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cerevisiae (boulardiilors de I'extrapolation du procédé a des bioréactes de volume industriel (Thése de
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Résumé :L’extrapolation de la production d’'un microorgamis est un probléme complexe qui prend en compte
de nombreux parameétres. En effet, les parameétrémmires induisent des conditions environnemestqle
peuvent étre dommageables pour les cellules sdappant dans le réacteur. Il est donc importarpréadre en
compte le c6té génie chimique pour comprendre gsiebnt les conditions hydrodynamiques présentes lda
réacteur et ensuite s’attacher a étudier la répdeseellules vis-a-vis de ces conditions. Ce ttaeaplace dans

le cas particulier de la production de biomassé&decharomyces cerevisiae (boulardiDans ce cas, le point
critique est I'ajout de la solution concentrée dbstrat dans le réacteur. L'utilisation de réacsaale-dowra
permis d'étudier différents cas de conditions hggrmmiques défavorables, ainsi que leurs impacts su
différents parameétres. Dans un premier temps,d&tes parameétres ségrégés (concentration en lseyres
co-produits...) a montré, notamment, une diminutiorreéhdement et une augmentation de la concentration
éthanol. Ensuite, I'étude s’est placée au nivedulage avec I'utilisation de souches exprimaneuprotéine
recombinante fluorescente et de marqueurs celbgafluorescents, couplée a la cytométrie en flugs C
techniques ont permis de mettre en évidence lapcésde différentes sous-populations cellulairesi @ue
'apparition du phénoméne de résistance cellulaie stress lors de la production en réactegede-down
L'importance du choix de la méthode de traitemezd données cytométriques a également été déb&iue.
travail a abordé différents domaines pour tentemimix comprendre la réponse cellulaire aux flubbns des
conditions environnementales ressenties $accharomyces cerevisiae (boulardigrs de productions en

réacteurs mimant les conditions hydrodynamiquesé@gsteurs de grands volumes.

Lejeune Annick (2014). Modeling and experimental stdy of Saccharomyces cerevisiae (boulardaylture
during scale-up process (Thése de doctorat). Gemloio, Belgium, University of Liege — Gembloux Agro-
Bio Tech, p 119, tabl 4, fig 46.

Summary: Scaling-up a production of a microorganism is aplex problem that takes into account many
parameters. Operating parameters induce enviromineonditions that may be problematic for the cells
growing in the reactor. It is therefore importamtake into account the chemical engineering sidenderstand
what kind of hydrodynamic conditions are presenthi@ reactor and then seek to study the responselisf
towards these conditions. This work concerns thiéqudar case of the production 8ccharomyces cerevisiae
(boulardii) biomass. In this case, the critical point is thdition of concentrated substrate in the reactoalés
down reactor was used to study several cases afotlydamic conditions and their impacts on different
parameters. First, the study of segregated parasn@i®@mass concentration, by-products...) showgeld drop

or an increase in ethanol concentration, for exampfter that, the study was placed at the cellldael thanks

to the use of strains expressing a fluorescenepraind cellular staining with fluorescent dyesymed with
flow cytometry. These techniques have permittebriog out different cell subpopulations and the egeace of
the cell resistance phenomenon to stress duringrbeéuction in scale-down reactors. The importantcéhe
treatment method of the cytometric data was alsoudised. This work has addressed various areayg to t
better understand the cellular response to variebronmental conditions experienced $gccharomyces
cerevisiae (boulardiiduring production in reactors that mimic the hydineamic conditions of large volumes

reactors.
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reactors type A, with @18 I/h, 30 I/h and 39 I/h; B) Scale-down reactiyyse B, with Q=18 I/h, 39 I/h and 52
I/h; C) Scale-down reactors type C, with=Q1/h, 12 I/h and 18 I/h.

Figure 3.5: Evolution of trehalose concentration for the diffiet fermentation tests realized. A) Scale-down
reactor type A, with & 30 I/h; B) Scale-down reactor type B, with=(2 I/h; C) Scale-down reactor type C,
with Q=5 I/h and D) Scale-down reactor type C, witxT2 I/h.

Figure 3.6: Comparison of the biomass yield between the stalen reactors tested.

Figure 3.7: Variation of relative conductivity when a pulsesafine solution is injected into the non-mixedtpar
of the reactor. A) Scale-down reactors type A, vi¢k18 I/h (full line), 30 I/h (dashed line) and 39 (dotted
line); B) Scale-down reactors type B, with=@8 I/h (full line), 39 I/h (dashed line) and 58 [dotted line); C)
Scale-down reactors type C, with=® I/h (full line), 12 I/h (dashed line) and 18 (fotted line)



Figure 3.8: Relationship between mixing time and biomass yield

Figure 3.9: Frequency distributions for scale-down reactopetp, a) Q= 18 I/h, b) @= 30 I/h and c) Q= 39
I/h

Figure 3.10: Frequency distributions for scale-down reactopeti, a) @= 18 I/h, b) Q=39 I/h and c) Q= 52
I/h

Figure 3.11: Frequency distributions for scale-down reactopet}, a) Q=5 1/h, b) Q=12 I/lh and c) Q= 18
I’h

Figure 4.1 : Trehalose biosynthesis in the cytosol
Figure 4.2 : Experimental material: scale-down reactor withttivee types of non-mixing parts

Figure 4.3 : Biomass yield (%) of the scale-down tests: cirskeale-down reactor type A, square: scale-down
reactor type B, triangle: scale-down reactor typsdld line: reference reactor

Figure 4.4 : Evolution of intracellular trehalose concentrationg g-1) during the fermentation in scale-down
reactor type A (A), type B (B) and type C (C) (Qsireulation flow rate (I h-1))

Figure 4.5: Evolution of biomass and glucose concentratiorntar tests in mini-bioreactor, solid line: test lwit
glucose excess, dashed line: test with no gluceksess

Figure 4.6: Evolution of the fluorescence intensity of the PRSGFP gene, solid line: test with glucose excess,
dashed line: test with no glucose excess

Figure 5.1: Evolution of A) GFP synthesis under the controttef rpl22a ribosomal promoter and B) Pl uptake
during a batch culture followed by a chemostat at D.25 h-1. The chemostat was started after 8shand 6
hours for the minimal (Verduyn) and rich (YPD) mauhi, respectively. Samples were taken each 15 nsryte
an automated system and sent for analysis to dmerflow cytometer. Only mean values for GFP arld P
uptake distribution are displayed in the figure.

Figure 5.2: Relationship between microbial growth and GFP tsgsis under the control of a ribosomal
promoter. The number of events per uL is direciplyed on the FC software and is in accordandh wi
optical density measurements (results not shovenyyedl as the mean green fluorescence (FL1 chanflefse
parameters were recorded every 15 minutes on tbie bhat least 40,000 yeast cells. The cultivadsplayed
here correspond to a batch culture on Verduyn nmedallowed by a chemostat phase at D = 0.25 h-then
same medium

Figure 5.3: Flow cytometry and confocal microscopy analyseS.aferevisiaeultivated A) in minimal medium
(Verduyn) and B) in rich medium (YPD). Samples wieen at the beginning of the cultivation (afteedour

during the initial batch phase). Flow cytometryulesare displayed in dotplots with FL1 channelresponding
to GFP synthesis and FL3 channel corresponding tgpfke. Only the regions corresponding to th&SPR+

subpopulation and PI+GFP- subpopulation are digglay

Figure 5.4: A) Dotplot expressing the GFP fluorescence intgr(§iL1 channel) in function of Pl-uptake related
fluorescence (FL3 channel). FC analysis performiéer @ h of cultivation in batch bioreactor on rmal
medium. B) Histogram showing the distribution ofupitake related fluorescence among the yeast pibpula
C) Histogram showing the distribution of GFP fluetence among the yeast population. For each histog
boxplot is shown. The box represents the intergaadnge, the whiskers represent the range, thegpaesents
the median and the dot represents the mean.

Figure 5.5: Evolution of the boxplot parameters (box : intearjile range ; bar : mean; dot : median; whiskers :
extreme values) for the yeast population cultivadadninimal medium (Verduyn). The transition frohetbatch
phase to the chemostat phase at a dilution ra3e26fh" occurs after 8 hours of culture. A) evolution lné IGFP
synthesis distribution as function of time. B) aw@n of the Pl-uptake related fluorescence distidn as
function of time. For each case, samples were aatioally taken each 15 minutes and were analyzeanbljne
FC. Representative frequency distribution are shfswsome time points

Figure 5.6: Evolution of the boxplot parameters (box : inteadile range ; bar : mean; dot : median; whiskers
extreme values) for the yeast population cultigdaia rich medium (YPD). The transition from thedtaphase
to the chemostat phase at a dilution rate of 0:2®dturs after 8 hours of culture. A) evolution bé tGFP
synthesis distribution in function of time. B) eutibn of the Pl-uptake related fluorescence distidn in
function of time. For each case, samples were aaiioaily taken each 15 minutes and were analyzegnbljne
FC



Figure 5.7: Evolution of the mean-to-median ratio (MMR) for BFsynthesis and Pl uptake during the
cultivation of yeast carried out either in mininaalin rich medium. In theory, when the mean andrtieelian of

a distribution are close (MMR close to one), the@ydation can be considered as homogeneous. Howener,
rule does not apply for GFP distribution of the stg@opulation at the beginning of the batch phasenmimal
medium

Figure 5.8: Evolution of A) the mean GFP fluorescence intgnaitder the rpl22a ribosomal promoter in the
case of fed-batch cultivations carried out eitherrich (YPD) or minimal (Verduyn) medium B) the nmeBlI
uptake related fluorescence in the case of fedabatdtivations carried out either on rich (YPD) minimal
(Verduyn) medium C) the mean GFP fluorescence sitterunder the rpl22a ribosomal promoter in theecals
cultivations carried out in scale-down reactorbeiton rich (YPD) or minimal (Verduyn) medium Detmean
Pl uptake related fluorescence in the case ofvatitins carried out in scale-down reactor eitherion (YPD)

or minimal (Verduyn) medium. For each case, attld@s000 microbial cells were considered to comphte
mean. Samples were taken each 15 minutes by usifigeoFC. The transition from the batch phasehtofed-
batch phase is indicated by an arrow.

Figure 5.9: Flow cytograms at the end of the cultivation fbe tstandard fed-batch and the scale-down
bioreactor carried-out either on rich or minimal dinen. Flow cytograms are displayed in dotplot forma

showing the FL1 channel (GFP fluorescence) as immabdf the FL3 channel (Pl uptake). Only the region

showing the GFP+PI- and GFP-PI+ subpopulationsdigplayed. The results point out the fact thatscell

growing on rich medium displayed reduced fitnestheéoconditions imposed by the fed-batch mode ag/stby

a progressive rise of the PI uptake by cells lata@ighe GFP+PI- region

Figure 5.10: Evolution of the boxplot representation (box: mtgartile range ; bar : mean; dot : median;
whiskers : extreme values) for the GFP distribuonong the yeast population during the last 7 hofithe
cultivation carried out in fed-batch bioreactor noh (YPD) medium. During this phase, yeast cellsrav
exposed to stress and exhibited a progressiveaseref the population segregation for the GFP coras
displayed on the frequency distribution acquiredhyline FC

Figure 5.11: Evolution of the boxplot representation (box: mtgartile range ; bar : mean; dot : median;
whiskers : extreme values) for the Pl uptake distion among the yeast population during the lakburs of

the cultivation carried out in fed-batch bioreactor rich (YPD) medium. During this phase, yeastscelere
exposed to stress and exhibited a progressive aserén Pl uptake as displayed on the GFP frequency
distribution acquired by on-line FC

Figure 5.12 : Mini bioreactor platform

Figure 5.13 : A: Diagram of heterogeneities zones in an indakteactor, B: Diagram of the feeding strategy
used in the experiments (0: pump OFF, 1: pump @NEvolution of dissolved oxygen during a fed-batéls.
cerevisiae

Figure 5.14 :Evolution of biomass concentration (circle), glse@oncentration (triangle) and dissolved oxygen
rate (square) for the four GFP strain (TPS2, PDCE M and ADH2) during fermentation with no glucose
excess

Figure 5.15 : Evolution of biomass concentration (circle), glse@oncentration (triangle) and dissolved oxygen
rate (square) for two GFP strain (TPS2 and PDC@hddermentation with glucose excess

Figure 5.16 : GFP intensities for the three main stages of ygasith: lag, exponential and stationary stages
and Pictures of the three samples presented aefgyuishowing the GFP induction

Figure 5.17 : Evolution of the GFP contents of the cells for fhar GFP strains (TPS2, PDC6, HXT2 and
ADH2) in case of no glucose excess (left side) iarmhse of glucose excess (right side)

Figure 6.1 : Schéma général des parametres physiques et pgigiaés a prendre en compte pour la réalisation
de l'extrapolation d'une culture de microorganisneas bioréacteur de volume industriel et des teahasq
permettant le suivi de ces parameétres avec, enlesr¢léments abordés dans ce travail



L ISTE DES TABLEAUX

Tableau 2.1 :Présentation de différentes méthodes de mesutenghs de mélange, avec les traceurs et sondes
associés (Adapté de [23])

Tableau 2.2 : Tableau reprenant différents paramétres utilegiaesen cours de culture et le type de mesure
possible : en ligne ou hors ligne

Tableau 3.1 : Synthesis of the different parameters charactegitiie hydrodynamic conditions of scale-down
reactors

Tableau 5.1 :Presentation of the GFP strains used in this warktheir corresponding target genes



CHAPITRE 1 : INTRODUCTION GENERALE
ET PRESENTATION DE LA STRATEGIE

SCIENTIFIQUE



1.1.CONTEXTE DU TRAVAIL

Lors de l'extrapolation d’'une production de micrganismes a I'échelle industrielle,
'augmentation de volume peut entrainer I'appanitie phénomenes qui vont perturber le
bon développement de la culture, comme par exempée mauvaise homogénéisation de
fluide ou une dispersion peu efficace de l'oxygeatissous dans le milieu. Une perte
d’efficacité du mélange est alors observée et dees hétérogénes en substrat, en oxygene
dissous, de pH ou de température apparaissenfradeséa cuve. Ce phénomene reste le plus
souvent incontrdlé et entraine des pertes écon@sipgaur I'industriel. Ce projet a donc pour
but d’apporter une nouvelle méthodologie de tragades industriels désireux d’extrapoler
une production de microorganismes. La difficultgidé dans la connaissance de l'interaction

entre le microorganisme et son milieu de culture.

Le travail est divisé en trois parties :
- étude et modélisation des conditions hydrodynansigiéeloppées au sein du réacteur
- étude de la réponse des cellules a ces conditipdsodiynamiques en étudiant des
parametres non ségreges
- étude de la réponse des cellules a ces conditipdsdiynamiques en étudiant des
parametres ségrégés
L'objectif final est de comprendre et prédire lempmrtement des microorganismes en
fonction des conditions extracellulaires présedtess le milieu de production et ce, grace a la
comparaison de productions réalisées dans deseugacte différentes tailles (mini-

bioréacteurs, réacteurs pilotes et réactscate-dowi

Le cas d’étude choisi est la productionSEcharomyces cerevisiae (boulard@ette levure,
Crabtree positive, voit son métabolisme influeneé |gs variations de concentrations en
glucose au sein du réacteur. Sa production est d@ticée en modied-batchde maniere a
apporter uniquement la quantité de glucose nécessaisa croissance. Ce mode de
production, combiné a la perte d'efficacité du mgk du systeme, provoque I'apparition
d’'un gradient de concentration en glucose dansava.cSi le stress encouru par les cellules est
importants, le métabolisme des cellules est pettathune perte de rendement et de qualité du
produit est observée. Par contre, si le stressneslulé, des mécanismes de résistance au
stress sont mis en place. Il s'agit du phénomémenmdtrade off qui décrit le compromis

métabolique impliquant une résistance au stress.



La complexité du travail est de pouvoir carac#rikétat physiologique de la levure en
fonction des conditions de culture qu’elle rencenét d’estimer I'impact des conditions
industrielles sur la croissance des cellules, téaistance aux stress et sur le mécanisme de

trade off

1.2.STRATEGIE SCIENTIFIQUE

La stratégie scientifique développée dans ce trpeait étre scindée en trois parties.

Tout d’abord, I'impact des conditions hydrodynanggudes réacteurs industriels a été étudie
grace a des réacteurs de laboratoire de géomaittieydiere, nommés réactewsale-down
Ces réacteurs possedent les mémes caractéristigioesilement que les réacteurs de grands
volumes. Les réacteussale-dowrutilisés dans ce travail sont composés de deuieparune
partie agitée (un réacteur de 20 litres) et unéeaon agitée (ampoule en verre ou tuyau en
silicone de différentes géométries). Le milieu ddéure est mis en circulation entre les deux
parties grace a une pompe péristaltique. Ce sysggenmet de mimer les gradients de
concentration apparaissant dans les réacteurstrredsisde grand volume, comme représenté

alafigure 1.1.

Ajout
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Réacteur Scale-Down
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H
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Figure 1.1: Schématisation d’'un gradient de concération (en glucose par exemple) présent dans un
réacteur industriel et représentation de ce méme gudient dans un réacteurscale-down



L’axe suivant concerne I'étude de traceurs physiglaes permettant d’estimer I'impact des
conditions de mélange au sein des réacteurs. hesurs les plus faciles a étudier sont les
facteurs dits non ségrégés. Dans ce cas, la papulaticrobienne est considérée comme
homogene (figure 1.2 A). Ces traceurs peuvent @a® parameétres physiques, liés a la
production (concentration en oxygene dissous, pHyu.fles paramétres liés au métabolisme

de la levure (production de tréhalose, d’éthanal,...)

Le troisieme axe complete le deuxieme puisqu’ilcesne I'étude de parametres ségrégés
permettant d’estimer le stress encouru par lesulesll lors de la production. Les
hétérogénéités présentes au sein de la populaiinators prises en compte (figure 1.2 B).
Les techniques développées dans cet axe sontariguage cellulaire permettant I'estimation
de la viabilité des cellules et I'étude de I'exmies de protéines fluorescentes par des

souches d&accharomyces cerevisiaedifiées.
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Etude non-ségrégée Eude ségrégée
Une seule et méme caractéristique pour Prise en compte de I'hétérogénéité cellulaire avec la
toute la population distinction de sous-populations

Figure 1.2 : Représentation des axes 2 et 3 de lwaségie scientifique de ce travail. A : paramétreqon
ségrégés, B : parameétres ségrégés

Les travaux effectués et les principaux résulthtermus pour ces trois axes de recherche sont

présentés dans les paragraphes suivants.



1.3.APERCU DE LA STRUCTURE DE LA THESE

1.3.1.DESCRIPTION DU PREMIER AXE DE RECHERCHE

1.3.1.1INTITULE
Mise en ceuvre d’un réacteur facilitant I'extrapiolatdes bioprocédés : approdmmle-down

1.3.1.2 BREF DESCRIPTIF DES TRAVAUX EFFECTUES

La levure est un microorganisme largement utilisgaase de ses capacités a produire de la
biomasse ou des métabolites d’intérét. Cependantsessibilité a I'effet glucose rend
I'extrapolation de la production problématique. Bdes réacteurs de grand volume, les
conditions hydrodynamiques ne sont pas idéaleesgdadients de concentration en glucose
peuvent apparaitre surtout si le mdee-batchest utilisé. Dans ce chapitre, qui a fait I'objet
d’'une publication dans le « Journal of IndustriatiMbiology and Biotechnology », les effets
de tels gradients ont été étudiés dans des réaatisr «scale-downs. Ces réacteurs sont
composeés d’'une partie agitée et d’'une partie notéeagLe milieu de culture est mis en
recirculation entre ces deux parties grace a umeppopéristaltique. Ce systeme, dont la
géométrie est modulable, permet de mimer les condithydrodynamiques rencontrées dans
les réacteurs de grand volume. Dans cet artiaddes géométries différentes de la partie non
agitée ont éte testées. Pour chacune des géométnissvitesses de recirculation du milieu
ont éteé testées. Il s’agit donc de 9 réacteurgmifits qui ont été utilisés pour étudier I'impact
des conditions hydrodynamiques sur les paramég&esaissance de la levure.

Durant les tests réalisés avec la lev@accharomyces cerevisiae (boulardidifférentes
constatations ont été observées : le rendementi@nabse (rapport entre la quantité de
biomasse produite et la quantité de glucose ajaitéd production de tréhalose diminuent
tandis que le temps de fermentation (temps enim@clilation et le début de la phase
stationnaire) et la production d'éthanol augmentdnévolution de ces parameétres est
influencée par le type de réactescale-dowret par la vitesse de recirculation entre les deux
parties du réacteur. L'augmentation de la prodacti@éthanol montre que les cellules ont été

soumises a de fortes concentrations en glucose.

Les conditions hydrodynamiques développées dans réesteursscale-down ont éte
caractérisées par la mesure du temps de mélanga fésulte que le mélange peut étre

gouverné par deux phénoménes : la dispersion @oulément piston. Une relation entre



l'augmentation du temps de mélange et la diminudlanrendement en biomasse a pu étre

établie.

Un modele stochastique a été développé et a paftimipliquer que ces effets sont dus
principalement aux conditions hydrodynamiques d#gyates par les conditions opératoires
des différents tests. Le modele présenté pernrepl@sentation a la fois de la circulation des
microorganismes et du mélange de fluide dans urteeaagité. Ces deux phénomenes sont
superposés pour fournir les profils de concentnaéin substrat (glucose) rencontrés par les
cellules pendant leur production en bioréacteus tésultats des simulations ont permis de
montrer que la perte de rendement est liée a I'amgation du nombre de cellules soumises
aux fortes concentrations en glucose créées pagdemescale-downsi le mélange est
gouverné par la dispersion. Dans le cas de I'éooei piston, la diminution du rendement
peut étre expliquée par I'amplitude des fluctuatide concentration en glucose ressenties par

les cellules lorsqu’elles entrent dans la partie agitée.

Méme si le modéle développé est un outil prometaur le scale-updes productions
industrielles, il ne permet pas de clarifier toes phénomenes. Les mauvaises conditions
hydrodynamiques ne peuvent pas expliquer a ellidesé&effetscale-down C’est pourquoi,
il est intéressent d’obtenir des informations sairfdgcon dont les cellules ressentent les

fluctuations de concentration en glucose.
1.3.2.DESCRIPTION DU DEUXIEME AXE DE RECHERCHE

1.3.2.1INTITULE
Etude de traceurs physiologiques des conditionstekss en bioréacteurs : parametres non

ségrégés

1.3.2.2 BREF DESCRIPTIF DES TRAVAUX EFFECTUES

Le tréhalose est un sucre de réserve produitSaacharomyces cerevisidersqu’elle se
trouve en conditions de stress. Il est utilisé camaryoprotecteur pendant la lyophilisation.
Le contenu cellulaire en tréhalose est donc unnpetra intéressant a maitriser dans le cadre

d’'une production industrielle de levure pour assuree bonne conservation des cellules.

Dans ce contexte, les réacteussale-down permettant de mimer les conditions
hydrodynamiques rencontrées par les cellules péndaaa production industrielle, ont été
utilisés. La production de la levure a été réalidéms les trois types de réacteurs présentés

dans 'axe 1. Les résultats obtenus montrent cuiedBules produites en réacteacale-down
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produisent moins de tréhalose que celles prodeite®acteur de référence (c’est-a-dire sans

partie non agitée).

Ces résultats sont complétés par I'étude d’'unersoegprimant une protéine recombinante
fluorescente (GFP) dont I'expression est souslligrice du promoteur du géne TPS2. Ce
gene code pour une sous-unité du complexe enzymeatigsponsable de la synthese du
tréehalose. Cette souche a été produite en mineaabeurs (fioles agitées équipées d'une
sonde mesurant I'oxygene dissous). Les celluledyites en présence d’'un excés de glucose
dans le milieu expriment moins le géne TPS2. Lestdilations de concentration en glucose

affectent les réactions enzymatiques des cellulpsréurbent leur croissance normale.

Cette approche permet l'utilisation du tréhalose, des enzymes associées, comme un
marqueur cellulaire du stress ressenti par lewleslide levure pendant une production

industrielle. Cette approche pourrait étre étereddi@autres métabolites, enzymes,...

Ces résultats ont fait I'objet d’'une publicationndda revue « Biotechnologie, Agronomie,

Société et Environnement ».
1.3.3.DESCRIPTION DU TROISIEME AXE DE RECHERCHE

1.3.3.1INTITULE
Etude de traceurs physiologiques des conditionsstdess en bioréacteurs : parametres

ségreges

1.3.3.2 BREF DESCRIPTIF DES TRAVAUX EFFECTUES

Cet axe est divisé en deux parties :

La premiere partie décrit la production d’'une le/unodifiee, exprimant une protéine
recombinante fluorescente sous le contréle d’'umpteur ribosomial. La viabilité cellulaire
est estimée par un marquage a liodure de propidiDifférents tests sont réalisés en
chemostat ou efed-batch en réacteur bien agité ou en réacsaaie-dowret avec un milieu
riche ou un milieu minimum. L'utilisation d'un cyteetre en ligne permet de suivre pendant
la culture I'évolution des sous-populations deuwel qui se développent au sein du réacteur.
La ségrégation des cellules peut étre interprétgeutdisant différents traitements ou
représentations mathématiques : cytogramme, ratienme/médiane, boxplot. Celles-ci sont

exposees et leur utilisation est discutée.



Dans le second sous-chapitre, l'utilisation de bescde levure exprimant une protéine
recombinante fluorescente (GFP) est développéde @attie a fait I'objet d’'une publication
dans la revue « Cerevisia » et d’'une publicatiamdibstract dans « New Biotechnology ».

