
无第 卷

第 期

锡 轻 工 大 学 学 报
  !∀ #  !∀ # ∃

静态混合环流式多糖生物反应器研究

毛忠贵 王 鸿棋

生物工程系

摘要 在静 态混合环流式反应器 内
,

发现 高表观耘度 的黄原胶 水溶液 中 一
· ,

型静态混合器对提 高岛 比 型有利
。

经黄原胶 发酵试验
,

最终

发酵液胶浓平均
,

反应器电耗 胶
。

在剪切速率约为
一 ’

的 高

剪切 区 内进行气液混合
,

有利于 气液 固之间的质量传递和能耗的降低
。

主题词 反应器 混合器 黄原胶 多糖生物反应器 静态混合器

中图分类号  
·

前 性旨
, 切 , 二

黄原胶生产菌
—

甘蓝黑腐病黄单胞菌 是一种高气性菌
,

在一定的发酵条件下
,

分泌出水溶性的粘性物
—

黄原胶
。

在发酵过程中
,

发酵液中黄原胶

浓度渐增
,

发酵液表观粘度大幅度增加
。

发酵初

始时 一 左右
,

到发酵结束时上升到近
· 。

发酵液的流体性质也从牛顿型流体转

变为高度拟塑性 的非牛顿型流体
,

从而导致发

酵中后期 的质量 传递特别 是氧的传递非常困

难
。

发酵工业常用的
“

标准
”

机械搅拌罐难以胜

任黄原胶的发酵任务
江’〕。

常用的直叶涡轮对黄

原胶发酵液的混合效率低「
,

习。 和

〔‘习曾对高粘度拟塑性流体在机械搅拌罐中的

流动模型和气液混合情况作了如图 的描述
。

流体 的拟 塑性 对流动模型和气 液混合影响很

大
,

涡轮搅拌桨搅拌区显示 出很好的混合
。

在该

区域剪切速率高
,

流体表观粘度低
,

而在搅拌区

之外
,

因剪切速率随着离开涡轮的距离的增大

走

淤少

运动缓慢
混合差

良好混 刽区

图 机械搅拌罐中高粘度拟塑性流体

流动模型不汽液混合情况
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成指数规律地减小〔〕
,

所以表观粘度也就很快升高 图 中虚线所示
。

在远离搅拌器的近罐

壁处
,

特别是在档板的后面容易形成静止区
,

高粘度还会降低搅拌桨叶的泵液能力
。

无菌空

气容易通过罐中心形成的倒漏斗型通道逃逸而不能均匀地和液体混合
,

从而限制了发酵水

平的提高
。

本文 以气液静态混合为主导思想
,

报道 了一种新型的能适合多糖发酵的生物反应

器的研制结果
。

静态混合器
。 是相对于搅拌器而推出的一种新型高效节能混合设备

。

所谓
“

静态
”

是指混合器内没有运动部件
。

不互溶的两种流体在其中流动
,

流体通过管状外壳时
,

受内件的约束
,

发生分流
,

合流
,

旋转
,

改变流向等运动
。

结果使每种流体都达到 良好的分散
,

流体间达到 良好的混合
。

这种过程和搅拌混合相比
,

具有能耗低
,

分散效果好
,

投资省
,

维修

费少等优点
一 〕

。

本研究以静态混合器为反应器的重要结构部件
,

旨在开发一种适合于粘性 多糖发酵的

生物反应器
。

材料与方法

生物反应器及配套装置

生物反应器 图

空压机
一

型 发

调速电机
一

型

单螺杆泵 型

静态混合器
,

型

分析仪
一

型

红外线气体分析器
一

型

菌种

甘蓝黑腐病黄单胞菌 一 菌株
一

培养基

斜面培养基 蔗糖
,

蛋白陈
,

牛肉膏 。
,

酵母膏 。
,

琼脂
,

种子培养基 蔗糖
,

蛋白陈 电机

,

牛肉膏 。
,

酵母膏 。
,

雇
发酵培养基 玉米淀粉 一

,

鱼

粉
,

轻质
, · ·

操作条件 图

接 种 量 写一 写
,

种 子
,

一
,

镜检合格后使用
。

一

温度 一

环流量调节 调速电机控制螺杆泵转速
。

口叭
且

毋
·

…

唱
州甲口
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空气流量 转子流量计调节
。

测定方法

发酵液流变特性及表观粘度测定用
一

型旋转粘度计
,

在剪切速率
一 ’

