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Un bioréacteur & perfusion permettant I’alimentation et ’extraction en continu
de divers métabolites a ét€ développé et validé pour les cellules de plantes. Un milieu
de culture libre de cellules a ainsi été recirculé dans une colonne de résines afin
d’adsorber les métabolites secondaires en continu. L’objectif était une mise & ’échelle
en bioréacteur du systeme développé par Klvana et al. (2004) en flacons agités. Les
cellules en suspension d’ Eschscholtzia californica (le pavot de Californie) ont été utili-
sées a titre de systéme modele pour la production d’alcaloides benzophénanthridines.
Basé sur la sédimentation, le systeme développé était composé de quatre colonnes de
séparation milieu/cellules montées a ’intérieur d’un bioréacteur de 3-L afin de séparer
les cellules et les agrégats du milieu de culture tout en imposant un faible cisaillement
aux cellules. Le milieu de culture a ét€ recirculé par une boucle externe contenant trois

colonnes de résines XAD-7, utilisées a tour de rble.

L’étude a été divisée en deux grandes étapes. Premiérement, une étude hydro-
dynamique a été réalisée afin de concevoir des colonnes de sédimentation permettant
une séparation stable entre les cellules et le milieu de culture. Les conditions opératoi-
res comme le débit de recirculation, ’effet du bullage et de ’agitation sur la séparation
miliew/cellules ont €té étudiés. L hydrodynamique des colonnes a également été étudide

dans un bioréacteur de 3-L. Deuxiémement, une culture en bioréacteur a perfusion a été
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réalisée avec recirculation externe du milieu, par une colonne de résines XAD-7, pour
extraire les métabolites secondaires en continu et ainsi valider le systeme. Cette mé-
thode d’extraction a été comparée avec les méthodes classiques utilisées : un bioréac-
teur sans phase d’extraction et deux bioréacteurs contenant des résines en suspension

dans le milieu.

L’étude hydrodynamique a démontré que la vitesse de pompage du milieu de-
vait nécessairement égaler la vitesse de sédimentation des cellules afin de maintenir un
front stable de séparation cellule /milieu au sein des colonnes de sédimentation. Par
conséquent, la vitesse de sédimentation variant durant la culture, le débit de perfusion
devait ainsi étre variable avec le temps. La géométrie optimale des colonnes de décan-
tation pour la configuration du bioréacteur a consisté en un cylindre de 41 mm de dia-
métre et de 165 mm de hauteur, pourvu d’une croix en entrée afin de réduire les pertur-
bations engendrées par I’agitateur. Quatre colonnes de sédimentation ont été installées
sur le couvercle du bioréacteur pour le pompage du milieu. L’agitation et la position du
diffuseur de gaz ont été optimisées afin de maintenir un front de séparation stable, et
éviter un cisaillement important des cellules, tout en maintenant une oxygénation suffi-
sante aux cellules. Une agitation anti-horaire (pompage vers le bas) a ainsi €t¢ fixée 2
40 rpm. La distance entre ’agitateur et la section d’entrée des colonnes de sédimenta-
tion était de 1 cm. Le bullage, fixé entre la surface du liquide et ’entrée des colonnes

de séparation a assuré un coefficient de transfert global en oxygéne (Kpa) de 8.2 h.
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Une culture en bioréacteur & perfusion a été réalisée afin de valider le systéme
d’extraction en continu muni des colonnes de séparation. Les débris cellulaires présents
dans le milieu de sortie des colonnes du bioréacteur ont été retenus par un module sup-
plémentaire de séparation extérieur au bioréacteur, basé sur la décantation et la flotta-
tion. Un anti-mousse a ét¢ injecté en mé€me temps que 1’éliciteur dans la culture afin de
minimiser la formation de mousse, favorisée par le bullage pres de la surface. De plus,
une trappe a mousse a été ajoutée au montage du bioréacteur pour récupérer les cellules
entrainées avec la mousse et éviter tout colmatage du filtre des gaz de sortie. Le liquide
a été recirculé par une boucle externe au bioréacteur & un taux variant de 20.4 d™' jus-
qu’a un minimum de 5 d' en fin de culture. La séparation du systéme global a montré
une efficacité totale au cours des 10 jours de culture, et ce méme avec des densités cel-

lulaires importantes de 50 % SCV (volume sédimenté des cellules).

Les taux de croissance avant et apres élicitation étaient similaires et également
comparables aux taux de croissance observés dans des cultures témoins élicitées, avec
ou sans résines adsorbantes. Au niveau du glucose, nitrate et phosphate, les rendements
on été similaires quel que soit le type d’extraction utilisé. Par conséquent, la croissance
et la nutrition cellulaires dans le bioréacteur avec recirculation ne semblent pas avoir
été affectées par ’action des colonnes et du bullage de surface. L’influence d’une recir-
culation externe sur ie métabolisme secondaire des cellules de plantes a été également
étudiée. La concentration en alcaloides totaux 2 la fin de la culture 2 perfusion était de

2.1 pmole.gDW™, ce qui est une valeur du méme ordre de grandeur que les concentra-
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tions obtenues dans la littérature. Ce résultat a démontré qu’une mise a ’échelle des
travaux réalisés par Klvana ef al. (2004) donne des niveaux de production comparables.
Cependant, les taux de production d’alcaloides obtenus avec le systéme de recirculation
étaient inférieurs d’un ordre de grandeur aux taux de production obtenus avec des rési-
nes libres dans le milieu. En effet, en présence de résines en suspension, des concentra-
tions en métabolites secondaires de 28.4 + 8.8 umole.gDW ™' ont été mesurées. Plu-
sieurs hypotheses ont été énoncées pour expliquer le faible niveau de production obtenu
en mode perfusion. En effet, la conception des colonnes d’extraction a favorisé des
temps de contact courts entre le milieu et les résines. De plus, I’obligation d’ajouter un
anti-mousse aurait possiblement affecté la productivité cellulaire de méme que la capa-
cité d’adsorption des résines. La distribution des flux métaboliques au niveau des mé-
tabolites secondaires a varié en fonction des conditions d’opérations. Ainsi, la voie de
biosynthése de la chelilutine a été favorisée en mode perfusé par rapport a la voie de la
macarpine avec des résines libres. Ce travail de maitrise a donc permis de mettre a
’échelle une approche d’extraction de métabolites en continu, sans contact direct cel-
lule/phase extractive, ce qui permet de simplifier significativement les phases de sépa-
ration et de purification des molécules produites. De plus, les taux de recirculation éle-

vés du bioréacteur perfusé offrent une capacité d’extraction importante.



A perfusion bioreactor allowing continuous feeding and extraction of
various metabolites has been developed and validated for plant cell cultures. A cell free
culture medium has been recirculated through an external resin extraction column to
adsorb secondary metabolites. The objective was to adapt the flask system developed
by Klvana et al. (2004) to bioreactor. Cell suspensions of Eschscholtzia californica
(california poppy) have been used as model system for continuous production of ben-
zophenanthridin alkaloids. Based on sedimentation, the system I developed was com-
posed of four cell/medium separation columns mounted inside a 3-L bioreactor in order
to separate cells and aggregates from the culture medium while imposing low shear
stress on the cells. The culture medium was recirculated through an external circulation
loop containing three XAD-7 resin columns, used one after the other. The columns

were filled with for adsorption of alkaloids.

The study has been divided in two steps. Firstly, a hydrodynamical study has
been performed in order to design sedimentation columns allowing efficient separation
between the cells and the medium, the latter being recirculated. The operating condi-
tions such as the recirculation flow rate, the effects of sparging and the agitation have
been studied. The hydrodynamic of the columns has also been studied inside a 3-L bio-

reactor. Secondly, a cell culture in a perfusion bioreactor has been performed with ex-
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ternal recirculation of the medium, through a XAD-7 resin column, in order to extract
the secondary metabolites in a continuous fashion. This extraction method has been
compared with the current classic culture methods that are one bioreactor working

without resins and two bioreactors with resins in suspension in the medium.

The hydrodynamic studies showed that the pumping rate of the medium neces-
sarily needs to be equal to the cell sedimentation rate in order to maintain a stable
cell/medium separation front inside the sedimentation columns. Since, the sedimenta-
tion rate was observed to change during culture, the perfusion flow rate needed to be
adjusted with time. The optimal sedimentation column geometry for the bioreactor con-
figuration consisted in a cylinder of 41 mm of diameter and 165 mm of height, with a
cross on the inlet section to reduce agitation-induced instabilities. A total of four sedi-
mentation columns were installed on top of the bioreactor to pump medium. The agita-
tion and the sparger position were optimized to get a stable separation front and avoid
excessive shear stress on the cells, while maintaining sufficient oxygenation. The coun-
terclockwise agitation (downward pumping) was set to 40 rpm. The distance between
agitator and wet end of the columns was determined to be of 1 cm. The sparger was set
between the surface and the inlet surface of the sedimentation columns to ensure a

global oxygen transfer (Kya) of 8.2 h.

A perfused bioreactor culture has been performed in order to validate the con-

tinuous extraction system with separation columns. The cell debris found in the me-
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dium have been retained by an additional external separation module based on sedi-
mentation and floating. Anti-foam was injected at the same time as the elicitator in the
culture in order to minimize foam formation, favored by sparging near the surface. A
foam trap has also been added to the bioreactor to retain the cells taken away with the
foam and to avoid any clogging of the output gas filter. The liquid was recirculated by
an external loop with a rate varying from 20.4 d? to 5 d! at the end of the culture. The
efficiency of the separation process was good during the 10 days of culture, even when

reaching high cell densities of 50 % SCV (sedimented cell volume).

The growth rates were similar before and after elicitation and they were also
close to those observed in elicitated control cultures, in the presence or absence of res-
ins. The yields for glucose, nitrate and phosphate were similar for all extraction meth-
ods. Consequently, cell growth and nutrition in the bioreactor do not seem affected by
the action of the columns and the surface sparging. The influence of external recircula-
tion on secondary metabolites production has also been studied. The total alkaloids
concentration at end of the perfusion culture was of 2.1 pmole.gDW'l, which is consis-
tent with previously published values. This demonstrates that a scale up of the system
developed by Klvana et al. (2004) gives comparable production rates. However, the
alkaloids production rate with the recirculation system was decreased by one order of
magnitude as compared to the one obtained with the free resins in the medium. Indeed,
in the case of suspended resins, secondary metabolites concentrations of 28.4 + 8.8

umole. gDW ' have been measured. Many assumptions have been made to explain the
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low level of production of the perfusion bioreactor. First of all, the extraction column
design favored small contact times between medium and resins, which may be a caveat.
Evenmore, the need to add antifoam may have affected cell productivity and resin ad-
sorption capacity. The metabolic flux distribution of secondary metabolites varied with
the operating conditions. That is the biosynthesis pathway of chelilutine has been fa-
vored during the perfusion mode as opposed to the macarpine pathway when using free
resins. Therefore, this work has allowed to scale up secondary metabolites continuous
extraction method, with no direct cell/extraction phase contact. This process greatly
simplifies the separation and purification phases of the produced molecules. Further-

more, the high recirculation rates gave a high extraction capacity.
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Problématique

Les métabolites secondaires produits par les cellules de plantes présentent un
grand intérét pharmaceutique. Malheureusement, les rendements de production en
culture in vitro des métabolites sont généralement trés faibles. Plusieurs méthodes ont
cependant permis d’augmenter leur production. Parmi celles-ci, I’ajout de résines ad-
sorbantes directement dans le milieu de culture est une méthode trés utilisée. Toutefois,
le contact entre les cellules et les résines présente de nombreux inconvénients : la ré-
colte est destructive, avec perte totale de biomasse et I’extraction tout comme la purifi-
cation des métabolites sont compliquées par la présence de débris cellulaires. En faisant
recirculer un milieu exempt de cellules dans une boucle externe contenant la phase ex-
tractive, ces inconvénients pourraient &tre évités. Des travaux de maftrise effectués au
sein du laboratoire (Klvana et al., 2004) sur des flacons agités (170 mL) ont permis de
démontrer la faisabilité de cette approche grice a une méthode de séparation par filtra-
tion passive. Toutefois, la mise a 1’échelle en bioréacteur de la technologie développée
présente plusieurs difficultés. 11 est impératif que le processus de séparation cellu-
les/milieu, qui maintient les cellules dans le bioréacteur, repose sur des technologies
sans membrane. La littérature se rapportant aux différentes méthodes de séparation cel-

lules/milieu est revue au Chapitre 1. Un nombre important de travaux a été réalis€ sur



les systemes de séparation pour les cultures de cellules de mammiferes. Par contre, peu
de travaux ont été publiés concernant les cellules de plantes dont la sensibilit€ au cisail-
lement nécessite une approche particuliére. Le présent projet de maitrise a ainsi consis-
té & poursuivre étude de Klvana ez al. (2004) en réalisant une mise 2 ’échelle d’un

systéme de recirculation en bioréacteur.

Objectif principal du projet de maitrise

L’objectif global de ce projet de recherche était de développer un bioréacteur a
perfusion permettant I’extraction en continu de métabolites secondaires grace a des co-
lonnes d’extraction externes au bioréacteur, alimentées en milieu de culture exempt de
cellules. Des cellules en suspension de E. californica ont été sélectionnées comme Sys-
téme modele. Dans ce contexte, les objectifs secondaires de ce projet étaient de :

- Concevoir des modules de séparation cellules/milieu a haut débit

- Etudier I'effet de I’agitation et du bullage sur la séparation

- Etudier I'influence des modifications de conception du bioréacteur sur sa ca-

pacité de transfert en oxygene

- Etudier I'influence d’une perfusion et d’une extraction en continu des métabo-

lites secondaires sur I’état cellulaire

- Etudier I'effet d’une perfusion et d’une extraction en continu des métabolites

secondaires sur la production des alcaloides



Méthodologie générale

La mise au point du systéme de recirculation a été basée sur une étude hydro-
dynamique. L’étude compléte des colonnes de sédimentation, du débit de circulation,
du module de rétention et des colonnes d’adsorption a été décrite. L’influence du bul-
lage ainsi que de 1'agitateur sur la stabilité du front de séparation cellules/milieu au sein
des colonnes de sédimentation ont été étudiés. Un bioréacteur a perfusion a ainsi été

développé.

Par la suite, une série de cultures a été réalisée afin de valider le nouveau bio-
réacteur mais également afin de pouvoir comparer le mode perfusé aux autres modes de
culture. Deux cultures ont été réalisées avec deux bioréacteurs fonctionnant en paral-
lele. Pour la premiére culture, des résines adsorbantes XAD-7 (50 g.L™) ont été ajou-
tées dans la suspension cellulaire d’un bioréacteur test au jour 4, alors que le réacteur
contrdle a été opéré sans phase d’adsorption. Pour la deuxiéme culture, un bioréacteur
test a été perfusé a partir du jour 4, au travers d’une colonne de résines XAD-7 afin
d’extraire en continu les métabolites secondaires produits. Le bioréacteur contrdle
contenait des résines en suspension (60 g.L") dans le milien, ajoutées au jour 4. L’effet
sur la production de la présence de résines et de leur contact avec les cellules a ainsi €té
évalué. L’analyse d’échantillons pris quotidiennement a permis de quantifier
’évolution dans le temps de la biomasse, du pH, des concentrations intracellulaires et
extracellulaires pour les alcaloides ainsi que pour les nutriments (anions, cations, su-

cres). La concentration en alcaloides dans les résines a également €té déterminée.



La culture en bioréacteur des cellules du pavot de Californie est étudiée depuis
plusde 10 ans a ’Ecole Polytechnigue. Les parameétres opératoires du bioréacteur
(température, pH, concentration cellulaire, vitesse d’agitation, concentration en O, dis-
sous, composition du milieu de culture, temps optimal d’élicitation) ont été basés sur
les connaissances du laboratoire (Jolicoeur et al., 1992 ; Aubry, 1995 ; Sirois, 1997 ;

Kivana et al., 2004 ; Lamboursain, 2004).

Organisation du mémoire

Au Chapitre 1 se trouvent regroupés la revue de la littérature sur les cellules de
plante en général, la lignée étudiée dans ces travaux, ainsi que I’état d’avancement des
études concernant la production de métabolites secondaires par des cellules de plante
en bioréacteur. Une attention particuliere a été portée sur les systémes de séparation
cellules/milieu en systéme perfusé. Au Chapitre 2, se retrouve le matériel utilisé€ durant
ces recherches et les méthodes de culture en bioréacteur et en mode perfusé. Le Chapi-
tre 3 présente les résultats et discussions de la mise au point du systéme perfusé ainsi
gue de son application en culture, et sa comparaison aux autres méthodes d’extraction.

Les protocoles expérimentaux ont €€ mis en annexes.



CHAPITRE 1: REVUE DE LA LITTERATURE

Dans ce chapitre, tout d’abord 1'intérét des molécules produites par les cellules
de plantes est abordé, avec une présentation du métabolisme primaire et secondaire.
Les différents systémes de cultures sont décrits en comparant leurs avantages et in-
convénients. La culture en suspension en bioréacteur est décrite plus particuli¢rement.
Finalement, les différentes méthodes développées afin d’augmenter les rendements en
produits et les productivités sont expliquées. Ces €léments sont utiles & la compréhen-
sion de la problématique du procédé biotechnologique développé dans le cadre des tra-

vaux de cette maitrise et présentés par aprés au Chapitre 3 portant sur les résultats.

1.1 L’intérét pharmaceutique des cellules de plantes

Depuis des siécles, les plantes ont été utilisées par I’homme pour leurs proprié-
tés thérapeutiques. Aux Etats-Unis ot la synthése chimique domine I’industrie pharma-
ceutique, 25% des molécules actives proviennent d’éléments dérivés de plantes (Payne
e? al., 1992). Le marché américain de ventes des plantes médicinales a grimpé jusqu’a
une valeur de 3 milliards de dollars américains (US$) par an, selon Glaser (1999). Les
plantes vont continuer & constituer une source de composés actifs pour de nouveaux
médicaments dans les années futures. En effet, la majorité des éléments produits par les

plantes possédent des propriétés d’intéréts qui doivent encore €tre découvertes. Beau-



coup d’espéces de plantes ont €té étudiées pour leur potentiel & produire une variété de
molécules d’intéréts pharmaceutigues (Collin, 2001 ; Kieran ef al., 1997 ; Ramachan-

dra et Ravishankar, 20G2).

