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« Une brique pese un kilo plus une demi-brique,
combien pése une brique ? »

Claude Berth
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RESUME

Les bioréacteurs a biofilm aéré par contacteur membranaire représentent un moyen
de production alternatif aux bioréacteurs aérés par bullage. lls sont, par exemple,
utilisés pour éviter la formation abondante de mousse lors de la production de
lipopeptides, molécules d’intérét aux propriétés surfactantes produites notamment par
Bacillus subtilis. La maitrise du biofilm qui se forme a I'interface gaz-liquide dans la
membrane représente la clé pour optimiser les parameétres de production et préparer
une montée en échelle.

Dans un premier temps, le transfert d’'oxygéne seul est étudié dans un bioréacteur
aéré par membrane a fibre creuse microporeuse. Une analyse dimensionnelle a été
couplée de facon innovante a un plan d’expériences fractionnaire, réduisant
considérablement le nombre d’expérience pour obtenir une relation de procédé. Les
performances de transfert d’oxygéne sont modélisées en fonction du débit de liquide,
du volume de liquide et de la pression de gaz. Dans un second temps, I'état
physiologique du biofilm et la production de surfactine sont étudiés en régime continu.
La présence d’un biofilm agit comme un accélérateur de transfert d’oxygéne au lieu
d’'une résistance. Les variations de débit de liquide, de pression de gaz, de
concentrations en glucose et en oxygene ont permis de déterminer le régime de
limitation en substrats, apportés en contre-diffusion, tous les deux révélés comme
limitants. L'augmentation du débit de liquide permet une meilleure pénétration du
glucose dans le biofilm sans en augmenter la taille. L’augmentation de la concentration
en oxygene conduit aux meilleurs résultats de production de surfactine atteignant
1,2 g.m2.h, niveau encore jamais atteint avec d’autres types de bioréacteurs.

Mots-clefs : Bioréacteur ; Biofilm ; Membrane ; Modélisation ; Analyse
dimensionnelle ; Surfactine
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ABSTRACT

MEMBRANE AERATED BIOFILM CHARACTERIZATION IN A CONTINUOUS
BIOREACTOR

Membrane aerated biofilm bioreactors are a convenient alternative production way to
sparged bioreactors. They are, for example, used to avoid the important foam
formation during lipopeptides production, molecule of interest with tensioactif
properties produced among others by Bacillus subtilis. The control of the biofilm which
grows at the gaz-liquid interface in the membrane represents the key to optimise
production parameters and prepare the scale-up.

First, only the oxygen transfer is studied in a bioreactor aerated by a microporous
hollow fiber membrane. A dimensional analysis was coupled in an innovative way with
a fractional design of experiments, reducing greatly the number of experiments to
obtain a process relationship. Oxygen transfer performances are modelled in function
of the liquid flow rate, the liquid volume and the gas pressure. Then, the biofilm
physiological condition and the surfactin production are studied in continuous state.
The biofilm presence acts as an oxygen transfer booster instead of a resistance.
Variations of liquid flow rate, gaz pressure, glucose and oxygen concentrations
enabled to determine the substrates limitation state, brought in counter-diffusion, both
revealed limiting. The increase of the flow rate enables a better glucose penetration
inside the biofilm without increasing his size. The increase in oxygen concentration
leads to the best results in surfactin production reaching 1,2 g.m?2.h1, level still never
reached with other bioreactors types.

Keywords : Bioreactor ; Biofilm ; Membrane ; Model ; Dimensional analysis ;
Surfactin
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INTRODUCTION

L’utilisation intensive de produits phytosanitaires est devenue un réel probleme depuis
quelgues années, avec pour conséquence la contamination massive des sols en
profondeur et des conséquences sanitaires pour les populations avoisinantes. Le
gouvernement européen a mis en place de nombreuses mesures parmi lesquelles le
portefeuille de projets Smartbiocontrol déployé dans les Hauts de France, le Grand
Est et la Wallonie visant & découvrir et développer la production de biomolécules
capables de lutter efficacement contre les principales maladies de grandes cultures
tout en respectant I'environnement et 'THomme. Le projet Bioprod, qui nous concerne,
s’inscrit dans le portefeuille Smartbiocontrol et a notamment pour objectif I'étude de

nouvelles stratégies de production de biomolécules.

Les lipopeptides sont des biomolécules amphiphiles, avec un fort pouvoir tensioactif,
ayant un large champ d’activités biologiques notamment des capacités de biocontrdle.
Ces propriétés rendent la production des molécules difficile car, actuellement, la
majorité des cultures de micro-organismes se fait en apportant 'oxygéne nécessaire
a la croissance bactérienne par bullage. La quantité importante de bulles associées a
la production de molécules tensioactives entraine la formation abondante de mousse.
Les méthodes de production usuelles ne sont donc pas adaptées a la production
spécifique de ces biomolécules, I'ajout d’anti-mousse entrainant un traitement de
purification colteux. Des systémes de fermentation innovants sont étudiés de part et
d’autre de la frontiere Franco-Belge, incluant les bioréacteurs a biofilm aérés par
contacteur membranaire. Ce procédé permet de mettre en contact a travers une
membrane le milieu de culture et I'air sans qu’il n’y ait d’introduction d’air par mélange,
ce qui permet d’éviter la formation de mousse. Actuellement, ce systéme existe a
I'échelle industrielle pour le traitement de I'eau, mais trés peu d’études ont été
réalisées pour la production de biomolécules. Le manque de connaissance rend la
mise en place de ce procédé encore colteux car aucun parameétre n’est optimisé et
empéche totalement la projection du procédé a plus grande échelle, ce qui permettrait

de réduire encore les co(ts.

Ce manuscrit débute par un état de I'art des connaissances entourant les bioréacteurs

a biofilm aéré par membrane. Apres avoir repris quelques définitions concernant les
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bioréacteurs communs et plus spécifiguement sur les bioréacteurs a contacteur
membranaire, les lipopeptides de Bacillus subtilis seront présentés. La formation et les
caractéristiques d’'un biofilm seront ensuite abordées, suivies des phénoménes de
transfert a travers les membranes et les biofilms bactériens. Les différentes méthodes
de modélisation seront également introduites et plus spécifiquement l'analyse
dimensionnelle. La synthése bibliographigue se terminera par une présentation de la
situation de travail et des objectifs de la these. Apres une présentation des matériels
et des méthodes utilisées, les résultats de I'étude seront décrits en commencant par
la détermination et la caractérisation du systéme d’étude. La modélisation de I'aération
du systeme sans micro-organisme sera ensuite détaillée suivie de I'étude du
comportement du biofilm adhéré a la membrane. Enfin, un chapitre viendra conclure
sur 'ensemble des résultats obtenus durant cette thése et abordera les perspectives

qui s’ouvrent a la suite de ce projet.
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Chapitre | : SYNTHESE
BIBLIOGRAPHIQUE
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1. Les bioréacteurs

1 Les bioréacteurs

Les bioréacteurs a biofilm aéré par membrane sont un type de bioréacteur particulier,
il est donc nécessaire de commencer par la définition d’'un bioréacteur. Un bioréacteur
est un appareil permettant la culture de micro-organisme dans les meilleures
conditions possibles. Il existe quasiment autant d’association de bioréacteur avec un
ensemble de parametres que de micro-organisme. En effet, chaque souche posséde
des caractéristiques différentes et donc un mode de production particulier auquel doit
s’adapter le bioréacteur. Les bioréacteurs les plus courants sont les bioréacteurs a
cuves agitées. lls consistent en une cuve stérilisable contenant un mobile d’agitation,
des sondes de pH, température et oxygene dissous. Un systeme de chauffe et de
cryogénie permet de réguler la température comme une double enveloppe par
exemple. La cuve contient un milieu de culture apportant les éléments nutritionnels
essentiels a la croissance bactérienne, généralement une source de carbone, une
source d’azote et des minéraux. Le pH est maintenu constant grace a I'ajout d’acide
et/ou de base. Enfin, 'oxygéne est apporté grace a un diffuseur situé en bas de cuve
qui distribue l'air sous les pales d’agitation répartissant les bulles de fagon homogéne

dans le réacteur.

Un bioréacteur peut étre utilisé en batch, fed-batch ou en continue. Le batch consiste
a laisser se dérouler la croissance bactérienne sans ajout de milieu. La culture se
déroule donc en suivant les phases de croissance des micro-organismes : latence,
croissance, croissance exponentielle, ralentissement, stationnaire et déclin. Le fed-
batch consiste a ajouter tout au long de la culture du milieu concentré afin de limiter la
variation de volume. Cette méthode permet de prolonger la culture en apportant les
nutriments nécessaires a la croissance bactérienne. Enfin, la culture continue consiste,
apres une phase de batch, a apporter et soutirer a la méme vitesse du milieu de culture
dans la cuve afin de renouveler le milieu sans en changer le volume. Cette derniére
méthode permet de maintenir une croissance et une production constante sur de

longues périodes.

Le suivi de réacteur se fait grace a I'enregistrement en ligne de tous les paramétres
précédemment cités (Température (T°), oxygéne dissous (OD), pH) auxquels il est

possible de rajouter :
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- l'analyse des gaz de sortie (notamment le dioxygene et le dioxyde de carbone),
notamment pour vérifier la consommation d’'oxygéne par les bactéries et donc
leurs bons développements,

- la mesure de biomasse en continue,

- le suivi des volumes d’acide et de base versées,

- la pression dans le systeme,

- le taux de renouvellement du milieu en mode continu,

- la mesure des concentrations en nutriments et en produits,

- la mesure de la masse contenue dans le bioréacteur.

L’ensemble de ces mesures et plus précisément I'analyse des différents substrats et
produits permet de suivre la croissance bactérienne grace a des indicateurs de
conversion. En effet, de méme gque pour une réaction enzymatique dans laquelle, les
micro-organismes jouent le réle de catalyseur. Les vitesses de réactions peuvent étre
calculées gque ce soit pour la consommation du substrat (noté S) rs, la production de
biomasse (noté X) rx ou la production de produit (noté P) rp. Ces vitesses sont
généralement exprimées en g.L1.hl. Etant donné que la biomasse se multiplie au
cours de la fermentation, la quantité de catalyseur change au cours du temps. La
vitesse spécifique de réaction correspond a la vitesse de réaction rapportée a la
quantité de catalyseur, c'est-a-dire a la quantité de biomasse. Ainsi, la vitesse
spécifique de consommation de substrat s s’exprime en gramme de substrat
consommeé par gramme de biomasse par heure, la vitesse spécifique de production
de produit gp s’exprime en gramme de produit par gramme de biomasse par heure et
la vitesse spécifique de croissance pu s’exprime en hl. En phase de croissance

exponentielle, la vitesse spécifique de croissance est maximale, notée pmax.

Les rendements de conversion permettent de connaitre la rentabilité des réactions
enzymatiques et peuvent étre calculés a partir des vitesses de réactions (équations (|
1.1), (11.2) et (1 1.3)).

Rendement de conversion du substrat en Yeis =1/ =1/ (11.1)
biomasse
Rendement de conversion du substrat en Yois =1/7 =ap/qs (11.2)
produit
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Taux de production de produit par rapport a la Yoix = 1p/T = qp/10 (11.3)

biomasse

Lors de la production d’'une molécule d’intérét, ces indicateurs peuvent par exemple
servir a verifier quel pourcentage de substrat est utilisé pour la fabrication du produit
d’intérét. L’objectif est alors de favoriser la bonne utilisation du substrat et de limiter la
formation de métabolites primaires indésirables. Par exemple, I'acide lactique, I'acide
acétigue et le 2,3-butanediol sont les produits de la fermentation anaérobie de Bacillus
subtilis, synonymes de conditions de culture limitées en oxygene (Cruz Ramos et al.,
2000).

Les conditions de culture doivent étre adaptées a chaque souche cultivée en fonction
des molécules qui sont produites. En fonction de I'objectif de production, il n’est pas
toujours possible de conduire les réactions dans un bioréacteur agité standard aéré
par bullage. Pour cela, il existe de nombreuses autres géométries de réacteurs

adaptées a des productions particuliéres.

Le bioréacteur a disque tournant permet de faire croitre une population bactérienne
sous forme de biofilm adhéré a des disques plongés a moitié dans le milieu de culture
et en rotation. La rotation permet d’apporter par phase soit les nutriments présents

dans le milieu soit 'oxygéne présent dans I'air (Chtioui et al., 2014; Kirouani, 2016).

Le réacteur a lit fluidisé consiste en une colonne contenant un liquide et des
microparticules solides qui sont mises en suspension grace a une troisieme phase, le
gaz qui est envoyé sous pression par le bas de la colonne. Les micro-porteurs
permettent d’améliorer 'agitation et de supporter la croissance de bactéries adhérées

sous forme de biofilm (Fahim et al., 2013).

Enfin, il existe également les bioréacteurs a biofilm aéré par membrane qui sont décrits

plus amplement dans la partie suivante.
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2 Les bioréacteurs a contacteur membranaire

Parmi I'ensemble des bioréacteurs existants, les bioréacteurs a contacteur
membranaire sont une technologie qui se développe depuis les années 1970 (Esato
and Eiseman, 1975) dans le domaine de I'oxygénation du sang et depuis les années
1990, plus particulierement dans le traitement des eaux usées (Williamson et al.,
1992). Cette technologie peut étre appliquée dans d’autres domaines grace a ses
nombreux avantages comme la surface d’échange importante et la séparation des

phases liquide/gaz en contact.

2.1 Schéma de principe

Il existe de trés nombreux bioréacteurs & membrane différents grace notamment a la
large gamme de membranes présentes sur le marché et aux nombreuses applications
possibles. Le principe consiste a apporter ou enlever un constituant d’un fluide en le
mettant en contact au sein d’'une membrane avec un autre fluide. La membrane sert
ainsi d’interface d’échange tout en conservant chaque constituant de part et d’autre,
évitant ainsi tout mélange. La Figure 1 présente un exemple de cuve agitée contenant
un fluide (gris€) et une boucle de recirculation a travers une membrane ou le fluide est
mis en contact avec de l'air avant de retourner dans la cuve. Un contacteur désigne
une membrane utilisée spécifiquement pour mettre en contact deux fluides
contrairement a l'utilisation classique des membranes de filtration ou les composants

d’un seul fluide sont séparés.
Les indicateurs spécifiques a un bioréacteur a contacteur membranaire sont :

- I'expression des vitesses de réaction par rapport a la surface membranaire et
non au volume de milieu, en g.m?2.h1,
- le taux de production de biomasse planctonique (par décrochage) par rapport a

la biomasse fixée (équation (I 2.1)).

Taux de production de biomasse

planctonique (Xp) par rapport a la biomasse Yip/xr = Txp-V/Xf (12.2)
fixée (Xf)
Thése de Alexandre Berth, Université de Lille, 2019 19

© 2019 Tous droits réservés. lilliad.univ-lille.fr



These de Alexandre Berth, Université de Lille, 2019
2. Les bioréacteurs a contacteur membranaire

La biomasse planctonique correspond a des cellules isolées retrouvées dans la phase
liquide tandis que la biomasse fixée correspond aux cellules du biofilm adhérées a la

membrane.

pm—

Air inlet

—t

Air outlet

Membrane
contactor

Figure 1 : Schéma de principe d’un bioréacteur a membrane représentant la cuve, la boucle de

recirculation, la membrane, I’entrée et la sortie d’air.

2.2 Les différentes membranes

Les membranes peuvent se différencier par leur géométrie, leur matériau de

fabrication, leur densité ou encore leur mode d’utilisation.

2.2.1 Les géométries

Les formes les plus courantes sont les membranes a fibres creuses, les membranes

tubulaires et les membranes planes.

Une fibre creuse est une fine fibre évidée dans la longueur permettant le passage d’un
fluide. Elles sont généralement assemblées en grand nombre (des dizaines de milliers
en taille industrielle) parallélement, sous forme de module, et liées a I'aide de colle a
leurs extrémités afin de séparer intérieur et extérieur des fibres. Cette forme est celle
qui permet d’obtenir la plus grande surface spécifique, c’est-a-dire la plus grande
surface d’échange rapportée a 'encombrement du module. Le diamétre intérieur est

inférieur a 1 mm (Bacchin, 2005). Le flux est laminaire a I'intérieur des fibres, avec de
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faibles contraintes de cisaillement, ce qui permet de maintenir une biomasse fixée si

nécessaire. Leur codt est relativement élevé (Martin and Nerenberg, 2012) a I'achat.

Les membranes tubulaires sont également assemblées parallelement sous forme de
module mais avec des diametres internes bien plus grand allant de 4 a 25mm. Ce
genre de géométrie permet de traiter des volumes plus importants mais un
encombrement plus important pour une surface d’échange identique a celle des fibres
creuses. Les diametres internes permettent d’atteindre le régime turbulent, réduisant
ainsi la couche limite et améliorant la performance de I'échange. La couche limite est
définie comme la zone dans laquelle la vitesse d’écoulement est réduite de 99% par
rapport a la vitesse maximale dans la conduite. Elles peuvent supporter des pressions
plus importantes. Leur colt de fabrication est bien moins important que celui d’'une

membrane a fibre creuse.

2.2.2 Les matériaux de fabrication

Les matériaux utilisés pour la fabrication de membrane peuvent étre classés en deux

grandes catégories : les membranes organiques et les membranes inorganiques.

2.2.2.1 Membrane organique

Les membranes organiques sont les plus utilisées. Il existe différents matériaux
comme l'acétate de cellulose facile a fabriquer mais peu résistant a la température
(35°C max) et au pH (entre 4 et 6). Plus résistant que I'acétate de cellulose, on retrouve
également les polyamides aromatiques, résistants au pH sur une gamme de 4 a 11
mais sensibles au chlore et facilement colmatés. Il existe également le polysulfone
(polymere thermoplastique) qui offre une trés grande résistance mécanique et
chimique. L’inconvénient du polysulfone pour certaines applications est sa forte
hydrophobicité.

Les fibres sont liées entre elles a leurs extrémités avec de la colle époxy. La
stérilisation a I'aide d’un autoclave n’est donc pas toujours possible car cette colle n’est

pas résistante aux hautes températures.

Les membranes organiques possedent l'avantage d’étre peu codteuses en

comparaison avec les membranes inorganiques.
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2.2.2.2 Membrane inorganique

Ces membranes dont la fabrication est trés onéreuse peuvent étre congues a base de
céramique ou de carbone. Leur grande résistivité et leur longévité en font des

membranes adaptées aux conditions de fonctionnement extrémes.

2.2.3 Ladensité

Il existe trois types de densité de membrane. Premierement, les membranes denses
qui ne permettent 'échange de part et d’autre de la membrane que par diffusion. Les
échanges sont donc limités en fonction de I'affinité de I'élément a traiter et du matériau
de fabrication ainsi que du traitement de surface de la membrane. Les avantages de
ce type de membrane sont le faible encrassement et la possibilité de monter en
pression étant donné qu’aucun mélange entre les deux fluides n’est possible. La limite

de pression est fixée seulement par la résistance mécanique de la membrane.

Il existe également des membranes microporeuses ou la taille des pores peut étre
choisie parmi des gammes de membranes de micro ou ultrafiltration en fonction des
molécules que I'on souhaite échanger. Les membranes microporeuses permettent un
meilleur transfert car la diffusion se fait directement au niveau des pores contrairement
aux membranes denses (Martin and Nerenberg, 2012). En effet, dans une membrane
microporeuse, si la pression dépasse la pression de bullage définie en fonction du
couple membrane/fluide, le fluide peut traverser les pores. Les pores d’'une membrane
peuvent étre de taille uniforme (symétrique) sur I'épaisseur de la paroi ou de forme
conique (asymétrique) avec un diametre plus important du c6té extérieur selon la

méthode de fabrication (Figure 2a et b).
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Figure 2 : Structure des membranes a) symétrique, b) asymétrique et c) composite (Seyhi et al., 2011).
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Enfin, il existe depuis peu des membranes composites (Figure 2c) qui allient une fine
couche d’'un matériau résistant dense associé a une couche microporeuse. Cette
stratégie permet de conserver la capacité de résistance a la pression des membranes
denses tout en y alliant la capacité de transfert des membranes creuses

microporeuses.

2.3 Les domaines d’utilisation
2.3.1 L’extraction liquide / liquide

L’extraction liquide consiste a mettre en contact a travers une membrane deux
liquides. Le liquide extracteur sera soit moins concentré, soit aura plus d’affinité avec
la molécule d’intérét. L’échange se fera par gradient a travers la membrane. Un
exemple est I'extraction d’aréme d’huile essentielle de citron a I'aide de membranes
planes et d’éthanol comme solvent (Dupuy et al.,, 2011). Il existe également des
méthodes utilisant la pervaporation, utilisée par exemple pour le retrait de I'eau et de

I'éthanol du bioéthanol a travers une membrane en silice (Moussa et al., 2015).

2.3.2 L’oxygénation du sang

Les membranes sont utilisées pour I'oxygénation du sang car elles permettent la
séparation des phases (sang et oxygene) tout en maintenant un transfert satisfaisant.
Cela permet d’éviter tout risque d’embolie pulmonaire mais également d’abimer les
cellules sanguines. En effet, ces cellules sont sensibles au cisaillement créé lors de

I'aération par bullage (Albal et al., 1983; Catapano et al., 2004).

2.3.3 Laculture de cellules animales

La culture de cellules animales différe de la culture bactérienne par différents points
dont I'un est la plus grande sensibilité au cisaillement des cellules. En effet, ces cellules
ne sont pas faites pour résister a des sollicitations mécaniques induites par la
circulation du milieu, contrairement aux bactéries par exemple. Cela pose donc un
probléme lors de la culture en bioréacteur car 'agitation est limitée et par conséquent

le transfert d’oxygéne également. Une des solutions a ce probleme peut étre

I'utilisation de membranes afin de limiter la contrainte de cisaillement.
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Des études ont montré la faisabilité de ce procédé (De Napoli et al., 2014; Ducommun
et al., 2000). Une membrane externe plane en polytétrafluoroéthylene (PTFE) de
120 cm? a été utilisée pour comparer le transfert avec de I'air, du dioxygéne pur ou un
liquide acide saturé en dioxygéne, permettant de retirer 'ammonium du milieu tout en
apportant 'oxygéne. Dans ce dernier cas, la membrane apporte une double utilité car
elle assure a la fois un réle d’aération et d’extraction liquide/liquide (Schneider et al.,
1995). La production d’anticorps monoclonaux a également été étudiée a I'aide d’un
systéme d’aération composé de tubes de silicone dense immergés et mis en
mouvement grace a un rotor dans le milieu non agité. L’'oxygéne diffuse a travers la
membrane dense et la mise en mouvement permet de réduire la couche limite (Frahm
et al., 2009).

2.3.4 Le traitement de I’eau

Le traitement de I'eau est la principale utilisation de membrane en tant que contacteur
membranaire depuis maintenant plus de 20 ans pour ce qui est de la surface utilisée.
On recense plus de 300 installations en Europe (Grasmick et al., 2007) dont plus d’'une
centaine en France. En effet, le traitement des eaux usées utilise les bactéries
naturellement présentes pour dégrader les matiéres organiques avec des réactions
d’oxydation qui ne peuvent se dérouler qu’en présence d’oxygene. Usuellement, cet
oxygene est apporté par bullage. L'utilisation de membranes pour I'apport d’'oxygéne
permet d’éviter le mélange des phases et donc les remontés d’odeurs nauséabondes
habituellement induites par le bullage. Les bactéries se développent préférentiellement
prés de I'apport d’oxygéne, c’est-a-dire sur la membrane qu’elles utilisent comme
support, formant un biofilm. Une des limites de ce procédé est le phénoméne de
colmatage important qui empéche a terme le passage de I'oxygéne. Des solutions
hydrodynamiques, électriques ou encore mécaniques existent pour réguler la quantité
de biomasse adhérée et maintenir des performances d’aération correctes (Jantaporn,
2016).

2.3.5 Labioproduction de méthanol

Le méthane peut étre converti en méthanol avec un catalyseur, la MMO (Méthane
Mono-Oxygénase), en présence d’oxygene. Cette réaction est limitée avec le MMO
isolé (Ito et al., 2014). Pen et al., (2014) ont montré la faisabilité de la bioproduction de

méthanol avec Methylosinus trichosporium, bactérie produisant la MMO, dans un
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bioréacteur a double membranes microporeuses (polyethersulfone (PES), taille de
pore 0,45 um, 500 cm?) permettant 'apport séparé d’oxygéne et de méthane. Ce
systéme permet d’éviter le mélange de gaz qui peut étre explosif tout en apportant

'ensemble des substrats nécessaire a la conversion du méthane en méthanol.

2.3.6 Laproduction de molécules tensioactives

Produire des molécules tensioactives a partir de micro-organisme représente un défi
actuel car ces molécules amphiphiles ont la propriété de faciliter grandement la
formation de mousse. Le bullage associé a des molécules tensioactives provoque la
formation d’'une trés grande quantité de mousse, le débordement et I'entrainement du
milieu et des cellules en dehors du bioréacteur. Le maintien de la stérilité n’est alors

plus assuré et la productivité reste peu élevée.

L’utilisation d’un bioréacteur a contacteur membranaire semble donc particulierement
adaptée a la production de molécules tensioactives. En effet, la séparation des phases
de part et d’autre de la membrane permet un transfert d’'oxygéne tout en évitant le
mélange et donc 'apparition de mousse. Des études antérieures menées par notre
groupe ont montré la faisabilité d’'un tel systéeme dans le cadre de la production de
lipopeptides par une souche de Bacillus subtilis (Coutte et al., 2010). Un biofilm

bactérien important se développe alors sur la membrane.
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3 Les biofilms

Un biofilm est un ensemble de micro-colonies bactériennes adhérées a une surface et
fixées les unes aux autres avec la production d’exopolyméres (Jouenne, 2016). Les
bactéries se développent naturellement sous forme de biofilm dans les milieux
humides, recouvrant tous types de supports tels que la coque des bateaux, la surface
d’'un liquide, les dents, etc. Les caractéristiques des biofilms peuvent étre bénéfiques
comme par exemple dans le traitement de I'eau ou sur les racines des plantes. lls
peuvent également étre néfastes et non désirés comme dans le domaine chirurgical
ou de nombreux cas de contamination d’instruments ont été recensés. Pour ces
raisons, les étapes de formation des biofilms et leurs caractéristigues ont été
largement étudiés au cours des dernieres années (Huang et al., 2019; Kovacs and
Dragos, 2019; Sharahi et al., 2019).

3.1 La formation d’un biofilm

La formation d’un biofilm suit un schéma répétitif d’adhésion, de différentiation, de

maturation et de dispersion afin de coloniser une nouvelle surface (Figure 3).
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Figure 3 : Etapes de la colonisation d'un support par Bacillus subtilis (Vlamakis et al., 2013)

Les bactéries planctoniques peuvent explorer leur environnement proche a 'aide de
protons et de molécules de signalisation qui diffusent radialement (Costerton, 1999).
Une forte concentration indique la présence d’'une surface proche. Les bactéries ont
tendance a « explorer » les surfaces qu’elles rencontrent et a y adhérer, dans un

premier temps de facon réversible avec des liaisons de faible intensité.
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Il s’ensuit une adhésion irréversible. Le phénotype, c’est-a-dire la part du génome qui
est exprimée, se modifie afin de mieux s’adapter a son environnement. Ainsi, les
eventuels flagelles peuvent disparaitre, la production d’exopolysaccharides (EPS)
augmente, la composition des membranes cellulaires change et les bactéries peuvent
cesser de se séparer pour former des chaines. La production des molécules d’'EPS
permet de passer d’'une adhésion réversible a une adhésion irréversible, favorisant la

formation d’'une colonie (Costerton, 1999).

La division cellulaire ainsi que le recrutement depuis la phase liquide permettent
I'expansion des micro-colonies aussi bien sur le plan horizontal que sur le plan vertical.
La croissance des colonies entraine la diversification des phénotypes exprimés au sein
du consortium de bactéries. Tandis que certaines cellules deviennent surproductrices
d’EPS, d’autres vont pouvoir sporuler ou rester motile par exemple. Ces changements
phénotypiques n’étant pas définitifs, les bactéries composant le biofilm peuvent

s’adapter aux changements de I'environnement (Vlamakis et al., 2013).