或  一 ’

下测定表观粘度
。

残糖测定 淀粉酶
,

糖化酶水解后用菲林热滴定法测定
。

黄原胶含量测定 无淀粉残余的发酵液
,

加   乙 醇
,

快速搅拌
,

将絮状沉淀物用 无水乙醇洗涤两次
,

滤干后用热气流干燥
,

称重
。

气泡直径 统计法
。

权 测定 亚硫酸钠法
。

计算公式

分散相 平均直径
,

一
‘

户艺
。

为气泡数目 为 单个气泡直径

广义雷诺准数
。’

川

’ ” , 一 ’ ” 一 ‘ , ’

为直径 为流变指数 一 为速度 为稠度系数
·

尸为流体密度

泵功率 有用功率
,

气体功率

一 仁(R 了
’

/ M
) I

n

(
p

,

/
p

Z
) + l

/
Z

v 。2

]
[
’。]

M

g

为空气质量流速 (kg /
s );M 为空气平均分子量 (kg /m ol) ; R 为气 体常数(J/

n旧l
·

K )
; ,I’ 为绝对温度 (K ); p

, ,

p

Z

为气体进出 口压力(N /m
,

)
; v :

为进 口气体速度 (m /s )
.

4) 拟塑性流体指数律方程
r = k (du /d夕)

” ,

圆管内
: = k }du /d

r
}
”

:

为 剪切力 (N /m
,

)
;

k 为稠度系数 (P a
· s n

)

.

5) 拟塑性流体在圆管内层流速度分布
vr,

最大流速 vm
。:

与平均流速
vm
关系

v
一
vm·:
仁1 一 (

r
/ R )

“· + ”‘·

]

[ , ]

v m : 二

=
v m

[
( 3

, ,
+ l ) / (

, ,
+ l ) 〕

6) 拟塑性流体在圆管内层流剪切速率分布 d
u/dr 和平均剪切速率 }du/drl

m
的理论

推导

对 ”
=

: , 。。、

[
l 一 (

r
/ R )

‘, + ” ‘。

〕求导

du /d
r ~ 一 (

, 2
+ l ) /

, ,
·

v
m

a :

(
1

/
R

)

(
” + ” , ” r ,‘”

= 一 〔(3
, ,

+ 1 )
二。

/

, ,
R 〕(
r
/R )“

’‘

平均剪切速率

.d· / d
·

}

m
一 1 /”

·
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·
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Z ·
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·
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·
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·
*
2 ·

丁)
:(3· + 1 )

·m
/

, !
R 〕

·

(

·

/
R ,

1八 ,
一

d

·

= 2 ( 3
, ,

+ l ) / ( Z
n

+ l )

·

v
m

/
R



毛忠贵等
:
静态混合环流式多糖生物反应器研究 20 1

A 为圆管截面积
;R 为圆管半径

。
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2 实验结果

2.1 静态混合器气液混合试验
以拟塑性流体 C M C 水溶液 为连续相

,

空气为分散相
,

气液混合实验结果示 于图 3
.

图 3 表 明

1) SL 型和 SK 型静态混合器都能在很

大表观粘 度范围内 (0
.
3一 8

.
09 P a

·
S

) 有 效

地将空气分散并混合在拟塑性流体 C M C 水

溶液中
,

其分散相空气气泡的 S
aut er 直径 在

1
·

0 一 5
·

O m
m 范围内变化

。

2) 连续相表观粘度对分散相 S
aut er 直

径和管内阻力降影响很大
。

S
a

ut

e r 直径随连

续相表观粘度的增大在不 同型号的静态混合

器中变化规律不同
。

S K 型混合器混合效 果

(姚
2 )随连续相表观粘度增大而变差

,

反映在

气泡 Sau te
:
直径 姚

2
逐渐增大

。

而 SL 型在表

观粘度小于约 3
.
SP a 一 时

,

混合效果略差于

4 5
目.
( P
a

·
s

)

图 3 气泡 san te
r
直径和静态混合器型号与

连续相表观粘度关系

.
二 : 0

.