Le contexte est toujours celui de la perte d'effita du mélange au sein des réacteurs
industriels. La levuré&accharomyces cerevisiast touchée par ce phénoméne a cause de sa
capacité a passer d’un métabolisme respiratoine @étabolisme fermentaire en fonction de
la concentration en glucose présente dans le miiapparition de zones d’hétérogénéité en
substrat ou en oxygene dissous est donc courame. fldctuations extracellulaires ont
différents impacts au niveau de la physiologie da@sroorganismes qui vont du shift
meétabolique a I'expression de genes spécifiquestriss encouru. Ces réponses cellulaires
aux fluctuations de leur environnement ne sont graore totalement comprises. Dans ce
sous-chapitre, les principales fluctuations exiial@res sont reproduites au niveau d’'une
plate-forme de mini-bioréacteurs. Ceux-ci sont tiekes agitées, bafflées et équipées de
sonde mesurant 'oxygéne dissous. Les cultures rgatisées avec différentes stratégies de
contr6le dufed-batch Une approchescale-downa été développée en considérant les
techniques de relargage lent du substrat ou denBalation intermittente dans le but de
reproduire les fluctuations en glucose et en oxggéissous présentes dans les réacteurs

industriels.

Les mini-bioréacteurs ont été utilisés pour étutieéponse de différentes souches exprimant
une GFP sous le contrdle de divers promoteurs (ADWS2, PDC6, HXT2). Le contenu en
GFP des cellules a été déterminé par cytométridllende facon a prendre en compte
I’hétérogénéité de la population.

La méthodologie présentée ici peut étre proposéemm un outilscale-down D’un c6té les
mini-bioréacteurs permettent d’obtenir un grand hmrde données en peu de temps et avec
un investissement réduit. Cette technique simmlmkinée aux souches exprimant une GFP,
permet d’étudier plusieurs souches en paralléldoat de tester plusieurs types de réponse
cellulaire simultanément. Les effets doale-uppeuvent donc étre compris a I'échelle de

chaque cellule.
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2.1.RESUME

Les microorganismes sont utilisés dans de nombreexmaines (agro-alimentaire, pharmaceutique,
environnemental, énergétique...) que ce soit pourdauction de biomasse ou de métabolites particuliee
passage de I'échelle du laboratoire a I'échellaustidelle est souvent problématique car les migranismes
sont sensibles aux conditions environnementalesldgpées au sein du volume réactionnel. De plysette de
I'efficacité d’homogénéisation des bioréacteursustdels entraine des perturbations au niveau dabméisme
des cellules. C’est pourquoi il est important di#¢w les conditions hydrodynamiques développéeseau du
réacteur. Cet article présente des méthodes delocalcde modélisation de ces conditions. L'impaet d
I'hydrodynamique sur le métabolisme microbien p&wme étudié par I'utilisation de réacteurs scaleatloLes
techniques nouvelles permettant de réaliser uresgalprennent en compte des caractéres physiokgides
cellules, qui estiment I'impact des conditions eamnementales sur le métabolisme microbien et tbonne
réussite du procédé. Enfin, I'étude de Saccharomycerevisiae, microorganisme de grand intérét

biotechnologique, est réalisée.

2.2.INTRODUCTION

L’extrapolation de la production d’'un microorganssnouscale-up est complexe a mettre en
ceuvre car l'augmentation du volume de productiondad a I'apparition de phénoménes
limitants, tant globalement que localement. Le mdéeproductionfed-batchest souvent
utilisé car il permet dobtenir de hautes conceitns cellulaires et donc une bonne
productivité tout en limitant le métabolisme suseret les limitations en oxygéne [1].
Malheureusement ce mode de production, couplé aaxvaises performances de mélange
des réacteurs industriels, conduisent a des graddEn concentration (nutriments, oxygene,
pH...) qui perturbent le développement optimal du roocganisme. Les effets de
'augmentation du volume de production sont ese#aiment une diminution du rendement
en biomasseet une production de métabolites secondairespigarfdésirables. C'est le cas,
par exemple, pouiSaccharomyces cerevisig@]. Cette levure, dite GRASGEnerally
recognized As Sgfest un microorganisme particulierement intéressatustriellement. Elle
intervient dans de nombreux procédés de fermentate I'industrie agro-alimentaire mais
aussi en recherche fondamentale, dans le domaite sémté, en biotechnologies ou pour la
production de bioéthanol. L'apparition d’hétérogéss dans le bioréacteur en cours de
production est problématique car sa croissance pesturbée par les variations de
concentration en glucose : elle produit de I'éthaqeand la concentration en glucose dans

son environnement dépasse 150 mg/l [3]. Ce métabstcondaire est un inhibiteur de

! Métabolisme surverse : voie métabolique secondpirs’enclenche lorsqu’un substrat se trouve e@exians
le milieu

> Rendement en biomasse : rendement obtenu en dilésgoantité de biomasse récoltée en fin de fetatiem
par la quantité de substrat engagée dans la réactio
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croissance des cellules de levure et contient anepde I'énergie fournie par le substrat qui
n'a pu étre utilisé pour la production de biomaglsen résulte une diminution du rendement
en biomasse [4] ce qui n'est pas avantageux darsniexte d’une production industrielle de

biomasse de levure.

La figure 2.1 présente un schéma général des @iffeéparametres intervenant dansdale-

up d’'une production d’un microorganisme. Pour réalisee approche globale et ainsi coller
au mieux a la réalité, il faut prendre en comptastrtypes de facteurs: les facteurs
biologiques liés a la souche d’intérét, les fadazhimiques liés a la composition du milieu et
a la solubilité des gaz et les facteurs physigigssdux caractéristiques du bioréacteur et aux
conditions opératoires [5].

Extrapolation Hétérogénéité
des populations
microbiennes

Hétérogénéité
spatiale des
(gradients de pH, bloréaCteU rs

température, éléments
nutritifs, oxygéne,...)

Génie des Physiologie
procédés cellulaire
Mélange Réacteur Cytométrie en Biologie moléculaire :
Transfert scale-down flux Génomique
Protéomique
é _

* Approche classique
* to, ka,..
* Modélisation
* Mécanique des Fluides

Numérique

* Approche du Modéle

Compartimenté

* Paramétres non ségrégés
* QR, Yy, Biomasse,

métabolites,...

* Paramétres ségrégés
* Marquage cellulaire,

souches GFP, étude des
ARN messagers, puce a

Métabolomique
Cytomique

* Approche stochastique ADN

Figure 2.1 : Schéma général des paramétres physicgiet physiologiques a prendre en compte pour la
réalisation de I'extrapolation d’'une culture de migoorganismes en bioréacteur de volume industriel edes
technigues permettant le suivi de ces parametres

L’augmentation du volume du bioréacteur induit de&térogénéités spatiales. Divers
gradients peuvent apparaitre au sein du volumetioéael : pH, température, éléments
nutritifs, oxygene,... Ces gradients peuvent avoirirapact sur la physiologie cellulaire ce

qui provoque des hétérogénéités au niveau de lalgtogn microbienne. Ces hétérogénéités
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peuvent étre analysées grace a des techniques oftegibi moléculaire (protéomiqtie

génomiqué métabolomiqueou cytomiqué).

Cette revue bibliographique décrit les techniguarsnettant le calcul global de I'extrapolation
d’'une production de microorganismes. Les méthodes ahlcul des conditions
hydrodynamiques des bioréacteurs comprennent leopingne de meélange des fluides et celui
du transfert d’'oxygéne. La technique classiqueise®l pour résoudre un probleme
d’extrapolation est basée sur le calcul des parasétle I'opération de mélange et
principalement du temps de mélahggui en estime lefficacité. Malheureusement les
techniques usuelles de mesure de ce parameétresseptlzar le principe de la boite noire et
considérent le réacteur comme une seule entité geneoce qui est loin de représenter la
réalité, entrainant ainsi de mauvaises estimatidsutres techniques ont donc été
développées pour approcher au mieux les conditiéeléement présentes dans les réacteurs
de grand volume. C’est le cas des modéles compantés, suivant I'approche déterminfste
ou de la mécanique des fluides numérg(MFN). Ces modéles permettent de décrire les
différents flux présents dans le réacteur et agadculer les gradients de concentration
apparaissant dans le réacteur suite & un mélarfgged® Pour aller plus loin, I'approche
stochastiqu® décrit les flux sous forme de probabilités et pettnen plus de décrire les
conditions hydrodynamiques du réacteur, de reptés@ndéplacement des microorganismes
dans ce réacteur. La superposition de ces deuxopt@res permet de déterminer les
concentrations auxqguelles sont soumis les micramisgeaes pendant leur déplacement dans le

réacteur.

Les conditions hydrodynamiques rencontrées dangéedeurs de grand volume peuvent étre

étudiées a petite échelle grace a la mise en celevréacteurscale-down(RSD). Les RSD

* Protéomique : science qui s'attache a caractélis@rotéome, c’est-a-dire I'ensemble des protéitiese
cellule, d'un tissu ou d’un organisme soumis aateglitions expérimentales ou physiologiques précise

* Génomique : science qui se rapporte au génome;&@ise a 'ensemble du matériel génétique poeiles
étres vivants

> Métabolomique : science qui étudie I'ensemble désabwlites (sucres, acides aminés, acides grag, etc
présents dans une cellule, un organe, un organisme

® Cytomique : analyse exhaustive visant & définitat@’une cellule & un moment donné et dans unestat
donné, en intégrant plusieurs parameétres

” Temps de mélange : durée nécessaire a un systémeafieindre un certain degré d’homogénéité, aprés
introduction d’une perturbation

® Approche déterministe : approche de modélisatianpeotimentée permettent de décrire les flux au dain
milieu réactionnel, entre les différents compartitseconsidérés, par la résolution d’équations whfféelles

° Mécanique des fluides numérique : étude des mouvesneéun fluide, ou de leurs effets, par la résotut
numérique des équations régissant le fluide

1 Approche stochastique : approche de modélisatiams daquelle les flux existants entre les différents
compartiments définis du modéle sont exprimés gaéaes probabilités
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sont des réacteurs de laboratoire permettant deemies conditions hydrodynamiques
ressenties par les microorganismes dans un réacidustriel. Ces réacteurs permettent de
calculer les parameétres du génie chimique de nmamkrs aisée mais permettent aussi de
faire le lien avec la physiologie cellulaire en dant possible I'étude a petite échelle de
limpact des mauvaises conditions hydrodynamiquedas croissance et le métabolisme des
cellules. Dans ce cas, les études peuvent étre aneh@ maniere ségrégée ou non. Les
paramétres non ségrégésont les paramétres classiques de la croissafiotire : quotient
respiratoire, rendement de bioconversion du substrdbiomasse, production de métabolites
d'intérét,... L’étude ségrég¥ede la physiologie cellulaire est possible gracesitechniques
de biologie moléculaire dont la cytométrie en flék Elle peut étre combinée aux marquages
cellulaires (iodure de propidium, CFDA, FUN-1, bisaol,...) qui sont autant de parametres
cellulaires qui peuvent étre impactés par les d¢mrdi hydrodynamiques. Il est donc
maintenant possible de suivre I'évolution de cesdaipropriétés cellulaires au cours d’'une
culture. Cette masse d’informations a permis leetiippement de modéles ségrégés dits
modéles d'équilibre des populatidhgpopulation balance model[7]. Ces modéles sont
composeés d’équations decrivant I'équilibre de lpydation prenant en compte les limites, les
conditions initiales et d’autres événements, corfar@obabilité de division cellulaire ou les
stades de transition par exemple. A c6té des mgegueellulaires, l'utilisation de souches
exprimant une protéine recombinante fluorescentplée au gene d'intérét est également un

outil précieux en permettant I'étude en ligne dedliction de ce gene.
2.3. CARACTERISATION DES CONDITIONS HYDRODYNAMIQUES DES

REACTEURS INDUSTRIELS : ENVIRONNEMENT PERCU A L 'ECHELLE

DU MICROORGANISME

2.3.1. CONFIGURATION DES BIOREACTEURS INDUSTRIELS UTILISES POUR LA

CULTURE DE LA LEVURE SACCHAROMYCES CEREVISIAE

Il existe plusieurs types de réacteurs utiliséséahklle industrielle dans le domaine des

bioprocédés. Le choix du réacteur est conditiona@ papplication visée (type de

! paramétres non ségrégés : paramétres décrivaoplaapion cellulaire par une seule valeur moyenoer p
toute la population

2 Etude ségrégée : étude dans laquelle le paramitrérdt est mesuré cellule par cellule

B Modeéle d’équilibre des populations : modéle déarivia modification, dans le temps, de la distribntidu
nombre de cellules, caractérisées par une varidbkeriptive, comme I'dge cellulaire ou un métakolit
intracellulaire
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microorganismes, production de métabolites ou dembasse,...) mais aussi par des
contraintes techniques et économiques. Il est isiples de décrire ici tous les types de
réacteurs utilisés en industrie, tant leur varésiegrande. Trois d’entre eux seront décrits : la

colonne a bulles, le réacteur air-lift et le réacigité. lls sont représentés a la figure 2.2.

Gaz Out Gaz Out
R g N s
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o] (o] o o]
(o] o ©
o ° (o] (o] o o I —
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o ° © °le
1) o ol lo . o ©
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\/ Q7P;)
Air Air Air
a) b) c)

Figure 2.2 : Représentation de trois grands typesedréacteurs utilisés a I'échelle industrielle : agolonne a
bulles, b) réacteur air-lift avec tube de conduiteinterne, c) réacteur mécaniquement agité pouvant
comprendre plusieurs étages d'agitation (ici, un s& étage a été représenté)

Une colonne a bulle (Figure 2.2 A) est un réactslindrique équipé d’un injecteur de gaz

situé dans le bas de la colonne. Le gaz est ingté forme de bulles dans une phase liquide
ou dans une suspension liquide-solide. Ce typeédeteur possede plusieurs avantages.
Premierement, il possede d’excellentes performadeesransfert de masse et de chaleur.
L’absence de parties mobiles et I'aspect compastcdéonnes a bulles entrainent des codts
opérationnels faibles. Elles nécessitent donc pesirmémes raisons peu d’entretien. Les
colonnes a bulles sont utilisées, a I'échelle itdkeife pour la production de métabolites

microbiens valorisables tels les enzymes, les preséles antibiotiques,... [8].

Un réacteur air-lift (Figure 2.2 B) est similairdaacolonne a bulle. Il s’agit d’'un bioréacteur
dans lequel le milieu réactionnel est mélangé et par I'introduction d’air ou d’un autre gaz

a la base d'un réacteur colonne, équipé d'un tubmtéqui peut étre a l'intérieur ou a
I'extérieur du réacteur. Le volume du réacteur desic séparé en une région aérée et une
région non aérée ce qui génere un flux de ciranatertical [9]. Dans leur étude, Ogboreta

al. [10] utilisentSaccharomyces cereviside facon a étudier la faisabilité doale-upde la

production de bioéthanol a partir de jus de bettsale réacteur utilisé est une colonne a
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bulles possédant une partie externe, permettamgicleculation du milieu et I'immobilisation
uniforme des cellules au sein de la colonne. Cdesys permet d’obtenir de hautes
concentrations en éthanol (jusqu’a 80'y.Rocaet al.[11] ont utilisé un réacteur air-lift pour
la production d’éthanol a partir de levures flooiéss. La concentration en biomasse a atteint
85 & 110 g (en matiére séche). L’homogénéisation au seirédateur est bonne, excepté a

concentrations en biomasse et substrat importantes.

Enfin, les bioréacteurs les plus communément @ésiligant au niveau du laboratoire qu’au
niveau industriel, sont les bioréacteurs agitéguie 2.2 C). Il s’agit de cuves cylindriques de
dimensions standards, équipées d’'un axe d’agitationi de mobiles, seules parties mobiles
du réacteur. Le nombre et la géométrie des mobdliesi que la vitesse d’agitation, sont
choisis pour réaliser l'opération de mélange deorfacoptimale. Les conditions

hydrodynamiques présentes au sein de ces réadeuntsdécrites dans les paragraphes

suivants.

2.3.2. ETUDES DES CONDITIONS HYDRODYNAMIQUES DES REACTEURS

MECANIQUEMENT AGITES

Les conditions hydrodynamiques d’'un réacteur déatii’ensemble des phénomenes de
transfert (de masse, d’oxygene,...) intervenant se production en bioréacteue
transfert de masse, ou mélange, est fondamentalbietechnologie car il définit
'environnement dans lequel les microorganismeslug&vd pendant la production en

bioréacteur [12].

2.3.2.1.SCALE-UP ET HETEROGENEITES DE MELANGE
Le scale-upmodifie plusieurs caractéristiques du procédégnentation du volume, du
systeme d’agitation, des temps de mélange et dmulaiion, du nombre de chemins

préférentiels qui peuvent étre suivi par les mioganismes au sein du réacteur,...

Le temps de mélange est le paramétre qui permstirdier |'efficacité du mélange au sein
d'un réacteur, pour des conditions particulieres pdeduction. L'augmentation de cette
caractéristique indique que le mélange ne se eephs de facon optimale et que des zones
nutritifs, 'oxygene dissous, le pH,... Les microonganes se déplacant dans le réacteur sont

donc soumis a des conditions environnementaleahlas.
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Dans le cas d'une production de biomasseSdecharomyces cerevisjala production en
mode fed-batchest utilisée car elle permet d’atteindre des hadiensités cellulaires. Une
solution concentrée en glucose est ajoutée en ocdersulture de maniére a éviter le
meétabolisme fermentaire de la levure et donc ladyeton d’éthanol. Si le mélange ne
s’effectue pas correctement, comme c’est le cas des réacteurs de grand volume, un
gradient de concentration en glucose se crée dépuyeint d’ajout. Ce point d’ajout est
défini comme la zone du réacteur ou la concentragio glucose est supérieure a une valeur

critique [13], spécifique du nutriment et de sofee$ur la croissance du microorganisme.

2.3.2.2LE TEMPS DE MELANGE, ESTIMATION DE L’ EFFICACITE DU MELANGE

Le temps de mélangey,test le paramétre a contréler quand 'opératigiigae du meélange
est 'homogénéisation de deux solutions, par exenihlomogénéisation d’'une solution
concentrée dans le milieu de culture. Le temps éamge est définit comme le temps
nécessaire au systeme pour atteindre un degrdigpéai’homogénéité dans le liquide [14].
Par exemple, Mayet al.[15] considerent que le temps de mélange estipsenécessaire au
systeme pour atteindre 85% d’homogénéité. Pourdvieit al. [16], il s’agit d’atteindre 95%
d’homogeénéité. Il n'existe pas de méthodes acceptidéversellement car chacune d’entre
elles comporte des limitations et dépendent deémwdiffts facteurs : viscosité du milieu,

géométrie du systeme, vitesse d’agitation, aérationcentration cellulaire,...

Ju et al. [17] ont comparé les temps de mélange obtenuséactaurs agités (agitateurs
Rushton) et aérés avec ceux obtenus sans phasesgaile ont observé que le temps de
mélange en présence de gaz est toujours plus leageux obtenus dans une simple phase
liquide. La dispersion gazeuse peut donc étreigafé pour 'homogénéisation [18]. Sweere
et al. [19] ont montré que les concentrations en biomassn métabolites sont fonction du
temps de mélange. Si le temps de circulation dstigur a 30 secondes, les levures sont
fortement influencées par les conditions hydrodyinqaes du réacteur. Si ce temps est
supérieur a 30 secondes, les cellules produisehéttianol. Pendant lscale-up conduisant
généralement a une augmentation du temps de mélBingeact dynamique sur la culture
devient donc plus important et les temps caratiguiss du procédeé affectés par le mélange

doivent étre recalculés [20].

Les méthodes utilisées pour mesurer le temps dange] reprises au tableau 2.1, peuvent
étre divisées en méthodes physiques et méthodesactkas [21] ou en méthodes globales et

locales suivant le volume de liquide impliqué densesure [22].
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Dans le cas des méthodes physiques, un traceajoesé au systeme et la modification de la
grandeur physique est enregistrée grace a uneusiepis sondes placées dans le volume du
réacteur. Il s’agit de la méthode thermique (ajdigau chaude ou d'eau froide), de la
meéthode conductimétrique (ajout d’une solutionrggli de la méthode fluorimétrique (ajout
d’un fluorochrome) ou de la méthode basée sur lsuneedu pH aprés ajout d’'une solution
d’acide ou de base. Ce sont des méthodes diteledocar elles donnent une seule valeur de
temps de mélange a un endroit précis du volume.

Tableau 2.1 : Présentation de différentes méthodete mesure du temps de mélange, avec les traceurs et
sondes associés (Adapté de [23])

. Locales Globales
Méthode —— - — .
Conductimétrique pH Thermigue Chimigue et Optique
Solution ionique Solution d’acide| Eau chaude ou Solution concentrée en
Traceur . . -
concentrée ou de base eau froide colorant, indicateur pH
Sonde Electrode ef[ ;Qnde Electrode pH Thermocouple
conductivité
Bonne précision si
N . utilisation de I'analyse
Bonne sensibilité et précision -
Avantages d'image

Utilisation possible pour de grand volume Détermination des zones

non mélangées

Interférences et fluctuation du signal Nécessité d’un réacteur
dues aux bulles transparent

Ne permet pas de quantifier les zones non mélangée

Ne donne pas le point final du mélange

Inconvénients

(%)

Références
bibliographiques [24] [25], [26] [27] [28], [29], [30]

La méthode conductimétrique a permis a Lejesina. [31] de démontrer que la modification
du taux de recirculation entre la partie agitéagiartie non-agitée d’'un réactesgale-down
permet de créer des conditions hydrodynamiquesrdiites au sein de ce réacteur. La méme
conclusion a été obtenue pour la modification dgdamétrie de la partie non-agitée. Un
exemple de courbes de traceur est présenté aule fj3. Celles-ci ont été réalisées dans un
réacteurscale-downcomposé d’un réacteur agité de 20 litres et djpentie non agitée de 1
litre, & deux vitesses de recirculation différentes traceur utilisé est une solution de NacCl.
Le temps de mélange est plus que doublé quanduleda recirculatioff entre les deux

parties est doublé induisant des conditions demgélanoins efficaces.

" Taux de recirculation : vitesse de recirculationrdilieu entre la partie agitée et la partie nontéagid’un
réacteurscale-down
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Figure 2.3 : Courbe de traceur, représentant la cagité du systéme a revenir a I'état d’équilibre, por un
réacteur scale-downcomposé d’'un réacteur agité de 20 litres et d’'unpartie non agitée de 1 litre, a des
vitesses de recirculation de 18 I/h et 39 I/h [31]

Les méthodes globales sont des méthodes chimiqueptigues. Elles sont basées sur
I'intervention d’'une réaction chimique rapide comfaedécoloration du volume de liquide
contenant un indicateur pH suite a I'ajout d’'unkigon d’acide ou de base. La « sonde » est
souvent I'ceil humain ce qui peut provoquer desuesrelues a l'utilisateur. Pour rectifier ce

biais, un enregistrement de I'image est couplé pragramme d’analyse d’'image [32].

A cO6té de ces méthodes, il existe une techniqueatyae d’'images couplée a une méthode de
fluorescence, nomméaanar laser-induced fluorescence methmd pLIF™. Ce systéme est
composé d’'une source lumineuse (un laser), d’'uerebke de lentilles permettant de former
un plan avec le faisceau laser, d’'un milieu fluoess, d’'une caméra et d’'un programme
d’analyse d’'images. La technique consiste a mediuméznsité de fluorescence du traceur,
excité par un laser plan, et a transformer le signagradient de concentration du traceur
grace a une calibration préalable [33]. La pLIFsh’pas une méthode globale puisque la
mesure se fait uniguement dans un plan. De plies,est limitée au petit volume pour des
raisons techniques liées a I'intensité du lase}. [2Re est donc plutét utilisée pour étudier la
structure des profils de mélange ou quantifier ileromélangé® et le macromélangéplutét

gue pour mesurer le temps de mélange [34-36].

La définition du temps de mélange présentée iciceore I’homogénéisation de deux
solutions. Cependant, cette méme définition a ppiquée a I’'homogénéisation de cellules
marquées avec un fluorochrome (CFDA-SE). Des essdismontré que les deux traceurs se

Y pLIF : technique optique permettant de visualises flux et d’en mesurer certains paramétres (\tess
concentration, température, pression) au sein iggaoteur

' Micromélange : relatif & un mélange au niveau decsastituants

Y Macromélange : concerne le mélange a I'échelle osmopique, c'est-a-dire directement lié au type
d’écoulement
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comportent de la méme maniere au sein du réactlsumépondent aux mémes lois
hydrodynamiques. Ceci a permis a Delvignal.[37] de valider le modéle hydrodynamique
décrivant les fluctuations de concentrations retréas par les microorganismes lors de leur

déplacement au sein du réacteur.

Les techniques présentées ci-dessus concernentateommelange, c’est-a-dire qu’elles
permettent de caractériser les conditions hydroajopaes a une échelle de l'ordre de
grandeur des dimensions du systéeme d’agitationle®rmicroorganismes ressentent les
fluctuations de I'environnement a une échelle beapcplus petite. Il est intéressant de se
demander quels types de techniques pourraientiigtisgs pour caractériser le micromélange.

L'utilisation des marqueurs biologiques est uneepipli sera décrite par la suite.

2.3.2.3.TRANSFERT D OXYGENE

Dans le cas des cultures microbiennes aérobiggdiaen oxygene est un des facteurs qui a
le plus dimpact sur le dimensionnement des réasténdustriels. En effet, le manque
d’oxygéne peut avoir un impact sur la productid&s grands réacteurs, surtout en présence
de hautes concentrations cellulaires, entrainaatdiminution de la viabilité des cellules ou

une modification des voies métaboliques emprurpiéeses cellules.

Les microorganismes sont insensibles aux changsmentoncentration en oxygene dans une
gamme allant de 10 a 100% par rapport au liquider&d19]. Par contre, a de plus faibles
concentrations, les réponses aux variations du éausxygene peuvent étre plus complexes.
A de faibles concentrations, la moindre fluctuatdhn taux en oxygeéne peut impliquer des
modifications dans les voies métaboliques du migaisme. Or, dans les bioréacteurs de
taille industrielle, des fluctuations de la concatibn en oxygéne peuvent apparaitre dans une
gamme allant de 0 a 20%. Celles-ci influencent iffiérdntes maniéres la croissance et la

formation de métabolites par le microorganisme.