En fonction des conditions environnementales et des souches, un biofilm peut
atteindre le stade de maturité apres 24 heures pour des biofilms mono-espéce
(Lomander et al., 2004) ou apres quelques mois pour des consortiums complexes
multi-espéece, en traitement des eaux par exemple (Hou et al., 2013; Zhou et al., 2014).
Le biofilm est dit mature lorsque la quantité de biomasse qui le compose est stable
dans le temps. La quantité de biomasse se régule grace a la libération d’amas de
bactéries dans la phase liquide qui vient contrebalancer le développement naturel du
biofilm. Ces agrégats sont libérés grace a la production de D-amino-acides et de
polyamines, molécules dégradant 'EPS (Vlamakis et al.,, 2013). lls pourront
s’implanter sur une nouvelle surface ou les conditions environnementales seront
favorables a la croissance. Le taux de croissance du biofilm est alors égal au taux de

détachement, assurant ainsi un équilibre et une biomasse constante.

3.2 Les caractéristiques d’un biofilm

Les biofilms peuvent prendre des formes différentes en fonction de leur environnement
et de leur composition. La forme la plus répandue est la forme dite en « doigt de
gants », représentée par la formation de micro-colonies en excroissance par rapport a
la colonie basale (Figure 4). Ces excroissances prennent la forme de champignons.

lIs sont composés en moyenne de 10 a 25% massique de cellules principalement
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présentes sur le chapeau, le reste étant la matrice d’EPS produite par les bactéries
(Costerton, 1999).

Shear forces
<€

>
Diffusion limitation

Figure 4 : Représentation schématique de la forme d’un biofilm en fonction des conditions
environnementales, forces de cisaillement et limitation du transfert par diffusion (Van Loosdrecht et al.,
2002).

Les principales caractéristiques des biofilms sont :

- la structure tridimensionnelle incluant I'épaisseur ¢, la rugosité, la porosité, la
densité et les propriétés viscoélastiques,
- les propriétés biochimiques et biologiques incluant I'état physionomique des

cellules, les différents phénotypes et la composition du biofilm.

Ces caractéristiques sont influencées par l'interaction de trois phénomeénes : (i) le
transport des nutriments jusqu’au biofilm, (ii) les conditions hydrodynamiques qui
induisent un cisaillement sur le biofilm et (iii) la vitesse de consommation des substrats
par le biofilm. Plus I'apport de nutriment est important, plus le biofilm se développe sur
le plan vertical avec la formation de protubérances. Au contraire, plus la contrainte de
cisaillement est importante, plus I'érosion du biofilm augmente, rendant le biofilm fin,
dense et lisse. Enfin, plus les vitesses de réaction (consommation du substrat) sont
importantes par rapport aux phénomeénes de transfert (diffusion), plus un gradient de
concentration se forme dans le biofilm, ce qui contribue a le rendre poreux et

filamenteux (Picioreanu et al., 1998).

Il est intéressant de conduire des bioréacteurs en présence de biofilms afin de fixer la
biomasse et de séparer le milieu de culture du catalyseur biologique (les micro-
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organismes). En mode continue, il n’y a alors plus de risque de lessivage puisque le
renouvellement du milieu n’empéche que la croissance planctonique. Cependant, la
culture de biofilm étant beaucoup moins répandue que la culture planctonique, de
nombreux leviers restent a étre étudiés, notamment 'amélioration des connaissances

pour le transfert d’'oxygéne dans le cadre de la croissance d’un biofilm.

3.3 Bacillus subtilis

Dans ces travaux, toutes les souches utilisées font parties de I'espéce Bacillus subitilis,
une bactérie gram + de I'embranchement des Firmicutes et de la famille des
Bacillaceaes. Cette bactérie ubiquitaire, mésophile et aérobie stricte a une forme
rectangulaire aux angles arrondis d’environ 2 a 4 ym de longueur sur 0,5 a 2 um de
largeur. Elle posséde des flagelles, la capacité de sporuler pour résister a des
conditions extrémes et la capacité a former des biofilms. Parmi le genre Bacillus, il
existe des souches pathogénes pour 'homme (Bacillus anthracis par exemple

responsable de la maladie du charbon) dont Bacillus subtilis ne fait pas partie.

Cette souche représente la bactérie Gram + modele en laboratoire au méme titre
qu’Escherichia Coli pour les bactéries Gram -. Son génome est totalement séquencé
depuis 1997 (Kunst et al., 1997), elle est facilement cultivable et croit rapidement
(temps de génération inférieur a 30 minutes). Elle est utilisée par les industries
agroalimentaires, sanitaires et pharmacologiques pour les enzymes et les nombreuses
molécules d’intéréts qu’elle peut produire, notamment des molécules a activité

antifongique et antibactérienne.

Une spécificité de Bacillus subtilis est qu’il est capable de produire des molécules
issues d’'une synthése peptidique non ribosomique. Cette synthése n’est pas faite par
des ribosomes mais par des complexes multienzymatiques comportant plusieurs
modules permettant chacun d’activer et de rajouter un acide aminé a la chaine

peptidique de la molécule en cours de formation.
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4 Les phénoménes de transfert

Les bioréacteurs a contacteur membranaire sont principalement utilisés pour
transférer de 'oxygéne dans un milieu de culture. L’apport d’'oxygéne est en effet un
élément clé de la plupart des installations de bioréacteur. Le dimensionnement
nécessite pour cela une bonne connaissance des phénoménes de transfert. De
nombreuses études se sont attardées sur les paramétres influant le transfert dans des
bioréacteurs en général, dont certaines plus spécifiguement sur les bioréacteurs a

membrane (Gabelman and Hwang, 1999).

4.1 Les résistances au transfert

Dans le cas général d’une aération par bullage, le transfert d’oxygéne a été largement
étudié, notamment les phénoménes influant tels que la taille des bulles, le régime
d’écoulement des bulles, les résistances au transfert... Tous ces phénomenes sont
repris et détaillé dans le travail de Garcia-Ochoa and Gomez, (2009). Le modéele le
plus utilisé pour décrire le transfert d’oxygéne est celui des résistances en série
(Whitman, 1923) qui prend comme hypothese que : (i) les phases sont a I'équilibre aux
interfaces, (ii) les principales résistances sont situées dans les couches limites gaz et
liquide et (iii) le coefficient global de transfert de masse, K, est le résultat de deux
coefficients locaux de transfert de masse, k. c6té liquide et ke coté gaz. Les différentes
résistances au transfert depuis une bulle jusqu’a lintérieur d’une cellule sont

présentées sur la Figure 5.

Theése de Alexandre Berth, Université de Lille, 2019 30

© 2019 Tous droits réservés. lilliad.univ-lille.fr



These de Alexandre Berth, Université de Lille, 2019

Chapitre | : SYNTHESE BIBLIOGRAPHIQUE

Site of oxygen
reaction

G-L L-S
Gas Interface Liquid Interface 'C'B“ or solid
1 Phase I Phase I particle
I — o 1 Cytoplasm
T - = B TR - = R
P | . surroundin § Ly :5ulm|.|nmin
E ! : hubl:?a- . ¢e|:‘= - :
= 1 ' I
E I |
o | |
2 | I
8 : '
c
a | |
? ! ] $ 1 H
o [ : [ :
ke , ko | ks i ks | 1k
I | : | .
Length of transport (Z)

k 4

Figure 5 : Schéma représentant les résistances présentes lors du transfert d’oxygéne depuis une bulle

jusqu’a l’intérieur d’une cellule (Garcia-Ochoa and Gomez, 2009)

La Figure 6 représente spécifiquement le transfert d’'oxygéne depuis une phase gaz

vers une phase liquide a travers une membrane microporeuse hydrophobe ainsi que

le profil de concentration en oxygéne dans les différentes phases. La concentration en

oxygéne dans la phase gaz infiniment mélangée est constante. A I'approche de la

membrane, une couche limite se forme ou la concentration en oxygene diminue. Le

phénomene de transfert est purement diffusif dans les couches limites. A lintérieur

des pores, le transfert se fait uniquement par diffusion avec une diminution linéaire de

la concentration en oxygene a I'approche de la phase liquide. Enfin, de méme que

pour le c6té gaz, on retrouve une couche limite du c6té liquide ou le transfert est diffusif

puis devient convectif dans la phase liquide. Les principales résistances se trouvent

au niveau des couches limites de diffusion, de part et d’autre de la membrane.
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Figure 6 : Schéma représentant le transfert d’oxygéne a travers une membrane microporeuse
hydrophobe avec d’un c6té un flux d’air et de I’autre un flux de liquide. Les concentrations c1 et c2

correspondent respectivement aux concentrations en oxygéne dans le milieu de culture et dans le gaz

Afin de comparer les performances d’aération entre elles, des indicateurs ont été

développées a partir des différentes résistances au transfert.

4.2 Le coefficient volumétrique de transfert d’oxygéne kLa

Le flux molaire d’oxygéne au sein de chaque phase J° (mol.m2.s1) peut s'écrire

comme indiqué dans I'équation (I 4.1).
J° =Ke(pg —p") = K.(C" = CL) (14.2)

K, et K, sont les coefficients de transfert de masse a l'interface respectivement c6té
gaz et coté liquide. p; et p* représentent respectivement la pression partielle
d’oxygéne cbté gaz et la pression partielle d’'oxygéne a l'interface en équilibre avec la
phase liquide de concentration C*.

Le transfert d’oxygéne par unité de volume de réacteur (oxygen transfer rate OTR en
mol.L1.s'1) peut étre calculé en multipliant J° par la surface d’échange par unité de

volume a selon I'équation (1 4.2):
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OTR = a.J° = K,a(C* - C)) (14.2)

Le kia correspond au coefficient volumétrique de transfert d’'oxygéne et s’exprime en
ht. Le kLa est le produit de ki, le coefficient de transfert d’'oxygéne, et a, la surface
d’échange. Il est largement utilisé en fermentation pour comparer les capacités
d’aération des bioréacteurs a bullage. En effet, la valeur exacte de a dans un
bioréacteur a bullage est difficile a déterminer. Il est alors admis que la densité de

bulles par unité de volume est constante (Zlokarnik, 2001).

L’OTR peut étre estimé dans des fioles d’Erlenmeyer en utilisant la relation de Maier,
2002 :

kya = 6,67.1076. N116y, 9834038 41,92 (14.3)

Avec N la vitesse de rotation, Vi le volume de remplissage de la fiole, do le diametre

d’agitation et d le diamétre interne maximum de la fiole.

4.3 Le coefficient de transfert d’oxygéne k.

Dans le cas d’'un bioréacteur a membrane, la valeur exacte de a est connue car la
surface d’échange est donnée par le fabricant. Les bioréacteurs peuvent donc étre
comparés soit en fonction du kLa soit en fonction directement du ki, coefficient de
transfert d’oxygéne. Seul ce dernier indicateur est utilisé dans les études portant sur
des bioréacteurs a membrane. La comparaison n’est alors pas évidente avec les

bioréacteurs a bullage due a I'utilisation de deux coefficients différents.

De plus, le kL représente la résistance au transfert de masse co6té liquide, qui dépend
d’'une part des propriétés physico-chimiques de la phase liquide et d’autre part des
conditions hydrodynamiques d’écoulement dans les fibres. Ces conditions
d’écoulement sont définies en partie par la géométrie de la membrane (organique ou
inorganique, rugosité, diameétre interne des fibres...), rendant I'indicateur k. dépendant

du type de membrane utilisé.

Le transfert d’oxygéne étant souvent le parametre limitant dans les réactions
biologiques, de nombreuses études se sont attardées sur les parameétres qui influent
sur ce phénomene. Dans le cas des bioréacteurs & membranes, ces études sont plus

rares. Un bilan des connaissances actuelles est présenté ci-apres.
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4.4 Le transfert d’oxygéne a travers une membrane

Dans cette section, les principaux paramétres influant le transfert d’'oxygéne a travers
une membrane sont abordés et ordonnés en commencant par les conditions

opératoires, puis les phases en présence et enfin les équipements.

4.4.1 Conditions opératoires

Les conditions opératoires décrivent 'ensemble des paramétres d’un processus. Dans
le cadre de l'utilisation de bioréacteurs, ces parameétres sont les plus facilement

modifiables et font également I'objet de nombreuses études d’optimisation.

4.4.1.1 Effet de latempérature

Méme si la température a un impact direct et non négligeable sur le transfert
d’oxygéne, elle est fixée en fonction du métabolisme des micro-organismes mis en
ceuvre qui se développent préférentiellement a une température spécifique. Ce n’est
donc pas un parametre étudié dans le cadre d’une optimisation du transfert de matiére
faisant intervenir un micro-organisme car il n’y a qu’un trés faible degré de liberté pour

le faire varier.

4.4.1.2 Effet du débit de liquide

Comme vue précédemment, la plus grande résistance au transfert se trouve au niveau
de la couche limite de diffusion du c6té liquide. Plusieurs solutions existent afin de
réduire cette couche limite dont la modification des conditions hydrodynamiques

d’écoulement au sein de la phase liquide.

Schneider et al., (1995) utilisent une membrane plane d’ultrafiltration en PTFE pour
oxygéner une culture de cellules animales. L’augmentation du débit de liquide d’un
facteur 9 (de 150 a 1350 ml/min) entraine une augmentation linéaire du transfert
d’oxygéne. Coté et al., (1989) ont étudié 'augmentation du flux de liquide de Re = 0.6
a Re =49. A un Reynolds de 0,6, la résistance due a la couche limite coté liquide
représente 79 % de la résistance totale, le reste étant di a la membrane dense en
silicone. L’augmentation du flux de liquide entraine une diminution de la résistance due
a la couche limite cété liquide d’un facteur 4, réduisant I'impact de la résistance due a

la couche limite c6té liquide a 45 %.
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4.4.1.3 Effet de la pression d’air

Modifier de la pression imposée au coté gaz permet d’augmenter la pression partielle
en oxygene et ainsi d’augmenter le gradient de concentration entre les phases.
Théoriquement, cela devrait permettre d’'améliorer la capacité de transfert d’'une phase
a l'autre sans faire varier les coefficients de transfert. En effet, ces derniers sont

indépendants du gradient de concentration entre les phases.

Qi et al.,, (2003) ont mesuré le kia dans le cadre de la culture de cellules de
mammiféres avec des membranes a fibres creuses en silicone. En faisant varier les
pressions d’entrée et de sortie et en mesurant la pression a différents points le long
des membranes, ils ont mis en évidence que le kLa, qui est un parametre systeme, ne
dépend pas de la pression entre 1,0 et 1,7 bar, contrairement a 'OTR qui augmente

de 47 % sur cette gamme de pression.

Les résultats de Coté et al., (1989) montrent que 'augmentation de la pression partielle

de dioxygéne n’a pas d’influence sur K, le coefficient de transfert, jusqu’a 3 bars.

La limite technique a 'augmentation de la pression d’air dépend du point de bullage
de la membrane. En effet, au-dela d’'une certaine pression, l'air peut traverser la
membrane et buller dans la phase liquide. Cette limite peut étre dépassée en
augmentant la contre-pression imposée par la phase liquide mais l'interface est alors

moins stable.

4.4.1.4 Effet du débit d’air dans les fibres

Dans le cadre d’utilisation de fibres ouvertes, un flux de gaz est maintenu constant.

Ducommun et al., (2000) ont fait varier le débit de gaz de 200 a 800 mL/min dans un
réacteur de 2 litres aéré par 100 cm de tube (poreux a 80 %) et de 6 mm de diametre
en PTFE. Aucune influence n’a été observée ce qui confirme I'hypothése de la trés

faible variation de concentration dans la phase gaz au cours du transfert.

4.4.2 Phases en présence

Les phases en présence correspondent aux caractéristiques des matieres premieres
utilisées. Le transfert d’'oxygene inclut généralement une phase gazeuse et une phase
liquide.
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4.4.2.1 Phase gaz

Le fluide le plus souvent utilisé pour apporter 'oxygéne est de I'air comprimé grace a
son faible colt. Des études ont été menées avec de l'air enrichi en oxygéne ou de
'oxygéne pur afin d’augmenter le gradient de concentration et donc le transfert de

matiere.

Selon Cété et al., (1989), qui utilisent une membrane a fibre creuse denses en silicone,
le dioxygéne pur semblerait 20 % plus efficace que I'air pour le transfert d’'oxygéne,
mais ces résultats se doivent d’étre confirmés car ils suspectent I'azote initialement
prévu pour désoxygéner I'eau de s’adsorber sur la membrane puis de se relarguer

pendant les essais (Schaffer et al., 1960).

4.4.2.2 Phase liquide

L’'oxygéne est transféré a travers la membrane vers un milieu de culture liquide qui
peut étre de I'eau ou un milieu chimiquement défini pour la croissance des micro-
organismes. Dans ce dernier cas, les parametres du milieu liquide sont définis pour
répondre aux attentes du micro-organismes. Les principales caractéristiques
physiques du milieu liquide pouvant influer sur le transfert sont : la viscosité, la densité
et la tension de surface. Dans le cadre de la production de lipopeptides telle que la
surfactine, la tension de surface du milieu évolue significativement au cours de la

culture.

44221 Les lipopeptides

Un lipopeptide est un peptide associé a une chaine d’acides gras. Ceux produits par
Bacillus subtilis se divisent en trois familles : les surfactines, les iturines et les
fengycines. La partie peptidiqgue est cyclique, hydrophile et peut posséder de
nombreuses activités biologiques différentes comme antibiotique, antifongique ou
inducteur de croissance (Ongena and Jacques, 2008). La chaine d’acide gras est la
partie hydrophobe de la molécule dont la longueur peut varier en fonction du nombre
de molécules de carbone. Cette dualité entre partie hydrophobe et hydrophile donne
sa propriété intrinséque a ce type de molécule : étre amphiphile. En effet cette
molécule se place préférentiellement aux interfaces liquides aqueux/organiques et
aide ainsi a les stabiliser. Cette propriété permet entre autres de former des mousses

ou des émulsions.
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44222 La surfactine

La surfactine est un lipopeptide d’environ 1,36 kDa constitué d’une chaine de 13 & 16
acides gras f hydroxylées liée a une chaine peptidique cyclique composée de 7 acides
aminés : Glu, Leu, D-Leu, Val, Asp, D-Leu, Leu (Bonmatin et al., 1994; Grangemard
et al., 1997)(Figure 7).

Glu CO0
Leu
O 0
H H Leu
HN
o, o °

0
HN
NH 0
Leu o H va
o]
Leu €00 AsSp

Figure 7 : Structure de la surfactine (Vollenbroich et al., 1997)

Dans un milieu aqueux, la surfactine peut former des micelles a partir d’'une certaine
concentration, la concentration micellaire critique (CMC). La forme micellaire est le
rassemblement de molécules amphiphiles sous forme de sphére avec une chaine
polaire hydrophobe dirigée vers l'intérieur et une téte hydrophile vers le milieu aqueux
(et inversement en milieu organique) afin de limiter le contact des parties hydrophobes
avec le milieu aqueux. Cette conformation ne peut apparaitre qu’a partir d’'une certaine
concentration de molécules amphiphiles, la CMC, qui est spécifique a chaque
lipopeptide. La CMC de la surfactine est de 10 uM (Kell et al., 2007) et la tension de
surface peut étre diminuée de 72 N.m! (eau déminéralisée) a 27.10° N.m'! avec une
solution a 0,05 % (Arima et al., 1968). Le pouvoir tensioactif de la surfactine est un des

plus puissants parmi les biosurfactants (Peypoux et al., 1999).
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44223 La tension de surface

L’effet de la tension de surface sur le transfert d’'oxygéne a déja été étudié par Coté et
al., (1989) qui ont démontré que I'ajout de surfactant (équivalent a 6mg.L* de lauryl
sulphate) augmente le coefficient global de transfert K (somme de la résistance de la
membrane et du coefficient local de transfert d’'oxygéne coté liquide) de 20 %. lls
présument que cela est lié aux caractéristiques de la membrane qui est hydrophobe.
En effet, la présence de surfactant faciliterait ainsi le contact entre le milieu aqueux et

la membrane.

4.4.3 Equipements

Les équipements correspondent aux bioréacteurs et membranes utilisés. Le transfert
ayant lieu au sein de la membrane, seules les caractéristiques des membranes seront

abordées.

4.4.3.1 Hydrophobicité des fibres

L’hydrophobicité des membranes poreuses constitue un parameétre essentiel pour le
transfert de matiére car il détermine la mouillabilité des pores, c’est-a-dire la capacité
de la phase aqueuse a pénétrer a l'intérieur des pores. Ainsi, selon I'hydrophobicité
d’'une membrane, l'interface d’échange sera située du cété interne ou externe des

fibres.

Karoor and Sirkar, (1993) proposent de comparer la capacité d’échange (kLa) entre
une membrane microporeuse mouillée et non mouillée (membrane polypropyléne 100
a 300 cmz, hydrophobe, flux de liquide cbté tube et flux a contre-courants) et concluent
gue la capacité de transfert est ameéliorée avec une membrane non mouillée. Yasuda
and Lamaze, (1972) testent différentes membranes, denses et microporeuses ainsi
que différentes hydrophobicités. Il apparait que les membranes microporeuses en
polysulfone, matiére hydrophobe, permettent le meilleur échange (1,7 fois plus que
dans les mémes conditions avec une membrane dense en silicone). La résistance au
transfert d'une membrane microporeuse est négligeable en comparaison avec la
résistance qu'oppose une membrane dense puisque I'’échange se déroule au niveau
des pores. De plus, le polysulfone, moins hydrophobe que le silicone, permet un
meilleur contact entre la surface de la membrane et le milieu et donc un meilleur

échange.
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La meilleure performance des membranes non mouillées s’explique par le meilleur
transfert dans la phase gaz que dans la phase liquide. Le transfert de matiere a
l'intérieur des pores se fait par diffusion et dépends donc des caractéristiques de la
phase présente. Dans le cas de membranes non mouillées, les pores sont remplis de
gaz ce qui permet de limiter 'apparition de gradient de concentration en oxygene entre

le gaz a I'extérieur des fibres et le gaz a l'interface avec le milieu aqueux.

4.4.3.2 Ouverture des fibres

Lors de l'utilisation de membranes pour I'aération d’'un milieu, il est possible d’utiliser
des fibres fermées ou ouvertes. L'utilisation de fibres ouvertes implique un flux de gaz
constant et une concentration en oxygene qui varie treés peu. En effet, 'échange avec
le milieu est négligeable en comparaison avec le renouvellement constant du gaz. Il
est possible, lors de l'utilisation de gaz plus onéreux ou plus dangereux comme
I'oxygéne pur, d’utiliser des membranes fermées. Il n’y a alors plus qu’une entrée cété
gaz et plus de sortie, entrainant une pression de gaz qui est maintenue constante sans
aucun flux ni renouvellement de ce gaz a part les échanges a travers la membrane.

L’intégralité du gaz est alors transférée dans le milieu et il n’y a plus de perte.
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Figure 8 : Schéma des différents modes d’aération par membrane avec (a) des fibres ouvertes et (b) des
fibres fermées (Li et al., 2008)

Coté et al., (1989) propose une étude compléte de I'échange d’oxygéne a travers une
membrane dense en silicone de 258 cm? avec flux de liquide a I'extérieur des fibres.
lls démontrent qu’en fermant la membrane, le résultat est 45 % moins efficace qu’avec
une membrane ouverte car la vapeur d’eau stagne dans les membranes fermées. En
présence de micro-organisme, I'absence de flux entrainerait également la stagnation
du CO:2 produit et la condensation des vapeurs en cas de chute de température.
Ahmed and Semmens, (1992b) confirment la rétention des condensats de vapeurs et

la rétrodiffusion du nitrogéne en utilisant des fibres fermées.

4.4.3.3 Flux de liquide a I'intérieur ou a I’extérieur des fibres

Les phases gaz et liquides peuvent circuler a I'intérieur ou a I'extérieur des fibres. Les
deux configurations existent dans la littérature sans avoir été comparées. La surface
d’échange est identique a l'intérieur et a I'extérieur avec I'utilisation de membrane
poreuse symétriques. La majorité des études portants sur le traitement de I'eau font
circuler la phase liquide a l'extérieur des fibres afin d'éviter le colmatage des
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membranes. En effet, les biofilms multi-espece peuvent se développer de facon

conséquente et pourraient rapidement boucher l'intérieur des fibres.

4.5 Le transfert dans un biofilm adhéré sur membrane
4.5.1 Les configurations possibles

La particularité d’un biofilm aéré par contacteur membranaire est que 'oxygéne est
apporté par le c6té du biofilm qui est adhéré a la membrane tandis que les nutriments
sont apportés par le c6té libre du biofilm en contact avec la phase liquide. La principale
source de carbone apportée par la phase liquide sera notée ci-aprés substrat. Cette
contre-diffusion peut créer différentes couches limitantes au sein du biofilm,

recherchées ou non (Picard, 2011).

Dans la configuration ou I'oxygéne et le substrat peuvent traverser I'ensemble du
biofilm (Figure 9 A), aucune partie de ce dernier n’est limitée en substrat. Cette
configuration est difficile a atteindre en régime permanent car le paramétre limitant est
alors la cinétique de croissance du biofilm. Les bactéries pourront croitre a leur taux

de croissance maximal.

Dans la configuration ou le substrat est consommé avant d’atteindre la base du biofilm
(Figure 9 B), une partie du biofilm n’est alors plus productif et crée une résistance

supplémentaire au transfert d’'oxygéne.

La configuration ou I'oxygéne est consommeé avant d’atteindre la phase liquide (Figure
9 C) peut étre recherchée dans le traitement de I'eau car la présence de zones
aérobies et anoxiques permet les réactions simultanées de nitrification et
dénitrification. De méme, cette configuration peut étre utile en présence de gaz
dangereux (nocif ou explosif), car le gaz ne passe pas dans la phase liquide (Pen et
al., 2014).

Deux configurations existent en état de doubles limitations. La premiere fait apparaitre
ou les limitations en substrat et en glucose sont latérales sans se rencontrer (Figure 9
D). Dans la seconde, aucune partie du biofilm n’est alimentée en oxygene et en

substrat (Figure 9 E). Ces configurations ne sont en général pas recherchées.
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Figure 9 : Profil de concentration en dioxygene et en substrat dans un biofilm adhéré a une membrane
microporeuse hydrophobe (A) Aucune limitation, (B) limitation en substrat, (C) limitation en dioxygéne,

(D) limitation latérale en substrat et dioxygene, (E) double limitation centrale en substrat et dioxygéne
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45.2 Les parametres influents

Dans le cadre de la culture bactérienne adhérée sur membrane, les paramétres
influencant I'état du biofilm sont non seulement ceux cités dans le chapitre § | 4.4 mais
€galement ceux ayant un impact sur le transfert de substrat et sur I'état physiologique

des cellules qui composent le biofilm.

Syron and Casey, (2008) font varier les concentrations en substrat, I'épaisseur du
biofilm et sa densité via le flux de liquide et la taille de la membrane. lls déduisent que
'OTR est fortement dépendant de la concentration en glucose. Plus il y a de glucose,
plus 'OTR augmente. L'OTR augmente rapidement avec l'augmentation de
I'épaisseur du biofilm en régime transitoire car plus de bactéries consomment de
'oxygéne. Il diminue ensuite lorsqu’il y a limitation en glucose (configuration B de la
Figure 9) et donc que I'épaisseur de biofilm non alimenté devient un frein au transfert
d’oxygéne. A l'aide d’'un modéle mathématique, ils arrivent & prédire la configuration
de limitation de leur systéme en connaissant les vitesses de diffusion et de réaction du

substrat et de 'oxygéne.

Il nest cependant pas toujours possible d’avoir accés a I'ensemble des données
permettant de connaitre la configuration dans laquelle se trouve une culture. Le choix
des paramétres opératoires a fixer pour obtenir les meilleures conditions de culture
n'est donc pas toujours évident. Les effets des parametres peuvent étre étudiés
individuellement en les faisant varier un a un ou avec une approche globale faisant
intervenir la modélisation. De nombreuses méthodes existent dont les principales

utilisées en génie des procédés sont citées ci-apres.
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5 La modélisation

La modélisation est un outil permettant de prédire une ou plusieurs réponses en
fonction des variations de parameétres entrants. Cela a principalement pour but de
pouvoir anticiper, de définir un maximum et/ou un minimum ou de mener a bien un
changement d’échelle. Pour cela, il existe de nombreuses méthodes qui nécessitent
plus ou moins d’expériences, d’hypothéses ou de calcul et conduisent ainsi a de larges

gammes d’applications.

5.1 Le changement d’échelle

Le changement d’échelle est une problématique récurrente dés qu’un procédé est
découvert a I'échelle du laboratoire et doit étre transposé a I'échelle industrielle. Il faut
en effet étre capable de dimensionner les futures installations en prévoyant tous les

changements qu’impliquent le nouveau matériel.

