模型通过结合生长和非生长相关系数

来解释代谢产物的合成[35‒36]。因此，RNA 合成通过

Luedeking-Piret模型来描述，如公式（7）所示：

dp
dt

= α
dX
dt

+ βX (7)
式中， P 是 RNA 浓度（g·L−1）； α 为生长相关系数

（g·g−1）；β为非生长相关系数（g·L−1·h−1）。

发酵液中底物利用率与生物量和产物产率有关。底物

消耗有三个方面：①为细胞生长提供能量和营养；②维持

细胞活性；③促进产品合成。Luedeking-Piret修正模型可

用于描述底物利用与产品合成之间的关系，包括维持细胞

生长和产物合成的底物消耗 [37‒38]。因此，采用

Luedeking-Piret修正模型来解释热带假丝酵母菌的底物利

用，如公式（8）所示：

-
dS
dt

=
1

YX S

dX
dt

+
1

YP S

dP
dt

+mX （8）
式中，m为细胞维持相关系数（g·g−1·h−1）；YX S为底物消

耗的生物量系数（g·g−1）；YP S为底物消耗的RNA合成系

数（g·g−1）。

4. 结果和讨论

4.1. 体积氧传质系数

kLa是评价生物反应器性能的关键指标。图 2比较了

CCAB 与 0、200 r·min−1和 400 r·min−1转速的 RDMAB 的

上升区和下降区的 kLa，RDMAB 在 0、 200 r·min−1 和

400 r·min−1转速的 kLa都高于CCAB。随着通气量不断增

加，kLa不断增加。当通气量增加到0.3 m3·min−1（3 vvm）

时，RDMAB在 0、200 r·min−1和 400 r·min−1转速时上升

区的 kLa分别为 0.091 s−1、0.097 s−1和 0.112 s−1，而CCAB

仅为 0.07 s−1。随着转速增加，微小气泡比例增加，气泡

直径不断减小，kLa不断增加，与之前结果一致[9]。动态

膜在气升式生物反应器中产生大量微小气泡，增加了氧

传质。

4.2. 气含率。

空气 - 水系统中测定 CCAB 与 0、 200 r·min−1 和

400 r·min−1转速时RDMAB的总气含率。如图 3所示，通

气量从 0.5 vvm增加到 3.0 vvm，CCAB与 0、200 r·min−1

和400 r·min−1转速时RDMAB的总气含率不断升高。相同

条件下，0、200 r·min−1和 400 r·min−1转速的RDMAB总

气含率高于CCAB。与大气泡相比，微小气泡具有更低的

上升速度和更长的停留时间，有利于提高整体气

含率[9]。

4.3. 气泡尺寸

图 4 显示 200 r·min−1 转速下，通气量为 0.5 vvm、

1.0 vvm、1.5 vvm和2.0 vvm时，RDMAB的气泡尺寸分布

和形状。低通气量产生的气泡直径较小，RDMAB中气泡
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趋于球形。通气量小于 2.0 vvm时，RDMAB中气泡尺寸

分布均匀并集中在狭窄范围。气泡尺寸分布如图 5所示，

在 0.5 vvm、 1.0 vvm、 1.5 vvm、 2.0 vvm、 2.5 vvm 和

3.0 vvm 通气量下，RDMAB 中气泡的 Sauter 平均直径

（d32）分别为（0.89 ± 0.40） mm、（0.94 ± 0.47） mm、

（1.10 ± 0.54）mm、（1.19 ± 0.72）mm、（1.22 ± 0.90）mm

和（1.25 ± 0.94）mm，明显小于气升式反应器所对应的

数值[39]；并且气泡直径随通气量的增加而增大。转速为

0、200 r·min−1 和 400 r·min−1 时 RDMAB 中气泡的 Sauter

平均直径分别为（0.97 ± 0.36）mm、（0.95 ± 0.43）mm和

（0.93 ± 0.39）mm，表明转速对气泡直径影响不大。气-液

传质的主要参数是通气量，旋转通过提高气-液混合效率

来强化气-液传质。

4.4. 现有数据与已报道结果比较

将已发表文献中气升式反应器的流体力学和传质数据

与此次研究进行比较，见表2所示[39‒44]。相较于传统内

循环气升式反应器，强化传质的气升式反应器具有更高的

kLa。矩形气升式反应器，如RDMAB和分流式矩形内循

图2. CCAB（a）与转速为0、200 r·min−1和400 r·min−1 [（b）~（d）]时RDMAB上升区和下降区的kLa的比较。

图3. 不同通气量下CCAB与转速分别为0、200 r·min−1和400 r·min−1的

RDMAB的总气含率。
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环气升式生物反应器，即使在较低通气水平，kLa也高于

