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Introduction

Contenu classique d’'un cours de génie biochimique (Biochemical engineering) :

Bilans des réactions biochimiques

- Cinétique de croissance microbienne (parallélisme avec cinétique enzymatique)

Bilans des bioréacteurs (batch, fed-batch, continu)

- Génie chimique (design des bioréacteurs, phénomeénes de transfert)

- Techniques de séparation et de purification/conditionnement des bio-produits
(Downstream processing)

Bouquins de référence :
- Blanch H., Clark D.S. (1997) Biochemical engineering, Marcel Dekker
- Bailey J.E., Ollis D.F. (1986) Biochemical engineering fundamentals, McGraw Hill

Schéma d’opérations unitaires caractéristique
des bioprocédés

Bioréacteur

Sélection et
optimisation de la
souche microbienne
D R —
Préparation du Scaling up
milieu
Séparation S-L
Disruption
Conditionnement cellulaire Conditionnement d'un
de la biomasse métabolite
(phase S) Séparation S-L extracellulaire (phase

D

Conditionnement d’un
meétabolite intracellulaire 4
(phase L)
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Complexité du cours : deux composantes fondamentalement
différentes a étudier (interactions)

% \ / Population microbienne :
= g . .
N o L composante biologique
Bio-réacteur : composante
physique

Synopsis

Mise en ceuvre des bioréacteurs : description du matériel

Génie chimique relatif aux bioréacteurs

Ecriture des équations de bilan et systemes dynamiques
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Mise en ceuvre de bioréacteurs : description

du matériel

Bioréacteur — échelle
industrielle

Bioréacteur — échelle pilote

Systemes de culture en
laboratoire

=
£

L

Dimension caractéristique
de l'installation (D)

luLa 1L 1L a20L 100L a 100 m?

1. Bioréacteurs et équipements associés
Géomeétrie générale du réacteur biologique Systéme d'agitation :
i | | D - Mécanique
T A B | - Pneumatique
il
| B | H/D =2
‘. . (] . H/D =1
B 7‘ o | W
,,,,,,,,,,,,, w11
8
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I z . D,
j’{, Bioréacteur de type cuve mecaniquement agifée

Vue d’ensemble du systéme

- Piping pour la vapeur

- Piping pour I'air comprimé
- Piping pour le fluide
caloporteur/de
refroidissement

- Vannes pneumatiques

- Condenseur

- Circulateur
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Sonde pH

Sonde pO,

Fiche & 4 broches

Joint forique (20.29x2.62;
silicone FDA)

Joint forique (7.65x1.78;
Viton FDA)

Joint trapézoidal

Corps intérieur:
Anode

Cathode

Corps @ membrane:
T-96 ou S-96

Membran
e téflon

Gaine
N: sans cage de profection
P: avec cage de protection

Nawilla da nrataction

11
Nouvelle génération de bioréacteur pour les études de screening a grand
débit (High througthput studies)
Apercu de la problématique :
Fully instrumented bioreactor
110 1001
E % ?éﬂg\isucoalrilstirred vessels
Es
AL
‘E A A Microplates
P Shake flasks % 01105 mi
g 25 to 500 ml
£
Experimental throughput E—
Betz and Baganz
[2006]
12
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Amélioration de l'outil de screening de base : 90% des expériences (au niveau
académique et industriel) mettant en ceuvre la culture de micro-organismes sont réalisées en

erlenmeyer

Vasala et al. [2006] 5 75
100 4 '
70
4
8 - 65
6.0
60 4 %
- O0us 5.8
an 4 2 50
s
20 Y
4.0
o 38

Time [h]

13

Développement d’'une gamme de senseurs optiques

A

4

1220V

1201 A 18 18
100 15 5 °
- £ £ =
£ 80 12818 128 6_ )
8 / g o /& 9
a 60 g:‘% I 90 9 | 2
S 40 9 i A he
) 6 s ! i
20 R E 3 s 2
0 A -
e o
20 0 5 10 15 20 25 30

0 5 10 15 20 25 30
time [n] time [h] time [n]

Cultivation of C. glutamicum lys€@™" in batch culure on
defined medium with different concentrations of phosphate buffer
106 mM (a), 32 mM (b} and 6 mM (c). Cultivations were carried out

and pH sensor at 30°C and 230 rpm

e pH

in 250 ml non-baffled plastic shake flasks equipped with an oxygen

07/10/2010



Cuve agitée miniature (V,_ = 18 ml)

Chamber

Colonne a bulles miniature (V, =2 ml)

]

Jegapapag -
= T

Optical oxygen
and pH sensors.

Betz and Baganz 15
[2006]

Exemples de mini-bioréacteurs « hand-made »

Enregistrement de la pO2 Alimentation fed-batch en
(systéme Presens) glucose (systéeme EnBase)
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Exemples d’'une plateforme de micro-bioréacteurs
= Behch fop

Systemes de culture « disposables »
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Génie chimique relatif aux bioréacteurs

1. Rappel : opération de mélange

Bioréacteurs de dimensions standards : recommandati ons
Cuve:
Cuwe cylindrique a fond plat.
Hauteur de liquide (H) égale au diamétre de la (Dye
Le rapport H/D peut étre égal & 2 ou a 3 danssleledioréacteurs aérés ou munis HD
de plusieurs mobiles d'agitation. e=Di0
COntl‘e—Eg es : i i 03D =<d=< 05D
Nonbre de contre-pales)s 4.
Largeur des contre-pales (b) = D/12 ou D/10. H
Hauteur des contre-pales)(h H.
Ecarterment par rapport & la paroi de la cuye=(@ ou 0,2D.
Mobiles d'agitatior : -
- Diamétre du nobile (d) = D/3. 3 l I N
Distance par rapport au fond de la cuve (Y) = D/3. PR
Le nombre de palespjret le rapport diamétre du mobile (d) sur largeuta palel "
() sur hauteur de la pale (w) est fonction du typemobile utilisé (pour une TDf :
=6 et d/l/w = 20/5/4) D

19

Bioréacteurs a plusieurs étages d’agitation H/D > 1

yal
©
Fay
€
=
<

©2 |

=61 |

D
=a
==

e

\

AN ES)
{

P = 2.P1ps

P

< Z-PTDG globale

globale

20
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Opération de mélange : cuve mécaniquement agitée

Actions des mobiles d’agitation

SNE'S

07/10/2010
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Actions des mobiles d’agitation

Milieux a viscosité élevée — mobiles a action tangentielle

Ruban hélicoidal

=8

Ol

@D,
—
&

Vo

/LI_J\ <: ] \\ |
T N N
RADIAL AXIAL

24
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Calcul de la puissance dissipée par un systeme d’'ag  itation

Théoréme die Vaschy-Bucimgliteam : réduction de 16 & 13 variables
sans dimensions.

N, =k.Re*. Frv. Wez. (H/d)y<® . (D/dy< ...
Nombre de Reynolds (Re) = pNd2/u
Nombre de puissance ou de Newton (Np) =P/ p N3d°
Nombre de Weber (We) = pN2d3/o
Nombre de Froude (Fr) = N2d/g

25

Courbe caracteristique de puissance : N, = f(Re)

Np

/
A/
p 4
=1
l
|
|
T

[
I

11
[

m_|

1

26
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Calcul des débits de fluide

10 N
- L@O |
- Nt

Circulation = entrainement + pompage

Pompage : Circulation :
Qp = qu.N.d3
— — 3
£=V/Q, Q= Qe+ Qy=Nyo N d
=1/t bEVIC:
27
Application :

Soit une cuve standard (D = 0,3 m) contenant de I'eau.
Cette cuve est équipée d'un mobile d’agitation de type
TD6 tournant a 400 min L.

Caractéristiques de la TD6 :

N, =5,5
Ngp = 0,85
Nge = 1,51

Calculez la puissance dissipée, la vitesse périphérique,
les débits de pompage et de circulation et les temps de
pompage et de circulation.

28

07/10/2010
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2. Extrapolation ( scale-up ) : principe des similitudes

Nindustriel = Niap - (Dingustriet /Dian)®P
Avec F = D jnqustrial /Dian

Exemple : choix de P/V comme critére d’extrapolation

NploIN3d®> N3[D>
p_"vp - —N3M2
\Y D3 D3 N°D

— Vit éria
— Debit de pompage
— Temps de pompage |/

Facteur de multiplication

\ |

Application :

La culture d 'un micro-organisme anaérobie a été mise au
point dans un fermenteur pilote de 785 litres (cuve standard
de D = 1m). La cuve est équipée d’'une TD6 tournant a 180
min-1. Le liquide est peu visqueux et peut étre assimilé a de
I'eau du point de vue des propriétés physico-chimiques.

Calculez la vitesse périphérique, les débits et temps de
pompage et de circulation.

La culture a | ’échelle industrielle doit se faire dans un

volume de 50 m 3. Calculez I'évolution des différents
parameétres cités précédemment si on garde la puissance

volumique a un niveau constant.

30

07/10/2010
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Résolution _:

Volume (m3) 0,79 50,00
d (m) 0,33 1,33

N (s-1) 3,00 1,16
P(W) 610,60 38891,45
P/V (W/m3) 777,83 777,83
Vitesse périphérique (m/s) 3,14 4,84
Débit de pompage (m3/s) 0,09 2,27
Temps de pompage (s) 8,52 22,07

/

Facteur multiplicateur = f(F)

31

Phénomeénes de transfert en bioréacteur agité

- Transfert de masse=—

- Transfert de chaleurE—"
- Transfert de quantité de mouvement

)

32

07/10/2010
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Notion de turbulence :

w [m/s]

w,=w+w

k=% W2 +w2+w,?)
12—\ 2= 2

WE =W 2=w,

33

Echelle de Kolmogoroff :

Hypothése de Kolmogoroff : pour un nombre de Reynolds important (de
maniére a se situer en régime turbulent), dans un systeme d’écoulement
donné, les tourbillons de petite taille sont indépendants des mouvements du
fluide et constituent une turbulence locale homogéne et isentropique

\? energy flow

hp = I

_ P
Er :ﬁ
lK:(j_j;)—l/‘}

Viscosité cinématique :
v = p/p =10° (eau)

34

07/10/2010
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Limite de Kolmogoroff — en réalité, on a
une répartition du taux de dissipation
d’énergie.
¢ Wikgl La plupart de la dissipation prend place
dans I'environnement direct du mobile
d’agitation.

74.0

gT,max > ET

35

Application :

Soit un bioréacteur mécaniquement agité de configuration s tandard équipé
d’'un mobile TD6 (d = 0.1m ;N , =5.5; Ny, = 1.51). Le milieu de culture peut étre

assimilé a de 'eau au niveau des propriétés physico-chimiq ues.

Si le mobile tourne a un taux d’agitation de 1200 min -1 et en utilisant le
principe de Kolmogoroff, quel(s) micro-organismes ou cell ule(s) sont (est)
affecté(es) par le cisaillement :

E.coli :dg e ~1Hm

S. cerevisiae : d e ~ 7 MM

Penicillium canescens : d gy ~ 50-100 pm
Sodoptera frugiperda  (Sf9): d .gjye ~ 20 pm
CHO : d e ~ 30 pm

Que deviennent vos calculs si, dans la zone de I'ag  itateur la puissance
spécifique est 30 fois plus élevée que la puissance spécifique moyenne ?
Calculez la fréquence a laquelle les micro-organism  es sont soumis a cette
puissance spécifique maximale.

Proposez des solutions pour améliorer la situation

36
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2. Transfert de quantité de mouvement : homogénéisa  tion

Mesure du temps de mélange

- Laturbulence

Temps

Deux phénomeénes interviennent dans le mélange :
- Lacirculation

37

Méthodes plus précises :

Traceur
Acide-base
Solution saline
Solution chauffée

Sonde
pH
Conductivité
Thermocouple

Temperature (°C)

— Ideal response curve

‘Thermocouple 8

250
Time (s)

Conductivity (mS/cm)

— Ideal response curve

Conductivity

60
Time (5)

80 100 120

38

07/10/2010
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Grandeurs caractéristiques

N = 3,9.(d/D) %N 1

: corrélation basées sur la circulation.

