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RESUME

L'objectif principal de ce projet est d'optimiser le design du bioréacteur de 5 L
développé par Jolicoeur (1990) afin de permettre un transfert d’oxygéne suffisant
pour la culture de cellules végétales a haute densité cellulaire en cuvée alimentée. Le
projet vise le développement d’une technologie d’aération permettant d’atteindre un
coefficient de transfert volumétrique d’oxygéne (k.a) de 25 h™ dans I'eau avec un
débit maximal de 0.05 vvm (volume de gaz par volume de bioréacteur par minute) et

une vitesse d‘agitation de 60 rpm (rotation par minute).

Dans un premier temps, un diffuseur en acier poreux a été choisi comme aérateur.
Une étude photographique a montré que les bulles sont de dimensions inférieures (62
a 73 % selon le débit de gaz) a celles formées par un aérateur a orifice simple. Une
plaque dont la porosité est de 0.4 um a été retenue comme aérateur car elle présente
des kia supérieurs (7 a 20 %) a la plaque de 1.3 pm. Le dimensionnement du
bioréacteur a été étudié en utilisant trois cuves de 5 L avec des rapports
Hauteur/Diametre (H/D) différents. Une augmentation du kaa de 85 % se produit
lorsque le rapport H/D augmente de 1.3 a 3.6. Un rapport H/D de 1.9 a été choisi
pour la conception du bioréacteur. Il s’agit de la hauteur maximale physiquement

réalisable pour un bioréacteur de 150 L selon une mise a I'échelle géométrique.

Le dimensionnement de I'hélice a ruban hélicoidal simple a été optimisé en fonction
des rapports géométriques pas/diamétre (P/d) de I'hélice et largeur du
ruban/diamétre de I'hélice (W/d). L'hélice ayant un rapport P/d de 1.45 et un rapport
W/d de 0.2 a montré le meilleur kia (10.1 h™) et le temps de mélange le plus bas
(18 s). La détermination du cisaillement a par la suite été estimée par simulations a
I'Ecole Polytechniqgue de Montréal dans des bioréacteurs de 3 L. L'équipe de
Phytobiotech a déja déterminé expérimentalement que dans ses bioréacteurs, la
croissance est normale a 90 rpm mais qu’elle est totalement inhibée a 120 rpm pour

une grande variété d’expéces. Des simulations ont montré que le taux de cisaillement
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généré par une agitation de 90 rpm est de 60 s™. Des simulations ont ensuite été
faites avec un bioréacteur de 5 L pour déterminer l'influence de I'entrefer et de la
vitesse d’agitation sur le cisaillement développé par le ruban hélicoidal
géométriquement similaire a ceux utilisés dans les bioréacteurs de 3 L. Les résultats
ont montré qu’un entrefer de 10 mm et une vitesse d’agitation de 90 rpm géneére un
cisaillement maximal de 38 s?, qui est inférieur au cisaillement critique. L'ajout de 3
chicanes de surface de 2 cm de profondeur a ensuite permis d'augmenter le ka a
12.2 h'! et de diminuer le temps de mélange a 12 s pour un débit gazeux de 0,05

vvm et une vitesse d’agitation de 60 rpm.

L'augmentation de la vitesse d’agitation a 90 rpm et du débit d’aération a 0.1 vwm
montrent un k.a atteint de 20 h™}, ce qui représente une augmentation de 571 % du
kia initialement développé par l'ancien aérateur seul. L'utilisation d’un rapport
géométrique H/D de 3.6 aurait théoriquement permis datteindre un k.a de 27 h?
sans la contrainte physique de I'espace de travail. Ceci représente une augmentation
de 670 %.

La comparaison entre le nouveau bioréacteur et I'ancien bioréacteur montre une
amélioration de 70 % du kia sous les mémes débits gazeux. Le kia du nouveau
bioréacteur est cependant moins sensible a I'augmentation de la vitesse d’agitation.
Une augmentation de la vitesse d'agitation de 60 a 90 rpm augmente le kia du
nouveau bioréacteur de 15 % contrairement a 60 % pour I'ancien bioréacteur.

Aucune différence significative de la croissance n‘a été observée lors de la culture en
paralléle de cellules d’'Eschscholtzia californica dans les deux bioréacteurs. Par contre,
les débits totaux et d'oxygeéne nécessaires pour un contrle de l'oxygéne dissous
(90 % de la saturation avec I'air) de I'ancien bioréacteur a dépassé les limites du
projet (0.05 vvm). Les forts débits employés (> 0.05 vvm) ont causé une formation
excessive de mousse qui a causé l'arrét prématuré de la culture. Une analyse des k.a

en culture montre que le kia du nouveau bioréacteur est deux fois plus élevé que le
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kia de I'ancien bioréacteur en milieu visqueux pour une méme concentration en

masse de cellules.

L'étude de la rétention gazeuse et de I'évolution du diamétre des bulles a permis de
caractériser les principaux phénomenes concernant le transfert gazeux. Le
développement d'un modéle a permis de prédire le transfert gazeux pour I'échelle de
5 L avec une erreur inférieure a 20 %. L'utilisation du modéle montre qu’une mise a
I'échelle géométrique du nouveau bioréacteur est possible sans perte de rendement
pour un débit gazeux de 0.05 vvm. Il est primordial de conserver le méme régime de
bullage pour maximiser le transfert gazeux. Le modéle développé a I'échelle de 5 L
est utilisé pour prédire le k,a développé pour des échelles supérieures. L'utilisation du
modéle montre que la valeur maximale de k.a pouvant étre atteinte diminue lorsque
I'échelle augmente. La diminution est attribuée a un diamétre moyen des bulles prédit
plus élevé. Selon le modéle, I'effet de I'augmentation du temps de résidence des
bulles causé par une hauteur de liquide plus élevée est masqué par la diminution de
I'aire interfaciale, du coefficient de transfert de masse k,_ et de 'augmentation de la
vitesse ascensionnelle des bulles causés par une augmentation du diamétre moyen
des bulles dans le bioréacteur. Cependant, le manque dinformation sur certains
paramétres tel que le taux de coalescence des bulles pour des hauteurs supérieures
de liquide et le facteur d’écoulement nécessite une étude plus approfondie a
différentes échelles afin de valider le modéle et d'entamer la construction de

nouveaux bioréacteurs de plus grande capacité.




ABSTRACT

The objective of this project was the optimization of the 5 L helical ribbon bioreactor
design previously developed by Jolicoeur (1990) to increase oxygen transfer for high-
density culture of plant cells. This work required the development of a new aeration
technology to volumetric mass transfer coefficients (k.a) of at least 25 h™* in water

with a maximum gas flow rate of 0.05 vvm and an agitation speed of 60 rpm.

During the first phase of this project, stainless steel porous diffusers were chosen as
the best way to obtain the required mass transfer rate, and their properties
optimized. A photographic study of the gas release into the water showed smaller
bubbles (62 to 73 %) than for static orifice. The porosity of the diffuser chosen was
0.4 pm because it showed k.a (7-20 % increase) greater than the 1.3 pm diffuser

under the same operating conditions.

The second phase of this investigation involved the physical dimensions of the 5 L
bioreactor tube itself. Three different columns with Height/Diameter (H/D) ratios of
between 1 and 3.6 were studied. Increasing the H/D ratio for 1.3 to 3.6 increased
the k.a by 85 %. However, a H/D ratio of 1.9 was chosen for the 5 L bioreactor since
is was the maximum possible height for the geometrical scale-up of a 150 L
bioreactor. Simple helical ribbons were optimized with respect to the geometrical
ratios of pitch/impeller diameter (P/d) and the width/impeller diameter (W/d).
Impellers with P/d of 1.45 and W/d of 0.2 showed the highest k.a (10.1 h™) and the
lowest mixing time (18 s). Simulations carried out at Ecole Polytechnique de Montréal
using a similar 3 L bioreactor were performed to determine maximum shear stress.
Previous research at Phytobiotech showed normal growth at 90 rpm but inhibition of
growth at higher rpm (120). Simulations showed that the maximum shear rate was
60 s, Finally, simulations in the 5 L bioreactor were conducted to determine the
influence of both the gap and the agitation speed on the impeller configuration
previously chosen. Results showed that an agitation speed of 90 rpm developed




shear rates (38 s™) that is lower than the maximum shear rate as long as a gap of 10
mm was present. Furthermore, addition of three baffles at the surface of the culture

increased the k.a to 12.2 h™ and decreased mixing time to 12 s.

Increase of the agitation speed to 90 rpm and the gas flow rate to 0.1 vvm yielded a
kea of 20 h™ without cell damage, representing an increase of 571 % over the original
k.a obtained by the old aeration system. Maximum k.a of 27 h™ was estimated with a
H/D of 3.6 (without constraint of the physical space), representing an increase
of 670 %.

Finally the old and the new bioreactor configurations were compared. The new
bioreactor showed an increase of 70 % in the k.a for the same gas flow rate. The
new bioreactor also developed higher k.a with lower agitation speed (< 90 rpm). No
difference was observed in the growth of Eschscholtzia californica in two parallel
cultures. However, the old bioreactor required higher total and oxygen gas flow rates
(over the limit of this project) to maintain dissolved oxygen level at 90 % air
saturation. The higher gas flow rate caused excessive foam formation which resulted
in early cessation of the culture in the old bioreactor. Study of k.a under actual
culture conditions with similar numbers of plant cells showed a k.a two-fold greater in

the new bioreactor configuration compared with the original.

The void fraction and the evolution -of the bubble diameter were also studied to
characterize the coalescence rate. A model was developed to predict the gas transfer
in the 5 L bioreactor with a error lower than 20%. These results indicated that scale-
up of the new bioreactor configuration is clearly possible. The same bubbling regime
was essential to maintain high k.a. The model developed at the 5 L scale was used to
predict the k.a at increasing scale. The model predicts that the maximum k.a will
decrease with the scale-up of the bioreactor. This decrease was caused by higher
average bubble diameter due to coalescence. The effectiveness of higher residence

time of the bubbles with higher fluid levels, however, was cancelled by the decrease
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of the interfacial area, the mass transfer coefficient k. and the higher bubble rising
velocity caused by higher average bubble diameter. Information on the actual
coalescence rate at higher liquid level and the flow rates will be required before using

this model to start construction of new bioreactor of greater volume.
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1. INTRODUCTION

Les plantes ont depuis longtemps été utilisées pour leurs propriétés médicinales. Elles
montrent un potentiel évident pour la découverte de produits pharmaceutiques. De nos
jours, les plantes produisent plus de 20 000 composés, incluant les pharmaceutiques,
les pigments et les autres éléments de chimie fine, ce qui est plus de 4 fois de ce qui
est obtenu avec les bactéries. (Zhong et coll., 1995). Beaucoup de composés d’origine
végétale dintéréts commerciaux sont généralement complexes, non-protéiniques et
sont habituellement générés par le métabolisme secondaire des cellules végétales
(Shuler et coll., 1992). Ils ne peuvent pas 8tre synthétisés par les bactéries et leur

synthése chimique n’est généralement pas une alternative rentable.

Traditionnellement, les plantes entiéres sont cultivées et les molécules d'intéréts sont
ensuite extraites de la biomasse naturelle. Cette technique d’approvisionnement rend
souvent le procédé économiquement non-viable, notamment & cause des faibles
quantités de phytochimiques (molécules possédant une activité chimique et produites
par les plantes) que contiennent les plantes a I'état naturel. Le meilleur exemple est la
production du Taxol™. Le Taxol™ provient de I'if (espéce Taxus) et est utilisé dans le
traitement d’un certain nombre de cancer (Shuler et coll., 1992). Pour obtenir 1 kg de
taxol, 30 tonnes de biomasse naturelle doivent &tre recueillies. Les longs temps de
croissance de ces arbres, jumelés a une demande croissante de Taxol™, nécessitent
d’autres moyens d’approvisionnements plus rapides et plus efficaces. La culture en
suspension de cellules végétales est la seule alternative permettant de subvenir 3 la

demande croissante de ce phytochimique.

1.1 Problématique

Les métabolites secondaires sont généralement produits en faibles quantités par les

plantes. Par conséquent, il est difficile de les obtenir en grandes quantités par la culture




de cellules végétales (Zhong et coll., 1995). La formation de métabolites secondaires
par les cellules de plante est dépendante de I'expression des génes qui contrdlent la
production. Ces genes sont influencés par les conditions physiologiques de la cellule et
son environnement (Leckie et coll., 1990). La stimulation du mécanisme de défense des
plantes suite a une attaque biologique d’un organisme pathogénes (élicitation) permet
d’augmenter les rendements de phytomolécules produites (Aubry, 1994).

La commercialisation des technologies développées pour la culture de cellules végétales
a léchelle de laboratoire est limitée par des difficultés d'ordres biologiques et
technologiques (Kieran et coll., 1997). Hsiao (1999) a estimé un prix requis de vente de
1000$ a 5000$/kg pour des phytomolécules (molécules provenant de cellules
végétales) afin qu'un procédé a base de cellules végétales soit rentable. Coelho (2000)
rapporte trois moyens d'augmenter la productivité du procédé : 1) réduire le temps de
culture en augmentant le taux de croissance; 2) augmenter la concentration cellulaire

pour la production; 3) forcer le métabolisme des cellules a produire plus.

L'augmentation des taux de croissances est la premiére étape vers une meilleure
production. Les travaux de Sirois (1997); (2000) et Coelho (2000) ont permis
d'améliorer les taux de croissance et la concentration cellulaire, L'augmentation du
nombre de cellules provoque cependant une augmentation de la consommation en
oxygeéne ainsi qu’une augmentation de la viscosité qui réduit le transfert gazeux dans le
bioréacteur. Le transfert d'oxygéne est actuellement Iélément limitant la croissance
cellulaire dans les bioréacteurs. Cette limitation empéche également la mise a I'échelle

du procédé pour la culture de cellules végétales & haute densité.

La sensibilité des cellules végétales au cisaillement, la production de mousse par les
polysaccharides et les protéines extra-cellulaires et la nécessité d‘avoir une
concentration contrélée de CO, dissous (Fiset, 2000) font de l'augmentation de la
vitesse d'agitation et du débit d'air des stratégies inefficaces pour assurer I"apport

d'oxygene aux cellules. Le design d’'un systéme d‘aération efficace est primordial pour



transférer de l'oxygéne aux cellules a haute densité a faible cisaillement et a de faibles

débits gazeux.

1.2  Objectifs

L'objectif principal de ce projet est d'optimiser le design du bioréacteur a ruban
hélicoidal 5 L originalement développé par Jolicoeur (1990) afin de permettre un
transfert d'oxygéne suffisant pour la culture de cellules végétales & haute densité
cellulaire en cuvée alimentée. Le projet vise le développement d'une technologie
d’aération efficace permettant d'atteindre un coefficient de transfert d’oxygéne (k.a) de
25 h™ dans I'eau & un débit maximal de 0.05 vwm et une vitesse d'agitation de 60 rpm.
Les rapports géométriques du bioréacteur et du ruban hélicoidal ainsi que la présence
de chicanes de surface seront également étudiés afin de maximiser le transfert gazeux
et minimiser le cisaillement et le temps de mélange. La validation du nouveau
bioréacteur en culture sera effectuée avec l'espéce Eschscholtzia californica. Une
compréhension des phénoménes de transfert gazeux impliqués est aussi nécessaire afin
de prédire les kia aux différentes échelles. Le but ultime de ce projet est d’adapter la

configuration du bioréacteur a une échelle de 150 L.



2. REVUE BIBLIOGRAPHIQUE

2.1 L'industrie pharmaceutique du 21° siécle

L'industrie pharmaceutique connait des changements considérables depuis 5 a 10 ans.
Les travaux portant sur la découverte du génome humain fourniront un nombre
important de nouvelles cibles pour la découverte de nouvelles drogues (de 400 a ce
jour, & plus de 10 000). En paralléle, 'amélioration du criblage moléculaire (High
Throughput Screening systems) a permis de réduire le temps nécessaire a la

découverte de nouveaux principes actifs.

Par conséquent, la recherche et la découverte de Nouvelles Entités Chimiques (NEC)
avec une activité biologique sécuritaire, spécifique et efficace sont des préoccupations
bien actuelles. Les molécules complexes non protéiniques provenant des micro-
organismes, des plantes et des insectes sont pergues comme la source la plus
abondante de NEC. En fait, 44 % des nouvelles drogues approuvées entre 1983 et

1994 étaient d'origine naturelle (Cragg et al., 1997).

Le succés dans l'industrie pharmaceutique des produits naturels provenant des plantes
(phytochimiques) ne fait pas de doute. Le quart de toutes les prescriptions
pharmaceutiques contiennent des composées d’origine naturelle. Actuellement, il existe
plus de 120 drogues dérivées de plantes utilisées dans le monde entier. Verpoote
rapporte qu’en 1995, 40 000 phytochimiques avaient été testés pour la découverte de
nouvelles drogues (Verpoote, 1998). Le taux de succeés approximatif pour la découverte
de nouveaux principes actifs serait donc de 1 NEC découvert par 300 phytochimiques
testés. Ce taux est largement supérieur aux molécules obtenus par synthése chimique
(1 NCE par 10 000 entités testées). Cet estimé montre I'énorme potentiel des
phytochimiques pour la découverte de NEC, spécialement lorsque l'on considére que
moins de 8 % des 300 000 especes du domaine végétal ont été étudiés, souvent

partiellement, pour leur potentiel thérapeutique.




En réalité, le potentiel des phytochimiques est déja reconnu par Iindustrie

pharmaceutique. Cependant, I'accés a ces phytochimiques est problématique :

Les rendements (< 0.01-5 % de la biomasse séche) et les taux de
production sont faibles;

La plupart des banques de molécules naturelles pour la découverte de
nouvelles drogues sont composées d'extraits contenant des centaines de
molécules, complexes, avec des effets synergiques et antagonistes, ce qui
signifie que l'utilisation d’extraits pour le criblage moléculaire (HTSS) n‘est
pas possible;

L'extraction, la séparation et la purification des extraits de produits naturels
sont des opérations complexes;

La complexité des phytochimiques empéche la synthese chimique facile de

ces molécules ou leur clonage dans des micro-organismes.

Ces problemes expliquent Iabsence d'investissements massifs de lindustrie

pharmaceutique pour la recherche de nouveaux phytochimiques actifs. La culture de

cellules de plante in vitro présente plusieurs avantages pour la biosynthése de

phytochimiques d'intérét pharmaceutique. Par contre, cette biotechnologie a échoué

dans sa tentative de produire un acces illimité et reproductible de phytochimiques

particuliers, séparés et purifiés.

La culture conventionnelle de cellules de plante présente plusieurs inconvénients :

>

v

Les taux de croissance des cellules de plante sont faibles (temps de division
>24a72h);

Le métabolisme secondaire est difficile a induire;

Les taux de production sont faibles (< 100 mg/L en 7 a 14 jours);

Les taux de production diminuent avec la mise a I’échelle.



Par contre, durant les derniéres 15 années, le Dr. Archambault et ses associés ont
développé de nouvelles approches de culture de cellules de plante qui rendent
I'utilisation de cette biotechnologie viable. Cette technologie permet d‘atteindre une
production de 3 000 mg/L de métabolites en 5 a 10 jours de culture en bioréacteur

(résultats non publiés).

L'optimisation du bioréacteur utilisé pour la culture de cellules végétales est la premiére
étape d'un projet de mise a I'échelle de ces technologies et ce, dans le but d’assurer un

approvisionnement suffisant pour la recherche de nouveaux principes actifs.

2.2 La culture de cellules végétales en suspension

2.2.1 Culture en suspension

L'approche la plus directe pour augmenter la productivité volumétrique de métabolites
secondaires est d'augmenter la densité cellulaire durant la production (Su et coll., 1990;
Kim et coll., 1991). La culture de cellules de plante immobilisées comporte plusieurs
difficultés, notamment au niveau du transfert de masse. La culture de cellules de plante

en suspension est la seule solution pour la croissance a haute densité cellulaire.

Les cellules de plante croissent lentement. Les temps de doublement varient de 20 3
200 h (Sahai et Knuth, 1985). Elles ont habituellement un diamétre de 20 & 40 um et
une longueur de 100 a 200 pm (Sahai et Knuth, 1985; Ballica et Ryu, 1992). Leur
croissance en suspension s'effectue en agrégats de plus de 200 cellules (Jolicoeur,
1990) de dimensions variant entre 40 et 2000 pm (Tanaka, 1982). Ces agrégats ont
tendance a sédimenter. Leur dimension n’est pas stable et change tout au long de la

culture. Ballica et Dewey (1993) et Sirois (2000) suggérent que I'élongation soit reliée a




la disponibilité des nutriments. La distribution de la taille des agrégats peut aussi étre
une réponse de la culture a un facteur de l'environnement, notamment du degré
d'agitation (Kieran et coll., 1998; Tanaka, 2000). Par conséquent, la gravité spécifique
des agrégats de cellules varie avec I'dge de la culture et est généralement supérieure
lors de la phase de croissance que lors de la phase stationnaire (Tanaka, 1982; Ballica
et Ryu, 1992).

2.2.2 Comportement rhéologique

Les propriétés rhéologiques des suspensions de cellules végétales dépendent de la
présence d'agrégats, de la concentration en biomasse et de la sécrétion de
polysaccharides et de protéines extracellulaires (Zhong et coll., 1992). Des études de
Tanaka (1982) et de Curtis et Emery (1993) sur plusieurs espéces montrent que la
viscosité de la culture augmente lorsque la taille des agrégats diminue. Par contre, une
étude de Zhong et coll. (1992) sur Perilla frutescens montre qu'il n'existe pas de
relation directe entre la grosseur des amas cellulaires (entre 75 et 500 pm) et la
viscosité de la culture. Une revue de Kieran et coll. (1997) rapporte plutét que la
viscosité apparente est fortement dépendante de la concentration en biomasse humide.
L'étude de Curtis et Emery (1993) montre également que le milieu de culture ne

devenait pas plus visqueux avec la sécrétion de polysaccharides par les cellules.

Curtis et Emery (1993) ont par ailleurs développé une relation générale pour exprimer
la viscosité d’une suspension de cellules végétales en fonction de la fraction volumique

de cellule :
1= Neopane - (1 + 2.5 ¢ +10.05- 42 + 247 . ¢ +2150-4°) (2.1)
ou n est la viscosité apparente de la suspension et ¢ la fraction volumique de cellule. La

viscosité apparente de la suspension cellulaire est pratiquement constante en dessous

de 5 g MS./L (Zhong et coll., 1992). Sous cette concentration, la plupart des



suspensions cellulaires montrent un comportement newtonien (Curtis et Emery, 1993;
Zhong et coll.,, 1995). Les effets de la concentration de biomasse humide sur la
viscosité sont visibles a partir de 12,8 g M.S./L (Zhong et coll., 1992). L'augmentation
du volume par une élongation des cellules, mais non des amas cellulaires, confére un
comportement non newtonien rhéofluidisant a la suspension (Curtis et Emery, 1993;
Ballica et Ryu; 1993; Ballica et Dewey; 1993). La viscosité des suspensions de cellules

de plante obéit a une loi de puissance de type :
n:m.}/n—l (2-2)

ou m est l'indice de consistance de la loi de puissance (Pa s™"), n est lindice du
comportement en écoulement de la loi de puissance, n est la viscosité (Pa s) et y est le
taux de cisaillement (s™). Plusieurs facteurs cellulaires comme la paroi et les propriétés
de la membrane, la morphologie de la culture et la formation d’agrégats peuvent
contribuer a la réponse viscoélastique de la suspension cellulaire (Ballica et Ryu; 1992).
Les paramétres rhéologiques tel l'indice de consistance m et lindice de puissance n
sont fortement dépend'ants du micro-organisme cultivé, de l'age de la culture
(Gavrilescu et Roman, 1994) et de la différence de taille entre les agrégats (Tanaka,
1982). Jolicoeur et coll. (1992) montrent une augmentation de m de 0,2 a 0,9 et une

diminution de n de 0,8 a 0,1 lors de Ia culture de cellules de Catharanthus roseus.

2.2.3 Sensibilité au cisaillement

Les cellules de plante sont sensibles au cisaillement causé par le stress
hydrodynamique de 'agitation mécanique et de I'aération de la culture (Tanaka et coll.,
1983; Sahai et Knuth, 1995). Le cisaillement au-dessus d'un certain seuil critique réduit
la viabilité cellulaire, la masse cellulaire et la production de métabolites secondaires
(Zhong et coll., 1995). La sensibilité au cisaillement des cellules végétales a été
attribuée a la grosseur des cellules (10 a 200 pm) (Shibasaki et coll., 1992; Scragg,

1995; Joshi et coll., 1996), a la présence d’'une paroi cellulosique rigide (Merchuk,




1991; Ballica et Ryu, 1992; Zhong et coll., 1995; Scragg, 1995; Joshi et coll., 1996), a
la présence de larges vacuoles (Su et Humphrey, 1990; Zhong et coll., 1995; Scragg,
1995) et au degré d'agrégation (Joshi et coll., 1996). Le degré de sensibilité des
différentes souches étudiées peut également étre di a la différence des conditions
expérimentales telle que I'historique de la cellule, le nombre de passages dans la zone

de cisaillement, I'dge de la culture et son statut nutritionnel (Joshi et coll., 1996).