传统的圆柱形气升式反应器[43]，原因在于矩形结构具有

更优的流场，促进了气-液传质[43]。此外，多种传质强化

方法可显著增强气-液传质，如网状圆管和螺旋筛板[39‒

40]。螺旋筛板将大气泡切割成小气泡以提高气-液传质效

率。如上所述，矩形动态膜气升式生物反应器在生物发酵

过程中具有很大的优势和发展潜力。

4.5. CCAB和RDMAB的分批发酵比较

CCAB和RDMAB中分批发酵的热带假丝酵母菌的生

物量、RNA浓度、糖浓度和DO水平如图6所示。分批发

酵过程中，RDMAB的生物量和RNA浓度高于CCAB，表

明充足的氧气促进了酵母在RDMAB中的生长和产物合

成。发酵液中RNA产量似乎与CCAB和RDMAB中的微

生物增殖平行。生物量和RNA浓度不断增加、糖浓度不

断下降、RDMAB的糖消耗率显著高于CCAB，表明产品

和生物量具有高的糖转化效率。高耗氧和高密度发酵过程

中，较高的DO可促进产品积累，DO变化影响生物量、

脂质积累和成分组成[45]。热带假丝酵母菌合成RNA是一

种高耗氧的生物过程，RDMAB提供高DO或 kLa以改善

RNA积累。最后，发酵120 h后，RDMAB的最大RNA浓

度和生物量分别为14.10 g·L−1和84.02 g·L−1，而CCAB的

仅为 13.0 g·L−1 和 73.5 g·L−1，表明 RDMAB 明显优于

CCAB。

表2 当前数据与已报道的结果比较

Airlift reactors

Rectangular airlift bioreactor

Airlift reactor with helical sieve plates

Airlift reactor with a net draft tube

Airlift bioreactor with helical sieve plates

Center-rising airlift reactor

Annulus-rising airlift reactor

Split-rectangle-

internal loop airlift bioreactor

Airlift Reactor

Sparger

Dynamic membrane

Steel pipe with holes

Perforated

Conical

Perforated

O-ring

Perforated

Orifice

Medium

Water

Water

Water

Water

Water

Water

Water

Water

Aeration (vvm)

0.5‒3.0

0.6‒6.0

0.25‒2.5

0.33‒2.0

0.167‒1.0

0.167‒1.0

0.4‒1.2

0.1‒1.5

ɛT (%)

3.2‒17.2

1.0‒15

1.0‒5.8

1.3‒11

0.8‒4.2

1.8‒4.8

11.2‒21.3

1.0‒8.9

kLa (s−1)

0.010‒0.112

0.010‒0.135

0.005‒0.031

0.007‒0.090

0.0035‒0.0190

0.0035‒0.0200

0.065‒0.118

0.002‒0.010

Reference

This work

[39]

[40]

[41]

[42]

[42]

[43]

[44]

图4. 通气量分别为0.5 vvm（a）、1.0 vvm（b）、1.5 vvm（c）和2.0 vvm（d）时，转速为200 r·min−1的RDMAB中气泡尺寸分布及形状。
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连续发酵起始时间对于连续高效地生产发酵产品非常