2 T T T T T

Temps de

Concentration en traceur

0 1 2 3 4 5 8
Temps 39
Grandeurs caractéristigues __: corrélation basées sur la turbulence.
= 213 ¢ -1/3 -1/3
t,, = 5,9.D23.e13.(d/D)
Rushton  Prochem
o turbine  impeller
- 'Y a 0 vvm
o /Slope : L] a 0-5vvm
ol OA\ ° o 10 vvm
r]o * O 1S vwm
— O-g
z 8 0:;5%0\ <
< 5 D PR
T-0%m e
DTl °8 'ﬁ’\o%:?‘\
48 # From Equ. 32
| 1 1 | | L L
20 50 100 200 500 1000 2000 5000
(E7) or (E4)g (W/kg = 10%)
40

07/10/2010
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Evolution du temps de mélange en fonction du nombre d’étages d’'agitation
11 liters = .1ife1‘s
Vx2 ‘
Qx2
T, = cste
ty =58 tyn = 20s \
T
t, = 20s tn= 10s
41
Evolution du temps de mélange en fonction du volume de cuve :
3
10 T
-©- Réacteur de 20L ; 2 mobiles d'agitation TD6
-~ Réacteur de 20L ; 3 mobiles d'agitation TD6
-9~ Reéacteur de 500L ; 2 mobiles TD4
-B- Réacteur de 2m?; 2 mobiles TD6
-A- Réacteur de 2 m?; 3 mobiles TD6
=B~ Réacteur de 30m? (Vrabel et al. [2000])
0
e N
2 ~
S \&\»
‘O
£10° A
Q —
© s
3 A
E T —
) 3 - A
— oy <& ~A
0 A
T E— .1::~e\<]
g
‘\ 3\
~>o
! O
10 1 > 3V A 4
10 10 10 10
PN (W/m?)
42
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- Modéles compartimentés
- Réseau de zones

QLJ L L A% 0 P I o o A A
I B D ) B B EN N ) N ) B

[ JE il
i
i

]
]
]
]
]

RADIAL

L PP PL P PLPCPLPLPT

s A Y N

g N g

[
[
[
[

i

'J—\
[ ]
PP
(g
L\\\\\\\\\\\\\\\\\\\\\\

{11
{11

=

43

Exemple de limportance de la dynamique du systéme : gradien t de
concentration en substrat pour une culture fed-batch

Ajout fed-haich

s de sushsirat
&
i3
e b bt | ‘
- 0
C oncettrati on gl
en substrat(gl) .
B
i
N\ IR
* o0 1] a0 40 4‘5 50
Tenps ()

44
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Influence de la concentration en substrat sur le métabolisme : exemple de
Lactococcus lactis

[DHAP €= GAP}— &

S >>> v o | G
NADH ATP ! L
jﬂ, 3 B
\ ADP | s NADH S <<<
NAD® [NADH ATP : h,\m‘l
Caca) <>k pyruvate :
3
45
Influence de la concentration en substrat sur le métabolisme : exemple de
Escherichia coli
Bascule métabolique déclenchée par :
- Exces de glucose
- Manque d’oxygene (voie des acides mixtes chez certains procaryotes)
Glucose
e —
MADH, NAD+
Pyr o+ |
GSP o )
A \
__—7 0Oy<<
Lactate
» Ethanol
AT _ Dyr PFL » o m
‘ym .-xg-a»t_ﬂ.(.o.—l{:_’_1 AcetyIP Acetate + ATP
€0 scetylCos i AcetytP K, Acetate s aTe —
oot —_— S>>
BIOMASSE €————— Tca<cyae - AT
46
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3. Dispersion G-L et transfert d’oxygéne

Phase L
Phase L + phase G

Bakker [Zm0m]

47

lllustration des différents régimes d’écoulement ga z-liquide au sein
d’'une cuve agitée :

De la gauche vers la droite, le débit d’air est maintenu constant et la vitesse
d’'agitation est progressivement augmentée

Engorgement Engorgement Charge Recirculation

partie |

Nienow [[19SH]

48

07/10/2010
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Diagramme de flux (forme adimensionnelle) :

0.4 T T

— Courbe d'engorgement
—— Courbe de charge

0.351 bt

0.3

Engorgement total
du mobile d'agitation

= G/Nd®
o
N
o
T

0.2

0.15 Engorgement partiel

Nombre d'aération Na

0.1

0.05 . "
Charge et recirculation

I 1 I | I 1 I
0.1 0.15 0.2 0.25 03 nas na 0.45 0.5
Nombre de Froude Fr= N2d/g

49

PPe

Puissance dissipée en milieu aéré : décroit en fonc  tion du débit d’air
injecté et de la forme des cavités gazeuses

,ﬁ Michel et Miller :

) e Clinging cavily Pg =m. (POZ Nd?3 / GO-56)n
%JWJ @ Avec pour une TD6 : m=0,78 n =

Vornex cavity il 0,45
1.0
e Large cavity
: Number of large 1 i | .
N oo suiase | Arecton . -
[ Yorexand | ravlies grow) Effet proportionnel sur les debits de
| €iinging cavities! t - .
o5 L o | i B pompage et de circulation :
A h 1 L ¢ -
First large : -L‘\\__ Qp aéré — (Paéré/PO) . Qp

L lgEpara H Qc aéré — (P aéré/PO) . Qc
L L

0.01 0.02 6.03 0.04 0.05
Aeration number My,

Lu et al. [2001]

50
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Optimisation de la géométrie et de la configuration des mobiles d’agitation

1. Hélices a pales profilées :

1 : hélice a pales inclinées.

2 : hélice a pales profilées A310
(coefficient de solidité : 22%)

3: hélice a pales profilées A340
(coefficient de solidité : 67%)

4: hélice a pales profilées A315
(coefficient de solidité : 87%)

200

160

120 SDT4-DT4

Ka(h™)

@DT4 - HTPG4 D

0.91 1.37 1.82 228 274 @ E

Peripheral speed (m/s)

80

40

§
\
\
\
\\g
N
N
\

51

Calcul du k |a a partir des variables opératoires du réacteur agité :
Corrélations de Van't Riet : indépendantes de la géométrie d u mobile, valable
pour les milieux aqueux et seulement si dispersion effectiv e du gaz.

« Pour I'eau distillée (milieux coalescents) :
k,a=0.026 . (P/V)%4 . (GIS)°S

« Pour les milieux contenant des électrolytes (milieux non co alescents) :
k,a=10.002. (P/V)°7 . (GIS)°2

A partir de la, on peut imaginer la forme de la corrélation pou r un

bioréacteur sans agitation mécanique (de type pneumatique ):
ka=C. (G/S)®

Rappel : variation de la concentration en oxygéne dissous dans la phase liquide :

dc, o
Fin Ia. (C2 — C. ) — doy,
;oL )
Compo Compo biologique

physique 52

07/10/2010
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Application :

Soit 2 mobiles d’agitation : une TD6 et une hélice a pales
profilées (d = 0.5 m). Les équations décrivant la courbe de
charge sont les suivantes :

TD6 : Na=30. (d/D)35. Fr
Hélice : Na = 6000 . (d/D) 155 . Frz7*

Comparez les performances respectives de dispersion gaz-
liquide pour les deux agitateurs si on doit respecter les
contraintes suivantes :

N maximum pour G minimum pour
cisaillement (s 1) transfert d'oxygene

(vvm)
TD6 0,51 0,13
Hélice profilée 0,83 0,19

53

Résolution :
07 i i T
: —— Courbe de charge pour TD6 ‘
|
e
06
|
| ~
| /
05
| /
|
04| //
g I
|
031 /
| e
| /
02t}
| /
|
01 ¢___7{_/_____________________ EEMRRR A S
|
00 0.1 0.2 03 04 05 06 07 08 09 1

Fr

54
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Résolution (suite)

0.1 i i T T

l : —— Courbe de charge hélice profilée
0.08 /
0.07
005 /
0.04 /
0.03
0.02 /
0.01

0 0.01 0.02 0.03 0.04 0.05 0.06 0.07 0.08 0.09 0.1
Fr

55

Transfert d'oxygéne en relation avec la cinétiqgue m icrobienne

Définitions importantes
OTR : oxygen transfer rate (capacité de transfert physique)
OUR : oxygen uptake rate (capacité d’absorption biologique)

dc
a = kla.l((],‘_’ . ) Goy

T

OTR OUR

Pour une culture microbienne avec un taux de croissance L, une concentration
en biomasse X et un coefficient de rendement YOX, la demande en oxygéne
(OUR) est donnée par :

=
>

OUR =

§-<

56
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Processus de transfert d’oxygéene

Description et modélisation

Etape 1
Etape 2 Etape 4 Etape 5

Bulle
gazeuse

Etape 3 '
T -ellule
Film liquide
Film gazeux
Rappel : théorie du double film
Interface
| | | Au niveau des films laminaires, le
, Gaz Liquide transfert de matiére se déroule
1

uniquement par diffusion.
On applique alors la loi de Fick:

_
Avec:

1
| : -1, « flux diffusif d’un composé A (mol/s.m?)
: - D : coefficient de diffusion moléculaire (m%s)
! -dC/dz : gradient de concentration a I'équilibre
(mol/m?3)

Turbulent  !Laminaire Iammaire Turbulent

07/10/2010
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Si on considere une espéce A qui traverse les deux films :

CG - CGi CL —_ CLi DGzet D, : diffusivités effectives
Jo= D,.—~—C=p, L1 (ms)
ZG ZL Zs et Z, : épaisseur des deux
films (m)

Cette équation peut étre exprimée en terme de coefficient de transfert de masse
k (m?%s)

Ja = kg.(Cc — Cgi) = ki (Cpy — Cp)
Le taux total de transfert de matiere est donné par :

A : surface d’échange (m?)
Q=Ja.A =]a (a . V) a : surface spécifique d’échange
(m¥m3)

A
— Q= kA (Cg = Cgi) = kp.A.(Cri —Cp)

a
—— Q= kg.a.(Cg = Cg)- Vi, = kp.a(Cp —Cp) .V,

Les concentrations aux interfaces étant difficiles a déterminer, on préfere exprimer
I’équation en fonction de taux global K de transfert de masse :

— 0 — 1] 0 0
Q= Kg.a(Cc—CQ).Vy= Kp.a(Cl —C ).V, & et ¢ sont les
concentrations a  I"équilibre
dans chacune des phases

La relation d’équilibre dans une systeme gaz-liquide peut étre déterminée par la
loi de Henry (applicable pour les systéemes dilués)

Pa = HA- C](_).A H,, constante de Henry (bar m¥kg) : Cg.RT
=CLo,. H,

La solubilité de I'oxygene dans la phase gazeuse étant plus importante :
— 0
Q= Kp.a(C)-¢C.). v,
Avec :

Cc=H .}

07/10/2010
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Optimalisation du transfert d’'oxygéne

Nous disposons donc de deux facteurs sur lesquels nous pouvons agir pour augmenter la vitesse de
transfert d’oxygéne des bulles gazeuses vers le microorganisme : k,.a et (C,-C,).
o

Q=k.a(C-g)

-augmenter (C-C,)

* Modifier la pression du soluté (augmenter le pourcentage d’oxygene dans I'air)
(O, purx5)

* Augmenter la pression de l'air dans le fermenteur (2 bars : quantité x 2)

-augmenter k .a

* Influence du sel (peu utilisable)

* Influence de composés organiques (éthanol) peu utilisable

* Influence de détergent ; favorable a faible concentration, défavorable a forte
concentration

-augmenter a
* Augmenter a par agitation et force de cisaillement (voir plus loin)

Solubilité des gaz dans les liquides

Le tableau suivant donne la solubilité de I'oxygéne dans de I'eau distillée

Pression kPa
T°C 100.0 101.3 103.0
25 8.15 8.26 8.40
30 7.45 7.55 7.69
35 6.85 6.94 7.07

Les facteurs qui affectent la solubilité de 'oxygéne sont
- la pression partielle d’oxygéne
- la température
- la présence de solutés dans la phase liquide (sel, tensio-actifs et substances organiques)
1) l'effet de la pression partielle d’'oxygéne (P;) est exprimée par la loi de Henry
C; = Pg/He (he = constante de henry, C; = concentration a la saturation en oxygéne (mg/I)
2) I'effet de la température peut étre exprimée par la relation empirique de Truesdale et al. (1955)
Cs=14,16 —0.3943 T + 0.007714 T2 - 0.0000646 T*
L'air contient 20,94% oxygéene. La pression partielle est de 158,8 mm de Hg. Lerreur standard est de
0.05mg/I
3) Les sels dissous diminuent la solubilité de 'oxygéne. Dans une solution saturée de NaCl, la solubilité de
I'oxygéne diminue d’une facteur 2.