3 5
n l
/
S

▲ 二L 0
.
Z l n 、

/
s

口
: ,

1
0

.

4 l
m

/

5

0

二. 0
.

6 1
n 、
/
s

S K 型
,

大于 3
.
SP a 一 后

,

特别是表观粘度高达 8
.
OP a 一 时

,

其混合效果明显优于 S K 型
。

对于阻力降
,

S L 型和 S K 型都随连续相表观粘度的增加而上升
,

但 SK 型阻力降始终高于

SL 型
。

2

.

2 静态混合环流式多糖生物反应器结构及影响体积传氧速率系数 k
、 。及

的因素

l) 发酵前期操作参数及反应器结构部件的确定 以液体循环量
,

空气流量
,

静态混

合器长度和型号为试验 因素
,

以体积传氧速率系数 双a
,

单位溶氧功率消耗 N
。

为指标
,

正交

试验法确定发酵前期操作参数和反应器的结构部件
。

正交试验因素及水平如表 1 所示
。

采用

L , 6

(4

,
x 2

6
) 正交表

,

对实验数 据进行方 差分析结 果如下
:
在亚硫酸 钠水溶液粘 度约为

0
.
O01 Pa

·
S

下
,

混合器型号对 双a 影响最大
,

S K 型混合器大大优于 S L 型混合器
。

A

,

B 因素

为影响 万
。

的显著性 因素
。

因发酵前期为菌体生长繁殖期
,

需氧量大
,

醒液粘度低
,

高 k
工
_
a

为

追求目标
,

兼顾 功率消耗
,

故较好的组合应为 A
ZB 】

C
:
D

二 即液体循环量 52 o L /h
; 通气量60 0

L /h ; 反应器结构部件静态混合器长度为 60 0 m m ; 型号 SK 型
。

表 l 正交试验因素及水平表

A B (、 D

因素 液体循环量
(l /h ) 泉泌鼎

混
令萦呼

度 混合器型号

620 600

520 450

4 10 300

310 150

0
.
6 SK

0
.
8 5 1

_
水平
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2) 黄原胶发酵液表观粘度与 双a 关系 在高粘度黄原胶水溶液中
,

体积传氧速率系

数双
a
与液体表观粘度有很大关系

,

如图 4
,

kl

a 随液体表观粘度 产
,

的升高而急剧下降
,

当表

观粘度大于3
.
oP a · s

后
,

k
l
_
a

的变化趋缓
.
在操作条件范围内

,

存在下述关系

kIa = 68
.
9产一 “ 2 5 ‘

( k
, a

,

1
/ h

; 产
。 ,

P
a

·
s

)

由于 双a 与液体表观粘度关系很大
,

正交试验所得结果仅对发酵前期有指导意义
。

3 ) 高粘度拟塑性黄原胶水溶液中影响 双a 的其它因素 在高粘 度下继续考察反应

器操作参数对 k
工
_
a

的影响
,

得到图5和 图6
.

��l二�.J“

000000
�二\��
, ,

名

1 2 3 4 5 6 7 8

一
。

( P
a

·
s

)

图4 黄原胶水溶液中 kl
_a
与液体

表观粘度 尸
。

的关系

Q 一
5 2 0 一6 2 0 1 /II Q

,
4 5 0 一 6 0 0 {

一

/ l

、

S K 型 曰2 5
,

6 0 0
n ‘n l

Q
。‘L / h )

图5 高粘度黄原胶水溶液中2
.
0一3

.
OP a

·
s

,

通气1 0
:
对 k
l夕 的影响

O 产,
2

.

4 6 P

a ·
5

.

产。

3

·

o
p

a
·
s

△ 产。
2

·

7
P

a

·
s

口 产。
2

.