L R R A YY)

Test systéme, lancement [ TRLO Systéme réel achevé et qualifié par des missions opérationnelles
et réindustrialisation — réussies

Développement TRL 8 Systéme réel achevé et qualifié par des tests et des démonstrations
systéme/sous-systéme

Démonstration d’un prototype du systéme dans un environnement

TRL7 opérationnel

Démonstration
de la technologie

Démonstration d’un prototype ou modéle de systéme/sous-systéme

TRL6 dans un environnement représentatif

Validation de composants et/ou de maquettes en environnement
Développement 2 représentatif
de la technologie

Validation de composants et/ou de maquettes en laboratoire

Recherche et

démonstration faisabilité Preuve analytique ou expérimentale des principales fonctions

et/ou caractéristiques du concept

Recherche technologique
fondamentale

Concept technologlique et/ou applications formulés

w Principes de base observés ou décrits

LR R L L L R R R R L)

PO EONE OIS NCeEONEONONEOIOPESNONEONCONONGONONEONONEGNOTEEONODES
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Figure 10 : Echelle TRL (Technology Readiness Level) (“Quelques explications sur I’échelle des TRL
(Technology readiness level),” 2009)

De nombreux outils ont été mis au point dont I'’échelle TRL (« Technology Readiness
Level ») qui permet de se positionner par rapport a 'avancement du changement

d’échelle et ainsi définir les priorités.
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Dans le cadre de cette thése, la recherche technologique fondamentale (TRL 1 et 2)
ainsi que la démonstration de faisabilité ont déja été effectuées (TRL 2 et 3). Le
développement de la technologie (TRL 3 a 5) sont en cours car la preuve
expérimentale des principales fonctions du concept (TRL 3) a été réalisée ainsi que la
démonstration de la technologie dans un environnement représentatif (TRL 6) (Coutte
et al., 2013, 2010). Il est cependant essentiel de revenir & la validation de maquette en
laboratoire (TRL 4) pour permettre le passage de cette technologie de I'échelle

laboratoire a un prototype industriel optimisé, avec lI'ensemble des données

nécessaires au dimensionnement.

Les études préliminaires a la montée en échelle font appel a différentes méthodes de
modélisation dont les principales sont présentées ci-aprés dans le cadre de I'aération

par membrane.

5.2 Le modeéle mathématique

Le modele mathématique consiste a rechercher 'ensemble des équations décrivant
les phénomeénes de transfert et de réaction qui se déroule au sein et autour d’'un
biofilm, de les compiler en utilisant un logiciel adapté qui permettra d’obtenir une

modélisation.

Syron and Casey, (2008) proposent une modélisation des flux d’oxygéne et de glucose
au sein d’un biofilm mono-espéce sur une membrane dense apportant de 'oxygéne
dans le contexte du traitement de I'eau. lls procédent de la facon suivante : (i)
combinaison des équations de réaction et de diffusion des deux substrats, (ii) définition
des conditions aux frontiéres, (iii) conversion des équations dimensionnelles en
adimensionnelles et (iv) résolution a l'aide du logiciel Matlab. A I'aide de ces équations,
ils peuvent ainsi déterminer dans quelle configuration se situe le bioréacteur, soit en
double limitation, soit en limitation da a la cinétique de croissance, soit en limitation de

glucose ou d’oxygene.

L’avantage de cette méthode est qu’elle permet, une fois toutes les équations et
constantes connues de procéder a différentes modélisations en fonction des
parameétres que l'on rentre dans le logiciel. Le principal inconvénient est que les
constantes ne sont pas toujours connues et doivent soit étre obtenue par

I'expérimentation soit estimées, ce qui réduit la fiabilité de la modélisation. Cette
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méthode requiert également de bonnes connaissances mathématiques et

informatiques.

5.3 La CFD (Computational Fluid Dynamic)

La CFD, de la méme maniére que le modéle mathématique, demande une
connaissance approfondie des réactions et des équations de transfert du procédé
étudié. La différence est la discrétisation du systeme sous forme d’une multitude de
cellules (volumes de contréles). A l'aide d’un logiciel, la concentration de chaque
élément (oxygeéne, substrats, biomasse...) est calculée pour chaque région. Selon le
modele ainsi défini numériguement, toutes les concentrations sont connues en tout
point du systéeme modélisé, et cela au cours du temps. Plus les régions sont petites,
plus le modele sera précis mais plus la puissance informatique nécessaire sera

importante.

Un exemple d’utilisation de la CFD est I'étude de Kavousi et al., (2016). lls ont continué
'étude de Casey et al., (2000a) sur l'effet du débit de liquide dans le contexte de
traitement des eaux par bioréacteur a contacteur membranaire. lls ont étudié I'effet de
la configuration géométrigue de membranes a fibres creuses (espacement et nombre
de fibres) sur les conditions hydrodynamiques et le transfert d’'oxygéne. La CFD a
permis de modéliser les conditions d’écoulement et de transfert sur 'ensemble du

module. Cette modélisation a été validée expérimentalement.

54 L’analyse dimensionnelle

Les méthodes numériques ne peuvent s’appliquer a tous les procédés car certains font
appels a des équations trop complexes a résoudre ou trop gourmand en temps de

calcul.

L’analyse dimensionnelle permet d’établir 'ensemble des nombres sans dimension
gouvernant un phénomene. La collecte et 'analyse de données sous forme de
nombres sans dimension permet (i) d’obtenir une relation de procédé liant directement
les phénoménes physiques a leffet étudié et (ii) d’obtenir une relation valable
indépendamment de I'échelle d’étude. Cette méthode de modélisation a été largement
décrite dans la littérature (Delaplace et al., 2015). Elle peut se présenter sous la forme

de six étapes principales :
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définir la ou les variable(s) cible(s),

2. lister toutes les grandeurs physiques indépendantes ayant une influence
potentielle sur la variable cible,
déterminer les dimensions des grandeurs physiques,

4. appliquer le théoreme de Vaschy-Buckingham? pour créer les nombres sans
dimension,

5. réarranger les nombres sans dimension obtenus,

établir la relation de procédé a I'aide de données expérimentales.

Les étapes 1 a 3 demandent une réflexion approfondie sur le systéme pour choisir
judicieusement la variable cible et trouver 'ensemble des paramétres physiques ayant
un effet possible. La détermination des dimensions des grandeurs physigues consiste
a les décomposer en dimensions fondamentales. Par exemple, une force ne sera pas
présentée en Newton mais en Kilogramme.Métre.Seconde?, l'objectif étant de

n’utiliser que des dimensions fondamentales.

Les étapes 4 et 5 sont purement mathématiques et permettent d’obtenir des nombres
sans dimension. Le réarrangement permet quant a lui de faire apparaitre des nombres
sans dimension déja reconnu dans la communauté scientifique comme le nombre de

Reynolds par exemple.

Enfin, I'étape 6 commence par le choix d’'une forme mathématique permettant de
décrire numériqguement le phénomeéne physique. En fonction du phénoméne étudié,
une forme peut étre plus adaptée qu’'une autre. En I'absence de connaissance de la
forme recherchée, la forme monomiale est la plus souvent utilisée car elle inclue le
moins de coefficients. Ces coefficients seront ensuite calculés a l'aide d’'un solveur
pour obtenir la relation de procédé liant la variable cible adimensionnelle aux nombres

sans dimension représentant des phénomeénes physiques.

1« Toute grandeur physique représentant un phénomeéene fonction de m grandeurs physiques
indépendantes mesurées par n dimensions fondamentales peut étre décrit par une fonction implicite

entre m-n nombres sans dimension »
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Les nombres sans dimension sont au cceur de cette méthode. Certains sont
systématiquement utilisés pour la description de phénoménes de transfert. Les

principaux utilisés dans ce manuscrit sont décrits dans les paragraphes ci-apres.

5.4.1 Lenombre de Reynolds

Le nombre de Reynolds (Re) est un nombre sans dimension qui décrit une mesure
interne de flux de quantité de mouvement. Il compare le flux de quantité de mouvement
(force d’inertie) d0 a la convection a celui d0 par la diffusion visqueuse (force
visqueuse). Il permet ainsi de déterminer le régime d’écoulement d’un fluide.
L’équation (I 5.1) présente la formule du nombre de Reynolds dans le cadre de

I’écoulement dans une canalisation de section circulaire.

v.d

Re =pZ 5.0
.

v=- gg (152)

Avec p la masse volumique du fluide, v la vitesse linéaire d’écoulement (équation (I
5.2), d le diamétre de la conduite, u la viscosité dynamique du fluide et Q. le débit de

liquide.
Le fluide peut s’écouler selon trois régimes différents (Figure 11) :

- en régime laminaire (Re<2000), les forces visqueuses sont majoritaires et le
liquide s’écoule sous forme de couches paralleles qui glissent les unes sur les
autres dans la méme direction. Il y a trés peu de mélange et le profil de vitesse
est parabolique avec une vitesse maximum au centre de la section,

- en régime transitoire (2000<Re<3000), les forces visqueuses et d’inertie sont
présentes,

- en régime turbulent (Re>3000), les forces d’inerties sont majoritaires et le
liquide s’écoule de fagon turbulente en se mélangeant tout au long de son trajet.

Le profil de vitesse est uniforme sur toute la section.
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Laminar flow
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Turbulent flow
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Turbulent flow (observed with an electric spark)

Figure 11 : Observation des turbulences par O. Reynolds en 1883

En régime laminaire, dans une conduite circulaire, la contrainte de cisaillement a la

paroi 7, peut se calculer selon I'équation (I 5.3) et s’exprime en Pascal (White, 2011).

T, = — (15.3)

5.4.2 Lenombre de Sherwood

Le nombre de Sherwood (Sh) est un nombre sans dimension qui définit une mesure
interne de flux de matiere (équation (I 5.4)). Il compare les transferts dus aux

phénomenes de convection a ceux de diffusion.

o _ ked (54
== .

Avec k le coefficient de transfert de masse et D le coefficient de diffusion.

Dans le cas d’un transfert a travers une membrane avec un cété gaz et un cété liquide,
le coefficient de transfert k est noté k. car la résistance principale se trouve coté liquide
(voir chapitre 8 | 0). Le nombre de Sherwood, qui implique k ou ki, permet de décrire
le transfert de masse a travers une membrane. Ahmed et Semmens, 1992a proposent
la relation suivante qui décrit le transfert d’'oxygene a travers des fibres creuses

fermées avec un flux de liquide a I'extérieur des fibres :
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Sh = 0,143.Re%83 (15.5)

lls précisent dans leurs travaux que la relation est dépendante de la pression de gaz

et le volume de liquide n’a pas été varié durant I'étude.

543 Lenombre de Schmidt

Le nombre de Schmidt (Sc) est un nombre sans dimension qui décrit une mesure
interne composite. Il compare les forces de diffusivité de quantité de mouvement et de

diffusivité massique (équation (I 5.6)).

Sc= pLD (15.6)

Ce nombre apparait régulierement sous forme de constante avec un exposant fixé a
0,33 dans les équations de transfert d’'oxygéne a travers une membrane. Par exemple,
Kavousi et al.,, 2016 ont récemment proposé une relation de la méme forme que
I'équation (I 5.5) pour décrire le transfert d’oxygene a travers une membrane dense
avec le flux de liquide a I'extérieur des fibres, mais faisant intervenir le nombre de
Schmidt :

Sh =1,7.Re%*?.5c%33 (15.7)
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6 Situation de travail et objectif de la these

Les biomolécules tels que les lipopeptides sont des solutions alternatives a l'utilisation
de pesticides chimiques. Des études sont en cours pour continuer de découvrir de
nouvelles molécules et surtout pour développer les moyens de production. En effet
ces molécules sont produites a partir de micro-organismes. L’aération par bullage des
bactéries est incompatible avec les propriétés tensioactives des lipopeptides a cause
de la formation abondante de mousse. Des solutions alternatives sont recherchées
partout dans le monde mais aussi de part et d’autre de la frontiére Franco-Belge,
notamment au sein de l'Institut Charles Viollette situé dans la région des Hauts-de-
France. Une de ces solutions est l'utilisation de bioréacteurs aérés par contacteur
membranaire. Ces derniers permettent de mettre en contact de part et d’autre d’'une
membrane a fibre creuse microporeuse le milieu de culture et I'air afin d’aéré le milieu
sans meélange de phase. Ce procédé n’a encore été que peu étudié a ce jour. De plus
amples connaissances sont nécessaires afin de pouvoir le transposer a une échelle

industrielle.

La premiére étape de recherche sera la définition d’'un systéme d’étude. Différents
matériels étant disponible afin de réaliser un montage expérimental, une étude
comparative sera menée afin de déterminer le choix le plus judicieux. De méme, le
choix de la souche bactérienne fera l'objet d’'une recherche bibliographique

approfondie et d’'une culture comparative des souches présélectionnées.

Afin d’obtenir des résultats comparables, les conditions expérimentales de travail sont
fixées en commun avec les différents partenaires de I'étude. La souche utilisée est
ainsi la souche choisie a l'issue de I'étude comparative. La température de travail est
fixée a 37°C. Le milieu de culture est également défini comme étre un milieu de Landy

optimisé.

Une fois le systéme complet défini, une premiére étude effectuera une analyse
dimensionnelle couplée a un plan d’expériences pour modéliser le transfert d’oxygene
dans un systeme sans micro-organismes. Pour cela différents parametres seront
étudiés : le flux de liquide dans les fibres, la pression de gaz a I'extérieur des fibres, la

tension de surface et le volume de liquide dans la cuve.
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Le systeme sera ensuite étudié avec micro-organismes et donc colonisation de la
membrane par des bactéries adhérées sous forme de biofilm. Les données concernant
le régime permanent seront étudiées et comparées aux résultats de la modélisation
en eau. Une nouvelle modélisation sera proposée intégrant la partie biologique du

systeme.

L’objectif de la thése est donc de définir les conditions de culture optimales pour la
production de lipopeptides dans un bioréacteur a biofilm aéré par contacteur
membranaire via la modélisation du systéme. Cette modélisation a I'aide de I'analyse
dimensionnelle permettra par la suite le dimensionnement des installations pour

produire a plus grande échelle.
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1 Les souches

Quatre souches différentes de la famille des Bacillus subtilis ont été utilisées au cours

de ces travaux.

Les souches Bacillus subtilis ATCC 21332, ATCC 6633 et ATCC 9943 sont des
souches répertoriées et disponibles dans la collection American Type Culture
Collection. La souche Bacillus subtilis BBG131 modifiée génétiquement a également
éteé utilisée. Ces souches produisent différents lipopeptides présentés dans le Tableau
1.

Tableau 1 : Présentation des lipopeptides produits par les souches Bacillus subtilis BBG131 ;
ATCC21332, ATCC 6633 et ATCC 9943

ATCC21332 ATCC6633 ATCC9943 BBG131
Surfactine X X X X
Fengycine X
lturine X X

La souche Bacillus subtilis BBG131 a été créée a partir de Bacillus subtilis 168, souche
de référence dont le génome est séquenceé depuis 1997 (Kunst et al., 1997) dans le
but d’obtenir un mutant mono-producteur constitutif de surfactine. Dans un premier
temps, la production fonctionnelle de lipopeptides a été rétablie par I'ajout du gene sfp
provenant de la souche Bacillus subtilis ATCC21332, indispensable a la production de
surfactine (Dohren, 1997). Un promoteur constitutif Prepu @ ensuite été ajouté afin de
s’affranchir des mécanismes de régulation de la production de lipopeptides. Enfin, la
production de plipastatine, un autre lipopeptide, a été interrompue (Coutte, 2012)
rendant la souche obtenue, BBG131, mono-productrice de surfactine. La souche
initiale Bacillus subtilis 168 était déja résistante au chloramphénicol et a la néomycine
ainsi qu’auxotrophe en tryptophane, c’est-a-dire incapable d’en produire elle-méme.
L’ajout de tryptophane dans le milieu de culture est donc indispensable dans tous les
milieux de culture pour obtenir une croissance. Les modifications génétiques
supplémentaires apportées pour obtenir Bacillus subtilis BBG131 ont nécessité I'ajout

d’'un géne de résistance a la spectinomycine.
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2 Les milieux
2.1 Solution de surfactine

Lors d’expérimentations pour I'étude du transfert d’'oxygéne a travers la membrane sur
un modéle, une solution de surfactine est utilisée afin de tester I'impact de la tension
de surface. La CMC de la surfactine a été mesurée a l'aide d’un tensiométre Lauda
TD1 (Lauda, Allemagne) et a été trouvée égale a 0,12 g.L%, en adéquation avec la
bibliographie (Slivinski et al., 2012). Les concentrations de surfactine utilisées lors de
notre étude ont varié de 0 a 1 g.L* de facon a se placer au-dessus et en-dessous de
la CMC. La gamme de tension de surface correspondante varie de 0,072 a
0,027 N.mL. L’ajout de surfactine n’influe pas significativement la densité et la viscosité
de la solution dans la gamme de concentration étudiée. Zdziennicka et al., (2018) ont
démontré que de 0 a 50 mg.dm- de surfactine dans de I'eau distillée, les variations de
densité et de viscosité étaient inférieures a 2 % a 40°C. Seule la tension de surface

est modifiée.

2.2 Le milieu de Landy

Le milieu de Landy est un milieu chimiquement défini avec comme source principale
de carbone du glucose et comme source principale d’azote de I'acide glutamique, qui
est également une source de carbone secondaire. Il est composé chimiquement selon
la composition suivante : glucose, 20 g.L? ; acide glutamique, 5 g.L? ; extraits de
levure 1 g.L ! ; K2HPO4, 1 g.L 1 ; MgS04.7H20, 0,5 g.L* ; KCI, 0,5 g.L? ; CuS04.5H20,
1,6 mg.Lt; MnSO4.H20, 1,2 mg.Lt; Fe2(S04)3.7H20, 0,4.mg L* (Landy et al., 1948).
Du tryptophane a 16 mg.L? peut étre ajouté dans le cas d'utilisation de micro-
organismes auxotrophes de cet acide aminé. Le milieu de Landy est préparé a partir

des solutions stocks concentrées 20 fois :

- glucose 400 g.L* stérilisé par autoclave (115°C, 30 min),

- acide glutamique 100 g.L™* filtré sur membrane PES 0,2 um,

- solution A : extrait de levure 20 g.L! et MgSQO4.7H20, 10 g.L?! stérilisé par
autoclave (121°C, 20 min),

- solution B contenant les sels de potassium K2HPO4 20 g.L! et KCI 10 g.L?

stérilisé par autoclave (121°C, 20 min),
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- solution C contenant les oligoéléments CuS04.5H20 32 mg.L?, MnSO4.H20
24 mg.L* et Fe2(S04)3.7H20, 8 mg L stérilisé par autoclave (121°C, 20 min),
- tryptophane 320 mg.L? filtré sur membrane PES 0,2 um.

Apres avoir reconstitué le milieu, le pH de ce dernier est ensuite ajusté a 7 par I'ajout
d’acide phosphorique H3POs4 3 M ou d’hydroxyde de potassium KOH 3 M stériles.
Dans le cas d'utilisation en culture en fiole, le pH peut étre tamponné a l'aide d’'une
solution de 3-morpholinopropane-1-sulfonicacid (MOPS) 0,1 M filtré sur membrane
PES 0,2 um.

2.3 Le milieu de Landy optimisé

Le milieu de Landy a été spécifiqguement optimisé pour la production de surfactine par
la souche B. subtilis BBG131 (Motta Dos Santos et al., 2016). Selon cette étude, seuls
deux constituants influencent significativement la production du lipopeptide. Le milieu
de Landy optimisé est donc identique que le milieu de Landy sauf pour la concentration
en acide glutamique qui passe de 5a 13,5 g.L* et pour la concentration en tryptophane
qui quadruple, passant de 16 a 64 mg.L1. Ces modifications ont permis de doubler la
production de surfactine lors de cultures en microbioréacteur (culture de 1 mL) et en

bioréacteur aéré par membrane.

2.4 Le milieu TSA

Le milieu TSA (Tryptone Soy Agar) a été utilisé pour la culture sur boite lors de la
revivification. Il est composé de tryptone 15 g.L, de peptone de soja 5 g.L, de NaCl

5 g.L! et d’agar bactériologique 15 g.L.

Afin de sélectionner la souche BBG131, une solution de spectinomycine (Sigma, St
Louis, MO, U.S.A.) stérilisée par filtration a 0,2 pm a 100 pg.mL* est rajoutée au milieu

TSA en surfusion avant de couler les boites de Petri.

25 Le milieu PBS

Le milieu PBS (phosphate-buffer saline = Tampon phosphate salin) est un milieu
tampon de pH 7,4 utilisé pour le nettoyage, la dilution et la conservation de courte
durée des suspensions bactériennes. Il est composé de 8 g.L* de NaCl, de 1,44 g.L*
de Naz2HPOs, de 0,24 g.L* de KH2POa4 et de 0,2 g.L* de KCI.
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3 Cultures de B. subtilis en fioles d’Erlenmeyer
3.1 Conservation des souches

Les souches bactériennes sont conservées dans des cryotubes a billes & -80°C. Pour
cela, les bactéries sont étalées en strie sur milieu TSA (additionné de spectinomycine
pour B. subtilis BBG131) et incubées a 37°C pendant 24 h. Une colonie isolée est
ensuite reprise et étalée sur milieu TSA et incubée 24 h & 37°C. La biomasse ainsi
formée est récupérée stérilement a I'dse, introduite dans des cryotubes a billes
(Technical service consultants, Ltd, Heywood UK). Aprés homogénéisation au vortex,
le liquide de conservation est retiré stérilement a la pipette pour ne laisser que les
billes. Les cryotubes a billes sont alors conservés a -20°C pour une utilisation réguliere

et a -80°C pour une conservation longue durée.

3.2 Préparation d’un inoculum

Les inocula sont préparés en étalant en strie une bille de cryotube sur TSA (additionné
de spectinomycine pour B. subtilis BBG131) et en incubant 24 h a 37°C. Une colonie
isolée est reprise et dissoute dans 10 mL de milieu de Landy tamponné avec du MOPS
contenus dans une fiole d’Erlenmeyer de 100 mL. La préculture P1 ainsi formée est
incubée a 37°C entre 12 et 16 h. La préculture P1 sert a ensemencer une préculture
P2 de 100 mL de milieu de Landy tamponné avec du MOPS contenus dans une fiole

d’Erlenmeyer de 1 L a une DOsoonm initiale de 0,2.

L’objectif étant d’ensemencer la culture finale avec une suspension de bactéries en
phase exponentielle de croissance, la cinétigue de croissance de B. subtilis BBG131
a été étudiée. Le taux de croissance népérien de B. subtilis BBG131 a été calculé en
tracant le logarithme de I'absorbance a 600 nm (ou densité optique DO) en fonction
du temps pendant la phase exponentielle d’'une culture en fiole a 37°C. La pente de la
courbe indigue que le taux de croissance népérien maximal de B. subtilis BBG131 pmax
37c = 0,33 h'l. Cette mesure est cohérente avec la bibliographie (Burdett et al., 1986)
qui trouvent un taux de croissance de 0,35 h'! pour la souche sauvage B. subtilis 168
a 35°C.

La préculture P2 est donc incubée a 37°C entre 12 et 16 h afin d’obtenir des cellules

en phase exponentielle de croissance.
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3.3 Conditions de culture en fiole d’Erlenmeyer

Les cultures en fioles d’Erlenmeyer sont réalisées avec du milieu de Landy optimisé
tamponné au MOPS a 37°C avec une agitation de 160 rpm (rotation par minute).
L’inoculation se fait a partir de la préculture P2 de facon a obtenir une DOesoonm initiale
de 0,2. La pureté des cultures est vérifiee régulierement par isolement sur milieu
gélosé TSA. Des prélévements sont effectués stérilement tout au long de la croissance

bactérienne afin de mesurer :

- la quantité de biomasse (DO),

- la quantité de sucre, métabolites primaires et lipopeptides en stockant
I'échantillon a 4°C pour une analyse par CLHP.
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4 Cultures de B. subtilis en bioréacteur aéré membrane

Les expériences en bioréacteur aéré par membrane ont été réalisées dans un premier
temps sur trois dispositifs différents afin de sélectionner le plus performant pour notre

étude. Les différents dispositifs et les membranes associées sont présentés ci-apres.

41 Minibioréacteur 500 mL et membrane 24 cm?

Le premier consiste en un minibioréacteur (Applikon Biotechnology, Schiedam, Pays-
Bas) de 500 mL de capacité constitué d’'une cuve a fond bombé agité avec une pale
Rushton. Le volume de milieu dans la cuve est de 200 mL sauf indication contraire.
Une boucle externe de circulation permet I'aération a travers une membrane a fibres
creuses microporeuses en polysulfone de 24 cm?, contenant 4 fibres de 0,308 m de
longueur, de diamétre interne 0,75 mm et des pores symétriques de 0,65 um (CFP-6-
D-MMO1A, GE Healthcare, MA, USA). Cette membrane a été choisie pour se placer

dans la continuité des travaux de Coutte, (2012) mais a plus petite échelle.

La thermorégulation de la cuve et le condenseur fonctionnent avec des systémes
Peltier. Les 4 pompes péristaltiques présentes sur les minibioréacteurs permettent (i)
la régulation du pH par apport de NaOH 3 M, (ii) la mise en alimentation et soutirage
continus du systeme et (iii) la mise en circulation du milieu a un débit Q,variant de 2 a
20 mL.min! dans la boucle externe d’aération sauf indication contraire. Au-dela de
20 mL.min!, linterface d’échange n’était plus suffisamment stable pour éviter le

passage d’'une phase dans l'autre.

Les appareils de mesure disponibles sont des sondes de température, de pH (sonde
8 mm, 2001017080, Minibio 500, Applikon) et de I'absorbance a 600 nm (sonde 8 mm
polarographique, Z010017080, MiniBio 500, Applikon), des balances et un analyseur
de gaz séquentiel TANDEM Multiplex (Magellan Instruments, Hertfordshire, UK).
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Figure 12 : Photo du montage d’un Figure 13 : Photo d’'une membrane de 24 cm?

minibioréacteur 500 mL avec une membrane (CFP-6-D-MMO1A, GE Healthcare, MA, USA)
24 cm?
4.2 Bioréacteur 5 L et membrane 2,5 m2

Le deuxieme consiste en un bioréacteur (Applikon Biotechnology, Schiedam, Pays-
Bas) de 5L de capacité constitué d’une cuve a fond bombé agité avec une pale
Rushton. Le volume dans la cuve est de 3 L. La membrane utilisée est a fibres creuses
microporeuses en polysulfone de 2,5 m?, contenant 1925 fibres de 0,673 m de
longueur, de diamétre interne 0,75mm et des pores de 0,65 um (CFP-6-D-55A, GE
Healthcare, MA, USA). Cette membrane est identique a celle utilisée dans les travaux
de Coultte, (2012).

La thermorégulation de la cuve se fait par une enveloppe chauffante et un tube en U

alimenté par de l'eau froide. Le condenseur fonctionne avec une circulation d’eau
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froide en continue. Les 3 pompes péristaltiques présentes sur les bioréacteurs
permettent la régulation du pH par apport de NaOH 3 M et la mise en alimentation et
soutirage continus du systéme. La mise en circulation du milieu a un débit @, = 3 L.min’

1 dans la boucle d’aération se fait a I'aide d’'une pompe péristaltique externe.

Les appareils de mesure disponibles sont des sondes de température, de pH (sonde
12 mm, 2001023551, Applikon) et d’oxygeéne dissous (sonde 12 mm polarographique,
2010023525, Applikon), des balances et un analyseur de gaz séquentiel TANDEM

Multiplex (Magellan Instruments, Hertfordshire, UK).

Figure 14 : Photo du montage d’un bioréacteur 5 L Figure 15 : Photo d’'une membrane de 2,5 m2
avec une membrane 2,5 m2 (CFP-6-D-55A, GE Healthcare, MA, USA)
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4.3 Fiole 250 mL et membrane 24 cm?

Le dernier consiste en une fiole d’Erlenmeyer 250 mL placée dans une étuve sur un
agitateur magnétique. Un bouchon en silicone percé de tubes en verre reliés a des
tuyaux flexibles permet l'alimentation, le soutirage, la prise d’échantillons et la
circulation dans la boucle d’aération. Le volume dans la fiole est de 100 mL. La
membrane utilisée est celle de 24 cm?, identigue au montage des minibioréacteurs
500 mL. Il n’y a pas de condenseur. Une pompe péristaltique permet la mise en
circulation dans la boucle d’aération et une seconde pompe péristaltique multicanaux
permet la mise en continue du systeme (alimentation et retour). La régulation du pH

se fait manuellement apres la mesure du pH de chaque échantillon.

Les appareils de mesure disponibles sont une sonde de température ambiante (étuve)

et un analyseur de gaz.