07/10/2010

31



Les techniques de mesure du K,a

-Techniques directes : en présence de micro-organismes
dC,/dt = K..a(C%-C,)-Qq

-Techniques indirectes : en absence de micro-organismes
dC,/dt = K..a(C%-C))

Technique indirecte de détermination du K,a

Suivi d’une expérience de gassing-in gassing-out

Calibration / Ajout sulfite

Consommation de
I'excés de sulfite

It Autoscale is OF click
here to change values.

After that cick some-
where inside the graphical

window to make changes
active.

Chi
Ch2
Channels Ch3
3
tha
Data choice button I——ﬂ- _poz. V[
Auto seale

Scale button — n
Uzt |-+

| Clear graph button |i,|
=

I Raw values of all channels I

[ 9920| [ 9892| [ 99.30| oxveenin % air sat.
43560 = 3190 | Amplitude

| 76| | 2688 2655| Phase
200} | 200} 200| Temperature,

443
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Exploitation des données

0 1
Temps (5)

Al'équilibre, le transfert physique (OTR) doit satisfaire la demande (OUR) :

X
K (€0 - 6. ) ="

En pratique, on préfere de maintenir une concentration en oxygéne > a
une concentration critique C,

pX

Kiawin=—"7>——>7>——""<
o]
Yo (CF — Cp mt)

Pour calculer les parameétres opératoires du réacteur pour atteindre ce
kia, voir précédemment

66
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Equilibre entre OUR et OTR lors d’'une culture : pri  ncipe des bilans gazeux

o Régime stationnaire :
dc, _,
dt
q, = kLa[(C* _CL)
pO2 (%02
dissous)
2 kLa = *i
c -cC,
g, déterminé par bilan gazeux :
Pour le QR :
k a= Qinoz ~ Qource 0
L *
Cc -C, QDUTC(I_—iﬁ)(iE)}(())UT Qour
QNOZZQN |:012094 QR QOUTC(I
QINNZZQ”\‘ 79 Qnoz—Qoutae
96N, 0,y =100-%60,~%CO;
— 100
Qour %NZOUTQNNZ
_%
%UTQ_%QUT &

Application :

Soit une fermentation de  Penicillium sp . Le volume utile du fermenteur est
de 50 litres et I'aération est a 0,16 vvm (composit  ion de I'air entrant :
20,94% d'0O, et 79% de N,). La culture est conduite a 30C et a pression
atmosphérique (C* oxygene = 7,6 mg/l).

L'analyseur de gaz placé a la sortie du fermenteur  collecte les mesures
suivantes a des temps de fermentation différents :

Temps (h) %02 %CO2 pO2
2 20,26 0,54 71,7
20 20,1 0,84 0,3

Calculez le k ja pour ces deux temps de fermentation. Comment expl  iquer
les différences obtenues ?

68
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Phénomeénes limitant 'OTR

- Limite mécanique du systéme d’agitation
- Sensibilité des micro-organismes au stress mécanique
- Formation de mousses

AIR

WATER

Ascension of the ar through the foam
column and drainage of the ligud
contained inthe lamella (Thinning)

Lphase < G phase

Bubbles reach the liquid
surface and form the foam.
stabilization of the dispersion
by the liquid lamella

Lphase >G phase
Ascension of the
air bubhiles coming
from the soareer

7N

)

[

P

Ny s
D
\ "

69
Antimousse chhimnggee
IR —_—
Me Si—O I Si—O Si—Me B (@)
[ LT ] ———
Me Me Me Cﬂ
D ‘=.
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Antimousse pphy&igee

Ecriture des équations de bilan pour des

systemes dynamiques : applications aux
bioprocédés

Références

Dunn, 1.J., Heinzle E., Ingham J., Prenosil J.E. (2003) Biological reaction engineering : dynamic modelling
fundamentals with simulation examples, 2" ed., Wiley-VCH

Constantinides A., Mostoufi, N. (1999) Numerical methods for chemical engineers with MATLAB
applications, Prentice-Hall
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1. Ecriture d'un bilan de masse dynamique

Taux de Débit spoe
ariation d’un Débit sortant . .
Vi entrant dans du systeme Production Consommation

composant du
systeme

le systeme

Transfert IN Transfert OUT

Terme différentiel dX/dt ——————> Résolution analytique ou numérique

=0 quand le systéeme est en
état d’équilibre
73

En pratique : différents cas de figure

- Transport de matiére dans une phase

Taux de variation

Débit entrant Débit sortant du

d’un composant du d | &
ans le systéme systeme

systéeme

-Transport de matiere entre différentes phases

Taux de variation
d’un composant du
systéeme

Débit entrant Débit sortant du

dans le systeme S Transfert IN Transfert OUT

- Consommation/production de matiére

Taux de variation
d’un composant du Production Consommation
systeme

- Réactions (bio)chimique : cons./prod. de matiére avec prise en compte
de la stcechiométrie

Taux de variation Attention a la
d’un composant du Production Consommation steechiométrie

systeme

74
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2. Systéme 1 : hydrodynamique des bioréacteurs, modele

Ouverture de la
boite noire

AJOUT FED-
l BATCH

Agitateur

e Fluxdeurbulence Z

=P Flux de circulation

Cas de figure : transport de matiére
dans une phase
Taux de variation
d’un composant du
systéme

Débit entrant

dans le systeme

structuré

Débit sortant du
systéme

75

Application :

Un bioréacteur agité de 500 litres
muni d’une turbine de rushton ou
d’une hélice profilée A315 peut étre
modélisé par le principe des
réacteurs parfaitement agités en
série. De par la connaissance des SHAFT
écoulements (radial ou axial), le
modele peut étre agencé de deux
manieres (figure ci-contre).

Ecrivez le systeme d'équations
différentielles représentant T
I'évolution des concentrations en
espéce C dans les différents
compartiments du réacteur.
Présentez le systéeme d’équations
sous forme matricielle.

B

IMPELLER.

bi‘
A
Phs

]

-

-
-

Hi
Sy
Hi

o

|
CRCE R

‘.

‘.

| ‘.
|

@

g

N
=

turbulence flow rate o,

convective flow rate g
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3. Systéme 2 : transfert d’oxygéne dans les bioréacteur s

Rappel : théorie du double film

Interface

N

1

1

1

1

. 1

Laminaire aminaire

Turbulent Turbulent

Au niveau des films laminaires, le
transfert de matiére se déroule
uniquement par diffusion.

On applique alors la loi de Fick:

_ &
]A_ dZ

Avec :

- J, @ flux diffusif d’'un composé A (mol/s.m?)

- D : coefficient de diffusion moléculaire (m#/s)
- dC/dZ : gradient de concentration a
I'équilibre (mol/m3)

77

Si on considére une espéce A qui traverse les deux films :

= D,.. =D,.
Ja 7 e

CG - CGi CL - CLi

Ds et D, : diffusivités
effectives (m?/s)

Zs et Z, : épaisseur des deux
films (m)

Cette équation peut étre exprimée en terme de coefficient de transfert de

masse k (m?#/s)

Ja = kg.(Cc —Cgi) = kyp.(Cpi —

C)

Le taux total de transfert de matiére est donné par :

Q=JaA =]x.(a.V)

A

A: surface d’échange (m?)
a : surface spécifique
d’échange (m2/m3)

——s Q= kgA(C;—Cq) = kA (Cpy — Cp)

a
—— Q= kg.a.(Cg = Cg)- Vi, = kp.a(Cp —Cp) .V,

78
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Les concentrations aux interfaces étant difficiles a déterminer, on préfere
exprimer I'équation en fonction de taux global K de transfert de masse :

Q= Kg.a(Cc—C8).Vy = Kp.a(C) —C ).V, C° et Co sont les
concentrations a I'équilibre
dans chacune des phases

La relation d’équilibre dans une systéme gaz-liquide peut étre déterminée
par la loi de Henry (applicable pour les systemes dilués)

Pa = HA- CI(.).A H,, constante de Henry (bar m3kg) :
Cea-R.T=CLO%. H,

La solubilité de I'oxygéne dans la phase gazeuse étant plus importante :

Q= Kp.a(c) —c,).v,

Avec :
Cc=H .c{
79
icati :
Application Cer
G,
Etablissez les équations

représentant la dynamique des
especes Cg, et C,; dans un
réacteur continu fonctionnant aux
débits G et L (schéma ci-contre)

LIQUIDE

Cas de figure : transport de matiére entre deux phases

Taux de variation Débit entrant o
d’un composant du ¢ Débit sortant du
dans le systeme systeme

Transfert IN Transfert OUT

systéeme
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Cas particulier : mesure dynamique de I'oxygéne ave ¢ temps de réponse

Phase 1 : air FHese 2 e Phase 3 : électrolyte

CL -
dCE _ CL - CE
dt T

Avec T : constante de
temps de I'électrode

81

4. Systéme 3 : cinétique microbienne en bioréacteur

Lien entre taux de croissance et disponibilité en s ubstrat — Equation de Monod

Application :

Etablissez les équations S+E é ES
représentant la dynamique des Kk,
especes S et ES dans le schéma K
réactionnel type enzyme/substrat ES —25 P+E
présenté ci-contre

Cas de figure : consommation/production de matiere

Taux de variation

d’un composant du Production Consommation
systéeme

82
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Ces équations permettent de retomber sur le modeéle de réaction enzymatique
Michaelis-Menten :

dS  k,.S.E,

dc — k,1+kz_|_S
ky

= Vinag 9

ST Ky +S

83

Application :

Etablissez les équations représentant la dynamique des espéeces X et S dans un
réacteur continu avec un taux de croissance p et un taux de dilution D

Taux de variation
d’un composant du
systeme

Débit entrant Débit sortant du

dans le systeme systéme Production Consommation

Q, Sa S,X

84
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5. Systéme 4 : réactions biochimiques

Application :

partir du réseau schématisé ci-dessous

Etablissez les équations représentant la dynamique des métabolites A, B et C a

3 métabolites A, B et C
3 flux externes b1, b2 et b3
3 flux internes v1, v2 et v3

Cas de figure : consommation/production de matiere avec loi stoechiométrique

Taux de variation Attention a la
d’un composant du Production Consommation stoechiométrie

systeme

85

. dA
Balance de masse dynamique : - vzl

d37 1+v3—b2
E—v v3—
dCi 2 3 — b3
dt = .
Sous forme matricielle : il
441 -1 -1 0 1 0 o ”g
ZBl-(r 0o 1 0 -1 0 .gl
C 0 1 -1 0 0 -1 b2
b3
T Sv S : matrice stoechiométrique

V : vecteur de flux

Balance de masse a I'équilibre :
Sv=0

Principe de base de I'analyse des flux métaboliques

86
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Le principe des flux métaboliques peut étre appliqué a des réseaux plus
complexes.

Exemple : production de citrate par Candida lipolytica

Glucose
I

g
¥,
K

v

Glugarse b P ———= Carbohydrates

v,

Pyruvate

87

Traitement des données sous MatLab

Références

Finlayson, B.A. (2006) Introduction to chemical engineering computing, Wiley

www.mathworks.com

MatLab : Matrix Laboratory

Applications :

- Traitement de données

- Résolution d’équations :
* Algébriques
* Différentielles ordinaires (ODES)
* Dérivées partielles (PDE)

- Acquisition de données

Eléments de base : vecteurs et matrices

88
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Directory : permet d’accéder aux

différents fichiers sauvegardés

Workspace . stockage des
vecteurs, constantes, matrices,...