La réponse d'un systéme biologique a un environnement hydrodynamique dépend de la
durée et de l'intensité du stress ainsi que des propriétés physiologiques des cellules
(Kieran et coll., 1997). La tolérance au cisaillement n’est pas une caractéristique fixe de
la lignée cellulaire mais peut étre développée durant la culture sous des conditions de
cisaillements (Merchuk, 1991). Par contre, le changement dans la composition de la
membrane cellulaire peut affecter les cinétiques de croissance et la perméabilité des

nutriments dans la cellule (Merchuk, 1991).

Des études de Joshi et coll. (1996) et de Kieran et coll. (1997) sur des suspensions de
cellules de Morinda citrifolia ont montré une sensibilité au cisaillement entre 25 et 350
N/m2. Pareilleux (1987) parle d’une limite d’adhésion de 200 N/m?2 au-dela de laquelle
la cohésion des cellules entre elles nest plus assurée. La sensibilité de la cellule
végétale au cisaillement n‘a pas vraiment été étudiée (Joshi et coll., 1996). Ballica et
Ryu (1992) rapportent des taux de cisaillement maximal de I'ordre de 20-200 s™ pour
des suspensions de cellules de plante en bioréacteurs agités sans baisse de la viabilité.

Tanaka (2000) a étudié la sensibilité au cisaillement de Cudrania tricuspidata en flacons
agités. Il a remarqué qu’une augmentation de la vitesse d'agitation conduit & une
diminution en nombre des agrégats de plus 991 um et une augmentation en nombre
des agrégats plus petits. Namdev et Dunlop (1995) suggérent aussi que le cisaillement
controle le bris des agrégats. Les mécanismes de dommage aux cellules demeurent

cependant inconnus (Joshi et coll., 1996; Dey et coll., 1997).
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2.2.4 Demande gazeuse

L'effet des concentrations d’oxygene dissous et de CO2 dissous sur la croissance a été
étudié (Fiset, 2000). Celles-ci ont une influence profonde sur la croissance et sur la
concentration totale de métabolites produits (Zhao et coll., 2001; Fiset, 2000). Ballica et
Ryu (1993) de méme que Ballica et Dewey (1993) montrent que le taux d'aération doit
étre optimisé pour une croissance et une production maximale de métabolites :
o 2.3

igo;:ﬂii =k,a (Coz gaz Coy liguide )— q, X, ( )
ou Coz qude €St la concentration d’oxygéne dans le liquide (mmol L™), Co; g, €St la
concentration d'oxygéne dans la phase gazeuse (mmol L), g, est la respiration
cellulaire (mmol cellules™ h™) et x. est la concentration cellulaire (cellules L™). La
concentration d’oxygene et de dioxyde de carbone dissous sont dépendantes du ka. II
existe une valeur minimale de k.a sous laquelle la croissance est inhibée (Kieran et
coll., 1997).

Le méme bilan peut s'effectuer avec le gaz carbonique. La relation entre les coefficients
de transfert volumique est montrée par les équations (2.4) et (2.5) (Guell et Giralt,
1994) :

D,, ]0-5 (24)

kLaoz = kLaCO 2
Dco 2

K ac, =0.78-k,a,, (2.5)

L'oxygéne n’est pas trés soluble dans les solutions aqueuses. Dans I'eau pure & 25°C, la
solubilité de l'oxygéne est de 7,8 mg/L. Dans les milieux de culture, elle est
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habituellement inférieure, soit 6,0 — 6,5 mg/L selon la composition de la phase liquide
(Schneider et coll., 1995). L'enrichissement de lair en oxygéne est une stratégie qui
permet de réduire le débit de gaz nécessaire a la culture (Jolicoeur, 1990; Schlatmann
et coll., 1993; Sucker et coll.,, 1994; Hsiao et coll., 1999). La concentration critique
d'oxygene dissous (valeur en dessous de laquelle l'arrét de la croissance a été
observée) est de 15 a 20% de la saturation en air (Kieran et coll., 1997). Shibasaki et
coll. (1992) remarquent que lorsque la concentration en oxygéne atteint 40 %, la
croissance est augmentée. Des travaux de Fiset (2000) avec EFschscholtzia californica
portant sur l'effet de I'environnement gazeux sur la croissance de cellules de plante en
suspension montrent une croissance maximale a une concentration d’oxygéne dissous
de 120 % de la saturation en air. Il observe un rendement maximal des principaux

nutriments consommés (NO;, NH, et glucose) 3 cette valeur.

Fiset (2000) montre également que I'effet de la concentration de dioxyde de carbone
dissous est davantage liée a son contrle qu'a son niveau. Il observe que les cultures
effectuées a des niveaux de CO, dissous différents mais contr6lés montrent des taux de
croissance supérieurs aux taux de croissance effectués sans contrdle. Il recommande

une concentration de CO, dissous de 4 %.

2.3 Systeme de culture en bioréacteur

2.3.1 Gazéosiphon

Les caractéristiques principales des cellules de plante (ex : sensibilité au cisaillement,
forte viscosité a haute densité et croissance sur les parois initiée par la flottation des
cellules causé par les polysaccharides) sont des problémes pour la culture en
bioréacteur (Su et Humphrey, 1989). Le principal avantage du gazéosiphon est sa
simplicité (Haque et coll., 1986; Merchuk et coll., 1994). La simplicité mécanique est

particulierement importante lorsque la stérilité doit étre maintenue pendant une longue
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période. Le cisaillement développé dans la culture en suspension de cellules végétales
avec un gazéosiphon est faible (Hegarty et coll., 1986; Kim et coll.,, 1991; Merchuk et
coll., 1994). Wagner et coll. (1977) rapportent la croissance de Catharanthus roseus

jusqu’a 28 g M.S./L pour ce type de bioréacteur.

Le principal désavantage des gazéosiphons est que l'agitation est couplée a |'aération
(Merchuk et coll.,, 1994). L'aération ne peut étre altérée sans avoir un effet sur le
niveau d’agitation. De plus, les gazéosiphons ne sont pas efficaces pour de hautes
densités cellulaires (>200 g M.H./L ou >10 M.S./L) (Petiard, 1987). Wagner et coll.
(1977) ont observé des zones mortes en fin de culture causées par le manque
d'agitation. Une augmentation du taux d’aération dans le but d'augmenter l'efficacité de
mélange peut conduire a un dégazage du CO, en plus de produire un taux élevé de
production de mousse. La circulation périodique des cellules d’une section hautement
aérée a une section faiblement aérée peut également affecter le métabolisme des
cellules (Pollard et coll., 1996).

2.3.2 Caisson rotatif

Le principal avantage du bioréacteur a caisson rotatif est le faible taux de cisaillement
développé par la vitesse d’agitation nécessaire au mélange de la suspension (Shibasaki
et coll., 1992). Il permet également d'éviter I'attachement des cellules de plante a la
paroi du bioréacteur (Shibasaki et coll., 1992). Shibasaki et coll. (1992) ont proposé un
nouveau systeme d'aération utilisant un filtre poreux de 0,2 pum afin de favoriser le
transfert gazeux. A des conditions identiques d’opération, les croissances observées
dans le bioréacteur a caisson rotatif ont été supérieures & celles observées dans un
gazéosiphon (Shibasaki et coll., 1992). Dans une étude comparative, Tanaka et coll.
(1983) mentionnent que le bioréacteur a caisson rotatif est supérieur au bioréacteur
agité au moyen d'une hélice « flat-blade turbine » a quatre péles pour sa capacité a

fournir de I'oxygene a haute viscosité et a faible cisaillement.
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Le principal désavantage du bioréacteur a caisson rotatif est la complexité des piéces
mécaniques nécessaires a sa construction et a son opération. L'efficacité de mélange
est également contrdlée par le rapport volume de culture/volume du bioréacteur.
Shibasaki et coll. (1992) suggerent un rapport de 2:7. Ce rapport pose un probléme

majeur pour une mise a I'échelle du bioréacteur.

2.3.3 Bioréacteurs agités mécaniquement

Ces bioréacteurs sont efficaces pour mélanger des suspensions de solides (Ajunwadkar
et coll., 1998). L'agitation est nécessaire afin de garder la matiére solide en suspension
et assurer un environnement homogéne pour un apport adéquat des nutriments (van't
Riet et Tramper, 1991). Le cisaillement et le temps de mélange des bioréacteurs agités
sont principalement fonction du type d'hélice utilisé. Le transfert de masse est alors

contrdlé par la puissance dissipée par l'agitateur.

Les hélices de type « Ruhston » et marine ne sont pas efficaces pour mélanger des
fluides visqueux. Elles nécessitent de hautes vitesses d’agitation et développent un fort
cisaillement local. Kim et coll. (1991) ont utilisé une modification du « cell-lift impeller »
pour la culture de cellules végétales en mode perfusion. Le « cell-lift impeller » favorise
le mélange a faible cisaillement et procure un bon transfert de masse. La culture de
Thalictrum rugosum avec cette hélice sans grillage a permis d’atteindre 26 g M.S./L. en
mode perfusion. Par contre, I'étude ne mentionne pas le taux d‘aération ni le k.a

développé par ce systéme.

D'autres types de systémes pour la culture de cellules végétales ont été développés.
Fukui et Tanaka (1995) ont utilisé un film de fluorocarbone comme paroi pour la culture
de Lithospermum erythrorhizon sur un agitateur giroscopique. Le film est perméable a
Foxygéne. Le transfert d’oxygéne est fonction de I'épaisseur du film. La nécessité
d‘avoir une épaisseur de film de I'ordre du micron est problématique pour une mise a

I'échelle de la technologie. Hsiao et coll. (1999) utilisent un film de polypropyléne qui
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n‘est pas perméable a l'oxygéne pour la culture de Hyoscyamus muticus dans un
bioréacteur de 40 L. L'utilisation d'une paroi flexible permet la stérilisation d'un
bioréacteur de grand volume dans un autoclave de petite dimension. Lors de la culture,
la paroi repose sur un support fixe. L'air est apporté par un bulleur dans le fond du
bioréacteur. Hsiao et coll. (1999) n'utilisent cépendant pas d’agitateur mécanique, ce

qui facilite énormément I'utilisation de cette technologie.

Les travaux de Jolicoeur (1990) sur la conception d’un bioréacteur ont montré
Iefficacité de I'agitateur a double ruban hélicoidal pour la culture de cellules végétales.
Une culture de Cathanrantus roseus a atteint une masse de 450 g M.H/L (25 g M.S./L)
en utilisant I'aération de surface uniquement. Ce double ruban hélicoidal nécessite de
faibles vitesses d'agitation (< a 60 rpm) pour la mise en suspension des cellules dans le
bioréacteur, ce qui génere de faibles taux de cisaillement. En utilisant une aération 3
I'aide d’un bulleur a la base de ce bioréacteur, Sirois (1997) et Coelho (2000) ont
atteint une concentration de plus de 20-10° cellules/L pour une biomasse humide de
plus de 300 g M.H./L. avec Eschscholtzia californica. Des travaux de Sifi (1999) dans un
bioréacteur de 3 L sur la croissance de FEschscholtzia californica avec un ruban
hélicoidal double et un ruban simple montrent des taux de croissance supérieurs pour
le ruban simple. Sifi (1999) n'a pas remarqué de différence pour le transfert gazeux
entre les deux types de rubans et explique plutét ces résultats par une diminution du
cisaillement. En conclusion, seul le ruban hélicoidal a permis la culture & haute densité

de cellules végétales.

2.4 Technologie d’aération

La plupart des bioréacteurs utilisés pour la culture de cellules de plante sont dérivés de
ceux utilisés pour la culture de bactéries (Zhong et coll., 1995). La formation de
mousse, le dégazage de dioxyde de carbone, la haute viscosité des cultures et la

sensibilité au cisaillement des cellules végétales nécessitent la conception de systémes
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d'aération différents pour ce genre de culture en suspension. Le meilleur systéme
gazeux génére une dispersion efficace des bulles, une haute rétention gazeuse et

montre un k,a maximal (Birch et Ahmed, 1996).

2.4.1 L’aérateur de surface

L'aération de surface consiste a transférer de l'oxygéne par la surface du liquide.
L'oxygene pénétre le liquide par le transfert de masse au travers de la surface non
brisée a l'interface gaz-liquide (Ju et Armiger, 1990) et par I'entrainement mécanique

des bulles dans le vortex créé a la surface (Chapman et coll., 1990).

Kamen et coll. (1993) rapportent un k,a de 1.4 h™* pour un BDRH (bioréacteur & double
ruban hélicoidal) de 3 L avec chicane et une agitation de 75 rpm. Le coefficient de
transfert augmente a 1,8 h™ pour le BRH de 11 L avec les mémes conditions. Jolicoeur
et coll. (1992) rapportent un ka de 19 h™ a une agitation de 120 rpm pour un BDRH de
11 L avec chicanes. Le taux d’aération de surface augmente rapidement en augmentant
I'agitation (Chapman et coll., 1990; Mano et coll., 1990; Jolicoeur et coll., 1992).
Jolicoeur et coll. (1992) soulignent I'importance de la présence des chicanes de surface
pour ce type d'aération. Aunins (1989) suggere le positionnement de I'hélice prés de la
surface pour augmenter l'efficacité de transfert. Jolicoeur et coll. (1992) proposent
aussi d'augmenter la pression partielle d’'oxygéne dans la téte du bioréacteur afin
d’accroitre le transfert d'oxygéne. Pour sa part, Hu et coll. (1986) soulignent que

I'aération de surface ne cause pas de production de mousse.

Limportance de l'aération de surface diminue rapidement lorsque des bulles sont
entrainées dans le liquide (Chapman et coll., 1990). Jolicoeur (1990) remarque que
Vaération de surface représente 20 % de l'oxygénation totale pour une vitesse
d’agitation d’environ 120 rpm. Chapman et coll. (1990) rapportent que certains auteurs
ont trouvé que le kia de surface (sans entrainement de bulles) représente 60 % du

taux de transfert total. Son étude montre plutét que la contribution de I'aération de
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surface n'est jamais supérieure a 20 % du transfert total et est généralement inférieure
a5 %.

La mise a I'échelle de I'aération de surface est problématique. L'aération de surface est
limitée par le rapport surface/volume de culture (Mano et coll., 1990; Sucker et coll.,
1994). Des études de Fuchs et coll. (1978) de méme que Chapman et coll. (1990)
concluent que la contribution de I'aération de surface sur le coefficient de transfert total

diminue lorsque I'échelle du bioréacteur augmente.

2.4.2 Orifices statiques

Ce type d'aérateur comprend les orifices simples (Motarjemi et Jameson, 1978), les
plaques perforées (Thorat et coll., 1978; Grevskott et coll., 1996) et les diffuseurs
annulaires (Khare et Niranjan, 1995; Pollard et coll., 1996). De tous les systémes
d'aération, l'orifice simple est le plus facile & concevoir et & caractériser (Rooney et
Huibregtse, 1993). Les trous varient généralement de 0,343 mm (plus petit trou

mécaniquement possible selon Weber et coll. (1990)) & 2 mm de diamétre.

Le volume des bulles produites par les aérateurs simples est élevé. Le diamétre des
bulles varie en fonction du diamétre de l'orifice et est généralement entre 1 mm et 7
mm (Heijnen et van't Riet, 1984; Pollard et coll., 1996). Les k.a obtenus sont faibles,
généralement inférieure & 2 h™ pour un débit de 0.04 vwm. Gavrilescu et Roman (1994)
ont étudié la diminution du k.a selon I’age d’une culture pour un orifice simple de 3mm.
Ils obtiennent initialement un k.a variant entre 14 et 30 h™* pour un débit de 9.5 L/min
(0.8 vwvm). Ces résultats concordent avec les travaux de Kastanek et coll. (1980) sur les
plaques perforées. Ce dernier a trouvé un k.a de 14 h™ avec une plaque perforée (trous
de 1,6 mm de diamétre) avec une aération de 5,3 L/min (0,5 vwvm). Andou et coll.

(1996) proposent une relation entre le kia (s™) et la rétention gazeuse (g).

k,a =1.24.107" & (2.6)
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Fraser (1983) et Modaressi (1997) proposent un aérateur rotatif de 6 orifices de 1 mm
de diamétre installé dans le fond d'une colonne a bulle. Leurs études sur un
gazéosiphon montrent la production de bulles de diamétre plus petites. Le diamétre de
Sauter des bulles passe de 5 mm a moins de 1 mm lorsque la vitesse du diffuseur
augmente de 0 a 350 rpm. La rotation du diffuseur augmente significativement la
rétention gazeuse. Ce type de diffuseur n‘a cependant jamais été utilisé en culture de

cellules,

Fregapane (1999) utilise I'injection d‘air et de liquide sous pression afin de générer de
fines bulles dans le fond d’un bioréacteur de 100 L pour la culture d’une espéece
bactérienne. 1l rapporte des k.a de 70 h™ & 170 h? pour des débits variant entre 4,5 a
17,5 L/min (3.7 a 15 vwm sans agitation). Ce systéme développe cependant un fort
cisaillement localisé a I'entrée d‘air et de liquide. L'introduction de liquide ne convient
pas a l'opération en mode cuvée avec des ajouts inférieurs a 100 ml par jour. Les
débits d'aération élevés nécessaires a son application rendent cette technologie

difficilement applicable a la culture de cellules végétales.

2.4.3 Membrane

L'aération par membrane comprend l'aération avec ou sans bulles. L'aération par
membrane permet un meilleur contréle du systeme car elle permet de découpler
I'aération du mélange (Cote et coll., 1988). L'aération sans bulle est obtenue en
utilisant un tube fait d'un matériau microporeux perméable a l'oxygéne (Cote et coll.,
1988). Les matériaux couramment utilisés sont le teflon (Mano et coll., 1990), le
caoutchouc de silicone (Cote et coll., 1988; Su et Humphrey, 1989; Winston et coll.,
1992; Abdullah et coll., 2000), le fluorocarbone (Cote et coll., 1988; Fukui et Tanaka,
1995) et le polypropyléne (Su et Humphrey, 1989; Moorhouse et coll., 1996). L’aération

sans bulle est produite en plagant un mince film d’un polymere synthétique entre le gaz
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et le liquide, généralement en utilisant un tube qui parcourt la paroi intérieur du
bioréacteur. Le transfert d'oxygéne s’effectue par diffusion au travers du film sans créer
de bulle (Mano et coll., 1990). L'étape déterminante du transfert d'oxygéne est le film
aqueux entourant le tube (Mano et coll.,, 1990). Le transfert d'oxygéne est donc
largement influencé par les conditions hydrodynamiques du bioréacteur (Schneider et
coll., 1995).

Mano et coll. (1990) rapportent des k.a de 0,72 h™ a 3,08 h™ pour un systéme utilisant
un tube de teflon dans un bioréacteur de 6 L agité pour la culture de cellules de
mammiféres. Fukui et Tanaka (1995) rapportent une croissance de Lithospermum
erythrorhizon jusqua 11 g M.S./L avec un film de fluorocarbone. Su et Humphrey
(1991) rapporte une croissance de Anchusa officinalis jusqua 26 g M.S./L avec un
systeme en polypropyléne en mode perfusion. Par contre, il n‘est nullement mention du

kia développé par chacun de ces systémes.

L'aération sans bulle permet d’éviter la formation de mousse (Winston et coll., 1992;
Abdullah et coll., 2000), le dégazage des composants volatils (Cote et coll., 1988), la
flottation des cellules (Su et Humphrey, 1991; Winston et coll., 1992; Lu et coll., 1995)
et le cisaillement causé par les bulles (Su et Humphrey, 1991; Winston et coll., 1992).
Contrairement aux systémes avec des bulles, la surface de transfert nest pas affectée
par l'augmentation de viscosité des cultures lors de la croissance (Su et Humphrey,
1991; Winston et coll., 1992). Su et Humphrey (1989) ont d'ailleurs observé que le k.a
n'est pas affecté par la viscosité lorsque celle-ci est inférieure & 20 cp. Schneider (1995)
recommande l'utilisation du teflon en raison de son inertie chimique et de sa surface
hydrophobe qui prévient la croissance sur la surface du tube. L'oxygéne est également

trés soluble dans le teflon. Le transfert ne s’effectue donc pas seulement par les pores.

Le principal désavantage de I'utilisation de cette technologie est I'accumulation de
cellules entre les tubes. Abdullah et coll. (2000) ont remarqué que seulement 31 % des

cellules de Morinda elljptica demeuraient dans la suspension a la fin de la culture.
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L'utilisation de tubulure a I'intérieur du bioréacteur n’est pas simple et utilise de I'espace
réservé pour la suspension cellulaire. Un support métallique est nécessaire afin de
retenir le systéme de tubes (Schneider et coll., 1995) et peut ainsi créer des zones
mortes. La pression de gaz doit étre maintenue de fagon a étre sous le point de
bullage. Au-dela de cette pression, Cote et coll. (1988) ont remarqué une réduction du
transfert de masse par la formation de bulles demeurant attachées a la paroi du tube.
Winston (1992) définit également une longueur limite concernant la longueur du tube.

Au-dela de cette limite, le transfert d’oxygéne n‘augmente plus.

L'aération avec bulle s'effectue avec une membrane trouée. Durant son opération, le
diffuseur membranaire se déforme sous I'action de la pression causant une ouverture
des orifices (Weber et coll., 1990). La membrane s‘autorégule, la grosseur des trous
augmente lorsque la pression augmente (Poulsen et Iversen, 1998). Un plus grand
nombre de trou produit de plus petites bulles (Weber et coll., 1990). Rice et coll.
(1987) suggeérent un espacement entre chaque trou de facon a éviter la coalescence.
Weber et coll. (1990) rapportent une diminution des bulles produites de 3,8 & 2,6 mm
pour le diffuseur membranaire comparé au diffuseur rigide. Rice et coll. (1981) de
méme que Poulsen et coll. (1998) suggérent que la formation de petites bulles est

favorisée par le mouvement oscillatoire des trous de la membrane.

Deckwer et coll. (1982) rapportent de meilleurs k.a pour le diffuseur membranaire
troué par rapport a la plaque perforée pour des vitesses superficielles du gaz allant
jusqu’a 5 cm/s dans une solution de 0,7 % de CMC. Poulsen et coll. (1998) rapportent
une valeur de kia de 54 h™ pour un débit de 5 L/min (0,16 vvm) dans une colonne a
bulle. Ils rapportent des résultats 2 fois meilleurs que pour une plaque perforée pour le
méme montage. Ce type d’aérateur a seulement été utilisé par Eriksen et coll. (1998)
de méme que Poulsen et coll. (1999) pour la culture de Rhodomonas sp. jusqu'a une
concentration de 10 x 10° cellules/L. Il n’est cependant aucunement question du taux
d’aération, ni du coefficient de transfert volumique développé par le systeme. Un

changement de la méthode de stérilisation, passant de I'autoclave (Eriksen et coll.,
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1998) a l'ozone (Poulsen et Iversen, 1999) laisse supposer une détérioration de la
membrane sous des cycles de chaleur répétitifs. A la connaissance des auteurs, ils sont

les seuls a utiliser ce systeme d’aération.

L'aérateur par membrane trouée présente l'avantage de prévenir le retour du liquide
(Weber et coll., 1990; Poulsen et Iversen, 1998). Les orifices élastiques se referment
lorsque I'alimentation d‘air est arrétée. D'ailleurs, ce type d’aérateur ne s'encrasse pas
(Rice et coll., 1981; Deckwer et coll., 1982 ; Poulsen et Iversen, 1998). L'oscillation
dans la grosseur des pores prévient une accumulation de la biomasse. Elle permet
€galement de générer un régime homogéne de bulles et peut supporter un plus grand
débit gazeux (Herbard et coll., 1996). Le principal désavantage du diffuseur flexible est
sa perte de charge. Herbard et coll. (1996) rapportent une perte de charge dix fois
supérieure a celle produite par la plaque perforée et le diffuseur poreux. L'aération par
bullage cause un haut niveau de mousse et peut produire un stress aux cellules
(Moorhouse et coll., 1996).

2.4.4 Diffuseur poreux

Les aérateurs poreux comprennent les diffuseurs en silice (Deckwer et coll., 1982;
Ashley et coll., 1991; Andou et coll., 1996; de Ory et coll., 1999), en acier inoxydable
(Buchholz et coll., 1978; Deckwer et coll., 1980; Abdullah et coll., 2000), en céramique
(Kim et coll., 1991; Kim et Boyle, 1993; Scott et coll., 1996; Liu et coll., 1999) et en
polyéthyléne (Prakash et Briens, 1990). Ils ont une structure poreuse variant de 0.3 a

150 microns.