La technique classique permettant de garder le deuttansfert d’oxygene (OTR) constant
entre I'échelle laboratoire et I'échelle indusieelconsiste a estimer le coefficient
volumétrique de transfert d’oxygene,ak ainsi que la puissance par unité de volurgd/ P
[38].

La résistance au transfert d’oxygéne se fait emdlamhent au niveau des films liquides
entourant les bulles de gaz et les microorganisetgaus particulierement au niveau du film

liquide entourant la bulle gazeuse. La formule ptamt de quantifier le transfert d’oxygene
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peut étre établie a partir du modéle du double GenwWithman. L’expression permettant de

déterminer le IKa est la suivante :

s . o
% = kL-W'(C L _CL) = kLa'(C L _CL)

Avec g : quantité d’oxygéne transmise de la phasegse a la phase liquide (mdf)sV, : volume de liquide
(m3), K : coefficient de transfert en phase liquide (m%),surface d’échange (m?), €t C{ : concentration en

oxygéne dissous au sein du liquide et a I'équilioneles ), a : aire interfaciale (m2/m3)

Réaliser unscale-upen gardant le taux de transfert en oxygene constaplique une
concentration en oxygéne dissous dans la phasddi§G ) constante et uniforme. Ceci peut
étre réalisé en jouant sur la différence entre &° G, en augmentant par exemple la

concentration maximale (€ et /ou en jouant sur le K [39].

2.3.2.4. MODELISATION DES CONDITIONS HYDRODYNAMIQUES DES REACTEURS
MECANIQUEMENT AGITES

Les procédés classiques d’extrapolation considdeetioréacteur globalement, en faisant
abstraction des caractéristiques locales. Le camtzp boite noire » ou modéle non structuré
permet de calculer facilement certains paramet@sme la puissance dissipée ou le temps
de mélange car il présente l'avantage de la simlicCependant des phénoménes se
déroulant dans la cuve, telle I'apparition de geatlide concentration ou de pH, ne sont pas
pris en compte. La représentation schématique devia du bioréacteur est alors utile afin de
faciliter la description des phénomeénes se produ&dintérieur de celle-ci. La modélisation
structurée est alors un outil efficace. Le volunuebibréacteur peut étre représenté sous la
forme d’'un maillage (MFN) ou divisé en plusieursngartiments reliés entre eux par les flux

décrivant le mélange (modele déterministe ou skiaise).

MECANIQUE DESFLUIDES NUMERIQUE (MFN) ou COMPUTATIONAL FLUID DYNAMIC (CFD)

La mécanique des fluides numérique consiste aetle mouvements d’un fluide, ou leurs
effets, par la résolution numérique d’équationstygee Naviers-Stokes, régissant le fluide.
Dans le domaine de la recherche, cette approchiobgit d’'un effort important car elle
permet I'acces a toutes les informations instamam®ur chaque point du domaine de calcul
pour un co(t global généralement modique par rd@or expériences correspondantes.

Réaliser urscale-upen utilisant cette technique n’est pas encorésadake surtout a cause du
régime turbulent développé dans le réacteur car amhplexifie les équations [39]. De plus,
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'agitation et linjection d'air perturbe I'écouleamt. Des essais de modélisation ont été
réalisés en MFN mais la complexité des équatiotig@lune simplification du modeéle qui
s’écarte alors de la réalité [40]. Il faut dondbfitaun équilibre entre la demande informatique

et les exigences de précision du modéle.

L’ APPROCHE DU MODELE COMPARTIMENTEAMC)

Le modele déterministe est le modéle le plus conamemt appliqué aux bioréacteurs pour
exprimer les phénoménes de mélange. Dans cetteochgpr le réacteur est divisé en

compartiments, chacun considéré comme parfaiteragité. Des équations différentielles

décrivent les flux existant entre ces compartimeloasrésolution de ces équations donne la
trajectoire globale de la dynamique du systéme.sDancas de I’homogénéisation d’'une

solution concentrée dans le milieu de culture, imathique est la répartition de la

perturbation au sein du réacteur sous I'actionrdggssus de mélange.

La figure 2.4 présente un exemple de décompositota cuve d’'un bioréacteur a 2 étages
d’agitation. Les compartiments sont reliés parflies de circulation (les flux de turbulene

ne sont pas représentés) [41]. Ce type de modeheepale représenter les phénomeénes de
meélange avec une assez bonne résolution. La m@ctki modele dépend du nombre de
compartiments considérés : plus celui-ci est élevéileure est la résolution. Il existe des
variantes de cette approche en fonction du tyjgkel @iombre d’agitateurs ainsi que du nombre
de compartiments considérés [42]. Le modele le gilmple, ne prenant en compte qu’un seul
compartiment par étage d’'agitation [43, 44], estet@ rapidement limitant pour décrire les
phénomenes de mélange. Le modéle du réseau de (Mmtasrks-of-Zones), dans lequel de
nombreux compartiments interconnectés sont prisoempte, a été développé par Mastral.

[45, 46]. L'augmentation du nombre de compartimgresmet d’améliorer la résolution du
modele mais le rend aussi plus complexe, point e du traitement informatique, par
exemple. La version originale du modele du réseauzahes a été étendue pour couvrir la
distribution de taille des bulles gazeuses, lesfienh de masse gaz — liquide, la cinétique des

bioréacteurs et les opérations utilisant plusiagigateurs [41].

¥ Flux de turbulence ou flux tangentiel : caract€wendiuide dans lequel la vitesse présente en pmint un
profil tourbillonnaire
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Figure 2.4 : Décomposition de la cuve en zones hog@mes interconnectées par les flux de circulatioeé
flux de turbulence ne sont pas représentés) : ca&ud réacteur muni d’'un axe avec deux agitateurs

Dans le cas du modéle déterministe, basé sur usauésle zones, I'évolution de la
concentration du substrat est décrite par un engedquations différentielles, décrivant le
bilan de masse d’'un compartiment, interconnect& aom (ses) voisin(s) par des flux de

circulation et/ou de turbulence :
Variation = In — Out

Ou v*ﬁch*(c

. -C)+Q.*(C

n+i n+i +Cn—j _Z*Cn)

Avec G: concentration en soluté (§), Qc et Q: débit de circulation et débit de turbulence f)tet V : volume

d’'un compartiment (1)

L’ensemble d’équations ainsi créé peut étre répaluune routine de type Runge — Kutta
[47]. Les flux de circulation, Q sont calculés en utilisant des corrélations vedar’analyse
dimensionnelle et les flux de turbulence, Qe, sstimés par des expériences de mesure du

temps de mélange.

Ce type de modéle ne permet d’obtenir qu’'une ssoilgtion relative a chaque opération de
mélange. Une autre limitation est que le modelewestruit sur base de flux de molécules

solubles et non pas sur des flux de petites péecl,e comportement des microorganismes
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durant leur séjour dans le réacteur n'est doncnpagélisable par ce type d’approche. De
plus, le traitement mathématique, assez lourd, ssé&de a la résolution des équations
différentielles fait que seuls les cas les plugpsa® peuvent étre décrits. Une augmentation du
nombre de compartiments considérés provoquentrii@migtion de la complexité du calcul et

donc du temps nécessaire a la réalisation d’'unelation.

APPROCHE HYBRIDE

L’approche hybride combine la mécanique des fluidesmérique avec le modéle
compartimenté. La définition des compartiments sabérés comme homogenes, peut se faire
manuellement ou de maniére automatique. Cette elppraonsiste donc a résoudre
I'écoulement turbulent par mécanique des fluideménigue et ensuite de développer un

modéle compartimenté basé sur les résultats dé-M M8].

Bezzo et al. [49] ont développé un modele hybriderg@tudier des bioréacteurs complexes
conduits en modbatch Un des avantages du modele hybride est qu’il peda déterminer
les flux entre des zones adjacentes, ainsi que clractéristigues hydrodynamiques
importantes de chacune des zones. Cette approch&véle donc étre un outil utile pour
prédire les interactions complexes entre les réastbiologiques et I'hydrodynamique des

bioréacteurs agités.

COUPLAGE HYDRODYNAMIQUE— REACTIONS BIOLOGIQUES

Dans le cas des bioprocédés, le but shale-up est de prédire le comportement du
microorganisme en fonction des performances dwehaeur. Dans cette optique, le couplage
d’'un modele de cinétique microbienne a un modeldrddynamique, constitue un outil
intéressant pour I'étude des phénomenes d’extrapelaComme dans le cas des modeles
hydrodynamiques, de nombreux modéles de cinétigeeohienne, structurés ou non, sont
disponibles dans la littérature. Le modele le @umsple, non structuré, est celui de Monod
[50]. Mais il existe de nombreux modéles structurésdele du goulot d’étranglement [51],
modele cybernétique [52], modéle cinétique et dadfert de masse [53], simulation de la
compétition dynamique entre les voies métabolidsd$, modele prenant en compte deux

compartiments biochimiques [55],...

Dans le paragraphe suivant, I'approche stochastgtidécrite. Celle-ci permet de combiner,
en utilisant les probabilités, la description deaditions hydrodynamiques avec la cinétique

de croissance des microorganismes.
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APPROCHE STOCHASTIQUE

Cette approche prend en compte le caractére akathi processus de mélange par
l'introduction de probabilités décrivant les fluxigtant entre les compartiments du modele,
appelé « états ». Deux types de probabilité peudteatdécrits : la probabilité de quitter I'état

i et la probabilité de rester dans I'état i. Leshabilités que possede une particule de rester
dans cet état ou de migrer dans un autre vonteéfattion de mélange au sein de I'entiereté
du réacteur. Les probabilités sont proportionnedleslux de circulation, de turbulence (ou
tangentiels). Ces probabilités entrent dans la amitipn d’'une matrice, appelée matrice de
transition. Cette matrice multipliée par le vectétat, vecteur reprenant les concentrations en
substrat de chaque état considéré a un temps doésifife en un nouveau vecteur état
décrivant les concentrations en substrat dansfiésehts états de la cuve a I'instant suivant.

La résolution des probabilités conduit a différentajectoires de la dynamique du systeme.
Plusieurs simulations sont donc nécessaires pdanilla moyenne et la variance associees a
la dynamique du systéme. Ce type de modeéle a jicsct€& peu exploité par la littérature
traitant de mélange dans les bioréacteurs. Pouckite approche présente de nombreux
avantages, a performance semblable a celle dertiape déterministe :

- facilité de résolution mathématique car il s'adiiree succession de multiplication de
la matrice de transition et du vecteur état (chdm&larkov [56])

- prise en compte du caractére aléatoire du processoslange
- possibilité de décrire la circulation d’'une partecet donc d’'un microorganisme

Ce dernier point est important car il est alorsspme de coupler un modele décrivant
I'hydrodynamique du réacteur avec un modéle déatilea croissance microbienne. A partir
du modéele de I'hydrodynamique du systéme, le tra@yen d’un microorganisme pendant la
fermentation peut étre calculé ainsi que les camatons en glucose auxquelles celui-ci est

confronté.

La principale limitation de cette approche de mis@dion est de travailler sans référentiel
temporel. Une transition correspond a un intervalée temps qui doit étre estimé pour
permettre de resituer 'opération de mélange damsrhps. Pour cela, le temps de mélange est
utilisé :

t t

— C

_m
k n*c

At =
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Avec 4t : durée d'une transition (s),,t temps de mélange de I'expérience de traceur r{s),nombre de
transitions a effectuer avant d’'atteindre I'étatrspondant au temps de mélange témps de circulation (s) et

C : paramétre caractéristique de 'agitateur.

2.4. REACTEURS DE LABORATOIRE COMME OUTIL PREDICTIF DE

L'EXTRAPOLATION DES BIOPROCEDES : APPROCHE SCALE-DOWN

Le réacteurscale-downest un systéme permettant de mimer les conditotisues de la
production industrielle de microorganismes a petdieelle. Ces réacteurs ont été utilisés pour
mimer l'influence des gradients en oxygéne, en@gecde pH ou méme l'impact du transfert
de chaleur sur différentes cultures de microorgaess [57]. Il existe plusieurs types de
réacteursscale-down Certaines configurations sont représentées @uaef 2.5. Le choix de
cette configuration doit se faire en prenant en memnie type d'effet étudié ainsi que le

microorganisme produit [5].

Réacteur scale-down a Réacteur scale-down a
2 compartiments un compartiment
Solution .
fed-bacteh Solution fed-

©

v ) =] ) 4

batch (ajout
par pulse)

fed-bactch

A) B) ©

Figure 2.5: Schéma de différents types de systémseale-down A) Couplage de 2 réacteurs agités, B)
Couplage d'un réacteur agité avec une partie non &ge, C) Réacteur agité seul dans lequel les condits
opératoires varient

Les réacteurscale-downa deux compartiments (figure 2.5 A et 2.5 B) otét ldargement

utilisés pour étudier les phénomeénes interven&géchelle industrielle. Le réacteur agité peut
étre relié a une zone non agitée ou peu agitéeré€fig.5 B) et le milieu de culture est mis en
recirculation entre ces deux parties grace a umeppopéristaltique [13, 58]. Ce type de
configuration a été utilisé pour étudier l'impace da zone d’ajout en glucose sur
Saccharomyces cerevisif#]. Delvigneet al. [59] ont montré qu’un tel systeme permet de

créer un gradient de concentration tel qu'il esicomtré dans un réacteur de grand volume.
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Ce phénomene est aussi plus marqué dans le casr@foteurfed-batchou une solution
concentrée en glucose est ajoutée en un seul goiférmenteur. L’étude d’'une culture en
systemescale-downmontre une diminution du rendement en biomassan c’est le cas
lors d’une production industrielle @accharomyces cerevisif#l]. Cette diminution est due
aux zones de fortes concentrations en glucose iggiele systeme de recirculation. 1l 'y a
aussi une production d’éthanol dans cette régianlaaconcentration en glucose y est

supérieure a la concentration critique.

L'effet des valeurs hautes et basses de pH supissance &. colia aussi été évalué grace a
ce systeme [60]. Papagiaretial. [61] ont utilisé un réacteur avec une recirculatiobulaire
pour étudier la fermentation Apergillus nigerau niveau du laboratoire. Ce systeme permet
de simuler les boucles de circulation présentes ¢ réacteurs de plus grand volume. La
production d’acide citrique et la morphologie du adlyum ont été utilisées comme
parametres de comparaison entre les 2 systemesyst&mescale-downmis en place peut
étre utilisé pour déterminer le volume maximum pettemt de produire ce microorganisme

en éliminant les gradients néfastes et les excésilograt.

Les résultats obtenus par Georgsal. [62] montrent que le systenszale-downpermet
d’investiguer la sensibilité des microorganismesefa l'augmentation de la taille des
réacteurs et peut étre un outil d’extrapolatio@ressant.

Sweereet al. [63] ont étudié I'effet des gradients de conceidrs en glucose et en oxygene
dissous a l'aide d’'un systerseale-dowrconsistant en 2 réacteurs reliés I'un a l'autigu¢e

5A). Les conditions dans chaque fermenteur peuv&n¢ choisies plus ou moins
indépendamment. Ce systeme a déja été utilisé pateuiset al. [64] pour simuler les
profils en oxygene dissous qui peuvent étre obsdoré de la production a grande échelle de
'acide gluconique pa6Gluconobacter oxydand.e systeme couplant deux réacteurs agités a
aussi été utilisé pour comprendre les modificatiom&taboliques observées lorsque les
cellules dE. coli passent de zones aérobies a des zones anaérébje¢ systéme de
couplage de deux fermenteurs offre de plus grapdssibilités pour étudier séparément les

effets des différentes zones.

Une expériencscale-downpeut également étre menée dans un réacteur gguie(2.5 C).
Dans ce cas, ce sont les parametres qui fluctwemtrpcréer un gradient de concentrations en

nutriment par exemple. L’ajout se fait par pulseqoemime le parcours du microorganisme
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dans le réacteur industriel, passant des zoneges fconcentrations en glucose aux zones a

faibles concentrations en glucose [57].

A cOté de ces réacteussale-downdont le volume peut étre de 'ordre du litre,iste des
systemes ou les volumes engagés sont de l'ordrenitlilitre voire du microlitre. Ces
réacteurs permettent d’atteindre un haut degré&abaatisation et ainsi obtenir des procédures
permettant d’acquérir de nombreux résultats endeetemps et avec peu de matériel mis en
ceuvre [57]. Ce type de systeme a été utilisé, gample, pour étudier la cinétique de
croissance et I'expression des génes Gaxharomyces cerevisifb].

2.5. TECHNIQUES D’ANALYSE DES PARAMETRES PHYSIQUES ET
PHYSIOLOGIQUES EN COURS DE PRODUCTION:: VERS DES

PROCEDURES D EXTRAPOLATION BASEES SUR LA PHYSIOLOGIE

La réponse physiologique du microorganisme face @nditions environnementales n’est
pas unique et dépend d'un ensemble de réactionsboii&ues, physiologiques ou
transcriptionnelles. Il s’agit pourtant d’'un pardaree primordial a maitriser lors de
I'extrapolation d’'une culture & I'échelle industiée La technique des puces a ABNpar
exemple, a été utilisée pour étudier la réponssateharomyces cerevisiaes-a-vis du stress
salin [67] ou du stress osmotique [68]. Erasmatsl. [69] ont montré que 589 génes de
Saccharomyces cerevisiaent deux fois plus actifs dans un milieu conteéd@3o (W/V) de
sucres. Gaslet al. [70] ont étudié les genes impliqués dans la répanglifférents stress
(Environmental Stress Response ou ESR) grace & ietine technique, qui, bien que tres
riche en informations, n’est pas utilisable en it ne donne pas une réponse en ligne de

I'état des cellules.

Les réactions en jeu sont caractérisées par diti€seéchelles temporelles et peuvent étre
irréversibles puisqu’elles peuvent toucher la \igbides microorganismes. La figure 2.6
présente les temps caractéristiques liés aux aspagsico-chimiques du procédé ainsi que
ceux liés aux processus microbiens impliqués dangdonse cellulaire.

¥ Puces & ADN : technologie permettant d'analyseivieau d'expression des génes dans une celluléssn
un organe, un organisme ou encore un mélange ceey@eun moment donné et dans un état donné paontap
a un échantillon de référence
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Figure 2.6 : Temps de relaxation de différentes épges du métabolisme des microorganismes et de leur
environnement dans le réacteur (adapté de [20])

2.5.1.CAS DE SACCHAROMYCES CEREVISIAE

Les levures sont un groupe de microorganismeseisg@nt industriellement car elles sont
utilisées dans de nombreux procédés de fermentdtiam, biére, vin,...) mais aussi en
recherche fondamentale, dans le domaine de la,sant®iotechnologies [71] et dans la
production de bioéthanogaccharomyces cerevisiast un microorganisme eucaryote (regne
des Fungi), dit GRAS (Generally Recognized As Sal¥gns un autre domaine, citons
I'exemple deSaccharomyces boulardiitilisée en tant que probioticileet prescrite aux
patients souffrant de diarrhées a la suite d’uitetrgent antibiotique. Cette levure apparait
également intéressante dans la réduction de symagtbdus aux traitements contre
Helicobacter pilorj dans la prévention des infectionsClostridium difficile ou encore
intervient dans le traitement des maladies chrasdie I'intestin comme la maladie de Crohn
[72]. Les levures peuvent donc étre considéréesrmues « cellules-usines ». La production
a I'échelle industrielle d&accharomyces cerevisiast problématique car elle posséde un
métabolisme surverse qui provoque la productiom dhétabolite secondaire, I'éthanol, en
présence d’'une concentration élevée en glucosepi@aomeéne provoque des pertes de

rendement et de viabilité.

Saccharomyces cerevisiagtilise le glucose comme source énergétique patei Sa

dégradation fait I'objet de la glycolyse, conduisaria formation de pyruvate et libérant de
I'ATP et du NADH. Les enzymes clés sont la phospicibkinase et la pyruvate kinase. Le
pyruvate est considéré comme la plaque tournantenékabolisme général chez la levure

[55]. Il est utilisé dans la respiration, en entralans la chaine respiratoire a travers la

% Probiotique : microorganismes vivants (bactérietesures) qui, ajoutés comme compléments & certains
produits alimentaires (yaourts, céréales,...), orefiet bénéfique sur la santé de I'hbte
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membrane mitochondriale, mais peut aussi servirpdiet de départ a la fermentation
alcoolique et conduire a la production d’éthanoktt€ particularité du métabolisme de la

levure est synthétisée a la figure 2.7.
Glucose

Glycolyse

Pyruvate

Capacité
respiratoire

Fermentation

Ethanol

Respiration

Biomasse

Figure 2.7 : Représentation de la capacité respiraire de la levure et duby-passentre fermentation et
respiration

Saccharomyces cerevisidait donc partie des levures sensibles au glu¢é3¢ Elle est
Crabtree positivé et produit donc de I'éthanol méme en conditionobiér quand la
concentration en glucose est élevée (supérielddadll). Pour pallier a cette particularite, la
production de cette levure est effectuédezhibatch c’est-a-dire qu’une solution concentrée
en glucose est ajoutée en cours de culture pountemdi la levure en dessous d'un certain

taux de croissance critiquegiy ou le glucose est totalement oxydé selon un iieft de
rendement en biomasse par rapport au glucégk,. Cependant, entre ce taux critique et le
taux de croissance maximumygs I'exces de glucose est converti en métabolite,laivoie
réductrice, & un rendement plus faib¥rs [74]. Il est donc nécessaire de faire croitre les

cellules a un taux aussi proche que possible dudatique [75-78]. Une maniere de procéder
serait de contrdler la concentration en éthanaleeta maintenir a un niveau aussi bas que
possible [74].

Cette propriété de passer d’'un métabolisme respiead un métabolisme fermentaire, ajouté
au modefed-batch est problématique lorsque l'objectif est d’augteenle volume de

production de la levure. Les gradients de conceatr&n glucose créés dans la cuve par les

*! Effet Crabtree : transition respiro-fermentairecemditions aérobies, c'est-a-dire & une produddiéthanol
en présence d’'oxygene
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conditions hydrodynamiques défavorables perturlgentétabolisme des cellules. Lorsqu’une
culture de levure a produit de I'éthanol lors decszissance, le rendement en biomasse par
rapport au glucose ¥s) chute par rapport a une culture idéale ou layebdn d’éthanol est
evitée. Dans ce cas idéal, la valeur dg; ¥st de 50%, alors que lorsque la levure produit de
I'éthanol, ce rendement peut chuter jusqu’a 39%, [6@ire 36% [31, 59, 79]. En plus de la
perte de rendement, la levure se conserve moimsdii@erd de son pouvoir fermentaire et

donc de sa qualité.

2.5.2.M ESURE DE PARAMETRES PHYSIQUES

Le temps de réponse des sondes et des équipensetd®itbdle est bien plus grand que celui
des processus biologiques. Des sondes avec un tdmpgaction trés court sont donc
requises. Un systéme de contrble industriel idéé @tre simple, robuste et basé sur des
techniques de mesure non-invasives [82]. Dansdedtme culture ou le moded-batchest
utilisé, le contréle de l'ajout est primordial se dortes concentrations cellulaires sont
attendues. Différentes approches ont été dévelspp@®me le suivi de la concentration en
éthanol chezSaccharomyces cerevisig@0] ou d'un substrat limitant comme le méthanol
chezPichia pastoris[81], mais aussi d’autres variables comme le pbkyene dissous, le
guotient respiratoire,... Des approches prenant empt® la physiologie cellulaire voient le
jour comme par exemple le contréle de I'ajout dbssat en temps réel en se basant sur la
demande en oxygene dissous. Cette technique a dnmhéns résultats pour des cultures

industrielles dé&Saccharomyces cerevisjdichia pastoriset Escherichia col{78].

Les capteurs classiquement présents sur un bietgagbnnent des renseignements sur les
parametres physiques du procédé : température,eoryglissous, pH,... Ces parametres
jouent un role essentiel dans la bonne conduitened’production de microorganismes.
Prenons I'exemple des sondes mesurant la quaritté/gene dissous dans le réacteur.
Classiguement cette mesure s’effectue grace a dedes polarographiques [83], qui
possedent divers inconvénients : le temps de ré&pess assez long, I'électrolyte peut se
contaminer et la calibration est souvent difficiBest pourquoi de nouvelles sondes ont fait
leur apparition sur le marché, comme par exempesdades a fibres optiques. Le principe de
la mesure se base surdaenchingde la luminescence [84]. Ce systéeme comporte umi- mi
détecteur qui contient des molécules luminophotesue lequel est dirigé un faisceau
lumineux. Lorsque ces molécules sont portées atamneicité par I'absorption du rayon
lumineux, celles-ci réémettent I'énergie absorbériss forme d’émission lumineuse.

L’'oxygéne vient perturber ce systeme en accept@neigie émise par le rayon lumineux. La
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molécule luminophore reste donc éteinte. Il existe relation entre la concentration en
oxygéne dissous dans le milieu et l'intensité ddulminescence. Ces sondes présentent
'avantage de la rapidité de réponse, de la fécille pose et d’entretien, ainsi qu'une
calibration aisée [85]. Un nouveau polymere hydaiighluminescent réagissant a I'oxygene
dissous a été utilisé dans des microbioréactewsil@ sensitif donne une réponse rapide de
concentration en oxygéne dissous, a une bonnditgtadti a 'avantage d’étre peu colteux

pour les applications en bioprocédés [86].

2.5.3.M ESURE DE PARAMETRES PHYSIOLOGIQUES

Outre ces parametres physiques, ce sont les paesm@bchimiques et physiologiques qui
sont intéressants a suivre de fagcon a adapteptetitions opératoires a la culture réalisée et
ce en temps réel. Le tableau 2.2 présente certinses parameétres, les technigques qui

permettent de les mesurer et si cette mesuretsnfiagne ou hors ligne.