Command window : permet
d’exécuter des commandes en
direct

MATLAB 7.60 (R70082)
File Edit Debug/Desitop Window Help

o
B

A M A | ) waTias 760 (Ro.. | TPIERL2007

Création de vecteurs et de matrices

Utilisez les commandes suivantes dans la «command window »

Vecteur ligne: V =[269];

Vecteur colonne : V = [2 ou
6
9

Transposée du vecteur : \V/’

V =1[2;6;9];

Matrice :

Transposée de matrice :

Génération d’une matrice nulle

Visualiser les éléments nuls d’'une matrice :
Matrice diagonale :

Matrice d’éléments unitaires :

Pour effacer le « workspace » :

90
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Matrice :
Vecteur :
Multiplication :

Conversion de valeur d’'oxygéne dissous exprimée en %

Temps (s) 0 1 2 3 4 5 6
% Oxygene 100 99 958 90,2 82 752 60,6

Dans la fenétre de commande, on tape les commandes suivantes (en vert)

Séries de données (sous forme de vecteurs dans MatLab):
t=[0123456];
Oxypercent = [100 99 95.8 90.2 82 75.2 60.6];

La saturation (100%) correspond a 7.8 mg/L d’oxygene dissous
Oxymgl = (Oxypercent./100)*7.8;

Pour visualiser le résultats :
plot(t,Oxymgl)

Affichage des résultats : plot(x,y)
Cette commande crée une nouvelle fenétre faisant apparaitre la figure. Celle-ci
peut étre sauvegardée sous différents formats

92
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Application simple, suite

Mise en forme de la figure

plot(t,Oxymgl,’-0’) %’-0’ cercles relié par une ligne
xlabel(‘Temps (s)’)

ylabel(*Oxygéne dissous (mg/L)")

Pour sauvegarder des figures de haute qualité

print —painters —dtiff -r600 nomfigure.tiff

Le fichier nomfigure.tiff sera enregistré dans le dossier actif de la fenétre ‘current
directory’

93

Création d'un fichier .m

\ ) MATLAB 760 (20080) ==
TR
(gh;uwams ad2le e

Shortcuts (2] Howto Add (2] What's New

Carrent Directo Workspace wooax

B E eS| %| M- sadee - ¥
[Name ~ Value Min Max ‘ >
FA oxvmal [7.80007.722074... 47268 7.8000 >

t=[0123456]; %Temps
Oxypercent = [100 99 95.8 90.2 82 75.2 60.6]; % Données en %
Oxymgl = (Oxypercent./100)*7.8; % Données en mg/L

plot(t,Oxymagl)
xlabel(‘Temps (s)’)
ylabel(‘*Oxygéne dissous (mg/L)")

94
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Fichier .m : feuille de code
Fichier .mat : fichier de données (save and load)

Fonction MatLab : exemple de la fonction « polyfit »

>> help polyfit
POLYFIT Fit polynomial to data.
P = POLYFIT(X,Y,N) finds the coefficients of a polynomial P(X) of
degree N that fits the data Y best in a least-squares sense. P is a
row vector of length N+1 containing the polynomial coefficients in
descending powers, P(1)*X"N + P(2)*X"(N-1) +...+ P(N)*X + P(N+1).

95

Application : calcul du K |a a partir de données expérimentales

Une mesure de K, a a été réalisée par la méthode de la sonde a oxygene.
Les résultats sont repris dans le fichier .mat « oxykla » avec une fréquence
d’acquisition de 2 secondes.

Ecrivez un code permettant de calculer automatiqguement le K, a a partir du fichier

Fonctions utiles :

« load »

« polyfit »

Indexation des matrices et vecteurs

96
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Application : calcul de bilans lors d’une culture f ed-batch

Une culture fed-batch de E. coli a été réalisée par un contréle de I'ajout via la
réponse de la sonde a oxygene.

Les données sont contenues dans le fichier .mat « fedoxy » qui reprend les
valeurs d’'oxygéne dissous a des intervalles de 30 secondes.

Sachant que le fed-batch débute aprés 6 heures de culture et que la pompe est
activée lorsque le % en oxygéne dissous est supérieur a 30%, calculez la
quantité de glucose ajoutée et la concentration théorique finale en biomasse.
Qpompe = 16 mL/min

S, =500 g/L

Y, =0,5

V,sacteur = 10L (début fed-batch !)
X, = 2 g/l (début fed-batch)

Fonctions utiles
« sum »
fonctions logiques < > =

Application : calcul d'un profil d’ajout fed-batch

L’évolution de la biomasse (en g/L) au cours du temps dans un réacteur en mode
fed-batch a été simulée. Les résultats sont repris dans le fichier .mat
« tauxspec ».

Sur base de ces résultats, calculez le profil adapté d'ajout du glucose en terme
d’évolution du débit (mL/h).

gS =0.05g/g.h

Sa =500 g/L

Vréacteur = 10L (supposé constant durant la période d’'ajout)

Fonctions utiles : cf exercices précédents
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Simulation des systemes dynamiques sous

MatLab

Références
Finlayson, B.A. (2006) Introduction to chemical engineering computing, Wiley

Constantinides A., Mostoufi, N. (1999) Numerical methods for chemical engineers with MATLAB
applications, Prentice-Hall

www.mathworks.com
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Résolution numérique d’équations différentielles

dy

b = f0nYz D)
dy

dc ~ 50w w0
dv,

d_: =iy, s Y ©)
dy

= t

FramiAt Y
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N . dy
Probleme : E=f(y,t) y(to) =%
P . ) Yit1 Tty
Intégration : f dy:f £t y). dt
¥i ]

tiss
i =31 = [ fGy)-a

t

Euler: Vier — ¥ = Ay

Yier = Wi

Estimé par différences finies

Différences finies :

I I
x-h X x+h

h ’ h2 " hg o
yx+h) =yG+ Tt )+ 7Y (0 + Y )+ -

Euler : Ay, = hy/ + 0(h?)

Veer =¥+ hy/ + 0(h®)
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Equation de croissance exponentielle :
algorithme d’Euler

de
dc

wX X(ty) =01
X1 = X, +hy + 0(h?)
Xip1 = X; + hpX; + 0(h%)
Riv1 dX tisq
Solution analytique : in §=L p.dt
InX;; —InX; = p.(t; — tiy)

Xr = X, eltlti=tiys)

Exemple sous Excel avec la méthode d’Euler
Résolution numérique de I'équation de croissance exponentielle

dX/dt=p. X . dt

Condition initiale X0 = 0.1 g/l
Spécification des paramétres p = 0.5 h't
Choix du pas de discrétisation h

Application de I'algorithme d’Euler :

X(@0)=0

t, =tyth : X(1) = X(0) + h f(t;,X(0)) = X(0).(1+hp)
t,=t,+h : X(2) = X(1) + h f(t;,X(1)) = X(1).(1+hp)

t,=t,.th  X(n) = X(n-1) + h f(t,.,X(n-1)) = X(n-1).(1+hp)
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Attention au pas de temps de discrétisation employé
Comparaison avec la solution analytique

15 T T T T
— h=1
— h=01
— h=0.01
—— h=0.001
O Solution analytique
_10f 1
=
2
Q
[0
0
©
£
2
m
5} 4
i} 1 L L
0 2 4 6 8 10

Temps (h)

Algorithme plus sophistiqué d’'ordre supérieur avec adaptation automatique du
pas de temps : Runge-Kutta

Algorithme de Runge-Kutta

hz_)' "
YVisr =)+ h}’; + T,! + O(ha]

Dans MatLab, différentes fonctions disponibles :
ode23

ode45

odel13

ode23s

odel5s
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Présentation des équations sous Matlathab :

Premier fichier .m :

- functiony = f(t,y)

- Entrée des constantes

- Entrée des équations algébriques

- Entrée des équations différentielles (sous forme matricielle si plusieurs
équations)

Second fichier .m :
- Solveur ode
- Fonction plot

Premier fichier .m :

function dydt = modcomp(t,y)
dydt(1) =;
dydt(2) =;

dydt(n) =;

Second fichier .m :

yo=;
Tspan =;
[t,y] = ode23s('modcomp’,tspan,y0);

108
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Modele compartimenté de bio-réacteur

Soit un bio-réacteur bi-agité (TD6-TD6)
modélisé suivant la figure annexée.

Siqc=0.1 m3¥setge=0.2m¥s

Calculez le temps de mélange du systeme
apres injection d'un pulse unitaire au niveau du
compartiment 1.
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Mesure du ka

Un bio-réacteur a été préalablement désoxygéné par ajout d’'une solution de
sulfite (condition initiale C, (0) = 0 mg/l). Une sonde a pO, placée dans le bas du
réacteur permet de mesurer I'évolution de la concentration en oxygéne dissous
avec un temps de réponse de 18 secondes. Le temps de réponse 1 de sonde a
oxygene peut étre modélisé par I'équation :

ac, ¢, —Cg

dt = 1
Le k;a apparent obtenu aprés traitement des résultats est de 0.08 s

Simulez la courbe d’évolution de la concentration en oxygéne dissous avec et
sans temps de réponse.
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Réacteur batch

Considérons la culture d’'un micro-organisme en mode batch. Les parameétres de
cinétique microbienne sont les suivants :

Hmay = 0.6 At
K, =0.01 g/l
Y, =05

La maintenance est considérée comme négligeable.

La concentration initiale en substrat dans le réacteur est de 10 g/, et celle de la
biomasse est de 0.1 g/l.

Ecrivez un programme MatLab permettant de résoudre numériquement le
systeme d’équations différentielles.

Réacteur fed-batch

Considérons la culture d’'un micro-organisme en mode fed-batch. Les paramétres
de cinétique microbienne sont les suivants :

Mmax = 0.6 h
Ks=0.01 g/l
Y, =05

La concentration initiale en substrat dans le réacteur est de 5 g/l et celle de la
biomasse est de 0.1 g/l. La culture est alimentée en substrat (concentration en
substrat dans la fiole d’ajout : 500 g/l) grace a un algorithme régulant la vitesse
de la pompe d'ajout (Qpax = 1L/N):
[0=(0*(exp(mupompe™(t-tstart)))):
if 0>0max | mupompe==0

0=0max;
end
if tetstart

0=0;
end
Ecrivez un programme MatLab permettant de résoudre numériquement le
systeme d’'équations différentielles (dX/dt ; dS/dt ; dVv/dt). Calculez les
parameétres de régulation de la pompe (Q0 et mupompe) permettant d’éviter
I'accumulation de substrat dans le réacteur.
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Bioréacteur agité : modele hydrodynamique compartim
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Soit un bio-réacteur bi-agité
modélisé suivant la figure annexée.
Sig,=0.1 m¥setq,=0.2m¥s
Calculez le temps de mélange du systeme
apres injection d'un pulse unitaire au niveau du
compartiment 1.