La sanguinarine est un exemple de molécule intéressant les compagnies phar-
maceutiques. La sanguinaire présente un potentiel commercial d’une valeur de 4 800
US$.kg” selon Ravishankar et Ramachandra (2000). Utilisée dans les produits pour les
soins dentaires comme agent anti-bactérien et anti-inflammatoire, la sanguinarine dimi-
nue les inflammations gingivales et supragingivales (Eley, 1999 ; Godowski et al.,
1995 ; Kuftinec et al., 1990). De plus, il a été démontré que la sanguinarine posséde des
propriétés anti-cancéreuses (Chaturvedi ez al., 1997 ; Kolenko et al., 1999 ; Weera-
singhe et al., 2001). En effet, cette molécule a eu un effet toxique différenti€ sur les cel-
lules, limitant la prolifération et provoquant une réponse apoptotique plus importante

sur les cellules cancéreuses par rapport aux cellules normales (Ahmad et al., 2000).

Un autre exemple de molécule d’intérét est le paclitaxel, qui fut isolé en 1971
de I'if du Pacifigue, et qui possede des propri€tés pharmacologiques tres intéressantes.
Son activité bénéfique contre le cancer des ovaires, de la poitrine, du poumon, de la
vessie, de 'utérus aussi bien que de ’cesophage a été démontrée dans nombreux trai-
tements clinigues (Rowinsky et al., 1990 ; Kuruma ef al., 2003). Par ailleurs, ce médi-
cament a été approuvé pour le traitement du cancer des ovaires par la U.S. Food and

Drug Administration (FDA) en 1992. Le paclitaxel a ét€ méme considéré comme la



plus importante découverte en chimiothérapie pour le traitement de cancer de la poi-
trine et des ovaires des 20 dernieres années (Collin, 2001). La valeur du paclitaxel était
estimée 2 600 000 US$.kg™ durant le monopole de Bristol Meyers Squibb (Ravishan-
kar et Ramachandra, 2000). La fin du brevet en 2001 a permis la vente de paclitaxel
générique par d’autres compagnies pharmaceutiques comme Ivax, Abbott, et Mylan, ce

qui a entrainé une diminution importante de sa valeur.

Catharanthus roseus (la pervenche de Madagascar) produit des alcaloides indoles.
Ces composés sont importants au niveau thérapeutique et sont inclus dans des médica-
ments contre le cancer (vinblastine et vincristine) et le traitement de troubles circulatoi-

res (ajmalicine) (Collin, 2001).

1.2 Le métabolisme des plantes

Les plantes produisent divers composés organiques dont les métabolites primai-
res. Ces molécules comprennent les composés associ€s 2 la synthése des cellules et sont
directement impliquées dans le processus de croissance de la plante. Elles présentent
une large gamme de structures comme les phytostérols, les protéines, les polysacchari-
des, les nucléotides, les acides aminés et les acides organiques. La biotechnologie des
plantes a récemment porté son attention sur la production de protéines recombinantes

d’intéréts pharmaceutiques (Doran, 2000 ; Daniell ef al, 2001 ; Horn ez al., 2004).



Cependant, plusieurs molécules produites & plus faibles concentrations ne sem-
blaient pas participer directement 2 la croissance et au développement de la plante.
Traditionnellement, ces substances ont ét€ appelées métabolites secondaires. Au départ,
peu d’attention était donnée a ces molécules produites en petite quantité en fin de
culture. Aujourd’hui, leur importance a été démontrée. Généralement, les métabolites
secondaires influencent les interactions entre la plante et son environnement, principa-
lement lors de mécanismes biochimiques de défense contre les pathogénes ou les pré-
dateurs. Chaque année plusieurs molécules dérivées de plantes sont découvertes. Les
fonctions de la plupart de ces molécules restent encore peu caractérisées, toutefois, plu-
sieurs métabolites secondaires ont des propriétés intéressantes en tant que produits thé-
rapeutiques ainsi que comme colorants, ardmes additifs, et parfums (Dornenburg et
Knorr, 1996). En effet, ces molécules, une fois extraites des plantes et purifiées, peu-
vent présenter de grandes valeurs commerciales, surtout dans le domaine pharmaceuti-

que.

Ces composés peuvent &tre divisés en trois groupes majeurs: les terpénoides, les
alcaloides ainsi que les composés phenyl-propanoides et leurs dérivés phénolés (Bu-
chanan et al., 2002). Tous les terpénoides, incluant les métabolites primaires et se-
condaires sont dérivés du précurseur isopentenyldiphosphate (IPP). Les alcaloides, gui
contiennent un ou plusieurs atomes d’azote, sont synthétisés principalement a partir

d’acides aminés. Les composés phénoliques sont synthétisés a partir de I’acide shiki-



mique ou du malonate/acétate. Ces molécules possédent une large diversit€ au niveau
de leur structure et de leur taille, et se retrouvent en grand nombre a travers le régne
végétal. Cependant, la majorit€ des métabolites secondaires produits ont une structure
trés complexe df & la présence de nombreux cycles aromatiques. La

Figure 1.1 donne la structure de la vincristine et du paclitaxel, illustrant la complexité

de ces molécules d’intéréts.

Une molécule produite par les cellules de plantes sera considérée comme un
métabolite primaire ou un métabolite secondaire en fonction de son role dans la cellule.
En effet, les métabolites peuvent &tre difficilement distingués primaires ou secondaires

a partir de leurs molécules précurseurs ou de leurs structures chimiques.
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1.3 Les méthodes de production

De par leurs intéréts pharmaceutiques, différentes méthodes de production a
grande échelle des métabolites secondaires ont été développées. L’obtention par syn-
thése chimique de ces biomolécules complexes est possible, cependant elle implique
une quantité importante d’étapes et par conséquent une possibilité de non rentabilité du
procédé. Par exemple, la vinblastine et la vincristine, produites par Catharanthus ro-
seus présentent une chaine réactionnelle trés longue impliquant 20 étapes enzymati-
ques (Collin, 2001). Alors que les syntheses de la macarpine, chelirubine et sanguina-
rine par Eschscholtzia californica sont également compliquées (Figure 1.2). Une
synthése chimique rentable ne peut étre obtenue pour des composés comme les pacli-
taxels, les alcaloides indoles ou benzophénanthridiques. Pour cette raison, la méthode
la plus utilisée, encore aujourd’hui, est la culture de la plante en champs. Celle-ci im-
pligue une faible reproductibilité due 2 la variabilité des conditions de culture agricole
(localisation géographique, climat, saison, sol). De plus, la culture en champs est
confrontée aux problemes reli€s aux pathogeénes et doit respecter les exigences des or-

ganismes de régulation telle que la FDA.
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Enfin, les molécules sont produites en faibles concentrations dans les plantes, ce qui
implique une quantité importante de surface cultivable. Pour le paclitaxel, Punique
moyen actuel pour son obtention commerciale a été son extraction directe de I'écorce
de V'if du Pacifique (Taxus brevifolia) contenant seulement 0.01 % (g. g} de paclitaxel
(Zhong, 2002). La sanguinarine était obtenue a partir de la plante Sanguinaria cana-
densis d’une faible teneur de 10 % (g.g'l) (Rho et al., 1992). A cause des nombreux
inconvénients que présente la culture en champs, les entreprises pharmaceutiques ont
entrepris depuis plusieurs décennies des études sur la culture de cellules in vitro en en-
vironnement aseptique, contrdlé et défini afin de pouvoir optimiser les taux de produc-
tion tout en offrant un produit plus reproductif sur le marché. La culture de cellules a
grande échelle a offert une alternative technologique trés attractive pour la production
de ces molécules d’intéréts. Cependant, malgré le nombre important de recherches,
I’exploitation industrielle des biotechnologies végétales in vitro est restée faible. Seules
quelques espéces végétales sont actuellement utilisées commercialement, comme la
cellule Panax ginseng produisant ’herbe orientale ginseng (Wu et Zhong, 1999), la Li-
thospermum erythrorhizon poduisant le pigment rouge shikonine (Yamamoto ef al.,
2002) et la production de I’alcaloide berberine aux propriétés thérapeutiques par la cel-
lule Coptis japonica (Mulabagal et Tsay, 2004). Ces procédés respectent les normes
commerciales et biologiques imposées. Les raisons de ce faible succes commercial sont
principalement dues 2 la grande variabilité et au faible rendement en produits.
L’instabilité des lignées cellulaires, la connaissance limitée du métabolisme secondaire,

la croissance lente ainsi que 1a difficulté de mise a ’échelle ont été également des pro-
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blémes rencontrés. Sachant gue la synthése en culture végétale de ces molécules a per-
mis des exploitations industrielles rentables, de nombreuses études ont ét€ réalisées.
Plusieurs travaux ont ainsi été effectués afin d’améliorer les techniques de production,
notamment I’augmentation des rendements. Les chapitres suivants expliquent les diffe-

rentes recherches développées.

1.4 Les systémes de culture de cellules de plantes

A partir d’une partie de la plante (racine, pousse, feuille, tige...), il est possible
d’obtenir une culture de cellules de plantes, en la déposant stérilement sur un milieu
nutritif solide pour multiplication des cellules. Généralement, I’ajout de diverses hor-
mones telles que I"acide 2,4-dichlorophénoxyacétique (2,4-D) est effectué de fagon a
réguler la croissance et inhiber la différentiation cellulaire. En présence de ces hormo-
nes, les cellules croitront 2 titre de cellules méristématiques sans toutefois former de
tissus organisés tels que fleurs, feuilles, tiges ou racines. A partir de cette culture sur
milieu solide, deux systémes sont utilisés: la culture de cellules immobilisées et la
culture de cellules en suspension. Dans le premier cas, les cellules sont encapsulées ou
fixée 2 un support (polymérique ou métallique biocompatible). Pour un sysidme en
suspension, les cellules cultivées sur milieu solide sont transférées dans un milieu nutri-

tif liguide homogene.



1.4.1 La culture en suspension en flacons agités

L’Erlenmeyer est le systeme le plus utilis€ pour la culture de cellules de plantes
df 2 une mise en ceuvre trés simple et un faible cofit. Par contre, le suivi et le contrdle
des parametres de culture sont difficiles. La conséquence est une difficult€ de reproduc-
tibilité mais également la présence d’écarts inévitables face aux conditions optimales
de culture. Mc Murray-Beaulieu (données internes au laboratoire) a démontré une limi-
tation en oxygéne dans les flacons agités. La concentration en oxygene était de 15 % de
saturation en O, apres 4 jours pour Eschscholtzia californica dont la durée totale de
culture est de 10 jours. Le bioréacteur permet de travailler a grande échelle, dans des
conditions permettant une maitrise adéquate du déroulement des cultures. Ce systéme
offre la possibilité, contrairement au flacon, un suivi continu des conditions de culture :
la concentration en oxygene dissous, le pH, le débit de gaz en surface ou en bullage,

etc...

1.4.2 La culture en suspension en bioréacteurs

Les propriétés bien particulieres des cellules de plantes doivent étre considérées
lors de la conception et de I'opération des bioréacteurs. Comme les cellules de mammi-
feres, les cellules de plantes sont extrémement sensibles au cisaillement mécanique, ce
qui peut engendrer une lyse cellulaire non négligeable. Les bioréacteurs équipés

d’agitateurs conventionnels (Rushton, hélice marine,...) ne sont donc pas utilisés pour
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homogénéiser les cellules de plantes puisqu’ils imposent un cisaillement trop important
(Tanaka, 2000). L aération est un facteur important pour la production & grande
échelle. La demande en oxygéne par les cellules de plantes est relativement modeste
comparée aux bactéries et aux levures. Cependant, les suspensions sont trés visqueuses
a haute densité avec production d’agrégats de différentes tailles, caractéristiques pou-
vant induire des transferts faibles en oxygene dans un bioréacteur. De plus, les cellules
de plantes ont une tendance a la formation de mousse et de biomasse flottante en sur-
face, ce qui limite le transfert et la croissance. Au niveau de la rhéologie, les suspen-
sions de cellules de plantes ont un comportement complexe qui implique des difficultés
d’homogénéisation par rapport aux suspensions de bactéries, levures et moisissures. La
Figure 1.3 montre la formation d’agrégats par des cellules d’Eschscholtzia californica
de 6 jours observées sous microscope €lectronique. A cause des agrégats, les vitesses
de décantation sont élevées. La majorité des suspensions a haute densité ont un com-
portement non-newtonien rhéofluidisant (Kieran et al., 1997). La viscosité apparente
augmente avec la concentration en biomasse. Tanaka (1982) a suggéré que ces fluides

obéissent a la loi de puissance Ostwald-de-Waele.



Figure 1.3

Cellules d’Eschscholizia californica sous microscope €lectronique (10X)
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Souvent sous-estimé, le comportement rhéofluidisant implique beaucoup de dif-
ficultés au niveau de 'homogénéisation, de la sensibilité des cellules au cisaillement et

du transfert d’oxygene nécessaire.

Les équipements conventionnels utilisés pour les bactéries, les levures et les
moisissures ne peuvent donc directement étre utilisés pour les cellules de plantes.
Beaucoup d’études de conception et de mise en oeuvre ont €té réalisées afin de surmon-
ter les difficultés liées a la culture de cellules de plantes, elles permettent un procédé

optimisé a grande échelle.

Plusieurs bioréacteurs ont ainsi été développés pour la culture de cellules végé-
tales immobilisées et la culture en suspension. Archambault (1991) a développé un ré-
acteur airlift de 20 L pour des cellules immobilisées de Catharanthus roseus. Facchini
et DiCosmo (1991) ont travaillé avec un bioréacteur de 4.5 L ot le mélange est assuré
par un agitateur magnétique et une colonne cylindrique de diffusion de gaz pour Tha-
lictrum rugosum. Les avantages des cultures de cellules immobilisées sont nombreux :
bonnes performances, facilité de mise en oeuvre et récupération aisée des produits. Ce-
pendant, de gros problemes d’hétérogénéité d’états physiologiques des cellules en fonc-
tion de leur position dans le réacteur ont été rencontrés (Furusaki, 1988 ; Archambault
et al., 1996). Ceci étant causé par le faible taux de transfert des nutriments au travers

des capsules, ou du biofilm, avec comme conséquence une diminution du potentiel de



production. De plus des interactions physicochimiques ont €té observées entre le maté-

riel d’immobilisation et les cellules (Haldimann et Brodelius, 1987).

Par conséquent, le systéme le plus utilisé€ et le plus prometteur a long terme
reste la suspension cellulaire. Ce systeéme est préféré pour sa flexibilité, sa facilité, sa

reproductibilité et son faible cofit par rapport au systéme immobilisé.

Agitation

La production de podophyllotoxine a été réalisée dans un réacteur de 3 L ot
I’homogénéisation était assurée mécaniquement par un agitateur Setric imposant un
faible stress aux cellules (Chattopadhyay et al., 2002). Une agitation de 100 rpm a
permis d’obtenir une biomasse maximale de 6.5 g L' sans induire de dommages signi-
ficatifs. Les réacteurs 2 rubans hélicoidaux permettent de travailler a des taux de cisail-
lement inférieurs de 50 % a ceux obtenus avec des agitateurs conventionnels pour une
méme qualité d’agitation et de transfert (Aubry, 1995). Jolicoeur ef al. (1992) ont déve-
loppé un bioréacteur de 11 Litres & double ruban hélicoidal permettant de travailler a
haute densité cellulaire. La suspension utilisée était Catharanthus roseus caractérisée
par un comportement rhéologique de type rhéofluisant. Ce réacteur a ét€ congu de fa-
con 2 assurer un mélange homogene a I’aide de chicanes de surface et d’un profil adé-
quat de la cuve. Les temps de mélange étaient élevés avec unty de 4 2 9 s et un taux de

transfert en oxygene autour de 45 h! pour des vitesses de 120-150 rpm. Des densités
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trés élevées de suspensions cellulaires pouvant aller jusqu’ 8 25 gDW.L" et 100 %
SCV ont été obtenues 2 120 rpm. Cette vitesse correspondait a I’agitation maximale,
fixée par la formation importante de mousse et de biomasse flottante en surface a vites-
ses plus élevées. Malgré les densités et viscosités levées (5 Pa.s au jour 14), le mé-
lange était parfaitement homogene tout au long de la culture. Par leur propri€té de mé-
lange et le faible cisaillement imposé, les réacteurs a ruban hélicoidal restent les

réacteurs les plus performants pour la culture des cellules végétales.

Aération

La plupart des études sur I’aération des cellules en suspension ont porté leur at-
tention sur I’influence du coefficient de transfert (K a), parametre liant I’aération et
I’agitation. Plusieurs chercheurs ont étudi€ la valeur du Kra sur les performances du
systéme pour différentes configurations de bioréacteurs (Tanaka, 2000 ; Leckie e al.,
1991). Ces études ont montré que lorsque la concentration en oxygene est insuffisante,
la culture est inhibée. Gao et Lee (1992) ont étudi€ I'effet de I’alimentation en oxygéne
sur des suspensions de cultures de cellules de tabac génétiquement modifiées. Des ap-
ports élevés d’oxygene ont stimulé la croissance cellulaire et la production de la pro-
téine d’intérét B-glucuronidase (GUS). Cependant, des hauts taux d’alimentation en O,
peuvent induire une diminution de la productivité, celle-ci étant attribuée a
I’élimination du CO, et des éléments volatiles essentiels & Ia croissance. En effet, lors

d’une mise 2 I’'échelle d’une culture de Catharanthus roseus, Schlatmann ef al. (1993)
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ont confirmé I'importance des composés gazeux dissous dans un bioréacteur muni
d’une recirculation des gaz. Ils en ont conclu que la perte d’un élément essentiel non
identifié était responsable de la diminution de la syntheése d’ajmalicine en bioréacteur
comparé 2 la production en flacon. De plus, une alimentation trop grande en gaz peut
induire une formation importante de mousse, qui peut engendrer des problemes séveres
sur la croissance et sur la production. La formation de mousse est directement reli€e au
taux d’aération et a la concentration extracellulaire en protéine (Wongsamuth et Doran,
1994). Des anti-mousses ont été injectés dans le milieu de culture afin de contrbler la
formation de mousse dans les suspensions végétales. Il a ét€ démontré que I’ajout de
surfactant dans une culture en bioréacteur agité de Perilla frutescens, a favorisé la
croissance et la production d’anthocyanin (Zhong ef al., 1992). Cependant, un agent
anti-mousse peut avoir des effets négatifs, ¢’est-a-dire une diminution de la productivi-
té ou de la croissance, lorsque 1’agent est mal adapté au type de cellule, ou mis en trop

grande concentration (Wongsamuth et Doran, 1994).