Tableau 2.2 : Tableau reprenant différents parametes utiles a suivre en cours de culture et le typead
mesure possible : en ligne ou hors ligne

N . Mesure Mesure
Phase Parameétres Techniques OFF LINE | ON LINE
Biomasse (estimation de la Densité optique X X
population microbienne total§ Dosage gravimétrique| X
Concentration cellulaire Dénombrement X
(estimation de la population| Cytométrie en flux + X X
Phase solide microbienne vivante) marquage cellulaire
= microorganisme Aristi i ,
g Cargctgns}mue cellulaire Cytométrie en flux +
(perméabilité de la membran :
A . marquage cellulaire oy
activité métabolique, o X
: » utilisation de souches
expression de protéine,
N . GFP
activité enzymatique,...)
Phase gazeuse
= espace de téte du Co,-0 Analyseur de gaz X
réacteur
Kit enzymatique
Métabolites Méthode
Phase liquide (éthanol, acétate,...) chromatographique
= milieu de culture Sonde
Substrat X
Protéines Dosage Follin X

Il existe peu de sondes permettant de suivre e ligs caractéristiques physiologiques des
cellules. Les mesures se font généralement hams;ligpres prélevement d’'un échantillon,
comme c’est le cas pour la mesure de la concemtrati biomasse par exemple. La technique
classique consiste a mesurer la densité optiqu@dwantillon par spectrophotométrie. Cette
densité optique est ensuite convertie en concéniran biomasse (§) grace a une
corrélation qui doit étre établie pour chaque agion. Cette technique ne permet pas, par
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exemple, d’adapter en ligne I'ajout de glucose eértéssance cellulaire. Des sondes mesurant
en ligne la concentration en biomasse existeniesunarché. Elles peuvent étre basées sur
différents principes: sondes diélectriques [87,], 88ondes optiques [89], sondes
fluorimétriques, analyse de la taille des partisul80], mesure de l'impédance a hautes
frequences [91]... Certaines techniques utilisentmicroscope, monté en ligne, qui permet
de photographier et d’analyser directement desrnmdtions morphologiques mais aussi

estimer la concentration cellulaire [92].

L'utilisation de marqueurs fluorescents détectamt présence ou I'absence d’'une
caractéristique physiologique (perméabilité de knbrane, réaction enzymatique, activité
meétabolique,...) couplée a la cytométrie en flux parnd’obtenir un grand nombre
d’informations en peu de temps. La cytométrie ar #st de plus en plus utilisée pour étudier
la physiologie des cellules en croissance. Cetthnigue permet de faire défiler des
particules, molécules ou cellules a grande vitetses le faisceau d'un laser. La lumiere
réémise (par diffusion ou fluorescence) permet ldsser la population suivant plusieurs
criteres et de les trier [6]. Elles peuvent étreniifiées sur base de leur intégrité, de la
perméabilisation des membranes, de leur activitéalmofique ou de leur capacité a se
reproduire [93]. La cytométrie en flux présente deantages non négligeables. Il s’agit d’'une
technique rapide qui mesure les caractéristiqueshdgue cellule. Il est alors possible de
connaitre I'hétérogénéité présente au niveau gepalation cellulaire [6, 7]. Dans le cas de
'estimation de la viabilité cellulaire, la diffitié provient du fait gu’il n’existe pas
uniguement deux états cellulaires : cellules mootesellules vivantes. Les cellules peuvent
étre dans des états physiologiques intermédiaipeajfiés de viables mais non cultivables
[94]. En choisissant difféerents marqueurs cellelgirmployés simultanément pour autant que
les fluorescences ne se superposent pas, il est@bgsible de distinguer par cytométrie en
flux ces états intermédiaires, indétectables partdehniques classiques de dénombrements

cellulaires.

L’iodure de propidium (PI) est un marqueur de Bgitité des membranes [95]. Il colore, en
rouge, les cellules dont les membranes deviennemhgables. Le colorant entre dans la
cellule et s’intercale dans 'ADN. Les cellules salors considérées comme mortes. La
rhodamine 123 (Rh123) est un marqueur du poteséieghembrarfé. Le bromure d’éthidium

(EB), contrairement au PI, peut passer au travessngembranes cytoplasmiques intactes. I

2 potentiel de membrane : différence de potentiebtétpie existant entre les faces extracellulaire et

intracellulaire de la membrane plasmique de toetielle vivante
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est aussi un intercalant de 'ADN mais il est porppé transport actif vers I'extérieur de la
cellule dans les cellules saines [96]. Le Pl egfoma combiné au carboxyfluorescéine
diacétate (CFDA). Il s’agit d’'un composé incolorg geut pénétrer dans les cellules saines. I
devient fluorescent si la cellule possede une ietestérase [97], elle est alors considérée
comme vivante. Le colorant FUN-1 [(2-chloro-4-(2liBydro-3-méthyl-(benzo-1,3-thiazol-2-
yh)-méthyléne)-1-phénylquinolinium) iodide] permée discriminer les cellules sur base de
leur activité métabolique. Il est converti par &edlules, possédant une membrane integre et
meétaboliguement actives, qui transforment la flacemce diffuse verte en des structures
intravacuolaires oranges-rouges ou jaunes-oramgesses [98]. Placé en ligne, le cytometre
en flux permet d’obtenir instantanément |'état welire des microorganismes présents dans le
réacteur et adapter les conditions de culture Sbibe Brogeret al. [99] ont observé que les

cellules different 'une de I'autre pendant leunissance dans le bioréacteur.

Les souches intégrant un gene codant pour uneimpeotécombinante fluorescente (souche
GFP), couplée a la cytométrie en flux constituerg alternative intéressante aux techniques
de marquages cellulaires, parfois laborieuseiste des banques de souches modifiées pour
Escherichia coli[100] et pourSaccharomyces cerevisig®01]. Ces souches peuvent étre
utilisées pour étudier une caractéristique phygigiee précise du microorganisme ou comme
bio-marqueur, c’est-a-dire comme sonde permettardédinir les variations de conditions de
croissance percues par les microorganismes lonsedfwoduction [102, 103]. La viabilité
n'est pas le seul paramétre intéressant a étualierde la production de cellules de levures.
Carlquistet al. [104] ont mis au point un systéeme de double gapparteur exprimant une
protéine recombinante fluorescente cl@&acharomyces cerevisia€ela leur a permis de
mesurer cellule par cellule, grace a l'utilisatide la cytométrie en flux, les variations au
niveau de la croissance et de l'intégrité de la ame aprés un stress physiologique (cycle
de gel et dégel). lls ont ainsi montré qu'il exiatee corrélation inverse entre la croissance et

l'intégrité de la membrane et que plusieurs phgmedycoexistent dans la population.

Les techniques de marquage cellulaire et I'utiiisatie souches exprimant une GFP peuvent
étre combinées. La figue 2.8 montre des photogi@s microscope confocal d’une levure
exprimant une GFP, dont I'expression est liée gramoteur d’activité ribosomal pour la

croissance [104]. Si la cellule est viable, ellpraxe la protéine fluorescente en méme temps
gue l'activité ribosomiale et la cellule fluoresdééchantillon a également été marqué a

l'iodure de propidium. Le microscope confocal petrme prendre des photos de I'échantillon
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sur différents plans ce qui permet de représenter flelement I'échantillon. Le résultat est

une compilation de ces différentes photos.

Figure 2.8 : Exemple de photos prises au microscopeonfocal d'un échantillon de Saccharomyces
cerevisiag(produite en chemostat) exprimant une GFP et margé a I'iodure de propidium : A) photo prise
avec un filtre permettant de voir la fluorescence ouge (marquage Pl), B) photo prise avec un filtre
permettant de voir la fluorescence verte (expressiode la GFP), C) Superposition des images A et B et
d’'une photo prise en inversion de phase et D) Exerfgpde cytogramme pouvant étre obtenu a partir de e
photos

De plus, dans I'exemple présenté a la figue 2.8 fittees ont été utilisés pour observer d'une
part la fluorescence rouge et les cellules marqaéeP! (figure 2.8 A) et d’autre part, la
fluorescence verte et les cellules exprimant lagime fluorescente (figure 2.8 B). La figure
2.8 C résulte de la compilation des trois typespHetos. Il est alors possible d’observer
différents stades cellulaires : cellules au méiabw actif ou non, cellules dont la membrane
est endommagee,.... Un logiciel d’analyse d’imaget,paupartir de ces photos, créer un

cytogramme (figure 2.8 D). Dans ce type de graghighaque point correspond a une cellule.
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Les axes représentent lintensité de la fluoreseesens le vert pour I'abscisse et de la
fluorescence dans le rouge pour l'ordonnée. llsrésmtent donc respectivement la
fluorescence due a la GFP et la fluorescence du®lalen réalisant plusieurs tests de
référence, il est possible de définir des zoness dangraphique qui séparent les cellules

suivant leur état :

cellules dont la membrane est endommagée : GFP-/PI+

cellules se trouvant dans un stade intermédidnieP+/Pl+

cellules n’exprimant ni la GFP, ni le Pl : GFP-/PI-

cellules actives : GFP+/PI-

Les états cellulaires semblent ne pas étre irréless Daveyet al. [105] ont montré qu'il
existait un phénomene de régénération de la membearde redémarrage des activités
métaboliques nécessaires a la croissance de leele@e phénomene est illustré a la figure
2.9. Ces cytogrammes ont été obtenus lors d’untreulde Saccharomyces cerevisjae
exprimant une GFP liée a un promoteur d’actividbsomal. La culture s’effectue en mode
chemostat, apres 7 heures de culbateh Cette expérience a été menée dans le but d’étudie
la stabilisation physiologique de la levure. De$agtillons ont été prélevés pendant la

culture, marqués au Pl et analysés par cytoméirfhie.
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Figure 2.9 : Cytogrammes obtenus au cours d'une dulre de Saccharomyces cerevisiaexprimant une
GFP et marqué au PI (culture batch suivie d’'un chemostat aprés 7H) montrant le phénosme de
régénération

Une évolution de la répartition des cellules daes 4 parties du cytogramme peut étre

observée. Il y a un phénoméne de régénérationcBledes se trouvant dans le groupe des
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cellules a la membrane endommageée juste avantseaga en chemostat se « déplacent »
dans le pool des cellules en stade intermédiaite faair dans les cellules actives apres 13 a
16 heures de culture. Il y a régénération de la bmnane et redémarrage des activités

métaboliques nécessaires a la croissance de lelevu

2.6.CONCLUSION

L’extrapolation de la production d’'un microorganism I'échelle industrielle est complexe a
mettre en ceuvre car il faut tenir compte des canditde mélange développées dans le
réacteur et de I'impact que peuvent avoir ces ¢mmdi sur la croissance du microorganisme.
Cet impact peut étre tres néfaste pour l'industral des pertes de rendement et de viabilité
sont observées. Cet article présente des outitegitant de réaliser le passage de I'échelle
laboratoire a I'’échelle industrielle de facon ptyimale. Les techniques classiquessdale-

up utilisent des paramétres globaux qui ne prenner®t ¢n compte les hétérogénéités
présentes dans les réacteurs de grand volume. Ddsles mathématiques ont donc été
développés pour représenter les gradients dévedapéein des cuves de volume industriel.
Le plus intéressant est le modéle stochastique représente les flux intervenant dans le
réacteur grace a des probabilités et auquel il pessible de juxtaposer la croissance
microbienne et donc d’obtenir un modéle completn®ia cas particulier de la production de
Saccharomyces cerevisjae métabolisme du glucose caractéristique de detture induit
des difficultés lors du passage a une productidastrielle. De nouvelles techniques existent
pour suivre au mieux les perturbations de la phggie des cellules lorsqu’elles sont
soumises a des modifications des conditions deugtmh. Les marquages cellulaires ou
I'utilisation de souches GFP couplés a la cytoreégn flux sont des outils puissants
permettant de suivre I'impact des perturbationsréggnamiques sur la croissance et le

métabolisme des cellules.
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3.1.ABSTRACT

Yeast is a widely used microorganism at the indaistevel because of its biomass and metabolitelypcton
capabilities. However, due to its sensitivity te tilucose effect, problems occur during scale-upeandustrial
scale. In large-scale bioreactors, hydrodynamidlitmms are not ideal and glucose concentrationligras can
arise when operating in fed-batch mode. In thigl\stthe effects of such gradients were studieccatesdown
reactors. These reactors are composed of a mixediqeed to a non-mixed part by a recirculationnguin
order to mimic the hydrodynamic conditions encotedeat the large scale. During fermentation tastscale-
down reactor, the following observations were mabiep of biomass yield (ratio between the biomassipced
and the glucose added) and trehalose productiorirmnelase of fermentation time (time between inaioh
and beginning of stationary phase) and ethanolymtimh. A stochastic model has been developpedantiits
to explain that these effects were induced maiglyhe hydrodynamic conditions. The model presetémvs
the representation of both the microorganisms Eitmn and fluid mixing in a stirred bioreactor. &3 two
phenomena were superimposed in order to obtaindheentration profiles experienced by the microoigas.
The effects observed from the scale-down react@r® \set in relation to different parameters catealdrom

the simulation results.

3.2.INTRODUCTION

The production of microorganisms is a difficultkde realize as it takes into account a living
material and its interaction with the environmentanditions. Mixing operations are
necessary in this production because the agitatiermits an optimal growth of the
microorganism though different phenomena such aat Heansfer, gas circulation,
homogenization,... [1]. The large-scale productioansessential stage of the development of
a bioprocess but the increase in volume inducestiign phenomena. One of the
consequences is the appearance of heterogeneoes inothe reactor, mainly concentration
gradient in pH, substrate or oxygen. The presemhtkese gradients in the reactor forces the
microorganism to adapt and change its metabolibvgags in accordance with extracellular
concentration fluctuations [2, 3]. These perturdnadi cause different effects, called scale-up
effect, such as, biomass yield (ratio between tlbenass produced and the glucose added)
drop, increase in fermentation time (time betwespculation and beginning of stationary
phase) and in ethanol production or loss of vigb{i#]. In order to better understand these
phenomena, the scale-down principle is often uSedle-down reactors have been described
in the literature as a tool allowing the studylod tonsequences of poor mixing conditions on
the growth of microorganisms. It allows to reprogluthe hydrodynamic conditions of
industrial reactors [5] and to show the effectghaf increase in volume at a laboratory scale
[6-8]. Such reactors are generally composed ofxedpart linked to a non-mixed part by a

recirculation pump [9, 10]. The geometry of the 1mixed part depends on the limiting
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phenomenon to be studied [11]. These reactors lafready been tested with different
microorganisms and permit to study a wild rangeftécts of poor mixing efficiency. They
have been used to simulate the effects of oxygdrdartrose concentration gradients [11-17]
on the culture of different microorganisms. Theeeffof dextrose concentration gradients [18,
19] and of dissolved oxygen gradient [20-22], oth@3], have been studied thanks to scale-
down reactors of different configurations. Scalevdrinciple can be used in parallel with
numerical analysis in order to enhance the chaiaat®n of the hydrodynamics.

Structured hydrodynamic model is able to simulagerhixing phenomena in bioprocess with
a good resolution [24-26]. In this model, the reacds divided into a set of interconnected
compartments, considered to be perfectly mixed lamded by flow (mass, heat...). The
simplest model that has been described is compofsede compartment by agitation stage
[27, 28]. The network-of-zones analysis is a mamglex model in which a high number of
compartments is taken into account [29, 30]. Thgimal version of this model has been
extended to simulations of bubbles size distribytigas — liquid transfers, kinetics of
bioreactors and multi-agitated systems [25]. Thecstired model can be developed according
to two approaches: deterministic or stochastic. @eerministic method is based on the
consideration of differential equations that defthe flows between the compartments. The
stochastic approach allows the inclusion of thébphilistic nature of the mixing process and
allows to trace the circulation of particles in tieactor [31]. The advantage of such a model
is the representation of the circulation of micgaorisms and the fluid mixing using the same
structure [32]. Our study is focused on the produmctof Saccharomyces cerevisiae
(boulardii) which is widespread at the industrial level beeaokits capability of producing
biomass and metabolites [33]. In previous workglrbglynamic model has been designed to
characterize the dextrose gradient and microbié c&rculation in large-scale bioreactors.
On this basis, three scale-down bioreactors geosetras been proposed to reproduce
gradient stress experiments at laboratory scalkadtbeen shown that the geometry of the
plug-flow part of the scale-down reactor is rela@vior the stress induction [34]. Different
parameters have been followed during the culturf@aaicharomyces cerevisiaescale-down
reactor (biomass, ethanol or trehalose concentigitim estimate the impact of this stress. The
second part of this study concerns the charactenzaf the hydrodynamic conditions of

these reactors. A stochastic model of these camditis described in the last part.
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3.3.MATERIAL AND METHODS

3.3.1. CULTURE OF SACCHAROMYCES CEREVISIAEIN SCALE-DOWN REACTORS
(SDR)

Saccharomyces cerevisiéd®IUCL 43340), stored at -80°C before use, was uetted in a
500 ml preculture (dextrose (20 g/l), peptone cag&D g/l), yeast extract (10 g/l)) and
incubated at 30°C during 12H under orbital agitatibhe culture medium was composed of
dextrose (5 g/l), peptone casein (10 g/l) and yexsisact (10 g/l). The scale-down reactor was
composed of a 20 liters stirred bioreactors (Bitkaf#rance) with two turbines TD4-TDA4.
The regulation of temperature (30°C), pH (5.5) dis$olved oxygen was ensured by using a
direct control system (ABB). Dissolved oxygen lewsds maintained above 30% saturation
by the stirrer speed. Aeration was fixed at 1 virhe stirred reactor was connected by a
peristaltic pump (Watson Marlow 325D) to the appiaie non-mixed part, characterized as
follow (Figure 3.1):

- SDR type A, glass bulb: diameter = 85 mm, length25 m, capacity = 1 |

- SDR type B, pipe: internal diameter = 8 mm, extedmameter = 12 mm, length = 7.5
m, capacity = 0.377 |

- SDR type C, pipe: internal diameter = 15 mm, exdediameter = 21 mm, length = 5
m, capacity = 0.884 |

—p— /\ / () classoub

Non- Pipe
mixed part CD Small
section
/
Peristaltic pump —— Fed-batch High section
Pump

Figure 3.1: Description of the scale-down reactorested
The fed-batch mode was used in all fermentatiots.td$he dextrose solution was introduced

in the non-mixed part. The feeding strategy adoptethg each fermentation test was:

- 5 h of culture in batch mode
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- Then 12 h of exponential fed-batch mode, the aaltlitif dextrose was controlled by

this equation:
F = FO * @Hmac™t) (1)

where F: feed flow rate (ml nif}), Fy: initial feed flow rate (ml mitl), pmas Maximum specific growth rate of the

microorganism /mitt) and t: culture time (min).

The parametersjix (0.005 1 mif) and 5 (0.0058 ml mift) were previously calculated from
growth data oSaccharomyces cerevisiaebatch reactor (data not shown).

After the exponential fed-batch mode, the feedimg fixed at @=3.5 ml miri* until the end
of the fermentation, i.e. when the dissolved oxygees back over 30%.

3.3.2.FERMENTATION FOLLOW -UP

During the fermentation tests, samples were withdrat the level of the mixed part of the

reactor. Different measurements were carried ouhese samples.

The microbial growth ofSaccharomyces cerevisiae (boulardiwpas evaluated by optical
density measuremeni$540 nm, spectrophotometer GENESYS 2). Biomass esuration

has been determined by the correlation betweegamtensity and dry matter.
The dextrose concentration was determined by entzymethod (YSI model 2700 Select).

The ethanol concentration measurement was real®edin enzymatic kit (Boehringer

Mannheim, Enzymatic BioAnalysis).

The measurement of the intracellular trehalose eaination was also performed. Trehalose
was extracted from the cells after washing samplidls water three times. Then the pellet
was resuspended in 5 ml of distilled water. Sarnydbes were then left 5 minutes in a boiling
water bath. After centrifugation, the supernatargswecovered and analyzed by High
Performance Anion Exchange Chromatography coupiéd Rulse Amperometric Detection
(HPAEC-PAD) on a Dionex DX500 chromatographic systeperating at 1 ml/min. The
volume of injected samples was 25 pl. The statypphiase consisted of a CarboPac PA 100
column (250 X 4 mm) with a pre-column PA 100 (5@ Xnm) (DIONEX Corp, Sunnyvale,
USA). The mobile phase consisted of sodium hydmxib0 mM) and elution was performed

in isocratic mode, followed by a linear gradientthwa solution containing both sodium
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hydroxide (160 mM) and sodium acetate (500 mM). gradlient was completed by washing
with sodium hydroxide 500 mM [35, 36].

3.3.3.MIXING TIME MEASUREMENT

The mixing time was estimated using a conductrimetrethod. A saline solution (NaCl
saturated) was added at the top of the non-mixed Plae conductivity probe was positioned
in the mixed part. Relative conductivity (%) wadcadated from the conductivity curve. The
mixing time was defined as the duration betweenirfextion of the saline solution and the

moment when the relative conductivity reached aealf 85% [37].

3.3.4.HYDRODYNAMIC MODELLING

In order to understand better the phenomena wtakk place in the reactor during the
fermentation, a structured model was developed. fdaetor volume was divided into
compartments, called “states”, considered as piyfesixed. A stochastic approach was
chosen. It describes the mixing phenomenon in w@rprobabilities. The mixed part of the
scale-down reactor was divided into 64 states @l divided into 8 states). Each state is
linked to their neighbors by probabilities. The rhanof states in the non-mixed part depends

on the type of scale-down device used (see thellteeand discussion” section).

Non-mixed part

Figure 3.2: Structure of the compartment model usedio run stochastic simulations. In the case of thEDR
type A, the non-mixed part comprises 3 compartments

As presented in figure 3.2, three types of proli#dsl governed mixing in the mixed part: the
probability of staying in the present state4Jp, the probability of entering into the circulation
flow (Pcircuiatd @nd the probability of diverging from this flowna shifting into another plan

(Pshi). In the non-mixed part, only the probabilitiesstaying in the present state or leaving
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this state and passing into the next state wersidered. The passage between the mixed and

the non-mixed part is defined by,R:

The aim of this model was to simulate the dextrosacentration encountered by the
microorganisms in the reactor during a fermentatést. As these data are difficult to obtain,

two sub-models were considered and described ifotlueving sections.

3.3.4.1.SuB-MODEL 1: FLUID MIXING

The dextrose concentration gradient that appedtseimeactor during the fermentation can be
modelled by a Markov chain [34], which is definedthe multiplication of a transition matrix
(T) and a state vector (S). The transition masiformed by the probabilities presented in the
figure 2 and proportional to the different flowsepent in the reactor. The probability of
staying in the circulation flow of the mixed paRfuad Can be determined from the
calculation of the circulation flow rate:

— * * A3
Q. =N, *N*d -

_Q
Pcirculate - Vv
comp

At 4)
where Q: circulation flow (ms/s), i pumping number, N: impeller speed (1/s), d: ifgrediameter (M), Mmp
compartment volume (m3) awitt time step chosen to run the simulation (in caseAt=1 s).

The probability of leaving this loop, diagonallyfoom one plan to another, is:

Pshift = 1_ Pcirculate (5)

The probability of remaining within the presentggas calculated using the same formula.

The state vector includes the concentration ofetrat the different states considered by the
model. The result of this multiplication is the tetarector describing the concentrations in

each state at the next time interval:
S=T*S,0rS =T'*§, (6)
where S: state vector at the considered time andahsition matrix.

Successive multiplications lead to an understandifigthe evolution of the dextrose

concentration gradient in the reactor.
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In order to calculate accurately the dextrose coimagon gradient, the intermittent behavior
of the pump must be considered [32]. So, a pulsé&rixnavas used to represent the
discontinuous behavior of the pump, in which thenbar of columns corresponded to the
number of transitions and the number of rows torthenber of states. The pulse was carried
out at the level of the first state of the mods, at the level of the non-mixed part, where the

dextrose solution is added during the fermentatsts.
The Markov chain was modified to introduce thgssmatrix:

SI = T * Sl—l + Spulse (7)
The concentrations obtained after the applicatibthis model were normalized i.e. brought

back to between 0 and 1, which permitted to comffaelifferent profiles obtained.

3.3.4.2.5UB-MODEL 2: CIRCULATION OF PARTICLES
A stochastic model of “random number” type was uddte displacement of a particle was
calculated by comparing a number to the value ef tifansition probability in order to

determine if the cell stays in the present statagiches to the next state.

The structure of the transition matrix was the sasi¢he one presented for the fluid mixing
sub-model, and was not developed in the presemrpap

3.3.4.3.SUPERIMPOSITION OF THE TWO SUB-MODELS

The two sub-models were superimposed in order taimlbhe dextrose concentration profile

encountered by the microorganism during a fermamtaest. The profiles form frequency

distributions, which allowed the determination bé thistory of the gradient encountered by
the microorganisms. Each bar of the histogram sgmis the number of microorganisms that

have been, on average, subjected to the rangenoéotrations corresponding to the class.

3.4.RESULTS AND DISCUSSION

3.4.1. FERMENTATION TESTS IN SCALE -DOWN REACTOR

The aim of this section is to show the impact & tise of a scale-down reactor to produce
Saccharomyces cerevisia€he parameters that will be discussed are bionethanol and
trehalose concentration. For each test, the biomiaéd was calculated (ratio between the
amount of biomass obtained at the end of the fetaien and the amount of substrate

(dextrose) involved in the same fermentation).
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Tests carried out in the different scale-down agunfations have been compared on the basis
of a reference reactor, i.e. a well-mixed bioreatg = 5s), without recirculation part. The
dextrose solution was added at the top of theestiessel. The biomass yield obtained in
these conditions reached 47.9%. The ideal yieldafgeast fermentation under fully aerobic
conditions in 50% [6, 38]. A production of ethansldetected during the culture. This is
probably due to the limiting oxygen concentratianthe medium (data not shown). Indeed,
small scale reactor used as a reference is n& tohsidered as perfectly mixed, but as nearly
perfectly mixed, or well mixed. Tracer experimehts/e been carried out and a mixing time
of about 5 seconds has been found, which is vesydompared with mixing time values

found for scale-down reactors.