Effectuez & nouveau la simulation si on
remplace le mobile supérieur par un mobile
axial (Si g, = 0.4 m¥s et q,, = 0.2 m3s).
Commentez vos résultats

(TD6-TD6)

11

MatLab : synopsis

114
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Syntaxe de base

[ ] pour spécifier les limites d’un élément, vecteur, matrice

() pour préciser les arguments d’une fonction prédéfinie (pour obtenir
des informations sur une fonction, taper help suivi d’'un espace suivi du nom de la
fonction, ex : help sum)

; a placer aprés une commande (sauf plot)

Pas d’espace et de caractéres spéciaux pour les noms de fichier et les
noms de variables définis dans MatLab

Exemple : Fransfert d’'oxygéne-m — Transfert_oxygene.m

Dans MatLab 7,3 est 7.3

115

Création de matrice, vecteur

V=[1234] % vecteur ligne

V=1[1,; 2; 3; 4] % vecteur colonne

M=[123;456] % matrice

V(2) % accéder a un élément d’'un vecteur

M(2,3) % accéder a un élément d’'une matrice

2:7 % construire un vecteur de 2 a 7 avec un pas de 1 (défaut)
2:0.1:7 % construire un vecteur de 2 a 7 avec un pas de 0.1

Fonctions intéressantes pour la génération automatique de matrices:
ones

zeros

diag

spy

Pour plus d’informations, taper « help nomdefonction» dans la fenétre de
commande

116
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Opérations mathématiques

a+b, a-b, a*b, a/b

sqrt(a)

a"b

abs(a)

exp(a)

log(a) %attention log en base 2.72
log10(a)

sin(a), cos(a), tan(a)

round(x)

Opérations matricielles

A*B

A*B % élément par élément
A

sum (A) % somme des colonnes
sum (A,2) ou sum (A’) % somme des lignes

117

Outil graphique

Fonction plot

Exemple : print -painters -dtiff -r600 fig.tiff
100 il Tt a vl
x = 0:100; us“‘ “H‘ “‘\‘ ‘H M | ‘M‘ ‘\ | I ‘\‘ \‘ | “\ ‘H “\‘
— i . 08, I 1l |
y = sin(x); AT ““ I “ |
plot(x,y) ”\H\H\“H\\‘HM ‘\‘ Mw H\H,
‘ AN
T T
'“\\\H\H\“H\\‘ “
=] U‘\“ \MH\M“ H\
“M‘\HH“\‘\J‘\‘M\ I 1 \“\H\‘H
P I
" ";‘JHMN’ L ;n\“ I,
T
y:Sin(X); “‘“‘ \AJJ‘ “ H \H \‘ T‘\ H H \T‘\ “ “\
plot(x,y,-0") :;u“\ “Mm M\‘ u U‘:
xlabel(*x’) : { | #\ m \ il 1 | ‘\4
ylabel('y = sin(x)") \‘\,H‘ | “‘“T\“\“m
I
Ds“r“\“‘\w‘m‘\w“r\“h L
‘VH\“ ‘w‘\\‘«‘\\‘\\‘\‘;‘“‘\‘-‘
a8 SRR NS

I w @ s e T s ® 118
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Résolution d’équations différentielles

Exemple 1

Résoudre numériquement dx/dt = 5x de t = 3 a t = 12 avec la condition initiale x(0)
=7

Créer la fonction f contenant I'équation a résoudre :

function dydt=f(t,x)

dydt = 5*x;

Lancer la fonction ode45 pour la résolution numérique :
[t,x]=0de45('f,3:12,7)

119

>> help ode45
ODE45 Solve non-stiff differential equations, medium order method.
[TOUT,YOUT] = ODE45(ODEFUN,TSPAN,Y0) with TSPAN = [TO TFINAL]
integrates the system of differential equations y' = f(t,y) from time TO to TFINAL
with initial conditions YO. ODEFUN is a function handle. For a scalar T
and a vector Y, ODEFUN(T,Y) must return a column vector corresponding
to f(t,y). Each row in the solution array YOUT corresponds to a time
returned in the column vector TOUT. To obtain solutions at specific
times TO,T1,...,TFINAL (all increasing or all decreasing), use TSPAN =
[TOT1 ... TFINAL].

120
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Exemple 2
Résoudre numériquement le systéme d’équations :
dw/dt = 5w

dz/dt =3w + 7z

det=3tot=12, avec les conditions initiales w(0) =7, z(0) = 8.2

Créer la fonction myfunc contenant le systeme d’équations a résoudre :

function dydt=myfunc(t,x)
w = X(1); z = X(2);

dydt(1) = 5*w;

dydt(2) = 3*w + 7*z;

Lancer la fonction ode45 pour la résolution numérique :
[t,x]=ode45(‘myfunc’,3:12,[7 8.2])

121

Exemple 3
Modéle hydrodynamique de réacteur

Créer la fonction myfunc contenant le systeme d’équations a résoudre :

function dydt = modcomp(t,y)

% Entrée des constantes
qc =0.1;
ge =0.2;

% Ecriture des équations différentielles

S=[-(qc+2*qe) qe 00 qc+qe 0000000000 0;
ge+qc -(qc+3*qe) qe 00qe 000000000 0;
0 ge -(qc+3*ge) ge+qc00ge 00000000 0;
00qge-(qc+3*qe) 000 qc+qeqe 000000 0;
qe 000 -(qc+2*qe) gc+qe 0000000000;
0 gc+qge 0 0 ge -(qc+3*qe) ge 00000000 0;
00qc+ge 00 ge -(gc+3*ge) qe 0000000 0;
0000qge 00qc+qge -(qc+3*qe) 0000 ge 00 0;
000ge 000 0-(qc+3*ge) ge 0 0 gc+qe 00 0;
00000000 ge+qc-(qc+3*ge) ge 00 ge 0 0;
000000000 ge -(gc+3*ge) ge+qc 0 0 ge O;
0000000000qe-(gc+2*qe) 00 0 gc+qe ;
0000000geqe 000 -(qc+3*qe) gc+qe 0 0;
000000000 qgc+qge 00 ge -(qc+3*ge) ge 0;
000000000 0qc+ge 00 ge -(qc+3*ge) ge;
00000000000 qe 00 qgc+ge -(qc+2*ge)];

dydt = S*y;

122
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Lancer la fonction ode45 pour la résolution numérique :

[t,y] = ode45('modcomp’,0:0.1:150,[10000000000000 0 0]);

plot(t,y)
xlabel('Time (s)")
ylabel('Tracer concentration (normalized)’)

123

Exemple 4
Temps de réponse d’'une sonde a oxygéene

Créer la fonction myfunc contenant le systeme d’équations a résoudre :

function dydt = kla (t,y)
Cl=y(1);

Ce =y(2)

% Entrée des constantes
CO0l =100;

kla = 0.05;

to =18;

% Entrée des équations différentielles
dcCldt = kla*(COI-Cl);

dCedt = (ClI-Ce)lto;

dydt = [dCldt;dCedt];

[ty] = ode45('kla’,0:0.1:150,[0 0])
plot(t,y(:;,1),t.y(:,2))

124
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Lancer la fonction ode45 pour la résolution numérique :

[ty] = ode45(kla’,0:0.1:150,[0 0])
plot(t,y(:,1),t,y(:,2))

125

Dynamique des bioréacteurs

Estimation des parameétres de croissance microbienne

e Réacteur BATCH
e Réacteur FED-BATCH
e Réacteur CONTINU-CHEMOSTAT

126
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Techniques de mesure de la biomasse

- Comptage sur boite de Pétri
\\ R e S

|

1

127

-Spectrophotometer

- Indirect parameters extracted from sensors (direct parameter now possible)
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Nouvelle tendance : application de la cytométrie en flux en microbiologie

Cells )
sample

Red fluorescence(FL3)

Yellow fluorescence (FL2)
Green fluorescenc

Side scatter (SSC)

GFP- 1957367%

Forward GFPe 30807
scatter
< 107 GFPes 027667%
Lanalysenr, FACSGiiifantimsisiio 65 (FSC) -
S s
3
2
10
10°
10° 10' 10° 10
FL1
149
Types de fluorochromes disponibles
Technique FISH (Fluorescence In Situ
Hydridization)
Permeant DNA stains
MEMBRANE POTENTIAL SYTO, EB, DAPI, SYBR-based dyes
Catlonic dyes MEMBRANE INTEGRITY
RHI2S, caboqyanines Impermennt DNA stains
Qsanols (anianic dyesy
BRG] Polavized membrane \/ PLSYTOX, TOTO, TO-PRO
Cantpromvised nicmbrarie
F-ATrGear- ENZYMATIC
Labelled ACTIVITY
olisomucleotice Dehidrogenases or CTC, CFDA, CFDA-SE,
Fluorescent esterases Calceir-AM, BCECF-
product # AM, ChemChrome and
2 other fTuorescein
#’ P derivatives
B
imon-fluoreseent
Labelled anti Isudlnr [e] jisivghnny
O Outer membrane
O PUMPACTIVITY o iacmic membrane
ER, Rh23, CFDA
130
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Typical growth curve :

N ® log N .
A 'S
I
I juis Vi v VI [ 1V VI
i !
> ' 2
t t
131
s
3
=
2
=
=
Numbar
Nymbe 1 2 4 e | 16 a2
Number of
generations ! 2 3 4 5
Exponertial EREERER 2
value e | @a |eea
(a)
10 + 4500
e -+ 4000
Y e - 3500
’ 3000
Log of T
& - —Jnumber L] 1 aeon Number(_)
ofcelle 5 of cells
M - 2000
3 -+ 1500
2 -+ 1000
+ 500
0 o
(b) Time —=
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Traditional approach : growth curve

U : specific growth rate (h1)

Traditional approach : Monod

Micro organisms are considered as a « pool of enzymes »

Theory of a limiting substrate -~ Monod

v
'y T \

szx l‘L\"l’\ﬂ)(

- _/ . __/

2 2
h 4 [ A 4
K s K 5
Michaelis-Menten Monod

|
ptinal e

dx—um{—KtS[—
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First problem

Mmax @nd K varies with pH, T nature of the substrate, exposu re to stress,...

Can be resolved by one of the numerous Monod modified expression

Monod (1942)
Tessier (1942)
Moser (1958)
Contois (1959)
Powell (1967)

Peringer, Blachere, Corrieu and Lane (1972)

Jackson and Edwards (1975)

Olsson (1976) S, 4)
S, A) = floy ————————

(K, (K. + A)

Dourado and Calvet (1983) g o
(S, P) = pm

p P)
SR, TR N
(Km + S + S?/K) (K, + Py( Py

D

Willliams, Yousefpour and Swanick (1984)

concentration, K g, = constant, s = specific growth rate, 4,, = maximum specific growth rate.

yrubseript)

= substrate concentration, C = cell mass concentration, P = product concentration, A = dissolved oxygen concentration, H* — hydrogen ion

Growth, substrate consumption and metabolite production

‘ x
log X 5 ﬁ\,

136
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Different modelling alternatives for microbial growth :

-The simplest way to express microbial growth : Monod type equation
(saturation)

- Structured modelling : take into account the internal dynamics of the system to
be studied

- Segregated modelling : take into account the heterogeneity of the microbial
population

Image analysis

2\

A
300,
— Canal rouge
Canal vert
250 Cellule mére T bl |
Cellule fille
200
E]
a
)
k)
2150)
2
c
2
<100
50
0
[ 50 100 150 200 250 300
Distance le long du profil (pixels) B
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Bilan de masse : forme générale

Taux de
variation d’un
composant du

Débit Débit sortant
= entrantdans - du systéeme

Production -~ Consommation

systeme le systeme
=0 quand le Dépend du mode Exprimé par la cinétique
systéme est en état de fonctionnement de réaction (dans notre
d’équilibre du réacteur cas : Monod)

Hypotheéses nécessaires pour I'application de I'équation de Monod :
e Réacteur parfaitement mélangé.

* Pas de mortalité cellulaire.

e Lasource de C est le seul substrat limitant.

e L'oxygéne est apporté en exces.

Bilan de masse sur le fermenteur : Taux de variation = débit entrant — débit sortant +
accumulation

: d—X: x— Ldmax (X
— BIOMASSE : dt Ix= L& +S

— SUBSTRAT : %_?:‘rsz—ﬁ—nk[x

A partir des données de fermentation (évolution de la biomasse et du substrat
carboné), il faut estimer les différents paramétres du modéle : [, [, K, Yy, M.
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1. Calculder,etr, 0

X (g/)

Temps (h)

2. Estimation de Moy €t K:

Méthode de Lineweaver-Burke — linéarisation de I'équation de Monod :

Hetbe s

1- 1 K+S

M fmax S .
Vum /
a avectga=Ks/pmy
1_Kefly 1 . . -
U fnax S Lnax : E

3. Estimation de Y, et m,

Linéarisation de I'équation exprimant la vitesse de consommation du substrat

— Ix
Is YX/S+Xm

b

a
I
x[mn
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Productivité des cultures batch :

1! Temps de culture + temps industriel

Temps total :
X
|I’]—Xf =max Texp
_ -1 X c 0
1:total _TEXP-H:O m_+t0 AVE
max 0
to=ty Hy HeH T+
Quantité totale de biomasse produite : xf _xo :YX/S-S)

Productivité totale (batch) :

Productivité(batcr):M
IN"C "+ Lmaxto
Xo

Parametres de croissance microbienne a partir d’un

Considérons une culture batch de Bacillus subtilis. Cette culture est réalisée dans un fermenteur de
300 litres utiles considéré comme parfaitement mélangé et suffisamment aéré. Les substrats azotés
et carbonés sont respectivement la peptone et le glucose, ce dernier étant le substrat limitant. La
température (30°C) et le pH (7) sont maintenus constants par un systéme de régulation. La culture
a été suivie par des mesures de MS cellulaire et par un dosage HPLC du glucose. Calculez