重要，而连续发酵起始时间可以通过分批发酵模式的微生

物生长曲线确定。一般而言，不同的生物反应器具有不同

的连续发酵最佳起始时间。分批发酵下，耗氧速率迅速增

加，生物量达到最大值的 40%~80%时间点可视为连续发

酵起始时间[46]。图6（a）显示，在CCAB中，发酵时间

为70 h时的耗氧率最高，DO达到最低点，生物量达到最

大值的 68.4%，因此，70 h 作为 CCAB 连续发酵起始时

间。图 6（b）显示，在RDMAB中，发酵时间为 50 h时

的耗氧率最高，DO 最低，生物量达到最大值的 71.4%，

因此，50 h作为RDMAB连续发酵起始时间。图 6（a）、

（b）表明，RDMAB连续发酵起始时间比CCAB早 20 h。

RDMAB 的 kLa 高于 CCAB，表明氧气充足下，微生物

（热带假丝酵母菌）具有更高生物活性、更快生长速度和

较慢衰老速度。

4.6. CCAB和RDMAB中的分批发酵动力学模型

图 7 显示了在 CCAB 和 RDMAB 分批发酵期间生物

量、RNA浓度和糖浓度的拟合曲线。表 3总结了Logistic

Monod、Luedeking-Piret 和 Luedeking-Piret 修正模型的参

数。CCAB和RDMAB中微生物生长的拟合系数（R2）分

别为0.9496和0.9527 [图7（a）]，表明实验数据与模型吻

合较好。CCAB和RDMAB中的微生物生长曲线均为典型

的S形曲线，分为滞后期、指数生长期、缓慢生长期和稳

定期[19,47]。此外，研究发现RDMAB中的Xmax、Ks和μmax

分别为 81.04 g·L−1、5.097 g·L−1和 0.10680 h−1，显著高于

CCAB的Xmax、Ks和 μmax（分别为 74.55 g·L−1、2.954 g·L−1

和0.07061 h−1），表明高 kLa显著促进微生物生长并避免缺

氧限制。发酵初期，底物浓度远高于饱和系数，表明微生

物的生长不受底物浓度限制。当糖浓度低于50 g·L−1时会

限制微生物生长，此时需要补充糖以促进微生物生长。如

图 6 所示，发酵时间为 50 h（RDMAB 连续发酵起始时

图 5. RDMAB内气泡的尺寸分布。（a）转速为 200 r·min−1时通气量为

0.5~3.0 vvm；（b）通气量为 1.0 vvm 时，转速分别为 0、200 r·min−1和

400 r·min−1。

图6. CCAB（a）和RDMAB（b）分批发酵合成RNA。
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间），RDMAB中的糖浓度低于50 g·L−1，CCAB发酵时间