Des travaux de Scott et coll. (1996), Wagner et coll. (1998) et Liu et coll. (1999)
montrent que les valeurs de kia augmentent en diminuant la grosseur des pores au
diffuseur pour le méme débit gazeux. Il semble cependant exister une limite. Une étude
de Marrucci et coll. (1967) sur la coalescence des bulles avec la présence d’un
électrolyte montre qu'il ny a pas de différence significative entre la plague poreuse de
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20 pm et une plaque de 8 um. Bin et coll. (1995) indiquent que pour générer des bulles
inférieures & 2 mm de diameétre, les pores doivent avoir un diamétre inférieur & 40 pm.
Il est cependant difficile de valider cette limite. La seule étude disponible sur l'influence
de la porosité a été effectuée par Ashley et coll. (1991) sur des aérateurs poreux de 40
um et de 140 um. Ils n‘ont pas remarqué de différence significative entre le diamétre
des bulles formées (3,8 a 4,2 mm et 3,8 a 4,5 mm) dans la plage de débits testés (9.4
a 18.8 L/min).

Schlatmann et coll. (1993) rapportent un kia de 12 h™ avec un diffuseur poreux en
acier avec une aération de 600 cm3/min (0,3 vvm) combiné & une agitation par une
turbine a une concentration de 20 % de biomasse humide de Catharanthus roseus. Les
travaux de Wang et Zhong (1996) montrent un k.a de 17 h™ avec une aération de 0.2
vvm par un aérateur poreux combiné a un agitateur de type « cell-lift » & 150 rpm dans
un bioréacteur de 5 L. Pour de plus faibles débits, Leckie (1990) rapporte un ka de
4 h™ a 300 cm3/min (0,04 vvm) avec une agitation de 50 rpm avec une hélice de type
« Rushton » dans un bioréacteur de 8,5 L. Derniérement, les travaux de Coelho (2000)
sur le positionnement d’un diffuseur poreux de 2 um en acier sur le BDRH développé
par Jolicoeur (1990) montrent un taux de transfert allant jusqua 8,0 h™' avec une
agitation de 60 rpm et un débit d'aération de 200 cm3/min (0,04 vvm). Les
observations de Coelho (2000) rapportent des bulles d'environ 1 mm de diamétre pour
la plage de débits spécifiés dans ce projet (0 & 0.05 vvm).

Le principal désavantage des aérateurs poreux est I'encrassement du diffuseur par la
précipitation de dépdts de fer et de carbonates ainsi que par la croissance biologique
sur le diffuseur (Boyle et Redmon, 1983; Kim et Boyle, 1993). Selon Boyle et Redmon
(1983), les principales causes de l'encrassement sont la distribution inégale de Iair au
travers du diffuseur, le faible débit d’air, les hautes densités cellulaires et les
caractéristiques des résidus cellulaires. L'encrassement conduit a une augmentation de

la coalescence des bulles a la surface du bulleur.
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Le Tableau 2.1 résume les différents k.a obtenus selon l'aérateur, le systéme utilisé et
les variables d’opération : le débit gazeux et la vitesse d‘agitation. Il est imprudent de
comparer les valeurs de ka d'un systeme a un autre. Les dimensions du bioréacteur
influencent le k,a. Prakash (1990) rapporte un k.a de 216 h™ (& un débit de 1.2 vwm)
avec un bulleur en acier poreux (pores de 17,5 um) tandis que Sotelo (1994) rapporte
un k.a de 18 h™ (sous un débit de 0.6 vvm) avec un aérateur poreux (pores de 30 pm)
pour des colonnes a bulles de 10 L. Cependant, les rapports géométriques
hauteur/diameétre des colonnes a bulles sont respectivement de 10 et de 25. Seules les
études comparatives sont valables pour juger de lefficacité d'une technologie
d'aération. Des observations de Rice et coll. (1981), de Herbard et coll. (1996) et
d’Andou et coll. (1996) montrent une production de plus petites bulles par le diffuseur
poreux comparativement a la plaque perforée pour le méme débit de gaz. Heijnen
(1984) rapporte que pour les systémes non coalescents, le diffuseur poreux montre des

k.a six fois supérieurs a ceux d’orifices simples.
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2.5 Transfert gazeux

Le transfert gazeux dépend principalement de I'hydrodynamisme dans le film liquide a
la surface des bulles, de la surface de transfert, de la concentration d’oxygéne dans la
phase gazeuse et du temps de résidence dans la phase liquide (Rooney et Huibregtse,
1993). Certaines caractéristiques de I'aération tel que la rétention gazeuse, la vélocité
des bulles et le coefficient de transfert volumique (k.a) sont gouvernées par la grosseur
des bulles dans le réservoir. Une bonne connaissance du comportement des bulles est
nécessaire afin de comprendre et de prédire le transfert gazeux dans le bioréacteur. Si
les bulles sont trop grosses, elles montent a la surface rapidement et le temps requis
pour le transfert d’oxygéne est insuffisant. Si les bulles sont trop petites, elles perdent
leur oxygéne rapidement et il n'y aura pas d'effet bénéfique sur le transfert gazeux
(Motarjemi et Jameson, 1978). Les phénoménes qui déterminent la grosseur des bulles
dans le bioréacteur sont complexes et impliquent notamment la grosseur de la bulle &

l'orifice et le taux de coalescence (Heijnen et van't Riet, 1984).

2.5.1 Formation des bulles

Plusieurs groupes de recherche ont étudié la formation des bulles (Marmur et Rubin,
1976; Clift et coll., 1978; Tsuge et coll., 1981; Tan et Harris, 1986; Parthasarathy et
coll., 1991; Wilkinson et coll., 1994). Les bulles croisent dans l'orifice selon une forme
quasi sphérique. Au moment ou le diamétre de la bulle atteint le diamétre de I'orifice,
celle-ci commence a sélever au dessus de l'orifice en augmentant de volume. La bulle
quitte I'aérateur lorsque son cou se brise. Ce phénoméne survient lorsque la distance

entre le centre de la bulle et I'orifice correspond au diamétre de la bulle.

La formation des bulles est un phénomeéne trés complexe. Le volume des bulles dépend
du diametre de l'orifice, du débit de gaz, du volume de la chambre du gaz sous lorifice

ainsi que de la densité, de la viscosité et de la tension de surface de la phase liquide.
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Iguchi et coll. (1998) montrent que la densité du gaz n'affecte pas significativement la
formation des bulles produites par un diffuseur poreux. Tsuge et coll. (1981) ont
observé une faible différence de 2 % entre le volume des bulles formées par I'air et le
CO,. Bien qu'll soit tres difficile de modifier les propriétés de la phase liquide lors de la
culture de cellules végétales, Tsuge et coll. (1981) montrent que le volume des bulles
diminue avec une augmentation de la densité du liquide. Une étude de Machon et coll.
(1997) sur la grosseur des bulles dans I'alcool et dans des solutions d’électrolytes
montre que la grosseur des bulles ne peut pas étre directement reliée a la tension de

surface.

Dans le cas de culture de cellules végétales en suspension, il est trés difficile de
modifier la phase liquide afin d'influencer la formation des bulles. Par conséquent, la
formation des bulles devient entierement dépendante du design du diffuseur (grosseur
et localisation des orifices), du volume de la chambre du gaz ainsi que de la vitesse
superficielle du gaz au travers des orifices (Heijnen et van't Riet, 1984; Medic et coll.,
1989; Weber et coll., 1990; Chabra, 1993). Davidson et coll. (1956) remarquent qu’une
augmentation de la chambre de gaz sous l'orifice augmente le volume de la bulle lors
de sa formation. Une étude de Miyahara et coll. (1983) montre également que la
grosseur d'une bulle formée a un orifice simple est fortement influencée par le volume
de la chambre. Cet effet diminue lorsque le nombre de trous augmente, et disparait
lorsqu’il y a plus de 15 trous. La plupart des auteurs s’entendent également pour dire
gue le volume des bulles augmente avec une augmentation a la fois de la vitesse
superficielle du gaz et du diamétre des orifices. Certains facteurs n‘ont aucune influence
sur la formation des bulles tel que la pression d'injection du gaz (Deckwer et coll.,
1980), le matériau de I'aérateur (Koide et coll., 1968), l'inclinaison de l'orifice (Clift et
coll., 1978) et le temps de formation de la bulle (Blanchard et Syzdek, 1977).

Machon et coll. (1997) rapportent qu'il est impossible de prédire la grosseur des bulles
a partir de considérations purement théoriques. Les mécanismes de formation et de

fusion des bulles ne sont pas complétement compris actuellement (Iguchi et coll.,
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1998). Plusieurs chercheurs proposent et utilisent des corrélations empiriques
permettant de prédire le diamétre des bulles formées par un aérateur. Le Tableau 2.2
présente des modéles empiriques pour la prédiction du diamétre des bulles lors de leur
formation indépendants de la géométrie du systéme. La précision de chacune de ces
corrélations dépend fortement de la précision avec laquelle fa grosseur des bulles a pu
étre mesurée. Les corrélations proposées ne sont généralement que pour des orifices
simples. Il n'existe pas de relations pour les aérateurs poreux dii & la complexité des
interactions impliquées entre les bulles lors de leur formation a la surface de la plaque
(Kim et Boyle, 1993; Miyahara et Tanaka, 1997).

Le design d’un aérateur efficace implique la formation de bulles & chaque orifice.
Kastanek (1980) rapporte que la formation des bulles se produit & chaque orifice si le
nombre de Weber de l'orifice (We, = vg, d, p/c) est supérieur a 3. Guy (1984) propose
plutdt une valeur de 2. Davidson et coll. (1956) rapportent qu'il existe une fréquence
maximale de production de bulles par orifice. Cette fréquence se calcule selon :

Qoo.m (2.7)

ol frnax est la fréquence maximale de bulles produites par I'orifice, Q, est le débit par

£ = 0.909

orifice et d, est le diamétre de l'orifice. Au-deld de cette fréquence, Marmur et coll.
(1976) concluent que le volume des bulles augmente avec le débit gazeux.



Tableau 2.2 : Modéles empiriques pour la formation des bulles

28

Corrélation Auteurs Années
0.05 0.32 0.1
d. =3.15 Ay Qg 1 Tilton et coll. 1982
b go.21 .pLO-l
YA
6-C- an/
d. - g Chabra 1993
b T
) 6 s ilki Il 1994
d, = (do)/3 ( g j Wilkinson et coll.
P9
d, =0.18. (do )0.5 -Reo% Bhavaragu et coll. 1978
Iguchi et coll. 1998

d, =389-(a,Y* -0, ]

dy : diamétre des bulles (m); d, : diamétre de l'orifice (m); Qgo : débit de gaz par orifice

(m3 s); p, @ viscosité de la phase liquide (Pa S); g : accélération gravitationnelle (9.8

m/ s?); p.: masse volumique de la phase liquide (kg m™); C: constante selon le

régime d’écoulement; o : tension de surface (N m?); Re,: Nombre de Reynolds de

l'orifice.
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2.5.2 Régions et régimes d’écoulement de bulles

Il existe trois régions d‘écoulement dans un réservoir contenant des bulles (Guy,
1984) :

> La région I prés des orifices ou le diamétre des bulles est déterminé par le
processus de formation des bulles aux orifices;

» La région II ou le diamétre des bulles est déterminé par le taux de
coalescence et le bris des bulles;

> La région III lorsque les bulles s'échappent de la phase liquide.

Le diamétre des bulles a leur formation influence directement le taux de transfert
gazeux dans le bioréacteur. Tavakoli et coll. (1995) observent que 95 % du transfert
gazeux se produit a 20 % de la hauteur totale (région I et II) a la sortie du diffuseur.
L'étude des phénomenes régissant cette région est donc primordiale dans l'optimisation
du kea. Plusieurs auteurs (Davidson et Amick, 1956; Heijnen et van't Riet, 1984;
Camarasa et coll., 1999) s’entendent pour définir trois régimes de formation des bulles
a lorifice : la formation de bulles séparées, le bullage a la chaine et le jet. Chaque
régime est principalement délimité par la vitesse superficielle du gaz au travers de
I'orifice. Haque et coll. (1986) caractérisent la formation de bulles au travers d’un orifice
en fonction du nombre de Reynolds de I'orifice (Tableau 2.3).

Tableau 2.3 : Limites des régimes de formation des bulles pour un orifice

Régime de formation des bulles Reéorifice
Séparées < 2 000
A la chaine 2 000 — 10 000

Jet > 10 000
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La limite entre les trois régimes dépend de la conception du réacteur (rapport
Hauteur/Diamétre) et du diffuseur, des parameétres d'opération et des propriétés
physico-chimiques des phases liquide et gazeuse (Thorat et coll., 1978; Deckwer et
coll., 1980; Gavrilescu et coll., 1996; Camarasa et coll., 1999).

Par contre, les travaux de Camarasa et coll. (1999) sur un diffuseur poreux montrent
que la formation des bulles est toujours a la chaine pour une plaque poreuse contenant
plusieurs pores. Iguchi et coll. (1998) définissent trois régimes de bullage pour un
diffuseur poreux en fonction de la vitesse superficielle du gaz au diffuseur (vsyq). Le
régime faible montre la formation de bulles distinctes tandis que le régime élevé
montre une coalescence totale des bulles au diffuseur. Le régime moyen en est un de
transition. Il remarque que la vitesse critique entre les régimes de bulles semble
dépendante du diamétre des pores du diffuseur et qu’en dessous de 100 pm, la valeur
des limites de la transition est relativement constante selon le diamétre des pores
(Tableau 2.4)

Tableau 2.4 : Limites des régimes de formation des bulles pour un orifice

Régime de formation des bulles pour un VSgq
diffuseur poreux (m/s)
Faible , <0.2
Moyen 0.2-04
Elevé > 0.4

Il est important d’'opérer dans le régime faible afin de minimiser la coalescence des
bulles au diffuseur. La performance du systéme diminue au fur et & mesure que la

coalescence se produit (Evans et coll., 1999).
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2.5.3 Coalescence et bris des bulles

Dans un réservoir agité, il existe un équilibre entre la coalescence et le bris des bulles
conduisant a une grosseur a I'équilibre des bulles (Parthasarathy et coll., 1991). La
coalescence résulte de la collision ou de la proximité de deux bulles. Le film qui les
sépare s'amincit jusqua se briser pour former une bulle de dimension supérieure
(Chabra, 1993; Tse et coll., 1998). Le temps nécessaire au phénoméne de la

coalescence se calcule en milliéme de seconde (Tse et coll., 1998).

Des études sur des orifices statiques montrent que la coalescence est fortement
dépendante de la distance entre les orifices (Leibson et coll., 1956; Medic et coll., 1989;
Chabra, 1993; Banerjee, 1993). Une étude de Marrucci et coll. (1967) sur un diffuseur
poreux montre que le phénoméne de coalescence se produit prés du distributeur et
determine la grosseur des bulles dans le reste de la colonne. Koide (1968) remarque
que la coalescence de ces petites bulles se produit dans la région immédiatement au-
dessus du diffuseur. Les chances de contact entre les bulles sont si fréquentes et
Iinterface liquide-gaz si petite que la probabilité de coalescence est élevée. McCann et
Prince (1969) notent que le point de coalescence, la distance de l'orifice, diminue
lorsque le débit augmente. Iguchi et coll. (1998) stipulent également quune faible

distance entre les pores conduit inévitablement a un certain degré de coalescence.

Le taux de coalescence dépend de la nature du liquide, de sa tension de surface, de sa
viscosité et de la vitesse superficielle du gaz (Davidson et Amick, 1956; Heijnen et van't
Riet, 1984). A de faibles vitesses superficielles, les bulles générées par le diffuseur
montent en ligne droite, particulierement dans la partie inférieure de la colonne
(Gavrilescu et coll., 1996). Iguchi et coll. (1998) stipulent qu’une bulle monte en ligne
droite vers la surface lorsque son nombre de Re est plus petit que 300. Lorsque la
vitesse superficielle du gaz augmente, la grosseur des bulles au diffuseur augmente.
Ceci conduit a une augmentation de l'oscillation de la trajectoire de la bulle et une
probabilité plus élevée d’entrer en contact avec une autre bulle (van Krevelen et

Hoftijer, 1950; Gavrilescu et coll., 1996). La présence dun électrolyte na pas
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d'influence sur la coalescence sauf de favoriser la formation de plus petites bulles (Tse
et coll., 1998). Tavakoli et coll. (1995) remarquent que la présence de solides accélére
différemment la coalescence selon la nature du liquide. De plus, la nature du gaz utilisé

n'a pas d'effet remarquable sur le comportement des bulles (Koide et coll., 1968).

Le bris des bulles se produit lorsque la bulle est soumise a un mouvement turbulent du
fluide. Lorsque le gradient de vélocité est trop élevé, la tension de surface devient
insuffisante pour maintenir la bulle intacte (Clift et coll., 1978). Il n'y a pas de bris des
bulles pour un Regisee SUpérieur a 20 000. Cette observation suggére que le bris des
bulles nest pas relié a la turbulence du gaz a V'orifice mais plutét a la turbulence du
liquide (Haque et coll., 1986; Evans et coll., 1999). Des études suggérent que pour des
liquides a haute viscosité, 'absence de bris des bulles est due au fait qu'il n'y ait plus de
turbulence dans le liquide (Haque et coll., 1986).

La coalescence est un phénomene néfaste pour le transfert gazeux. La formation de
bulles plus grosses réduit l'aire interfaciale par unité de volume (Arjunwadkar et coll.,
1998) et réduit la rétention gazeuse (Leary et coll., 1969). Chabra (1993) a développé
un modéle afin de prédire la coalescence. Ce modéle est valide uniquement pour un
systéeme de deux bulles dans des conditions trés spécifiques. Dans le cas d'un réservoir
agité, aucune corrélation ne peut étre associée au phénoméne de coalescence. Quant
au bris des bulles, la prédiction théorique de la grosseur des bulles formées dans les
zones de cisaillement pres de la rotation de I'hélice est extrémement difficile. Ceci est
dd a la complexité des mouvements du fluide (Parthasarathy et coll., 1991). Par contre,
Clift et coll. (1978) indiquent qu'il est possible de prédire le diamétre des bulles prés de

I'agitateur avec la théorie de la turbulence isentropique de Kolmogoroff.

2.5.4 Rétention gazeuse

La rétention gazeuse dans un réacteur agité est une mesure du volume de gaz contenu

dans le liquide en régime permanent. Elle se définit comme le volume de gaz dispersé
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par rapport au volume total du mélange gaz-liquide (Roustan et coll., 1977). Elle est
principalement fonction des géométries de la cuve et de I'hélice, de la vitesse
d'agitation, des propriétés du fluide et du design du diffuseur (Rewatkar et coll., 1993;
Merchuk et coll., 1998). Selon Heijnen et van't Riet (1984), la rétention gazeuse peut
varier de 20 a 200 % selon le type de diffuseur. Des travaux de Camarasa et coll.
(1999) montrent une augmentation de la rétention gazeuse avec la plaque poreuse
(Fraser et coll., 1983) par rapport a l'orifice simple. La plaque poreuse permet de
générer de petites bulles qui peuvent constituer de 70 & 80 % de la rétention totale
(Khare et Niranjan, 1995). La formation de petites bulles augmente l'aire interfaciale
pour le méme débit de gaz (Haque et coll., 1986) tout en ayant une vitesse
ascensionnelle plus lente (Rewatkar et coll., 1993). Une augmentation du débit de gaz
conduit inévitablement a de plus hautes rétentions gazeuses (Khare et Niranjan, 1995;
Pollard et coll., 1996). Les propriétés du gaz n‘ont qu'un faible effet (moins de 20 %)

sur la rétention gazeuse (Heijnen et van't Riet, 1984).

La rétention gazeuse est aussi une mesure indirecte de la vitesse ascensionnelle des
bulles. Moins les bulles montent rapidement & la surface, meilleure est la rétention
gazeuse et le transfert gaz-liquide. Gezork et coll. (2000) remarquent que la vitesse
ascensionnelle augmente avec une augmentation du diamétre des bulles. Jamialahmadi
et coll. (1994) de méme que Camarasa coll. (1999) ont observé que la vitesse
ascensionnelle des petites bulles est généralement constante a 0.25 — 0.30 m/s. Afin de
prédire la vitesse ascensionnelle des bulles, Roustan et coll. (1977) suggérent d’utiliser
la relation de Mendelson (équation 2.8) valide pour des bulles de diamétre variant de 2

asmm:

[ 20_ g . db )0.5 ( 2.8 )
pL -0, 2

ou va, est la vitesse ascentionnelle des bulles (m s) et dy, le diamétre des bulles (m).

Jamialahmadi et coll. (1994) ont étudié la vitesse ascensionnelle des bulles dans
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différents liquides et développé une équation valide pour toutes les dimensions de
bulles selon des fondements théoriques (équations 2.9, 2.10, 2.11). Leurs travaux

expérimentaux confirment leurs prédictions théoriques.

U® . y» (29)
Va, = :
Joey +07)

Ussz_Pg—pLgdz 3p +3p, (2.10)

18 p * | 2u, +34,

: (2.11)
Uw___\/ 20 +g db
pdy 2

Le transfert gazeux de |'oxygene de la bulle a la phase liquide lors d’un long temps de
résidence entraine la diminution du volume de la bulle (Nassar et coll., 2000). Bredwell
et Worden (1998) prédisent que le diamétre d’une microbulle d’oxygéne pur passera de
25 a 0 um en moins de 10 secondes. Motarjemi et Jameson (1978) ont pour leur part
observé une diminution du diamétre d'une bulle d’air de 738 pum & 701 um sur une

distance de 29,5 cm.

Peu de relations existent afin de prédire la rétention gazeuse dans des bioréacteurs en
fonction du type d'hélice, du type de diffuseur et de la concentration en biomasse. Les
travaux portant sur des colonnes a bulles (Roustan et coll., 1977; Heijnen et van't Riet,
1984; Poulsen et Iversen, 1998) proposent une relation linéaire entre la vélocité du gaz
et la rétention gazeuse qui ne s'applique pas aux réservoirs agités. Récemment,

Greaves et Barigou (1990) ont proposé une relation du type :

d 1.39 (2.12)
o)

e=4.07. N6 _QO.64 (_
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ou ¢ est la rétention gazeuse, N la vitesse d'agitation (s™), Q le débit volumique de gaz
(m*s™), d le diamétre de I'hélice (m) et D le diamétre du réservoir (m). Cette étude a
été effectuée avec des hélices a 6 pales inclinées de différentes dimensions. Aucune
corrélation n'est disponible dans la littérature concernant I'agitateur a ruban hélicoidal
en combinaison avec un diffuseur poreux. Gavrilescu (1996) suggére de ne pas utiliser
la rétention gazeuse pour modéliser le transfert gazeux car ce n’est pas une variable

indépendante.

2.5.5 Coefficient de transfert gazeux

Le coefficient de transfert de masse volumétrique (k.a) est le produit du coefficient de
transfert de masse « k_» et de l'aire interfaciale par unité de volume « a » entre la
phase gazeuse et la phase liquide. Les principaux facteurs affectant k, sont
I'hydrodynamique (Linek et coll., 1970) et les propriétés de la phase liquide (de Ory et
coll., 1999; Coelho, 2000). Bakker et van der Hakker (1994) indiquent que l'intensité de
la turbulence détermine le processus de renouvellement du film stagnant autour de la
bulle. Ils rapportent également qu'une augmentation de la turbulence favorise une
augmentation de k. Une diminution de la viscosité et de la tension de surface provoque
également une augmentation de k. (Heijnen et van't Riet, 1984). L'aire interfaciale
dépend principalement de la grosseur des bulles présentes dans le bioréacteur (Liu et
coll., 1999). Pour une méme rétention gazeuse, les plus petites bulles offrent une
surface de transfert beaucoup plus grande. Comme laire est inversement
proportionnelle au carré du rayon des bulles, des bulles 10 fois plus petites ont un

potentiel de transfert 100 fois plus élevé.

Motarjemi et Jameson (1978) suggérent un diamétre optimal des bulles pour le
transfert gazeux de 2 mm. En dessous de cette valeur, la surface de la bulle deviendrait
rigide au lieu d’étre mobile. Le changement d’hydrodynamisme dans le film liquide

entourant la bulle conduit a une chute linéaire du coefficient de transfert de masse ke
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en fonction du diamétre de la bulle. Par contre, I'effet sur le coefficient de transfert de
masse volumique est contre-balancé par lI'augmentation de la surface de transfert
causée par de plus petites bulles. Plusieurs auteurs ont noté une augmentation du k.a
en réduisant le diametre des bulles pour un méme débit gazeux (Leckie et coll., 1990;
Khare et Niranjan, 1995; Burns et coll., 1997; de Ory et coll., 1999). Pour les systémes
biologiques, Michaels et coll. (1996) rapportent que l‘utilisation de petites bulles réduit
la probabilité de coalescence ainsi que la probabilité d’entrainer les cellules lors de leurs
ascensions. Plusieurs auteurs (Motarjemi et Jameson, 1978; Bredwell et Worden, 1998;
Eriksen et coll., 1998) suggerent d'utiliser de l'oxygéne ou du gaz carbonique pur au
lieu d'une combinaison avec de lair pour le transfert dans la phase liquide. La
pressurisation na pas d’effet sur le kia omis de favoriser une meilleure solubilité du gaz
(Coelho, 2000).