Hmaxr Yissr M €L K; 1 0,023 20
15 0,028 19,98
2 0,034 19,96
25 0,047 19,94
3 0,078 19,87
35 0,13 19,74
4 0,221 19,6
45 0,372 19,2
5 0,633 18,64
55 1,07 17,77
6 1,791 16,3
6,5 3,01 13,33
7 4,889 8,89
75 8,01 0,09
8 8,7 0,014
8,5 8,88 0,004
9 8,97 0,002

réacteur BATCH : exercice
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t X S X rs i 1/u 1/s rx/X rs/X
0 0,02 20
05 0,02 20 0,003 0 0,15 6,66666667 0,05 0,15 0
1 0,023 20 0,008 0,02 0,34782609 2,875 0,05 0,34782609 0,86956522
15 0,028 19,98 0,011 0,04 0,39285714 2,54545455 0,05005005 0,39285714 1,42857143
2 0,034 19,96 0,019 0,04 0,55882353 1,78947368 0,0501002 0,55882353 1,17647059
2,5 0,047 19,94 0,044 0,09 0,93617021 1,06818182 0,05015045 0,93617021 1,91489362
3 0,078 19,87 0,083 0,2 1,06410256 0,93975904 0,05032713 1,06410256 2,56410256
35 0,13 19,74 0,143 0,27 1,1 0,90909091 0,05065856 1,1 2,07692308
4 0,221 19,6 0,242 0,54 1,09502262 0,91322314 0,05102041 1,09502262 2,44343891
45 0,372 19,2 0,412 0,96 1,10752688 0,90291262 0,05208333 1,10752688 2,58064516
5 0,633 18,64 0,698 1,43 1,10268562 0,90687679 0,05364807 1,10268562 2,25908373
55 1,07 17,77 1,158 2,34 1,08224299 0,92400691 0,05627462 1,08224299 2,18691589
6 1,791 16,3 1,94 4,44 1,08319375 0,92319588 0,06134969 1,08319375 2,47906198
6,5 3,01 13,33 3,098 7,41 1,02923588 0,97159458 0,07501875 1,02923588 2,46179402
7 4,889 8,89 5 13,24 1,02270403 0,9778 0,11248594 1,02270403 2,70812027
75 8,01 0,09 3,811 8,876 0,47578027 2,10181055 11,1111111 0,47578027 1,10811486
8 8,7 0,014 0,87 0,086 0,1 10 71,4285714 0,1 0,00988506
8,5 8,88 0,004 0,27 0,012 0,03040541 32,8388889 250 0,03040541 0,00135135
9 8,97 0,002 500

25

20

y=0,128x+0,729

R?=1

150

200

250

300
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y=2,193x + 0,049

25 R*=0926

15
*
*
1

05

1,2

Fed-batch culture : mass balance

Monod hypothesis:

. Perfectly mixed reactor

. No cellular death

. The only limiting substrate is the carbon source
. Dissolved oxygen is provided in excess

First case : metabolites synthesis

1. Growth period: equations identical to those used for b

R S-S
dt x=Hmax s+S dt : Yis meX
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2. Metabolite synthesis period (fed-batch) :

dv
“at’® Q.s,

S,V,PX

- BIOMASS : cellular concentration is kept constanta  ndr, =0.
Variation at the level of the biomass concentration can only be attributed
to dilution effect :

=45

~ SUBSTRATE _tS— —dVg Q%

Hypothesis : added substrate is immediately consume d(S=0)

dd—tS:—rs+Q%:O

rs=Q %Z msX + erp/s

R o : daP__, _dV
METABOLITE G
re=x[X

. : dv
VOLUME : Tt Q
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x4

i<

Période de croissance Xp Période de production

-— g e

batch fed batch

>
——

®

dP/dt=rp-dV/dt.P/V
dilution

@ Q = constante

dX/dt=-dVv/dt. X/V
dilution

t(h);
2 case ; hiomass gyoohliotioon.
1. Growth period: see batch .
2. Fed-batch period:
CodX- v%g: Q o
- BIOMASS: ~{=h— g LXK V[X with p = cst

. das— . _dvs.dV,
SUBSTRATE : ot Is at dt

dS——r —Q@+Q% —rs+—

—Q Q) Ix
rs~\7[(5a S)mﬂns[x

- VOLUME: %—\,[/:Q with Q being compr ised between Q i, €t Q ax

-S)

If S = cste and dS/dt =0
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Example : P. pastoris fed-batch culture

Biomass (af)

@ Experiment
— Simulation

Biomasse (g/)
@
3

S

20 25
Temps (h)

30

35 40

Glucose (g/l)

Fed-batch culture of S. cerevisiae with Q.R. regulated at a set point of « 1 »
(S, =200g/I; VO = 10 liters; Vf = 12,88 liters)

Durées X S Q.R. Q V (litre) { 5,.{V-Vy)
(h) {g/D g/ (1/h) (g)*
0 0,28 0,15 - 0,02 10,00 1,6
0,83 3.3 0,21 1,22 0,016 10,013 2,6
1,83 0,39 0,19 1.3 0,009 16,022 44
2,83 0,42 0,18 1,76 0,003 10,025 5
3,5 0,47 0,11 112 0,003 10,027 5.4
4,33 0,58 0,12 1,02 0,016 10,040 8
4,83 0,66 g11 1,13 0,016 10,048 9.6
5,33 0,97 0,14 0,97 0,072 10,084 16,8
6,33 1,52 0,14 1,04 {0,063 10,147 294
7,33 2,42 0,13 0,97 0,104 10,251 50,2
8,33 3,12 0,06 1,02 0,12¢ 10,38 76
9,08 4,68 0,04 0,98 0,181 10,516 103,2
10,08 5,66 0,14 115 0,128 10,644 1288
23,83 16,17 0,27 1,03 011 12,164 4328
25,83 18,33 0,24 0,97 0,18 12,527 505,4
26,83 19,11 0,25 1,2 0,139 12,666 5232
28,83 20,28 0,28 0,9 0,107 12,88 576,0

*G,.(V-V) = Apport cummulé en glucose (g)
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100 5

—e— X/
—h— S/

X (gD

$ {g/l)

Temps (h)

Fed-batch culture of S. cerevisiae with Q.R. regulated at a set point of « 1 »

155

ag

0.5

—®— QR

2t 4 —0 Q/W

Q (Vh)

Termps th)

Evolution of Q.R. and« Q » (feed flow rate)
Fed-batch culture of S. cerevisiae with Q.R. regulated at a set point of « 1 »
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07/10/2010

78



Control of glucose efédfeict prsittivee sttediss

Software sensor: respiratory ratio
QR >1 - alcohol groshlotiton((oveditow)
QR =1 - growth
QR <1 - alcohol resesssimiitdinm

QR can be measured by gas balance analysis (derived metho  d can also be
used to monitor K ,a)

_Other control procedures:
Ethanol, glucose sensores
pHstat, DOstat

Exponential feeding algorithm (if kinetics parameters ar e well known)

Estimation des parametres de croissance a partir
d’une culture continue

Qa,S, — S,V,P.X,Qs

S,V,PX

Principe : maintenir ,,,, en gardant les mémes conditions de culture au cours du
temps.

Caractéristiques du procédé continu :

e dV/dt=0 - Qa=Qs=Q

e Taux de dilution D =Q/V (h1)

e Temps de séjour moyen ts = V/Q=1/D (h)
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~ BIOMASSE : C(Ij_>§: LX-DX=X{1-D)

— SUBSTRAT : %tSZD[&—rs—D[S:D[(Sa—S)—rs

. dP—, _
~PRODUIT ; dt ro—DP

L'évolution de ces concentrations dépend du taux de dilution D. On peut mettre en
évidence 2 valeurs clés de ce parametres :

-Le taux de dilution critique D

-Le taux de dilution maximal D,

ler CAS: D > Dc

On assiste au phénoméne de lessivage du réacteur — dX/dt <0

2éme CAS:0<D<Dc

Evolution vers un équilibre :
X=Xgq — I = X = DX
S=Seq - r,=D.(Sa-9) — CHEMOSTAT
P=P, —r,=D.P

3émeCAS:D=Dc=| ..

dX/dt =X . (Hyae - D) =0 — TURBIDOSTAT
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Parametres de croissance microbienne a partir d’un
réacteur continu : exercice

Une culture d’E. coli recombinant a été soumise a différent taux de dilution dans un
dispositif de type chémostat. Les données récoltées sont les suivantes :

D (h-1) S (g/l)
0,13 0,04
0,09 0,019
0,05 0,007
0,04 0,0045

Calculez le taux de croissance maximal et le Ks

30

y=0,088x + 6,212
25 R2=0,986

*

20

*

15
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Les paramétres de croissance peuvent étre utilisés pour simuler des cultures en réacteur
batch, fed-batch ou continu.

Besoin d’un outil numérique afin de résoudre les équations différentielles (systeme
dynamique) : Excel, MatLab

Bilans chimiques

* Etablissement de I'équation stoechiométrique globale de la
croissance microbienne

e Utilisation de I'équation stoechiométrique pour le calcul des
besoins en substrats

164
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Les procédés microbiologiques sont gouvernés par des lois stoechiométriques et
thermodynamiques. La connaissance des bilans permet d’évaluer la composition du
milieu de culture, le rendement théorique de bioconversion,....

3 types de réactions d’un micro-organisme face a un substrat :

Syntheése de biomasse :

S+0, - X+H,0+CO, +kcal
Bioconversion :

S — métabolites + kcal
Maintenance :

S+0, - X+H,0+CO, + kcal

Métabolisme = réseau complexe de réactions biochimiques

Carban Source

Metabolites
of the
Central

Metabolle

Pathways

Hest

T
Precursors
/ Futile cycle \
b PiQH
FiOH- b X OI’«)/ ADP -] Acttate

Mcnomers

H0 Palymers——3pe-Blomass

D’aprés Holms [1996] FEMS microbiology
review

Glucose =B GlucosebP C==—)Monomers

PTS
FructoseeP
——ponomers

Fructosel.6diP

DihydroxyacetoneP lyceraldehyde3P

Moncmers DiPGlycerate

3PGlycerate ) Mcnomers

2PGlycerate

Monemers {———Penol Pyruvate

VA WA

Monomers(———Pymivate  Oxalacétate Fumarate
PDH
/ Monomers
Manomers (———AcetylCoA Citrate ‘Succinate

¥
iso C'\m\te\ SuccinylCoA
Oxo /

Glutarate ——) Monomers
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Nombre important de réactions biochimiques

Besoin d’un outil numérique afin de résoudre le systeme d’équations algébriques
linéaires (systeme a I'état stationnaire) : Excel, MatLab

Bilan chimique

Les voies biochimiques peuvent étre simplifiées en une réaction globale : considérons la
réaction globale pour un micro-organisme chimio-organotrophe aérobie

AC,H,O +B O, +DNH; — ECHgON;+F CO, +G H,0

A,B,C,D,E,F,G : coefficients stoechiométriques.
a,b,c : composition du substrat carboné.

a,B,Y,86: composition de la biomasse (dépend de la nature du substrat, du type de
micro-organisme et de I'état physiologique des cellules).
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1. Rendement défini a partir du substrat carboné.

Le substrat carboné peut jouer 2 réles :
- Source d’énergie (formation d’ATP) — subtrat oxydé
- Edification des constituants cellulaires — subtrat carboné assimilé

Définition d’un coefficient de rendement de la conversion du subtrat en biomasse Y, .
Ce coefficient est une bonne estimation de la quantité de C assimilé par rapport au
C total (C assimilé + C oxydé).

Calcul de Y, a partir de I'équation stoechiométrique :

—EICsHO/Ns
Yys ACHO: 111

Dans le cas d’une culture d’un micro-organisme aérobie sur hydrate de carbone pour la
production de biomasse, la valeur moyenne de Y, est de 0,5.

Y,

s permet de calculer les besoins en substrat si I'équation stoechiométrique est

connue.

Si 'équation n’est pas connue (rappel) :

dS— = Ix
dt : Yx/s rnS[X

Si on considére que la concentration en cellule passe de X, a X; et que la concentration
en substrat passe de S, a S;, il est possible d’intégrer I'équation précédente :

S=X+ [y
Yys Hmax

07/10/2010
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Bilan chimique : exercice 1

Soit un micro-organisme dont la composition élémentaire est la suivante :
C:57%
H:7,3%
0:12%
N:19%

Déterminez la formule brute du micro-organisme.