In all scale-down tests, the final biomass conegiatn is lower than for the reference reactor
(figure 3.3). The greatest reduction was obtainétl the scale-down reactor type B with a
recirculation flow rate (@ of 39 I/h. The difference between the refererez&ctor and the
scale-down tests appeared after approximately 2@shaf culture when the dextrose solution
was added at a constant rate. At this time, thérdex content in the reactor is close to 0 g/l
(data not shown). So these differences can’t bdasgud by a difference in a dextrose
consumption rate.

40 T T T T T T T T T
Reference —

-——A-181h
20| e A-301h ‘ TN i

,,,,,,,

Reference | =0 4mmmmmmimmmmim—im———
-—--B-18lh

—

.....

o

Biomass concentration (g}

40 T T T T . : . :
Reference | =0 ====
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---A-5lh bl
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Figure 3.3: Evolution of biomass concentration forthe three types of scale-down reactor. The referemc
reactor is represented by the solid line. A) Scaldewn reactors type A, with Q=18 I/h, 30 I/h and 39 I/h; B)
Scale-down reactors type B, with @18 I/h, 39 I/h and 52 I/h; C) Scale-down reactorype C, with Q,=5
I/h, 12 I/h and 18 I/h.
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Saccharomyces cereviside a Crabtree positive microorganism. So when ¢bbs are
submitted to high dextrose concentration, they pcedethanol [39]. This production can
cause the biomass yield to fall to 39% [6], wherekeal yield is 50%. In the scale-down
reactors, the ethanol concentration reached duhiegtest is greater than in the reference
reactor (figure 3.4). This is due to the fact tbealts experienced high dextrose concentrations
in the non-mixed part and they switched their meliam to the fermentative process and
produced ethanol. Scale-down reactors types B ameei@ shown to be systems in which
cells produce more ethanol than SDR type A, typgh@wing the highest concentration with
Q=18 I/h.

M. —6— Reference
S —a— 18 I/h
—&— 30 1I/h
—— 39 I|/h

B)

—6— Reference
—a— 18 I|/h
—&— 391/h
—w— 52 1/h

Ethanol concentration (g/l)

—6— Reference
—a— 51/h
—&— 121/h
== 18 I/h

0 5 10 15 20 25 30 35 40 45
Time (h)

Figure 3.4: Evolution of ethanol concentration forthe different fermentation tests realized. A) Scalelown
reactors type A, with =18 I/h, 30 I/h and 39 I/h; B) Scale-down reactoitype B, with Q,=18 I/h, 39 I/h and
52 I/h; C) Scale-down reactors type C, with x5 I/h, 12 I/h and 18 I/h.

Trehalose is a reserve carbohydrate used by yebsta survive during nutrient limitation or
starvation. But it is also a cryoprotectant thatnpés to protect plasma membrane during
freeze-drying for example. A high trehalose cont#rthe cells is linked to a high capacity to
resist to conservation treatments. The resultsepted showed that the final trehalose content

is influenced by the use of scale-down reactougg3.5).
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Figure 3.5: Evolution of trehalose concentration fo the different fermentation tests realized. A) Scke-
down reactor type A, with Q= 30 I/h; B) Scale-down reactor type B, with = 52 I/h; C) Scale-down
reactor type C, with Q,=5 I/h and D) Scale-down reactor type C, with =12 I/h.

The final trehalose concentration is higher for teference reactor than for the scale-down
reactor type C. There is also an influence of #a@rculation flow. When it increases, the

trehalose content increases too and approacheothent of the reference reactor. However
trehalose production is connected with nutrientvstizon so we should observe an increase in
the final trehalose concentration when the recatoih flow increases. We explain the

difference by the continually changing conditiorregents in the scale-down reactor which
perturbs the metabolism of cells. Trehalose iststited by cells when nutrient conditions

are favourable. This sugar can be reassimilatechwhiérient starvation occurs. In our scale-
down reactor, since glucose is added at the lelvéhieo non-mixed part, starvation tends to
occur at the level of the mixed part. This lastt papresents about 90% of the reacting
volume and the starvation effect is thus very inguur Trehalose reassimilation is thus

expected to occur when residence time at the Evble non-mixed part is higher.

The biomass yield was calculated for each scalendeactor and represented as a function of
the recirculation flow rate (figure 3.6). The vadusf the reference reactor are indicated by the
broken line in order to provide a basis of comparig/ith the results of the scale-down tests.
The biomass yield of the reference is superiorh gcale-down reactor, with the greatest

difference being observed for the SDR-type B witk3D I/h. Biomass yield depends on the
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recirculation flow rate, as were almost all thegpaeters presented up to this point. The yields
increase with the recirculation flow rates. Thrests showed a yield close to that of the
reference reactor (SDR-type A with ©30 and 39 I/h and SDR-type C with €18 I/h).
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Figure 3.6: Comparison of the biomass yield betweeie scale-down reactors tested.

These different parameters showed that the usesoéle-down reactor permits to mimic the
scale-up effects observed in a large-scale biareakctdeed, these effects induce an increase
of by-products (ethanol) excretion and a reductdrthe level of biomass concentration,
biomass yield and final trehalose concentratiomil@r observations have been made in the
case of the fed-batch culture Bf coli in large-scale bioreactor (20 m3) and differerdlesc
down reactors [2, 23]. In order to understand thefects, different hypotheses can be
formulated. The first assumption is the appeararid&ictuation in temperature, in pH or in
dissolved oxygen in the non-mixed part but somesmesments showed that it was not the
main explication [40]. So our working hypothesisctwmes: the yield drop is due to the
passage of microorganisms into the non-mixed pantyhich the dextrose concentration is
submitted to high fluctuations. Thus, microorgarsdmave to adapt their metabolism and their
enzymatic systems to these continually changinglitions [41]. Even if the key stages of the
metabolism can respond to fluctuations in substwatkin less than one minute [9], these
continuous changes slow down the normal growth edsy. These adaptation phenomena
cause a lack of efficiency in biomass productiod #us a reduction in yield.

3.4.2.MIXING EFFICIENCY OF SCALE -DOWN REACTORS

All the tests realized in scale-down reactor shoaeelduction of the biomass yield but all the
tests did not give the same reduction. The hydradya characterization is essential to
explain the difference observed. Mixing time cadtidn can give information about the
mixing efficiency in a reactor. It has been meagduiee each fermentation test realized in

scale-down reactor.
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The evolution of the relative conductivity in thaxed part was different for each type of
scale-down reactor (figure 3.7). In the case ofesy\ and C, the mixing phenomenon
presents two steps in homogenization: the salihgiso is dispersed in the non-mixed part
and then it seeps gradually into the mixed pare Girve increase slowly as the tracer comes
through gradually into the mixed part. The curvefiles are completely different for SDR
type B. This type is governed by a plug-flow seatidhere is low fluid dispersion in the non-
mixed part and the perturbation caused by the iatdif saline solution is propagated in one
pulse into the mixed part. It explains the quastantaneous increase in relative conductivity.
Increase in diameter of the non-mixed part involeedecrease in plug-flow section effect,

which gave way to dispersion in the scale-downtaraaf types C and A.
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Figure 3.7: Variation of relative conductivity whena pulse of saline solution is injected into the memixed
part of the reactor. A) Scale-down reactors type Awith Q,=18 I/h (full line), 30 I/h (dashed line) and 39 Y
(dotted line); B) Scale-down reactors type B, withQ,=18 I/h (full line), 39 I/h (dashed line) and 52 i
(dotted line); C) Scale-down reactors type C, withQ,=5 I/h (full line), 12 I/h (dashed line) and 18 I/h
(dotted line)

The mixing time was calculated for each test (&@abl8.1). They are different for each type of
scale-down reactors. SDR type B gives the shombesing times. The system that gives the
worst mixing efficiency, at the particular reciratibn flow rate tested, is the type C. This is
partially due to the increase in volume of the maxed part and to the multiplication of the
possible ways followed by the tracer before it hemcthe detector. Moreover the recirculation

flow rates tested are very low in comparison whté two other types. SDR type A, the system
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in which the dispersion phenomenon is the stronggstes longer mixing times in

comparison with SDR type B.

The last observation that can be made is thatitld y» biomass depends on the mixing time
(Figure 3.8).
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Figure 3.8: Relationship between mixing time and lmmass yield

Yield decreases when the mixing time increases. Higbkest yield drop appears for scale-

down reactor of type B. This is surprising becaiti$eads to the shortest mixing time and so

to the best mixing efficiency. One explanation t@nformulated. In this type of reactor, the

non-mixed part consists of a pipe with a smallisectSo when a cell arrives in the pipe at the
same time as a dextrose pulse, the cell is sulahtittéigh dextrose concentrations as long as
it is in the pipe. The cell has to change its melialpathways and adapts itself to the new

conditions. The “Hydrodynamic modelling” sectionlivgive others explanations.

3.4.3.HYDRODYNAMIC MODELLING OF SCALE -DOWN REACTORS

The differences observed between the three typescale-down reactor appeared after 15
hours of culture, i.e. when the feed solution wddea at a constant flow. So the simulation
takes place when the pump adds dextrose everydndgadnto the systems. The exposure
time to the pulse is 1000 seconds and the numbeellsfis 3500. It is clear that these values
are far from the reality but it still allows us #itain a good idea of the hydrodynamic

conditions in the reactors. These considerations baen discussed by Delvigekeal.[42].
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The number of states considered in the model feréifit for each non-mixed part to make the
differentiation between the different hydrodynammonditions observed with the
conductimetric tests. The probability of passingtle non-mixed part from one state to

another was defined as:

plug — V— (8)

comp

where Ry the probability of passing from state i to staté&, Q;: recirculation flow rate (I/h) and ¥mp State

volume (l).

Plug flow was predominant for types B and C. Sortbe-mixed part was modelled using a
high number of compartments placed in series iermot@ mimic the progression of a tracer in
the pipe, as observed in tracer tests. The plug déifect decreased from SDR type B to C and
then type A is governed by dispersion. So the nurabeells is 15 in the case of SDR type B,
10 for type C and 3 for type A.

All the microbial cells were present in the firtate of the non-mixed part at the initial time.
The frequency distributions obtained from the mqukimit us to appreciate the appearance
of the dextrose concentration gradient in the ma@ifferent parameters will be discussed to

better understand the yield drop observed in taéestown tests.

The frequency distributions show different profildspending on the type of scale-down
reactor (figure 3.9, 3.10 and 3.11).
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Figure 3.9: Frequency distributions for scale-dowrreactors type A, a) Q =18 I/h, b) Q =30 I/h and ¢) Q
=391/h
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Figure 3.10: Frequency distributions for scale-downeactors type B, a) Q=18 I/h, b)) Q =39 I/hand c) Q
=521/h

Figure 3.11: Frequency distributions for scale-downreactors type A, a) Q=51/h, b) @ =12 I/hand ¢) Q
=181/

The distributions of SDR type A (Figure 3.9) showofpes that decrease regularly. The
distributions of SDR type B (Figure 3.10) show ttia cells are here particularly exposed to
small relative concentrations of dextrose. Fordtstributions of SDR type C (Figure 3.11),
there are a large number of cells that encountare| relative concentrations in dextrose but
also cells that were submitted to high relativeaamrations. The recirculation flow rate is an
important parameter of the model. The distribuseems to be much more gathered for high
recirculation flows than for the low recirculatidlows. So a higher number of cells are
exposed to high dextrose concentrations if a lairealation flow is used.

The profiles of the distributions of SDR type A a@dare similar. This agrees with the results
obtained for mixing time tests which show that flmenogenization of the tracer in these two
types of scale-down reactor is dispersion. Howether distributions of SDR type C seem to
be divided into two parts. For the small relativencentrations in dextrose, the profiles
resemble the profiles of SDR type B and when tHative concentrations increase, the

profiles become closer to SDR type A. This corraibes the results of the mixing time tests.

The scale-down reactors of type B show the shom@dghg times. The profiles of the relative
concentrations encountered by cells show that thjenity of cells are confronted with small

relative concentrations. However, this type of saddwn reactor shows the highest
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diminution of biomass yield. An explanation candatvanced to understand the difference in

biomass yield by the consideration of differentgoaeters.

First, it is possible to count the number of celtmt have been exposed to relative
concentrations higher than a critical relative @ntation. The critical relative concentration
chosen was 0.5. The number of cells is expresdativedy compared to the total number of
cells in the population (3500) (expressed in ¥dlgau 3.1).

Tableau 3.1 : Synthesis of the different parametersharacterising the hydrodynamic conditions of sca-
down reactors

Reactor | Recirculation | Yys Mixing Relative number of Fluctuation magnitudes in
type flow rate (I/h) time (s) stressed cells (%) dextrose relative concentration

18 0.352 487 2.09 0.06

A 30 0.451 306 0.54 0.1
39 0.457 213 0.14 0.13
30 0.354 101 0 0.7

B 39 0.331 50 0 0.95
52 0.425 40 0 1
5 0.418 1305 9.29 0.007

C 12 0.396 748 0.94 0.16
18 0.481 214 0.17 0.25

This relative number of cells decreases, wheregas ilcreases. It means that in the case of
scale-down reactors with a high yield drop, a higmember of cells was submitted to high

relative dextrose concentrations. So the relatimacentrations encountered by cells have an
impact on the yield of the culture. The high deg&r@oncentration imposes that the cells have
to adapt their metabolism to withstand these flattuns. It results in a decrease in biomass
yield of the culture. These high concentrationslacated in the non-mixed part of the scale-
down reactor. So our working hypothesis is verifigoe yield drop is due to the passage of
the cells through the non-mixed part where theyeaposed to high dextrose concentrations.

Consideration of the number of cells that are sttiechito high dextrose concentrations cannot
explain the anomalies observed for SDR type B. Thetuation magnitude in dextrose
concentrations experienced by the cells when timégrdéhe non-mixed part is considered to
explain the anomaly observed for SDR type B (TahiE). The fluctuation magnitude is
higher in type B. So in the non-mixed part of typehe cells experience high fluctuations in

dextrose concentration. Thus they have to alter thetabolic pathways in order to withstand
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these changes. These permutations disturb the lgrafadells with the consequence that the

guantity of biomass obtained at the end of ferntemtas lower than for the other types.

The hydrodynamic modelling presented permits téedehtiate the three scale-down system
used in the fermentation tests and in combinatidh wther parameters, it can explain the

scale-down effect.

3.5.CONCLUSION AND PERSPECTIVES

The scale-up of a bioprocess is difficult to realiecause limiting phenomena appear in the
reactor. It induces yield drop or production of esilable metabolites. This paper presents the
study of three types of scale-down reactors in rotdeepresent, at the laboratory scale, the
hydrodynamic conditions of the industrial scalee Heale-down effects observed in our study
were a decrease in biomass concentration and esshgiroduction and an increase of the
fermentation time and ethanol production during thdture. All these parameters were
influenced by the recirculation flow rate. The iease of ethanol production shows that the
cells were submitted to high dextrose concentratiwhen they pass in the non-mixed part,
leading to the synthesis of ethanol.

The hydrodynamic conditions developed in the sdalen reactor were characterized by
mixing time calculation. It showed that mixing ihet three types of scale-down reactor is
governed by two different phenomena: dispersiothécase of type A and C and plug flow
section in the case of SDR type B. A relation betwthe increase of the mixing time and the

decrease of the biomass yield has also been ettatli

To understand why the yield decreases in caseatdé-slown fermentation, a hydrodynamic

modelling procedure is presented. The model carcribes the concentration profile

encountered by the cells during the fermentatiamkk to its division in two parts: circulation

of microorganisms in the reactor and appearanagerfrose concentration gradients in the
system, taking into account the pulses generatatidgiscontinuous operating of the pump.
The results of the simulation permit to partly eplthe yield drop. This drop is correlated to
an increase in the number of cells submitted tt lwgncentrations. It is thus related to the
passage of microorganisms within the zones of bagitentrations of dextrose created by the
scale-down system. This relationship is clear &actor types A and C but not for type B. In
this case, the yield drop observed can be explaiyetie fluctuation magnitudes in dextrose

concentrations encountered by yeast cells wheneghtsr into the non-mixed part.
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This model constitutes a very promising tool foe tbcale-up of fermentation processes.
However it does not permit to clarify all the pharena. The poor hydrodynamic conditions
cannot explain alone the scale-down effect. It \@olbé interesting to obtain information
about the way that microorganisms experience fatains in dextrose concentrations. This
physiological component is missing in our model. e currently working on a model of
microbial growth which could yield knowledge of thehaviour of a cell as a function of the

concentration in dextrose really experienced by teil.
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CHAPITRE 4: ETUDE DE TRACEURS
PHYSIOLOGIQUES DES CONDITIONS DE
STRESS EN BIO-REACTEURS : PARAMETRES

NON SEGREGES

Extrait de :

Lejeune A., Delvigne F., Thonart P., 20I0ghalose content analysis of yeast cells duringnémtation in
scale-down reactors and in mini-bioreactoBASE, 14 (S2), 579-584
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4.1.ABSTRACT

Trehalose is a reserve carbohydrate producesidogharomyces cerevisiaeder stress conditions and used as a
cryoprotectant during freeze drying. So the cetlglantent of trehalose is an important parameterotatrol in
industrial context. Scale-down reactors have bemad uo producé&accharomyces cerevisia€hese reactors
permit to mimic the hydrodynamic conditions expeced by cells during large scale production. Thypes of
scale-down reactors have been tested, differinthéyeometry of the non-mixed part and the recatioh flow
rate. The results show that cells cultivated inlesdwwn reactors produced less trehalose comparatet
reference reactor. These results are completetebgttidy of the expression of the TPS2 promotepleduwith

a green fluorescent protein (GFP). TPS2 is a geding for a subunit of the enzymatic complex resjlale of
trehalose synthesis. This strain was produced ini-bidreactors which are shake flasks equipped \ith
dissolved oxygen probe. This approach allows usielgalose, or related enzymes, as a cellular markéne

stress encountered by yeast in industrial process.

4.2.INTRODUCTION

Trehalose is a natural disaccharide composed ofnmwlecules of glucose, connected by a
stable linka,a-1,1. It can be found in a wide number of microoiges: bacteria, fungi,
insects, plants and invertebrates. Its applicatanes food industries, health care, cosmetic

industries [1].

This paper focuses on the measurement of the @lluéar trehalose concentration in different
production ofSaccharomyces cerevisiaghis metabolite is of great interest at the inidalks
level because it plays several metabolic rolestHirehalose is a reserve carbohydrate during
the non-proliferating periods [2] and protects salvecytosol components against hard
conditions of growth (osmotic and/or thermic chodeprive of a nutriment). This action
permits to the yeast cells with high trehalose enn{15-10 % of dry matter) to resist to the
industrial conditions of production [3]. Thirdlyehalose seems to be useful during drying or
congelation of cells because it protects the mendsaf dried cells and increases the thermic
stability of proteins [4]. The exogenous trehalass also have an influence during the
conservation treatment by protecting the membranesthe structure of proteins [5]. For all
these reasons, trehalose can be considered agartant metabolite in industrial production
of yeast and used as a biomarker of the impactroWwtp conditions in an industrial

production.

The intracellular trehalose concentration that bantypically reached in a batch reactor is
0.025-0.035 g.g of biomass (dry weight). After a fed-batch cultutgs concentration can be

0.13 g.¢' of biomass (dry weight) [6]. The addition of glseoin the reactor induces a
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reconsumption of trehalose, rapidly followed byeavrsynthesis, leading to a higher content
of trehalose in the cell [2, 7, 8]. So the usehef fied-batch process is the best way to increase

the cryotolerance as it increase the trehaloseenbof cells [9].

In this paper, the trehalose content of yeast cel&s measured during scale-down
experiments. Scale-down reactor (SDR) permit toadyce the hydrodynamic conditions of
large scale reactors at laboratory scale [10-1B]|s Particular reactor is composed in two
parts: a mixing and a non-mixing part linked byeairculation pump [13-15]. In a large scale
reactor, heterogeneity zones in glucose conceotrappear, induced by the poor efficiency
of mixing. Microorganisms have to adapt their metem to these extracellular fluctuations
in glucose concentration [16, 17]. The scale-upatfis then observed: biomass yield drop,

fermentation time and ethanol production increamskwaability decrease [18].

The trehalose measurement was made using twogasta direct method and an indirect
one using a fluorescent reporter gene. The diregthod is the High Performance Anion
Exchange Chromatography coupled with Pulse AmpetaenBetection (HPAEC-PAD). It
gives more reliable results than the usual teclesduased on anthrone or trehalase [19]. For
the indirect method, §accharomyces cerevisiagain (YDR0O74W) was chosen in the Yeast
GFP Clones Collection of Invitrogen. In this straive TPS2 gene was replaced by a gene
coding for a green fluorescence protein (GFP). GR® expression is so under the control of
the TPS2 promoter. TPS2 is a gene coding for toslkeab-P phosphatase, a subunit of the
enzymatic complex (TPS complex) responsible otitblealose synthesis (see figure 4.1).

UDP-Glucose
Trehalose

TPS Complex
-

Glucose 6-P / Trehalose 6-P

Figure 4.1 : Trehalose biosynthesis in the cytosol

The TPS complex is located in the cytosol wherehiosynthesis of trehalose occurs [20].
The regulation of intracellular trehalose conceidrais the result of the action of the TPS
complex, associated to the action of trehalaseetilyme responsible of the hydrolysis of
trehalose. The expression of the GFP was used l@snaarker, permitting to follow the
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impact of stress conditions on yeast cells. Theivatlon tests were conducted in mini-

bioreactors where stress conditions are reproduced.
4.3.MATERIAL AND METHODS

4.3.1. CULTURE OF SACCHAROMYCES CEREVISIAEIN SCALE-DOWN REACTORS
(SDR)

Saccharomyces cerevisig®UCL 43340) was stored at -80°C before use. A 500D
preculture (dextrose (20 @), peptone casein (10 Q)| yeast extract (10 @) was prepared
before inoculation of the reactor. The culture mediwas composed of dextrose (5.l
peptone casein (10 g)l and yeast extract (10 g)l The mixing part of the scale-down
reactors is a 20 liters stirred bioreactor (BidtafiFrance) with two turbines TD4-TD4. The
regulation of temperature (30°C), pH (5.5) and aliesd oxygen was ensured by using a
direct control system (ABB). Dissolved oxygen leweds maintained above 30% saturation
by the stirrer speed. Aeration was fixed at 1 vVihe stirred reactor was connected to the

appropriate non-mixed part, characterized as fo(le\gure 4.2):

- SDR type A, glass bulb: diameter = 85 mm, length25 m, capacity = 1 |

- SDR type B, pipe: internal diameter = 8 mm, extedmameter = 12 mm, length = 7.5
m, capacity = 0.377 |

- SDR type C, pipe: internal diameter = 15 mm, exdediameter = 21 mm, length = 5
m, capacity = 0.884 |

The recirculation between the two parts of theescawn reactor was ensured by a peristaltic
pump (Watson Marlow 323S/D).

Mixed part A / C] Glass bulb

Non-
mixed part

Pipe
Small

CD section

High section

Fed-batch
Pump

Peristaltic pump ——

Figure 4.2 : Experimental material: scale-down reator with the three types of non-mixing parts
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The fed-batch mode was used in scale-down testshandextrose solution was introduced in
the non-mixed part. For the reference reactor (wthrecirculation), the feed was made at the
top of the stirred vessel. After 5 h of batch crdtuan exponential fed-batch was used,
following the equation: F=0.0058%*%" (F: feed flow rate (ml.mif), t: culture time (min)).

After the exponential phase, the feeding was fixiea constant flow rate of 3.5 ml/min.

4.3.2.CULTURE OF SACCHAROMYCES CEREVISIAE(GFP) IN MINI -BIOREACTORS
Mini-bioreactors are shake flasks, equipped witlissolved oxygen sensor. The tests are
made in an orbital incubator (Orbi-Safe, Sanyo)e Témperature is maintained at 30°C and
the orbital speed at 110 rpm. The dissolved oxygerrecording using the software
“Oxy_4v2".

The GFP strain is 8accharomyces cerevisiagain (YDR0O74W) from the Yeast GFP Clones

Collection of Invitrogen. The target promoter isS2 It codes for the phosphatase subunit of
the trehalose-6-phosphate synthase/phosphataselesomyhich synthesizes trehalose. Its

expression is induced by stress conditions anassed by the Ras-cAMP pathway [21, 22].

The CFM mineral medium was used. It is compose@lbtompounds are expressed in ;|
KH,PO,, 6.0; (NH).SO;, 12.0; MgSQ, 1.0; EDTA, 0.015; ZnSgx7H,O, 0.0045;
MnCl;x4H,0, 0.001; CoGk6H,0, 0.0003; CuSgx5H,0, 0.0003; NgMoSO,x2H,0, 0.004;
CaCbx2H,0, 0.0045; FeSg&7H,0O, 0.003; HBOs, 0.001; D-biotin, 0.1; D,L-pantothenic
acid, 0.001; nicotinic acid, 0.001; myo-inositol0025; thiamin, 0.001; pyridoxin, 0.001;
para-aminobenzoic acid, 0.0002. Glucose and yedstot were added at final concentration
of 5 g I' each. 50 ml of this medium were used for the ptews. After 10 hours of
incubation (30°C, 110 rpm), 200 ml of CFM medium, mini-bioreactor, were inoculated
with the precultureThe fed-batch solution was added after 15 hoursveas composed of
(all compounds are expressed in™%: [(NH,),SOs, 10.0; KHPO,, 5.0; MgSQ, 0.9; yeast
extract, 5.0. Glucose was added at final conceatraif 30 g I*. The glucose addition was
made using a MatLab program. The profile was catedl using older data set. Two feeding
strategies were used to estimate the impact of po@mg conditions on the trehalose
production: one leading to glucose excess in théiume and one to no glucose excess in the

mini-bioreactor which can be considered as a rafare
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4.3.3.FERMENTATION FOLLOW -UP

During the fermentations, samples were withdrawrthat level of the mixed part of the
reactor and different measurements were carriesdiouhese samples. The microbial growth
of Saccharomyces cerevisiagas evaluated by optical density measurema&nb40 nm,
spectrophotometer GENESYS 2). Biomass concentratias been determined by the
correlation between optical density and dry mafextrose concentration was determined by
enzymatic method (YSI model 2700 Select).