La prédiction de k. dans un réservoir agitée demeure laborieuse. vant Riet (1979)
rapporte des valeurs de 1 & 6 x 10 m/s pour le coefficient de transfert de masse. Bin
(1995) propose une valeur de 3 a 4 x 10 m/s pour une bulle supérieure & 2 mm dans
I'eau tandis que Linek et coll. (1970) suggérent d'utiliser une valeur de 6 x 10* m/s.
Heijnen (1984) suggere d'utiliser la relation de Higbie pour des bulles de diamétre

supérieure 3 2 mm :

0s 2.13
K, :1.13{——Vab'002j (213)

d,

Pour des bulles de diamétres inférieurs, les données recueillies par Heijnen et van't Riet
(1984) suggérent une régression linéaire jusqu’a un diamétre de 0.8 mm ou le

coefficient de transfert de masse semble se stabiliser a 1 x 10 m/s.

L'aire interfaciale est tres difficile & prédire. Mehta (1971) stipule que les propriétés du
systéme ont un effet prononcé sur I'aire interfaciale et que le k.a ne peut étre prédit.
Méme si la prédiction du volume des bulles lors de leur formation est possible,

F'absence de modéles pour prédire le taux de coalescence rend la prédiction de I'aire
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interfaciale pratiquement impossible. Par contre, I'aire interfaciale se calcule facilement
lorsqu’on connait la rétention gazeuse et le diamétre moyen des bulles (Buchholz et
coll., 1978, Deckwer et coll., 1980; Guy, 1984; Poulsen et Iversen, 1998).

d 2
LA A e 24”( b"z) c (214)
TV, V,1-¢ d 1-¢
T zaA™)
,__ G (2.15)
dy-(1-¢)

ou a est l'aire interfaciale, A, Iaire total de la phase gazeuse (m?) et V, est le volume de
liquide (m?) Par conséquent, la prédiction du k.a demeure principalement fonction du
systéme utilisé. Medic (1989), Poulsen (1998) et Barboza (2000) suggérent d'utiliser

une corrélation du type :

ka =k v’ (2.16)

valide pour les colonnes a bulles ol vy, est la vitesse superficielle du gaz (cm s™).
Poulsen et coll. (1998) suggerent des valeurs de 0.32 pour k; et de 0.7 pour leurs
données pour un ki en s™. Barboza et coll. (2000) proposent plutét des valeurs de 81
et de 98 pour k; et des valeurs de 1.33 et de 0.86 pour a pour obtenir un kaa (h™)
dépendant de la plage de vitesse superficielle vs,. Medic (1989) propose la relation
suivante afin de tenir compte de la hauteur du liquide :

ka =136-v,"" . Ho® (217)
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ou H est la hauteur de liquide (m). Tavakoli et coll. (1995) ont étudié le transfert
gazeux avec des fluides visqueux et suggerent deux relations avec des colonnes a

bulles.
ka(s7)=0.014-v " 4, (2.18)

ke (s7)=001v," . 1, % g ° 10 (En it fuidisé)  ( 2.19)

ou d, est le diamétre des partitules (m). Peu d’auteurs ont développé des relations afin
de prédire le ka dans des réservoirs agités. La plupart ces auteurs (Robinson et Wilke,
1973; Fuchs et coll., 1978; Figueiredo et Calderbank, 1979) utilisent des corrélations du

type :

/(La =/(1-V b-NC (2.20)

g

Cette équation n'est utilisable que pour un type et une géométrie particuliére
d’agitateur. Toutes les relations utilisant la puissance fournie par I'arbre d’agitation ne
peuvent étre utilisées dans les bioréacteur requérant un joint d’étanchéité stérile
(Aubry, 1995) car la puissance est dissipée principalement & celui-ci. Poulsen et coll.
(1998) suggerent une relation impliquant la rétention gazeuse. Celle-ci est difficilement
utilisable étant donné la difficulté de mesurer la rétention gazeuse dans les systémes
biologiques.

La comparaison des diverses relations met en évidence la grande diversité des
corrélations entourant la prédiction du k.a. Cette diversité suggére que le k.a est
principalement fonction du design du systéme et que les relations sont difficilement

transférables d’un systéme a l'autre.
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2.6 Paramétres de transfert gazeux en bioréacteur

2.6.1 Rapport géométrique du bioréacteur

La hauteur de liquide dans le bioréacteur influence le kia (Haque et coll., 1986;
Gavrilescu et Tudose, 1996; Wu et Hsiun, 1996). Arjunwadkar (1998) suggére d'utiliser
un rapport Hauteur/Diamétre du réservoir (H/D) plus grand que 1 afin d'augmenter le
temps de résidence de la phase gazeuse. Des mesures prises par Motarjemi et Jameson
(1978) sur le transfert d’oxygene ont montré qu’une bulle d'oxygene de 1 mm de
diametre a besoin de 4 m pour transférer 90 % de son oxygéne. Des rapports H/D
supérieur a un favorisent le temps de résidence des bulles, et par conséquent, le temps
d'échange. Par contre, Buchholz et coll. (1978) soulignent que pour le méme volume,
un trop faible diamétre de réservoir augmente le taux de coalescence et réduit l'aire
interfaciale. Gavrilescu et Tudose (1996) rapportent que l'effet du rapport H/D est
significatif pour un orifice statique mais diminue avec l'utilisation d'une plaque poreuse.

Ceci est possiblement d{i a la coalescence des petites bulles.

Peu d'études ont été publiées sur linfluence du rapport géométrique H/D sur le
transfert gazeux. Motarjemi et Jameson (1978) ont étudié I'influence du rapport H/D
sur la rétention gazeuse. Ils prétendent qu'une augmentation du rapport H/D & partir
de 1 diminue la rétention gazeuse de 15 a 20 % lorsque le rapport atteint 5. Par
contre, le point de comparaison qu’utilise Motarjemi et Jameson (1978) n’est cependant
pas valide. La vitesse superficielle du gaz ne peut pas servir de comparaison en raison
du changement d‘aire axiale du réservoir lorsque le rapport H/D augmente. Par
conséquent, en analysant les résultats, la rétention gazeuse montre une augmentation

avec l'augmentation du rapport H/D pour un méme débit gazeux.
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2.6.2 Débit gazeux

L’augmentation du débit gazeux augmente le transfert gazeux. Marrucci et coll. (1967)
remarquent qu‘une augmentation du débit de gaz produit un nombre plus grand de
bulles par unité de volume liquide. Une augmentation du taux de coalescence se
produit habituellement car la probabilité de collisions entre les bulles est plus élevée.
Un plus grand débit génére un plus grand mouvement de convection dans la phase
liquide qui augmente aussi la force des impacts. Plusieurs auteurs (Koide et coll., 1968;
Medic et coll., 1989; Pollard et coll., 1996; Liu et coll., 1999) remarquent également
une augmentation du diamétre des bulles lors de leur formation a l'orifice. Ceci est
causée par l'augmentation de la vitesse superficielle du gaz au travers des orifices.
Cette augmentation demeure négligeable tant et aussi longtemps que le régime de
bullage ne change pas et que la fréquence de formation demeure sous la fréquence

maximale de formation (Davidson et Amick, 1956).

Les travaux portant sur le k.a mentionnent une augmentation du transfert gazeux avec
le débit (Stejskal et Potucek, 1985; Smith et Skidmore, 1990; Sotelo et coll., 1994;
Gavrilescu et Tudose, 1996; Andou et coll., 1996; Parameshwaran et coll., 1999; Liu et
coll., 1999). Guell et Girart (1994) de méme que Andou et coll. (1996) remarquent

également une meilleure rétention gazeuse avec une augmentation du débit.

L'utilisation d’un débit de gaz minimal demeure nécessaire dans les cultures de cellules
végétales en suspension afin de limiter le dégazage du CO, dissous (Hegarty et coll.,
1986; Jolicoeur, 1990; Aubry, 1994) et la flottation des cellules (Wongsamuth et Doran,
1994). En vertu de leurs propriétés de surface, les cellules ont tendance & se
concentrer a linterface liquide-gaz et a se séparer du milieu par flottation
(Wongsamuth et Doran, 1994). La réduction du débit de bullage limite la flottation des
cellules. La formation de mousse (Wongsamuth et Doran, 1994; Andou et coll., 1996)
est également un probléme causé par la production de protéines extracellulaires et de
polysaccharides (Kieran et coll., 1997). L'entrainement des cellules dans la mousse
cause donc une baisse de productivité (Wongsamuth et Doran, 1994; Al-Masry et
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Waheed, 1999). Les cellules accumulées en phase de mortalité dans la partie
supérieure du bioréacteur peuvent aussi sécréter des sous-produits qui peuvent inhiber
la croissance comme les protéases (Abdullah et coll., 2000). Un faible débit peut

cependant conduire au colmatage de I'aérateur (Ashley et coll., 1991).

2.6.3 Agitation

L'agitation est nécessaire afin d’assurer un environnement homogéne et de garder les
cellules en suspension. Arjunwadkar et coll. (1998) montrent quil est possible de
modifier le transfert gazeux en variant la position et la vitesse de l'agitateur. Peu
d'études sont disponibles pour des systémes biologiques. Rewatkar et coll. (1993)
rapportent de meilleures rétentions gazeuses avec une hélice a péles inclinées
comparée a la turbine radiale a pale droite. Lu et coll. (1999) rapportent qu’a la méme
vitesse d‘agitation, I'hélice avec le plus de pales disperse toujours mieux le gaz et
produit des k.a plus élevés. Figueiredo et Calderbank (1979) recommandent d'utiliser
une multitude d'hélices (entre 2 et 5) afin d'augmenter le ka. La vitesse d’agitation
influence grandement le transfert gazeux (Sucker et coll.,, 1994). Des vitesses
d‘agitation plus élevées permettent d'augmenter la turbulence, de disperser les bulles
dans une plus grande partie du bioréacteur (Heijnen et van't Riet, 1984; Chapman et
coll., 1990) et d'augmenter le cisaillement afin de briser les bulles (Bredwell et
Worden, 1998). La vitesse maximale d'agitation est principalement fonction du
cisaillement développé par I'hélice. Selon la théorie de Kolmogoroff, la similitude entre
le volume des bulles et les amas cellulaires indique que la vitesse d’agitation maximale
permise n'est pas suffisante pour briser les bulles sans abimer les cellules. Il n’existe
pas d'étude sur la vitesse minimale de mise en suspension pour des particules solides
avec le ruban hélicoidal.

La présence d'une hélice peut augmenter ou diminuer le transfert gazeux (Stejskal et
Potucek, 1985; Fujie et coll., 1997; Arjunwadkar et coll., 1998). Le patron d’écoulement

détermine le temps de circulation des bulles dans le réacteur (Pollard et coll., 1996; Wu
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et Hsiun, 1996; Arjunwadkar et coll., 1998). Les travaux de Rooney et Huibregtse
(1993) montrent une augmentation du kia de 74 % simplement en modifiant les
patrons d'écoulement. Les travaux de Coelho (2000) sur le transfert gazeux d’un
bioréacteur avec un double ruban hélicoidal montre des valeurs supérieures de k.a pour
un pompage ascendant au ruban lorsque le systéme d'aération est situé dans I'axe du
bioréacteur. L'ascension des bulles est ralentie par la rencontre du fluide et demeure
plus longtemps dans le fluide. Jolicoeur (1990) de méme que Chapman et coll. (1990)
mentionnent qu'il faut porter une attention particuliére a ce que I'aération ne nuise pas

a I'nydrodynamique dans le bioréacteur.

2.6.4 Viscosité

Le transfert gazeux diminue lorsque la viscosité de la phase liquide augmente. Le k.a
(Buchholz et coll., 1978; Gavrilescu et Tudose, 1996; Coelho, 2000) et la rétention
gazeuse (Heijnen et van't Riet, 1984; Gavrilescu et Roman, 1994; Arjunwadkar et coll.,
1998) diminuent généralement avec une augmentation de la viscosité du fluide.
Roustan et coll. (1977) ont cependant remarqué que la viscosité de la phase liquide est

sans influence sensible sur la rétention gazeuse en dessous de 20 cps.

Tavakoli et coll. (1995) rapportent que la diminution du k.a est associée a la diminution
trés forte de I'aire interfaciale spécifique (a) plutét qu’a celle du coefficient de transfert
de matiére (k). Leibson et coll. (1956) de méme que Chabra et coll. (1993) rapportent
que le volume des bulles formées dans les liquides fortement visqueux est plus élevé
que dans des systémes de plus faibles viscosités. L'augmentation de la viscosité
augmente également le taux de coalescence (Buchholz et coll., 1978; Weber et coll.,
1990; Tavakoli et coll., 1995) et réduit le bris des bulles (Philip et coll., 1990; Tavakoli
et coll., 1995). Par contre, la vitesse ascensionnelle des bulles diminue lorsque la

viscosité augmente (Heijnen et van't Riet, 1984; Gavrilescu et Roman, 1994 ).
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La présence de cellules peut affecter le taux de transfert d’oxygéne de trois facons :
1) F'accumulation de cellules a l'interface gaz-liquide, 2) la présence de cellules comme
particules solides et 3) la modification de la nature du milieu par les cellules (Ju et
Sundararajan, 1995). Ju et Sundararajan (1995) rapportent que plusieurs études ont
montré que les cellules, comme particules solides, peuvent changer I'hydrodynamique a
l'interface gaz-liquide des bulles. Smith et coll. (1990) indiquent qu'a de faibles
concentrations de solide, les petites particules présentes dans le film le brisent et
réduisent la résistance au transfert de masse (k.). La longueur de diffusion effective
pour le transfert de masse est réduite par la pénétration de fines particules solides au
travers du film liquide. Une étude de Kim et Kim (1990) rapporte un k.a optimal pour
une addition de 15 % v/v de fines particules. Toute augmentation subséquente de la
concentration en particules solides (Smith et Skidmore, 1990; Guell et Giralt, 1994), en
concentration cellulaire (Ballica et Ryu, 1993; Ballica et Dewey, 1993) ou en agar
(Jolicoeur, 1990; Wang et Zhong, 1996) réduit davantage le transfert gazeux. Les
observations de Kim et Kim (1990), Guell et Giralt(1994) de méme que Tavakoli et coll.
(1995) montrent que la baisse du ka est attribuable a l'augmentation du taux de
coalescence. Plusieurs auteurs (Smith et Skidmore, 1990; Tavakoli et coll., 1995; Burns
et Zhang, 2001) rapportent aussi que la diminution de la taille des particules diminue le
transfert gazeux. Coelho (2000) rapporte une baisse de 40 % du ka en culture

comparé au ka effectué dans I'eau aux mémes conditions d’opérations (0.05 vwm et 60

rpm).

2.6.5 Milieu

L'ajout d’un soluté dans I'eau réduit le taux de coalescence par la force répulsive des
ions qui s'accumulent a l'interface liquide-gaz (Marrucci et Nicodemo, 1967). L'efficacité
des électrolytes a empécher la coalescence augmente selon la charge de Ion (Koide et
coll., 1968; Mehta et Sharma, 1971). Prince et Blanch (1990) rapportent que des
concentrations élevées de sels produisent une augmentation de la tension de surface

du film a linterface liquide-gaz. Thorat et coll. (1978) ont observé que les bulles
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générées aux orifices sont plus petites dans le cas d'une solution d’électrolyte par
rapport a l'eau. Poulsen et Iversen (1998) n‘ont pas observé de diminution du diamétre
des bulles aux orifices mais ont noté une diminution du diamétre moyen des bulles
dans le réservoir. La plupart des travaux mentionnent une diminution du diamétre des
bulles sans mentionner si c’est lors de leur formation ou lors de leur ascension
(Robinson et Wilke, 1973; Haque et coll., 1986; Machon et coll., 1997; Tse et coll.,
1998).

L'augmentation de la concentration d'ions conduit a une augmentation de la rétention
gazeuse (Thorat et coll., 1978; Merchuk et coll., 1998; Arjunwadkar et coll., 1998).
Poulsen et Iversen (1998) rapportent une augmentation de 10 a 25 % de la rétention
gazeuse par rapport a l'eau distillé. van't Riet (1979) rapporte que laire interfaciale
peut étre augmenté de 10 fois avec l'addition d'ions. L'addition d'ions réduit le taux de
coalescence par une diminution de la grosseur des bulles et une augmentation du kia.
Ceci se produit a une concentration d'ions maximale a partir de laquelle il n'y a plus
d’augmentation du ka. La présence dions n'a que peu d'effet sur la solubilité de
I'oxygéne. Dans le milieu de culture Bs (annexe A), elle est estimée & 95% de sa
solubilité dans I'eau, soit 7,8 mg/L a 25°C (Su et Humphrey, 1989).

Des surfactants peuvent étre ajoutés afin de réduire le degré de coalescence (Bredwell
et Worden, 1998; Burns et Zhang, 2001). Ce sont des agents de surface actifs qui
réduisent la tension superficielle de la phase liquide. Ils sont caractérisés par une
terminaison hydrophile et une terminaison hydrophobe, qui se concentrent a l'interface
des deux phases (Burns et Zhang, 2001). Bredwell et Worden (1995) suggérent
d'utiliser des surfactants non ioniques afin de ne pas dénaturer les enzymes. La
présence de surfactants réduit le transfert gazeux malgré la réduction du taux de
coalescence. Bredwell et Worden (1998) rapportent que les surfactants a linterface
liquide-gaz créent une résistance supplémentaire au transfert de masse (diminution du
facteur k). Ils agissent comme une barriére physique au passage des molécules

gazeuses a l'interface et peut influencer I'épaisseur du film liquide autour de la bulle.
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Les agents anti-mousses sont parfois employés pour réduire la mousse. Les problémes
causés par les agents anti-mousses sont la réduction du coefficient de transfert
d’oxygene, les réactions d’inhibition et de toxicité aux cellules et la récupération plus
difficiles des produits (Takesono et coll., 1993). L'ajout d'agents anti-moussant peut
déstabiliser les bulles de la mousse en agissant comme pont hydrophobique entre deux
films de surface et en déplagant les protéines stabilisantes (Al-Masry et Waheed, 1999).
De la méme maniere que les surfactants (Al-Masry et Waheed, 1999), la présence
d’agents anti-mousses réduit le transfert gazeux (Haque et coll., 1986; Ballica et
Dewey, 1993). Abdullah et coll. (2000) montrent une diminution du k.a de 80 % suite a
I'ajout d'un agent anti-mousse (Silicon antifoam, Sigma). Wongsamuth (1994) n’a pas
remarqué d’effet sur la croissance avec de /Antifoam C et du Polypropyléne glycol
1025.

2.7 Mise a l’échelle

Les faibles taux de croissance, la sensibilité au cisaillement, I'adhésion aux surfaces,
I'agrégation des cellules (Kim et coll., 1991) et le maintien du k.a (Reisman, 1993) tout
au long de la culture sont les principales difficultés de la mise a I'échelle de la culture
de cellules végétales en suspension. Reisman (1993) rapporte que le changement d‘un
environnement de culture causé par le changement d'échelle peut provoquer une
réponse des cellules impossible & prédire. Les critéres de mise a I'échelle utilisés pour

les cultures biologiques sont présentés au Tableau 2.5 (Mavituna, 1996).
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Tableau 2.5 : Critéres de mise a I'échelle

Criteres Raisons

k.a constant Assurer le transfert d'oxygene

aux cellules
Puissance de pompage de l'agitateur constante acceptable
Temps de melange égaux Assurer la disponibilité de

. - . - ’ ' . 1
Maintien de la puissance par unité de volume  '0Xygene et des nutriments

Maintenir les phénoménes

Rapports geometriques constants constants

2.7.1 Rapport géométrique

Une des regles couramment utilisées pour la mise a l'échelle est la similarité
géométrique (Reisman, 1993; Mavituna, 1996). La similarité des rapports géométriques
facilite le maintien la constance des nombres adimensionnels lorsque ceux-ci sont
utilisés comme criteres de mise a Iéchelle (Mavituna, 1996). Les nombres
adimensionnels sont des rapports de temps sur les phénoménes impliqués. En gardant
les nombres adimensionnels constants, le rapport des phénoménes impliqués dans le
procédé demeure constant (Mavituna, 1996). Lorsqu'il est impossible de garder tous les
nombres adimensionnels constants, il est nécessaire de choisir ceux qui ont un impact

majeur, de les conserver et de négliger les autres.

Par contre, le maintien des rapports géométriques ne peut a lui seul garantir le succés
de la mise a I'échelle. L'utilisation seule des similarités géométriques pour la mise a

I'échelle peut devenir un piége lorsque la phénoménologie n’est pas comprise.
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Le Tableau 2.6 présente les effets des principaux critéres de mise a I’échelle selon
Mavituna (1996) pour une mise a I'échelle d’un bioréacteur de 10 a 10 000 L avec une
géométrie préservée. Le tableau montre les effets sur les critéres de mise a I'échelle

lorsqu’un critére est choisi pour la mise a l'échelle.

Tableau 2.6 : Effets des critéres de mise a '’échelle

Critéres P P/V N ND Re
P/V constant 10° 1 0.22 2.15 21.5
N constant 10° 102 1 10 10?
Vbout de pale CONStant 102 0.1 0.1 1 10
Re constant 0.1 10* 1072 0.1 1

2.7.2 Agitation

Une agitation efficace est primordiale afin de mettre les cellules en suspension,
d'assurer le transport des nutriments a toutes les cellules (Reisman, 1993) et d'éviter
les zones mortes (Sie et Krishna, 1998). Sie et Khrisna (1998) suggérent de maintenir
le rapport géométrique dngiice/ Drsservor @U lieu de la vitesse d’agitation afin de favoriser la

mise a I'échelle du mélange.

Merchuk (1991) rapporte que les résultats théoriques montrent qu'en général, la mise a
I'échelle dans un réservoir géométriquement similaire ne devrait pas étre néfaste pour
les cellules si la puissance spécifique (P/V) est maintenue constante. Par contre, le
tableau 2.6 montre qu'il y a une différence significative entre le nombre de Re et le
cisaillement générée (vitesse de bout de pale) pour la méme puissance spécifique. Le
dommage aux cellules serait causé par les « eddys » microscopiques du liquide

présentés par la théorie de Kolmogoroff (Merchuk, 1991). Par conséquent, la puissance
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spécifique (P/V) n'est pas un bon critére pour la mise a I'échelle de cellules végétales.
Le nombre de Reynolds n'est pas plus utile. Il représente une mesure du mélange
turbulent macroscopique, i.e. un taux égal de turbulence mais un écoulement inégal. Le
cisaillement associé par la vitesse en bout de pale est un critére plus important pour la

mise a I'échelle de cellules végétales en suspension.

2.7.3 Aération

Le succés de la mise a I'échelle dépend de I'oxygénation suffisante de toutes les cellules
dans le bioréacteur lorsque le débit d’aération est faible. Le taux de transfert d’oxygéne
(Oxygen Transfert Rate : OTR) doit suffire a la demande en oxygéne des cellules
(Oxygen Uptake Rate : OUR) selon :

0C, s (220)
—2 % _ OTR-OUR
at
OUR = g, X, (2.21)
OTR = kLa (COZ gaz — C~02 //quide) ( 2.22 )

Le kia est le critere @ préserver pour la mise a I'échelle des systémes d'aération
(Reisman, 1993). L'enrichissement de l'oxygéne dans l'air est aussi une méthode
efficace afin d’augmenter 'apport d’oxygéne. Figueiredo et Calderbank (Kamen et coll.,
1993) soulignent que la plupart des échecs de mise a I'échelle de bioréacteurs résultent
de mauvais estimés de k.a. Les corrélations empiriques développées pour un aérateur a
a petite échelle divergent souvent de la réalité a plus grandes échelles. Tilton et Russell
(1982) soulignent que les mouvements du fluide sont rarement identiques a plus
grande échelle. Méme en augmentant la capacité de I'aérateur avec I'échelle,

I'augmentation du débit conduit habituellement a une plus grande production de bulles
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et inévitablement a une diminution du kia marquée par un taux plus élevé de

coalescence.

En résumé, la croissance de cellules végétales en suspension nécessite un apport en
nutriments et en oxygéne suffisant tout au long de la culture. L'augmentation de la
viscosité de la suspension sous de haute densité nécessite le design d'un agitateur
efficace pour maintenir les cellules en suspension. Seul le bioréacteur agité
mécaniquement a I'aide du ruban hélicoidal (Jolicoeur, 1990) montre son efficacité de

mélange pour les suspensions cellules végétales.