Beaucoup d’études doivent encore &tre réalisées, surtout au niveau de
Poptimisation de la production des métabolites secondaires. En effet, les taux de pro-
duction sont encore tres faibles, ce qui rend le procédé encore peu rentable et non com-
pétitif au niveau industriel. Par conséquent, plusieurs études ont porté sur

I"augmentation de productivité des cellules de plantes.
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1.5 Stratégies d’augmentation des taux de production

L’ augmentation des taux de production peut étre atteint par une sélection de li-
gnées hautement productives combinée & I’optimisation de la croissance, des conditions
de culture, de 'élicitation, de la capacité métabolique des cellules par I'ingénierie géné-

tique et par I’optimisation du procédé d’extraction des produits.

1.5.1 Optimisation de la croissance

Ayant comme optique ’augmentation de la production des métabolites se-
condaires, de nombreuses études ont porté sur la phase de croissance des cellules végé-
tales. En effet, leurs objectifs étaient de maximiser la biomasse cellulaire, et donc le
potentiel global de production. Le taux de croissance varie en fonction de 'espece, de
la lignée et des conditions de culture. Ainsi, le pH, la température, la concentration en
nutriments peuvent avoir une influence plus ou moins importante sur la division cellu-
laire. Sirois et al. (2000) ont étudié un modele de croissance afin d’optimiser les condi-
tions de culture favorables 2 la croissance de Eschscholtzia californica en bioréacteur.
La croissance et la production de jaceosidine ont également été optimisées pour les cel-
lules en suspension de Saussurea medusa (Zhao et al., 2001). Un modgele nutritionnel a
également été développé par Jolicoeur et al. (2002) décrivant la symbiose micorrhi-

zienne entre les racines végétales Daucus carota et le champignon Glomus intraradices
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1.5.2 Température

Généralement I’échelle de température pour les cultures de cellules se situe en-
tre 17 et 25 °C. Pour la plupart des cellules de plantes, le taux spécifique de croissance
augmente avec la température jusqu'a un optimum, et ensuite la croissance décline par
perte de viabilité cellulaire. La croissance ou la production est favorisée a différentes
températures en fonction de I’espéce de la plante, ce qui nécessite de nombreuses €tu-
des d’optimisation. Kato et al. (1976) ont estimé la croissance de Nicotiana tabacum 2
des températures se situant entre 19 et 34 °C. Ten Hoopen et al. (2002) ont étudié
P'influence de la température sur la croissance et la production d’ajmalicine par des

suspensions de Catharanthus roseus, montrant une température optimale de 27.5 °C.

1.53 PH

Le pH du milieu de culture est ajusté entre 5 et 6, dépendamment de ’espece,
avant 'autoclavage et les déviations importantes par rapport au pH initial sont évitées.
Husemann ef al. (1992) ont étudié I'effet du pH externe sur le pH intracellulaire, celui-
ci ayant une influence sur I'assimilation du CO; par des cellules photoautotrophique de
Chenopodium rubrum. L influence du pH sur la croissance a également €t€ étudice
pour les cellules Physcomitrella patens, utilisées pour la production de protéines (Hohe
et al., 2002). Cette étude a indiqué I'importance dans certain cas, de contrbler le pH

afin de le maintenir constant en bioréacteur.



1.5.4 Milieu de culture

Les lignées cellulaires de plantes croissent généralement de fagon hétérotrophi-
que en consommant des sucres comme source de carbone, ainsi que des substances
inorganiques comme autres nutriments. Les métabolites secondaires sont souvent pro-
duits in vitro en fin de culture lorsque la croissance diminue et que I'exces des nutri-
ments (carbohydrate, azote, ...) est redirigé dans les voies métaboliques secondaires.
La production peut étre augmentée ou diminuée en changeant la composition du milieu
de culture, plus spécifiquement au niveau de la concentration en sucre, phosphate, ni-
trate et facteurs de régulations. Le moment ol les changements de concentration sont
effectués peut également influencer la production. Pour cette raison, plusieurs milieux
définis ont été développés pour la culture de cellules végétales. Le milieu B5 (Gamborg
et al., 1968) additionné de sucres et d’hormones a été couramment utilis€. La composi-
tion du milieu de culture utilisé pour les cellules d’ Eschscholtzia californica est donnée
en Annexe A. De nombreuses recherches ont comparé la production des molécules
d’intéréts en modifiant les concentrations en nutriments. Cette méthode a ét€ trCs utili-
sée pour augmenter les rendements de production. Cependant, actuellement cette tech-
nique est surtout utilisée au départ du développement d’une nouvelle espece, son in-

fluence étant faible comparée aux autres méthodes.

Rho et al. (1992) ont observé une augmentation de la production en alcaloides

par Sanguinaria canadensis lors de I'utilisation du milieu BS contenant la moiti€ de la
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concentration originale en nitrate. Des concentrations trop élevées de sucrose (5 %,
w.v') ont induit une diminution de la production d’anthocyanes par Aralia cordata
alors que I’accumulation d’anthocyanes était favorisée (Sakamoto et al., 1993). Lecky
et al. (1992) ont observé une augmentation de 4 fois la production de dihydrosanguina-
rine par Papaver bracteatum lors d’ajout de cuivre a des concentrations traces. Un
manque de régulateurs de croissance a eu pour effet d’augmenter la production de san-

guinarine par Papaver bracteatum (Cline et Coscia, 1988).

11 est également possible de travailler avec deux types de milieu de culture, I'un
favorisant la croissance, et ’autre la production. Cusido et al. (2002) ont observé une
augmentation des rendements de production de paclitaxels en cultivant les cellules
Taxus media dans un réacteur contenant un milieu de croissance optimis€ jusqu'a leur
phase stationnaire, avec rajout du milieu de production optimal dans le méme réacteur

apres avoir éliminé le milieu usé.

1.5.5 Elicitation

A cause de son effet quant 4 activation de la voie des métabolites secondaires,
Pélicitation a été une technique trés utilisée pour augmenter la production. L’élicitation
consiste & simuler une attaque d’un pathogéne. Par mécanisme de défense afin
d’assurer leur survie, des molécules sont accumulées dans les cellules ou libérées dans

P’environnement par la cellule (air, sol). Pour une variété de cellules de plantes, les €li-
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citeurs ont augmenté la production de coumarin (Hamerski et al., 1990), podophyllo-
toxine (Muranaka ef al., 1998), alcaloide benzophénanthridine (Collinge et Brodelius,
1989}, alcaloide indole (Rijhwani et Shanks, 1998), taxcide (Wang et Zhong, 2002). Il
existe deux types d’éliciteurs pouvant induire un mécanisme de défense : les €liciteurs

biotiques et abiotiques (Radman et al., 2003).

Les éliciteurs biotiques

Tres souvent des composés biologiques de structures chimiques complexes et
de composition exacte inconnue ont été utilisés comme agent €liciteur. Les éliciteurs
biotiques proviennent en général d’extraits de levures ou de parois cellulaires micro-
biennes. Récemment, des éliciteurs de structures chimiques connues ont €té sélection-

nés, par exemple certains carbohydrates et protéines.

Les taux de production de sanguinarine provenant de Papaver somniferum ont
ét€ augmentés d’une concentration de 1 3 5 % gDW, lors d’ajout d’extrait de chitine,
molécules provenant de parois de champignons ou de crustacés (Archambault ef al.,
1996). Les alcaloides benzophénanthridines provenant de Eschscholtzia californica ont
également €t€ produits en plus grande quantité lors d’ajout d’agents é€liciteurs prove-
nant d’extraits de levure (Collinge et Brodelius, 1989 ; Byun ez al., 1992), de chitine
{Klvana et al., 2004) ou de methyljasmonate ( Gundlach ef al., 1992). L’acide jasmoni-

que est un messager secondaire intervenant dans la voie d’initiation du métabolisme
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secondaire. L’effet de la paroi cellulaire de Phytophthora nicotinae, un pathogéne po-
tentiel, a été étudié sur la production de phytoalexins dans des cultures de Nicotiana
tabacum (Oelofse et Dubery, 1996). Au niveau des protéines comme agent €liciteur, les
glycoprotéines provenant du champignon Ceratocystis fimbriata ont impliqué une
augmentation de la production de coumarin par Plantanus acerifolia (Alami et al.,
1998). Les exemples d’applications sont nombreux, I'élicitation biotique €tant une pra-

tique courante 2 cause de son efficacité sur la production de molécules d’intéréts.

Beaucoup d’études se sont portées sur la concentration et le temps optimal
d’ajout de I'agent éliciteur, comme celle réalisée sur des racines de Catharanthus ro-
seus par Rijhwani et Shanks (1998). Ces derniers ont également €tudi€ I’effet de
I’élicitation sur les voies métaboliques, montrant que I’acide jasmonique a eu pour effet
d’augmenter le flux de production pour différentes branches du réseau réactionnel des

alcaloides indoles.

Les éliciteurs abiotiques

L’utilisation d’éliciteurs abiotiques pour les cellules de plantes a recu moins
d’attention en comparaison aux éliciteurs biotiques. Les €liciteurs abiotiques peuvent
étre la température, les rayons ultraviolets, les détergents, le cisaillement ainsi que di-

vers agents chimiques.



Par utilisation de chocs thermiques, il a été possible d’augmenter la production
d’huiles essentielles. En réduisant la température de 27 °C 2 10 °C pendant une période
de 6 h, une augmentation de 0.53 g.L’l d’huile essentielle a i€ induite sans affecter la
croissance (DOrnenburg et Knorr, 1996). Pour des suspensions de Portucala, les ni-
veaux de betacyanine ont ét€ augmentés de 1.3 et 1.5 fois respectivement en présence
de deux éliciteurs abiotiques (20 pmol.L”" CuSOy et 100 pmol L FeEDTA). A partir
d’une suspension de Catharanthus roseus, une étude de production de la protéine cy-
clophilines a été réalisée en exposant les cellules a différents stress chimiques ou ther-
miques. L’élimination de phosphate de la culture, ou ’addition de 35 mmol.L"' de
NaCl ainsi que le transfert de la culture de 24 °C a4 °C a eu pour effet d’augmenter la

production de cyclophilines (Droual et al., 1997).

1.5.6 Réacteur continu

Dans une culture continue, les nutriments consommés par les cellules sont rem-
placés en continu par une entrée de milieu frais. Généralement, la suspension usée (mi-
lieu et cellules) est &liminée au méme débit que celui de 1’ajout de milieu. De cette fa-
con, un état stationnaire au niveau des concentrations cellulaires s’établit & un taux de

dilution inférieur au taux spécifique de croissance (p) des cellules.
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Actuellement, les cultures continues ont été surtout utilisées comme moyen de
recherche en laboratoire (van Gulik ef al., 2001). Les paramétres de culture restant
constants sur de longues périodes, il a été ainsi possible d’étudier les cinétiques de
croissance et de production, ainsi que la physiologie de la plante. Le métabolisme des
cellules peut étre facilement étudié en faisant varier la concentration de I’alimentation
pour limiter la croissance par un substrat. Une culture de Petunia hybrida a ét€ réalisée
en mode continu sous des conditions limitantes en glucose de fagon a étudier les cinéti-
ques de croissance (de Gucht et VanderPlas, 1995). Oostdam et VanderPlas (1996) ont
étudié la croissance de Linum flavum avec une limitation en phosphate de fagon &
connaitre la relation entre la croissance, le métabolisme énergétique, et le métabolisme

secondaire.

Des études ont porté également sur I’augmentation des rendements de produc-
tion des métabolites secondaires. Park ef al. (1990) ont comparé la production par Ca-
tharanthus roseus en batch, fed-batch et en culture continue. La plus haute productivité
en catharanthine a été trouvée pour la culture continue. Le taux spécifique de produc-
tion pour les paclitaxels a ét€ augmenté d’un facteur de 10 compar€ a une culture opé-
rée en mode batch (Zhong, 2002). La production de podophyllotoxine produite par Po-
dophyllum hexandrum a ét€ augmentée de 13.8 mg.L"' 248.8 mg.L" avec une

alimentation continue de milieu nutritif (Chattopadhyay ef al., 2003).



Pour une application industrielle, la culture continue est attractive. Les condi-
tions étant contrdlées, la période du procédé devient plus grande et les rendements en
produits élevés. Cependant, le nombre actuel d’applications est faible. Les problemes
spécifiques d’applications de la culture continue en bioréacteur ont €té discutés par

Heijnen ef al. (1992).

1.5.7 Extraction des métabolites secondaires pendant la culture

L’ajout d’une seconde phase au cours d’une culture a été une stratégie tres €tu-
diée pour augmenter les rendements de production des cellules de plantes dans un bio-
réacteur. Une phase solide d’adsorption ou un liquide organique d’extraction ont €té
utilisés afin de récupérer sélectivement les métabolites secondaires produits. La phase
de récupération des produits a été soit rajoutée directement dans le systeme de culture
ou bien se situait dans une boucle externe au réacteur. Tout en limitant la détérioration
des métabolites secondaires, cette technique a eu pour avantage de simplifier les étapes
qui suivent la culture comme la récolte, 'extraction et la purification des produits. De
plus, cette technique a la capacité d’augmenter la production par minimisation de
I'effet d’inhibition des produits sur le métabolisme. En effet, le produit était éliminé
continuellement du milieu de culture grace a Pextraction de la deuxi®éme phase. Lee-

Parsons et Shuler (2002) ont démontré cet effet en rajoutant le produit (ajmalicine)
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dans le milieu de culture et en observant une diminution de sa production, dépendant de

la concentration ajoutée.
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Pour les phases organiques liquides, la tricapryline et ’huile de silicone injectée
dans le milieu ont été capables d’accumuler les métabolites secondaires. Le paclitaxel
produit par Taxus brevifolia (Collins-Pavao et al., 1996) a ét€ accumul€ dans la trica-
pryline sans affecter leur croissance. Byun et Pedersen (1994) ont utilis€ de 'huile de
silicone pour accumuler et méme augmenter de 140 % la production des alcaloides to-
taux dans un réacteur airlift de 2 phases pour une suspension de Eschscholtzia califor-
nica. Des phases solides, comme des résines polymériques ont été également capables
d’augmenter les rendements de production. L.’addition de résines XAD-7 a amélioré les
productions de sanguinarine, pour Papaver somniferum d’environ 40 % (Williams et
al., 1992), et d’ajmalicine pour Catharanthus roseus d’environ 70 % (Lee-Parsons et
Shuler, 2002). La résine XAD-7 est un adsorbant solide tres utilis€ en culture végétale.
Cette résine possede d’excellentes propriétés d’adsorption et de désorption. Payne et
Shuler (1988) ont comparé X AD-4, un divinylbenzene styrene et XAD-7, un ester po-
lycarboxilique. Malgré la plus faible capacité de XAD-7, sa sélectivité d’adsorption des

alcaloides indoles a été beaucoup plus grande comparé &8 XAD-4.

Beaucoup de recherches ont étudi€ les concentrations et les temps d’ajout opti-
maux de la phase d’extraction. Ces deux parametres peuvent influencer la croissance, la
production des métabolites secondaires et leur récupération de la culture. Par exemple,
pour la production d’anthraquinones 2 partir de Cinchona ledgeriana, Robins et Rhodes

(1986) ont observé que I’addition en début de culture de résines (jour O - 3) a diminué
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la croissance et augmenté la production, par contre I’addition tardive (jour 14 - 18) n’a
pas conduit 4 une augmentation de production. L’addition de résines XAD-7, le jour §
de la culture a résult€ en une production maximale en ajmalicine synthétisée par Catha-

ranthus roseus en comparaison aux autres jours d’ajout (Lee-Parsons et Shuler, 2002).

Cependant, le probléme de cette technique est ’arrét de la culture, lors de la ré-
colte des résines adsorbantes ou de la phase organique pour récupérer le produit. La
récolte est ainsi destructive, ce qui limite le potentiel de production des cellules. De
plus, le procéd€ de séparation entre la phase adsorbante et le mélange cellules-milieu
est compliqué. Les cellules peuvent ainsi continuer 2 produire, lorsque la phase
d’extraction est récolté€e et renouvelée. En recirculant le milieu de culture par une bou-
cle externe au travers d’un liquide organique ou d’une colonne, la méthode devient non

destructive.

Les métabolites secondaires qui sont libérés dans le milieu de culture peuvent
étre transformés par les cellules. Ce systéme de recirculation offre une solution au pro-
bleme. De cette facon, les produits sont extraits en continu, ce qui limite la détériora-

tion des métabolites secondaires comme observé par Lee-Parsons et Shuler (2002).

Dans le cas ot les cellules sont immobilisées, aucun probleme de séparation en-
tre les cellules et le milieu n’est rencontré, le milieu de culture est ainsi recirculé aisé-

ment. Corry ef al. (1993) ont obtenu une extraction efficace des métabolites secondai-
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res produits par des racines de Hyoscyamus muticus en recirculant le milieu par une
boucle externe contenant une phase organique, alors que Yuan ef al. (1999) ont recircu-
1€ le milieu de culture dans une colonne contenant des résines NKA-9 pour des cellules
immobilisées de Catharanthus roseus. Tikhomiroff et al. (2002) ont développé un bio-
réacteur de deux phases liquides avec de P'huile de silicone recirculée afin d’extraire les
alcaloides produits par des racines de Catharanthus roseus. Cette technique a eu pour
effet de favoriser la production, induisant une augmentation des rendements en taber-

sonine (10-55 %) et 16chnericine (20-65 %) pour des cultures é€licitées.