Figure 16 : Photo du montage d’une fiole 250 mL avec une membrane 24 cm?2
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4.4 Conditions de culture en continue en bioréacteur

La culture en bioréacteurs se fait avec du milieu de Landy optimisé a 37°C, pH 7 et
avec une agitation de 150 rpm. Les sondes de pH sont calibrées avant stérilisation par
autoclave (121°C, 20 min). Les sondes d’OD sont calibrées apres autoclavage par
bullage dans le milieu a 37°C jusqu’a stabilisation pour obtenir le 100 %. L’équilibre au
niveau de l'interface d’échange dans la membrane se fait avant inoculation en réglant
les restrictions placées en sortie de membrane coté air et coté liquide. Des
manometres analogiques permettent de régler la pression a la valeur désirée. Le milieu
de culture circule a I'intérieur des fibres de la membrane et le gaz a 'extérieur. Les
membranes ne sont pas fermées coté gaz afin d’éviter 'accumulation de vapeur d’eau
cbté gaz. Le gaz utilisé est de I'air comprimé sauf indication contraire. Le débit de gaz
est réglé a Q; = 0,1 L.min"! pour les membranes de 24 cm2 (au minimum nécessaire
pour I'analyseur de gaz) et a Q, = 3 L.min"! pour la membrane de 2,5 m2. Une voie de

'analyseur de gaz séquentiel est réservée pour avoir une valeur témoin en continue.

L’ensemencement se fait a une DOsoonm de 0,2. La culture commence par une phase
de batch qui dure 12 a 14 h pour laisser le temps aux bactéries de se développer et
d’adhérer a la membrane. La mise en alimentation continue se fait ensuite en
alimentant et en soutirant en milieu de culture a un débit identique, correspondant a
un taux de dilution de 0,5 h1, afin de se placer en lessivage. Des échantillons sont
prélevés stérilement régulierement afin d’effectuer les mesures de DO, de
lipopeptides, de glucose et de métabolites primaires. La culture se déroule ensuite

pendant au minimum 54 h de continu.

4.5 Décrochage de la biomasse, lavage et stockage des membranes

Afin d’étudier la physiologie des cellules adhérées, il est nécessaire de les décrocher
en limitant le stress provoqué. En fin de manipulation, les membranes sont vidées afin
de ne laisser que la biomasse adhérée. Le décrochage des cellules se fait
manuellement en fermant les sorties air, en branchant deux seringues stériles de 3 mL
(une vide et une contenant une solution stérile de PBS a 4°C) a chaque extrémité et
en effectuant une série de mouvements de va-et-vient dans la membrane.
L’absorbance a 600 nm et le volume de I'échantillon ainsi récupéré sont mesurés. |l

est conservé a 4°C le temps du transport pour une analyse en cytométrie en flux.
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Les membranes sont ensuite nettoyées a I'aide du protocole suivant issus des travaux
de Coultte, (2012) et en accord avec les travaux de Chen et al., (2008) et Chen and
Juang, (2008) :

- eau distillée, 50°C, 30 minutes pour décrocher la biomasse faiblement fixée
(prise d’échantillon),

- NaOH 0,1 M, 50°C, 1 heure pour décrocher la biomasse fortement fixée et la
majorité des lipopeptides (prise d’échantillon),

- NaOH 0,5 M, 50°C, 1 heure pour la régénération de la membrane,

- NaOCI 100 ppm, 50°C, 1 heure pour la régénération de la membrane,

- eau distillée jusqu’a un retour a pH 7.

Les échantillons récoltés sont centrifugés pendant 10 minutes a 10 000xg. Le
surnageant est conservé a 4°C pour une analyse CLHP et le culot a -20°C pour une

analyse de matiére séche.

Les membranes sont ensuite fermées et conservées a 4°C jusqu’a la prochaine

utilisation.
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5 Analyse dimensionnelle

L’analyse dimensionnelle n’a pu étre appliquée qu’a I'étude du transfert de matiére a
travers la membrane sans prendre en compte I'impact d’un biofilm. En effet, la mise
en place des expériences avec biofilm étant lourde, la quantité de données récupérées
n'est pas suffisante pour pouvoir établir une relation de procédé. Cependant, les
résultats de modélisation obtenus sans micro-organismes seront utilisés et comparés
avec les résultats de fermentation pour mieux comprendre I'impact du biofilm sur le

transfert d’'oxygene.

La premiére étape d’'une analyse dimensionnelle est le choix de la variable cible. Dans
le cas d’un bioréacteur aéré par membrane, le choix s’est porté sur deux variables
cibles décrivant chacune le transfert d’'oxygéne d’un point de vue différent : le k. et le

kLa.

La deuxiéme étape consiste a lister 'ensemble des grandeurs physiques impliquées
dans un bioréacteur aéré par membrane fonctionnant en conditions isothermes. Cette
liste a été réalisée avec la méme méthode (Hassan et al., 2012). Cette liste peut se

diviser selon les catégories suivantes :

- Conditions initiales et limites :
- Cuve et agitation : V;,d;, d;, Cp,
- Membrane : df, L,d,,n
- Autres paramétres géométriques : {pge"}f {pgeo}2
- Champ de gravité : g
- Paramétres matiéres : p;, Ui, pg, Ug, 0, D

- Parameétres procédé : N, Q;, Q,, pg

La liste compléte des paramétres considérés dans I'analyse dimensionnelle est reprise

dans I'’équation (11 5.1).

Pr, U, dfr QL: VL: PG, 0, D’ g, dt; di; Cb;)
(I15.1)

kL ou kLa - flk < {pgeo}l{pQQO}z‘dp' L' n, pG“uG’ N' QG

Avec k un entier variant entre 1 et 2 selon le paramétre dimensionnel cible choisi (k.

ou kLa respectivement) et f1, une fonction mathématique.
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L’étape 3 consiste a déterminer les dimensions des grandeurs physiques listées
précédemment (équation (Il 5.1)). Trois dimensions fondamentales sont nécessaires
pour décrire 'ensemble des grandeurs physiques, une dimension de Longueur (L),

une dimension de Masse (M) et une dimension de Temps (T).

La quatrieme étape est I'application du théoréme de Vaschy-Buckingham. Ainsi, les
variables cibles choisies, fonctions de 21 grandeurs physiques indépendantes
dépendantes de 3 dimensions fondamentales peuvent étre décrites par 18 nombres
sans dimension ;. Pour établir les nombres sans dimension, il faut choisir une base
d’adimensionnalisation (ici p,, i, €t dr) composée de 3 grandeurs physiques répétées
dimensionnellement indépendantes et dont les dimensions couvrent 'ensemble des
dimensions fondamentales listées préecédemment (L, M et T). Cette base constitue la

matrice centrale du Tableau 2.

Comme indiqué dans le livre de (Delaplace et al., 2015), une fois les variables répétées
sélectionnées, des opérations matricielles permettent d’obtenir les nombres sans
dimension. La matrice centrale carrée notée C est tout d’abord transformée en matrice
identité notée Ci, modifiant ainsi la matrice résiduelle notée R (partie gris clair du

Tableau 2) en Rm (partie gris clair du Tableau 3) selon I'équation (Il 5.2).

R, = C1xR (11 5.2)
Les nombres sans dimension caractérisant le phénomeéne physique sont déduit des
coefficients contenus dans la matrice résiduelle modifiée et présentés dans I'équation
(115.3).
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Tableau 2 : Matrice aux dimensions des grandeurs physiques. La matrice centrale apparait en gris foncé et la matrice résiduelle en gris clair

pL ML df kL kLa QL VL PG (o) D g di dt Cb {pgeo}l {pgeo}z dp

I~
S
)
D)
=
o)
2

Masse, M 1 1 0 0 0 0 0 1 1 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 1 1 0
Longueur, L -3 -1 1 1 0 3 3 -1 0 2 1 1 1 1 0 1 1 1 0 -3 -1 0
Temps, T 0 -1 0 -1 -1 -1 0 -2 -2 -1 -2 0 0 0 0 0 0 0 0 0 -1 -1

Tableau 3 : Matrice résiduelle modifiée (en gris clair) obtenue apres transformation de la matrice centrale (gris foncé) en matrice identité

p. M df ke kla Q V. Ps o D g d, d. ¢ {pgeo}l {pgeo}z d, L n P¢ Mg N

Masse, M 1 0 0 -1 -1 -1 0 -1 -1 -1 -2 0 0 0 0 0 0 0 0 1 0 -1
Longueur, L 0 1 0 1 1 1 0 2 2 1 2 0 0 0 0 0 0 0 0 0 1 1
Temps, T 0 0 1 -1 -2 1 3 -2 -1 0 -3 1 1 1 0 1 1 1 0 0 0 -2

V. - d? -d 2.q2 d. d
/QL.L._L.pG.’DL f.o-.pL f;D.'D_L.g.’DL f_‘_t\

-d . dZ [ u - d i d i ‘ug ) ,Uf 1 ) ,le ) d :d ] .
kL-pL T ou kLa-pL ! = 2, LT g 5 o | (115.3)
m u cb_{ }_{pgeo}z_d,,_ L po g puidf - /
_I )—I_I_l I_I_I ) ; G.
df geols df df df PrL ML 1258 1258 df

Avec f2, une fonction mathématique
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kL'd . pL_dZ
Teiple1 = Sh = d OU Teiple2 = kpa” = kpa- d
M,
4-pp . L X PL'd;% . pr - ds My,
my=Re=Q, ————— M=V =3 ,M3=p;=pg"—75 M4 =0 =0" 55 = SC = ;
pr de smen d; Hi KL D-p,
Y. L. S S S o) L PO T (15.4)
= f3 6 — — 5 Ny =—7—,lg =, Mg = 7, M0 = Pgeofp 11 = »T12 = 7,113 = =n—-—,
f3k u d, d; dy 1 dy dy dy
Y Py Y L. SO
14 » 1815 pL' 16 .uL' 17 1y » 1418 G HLdf
Avec f3, une fonction mathématique
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Apres réarrangement des nombres sans dimension initialement obtenus, I'équation (Il
5.3) peut étre réécrite (équation (Il 5.4)) pour former certains nombres sans dimension

connus dont la signification physique est déja établie.

Les nombres sans dimension classiquement utilisés pour décrire un phénoméne
d’écoulement dans une canalisation sont le nombre de Sherwood, le nombre de
Reynolds et le nombre de Schmidt (Wickramasinghe et al., 1992). Il est important de
préciser que dans le cas d’'un bioréacteur a membrane, deux types d’écoulements
peuvent étre rencontrés : dans le réacteur et dans la membrane. Le nombre de
Reynolds retenu dans ces travaux de recherche est celui caractérisant le régime
d’écoulement dans la membrane, |a ou se situe le transfert d’oxygéne. Méme s'il n’est
pas utilisé ici, le nombre de Reynolds caractérisant I'écoulement dans le réacteur

apparait parmi les nombres sans dimension de I'’équation (11 5.4) (17).

Le programme expérimental de ces travaux sans micro-organismes se base sur un
systeme unique de réacteur aéré par membrane ainsi qu'une unique phase gazeuse.
La vitesse d’agitation N est fixée a 150 rpm et le flux de gaz a 250 mL.mint. Certains
nombres sans dimension sont donc restés inchangés (s a m,g). Leur influence sur les

variables cibles n’a donc pas pu étre quantifiée.

L’application de I'analyse dimensionnelle au systeme étudié permet de définir quatre
nombres sans dimension qui gouvernent ['évolution des variables cibles

adimensionnelles (Sh ou k;a*) repris dans I'équation (11 5.5).

4-pL .
Ty =Re=Q, ——— m, =V} =d_'
pptde "men 7
Shouk,a” = F, ) (115.5)
. pLdf . pL - df
n3:pG:pG'T'T[4:G ZGIT
L L

Avec F,, une fonction mathématique dépendante du nombre sans dimension cible.

Ces quatre nombres sans dimension sont indépendants les uns des autres et
représentent les mesures internes de quatre grandeurs physiques dimensionnelles

indépendantes (Q., V., p¢, 0).
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6 Plan d’expériences

La méthode des plans d’expériences permet de minimiser le nombre d’expériences
nécessaire pour déterminer les facteurs significativement influents sur une variable

cible et obtenir une premiere équation de modélisation.

Cette méthode nécessite de tester I'effet de plusieurs facteurs en méme temps. Les
résultats sont exploités en fonction de I'écart-type moyen des résultats. Utiliser cette
méthode sur des expériences faisant intervenir des micro-organismes s’avérait risqué
car une trop grande variation des résultats aurait rendu I'ensemble de I'étude
inexploitable. Il a donc été décidé de n’appliquer cette méthode qu’a I'analyse du

transfert d’'oxygéne dans le systéme sans micro-organisme.

L’objectif a été d’appliquer le plan d’expériences en utilisant en tant que facteurs et
réponses les nombres sans dimension issus de l'analyse dimensionnelle pour
minimiser le nombre d’expériences nécessaires a l'obtention d’'une relation de
procédé. Pour cela, un plan d’expériences fractionnaire 24! avec quatre facteurs
(mq,m,, 3, m,) €t deux niveaux a été utilisé (bas noté X;=—1 et haut noté X;=+1). Ces
quatre facteurs ont été transformés en variables centrées réduites (X;,X,, X3,X,) en

utilisant I'équation

Ty — T
X, =2——2" 16.1
Avec X; la variable centrée réduite du facteur i, m; le facteur adimensionnel i (indiqués

dans I'équation (Il 5.5) et le tableau). m;, est la valeur du nombre adimensionnel i au

-1

point central et Am; est le pas défini par la formule Am; = "t — m;

Les valeurs + et — de ¢* (aussi appelé m,, correspondant a la tension de surface
adimensionnelle) dans le Tableau 4 ont été volontairement inversées pour faire
correspondre le — a 'eau pure et le + a I'ajout de tensioactif ayant pour effet une
diminution de la tension de surface. Il a été supposé que le facteur m, aurait un effet
binaire correspondant a la présence (en saturation) ou a I'absence de tensioactif

adhéré a la surface de la membrane.
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Tableau 4 : Variables, facteurs et niveaux utilisés dans le plan d’expériences fractionnaire

Niveaux
Valeurs Valeurs
dimensionnelles adimensionnelles
Variables Facteurs -1 +1 -1 +1
X4 m; = Re 3.310°8 10" m3st 11 33
Nombre de Reynolds m3.s?
X, T, =V} 0,150 L 0,450 L 3.6 10° 10.7 10°
Volume de liquide adimensionnel
X3 T3 = D¢ 510% Pa 10° Pa 2.8 107 5.6 107
Pression de gaz adimensionnelle
X4 My = 0" 70 MN.m?t 27 mN.m? 5.2 10* 2.0 10*

Tension de surface adimensionnelle

L’avantage d’utiliser un plan d’expériences fractionnaire est la réduction conséquente
du nombre d’expériences en sélectionnant une fraction des expériences d’'un plan
d’expériences complet. Pour cela, il est supposé qu’une interaction entre plusieurs
facteurs peut étre remplacée par une aliase. L’aliase détermine quels effets seront
confondus (Box et al., 2005; Dali Youcef et al., 2017; Net et al., 2014). Ici I'interaction
de degré 3 (X,X,X;) supposée négligeable (Montgomery, 2013; Pierlot et al., 2008)

est choisie comme aliase et remplacée par une quatrieme variable X, (Tableau 5).
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Tableau 5 : Expériences du plan d’expériences fractionnaire avec Re : nombre de Reynolds, V;' le volume
de liquide adimensionnel, pg la pression de gaz adimensionnelle et ¢* la tension de surface

adimensionnelle

=0 =X3Xy, =XX; =X;X;
1 - - - - + + +
2 + - - + - - +
3 - + - + - + -
4 + + - - + - -
5 - - + + + - -
6 + - + - - + -
7 - + + - - - +
8 + + + + + + +

La présence d’'un facteur binaire (¢*) rend impossible la comparaison avec un point
central. Les points centraux ont donc été remplacés par la duplication de chaque

expérience.

6.1 Modélisations

La méthode classique de multi-régression associée a un plan fractionnaire 241 permet

d’obtenir un modéle décrivant I'évolution de =« a l'aide de variables centrées

cible

réduites comme indiqué dans I'équation (Il 6.2).

4 4
Teiple = A + Z a;X; + 2 a;;XiX; + € (11 6.2)
i=1 ij=1

Avec ;. la variable adimensionnelle cible, soit Sh ou k;a".

A, a; et a;; sont respectivement une constante et les effets des variables centrées
réduites et des interactions, calculés avec une régression des moindres carrés sur les
données expérimentales. € est une erreur négligeable correspondant aux interactions

de 3 variables ou plus.

Les données expérimentales ont été traitées a l'aide du logiciel Modde Pro 12
(Umetrics, Umea, Sweden) pour obtenir les effets et les informations statistiques (Q?
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and R?) indiquant la robustesse du plan d’expériences. Q2 montre une estimation de
la précision de la prédiction et devrait étre supérieur a 0,5 pour proposer une prédiction
précise. R? estime la proportion de variation entre les données expérimentales et les

prédictions et varie entre 0 et 1, 1 étant une prédiction parfaite.

6.1.1 Forme polynomiale

En introduisant I'équation (11 6.1) dans I'équation (11 6.2), les variables centrées réduites

sont transformées en facteurs (Il 6.3) et aprés réarrangement, une relation de procédé

liant les facteurs adimensionnels rr; aux variables cibles r;;,;, est obtenue (Il 6.4).

Ttarget = A+ Z A_ (T[l 77:10) + Z An T[' - ﬂio)(ﬂj - 7Tj0) t+e€ (116.3)
i,j=1 v

T[target =A + z A T[l + Z AT A (T[ T[] T 7TJO 7Tjnlo) (116.4)

i,j=1

ou A =A-YL 1A Lo + 2F T[lOT[jO + ¢ est un terme constant dans lequel

6{
LJ=1 pmAm; A

I'erreur négligeable € est inclue.

6.1.2 Forme monomiale

Comme expliqué précédemment, [lutilisation d'un plan d’expérience méne
traditionnellement a une modélisation sous forme polynomiale (Il 6.4) entre variables
cibles et facteurs. Cette forme mathématique de I'équation n’est pas la plus
couramment utilisée en transfert de matiére ou en chimie. Les formes monomiales
telles que l'équation (Il 6.5) sont plus souvent rencontrées pour décrire des

phénomenes sous forme de relation de procédé.

4
Teipte = E - n(ﬂi)“ (11 6.5)
i=1
Avec E une constante et y; le coefficient a 'exposant.

Afin d’obtenir cette forme mathématique, les résultats du plan d’expériences ont été
reconsiderés sous forme de In(m;;;.) €t In(m;) au lieu de respectivement ;. cOmme

réponses et m; comme facteurs.
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Dans ce cas, I'équation (Il 6.2) est transformée en équation (Il 6.6). La méme
méthodologie a été appliquée pour transformer les variables centrées réduites en
facteurs (équations (11 6.7) a (Il 6.9)).

In(,p,.) = In(B) + z Bin(X,) + Z By In(X) In(X,) + &

= (11 6.6)

In(Tipie) = In(B) + ) == (In(my) = In(rio))

L
Aln(m;)
=1

) By (116.7)
¥ l_]Zl Aln(r,). ]Aln(rc D (In(m;) — In(mo)) (In(m;) — In(mjo))

+ ln(exp(s))

Aln(n’l)
ra =5 [ (27
io

, Bij mT; m \| (11 6.8)
1_[ exp IA In(m;).A ln(nj) In (n_w> In (a)l exp(e)

ij=1

Ty T p 7
, —l L. n-l ;
Teiple = B .n(n.)AIn(m) 1_[ exp[ Y .In ( > ln< >l
o i=1 l ij=1 Aln(r;) -Aln(”j) Tio Tjo (11 6.9)

Avec

4
__ Bi
B =B | |(mio) B - exp(e)
. (I 6.10)
i=1
Dans I'’équation (Il 6.10), B’ est aussi une constante incluant I'erreur négligeable ¢. B;

et B;; sont respectivement les effets des variables et interactions qui ont été calculés

avec la méthode des moindres carrés sur les données expérimentales.

6.2 Expériences supplémentaires et optimisation de la relation de procédé

Les expériences supplémentaires ont été realisées pour (i) consolider la relation de
procédé obtenue par le plan d’expériences fractionnaire et (ii) pour €largir le domaine
de validité de I'équation finale modélisant le transfert d’'oxygéne. Ces expériences ont

été menées en ne faisant varier qu’'un parameétre a la fois et en gardant fixe les autres.
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L’ensemble des résultats (plan d’expériences + expériences supplémentaires) a été
analysé a l'aide du solveur de Microsoft Excel 2016 pour obtenir a la fois une relation
monomiale et une relation polynomiale décrivant ['évolution des données
expérimentales m.;,;,, €n fonction des nombres sans dimension obtenus dans le

chapitre 8§ 11 5.

Les coefficients de la relation de procédé optimisé ont été obtenus en minimisant
I'écart type moyen (MSD) (équation (Il 6.11)) comme proposé dans la publication de
(Hassan et al., 2012).

1 Y; ; -Y
MSD = —Z abs( Lpredicted lexp) (116.11)
n i=1 Yl exp

Avec n le nombre d’expériences, Y; yrcaictea 1€S Valeurs prédites et Y; ., les valeurs

expérimentales.
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7 Analyses
7.1 Mesure de la biomasse

La mesure de la biomasse peut se faire selon deux méthodes : la mesure de
labsorbance a 600 nm a laide d'un spectrophotométre SECOMAN Prime
(SECOMAN, Domont, France) et la mesure de la matiere seche. La matiére seche se
mesure a partir du culot d’un échantillon centrifugé 10 minutes a 10 000xg. Il est repris
dans 10 mL d’eau distillée, homogénéisé au vortex et centrifugé pendant 10 minutes
a 10 000xg afin de retirer les éléments du milieu de culture. A cette étape, le culot peut
étre conservé a -20°C. Pour l'analyse, le culot est repris dans 5 mL d’eau distillée,
homogénéisé au vortex et disposé dans une coupelle aluminium préalablement pesée
aprés 48 h a 105°C. Cette coupelle est placée 48 h (temps suffisant pour évaporer la
totalité de I'eau de I'échantillon) a 105°C puis pesée sur une balance de précision afin

d’obtenir la quantité de matiére seche.

Les mesures de biomasse sur les échantillons de culture se font avec un
spectrophotomeétre et sont ensuite converties en une concentration en matiére séche.
Pour cela, une culture témoin de B. subtilis BBG131 a été réalisée et pour chaque

échantillon, 'absorbance a 600 nm et la matiére séche ont été mesurées.

Les résultats ont montré que le facteur de conversion entre I'absorbance a 600 nm et
la concentration en matiére seche (en g M.S..LY) est de 4,9 +0,3. Les mesures de
biomasse sur les échantillons issus du lavage des membranes se font directement en

matiére seche.

7.2 Dosage des lipopeptides par CLHP

La chromatographie liquide haute performance (CLHP) est une méthode de séparation
dont le principe consiste a séparer des molécules selon leurs propriétés hydrophobes,
ioniques ou encore d’exclusion stérique avec une membrane adaptée. Le couplage de
cette méthode a un systeme de détection rend cet outil a la fois polyvalent et

spécifique.

Les échantillons sont filtrés sur membrane 0,2 ym en acétate de cellulose avant d’étre

injectés dans un systtme ACQUITY UPLC (Ultra Performance Liquid
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Chromatography) (WATERS, Milford, MA, USA). La phase fixe utilisée est une colonne
C18 (Oligonucléotide BEH C18, WATERS, Milford, MA, U.S.A.) de 2,1 mm de
diametre et de 50 mm de longueur. Les phases mobiles utilisées sont : (A) de I'eau
ultra-pure additionnée de 0,1 % (V/V) de TFA (Acide TriFluoroAcétique) et (B) de
I'acétonitrile additionnée de 0,1 % (V/V) de TFA. Un injecteur automatique (WATERS,
Milford, MA, U.S.A.) envoie 10 pyL d’échantillon avec un débit de phase mobile de
0,6 mL.min. Les proportions des phases mobiles sont réparties selon le programme

suivant pour la surfactine :

- gradient (A/B) de (55/45) a (20/80) pendant 7 minutes,
- isocratique (A/B) de (20/80) pendant 5 minutes,
- isocratique (A/B) de (0/100) pendant 2 minutes,
- isocratique (A/B) de (55/45) pendant 5 minutes.

Le programme de détection de la fengycine et des iturines est identique a celui des
travaux de Coutte, (2012).

Apres avoir été séparés par la colonne, les constituants de I'échantillon sont analysés
avec un détecteur a barrette de diodes (WATERS, Milford, MA, USA) permettant de
collecter la fluorescence sur une large gamme de longueurs d’ondes (190 a 500 nm).
Les résultats sont confrontés a un standard de surfactine a 500 mg.L* (Sigma, St
Louis, MO, U.S.A)). L’analyse de la fluorescence a 280 nm et de la dérivée seconde

des spectres a 'aide du logiciel Empower permet d’identifier les différents lipopeptides.

7.3 Dosage du glucose et des métabolites primaires par CLHP

Le glucose, principal substrat carboné, ainsi que I'acide lactique, I'acide acétique et le
2,3-butanediol, métabolites secondaires, sont analysés par CLHP. Les échantillons
sont filtrés sur membrane 0,2 um en acétate de cellulose avant d’étre injectés dans un
systeme CLHP (WATERS, Milford, MA, USA). La phase fixe utilisée est une colonne
échangeuse d’ion (Fast Fruit Juice, WATERS, Milford, MA, U.S.A.) de 7,8 m de
diametre et de 150 mm de longueur. La phase mobile utilisée est de I'eau ultra-pure
additionnée de 0,347 % (V/V) d’acide phosphorique. Un injecteur automatique (717
plus autosampler, WATERS, Milford, MA, U.S.A.) envoie 20 uL d’échantillon avec un
débit de phase mobile de 0,8 mL.min! a 55°C. Les constituants de I'’échantillon sont

analysés avec un réfractomeétre (410 Differential Refractometer, WATERS, Milford,

These de Alexandre Berth, Université de Lille, 2019 77

© 2019 Tous droits réservés. lilliad.univ-lille.fr



These de Alexandre Berth, Université de Lille, 2019
7. Analyses

MA, USA). Les chromatogrammes sont analysés a l'aide du logiciel Empower pour
qualification et quantification. Les résultats sont rapportés a une gamme étalon pour

chaque compose.

7.4 Analyse du métabolisme cellulaire par cytométrie en flux
7.4.1 Principe et protocole de traitement des échantillons

La cytométrie en flux consiste a analyser une population de micro-organismes individu
par individu. Dans un premier temps, il est possible de déterminer la taille moyenne et
’homogénéité de I'échantillon. Cette analyse peut étre complétée par le marquage des
cellules a l'aide de sondes. Une sonde est une molécule capable de se fixer
spécifiguement et d’émettre un rayonnement lorsqu’elle est excitée. Ainsi, avec un
laser de longueur d’onde spécifique, il est possible d’exciter ces molécules et de lire
leur émission de lumiére a l'aide d'un détecteur approprié (Infrarouge, visible,
ultraviolet). Il existe de trés nombreuses sondes permettant d’étudier un large spectre

de parametres tels que la viabilité, la vitalité ou encore I'activité respiratoire.

Le BacLight™ RedoxSensor™ Green Vitality Kit (Invitrogen Molecular Probes, USA)
permet de marquer spécifiguement les réactions de réduction qui se déroulent dans
une cellule. La présence de telles réactions indique une activité respiratoire de la
cellule car elles sont impliquées dans la chaine de transport d’électrons, I'anabolisme
et le catabolisme cellulaire. Plus le signal fluorescent est fort a 520 nm, plus I'activité
respiratoire est importante. Le signal peut étre bloqué a I'aide de carbonyl cyanide 3-
chlorophenylhydrazone (CCCP) et permet ainsi de distinguer la fluorescence du RSG

dans des cellules ayant un métabolisme actif ou passif.

Les échantillons sont conservés a 4°C et sont analysés rapidement aprées la récolte.
Les suspensions bactériennes sont homogénéisées pour obtenir des concentrations
cellulaires de méme ordre de grandeur pour chaque échantillon, soit environ
10° cellules.mL? en diluant dans une solution de PBS. L’absence d’amas dans les
échantillons de biofilm a été vérifiée (chapitre 8 Il 7.4.2.1). Aprés homogénéisation au
vortex, 500 mL de chaque échantillon sont introduits dans 3 tubes qui seront préparés

comme suit :

- un tube témoin,
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- un tube de contréle additionné de 4 uL de CCCP (incubé 5 minutes a
température ambiante) puis de de 1 pL de RSG (incubé 15 minutes & 37°C dans
le noir),

- untube de mesure additionné de 1 puL de RSG (incubé 15 minutes a 37°C dans

le noir).