The analysis of the GFP expression level has beszformed with a FACscan (Becton
Dickinson) flow cytometer. Samples are taken diyeitbm the reactor and diluted in 9Q0

of PBS (Phosphate Buffer Solution) and 100f a cycloheximide solution (1 mg.Hl in
order to stop protein synthesis. For each measurer38,000 cells are analyzed (GFP is
excited at 488 nm and emission signals are cotletig using filters at 530 nm). The
measurements are made with FL1 channel intensiieS30 nm. The results have been
analyzed by the CellQuest (Becton Dickinson) sofewand are subsequently exported to
WinMDI and MatLab for further analysis.

4.3.4. TREHALOSE ANALYSIS

Trehalose was extracted from the cells after wasbamples with water three times. Then the
pellet was resuspended in 5 ml of distilled waSample tubes were then left 10 minutes in a
boiling water bath. After centrifugation, the supaiant was recovered and analyzed by High
Performance Anion Exchange Chromatography coupiéd Rulse Amperometric Detection
(HPAEC-PAD) on a Dionex DX500 chromatographic systeperating at 1 ml.mih The
volume of samples injected was 25 pl. The statypphiase consisted of a CarboPac PA 100
column (250 X 4 mm) with a pre-column PA 100 (5@ Xnm) (DIONEX Corp, Sunnyvale,
USA). The mobile phase was composed of sodium hkydeo(160 mM) and elution was
performed in isocratic mode, followed by a lineaadient with a solution containing both
sodium hydroxide (160 mM) and sodium acetate (5600).nThe gradient was completed by
washing with sodium hydroxide 500 mM [23, 24]. Bef@ach set of samples measurements,
a calibration curve was done with concentrationgeaf 62.5 ppm to 5000 ppm. The
retention time of the trehalose was of 2.83 secomts value was very constant for all the

measurements realized (data not shown).

68



4.4 .RESULTS AND DISCUSSION

Three types of scale-down reactors have been usktbaeach type, three recirculation flow
rates have been tested in order to modulate tHeaflnixing efficiency of the scale-down
reactors (see figure 4.2). The biomass vyield, ragbween the biomass produced and the
glucose consumed during the fermentation, has loeéulated for each test. Figure 4.3
shows the means and the standard deviations thatlbeen calculated for each scale-down
type and the horizontal line symbolizes the yieldhe reference bioreactor which reaches a
value of 47.5%. In the case of scale-down cultutes piomass yield is lower than in the case
of the reference reactor. An effect of the typ&BIR and of the recirculation rate is observed
[25]. The higher recirculation flow rate gives, fekample, a biomass yield similar to the

reference reactor.

50+
45+
40+
" . d
=
>
35+
—=—SDR-A
———SDR-B
30 . é— SDR'C
—— Reference
25 L Il 1 1 1
0 10 20 30 40 50

Recirculation flow (I/h)

Figure 4.3 : Biomass yield (%) of the scale-down $¢s: circle: scale-down reactor type A, square: ste
down reactor type B, triangle: scale-down reactorytpe C, solid line: reference reactor

The results of intracellular trehalose measurenfentthe three scale-down reactors are
presented in figure 4.4. The trehalose concentratiahe reference reactor reached a value
close to those found in the literature [6]. In @dises, there is an impact of the recirculation
flow rate. When it increases, the intracellulah&d®se content of cells increases and tends to
the curve of the reference reactor. The trehalasgeat has the same behaviour as the

biomass yield. It can also be observed that thealose content of the cells decreased after

69



the batch period but it re-increases during thebi@ith mode, leading to a higher content of

trehalose in the cells. This fact has been relztdide literature [2, 7, 8].
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Figure 4.4 : Evolution of intracellular trehalose ©ncentration (mg g-1) during the fermentation in sale-
down reactor type A (A), type B (B) and type C (CYQ=recirculation flow rate (I h-1))

In an industrial reactor, the mixing efficiencylasv, resulting in the appearance of substrate

concentration gradients, temperature or pH. INSB&, the impact of a glucose concentration
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gradient on yeast growth was tested. The enviromaheonditions encountered by the cells
are constantly changing. Indeed, the cells pass ftones of high glucose concentration to
zones of low glucose concentration. These chanigasrlol the enzymatic cascade of the cells,
leading to a biomass yield drop. Here we show thalso causes a lower production of
intracellular trehalose. These cells are less ptetein case of downstream processing, such
as lyophilisation. This fact is observed in yeasidoiced industrially where the addition of

glucose during the growing is unchecked. The measent of the intracellular trehalose

content of the cells confirms that the scale-dowactors that we used can mimic the

industrial reactor.

The use of a GFP reporter strain permits to gohéurin the explanation. Two feeding
strategies have been used for the mini-bioreasiper@ments, leading to an excess of glucose
in the first test and to a starvation of glucoseaha second test. The biomass and glucose
concentrations have been measured for the two #egtsare presented in figure 4.5. The
glucose excess reaches in the first test a valig5o€ I*. At this concentration, yeast cells
exhibit a fermentative metabolism. In the secongeexnent, the cells exhibit mainly an
oxydative metabolism.

=

Hop

I I
—— Bomass concentration
—£—Glucose concentration
~(>-Biomass concentration
-~ Glucose concentration

w
o
T

(%]
T

~
o
T

Biomass concentration (g/)
Glucose concentration (g/)

- N
T

-

=
3]
T

-
e
-
-
-
-
e
-
-

Figure 4.5: Evolution of biomass and glucose conceation for two tests in mini-bioreactor, solid line: test
with glucose excess, dashed line: test with no ghse excess

Figure 4.6 shows the analysis of the fluorescetensity of the green fluorescent protein
coupled with the TPS2 promoter. The GFP synthesimare induced in the case of test 2,
where there is no glucose excess. The cells areahk to synthesize trehalose in greater
guantity. They are therefore able to resist betterconditioning treatments, such as

lyophilisation.
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Figure 4.6: Evolution of the fluorescence intensityof the TPS2 — GFP gene, solid line: test with glose
excess, dashed line: test with no glucose excess

4.5.CONCLUSION

Trehalose is an important metabolite involved atldvel of yeast metabolism. It plays a role
of cryoprotectant and makes the cells able of watiding conditioning treatment, such as
lyophilisation. It is an important parameter todakto account in the industrial production of
yeast where the conservation is a main elemernteptocess. In this paper, we studied the
trehalose production in scale-down reactors. Thalt® showed that a poor mixing efficiency

leads to a lower trehalose production. The minrdactor experiments show that a yeast cell
produced with a glucose excess in the medium egeseless the TPS2 gene, allowing the
production of trehalose. In front of these resuitscan be concluded that the constantly
changing environmental conditions experienced bs de industrial bioreactor have an

impact on the enzymatic reactions of the cell agdypb its normal growth.
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CHAPITRE 5: ETUDE DE TRACEURS
PHYSIOLOGIQUES DES CONDITIONS DE
STRESS EN BIO-REACTEURS : PARAMETRES

SEGREGES
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CHAPITRE 5.1. UTILISATION DE MARQUEURS CELLULAIRES
POUR L'ANALYSE EN LIGNE DE LA VIABILITE MICROBIENNE

EN COURS DE PROCEDE

Extrait de :

Delvigne F., Baer J., Gofflot S., Lejeune A., Telek Johanson T., Lantz A.BDynamic single-cell analysis of
Saccharomyces cerevisiae under process perturbatomparison of different methods for monitoring th
intensity of population heterogeneifiournal of Chemical Technology and BiotechnoldgyPress

5.1.1. ABSTRACT

BACKGROUND: Single cell biology has attracted a lot attention these past few years and has led to
numerous fundamental results pointing out the bgtameity of clonal cell populations. In this cortericrobial
phenotypic heterogeneity under bioprocessing cmmditneeds to be further investigated. In this ystyeast
based processes have been investigated by usitigeofloew cytometry in combination with a fluoreste
transcriptional reporter (GFP) and viability fluscence tags (propidium iodide, PI). Methods aimatg
expressing the dispersion of these fluorescence aagong the yeast populations have been invedligate
different bioreactor operating conditions. RESULTY®ast viability was determined on the basis ofiptake.
Segregation between PI negative and positive sublatipns could be efficiently quantified on the isasf the
mean-to-median ratio or the amplitude of the irtergjle range. On the other hand, the same queatiidin
could not be made for the segregation occurrirthetievel of GFP synthesis. Indeed, when cells eeposed

to sub-lethal or mild stresses (such as in scalend®actors) two GFP subpopulations could be vizedlby
real-time FC, but quantification by one of the atvawentioned methods was not possible. CONCLUSIONS:
Yeast population heterogeneity was observed inessmtative bioreactor operating conditions. Diffies for

the determination of segregation at the level oPGlynthesis point out the fact that one needs denstand the
segregation mechanisms for the applied fluoresaprters, to judge whether simple mathematicdstamay

be applied or if more sophisticated computatiomalsd are needed for the quantification of the nbab

population segregation.

5.1.2.INTRODUCTION

Standard biochemical analyses for physiological imong of bioprocesses provide data,
which is an average for the microbial populatioheExistence of unproductive or less robust
sub-populations may have a significant effect andkierall process performance and hence,
the microbial cell phenotypic heterogeneity latebcome a focus for many researches aiming
at improving bioprocess robustness [1-3]. Flow oytry (FC) is a powerful tool for analysis
of microbial cell properties at single-cell leveldaprevious studies have shown that microbial
population segregation can be followed by on-liri2 [B, 5]. More recently, simplified FC

systems have been released on the market alloworg midespread use of this promising
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technique to monitor population dynamics in thédfief microbial analysis [6] and industrial

biotechnology [7, 8].

To gain more physiological knowledge than just infation about cell size and cell
complexity, FC analysis needs to be combined whih wse of fluorescent tags, enabling
monitoring of different important cellular propesi In this work, a dual fluorescent
biomarker based on external propidium iodide (Ri)ake and internal GFP synthesis has
been used in order to assess viability and metalaafivity of a yeast population. Pl is a
fluorescent marker broadly used for the assessoferdll viability on the basis of membrane
permeability [1]. Indeed, PI exhibits a relativédigh molecular weight (668 Da [2]) and can
in principle only be taken up by microbial cellshéiting compromised membranes.
However, several reports have shown that Pl caer étalthy cells [9, 10]. As an example,
Escherichia colicells have been shown to exhibit a transient ss®ein Pl uptake when
exposed to substrate limitation [11, 12]. Recentiyhas also been reported that, in some
cases, Pl stained yeast cells were viable and tablecover membrane integrity after re-
incubation on fresh medium [10, 13]. Another impatt element that must be taken into
account is the fact that the viable and non-viailes cannot be interpreted as a binary
mechanism as there are many intermediate stateedethese two extremes [14]. In order to
gain more insight about the physiological procesassociated with yeast viability and
metabolic activity during process conditions, Ptake analysis was in our study combined
with a fluorescent transcriptional reporter. Thege@end marker depends on the activity of the
rpl22a promoter involved in ribosome synthesis had earlier been seen to reveal different
growth phases [15]. This way, a higher resolut®expected for the characterization of the
intermediate physiological states. Indeed, ther@stein combining such biomarkers, rely on
the potential to highlight four phenotypes (i.e.R5FI-, GFP-PIl+, GFP+PI+ and GFP+PI-),
the GFP+PI+ state representing the transition batweable and non-viable phenotypes.

Traditionally FC data is depicted as histogramssthating the population distribution and/or
dotplots where two different properties are plotgainst each other. Different mathematical
approaches have then been applied to classify celiscategories [16]. The different FC
parameters can also easily be followed on the ledigiseir statistical variables, such as mean
and median values. However, very few reports extstre FC data has been used to in a
guantitative way describe population distributiamsl segregation. It is not straightforward to
express this segregation and new tools are neededlér to quantify this phenomenon with

regards to biological significance.

76



In this study we have applied on-line flow cytorgein combination with a boxplot
representation of the data, aiming at in a higbdghput manner enable determination of
microbial population dynamics over time in bioprsses. In addition, subpopulation
distributions over time were considered. Cultivasavith Saccharomyces cerevisiae both
rich and minimal media are used to illustrate gmbses and limitations with the suggested
data treatment approaches. Population segregatidrdgnamics during batch to chemostat
transition and during fed-batch cultivation weredstigated.

5.1.3.MATERIAL AND METHODS

5.1.3.1.YEAST STRAIN AND CULTIVATION MEDIA

Saccharomyces cerevisiaeporter strain FE440 was used throughout thiglysturhe
integratedS. cerevisiageporter system (FE440) is based on expressidheostable GFP,
exhibiting a bright signal, under the control ok thbosomal RPL22a promoter[15]. The
cultivations were carried out either on rich YPD diwen (glucose 10g/L; casein pepton
10g/L; yeast extract 10 g/L) or in Verduyn minimaledium[17]. For the precultivation
procedure, 1 mL of a frozen stock solution (-80%&)s added in 100 mL of the appropriate
medium. Precultivation was carried out overnighB8@tC under orbital shaking (140 rpm) in
1L baffled flask, before being transferred to stirbioreactors.

5.1.3.2 BIOREACTOR SET-UP AND RELATED ANALYTICS

The yeast GFP reporter strain was cultivated imtaskcale stirred bioreactors (Biostat B-
Twin, Sartorius) operated in either chemostat a-datch mode (remote control by the
MFCS/win 3.0 software). Bioreactor experiments weaeried out by considering an initial
optical density of 0.2. Chemostat was started wtheninitial batch glucose content was
entirely consumed (when dissolved oxygen signaisjisAt this time, the bioreactor was run
with a continuous feeding of fresh medium and wiglhnehl of spent medium at a dilution rate
of 0.25 K. For the fed-batch experiments, two different apphes were used, the first one
by considering a culture performed in the classstafed vessel and another one conducted
with the stirred vessel connected to a recycle Iadon pipe; diameter 0.005 m ; length 6 m
or 12 m in order to modulate the residence timehm recycle loop). This last apparatus
corresponds to a scale-down strategy allowing poociuce heterogeneities expected in large-
scale bioreactors. A continuous recirculation @& knoth between the stirred reactor and the
recycle loop was ensured by a peristaltic pump éafatMarlow 323) with the glucose feed

solution being added at the inlet of the recycleplon order to generate a concentration
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gradient. During all experiments, pH was maintairsgd5 (regulation by ammonia and
phosphoric acid) and temperature at 30°C. Stirage was maintained at 1000 rpm with a
RDT6 impeller and air flow rate was set to 1 L/mirthe beginning of the culture. When fed-
batch phase started, agitation rate and air flde/\ieere progressively raised to 1000 rpm and
1 L/min respectively. The culture was fed with 50Q of a solution containing 400 g/L of
glucose diluted either in rich or minimal mediumtbe basis of a predefined feeding profile.
Growth was monitored by measuring the 4 with a Genesys 10S spectrophotometer
(Thermo Scientific, Belgium). The concentrationsggafcose was determined by YSI and the
concentration of ethanol by HPLC (1100, Agilentuigped with a differential refraction

index detector.

5.1.3.3.ON-LINE FLOW CYTOMETRY PROTOCOL

The interfacing system between the bioreactor aB® &ccuri C6 Flow cytometer (FC) was
constructed on the basis of the in-line mixing pipte. Detailed information about the Accuri
C6 FC can be found online [18]. A first peristalpamp (sampling pump, Watson Marlow
040.DP1D.N2R operating at a rate of 32 mL/min) &stied a cell suspension sample directly
from the bioreactor and injected it in a dilutingw of water (milliQ water as the sheat fluid
of the C6 FC). The dilution fluid was carried fomgeby a second peristaltic pump (dilution
pump, Watson Marlow 040.DP1D.N2R operating at a ct32 mL/min). In line mixing was
achieved by a polypropylene T-mixer. Silicon tubiigternal diameter: 1 mm) was used
except for the direct insertion into the peristafiump, where marprene was used in order to
increase the shelf life of the tubing. All the centions were made using male polypropylene
luer lock systems (internal diameter: 1.6 mm). Bleguence of activation of the peristaltic
pumps was controlled automatically by a PIC18F agontroller. The PIC microcontroller
was embedded in a full PICPLC16 control card predlidy Mikroelektronika. This card
comprised several relays that were programmed deroto activate or deactivate the
peristaltic pumps. The control procedure was degigm the basis of a C code written using
the MikroC pro for PIC controller software. Thesgjgences of activation/deactivation were
set up on the basis of two constraints. The fimtstraint involved full cleaning of the
sampling lines in order to avoid cross-contamimabetween successive samples. The second
constraint implies an appropriate dilution of thedl cuspension before FC analysis. The in-
line mixing system was adjusted so that sample$@manalysis always comprised less than
3.1¢ cells/mL in order to be in the linear range of Igsia and to achieve an effective

separation of the events. The sampling sequencereygsated each 15 minutes. For each
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sequence, the FC analysis was activated autongtiddle sample was pumped through the
FC at a flow rate of 33 pL/min and the resultinge®$ were recorded for 1 minute.
Propidium iodide (P1) staining was performed byiaddPI directly into the milliQ reservoir
at a concentration of 10 mg/L. Detailed on-line pi©cedures can be found elsewhere [8].
The raw data was extracted as fcs files and loattedMatLab with the help of the readfsc
function (by L. Balkay, University of Debrecen, Hyary, available on MatLab central file
sharing). Data were exported from the FC softwé@¥lowplus) as .fcs file and treated by

using the boxplot function.

5.1.3.4 CELL SORTING AND CONFOCAL MICROSCOPY

In order to assess the viability of the four subgapons, i.e. GFP+PI-, GFP+PIl+, GFP-PI-
and GFP-Pl+, cell sorting was carried out on sampteming from bioreactors (FACSaria,
BectonDickinson) and plated onto agar medium (gdecbO g/L, yeast extract 10 g/L, casein
peptone 10 g/L, agar 15 g/L) in order to assess wwbility on the basis of colony forming
unit measurement. The occurrence of the four sullptpns was also checked visually by
using confocal microscopy (Leica TCS SP5).

5.1.4 RESULTS AND DISCUSSION

5.1.4.1. ON-LINE PROFILING OF YEAST POPULATION BY AUTOMATED FLO W
CYTOMETRY . OVERALL TRENDS FOR BATCH TO CHEMOSTAT TRANSITION A T

TWO NUTRITIONAL STATES (RICH OR MINIMAL MEDIUM )

As a first attempt, yeast cell physiology was falm by an on-line flow cytometry protocol
developed previously [8] allowing the automatedcessing of yeast samples each 15 minutes
directly from bioreactors. Yeast population dynasnicas followed in chemostat cultivations
running at a dilution rate of 0.25*hand with either minimal (Verduyn) or rich (YPD)
medium (Figure 5.1).
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Figure 5.1: Evolution of A) GFP synthesis under thecontrol of the rpl22a ribosomal promoter and B) PI
uptake during a batch culture followed by a chemostt at D = 0.25 h-1. The chemostat was started aftr
hours and 6 hours for the minimal (Verduyn) and rich (YPD) medium, respectively. Samples were taken
each 15 minutes by an automated system and sent fanalysis to an on-line flow cytometer. Only mean
values for GFP and PI uptake distribution are disphayed in the figure.

Induction of GFP expression arose at the beginrohghe cultivation, just after the
inoculation of the bioreactor. This result is ircaance with previously reported behavior,
since the rpl22a promoter is activated at the on$etxponential phase [15]. GFP signal
decayed after 3 or 4 hours, depending on the atibm medium and rose again when the
bioreactor was shifted to chemostat mode at aioliiutate D of 0.25 . The relationship

between the growth curve and the response of tB2aps given in figure 5.2.

Events/uL

Mean GFP
fluorescence

0 5 10 15 20 25 30
Time (h)

Figure 5.2: Relationship between microbial growth ad GFP synthesis under the control of a ribosomal
promoter. The number of events per uL is directly ésplayed on the FC software and is in accordance thi
optical density measurements (results not shown)savell as the mean green fluorescence (FL1 channel)
These parameters were recorded every 15 minutes dhe basis of at least 40,000 yeast cells. The
cultivation displayed here correspond to a batch dture on Verduyn medium followed by a chemostat
phase at D = 0.25 h-1 on the same medium
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Chemostat mode was started when all glucose wasiowed after the batch phase, i.e. after 6
hours for the cultivation carried out on rich mediand 8 hours for the cultivation carried out
on minimal medium. It can be seen, that GFP exmmessas more intensive when yeast was
cultivated in rich medium, which was in accordamgth the growth profiles recorded for the
two conditions. However, the respective metabobtitivdy of yeast cells on media with
different nutritional value is perhaps not the ofdgtor that can be considered for explaining
the differences observed at the level of growtegand GFP profiles. Indeed, the Pl uptake
profiles were significantly different at the beging of the batch phase for the two conditions.
Yeast cells cultivated on minimal medium displayedelatively high PI uptake signal,
suggesting the occurrence of damaged membranesialitlty loss. This loss of viability
(see next section for more details) can most likmyattributed to the precultivation phase
where cells are exposed to stressfull conditiongreVspecifically, pH dropped significantly
for the preculture carried out on minimal mediunH (g.1 measured at the end of the
precultivation phase). However, Pl uptake wasgfipattenuated during the batch phase and
was almost completely absent when the bioreactar stdfted to chemostat mode. At this
moment, rich medium and minimal medium displayeahilsr GFP profiles, suggesting
similar physiological states. These results suggesbtential importance of cell population
dynamics for the recovery of viability and metabdictivity. These mechanisms, as well as
the biological meaning of corresponding subpopaorej will be further discussed in the next

section.

5.1.4.2.BIOLOGICAL VERIFICATION OF DIFFERENT YEAST PHENOTYPI C SUB-

POPULATIONS

In order to confirm the viability of the differephenotypes observed at the beginning of the
cultivation (figure 5.3) performed on minimal meughiu cell sorting was performed. Cell
suspensions obtained after cell sorting were platedgar medium for colony counting. For
the GFP+PI-, 100% of the cells sorted were recalveregrowth on agar. As expected, the
GFP-PI+ fraction displayed 0% of recovery. The rimtediate subpopulation, i.e. GFP+PI+,
displayed various recovery ratios ranging from 6@4675% (four replicates from two
independent reactors). This intermediate subpapulditas been observed in previous studies
for different operating conditions and was named-bat-not-dead [10] or fragile [13]
subpopulation. The presence of a GFP-PI- subpapnlauggests the presence of another
phenotype being not physiologically active (no G&yhthesis), but not permeable to PI

according to membrane robustness. However, thigpephlation was not able to grow on
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agar plates (either in rich or in minimal mediunthese cells were also visualized by
confocal microscopy and cannot be considered #adast (figure 5.3). This new phenotype
could be named dead-but-not-red and implies newspeetives at the level of the
interpretation of the Pl-based test for yeast litgbiThese cells can be potentially considered

as ghosts having lost their genetic material arsivwiay being unable to bind PI.
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Figure 5.3: Flow cytometry and confocal microscopyanalyses ofS. cerevisiaecultivated A) in minimal
medium (Verduyn) and B) in rich medium (YPD). Sampés were taken at the beginning of the cultivation
(after one hour during the initial batch phase). Fbw cytometry results are displayed in dotplots withFL1
channel corresponding to GFP synthesis and FL3 chael corresponding to PI uptake. Only the regions
corresponding to the PI-GFP+ subpopulation and PI+&P- subpopulation are displayed

5.1.4.3.M ATHEMATICAL METHODS FOR REAL -TIME QUANTIFICATION OF THE

DEGREE OF HETEROGENEITY

In the previous sections, we have shown that on-F& is an efficient tool for tracking
microbial population dynamics during the courséiofeactor operations. However, only the
mean fluorescence signal was considered so fathenohterest of FC relies on its capability
to deliver single cell measurements and thus goeess to the measurement of microbial

population heterogeneity.

It is quite difficult to express the degree of sggtion by considering the whole dotplot data
showing the distribution of Pl uptake and GFP sgsi# related fluorescence (an example of
dotplot representation is given a figure 5.4 alonwgh the corresponding frequency

histograms). The expression of heterogeneity froese dotplot data depends on appropriate
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gating of the different subpopulations, which tyig is operator dependent and can lead to
systematic errors. In our previous work, we havealestrated that the ratio between the
mean and the median of the distribution of a gifhearescence parameter is a simple way to
express the degree of heterogeneity without thed rifegating. However, besides this

parameter, there are several other indicatorsspietision among a population.
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Figure 5.4: A) Dotplot expressing the GFP fluoresg®e intensity (FL1 channel) in function of Pl-uptale
related fluorescence (FL3 channel). FC analysis pfrmed after 2 h of cultivation in batch bioreactor on
minimal medium. B) Histogram showing the distribution of Pi-uptake related fluorescence among the
yeast population. C) Histogram showing the distribtion of GFP fluorescence among the yeast population
For each histogram, a boxplot is shown. The box repsents the interquartile range, the whiskers
represent the range, the bar represents the mediaand the dot represents the mean.

A boxplot representation can be used to in an iefficand compact way express data
distribution and dispersion. With this represewotatieach distribution, either for Pl uptake or
for GFP synthesis, can be represented by a bokdthby whiskers. The box represents the
interquartile range, i.e. the fraction of the disition occupied by the central half of the cells
belonging to the yeast population. The whiskersaggnt the range, i.e. the extreme values of
the distribution. In addition, the mean (represérig a dot) and the median (represented by a
bar inside the box) can also be added to the repraison and the boxplot obtained can be
compacted on a single figure, leading to a dynampresentation of the dispersion of the

yeast population during the process. The prinayplinis method is illustrated in figure 5.4.