1.5.8 Mode perfusé

Lorsque les cellules sont en suspension, la recirculation du milieu par une bou-
cle externe contenant la phase d’adsorption devient complexe & mettre en oeuvre. En
effet, la difficulté du procédé réside dans la séparation des cellules du milieu, de fagon
3 conserver les cellules dans le réacteur. Il est ainsi nécessaire de concevoir des syste-
mes de perfusion. Plusieurs séparateurs cellules-milieu ont ainsi €t€ développés pour
les cellules de mammiféres (Voisard et al., 2003). Ces séparateurs sont basés sur diffé-
rentes techniques de séparation : la filtration (Kawahara ef al., 1994), la centrifugation
(Johnson et al., 1996), la décantation (Batt ez al., 1990 ; Searles ez al., 1994 ; Hiilscher

et al., 1992) et la méthode acoustique (Gorenflo ef al., 2003). Cependant, les cellules de
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plantes ont des caractéristiques particulicres qui empéchent I'utilisation directe de ces
techniques. Différentes contraintes doivent étre respectées pour le développement d’un
séparateur : le volume sédimenté des cellules (SCV) élevé dans le cas des plantes en
suspension qui peut atteindre 100 % (Jolicoeur et al., 1992), Ia sensibilité au cisaille-
ment (Doran, 2004) et la taille élevée des agrégats (Tanaka, 2000). La centrifugation a
été une méthode rejetée d’emblée dans le cas des cellules de plantes car elle impose des
cisaillements trop importants aux cellules sensibles. Des méthodes de filtration ont €té
développées pour retenir les cellules de plantes lorsque le volume est de petite échelle.
Klvana et al. (2004) ont recirculé le milieu de culture par une boucle externe contenant
une colonne de résines extractives, sans contact avec les cellules. Les alcaloides pro-
duits par Eschscholtzia californica en flacons agités (170 mL) ont été extraits par des
résines XAD-7. Un grillage métallique de 40 pm d’ouverture était utilisé pour filtrer les
cellules 2 un taux maximum de dilution de 4.9 d'. Une technique similaire de sépara-
tion a également €t€ utilisée en flacons par Seki et al. (1997) pour Taxus cupidata a un
taux maximum de dilution de 1.0 d. Le milieu frais était alimenté en continu, alors
que les cellules étaient retenues par un grillage en nylon. Un filtre de type " spin " (ro-
tatif) a été utilisé pour retenir les cellules Podophyllum hexandrum en suspension dans
un bioréacteur (Chattopadhyay et al., 2003). Le taux de dilution de 1.8 d” était plus
élevé que le taux spécifique maximum de croissance. Cependant, comme observé par
Klvana et al. (2004), le gros probleme des systemes de filtration est la possibilité de
colmatage du filtre lors d’un procédé A long terme. A notre connaissance, trés peu de

travaux sur le développement des bioréacteur a perfusion de cellules de plantes ont €€
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menés sans se baser sur le principe de filtration. Su et al. (1996, 2003) et Kim ef al.
(1991) ont développé des bioréacteurs perfusés plutdt basés sur la décantation des cel-
hiles, sans utiliser de membrane. Su et al. (1996) ont obtenu une efficacité de rétention
cellulaire de 100 % pour un volume compacté de cellules (PCV) de 20 % alors qu’un
taux de rétention nul a été obtenu lorsque le PCV était de 60 %, pour un taux de dilu-
tion de 1.0 d” dans un bioréacteur airlift contenant une zone de sédimentation des cel-
lules délimitée par des chicanes. Récemment, Su et Arias (2003) ont reporté un taux de
perfusion maximal de 0.4 d’ avec une efficacité de rétention de 100 % pour un PCV de

60 % en utilisant une zone annulaire de sédimentation dans un bioréacteur agité.

Les recherches ont montré le grand intérét d’utiliser une phase d’extraction pour
retirer les métabolites secondaires en simplifiant les procédés de séparation et en dimi-
nuant la dégradation des métabolites secondaires. Le mode perfusé permet une sépara-
tion entre les cellules en suspension et le milieu. En couplant le réacteur perfusé€ a une
colonne externe contenant la phase extractive, il devient ainsi possible d’extraire en
continu les métabolites secondaires, de les conserver dans une colonne externe et
d’ensuite alimenter le réacteur avec un milieu sans métabolites secondaires. Cependant,
les travaux effectués en mode perfusé ont proposé des taux de dilution faibles. Lorsque
le produit est instable, susceptible d’étre transformé par les cellules ou possede des
temps de demie-vie courts, le taux de perfusion doit étre €levé afin d’éliminer le pro-

duit de la zone réactive. De plus, Kivana ef al. (2004) ont suggéré que le taux de perfu-
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sion de la boucle externe doit étre équivalent ou plus élevé par rapport aux taux de pro-

duction des cellules dans le milieu afin d’éviter les effets significatifs d’inhibition.

Un réacteur perfusé permet également d’alimenter en continu en milieu frais
avec une rétention partielle ou totale des cellules. Cette méthode offre la possibilité
d’alimenter les cellules et donc de les maintenir dans un état non-limitant ou non-
inhibiteur. Un état physiologique optimisant la production pourrait ainsi étre maintenu

durant toute la phase de production.



Durant tout le projet de maitrise, les cultures se sont déroulées sous des parame-
tres opératoires identiques. Seules les conditions d’extraction des produits ont varié;
des cultures se sont déroulées en absence de phase extractive, d’autres avec des résines
en suspension dans le milieu, et finalement une culture a été réalisée avec des colonnes
de résines externes. La description des différentes techniques utilisées lors d’une
culture en bioréacteur sans résines et avec résines en suspension dans le milieu ont été
résumées dans ce chapitre, ainsi que la méthode concernant la culture avec des résines
dans une colonne externe. Afin de vérifier la reproductibilité une deuxieéme culture en
mode perfus€ a été réalisée. La méthode ainsi que les résultats de cette culture sont

donnés en Annexe E.

La culture d’Eschcholtzia californica en flacons est décrite, tout comme la pré-
paration de Pextrait de chitine. Les protocoles opératoires mis en Annexes B et C, ont
été rédigés pour expliquer en détails chacune des étapes de la procédure pour la culture
en bioréacteur et U'injection des résines. Dans les protocoles, les dimensions, le maté-
riau, le fournisseur et numéro de catalogue sont donnés avec précision dans la section
"matériel, réactifs et instruments”. Dans ce chapitre, les méthodes et les principes des
protocoles sont expliqués bricvement. Le tableau de prise de données des échantillons

est mis en Annexe D.
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2.1 Culture d’Eschscholtzia californica en flacons

Les cellules de plantes Eschscholtzia californica en suspension ont €té mainte-
nues en milieu liquide B5 standard (Gamborg et al., 1968) contenant 30 gL' de glu-
cose (Sigma-Aldrich, Oakville, ON, Canada; cat.#: G5767), 0.2 i'mg.L'1 de 2-£4 dichlo-
rophenoxyacetic acid (Sigma-Aldrich; cat.#: D7299) et 0.1 mg.L" dekinetine (Sigma-
Aldrich; cat.#: K0753). La composition précise du milieu est donnée au Tableau A.1.
en annexe. Le pH du milieu a ét€ ajusté a 5.6 avant la stérilisation par une solution de
KOH (1M). Le milieu a été stérilisé (cycle liquide) a I’autoclave a 121 °C pendant 25
min sous une pression de 1 atm. Ensuite, la suspension (80 g) était transférée sous la
hotte & flux laminaire stérile dans un flacon Erlenmeyer de 500 ml contenant le milieu
de culture (170 g). Les cultures en suspension de 250 mL ont été sous-cultivées chaque
10-11 jours, lorsque le volume sédimenté de cellules atteignait 70-80 % du volume to-
tal aprés 5 minutes, sans agitation des flacons. Les flacons ont €t€ maintenus 2 130 rpm
par un agitateur orbital, a une température de 25 °C = 3 °C, sous des conditions norma-

les d’éclairage de laboratoire.
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2.2 Description du protocole PL-CULT-005 : Culture

d’Eschscholizia californica élicitée en suspension, en bioréacteur de 3-L

Cette procédure d’opération normalisée a pour objectif de définir la marche a
suivre pour cultiver une suspension d’Eschscholtzia californica élicitée en bioréacteur
de 3-L. Différentes étapes doivent étre respectées afin de mener a bien une culture de
cellules de plantes. Aprés avoir monté le bioréacteur, une stérilisation du systeme per-
met de travailler de fagon aseptique. Apres inoculation du bioréacteur, I’agitation, le
contrdle d’oxygene ainsi que la circulation d’eau pour refroidir le condenseur sont acti-
vés. Aprés inoculation, le premier échantillon est rapidement pris, suivi des autres
échantillons les jours suivants. Le plan expérimental décrivant avec précision les étapes
3 suivre pour la culture d’Eschcholtzia californica €licitée se retrouve dans le protocole

mis en Annexe B.

2.2.1 Principes

L’inoculation du bioréacteur a été effectude & partir de cellules 4gées de 11
jours et provenant de cultures en flacons agités (section 2.1 : culture &’ Eschcholrzia ca-
lifornica en flacons). La suspension cellulaire a ét€ €licitée par ajout d’extrait de chitine

au jour 4 pour induire le métabolisme secondaire et la production des alcaloides.
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Les cultures se sont déroulées dans un bioréacteur en verre de 3-L d’un volume
utile de 2.5-L composé d’un couvercle en acier inoxydable et d’une cuve en verre. Pour
assurer un milieu homogene et éviter un déficit en oxygene, le bioréacteur a été agité
mécaniquement par un double ruban hélicoidal & 60 rpm dans le sens horaire (pompage
vers le haut). De I'air enrichi en O, a été alimenté dans le bioréacteur par un diffuseur
poreux en acier inoxydable install€ dans le fond de la cuve, qui a engendré des fines
bulles de gaz. La concentration en oxygene, mesurée par une sonde immergée dans le
milieu, a été maintenue a un minimum de 60 % (saturation en air) par un syste¢me de
contrble, pour une pression au détendeur de 15 psi (Aubry 1995 ; Sirois 1997). Le mé-
lange gazeux était assuré par deux contrdleurs massiques. Sachant qu’en milieu indus-
triel, la culture se déroulera toujours dans une cuve d’acier inoxydable (absence de lu-
miere), le réacteur expérimental a été protégé des rayons lumineux. De cette facon la
dégradation des alcaloides par la lumiere a ét€ évitée. La température était maintenue a
25 £ 2 °C. Le bioréacteur a €té stérilisé a P"autoclave (121 °C, 1 atm, 90 min) avec le
milieu de culture (méme composition que le flacon). La solution d’élicitation (voir plus
bas) contenue dans un flacon a ét€ stérilisée en méme femps que le bioréacteur. Le rap-
port d’inoculation des cellules dgées de 11 jours des flacons agités était de 33 % (v.vh,
ce qui induit des concentrations initiales de biomasse d’environ 3.7 gDW.L". Les cel-
lules ont ét€ é€licitées apres 4 jours de culture avec une concentration d’extrait de chi-
tine de 160 mL.L" dans le bioréacteur. Les paramétres opératoires de la culture en bio-

réacteur sont résumés dans le Tableau 2.1.



Au niveau de I’aération, le maintien de ia consigne en oxygéne (60% saturation
en air) a été assuré par un systéme de contrdle et d’acquisition de données. L’ oxygene
dissous a été mesuré par la sonde immergée dans le milieu de culture afin d’envoyer un
signal au systeme d’acquisition. A partir de cette valeur, le contrdleur a envoyé une
consigne de débit aux contrbleurs de débits massiques. Le programme de contrble a
agit chaque minute de fagon a respecter la consigne. Au départ, les valeurs initiales des
contrbleurs massiques étaient de 100 mL.min™ pour I'air et de débit nul pour 0. Dans
le cas, ot la sonde montrait un déficit en O, (< 60 % sat. air), le programme était tel
que le débit d’air augmentait jusqu'a la valeur maximale de 200 mL.min".

- si le débit d’air atteignait 200 mL.min" et que la concentration d’O; n’était
toujours pas suffisante, une ouverture du contrdleur massique d’O; se faisait tout en
maintenant un débit total de 200 mL.min™"

- si le rapport débit d’air/ débit d’O; atteignait 50/50 et que la concentration
d’O, n’était toujours pas suffisante, une augmentation du débit d’air se faisait jusqu'a la

valeur maximale de 400 mL.min"’
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Tableau 2.1 Conditions opératoires d’un bioréacteur &’ Eschscholtzia californica

Parametres de culture

Valeurs

Température

Pression d’alimentation
Vitesse d’agitation
Sens d’agitation
Luminosité

Rapport d’inoculation

Elicitation

25x2°C

15 psi au détendeur

60 rpm

sens horaire (pompage vers le haut)
réduite (parois recouvertes)

33 % v/v (cellules de 11 jours)

160 mL.L" (jour 4)

Paramétre controlé

Valeur

O, dissous

60 % saturation d’air
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Un échantillon de la suspension cellulaire était pris quotidiennement afin
d’assurer le suivi des paramétres comme la biomasse (poids sec et humide), la produc-
tion (mesure des alcaloides intra et extracellulaires), la nutrition (mesure des nutriments
intra et extracellulaires) et le pH. Pendant 10 jours, I’évolution de la croissance et de la

production en métabolites secondaires par les cellules de plantes a été suivie.

2.2.2 Description du bioréacteur

Le montage du bioréacteur était constitué de 5 systémes principaux : alimenta-
tion en air, agitation, condenseur, échantillonnage et élicitation. La
Figure 2.1 décrit la configuration de base du bioréacteur utilisé. Cette configuration
respectait les rapports géométriques du bioréacteur développé par Jolicoeur ef al.

(1992).
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Figure 2.1  Montage du bioréacteur

11 : condenseur

12 : filtre d’air (fibre de verre)
13,14 : contréleur massigue (air et
0,)

15 : port d’échantillonnage

16 : cuve de verre

17 : tube d’acier inox

18 : tuyau de silicone d’entrée d’air
19, 25 : pince métallique

20 : flacon stérile d’EtOH entre ies
échantillonnages ou stérile vide
avant le 1" échantillon

21 : niveau de liquide du bioréacteur
22 : embout de verre érod€ pour
connexion au flacon
d’échantillonnage

23: port d’alimentation (€liciteur
et/ou résines)

24 : port ¢’inoculation

alimentation
d’air
alimentation
d’O,

1 : diffuseur d’air

2 : agitateur

3 : chicane (3x)

4 : couvercle

5 : anneaux de serrage du couvercle

6 : électrode pH

7 : sonde O,

8 : moteur d’agitation

9, 10 : filtre d’air PTFE
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Systeme d’alimentation en air

La sonde O, (n°7 a la Figure 2.1) a ét€ connectée au systéme de contrle et
d’acquisition de données. La calibration de la sonde se faisait par bullage d’azote (0%
saturation en air) suivi d’un bullage d’air (100 % saturation en air). La calibration de la
sonde O; devait €tre réajustée dans le réacteur apres stérilisation de celui-ci. Pour
I’alimentation en air, le tuyau d’entrée d’air (n°18) était connecté au diffuseur d’air po-
reux (n°1) installé au fond du bioréacteur. Un contrdleur de débit massique d’air ajus-
tait le débit d’air et un autre contrdleur massique O, ajustait le débit d’O; selon les
consignes du contrOleur. Les alimentations d’air et d’O, ont €té connectées ensemble
dans un tuyau pour assurer un mélange avant ’entrée du bioréacteur. Afin d’injecter un
gaz pur, un tube cylindrique rempli de fibre de verre (n°12) servant de pré-filtre aux gaz
et un filtre absolu PTFE (n°9, n°10) ont été ajoutés a 'entrée et a la sortie du réacteur,
respectivement. Les deux contrdleurs massiques ont €t€ préalablement calibrés a 1'aide

d’un débitmetre.

Du lubrifiant a ét€ déposé€ sur le joint d’étanchéité du couvercle du bioréacteur.
Pour vérifier I’étanch€ité de I'ensemble du systéme, de I’air était injecté avec la sortie
bloguée par une pince métalligue. Dans le cas ol le débit d’air, mesur€ 2 la sortie était
non nul, de 'eau savonneuse était injectée sur les connexions afin de détecter les fuites

de gaz. La pression maximale imposée lors du test d’étanchéité était de 5 psi.
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Systeme d’agitation

Le moteur (n°8), le contrdleur de vitesse d’agitation, le ruban et 'arbre
d’agitation du bioréacteur ont assuré I’agitation du mélange. La vitesse d’agitation a €té
fixée a I'aide d’un stroboscope. Les 3 chicanes ont été placées sur le couvercle en res-

pectant I’orientation optimale de 10° par rapport au rayon (Jolicoeur ef al., 1992).

Systeme de condensation

Le condenseur (n°11) alimenté en eau froide et placé a la sortie des gaz du réac-
teur a permis de retenir I’humidité des gaz de sortie dans le réacteur. De I'eau froide
(environ 10 °C) circulait au sein du condenseur pour le maintenir refroidi. Un filtre -
PTFE (n°9), connecté au condenseur assurait une légere surpression dans le bioréacteur

(~1-2 psi) et prévenait la contamination.

Systéeme d’échantillonnage

Le port d’échantillonnage (n°15), & 45 ° d’inclinaison, a été préalablement
congu (Jolicoeur et al., 1992) afin de minimiser ’accumulation de cellules. Un tuyau en
plastique assurait une connexion entre le port d’échantillonnage et ’embout de verre
€rodé. Cet embout érodé permettait une connexion aseptiqgue avec un flacon

d’échantillonnage. Une pince métallique (n°19) a maintenu le tuyau fermé. Apres le



47

premier échantillonnage, I"embout de verre a ét€ trempé dans un flacon stérile

d’éthanol (n°20) entre les échantillonnages.

Systéme d’élicitation

Un flacon contenant 400 mL de la solution d’extrait de chitine a été connecté
par un tuyau de silicone sur un port d’alimentation du couvercle (n°23). Le tuyau a été
maintenu fermé par une pince métallique. Le flacon d’élicitation a donc été stérilis€ en
méme temps que le bioréacteur. Lors de I’élicitation, I’ajout de cette solution au bio-

réacteur a été assuré par une pompe péristaltique.