De plus, cette viscosité réduit le transfert gazeux en augmentant le taux de coalescence
des bulles produites par I'aérateur. Le dégazage du CO, et la production de mousse
font de I'augmentation du débit gazeux une solution inefficace pour maintenir le k.a
tout au long de la culture. La compréhension des mécanismes de formation de bulles
montre que la production de bulles de dimension inférieure a 2 mm est nécessaire afin
de maximiser le kia. La revue des différents systémes d’aérations montrent que seul la

membrane perforée et les aérateurs poreux peuvent respecter cette condition.
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3.0 METHODOLOGIE EXPERIMENTALE

3.1 Transfert gazeux

3.1.1 Montages expérimentaux

Trois réservoirs de 5 L ont été développée comme modéle a froid. Les dimensions de
chacun des réservoirs sont présentées au Tableau 3.1. Un schéma et une photographie
du montage sont présentés aux Figures 3.1 et 3.2. Les réservoirs 1 et 3 étaient en

acrylique tandis que le réservoir 2 était en vitre.

Tableau 3.1 : Dimensions des réservoirs

H D H/D

mm mm
Réservoir 1 217 172 1.3
Réservoir 2 283 150 1.9
Réservoir 3 437 121 3.6

Les hélices a ruban hélicoidal étaient construites au laboratoire a I'aide de tiges de fer,
de la colle, du plastique et de pipette. Elles étaient entrainées par un moteur (Stir-Pak
Laboratory mixer, Cole Palmer Instruments ca) contrdlé. L'air alimentait le réservoir par
un débitmétre contrbleur massique (Brooks Mass Flow Controlers 5850, Polycontrdle
inc.). La dispersion de I'air en bulles était assurée par une plaque poreuse (Pall inc.). La
mesure de l'oxygéne dissous s'effectuait par une sonde polarographique (Inglod). Un
systéme d‘acquisition de données par ordinateur (Bioexpert inc., Québec, Canada)

effectuait I'acquisition de données et le contrdle du débit gazeux.
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Figure 3.1 Dimensions d’un réservoir
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Figure 3.2. Montage expérimental

Récemment, Herbard et coll. (1996) ont montré que les performances du transfert de
masse d’un diffuseur poreux sont affectées par les procédures de mises en route. Pour
de meilleurs résultats, lintroduction d‘air dans le réservoir doit débuter avant

Fintroduction du liquide. Une étude de Prakash et Briens (1990) montre que le
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coefficient de transfert de masse lors d’'un démarrage ou I'air est introduit avant le
liquide est plus élevé de 15% que la situation inverse. Lorsque le liquide est introduit
en premier, plusieurs pores sont bouchés par I'eau. Seulement une fraction de ces
pores redevient libre lorsque lair est introduit. La conséquence directe d’'un nombre
plus faible de pores actifs est une augmentation de la vitesse superficielle du gaz dans
I'orifice et la production de bulles de diamétres supérieures. Par conséquent, tous les

essais ont été effectués en introduisant le gaz avant le liquide.

3.1.2 Mesure de la rétention gazeuse

La rétention gazeuse a été mesurée par la méthode d’expansion du volume (Gavrilescu

et Roman, 1994). L'équation 3.1 a été utilisée afin de calculer la rétention gazeuse.

Vo Ve =V, (3.1)

Un systeme similaire a celui utilisé par Fiset (2000) a été fabriqué et installé sur le
modeéle a froid de 5 L (H/D = 1,9). L'air était introduite par I'aérateur poreux pendant 5
minutes avant chaque lecture afin d‘atteindre le régime permanent. Suite a la lecture
(Vagrs), le débit d'air était arrété. La lecture du volume de liquide V. était effectuée
aprés 5 minutes suite a l'arrét afin de laisser le temps aux bulles de sortir du liquide.
L'effet de la paroi n'a pas été pris en compte tel que proposé par Uno et Kintner (1956)

pour le critére suivant :

ﬂ<O.1 (3.2)
D

Ce critére est respecté tout au long de I'étude.
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3.1.3 Mesure du diameétre des bulles

La méthode photographique a été utilisée pour mesurer le diamétre des bulles. Cette
méthode est la plus utilisée par les différents chercheurs (Mehta et Sharma, 1971;
Buchholz et coll., 1978; Deckwer et coll.,, 1980; Tsuge et coll., 1981; Fraser et coll.,
1983; Guy, 1984; Iguchi et coll., 1998; Gomez et coll., 2000). Elle a l'avantage d'étre
simple contrairement a la méthode par atténuation de lumiére (Guy, 1984) et la
majeure de la méthode photographique est d’éliminer 'effet de la paroi et didentifier
les bulles qui sont dans le plan de mise au point (Guy, 1984). Deckwer et coll. (1980)
rapportent que I'erreur de mesure sur les bulles prés de la paroi est inférieure a 30%.

Les photographies ont été prises avec un appareil Nikon (boitier Nikon F90X, lentille
Nikon AF 50 mm). Une regle a été placée dans la colonne dans le plan de mise au point
afin de permettre une meilleure mesure des bulles. Le coefficient de corrélation de 99
% présenté a I'annexe B montre que I'effet de la courbure n’est pas significatif sur une
distance de 60 mm a partir de I'axe central. L'appareil est demeuré fixe pendant toutes
les photographies. Des photographies monochromes ont été produites afin de faire

ressortir les contrastes et de faciliter I'analyse.

Pour chaque photographie, la largeur et la hauteur (Figure 3.3) de 200 bulles ont été
mesurées afin d’obtenir une mesure statistiquement valable tel que recommandé par
Camarasa et coll. (1999).
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Figure 3.3. Dimension d'une bulle

Le diametre équivalent d’une bulle sphérique de méme volume a ensuite été calculé a

partir de I'équation utilisée par Herbard et coll. (1996) :
dy = (% -nY> (3.3)

3.1.4 Calcul de I'aire interfaciale

L'aire interfaciale a été calculée a partir de la rétention gazeuse (g) et du diamétre des
bulles (dp) tel que suggéré par Figueiredo et coll. (1979) de méme que par
Arjunwadkar et coll. (1998) :

2= 6-¢ ( 3.4 )
d,- (1 ¢ )
Un certain nombre de méthodes sont disponible pour estimer le diamétre de bulles. Le

Tableau 3.2 montre les relations les plus couramment utilisées.
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Tableau 3.2 : Relations les plus courantes pour 'estimation du diamétre des bulles

Méthode de calcul

. dy,
Diamétre moyen (db moy) Ay moyen = Zn b
o >.d,,
Diametre de Sauter (dy sauter) 9y souter = -~ o 2
>.d,,

La distribution du diamétre des bulles n’est pas trés uniforme comme le montre
I'annexe C. Le nombre élevé de petites bulles tend a baisser le diamétre moyen des
bulles méme si le volume de gaz de ces bulles n'est pas trés représentatif du volume
total. Par conséquent, il est plus juste d'utiliser un diamétre équivalent basé sur |'aire

totale telle que calculée a I'aide des équations 3.5 et 3.6.

2 (3.5)
d ' 2 d Squivalen
ATota/e = Z4H(AJ =N 47I{MJ
2 2
0.5 3.6
d | Protate (3.6)
b équivalent nor

Pour chaque condition expérimentale, I'aire de 200 bulles a été calculée et le diamétre

équivalent a été utilisé pour le calcul de I'aire interfaciale de la population de bulles.
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3.1.5 Mesure duk,a

Les méthodes de mesure du k.a comprennent les méthodes chimiques et les méthodes
dynamique (Yang et coll., 1988; Chang et coll., 1989; Gauthier et coll., 1991). Les
méthodes chimiques utilisent un oxydant, habituellement du sulphite en présence d’un
catalyseur cuivreux, qui réagit avec 'oxygéne. La mesure du coefficient de transfert
volumique s’obtient en effectuant un bilan de masse sur l'oxygéne et en titrant le
produit de la réaction chimique dans le temps. La difficulté de cette méthode est de
déterminer avec précision la constante de cinétique (Kamen et coll., 1993; Tribe et
coll., 1995) de méme que le colit des produits. Les méthodes dynamiques comprennent
la méthode par bilan gazeux et la méthode d’échelon dans la concentration d’oxygéne
du gaz d’entrée. La méthode par bilan sur l'oxygéne demande plusieurs mesures tel
que le débit gazeux, la fraction molaire d’oxygéne dans le gaz d’entrée et dans le gaz
de sortie et la concentration d'oxygéne dissous (Badino et coll., 2000). Des problémes
de fiabilité du moniteur a oxygéne ont rendu la mesure de la fraction d’oxygéne dans le
gaz de sortie impossible. La méthode de changement dans la concentration d’oxygéne
a donc été utilisée pour tous les essais du projet. La méthode consiste a enregistrer la
concentration d'oxygene dissous dans le temps suite & un changement de la
concentration du gaz d'entrée (Linek et coll., 1989). Le bilan sur 'oxygéne est montré a

I'équation (3.7).

dC02 liquide _ k 3 (C
Y

at 0, gaz ~ C

0, liguide

) (3.7)

La résolution de I'équation différentielle donne une équation linéaire (équation 3.8).
=In (COZ gaz Coz liquide ): ka-t+k, (3.8)

Le graphique de - In (Coz gaz = Co2 iiquice) €N fonction du temps t donne une droite de

pente égale a k.a. De l'azote était d’abord introduit & un débit et & une agitation
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constante. Lorsque la concentration d’oxygéne dissous était nulle, de I'air était introduit
au méme débit et a la méme agitation. L'essai était arrété lorsque la concentration
d’oxygéne atteignait sa valeur d'équilibre avec l'air. Seules les valeurs entre 20 et 80%
de la concentration de saturation en oxygene en équilibre avec I'air ont été retenues
afin de supprimer les effets de bouts. Les coefficients de régressions linéaires obtenus
ont toujours été supérieurs a 99%. Trois essais ont été effectués pour chaque condition
d’opération. Le temps de réponse de la sonde a été négligé. Plusieurs auteurs (van't
Riet, 1979; Kamen et coll., 1993; Tribe et coll., 1995; Montes et coll., 1999) rapportent
que l'erreur sur le coefficient de transfert d’oxygéne causé par la négligence du temps

de réponse de la sonde est plus petit que 6% lorsque :

3.9
K,a < ti (3.9)

e

Le temps de réponse de la sonde était de 30 s pour la sonde utilisée dans les réservoirs
modeles et de 10 s pour le bioréacteur final de 5 L. Ceci implique que le temps de
réponse de la sonde peut étre négligé pour des mesures de k.a allant jusqu’a 120 h et

360 h, ce qui est largement au dessus des k a obtenus dans ce projet.

3.2 Mélange

3.2.1 Mesure des temps de mélange

Les temps de mélange effectués dans les prototypes de 5 L ont été mesurés par
colorimétrie. Des solutions de 1 N de HCl et de 1 N de KOH furent utilisées. Le rouge de
phénol a servi d'indicateur. Il présente une couleur jaune en milieu acide et une couleur
pourpre en milieu basique. Le point de virage était trouvé par essai et erreur. Par la
suite, 5 gouttes de la solution de HCI ou de NaOH étaient ajoutées a I'aide d'une micro-

pipette en verre. Le temps de mélange était défini comme étant le temps nécessaire a
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la disparition totale de la couleur d’origine suite a l'ajout de la premiére goutte d’acide

ou de base. Chaque essai fut répété de 6 a 15 fois.

3.2.2 Description des suspensions modeles

L'eau a été utilisée pour représenter le comportement du bioréacteur sans cellule. Le
milieu visqueux produit par les cultures de cellules végétales a été représenté par une

suspension d'agar granuleux et une suspension de résine XAD-16 (Sigma).

L'agar granuleux était préparé en gélifiant une solution aqueuse & 5.8 % d'agar
(Sigma) par un cycle a 121°C a l'autoclave et en laissant refroidir & la température de la
piece. Le gel était ensuite broyé a I'aide d’'un mélangeur (Osterizer, Sunbeam) en
présence d’eau jusqu'a 'nomogénéisation de la suspension de fines particules. La
suspension était ensuite filtrée et la masse humide d’agar servait de base a
I'élaboration des suspensions modéles. Une concentration d’agar de 400 g M.H./L a été
utilisé. Cette concentration correspond a un rapport volume d’agar/volume de
suspension (SCV : sedimented cells volume) variant entre 86 et 88 %. Selon les travaux
de Jolicoeur (1990), cette concentration correspond a une viscosité d’environ 0.5 Pa s.
Avant chaque essai, le SCV de 400 g M.H/L de 'agar granulé était mesuré. Pour chaque
suspension dont le SCV ne se trouvant pas dans Iécart de 85-90 %, I'agar était rejeté

(ou regranuler selon le cas).

La préparation des suspensions de résines était produite en humidifiant la résine. La
masse humide de résine servait de base a I'élaboration des suspensions. Une
concentration de 400 g M.H/L de résine a été choisie pour représenter le milieu
visqueux, ce qui correspond a la masse atteinte dans les bioréacteurs & une haute

densité cellulaire.

La suspension d'agar na pas été retenue pour les mesures de transfert gazeux. La

suspension d'agar colmatait la membrane de la sonde & oxygéne dissous et rendait la
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reproduction de la mesure impossible a réaliser. La détérioration partielle de I'agar dans
le temps s’est aussi avérée problématique. La résine XAD-16 a été choisie pour
caractériser le transfert gazeux en milieu visqueux car elle posséde une masse
volumique semblable a celle des cellules végétales. Elle n‘a cependant pas pu étre
utilisée pour la mesure des temps de mélange. L'adsorption & la surface de la résine du
rouge de phénol rendait le changement de couleur difficile @ percevoir et faussait les
résultats. L'agar a donc été utilisé pour mesurer les temps de mélange en milieu
visqueux. On a cependant été constaté que l'agar subit une dénaturation sur une
période de plus de 24 heures en raison des fortes variations de pH. Les temps de

mélange ont été mesuré dans une période inférieure a 24 heures.

3.3 Cisaillement

La mesure du cisaillement en culture est extrémement ardue car il est impossible de
mesurer le torque de I'hélice en présence du joint mécanique d’étanchéité (Sucker et
coll., 1994). L'estimation du cisaillement a été réalisée par simulations effectuées par
'équipe de recherche du Dr. Francois Bertrand de I'Ecole Polytechnique de Montréal de
I'Unité de Recherche sur les Procédés d'Ecoulement Industriels (URPEI). Son groupe a

mis au point un logiciel pour prédire les écoulements par la méthode des éléments finis.

Chaque série de simulations prenait environ une semaine & converger pour un point
donné en viscosité. Les simulations possédent cependant leurs limites. La modélisation
d'un mélange air-liquide est extrémement difficile et ne peut étre réalisée a I'aide du
logiciel. La géométrie de la cuve doit également étre symétrique par rapport au point

central. Tout élément asymétrique prolonge la durée des simulations.
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3.4 Cultures de cellules végétales en suspension

3.4.1 Lignée cellulaire

La lignée cellulaire utilisée lors de ce projet est de I'espéce Eschscholtzia californica. Elle
a été développée par le Dr. Robert Williams de la compagnie Phytobiotech inc. Elle est
cultivée dans du milieu B5 (Annexe A) auquel ont été ajoutés 0.2 mg L dacide
2-4 dichlorophenoxyacétique, 0.1 mg L? de kinétine, 30 g L de glucose et 5 mM
d’amonium citrate. Une solution de KOH 1N permettait d’ajuster le pH a 5.5 avant la
stérilisation (25 minutes, 121°C, 1 bar).

Les suspensions cellulaires sont maintenues sur un agitateur orbitale (100 rpm) dans
des flacons de 500 ml. Un volume de 240 ml de suspension était cultivé en présence de
lumiére a une température de 25 * 1 °C. Les sous-cultures sont effectuées
périodiquement lorsque le volume de cellules sédimentées (SCV) se situait entre 50 et
75%.

3.4.2 Analytique

Les concentrations en ions et en glucose sont déterminées par chromatographie en
phase liquide. Les cations et les anions sont analysés a l'aide d'un HPLC avec un
détecteur électrochimique (Dionex) opéré en mode conductivité. La phase mobile est
une solution aqueuse d'acide méthanosulfonique 20 mM alimentée a 0.9 ml min™ pour
les anions et une solution aqueuse de bicarbonate (35 mM Na,COs et 1.0 mM NaHCOs)
alimentée a 1.0 ml min™ pour les cations. Une pompe (Dionex) sert a I'alimentation des
solutions. La commande de la pompe et de linjecteur automatique (AS3500, Spectra
System) ainsi que l'acquisition de données est accomplie par le logiciel PeakNet 5.2

(Dionex).



62

Les glucides sont analysés a I'aide d'un HPLC muni d’un détecteur a indice de réfraction
(7515-A, ERC Inc). La phase mobile est de I'eau déionisée alimentée a 0.25 ml min™
par une pompe (modele 501, Waters). La séparation (saccharose, glucose, fructose) est
effectuée a {'aide d'une colonne analytique (Aminex HPX87C, Biorad) maintenue a 80 +
3°C par un élément chauffant (7980, Mantech). L'acquisition de données est accomplie

par le logiciel PeakNet 5.2 (Dionex).
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4.0 ETUDES DES PARAMETRES DE CONCEPTION

4.1 Technologie d’aération

4.1.1 Choix de la technologie

Deux technologies ont été étudiées pour la conception du systéme d‘aération : la
plaque perforée et le diffuseur poreux. L'aération de surface ne permet pas d’atteindre
un k.a élevé et les membranes trouées ne sont pas stérilisables. La proximité des pores
de l'acier poreux provoque un certain degré de coalescence a la surface du diffuseur.
Ce probléme peut étre résolu en construisant un aérateur dont les orifices sont fixés a
une distance évitant qu'une bulle n’entre en contact avec une autre lors de leur
formation. Il n'existe pas d'étude caractérisant le comportement et la formation des
bulles pour une plaque perforée avec des orifices inférieurs a 1 mm. Une étude a donc
été entreprise pour déterminer le diamétre des bulles formées a l'orifice sous différents
débits gazeux par orifices. Différentes plaques comprenant un seul orifice furent

fabriquées et testées. La Figure 4.1 résume les résultats de cette étude.

Ces résultats montrent que le volume des bulles formées est supérieur aux bulles
produites par un aérateur poreux. La présence d’un grand nombre (> 100) d'orifices de
350 um auraient certainement réduit la dimension des bulles mesurées par la
diminution de la vitesse superficielle du gaz au travers des orifices pour un méme débit.
Par contre, les résultats pour les plus faibles débits ne montrent pas de diminution
significative du diametre des bulles mesurées. La fabrication d’une plaque de plusieurs
orifices de cette dimension pose des problémes mécaniques. L'option de la plaque
perforée a donc été abandonnée et les efforts ont été concentrés sur la conception d‘un

aérateur poreux en acier inoxydable.
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Figure 4.1. Diameétre des bulles mesurées a l'orifice selon de diamétre de l'orifice dans
l'eau: (@) do: 350 um; (m) d,: 500 pm; (A) do: 750 um; (@) d,: 1000 pm;
(8) plaque poreuse d, : 0.4 pm.

4.1.2 Porosité du diffuseur

Le diamétre des orifices d’un diffuseur poreux est défini par sa porosité. Deux plaques
de porosité différente (0.4 et 1.3 um) furent testées pour déterminer linfluence de la
porosité sur le transfert gazeux. Les résultats de la section précédente montre qu'en
général, de plus petits orifices forment des bulles plus petites pour un méme débit. Des
plaques de porosité supérieure n‘ont pas été étudiées. Les essais ont été effectués dans
le premier réservoir de 5 L (H/D=1.3) avec une hélice a ruban hélicoidal aux rapports
géométriques similaires a celle utilisée dans les réservoirs de 3 L (Annexe D). La vitesse
d'agitation a été fixée a 34 rpm afin de maintenir le nombre de Re constant. La méme
surface de bullage a été utilisée pour les deux plaques. La Figure 4.2 présente les

résultats.
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Figure 4.2, ka dans l'eau en fonction de la porosité du diffuseur: (J) 0.06 vwm;
(m)0.02 vwm.

La plaque de porosité 0.4 um montre une augmentation du k.a de 20 % pour le débit
de 30 cm3/min et de 7 % pour le débit de 100 cm3/min par rapport a la plaque de 1.3
um. Cette augmentation se situe au-dela des erreurs sur la mesure (5 % et 3 %
respectivement). La formation de bulles plus petites a aussi été observée avec la
plaque de porosité 0.4 pm. Suite & ces résultats, la plaque de 0.4 pm a été retenue
pour la suite des essais. Cette étude ne tient pas compte des problémes
d’encrassement que I'utilisation d'une plaque de faible porosité pourrait causer.
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4.1.3 Rapport géométrique du bioréacteur

Le rapport géométrique du bioréacteur influence directement la hauteur de liquide et la
surface du diffuseur. De plus, Coelho (2000) a montré qu'il était néfaste pour le k.a de
buller sous les pales d’'un agitateur a ruban hélicoidal. Une augmentation de la
coalescence due au ruban et une vitesse ascensionnelle supérieure des bulles
conduisent a un transfert gazeux inférieur. Par conséquent, un rapport géométrique
élevé réduit la surface disponible pour un bullage efficace mais augmente le temps de
résidence de la phase gazeuse. La probabilité de coalescence des bulles sera aussi plus
élevée pour un réservoir de plus faible diamétre. Un faible rapport géométrique permet
cependant de réduire la vitesse superficielle au diffuseur par une augmentation de 'aire

transversale et de produire de plus petites bulles.

Des essais ont été réalisés dans trois cuves de 5 L de différents diamétres. Des hélices
géométriquement semblables au bioréacteur de 3 L ont été utilisées (voir annexe D). La
vitesse d’agitation a été déterminée pour chaque configuration de maniére a garder le
nombre de Reynolds constant (0.052 pi/w). Le Tableau 4.1 présente les vitesses

d‘agitation utilisées.

Tableau 4.1 : Vitesse d’agitation en fonction du rapport H/D

H/D Agitation (rpm)

1.3 34
1.9 45
3.6 70

La surface maximale de bullage fut utilisée pour chaque réservoir. Le diamétre de la
surface de bullage fut déterminé en utilisant le diamétre inter-pale (annexe D). Les

résultats sont montrés a la Figure 4.3.



67

15.0
12.0 ;
90 a
=
- ¢
N A
6.0
3
L 4
3.0
0.0 T T .
0 1 2 3 4
Rapport H/D

Figure 4.3. ka dans l'eau en fonction du rapport géométrique des réservoirs:
() 0.02 vwvm; (A) 0.05 vvm. Sans chicanes de surface.

Pour les deux débits testés, I'augmentation du rapport géométrique conduit a une
augmentation du k.a. A ces faibles débits, on observe que la formation des bulles ne se
produit pas sur toute la surface de I'aérateur. Il y a tout lieu de croire que la vitesse
superficielle du gaz par orifice est similaire pour les différentes géométries employées
et que le principal facteur pouvant expliquer ces résultats est le temps de résidence des
bulles dans la phase liquide. L'augmentation de la hauteur de liquide serait donc plus
importants que l'augmentation du taux de coalescence causé par une diminution du
diamétre du réservoir. Il existe un rapport optimal (> a 3.6) qui n‘a pu étre déterminé
lors de cette étude. Une diminution du diamétre augmentera inévitablement la
probabilité d’une bulle d’en rencontrer une autre et de coalescer. Les performances
devraient alors décroitre. Selon ces résultats, le rapport H/D optimal se situerait entre 3

et 4.5 en tenant compte de |'erreur sur la mesure.
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Les résultats montrent aussi que la valeur optimale du rapport H/D semble diminuer
lorsque le débit d'aération est augmenté. Cette tendance suggére que le taux de
coalescence supérieur a des débits plus élevés réduit la hauteur nécessaire pour

atteindre un transfert maximum.

Le temps de mélange a été mesuré selon les différents rapports géométriques étudiés.

Les résultats sont présentés a la Figure 4.4.
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Figure 4.4. Temps de mélange en fonction du rapport géométrique des réservoirs:
(@) eau; (m) agar (450 g M.H./L). (Q=250 cm3/min)

Il n'y a pas de différence significative pour les résultats obtenus avec leau
(13 £ 10 %). Le ruban hélicoidal présente I'avantage d'étre plus efficace en milieu
visqueux. La faible viscosité de I'eau suggere que le mélange s’effectue principalement
par la génération de chaos dans I'écoulement du fluide plutdt que par la génération
d'un patron découlement défini. En milieu visqueux, les résultats dans I'agar montre

que le temps de mélange diminue avec I'augmentation du rapport géométrique.
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Dans les locaux actuels, le rapport H/D maximum physiquement réalisable pour un
bioréacteur de 150 L est de 1.9. Cette valeur a donc été choisie pour la conception du

bioréacteur de 5 L afin d’éviter des complications lors de la mise a I'échelle.