2 6 P
a

·

s

非线性回归得

kl夕 CC Q
。。 5 6 ;

k
:刀

cc Q
l 。 ’‘

可见
,

加大通气量 Q
:
能有效地提高 k

la ,

而液体循环量 Q
I
对 k

, a 影响较小
。

更高粘度下 (7 一SP
a ·

S

)

,

考察了通气量以及反应器构件静态混合器的型号对 kla 的影

响 (图 7)
.
增加 Q

g ,

以 S L 型和 S K 型静态混 合器为气液混合单元的生物反应器中的 石
_a 均

重

重

QL(L了h )

6 0 0

Q
,

( L / h )

图6 高粘度黄原胶水溶液中 : 8一3 P a
·
s

,

液体循环 Q. 与 k
.
夕 的关系

图7 高粘度下7一 S P
a ·

s
,

通气量及静态

混合器型号对 k
;_a
的影响

只 2
.
7P a

·
5

△ 1
.
83P a

·
5

了、
、
~ 尹

▲

3P a
·

5
,

Q

:
4

5
0 1

/ 1
1

3
P

a
·

5
.

Q

:

6 0 0
1

/
1

1

1 6
1

〕a ·
s

0 1
1

) a
·

5

.

7

.

8
4

P

a

·

5

丫▲
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增加
,

但 SL 型明显优于 S K 型
,

随着 Q
g
的增加

,

二者差另!」加大
。

3 黄原胶发酵试验

3.1 发酵试验

反应器 15 L
,

实际装料10 L
,

接种量 8% 一 10 %
,

初始 pH 6
.
8一 7

.
0 ,

发酵过程中用 N
a0 H

调节 pH 6
.
5一 7

.
0

,

温度 27一 29 C
,

液体循环量390~ 52oL /h
,

通气量 420~ l000L /h
,

以 S L

型 (必20
,

L Z O O ) + S K 型 (曰20
,

L 6 0 0 ) 静态混合器为反应器构件
。

图8 为发酵过程有关 参数变化曲线
。

发酵前期
,

菌体细胞处于对数生长期
,

发酵液粘度

较低
。

随着发酵 的进行
,

菌体分泌到发酵液中的黄原胶逐渐增多
,

发酵液粘度逐渐增大
,

耗糖

速率也逐渐加快
,

24 一48 h 内耗糖速率最大
。

60
h 以后

,

发酵液中残糖已经很低
,

仅为 0
.
25 %

左右
,

耗糖速率
,

黄原胶浓度和发酵液表观粘度的增加渐缓并趋于停止
。

残糖
停气 l h

粘度
\

.
/

·

\
9

。 :

\ 一\

70

60

�了户n工Jl卜lesesLeseseseses卜"

5 0

f

一\
。
1
0
芝三�八U八U

J
且,d

黄原胶浓度 }
、
:

长一j一一~
,

\

…
......r........胜.,J 卫
l

‘翎qU

J .I..门J .eseses‘eses月.

划星姆卿邢

\

20 岁
口

10

,

/川/

‘O�九‘勺O�广n勺d

�二二\
.10芝尸口�:O

2 2 4 3 6 4 8 6 0 7 2 7 8

发酵时}hJ(h)

12 24 36 48 60 72

发酵时l石] (h )

图8 静态混合环流式生物反应器黄原胶发酵曲线 图9 耗氧速率 。() 和 C仇排出速率 口

图9 为发酵过程中耗氧速率和二氧化碳排出速率曲线
。

发酵初期
,

随着菌体细胞的姗

殖
,

耗氧速率 Q
(〕:
和二氧化碳排出速率 Q (()

。

都逐渐加快
。

1 8 一 23h 时
,

达到高峰
。

在23一 2 4h

内
,

停止供气 lh
,

反应器中发酵液处于静止状态
。

恢复供气后
,

Q

()

和 Q
‘。

在 10 多个小时内都

处于较低水平
,

两曲线同时出现低谷
。

可见氧的缺乏会导致菌体细胞呼吸能力的下降
。

发酵

中后期
,

耗氧速率一直较高
,

可见黄单胞杆菌 N
.
K 一

01 菌株对氧的依赖性较大
。

发酵后期
,

发

酵液表观粘度高
,

耗氧速率
,

二氧化碳排出速率和 多糖合成速率都逐渐降低
,

细胞老化收缩
,

代谢能 力下降
。

3

.