Calibrations et précautions a prendre

Avant la culture, le couvercle (n°4), la cuve du bioréacteur (n°16), les chicanes
(n°3) et le ruban hélicoidal (n°2) ont été lavés au savon et rincés abondamment a 'eau
distillée. La cuve en verre était entourée de deux couches de papier aluminium pour
protéger le réacteur des rayons lumineux. De plus, des courroies d’attaches a crans
d’arrét ont été posées sur chaque tuyau pour éviter une déconnexion en cours de stérili-

sation ou de culture qui aurait pour effet d’annuler les conditions aseptiques.
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2.2.3 Stérilisation

Un volume de 1667 mL de milieu de culture (méme composition que les fla-
cons) a été introduit dans le bioréacteur afin de stériliser ce milieu de culture en méme
temps que le bioréacteur. Le condenseur entouré de papier aluminium, n’a pas €t€ stéri-
lisé dans son embouchure, mais séparément du bioréacteur. L’inoculation du bioréac-
teur s’est faite par injection des cellules dans I’embouchure prévue pour le condenseur
(n°24). Un entonnoir a ét€ introduit dans ’'embouchure pour la phase d’inoculation. Un
couvercle de boite de Petri en verre a ensuite ét€ placé sur I'entonnoir, le tout était en-
veloppé de papier aluminium. Du coton a été introduit dans I’embout de verre du port
d’échantillonnage et ’entrée du condenseur. Le coton a ensuite été entouré d’emballage
plastique, suivi de papier d’aluminium. Le bioréacteur et le condenseur ont €t€ stérilis€s
en méme temps, a "autoclave pendant 90 min (cycle liquide) a 121 °C, 11 atm. Apres
la stérilisation a I’autoclave, le réacteur était amené encore chaud sous Ia hotte stérile.

La sonde d’O; a été rapidement branchée afin de la polariser avant I'inoculation.

2.2.4 Inoculation

L’inoculation se déroulait sous la hotte 4 flux laminaire, pour conserver
’asepsie. Apres avoir stérilisé la surface de travail avec I’éthanol 70 % v/v, le papier
aluminium de Pentonnoir a été enlevé tout en maintenant le couvercie de boite de Petri

sur I’entonnoir. Quatre flacons contenant la suspension cellulaire 4gée de 11 jours ont
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été pesés et chaque col passé€ au bec Bunzen de fagon & travailler aseptiguement. Apres
avoir soulevé le couvercle de boite de Petri bouchant P’entonnoir, la suspension conte-
nue dans les 3 premiers flacons a été introduite par ’entonnoir. Ces flacons ont €té pe-
sés de facon a connaitre la quantité de suspension introduite dans le bioréacteur (ml,
m2, m3). De fagon a obtenir un volume de 833 mL de suspension cellulaire dans le
bioréacteur, la quantité de cellules introduite pour le dernier flacon était de 833 g -
(ml+m2+m3) g de suspension. Apres introduction de la suspension cellulaire, ’'embout
du condenseur a été chauffé au bec Bunzen et introduit rapidement dans ’embouchure.

Le bioréacteur a pu donc étre retiré de la hotte stérile et mis en route.

2.2.5 Mise en fonctionnement

La pression aux détendeurs d’alimentation d’air, ainsi qu’au niveau de la bon-
bonne 4’0, ont été€ ajustés a 15 psi afin de contrer les pertes de charge. Une consigne
de 100 mL.min "' pour les deux contrdleurs massiques a été imposée au démarrage. La
circulation d’eau pour le systéme de condensation a été mise en route. Le moteur
d’agitation a €t€ lancé 2 une vitesse de 60 rpm dans le sens de rotation horaire (pom-

page du liquide vers le haut). La calibration de la sonde O, a ensuite été réajustée.

2.2.6 Echanﬁﬁﬁ@nnage
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Aprés 'inoculation, le premier échantillon a €t€ prélevé rapidement. En condi-
tion aseptique, le papier d’aluminium du flacon était retiré sous la flamme d’un bec
Bunsen et le col du flacon était pass€ a la flamme. La pince métallique était desserrée et
un volume de 30 mL de suspension cellulaire, suffisant pour les analyses ultérieures, a
été collecté dans le flacon. Le volume ne pouvait pas €tre supérieur afin d’éviter de per-
turber la culture. De plus, il était impératif que le volume du liquide soit suffisant pour
que la sonde d’O; baigne dans le liquide tout au long de la culture. La pince métallique
a ensuite €té resserrée et le port d’échantillonnage a été introduit dans un flacon
d’éthanol pour conserver I’asepsie. Lors des prochains échantillons, I'utilisateur a d
souffler dans le filtre 0.2 um du flacon d’échantillonnage afin de remettre en suspen-

sion les cellules déposées sur les parois du tube d’échantillonnage.

2.2.7 Elicitation

Au jour 4, la solution de I’agent éliciteur €tait introduite dans le bioréac-
teur. Le tuyau du flacon d’alimentation a été introduit dans la té€te de pompe. La pince
métallique fermant le tuyau a ensuite été€ ouverte pour permetire a la solution d’étre

pompée dans le réacteur.



2.3 Bioréacteur perfusé

Les études portant sur la vitesse de sédimentation des cellules et sur le dispositif
de séparation ont été réalisées sous conditions non aseptiques et non €licitées. Les sus-
pensions cellulaires utilisées étaient fraiches et provenaient de cultures de flacons agi-
tés. Les expériences ont été réalisées avec une suspension donnée pour une période

maximum d'un jour de fagon a éviter le biais de la contamination.

2.3.1 Vitesse de sédimentation des cellules de plantes

La vitesse de sédimentation a été déterminée en mesurant la vitesse a laquelle le
front de sédimentation a progressé avec le temps (Figure 2.4.B). Le front de sédimenta-
tion a été défini comme I’interface entre le lit de cellules et le liquide libre de cellules.
Une suspension cellulaire de 100 mL provenant des cultures de flacons agités a ét€ pla-
cée dans une éprouvette en verre de 28 mm L.D. Le volume de cellules sédimentées
(SCV) était déterminé lors de la stabilisation du front de sédimentation, ce qui prenait
de 20 3 60 minutes. Le SCV (en %) a ét€ calculé comme le rapport du volume de cel-

lules sédimentées Vg divis€ par le volume de suspension initial Vo de 100 mL.
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2.3.2 Configuration du dispositif de sédimentation

Quatre dispositifs de séparation cellules/milieu ont été€ évalués pour leur effica-
cité de séparation (Figure 2.2). Les sections d’entrée des dispositifs ont été immergées
dans 3 ¢cm d’une suspension cellulaire mise dans un contenant en polypropyleéne (165
mm x 85 mm I.D.) équipé€ d’un double ruban hélicoidal respectant les rapports géomé-
triques du bioréacteur de 3-L. L'agitation ne pouvait dépasser 30 rpm (pompage vers le
bas ou vers le haut) autrement le front de sédimentation était instable avec le temps. Le
volume initial du contenant était de 650 mL et le niveau liquide a été conservé au ni-
veau initial par ajout de suspension lorsque nécessaire (par ex. en remplissant la boucle
de recirculation). Le liquide a été pompé (pompe péristaltique, Masterflex, Labcor, An-
jou, QC, Canada; cat.#: A77521) a la sortie du dispositif de séparation et recirculé dans
le récipient. A la sortie des dispositifs de séparation, le liquide était échantillonné et
centrifugé pendant 5 minutes (16 000 g) et le DW du résidu mesuré, représentant les
cellules et les débris emportés dans la boucle de recirculation. Le dispositif de configu-
ration A était un entonnoir (hauteur 25 mm, diameétres internes d’entrée et de sortie 38
mm et 20 mm) et les dispositifs de configuration B, C et D étaient des colonnes cylin-
driques de différents diametres et hauteurs (B : 90 mm x 26 mm I.D.; C : 90 mm x 31
mm L.D.; D: 165 mm x 41 mm L.D.). Tous les dispositifs ont été évalués avec ou sans
croix installée 2 leur entrée. La croix était utilisée pour diminuer les vortex et les oscil-
lations du liquide et consistait en une feuille de polystyréne de 1 mm avec une hauteur

de 10 mm.
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Figure 2.2  Différentes configurations pour le dispositif de séparation cellu-
les/milieu. Le dispositif A était un entonnoir (hauteur 25 mm, diametres internes
d’entrée et de sortie 38 mm et 20 mmy), le dispositif B (90 mm x 26 mm 1.D), C (90 mm
x 31 mmI.D)et D (165 mm x 41 mm 1.D.) étaient des colonnes cylindriques. Tous les

dispositifs ont €t€ testés avec et sans croix en polystyrene (10 mm de hauteur, 1 mm

d’épaisseur) installées a leur section d’entrée.



Pour la colonne D, un plus grand contenant de polypropylene de 145 mm x 105
mm a été utilisé avec un volume initial de suspension de 1000 mL. Le méme agitateur
que celui du plus petit récipient (650 mL) a ét€ utilisé€ et fix€ a une vitesse rotationnelle

de 60 rpm (pompage vers le bas ou le haut).

2.3.3 Configuration des colonnes d’extraction

Les colonnes d'extraction contenant des résines fluidisées ont été congues sur
base de la vitesse de sédimentation des cellules du bioréacteur. La configuration du lit
compacté a montré une grande susceptibilité & I'obstruction provoquée par l'accumula-
tion de débris de cellules. La fluidisation permet alors aux débris de cellules de passer
librement au travers du lit fluidis€ de résine. De cette facon, les effets de surpression
dans les tuyauteries qui pourraient survenir dii a 'accumulation de débris sont réduits.
Les colonnes de résine ont ainsi €té congues afin de garder les résines fluidisées pen-
dant la durée de la culture. Les vitesses de sédimentation étant fixées par les cellules,
les différents diametres des colonnes de résines ont été alors déterminés pour la culture
perfusée. Pour maintenir la vitesse de fluidisation constante dans les colonnes de résine
malgré la vitesse de sédimentation variable, le diamétre des colonnes devait aussi
changer avec le temps. Expérimentalement, la vitesse de fluidisation des résines XAD-

,, PR s -1 . oo . N . © s »
7 a été mesurde 3 70 mm.min . Trois colonnes de différents diamétres ont ainsi 6t€ sé-
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lectionnées: colonne I (26 mm 1.D.) pour le jour 4, 5 et 6, colonne I (17 mm 1.D.) pour

les jours 7 et 8 et la colonne III (13 mm 1.D.) pour le jour 9.

2.3.4 Détermination du Kpa du bioréacteur perfusé

Différentes conditions d'aération et d'agitation ont ét€ évaludes pour étudier le
transfert dans le bioréacteur rempli d'eau. L'agitation a ét€ testée aux vitesses de 45 rpm
et 2 60 rpm dans le sens anti-horaire (pompage vers le bas) et dans le sens horaire

(pompage vers le haut).

2.3.5 Culture dans le bioréacteur perfusé

La culture est réalisée dans le bioréacteur de 3-L, décrit rigoureusement dans la
section précédente, pourvu d’un dispositif de perfusion et de recirculation du milieu
(Figure 2.3 et Figure 2.4). Toutes les conditions opératoires sont les mémes par rapport
au réacteur non perfusé, excepté certaines différences décrites ici. Dans le cas du bio-
réacteur perfusé, le diffuseur poreux ne se trouve pas au fond de la cuve mais 2 6 cmen
dessous du niveau de liquide. Le volume utile était de 2.5-L pour toutes les cultures
non perfusées, par contre pour le bioréacteur perfusé, le volume total €tait de 3.2-L
avec un volume mort de 860 mL. La vitesse de rotation était de 40 rpm (pompage vers

le bas) au lieu de 60 rpm (pompage vers le haut).
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Figure 2.3  Bioréacteur connecté au systeme de perfusion



Figure 2.4  Photographies du systéme perfusé (A) et du bioréacteur de 3-L

pourvu de guatre colonnes de sédimentation (B).
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Au niveau de I'inoculation, le ratio était plus €élevé 47 % (v/v), comparé 2 33 % (v/v),
afin de respecter les dilutions importantes dans le bioréacteur perfusé. La concentration
initiale de biomasse était de 5.1 gDW.L’E. Au jour 4, le milieu frais (690 mL) et la solu-
tion de chitine (540 mL) étaient ajoutés pour remplir le volume du bioréacteur (2320
mL) ainsi que le volume mort (860 mL). Apres élicitation (Ie jour 4), le milieu a été
recirculé par quatre tétes de pompe péristaltique (Masterflex; cat.#: 77390-00) a travers
quatre dispositifs de séparation (type D avec une croix d’acier inoxydable d’une hau-
teur de 10 mm), chacun se composant d'une colonne cylindrique qui sépare le milieu
des cellules par sédimentation. Les sections d’entrée des colonnes étaient situées a 7 cm
sous la surface moyenne du liquide. Les quatre tuyaux de 1.6 mm LD. étaient raccordés
ensemble apres la pompe a un tube commun de 6 mm I.D. menant au module de
deuxiéme étape de s€dimentation, inséré avant les colonnes de résine XAD-7. Le mo-
dule de rétention a €t€ un décanteur configuré pour retenir un maximum de particules
flottantes et sédimentées (Figure 2.5). Chaque colonne de résine a €té utilisée alternati-
vement, avec les résines maintenues dans un état de fluidisation. Avant de les insérer
dans les colonnes, les résines ont ét€ préalablement conditionnées comme expliqué par
aprés (section 2.5). Le milieu sans cellules sortant du systéme de perfusion a ét€ recir-
culé (45 mL.min™) au jour 4, 5 et 6 dans la colonne Nalgene I (185 mm x 26 mm 1.D),
contenant 29.8 g de résines XAD-7. L'écoulement a alors été transféré manuellement
vers la colonne II (240 mm x 17 mm 1.D.) contenant 23.6 g de résines, pour la recircu-
lation au jour 7et 82 16 mL.min". Au jour 9, la recirculation (11 mL.min"") a été faite

au travers de la colonne IH (330 mm x 13 mm [.D.), contenant 17.4 g de résines. Un
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grillage en acier inoxydable de 45 um d’ouverture (les Laboratoires de Spectre, le
Ranch Dominguez, CA, USA) a été utilisé comme écran pour retenir les résines a I'inté-
rieur des colonnes. Une sonde de pression (Dynisco, York Nord, ON, Canada) a été
utilisée pour mesurer la pression a 'entrée des colonnes de résine. Quand une augmen-
tation de pression de 0.5 atm était observée, la recirculation a été automatiquement in-
terrompue. Un piége & mousse a €té install€ avant le condenseur pour retenir les cellu-
les entrainées par 1'écoulement d'air de sortie. La mousse piégée a €té régulicrement
reinjectée dans le bioréacteur. Un volume de 1 mL d'anti-mousse (Mazu, BASF Corpo-
ration, Gurnee, IL, USA) a ét€ injecté dans le réacteur a perfusion juste apres I'élici-

tation.



Figure 2.5  Photographie du module de rétention des particules provenant des co-

lonnes de sédimentation du bioréacteur
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2.4 Préparation de 'exirait de chitine

Afin d’induire la phase de production, une solution de chitine a été injectée 4
jours apres le démarrage du bioréacteur. Pour préparer I'extrait de chitine (10 g.L'l), la
chitine a été moulue au pilon et diluée dans le milieu de culture B5 (méme composition
que les flacons). Pour assurer une bonne dilution de la chitine, la poudre €tait moulue
en 2 fois. La solution était autoclavée pendant 30 min (cycle liquide) a 121 °C et refroi-
die sous agitation par un barreau magnétique. Ensuite, la solution refroidie était filtrée
sur deux couches de tissus Miracloth sous vide. Le matériel et la méthode pour la pré-
paration de I’extrait de chitine sont donnés précisément a la procédure opératoire nor-

malisée (PON) en Annexe B.

25 Description du protocole PL-CULT-006 : Injection de résines
XAD-7 dans une suspension d’Eschscholtzia californica élicitée en bio-

réacteur de 3-L

Cette procédure d’opération a pour objectif de définir la marche a suivre pour
conditionner et injecter des résines contenues dans une solution élicitrice & une suspen-
sion d’Eschschoitzia californica en bioréacteur. Les métabolites secondaires ont €té

extraits de la culture grice 3 "adsorption des résines neutres polymériques XAD-7,



ajoutées dans le bioréacteur. Le plan expérimental décrivant avec précision les étapes a

suivre pour la préparation et I’addition des résines se retrouve en Annexe C.

Afin de conditionner les résines, celles-ci ont €té immergées pendant un mini-
mum de 24 h dans du méthanol. Elles ont ensuite été rincées 4 fois a 'eau déionisée
pour enlever toute trace de méthanol. Enfin, uniquement la fraction des résines de
grands diametres (>400 pm) était conservée pour les expériences. Les résines trop fines
ont été éliminées par filtration sous gravité sur un grillage nylon de 400 um
d’ouverture. Les résines ont ensuite été conservées dans un flacon rempli d’eau déioni-

sée.

La solution composée des billes de résines XAD-7 et de I'agent éliciteur (la chi-
tine) était contenue dans le flacon d’alimentation et stérilisée en méme temps que le
bioréacteur. Cette solution a ét€ injectée apres 4 jours de culture. La solution était pré-
parée de fagon 3 obtenir dans le bioréacteur une concentration de 50 g.L”' en résines, et
de 160 mL.L™" d’extrait de chitine. Le mode opératoire d’injection est équivalent au
protocole PL-CULT-005 (Culture d’Eschscholtzia californica élicitée, en suspension,

en bioréacteur de 3-L).
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2.6 Analyses

Pendant les 10 jours de culture, un échantillon de suspension cellulaire (30-50
mL) a été prélevé stérilement chaque jour, de préférence aux mémes heures. Les échan-
tillons prélevés quotidiennement ont été soumis a différentes analyses: pH, poids hu-
mide, poids sec, nutriments extracellulaires (Cl, POy, SO4, NO3, Ca, Mg, Na, NHy, K,
glucose, fructose, sucrose), nutriments intracellulaires (Cl, POy, SO4, NO5;, Ca, Mg, Na,
NHy, K, glucose, fructose, sucrose),b alcaloides extracellulaires (sanguinarine, chelery-
thrine, chelilutine, macarpine, chelirubine), alcaloides intracellulaires (sanguinarine,
chelerythrine, chelilutine, macarpine, chelirubine), alcaloides adsorbés par les résines

(sanguinarine, chelerythrine, chelilutine, macarpine, chelirubine).