4.1.4 Rapports géométriques de I'hélice

La conception de I'hélice a ruban hélicoidal pour les suspensions cellulaires nécessite un
compromis entre I'efficacité de mélange, le transfert d'oxygéne et le cisaillement
maximal supporté par les cellules. Ces paramétres dépendent principalement de
I'hydrodynamique du systéme. Les étapes de conception et I'optimisation de I'hélice
sont donc trés importantes. Cing paramétres peuvent étre ajustés pour la conception
du nouveau ruban hélicoidal : la vitesse d’agitation, I'entrefer, le pas de I'hélice, la

largeur de la pale et la hauteur d’agitation.

La hauteur d'agitation doit étre maximale afin de minimiser les zones mortes. Ensuite,
I'effet de I'entrefer et de la vitesse d'agitation a été étudié a l'aide de simulations
(section 4.1.5) alors que l'effet du pas de I'hélice et de la largeur de la pale a été

déterminé par expérimentation.

Des rapports géométriques adimensionnels ont été utilisés pour la conception de
I'hélice. Ces rapports sont le pas/diamétre de I'hélice (P/d) et le rapport largeur de la
pale/diamétre de I'hélice (W/d). Ces rapport sont illustrés a la Figure 3.1. Méme si le
diametre de I'hélice est constant pour tous les tests (140 mm), l'utilisation de rapports
géométriques adimensionnels facilite la mise a I’échelle. Jolicoeur (1990) a démontré
qu'un pompage du fluide ascendant a la paroi favorisait le transfert gazeux. Ce sens
d’agitation a donc été choisi et la vitesse a été fixée a 60 rpm. L'aération est maintenue
a 0.05 vvm pendant tous les tests. La Figure 4.5 présente les k.a alors que la Figure 4.6

présente les temps de mélange obtenus pour cing types d’hélice étudiés.
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Figure 4.5. k.a en fonction des rapports géométriques de I'hélice W/d et P/d pour une
suspension de résine (400g/L) : (@) P/d = 0.63; (m) P/d = 1.04; (A) P/d = 1.45.

Les résultats de la Figure 4.5 sont trés similaires et permettent difficilement de choisir
une meilleure configuration d'hélice. Par contre, deux hélices présentent des temps de
mélange inférieurs (Figure 4.6). Il s’agit des I'hélices (P/d=1.45 et W/d=0.20),
(P/d=0.63 et W/d=0.30). Ces hélices (Figures E.1.A et E.1.B de I'annexe E) ont donc

été retenues pour une seconde série d’essais.

Un nouveau type d’hélice a été élaboré pour la seconde série d'essais. Il s’agit d’une
hélice hélicoidale enroulée autour d’un tube concentrique (Figure E.1.C de I'annexe E)
qui devrait favoriser le pompage du fluide en plus de ralentir I'ascension des bulles. Les
essais ont été effectués dans I'eau afin d'amplifier les différences entre les k.a générés

par les hélices. La Figure 4.7 présente les k.a obtenus.
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Figure 4.6. Temps de mélange en fonction des rapports géométriques de I'hélice W/d
et P/d pour une suspension d’agar (450 g M.H./L) : (®) P/d = 0.63; (m) P/d = 1.04;
(A)P/d = 1.45.
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Figure 4.7. k.a selon le type d’'hélice utilisée dans I'eau (Q=0.05 vvm, N=60 rpm)
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L'hélice avec le tube concentrique de 12 cm de diameétre et une pale de 1 cm de largeur
favorise le transfert gazeux en ralentissant la vitesse ascensionnelle des bulles alors
que I'hélice avec le tube concentrique de 6 cm de diameétre n’est pas aussi efficace. Il a
été observé que la majorité des bulles sont entrainées a lI'extérieure du tube
concentrique, sous les pales dii a une vitesse descendante du fluide trop élevée dans le
tube concentrique de 6 cm. Cette hélice a donc été éliminée des essais. La Figure 4.8
présente les temps de mélange obtenu pour les hélices retenues. Il n'y a pas de
différences significatives entre les hélices utilisées. A ce stade de la conception, les trois

hélices ont été retenues.
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Figure 4.8. Temps de mélange dans I'eau selon le type d’hélice utilisée (Q=0.05 vvm,
N=60 rpm).
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4.1.5 Cisaillement

L'entrefer et la vitesse d'agitation affectent principalement le cisaillement imposé aux
cellules. Il existe peu de données sur le cisaillement critique au-dela duquel la viabilité
cellulaire diminue. Le groupe de recherche a déja déterminé que la croissance de
cellules d’'Eschscholtzia calofornica n'est pas significativement affectée dans un
bioréacteur de 3 L a 90 rpm alors qu'elle est complétement inhibée a 120 rpm
(résultats non publiés). Des simulations ont été entreprises & I'Ecole Polytechnique de
Montréal avec le groupe de recherche du Dr. Francois Bertrand afin de caractériser le
cisaillement dans les bioréacteurs de 3 L (entrefer de 10 mm). Les cartes de
cisaillement obtenues a 60 rpm et 90 rpm sont présentés a 'annexe F. La Figure 4.9
résume les résultats obtenus par simulation pour le taux de cisaillement et la contrainte

de cisaillement locale maximale.

La réponse d'un systéme biologique a un environnement hydrodynamique dépend de la
durée et de lintensité du stress. Le taux de cisaillement représente une mesure de
Iintensité du stress sur les cellules tandis que la contrainte de cisaillement représente
une mesure de la durée du stress. Le taux de cisaillement effectif subi par les cellules a
été choisi comme critére de conception des nouvelles hélices. Une mortalité compléte
en quelques heures d’une suspension cellulaire en bioréacteur de 3 L & une vitesse
d'agitation de 120 rpm suggére que ce ne soit pas la durée du stress imposé aux
cellules qui est en cause mais plutdt I'intensité. Les résultats suggérent que lorsque les
cellules circulent dans une zone dépassant un cisaillement critique, elles cessent de

croitre ou meurent.
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Figure 4.9. Résultats des simulations pour le bioréacteurs de 3 L. : (m) Cisaillement;
(A) Contrainte. Résultats pour les indices m et n de 0.5.

Le cisaillement estimé par simulation a 90 rpm (environ 60 s?) a donc été choisi
comme cisaillement maximum admissible pour la conception de I'hélice du nouveau
bioréacteur. Les résultats des simulations montrent aussi que le milieu de culture est
purement turbulent au départ (Re = 2 x 10%) puis tend vers un régime d'écoulement
transitoire @ mesure que la viscosité de la culture augmente (laminaire : Re < 10;
transitoire : 10 < Re < 10%; turbulent : 10%-10° < Re). En régime transitoire, il n'existe
aucune corrélation fiable pour prédire la puissance dissipée ou le cisaillement effectif

moyen, contrairement aux régimes laminaire et turbulent.

Les effets de la conception de I'hélice a ruban hélicoidal sur le cisaillement ont donc été
estimés par simulation dans un bioréacteur virtuel de 5 L avec un rapport H/D de 1.9.
Cinq essais ont été choisis afin de caractériser le taux de cisaillement effectif en

fonction de la vitesse d’agitation et de I'entrefer. La largeur du ruban (35 mm), le pas
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(145 mm) et la hauteur d'agitation (255 mm) ont été maintenus constants pour les

simulations. Les modalités du plan expérimental sont résumées au Tableau 4.2.

Tableau 4.2 : Modalités du plan expérimental

pour la simulation du bioréacteur virtuel de 5 L

Parametres Unité Symbole Essai #1 Essai #2 Essai #3 Essai #4 Essai #5
Diametre de mm d 140 145 145 135 135
I'hélice

RPM min™! va 60 45 75 45 75

Les principaux résultats sont présentés au Tableau 4.3. Les figures correspondantes

sont présentées a l'annexe G.

Tableau 4.3 : Principaux résultats de simulation du bioréacteur virtuel de 5 litres

Essai Agitation Entrefer  Contraintemax  Cisaillementpax ~ Reynolds
# rpm mm Pa s
1 60 5 4.1 34 39
2 45 25 54 60 27
3 75 25 7.0 100 59
4 45 8 3.0 21 24
5 75 7.5 10.7 33 n/d

Le cisaillement est donc fortement lié a I'entrefer et a la vitesse d’agitation. Seul I'essai
avec un entrefer de 2.5 mm et une agitation de 75 rpm génére un cisaillement
maximum (100 s™) supérieur au critére de conception (60 s*) sélectionné. Un modéle
mathématique combinant les effets de I'entrefer et de la vitesse d’agitation a été

développé en minimisant le carrée de l'erreur entre les prédictions du modéle et les



76

points expérimentaux. La Figure 4.10 présente une surface de cisaillement générée par

le modéle.
160
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Figure 4.10. Surface de cisaillement en fonction de la vitesse d'agitation (rpm) et de
I'entrefer (mm)

Selon ces résultats, un entrefer d’au moins 7.5 mm permet de respecter le critere de
conception pour toute vitesse d’agitation inférieure a 95 RPM. Pour des considérations
pratiques, un entrefer de 10 mm a été choisi. Le changement d'entrefer a été testé sur
I'hélice (P/d = 1.45, W/d = 0.20) afin de déterminer son influence sur le k.a. L'entrefer
n‘a que peu d'influence sur le k.a pour I'agitateur a ruban hélicoidal comme le montre la
Figure 4.11. L'augmentation de I'entrefer a 10 mm montre une augmentation du temps

de mélange (Figure 4.12) pour une vitesse d’agitation de 60 rpm.
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Figure 4.11. ka dans l'eau et la résine (400 g/L) en fonction de I'entrefer :
(m) entrefer : 5 mm; (OJ) entrefer : 10 mm. Essai en présence de trois chicane de
surface (2 cm de profondeur). Q= 0.05 vvm, N = 60 rpm.

Des essais ont ensuite été réalisés avec une hélice a ruban hélicoidal simple et double.
La présence d'un second ruban hélicoidal n'améliore pas significativement les temps de
mélange (Figure 4.13), autant avec I'eau qu'avec une suspension d’agar rhéo-fluidifiant.
Ces résultats indiquent donc qu'un seul ruban est aussi efficace qu’un ruban double. Le

ruban simple a été retenu car il permet de diminuer le cisaillement imposé aux cellules.
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Eau Agar

Figure 4.12. ka dans l'eau et l'agar (400 g M.H./L) en fonction de I'entrefer :
(m) entrefer : 5 mm; (OJ) entrefer : 10 mm. Essai en présence de chicane (2 cm de
profondeur), Q= 0.05 vwm, N = 60 rpm.
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Figure 4.13. Temps de mélange avec le ruban simple et le ruban double (entrefer de
10 mm) : (O) Eau; (m) Agar (400 g M.H./L). Q= 0.05 vwvm, N = 60 rpm.
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Par ailleurs, peu d’études ont été publiées sur le cisaillement développé par les bulles.
Une publication de Michaels et coll. (1996) sur les cellules animales montre que
I'interaction entre les bulles et les cellules dans la phase liquide n’est pas Lm mécanisme
dominant lors de la mortalité des cellules. Les résultats suggerent que I'énergie dissipée
associé a la coalescence et au bris des bulles n'est pas suffisante pour causer du
dommage aux cellules. Plusieurs auteurs (Kamen et coll., 1993; Merchuk et coll., 1994;
Michaels et coll., 1996) s’entendent pour affirmer que la principale cause du dommage
aux cellules causé par les bulles survient lors de leur désen.gagement de la phase
liquide. Cherry et Hulle (1992) ont estimé que le taux de dissipation de I'énergie associé
a la rupture du film liquide correspond a I'équivalent d’'une longueur de « eddy » de 2
um et d'une contrainte de cisaillement de 95 N/m2. Cette valeur se situe dans
lintervalle critique (25 et 350 N/m2) trouvé par Joshi et coll. (1996) et Kieran et coll.
(1997) pour Morinda citrifolia. L'absence de dommage mécanique aux cellules de
Catharanthus roseus observé par Hegarty et coll. (1986) montre que de hauts taux
d’aération ne causent pas de dommages physiques aux cellules végétales. De plus,
Wongsamuth et Doran (1994) ont analysé la viabilité des cellules dAtropa belladonna
entrainées dans la mousse. La viabilité de ces cellules demeure élevée, ce qui suggére
que les mécanismes tel que le bris des bulles et les phénoménes interfaciaux

n‘affectent pas les cellules végétales.

4.1.6 Présence de chicanes

Le design proposé par Jolicoeur (1990) comprenait trois chicanes de surface. Ces
chicanes augmentent le kia pour I'aération de surface et favorisent un meilleur temps
de mélange. Depuis l'introduction de I'aération par bullage (Aubry, 1994) au bioréacteur
a ruban hélicoidal de I'équipe de recherche, l'aération de surface devint négligeable et
les chicanes ont été enlevées. Les chicanes favorisaient alors I'accumulation de la

biomasse dans la téte du bioréacteur.
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Des essais ont été entrepris afin de caractériser l'influence des chicanes de surface sur
le transfert gazeux et le mélange dans le bioréacteur. L'utilisation d’'un ruban hélicoidal
empéche l'installation de chicanes en profondeur le long de la paroi du bioréacteur. Le
nombre de chicanes de surface a été fixé a 3 car cette disposition permet leur
utilisation maximale (Jolicoeur, 1990). Le transfert d’oxygéne ne semble pas étre
dépendant de I'angle d‘inclinaison radiale pour la plage de 10 a 30° (Jolicoeur, 1990).
Elles ont été installées a 0° radialement. Jolicoeur (1990) n‘a pas observé de différence
significative entre des chicanes rectilignes et des chicanes avec une courbe. Les

chicanes rectilignes ont été retenues pour la facilité de conception.

L'effet de trois chicanes de surface sur les performances des trois hélices retenues a été
étudiés. Les chicanes ont 4.5 cm de largeur et sont fixées a 2 cm de profondeur. Les
Figure 4.14 et 4.15 présentent les résultats pour le k.a et pour le temps de mélange.

15.0
12.0
-~ 90
S
©
—t
= 6.0
3.0
0.0 T T
P/d: 0.63 P/d: 1.45 Tube D:12 cm
Wid: 0.30 Wi/d: 0.20 P/d: 0.63
Wi/d: 0.10

Figure 4.14. k;a mesuré dans l'eau selon le type d'hélice: ([J) sans chicane; (m) avec
chicanes. Q= 0.05 vwvm, N = 60 rpm.
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Figure 4.15. Temps de mélange mesurés dans I'agar (400 g M.H./L) selon le type
d'hélice: (0J) sans chicane; (m) avec chicanes. Q= 0.05 vwm, N = 60 rpm.

Des observations visuelles montrent que I'utilisation de chicanes brise le vortex de
liquide. Les résultats montrent que la présence de chicanes favorise le transfert avec
les rubans hélicoidaux mais ne produit pas d'effet significatif avec le tube concentrique
de 12 cm. En effet, les kia obtenus avec les rubans hélicoidaux montrent une
augmentation de 27 % et 38 %. De plus, la présence de chicanes diminue les temps de
mélange des hélices hélicoidales de 33 % et 50 %. Dans le cas de I'hélice a tube, le
temps de mélange est augmenté de 10 %. Ces essais ont aussi été effectués avec de la
résine (400 g/L) afin de simuler l'effet des chicanes de surface sur les coefficients de

transfert d’'une suspension. La Figure 4.16 présente les résultats obtenus.



82

15.0
O O O
12.0
— 90
£
©
-
< 6.0
3.0 |
u [ |
0.0 1 .
P/d: 0.63 P/d: 1.45 Tube D: 12 cm
Wid: 0.30 Wi/d: 0.20

Figure 4.16. kia mesuré selon le type d'hélice : ((0) eau; (m) résine (400 g/L).
Q= 0.05vvm, N = 60 rpm.

On observe que les ka obtenus avec la suspension et des hélices simples sont au
moins égaux sinon supérieurs a ceux de I'hélice a tube en milieu visqueux. Cette
derniére présente aussi un désavantage important : elle ne peut étre utilisée pour une
opération a volume variable du bioréacteur. En effet, si le volume est inférieur au
volume nominal d’opération, le liquide ne peut pas passer par-dessus le tube pour
redescendre dans le centre. Il n'y a alors pratiquement plus de mélange. De plus, sa
construction est plus complexe. L'utilisation de I'hélice hélicoidale a tube concentrique a
donc été abandonnée. L'hélice avec la configuration (P/d=1.45 et W/d=0.20) a été
choisie pour la suite de |'étude. Elle posséde une largeur de péale plus petite et permet
ainsi d'utiliser une plus grande surface d'aération sans buller sous les pales du ruban.

Le Tableau 4.4 présente les caractéristiques de I'hélice retenue.
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Tableau 4.4 : Configuration de la nouvelle hélice hélicoidale

Diametre  Entrefer  Largeur de pale Pas
(mm) (mm) (mm) (mm)
130 10 25 190

L'effet de la profondeur des chicanes a aussi été étudiée en gardant la distance entre
I'agitateur et les chicanes constante a 1 cm. Une distance inférieure causerait une
augmentation du cisaillement comme le montre les résultats de la section 4.1.5. Les
résultats pour le k a et le temps de mélange sont présentés aux Figure 4.17 et 4.18.
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Figure 4.17. kia mesuré dans l'eau en fonction de la profondeur des chicanes

(@) Eau. Q= 0.05 vwm, N = 60 rpm.
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Figure 4.18. Temps de mélange mesurés en fonction de la profondeur des chicanes :
(A) eau; (@) agar (400 g M.H./L). Q= 0.05 vwm, N = 60 rpm.

Ces résultats montrent qu’une immersion de 4 cm des chicanes diminue le coefficient
de transfert. Cependant, aucune hypothése ne peut expliquer cette tendance. En
tenant compte de l'erreur expérimentale, la profondeur des chicanes n‘a pas d'effet
significatif sur la qualité du mélange a 60 rpm. Cette conclusion est valide a différentes
viscosités du liquide comme le démontrent les résultats obtenus avec de I'eau et une
suspension d’agar. Une profondeur des chicanes de 2 cm a été retenue pour la suite de

I'étude car elle permet une hauteur d’agitation maximale.

La zone de cisaillement entre les chicanes et I'agitateur peut également étre réduite en
augmentant la distance entre ceux-ci. La hauteur d’agitation a donc été étudiée.
Comme la profondeur des chicanes n'a pas d'effet sur le mélange, la profondeur des
chicanes a été maintenue constante a 2 cm et la hauteur d’agitation a été changée. Les
résultats sont présentés aux Figures 4.19 et 4.20.
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Figure 4.19. k. mesuré dans l'eau en fonction de la distance par rapport aux
chicanes : (@) Eau. Q= 0.05 vwm, N = 60 rpm.
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Figure 4.20. Temps de mélange mesurés en fonction de la distance par rapport aux
chicanes : (A) eau; (®) agar (450 g M.H./L). Q= 0.05 vvm, N = 60 rpm.
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Les résultats montrent que le k.a est favorisé lorsque la distance entre |'agitateur et les
chicanes est diminuée. Pour le mélange, aucun effet significatif ne ressort des tests
effectués dans l'eau et la suspension d'agar. Une distance de 1 cm entre l'agitateur et

les chicanes a donc été choisie.

4.1.7 Débit d’aération

L'effet du débit d’aération sur les performances du systéme a été évalué. Le débit
gazeux a €té augmenté jusqu’a 0.15 vvm. Les résultats pour le kia sont présentés a la
Figure 4.21 tandis que les résultats pour le temps de mélange sont présentés a la
Figure 4.22.
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Figure 4.21. k. mesuré dans l'eau en fonction du débit: (@) Eau. N = 60 rpm.
Configuration finale.
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Figure 4.22. Temps de mélange mesurés en fonction du débit d'aération : (A) eau;
(@) agar (450 g M.H./L). N = 60 rpm. Configuration finale.

Ces résultats montrent que le k;a augmente significativement avec le débit d’aération.
Il n'y a pas chute de performance du systéme dans la plage de débit testée. La
formation de bulles ne se produit pas sur toute la surface du diffuseur. La distribution
uniforme des bulles a la surface ne peut étre atteinte lorsque le débit d'air par unité de
surface du diffuseur est trop faible. L'augmentation des performances du systéme
d’aération avec le débit d’air devrait se poursuivre jusqu'a l'apparition de bulles sur
toute la surface du diffuseur. Elle devrait méme augmenter tant et aussi longtemps que
le régime de bullage demeure le méme. Par contre, I'aération semble nuire au mélange
dans l'eau. Cet effet devient négligeable lorsque la viscosité augmente comme le

montrent les résultats obtenus avec une suspension d’agar.
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4.1.8 Vitesse d’agitation

L'effet de la vitesse d'agitation sur les performances du systéme a été testé. Les

résultats pour le k.a sont présentés a la Figure 4.23 tandis que les résultats pour le
temps de mélange sont présentés a la Figure 4.24.
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Figure 4.23. k. mesuré dans l'eau en fonction de la vitesse d’agitation : (@) Eau.
Q = 0.05 vvm. Configuration finale.
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Figure 4.24. Temps de mélange mesurés en fonction de la vitesse d'agitation :
(A) eau; (@) agar (450 g M.H./L). Q= 0.05 vvm.

Ces résultats montrent que le kia augmente d’environ 5% pour une élévation de la
vitesse d’agitation de 30 rpm. Une augmentation de la vitesse d'agitation ne représente
donc pas une maniére efficace d’augmenter le transfert gazeux pour le systéme congu.
Les résultats montrent qu’'une augmentation de la vitesse d’agitation de 60 a 120 rpm
améliore le mélange dans I'eau en diminuant le temps de mélange de 5.4 a 3.5
secondes. Ce phénomeéne est encore plus significatif dans une suspension d'agar ol le

temps de mélange est passé de 13.0 a 5.4 secondes.
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4.1.9 Comparaison des différents effets

La Figure 4.25 présente I'effet de chaque amélioration technologique sur I'évolution du
kia. Ces résultats montrent que le gain le plus important (38 %) a été obtenu en
ajoutant trois chicanes de surface. Le changement du systéme d’aération procure une
augmentation de 16 %. Il permet aussi d’assurer une meilleure homogénéité des bulles
formées a plus grands débits. II est également permis de croire que le fait de générer
des bulles de facon dispersée sur la plaque réduit la coalescence au diffuseur. Méme s'il
est difficilement mesurable, cet avantage devrait étre considérable en milieu visqueux.
Les changements proposés montrent une augmentation totale du kia de 371 % par
rapport a I'ancien systéme d'aération utilisé. Il est possible d'augmenter d’avantage les
performances du diffuseur en augmentant le débit gazeux a 0.10 vvm et I'agitation a 90
rpm. Pour certains types de cultures de cellules végétales, il se peut que la production
de mousse et la ventilation du CO, dissout ne soit pas problématique. A la lumiére des
résultats de la section 4.1.5, 'augmentation de la vitesse d’agitation a 90 rpm n’est pas
problématique. L'augmentation totale du k.a par le systéme proposé atteint donc 571

% par rapport a I'ancien systeme d’aération utilisé.



o1

25.0 50%
20.0 + + 40%
15.0 + T30% 5
A 5
< 5
2 2
10.0 + + 20% <«
5.0 1 10%
0.0 — : } : : = 0%
= © o) @ 0 © o
S 5 0= £ g o. %
[ ] o 1] _‘1:-‘ M c =
o9 o o 2 S E =
=8 a T = S BE =E
% S > ® tc £¢
a o 3 0 o o
R S EQ ¢
o o0 >
< z

Figure 4.25. k.a et amélioration des différentes configurations du systéme : (®) k.a;
() amélioration (%).

De plus, le rapport H/D choisi n’est pas optimal. En effet, des limitations physiques ont
restreint la hauteur du bioréacteur de 150 L qui représente la finalité de ce projet. Le
coefficient de transfert a ainsi été réduit de 34%. Sans cette réduction, le k.a aurait été
d'environ 27 h™, ce qui représente une augmentation totale de 670 % par rapport a
F'ancien systeme d’aération et qui dépasse les attentes initiales de 25 h™. On peut donc
conclure que la technologie développée permettra d'éviter les limitations de transfert

d’oxygene dans le futur bioréacteur.
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En ce qui concerne le temps de mélange, la Figure 4.26 présente les résultats des

différentes améliorations du systéme.
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Figure 4.26. Temps de mélange dans l'agar (450 g M.H./L) et amélioration des
différentes configurations du systéme : (@) Temps de mélange; ([1) Amélioration (%).

Ces résultats montrent que la diminution la plus importante (37 %) provient du
nouveau design du ruban hélicoidal. L'augmentation de la vitesse d’agitation & 90 rpm
montre une diminution supplémentaire du temps de mélange de 38 %. Dans

I'ensemble, l'optimisation de la configuration du bioréacteur de 5 L a permis de
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diminuer le temps de mélange de 29 a 8 secondes, ce qui représente une diminution de

plus de 110 % du temps de mélange développé par I'ancien bioréacteur.