Bilan chimique : exercice 2

Soit un micro-organisme dont la formule brute est C; ;H; 30, ;N g- Le rendement de

conversion par rapport au substrat carboné est égal a 0,51. Le substrat est du glucose.

Etablissez I'équation stoechiométrique :
AC,H,0 +BO,+DNH; - ECHgON;+F CO,+GH,0
Calculez le QR

07/10/2010
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2. Rendement lié a la consommation en oxygéne

Estimation de la demande en oxygéne compliquée :

MATELES : estimation de la demande en oxygéne d’un micro-organisme a partir de
I’équation stoechiométrique

quantité d’02 consommé par g

Yx/oz l’x de biomasse produite

AC,H,0.+BO,+DNH; — ECgHgONs+F CO, + G H,0
Bilanen O, :
0, apporté par le substrat + O, moléculaire = O, dans la biomasse + CO, + H,0

c.A+0.B=Yy.E+2.F+G

Qu=l atb/2—c %0 _>%C _1:9%H , 3r%N
MM 1600 TZOO 27100 2140

Bilan chimique : exercice 3

La croissance aérobie d’une bactérie sur glucose répond a I'équation stoechiométrique
suivante :

CeH1,06 + 1,5 0, +0,77 NH; - 0,9 C, ;H, 30, ;N g5 + 2,1 CO, + 3,87 H,0

Quelle est la quantité de sucre, d’oxygene et d’azote nécessaire pour produire 1 g de
biomasse ?
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Bilan chimique : exercice 4

Considérons un bacille de formule brute C, ,H, 30, ,N, g¢. Les parametres cinétiques sont
les suivants :

Mmax = 1,43 1

Y,/ = 0,45

m, = 0,05

Le milieu contient du glucose, du NH; et des éléments minéraux.

Quelle sont les quantités de substrat, d’azote et d’oxygene qui doivent étre présentes
dans le milieu si on désire produire 10 g/I de biomasse ?

Deuxiéme partie
Utilisation des biocapteurs pour
'optimisation des bioréacteurs

176
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Background

Bioprocess scale-up — general scheme
tirred bioreactor — industrial

Stirred bioreactor — lab-scale

Shaken bioreactors — lab-scale

Reactor dimension (D)

| |

Lack of efficicency compared with stirred Drop of mixing efficiency when D4 at constant P/V
reactors : Generation of heterogeneities (substrate, dissolved
- Lower transfer efficiency oxygen, pH, temperature,...)

-No regulation of the main environmental
variables (pH, dissolved oxygen)

Background

Exposure to spatial heterogeneities — hydrodynamic aspects

Cells exppsed to local
substratd excess

1}k p

0.5F %” ‘ :
il II M I 1
0

il
02 0.4 0.6 0.8 1
Mean concentration experienced A

ercentage of the microbial population

Starved cells

-

Delvigne et al. [2006] Chemical engineering journal
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Experimental strategy

Fluorescent reporter system

Basic principle :

Using the microbial population as « physiological tracer » for the estimation of the
bioreactor mixing and transfer efficiency (potentially capturing the stochasticity linked
with the CTD)

Extracellular simuli (S, 02, pH)

GFP coding

Signal sequence

tramsduction
~~ )

P,

stress.

Experimental strategy

Flow cytometry — an efficient tool to characterize microbial population
heterogeneity

Cells o o
sample d

Red fluorescence(FL3)

Yellow fluorescence (FL2)
Green fluorescenc

Side scatter (SSC)

GFP- 1957367%

GFP+ 13.9867%

Forward
scatter

(FSC) 10°

GFP++ 10.27667%

FsC

30,000 microbial cells analysed within 30 seconds

FL1
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Experimental strategy

Choosing the right ORF for my application

E. coli : about 4000 ORFs :

Transcriptional network

Transcriptional network —
hierarchical classification

Ma et al. [2004] BMC Bioinformatics, 5:199

Screening among an E. coli GFP clones library
Cultivation in shake flasks on mineral medium
prpoS::gfp
500 GFP-— o GFR*
400 4
300 1
200 1
100 -
o 0 1 ' 2 3
10 10 10° 10
eflponential phase
g 500 T
8 400t -
S 300+ 1
g 200 'ﬁ 1
€ 100 4
=
z a 0 1 2 3
10 10 10° 10
ationary phase
500 T T
400 4
300 .
200 4
100 1
o 0 1 : 2 3
10 10 10° 10
Fluorescence intensity (AU)
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Results

Screening samuoyy am E. aulli GAP dores lilibmeyy
Representativeness of shaken bioreactor

Shake fllask : easy to handle, well suited to perform parallel cultures, but lack of
representativeness compared to the performances of stirred bioreactors

£
S15

5

210

2

3 5

§ 0 5 10 15 20 25
£150 :

<

%‘100

B 50

>

o

z 0 i L 1 1

a o0 5 10 15 20 25
© 5

ng) 4X10 | .

82,

322

S E Y . \

E 0 5 10 15 20 25
» Time (h)

Results

Screening aamuomnyy am E. aulli GHP diomes lilbkxeyy
Representativeness of stetiaren Himesacttor

Intermittent feeding strategy

=]

Orbital incubator
(T° and shaking
frequency controls)
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Results

Screening aamuomnyy am E. aulli GHP diomes lilbkeyy
Representativeness of stetiaren Himesacttor

Cultures of GFP clones in shaken bioreactors (1L baff  led shake flask : initial working volume :
200mL ; final working volume : 400 mL)

IS prpoS::gfp strain
o puspA::gfp strain
c
[0}
e
>
X
o
-
(9}
=2
]
?
R
o
Time (h)
72 T T
—O— prpoS::gfp strain
T - puspA:gfp strain
6.8
:Q:_ 6.6
6.4
621
. I 1 I
0 5 10 15 20 25

Growth inhibiting value : 4.5

Screening aamuomy am E. aulli GHP diomes libkxeyy
Representativeness of stetiaren Himesacitor
GFP- FP* GFP- GFP*
20 200,
| : ; N EYR—— wisgn_ |
[} [ Iy ' 0 o 0 1« o 1*
i ‘ o s
2 m
8 ﬂ
2 ;_8 o ' 1« ' 10*
g o usph 11
£ 5 :
3 a
z § 200 ‘il
z
1o’ 1‘0‘ 1 10’ 10
usph 231
10 2 1
b i pr ] o 0 1‘0‘ I Ity 1t
Fluorescence ntensty (AU) Fluorescence intensity (AU)
prpoS::gfp puspA::gfp
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Results

Screening anunyy am E. culli GAP domes liliary

Two modes of expression : bibargry ar graded

Inducer Concentration

Binary induction

—> rpoS
o)
°
S y s
-
o
@ Graded induction
£
3
z —> USpA
csiE
inaA
Gene Expression Level osmC

Zhang et al. (2006) Theoretical biology and medical modelling, 3:18

Results

Screening anunyy am E. culli GAP dores liliaary

Binary mode of gene expression — sources :
-Short mRNA and protein half-lives
-High sensitivity for the detection of the reporter protein

Generally not observed for GFP reporter system considering the high protein
stability of this system compared with B-galactosidase and luciferase reporters

This mechanism of gene induction give rise to differentially expressed phenotypes
at the protein level. Can potentially be used to gain more sensitivity about the
impact of extracellular fluctuations

07/10/2010
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Results

Behaviour of prpoS::gfp strain in fed-batch stirred bioreactor

Regulation of the addition of glucose by the dissolved oxygen level (SP = 30%) PID control

24h
400 w

350 b

300 i

N}

a

=)
T

I

Number of cells
N
o
o

@
=)

100

50

0
10° 10' 10° 10 10
Fluorescence intensity (AU)

Results

Behaviour of prpoS::gfp strain in fed-batch stirred bioreactor

Regulation of the addition of glucose by the dissolved oxygen level (SP = 30%), ON/OFF
control
24h
400 T

350 b

N}

@

=}
T

I

N

o

S
T

I

Number of cells

@
=)

100

50

10° 10° 10
Fluorescence intensity (AU)
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Results

Behaviour of prpoS::gfp strain in fed-batch stirred bioreactor

Basic observations :

- Binary mode for GFP expression at the end of the batch phase and during the
transition from batch to fed-batch phase

- After the induction of the major part of the population (all the cells are in the
GFP+ state), graded mode of GFP expression is observed

- Successive glucose excess tends to slow down the binary expression phase

Results

Behaviour of prpoS::gfp strain in two-compartment scale-down bioreactor

| Two-compartment scale-down reactor
(P-SDR)

A

‘L I Microbial cell 1
--Fi--bo- Microbial cell 2
DO controlled Microbial cell 3
probe feed

Substrate
level Vo - [/\_ - ___

Excess level

Limitation level

Starvation level
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Results

Behaviour of prpoS::gfp strain in two-compartment scale-down bioreactor

Operating conditions B
- Stirred bioreactor, working volume 10L *
- Mineral medium, glucose as carbon Socomaies e
source :
- Fed-batch with exponential feed 8
algorithm
- Scale-down approaches with DO-
controlled fed-batch and partitioned 0\ -
reactor N o

Time

passaz i the tubur section

Delvigne F. et al. [2009] Microbial cell factories , 8:15

Results

Behaviour of prpoS::gfp strain in two-compartment scale-down bioreactor

45
—5-Well mixed exponential feed Well-
40| —*—\ell-mixed DO-feed control .
-3-F ariionsd rea:l:reQ':u T mixed
Rartifoned reactor Q. = 36 Lh
35| =
kel
30 a) ®
oy 7 %
225 & 50 1 C-SDR
8 £
s o
£20 s 9
8 ] 0 5 10 15 20 25
15) - c 100
- S
2
0 5 s0 \M\J { P-SDR
3
5 g 0
& 2 0 5 10 15 20 25
0 3 10 15 20 25 30 o 100
| Time (h)
|
50 1 .
Batch I Fed-batch P-SDR
0
(] 5 10 15 20 25
Time (h)
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Results

Behaviour of prpoS::gfp strain in two-compartment scale-down bioreactor

300 300 300
L |
200 200 1 200 :
3 100 100 100 !
..3 0 0 o ' DO probe
o
= 10 10° 10" 10" 10" 10" B
8 300 300 300
g —7h ——11h
3 200 200 200
1W_A‘Lgfmﬂu‘k_fm
0 0 0
10 10° 10" 10" 1
300 300 300
= —
200 200 200
100 l 100 ‘ 100
0 0 0 D
10" 10° 10" 107 10" 107

Fluorescence intensity (AU)

Results

Behaviour of prpoS::gfp strain in two-compartment scale-down bioreactor

(=3
o
T

Global mixing
efficiency

o2}
o
T

% of GFP cells
By
(=]

N
=]
T

L L —©—Well mixed exponential feed
10 15 | > Well mixed DO-eed contral

—3 —Partitioned reactor G, = 18Uh

—G —Partitioned reactor @, = 36Lh

[¥)
<

Global mixing
efficiency

w
T

intensities (AU)
N

Sum of the fluorescence
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Results

Behaviour of prpoS::gfp strain in two-compartment scale-down bioreactor

A pcya::GFPmut2 strain is not influenced by hydrodynamic conditions

DO-controlled feed Partitioned reactor O, =36 L

600
400
400
200 ' 200 l
0 0
10" 10° 10 10° 10° 10*
o
T 400 400
(&)
k<3
o 200 200
o]
£
2 o 0
10 10° 10" 10° 10° 10
400 400
200 200
0 0
10" 10° 10 10° 10° 10*

Fluorescence intensity (AU)

Results

Cultures performed under constant glucose feed

€ 150
C
Constant feed at 10 g/h
] BATCH EXPON.  CONSTANT > ¢
© 100} PHASE FEED LWITING 1
% ————5 Constant feed at 7 g/h
=4
S 50f 1
©
8
-1 ,‘A
o) N . . . L
0 5 10 15 20 25 30
- Time (h)
D 6
x 10
% 3 Classical bioreactors
E without recycle loop
Q
<]
=]
3 ] Two-compatment
s ¢ mm::"ﬁ% > scale-down reactors
£ Gy Y . .
5 0
» 0 5 10 15 20 25 30