Le poids humide des cellules a d'abord €ét€ obtenu par filtration de 10 mL de
suspension cellulaire a travers un filtre papier Whatman (Fisher Scientific, Pittsburgh,
PA, USA; cat.#: 09874-48) sous vide. L'échantillon a ét€ mis dans un four2a60°C
pendant 24 heures pour la mesure du poids sec. Afin d’obtenir des cellules lyophilisées,
les cellules humide ont été évaporées sous vide afin de les assécher (Dura-Top FTS

Systems, Bulk Tray Dryer, NY, USA) pendant 24 heures 2 -5 ° C et -97 kPa.
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Hydrates de carbone

10 mg de biomasse Iyophilisée ont été lavés trois fois par de I'éthanol 80 %,
suivi chague fois par 15 minutes de soniquation. Ensuite, le surnageant a &té centrifugé
5 minutes a 16 000 g et analys€ par HPLC. Le milieu de culture a été filtré a4 0.45 um
(Fisher Scientific; cat.#: 09-902-10) et analys€ par HPLC comme décrits plus loin. Les
concentrations en glucose, fructose et sucrose ont été quantifiées en utilisant un sys-
t&me HPLC Beckman Coulter (pompe modele 126, auto-sampler modele 508) et un
détecteur a indice de réfraction (ERC-7515-A). Une colonne analytique carbohydrate
ES Alltech prevail (250 mm x I.D de 4.6 mm, 5 um) a été couplée a une colonne de
garde carbohydrate ES Alltech prevail (7.5 mm x 4.6 mmlL.D., 5 pm) maintenue a 35 °
C. La phase mobile était composée du solvant acétonitrile et d’eau 75:25 (v/v) pour un

débit de 1.0 mL.min"" et un volume d'injection de 20 pL.

Ions

10 mg de biomasse lyophilisée ont été lavés avec 1.5 mL d'acide trichloroacéti-
que (5 %; w/v). La solution a ét€ soniquée a 40 °C pendant 30 minutes et ensuite centri-
fugée 10 minutes a 16 000 g. Le surnageant a ét€ analysé par HPLC. Le milieu de
culture a été filtré a 0.45 um (Fisher Scientific; cat.#: 09-902-10) et analysé par HPLC.
Les concentrations des ions majeurs (Cl, NOs', PO”, SO, NH,', K, Na*, Mg*,Ca®")
ont été quantifides en utilisant un systéme Dionex IC (AI-450) €quipé par une pompe

gradient, un détecteur électrochimique pulsé en mode conductivité et un auto-sampler
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Thermofinnigan AS-3500. Pour les anions, la séparation a €€ faite par une colonne
analytique Dionex IonPac AS-14 (250 mm x 4 mm L.D., 9 um) couplée & une colonne
de garde Dionex IonPac AG-14 (50 mm x 4 mm 1.D., 9 um) et un supresseur ASRS-
ultra (4 mm). La phase mobile était composée de 2mM NaCOs / 1 mM NaHCGO; a un
débit de 1.0 mL.min"'. Pour les cations, analyse a été faite par une colonne analytique
IonPac CS-12A (250 mm x 4 mm LD., 8um), une colonne de garde IonPac CG-12A
(50 mm x 4 mm LD., 8um), et un supresseur CSRS-ultra I (4 mm). La phase mobile

était composée d’une solution acide de 20 mM pour un débit de 0.9 mL.min".

Alcaloides

40 mg de biomasse lyophilisée ont été extraits trois fois par 1.5 mL de méthanol
acidifié (0.5 % HCI, v/v), suivi chaque fois par 15 minutes de soniquation. Le surna-
geant a été centrifugé 10 minutes & 16 000 g, évaporé sous vide et resuspendu dans 400
uL de méthanol acidifié (0.5 % HC], v/v) pour les analyses de HPLC. La concentration
d'alcaloides extracellulaires dans le milieu a €té déterminée par une extraction phase
solide sur des colonnes Phenomenex Strata Ci5-E (capacité de 3 mL, packing de 300
mg). Le conditionnement de la colonne a été fait par ajout de 3 mL de méthanol acidi-
fié (0.5 % HCI,; v/v) suivi de 3 mL d’eau distillée. Le milieu (10 mL) a ét€ injecté et
ensuite, 3 mL de la solution de méthanol acidifi€ 10 % (v/v) a été appliqué pour net-
toyer la colonne. L’élution finale a été faite avec 1 mL de méthanol acidifi€ (0.5 %

HCI; v/v). La solution a été filtrée (0.45 um, PTFE membrane, VWR; cat.#:28143-981)
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avant les analyses par HPLC. Aprées la séparation par sédimentation de la biomasse, les
résines ont &€ rincées dans l'eau distiliée. Le contenu dans les résines a ét€ extrait 5
fois dans 10 mL de méthano! acidifi€ (0.5 % HCI; v/v). Le volume a ét€ ajusté 2 50 mL
avec du méthano! acidifi€ (0.5 % HCI; v/v). Pour analyser le contenu en alcaloide des
colonne de résines, la totalité des résines a été extraite 5 fois avec 60 mL de méthanol
acidifié (0.5 % HCI; v/v). Le volume a €t€ ajusté a 300 mL avec du méthanol acidifié
(0.5 % HCI; v/v). La solution (1 mL) de chaque échantillon a été filtrée (0.45 pm,

PTFE membrane, VWR; cat.#:28143-981) avant 1'analyse par HPLC.

L'analyse des alcaloides (intracellulaires, extracellulaires et adsorbés sur rési-
nes) a été réalisée par un systeme HPLC Beckman Coulter (pompe modele 126, auto-
sampler modele 508). Les molécules de sanguinarine, de chelerythrine et de chelirubine
ont été quantifiées par le détecteur a fluorescence (Aex = 330 nm, Aen = 570 nm, modele
Jasco FP-1520) et de macarpine et de chelilutine ont €t€ quantifiées par PDA (341 nm,
modele Beckman Coulter 168). Une colonne analytique Zorbax Eclipse XDB-Cig (250
mm x 4.6 mm L.D.; 5 um) a €té€ couplée 2 une colonne de garde Securiguard Cig
(35°C), pour un débit de 1.5 mL.min” et un volume d’injection de 20 pL. La phase
mobile était composée du solvant 50mM H3PO4 (pH 3 ajusté avec KOH) et acétonitrile

injecté par gradient de concentration.
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3: RESULTATS ET DISCUSSIOI

Dans ce chapitre, un bioréacteur perfusé incorporant un systeme efficace de sé-
paration cellule/milieu a été€ développé. Ce bioréacteur a été couplé a 3 colonnes exter-
nes de résines polymériques, utilisées a tour de rble, afin de recirculer a haut taux de
dilution le milieu et extraire en continu les métabolites produits. L’étude hydrodynami-
que a été réalisée pour déterminer les conditions opératoires qui permettent d’obtenir
un front stable de séparation des cellules et du milieu. Les cellules en suspension de
Eschscholtzia californica ont été utilisées comme modele pour la production des alca-
loides. La croissance et la production des cellules ont ainsi été étudiées afin de valider

le systeme.

Deux cultures ont été réalisées afin de pouvoir comparer les différentes condi-
tions opératoires. Pour chacune des cultures, deux bioréacteurs ont ét€ menés en paral-
1¢le: un bioréacteur test et un bioréacteur utilisé comme contrdle. Pour la premigre
culture, les deux bioréacteurs ont €t€ €licités au jour 4 et au méme moment des résines
de XAD-7 (50 g.L'") ont aussi été ajoutées au bioréacteur de test. Pour la deuxiéme
culture, le bioréacteur de test était en mode perfusé avec recirculation du milieu a partir
du jour 4 dans la colonne de résines. Dans le bioréacteur de contrdle, des résines XAD-
7 {60 g.}i‘i) ont €té ajoutées dans la suspension au jour 4, avec des concentrations simi-

laires au bioréacteur de contrble de la premiere culture. Afin de pouvoir comparer les
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résultats, le bioréacteur de contrble a été agit€ a une vitesse de 40 rpm (sens anti-

horaire), contrainte de vitesse imposée au bioréacteur perfusé.

3.1 Etude de la séparation milieu/cellules de plantes

3.1.1 Relation entre la vitesse de sédimentation et le SCV de la suspension

La séparation cellule/milieu est fondée sur le principe de sédimentation. Etant
donné qu’il a été précédemment observé que la porosité d’un lit de cellules évolue avec
I’4ge de la culture et peut varier en fonction de la sous-culture, le parametre volume
sédimenté des cellules (SCV) a été préféré a la matiere seche (DW) pour qualifier la
sédimentation des cellules. La vitesse de sédimentation a été déterminée dans la région
linéaire décroissante du graphe de la hauteur du lit de cellules en fonction du temps
(§D=0.7%, R2=99.6%) (Figure 3.1.A). Il a ét€ observé que la vitesse de sédimentation
des cellules décroft linéairement avec le SCV de la suspension (Figure 3.1.B). Néan-
moins, une augmentation de la densité cellulaire peut causer des effets stériques et hy-
drodynamiques, ce qui influence la sédimentation des cellules. Pour un SCV supérieur

2 55 %, cet effet stérigue/hydrodynamique semble devenir important et la vitesse de

sédimentation diminue alors plus lentement avec I’augmentation du SCV.
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Figure 3.1  Etude de la vitesse de sédimentation dans une éprouvette en verre de
100 mL de suspensions provenant de flacons agités. Vitesse de sédimentation en fonc-
tion du SCV (A), et profil de sédimentation en fonction du temps pour une suspension

gée de 4 jours (B).

69



70

Les résultats de la Figure 3.1.B montrent aussi que I’age des cellules n’est pas
un parametre fiable pour la prédiction de la vitesse de sédimentation d’une suspension
de cellules. Le poids sec des cellules est également un parametre a rejeter pour mesurer
la sédimentation. En effet, les cellules possedent une m€me vitesse de sédimentation le
jour 3 et le jour 4 alors que leurs poids secs sont nettement différents (5.4 gLlet7.2
g.L'"). Tl est évident que la vitesse de sédimentation des cellules évolue avec le temps
de culture et il faudra donc que la vitesse de pompage de la suspension a travers les

dispositifs de séparation cellules/milieu soit changée au cours du temps.

3.1.2 Conception du dispositif de séparation

Deux configurations de dispositifs de séparation cellules/milieu ont été étu-
diées: une configuration de type conique (un entonnoir, type A) et une configuration de
type cylindrique (types B, C et D). Les effets de la vitesse de pompage ainsi que de la
géométrie et de la taille du systéme sur I’établissement d’un front stable de séparation
cellules/milieu ont été examinés dans un contenant pourvu d’un agitateur. La configu-
ration A a ét€ érudiée a cause de la réduction linéaire de sa section d’entrée. Immergée
dans une suspension de cellules contenant 240 gWW.i’l (vitesse de sédimentation de
1.5 mm.min’"), le flux de sortie en régime permanent contenait 40 gWW.L" en pom-
panta 1 mL.min" (vitesse de pompage de 0.9 mm.min”' 2 I’entrée). Malgré une vitesse
du liquide a I'entrée du dispositif plus faible que la vitesse de sédimentation de Ia sus-

pension, une mauvaise séparation a €t€ constatée. Pour remédier au probleme, I’ajout
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d’une croix a travers la section d’entrée du dispositif a impliqué une diminution des
turbulences induites par 'hélice du réacteur, turbulences empéchant I’établissement
d’un front stable de séparation cellules/milieu. La concentration de cellules dans le flux
de sortie en régime permanent a ainsi ét€ réduite a 10 g‘WW.L'1 pour 1 mL.min" (vi-
tesse de pompage de 0.9 mm.min ). Néanmoins, le dispositif de type A a présenté une
grande sensibilité a I’hydrodynamique du bioréacteur et a donc ét€ rejeté. Le dispositif
cylindrique de type B a permis ’amélioration du processus de séparation avec un flux
de sortie contenant 6 gWW.L™ pour un débit de 1 mL.min" (vitesse de pompage de 1.9
mm.min"") avec une suspension cellulaire similaire (240 gWW.L'l, vitesse de sédimen-
tation de 1.5 mm.min™). L’augmentation du diamétre interne de colonne 4 31 mm (type
C) au lieu de 26 mm (type B) a permis d’augmenter le débit de sortie. Trois suspen-
sions cellulaires ayant des vitesses de sédimentation de 5.5 mm.min'l, 4.8 mm.min"! et
2.0 mm.min’' respectivement ont été utilisées et le débit a été ajusté pour avoir des vi-
tesses du liquide égales aux vitesses respectives de sédimentation (4.1 mL.min", 3.6
mL.min", 1.5 mL.min ™). La concentration cellulaire de sortie était alors de 4 =2
gWW.L" dans toutes les conditions. Avec des débits supérieurs (5.6 mL.min" (7.4
mm.min™'), 5 mL.min" (6.6 mm.min™), 3.1 mL.min"' (4.1 mm.min™)), la stabilité du
front n’a jamais été atteinte. Ces résultats montrent I'importance de pomper 2 une vi-
tesse plus petite que la vitesse de sédimentation de fagon a avoir un front de séparation
stable. Les résultats sont repris dans le tableau 3.1. Ensuite, un dispositif de type D pos-
sédant un diameétre supérieur de 41 mm a été étudié. Différents débits ont €galement €té

testés sur différentes suspensions.
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Tableau 3.1 Comparaison des dispositifs de séparation
Présence Type Vitesse de Cellules Vitesse de
d’une croix de colonne sédimentation entrainées pompage

(mm.min™?) (gWW,L'l) (mm.min™)

Non A 1.5 40 0.9

Oui A 1.5 10 0.9

Oui B 1.5 6 1.9

Oui C 55 4+2 4.1

Oui C 4.8 42 3.6

Oui C 2.0 4+£2 1.5
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Une séparation efficace (4 =2 gWW.L'E) a également été observée pour cette
colonne travaillant & une vitesse de pompage équivalente a la vitesse de sédimentation
des cellules. Le débit requis pour obtenir un front stable variait ainsi lin€airement avec
les diametres de colonne de 26, 31 et 41 mm, ce qui supposait que 'effet des parois

était négligeable dans le cadre de cette étude.

3.1.3 Modifications de conception du bioréacteur

Un ensemble de 4 colonnes de type D (165 mm x 41 mm 1.D.) a été sélectionné
et a joué également le rdle de chicanes de surface (Jolicoeur et al., 1992). Cette confi-
guration a permis d’obtenir une homogénéisation optimale comme suggéré par Joli-
coeur et al. (1992). Suite aux contraintes géométriques de I’installation, les sections

d’entrée des colonnes ont été immergées a 7 cm sous la surface de liquide.

Afin de concevoir le systéme, différents parametres ont été étudiés en bioréac-
teur. L influence sur la séparation cellules/milieu de la distance entre ’agitateur et
’entrée des colonnes de séparation a été étudiée & une vitesse de 60 rpm, pour une rota-
tion anti-horaire (pompage descendant) et horaire (pompage ascendant) avec une sus-
pension cellulaire de 13 jours d’4ge. La hauteur de liquide exempt de cellules en haut
de colonne a été mesurée. Pour éviter toute influence de la boucle de recirculation et du

temps, le débit était arrété une fois la colonne pleine de liguide. Etonnamment, plus la



distance colonne-hélice était petite, plus la hauteur de la zone exempte de cellules €tait
grande et donc Iefficacité de la séparation élevée. L effet du sens et de la vitesse de
rotation ont également été éudiés (Tableau 3.2). La perturbation du front cellulaire a
augmenté avec la vitesse de rotation mais une rotation anti-horaire a induit des pertur-
bations moindres du front. L’ utilisation d’une croix en entrée de colonne a également
augmenté la stabilité de séparation. En conclusion, les parametres d’opération optimaux
en bioréacteur ont pu étre fixés par cette étude. La distance entre I’agitateur et les co-
lonnes D, pourvues d’une croix, a ainsi été fixée & 1 cm et la vitesse de rotation a 40

rpm pour une rotation anti-horaire.
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Tableau 3.2 Influence des conditions opératoires sur la stabilité du front pour une

suspension Agée de 13 jours, avec une distance de 1 cm entre la colonne et le haut de

l'agitateur. Le front a été considéré stable lorsque la hauteur minimale de liquide était

de 5 cm.

Croix  Vitesse d’agitation (rpm) Rotation horaire Rotation anti-horaire
non 25, 30, 35 pertes faibles de cellules front stable
oui 30 front stable front stable
non 40,60 pertes élevées de cellules pertes élevées de cellules
oui 40,60 pertes faibles de cellules front stable




L’injection de gaz au pied du bioréacteur a engendré I'introduction de
nombreuses bulles dans les colonnes de séparation, ce qui a déstabilisé le front et créé
une zone de mélange au sein des colonnes. Le positionnement du diffuseur gazeux a1
cm au dessus de Uentrée des colonnes a réduit quasiment a zéro le nombre de bulles
entrant dans celles-ci. L’effet de cette position du diffuseur gazeux sur le taux de trans-
fert de "oxygene a alors été évalué (Figure 3.2). La position a eu beaucoup plus
d’influence sur le Kya que la direction et la vitesse de rotation. Malgré une baisse nette
du potentiel du bioréacteur a distribuer I’oxygéne nécessaire aux cellules lorsque le dif-
fuseur se situe a 6 cm de la surface du liquide, il a été observé que le taux de transfert
d’oxygene est suffisant lors de I'utilisation de gaz enrichi en oxygéne. Le OUR maxi-
mum attendu pour une suspension cellulaire de E. californica de 10 gDW.L7 est de
2.43 mMOg.gDW'1 (Lamboursain ef al., 2002) ce qui implique un Kja requis de 21.6
h! pour un apport d’air et de 4.6 h™' pour un apport d’oxygéne pur. Comme montré sur
la Figure 3.2, un mélange gazeux d’air enrichi en oxygene au dela de 200 mL.min" est

adéquat.