2 发酵过程中发酵液流变学性质

黄原胶发酵液的一个重要性质就是它的高度拟塑性
。

对其流变学规律的认识
,

对于多糖

生物反应器的小试研究和放大无疑十分重要
。

如图 10 所示
,

黄原胶发酵液表观粘度与剪切速率关系极大
,

在剪切速率小于20 (
S” )时

,

表观粘度随剪切速率的增大而陡降
,

大于40 (
S一 ’

) 后逐渐趋于平缓
。

黄原胶发酵液在 24h 时

就成为高度拟塑性流体
,

其流变性指数仅为0
.
154 ,

发酵结束时
,

流变性指数为0
.
14 4 ,

变化很

小
,

稠度系数 汤逐渐增大 (表2)
.
可见

,

发酵液的高粘度和高度拟塑性等性质存在于约 3/ 4的
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发酵周期内
。

表2 黄原胶发酵液流变方程

发酵 时间(h ) 发酵液流变方程

24

38

48

6O

r ~ 8
.
60 }du /d) 一

。 ’5 ‘

r
= 1 3

·

6
0

}
d

u

/
d
夕一

。 ’“

r
= 2 1

·

4
2

}
d

u

/ d
夕一

。 ’礴5

r
= 2 9

·

3 5
{

d

u

/ d
夕一

。 ’‘2

r
= 3 9

·

3 1 一d
u/d〕 一

。 ’4 4

3

.

3 静态混合环流式多糖生物反应

器发酵结果

部分发酵结果如表 3所示
,

其中反

应器 电耗为循 环泵及空 压机 效率 以

60 % 计的反应器实际 电耗
。

黄原胶浓

度 达 3
.
02 %

,

反 应 器 电 耗 仅 为

66 2okw h /t
.
表 明该 多糖反应器有 一

定的开发前景
。

表3

10 ZU 40 60 80 100 120

业(s
一 , 、

d y
’

图10

A 24h

不同发酵时间的黄原胶发酵液表观粘度

和剪切速率的关系

B 38h C 48h D 541飞 E 7 2 h

黄原胶发酵结果

批 次 发酵时间

(l飞)

黄 原 胶 转 化 率

(环)

2
.
87

3
.
00

默

丙 酮 酸

(% )

反应器 电耗

(kw h /t)

72

89

77

84

3
.
05

3
.
15

67

65

2
.
80

3
.
19

平 均

56

63

3
.
90

3
.
24

4 讨 论

4.1 “

标准
”

机械搅拌罐对黄原胶发酵的不适应性和环流式多糖生物反应器的环流优点

由于黄原胶发酵液具有高度拟塑性和高粘度等性质
,

使得
“

标准
”

机械搅拌罐在某些方

面不适应
。

l) 剪切速率分布不均匀
,

气液混合不良
。

在搅拌桨叶周围的一小部分高剪切 区内
,

发

酵液表观粘度低 (图1)
,

气液混合 良好
。

而在高剪切区之外
,

因剪切速 率迅速降低
,

表观粘度

很快升高
,

流动不畅
,

特别是在远离搅拌桨的挡板附近
,

发酵 后期甚至成为
“

死 区
”
( 静止 )

。

因而气液混合
,

接触及表面更新都较差
,

严 重影响质量
,

热量的传递
。

H
a t t

or
i
纽’3〕
等人在测 定

机械搅拌罐中 C M C 水溶液的 k
la
时发现

,

罐内各点的 权
a
值差别很大

,

在某一表观粘度下
,

搅拌尖端 k
, a 约为33h”

,

而在桨叶相对的罐壁附近仅为4h
一 ’

.