The evolution of the boxplot was computed for theole set of data corresponding to the
development of Pl uptake and GFP synthesis durirfyvation of yeast either in rich or
minimal medium (Figure 5.5 and 5.6). It can be obse that the interquartile range is a good
approximation of the cell population heterogeneitgrking for both the GFP dispersion and
the PI uptake dispersion.
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Figure 5.5: Evolution of the boxplot parameters (ba& : interquartile range ; bar : mean; dot : median;
whiskers : extreme values) for the yeast populatiorcultivated on minimal medium (Verduyn). The
transition from the batch phase to the chemostat piise at a dilution rate of 0.25 H occurs after 8 hours of
culture. A) evolution of the GFP synthesis distribtion as function of time. B) evolution of the Pl-upake
related fluorescence distribution as function of tine. For each case, samples were automatically taken
each 15 minutes and were analyzed by on-line FC. Besentative frequency distribution are shown for
some time points
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Figure 5.6: Evolution of the boxplot parameters (bx : interquartile range ; bar : mean; dot : median
whiskers : extreme values) for the yeast populatiocultivated on rich medium (YPD). The transition from
the batch phase to the chemostat phase at a diluticate of 0.25 h* occurs after 8 hours of culture. A)
evolution of the GFP synthesis distribution in funtion of time. B) evolution of the Pl-uptake related
fluorescence distribution in function of time. Foreach case, samples were automatically taken each 15
minutes and were analyzed by on-line FC

The mean-to-median ratio has been proposed prdyias a good parameter for the
guantification of the cell population segregatioising well above a value of 1 when the
population is highly heterogeneous [8]. Howevegah be observed that, in the case of the
GFP distribution at the beginning of the cultivatioarried out on minimal medium, the
mean-to-median ratio remained close to one (Fi§ufg even if the population presented two
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distinct peaks at the level of the GFP contents Tiservation points out the limitation of the
mean-to-median ratio approach when the distanceeaet the two subpopulations is too
small. Yet, this parameter can be used in the casabpopulations exhibiting different level
of PI staining since Pl induces a strong shiffumfescence when incorporated in membrane-

damaged cells.

GFP fluorescence

MMR

—©— Minimal medium
—&— Rich medium

Pl uptake

MR

Figure 5.7: Evolution of the mean-to-median ratio MMR) for GFP synthesis and Pl uptake during the
cultivation of yeast carried out either in minimal or in rich medium. In theory, when the mean and the
median of a distribution are close (MMR close to o@), the population can be considered as homogeneous
However, this rule does not apply for GFP distributon of the yeast population at the beginning of the
batch phase on minimal medium

5.1.4.4. IMPACT OF PROCESS PERTURBATIONS ON YEAST POPULATION

HETEROGENEITY

In large scale bioreactors, yeast cells are exptsadbstrate fluctuations due to the lack of
mixing efficiency [19]. These environmental fluctiwms are known to induce profound
physiological changes [20], but the impact at &l of yeast population heterogeneity is
still poorly understood [15]. Since these fluctoas can be of importance for yeast based
bioprocesses carried out under aerobic conditipesfr starter and probiotics production or
for recombinant bioprocesses), a series of fedkbatoltivations were performed and
microbial population heterogeneity analyzed usinglioe FC combined with boxplot
representation of the data. In addition to stantilvdratory scale fed-batch cultivations also a
scale-down configuration was applied, which aimet rapresenting the substrate

heterogeneities perceived at the cellular levdaige scale cultivations. It was composed of
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the same vessel as used for the ordinary fed-bmatitivations, but also comprised a recycle
loop in which glucose was injected to promote gratiformation. This way, yeast cells
crossing the recycle loop are exposed to exces®gpuconcentrations as those encountered
in large-scale fed-batch bioreactors in the zoonsecko the feeding point [21, 22]. Compared
to the batch-chemostat experiments conducted irpteeious section, the yeast population
will be exposed to different environmental condigo Indeed, in the fed-batch mode, the
entire yeast population is kept during the procedisereas in chemostat mode old cells
normally are removed from the system. In additionthe effect of cell age, substrate
competition will thus be higher in fed-batch modecall density increases. In the scale-down
configuration, yeast cell passing through the rkxiaop are exposed to local glucose excess,
potentially limiting the effect of substrate lintian in this special case [23]. All these
additional stimuli are susceptible to affect yepspulation heterogeneity [24]. A special
emphasis will thus be given to the quantificatidry@ast population heterogeneity for the fed-

batch bioreactor cultivations considered in thiskvo

The mean fluorescence profiles showed the samealbwends as for the batch to chemostat
transition experiments discussed previously (Figug. Anew, the process was slower in
minimal medium than in rich medium on the basithef peak of GFP fluorescence during the
batch phase. However, contrary to the earlier exyts, cells cultivated on rich medium
exhibited an increase of Pl uptake when the culwas shifted to fed-batch mode. This
observation is in accordance with the trade-offigple advanced in order to explain the
robustness of yeast to stress response [25, 26hyawhich yeast has to choose between fast
growth or stress resistance. According to thisqgipie, yeast grown on rich medium display a
faster growth, but are more sensitive to stressirgyiduring the fed-batch phase (i.e., cell

accumulation, competition for the substrate etc).
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Figure 5.8: Evolution of A) the mean GFP fluorescete intensity under the rpl22a ribosomal promoter in
the case of fed-batch cultivations carried out eitbr on rich (YPD) or minimal (Verduyn) medium B) the
mean Pl uptake related fluorescence in the case fefd-batch cultivations carried out either on rich (YPD)

or minimal (Verduyn) medium C) the mean GFP fluoresence intensity under the rpl22a ribosomal
promoter in the case of cultivations carried out inscale-down reactors either on rich (YPD) or minimé
(Verduyn) medium D) the mean PI uptake related fluoescence in the case of cultivations carried out in
scale-down reactor either on rich (YPD) or minimal(Verduyn) medium. For each case, at least 40,000
microbial cells were considered to compute the mearsamples were taken each 15 minutes by using on-
line FC. The transition from the batch phase to thded-batch phase is indicated by an arrow.

It is also interesting to note that this phenomewas attenuated when yeasts were grown in
the scale-down reactor system on the same mediveniobs results have pointed out the
stimulatory effect of the scale-down system wheeliscare exposed to stress at a given
frequency (generally when crossing the recycle Jogwing them the opportunity to develop

stress response strategies [27, 28].
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What is of particular importance in the contextla$ work is that this increase of the mean PI
uptake was accompanied by an increase of the segre@f the yeast population, not only
on the basis of the Pl uptake, but also at thel le¥eGFP synthesis (Figure 5.9). This
observation points out the fact that cells grownrion medium exhibit a reduced fitness when
exposed to scale-down conditions. It will thus hiiiesting to further explore this set of data
for evaluation of methods for the quantification microbial heterogeneity under these

process relevant conditions.
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Figure 5.9: Flow cytograms at the end of the cultiation for the standard fed-batch and the scale-down
bioreactor carried-out either on rich or minimal medium. Flow cytograms are displayed in dotplot forma
showing the FL1 channel (GFP fluorescence) as funch of the FL3 channel (Pl uptake). Only the regios
showing the GFP+PI- and GFP-PI+ subpopulations ardisplayed. The results point out the fact that cedl
growing on rich medium displayed reduced fitness tdhe conditions imposed by the fed-batch mode as
shown by a progressive rise of the Pl uptake by dsllocated in the GFP+PI- region

Boxplot analysis was performed for the last 7 haithe fed-batch cultivation carried out on
rich medium (Figure 5.10 and 5.11), where a segimyaf the population was seen for both

the GFP content and PI content. In the case of (Fkjure 5.10) the segregation led to two
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distinct subpopulations emerging from the GFP+Bgion. These two subpopulations were
actually located in the GFP+PI+ region and corraedpd to yeast cells exhibiting distinct
budding index (these two subpopulations exhibifedent forward scatter (FSC) value
correlated to cell size of budding index in theecad yeasts [29], results not shown).
However, the two subpopulations were too close ams of GFP intensity and the
segregation could not be parameterized either @masis of the mean-to-median ratio nor on
the amplitude of the interquartile range. This obaton points out the fact that segregation
leading to small differences in fluorescence fdomapulations cannot be easily detected on
the basis of standard statistical analysis andrambcamethods are needed in this case. This is
an important finding related to the implementat@non-line FC at the level of bioreactor

control loops since this case study is industrieglgvant.
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Figure 5.10: Evolution of the boxplot representatia (box: interquartile range ; bar : mean; dot : medan;
whiskers : extreme values) for the GFP distributionamong the yeast population during the last 7 houref
the cultivation carried out in fed-batch bioreactor on rich (YPD) medium. During this phase, yeast ck
were exposed to stress and exhibited a progressiirerease of the population segregation for the GFP
content as displayed on the frequency distributiomcquired by on-line FC

The same computations were carried out for thep®dke parameter (Figure 5.11). In this
case, the segregation was more marked and ledlemasegregation that could be quantified
both on the basis of the mean-to-median ratio hagmplitude of the interquartile range.
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Figure 5.11: Evolution of the boxplot representatia (box: interquartile range ; bar : mean; dot : medan;
whiskers : extreme values) for the Pl uptake distbhution among the yeast population during the last 7
hours of the cultivation carried out in fed-batch Horeactor on rich (YPD) medium. During this phase,
yeast cells were exposed to stress and exhibitecpeogressive increase in Pl uptake as displayed otne
GFP frequency distribution acquired by on-line FC

5.1.5.CONCLUSIONS

The main goal of this work was the evaluation dfedent methods aimed at expressing the
cell population heterogeneity. Indeed, on-line floywgometry allows for a fast and reliable
monitoring of cell population heterogeneity dirgcihside a bioreactor [7, 8, 30], but new
computational tools are needed in order to quaritiy degree of heterogeneity and the
appearance of specific subpopulations. In this exdntit is important to find the simplest
parameters that can be extracted directly from dhiterent FC data and expresses the
intensity of segregation in a reliable way. The@est parameter is the mean-to-median ratio,
but its use is limited to specific cases, i.e. drks quite well for Pl stained cells since the
difference between Pl negative and PI positivesdslkignificant, but it does not work for the
loss of GFP since the difference between the cooreding sub-populations is less marked. In
a second attempt, a boxplot analysis can be peefyivut require more computational effort.
However, all the relevant dispersion parametees,mean, median and interquartile range,
can be displayed in a compact format allowing tiseialization of the process dynamics. The

evolution of the interquartile range leads indeea tclear visualization of the dispersion of
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the population, but also has limitations when syiogetions only are slightly segregated as
demonstrated in the experiment carried out in fattib mode on rich medium. These
observations point out the fact that one needsterstand the segregation mechanisms for
the applied fluorescent reporters, to judge whesimaple mathematical tools may be applied
or if more sophisticated computational tools ared®sel for the quantification of the microbial

population segregation.
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CHAPITRE 5.2. UTILISATION DE SOUCHES DE LEVURES
EXPRIMANT UNE PROTEINE FLUORESCENTE

Extrait de :

Lejeune A., Delvigne F., Thonart P., 20 ysiological response of yeast to process pertioha: a mini-
bioreactor approachCerevisia38 (1), 15-19

5.2.1. ABSTRACT

Large-scale production of yeasbgccharomyces cerevisjaes difficult to control, considering the drop of
mixing and mass transfer efficiency during scale-he drop of hydrodynamic efficiency in large-scal
bioreactors induces the formation of heterogergiti®2. mainly substrate and dissolved oxygen ioc@ss
conditions. These extracellular fluctuations hawevesal impacts at the level of the physiology of
microorganisms, from metabolic shift to specifimgeexpression (stress response). Microbial cefiaeses to
extracellular fluctuations are actually not fullyderstood. In this work, we propose to reproducee rfain
extracellular fluctuations at the level of a miriofeactor platform. These mini-reactors are shdksk$
equipped with dissolved oxygen probes. The cultaresrealized with different fed-batch control staes. A
scale-down approach has been developed by comngidsiow release techniques and intermittent feedimg
order to reproduce the glucose and dissolved oxflgetuations experienced in large-scale react®he mini-
reactor has been used to screen the response ehkgreen fluorescent protein (GFP) reporter isérgadh2,
tps2, pdc6 and hxt2). The GFP content of cells been determined by flow cytometry in order to tak®
account population heterogeneity. In front of thessults, the methodology presented in this wonk be

proposed as a scale-down tool.

5.2.2.INTRODUCTION

Industrial production of microorganisms is diffituio optimize due to several limiting
phenomenon that appears with the increase of volliime increase of mixing time in large-
scale reactors induces concentration gradientsigments, oxygen, pH, temperature, etc.) in
the growth medium of microorganisms. They have dapa their metabolism to withstand
these changing conditions. The shift of metabolkisiuses several perturbations in the growth
of microorganisms. The cells cannot growth as mamth as fast than in ideal conditions of
culture. Drop of yield and increase of fermentatiiome are two important consequences. The
study of these perturbations can be realized ilest@vn reactors. These reactors are known
to permit the representation of hydrodynamic caodg of the industrial scale in a laboratory
reactor. It is an interesting tool for the scalefip Different geometry of scale-down reactor
(SDR) can be used. They can be composed by onevorcbmpartments. The two
compartments SDR have been widely used to studyhyfieodynamic conditions at the

industrial scale [2]. These reactors comprisedethpart, usually a well-mixed reactor, and
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a second part that can be mixed or not and theumedirculate between the two parts thanks
to a peristaltic pump [3, 4]. This type of configtion has been used to study the impact of
glucose feeding in culture daccharomyces cerevisig®] or Escherichia coli[4, 6, 7].
Delvigne et al. [8] has shown that this system wamic concentration gradients as they can
be observed in a reactor of high volume with thmesampact on yield [9]. The choice of the
geometry of the second part depends on the typmiofoorganism and on the limiting
phenomenon studied [10-12]. The one compartment D& classic reactor in which the
operational growth conditions are changing withetinThe cells are therefore faced with
growing conditions that change over time. A gratlieancentration of nutriment can be
mimicked by adding the nutriment by pulse in thediam. So the cells encountered high

concentration and low concentration zones when tireylate in the reactor [2].

In this paper, we used a single compartment saalgdeactor in order to study the impact of
a glucose concentration gradient 8n cerevisiaecultures. The mini-bioreactor platform is
composed by shake flasks equipped with non-invadisgolved oxygen probes. This system
shows several advantages: easy-to-use, non-expeasivpermit to study several parameters
and/or microorganisms in the same time. Operatipaeameters of mini bioreactor platform

are described in the literature [13-15]. The expental set-up is presented at figure 5.12.

lomta incubator

The study was made in mini-bioreactors where tledifeg is made intermittently. The mini-

Fedbatch
solution

Computer, recording pO,
data and controlling the
pump

Non-invasive dissolved oxygen
probe

Figure 5.12 : Mini bioreactor platform

bioreactors are composed of shake flasks equippéu dissolved oxygen probes. The

changing growth conditions are realized by the iappbn of intermittent glucose feeding.
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This fed-batch strategy permits to mimic the glec@nd dissolved oxygen fluctuations
experienced by cells in large-scale reactor. Aswshat figure 5.13, the pump works

intermittently. It adds glucose to growth mediumtbe basis of a frequency calculated for
each test (part A). When the pump adds glucosspldisd oxygen is depleted according to
the respiration of substrate. When the pump tufighe cells use the remaining glucose and
when it is exhausted, the rate of dissolved oxymethe medium increases (part B). This
system permits to mimic the gradients of glucosd amygen appearing in large-scale

bioreactors (part C).

Fed-Batch
Sfeeding

|

e S

T

State of the pump
g
|
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Glucose concentrati

00

A) B) q

Time Time

Figure 5.13 : A: Diagram of heterogeneities zones ian industrial reactor, B: Diagram of the feeding
strategy used in the experiments (0: pump OFF, 1:ypmp ON), C: Evolution of dissolved oxygen during a
fed-batch of S. cerevisiae

In response to these perturbations, all the ceisnat in the same physiological states. The
heterogeneity of the population can be observefblbywing the expression of a GFP protein
expressed by cells in particular conditions. Thdé>@Bntent of cells can be measured by flow
cytometry technique. It is a very useful technignethis case since it permits to analyze
rapidly the individual GFP content of cells [L6h& experimental strategy presented here has
been used to screen the response of several duegasicent protein (GFP) reporter strains:
ADH2, TPS2, PDC6 and HXT2. These strains came ttorYeast GFP Clones Collection of
Invitrogen and were chosen for their behaviour talglucose concentration. The first target
gene selected is ADH2. There are five genes thabdm alcohol dehydrogenases $n
cerevisiae ADH1 to ADH5 but ADH2 is the only one that conteeethanol to acetaldehyde
[17, 18]. The others reduced acetaldehyde to etlthmong glucose fermentation [19]. When
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the cells encounter a depletion of glucose, adr@mipp the initiation of the first step of
ethanol consumption [20] A cell without ADH2 canmgybw on ethanol [21]. TPS2 encodes
for the phosphatase subunit of the trehalose-6qgitadase synthase complex. Its expression,
induced by stress conditions, causes the syntlésisstorage carbohydrates, trehalose [22,
23]. PDC6encodes an isozyme of pyruvate decarbsaylaatalyzing the degradation of
pyruvate into acetaldehyde and carbon dioxide.sltai key enzyme of the alcoholic
fermentation. The protein pdc6p is not expressathduglucose fermentation [24]. Finally
HXT2 is a high affinity glucose transporter. Itgpeassion is induced under glucose depletion
[25, 26]. Coupling the use of mini-bioreactors wifibw cytometry techniques, measuring the
content of GFP cells, provides many informationairshort time. Furthermore, the cells
labeled with GFP can be considered as physiologiiaaérs, enabling us to monitor the state

of cells during the fermentation.

5.2.3.MATERIAL AND METHODS

5.2.3.1 FERMENTATION IN MINI -BIORECTORS AND STRAINS DESCRIPTIONS
Mini-bioreactors are shake flasks (1 1), equippethw dissolved oxygen sensor. The culture
is incubated in an orbital incubator (Orbi-Safenys at 30.C and at 110rpm of orbital
speed. The dissolved oxygen is recorded usingdfieare “Oxy 4v2”. The GFP strains are

S. cerevisiastrains from the Yeast GFP Clones Collection eitingen (Tableau 5.1).

Tableau 5.1 : Presentation of the GFP strains usdd this work and their corresponding target genes

GFP Strain Target Gene
YMR303C ADH2
YDRO74W TPS2
YGRO087C PDC6
YMRO11W HXT2

The medium used was the CFM mineral medium, contpoééall compounds are expressed
in g I'™): KHoPQ,, 6.0; (NH,),SOs, 12.0; MgSQ, 1.0; EDTA, 0.015; ZnS©x 7H,0, 0.0045;
MnCl, x 4H,0, 0.001; CoGl x 6H0, 0.0003; CuS©x 5H0, 0.0003; NgMoSO, x 2H,0,
0.004; CaGl x 2H,0, 0.0045; FeSOx 7H0, 0.003; HBOs, 0.001; d-biotin, 0.1; d,I-
pantothenic acid, 0.001; nicotinic acid, 0.001; nmyaositol, 0.0025; thiamin, 0.001,;
pyridoxin, 0.001; para-aminobenzoic acid, 0.000RicGse and yeast extract were added at
final concentration of 5 g1 each. Mini-bioreactors were filled with 200 ml@FM medium,
and were inoculated with 50 ml of a 10 h preculi@@-C, 110 rpm). The fed-batch solution
was added after 15 h and was composed of (all cangsoare expressed in Q) (NH4),SOs,
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10.0; KHPQOy, 5.0; MgSQ, 0.9; yeast extract, 5.0. Glucose was added at imncentration
of 30 g I'". The glucose addition was made using a MatLab®&pmam. The profile was
calculated using older data set. Two feeding sjresewere used: one leading to glucose
excess in the medium and one to no glucose excedisei minibioreactor which can be
considered as a reference. The comparison of thvesestrategies permits to estimate the

impact of poor mixing conditions on the expressibthe GFP proteins by the strains.

5.2.3.2FERMENTATION FOLLOW -UP

Different measurements were realized on samplentdkring the fermentation tests in mini-
bioreactors. The growth of the yeast GFP strains waeasured by optical density
measuremeni(= 540 nm, spectrophotometer GENESYS 2). Biomassatration has been

determined by a correlation between optical deraitgt dry matter. Glucose concentration

was determined by enzymatic method (YSI model 23@@ct).

The analysis of the GFP expression level has beszformed with a FACscan (Becton
Dickinson) flow cytometer. Samples are taken diyetom the reactor and diluted in 900 pl
of phosphate buffer solution (PBS) and 100 pl of@oheximide solution (1mgm) in order

to stop protein synthesis. For each measuremer@03ells are analyzed GFP is excited at
488 nm and emission signals are collected by ulitegs at 530 nm. The results have been
analyzed by the CellQuest (Becton Dickinson) sofévand are subsequently exported to
WinMDI (R) and MatLab (R) for further analysis.

5.2.4.RESULTS AND DISCUSSION

5.2.4.1 MINI -BIOREACTOR PERFORMANCES

As said previously, the mini-bioreactors consideredhis work are based on shake flasks
equipped with a dissolved oxygen probe. Duringféieentation, several samples are taken
from the flasks and the biomass and glucose coratemis are measured. The results

obtained for the four strains during tests withglutcose excess are shown in Fig. 5.14.

The glucose concentration decreases rapidly apd ataa zero level for the four fermentation
test. The growth of cells is progressive and foidive addition of glucose. The glucose is not
in excess in the medium and the cultures can bsidered as ideal: the cells growth correctly

with an oxidative metabolism.
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Figure 5.14 : Evolution of biomass concentration {ocle), glucose concentration (triangle) and dissekd
oxygen rate (square) for the four GFP strain (TPS2PDC6 HXT2 and ADHZ2) during fermentation with

no glucose excess

Moreover the dissolved oxygen levels remained @mstclose to 100%, in the four
fermentations, indicating that dissolved oxygenaslimiting. Similarly the pH remains close
to the initial value, 5.5 (data not shown). Thelation of the same parameters but in case of

a glucose excess in the medium can be seen &.Ef.
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Figure 5.15 : Evolution of biomass concentration {ocle), glucose concentration (triangle) and dissekd
oxygen rate (square) for two GFP strain (TPS2 and BPC6) during fermentation with glucose excess

The feeding is more rapid and the cells cannotituge well as in the first case. The capacity
of cells to convert glucose in biomass is altefdte dissolved oxygen rate decrease rapidly

when the glucose begins to be in excess and rearses when the glucose is consumed.

The mini-bioreactors platform is a useful tool tady different hydrodynamic conditions in

small volume. It is a simple and rapid way to rejuce with little material a high range of
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environmental conditions. In this study, we only @c the feeding pump rate but the platform
can be also used to study environmental pertuntb&tio dissolved oxygen, pH, etc. This
strategy can be compared to those using scale-deaators with two compartments. In this
SDR type, different hydrodynamic conditions haverbereated and we observed the scale-

down effect [9].

5.2.4.2 STUDY OF PHYSIOLOGICAL PARAMETERS

In the previous section, we see the mini-bioreagierformances but monitoring these

parameters is not enough to understand the effemtvaoronmental perturbations on the cells.

We decide to study the impact of glucose excess diiferent strains of yeast containing a

gene encoding for a green fluorescent protein. gkise is under the influence of promoter
triggering the synthesis of the target gene. Sor¢ltsembinant protein is expressed together
with the gene of interest (in this case TPS2, PDKD&2 or ADH2).

When the gene of interest is expressed, the calldupe the fluorescent protein inducing the
fluorescence of cells. The fluorescence intensipethds on the amount of recombinant
protein produced and each cell has its own fluemese intensity. This intensity can be
observed thanks to a fluorescence microscope hatritore precise to measure it by flow
cytometry. The result is a histogram showing theber of cells according to their intensity.
Fig. 5.16 shows an example of results obtaineddwy ¢ytometry for the TPS2 strain at three
main stages of the fermentation: lag, exponentidl gtationary stages in the case of an ideal
culture, i.e. without glucose excess in the medidve can see that the GFP is produced
during glucose fermentation. So the TPS2 geneadymed too. The cells are then capable of

synthesizing trehalose and can convert glucosadogyg and protection reserves.