Les concentrations en réactifs ont été choisies a la suite d'une série d’essais
déterminant les concentrations menant aux résultats les plus discriminatifs (chapitre §
Il 7.4.2.2).

Les tubes sont ensuite introduits dans le cytometre a flux CYAN ADP (Beckman
Coulter, Brea, Californie, U.S.A.). Seul le laser Argon-ion de 488 nm sera utilisé et les
longueurs d’ondes 530/30 seront collectées pour la fluorescence de la sonde RSG.

Les résultats sont analysés avec le logiciel Kaluza V1.8.

7.4.2 Validation de la méthode

La méthode d’analyse par cytométrie en flux a été validée avec des échantillons de
biofilm issus de culture en bioréacteur aéré par membrane. Elle servira principalement
a caractériser l'activité respiratoire de la biomasse planctonique et sessile se

développant sur la membrane.

7.4.2.1 Veérification de la présence d’amas dans les échantillons de biofilm

Dans un premier temps I'absence d’amas dans les échantillons de biofilm a été vérifié.
La présence d’amas est incompatible avec la technique de cytométrie en flux qui
permet d’analyser les cellules une a une a laide de lasers dans un capillaire
extrémement fin. L'opération de décrochage qui permet d’obtenir les échantillons de
biofilm peut ne pas suffire a désagréger les amas ce qui pourrait non seulement

fausser les mesures mais également endommager 'appareil.
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La vérification s’effectue en comparant deux échantillons de biofilms dont I'un a subi

une sonication et I'autre non (Figure 17).

[Ungated] FS / S5

[Ungated] F5 / 55

F§

Figure 17 : Comparaison de deux échantillons de biofilm avec sonication (A) et sans

sonication (B) aprées analyse par cytométrie en flux

La comparaison des échantillons se fait a I'aide de graphiques FS/SS (soit taille
(Forward Scatter FS) / granulométrie (Side Scatter SS)) permettant d’observer

I'hétérogénéité d’'une population. La sonication n’a aucun impact sur la forme des
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événements observés par cytométrie. Elle n’est donc pas nécessaire pour analyser

les échantillons de biofilm par cytométrie.

Cette représentation graphique permet également de sélectionner la population de
cellules a prendre en compte (en rouge sur la Figure 17) pour les futures analyses.
L’ensemble des événements détectés par le cytomeétre ayant une taille faible et

représentés sur la Figure 17 en gris ne sont que des débris cellulaires.

7.4.2.2 Validation des résultats a I’'aide de CCCP

Les résultats de cytométrie en flux sont présentés en fonction de la quantité
d’événement pour chaque intensité. Le pic gris de la Figure 18 représente l'auto-
fluorescence des cellules, c’est-a-dire la fluorescence sans marquage avec la sonde
RSG.

Lors de l'ajout de la sonde RSG, lintensit¢ de la fluorescence augmente
proportionnellement a I'activité respiratoire comme le montre le pic rouge de la Figure
18 ou la population bactérienne en phase exponentielle a été mise en contact avec du
RSG.

Afin de distinguer les bactéries ayant un potentiel d’'oxydo-réduction élevé de celle
ayant un potentiel faible, du CCCP est ajouté en plus du RSG. Le CCCP est un réactif
bloquant la chaine de transmission d’électrons. Les échantillons traités au CCCP et
au RSG seront donc beaucoup moins fluorescents en fonction de la quantité de CCCP
ajouté (pics vert pour 4 UL et bleu pour 2 L de la Figure 18) que les échantillons traités

seulement au RSG (pic rouge de la Figure 18).

La concentration idéale en CCCP permettant d’observer un décalage total de la
population sans recouvrement des pics a été déterminée comme le double de celle
recommandée dans le protocole du kit BacLight™ RedoxSensor™, soit 4 yL par tube
de 500 pL. Ce décalage permet de démarquer les cellules ayant une fluorescence forte
notées « pot hight » des cellules avec un potentiel faible notées « pot low » (Figure
18).

Les résultats avec CCCP ne sont pas présentés par la suite mais seulement la
fluorescence de la sonde RSG et la séparations «pot low » et « pot hight » qui découle

de ces tests.
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Figure 18 : Fluorescence de la sonde RSG a 520 nm sur des échantillons de biofilm analysés par
cytométrie en flux. Gris : auto fluorescence, vert : CCCP 4 L, bleu : 2 pyL, rouge CCCP 0 pL.

7.4.2.3 Validation de la reproductibilité

Une expérience de culture sur bioréacteur aéré par membrane a été répétée quatre
fois dans les mémes conditions avec le méme matériel. Les échantillons de biofilms
récupérés ont été testés selon le protocole de cytométrie en flux précédemment
définie. Les intensités de fluorescence sont comparées dans la Figure 19 et montrent
la reproductibilité des résultats. En effet, les quatre pics se trouvent tous en potentiel

élevé avec une intensité moyenne semblable (axe des abscisses).
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Figure 19 : Fluorescence de la sonde RSG a 520 nm sur des échantillons de biofilm analysés par
cytométrie en flux. Les résultats sont ceux de 4 biofilms cultivés dans 4 bioréacteurs aérés par
membrane identiques dans les mémes conditions expérimentales.

7.5 Mesure du transfert d’oxygéne sans micro-organismes

Les performances d’aération du bioréacteur aéré par membrane ont été évaluées via
deux grandeurs : le coefficient volumétrique de transfert d’oxygene (kLa) et le

coefficient de transfert d’oxygene (kv).

7.5.1 Détermination du coefficient volumétrique de transfert d’oxygéne kLa

Le coefficient volumétrique de transfert d’'oxygéne kiLa est déterminé par une méthode
dynamique similaire a celle décrite dans les travaux de (Garcia-Ochoa and Gomez,
2009). Cette méthode consiste dans un premier temps a retirer 'oxygéne contenu dans
le milieu avec de I'azote. Une fois la concentration en oxygéne dissous (OD) proche
de 0 %, I'aération en air est enclenchée et aprés la stabilisation du signal (t = t1),

I'évolution de la concentration en OD est suivie au cours du temps (Figure 20).

Désoxygénation Oxygeénation en Attendre la fin de Suivre I'évolution
gt ; A soufflant de I'air delaDOen
a l'azote jusqu'a la phase ;
DO = 0% dans la transitoire fonction du
membrane temps

Figure 20 : Procédure expérimentale de mesure des coefficients de transfert d’oxygéne.
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En considérant que le mélange dans le bioréacteur se fait de facon parfaitement
agitée, le bilan de matiere peut étre établi et permet d’en déduire la valeur du kLa selon
I'équation (Il 7.1)

Ci,y—C
ln< (pe) 2

. =kpa-(t; —t1) (17.2)
C(pG) - Cl)

Avec Cg,,. la concentration en OD a 37°C et a pression pg = Patm + Pretatives C1 €1 C;
les concentrations respectives en OD aux temps t; et t, (fin du suivi). Cg, ., (100 %)

ont été obtenues en envoyant de l'air dans la cuve agitée jusqu’a atteindre une valeur

stable.

Selon la loi de Henry, la quantité de gaz dissous dans un liquide est proportionnelle a

la pression partielle de ce gaz appliqué sur le liquide. C¢, ., est donc directement déduit

du ratio de la pression partielle de gaz injecté (pG/patm) etde Cg,,,., (Equation ((Il 7.2)

ol H est le coefficient de Henry a T=37°C, H=1.1 10°® mol.kg'.Pa?! (Chaix et al.,
2014)).
C(*ZJG) _ Patm T Prelative

C(*DG) = pcH=>=
(®atm) Patm

(I17.2)

7.5.2 Détermination du coefficient de transfert d’oxygéne k.

Le coefficient de transfert d’oxygéne kL est estimé selon la méthode décrite dans les
travaux de (Ahmed and Semmens, 1992b). Ces auteurs déterminent k. en combinant
et dérivant principalement deux équations. La premiére décrit le transfert d’oxygéne a
travers une membrane a fibres creuses (Il 7.3) tandis que la seconde établit le bilan
de matiere en oxygéne dans la cuve. Ces équations et les principales étapes de calcul

sont rappelées ci-apres :

En supposant un écoulement de type piston dans la membrane, le transfert d’oxygéne

peut étre décrit par I'équation (11 7.3) :
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dc,
dz

S
vy - = kLV(C(*pG) - C,) (117.3)

Avec v, la vitesse superficielle du liquide dans les fibres (v, = 4.Q,/nd?), C, la
concentration en OD correspondant a une position z dans une fibre, V le volume de

liquide dans la cuve et S la surface d’échange indiquée par le fabricant.

En intégrant I'équation (Il 7.3) avec les conditions aux limites C, = C;, a z = 0 (entrée)
et C, = C,y: @ z = L (sortie), 'équation (Il 7.4) peut étre déduite :

kLSL

Vo, ) (11 7.4)

Cout = Clpgy ~ (Cipg) — Cin)- exp(—
Avec C,,; la concentration en OD en sortie de fibre, C;, la concentration en OD

mesurée dans la cuve et L la longueur des fibres donnée par le fabricant.

Le bilan de matiére en oxygéne dans la cuve peut également étre établi (Il 7.5)

dC;,
T dt

|4 = QrCour — Q1Cin (117.5)

Avec Q, le débit de liquide.

En substituant C,,; de I'équation (Il 7.4) dans I'’équation (Il 7.5) et en intégrant aux

conditions limites C;,, = C; at=t1 et C;, = C, a t=tz, 'équation (Il 7.6) est obtenue.

c, ~—C > Q l

(pg) 1 CL (

n|—————|= p(— (t; —t1) (117.6)
<C(PG) -G Vs

Avec V¢ le volume de liquide contenu dans une seule fibre.

Selon I'équation (Il 7.6), le coefficient de transfert k; peut étre déduit en tracant

Clyp—C
In (M> en fonction de (t, —t;) et en mesurant la pente x donnant I'équation (11

Clpg)~C2
7.7).
I = V- vL In [1 V
L 5 x— 0 (7.7
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7.6 Mesure du transfert d’oxygéne avec micro-organismes

Le transfert d’oxygéne avec micro-organisme se calcule a partir des mesures
continues de concentration en oxygéne entre les gaz en entrée et en sortie de
membrane selon I'équation (Il 7.8) (Wiesmann et al., 2007). Cette équation ne prend
pas en compte la concentration en oxygéne dissous dans la cuve car cette derniere

est nulle sur 'ensemble des expériences en régime continu.

Q¢-Po,-AYop,

OTR =
S

(11 7.8)

Avec Q; le débit volumique de gaz, p,, la masse volumique de I'oxygéne, S la surface
de membrane et AY,, la variation de concentration en oxygéne entre I'entrée et la sortie

en pourcentage massique.

Dans le cas ou une production importante de gaz accompagne la consommation
d’oxygéne, il est alors possible de prendre en compte la modification de la composition

de l'air dans les calculs selon I'équation (Wiesmann et al., 2007) :

QG' ,DOZ- YNZ in (YOZ in YOZ out)

OTR = (117.9)

S

YNZ in YOZ out

AvecY; les pourcentages massiques de concentration de I'élément i dans l'air et Yy, =

1-Yy, —Yeo,

L’OTR peut se mesurer aussi bien par rapport a un volume de réacteur que par rapport
a une surface de membrane L’équation (I 4.2) liant le ki,a et TOTR volumétrique

(g.m=3.h'Y) peut étre modifiée de fagon a obtenir 'OTR superficiel (g.m2.h?) :
vV
OTR = K,a.(C* — CL)'E (11 7.20)

Avec V le volume de liquide dans le réacteur.
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1 Introduction

Afin de mener a bien cette étude, de nombreux choix concernant les conditions
expérimentales ont di étre réalisés. Afin de motiver ces choix, des expériences ont
été réalisées et forment les chapitres § Ill 2 & 5. L’ensemble des éléments présentés
permettent de justifier le choix de la souche bactérienne et du systéme de production.
Une fois le systéme défini, des études complémentaires ont été menées afin de
caractériser la souche en fonction de deux parametres clés, les conditions d’aération
et de température. Ces deux parametres affectent directement la production de
surfactine et le métabolisme de la souche. L'objectif de ces chapitres et de pouvoir
réaliser la suite des expériences dans des conditions optimales fixées et de pouvoir
interpréter les résultats avec les connaissances nécessaires sur le métabolisme de la

souche choisie.

Une fois le systeme défini, le transfert d’'oxygéne seul dans un bioréacteur aéré par
contacteur membranaire est étudié (chapitre § Il 6). L’objectif de cette partie est de
pouvoir, a partir des parametres expérimentaux, prédire les performances de transfert
d’oxygeéne afin de les comparer par la suite aux résultats obtenus avec un biofilm qui

croit sur la membrane.

Enfin, une série d’expériences faisant varier les principaux parameétres opératoires
vient terminer cette étude afin de caractériser leurs impacts sur I'état physiologique du
biofilm. L’'objectif de cette partie est, en confrontant les résultats aux données
recueillies précédemment, de mieux identifier le régime de limitation du biofilm et de

d’optimiser les conditions opératoires pour améliorer la production de surfactine.
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2 Détermination de I’équipement utilisé pour la culture bactérienne
2.1 Introduction

Comme décrit précédemment, les contacteurs membranaires représentent une
solution prometteuse pour la bioproduction de lipopeptides, métabolite secondaire
tensioactif de B. subtilis, car ils permettent I'aération de la culture bactérienne sans
formation de mousse. Ce type de bioréacteur n’est pas proposé a petite échelle de
facon commerciale. Il est principalement utilisé pour le traitement des eaux qui ne
nécessite pas de contrainte de stérilité et sur des volumes d’un ordre de grandeur tout
a fait différent de la production de métabolites secondaires. Suite & une premiére
recherche comparant plusieurs types de membrane (Coutte et al., 2010), des
membranes a fibres creuses microporeuses ont été sélectionnées. Sans solution
industrielle disponible, plusieurs montages de réacteur ont été étudiés afin de choisir
le modéle le plus efficace, disponible et reproductible permettant de faire une étude de

modélisation a petite échelle.

Le premier consiste en un minibioréacteur agité de 500 mL de capacité doté d’'une
régulation de pH, d’oxygéne dissous et de température et muni d’une boucle externe
permettant I'aération a travers une membrane a fibres creuses microporeuses de 24

cm? de surface d’échange

Le deuxieme consiste en un bioréacteur de 5 L de capacité doté d’'une régulation de
pH, d’'oxygéne dissous et de température et muni d’'une boucle externe permettant
'aération a travers une membrane a fibres creuses microporeuses de 2,5 m? de

surface d’échange.

Le dernier consiste en une fiole d’Erlenmeyer 250 mL placée dans une étuve sur un
agitateur magnétigue avec une boucle de circulation externe a travers une membrane
a fibre creuse microporeuse de 24 cm2. Un bouchon en silicone percé de tubes en
verre reliés a des tuyaux flexibles permet I'alimentation, le soutirage ainsi que la prise

d’échantillons.

La détermination de I'équipement utilisé pour la culture a été réalisée avec la souche
B. subtilis ATCC9933.
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La culture a été réalisée en alimentation continue dans le milieu de Landy optimisé a
37°C pendant au moins 52 h. Les résultats sont comparés en fonction de I'évolution
de la croissance de la biomasse, de I'évolution de la concentration en lipopeptides, de

consommation en oxygéne et d’évolution de la concentration en oxygene dissous.

2.2 Analyse de la croissance bactérienne

L’évolution de la biomasse dans les différents équipements est représentée dans la

Figure 21. Le temps 0 est correspond a la mise en alimentation continu du systeme.
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Figure 21 : Evolution de la concentration en biomasse dans différents bioréacteurs. Culture continue de
B. subtilis ATCC 9943 a 37°C en milieu de Landy optimisé. Les phases batch et continu sont identifiées. m
Minibioréacteur 500 mL e Bioréacteur 5 L A Fiole 250 mL

La culture en minibioréacteur de 500 mL est considérée stable entre 25 et 150 h de
culture avec une biomasse moyenne de 4,2 +0,3 mg de M.S..L'L. La culture en
bioréacteur de 5 L est considérée stable entre 30 et 55 h avec une biomasse moyenne
de 0,6 +0,1 mg de M.S..LL. La culture en fiole de 250 mL est considérée stable entre
30 et 65 h (apres plus de 6 volumes de liquide renouvelés) avec une biomasse

moyenne de 0,9 +0,1 mg de M.S..L ™.
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2.3

Analyse de la production de lipopeptides

Les lipopeptides produits par B. subtilis ATCC 9943 sont la fengycine et la surfactine.

Ces deux molécules ont été produites dans I'ensemble des bioréacteurs utilisés, dans

des proportions différentes. Les cultures sont considérées stables sur les mémes

intervalles que pour la biomasse.
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Figure 22 : Evolution de la concentration en lipopeptides dans différents bioréacteurs. Culture continue

de B. subtilis ATCC 9943 a 37°C en milieu de Landy optimisé. Les phases batch et continu sont

identifiées. La surfactine est représentée par des marqueurs pleins et la fengycine par des marqueurs

2.4

vides. m Minibioréacteur 500 mL e Bioréacteur 5L A Fiole 250 mL

Résultats de culture dans les différents bioréacteurs

Les résultats en régime permanent ainsi que les résultats de fin de culture obtenus

apres lavage des membranes sont présentés dans le Tableau 6.
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Tableau 6 : Principaux parameétres de culture en régime permanent et résultats du nettoyage des
membranes en fonction du bioréacteur utilisé. Culture continue de B. subtilis ATCC 9943 a 37°C en milieu

de Landy optimisé avec un taux de dilution de 0,2 h?

Minibioréacteur  Bioréacteur Fiole
500 mL SL 250 mL
Xplanctonique (g MSIL) 4,2+0,3 0,6+0,1 0,9+0,1
rx (g MS/L/h) o* 0* 0*
Surfactine (mg/L) 874 2,1+0,3 761
re surfactine  (mg/L/h) 17,4 0,4 15,2
Fengycine (mg/L) 11+2 45+3 4614
re fengycine  (mg/L/h) 2,1 8,9 9,1
Xiixée (9) 0,295 0 0
Xfixée (g/m?) 123 0 0
:)l:;actme (mg) 0 279 0
Fengycine (mg) 0 0

fixée

*La vitesse de croissance de la biomasse est considérée comme nulle en régime
permanent assurant une guantité de biomasse dans le réacteur constante.

Les résultats montrent une production équivalente de surfactine dans le
minibioréacteur 500 mL et en fiole 250 mL plus élevée qu’en bioréacteur 5 L. La
production de fengycine est quant a elle plus élevée en bioréacteur 5 L et en fiole 250
mL. La présence de lipopeptides n'a pu étre mesurée que sur la membrane du
bioréacteur de 5 L, ce qui s’explique par la surface plus importante (2,5 m2 vs 24 cm?)

et donc 'adsorption d’'une plus grande quantité de lipopeptides.

25 Discussion

La comparaison des résultats de culture obtenus sur les trois systemes nous permet
de conclure que la production de lipopeptides est plus importante avec le systéme en
fiole 250mL (122 mg.L?) et minibioréacteurs 500mL (98 mg.L™?).

Le choix du systeme doit également inclure les caractéristiques des différents
appareils, notamment leurs disponibilités, les équipements de caractérisation et de

suivi présents (sondes DO, pH, température...) et la répétabilité.
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Parmi les 3 systétmes, les minibioréacteurs 500 mL se démarquent

particulierement par :

- la présence de toutes les sondes nécessaires (pH, DO, T°, contact),
- le contrdle du pH en continu par I'ajout de base,
- I'enregistrement en continu de la composition des gaz en sortie.

- la possibilité d’utiliser 6 bioréacteurs simultanément,

A Tlinverse, le systéme en fiole 250 mL ne permet pas de mesurer le pH ni de le
contrbler. Il N’y a pas non plus de sonde a oxygene dissous et une seule expérience
peut étre lancée a la fois.

La prise en compte des différents résultats et caractéristiques a permis de sélectionner
le minibioréacteur 500 mL comme systeme pour le reste des expériences pour obtenir
le plus rapidement possible des résultats avec un maximum de contrble et de

reproductibilité tout en conservant une bonne productivité en lipopeptides.
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3 Identification de la souche d’intérét
3.1 Introduction

Dans le but d’étudier un systeme en particulier, le bioréacteur a biofilm aéré par
contacteur membranaire, il a fallu sélectionner une production de lipopeptide et un
micro-organisme producteur. Seules les souches de Bacillus subtilis ont été étudiées
car cette bactérie est a ce jour largement utilisée et connue en matiere de productivité
et de croissance. Des études existent sur la production de surfactine par cette espece
et permettront de confronter les résultats obtenus dans ces travaux. De plus, cette
espece a la capacité de former des biofilms (Vlamakis et al., 2013). Une étude
bibliographique a été réalisée recensant les différentes souches de Bacillus subtilis
utilisées a ce jour pour la production de lipopeptides ainsi que les conditions de culture

associées.

Tableau 7 : Etude bibliographique des différentes souches de Bacillus subtilis utilisées pour la

production de lipopeptides

Souche de .Product.lon Température Agitation Milieu de e
Bacillus subtilis lipopeptides (°C) (rpm) culture Référence
(mg/L/h)
Milieu MSI a (Veh et al
ATCC21332 190 30 300 40g.Ltde v
2006)
glucose
Milieu APGE + (Rocha et al
LAMIO08 146 30 180 Extrait de N
2009)
levure
- (Coutte et al.,
BBG131 110 37 300 Milieu de Landy 2013)
LBSa 63 30 150 ~ Eauxuseesde
manioc (Nitschke and
4 Pastore, 2004
ATCC21332 61 30 150 ~ Eauxuseesde )
manioc
Milieu MSI a (Veh et al
ATCC21332 50 30 200 40g.Ltde v
2005)
glucose
Sous-produit (Ohno et al.,
0
NB22 34 25 du manioc 1996)
. (Sen and
DSM3256 33 30 200 OGZ/(')S +L$1'” 4 Swaminathan,
& 2004)
MMS optimisé .
ATCC21332 28 30 200 pour les ions (Wei et al., 2007)
Milieu MSM +
ATCC21332 24 30 200 NB + enrichieen  (Wei et al., 2004)

Fe2*
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ATCC21332 18 30 200 Milieu MSM (We'zgg‘;)c'h“'
. (Chollet-Imbert
ATCC 9943 13 32 0 Milieu ML et al, 2008)
ATCC21332 12 30 30 Milieude Landy ~ (Chtiouietal,
2014)
(Cagri-
ATCC6633 12 30 150 Milieu NB Mehmetoglu et
al., 2012)
Eaux usées de (Barros et al.,
LB5a 11 35 150 manioc 2008)
- — (Zune et al.,
BA1l 5 37 0 Milieu optimisé 2014)
- (Leclére et al.,
BBG100 3 30 NC Milieu de Landy 2005)
- (Aparecida Giro
LAMIOO05 3 30 200 Milieu MM et al., 2009)
BBG100 2 30 175 Milieu de Landy (Guez et al.,
ATCC6633 1 30 175 Milieu de Landy 2008)

Le classement par productivité des différentes souches présentes dans le tableau est
seulement a titre indicatif. En effet, chaque étude utilise des systémes de culture, des
températures et des milieux différents, ce qui affecte grandement la productivité des
souches et rend la comparaison difficile. De plus, seule la production totale de
lipopeptides est prise en compte sans différenciation des différents types de

lipopeptides produits.

Dans un souci de reproductibilité, seules les souches disponibles en collection ont été
sélectionnées comme choix potentiel de souche modéle pour cette étude. De plus, les
souches ayant été remarquées pour leurs capacités a former des biofilms ont été
favorisées, notamment Bacillus subtilis ATCC 9943. Ce sont donc les souches de
Bacillus subtilis ATCC 21332, 9943 et 6633 qui ont été sélectionnées afin de comparer
leurs performances en bioréacteur a biofilm aéré sur membrane. Les résultats seront
tout de méme comparés avec des résultats précédemment obtenus dans notre
laboratoire (Coutte, 2012)avec une souche génétiquement modifi€e monoproductrice
de surfactine, B. subtilis BBG131 décrite précédemment dans le chapitre 8§ Il 1. Si un
trop grand écart de productivité est observe, cette derniére sera conservée pour la

suite de 'étude.

Cette sélection permettra de débuter la caractérisation du systeme dans les meilleures

conditions possibles.

© 2019 Tous droits réservés.

Theése de Alexandre Berth, Université de Lille, 2019 95

lilliad.univ-lille.fr



These de Alexandre Berth, Université de Lille, 2019
3. Identification de la souche d’intérét

La détermination de la souche bactérienne a été réalisée en culture continu en
minibioréacteur 500 mL rempli avec 200 mL de milieu de Landy optimisé et avec un
taux de dilution de 0,2 h1.

3.2 Analyse de la croissance bactérienne

L’évolution de la biomasse des différentes souches est représentée dans la Figure 23.
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Figure 23 : Evolution de la concentration en biomasse des différentes souches en Minibioréacteur
500 mL. Culture continue a 37°C en milieu de Landy optimisé. Les phases batch et continu sont
identifiées. m B. subtilis ATCC 9943 e B. subtilis ATCC 6633 A B. subtilis ATCC 21332

Les cultures sont considérées stables a partir de 50 h, soit aprés I'équivalent de 10
volumes de milieu passé. La biomasse planctonique la plus élevée est retrouvée dans
la culture de B. subtilis ATCC 9943 avec une moyenne de 4,2 +0,3 mg M.S..L™.

3.3 Analyse de la production de lipopeptides

B. subtilis ATCC 9943 est connue pour pouvoir produire des lipopeptides des familles
de fengycine, surfactine et iturine contrairement a B. subtilis ATCC 21332 qui ne
produit que la surfactine. B. subtilis ATCC 6633 est capable de produire des
lipopeptides des familles de surfactine et d’iturines (Chollet-Imbert et al., 2008).

Aucune molécule de la famille des iturines n’a été détecté au cours des cultures. Il est
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possible que ces molécules aient été produites en trop faible quantité pour étre
détectées par les appareils de mesure utilisés (CLHP et colonne C18). Les cultures
sont considérées stables sur les mémes intervalles que pour la biomasse. Le suivi de
production en lipopeptides au cours de la culture en minibioréacteur 500 mL en

alimentation continue, a 37°C et en milieu de Landy optimisé est présenté dans la

Figure 24.
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Figure 24 : Evolution de la concentration en surfactine et fengycine produites par les différentes souches.
Les phases batch et continu sont identifiées. La surfactine est représentée par des symboles pleins (axe
de gauche) et la fengycine par des symboles vides (axe de droite) m B. subtilis ATCC 9943 e B. subtilis
ATCC 6633 A B. subtilis ATCC 21332

3.4 Analyse de la consommation de substrat et de la production de

métabolites primaires

La principale source de carbone contenu dans le milieu de Landy est le glucose
concentré a 20 g.L*. On remarque une consommation presque totale de ce substrat
au bout de 15 h de culture batch pour 'ensemble des souches (Figure 25). A la suite
de la mise en route du mode d’alimentation continue, la concentration augmente et
finit par se stabiliser en fonction de la vitesse de consommation et de la quantité de

biomasse de chaque espéce.
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Figure 25 : Evolution de la concentration en substrat des différentes souches en Minibioréacteur 500mL.

Culture continue a 37°C en milieu de Landy optimisé. Les phases batch et continu sont identifiées. m B.
subtilis ATCC 9943 e B. subtilis ATCC 6633 A B. subtilis ATCC 21332

Les métabolites primaires suivis sont l'acide lactique, I'acide acétique et le 2,3-

butanediol. Seul I'acide lactique est détecté a une concentration supérieure a 0,7 g.L

1. Sa concentration est élevée dés le début de la phase d’alimentation en continue

pour toutes les souches (de 4 a 5 g.L ) et atteint jusqu’a 7 g.L™* pour la souche B.

subtilis ATCC6633 en fin de culture (Figure 26).

Theése de Alexandre Berth, Université de Lille, 2019

© 2019 Tous droits réservés.