则为70 h（CCAB连续发酵起始时间）。

RNA 合成的 Luedeking-Piret 模型拟合曲线，如图 7

（b）所示。CCAB 和 RDMAB 的拟合系数（R2）分别为

0.9553 和 0.9679，表明实验数据与模型吻合较好。Lue‐

deking-Piret参数α和β有以下三种情况：① α ≠ 0和β = 0，

产物合成与生长相关；② α = 0和β ≠ 0，产物合成与生长

无关；③ α ≠ 0和 β ≠ 0，产物合成与混合生长相关[34]。

本研究中，CCAB和RDMAB的生长相关系数（α）分别

为 0.1206 g·g−1和 0.1035 g·g−1，非生长相关系数（β）分

别为 0.0004057 g·L−1·h−1 和 0.0005286 g·L−1·h−1，表明

RNA 合成的 Luedeking-Piret 模型属于混合生长相关模式

（类别③）。在发酵过程中，RNA浓度几乎与生物量成正

比。RDMAB中的 α值低于CCAB的 α值，表明RDMAB

中底物糖转化为产物的得率更高。

底物利用与微生物生长、RNA合成和维持细胞生长所

必需的底物消耗有关。在发酵过程中，糖为碳源，采用

Luedeking-Piret修正模型建立了糖消耗动力学模型，如图7

（c）所示。模型对CCAB和RDMAB的拟合系数（R2）分

别为 0.9834和 0.9732，表明该模型与实验数据吻合良好。

CCAB和RDMAB的底物消耗的生物量系数（YX/S）分别为

0.8178 g·g−1和0.4686 g·g−1，底物消耗的RNA合成产率系

数（YP/S）分别为0.04127 g·g−1和0.09196 g·g−1，表明充足

的氧气更利于底物糖转化为产物RNA。kLa是生产高耗氧

产品的关键参数，与CCAB相比，RDMAB中的动态膜可

以产生更高的 kLa[9]。Chang等[48]发现，较高的 kLa能有

效提高二十二碳六烯酸浓度、产率和转化率，与本研究结

论一致。

通过改变培养基的初始糖浓度（200 g·L−1）对模型进

行验证，发现Logistic-Monod模型适合微生物生长、Lue‐

deking-Piret 模型适合 RNA 合成和 Luedeking-Piret 修正模

型适合底物消耗，准确率均在 90%以上，表明这些模型

是可靠和稳定的。

4.7. CCAB和RDMAB中的连续发酵

基于分批发酵的连续发酵需要满足以下假设：①生物

反应器在连续发酵过程中处于恒化培养状态；②生物反应

器内每一阶段的生理状态都被维持在恒化器的连续发酵过

程中；③连续发酵参数，如微生物生长、产物形成和底物

消耗与分批发酵的参数一致[33,49]。因此，分批发酵动力

学模型获得连续发酵的初始稀释率。

稀释率等于进料流量除以培养体积。连续发酵模式

下，比生长速率（μ）与质量平衡模型[50]中的稀释率

（Dr）相关：

图7. （a）CCAB（R2 = 0.9496）和RDMAB（R2 = 0.9527）的生物量拟

合曲线；（b）CCAB（R2 = 0.9553）和RDMA（R2 = 0.9679）的RNA合

成拟合曲线；（c）CCAB（R2 = 0.9834）和RDMAB（R2 = 0.9732）的糖

浓度拟合曲线。
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( μ -Dr ) X =
dX
dt

（9）
式中，Dr是稀释率（h−1）；μ是比生长速率（h−1）。

稳态下，μ = Dr；因此，初始稀释率可由比生长速率

确定。此外，Dr不应超过μmax，以防止冲出。

在CCAB和RDMAB中，分批发酵模式下微生物生物

量的μ如图8所示。在发酵初始阶段，由于充足的氧气和

底物，RDMAB中的 μ显著高于CCAB中的 μ。随着底物

的快速消耗，CCAB和RDMAB中的μ都显著降低。通过

比较已报道的最大比生长速率可知，由于本次研究采用的

底物浓度较高，因此RDMAB和CCAB的最大比生长速率

低于先前报道的数值；然而，平均生长速率与先前报道的

结果基本一致[19]。基于分批发酵，CCAB和RDMAB中连

续发酵的起始时间分别为 70 h和 50 h。CCAB和RDMAB

连续发酵的初始稀释率分别为 0.01297 h−1和 0.01684 h−1，

RDMAB连续发酵的初始稀释率高于CCAB，表明快速底

物消耗促进RDMAB中的生物量增加和底物积累。

由于热带假丝酵母菌的生长、维持和代谢需要大量的

氧气，因此生物反应器需要充足的氧气供应。气升式生物

反应器中的动态膜通过结合微孔和旋转产生的耗散能产生

微小气泡。动态膜曝气的气泡尺寸可以达到微米级，以增

加气-液接触面积，进而使kLa显著增加，为微生物培养提

供足够的DO。图 9显示了在 20%的DO下，稀释率恒定

的CCAB和RDMAB的生物量、通气量、RNA浓度和糖

浓度。RDMAB的生物量积累比CCAB高9.71%，RNA浓

度比CCAB高11.15%。RDMAB的RNA得率（RNA产量/

糖消耗量）为每克糖合成 0.069 g RNA，比CCAB（每克

糖合成0.062 g RNA）的高11.29%。RDMAB中RNA的平

均生产率为 0.117 g·L−1·h−1，比 CCAB（0.108 g·L−1·h−1）

的高 8.3%。然而， CCAB 的通气量比 RDMAB 的高

59.4%，如果 CCAB 和 RDMAB 维持同样的 DO 水平，

CCAB必须增加通气量。然而，随着通气量增加，气泡在

溶液中破碎和聚并，可能会增加剪应力并影响CCAB中的

细胞生长。RDMAB的转速与已报道的搅拌反应器的转速

相似[9]。RNA产量和生物量表明，RDMAB中搅拌引起

的剪应力对微生物几乎没有影响。对于好氧发酵，溶解氧

不仅是一种营养因素，也是一种环境因素。与CCAB的多

孔管曝气相比，RDMAB中动态膜旋转可以提高液速，促

进气-液混合，进一步增加kLa。

表3 动力学模型参数

Bioreactor

CCAB

RDMAB

μmax (h−1)

0.07061

0.1068

Xmax (g·L−1)

74.55

81.04

KS (g·L−1)

2.954

5.097

α (g·g−1)

0.1206

0.1035

β (g·L−1·h−1)

0.0004057

0.0005286

YX/S (g·g−1)

0.8178

0.4686

YP/S (g·g−1)

0.04127

0.09196

图 9. 在 20% 的DO下CCAB（a）和RDMAB（b）的生物量、曝气量、

RNA浓度和糖浓度。

图8. 热带假丝酵母菌在CCAB和RDMAB中的比生长速率。
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4.8. 连续发酵过程中的稀释率

在好氧生物发酵过程中，不同微生物菌株和发酵阶段

的需氧量不同。发酵液的DO可直接影响微生物的酶活、

代谢途径和产物产量。在发酵过程中，kLa主要受发酵液

中DO浓度和传质阻力的影响[45,51]。动态膜通过产生微

小气泡和促进气-液混合来提高气-液传质系数[9]。因此，

研究DO对发酵的影响对于改善生物过程具有重要意义。

稀释率是连续发酵的关键指标，稀释率与最大比生长速率

成正比，表明μ越高，Dr越高。如图 10所示，在 3.0 vvm

的通气量下，CCAB的DO比RDMAB的低 76.9%，导致

两种气升式生物反应器在连续发酵下的Dr不同。RDMAB

的平均Dr比CCAB的高 39.6%，因此，RDMAB在连续发

酵模式中的生产能力大大提高。

5. 结论

本研究开发了一种新型 RDMAB，通过产生微小气

泡，提高 kLa和气含率，并改善生物反应器中的生物反应

过程。此外，建立了热带假丝酵母菌生长、底物利用和

RNA合成的非结构化动力学模型。在分批发酵过程中，

RDMAB 的生物量、RNA 产量和底物利用率均高于

CCAB所对应的值。研究发现RDMAB的连续发酵起始时

间比CCAB的提前 20 h，显著改善了生物过程。RDMAB

的生物量积累比 CCAB 的高 9.71%，RNA 产量比 CCAB

的高 11.15%。最后，RDMAB 的稀释率比 CCAB 的高

39.6%。综上所述，RDMAB在分批和连续发酵模式下均

优于CCAB，表明改进CCAB的几何结构对生物过程具有

重要意义，同时也为其他类型生物反应器的改进提供了

参考。
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