4.1.10 Viscosité de la suspension

La diminution du ka lors de I'augmentation de la viscosité est largement documentée
dans la littérature. Des essais ont donc été effectués afin de caractériser cette
diminution dans des suspensions représentant les conditions d’opération des cultures
de cellules végétales ou la concentration de cellules et de résines maximale observée

dans les cultures est de 350 g/L. La Figure 4.27 présente les résuitats.
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Figure 4.27. k.a mesuré dans une suspension de résine XAD-16 en fonction de la
concentration. Eau. Q = 0.05 vwm, N = 60 rpm.
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Ces résultats montrent qu'une diminution rapide du k,a se produit lorsque la viscosité
de la suspension augmente. Le coefficient de transfert en culture est donc
significativement plus bas que celui obtenu dans l'eau. Ceci explique les limitations
observées dans de précédentes cultures (Sirois, 1997; Coehlo, 2000) et la nécessité

d‘accroitre le transfert gazeux.

4.2 Modélisation de 'aération

La prédiction du k.a selon des considérations entiérement théoriques est impossible.
Par contre, certaines relations empiriques peuvent étre obtenues en étudiant le
comportement des bulles formées par I'aérateur. Le développement d’'un modéle afin
de prédire le ka selon le comportement des bulles permet d‘avoir une relation
dépendant uniquement de I'aérateur. Le modele prédictif du k.a est obtenus en deux
étapes, soit un développement théorique et I'élaboration de relations empiriques. Les
relations résultantes permettent de relier le k.a a différents paramétres, au volume de
liquide, au rapport H/D et au débit gazeux. Cette relation sera utile pour prédire le
transfert gazeux pour des bioréacteurs géométriquement différents mais utilisant la

méme technologie d'aération.

4.2.1 Rétention gazeuse

La rétention gazeuse se définit comme le volume de gaz dispersé par rapport au
volume total du mélange gaz-liquide. Elle a été mesurée avec la version finale retenue

a la section 4.1. Les Figures 4.28 et 4.29 présentent les résultats.
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Figure 4.28. Rétention gazeuse mesurée en fonction du débit d'air : (®) eau; (A)
résine (400 g/L). Configuration finale, N = 60 rpm. Configuration finale.
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Figure 4.29. Rétention gazeuse mesurée en fonction de la vitesse d’agitation :

(®) eau; (A) résine (400 g/L). Configuration finale, Q = 0.05 vvm (250 ml/min).
Configuration finale.
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Il est évident qu'une augmentation du débit favorise un plus grand volume de gaz dans
la phase liquide. L'augmentation de la rétention gazeuse avec la vitesse d'agitation peut
étre causée par l'augmentation de Vefficacité de pompage du ruban hélicoidal. Ces
résultats montrent aussi qu'il n'y a pas de différence entre le milieu visqueux et I'eau
pour la rétention gazeuse. L'efficacité de pompage du ruban hélicoidal en milieu
visqueux ralentit la vitesse ascensionnelle des bulles et devrait fournir une meilleure
rétention gazeuse. Une rétention gazeuse identigue peut s'expliquer par une
augmentation de la coalescence. L'effet de I'augmentation du pompage est ainsi annulé

par I'augmentation de la vitesse ascensionnelle des bulles plus volumineuses.

La coalescence causée par la présence de particules est largement documentée (Su et
Lei, 1993; Guell et Giralt, 1994; Tavakoli et coll., 1995). Cette coalescence a un effet
direct sur le kia en réduisant la surface de transfert. Les résultats précédents montrent
une diminution du k.a en milieu visqueux (Figure 4.27). Il n'est cependant pas possible
d'attribuer la diminution du kia que par la diminution de I'aire interfaciale. La présence
d'un nombre important de particules dans l'interface gaz-liquide réduit le coefficient de
transfert de masse k_ tel que suggéré par Ju et coll. (1995). II est impossible de
caractériser les phénomenes tel que la présence de particules dans cette interface, la
coalescence ainsi que la vitesse ascensionnelle des bulles a cause de l'opacité de la

suspension visqueuse.

4.2.2 Diameétre des bulles

Des photographies ont été prises dans I'eau a la base du réservoir et prés de la surface.
L'annexe H montre un exemple de photographie. La Figure 4.30 présente les diamétres
obtenus dans le haut de la colonne en fonction du débit selon les différentes méthodes

de calcul.
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Ces résultats suivent une tendance identique, soit I'augmentation du diamétre en
fonction du débit. 1l existe peu de différence entre le diamétre moyen et le diamétre
équivalent basé sur l'aire totale. Par contre, le diametre de Sauter montre une tendance
beaucoup plus élevée (environ 35 %). Le diamétre équivalent basé sur l'aire totale a

donc été retenu pour les calculs subséquents.

La Figure 4.31 présente linfluence du débit d’air sur le diamétre des bulles mesurées
tandis que la Figure 4.32 illustre I'influence de la vitesse d‘agitation sur le diamétre des

bulles mesurées.
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Figure 4.30. Diametre des bulies mesuré dans |'eau dans le haut de la colonne selon
de débit volumétrique : () diamétre moyen; (m) diamétre équivalent; (A) diameétre
de Sauter. N = 60 rpm. Configuration finale.
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Figure 4.31. Diamétre des bulles mesuré dans I'eau selon le débit volumique : ([J) Ala
plague poreuse, sans agitation; (®) A la plaque poreuse, avec agitation de 60 rpm;
(m) Dans le haut, avec agitation de 60 rpm.
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Figure 4.32. Diamétre des bulles mesurées selon la vitesse d’agitation :(®) Aux orifices
de la plague poreuse; (A) Dans le haut. Configuration finale, eau, Q = 0.05 vwm.
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Ces résultats montrent que 'agitation diminue le volume des bulles mesuré lors de leur
formation. Les mouvements du fluide a l‘orifice favorisent la rupture prématurée du cou
de la bulle. Les bulles décollent plus rapidement et sont plus petites. Il est par contre
difficile de déterminer si I'augmentation du volume des bulles sans agitation a la base
de la colonne selon le débit d’air est le résultat d’'une vitesse superficielle du gaz au
travers des orifices plus élevée ou dun certain degré de coalescence. Une
augmentation de la surface active de bullage observée a des débits plus élevés semble
confirmer qu’un certain degré de coalescence apparait lorsque le débit est augmenté.
L'augmentation du diametre des bulles dans le haut de la colonne montre que le taux
de coalescence augmente avec le débit d'air. A de hauts débits, plus de bulles sont

formées et les probabilités de collisions sont plus élevées.

Les résultats de la Figure 4.32 indiquent que la vitesse d’agitation a peu d'effet sur le
diametre des bulles mesurées a l'orifice. Par contre, I'augmentation de la vitesse
d’agitation diminue le diamétre des bulles dans le haut de la colonne. L'augmentation
de la vitesse d’agitation semble favorisée une meilleure dispersion des bulles dans le

réservoir et réduire ainsi la probabilité de collision.

4.2.3 Nombre de pores

Le calcul du nombre de pores actifs, soient ceux permettant le passage de |'air, servira
a caractériser la plaque poreuse. Cette caractérisation est nécessaire afin d’estimer le
nombre de bulles qui peuvent étre produites par la plaque. En posant I'hypothése que
tous les pores actifs sont d'une méme dimension, la somme des débits dans chaque

orifice est égal au débit total selon :

QTot = npores : ng (4'1)

et

- QTot ( 4.2 )
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ol Npores €5t le nombre de pores actifs, Qg le débit par pore (m3 s™) et Qry est le débit
total au travers de la plaque poreuse (m3 s™). Le débit par orifice (Qqo) peut s'obtenir a
I'aide d'un modéle de formation de bulles. La Figure 4.33 illustre les modéles montrés

au Tableau 2.2 de la section 2.5. pour un orifice de 0.4 um.
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Figure 4.33. Diameétre des bulles formées selon différents modéles en fonction du débit
par orifice sous aucune agitation. d, = 0.4 um.

La comparaison entre ces estimés obtenues par les différents modéles et les diamétres
des bulles mesurées permet d'affirmer que dans les conditions expérimentales de ce
projet, les corrélations développées par Tilton et coll. (1982) ainsi que Chabra et coll.
(1993) montrent des résultats comparables. La relation utilisée par Tilton et coll. (1982)
est retenue (Equation 4.3) car elle présente I'avantage de contenir l'effet des propriétés
du fluide.
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(4.3)

En remplagant le diamétre des bulles (d,) par le diamétre des bulles mesurées a 'orifice

(domo), le débit par orifice Qq, devient le seul inconnu. II est possible de déterminer le

nombre de pores actifs de la plaque poreuse. La figure 4.34 présente le nombre de

pores actifs estimé depuis 4.2 et 4.3 pour la plaque de 0.4 pm.
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Figure 4.34. Nombre de pores actifs selon la vitesse superficielle au diffuseur.
(@) Points calculés; (—) Modéle développé.

La figure montre qu'un modéle de premier ordre peut prédire le nombre de pores actifs

dans la marge d'erreur des points calculés. La vitesse superficielle au diffuseur (vsy), i.e

le débit dair par unité de surface de la plaque poreuse, a été choisie comme variable
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caractéristique de I'aération car elle permet d’obtenir une relation indépendante de la
géométrie du systéme. Le modéle a été réalisé en minimisant le carré de la différence
entre le modéle et les points calculés. Il est défini par :

o 85000-v, (4.4)
7 0.001266 +Vv,

ol ny, est le nombre de pores actifs et vy la vitesse superficielle au diffuseur (m sh. 1l
existe un nombre maximal de pores actifs sur la plaque poreuse. Selon le modéle, le
nombre maximal de pores actifs par unité de surface serait d'environ 85 000 pores-m™.
Avec cet estimé, le rapport de la surface totale des pores par rapport a la surface totale
de la plague poreuse est de 3.2 - 10?2 %. Cette relation n'est valide que pour la porosité
et le type de plaque utilisé. La connaissance du nombre de pores actifs permettra
d'estimer le diamétre des bulles formées a l'orifice a l'aide de la relation de Tilton et

coll. (1982) et sera utile pour prédire le k.a lors de la mise a I"échelle.

4.2.4 Taux de coalescence

La connaissance de I'évolution du diametre des bulles lors de leur ascension est utile
afin de prédire les caractéristiques de la phase gazeuse tel que l'aire interfaciale et la
vitesse ascensionnelle des bulles. Il n‘existe pas de modéle connu afin de caractériser la
coalescence des bulles dans un réacteur agités. Luo et Svendsen (1996) suggeérent
d’utiliser un bilan sur une population de bulles afin de décrire les phénomeénes de
coalescence et le bris des bulles. Le taux de coalescence a donc été déterminé en
comparant ’évolution du diamétre équivalent des bulles au bas de la colonne et lors du
désengagement a la surface. La Figure 4.35 présente les résultats pour chaque débit

d’opération.
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Figure 4.35. Diamétre moyen des bulles mesuré en fonction de la hauteur de liquide
dans l'eau: (¢) Q : 0.02 vwm; (m) Q: 0.05 vvm; (A) Q : 0.10 vvm; (@) Q : 0.15 vwm.
N = 60 rpm, Configuration finale.

En posant I'hypothése que le taux de coalescence est linéaire, il est possible de tracer
une droite dont I'ordonnée a l'origine est le diamétre initial des bulles lors de leur

formation et dont la pente est le taux de coalescence (4.5).

db haut = T,

coalescence

H+d,, (4.5)

oU dy haut (M) et duo (M) est le diamétre de la bulle dans le haut du réservoir et a l'orifice
(m), Teoalescence €St le taux de coalescence et H est la hauteur de liquide (m). Comme le
taux de coalescence est une conséquence directe du débit d'air, il est possible de tracer
le taux de coalescence en fonction de celui-ci. La Figure 4.36 présente |'évolution du

taux de coalescence en fonction de la vitesse superficielle au diffuseur.
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Figure 4.36. Taux de coalescence dans l'eau en fonction de la vitesse superficielle au
diffuseur. (@) Points calculés; (—) Modéle.

Cette figure montre qu'un modéle de premier ordre peut prédire le taux de
coalescence. La vitesse superficielle au diffuseur (vss) a aussi été choisie comme
variable caractéristique de I|'aération car elle permet d'obtenir une relation
indépendante de la géométrie du systéme. Le modéle a été réalisé en minimisant le

carré de la différence entre le modele et les points calculés. Il est défini par :

_0.0493 v, (4.6)
“7 " 0.000888 + v,

Cette relation sera aussi utile pour prédire le k.a lors de la mise a I'échelle.
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4.2.5 Modéle

La prédiction du k.a depuis des considérations purement théoriques est impossible a
réaliser dans un réservoir agité. Par contre, des relations empiriques peuvent étre
développées afin de décrire les principaux phénomeénes tels que la formation des bulles,
le taux de coalescence et la vitesse ascensionnelle des bulles, ce qui permettra de
prédire le ka. Le coefficient de transfert gazeux est composé des deux termes
suivants :

ka=k, -a (4.7)

L'aire interfaciale peut étre remplacée par la relation développée par Poulsen et Iversen
(1998) tel que :

6 (4.8)
k.a=k, - 7 ()
‘ ' (dbmoy'(l_g

La simplification de I'équation est possible pour ¢ <<< 1. La rétention gazeuse est la
mesure du rapport du volume de gaz (V) sur le volume de liquide (V). L'expression

précédente peut alors s'écrire :

g

V.

4.9
hazky[d6 VJ ( )

Le volume de gaz est celui contenu dans chaque bulle présente dans la phase liquide :

bmoy

s SV, (4.10)
VL

k,a=k, '[d

bmoy
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Par conséquent, le volume de gaz peut aussi étre remplacé par le produit du nombre de

bulle a un instant donné dans la phase liquide et du volume moyen d’une bulle (4.11)

6 n'meoyenJ ( 4.11 )

ka=k, -
A L(d v,

Le nombre de bulle peut étre exprimé par le produit du nombre de pores actifs et du

bmoy

nombre de bulles formées par pores actifs tel que :

1= Npores * Mpuje | pores (4.12)
Il est possible de calculer le nombre de bulles présentes dans la phase liquide. Le
volume de gaz passant au travers d'un orifice pendant le temps que prend une bulle a
parcourir la hauteur de liquide permet d’obtenir le volume émanant d’un orifice pendant
le temps que prend une bulle a atteindre la surface. Le rapport de ce volume sur le
volume d'une bulle permet ainsi d’obtenir le hombre de bulles formées par l'orifice.

L'équation (4.13) montre cette relation.

_ (4.13)
S

b moyen

Le temps de résidence des bulles dans la phase liquide est relié a la vitesse
ascensionnelle des bulles et de la hauteur de liquide. 1l n‘existe pas de relation pour
prédire la vitesse ascensionnelle des bulles dans un réacteur agité. Une modification de

la relation (2.9) a été utilisée pour prédire la vitesse ascensionnelle des bulles.

u® .uy» (2.9a)

'Fecouemen
Joey + o
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3:uL+3;ug:| (2.10)

(2.11)

L'introduction d'un facteur d'écoulement (Fiouement) @ €té nécessaire car l'effet de

pompage du ruban hélicoidal ralentit la vitesse ascensionnelle des bulles. Ce facteur a

été estimé par itération de maniére a ce que la rétention gazeuse découlant de la

nouvelle vitesse ascensionnelle tende vers la rétention gazeuse mesurée a la section

4.2.1. La Figure 4.37 présente les résultats des calculs en fonction de la vitesse

superficielle au diffuseur (ve).

Facteur d’écoulement (F scoutement )

0.60

0.50

0.40

0.30

/

0.20

o
—
o

v

0.00

0.000

T T T T

0.001 0.002 0.003 0.004
de (m/S)

0.005

Figure 4.37. Facteur d'écoulement en fonction de la vitesse superficielle au diffuseur.
(@) Points calculés; (—) Modéle de premier ordre.
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La figure montre qu’un modéle de premier ordre peut prédire le facteur d'écoulement
en fonction de la vitesse superficielle au diffuseur. Le modéle a été réalisé en
minimisant le carré de la différence entre le modéle et les points calculés. Il est défini

par :

0.75-V, (4.14)
F, écoulement = m
. sd

Le facteur d’écoulement augmentate avec une augmentation de la vitesse superficielle
i.e. I'importance de l'effet de la circulation du fluide sur la vitesse ascensionnelle des
bulles diminue lorsque le nombre de bulles dans la phase liquide augmente. Les plus
petites bulles ne restent pas indéfiniment dans la phase liquide. Par conséquent, ce
modele peut diverger. Une droite (R2= 0.96) générée par I'équation suivante permet de

prédire le facteur d’écoulement :

F

ecoulement

=98.08 -V, +0.106 (4.15)

Il a été visuellement observé que méme les plus petites bulles ne restent pas
indéfiniment dans la phase liquide. Avec [I'utilisation de ce modéle, la vitesse
ascensionnelle de la bulle n’est jamais nulle. Ceci correspond au phénomeéne physique
observé. De plus, en augmentant le débit d’aération indéfiniment, I'ascension des bulles

finira par vaincre la force de pompage du ruban hélicoidal et entrainer le fluide.
Le temps de résidence des bulles peut alors s’exprimer par :

H (4.16)

En utilisant I'équations (4.1), il est possible d'écrire I'expression finale du modéle:
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6 0, H J (4.17)

V., wva,

ka=k, '(d

bmoy

Les valeurs de k_ sont tirées de la littérature. Le coefficient de transfert de masse ki
dépend principalement du diamétre de la bulle. Les données recueillies par Motarjemi
et Jameson (1978) ainsi que Heijnen et coll. (1984) ont permis de reproduire le
comportement de k.. La Figure 4.38 présente I'évolution de k. en fonction du diamétre

de la bulle.

0.0006
0.0005

0.0004 /\
0.0003

0.0002 /

0.0001 /

0.0000 T T , T

kL (m/s)

dy (mm)

Figure 4.38. Evolution du k,_en fonction du diamétre de la bulle. (—) Modéle.

La valeur du coefficient de transfert de masse k. (m/s) peut alors étre prédite pour

chaque bulle comme le montre les équations (4.18), (4.19) et (4.20)
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d, <0.8 mm, k, =0.0001 (4.18)
0.8 mm <d, <2.0 mm,k, =0.000333 -d, —0.000167 (4.19)
d, >2.0 mm, k, =-0.000058 -d, + 0.000617 (4.20)

Le diamétre des bulles choisi a une grande importance dans la modélisation du k.a. En
plus d'intervenir dans le calcul du coefficient de transfert de masse k, il est utilisé pour
déterminer l'aire interfaciale et la vitesse ascensionnelle des bulles. Le diamétre moyen
des bulles entre l'orifice et le point de désengagement dans le haut de la colonne a été
retenu. L'utilisation du diamétre moyen permet de développer un modéle indépendant
de la géométrie du systéme. La Figure 4.39 présente |'algorithme permettant de trouver
le diametre des bulles aux orifices de la plaque poreuse et de trouver le diamétre

moyen des bulles dans le haut de la colonne par I'utilisation du taux de coalescence.
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Figure 4.39. Algorythme pour le calcul du diamétre moyen utilisé dans le modele

Par conséquent, il est possible de prédire le kia (Equation 4.17). Il est seulement
nécessaire de connaitre les dimensions du réservoir (diamétre du réservoir, rapport
H/D), les dimensions de la plaque poreuse (diameétre, porosité), les constantes
physiques (viscosité et masse volumique de la phase liquide) et le débit d’opération
(Q). La Figure 4.40 montre I'évolution du modéle en fonction du débit d’aération.
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Figure 4.40. k,a en fonction du débit. (@) k.a mesurés; (- - -) Modéle avec le facteur
d'écoulement du premier ordre; (—) Modéle avec le facteur d’écoulement linéaire.

La comparaison entre les facteurs d’écoulement utilisés pour le modele montre que la
relation linéaire tend a prédire un plafonnement du k.. Cette tendance est en accord
avec les travaux de Heijnen et coll. (1984). Le plafonnement du kia a d’hauts taux
d’aération a couramment été observé (Buchholz et coll., 1978; Deckwer et coll., 1982;
Heijnen et van't Riet, 1984). La Figure 4.41 montre la différence entre les prédictions

des k,a selon le modeéle du facteur d’écoulement utilisé et les k,a mesurés.

L'utilisation du facteur d’écoulement linéaire montre une meilleure prédiction du k.a a
faible débit. De plus, lorsque le débit augmente, la différence entre les deux modéles
n'est pas significative. L'allure de la courbe suggére que le modele utilisant le facteur
d'écoulement linéaire permettra une meilleure prédiction du ka. En réalité, une
augmentation du débit entrainera une augmentation de la coalescence. Laire
interfaciale atteindra une valeur limite au-dela de laquelle il n'y aura plus

d'augmentation du k.a. Selon le modele retenu (avec le facteur d'écoulement linéaire),
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la valeur maximale du k.a pour l'aérateur concu serait de 32 h™ pour un débit d'air de
1500 cm3/min (0.3 vvm). Au-dela de ce débit, le diamétre des bulles est supérieur a 2
mm et la valeur de k_ diminue. Ce comportement, jumelée a une vitesse ascensionnelle

des bulles plus élevee, entraine une baisse du k,a.

150% 25.00
125% + i
-+ 20.00
102% §
100% +
Q + 15.00 ~
) N
: L]
o 75% ¢ <
@ (1]
E -
5 +10.00 =
50% +
- 5.00
25% 1 16%
0% i { } - 0.00
0.02 0.05 0.10
Débit d'air (vvm)

Figure 4.41. Erreur entre les kia mesurés et les modeles du facteur d’écoulement.
(®) kia mesurés; (OJ) Différence du modéle linéaire. (#) Différence du modéle de
premier ordre.
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5.0 CONCEPTION DU BIOREACTEUR DE5 L

5.1 Dimensionnement

La construction d’un bioréacteur en acier inoxydable 316 basée sur les dimensions du
modéle a froid a été réalisée. Les principales dimensions sont présentées au Tableau

5.1. Un schéma du montage est également présenté a la Figure 5.1,

Un nouveau joint stérile d'étanchéité compacte a été développé. Un joint de connexion
a lintérieur du bioréacteur permet de changer I'hélice sans démonter le joint stérile
d'étanchéité. Six ports ont été construits a la base du bioréacteur. Les ports de 15° sont
de différentes longueurs permettant une plus grande versatilité. Le port
d’échantillonnage a été installé dans la base du bioréacteur permettant de prendre des
échantillons uniformes et de vidanger complétement le bioréacteur. De plus, un port de
50° a été construit afin d'utiliser un systéme de sédimentation sur plan incliné (Fortier,
2000). Les chicanes ont été construites en Teflon. La faible tension de surface de ce
polymére minimisera I'adhérence de la biomasse. Finalement, des filets NPT ont été
usinés sur le couvercle du bioréacteur permettant d‘utiliser une multitude de

connexions selon les besoins.

Tous les matériaux utilisés lors de la construction peuvent supporter un cycle de
stérilisation a l'autoclave (121°C, 15-16 psig pendant 50 min).
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Tableau 5.1 : Dimension du bioréacteur, de I'agitateur et des chicanes

Dimension du bioréacteur mm
Diameétre interne (D) 152
Diameétre externe 165
Hauteur de la base en acier 181
Hauteur du socle en verre 229
Hauteur externe totale 422
Diamétre de I'aérateur 64

Dimension de I'hélice

Diamétre de I'hélice (d) 133
Rapport d/D 0.88
Pas de I'hélice (P) 203
Rapport P/d 1.52
Largeur de pale (W) 29

Rapport W/d 0.22
Nombre de tours 1.2

Dimension des chicanes

Largeur 44
Hauteur 121

épaisseur maximale 13
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Figure 5.1. Montage du bioréacteur (unités en mm)
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5.2 Caractérisation

La Figure 5.2 présente le k.a en fonction du débit d'air. Les résultats sont comparés au
modéle a froid et au bioréacteur congu et développé par Jolicoeur (1990) équipé d'un

bulleur d’acier poreux (2 um) de 1.5 cm de diamétre.

25.0

20.0

15.0

Wi

k.a (h™)

10.0

O

5.0
i

0-0 T T T
0.00 0.05 0.10 0.15 0.20

Débit d'air (vvim)

Figure 5.2 k.a dans I'eau en fonction du débit d’air : ((I) Bioréacteur de 5 L (Jolicoeur,
1990); (=) Modele a froid du nouveau bioréacteur de 5 L; (®) Nouveau bioraécteur de
5L.N=60rpm.