Figure 5.16 : GFP intensities for the three main siges of yeast growth: lag, exponential and stationa
stages and Pictures of the three samples presentatdfigure 4, showing the GFP induction
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A MatLabs program has been used to calculate the sum ofttbeegcence intensities for each
sample. This sum is then expressed as a functieimef Fig. 5.17 shows the results for the
four strains. In case of no glucose excess, ordylAS2 gene has been expressed. This gene
encodes for a protein that step in the trehalos¢hsgis. During ideal fermentation, cells are
capable to synthesize trehalose in order to comstiteserves. These reserves can, for
example, serve in the case of freeze drying treatttoeprotect the cells. The second part of
Fig. 5.17 shows that in case of glucose excedseimtedium, the TPS2 gene is not expressed.
So the cells do not synthesize trehalose and areftre less resistant to subsequent stress.
The expression of the PDC6 gene stays at a baks wathe two cases studied. In fact, this
gene is not expressed during the glucose fermentaiihe expression of HXT2 and ADH2
genes stay also at a basal value in case of n@gguexcess in the medium. For the ADH2
gene, it is logical because it permit to convelnebl to acetaldehyde. We are in presence of

an ideal fermentation on glucose, the ethanol proi is then limited. ADH2 has no reason

to be expressed.
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Figure 5.17 : Evolution of the GFP contents of theells for the four GFP strains (TPS2, PDC6, HXT2 ad
ADH2) in case of no glucose excess (left side) andcase of glucose excess (right side)

In front of these results, GFP strains are an éstang tool to screen the response of cells to
various environmental conditions. Then the combamatof these strains with the mini-
bioreactors platform becomes a complete tool talysta high range of environmental
conditions and their impacts at different levelgsh@ microorganisms metabolism. In the case
of S. cerevisiaethe GFP database is complete enough so that nvelitain many results on

the behaviour of this yeast encountered hydrodyoaminditions close to those of industrial
reactors.
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5.2.5.CONCLUSION

The methodology presented in this work can be pegas a scale-down tool. The use of
mini-bioreactors permits the creation of a largengeof different stress conditions. A high
number of data can be acquired in a short times & simple technique that requires little
equipment and investment. Its use is easy and ratains can be observed in parallel. By
coupling this method of fermentation to techniqtiest estimate the physiological state of
cells, the effects of scale-up can be understodtiddevel of each cell. The GFP strains are
very useful in this case. It is possible to studyecent strains in the same time to obtain
different response of the gene expression whercélise encounter different hydrodynamic
conditions. Our approach is focused on the effégficose excess in the medium but it can

be extended to other stresses and other micromani
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CHAPITRE 6 : DISCUSSION GENERALE,

CONCLUSION ET PERSPECTIVES
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6.1.PREAMBULE

Le domaine abordé dans ce travail concerne |'estedion des bioprocédés a I'échelle
industrielle. Comme décrit dans la partie bibliqunigue, différents phénomeénes sont a
prendre en considération pour aborder le probleenendniere globale. Tous les parametres
n'ont pas pu étre abordés dans ce travail. Cepéncni-ci a permis de progresser dans la
description et la compréhension des phénoménesvamant lors duscale-up d'une
production de levure. Le schéma 2.1 présenté arts chwichapitre 2 synthétisait les facteurs et
les techniques a contréler lors deale-up Ce schéma a été adapté en fonction des résultats

obtenus au cours de ce travail et est présentégute 6.1.

e e e Extrapolation NI
Hétérogénéité P Hétérogénéité
spatiale des des populations
(gradients de pH, bioréacteurs microbiennes

température, éléments
nutritifs, oxygene,...)

Génie des Physiologie
procédés cellulaire
- Mélange Réacteur Cytométrie en Biologie moléculaire :
- Transfert scale-down flux - Génomique

Protéomique

— D Métabolomique
* Approche classique * Parameétres non ségrégés - Cytomique
* toka,.. * QR, Yy/5, Biomasse,
* Modélisation métabolites,...
* Meécanique des fluides * Parameétres ségrégés
numérique * Marquage cellulaire,
* Approche du modéle souches GFP, étude des
compartimenté ARN messagers, puce a
* Approche stochastique ADN

Figure 6.1 : Schéma général des paramétres physicgiet physiologiques a prendre en compte pour la
réalisation de I'extrapolation d’'une culture de migoorganismes en bioréacteur de volume industriel edes
techniques permettant le suivi de ces parametres ew, en vert, les éléments abordés dans ce travail

Différents types de réacteurscale-down plate-forme de mini-bioréacteurs), différentes
techniques (dosage, marquage cellulaire, cytomeétritux) ont été utilisés. lls ont permis de
reproduire a petite échelle les conditions hydraayigues de réacteurs de taille industrielle.
A c6té des paramétres habituellement étudiés lara duivi de production (biomasse,
glucose,...), des traceurs propres aux cellules @np®posés (marquage cellulaire, souches
GFP). Les résultats obtenus sont réesumés et dssdatgs les paragraphes suivants. Ensuite

une conclusion générale et des perspectives sésemees.
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6.2. UTILISATION DE REACTEURS SCALE-DOWN COMME OUTIL
D’EXTRAPOLATION

Les conditions hydrodynamiques présentes dans actetdr de grand volume peuvent étre
étudiées au laboratoire grace au design de réaceale-down |l s’agit de réacteur de taille
réduite (du litre au millilitre) possédant un owsgieurs compartiments. Le type de réacteur
scale-down le nombre de compartiments, la taille, la viteske recirculation entre les
différentes parties,... déterminent le type de camast hydrodynamiques développées dans le
réacteur. Il existe donc autant de réactaaae-downqu’il existe d’applications a étudier.

Dans ce travail sont présentés des réactaaile-dowra un ou deux compartiments.

Les chapitres 3, 4 et 5.1 abordent l'utilisationrdacteurscale-downen 2 compartiments :
un agité et l'autre non agité, reliés par une pop¥restaltique. La géométrie de la partie non
agitée et la vitesse de la pompe peuvent étre mediet permettent de décrire des conditions
de mélange différentes au sein des réacteurs. We&gccharomyces cerevisiast produite
dans ces réacteurs, différents effets sont obse/én coté, le rendement de bioconversion
du substrat en biomasse diminue, ainsi que la ptomude tréhalose. D’'un autre cété, le
temps de fermentation et la production en éthangimentent. Ces effets sont ceux pouvant
étre observés lors de I'extrapolation de la pradaatie Saccharomyces cerevisiad’échelle
industrielle. Les effets observés sont influencasl@ débit de recirculation entre les 2 parties
du réacteuscale-downLe temps de circulation a été utilisé comme éliénde comparaison
des différents tests réalisés. Il permet aussiémid le type d’écoulement dans les parties
non agitées. Un tuyau étroit est le siege d’un Eroent piston tandis la dispersion est le
phénomene responsable du mélange au sein d’'uneuampo d’'un tuyau de section plus
large. Une relation entre 'augmentation du tem@sreélange et la diminution du rendement
de bioconversion a été mise en évidence. Le cleapift a permis de mettre en évidence le
caractere « stimulant » des réactesrale-down En effet, les cellules soumises a un stress
continuel sont capables d'établir des stratégiesir pasister a celui-ci et répondre
efficacement. Elles ne se développent peut étredpamaniere optimale, la biomasse chute

mais les cellules sont plus résistantes aux stressurus en cours de production.

A c6té des parametres classiques mesurés lorsidudsine production de microorganismes
comme la concentration en biomasse ou en sublstiatpduction de tréhalose par les cellules
de levure a également été mesurée. Ce sucre deadgsae un role important au niveau du

métabolisme de la levure, notamment en tant quepcoyecteur. Il permet aux cellules de

105



résister aux traitements de séchage, comme la iliggiton. Les résultats présentés dans le
chapitre 4 montrent qu’'une perte d’efficacité dulange dans le bioréacteur conduit a une
plus faible production de tréhalose. Les cellulestockent plus le tréhalose lorsqu’elles sont
confrontées a de mauvaises conditions de cultusta @eut conduire a une mauvaise

conservation des cellules.

L'utilisation d’'un réacteuscale-downa un compartiment est présentée au chapitre @a@s D
ce cas, le gradient de concentration en glucosst plas créé par le passage des cellules dans
une zone peu agitée mais est reproduit au sein mimirréacteur. L'ajout de glucose est
modulé de facon a créer des zones a fortes coatiens en glucose et d’autres a faibles
concentrations. L’ajout se fait de maniere intetemite. Lors de I'ajout du glucose, la
concentration augmente localement, au point d’ajbes cellules utilisent le substrat puis,
avant le nouvel ajout, elles sont confrontées apémmde de manque en substrat. Ce systeme
est plus simple puisque que le réactscale-downn’est composé que d’'une seule partie.
Aucune pompe n’est nécessaire a la mise en mouvetnemilieu de culture. De plus, les
tests sont réalisés en mini-bioréacteurs. Avececeggde réacteurs, il est possible de travailler
en paralléle sur plusieurs paramétres, plusiewshss,... et ainsi acquérir un grand nombre
de données. Cependant il faut noter que le stressueu pour les cellules dans un réacteur
scale-downa un compartiment n’est pas comparable a celisemtédans un SDR a deux
compartiments. En effet, dans le premier cas, $olge cellules sont confrontées au méme
stress, aux mémes variations extracellulaires dastsat par exemple. Dans le cas d'un
réacteurscale-downa deux compartiments, toutes les cellules ne pagses forcément dans

la partie non agitée. Elles ne sont donc pas tagemises aux fluctuations de concentration
en substrat. Le premier cas prend réellement erpteoha caractére hétérogene de la réponse

cellulaire vis-a-vis d'un stress extracellulaire.

Il peut paraitre absurde d’étudier les phénoménerienant lors discale-updans des
réacteurs de plus en plus petits. Cependant céttieoate présente de nombreux avantages. La
réduction du volume de production permet de tréemaiblus vite et dans de meilleures
conditions. Les colts d’investissement et de testd réduits. Il est possible de travailler
simultanément pour comparer I'effet de différenasgmetres sur la croissance d’'une souche
ou pour comparer, en paralléle, le comportemenglaisieurs souches face a un méme stress.
Les réacteurscale-downsont un outil puissant dans le domaine de la céhwrsion des

phénomenes se produisant lorssdale-up
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6.3. MODELISATION DES CONDITIONS HYDRODYNAMIQUES DES
BIOREACTEURS

Le modele hydrodynamique présenté au chapitre Btdeprofil de concentration en glucose
rencontré par les cellules pendant leur séjour ttaméacteur. Il est divisé en deux parties :
d’'une part, un sous-modele décrivant la circulati@s microorganismes dans le réacteur et
d’autre part, un sous-modele décrivant I'apparitiiongradient de concentrations en glucose
dans le bioréacteur, en prenant en compte le émeadiscontinu de I'ajout da a l'utilisation
d’'une pompe péristaltique. Pour expliquer la pdderendement de bioconversion, deux cas

sont a distinguer :

- Dans le cas ou le mélange est gouverné par lardispgpartie non agitée = ampoule
ou tuyau de grande section), I'étude des résuliats simulations permettent de
montrer que la perte de rendement est corréléugrientation du nombre de cellules
soumises aux fortes concentrations en glucoseungies dans la partie non agitée du

systemescale-down

- Dans le cas ou le mélange est un écoulement pistgrerte de rendement peut étre
expliguée par I'amplitude des fluctuations des emi@tions en glucose rencontrées

par les cellules de levure lorsqu’elles entrentsdarpartie non agitée.

Outre le nombre de compartiments considérés dan®tiele, les autres parametres pouvant
étre modifiés sont le nombre de cellules soumis&svariations de concentrations en glucose
et le temps d’exposition aux pulses. Plus ces gmrametres sont éleves, plus le modéle
s’approchera de la réalité. Or les résultats ptésemsont des simulations réalisées avec
comme parametres : 3500 cellules et 1000 secoridepadition aux pulses, ce qui est peu

comparé aux nombres de cellules présentes daréaateur et a la durée d’'une fermentation.
Le modéle développé dans ce travail ne permet gdaaade donner une explication compléte

aux observations réalisées lors de la culture acteérscale-down

6.4.PROPOSITION DE BIO -MARQUEURS POUR LE SUIVI DE L 'IMPACT

DES CONDITIONS DE CULTURE SUR LES CELLULES

Les techniques classiques de dénombrement cedluter sont pas toujours adaptées a la
conduite d'une production industrielle. Le dénonmeat sur boite ou a la cellule de Burker

donne des informations incompletes ou différéesrppport a la culture. Ainsi lorsqu’un
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échantillon est préleve et étalé sur boite de Papriés dilutions décimales adéquates, les
résultats ne seront connus que 24 a 48 heures. dprésilture est souvent finie lorsque le
comptage des colonies est effectué. La cellule wt&dB, quant a elle, donne une information
globale, elle dénombre le nombre de cellules tstaigsentes a un instant donné dans le
réacteur, ne discriminant pas les cellules moressagllules vivantes. Ces techniques, utiles
pour certaines applications, ne sont pas adéquaias étudier I'impact des conditions

hydrodynamiques au niveau de la cellule.

Les bio-marqueurs sont donc en plein développen@atil s'agisse de l'utilisation de
marqueurs fluorescents ou de souches exprimanpuaéine recombinante fluorescente, les
résultats présentés dans ce travail ont montré agse techniques permettent de suivre
I'évolution de différentes caractéristiques propiieshaque cellule. Les marquages cellulaires
permettent par exemple d’estimer la viabilité deltutes mais d’autres parametres cellulaires
peuvent étre connus, en fonction du marqueur chbest possible d’utiliser deux marqueurs
simultanément, pour autant que leur fluorescenoprprne se superpose pas. Cette technique,
couplée a la cytométrie en flux, permet d’obtengalcoup d'informations sur les
caractéristiques propres a chaque cellule. La pitisiside placer le cytometre en flux en ligne
sur les réacteurs et l'automatisation par I'appadtai prélevement et de la préparation de
'échantillon décuplent encore les informations yemt étre recueillies au sujet des
caractéristiques ciblées (fluorescence propre anamqueur ou due a l'expression d’une
protéine recombinante, informations sur la formesoudes propriétés de structure propres a

chaque cellule).

Le chapitre 5.1 décrit l'utilisation de souchesleleure exprimant une GFP, sous le contrble
du promoteur ribosomial RPL22a, couplée au margadgedure de propidium (Pi). Le suivi
de ces deux parametres est réalisé en ligne paméyie en flux. Différents types de culture
ont été réalisés : chemostded-batch fed-batch avec scale-down Une comparaison est
également réalisée entre des cultures sur milae ret sur milieu minimum. Les différentes
productions réalisées ont permis de mettre en gealgue les sous-populations cellulaires
sont dynamiques et qu’il existe des meécanismesétiblissement de la viabilité et des
activités métaboliques. Dans le cas des cultusées en modied-batch la croissance est
plus rapide dans le cas du milieu riche, par rapgomilieu minimum. Mais il est également
observé que la croissance sur milieu riche indo& augmentation de la fluorescence due au
Pl. Ce phénoméne illustre le principe durade-off» qui exprime la balance entre la

résistance au stress des cellules et la croissapae. Les cellules produites sur milieu riche
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se développent plus vite mais sont plus sensihl@ss&ress rencontrés pendant la culture.
Dans le cas de la culture en madale-downle phénoméne est atténué. Il semblerait que les
cellules, soumises a différents stress au seinédoteur, sont stimulées et réagissent en

développant des stratégies de réponses vis-a-viggistress.

La connexion en ligne du cytometre en flux permetsdivre le procédé de maniere plus
rapide et plus fine et d’ainsi estimer I'hétérogéndéle la population présente au sein du
réacteur. La cytométrie en flux comporte de nhombreantages déja décrits précédemment
mais il faut pouvoir retirer I'information pertinen celle qui permettra d’estimer rapidement
le caractere ségrégé ou non de la population, dease d’informations récoltées en cours de
culture. Classiquement les résultats de cytométrilux sont présentées sous la forme d’un
cytogramme reprenant, par exemple, en abscisdadee$cence exprimée par la GFP et en
ordonnée la fluorescence exprimée par les cellmasjuées au Pl. Dans ce graphique, des
zones sont définies pour délimiter les différeniatse cellulaires (GFP+/Pl-, GFP-/PI-,...).
Cette représentation peut amener des biais damalyse des résultats puisque le
manipulateur définit les limites des différenteasskes. Il est donc intéressant de rechercher
d’autres méthodes de représentation des résulitdawes par voie cytométrique. La maniere
la plus simple d’exprimer le caractere ségrégéaijpmpulation est de calculer le rapport entre
la moyenne et la médiane des mesures réalisées yoyarametre donné, comme la
fluorescence due au Pl par exemple. Mais ce typemli@sentation ne permet pas toujours de
donner une bonne idée de la ségrégation d’une atig)l notamment lorsque les écarts entre
les mesures sont faibles. Dans le cas de la peffiearescence de la GFP en cours de culture,
les écarts entre les cellules positives et négats@nt faibles. Le rapport moyenne sur
meédiane n’est donc plus approprié. Une autre métltedreprésentation est la « boxplot »,
dans la moyenne, la médiane et I'écart interqe@astiint représentés. Cette analyse permet de
représenter les parametres de dispersion et amsaliser la dynamique de la population.
Cependant, elle n’est pas toujours efficace et pentporter certaines limitations. Il est donc
important de connaitre I'hétérogéneité des poparatiétudiées pour définir les analyses
mathématiques a réaliser pour exprimer au mieuségrégation des cellules au sein du

réacteur.

Les souches GFP peuvent également étre utiliséemeddio-capteurs de I'expression d’un
gene particulier. Il existe une collection de s®slGFP pouiSaccharomyces cerevisjae
correspondant chacune a un gene cible. Le génencpdar la protéine recombinante est

placé sous le contréle du promoteur du géne clalechapitre 5.2, différents genes cibles ont
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été suivis : TPS2, PDC6, ADH2, par exemple. Il & éémontré que l'utilisation de ces
souches permet de voir la différence entre unauiitéalisée sous exces de glucose d'une
culture réalisée en conditions idéales. L'étudegéne TPS2 a aussi montré que ce sont les
fluctuations continues des conditions de culture got un impact sur les réactions
enzymatiques des cellules et qui perturbent leueld@pement normal. Elles pourraient donc
étre utilisées pour suivre I'évolution de I'expriessdu géne pendant une culture en réacteur.
Néanmoins, il est a noter que ces souches mondiestcaractéristiques de croissance qui
s’éloignent légérement d’'une souche qui pourraie vroduite industriellement. Les
nombreux tests réalisés dans le cadre de ce tramaiindiqué que le comportement de
Saccharomyces cerevisiagodifiée avec une GFP était différent de celuiSdecharomyces
cerevisiae (boulardii)

6.5.CONCLUSION

Le contexte de ce travail de thése est I'extrajmlatle la production de microorganismes a
I'échelle industrielle, adapté au cas particulier $accharomyces cerevisiae (boulardii)
L’augmentation du volume de production induit denbboeux phénomenes limitants pouvant
perturber le développement du microorganisme. bhaigebibliographique présentée au
chapitre 2 explicite les différents parametresengre en considération lorsqu’une production
doit étre extrapolée, comme par exemple la prodnctie biomasse d8accharomyces
cerevisiae (boulardiipour étre utilisée comme probiotique. Il n’estgplniquement question
de fixer un temps de mélange et de recalculer deanpetres opérationnels pour I'atteindre.
Des modeles mathématiques, découpant le volumdiadael en fractions plus petites,
permettent de prédire les conditions hydrodynansqdéveloppées dans les réacteurs de
grands volumes. L’'impact de ces conditions hydredyiques sur la croissance et le
meétabolisme du microorganisme produit sont égalérpeas en compte, surtout depuis le
développement de nouvelles techniques de suivigee,lcomme la possibilité de coupler un
cytomeétre en flux sur le réacteur. Il est ainsigilde de distinguer plusieurs phénotypes au
sein de la population cellulaire présente dangéeteur grace a l'utilisation de marqueurs
spécifiques ou de souches exprimant une protégwmeinante fluorescente. Cette technique
permet de mettre en évidence la dynamique celtulgii se déroule lors d’'une production.
Les conditions opératoires peuvent ainsi étre @@ssten cours de culture de facon a

maximiser la population active ou a favoriser une\métabolique plutét qu’'une autre.
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Les différents résultats présentés dans ce traaiplacent donc dans ce contexte. Des
réacteurscale-downde différentes configurations, ont été utilidésont permis d’étudier a
plusieurs niveaux les conditions hydrodynamiquessg@mtes au sein des bio-réacteurs de
grands volumes. Les stress encourus par les cellois de la production sont proches de
ceux percus lors d'une production industrielle sg@e de zones de fortes concentrations en
substrat a des zones de faibles concentrationaulestrat, ainsi que des perturbations au
niveau de la disponibilité en oxygene. Différentesfigurations de réacteussale-dowront

éte testées, a un ou a deux compartiments. Leugilis® dans ce travail est le réactsuale-
downa deux compartiments composés d’un réacteur agd&ine partie non agitée (ampoule
en verre ou tuyau en silicone). La partie non agieprésente la zone d’ajout du substrat dans
les réacteurs de grands volumes. La circulationca#igles entre les deux parties représente
donc leur circulation dans le volume d’'un réactewiustriel. Des réacteuscale-downa un
compartiment ont également été utilisés. Dans sglagproduction se fait dans un réacteur
agité (de volume pouvant étre limité) au sein duidjamut en glucose se réalise de maniére
intermittente. Le passage des cellules d’'une zoneantrée a une zone limitée en substrat ne
se fait plus spatialement mais temporellement. téi@t des réacteurscale-downdans le
cadre de I'étude de I'extrapolation d’'une produttae microorganismes a été établi a de
nombreuses reprises pendant ce travail. La réduatio volume permet de réaliser plus
d’essais pour un coup plus réduit que si les tisiaient étre réalisés a grande échelle.

Les conditions hydrodynamiques présentes au sem rdacteursscale-downont été
modélisées par une approche stochastique. Deuxnsodsles ont été définis de maniére a
représenter le mélange de la solution de glucoseeau du réacteur et la circulation des
cellules dans ce réacteur. La superposition dex ghgnomenes conduit a un modele qui
décrit les concentrations en glucose rencontréeepaellules lors de leur déplacement dans
le réacteur. Ce modéle a permis d’expliquer péetieént I'impact des conditions

hydrodynamiques sur les cellules pendant une ptmatuen réacteuscale-down

L’'impact de ces conditions sur la croissance caillala été étudié a plusieurs niveaux : au
niveau de la population et au niveau de la celluds. parametres classiques suivis lors d’'une
production (concentration en biomasse, dénombreroelttlaire, concentration en divers
métabolites secondaires,...) ont été mesurés et sffiectés par les perturbations
hydrodynamiques. Par exemple, la concentratiorifiea biomasse est réduite dans le cas
d’'une production en réactescale-down Cependant, la qualité de la levure peut ne pas ét

affectée dans le méme sens. En effet, il a éténguoie la production en réactaaale-down
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peut stimuler les cellules qui résistent mieux &ness. Les cellules choisissent entre la
croissance cellulaire et la mise en place de méoanpermettant de résister aux perturbations
du milieu. Ce phénoméne a pu étre mis évidencdugtia@t le niveau cellulaire atteint grace
a l'utilisation de souches exprimant une protégmombinante fluorescente ou l'utilisation de
marqueur cellulaire comme le PI. Le couplage deteelsniques avec la cytométrie en flux
permet d’obtenir de nombreuses informations sur dasactéristiques cellulaires visées.
Néanmoins, avoir beaucoup d’'informations sansetnaéint adéquat ne pas utile. Il faut donc
veiller a définir le type danalyse a réaliser avees données. Différents types de
représentation des données ont été présentésgraytme, ratio de ségrégation (rapport
moyenne/médiane) ou boxplot. Chaque cas peut foume information utile mais ils ne
peuvent pas étre utilisés dans tous les cas. ll@st nécessaire de connaitre le caractere

ségrégeé ou non des sous-populations pour savditygeede représentation choisir.

6.6.PERSPECTIVES

Ce travail a permis d’'investiguer plusieurs prokdéques rencontrées dans le contexte de

I'extrapolation des bioréacteurs dans le cadreagedduction d&accharomyces cerevisiae

L’approche développée au cours de cette these derdob est multidisciplinaire et met en
ceuvre la description de I'hétérogénéité spatiatelderéacteurs (approche numeérique basée
sur une description de [I'hydrodynamique des bidetas selon une approche
compartimentée), ainsi que la description de l'togénéité phénotypique de la population
microbienne (par [utilisation de marqueurs molaids fluorescents combinée a la

cytométrie en flux).

Plusieurs pistes restent a explorer, dont la pnremi®ncerne I'amélioration des modeles
hydrodynamiques utilisés pour la description degrogénéités de mélange rencontrées par
les microorganismes au cours de leur déplacemearst ldabioréacteur. Dans le cadre de ce
travail, un modéle compartimenté a été utilisé poouler les perturbations extracellulaires
rencontrées par les microorganismes. Cette appreshdres simple et requiert peu de
puissance de calcul, par comparaison aux méthaslesédanique des fluides numériques et
plus particulierement par rapport a l'approche geide-lagrangienne développée
précédemment par I'équipe du Prof. Reuss dans faentBématique [1-4]. Néanmoins, cette
approche souffre d'un manque de précision quant @&oulements se déroulant dans le
bioréacteur et demande des connaissances a gnod @stimer la direction de ceux-ci. Notre

équipe est actuellement en train de travailler soe approche hybride permettant de

112



simplifier les résultats de mécanique des fluides\@iques en modeles compartimentés [5,
6]. De cette maniére, un modéle simple peut éttennbet pourra étre combiné a des modéles
de physiologie cellulaire.

La deuxieme perspective de ce travail concernengpcehension de la réponse cellulaire aux
stress relatifs a une production industrielle. Anteeau, plusieurs éléments peuvent étre
avances. Lors d’'une production industrielle d’'urcnmorganisme, le rendement en biomasse
est souvent un critére important et discriminargé pnoduction réussie, comme c’est le cas
pour la levureSaccharomyces cerevisigdboulardii). Dans ce cas en effet, le producteur
cherche a maximiser celui-ci par rapport au substmégs en ceuvre dans le procédé.
Néanmoins, la qualité de la levure et sa capaci&pandre de facon appropriée aux stress
post-production doivent entrer en ligne de comptaur cela, une meilleure connaissance des
phénotypes cellulaires présents au cours d’uneuptimh est essentielle. Les études réalisées
au cours de ce travail ont montré qu’il existe ain g'une méme population microbienne
plusieurs types cellulaires dont les caractérisgqevoluent au cours du temps [7].
L'utilisation de la cytométrie en flux combinée 'atilisation de biocapteurs produisant une
protéine recombinante fluorescence (GFP) souslui&nice d'un promoteur cible, ou de
marqueurs de réactions cellulaires intéressantas lfapplication ciblée constitue un outil
puissant pour I'étude de la réponse physiologices akllules aux stress environnementaux.
Dans ce cadre, il est important de garder a I'egprun traitement mathématique adéquat des
données est une garantie de la compréhension fiase ptiénoménes physiologiques se

déroulant en cours de culture.

De maniere générale, I'utilisation de réactesgale-dowrdimensionnés sur base de modeles
hydrodynamiques robustes, combinée avec les tenfjies| nouvelles d’analyses cellulaires,
peut étre appliquée a toutes productions, quel spié le microorganisme concerne.
Néanmoins, l'identification des paramétres critgjsaisceptibles de modifier la physiologie
cellulaire (exemple : stress en nutriment, choc.pH,est cruciale pour la réussite de

'expérience.
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