98

lilliad.univ-lille.fr



These de Alexandre Berth, Université de Lille, 2019
Chapitre 1ll : RESULTATS et DISCUSSION

8|||| \III‘ L1 1 L1 1 MII III III L1
| Batch | Continu |
- .._
= m
B 6F ® B
E) s 'l. R
3= - ® I.A A 7
g . -
5 4t o a i
§ - .
= | |
N |
g 2 .
= |
L Ap i
- e OO Ag'
O_P*"mﬁ"w Qﬁﬂ T AR me
0

25 50 75 100 125 150
Temps (h)

—25

Figure 26 : Evolution de la concentration en métabolites primaires des différentes souches en
Minibioréacteur 500 mL. Culture continue a 37°C en milieu de Landy optimisé. Les phases batch et
continu sont identifiées. L’acide lactique est représenté par des marqueurs gris, I’'acide acétique par des
marqueurs vides et le 2,3-butanediol par des marqueurs pleins m B. subtilis ATCC 9943 e B. subtilis ATCC
6633 A B. subtilis ATCC 21332

3.5 Résultats de culture pour les différentes souches

Dans le Tableau 8 sont rassemblés les différents résultats obtenus avec les 3 souches
B. subtilis ATCC 9943, ATCC 6633 et ATCC 21332 en Minibioréacteur de 500 mL,

rempli avec du milieu de Landy optimisé a 37°C et avec un taux de dilution 0,2 h.

Les résultats reportés dans le Tableau 8 ont été comparés avec ceux obtenus avec la
souche geénétiguement modifiee B. subtilis BBG131 (Coutte, 2012) décrite dans le

chapitre § 1l 1 et comportent :

- d’une part ceux obtenus en régime permanent a la suite des analyses sur le
milieu de culture (biomasse planctonique, lipopeptides, glucose résiduel,
métabolites primaires),

- d’autre part ceux obtenus a la fin de I'expérience apres lavage des membranes
et analyse des composés décrochés (biomasse fixée) et désorbés

(lipopeptides).
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Tableau 8 : Principaux parameétres de culture en régime permanent et résultats du nettoyage des
membranes en fonction de la souche utilisée.

B. subtilis B. subtilis B. subtilis B. subtilis
ATCC21332 ATCC6633 ATCC9943 BBG131**

Xplanctonique (g M.S..LY) 1,6 +0,2 2,3 10,2 4,2 +0,3 3,8
S (g.L ) 24+11 10,1+0,7 12,4+1,0 0
rx (gM.S..Lt.hY) 0* 0* 0* 0*
P surfactine  (mg.L?) 59 +7 14 £2 87 x4 671
re surfactine  (mg.Lt.h?) 11,7 2,9 17,4 134,2
Yeis mg.g? 33,5
surfactine e 33 tha 33
P fengycine  (mg.L?) - - 11+2 -
re fengycine  (mg.Lt.h?) - - 2,1 -
Ypis (mg.g?t) -
fengycine . ) L4
re lactate (mg.Lt.h?) 0,9 0,9 1,1 0,5
rs glucose (9.Lt.h?) 1,5 2,0 3,5 4,0

(9) 0,33 0,155 0,295 9,1
Xfixée

(g.m?) 138 65 123 4
Surfactine (mg) 0 0 0 583
fixée (g.m?2) 0 0 0 0,2
Fengycine (mg) - - 0 -
fixée (g.m?) - - 0 -

* La vitesse de croissance de la biomasse est nulle en régime permanent.
** Résultats issus d’une culture en bioréacteur de 5 L aérée par une membrane a fibres
creuses microporeuses de 2,5 m? (Coutte, 2012)

3.6 Discussion

La comparaison des résultats préecédemment obtenus de la souche BBG131 montre
une grande différence de productivité de lipopeptides (Tableau 8). En effet la souche
génétiguement produit 6 fois plus de lipopeptides (671 mg.L') que la souche de
collection la plus productrice (ATCC9943 avec 98 mg.L1). Dans le contexte des études

de production en bioréacteur réalisées avec une biomasse fixée et une conduite de
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fermenteur en lessivage, la productivité des souches a un réle crucial sur la possibilité
de mesurer la concentration des lipopeptides dans la phase liquide. Afin de s’assurer
gue la concentration en lipopeptides reste au-dessus du seuil de détection, notamment
lors de 'augmentation du taux de dilution et la modification des conditions de cultures,
la souche BBG131 a été retenue comme souche modele. Cette souche posséde

différents avantages :

- sa cinétique de croissance est déja connue,

- un seul lipopeptide, la surfactine, est produit, facilitant 'analyse des résultats,

- la production de surfactine est importante,

- la production de surfactine est sous contréle d’'un promoteur constitutif, évitant
ainsi une régulation génétique,

- les résultats de culture (croissance, production de surfactine, consommation de
substrat...) seront comparables aux études précédentes (Coutte et al., 2013,
2010),

- les acteurs du projet Smartbiocontrol utilisent cette souche pour tester différents
bioréacteurs innovants dont les performances seront comparées.
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4 Conséquence des changements de température sur la production de
surfactine par des tests en fiole

4.1 Introduction

La température, parametre essentiel pour la culture de micro-organismes, a laquelle
le bioréacteur est maintenu (37°C) n’est pas forcément identique a celle de la
membrane. En effet, des déperditions de chaleur se produisent au niveau des
tubulures et par le flux de gaz qui passe a température ambiante entre les fibres de la
membrane. Pour connaitre les déperditions exactes, la température a été mesurée en
sortie de membrane en fonction du débit de liquide pour différentes tailles de

membranes (Tableau 9).

Tableau 9 : Température en sortie de membrane 24 cm2 et 2,5 m2 en fonction du débit pour un bioréacteur

tempéré a 37°C

Débit (mL.mint) Température (°C)
Membrane 24 cm? Membrane 2,5 m2
4000 35
2000 34
20 30
10 29
2 26

L’écart observé étant non négligeable (jusqu’a 11°C) pour la membrane 24 cmz2 qui
correspond au systéme retenu pour la suite de I'étude, des expériences de croissance
a 26, 30 et 37°C en fiole d’Erlenmeyer de 1 L contenant 200 mL de milieu de Landy
optimisé ont été realisées pendant 72 h pour connaitre I'impact de la température sur
les paramétres de croissance de la souche BBG131. Toutes les valeurs présentées

sont issues d’expériences réalisées en triplicata.

4.2 Analyse de la croissance bactérienne

L’évolution de la biomasse aux différentes températures est représentée dans la

Figure 27.
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Figure 27 : Evolution de la concentration en biomasse en fonction du temps a différentes températures.
Culture de B. subtilis BBG131 en fiole d’Erlenmeyer de 1 L avec 200 mL de milieu de Landy optimisé. e
26°Cm 29°C A 37°C

Les profils des courbes de croissances bactériennes aux différentes températures
adoptent la méme évolution avec une légére avance a 37°C (fin de la phase
exponentielle entre 12 et 26 h vs au bout de 30 h pour 26°C et 29°C). La biomasse
maximale atteinte est plus élevée aux faibles températures (40 mg M.S..L't vs 32 mg
M.S..L't & 37°C).

4.3 Analyse de la production de surfactine

B. subtilis BBG131 est monoproducteur de surfactine. Seul ce lipopeptide a donc été

suivi au cours des cultures (Figure 28).
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Figure 28 : : Evolution de la concentration en surfactine en fonction du temps a différentes températures.
Culture de B. subtilis BBG131 en fiole d’Erlenmeyer de 1 L avec 200 mL de milieu de Landy optimisé. e
26°Cm 29°C A 37°C

La surfactine apparait aprés 6 a 9 heures de culture. La concentration augmente
ensuite régulierement en suivant la croissance bactérienne puis décline a partir de
26 h quelle que soit la température. La concentration maximale est 3 fois plus élevée
a 37°C qu’'a 26°C et 29°C (60 mg.L™* contre seulement 20 mg.L1).

4.4 Analyse de la consommation de substrat et de la production de

métabolites primaires

Le principal substrat contenu dans le milieu de Landy est le glucose concentré a 20
g.LL. La totalité du substrat est consommée au bout de 35 h a 26°C et 29°C mais
seulement apres 26 h a 37°C (Figure 29). La consommation totale de substrat

correspond a la fin de la période de croissance exponentielle de biomasse.
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Figure 29 : Evolution de la concentration en glucose en fonction du temps a différentes températures.
Culture de B. subtilis BBG131 en fiole d’Erlenmeyer de 1 L avec 200 mL de milieu de Landy optimisé. e
26°Cm 29°C A 37°C

Les métabolites primaires mesurés sont 'acide lactique, I'acide acétique et le 2,3-
butanediol. Aucune trace de 2,3-butanediol n'a été détecté au cours des 72 h de
culture. Les concentrations en métabolites primaires des différentes cultures restent
faibles tout au long de la culture sauf I'acide lactique dont la concentration augmente
des la consommation totale du glucose a 37°C (apres 26 h) et quelques heures plus
tard pour les cultures a 26°C et 29°C (apres 56 h). La concentration en acide lactique
ne cesse ensuite d’augmenter jusqu’a atteindre 7 g.L* en fin de culture a 37°C contre

1,5 g.L! aux autres températures.
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Figure 30 : Evolution de la concentration en métabolites primaires en fonction du temps a différentes
températures. Culture de B. subtilis BBG131 en fiole d’Erlenmeyer de 1 L avec 200 mL de milieu de Landy
optimisé. L’acide lactique est représenté par des marqueurs vides et I’acide acétique par des marqueurs
pleins e 26°Cm 29°C A 37°

4.5 Analyse par cytométrie en flux

Des échantillons de culture a 26°C et 30°C ont été analysés par cytométrie en flux afin
de déterminer si une différence d’activité respiratoire existe entre différentes conditions
de température d’incubation. Pour cela la sonde RSG est utilisée et réagit dans la
chaine d’oxydo-réduction en créant une fluorescence dont [intensité est
proportionnelle a l'activité d’oxydo-réduction de la cellule. Cette sonde a été choisie
car I'activité d’oxydo-réduction est directement liée a I'activité respiratoire des cellules,
'oxygéne étant I'accepteur final d’électron permettant la libération d’'une molécule

d’ATP (adénosine triphosphate).

L’activité respiratoire observée par cytométrie en flux (Figure 31) n’indique aucune
différence de métabolisme entre deux cultures de B. subtilis conduites a 26°C ou 29°C.
En effet, les pics gris (26°C) et rouge (29°C) se superposent avec une intensité

moyenne tres semblable (axe des abscisses).
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Figure 31 : Fluorescence de la sonde RSG a 520 nm par cytométrie en flux. Culture de B. subtilis en fiole
Erlenmeyer 500 mL contenant 100 mL de milieu de Landy optimisé. Rouge : 29°C, gris : 26°C.

4.6 Résultats de culture aux différentes températures

Les résultats de culture en fiole sont résumés dans le Tableau 10. Les différents
indicateurs sont également présentés. Le taux de croissance u est calculé a partir des
données relevées pendant la phase exponentielle de croissance qui se situe entre 0
et 9 ha37°Cetentre 3et9 ha26°C et 29°C. La culture a 37°C est terminée aprés

26 h d’incubation. Les cultures a 26°C et 29°C sont terminées apres 35 h d’incubation.

Tableau 10 : Principaux résultats de culture a différentes températures. Culture de B. subtilis BBG131 en

fiole d’Erlenmeyer de 1 L avec 200 mL de milieu de Landy optimisé

Température (°C) 26 29 37
Xmax (mg M.S..LY) 41 41 33
u (h') 0,39 0,40 0,45
Pmax surfactine  (mg.L?) 18 21 59
Stinal (g.LY) 0 0 0
Yeix (g.g M.S. %) 0,44 0,51 1,79
Yris (mg.gh) 0,90 1,05 2,95
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Le taux de croissance est plus grand lorsque la température de culture est plus élevée.
Les rendements Ypix montrent une meilleure productivité des cellules a température
élevée. De méme, les rendements Yp/is montrent qu’une plus grande partie du glucose

est utilisée pour la production de lipopeptides a température élevée.

4.7 Discussion

Comme attendu, la température a une influence non négligeable sur le métabolisme
de Bacillus et sur la production de surfactine. Les meilleurs rendements sont obtenus
a 37°C avec une production de surfactine triplée par rapport aux températures basses
et des vitesses de croissance et de consommation du glucose plus élevées.
L’ensemble du métabolisme est accéléré et permet une production plus efficace de

surfactine avec un rendement Yp/s également triplé.

Au contraire, la différence entre les températures basses, 26°C et 29°C, est limitée
avec une quantité de biomasse finale identique, une variation de vitesse de croissance
inférieure a 2 %, une différence de production de surfactine totale inférieure a 15 % et

aucune différence d’activité respiratoire.

Par la suite, 'ensemble des résultats obtenus sur membrane 24 cm?2 pourra étre
comparé sans prendre en compte le changement de température de croissance du
biofilm (dG aux différents débits de liquide utilisés) car le métabolisme de la souche
n‘est que trés légérement modifié. En revanche, lors de comparaisons avec des
résultats d’expériences obtenus en bioréacteur de 3 L avec une membrane de 2,5 m2,
il faudra cependant s’assurer de prendre en compte la différence de température qui
influence fortement le métabolisme et peut faire varier jusqu’a un facteur 3 la
production de surfactine méme si la température est également réduite par rapport a

la consigne de 37°C sur ces membranes.
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5 Mise en évidence de I'impact de I’aération sur la production de surfactine

par des tests en fiole
5.1 Introduction

L’aération a un effet notoire sur la production de lipopeptide. Elle influe sur le type de
lipopeptide produit dans le cas de souches pluri-productrices. Elle peut également
influencer la cinétique de croissance et par conséquent la cinétique de production des
lipopeptides. C’est pourquoi ce paramétre a été étudié en fiole d’Erlenmeyer avec une
vitesse de rotation de 200 rpm et un diamétre d’agitation de 2,5 cm. En faisant varier
le volume des fioles et le taux de remplissage, une gamme de kra allant de 15 a 119

h a pu étre testée (Tableau 11).

Tableau 11 : Volume des fioles d’Erlenmeyer et taux de remplissage utilisés pour obtenir différentes

conditions d’aération. Le kLa est calculé a partir de la relation de I’étude de Maier, 2002

Volume (L) Taux de remplissage (%) kia (h't)
0,25 5 119
1 5 86
1 10 49
1 40 15

5.2 Analyse de la croissance bactérienne

L’évolution de la biomasse aux différentes conditions d’agitation est présentée dans la

Figure 32.
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Figure 32 : Evolution de la concentration en biomasse en fonction du temps a différentes conditions
d’agitation. Culture de B. subtilis BBG131 en fiole d’Erlenmeyer en milieu de Landy optimisé. Noir,
kLa=15 h; rouge, kLa=49 h'; vert, kta=86 h? ; bleu, k.a=119 h
La biomasse planctonique augmente fortement entre 0 et 24 h de cuture pour atteindre
des valeurs allant de 2 g M.S..L* pour une aération de 15 h*a 1,5 g M.S..L* pour une
aération plus importante de 119 hl. Entre 24 et 48h la concentration en biomasse
diminue pour toutes les conditions sauf la plus forte aération ou une l|égere

augmentation est observée.

5.3 Analyse de la production de surfactine

L’évolution de la concentration en surfactine aux différentes conditions d’agitation est

présentée dans la Figure 33.
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Figure 33 : : Evolution de la concentration en surfactine en fonction du temps a différentes conditions
d’agitation. Culture de B. subtilis BBG131 en fiole d’Erlenmeyer avec du milieu de Landy optimisé Noir,
kLa=15 h; rouge, kLa=49 h' ; vert, kta=86 h? ; bleu, k.a=119 ht
La surfactine apparait des 24 h de culture avec une concentration croissante en
fonction du kLa pouvant varier du simple au double entre une aération de 15 h' et une
aération de 119 ht. Les productions en surfactine sont sensiblement identiques entre

49 hl et 119 hl. La concentration en surfactine n’évolue plus aprés 24h d’incubation.

54 Analyse de la consommation de substrat et de la production de

métabolites primaires

Le substrat contenu dans le milieu de Landy est le glucose concentré a 20 g.L™2.
L’évolution de la concentration en glucose dans le milieu de culture est présentée dans
la Figure 34. Dés 24 h de culture seule une concentration résiduelle de glucose est

détectée et cette derniére reste constante jusqu’a 48 h.
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Figure 34 : Evolution de la concentration en substrat en fonction du temps a différentes conditions
d’agitation. Culture de B. subtilis BBG131 en fiole erlenmeyer avec du milieu de Landy optimisé Noir,
kLa=15 h; rouge, kLa=49 h' ; vert, kta=86 h? ; bleu, k.a=119 ht
Les métabolites primaires sélectionnés pour étre analysés sont I'acide lactique, I'acide
acétigue et le 2,3-butanediol. Les concentrations en métabolites primaires sont nulles
en début de culture. lls apparaissent dés 24 h de culture. La concentration en lactate
augmente avec le kLa avec un maximum de 3g.L* pour une aération de 119 h'l. Les
concentrations en acétate sont sensiblement les mémes (0,5 g.L!) et n’évolue pas
entre 24 et 48 h. Du 2,3-butandiole est détecté dans toutes les cultures jusqu’a 2 g.L"
L. La concentration en 2,3-butandiole diminue a 48 h de culture de moitié pour toutes

les conditions sauf I'aération la plus faible (15 h't) ou la concentration de varie pas.
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Figure 35 : Evolution de la concentration en métabolites primaires en fonction du temps a différentes
conditions d’agitation. Culture de B. subtilis BBG131 en fiole d’Erlenmeyer en milieu de Landy optimisé.
Noir, kLa=15 h ; rouge, kLa=49 h ; vert, kLa=86 h'! ; bleu, kL,a=119 h+

55 Résultats de culture aux différentes conditions d’aération

Les résultats de culture en fiole sont résumés dans le Tableau 12. Les différents
indicateurs sont également présentés. Les cultures sont considérées terminées a 24 h
car la concentration en glucose reste ensuite constante jusque 48 h.

Tableau 12 : Principaux résultats de culture a différentes conditions d’aération a 24 h. Culture de B.

subtilis BBG131 en fiole d’Erlenmeyer en milieu de Landy optimisé

kLa h-t 15 49 86 119

X (mg MS/L) 2,0+0,1 2,0+0,1 1,7+0,2 1,610,1

P surfactine (mg/L) 0,7+0,06 1,4+0,3 1,4+0,2 1,7+0,1

S (g/L) 1,2+0,3 1,6+0,2 2,1+0,3 2,7+0,6

Ypix (g/g MS) 0,35 0,70 0,82 1,1

Ypis (mg/g) 0,04 0,08 0,08 0,10
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tests en fiole

Les rendements de surfactine sur biomasse Yp/x et de surfactine sur substrat (glucose)
suivent une amélioration constante et proportionnelle a 'augmentation de I'apport en
oxygene. L'augmentation du Yr/s montre une meilleure utilisation du glucose pour la

production de surfactine avec 'augmentation de I'aération.
5.6 Discussion

Les résultats montrent I'importance des conditions d’aération dans le cadre de la
production de surfactine. En effet, le métabolisme de Bacillus subtilis BBG131 est
fortement dépendant de la disponibilité de I'accepteur final d’électron qui est 'oxygéne.
La production de surfactine étant directement liée a la croissance bactérienne par suite
des modifications génétiques de la souche, les conditions d’aération apparaissent

comme un paramétre de culture primordial pour I'optimisation de la production.
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6 Modélisation de I’aération sans micro-organismes dans un bioréacteur

aéré par membrane
6.1 Introduction

La modélisation du transfert d’'oxygéne sans micro-organisme s’est révélée étre une
étape essentielle de I'étude de ce systéme. En effet, afin de découpler les phénoménes
de transfert purs et les phénomeéenes de réaction (consommation) dus au biofilm
bactérien, une premiere étude sans micro-organisme permettra de cibler et de
modéliser a l'aide du couplage analyse dimensionnelle et plan d’expériences le

transfert d’'oxygene a travers une membrane de 24 cm2,

6.2 Données expérimentales

Les résultats dimensionnels pour kia et ki obtenus ainsi que les conditions
expérimentales testées sont repris dans le Tableau 13. Le Tableau 14 reprends les
valeurs expérimentales adimensionnelles correspondantes. Les données obtenues
par le plan d’expériences sont présentées en gris et numérotées de 1 a 8 tandis que
les données supplémentaires sont en blanc et numérotées de 9 a 18. Chaque résultat

présenté correspond a la moyenne d’au moins trois répétitions.
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Tableau 13 : Conditions expérimentales dimensionnelles testées (5 premiéres colonnes) et résultats
dimensionnels de performance d’aération mesurés (2 derniéres colonnes). Les données obtenues dans le
cadre du plan d’expériences apparaissent en gris (# 1 a 8). Le reste des résultats (#9 a 18) est issu

d’expériences supplémentaires

N° exp Q. (mL.min?) Ve (L) pc (Pa) o (mMN.m?) kia (s™) k. (m.s™)
1 2 0,15 5104 70 8,5 10° 1,9 10%
2 6 0,15 5104 27 15,3 10° 3,510°8
3 2 0,45 5104 27 4,510° 1,0 10%
4 6 0,45 5104 70 10,2 10° 2,310°%
5 2 0,15 10° 27 6,4 10° 1,410°%
6 6 0,15 10° 70 12,9 10° 2,9 108
7 2 0,45 10° 70 4,310° 1,0 108
8 6 0,45 10° 27 6,3 10° 1,4 108
9 2 0,15 10° 70 5,4 10° 1,2 108
10 4 0,15 10° 70 7,310° 1,7 108
11 10 0,15 10° 70 9,9 10° 2,3108
12 20 0,15 10° 70 15,4 10° 3,510%
13 6 0,30 10° 70 8,7 10° 2,0 108
14 6 0,45 10° 70 7,110° 1,6 108
15 6 0,15 5104 70 12,6 10° 2,9 108
16 6 0,15 1,510° 70 13,2 10° 1,910°%
17 6 0,15 10° 32 10,6 10° 2,410°%
18 6 0,15 10° 28 10,4 10° 2,410°%
19 6 0,15 10° 27 11,3 10° 2,6 108

Les valeurs de kia obtenues sont significativement plus faible que les valeurs
habituellement retrouvées dans la littérature portant sur les bioréacteurs (k.a de 1072 s
! (Fahim et al., 2013; Hassan et al., 2012). Cela s’explique par la taille des membranes
utilisées (24 cm?) volontairement sélectionnée comme la plus petite possible afin de
faciliter la mise en place des expériences et initier le scale-up. Les valeurs de kLa sont
supposées étre proportionnelles a la surface d’échange et par conséquent seront plus
élevées sur des systémes comprenant de plus grandes membranes (kLa de 1072 s

pour une membrane de 2,5 m? (Coutte et al., 2013)).
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Tableau 14 : Conditions expérimentales adimensionnelles testées (5 premiéres colonnes) et résultats

adimensionnels de performance d’aération mesurés (2 derniéres colonnes). Les données obtenues dans

le cadre du plan d’expériences apparaissent en gris (# 1 a 8). Le reste des résultats (#9 a 18) est issu

d’expériences supplémentaires

N° exp Re 14 Pe o* k,a* Sh
1 11 3,6 10° 2,8 107 5,2 10* 4,7 10° 6,9 10
2 33 3,6 10° 2,8 107 2,0 10* 8,6 10° 12,4 103
3 11 10,7 10° 2,8 107 2,0 10* 2,510° 3,6 10°
4 33 10,7 10° 2,8 107 5,2 10* 5,7 10° 8,2103
5 11 3,6 10° 5,6 10’ 2,0 10* 3,6 10° 5,210
6 33 3,6 10° 5,6 10’ 5,2 10* 7,4 10° 10,5 103
7 11 10,7 10° 5,6 10’ 5,2 10* 2,410° 3,410%
8 33 10,7 10° 5,6 10’ 2,0 10* 3,510° 5,110
9 11 3,6 10° 5,6 10’ 5,2 10* 3,0 4,4
10 22 3,6 10° 5,6 10’ 5,2 10* 4,1 5,9
11 56 3,6 10° 5,6 10’ 5,2 10* 5,6 8,0
12 111 3,6 10° 5,6 10’ 5,2 10* 8,6 12,4
13 33 7,110° 5,6 10’ 5,2 10* 4,9 7,0
14 33 10,7 10° 5,6 10’ 5,2 10* 4,0 58
15 33 3,6 10° 2,8 107 5,2 10* 7,1 10,2
16 33 3,6 10° 8,4 10’ 5,2 10* 4,7 6,7
17 33 3,6 10° 5,6 10’ 2,4 10* 6,0 8,6
18 33 3,6 10° 5,6 10’ 2,110* 58 8,4
19 33 3,6 10° 5,6 10’ 2,0 10* 6,4 9,2

© 2019 Tous droits réservés.

Concernant les valeurs de ki, la comparaison est complexe car ce dernier représente
la résistance au transfert c6té liquide liée (i) aux propriétés physico-chimiques de la
phase liquide et (ii) aux conditions hydrodynamiques d’écoulement a I'intérieur des
fibres coté liquide dépendant de la géométrie de la membrane. Une large gamme de
valeurs de ki est retrouvée dans la littérature, par exemple 10~* m.s pour une colonne
a bulle a I'échelle laboratoire (Painmanakul et al., 2005) et 102 m.s? dans une

membrane dense a fibres creuses en silicone de 0,0258 m2 (Cété et al., 1989).

6.3 Analyse statistique du plan d’expériences fractionnaire

Les résultats statistiques du plan d’expériences fractionnaire, obtenus avec le logiciel

Modde Pro 12, ont montré une valeur de R? de 0,95 pour I'équation (Il 6.4), indiquant
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que le modele de régression obtenu par le plan d’expériences décrit correctement les
données expérimentales. La valeur de Q? égale a 0,89 pour I'équation (Il 6.4),
démontre une capacité précise de prédiction du modele. Les mémes observations
peuvent étre faites sur les résultats statistiques de I'équation (Il 6.9) (respectivement
0,95 pour R2? et 0,89 pour Q?). Ces résultats montrent que le couplage du plan
d’expériences et de l'analyse dimensionnelle est tout a fait adapté pour obtenir

rapidement une relation de procéedé.

Les effets calculés avec le plan d’expériences sont présentés dans le Tableau 15.
Chague parametre est supposé indépendant car aucune interaction ne s’est révélée
significativement influente en comparant les effets a l'intervalle de confiance repris
dans la Iégende du Tableau 15.

Tableau 15 : Effets obtenus avec le plan d’expériences pour le nombre de Sherwood et le k;a*
adimensionnel. L’intervalle de confiance est (i) Sherwood polynomiale +0,8 1073, (ii) Sherwood monomiale

+0,9, (iii) kpa* polynomiale + 0,5 10°% and (iv) k,a* monomiale 0,7

Polynomiale Monomiale

Sherwood kpa* Sherwood kpa*
a 211073 1,5107° B 0,31 0,32
a, -1,81073 -1,31075 B -0,27 0,27
as -0,91073 -0,6 1075 B3 -0,12 -0,12
ay -0,31073 -0,3107° Ba -0,07 -0,07
a4 -0,6 1073 -0,4107° Bz -0,01 -0,01
o -0,41073 -0,3107° Bis -0,04 -0,04
A4 0,0 0,0 Bis -0,01 -0,01

La comparaison entre les effets et I'intervalle de confiance indique que seul trois des
quatre facteurs étudiés ont un impact significatif sur le nombre de Sherwood et le k; a”.
Il est a noter que les coefficients a; et B; correspondant au parameétre pression se
trouvent relativement proche de I'intervalle de confiance. Ce paramétre est donc, parmi
ceux qui influent significativement, celui dont I'impact est le plus faible sur la réponse

observée, le transfert d’'oxygene.

Theése de Alexandre Berth, Université de Lille, 2019 118

© 2019 Tous droits réservés. lilliad.univ-lille.fr



These de Alexandre Berth, Université de Lille, 2019
Chapitre 1ll : RESULTATS et DISCUSSION

Les facteurs les plus influents sont: (i) le nombre de Reynolds membrane, (ii) le
volume adimensionnel de liquide dans la cuve et (iii) la pression adimensionnelle de
gaz car leurs effets sont largement plus grands que l'intervalle de confiance, et cela
pour les deux formes mathématiques étudiées. Le nombre de Reynolds est
communément retrouvé dans les relations de procédés de la littérature (Catapano et
al., 2004; Gabelman and Hwang, 1999) tandis que le volume et la pression ne sont

que trés peu étudiés et donc rarement pris en compte.

Toutes ces observations permettent de réécrire les équations (Il 6.4) a (Il 6.9)
respectivement en les équations (lll 6.1) et (lll 6.2), permettant de ne garder que les

parametres significativement influents.

T —A’+—a1 Re + o2 Vi +—=p} (1'6.1)
t t — VL —Dq .
arge ARe AVL A :

B1 B2 Bs
Tiarget = B' - ReAIn(Re) . y;An(v) . pxAln(pg) (111 6.2)

Il est a noter que les équations (Ill 6.1) et (Ill 6.2) ne contiennent que trois effets

significativement influents et aucune interaction.