Ces résultats montrent que le kia du bioréacteur est toujours supérieur de 70 % au
bioréacteur développé par Jolicoeur (1990). L'absence de différence entre le modéle a
froid (bioréacteur construit en laboratoire pour les essais) et le bioréacteur de 5 L
développé par Jolicoeur (1990) équipé d’un bulleur poreux de 0.2 um pour un débit de

0.02 VVM est di a I'absence d’un bullage uniforme sur toute la surface du modéle a
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froid pour ce débit. L'augmentation de la surface de bullage dans le nouveau prototype
de bioréacteur permet d’augmenter la production de petites bulles lorsque le débit
augmente au lieu d'augmenter directement le taux de coalescence. L'augmentation du
taux de coalescence survient a des débits plus élevés contrairement au bioréacteur
développé par Jolicoeur (1990) ou la coalescence a la surface du bulleur a été
observée. La différence entre le modéle a froid et le nouveau bioréacteur est
principalement associé a la plaque poreuse. La plaque poreuse influence directement la
formation des bulles. Il suffit d'une faible différence au niveau du diameétre de quelques
orifices pour créer un chemin préférentiel. La formation des bulles a des endroits plus
distancés peut aussi influencer la coalescence et par conséquent le k.a. L'augmentation
des performances du bioréacteur développé par Jolicoeur (1990) en fonction de la

vitesse d’agitation est cependant supérieure au nouveau bioraécteur tel que montré a

la Figure 5.3.
25.0
20.0
0
_. 150 o
€ &
®, . 0O
* 100
O
5.0
0-0 i [ 1 ¥ 1 T
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Figure 5.3. kaa dans l'eau en fonction de la vitesse d‘agitation : (1) Bioréacteur
développé par Jolicoeur (1990); (#) Modéle a froid du nouveau bioréacteur de 5 L; ()
Nouveau bioraécteur de 5L . Q = 0.05 vwm.
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Ces résultats montrent une augmentation d'environ 15 % du ka pour une
augmentation de 30 rpm avec le nouveau bioréacteur. Cette augmentation passe a
60% avec le bioréacteur développé par Jolicoeur (1990). L'effet de pompage du double
ruban hélicoidal du bioréacteur développé par Jolicoeur (1990) augmente I'efficacité du
transfert gazeux lorsque la vitesse d'agitation augmente au dela de 100 rpm. Par
contre, le simple ruban hélicoidal permet de générer un meilleur k,a a de faibles

vitesses d'agitation et, par conséquent, de plus faibles taux de cisaillement.

5.3 Validation en culture

La culture de cellules d'Eschscholtzia calofornica a été faite en paralléle dans le
bioréacteur développé par Jolicoeur (1990) et dans le nouveau bioréacteur.
L'homogénéisation des inocula a été faite avant linoculation. La concentration en
oxygene dissous a été maintenue a 90 % de la saturation en air pendant toute la durée
des cultures. Aucune des cultures n'a subit de limitations en nutriments. La vitesse
d’agitation a été maintenue constante a 60 rpm pour toute la durée des cultures. Les
résultats en masse séche, humide et en nombre de cellules sont présentés a Figure 5.4,
et 5.5. Les taux de croissances correspondant sont aussi présentés aux Figures 5.6, 5.9
et 5.8.
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Figure 5.4. Croissance des cultures en bioréacteur: (®) Biomasse seche du
bioréacteur développé par Jolicoeur; (O) Biomasse séche du nouveau bioréacteur; (m)

Biomasse humide du bioréacteur développé par Jolicoeur; (C1) Biomasse humide du
nouveau bioréacteur.
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Figure 5.6. Taux de croissance et temps de division en masse humide des cultures en
bioréacteur : (@) ., bioréacteur développé par Jolicoeur; (O) p., houveau
bioréacteur; (m) t4, bioréacteur développé par Jolicoeur; ({J) t4, nouveau bioréacteur.
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Figure 5.7. Taux de croissance et temps de division en masse séche des cultures en
bioréacteur : (@) pq, bioréacteur développé par Jolicoeur; (O) pg, nouveau biorécteur:
(m) ty, bioréacteur développé par Jolicoeur; () ty, nouveau biorécteur.
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Figure 5.8. Taux de croissance et temps de division cellulaire en cultures en
bioréacteur : (@) p., bioréacteur développé par Jolicoeur; (O) ., nouveau biorécteur;
(=) ty, bioréacteur développé par Jolicoeur; () t4 , nouveau biorécteur.

Les résultats montrent que la croissance est pratiquement identique pour les deux

bioréacteurs. Les débits totaux et d'oxygéne sont présentés a la Figure 5.9 pour le

bioréacteur développé par Jolicoeur et le nouveau bioréacteur.
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Figure 5.9. Débits totaux et d'oxygene durant les cultures: (T ) Q total, bioréacteur
développé  par  Jolicoeur; (=-=) Q total, nouveau  bioréacteur;
(—) Q oxygeéne, bioréacteur développé par Jolicoeur; (—) Q oxygéne, nouveau
bioréacteur.

Ces résultats montrent que les débits nécessaires pour maintenir une concentration en
oxygéne dissous de 90 % de la saturation en air sont toujours supérieurs dans le
bioréacteur développé par Jolicoeur (1990) par rapport au nouveau bioréacteur. Le plus
faible kia de lancien systéme ne suffit pas a transférer de la phase gazeuse
suffisamment d’oxygene aux cellules a de faibles débits. Une augmentation du débit
total est nécessaire afin d'augmenter le k.a. Les débits utilisés dans le bioréacteur
développé par Jolicoeur (1990) dépassent méme le débit maximal initialement fixé pour
ce projet (0.05 vvm, 250 cm3/min). Les forts débits employés dans le bioréacteur
développé par Jolicoeur ont causé plusieurs problémes : production élevée de mousse,
accumulation de cellules dans la partie supérieure du bioréacteur, encrassement du
condenseur malgré l'utilisation d’'une trappe a mousse, encrassement des filtres de

sortie, encrassement du moniteur a CO,. La culture a du étre arrétée prématurément a
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cause de l'encrassement des filtres de sortie. Cet encrassement a causé une
pressurisation du bioréacteur et une fuite du fluide liquide d’environ 600 ml entre le
cylindre de verre et le joint de caoutchouc. Ces problémes n‘ont pas été rencontrés lors
de I'utilisation du nouveau bioréacteur.

La Figure 5.10 montre la concentration cellulaire en fonction du débit total nécessaire
pour le maintien de la concentration d’oxygéne dissous a 90 % de la saturation avec
I'air. Le nouveau bioréacteur permet un nombre supérieur de cellules atteintes avec de
plus faibles débits.

20 —
E 16
e .
[72]
Q2 12 [ ]
=
)
(8]
5 8 L o
) o o
EES ]
S 4
z ®

0 T T T

0 100 200 300 400

Débit d'air total, Qo (cm3/min)

Figure 5.10. Nombre de cellules en fonction du débit total nécessaire pour le maintien
de la concentration d'oxygéene dissous a 90 % de la saturation avec |air : (®) Nouveau
bioréacteur; (@) Bioréacteur développé par Jolicoeur.

La caractérisation du k.a en culture est laborieuse. Elle nécessite la connaissance de la

respiration cellulaire. Celle-ci est trés difficle a déterminer car elle dépend des
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conditions nutritionnelles et environnementales. Par contre, il est possible d'étudier le
comportement du transfert gazeux d'un bioréacteur par rapport a l'autre. En effet, le

quotient respiratoire (R,) s'écrit :

CPR (51)

Rqg =——

OUR
CPR = CTR - A DCO, (5.2)
OUR = kLa (COZ gaz C02 //'quide) ( 5.3 )

En analysant le systeme pour un court intervalle de temps, I'équation 5.2 se réduit a :
CPR =CTR (54)

Par conséquent, il est possible d’écrire que pour un systéme en contréle de I'oxygéne

dissout :

CTR \ (5.5)
Rq (Coz gaz Coz //quide)

k,a =

La croissance cellulaire est pratiquement identique pour les deux cultures (Figure 5.5).
En posant I'hypothese que le quotient respiratoire est sensiblement identique dans les
deux cultures (équation 5.6), il est possible de calculer le rapport du kia dans le
nouveau bioréacteur par rapport au k.a du bioréacteur développé par Jolicoeur (1990)

aux mémes conditions de culture (équation 5.7).

RGus ~ R 45 (5.6)




, CTR .
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(5.7)

Le respect des hypothéses émises est primordial pour une comparaison du transfert

gazeux des bioréacteurs. Le calcul doit étre fait a un temps fixe, la concentration

d’oxygéne dissous doit étre stable dans le temps et la concentration en biomasse doit

étre sensiblement la méme. La Figure 5.11 présente le rapport du transfert gazeux

lorsque ces conditions sont satisfaites.
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Figure 5.11. Rapport des k.a en culture.

200

Ces résultats montrent que le transfert gazeux du nouveau bioréacteur est deux fois

plus efficace que le bioréacteur développé par Jolicoeur (1990) en culture.
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L'augmentation du transfert gazeux en milieu visqueux est donc plus élevée qu'avec
l'eau. La Figure 5.1 montraient une augmentation de 70 % du k.a avec le nouveau
bioréacteur par rapport a celui de Jolicoeur. Celle-ci passe a environ 100 % en milieu

visqueux avec des cellules végétales en suspension.
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6.0 MISE A L'ECHELLE DU BIOREACTEUR

La mise a I'échelle du bioréacteur doit s'effectuer en gardant les rapports géométriques
constants. Les plages de vitesses superficielles au diffuseur utilisée dans ce projet
permettent un faible bullage en chaine (Iguchi et coll., 1998). Les résultats de ce projet
ne sont toutefois valides que pour ce régime d’écoulement. Tout changement dans le
régime de bullage peut faire varier les présents résultats et rendre I'utilisation du

modeéle développé hasardeuse.

Le modéle développé a la section 4.2 permet la prédiction du ka pour des échelles
supérieures. La Figure 6.1 présente I'évolution du k.a pour les plus grands bioréacteurs
prévus dans le cadre de ce projet de recherche. Le bioréacteur de 50 L de Phytobiotech
posséde un rapport H/D de 1.2. Pour le bioréacteur de 150 L, le H/D sera fixé a 1.9.
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Figure 6.1. Prédiction du kia dans V'eau lors de la mise a I'échelle du bioréacteur
développé : (—) Bioréacteur de 5 L (H/D = 1.9); (--) Bioréacteur de 40 L (H/D =
1.2); (-) Bioréacteur de 150 L (H/D = 1.9).
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Le modeéle montre un plafonnement du k.a dans le bioréacteur de 150 L dans la plage
de débit a I'étude. La tendance de la courbe du modele pour le 150 L est générale pour
le modéle. L'augmentation de la hauteur de liquide lors de I'augmentation de volume
permet un temps d’échange plus long et explique le meilleur transfert a faibles débits
pour des bioréacteurs plus volumineux. Par contre, toute augmentation du débit d'air
augmente le taux de coalescence significativement pour les bioréacteurs plus
volumineux. Le plafonnement du k.a pour le bioréacteur de 150 L est la combinaison de
plusieurs phénomeénes : le diamétre moyen des bulles supérieur a 2 mm qui entraine
une diminution du coefficient de transfert de masse k;, une vitesse ascensionelle des
bulles supérieure qui diminue le temps de résidence des bulles dans la phase gazeuse
et I'aire interfaciale supérieure générée par la production d’un plus grand nombre de
bulles. La Figure 6.2 montre I'évolution du modeéle pour le bioréacteur de 150 L pour
deux rapports H/D : le rapport retenu (1.9) et le rapport optimal pour le 5 L si la
contrainte physique du H/D n’avait pas été présente (3.6).

25.0

20.0

15.0 /ﬁ
10.0 /
5.0 -

0-0 T T T
0 0.02 0.04 0.06 0.08

Q (vwm)

kea (h™)

Figure 6.2. Evolution des kLa lors de la mise & I'échelle du bioréacteur de 150 L : (—)
Bioréacteur de 150 L (H/D = 1.9); (---) Bioréacteur de 150 L (H/D = 3.6).
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Le modéle montre que I'augmentation du rapport H/D conduit a une diminution du k.a
maximal pouvant étre atteinte lors de la mise a I'échelle. Par contre, le coefficient de
transfert volumique maximal est atteint plus rapidement. Selon le modéle, une itération
sur le rapport H/D permet d’atteindre un k.a maximal de 25 h™ pour un débit de 0.05
vvm a une valeur de H/D de 1 pour le bioréacteur de 150 L. Toutefois, le manque
d'information sur certains paramétres du modéle nécessiterait une étude plus
approfondie avant d’entamer la construction de nouveaux bioréacteurs. Le taux de
coalescence et le facteur d’écoulement sont les deux parametres les plus susceptibles

de montrer des comportements différents lors de I'augmentation d’échelle.

Le taux de coalescence permet de calculer directement le diamétre moyen des bulles
dans le bioréacteur, ce qui en fait un paramétre extrémement important. Sa linéarité a
été fixée sur les observations de la grosseurs des bulles (seulement deux points) sur
une hauteur de liquide de 28 cm. II aurait été intéressant de voir le comportement des
bulles pour des hauteurs plus élevées de fluides. Il existe probablement une taille
maximale des bulles pouvant étre atteinte. Au-dela de cette dimension, la vitesse des
bulles est tellement élevée qu'elles sont immédiatement désengagées a la surface du
fluide. Il est important de mentionner que la linéarité du taux de coalescence ne tient
pas compte de ce phénoméne possible. Quant au facteur découlement, il peut
également diverger de la présente étude pour des bioréacteurs de dimensions
différentes. Une mise a I'échelle en préservant la vitesse en bout de pale ne génére pas
nécessairement la méme vitesse de fluide dans I'écoulement axial. Il est aussi possible
qu’a partir d'une certaine hauteur, les bulles divergent de I'axe et se dirige sous les

pales du ruban. Le modéle ne tient pas compte de ces phénoménes possibles.
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7.0 CONCLUSIONS ET RECOMMANDATIONS

L'objectif principal de ce projet était d'optimiser le design du bioréacteur de 5 L
développé par Jolicoeur (1990) afin de permettre un transfert d’oxygéne suffisant pour
la culture de cellules végétales a haute densité cellulaire en cuvée alimentée. En
premier lieu, le développement d’une technologie d'aération efficace a été effectué. Par
la suite, les rapports géométriques du bioréacteur, du ruban hélicoidal et des chicanes
ont été optimisés dans le but d'atteindre un coefficient de transfert volumétrique
d’'oxygéne (k.a) de 25 h™' dans I'eau avec un débit maximal de 0.05 vvm et une vitesse
d'agitation de 60 rpm. La validation en culture avec 'espéce Eschscholtzia californica a
été faite dans le nouveau bioréacteur afin de démontrer son efficacité a haute densité
cellulaire. La compréhension des phénoménes de transfert gazeux était nécessaire afin
de prédire les kia développés lors de la mise a I'échelle. Le but ultime dans lequel

s'inscrit ce projet est de mettre le bioréacteur a une échelle de 150 L.

7.1 Optimisation du bioréacteur

L'étude de la formation des bulles sur des orifices simples et une plaque poreuse a
permis de choisir cette derniere comme aérateur. Par la suite, I'étude du rapport H/D
du bioréacteur a permis de déterminer la configuration optimale pour le transfert
gazeux. Le pas de I'hélice et la largeur de la pale ont été étudiés afin de déterminer la
géométrie du ruban hélicoidal qui permet le meilleur transfert gazeux et les temps de
melange les plus bas. Des simulations ont été entreprises a I'Ecole Polytechnique pour
caractériser I'effet de I'entrefer et de la vitesse d'agitation sur le taux de cisaillement. Le

design de chicanes de surface a aussi été étudié.

La plague poreuse a été choisie comme aérateur. La porosité de 0.4 um permet la
formation de bulles plus petites que de petits orifices simples (350 um). Un rapport
géométrique H/D de 1.9 a été choisi pour le dimensionnement du bioréacteur. Bien que

les résultats montrent qu’'un rapport H/D supérieur favorise de meilleurs k.a, I'espace
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de travail ne permet pas l'utilisation d’un rapport plus élevé que 1.9 pour la mise a
I'échelle géométrique a un bioréacteur de 150 L. Une hélice avec les rapports
géométriques Pas/diameétre de 'agitateur de 1.45 et Largeur de la pale/diamétre de
I'agitateur de 0.20 a montré les meilleurs coefficients de transferts gazeux et les temps
de mélange les plus bas. Par la suite, des simulations sur des bioréacteurs de 3 L ont
montré que le taux de cisaillement maximal critique est de 60 s™. Les simulations sur le
prototype de 5 L ont montré qu’un entrefer de 10 mm permet une vitesse d’agitation
de 90 rpm sans atteindre le taux de cisaillement critique. La combinaison de I'ajout de
chicanes de surface de 2 cm de profondeurs et d'une hauteur d'agitation a 1 cm des
chicanes a permis d'augmenter le kia a 12.1 h? et de réduire le temps de mélange a
12.2 s. L'augmentation de la vitesse d'agitation a 90 rpm et du débit d’aération a
0.1 vwm permet d'atteindre un k.a atteint de 20 h sans causer de dommage aux
cellules, ce qui représente une augmentation de 570 % du k.a initialement développée
par I'ancien aérateur utilisé dans le bioréacteur de Jolicoeur (1990). Sans la contrainte
physique de l'espace de travail, I'étude du rapport H/D montre que l'utilisation d'u
rapport géométrique H/D de 3.6 aurait permis d’atteindre un k.a de 27 h?, ce qui
représente une augmentation de 670 %. Une étude pourrait étre entreprise pour
vérifier le kia d’un bioréacteur possédant un H/D de 3.6 a I'échelle de 5 L. Il serait ainsi
possible de vérifier si les dimensions optimales de I'hélice et des chicanes le sont pour

des rapports H/D supérieurs.

7.2 Caractérisation et validation en culture

La caractérisation du nouveau bioréacteur montre une amélioration de 70 % du k.a par
rapport a l'ancien bioréacteur développé par Jolicoeur (1990) aux méme débits. Par
contre, le nouveau bioréacteur est moins sensible a l'augmentation de la vitesse
d'agitation. Une augmentation de la vitesse d’agitation de 30 rpm augmente le k.a du
nouveau bioréacteur de 15 % contrairement 3 60 % pour V'ancien bioréacteur. Le
nouveau bioréacteur permet cependant de meilleurs k,a a de faibles vitesses d’agitation

(< 90 rpm). Aucune différence significative de la croissance de cellules d’Eschscholtzia




133

californica n'a été Qbservée lors de cultures réalisées en paralléle dans les deux
bioréacteurs. Par contre, les débits totaux et d’oxygéne nécessaires pour un contrdle de
I'oxygéne dissout a 90 % de la saturation avec l'air du bioréacteur développé par
Jolicoeur (1990) a dépassé les limites du projet (0.05 vvm). Les forts débits employé
ont causé la formation excessive de mousse qui a causé l'arrét prématuré de la culture.
Une analyse des k.a en culture montre que le k,.a du nouveau bioréacteur est deux fois
plus élevé que le k,a du bioréacteur développé par Jolicoeur (1990) en milieu visqueux
pour une concentration cellulaire similaire. Puisque le transfert gazeux est amélioré, il
serait intéressant d'observer le comportement du nouveau bioréacteur en mode
perfusion. La diminution de la production de mousse par I'évacuation des protéines et
le maintien de l'environnement nutritionnel permettrait probablement de dépasser

régulierement les 20-10° cellules/ml.

7.3 Mise a l'’échelle

Le modéle développé montre qu’une mise a I’échelle géométrique du bioréacteur
optimisée est possible. Le développement d’'un modéle a I'échelle de 5 L permet de
prédire le kia pour des échelles supérieures. Des modéles empiriques ont été
nécessaires pour caractériser le taux de coalescence et le facteur d'écoulement.
L'utilisation du modéle montre que le k.a maximal diminue lorsque I'échelle augmente.
La diminution est attribuée a un diamétre moyen des bulles plus élevé déterminé a
partir du taux de coalescence. L'effet de I'augmentation du temps de résidence des
bulles causé par une hauteur de liquide plus élevé est masqué par la diminution de
Faire interfaciale, du coefficient de transfert de masse k, et de 'augmentation de la
vitesse ascensionnelle des bulles causés par une augmentation du diamétre moyen des
bulles. Le manque d'information sur certains paramétres tel que le taux de coalescence
pour des hauteurs supérieures de liquide et le facteur d’écoulement nécessitent une
étude plus approfondie a différentes échelles avant de généraliser le modéle et

d’entamer la construction de nouveaux bioréacteurs.
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ANNEXE A : COMPOSTION DU MILIEU B5
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Tableau A.1: Composition du milieu Bs
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Macronutriments mgL? mM
KNO; 2500 25
CaCl,- 2 H,O 150 1.0
MgSO, - 7 H,0 250 1.0
(NH,),S0, 134 1.0
NaH,PQ, - H,0O 150 1.1
Micronutriments mgL? uM
KI 0.75 4.5
H3BO; 3.0 50
MnSQO;, - H,0O 10 60
ZnS0, - 7 H,0 2.0 7.0
Na,MoO, - 2 H,0 0.25 1.0
CuSO, - 5 H,O 0.025 0.1
CoCl, - 6 H,O 0.025 0.1
EDTA — ferrique 43.0 100
Vitamines mg-L*
Moy-inositol 100
Acide nicotinique 1
Pyridoxine - HCI 1
Thiamine - HCI 10
Hormones mg-L?
Kinétine 0.1
Acide 2-4 dichlorophénoxyacétique 0.2
pH 5.5
Glucose 30000
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ANNEXE B : COURBE DE CALIBRATION POUR LA MESURE DU
DIAMETRE DES BULLES




160

La figure B.1. présente la courbe de calibration utilisée pour convertir les mesures des
dimensions des bulles sur les photographies afin d’obtenir une mesure des

dimensions a l'échelle des bulles. La courbe présente un coefficient de corrélation de

99 %.
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Figure B.1 : Courbe de calibration pour la mesure du diametre des bulles.
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ANNEXE C : DISTRIBUTION EN NOMBRE DES BULLES
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La figure C.1 présente la distribution en nombre de 200 bulles mesurées dans le haut
de la colonne (H/D=1.9) pour une vitesse d’agitation de 60 rpm et un débit de 100

cm3/min.
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Figure C.1. Distribution en nombre de 200 bulles mesurées. N = 60 rpm, Q = 100

cm3/min.

Il est aussi possible de calculer le volume de chaque bulle. La figure C.2 présente le

volume total pour chaque diamétre de bulle mesuré.
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Figure C.2. Distribution en volume de 200 bulles mesurées. N = 60 rpm, Q = 100

cm3/min.

Les résultats montrent que bien que les bulles de petites dimensions soient en plus
grand nombre, la fraction du volume de gaz occupé par ces bulles n'est pas
significative. Par conséquent, la majeure partie du gaz se retrouve sous formes de

bulles de dimensions supérieures.
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ANNEXE D : DIMENSIONS ET RAPPORT GEOMETRIQUE DU RUBAN
HELICOIDAL DU BIOREACTEUR DE 3 L ET MISE A L’ECHELLE
GEOMETRIQUE



166

Dimension Unité Bio. 3 L Rés. #1 Rés. #2 Rés. #3
Diametre du mm 130 171 150 121
réservoir (D)

(H;)”te”r deliquide ., 156 217 283 437
Rapport (H/D) 1.2 1.3 1.9 3.6
Volume de liquide L 2.0 5.0 5.0 5.0
Hauteur d'agitation mm 81 112 146 226
(Ha)

Rapport (H./H) 0.52 0.52 0.52 0.52
(Dd"'):‘me”e defhelice 116 154 134 108
Rapport d/D 0.90 0.90 0.90 0.90
Largeur de pale (W) mm 24 32 28 22
Rapport W/d 0.21 0.21 0.21 0.21
Pas (P) mm 76 100 88 70
Rapport P/d 0.65 0.65 0.65 0.65
Nombre tours 1.1 1.1 1.7 3.2
D interpale mm 68 90 79 64
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ANNEXE E : PHOTOGRAPHIE DES HELICES UTILISEES
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La Figure E.1 présente les photographies des hélices retenues suite a la premiére

série d'essais de la section 4.1.4.

(P/d=0.63, W/d=0.30) (P/d=1.45, /d=0.20)
Figure E.1. Photographie des hélices retenues
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ANNEXE F : CARTES DE CISAILLEMENT DES SIMULATIONS DU
BIOREACTEUR DE 3L
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Les cartes de cisaillements ont été obtenues par le groupe du Dr. Frangois Bertrand

de I'Ecole Polytechnique de Montréal.

Figure F.1. Carte de cisaillement du bioréacteur de 3 L a 60 rpm
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Figure F.2. Carte de cisaillement du bioréacteur de 3 L a 90 rpm.



ANNEXE G : CARTES DE CISAILLEMENT DES SIMULATIONS DU
BIOREACTEURDE 5 L
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Figure G.1:  Carte de cisaillement dans un bioréacteur de 5 L a 60 rpm avec un

entrefer de 5 mm
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Figure G.2. Carte de cisaillement dans un bioréacteur de 5 L a 45 rpm avec un
entrefer de 2.5 mm
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Figure G.3.  Carte de cisaillement dans un bioréacteur de 5 L a 75 rpm avec un
entrefer de 2.5 mm
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Figure G.4.  Carte de cisaillement dans un bioréacteur de 5 L a 45 rpm avec un

entrefer de 7.5 mm.




ANNEXE H : PHOTOGRAPHIE D'UNE POPULATION DE BULLES
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Figure H.1. Photographie d'une population de bulles. Q = 0.02 vwm, N = 60 rpm,

H/D = 1.9.