2) 流型紊乱
,

规律性差
。

由于高度拟塑性性 质
,

处于低剪切区的发酵液 不能 周期性

地
,

有序地通过高剪切平面
「’2 习,

和空气的接触以及宏观混合不 良
。

造成 质量不能迅速传递
,
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特别是氧的供应不足
,

限制了黄原胶发酵水平的提高
,

而 静态混合环流式多糖生物反应器

的特点之一是环流
。

因此
,

发酵液的循环不受高粘度和拟塑性的限制
,

能周期性地
,

有序地被

强制通过高剪切区的静态混合器
,

周期性地和新鲜无菌空气相接触
.
在静态混合器中发酵

液所受到的剪切力较均匀
「’‘」,

气泡大小也较均匀
,

气液接触较好
。

在适宜的操作条件下
,

改

善了菌体生长和产胶条件
。

4

.

2 静态混合器型号和操作参数对气 的影响

由于黄原胶发酵液的物性
,

特另lJ是表观粘度在发酵过程中大幅度变化
,

所以各种 因素对

kLa 所起的作用也随之发生变化
。

发酵初期
,

发酵液粘度低
,

对流混合机理占主导地位
,

静态

混合器结构 (型号 ) 在众因素中对 k
l_a 影响最大

。

S K 型显著优于 S L 型
,

而在发酵后期
,

发酵

液粘度变得很高
,

剪切力机理占主导地位
。

此时 SL 型优于 SK 型 (图3也暗示了这一点 )
,

而

且通风量越大越明显 (图7)
.
因此

,

将二者组合作为反应器的气液混合构件比较适宜
。

发酵前期
,

液体循环量 Q
l
和通风量 Q

:
都是影响 k

La 和显著性因素
,

均为越大越好
。

到了

中后期
,

发酵液粘度增大
,

对流混合机理已不占主导地位
,

液体循环量对 k
l_a
的影响 (k

:_。
cc

Q
L
01

‘
) 比通风量对 k

l夕 的影响 (k
:夕 戈 Q

gO 56) 要小得多
。

因此
,

发酵中后期可适 当减小循环

量
,

加大通风量
,

把能量用在最合理之处
。

4

.

3 静态混合环流式多糖生物反应器的高剪切区分析

静态混合器作为反应器的气液混合部件
,

是反应器的高剪切区
。

经理论推导
,

拟塑性流

体通过圆管所受到的平均剪切速率
:

1du/dr l
。

= 「2(3
, ,

+ l ) / ( Z
n

+ l )
]

·
v m

/
R

为简化处理
,

圆管半径 R 用静态混合器当量半径 R
’

代替
。

如发酵 72h 时
, n

一 。
.
1 44

; vn
、

一

0
.
5 7 m / s ; R

’

= 0

.

O O 6 l m 所得广义雷诺准数 R
e’ 约为 25

,

R
e
’

《 210 0
,

为层流〔9〕
。

可代入上

式即得到此时在反应器内的静态混合器中发酵液所受到的平均剪切速率为

}d u /d
r
1
1。

= 2 0 7
5 一 ,

对照图10 可知
,

剪切速率约大于40
5 一 ’

后
,

发酵液拟塑性性 质趋于消失而接近于 牛顿型流

体
.
如发酵 72h 的 发酵液 在剪 切速率 5

.
8255” 下

,

其表观粘 度 为8
.
7P a

·

s 而 在剪切 速率

20 75 ”下
,

由流变方程
:
一 39

.
3川山

‘

/ 山
一

!

。 ’“ 计算出的表观粘度仅为。
.
4 1 Pa

· 5
.

这大大有利

于无菌空气和发酵液的混合
。

另外
,

因表观粘度的降低而对能量的节约也是十分有利的
.
发

酵过程中
,

黄原胶生产菌向外分泌黄原胶
,

使得细胞周围存在一层粘性夹膜
,

形成营养
,

氧和

产物传递的壁障
,

静态混合器高剪切区的存在
,

也可使细胞表面的粘性夹膜变薄从而促进质

量的传递 扛’‘}
。

静态混合环流式 多糖生物反应器较好地利用了发酵液高度拟塑性 (剪切变稀 )的性质
,

在高剪切 区内进 行气液混合
,

既有利于气
,

液
,

固 (细胞)间的质量传递
,

又有利于能耗的降

低
。
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