76



25

15+

O € ! L] n L] I L l € n [ L
0 50 100 150 200 250 300 350 400 450

i ¥ i ¥ {

debit gazeux (mL.min")

Figure 3.2  Influence du débit d’air sur le Kya. (0) 60 rpm, horaire (pompage
vers le haut), diffuseur installé dans le fond de la cuve du bioréacteur; (0) 60 rpm, anti-
horaire (pompage vers le bas), diffuseur installé & 6 cm de la surface de liguide; (©) 45
rpm, anti-horaire, diffuseur de surface (6 cm); (m) 60 rpm, horaire, diffuseur de surface

(6 cmy).
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Une suspension cellulaire a €té cultivée en bioréacteur afin de déterminer
I’évolution des vitesses de sédimentation avec le temps. Les conditions opératoires de
culture ont respecté les conditions optimales déterminées par les études hydrodynami-
ques (4 colonnes de type D, croix en entrée, 40 rpm, rotation anti-horaire, 1 cm entre
I’hélice et les sections d’entrée des colonnes). La vitesse de sédimentation de chaque
échantillon a alors été mesurée et le débit de perfusion réajusté continuellement de fa-
con 2 avoir la vitesse de pompage égale a la vitesse de sédimentation. Le lit de cellules
a été gard€ stable au sein de la colonne durant toute la culture. La Tableau 3.3 donne la
vitesse de sédimentation et le SCV des échantillons pendant I’expérience ainsi que le

débit de pompage appliqué a la boucle de recirculation.

A partir de cette expérience, il a été possible de fixer les vitesses de pompage et
donc les débits du bioréacteur perfusé. Afin d’éviter que des cellules ne soient empor-
tées et pour avoir une certaine marge de sécurité, les débits appliqués durant la culture
de perfusion ont &t fixés 5 mL.min"' en dessous des débits déterminés par I’expérience
précédente. Aux jours 4, 5 et 6, le débit a ainsi été fixé 4 45 mL.min", et pour les jours
7 et 82 16 mL.min"". La vitesse de sédimentation pour le jour 9 n’a pas été mesurée
mais estimée & environ 3 mm.min”, ce qui correspond 2 un débit de 16 mL.min™'. Pour
&tre prudent, le débit a alors été fix€ a 11 mL.min"" pour le bioréacteur perfusé au jour

9.
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Tableau 3.3 La vitesse de sédimentation et le débit de pompage en fonction
du temps et du SCV en bioréacteur. Cette culture a été réalisée en respectant les condi-
tions opératoires optimales (4 colonnes de type D, croix instali€e au bout des colonnes,
rotation anti-horaire, 40 rpm, 1 cm entre le haut de l'agitateur et la section d’entrée des

colonnes).

Temps de culture SCV  Vitesse de sédimentation  Débit de pompage

G (%) (mm.min™) (mL.min™")
4 33 9.2 48.6
5 34 9.7 51.2
6 32 9.6 50.5
7 47 4.9 26.0

8 46 4.1 217




3.2 Validation du systéme perfusé

3.2.1 FKtude de la croissance et de Ia nutrition cellulaire

La culture sans addition de résines a donné des taux de croissance ainsi que des
taux de production de glucose et de nitrate similaires a ceux obtenus pour les cultures
avec addition de résines ainsi que celle avec colonnes d’extraction (Tableau 3.4).
L’indice de croissance a évolué de facon similaire pour toutes les cultures avant élici-
tation (Figure 3.3.A). L’€licitation (jour 4) lors de I’addition de milieu frais avec une
solution d’extrait de chitine a induit un dilution cellulaire de 16 % pour toutes les cultu-
res. Cependant, la dilution cellulaire absolue était plus importante dans le cas du bio-
réacteur perfus€ a cause du volume supplémentaire des dispositifs de séparation, des
colonnes d’extraction, du dispositif secondaire de séparation et de ’ensemble de la
tuyauterie (addition de 860 mL). Une partie des cellules occupait alors des volumes ad-
ditionnels dans les dispositifs de séparation ainsi que dans le liquide supplémentaire des
colonnes de séparation. Les cellules se trouvaient alors au sein d’un volume plus im-
portant de milieu ce qui donna lieu 4 une dilution de 38 %. L’addition de milieu sup-
plémentaire ainsi que d’autres facteurs comme 1’ajout d’anti-mousse ont semblé retar-

der la croissance de la biomasse d’environ 2 jours.
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Tableau 3.4 Paramétres de croissance de E. californica, calculés avant et

aprés élicitation pour les différentes stratégies de cultures dans le bioréacteur (avec et

sans les résines), ainsi que le bioréacteur avec le systéme perfusé.

Culture en . . e
Pmax Y x/gtucose Yxmo3

bioreacteur @h (gDW.g " glucose) (gDW.g'mNO?)
Pre-elicit Post-elicit Pre-elicit Post-elicit Pre-elici Post-elicit
Pas de phase  0.22+0.02  0.20+0.04 0.471£0.04 0.32£0.05 0.19+0.03 0.95+0.01

extractive
perfusion du 0.20+0.02 0.23+0.05 0.69+0.3 0.84+0.3 0.20+0.08 0.78+0.3
milieu

résines XAD-7  0.25+0.02 0.27+0.02 0.52+0.06 0.40+0.06 0.28+0.04 1.61+0.71

i tmax calculé dans la phase exponentielle en utilisant un minimum de 3 points de

données.

. Y x/glucose calculé du début de la culture jusqu’a I’élicitation et de I’élicitation jus-

qu’a la fin de la culture.

" Yxnos calculé du début de la culture jusqu’a I'élicitation et de I'élicitation jus-

qu’a la fin de la culture.

NB: Dans le cas des résines, les données présentées en suspension sont des valeurs

moyennes (+ déviation standard) des deux bioréacteurs. Pour le cas sans résine et le

bioréacteur perfusé, erreur sur les pentes des droites est donnée par la déviation stan-

dard.
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Figure 3.3  Indice de croissance cellulaire (A) et rapport FW/DW (B) au
cours du temps pour différentes conditions opératoires de culture. (L) bioréacteur sans
phase d’extraction; ( A) bioréacteur contenant des résines en suspension; (O) bioréac-

teur perfusé.
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Néanmoins, des taux de croissance de 0.23 = 0.05 d’i, similaires aux autres
cultures (moyenne de .24 £ 0.04 d') ont été observés apres élicitation. Les valeurs
étaient également identiques avant élicitation pour toutes les cultures. L’évolution du
rapport FW/DW était identique pour I'ensemble des cultures, avec une augmentation
du rapport & partir du jour 9 (Figure 3.3.B). Les nutriments et sucres extracellulai-
res/intracellulaires sont donnés au cours du temps pour les différentes conditions

d’extraction en Annexes Get F.

3.2.2 Effet de la perfusion sur la production de métabolites secondaires

Apres élicitation, la production totale d’alcaloides intracellulaires au sein de la
culture sans résines d’extraction a atteint un maximum de 2.25 umole.gDW™' au jour 8,
ce qui est similaire aux 2.54 pmole. gDW obtenus au jour 9 avec le réacteur & résines
en suspension (Figure 3.4). Dans le réacteur a perfusion une valeur plus faible a été
mesurée de 0.52 umole. gDW'E. Klvana er al. (2004) ont observé un contenu total intra-
cellulaire d’alcaloides de 1.18, 0.12 et 1.53 umol.gDW™, aprés 10 jours de culture en
flacons des mémes cellules E. californica, respectivement pour une culture €licitée sans
résines, une culture avec résines en suspension dans le milieu et une culture avec une
colonne de recirculation contenant des résines. Au niveau du contenu en alcaloides du
milieu de culture, les concentrations étaient sous le seuil de détection analytique. Pour

les résines, un contenu total d’alcaloides de 1.54 umoie‘gDW‘l a été extrait pour le ré-
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acteur a perfusion (Figure 3.5). Par contre, les cultures en bioréacteur avec résines sus-
pendues ont montré une concentration maximale totale en métabolites secondaires de
28.4 + 8.8 umole. gDW'E. Certaines des conditions opératoires pour le réacteur 2 perfu-
sion ont donc réduit significativement ses performances. En effet, les taux de produc-
tion de métabolites secondaires observés pour des cultures en flacons par Klvana ef al.
(2004) étaient trés similaires avec 4.66, 4.94 et 6.8 pmol.g DW'', respectivement pour
une culture sans résines, une culture avec des résines en suspension et une culture avec
une colonne de recirculation contenant des résines. Plusieurs hypotheses ont €té émises
afin d’expliquer les faibles performances au niveau des productions du réacteur a per-
fusion. Dans ce réacteur, des quantités plus faibles de résines €étaient continuellement
en contact avec le milieu de recirculation. Les trois colonnes utilisées successivement
contenaient 29.8, 23.6 et 17.4 g de résines comparé aux 150 g de résines dans le bio-
réacteur avec résines en suspension. Les rapports résines sur milieu étaient de 8.5, 6.7
ets g.L'1 pour le réacteur a perfusion compar€ a 60 gL pour le réacteur avec résines
en suspension et 40 g.L'1 pour la culture en flacons (Klvana et al., 2004). Il a €t€ obser-
vé que le rapport de la quantité de résine sur le nombre de cellules en suspension est
important au niveau de la production cellulaire (Galipeau, 2004). De plus, selon les ci-
nétiques d’adsorption, 15 minutes auraient dfi étre nécessaires afin d’adsorber totale-
ment les alcaloides (Klvana et al., 2004). Or, Durant notre expérience, le temps de
contact a été trés faible, il se situait aux alentours de 2 minutes. L’utilisation d’une plus
grande quantité de résines permettrait un temps de contact plus grand pour les métabo-

lites et les résines.
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Figure 3.4  Production d’alcaloides intracellulaires au cours du temps pour différen-
tes cultures. Jour 0 = jour d’inoculation, jour 4- = jour 4 avant I’élicitation (30 min) et
jour 4+ = jour 4 aprés I'élicitation (30 min). Hachuré dense vers la droite = sanguina-
rine, hachuré large vers la gauche = chelerythrine, gris clair = chelerubine, blanc = che-
lilutine, gris foncé = macarpine. (A) bioréacteur sans phase d’extraction; (B) bioréac-

teur contenant des résines en suspension; (C) bioréacteur perfusé.
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Figure 3.5  Production d’alcaloides adsorbés par les résines au cours du temps pour
différentes cultures. Jour 0 = jour d’inoculation, jour 4- = jour 4 avant ’élicitation (30
min) et jourd+ = jour 4 apres I'élicitation (30 min). Hachuré dense vers la droite = san-
guinarine, hachuré large vers la gauche = chelerythrine, gris clair = chelerubine, blanc
= chelilutine, gris foncé = macarpine. (A) bioréacteur contenant des résines en suspen-

sion; (B) bioréacteur perfusé.
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En outre, une grande dilution de cellules par ajout de milieu frais lors de
I"élicitation ainsi que I’addition d’anti-mousse a éventuellement influencé la production

cellulaire et la capacité d’adsorption des résines.

Néanmoins, malgré un taux de production plus faible dans le réacteur a perfu-
sion, les mémes variations dans la distribution du flux métabolique (Figure 3.6) de la
voie de la macarpine et de la chelelutine ont été observés comme Klvana et al. (2004)
dans une culture en flacon agités avec colonne d’extraction. Ce résultat a confirmé ainsi
qu’un contact direct entre cellules et résines favorise la voie de la macarpine et qu’une
adsorption indirecte de métabolites secondaires favorise la voie de la chelelutine. Pour
le bioréacteur contenant des résines en suspension (Figure 3.5), I’alcaloide majeur a été
la macarpine totalisant 60 % des alcaloides adsorbés. Pour le bioréacteur perfusé, il y a
eu entre 80 a 85 % des alcaloides produits comprenant la sanguinarine, la chelerythrine
et la macarpine, alors que dans le cas des colonnes extractives, il y a eu entre 60 et 70
% d’alcaloides comprenant la chelerubine et la chelelutine. La chelelutine était domi-
nante (55 % a 60 % du nombre total d’alcaloides) dans le cas du bioréacteur avec co-
lonnes d’extraction, alors que la macarpine était dominante (55 % & 65 % du nombre
total d’alcaloides) pour le bioréacteur a résines en suspension. Dans le flacon contenant
des résines en suspension 63 % du nombre total d’alcaloides €taient issus de la voie
macarpine, par contre 64% étaient issus de la voie chelelutine (58 % chelelutine et 29

% macarpine) lors de D'utilisation d’une colonne d’extraction (Kivana ef al., 2004).
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caloides benzophénanthridines (Klvana ef al., 2004). La voie de la chelilutine méne 2 la
production de chelerythrine et chelilutine, et la voie de la macarpine meéne aux produits

sanguinarine, chelirubine et macarpine.
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NDATIONS

CHAPITRE 4: DISCUSSION, CONCLUSION ET RECO

Ces travaux de maftrise ont concerné la conception d’un bioréacteur 2 perfusion
permettant 1’alimentation et I’extraction en continu dans une boucle externe de divers
métabolites. Les cellules en suspension d’Eschscholtzia californica ont €€ utilisées a
titre de systéme modele. Cette espece accumule des alcaloides benzophénanthridines
présentant des intéréts pharmaceutiques. Plusieurs sous-objectifs ont ét€ poursuivis
dont la mise en place de protocoles expérimentaux afin de déterminer le mode opéra-
toire de culture et d’injection de résines. La conception du bioréacteur perfusé pourvu

d’un systéme de séparation externe a été réalisée avec succes.

Premierement, lors de ces travaux, une étude hydrodynamique a ét€ réalisée
afin de concevoir des colonnes de décantation permettant une séparation entre les cellu-
les de plantes et le milieu de culture afin de le recirculer a travers des colonnes
d’extraction. Le débit de recirculation, I'effet du bullage et de I’agitation sur la sépara-
tion milieu/cellules ont été étudiés. L hydrodynamique des colonnes a également €té
étudide dans un bioréacteur de 3-L. Un ensemble de 4 colonnes de décantation a été
installé en téte du bioréacteur pour le pompage du milieu de culture. La géométrie op-
timale des colonnes de décantation pour la configuration du bioréacteur a consisté en
un cylindre de 41 mm de diametre et de 165 mm de hauteur. Les colonnes ont €€ pour-

vues d’une croix en entrée de colonne afin de réduire les perturbations engendrées par
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Pagitateur. L’étude hydrodynamique a démontré que le débit de perfusion était direc-
tement 1i€ a la vitesse de décantation des celiules, qui elle, était variable avec le dérou-
lement de la culture. L’agitation et le bullage avaient pour effet de déstabiliser le front
de séparation entre les cellules et le milieu au sein des colonnes de décantation, ce qui
aurait pu entrainer des cellules hors du bioréacteur. L’agitation a éi€ fixée a4 40 rpm de
facon & maintenir le front de séparation stable tout en ayant un transfert d’O; suffisant
sans imposer un cisaillement important aux cellules. Une rotation anti-horaire (pom-
page vers le bas) a eu pour effet de moins perturber le front qu’une rotation horaire
(pompage vers le haut). La distance optimale entre I’agitateur et la section d’entrée des
colonnes était de 1 cm, afin de réduire les perturbations. La position du diffuseur ga-
zeux nécessaire a I’'oxygénation des cellules a été choisie de fagon a éviter le passage
des bulles dans les colonnes de sédimentation, permettant ainsi un front stable et mini-
misant entrainement des cellules. Ce bullage fixé entre la surface du liquide et entrée
des colonnes de séparation a assuré un coefficient de transfert global en oxygene (Kpa)
de 8.2 h'. La capacité de transfert du bioréacteur dans ces conditions s’est avérée suffi-
sante face 4 la demande maximale estimée en oxygene des cellules équivalent a un Kia

de 4.6 ' avec I'utilisation d’oxygéne pur et de 21.6 ! pour une alimentation en air.

Deuxi¢mement, aprés avoir déterminé les conditions opératoires, une culture en
bioréacteur a perfusion a été réalisée avec recirculation externe du milieu libre des cel-
lules au travers d’une colonne remplie de résines XAD-7 de facon 2 extraire les méta-

bolites secondaires en continu. Cette méthode d’extraction a été comparée aux autres



méthodes de culture (sans résines, ou avec des résines en suspension). Les débris cellu-
laires présents dans le milieu de sortie des colonnes du bioréacteur ont €t€ retenus par
un module supplémentaire de séparation extérieur, basé sur la décantation et la flotta-
tion. Un anti-mousse a ét€ injecté en méme temps que I'éliciteur dans la culture afin de
minimiser la formation de mousse. De plus, une trappe 2 mousse a ét€ ajoutée au mon-
tage du bioréacteur pour récupérer les cellules entrainées avec la mousse et éviter tout
colmatage du filtre des gaz de sortie. La séparation du systéme global a montré une ef-
ficacité totale au cours des 10 jours de culture, et ce, méme avec des densités cellulaires
importantes de 50 % SCV (volume sédimenté des cellules). Les taux de croissance dans
le bioréacteur a perfusion a été de 0.23 + 0.05 d’, soit un temps de dédoublement de
3.0 jours. Le taux était du méme ordre de grandeur que la moyenne de 0.24 +0.04 d',
des autres méthodes de culture réalisées. Au niveau du glucose, nitrate et phosphate, les
consommations étaient quasiment similaires quel que soit le type d’extraction utilisé.
Par conséquent, la croissance et la nutrition cellulaire dans le bioréacteur avec recircu-
lation ne semblent pas étre affectés par la présence des colonnes et du bullage de sur-
face. L’influence d’une recirculation externe sur le métabolisme secondaire des cellules
de plantes a été également étudide. La concentration en alcaloides dans les résines a la
fin de la culture & perfusion était de 1.54 umole. gDW', et donc présente une valeur du
méme ordre de grandeur que les concentrations obtenues par Klvana ef al. (2004) de
6.8 umo}e.gDW’] dans des flacons perfusés de 170 mL. Ce résultat a moniré qu’une
mise a I’échelle du bioréacteur donne des niveaux de production comparables. Cepen-

dant, la production d’alcaloides obtenue avec le systéme de recirculation a été réelle-
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ment inférieure au potentiel de production des cellules. En effet, a la fin de la culture, le
bioréacteur possédant des résines en suspension montrait des concentrations en métabo-
lites secondaires de 28.4 + 8.8 pmole.gDW. Plusieurs hypothgses ont été énoncées
pour expliquer le faible niveau de production obtenu en mode perfusion. La conception
des colonnes d’extraction a favorisé des temps de contact courts entre le milieu et les
résines. De plus, "obligation d’ajouter un anti-mousse peut avoir affecté la productivité
cellulaire de méme que la capacité d’adsorption des résines. Malgré une productivité
inférieure I’effet d’une absence de contact entre les résines et les cellules sur la distri-
bution des flux métaboliques au niveau des métabolites secondaires a €t€ similaire a
des résultats antérieurs obtenus en flacons agités. Ainsi, la voie de biosynthese de la
chelilutine (entre 60 et 70 % d’alcaloides comprenant la chelerubine et la chelelutine) a
été favorisée en mode perfusé par rapport a la voie de la macarpine (entre 80 a 85 %
des alcaloides produits comprenant la sanguinarine, la chelerythrine et la macarpine)
avec des résines libres. La macarpine était dominante (55 % a 65 % du nombre total
d’alcaloides) pour le réacteur a résines en suspension alors que la chelelutine était do-
minante (55 % & 60 % du nombre total d’alcaloides) dans le cas du réacteur avec co-

lonnes d’extraction.