En remplacant chaque constante et chaque effet par sa valeur, les équations (11l 6.1)
et (11l 6.2) deviennent les équations (11 6.3) a (Il 6.6).

Sh =8,871073+ 1,95 107*Re — 5,10 107°V; — 6,22 10~ 1p; (I16.3)
koa* =6,11107°+ 1,37 10"°Re — 3,58 10711V — 4,18 10~ 13p;; (In'6.4)
Sh = 428 - Re9%57 . (VL*)—O,49 . (pz)—o,ss (I11'6.5)

kya* = 2,75 Re®58 - (V;)~050 . (p;)~035 (11 6.6)

Les équations (lll 6.3) a (lll 6.6) sont les relations de procédés préliminaire (avant
optimisation) décrivant les évolutions du nombre de Sherwood ou du k,a* par

différentes formes mathématiques (polynomiale ou monomiale).
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La comparaison entre données expérimentales et données prédites permet de calculer
I'écart-type moyen qui est de 20 %, 21 %, 16 % et 16 % pour respectivement les
équations (111 6.3), (111 6.4), (11l 6.5) et (Il 6.6).

La méthodologie développée ici prouve que la combinaison entre analyse
dimensionnelle et plan d’expériences est une méthode efficace pour obtenir
rapidement des équations mathématiques de relation de procédé (déterminées par
régression multilinéaire). Ici seules 8 expériences découlant du plan d’expériences

fractionnaire ont permis de réaliser une modélisation.

De plus, il a été démontré que la méthode des plans d’expériences initialement prévue
pour obtenir des formes mathématiques polynomiale peut étre adapté pour obtenir des
relations de procédés sous forme monomiale (voir chapitre 8§ 1l 6.1.2) sans nécessité
d’expériences supplémentaires. Cette découverte est trés intéressante surtout dans le
domaine de lingénierie chimique ou biologique car la majorité des corrélations
empiriques (ou relations de procédés) sont données et connues sous forme
monomiale. Comme souligné dans le livre de Delaplace et al., (2015), méme si rien ne
garantit que la relation de procédé sera capable de décrire la « vrai » loi physique (qui
est théorique mais analytiguement inaccessible), la forme monomiale est
généralement utilisée. Ce choix s’explique également par le nombre d’'inconnus a
identifier qui est minimisé et par la capacité de cette forme a approximer une large

gamme de fonctions mathématiques.

6.4 Analyse des effets de la relation de procédé préliminaire

L’analyse des relations empiriques (équations (Il 6.3) a (Il 6.6)) montre des tendances
similaires pour décrire les variations des variables cibles (hombre de Sherwood et kLa*)
en fonction des nombres sans dimension. Le débit de liquide adimensionnel est le
parameétre ayant l'influence positive la plus élevée sur le transfert d’oxygéne. Le
volume de liquide dans la cuve est le parameétre ayant I'impact négatif le plus élevé.
La pression de gaz adimensionnelle a également un effet non négligeable mais plus
modéré tandis que la tension de surface adimensionnelle n’est pas significativement

influente.

L’augmentation du débit de liquide dans les fibres améliore grandement les capacités

de transfert d’'oxygéne comme également remarqué dans les travaux de Ahmed and
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Semmens, (1992b). Cela peut s’expliquer par l'augmentation de la vitesse de
circulation du liquide qui impact directement I'épaisseur de la couche limite de diffusion
((Casey et al., 2000b; De Napoli et al.,, 2014). Une étude similaire utilisant une
membrane dense en silicone et une circulation du liquide a I'extérieur des fibres a noté
une augmentation du nombre de Sherwood de 4,7 a 19,3 en faisant varier le nombre
de Reynolds de 0,6 a 49 (Coté et al., 1989). Le transfert d’oxygéne peut donc étre
optimisé en choisissant le débit de liquide le plus élevé compatible avec les contraintes

du systéme utilisé (capacité de la pompe, pression dans la membrane...).

L'effet de la pression était cense étre lissé en corrigeant I'impact de C, pour chaque
pression, mais un impact négatif de 'augmentation de la pression sur le transfert
d’oxygéne a été observé. Cette observation indique que ce paramétre n’aurait pas
seulement une influence sur la force motrice due au gradient de concentration mais
également sur la résistance au transfert. Ahmed and Semmens, (1992a) ont observé
une amélioration du transfert avec I'élévation de la pression dans un systéme similaire
avec une membrane a fibres creuses dont la sortie de gaz est scellée. Cette
amélioration est supposée n’étre qu’une conséquence de la rétrodiffusion du nitrogéne
dans la phase gaz créant une variance dans la mesure. Une seconde étude avec une
membrane dense et une circulation de gaz a lintérieur des fibres montre que la
pression partielle en oxygéne n’a aucun effet jusqu’a 3 bars (Coté et al., 1989). Dans
notre cas, il 'y a a priori pas de rétrodiffusion étant donné qu’un flux de gaz est
maintenu constant durant la durée de I'expérience. La diminution du transfert
d’oxygéne observé peut étre due a une déformation de la membrane avec
'augmentation de la pression de gaz (qui circule a I'extérieur des fibres). Cette
déformation pourrait réduire la taille effective des pores et entrainer une réduction de

la surface de contact entre les phases gaz et liquide.

La tension de surface adimensionnelle ne semble pas avoir d’influence significative
sur les variables cibles. Ce parametre a d'ores et déja été étudié dans d’autres
systémes de contacteur gaz-liquide tels que des colonnes a bulles, des bioréacteurs
a cuve agitée ou des bioréacteurs triphasés a lit fluidisé inversé (TPIFB). Les résultats
obtenus sont inhabituels dans le domaine du transfert de matiere gaz-liquide en
bioréacteur a bulle. En effet, 'aération par bullage est fortement impactée par la
tension de surface qui, quand elle diminue, aide a réduire la taille des bulles entrainant

une augmentation de la surface de contact. L'impact secondaire également retrouvé
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en aération par bullage est la modification du coefficient de transfert de matiére cété
liquide (kL) en changeant le temps caractéristique a l'interface des bulles (Painmanakul
et al., 2005). Dans notre cas, étant donné qu’il n’y a pas de bulles, le surfactant ne
peux avoir d’effet que par son adhésion a la membrane. Une étude utilisant la méme
membrane (a I'exception de la taille 2,5 m? vs 24 cm?) a trouvé une diminution du kLa
de 35 % avec une membrane saturée en surfactant (Coutte et al., 2010). Une seconde
étude s’intéressant a une membrane dense en silicone a observé une augmentation
de 20 % du coefficient de transfert de matiere attribuée a la modification des propriétés
de la membrane lors d’addition de I'équivalent de 6 mg.L! de surfactant (Coté et al.,
1989). La comparaison de ces données suggére que l'effet de la tension de surface
dans un systeme sans bullage est largement dépendant du type de membrane utilisé
et donc de linteraction entre le matériau utilisé et le surfactant. Ici, le transfert
d’oxygéne a travers la membrane microporeuse en polysulfone ne semble pas étre

modifié par la présence de surfactant.

6.5 Optimisation de la relation de procédé préliminaire

Afin d’améliorer la précision de la relation de procédé précédemment établie en
utilisant les données expérimentales du plan d’expérience (#1 a #8), 'ensemble des
données collectées (#1 a #19) ont été utilisées. Pour cela, une régression multilinéaire

et le solveur de Microsoft Excel ont été utilisés (voir Chapitre 111.6.2).

Le Tableau 16 présente les différentes équations prédictives ((Il1 6.7) a (Il 6.10)) pour
le nombre de Sherwood et le kL.a* trouvé dans cette étude. Ces équations prédictives,
sous forme monomiale et polynomiale, ne prennent en considération que les nombres
sans dimension significativement influents selon le plan d’expérience. Les écarts types

moyens (MSD) associés aux équations sont également donnés.

Chaque relation est valide sur le domaine 11< Re<111, 3,6 10°<V;’<1,1 10° et 2,8
107<p;<8,4 107 qui corresponds aux valeurs dimensionnelles 3,3 108<Q, <107 m3.s?,
0,15<V,<0,45 L et 5 10%<p, <1,5 10° Pa. Les valeurs des paramétres non variables
ont été fixées menant aux nombres sans dimension suivants : mg = 4,12 103, 7, =
4,05 101, g = 9,33 10%, 1y = 3,33 107, 1, = 8,67 1074, 143 = 1,64 103, 1y, = 4, 145 =
1,27 1073, w14 = 1,89 1072, 71y, = 8,42 10, ;4 = 5,54 10°.

Theése de Alexandre Berth, Université de Lille, 2019 122

© 2019 Tous droits réservés. lilliad.univ-lille.fr



These de Alexandre Berth, Université de Lille, 2019
Chapitre 1ll : RESULTATS et DISCUSSION

La relation de procédé sous forme monomiale décrivant les performances d’aération
implique habituellement le nombre de Schmidt (Sc) avec un exposant fixe de 0,33
(Kavousi et al., 2016). Le nombre de Schmidt, /oD, est un nombre matériaux pure,
qui dépend exclusivement des propriétés du liquide agité et de la diffusivité de

'oxygéne, D, dont les valeurs ne changent pas au cours de ces travaux.

Tableau 16 : Comparaison des équations mathématiques et de I’écart-type standard pour les valeurs

prédites du nombre de Sherwood et du k,a*

Origine Equation MSD
(Il 6.3) Sh=6210"2%+1,310"*Re — 2,5 10~°V;
L 11 13,2 % (116.7)
optimisee — 2,810 "py
(1116.4) 047 . (17%1~0,36 -033
optimisée Sh = 58,7 - Re®*7 - (V;)703¢ - (p}) 10,3%  (n6.8)
(11'6.5) kpa* =4,81075+7,9107Re — 2,2 10711V}
L, 13,0 % (11 6.9)
optimisée - 1,910 3p;
(Il 6.6) . oo
optimisée koa* = 6,8-Re®2 - (V)703¢- (p;) 10,3%  (I116.10)

Coté et al., (1989) ont obtenu expérimentalement la relation Sh = 0,61 Re%3635¢%333
(avec Re variant de 0,6 a 49) pour décrire le transfert de matiére dans des systemes
d’aération par membrane (sans bullage). Plus récemment, Kavousi et al., (2016) ont
proposés la relation Sh = 1,7 Re®*25c%33 pour décrire par une approche CFD les
performances de transfert de gaz dans une membrane a fibre creuse confinée, c’est a
dire avec la sortie gaz fermée (avec Re variant de 1100 a 5500). La valeur du
coefficient du nombre de Reynolds (0,47) retrouvé dans ces travaux coincident donc

avec la littérature.

La précision des relations de procédés obtenues s’améliore avec 'augmentation du
nombre de données prises en compte (Tableau 16). Cependant, il faut noter que la
précision des relations préliminaires (équations (lll 6.3) a (lll 6.6) obtenues avec
seulement le plan d’expérience) reste proche de celle des relations optimisées
obtenues avec I'ensemble des données (équations (Ill 6.7) a (lll 6.10)), et plus

spécifiqguement pour les relations décrivant le kLa*.
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Les valeurs prédites par la forme monomiale (équations (lll 6.4) et (Il 6.8)), qui
possede le plus faible écart-type moyen, sont comparées aux valeurs expérimentales
du nombre de Sherwood (et respectivement du kLa*, équations (Il 6.6) et (lll 6.10))
dans la Figure 36. Cette derniere illustre également la faible amélioration de la
précision de prédiction lors de I'optimisant des équations décrivant le kLa* et une forte
amélioration pour les équations décrivant le nombre de Sherwood. Les tendances
obtenues a 'aide du plan d’expérience sont confirmées lors de la prise en compte des

expériences additionnelles.
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Figure 36 : Comparaison entre les valeurs expérimentales et prédites du nombre de Sherwood et du k;a".
Les valeurs prédites sont obtenues par différentes équations. Cercle plein, eq. (lll 6.4), carré plein, eq. (lll
6.6), cercle vide, eq. (Ill 6.8) , carré vide, eq. (Ill 6.10). Les lignes en pointillées représentent les valeurs

prédites avec un écart-type standard de £15 %.
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En conclusion, les équations (lll 6.8) et (lll 6.10) montrent la ressemblance de
comportements du nombre de Sh et du k.a* en fonction des variations des nombres
sans dimension. En effet, les coefficients suivent les mémes variations et sont

relativement proches les uns des autres pour chaque paramétre.

L’utilisation des données supplémentaires récoltées a l'aide des expériences
complémentaires a permis d’étendre le domaine de validité des relations obtenues et
par conséquent le champ des applications potentielles. Les résultats confirment
également que la forme monomiale souvent retrouvée dans la littérature comme
I'équation (Il 6.5) est mieux adaptée pour la prédiction du transfert d’'oxygéne a travers

une membrane.

6.6 Validité des relations empiriques pour le kLa et le k. a plus grande échelle

Un systéme de production de surfactine identique a été utilisé lors de travaux
précédents pour étudier le transfert d’oxygéne avec la méme membrane en
polysulfone a I'exception de la surface d’échange qui est de 2,5 m2 (Tableau 17)
(Coutte et al., 2010). La valeur de k.a trouvée est de 4,3 102 s* sur des membranes
usées (apres fermentation et lavage) mais aucune étude des parametres influents n’a

été réalisée.

En utilisant les relations trouvées dans cette étude (ici 'équation (Il 6.10)) pour prédire
le kLa dans le cas précédent, un résultat différent est retrouvé (4,3 10 s au lieu de
4,3 103 s1). Cela signifie que des paramétres qui n’ont pas été variés dans cette étude
et dont I'effet a été inclus dans la constante des équations (Il 6.3) a (Il 6.10) ont un
effet non négligeable. Les ratios adimensionnels intégrés dans la constante qui sont
affectés par un changement de taille de membrane sont les ratios m, et w4, T3, T4
et m;3 comme montré dans le Tableau 17. La constante de la relation de procédé pour

une taille de membrane supérieure devrait donc étre différente. Cependant, assumons

Ny . . " L . L .
que la surface d’échange adimensionnelle (w3 =S :nd—) soit le principal ratio
f

géomeétrique adimensionnel incluant I'effet d’'un changement de surface d’échange et
gue la valeur de la constante des équations (11l 6.3) a (lll 6.10) soit proportionnelle a

la surface d’échange adimensionnelle, nous obtenons :

A'or B' = f4; (17, w14, Ty3, W14, T1g) (I16.11)
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A”OT B” =1r- 7-[13 " f5k(T[7, 7-[11, 71-14_, 71-18) (”l 612)
Avec A” et B” les constantes de la relation pour des échelles de membrane différentes
indépendantes de la surface d’échange, f4 et f5 deux fonctions mathématiques et r le

ratio des surfaces d’échange spécifiques (ici r=133).

Cela permet de calculer le kia pour d’autres tailles de membranes en multipliant la
constante des équations (lll 6.3) a (Ill 6.10) par les ratios des surfaces. En tenant
compte de cette hypothése, les relations de procédés semblent valides pour le
systeme a plus grande échelle (Coutte et al., 2010), confirmant I'intérét de prédiction
des relations (11l 6.3) a (lll 6.10).

Tableau 17 : Comparaison des parameétres de Coutte et al., (2010) et de cette étude

Coutte et al.,
Cette étude
(2010)

Température (°C) 30 37
Surface de membrane (m?) 2,5 2,4 1073
Volume d’eau dans la cuve (m?) 2,35 103 1,510°%t0 4,510°
Surface d’échange spécifique (a) (m') 1064 8
Nombre de Reynolds 16 11to 111
Pression (bar) 0,5 0,5t0 1,5
kLa (s)

Avant la fermentation 1,110 5410°to1,110%

Pendant la fermentation 6,2 103 -

Apres la fermentation 1,1 103 -

Aprés nettoyage 4,3103 1,1 10*

Aprés adsorption de surfactine 7,1 103 -

6.7 Conclusion

Les performances d’aération d’'un bioréacteur aéré par membrane a fibres creuses
microporeuses produisant des biosurfactants ont été étudiées en couplant analyse

dimensionnelle et plan d’expérience fractionnaire.

Ce couplage nécessite 'utilisation des nombres sans dimension en tant que facteurs
du plan d’expérience (ici le débit de liquide dans les fibres, la pression de gaz a

I'extérieur des fibres, le volume de liquide et la tension de surface). Cette combinaison

Theése de Alexandre Berth, Université de Lille, 2019 127

© 2019 Tous droits réservés. lilliad.univ-lille.fr



These de Alexandre Berth, Université de Lille, 2019
6. Modélisation de I'aération sans micro-organismes dans un bioréacteur aéré par

membrane

encore jamais utilisée a ce jour se trouve étre une méthode efficace pour identifier
rapidement les paramétres les plus influents et pour obtenir, avec un nombre
d’expérience minimal, des relations empiriques décrivant I'évolution du transfert

volumétrique d’oxygene adimensionnel k.a* et le nombre de Sherwood.

Le plan d’expérience fractionnaire a permis d’obtenir des relations de procédés
préliminaires correct a la fois sous forme monomiale et polynomiale avec un bon
niveau de précision. Les expériences additionnelles ont été menées pour élargir le
domaine de validité menant a deux équations empiriques (Il 6.8) et (Ill 6.10) (écart-
type inférieur a 11%) décrivant les performances de transfert d’'oxygéne. Il a également
été prouvé que la relation décrivant le kLa dans un bioréacteur aéré par membrane a

petite échelle pouvait étre transposée pour prédire des résultats a plus grande échelle.

De ces équations sont déduits les moyens d’optimisation des performances d’aération
dans un bioréacteur aéré par membrane a fibre creuse microporeuse. Les parametres
devraient étre choisis de la maniére suivante : (i) utiliser le débit de liquide maximal
compatible techniqguement avec les pompes et membranes, (ii) choisir la pression
minimale de gaz pour éviter les déformations de la surface de membrane et (iii)
minimiser le volume de liquide dans la cuve. Les relations adimensionnelles vont
permettent également de guider le choix de la taille de la membrane d’un bioréacteur

aéré par membrane a une échelle différente pour une valeur de kra voulue.

Pour conclure, au- dela de cette étude dédiée aux performances d’aération dans un
bioréacteur aéré par membrane, ce travail présente les lignes directrices du couplage
de I'analyse dimensionnelle pour identifier rapidement les nombres sans dimension
significativement influents et pour établir la relation empirique gouvernant le nombre

sans dimension cible tout en réduisant les efforts expérimentaux.

6.8 Valorisation des résultats

Les résultats de cette partie ont donné lieu a une publication dans un journal a comité

de lecture international ainsi qu’a trois communications par posters.
Publication :

Berth, A., Lecouturier, D., Loubiere, K., Dhulster, P., Delaplace, G., 2018. Modelling

and optimisation of gas-liquid mass transfer in a microporous hollow fiber
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membrane aerated bioreactor used to produce surfactin. Biochem. Eng. J.
doi:10.1016/J.BEJ.2018.10.029

Communications par posters :

Berth, A., Lecouturier, D., Delaplace, G., Dhulster, P., 2018. How to model aeration
performances in a membrane contactor reactor coupling design experiment and
dimensional analysis, GPE Green Process Engineering. Toulouse, France, 3-6

Juin.

Berth, A., Lecouturier, D., Delaplace, G., Dhulster, P., 2017. Etude de I'encrassement
d’'un bioreacteur a biofilm aéré par contacteur membranaire en fibre creuse
microporeuse en utilisant I'analyse dimensionnelle, SFGP Société Francaise du

Génie des Procédés. Nancy, France, 11 - 13 Juillet.

Berth, A., Lecouturier, D., Delaplace, G., Dhulster, P., 2017. Membrane aerated
biofilm reactor: study of oxygen transfer through porous hollow fibers, French
Federation of Biotechnology — Bioreactors Symposium 2017, Innovative
approaches in bioreactors design and operation. Villeneuve d’Ascq, France, 15 -
16 May (Prix poster).
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7 Caractérisation du biofilm
7.1 Introduction

La production de surfactine par un biofilm de B. subtilis a été étudiée dans un
bioréacteur aéré par contacteur membranaire. Les principales variables cibles suivies
sont le transfert d’'oxygeéne et la production de surfactine. Les conditions initiales et
limites n'ont pas été modifiées au cours de ces travaux (géométries de bioréacteur et

de membrane uniques). Les parametres opératoires variables qui ont été choisis sont :

- Paramétres matiéres : [glucose], [O2]

- Parameétres procédé : Q;, p¢

Le choix de ces parameétres procédé comme variables d’étude est issu de la
modélisation de I'aération sans micro-organisme qui nous a permis de déterminer les
parameétres significativement influents sur le transfert d’'oxygéne, soit le débit de liquide
dans les fibres, la pression de gaz a I'extérieur des fibres et le volume de liquide dans

la cuve.

Le volume de liquide dans la cuve n’a cependant pas été retenu comme parametre
variable du fait d’'un mode de fonctionnement en continu. Par expérience, nous savons
gue la concentration en oxygéne dissous dans la cuve devient rapidement nulle dans
la cuve et le reste tout le long de I'expérience. Nous pouvons donc estimer que I'impact
du volume de remplissage est limité sur les parametres cibles. Cette hypothése a été
vérifiée a posteriori car la concentration en oxygene dissous dans la phase liquide est

restée nulle a partir de la phase transitoire pour chaque expérience.

Les paramétres matieres ont été sélectionnés afin de faire varier les concentrations de
deux substrats utilisés par B. subtilis, le glucose, qui est la principale source de
carbone et d’énergie et 'oxygéne qui est I'accepteur final d’électrons de la chaine
respiratoire. Nous utilisons d’ores et déja un milieu optimisé par Motta Dos Santos et
al., (2016). Seule la concentration en glucose a été modulée pour étudier I'impact sur

le transfert a travers le biofilm.

bY

Le taux de dilution a été sélectionné de maniere a se placer en lessivage en
choisissant un taux de dilution supérieur au taux de croissance de B. subtilis BBG131

(u=0,33 ht a 37°C, chapitre § Il 3.2). Cette configuration permet d’éviter le maintien
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des cellules planctoniques par croissance. La population bactérienne prépondérante
présente dans le bioréacteur est donc le biofilm adhéré a la membrane en régime

permanent et les cellules qui s’en détachent.

L’objectif de cette partie est dans un premier temps de présenter les résultats des
cultures obtenus lors des différentes expériences de croissance de biofilm en régime
continu. Les résultats de l'impact des paramétres opératoires sur le biofilm et de la
production de la molécule d’intérét, la surfactine, sont présentés dans un premier
temps. Dans un second temps, I'analyse spécifique du transfert d’oxygéne et la

comparaison avec la modélisation obtenue sans micro-organismes seront abordées.

7.2 Exemple de culture et test de répétabilité

Toutes les expériences ont été menées avec les parameétres suivants fixes :
- Débit d’air a I'extérieur des fibres : 100 mL.min!
- Volume de milieu: 0,2 L
- Taux de dilution : 0,5 h't

En revanche, chaque expérience ne fait varier qu’'un des paramétres ci-dessous a la
fois. Une expérience de référence a été réalisée avec des points centraux et en
triplicata afin de vérifier la reproductibilité et d’obtenir un point de comparaison. Les

points centraux sont les suivants :

- Débit de liquide dans les fibres : 10 mL.mint
- Pression de gaz a 'extérieur des fibres : 0,5 bar
- Concentration en glucose : 20 g.L*

- Concentration en oxygene : 20 %

Les évolutions cinétiques des principaux parameétres de cette expérience de référence
sont présentées dans la Figure 37. Les mémes cinétiques sont disponibles en Annexe

pour I'ensemble des conditions expérimentales testées.

Le régime est considéré permanent quand 2 a 3 valeurs stables (de biomasse et
d’OTR, deux mesures disponibles en instantané) sont atteintes, et toujours apres au
moins 10 volumes de réacteur renouvelés. Seules les valeurs obtenues en régime
permanent seront utilisées par la suite. Le biofilm se stabilise rapidement avec des

valeurs stables au bout de 35 a 48 h. Les résultats de I'expérience de référence, issus
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de triplicata, montrent une excellente répétabilité pour 'ensemble des mesures et

analyses effectuées.
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Figure 37 : Cinétiques de culture d’une croissance de B. subtilis en biofilm aéré par contacteur
membranaire. Triangle : biomasse en suspension, rond : concentration en surfactine, carré :

concentration en glucose, croix : vitesse de consommation de glucose.

Tous les parametres et résultats sont présentés dans I'Annexe sous forme de
tableaux. Les valeurs des travaux de Coutte, (2012) sont également présentées.

L’ensemble de ces résultats est discuté ci-aprés.

7.3 Analyse de I’état physiologique des cellules par cytométrie en flux

A la fin de chaque expérience, la biomasse adhérée aux membranes est détachée et
analysée par cytométrie en flux a l'aide de la sonde RSG permettant de mettre en
évidence I'activité respiratoire des cellules. Trois conditions ont pu étre comparées aux
conditions de référence : le débit de liquide élevé QL=20 mL.min%, la pression de gaz
élevée Pc = 1 bar et la concentration de glucose a 40 g.L* (Figure 38). Une quatrieme

condition, la concentration en oxygene dans la phase gaz, a pu étre testée
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indépendamment. Cette derniére condition n’est pas comparable avec les précédentes
en raison d’'une différence d’intensité de fluorescence nécessitant le changement du

voltage utilisé lors de I'acquisition des données.

Dans les conditions de référence, la fluorescence moyenne observée est de 58
(fluorescence en unités arbitraires lue sur I'axe des abscisses, Figure 38). La présence
d’'un seul pic indique I'existence d’'une seule population relativement homogéne d’un
point de vue de l'activité respiratoire. Son potentiel moyen est réparti équitablement
dans les zones de potentiel bas et haut, représentées respectivement par « pot low »

et « pot high ».

L’augmentation de la pression de gaz (courbe bleu, Figure 38) permet d’améliorer
I'activité respiratoire du biofilm comme le montre la présence de 85 % de la population
en zone de potentiel haut avec une fluorescence de 133. L’accés a I'oxygéne par le
biofilm serait donc facilité par 'augmentation de la pression malgré une quantité de

biofilm plus importante.

L’augmentation du débit de liquide (courbe rouge, Figure 38) induit 'apparition de deux
pics réparties a 19 % avec un potentiel faible (fluorescence de 5) et a 81 % a potentiel
haut (fluorescence de 45), ce qui signifie 'existence de deux populations bactériennes.
La population a potentiel haut semble avoir une activité respiratoire proche de celle
cultivée avec les conditions de référence. L’'apparition de la seconde population
correspond a la couche de biofilm qui pourrait ne pas avoir accés a 'oxygéne en raison
de sa consommation totale par les couches proches de la membrane, selon une
configuration limitante en oxygene (C, D ou E, Figure 9). L’augmentation de la
contrainte de cisaillement de 7, = 4 Pa a t, = 8 Pa permet une meilleure pénétration
du glucose et, dans le cas d’une limitation en glucose, une augmentation de la taille

du biofilm ayant accés a la fois au glucose et a 'oxygéne.

L’augmentation de la concentration en glucose dans le milieu de culture (courbe verte,
Figure 38) a un impact similaire a 'augmentation de la pression sur le métabolisme du
biofilm. La grande majorité de la population (91 %) se retrouve en potentiel élevé avec

une fluorescence de 106.

D’apreés les résultats précédents, la population de biofilm en conditions de référence

semble se trouver en double limitation (Figure 9 configuration D ou E). En effet,
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'augmentation du gradient de transfert pour les deux substrats (oxygene par la
pression et glucose par la concentration) induit une amélioration de [l'activité

respiratoire du biofilm.

2004

1504

Count

Figure 38 : Fluorescence de la sonde RSG a 520 nm par cytométrie en flux. Biofilm de B. subtilis en
cultivé en bioréacteur a membrane avec milieu de Landy en modifiant un parametre a la fois par rapport
aux conditions de référence. Gris : Référence (Pc = 0,5 bar ; QL = 10 mL.min-*; [Glucose] = 20 g.L™?), bleu :

Pc =1 bar, rouge : QL =20 mL.min-%, vert : [Glucose] =40 g.L.
Les cellules soumises au contact avec un air enrichi en oxygéne se retrouvent en
majorité avec un potentiel d’oxydation faible (fluorescence inférieure a 5, Figure 39)
contrairement aux résultats obtenus dans les conditions de référence (fluorescence de

58). L’augmentation de la concentration en oxygéne semble avoir un impact négatif

sur le métabolisme cellulaire au contraire de 'augmentation de la pression.