Time (h)
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Results

Cultures performed under constant glucose feed

Reactors without recycle Two-compartment
loop scale-down reactors

GFP- GFP+GFP++

Oh
12h @ @
25h Q 9

Results

Cultures performed under constant glucose feed : pcsiE::gfp strain

k]

=
5 _x10
% 2 Classical stirred “?3‘?e(g)ctorg 200
e S
® 15 2 150
2 2
5 1 2 100
= o
«= °
© ©
§ 0.5 Scale-down reactor 8 50
© S

o
E o
a 0 10 2 30 0 10 20 30
Time (h) ; Time (h)

0
0 20 40
Time (h)
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Results

Cultures performed under constant glucose feed : puspA::gfp strain

§5X10 Time (h 150

Y £

g sical stirred bioreactor é:) /AE’}’E

o4 3 -

2 <100 s

2 ‘@

R 5

= ©

@ 2 k@% | : w g %

g 1 Nz:}‘édown reactor 8_ o

@ 0 0 10 20 30
Ti o Time (h)

To be validated by using a DO-controlled feed
Prytz et al [2003] Biotech bioeng 83:595-603

Results

Synopsis : relation between GFP expression level and cell density

Two main mechanisms proposed to regulate rpoS in high cell density cultures :
- Cell density DeLisa and Bentley [2002] Microbial cell factories, 1:5
- Decreasing growth rate Ihssen and Egli [2004] Microbiology, 150:1637:1648

x 10
35 . .
o
3
.o
325 ]
< o
= o
2 o
2
I} 2 o
k=
o °
I o
g = ° o
2 %
14 ) o
] . ; o
£ 1 @t a a ® 00
c oo o
& a0 ! oo
o > B 0 ©
< >
@ [elNe)
> P
. . . . .
40 60 80 100 120 140
Optical density 600nm
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bioreactor :

Perspectives and conclusion

prpoS::GFP strains seems to react to the degree of homogeneity inside the

Homogenous reactor : GFP+

Inhomogenous reactor : GFP-

Perspectives and conclusion

Two questions have to be raised :

- Flow cytometry combined with Pg,...::GFP expression — impact of extrinsic

fluctuations
What about the intrinsic fluctuations ?

- Characteristic times of hydrodynamic mechanisms compared with those of the
biological processes behind GFP synthesis

Stirred bioreactor
V=1L to 10L ; t ¢ = 10 min to 15 min

I

]

Recycle loop (plug-flow)
V, =0,1Lto 2L ; t { = 45s to 200s

P

Transduction

H‘\HVF

— ttranscrip(ion =20-70
7 ARNm

GFP
ttranslation = 4min
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Perspectives and conclusion

Complex phenomena :

- Two sources of noise (extrinsic and intrinsic)
- Very different characteristic time constants (physical and biological pocesses)

— A model is required

TA
prpaS
Degradation
b
Degradation
%

il) TA

TA+ DNA A—i TA DNA

TA DNA J\—i TA+ DNA
TAS ¢

TA DNA h—i TA DNA + RNA
RNA A—E RNA 4+ GFP

RNAZS ¢

GFPZ ¢

Perspectives and conclusion

Reaction scheme :
Exposure to
glucose excess
=f(ty.te)

STA

TA+DNAS TADNA
TADNAS TA+DNA
TAS @

TADNA=S TADNA+RNA
RNA-S RNA+ GFP
RNAZ @

GFPZ @

Generation time :
k8 =log(2)/t

GFP,

ke
steady—state — R‘VASfﬂﬂd}'*Sﬁﬂﬁﬂ . (7)

ODEs system :

dra
= ky—k,.TADNA— k. TA +k,. TADNA

dTA_DNA

= k; . TA.DNA—k;.TADNA— k;. TADNA

dt
dDNA
= ky. TADNA —k,. TA.DNA
dRNA
5 = Ks-TADNA— ks RNA—k;.RNA
dGFP
— = ke RNA— kg GFP

I_¢

kg

8 rates (including the characteristic time constants) to specify
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Perspectives and conclusion

These equations can be used in the classical deterministic formalism (ODEs
solver), but more interestingly in the stochastic formalism :

Probablity that reaction p occurs at time 1 (Gillespie algorithm)
Gillespie [1977] J. of physical chemistry, 81:2340-2361

400 s —————— e
M Example : simulation of 30,000
ssor h 1 cells after 6 hours of induction
300+ ‘A h'
2250 ‘! w
g 200+ [
A
Z 1501 N
100} J \
I
o / \
A
O 0 ‘1 o ‘Z\H‘ 3
10 10 10°

Fluorescence intensity - number of GFP molecules

Troisiéme partie
Tracabilité et assurance qualité dans les
bioprocédés microbiens

208
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—eeen

‘ Augmentation de la confiance ‘

Qualité de Qualité de

Qualité du produit TOM

la production ' ['organisation

Contréle Contréle Assurance qua"té i Amélioration continue i
qualité statistique | Management qualité : Efficience |
de processus Série 1SO 9000 ' Implication totale !

209

Norme ISO 9001:2000

La documentation qualité

Procédures organisationnelles
Instructions de travail

Preuves/enregistrements

210
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AN

AN

Pourquoi la tracabilité

Etat des lieux : une inquiétude généralisée
L'impératif sécuritaire

La mondialisation et la diversité des chaines
d’approvisionnement

La production de masse et la perte de proximité
La complexité de I'offre

L’évolution du comportement du consommateur
Un environnement de plus en plus réglementé

211

Pourquoi la tracabilité

Les enjeux

v
v

AN

Maitriser la qualité

Assurer la sécurité du consommateur et
optimiser les rappels de produits
Maitriser les fluxs logistiques

Respecter la réglementation

Profiter d’'un atout commercial

Protéger une image de marque

212
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Définir la tracabilité

Définition 1ISO 9000:2000
« Aptitude a retrouver I'historique,
la mise en ceuvre ou I'emplacement
de ce qui est examiné »

Pour un produit :
I'origine des matériaux et composants;
I'historique de réalisation;
la distribution et I'emplacement du
produit apres livraison.

213

Définir la tracabilité

Définition Réglement (CE) 178/2002

« Capacité de retracer
a travers toutes les étapes de la production, de la
transformation et de la distribution,
le cheminement d’une denrée alimentaire, d'un
aliment pour animaux, d’un animal producteur de
denrées alimentaires ou d’'une substance
destinée a étre incorporée dans une denrée
alimentaire ou un aliment pour animaux »

214
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Bioprocess : basic unit operations diagram

Strain selection and
improvement

Medium optimization

Biomass

Bioreactor

Scaling up

S-L separation

Cell disruption

conditionning(phase S)

S-L separation

Intracellular metabolite
conditionning (phase L)

Extracellular metabolite
conditionning(phase L)

Nouvelle génération de bioréacteur pour les études de screening a grand

débit (High througthput studies)

Apercu de la problématique :

Fully instrumented bioreactor
110 1001
= % Small-scale stirred vessels
= 10 to 100 ml
=
E
: [
£ %
E
2 AA % Microplates
2 Shake flasks 01tos5ml
%‘ 25 fo 500 ml
[}
Experimental throughput >
Betz and Baganz
[2006]

216
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2¢me gpproche : développement d’'une gamme de senseurs optiques

10/220¢
[
o= | Bluetooth ||
T I RFink _

18

|5F 8

125 16

5

N S

L el

6| !

s 2

y » 0 - 0

5 20 30 20 0 5 10 15 20 25 30
time [n] time [n] time [n]

Cultivation of C. glwamicum ly.\‘(""" in batch culture on in 250 ml non-baffled plastic shake flasks equipped with an oxygen
defined medium with different concentrations of phosphate buffer and pH sensor at 30°C and 230 pm
106 mM (a), 32 mM (b} and 6 mM (c). Cultivations were carried out

Exemples d’'une plateforme de micro-bioréacteurs

‘A A A A A"
Bliomass& _ R 4 ol AT T
R - A0 eE
' ‘ See s
Y Y. Y T A¥ v

Oxygen YYvyevy

au)

Seatied gt mansty Lo

EckbP trescance (1]
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Systemes de culture « disposables »

« Omics » technologies

DNA microarray

2D gel electrophoresis

07/10/2010
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2. Régulation des bioréacteurs

/

Consommation :
sucre, oxygene, N, P,
S,...

Production : acides
organiques, calories,
biomasse,...

Réactions biologiques

~

—t—

)

Régulation

Batch : Fed-batch/continu

- Température - Température

-pH -pH

- Oxygéne - Oxygene dissous

dissous - Mousse ‘

- Mousse - Volume (si fed-batch ou

continu)
- Substrat (fed-batch ou

continu

A réaliser avec les senseurs et
actuateurs disponibles

221

Overview of bioreactor operations

Controller

Substrate mjp-

Heat trans

1=
0,1

a2

Q transfer E

Cells or
metabolites

—— By-products

Residual
substrates
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Practical implementation of PID controller :

- At the level of transmitter

- At the level of central controller

DATO4 G AE_ssm | > v.AQ
20 Klaxon

SE B
Time EFT FR
AT SB 20 litres Geneéral

00:00:00

| S | | | |
i |
I:ZI:I:I:I:Z

=] | HH[& 0 [ 10 [ 2zemz (1125015

PC.2_géné Syno. | Qourbesl groupel SEC |

Vueile | Atarmes.| I Sys.| o | =<| 2=|| JExp | sev | upER | GBamp ||[ Conduie |
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Interface pour un systéeme de régulation de bioréacteur

Main
18.04.2005 15:23:47

C
0 rpm
TEMP .
150.0 °C
12.00 pH
b ()
0.0 %

. BASE _F}a
ml
47¥

REDOX -
1000 my
WEIGH ,
0.00kg \_

227

Boucle de régulation fermée avec rétro-action (feedback)

Si pas de rétro-action par un
senseur, boucle de
régulation ouverte
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Interface de régulation : pH

i

@O

— o

-~ mﬁum -

OI00]
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Interface de régulation : température

TEMP Controller
1004 7085 131900

230
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Interface de régulation : oxygéene dissous

Choix
actuateur

Select Contrafler

pO2 Controller
D s

AN

o= or (&)

231
Interface de régulation : antimousse / niveau de liquide
L 1 Fcﬁ!.ﬂfu‘n\:?\!r_v
o) | Choix
actuateur
|~ =
m M0
8
CEE2ANy CECNCRCE
e Attention, ici le signal du
senseur est digital et pas
analogique .
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Interface de régulation : fed-batch

SUBSA Controlier

Choix
actuateur

233

Vue systéme : bioréacteur industriel

Vue systéme : bioréacteur type

tambour

MAIN
07042003 100746
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Types de régulation

‘ I H Fermentation

- Controleur ON-OFF

- Controleur proportionnel

- Controleur proportionnel-intégral

- Controleur proportionnel-différentiel

- Controleur proportionnel-intégral-différentiel (PID)

Controleur ON-OFF

100

Manipulated
variable

| | | [ *
control |\ |___1/_ _|____7 ___,{____/J{__
variable | l Set point

!

Differential gap

Possibilité d’inclure une zone morte dans laquelle le contréleur ne réagit pas

Systeme le plus simple, mais apparition d’oscillations
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Controleur proportionnel

N

P=P,+Kp. ¢

P : signal output (signal envoyé par le contrdleur)

€ : erreur (différence entre le signal output et le signal
input de la sonde)

K, : gain proportionnel

Controleur proportionnel-intégral

Kp t
P:P0+KP.8+_.j€.dt
iy Jy

T,: constante de temps d’intégration

Si I'erreur est constante

2Kp
Controlled
output
Kp dP K P
d_ = —.£&.
0 t 1
Error 1
signal
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Controleur proportionnel-différentiel

de
P = PO +Kp.8 + KP.TD.E

Ty : constante de temps différentielle

PID

—
= P (alone)

Controleur proportionnel-intégral-différentiel (PID)

Kp [° ds
P:P0+Kp.€ +_f E.dt"‘Kp.rD.E
0

T
Controlled B
variable -2l
) " Uncontrolled
response
PID
/
/ P
,’
L/
Pl PD
P ———
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