Theése de Alexandre Berth, Université de Lille, 2019 134

© 2019 Tous droits réservés. lilliad.univ-lille.fr



These de Alexandre Berth, Université de Lille, 2019
Chapitre 1ll : RESULTATS et DISCUSSION

120

|

oo i -
pot low N pot high

Count

10

Figure 39 : Fluorescence de la sonde RSG a 520 nm par cytométrie en flux. Biofilm de B. subtilis en
cultivé en bioréacteur a membrane avec milieu de Landy optimisé et air enrichi en oxygene (38%). Les 3
couleurs correspondent a 3 répétitions identiques.

Les mesures de taille (FS) et de granulosité (SS) des cellules de biofilm ont montré
des résultats similaires pour 'ensemble des expériences a I'exception du changement
de concentration en oxygéne. La taille moyenne des cellules est comprise entre 1 et
3 um selon une répartition homogéne (correspondant a une abscisse (FS) de 2, Figure
40). Au contraire, I'enrichissement de I'air en oxygéne entraine un regroupement de la
taille des cellules autour de 1 um (correspondant a une abscisse (FS) de 0,8). Ce
changement de taille peut étre d0 a un phénomeéne de sporulation de la population
mais au vu de la production importante de surfactine (chapitre § Ill 7.5), cette
hypothése est peu probable. La seconde explication est la modification morphologique
des cellules en réponse aux changements de conditions environnementales comme

reporté par Simdes et al., (2007) sur un biofilm de Pseudomonas fluorescens.
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[Ungated] F5 / 55

1

Figure 40 Représentation graphique de la granulosité en fonction de la taille des cellules de biofilm
cultivées en condition de référence et analysées par cytométrie en flux. Les cellules dans la zone A sont

comptées et les données sont présentées ci-dessous.

[Ungated] FS / 55

Figure 41 : Représentation graphique de la granulosité en fonction de la taille des cellules de biofilm
cultivées en condition de référence et analysées par cytométrie en flux. Les cellules dans la zone A sont

comptées et les données sont présentées ci-dessous

7.4 Comparaison des conditions opératoires

Les résultats sont comparés dans un premier temps en termes de biomasse
planctonique et fixée, de production de surfactine et de consommation de glucose pour

chaque condition opératoire.

La biomasse présente dans le réacteur est constituée d’une partie fixée et d’'une partie
planctonique. La population planctonique correspond ici seulement au décrochement

de biomasse du biofilm car le fonctionnement du bioréacteur en lessivage ne permet
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pas le développement de la population des cellules en suspension par croissance. La
répartition de la population bactérienne donne une indication sur le taux de

renouvellement du biofilm.

Dans I'ensemble des expériences, aucune présence de métabolites primaires n’a été

détectée contrairement aux résultats obtenus par Coutte, (2012).

7.4.1 Impact du débit de liquide dans les fibres

Trois débit de liquide dans les fibres différents ont pu étre comparés allant de 2 a 20

mL.min1, soit un nombre de Reynolds allant respectivement de 11 a 111.
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Figure 42 : Impact du débit de liquide dans les fibres sur les parameétres de culture en régime permanent.
Croix bleu : biomasse fixée, rond bleu : biomasse planctonique, carré vert : surfactine, triangle rouge :

glucose résiduel.

La quantité de biomasse fixée diminue avec 'augmentation du débit de liquide et donc

de la contrainte de cisaillement de 7, = 0,8 Pa a t, = 8 Pa. Un pallier est atteint a partir
de 10 mL.min", soit 7, = 4 Pa, ou la quantité de biomasse fixée ne varient plus et se

stabilise autour de 10 mg de biomasse fixée (Figure 42).
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L’augmentation du débit de liquide impacte positivement la production de surfactine,
en accord avec les résultats de I'analyse physiologique du biofilm,. Plus de glucose
est consommé comme le montre la variation du glucose résiduel de 10 a 3 g.L™* (Figure
42). Cette augmentation est due a 'augmentation de la contrainte de cisaillement dans
le liquide ce qui permet de réduire la couche limite et d’améliorer le transfert (Casey et
al., 2000b; Pankhania et al., 1999). Cela corrobore I'hypothése d’'une configuration en

conditions de référence (débit de 10 mL.min!) limitante en glucose.

La diminution du débit de liquide entraine une augmentation de la biomasse
planctonique et de la biomasse fixée (en pourcentage) par rapport a la biomasse totale
(89 % a QL=2 mL.min? et 66 % a QL= 10 mL.min%). Il y a donc moins de décrochage,
ce qui est d0 a la diminution de la contrainte de cisaillement (Casey et al., 2000b;
Debus et al., 1994). La diminution du débit réduit drastiquement la production de
surfactine. Malgré une quantité de biomasse fixée élevée, seule une faible partie du
biofilm a acceés aux deux substrats (configurations D, Figure 9) et permet la production

de surfactine.

7.4.2 Impact de la pression de gaz a I’extérieur des fibres

Trois pression de gaz différentes a I'extérieur des fibres ont pu étre comparées allant
de 0,25 a 1 bar. Au-dela de cette pression, l'interface n’était plus suffisamment stable

pour maintenir I'équilibre durant la durée de I'expérience.
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Figure 43 : Impact de la pression de gaz a I’extérieur des fibres sur les paramétres de culture en régime
permanent. Croix bleu : biomasse fixée, rond bleu : biomasse planctonique, carré vert : surfactine,

triangle rouge : glucose résiduel.

L’effet de la pression sur la production de surfactine est corrélé aux résultats obtenus

en cytométrie en flux.

L’augmentation de la pression de 0,5 a 1 bar peut induire une augmentation de la
population bactérienne fixée par une plus grande disponibilité de I'oxygéne au contact
de la membrane (d0 au gradient de concentration plus élevé). Elle induit une
amélioration de I'activité respiratoire mais également de la production de surfactine
(1463 mg.m2 a 0,5 bar a 1778 mg.m? a 1 bar) avec une augmentation de la

consommation de glucose (Figure 43).

Une pression de gaz faible (0,25 bar) peut induire un positionnement de I'interface tel
gue les pores soient remplis par le milieu, créant une niche bénéfigque a la croissance
bactérienne pouvant expliquer la quantité de biomasse fixée importante (44 mg).
Cependant, la consommation de glucose est augmentée alors que la production de

surfactine chute (1463 mg.m?2 a 0,5 bar a 248 mg.m2 a 0,25 bar). Cette hausse de
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consommation pourrait étre expliquée par la maintenance des cellules composant le

biofilm étant donné I'augmentation de la quantité de biomasse fixée.

7.4.3 Impact des concentrations en glucose et en oxygene

Les concentrations en glucose dans le milieu de culture d’alimentation et en oxygéne
dans le gaz ont été variées. Deux concentrations en glucose ont été testées, 20 et
40 g.Lt. De méme, deux concentrations en oxygéne ont été testées I'utilisation de

deux gaz, de I'air comprenant 20 % d’oxygéne et de I'air enrichi a 38 % d’oxygéne.
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Figure 44 : Impact des concentrations en glucose et en oxygéne sur les paramétres de culture en régime
permanent. Croix bleu : biomasse fixée, rond bleu : biomasse planctonique, carré vert : surfactine,

triangle rouge : glucose résiduel.

L’augmentation de la concentration en glucose induit un plus grand gradient de
concentration et donc potentiellement une meilleure pénétration du glucose dans le
biofilm. Cette plus grande disponibilité pourrait permettre d’obtenir 'accés au substrat
d’'une plus grande partie du biofilm et donc d’augmenter la taille du biofilm. Une
augmentation de la consommation de glucose est observée sans amélioration de la

production de surfactine (Figure 44). Malgré une disponibilité plus importante du
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principal substrat carboné, la limitation en oxygeéne est toujours présente et empéche

'amélioration de la production de surfactine.

L’augmentation de la concentration en oxygéne dans l'air induit une forte augmentation
de la production de surfactine malgreé (i) une Iégere diminution du glucose résiduel, (ii)
aucune modification de la biomasse fixée et (iii) une faible activité respiratoire. Ces
conditions de culture sont les plus favorables a la production de surfactine, atteignant
2,4 mg.m?, soit le double en comparaison avec les conditions de référence ([O2] =

20 %) et six fois plus que dans les travaux de Coutte, (2012).

7.5 Comparaison des performances d’aération en présence et en absence

de biofilm

Les performances d’aération ont été calculées et prédites a partir de I'équation (11 7.10)
dans des conditions expérimentales identiques a I'exception de I'eau qui est remplacée
par du milieu de Landy optimisé et de I'ajout de micro-organismes. La différence entre
les résultats prédits et mesurés, présentée dans la Figure 45, montre I'impact du
biofilm qui se forme a linterface sur le transfert d’oxygéne. Il apparait que cet
encrassement agit comme un accélérateur du transfert d’'oxygéne. Les performances
mesurées sont 5 a 25 fois plus élevées avec micro-organismes que sans. L'influence
des conditions opératoires sur le transfert d’'oxygéne seul apparait comme négligeable
comparée a l'impact du biofilm. Les paramétres opératoires ont une influence sur I'état

du biofilm qui a son tour impacte fortement le transfert d’'oxygéne.

Le résultat particulierement élevé de transfert d’'oxygéne obtenu en conditions de
référence est difficilement interprétable. L’explication la plus plausible est une erreur
lors de la calibration de I'analyseur de gaz pour cette expérience qui peut expliquer

une telle différence. Nous n’exploiterons donc pas cette donnée par la suite.

Un débit de liquide faible (2 mL.min!) dans les fibres induit une augmentation de 'OTR
en comparaison avec un débit élevé (20 mL.min). Un faible débit de liquide permet a
une plus grande quantité de biomasse d’adhérer a la membrane, ce qui peut expliquer
la plus grande consommation d’oxygéne. La vitesse de consommation spécifique
d’oxygéne reste faible avec un débit de liquide faible (0,4 gO2.gXr1.ht) en comparaison

avec un débit de liquide élevé (1,1 gO2.gXr1.hl).
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Au contraire, malgré une population fixée élevée, une faible pression entraine le plus
faible OTR mesuré, inférieur a 5 g.m=2.h". Le gradient d’'oxygéne est donc impactant
sur la profondeur de pénétration de 'oxygéne dans le biofilm qui est relativement faible

a Pc=0,25, expliquant la faible production de surfactine.

L’élévation de la pression et I'enrichissement de I'air en oxygéne induisent une
augmentation de la pression partielle en oxygéne et impactent aussi le gradient de
concentration. Dans les deux cas, une amélioration de 'OTR est observée. Les
résultats obtenus avec l'air enrichi en oxygéne sont cependant 34 % plus élevés
malgré une biomasse deux fois moins nombreuse, atteignant une vitesse de
consommation spécifique d’oxygéne de 2,1 gO2.gXrl.hl. L’augmentation de la
pression peut influer sur la position de l'interface gaz-liquide a lintérieur du pore,
modifiant ainsi I'accés a I'oxygéne du biofilm. L’enrichissement de l'air en oxygéne a
un effet positif sur le transfert comme indiqué par C6té et al., (1989). Ces deux
hypothéses peuvent expliquer la différence observée entre I'augmentation de la

pression de gaz et I'enrichissement de I'air en oxygene.
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Figure 45 : Comparaison des OTR (Oxygen transfer rate) mesurés (bleu) et prédits (blanc) selon
I’équation (Il 7.10) pour différentes conditions expérimentales. Les paramétres de I’expérience de
référence sont : QL = 10 mL.min%, Pc = 0,5 bar, [Glucose] = 20 g.L™, [O2] = 20 %. Les barres noires

représentent la vitesse de consommation spécifique d’oxygéne Yozxi.
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Le changement de concentration en glucose dans le milieu de culture ne semble pas
avoir d'impact significatif sur le transfert d’'oxygéne ni sur la vitesse de consommation

spécifique d’oxygene.
7.6 Discussion

L’ensemble de ces expériences montrent la stabilité et la reproductibilité de ce procédé
innovant couplant un bioréacteur a un contacteur membranaire. En effet de
nombreuses fermentations en alimentation continue ont été conduites avec succes
pendant plusieurs jours sur plusieurs bioréacteurs et 'ensemble des résultats obtenus

étaient sensiblement identiques.

La différence de résultats entre 'augmentation de la pression de gaz et 'augmentation
de la concentration en oxygene dans la phase gaz indique la présence d’un
phénomeéne autre que la simple augmentation du gradient de concentration induite par
les deux changements de conditions opératoires. Ce phénoméne pourrait étre I'impact
mécanique de 'augmentation de la pression sur les fibres et plus précisément sur la

position de l'interface dans les pores. Cette position n’a pas pu étre mesurée.

La compilation de I'ensemble des résultats permet de déduire la configuration de
disponibilité de substrat dans le biofilm dans les conditions de référence. L’absence
d’oxygéne dissous dans le milieu indique une consommation totale de 'oxygéne par
le biofilm. L’amélioration de la productivité en surfactine par I'augmentation de la
disponibilité de I'oxygéne (par la pression ou la concentration) indique une pénétration
plus profonde de I'oxygéne dans le biofilm, soit une configuration C, D ou E (Figure 9).
Au vu des résultats obtenus en augmentant la concentration en glucose et en
augmentant le débit dans les fibres (réduisant la couche limite et facilitant 'accés au
glucose du biofilm), la configuration C, ou le glucose n’est pas limitant, est écartée.
Les résultats de cytométrie en flux indiquent la présence d’une seule population ayant
une activité respiratoire plus élevée en augmentant de la concentration en glucose. La
configuration du biofilm en condition de référence est donc la D, une double limitation
sans qu’il N’y ait de zone qui soit atteinte a la fois par la limitation en glucose et en
oxygéne. En effet, les cellules de cette zone n’auraient pas pu apparaitre en cytométrie

en flux comme ayant une activité respiratoire élevee.
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L’augmentation de la concentration en glucose a comme effet d’augmenter la taille du
biofilm. Cet impact n’est pas souhaitable dans une configuration ou I'ensemble du
biofilm n’est déja pas alimenté en oxygene. Cette modification de paramétre opératoire
n’est donc pas recommandée pour optimiser la production de surfactine en utilisant un
bioréacteur a biofilm aéré par membrane. L’'impact de la pression semble difficilement
exploitable sans avoir acces a la position de l'interface a l'intérieur des pores méme
s’il semblerait que 'augmentation de la pression ait un Iéger impact positif sur la

production de surfactine.

A partir de ces constats, des pistes d’amélioration du procédé peuvent étre envisagées
afin d’atteindre les configurations B ou C, et idéalement la A ou 'ensemble du biofilm
a acces a tous les nutriments nécessaires a son développement et a la production de
métabolites d’intérét. L'objectif n’est pas d’augmenter la taille du biofilm au risque de
faire apparaitre une zone délétere en substrats mais bien d’améliorer la disponibilité
des nutriments dans le biofilm. L’augmentation du débit de liquide et I'enrichissement
de l'air en oxygéne montrent des résultats prometteurs avec une productivité en
surfactine pouvant atteindre 1,2 g.m?2.h, soit 64% de plus qu’en conditions de
référence et plus de 30 fois plus en comparaison avec les résultats obtenus dans les
travaux de Coutte et al., (2013) sur une membrane de 2,5 m2 (0,038 g.m2.h'). De plus,
il a été montré qu’une différence de température existe dans les biofilm en fonction de

I'échelle (8 11l 4.1) et est défavorable a la plus petite échelle.

La comparaison de ces résultats avec d’autres bioréacteurs n’est pas triviale étant
donné que les résultats en bioréacteur a membrane sont exprimés en fonction d’'une
surface et non d’'un volume. Dans des conditions optimales (débit de liquide augmenté
et air enrichie en oxygéne) et avec un bioréacteur équipé d’'une membrane de 2,5 m?,
nous pourrions légitimement extrapoler une production minimale équivalente a 3 g.h™?,
soit avec un volume de 3 litres de milieu 1 g.L"1.h? de surfactine. Les résultats obtenus
avec d’autres bioréacteurs sont de 6 mg.h** de mycosubtiline pour un réacteur a
débordement (Chenikher et al., 2010), de 12 mg.L.h! dans un réacteur a lit fluidisé
(Fahim et al., 2013) et de 26 mg.L*.h d’'un mélange de surfactine et de fengycine
dans un réacteur a disque tournant (Chtioui, 2011). La meilleure production de
lipopeptide est obtenue par Yeh et al., (2006) avec I'ajout de micro-porteurs et une
concentration en glucose de 40 g.L* atteignant 190 mg.L*.h't. Les résultats obtenus

a petite échelle sur un bioréacteur a biofilm aéré par membrane sont donc prometteurs
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en comparaison avec les autres systéemes existants, avec des résultats attendus plus

de 5 fois supérieurs aux meilleurs actuels.
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Les bioréacteurs a biofilm aéré par membrane sont une nouvelle technologie
innovante permettant l'aération d’'un milieu de culture sans bullage, appliqué
notamment & la production de molécules d’intérét comme les lipopeptides pour éviter
la formation de mousse. L’objectif de cette thése était de caractériser I'impact des
parameétres opératoires sur le biofilm qui se forme a l'interface gaz-liquide dans la

membrane afin de préparer une montée en échelle.

Les performances d’aération seules ont été étudiées en couplant une analyse
dimensionnelle et un plan d’expérience, menant a ['utilisation de nombres sans
dimension en tant que facteurs (variation du débit de liquide dans les fibres, de la
pression a I'extérieur des fibres, du volume de liquide et de la tension de surface). Une
telle combinaison, encore jamais utilisée, se révele une méthode efficace pour
identifier rapidement les parametres les plus influents et pour obtenir, avec un effort
expérimental minimal, une corrélation empirique décrivant I'évolution du transfert

d’oxygéne volumétrique adimensionnel k.a* et du nombre de Sherwood.

Le plan d’expérience a permis d’obtenir des relations de procédés, de forme
monomiale ou polynomiale, avec un bon niveau de précision. Des expériences
supplémentaires ont été réalisées pour élargir le domaine de validité menant a deux
équation empiriques (ayant une déviation standard inférieure a 11%) décrivant les
performances de transfert d’'oxygéne. La validité de la corrélation décrivant le kLa a
petite échelle a été prouvée adaptée a la prédiction d’expériences menées a plus

grande échelle.

De ces équations, il a pu étre déduit comment choisir les parametres opératoires pour
améliorer les performances d’aérations dans un bioréacteur aéré par membrane
microporeuse a fibre creuse. lls doivent étre choisis comme suit : (i) utiliser le débit de
liqguide maximal techniqguement possible, (ii) choisir la pression de gaz minimale
permettant d’éviter la déformation de la membrane et (iii) minimiser le volume de
liquide dans la cuve. Les relations adimensionnelles guident également le choix de la
bonne taille de la membrane, du débit de liquide et de la géométrie de la cuve lors du
design d’un bioréacteur aéré par membrane a une échelle différente pour une valeur

de kLa voulue.

Au-dela de I'étude vouée aux performances d’aération seules, ces travaux illustrent

'intérét de coupler analyse dimensionnelle et plan d’expérience pour identifier
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rapidement si un parametre adimensionnel est significativement influent et pour établir
une corrélation gouvernant un nombre sans dimension tout en réduisant I'effort

expérimental.

La caractérisation du biofilm par des analyses biochimiques du milieu et par cytométrie
en flux nous a permis de définir la configuration de limitation dans laquelle se trouvent
les cellules dans des conditions de cultures de référence. L’'oxygéne et la source de
carbone principale, le glucose, apparaissent comme limitant, plagant le biofilm en

double limitation en contre-diffusion.

L’augmentation de la concentration en glucose apparait comme délétere pour la
production de surfactine. Elle a pour effet d’augmenter la taille du biofilm sans
permettre simultanément une augmentation de la profondeur de pénétration de
'oxygéne, réduisant ainsi la taille de la couche de biofilm ayant accés a I'oxygéne.
L’augmentation de la pression de gaz semble avoir un léger impact positif sur la
production de surfactine mais les résultats doivent étre complétés par la prise en

compte de la position de I'interface gaz-liquide a l'intérieur des pores.

La production de surfactine peut étre accrue en augmentant le débit de liquide qui a
pour double effet d’améliorer la disponibilité de la source de carbone principale (par la
réduction de la couche limite) et de maintenir une taille de biofilm réduite (grace au
cisaillement). De méme, il est possible d’améliorer la disponibilité de I'oxygéne en
augmentant sa concentration dans la phase gaz. L'enrichissement de I'air en oxygene
jusqu'a 38% a permis d’obtenir les meilleurs résultats de production de surfactine
atteignant 1,2 g.m?2.h'! en régime d’alimentation en continu. Ces résultats n’avaient

jusqu’ici jamais été atteints avec aucun autre type de bioréacteur.

Grace a la modularité apportée par l'utilisation de membranes, la montée en échelle
peut se faire de facon progressive avec une large gamme de taille de membranes
disponibles. De plus, les membranes peuvent étre montées en série sur un méme
bioréacteur. Une des perspectives, a la suite de cette étude, sera de démontrer la
reproductibilité des résultats obtenus sur une membrane de 24 cm? a plus grande

échelle tout en utilisant les parametres définis comme optimaux.

La question se pose également sur le role de la cuve étant donné que les réaction

d’intérét et la croissance du biofilm se trouvent dans les membranes. La cuve sert,
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entre-autre, a maintenir la température, le pH, l'alimentation et le soutirage. Un
montage pourrait étre imaginé permettant de s’affranchir de la cuve pour ne garder
qu’une boucle de circulation du milieu de culture a travers une ou plusieurs

membranes.

Une des principales difficultés de la culture de bactéries en biofilm est le suivi en
continu de I'état du biofilm. Dans cette étude, la cytométrie en flux a été démontré
comme étant un outil efficace pour apporter des informations sur I'état physiologique
des cellules. La cytométrie en flux en ligne, appliquée a la culture de biofilm, permettrai
d’obtenir des données supplémentaires, en continu, comme par exemple I'activité
respiratoire des cellules décrochées. Cela offre de belles perspectives qui pourraient

permettre de réagir en temps réel aux variations mesurées.
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Annexe 1 : Cinétiques de culture en bioréacteur a biofilm aéré par membrane

Les résultats des différentes cultures de B. subtilis en bioréacteur a biofilm aéré par

membrane sont présentés ci-apres.

Les résultats des expériences faisant varier le débit de liquide sont issus d’'une méme
culture dont la biomasse a été décrochée mécaniquement de la membrane entre les
deux conditions sans arrét de la manipulation. Le décrochage a été réalisé en
augmentant le débit de liquide dans les fibres au maximum (20 mL.min1) et en
augmentant la pression d’air a I'extérieur des fibres de fagon a déstabiliser l'interface
jusqu’a faire passer de l'air dans le milieu. Ces conditions sont maintenues pendant
30 minutes puis le bioréacteur est vidé puis rempli avec du milieu neuf. Les nouvelles

conditions expérimentales sont alors mises en place.

Les résultats des expériences faisant varier la pression n'ont pas d’écart-type car ces
résultats sont issus d’'un seul bioréacteur. La mise en place de ces expériences étant
lourde, il arrive malencontreusement que des contaminations aient lieu. Dans ces deux
cas (p=0,25 bar et p=1 bar), seul un bioréacteur n’a pu étre utilisé. Cela explique le
manque de relevé entre t=50 et t=75 minutes car le bioréacteur utilisé a été vidé par
suite d’'un probléme de régulation de la mise en continue. Ce probléme ne semble pas

avoir impacté significativement les résultats.
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Annexe 2 : Tableaux récapitulatifs des parametres et résultats de culture en bioréacteur a biofilm aéré par membrane

Tableau 18 : Récapitulatifs des paramétres de culture de B. subtilis en bioréacteur a biofilm aéré par membrane. Comparaison avec les travaux de (Coutte, 2012)

PARAMETRES EXPERIENCES

(Coutte, Référence Q,=20 Q=2 p¢=0,25 pc=1bar [Glucose] [02]=38 %
2012) mL.min?  mL.min! bar =40g.L"?
D ht 0,1 0,5 0,5 0,5 0,5 0,5 0,5 0,5
S m?2 2,5 2,4.10°% 2,4.10°% 2,4.10°% 2,4.10°% 2,4.10°% 2,4.10°% 2,4.103
Nombre de fibres - 1925 4 4 4 4 4 4 4
[Glucose]i g.L? 20 20 20 20 20 20 40 20
Volume L 3,0 0,2 0,2 0,2 0,2 0,2 0,2 0,2
Rapport S/IV m-t 8,3.10% 1,2.10° 1,2.10° 1,2.10° 1,2.10° 1,2.10° 1,2.10° 1,2.10°
Q¢ m3.h? 2.101 6.10-2 6.10-2 6.10-2 6.10-2 6.10-2 6.10-2 6.10-3
De Pa 5.10% 5.10% 5.10* 5.10* 3.10* 10° 5.10% 5.104
[Oxygénel]i g.L? - 0,26 0,26 0,26 0,26 0,26 0,26 0,50
Q. L.ht 60 0,6 1,2 0,12 0,6 0,6 0,6 0,6
7] m.ht 71 340 679 68 340 340 340 340
Re - 15 71 141 14 71 71 71 71
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Tableau 19 : Récapitulatifs des résultats de culture de B. subtilis en bioréacteur a biofilm aéré par membrane d‘un point de vue bioréacteur. Comparaison avec les

travaux de (Coutte, 2012)

PARAMETRES BIOREACTEUR (rapportés au volume)

(Coutte, Référence Q=20 Q=2 Pc=0,25 pe=1bar [Glucose [0O2]=38
2012) mL.min? mL.min? bar ]=40g.L? %

g:g:;?jﬁfque ) maXpLt 2500 2543 1043 3145 19+4 743 20+4 15+4
Surfactine (P) mgP.L? 315 18+3 24+1 1+1 3+1 2142 11+1 29
Glucose (S) gS.L? 1 10+1 3+1 5+1 5+1 4+1 20+1 712
rXp mgXp.Lt.h? 250 13+1 10+2 15+3 9+2 4+2 11+2 7+2
re mgP.L1.ht 31,5 8,8+1,2 11,8+0,3 0,5+0,1 1,5+0,3 10,7+0,8 5,3t0,4 14,4+0,3
rs gS.L'1ht 19 4,8+0,3 8,7+0,1 7,4+0,1 7,5+0,4 8,2+0,1 10,2+0,3 6,6+0,6
Yris mgP.gS™? 16,6 1,8 1,4 0,1 0,2 1,3 0,5 2,2
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Tableau 20 : Récapitulatifs des résultats de culture de B. subtilis en bioréacteur a biofilm aéré par membrane d‘un point de vue membrane. Comparaison avec les

travaux de (Coutte, 2012)

PARAMETRES MEMBRANE (rapportés a la surface)

(Coutte, Référence Q=20 Q=2 Pc=0,25 pe=1lbar [Glucose [0O2]=38
2012) mL.min? mL.min? bar ]=40g.L* %
Biomasse fixée 3640 4000 5000 21000 18000 11000 15400 5000
(Xf) mgXf.m2 +1100 12600 +1700 1900 12700 +1800 +1400
378 1500 200 1960 +50 89+5 250 +50 1780 890 60 2400 x50
Surfactine (P) mgP.m2 - - - - +140 - -
Glucose (S) gS.m2 1 870 +60 220+10 44020 42080 31020 1630+50 570110
364 2000 2500 10500 9100 5500 7700 2510
rXp mgXp.m2h,*t +1300 +900 +500 +1400 +900 +700
re mgP.m=2h.! 38 730100 980 %30 50+10 120+30 89070 450 +30 1200 +30
rsS gS.m=2h.t 0,1 440 +30 110+10 220+10 21040 150+10 810+30 280 +60
OTR gO2.m2.ht - 14+1 5+1 81 4+1 8x2 72 11+1
gzg;:'on GOn.m 0,002 0,7 1,0 03 08 07 07 07
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Tableau 21 : Récapitulatifs des résultats de culture de B. subtilis en bioréacteur a biofilm aéré par membrane d‘un point de vue biofilm. Comparaison avec les
travaux de (Coutte, 2012)

PARAMETRES BIOFILM (rapportés a la quantité de biomasse fixée)

(Coutte, Référence Q=20 Q=2 Pc=0,25 pe=1lbar [Glucose [0O2]=38
2012) mL.min? mL.min? bar ]=40g.L* %

(E;]?)m assefixee o oxi 9100 10£2 1246 50+4 4422 2646 37+4 12+3
Pourcentage de 55% 66% 76% 89% 92% 95% 89% 80%
biomasse fixée

Y gXp.gXfL.hl 82 262 160 61 43 28 59 123
Yeixi mgP.gXfLh1 10 183 196 2 7 81 29 239
Yozuxs gO2.gXfFLht 3,5 1,1 0,4 0,2 0,7 0,5 2,1
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