La production des métabolites secondaires au sein du bioréacteur perfusé offre
beaucoup d’avantages par rapport aux solutions de type batch ou par rapport aux sys-
témes de perfusion développés jusqu’ici pour les plantes ces derniéres années. En effet,

la séparation se faisait par sédimentation ce qui a impliqué un faible stress impos€ aux



cellules. De plus, comme aucun systéme membranaire n’était utilisé pour séparer les
cellules, le procédé n’était pas soumis aux problemes de colmatages. Ce bioréacteur a
fonctionné a des hauts taux de recirculation permettant un remplacement élevé du vo-
lume réactionnel par jour. Au départ de la culture, la recirculation était de 20.4 d"! avec
en fin de culture un plus faible taux de 5 d” df 2 la croissance cellulaire et donc aux
plus faibles vitesse de décantation obtenues. Comme observé au Chapitre 1, ces taux
sont élevés en comparaison aux valeurs trouvées dans la littérature pour la séparation
des cellules de plantes du milieu dans un bioréacteur. En flacons, Klvana et al. (2004)
ont recirculé le milieu de culture, séparé des cellules par un grillage, a un taux maxi-
mum de dilution de 4.9 d alors que Seki et al. (1997) ont recirculé 2 un taux de 1.0 a'.
Pour les volumes plus importants, Su ef al. (1996) ont reporté un taux de perfusion de
1.0 d"! dans un bioréacteur airlift et de 0.4 ' dans un bioréacteur agité (Su et al.,
2003). Cependant, malgré le taux de recirculation élevé, la production en alcaloides
dans le réacteur perfusé était faible. Différentes hypothéses ont été émises : mauvaises
performances des colonnes d’extraction, présence d’anti-mousse, dilution importante
du milieu. De plus amples études pour améliorer le processus de production devraient

étre réalisées afin d’optimiser le systeme d’extraction des résines.

Ce procédé est une bonne alternative aux systemes de plantes immobilisées. Par
simplicité de séparation des cellules et du milieu, les cellules sont souvent immobili-
sées ou encapsulées lors d’un procédé continu d’extraction. Cependant, ce systeme

posséde de grands inconvénients compar€ aux systémes en suspension, le milieu €tant

93



94

souvent moins homogene, et moins reproductif. Le systéme & perfusion offre la possibi-
lit€ de travailler de facon continue. Une fois la saturation obtenue au sein des résines, la
colonne d’extraction peut étre remplacée par une nouvelle au cours de la culture. Le
procédé de production peut ainsi se poursuivre sans arréter la culture. En conclusion, ce
nouveau bioréacteur présente un potentiel élevé en ce qui concerne les cultures de cel-

Iules a grande échelle.

Les différents résultats obtenus au cours de ce projet permettent de proposer

quelques recommandations pour les travaux ultérieurs.

Au niveau des faibles rendements obtenus en alcaloides, des études supplémen-
taires seront nécessaires afin de vérifier les hypotheses émises pour expliquer les résul-
tats obtenus. Au niveau de I’extraction, les colonnes de résines devront €tre optimisées.
Le temps de contact étant trop faible pour le taux de recirculation, il serait nécessaire
d’augmenter la quantité de résines dans les colonnes en augmentant leur surface et/ou
leur longueur. Plusieurs tests devront étre réalisés afin de vérifier si I’extraction des al-

caloides est totale aprés le passage du milieu dans les colonnes.

11 serait également intéressant de vérifier 'effet de I’anti-mousse sur le déve-

loppement des cellules, ainsi que son adsorption par les résines.



95

Une étude plus approfondie des flux métaboliques, permettrait également de
comprendre les causes du changement de proportions des alcaloides en fonction des

conditions opératoires de culture.

11 serait également intéressant d’utiliser le bioréacteur perfusé pour une autre
espéce cellulaire ou pour I’extraction d’un autre type de métabolites secondaires,
comme des protéines. Certaines modifications devraient &tre réalisée, particulicrement
au niveau des débits d’extraction liés aux vitesses de sédimentation des cellules, ainsi

que la colonne d’extraction, li€e au type de métabolites.

En outre, ce systéme pourrait étre utilisé pour une autre application comme
’étude des modeles cellulaires. Grice a une alimentation de milieu frais et une élimina-
tion du milieu usé de fagon continue, il serait possible de stabiliser les cellules.
L’injection de milieu frais de différentes compositions serait une méthode pour obser-
ver Deffet d’un nutriment particulier sur les cellules. La détermination des cinétiques de
croissance et de production permettrait, par la suite, de contrSler la culture et

d’optimiser la production en fonction de la physiologie de la plante.
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Annexe A Composition du milieu de culture

d’ Eschscholtzia californica



Tableau A.1 Composition du milieu de culture

113

Solutions Produits Quantité Eau Milieu
Sels majeurs KNO; 500¢g dans 1L | utiliser 50 mL
MgS0,407H,0 50¢g dans 1L de
NaH,PO,¢H,0 30g milieu
(NH4)2S04 27¢g
Micronutriments MnSO4eH,O 10g dans 1L | utiliser 10 mL
HiBO4 300 mg dans 1L de
ZnS04¢7H,0 200 mg milieu
KI 75 mg
Na;MoQO4e2H,0 25 mg
CuS0O4e5H,O 2.5mg
CoChLe6H,0 2.5 mg
Vitamines inositol 100¢g dans IL | utiliser 10 mL
Thiamine-HCl 1.0g dans 1L de
Nicotinic acid 100 mg milieu
Pyridoxine-HCl 100 mg
Calcium CaCl, 150¢g dans IL | utiliser 10 mL

dans 1L de
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milieu

FeSO, EDTA

FeSO; EDTA

43¢g

dans 1L

utifiser 10 mi.

dans IL de

milieu

Hormones

Kinetine

400 pL

Acide 2,4-D

400 pL

400 yL dans

1L de milieu

400 pL dans

1L de milieu

Notes : - 30 g de glucose sont ajoutés par litre de milieu

- Le pH doit étre ajusté a 5.6 avant la stérilisation

- Les solutions sont conservées au frigo a +4 °C
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Annexe B Protocole de laboratoire PL-CULT-005

Culture d’Eschscholtzia californica élicitées, en suspension, en

bioréacteur de 3L
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1. OBJECTIFS

Cette procédure d’opération normalisée a pour objectif de définir la marche & suivre
pour cultiver une suspension d’Eschscholtzia californica élicitée en bioréacteur de 3-L.

2. CHAMPS D’APPLICATION ET D’UTILISATION

S’applique a toute culture en suspension d’Eschscholtzia californica élicitée, en sus-
pension, en bioréacteur de 3-L.

-

3. RESPONSABILITE

Il est de la responsabilité de chacun de suivre les instructions de cette PON.

4. PRINCIPES

Pendant 10 jours, la croissance des cellules d’Eschscholtzia californica (EC6), leur
consommation en nutriments et leur production en métabolites secondaires (alcaloides) sont
suivies par des prélévements journaliers. Ces analyses sont réalisées sur la matrice intra- et
extra- cellulaire. ‘

Notons que ’ajout d’extrait de chitine, agent éliciteur, se fait au 4™ jour de culture, &
une concentration de 160 mL.L" (Lamboursain, 2004). Un systéme de contrdle régule la
concentration en O dissous a 60 % (Aubry, 1995 ; Sirois, 1997).

5. REFERENCES
Les documents suivants seront requis :

AUBRY, D. 1995. « Développement et commandes d’un bioprocédé de production
de sanguinarine a partir de la culture en suspension de cellules de plantes ». 202 p.
Mémoire de maitrise en Génie Chimique. Ecole Polytechnique de Montréal.

JOLICOEUR, M., CHAVARIE, C., CARREAU, P.J.,, ARCHAMBAULT, J. 1992.
« Development of a helical-ribbon impeller bioreactor for high-density plant cell suspension
culture ». Biotechnology and Bioengineering. 39:5. 511-521.
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LAMBOURSAIN, L. 2004. «Etudes des liens entre le statut nutritionnel des cellules
de plantes et leur capacité a produire des métabolites secondaires». 212p. Thése de doctorat
en Génie Chimique. Ecole Polytechnigue de Montréal.

SIROIS, J. 1997. « Optimisation de la croissance de cellules d’Eschscholtzia califor-
nica en bioréacteur ». 293p. Mémoire de maitrise en Génie Chimique. Ecole Polytechnique
de Montréal.

Les protocoles d’opération normalisés (PON) suivants seront requis :

PL-ANA-001
PL-ANA-005
PL-CULT-002
PL-CULT-004

6. MATERIEL, REACTIFS ET INSTRUMENTS

6.1 Montage du bioréacteur
6.1.1 Systéme de base

- 1 bioréacteur (volume utile 2.5-L) : cuve de verre (3 L, 12.5 cm x 27 cm, VWR,
No. 36390.086), couvercle en acier inoX, 2 anneaux en acier inox pour serrer ce-
lui-ci

- 1 double ruban hélicoidal en acier inox (120 mm x 115 mm O.D., hélice de 22
mm de largeur)

- 3 chicanes en acier inox (38 mm x 118 mm)

- 1 tube en acier inox (10 mm x I mm LD.)

- 1 diffuseur d’air poreux en acier inox (2 pm)

- Solution d’eau savonneuse (Fischer, No. (4-320)

- Tuyau de silicone (1\16" L.D., I\8" 0.D., VWR, No. 63009-254) : connexion tube
en acier inox — diffuseur poreux

- Silicone (Mastercraft, Rona, No. 67-0862-0)

6.1.2 Allmentation en air et O,

- 1 filtre PTFE (0.2 um, Cole-Parmer, No. 02915-28)
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- 1 filtre cylindrique en acier inox {158 mm x 27 mm O.D.), rempli de fibre de verre
(Cole-Parmer, No. A-34552-01)

- Alimentation en air de 15 psi (pression maintenue par un détendeur, air du réseau
passe dans un déshuileur)

- 1 bonbonne O, EXD (volume 44 L, Air Liquide)

- 1 bonbonne N, (volume 44 L, Air liquide)

- 2 contrbleurs massiques (Tylan, No. FC 260): air et O,

- Tuyau de tygon ( 1/4" LD., 3/8" O.D., Fisher, No. 14-169-1J) : contréleur massi-
que - connecteur - filtre (fibre de verre)

- Tuyau de silicone (1/4" LD., 3/8" O.D., Fisher, No. 14-176-332E) : connexion fil-
tre (fibre de verre)- filtre (PTFE)

- Tuyau de silicone (3/32" 1.D., 7/32" O.D., VWR, No. 63009-258) : connexion fil-
tre (PTFE) - tube en acier inox

- Tuyau en plastique rigide (5/32" LD., 1/4" O.D., Parflex, No. QC42J04K1) :
connexion alimentation air- contrdleur massique d’air et connexion bonbonne O,-
contrOleur massique d’0O,

- 1 connecteur Y en polypropyléne (Cole-Parmer, No. BH-06296-00)

- 1 sonde O, (125 mm x 18 mm L.D., Mettler Toledo, No. InPro 6800)

- 1 ferrule PTFE (face, 18 mm, Swagelok, No. T18M3-1)

- 1 ferrule PTFE (arriere, 18 mm, Swagelok, No. T18M4-1)

- 1 lecteur O, (Cole-Parmer, No. A-01971-00)

- Systéme de contrble et d’acquisition de données (Allen-Bradley controller, Isagraf
Enhanced 2.4 program)

6.1.3 Agitation

- 1 moteur 3 vitesse variable (Stir-Pak, Cole-Parmer, No. A-04554-10)

- 1 contrdleur de vitesse d’agitation (Stir-Pak, Cole-Parmer, No. A-50002-02)
- 1 stroboscope (Ametek, Digistrobe III, No. 1965)

- 1 rapporteur

6.1.4 Systéme de condensation

- 1 condenseur en verre (VWR, No. 80067-264)

- 1 filtre PTFE (0.2 um, Cole-Parmer, No. 02915-28)

- Alimentation d’eau froide du réseau (£ 10 °C)

- Tuyau de tygon (1/4" 1.D, 3/8" O.D., Fisher, No. 14-169-1J) : connexion entrée
eau/sortie eau - condenseur

- Tuyau de silicone (1/4" 1LD. et 3/8" O.D., Fisher, No. 14-169-15) : connexion sor-
tie air - condenseur

6.1.5 Echantillonnage
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- Pince métallique de serrage (Cole-Parmer, No. A08028-00)
- Col rodé en verre 24/40 (VWR, No. KT 199000-2440)
- Tuyau de silicone (3/4" 1LD. et 1" O.D., Fisher, No. 14-176-332Q)

6.1.6 Vérification de Pétanchéité du montage

- 1 débitmetre digital de plage 0-1 Lmin" (Varian analytical instruments, No.
190011500)

- Lubrifiant de silicone (Dow Corning, Cole-Parmer, No. A79754-00)

- Solution d’eau savonneuse (Fischer, No. 04-320)

- 1 pince métallique de serrage (Cole-Parmer, No. A08028-00)

6.1.7 Calibrations et précautions a prendre

- Courroies d’attaches a crans d’arréts (Thomas & Betts, Rona, No. MR-10400)

- Papier d’aluminium

- 1 débitmetre digital de plage 0-1 L.min" (Varian analytical instruments, No.
190011500)

- 1 bonbonne N2 (volume 44 L, Air liquide)

6.2 Stérilisation du bioréacteur

- 1667 mL de milieu de culture

- 1 entonnoir en Nalgeéne (80 mm LD., Fisher, No. 10-348B)

- Autoclave (STERIS, amsco century medium steam sterilizers)

- Autocollant indicateur de stérilité (Fisher, No. 11-875-50)

- 1 pince métallique de serrage (Cole-Parmer, No. A08028-00)

- 1 couvercle de boite de Petri en Pyrex (Fisher, No. 08-747C)

- Feuille de plastique autoclavable (Allegiance, VWR, No. 63007-910)
- Papier collant autoclavable (Fisher, No. 11-880-10E)- coton

- Papier d’aluminium

6.3 Refroidissement du bioréacteur

- Hotte a flux laminaire horizontal (Microzone corporation, No. HS-MW-99-C35)
- Ethanol (EtOH 95% / H20 distillée, 70:30 v/v)
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6.4 Inoculation

- 1000 mL de suspension cellulaire de 10 jours de croissance, soit 4 Erlenmeyers de
250 mL chaque

- Balance précise au mg (Sartorius, 600.00g / 60.000g, No. 1412)

- Hotte a flux laminaire horizontal (Microzone Corporation, No. H5-MW-99-C35)

- Ethanol (EtOH 95% / H20 distillée, 70:30 v/v)

- Bec Bunzen (Fisher, No. 03-962)

6.5 Echantillonnage

6.5.1 Préparation des flacons d’échantillonnage
- 12 Erlenmeyers d’échantillonnage en Pyrex de 250 mL adaptés au joint 24/40
(VWR, No. 29137-084)
- 12 filtres PTFE (0.2 pm, Cole-Parmer, No. 02915-28)
- Tuyau de silicone (1\4" L.D. et 3\8" O.D., Fisher, No. 14-169-15)
- Autoclave (STERIS, amsco century medium steam sterilizers)
- Papier d’aluminium

6.5.2 Pour le ler jour
- 1 Erlenmeyer d’éthanol de capacité 250 mL (EtOH 95% / H2O distillée, 70/30
v/v)
- feuille de Parafilm (Fisher, No. 13-374-10)
- Balance précise au mg (Sartorius, 600.00g / 60.000g, No. 1412)
- Bec Bunzen (Fisher, No. 03-962)

6.5.3 Du 2eme au 1leme jour
- feuille de parafilm (Fisher, No. 13-374-10)
- Balance précise au mg (Sartorius, 600.00g / 60.000g, No. 1412)
- Bec Bunzen (Fisher, No. 03-962)

6.6 Elicitation

6.6.1 Préparation de la solution de chitine
- 4 g de poudre de chitine (poly-N-acetyl-D-glucosamine, Sigma, No. C3387)
- 2 couches de Miracloth (22-25 pum, Calbiochem, No. 475855)
- 1 entonnoir magnétique de filtration (300 mL, Cole-Parmer, No. A-29826-00)
- 500 mL de milieu de culture
- 1 éprouvette graduée en verre (100 mL, Fisherbrand, Fisher, 08-570E)
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- 1 mortier en porcelaine {Fisher, No. 12-961B)

- 1 pilon en porcelaine (Fisher, 12-961-5AA)

- Autoclave (STERIS, amsco century medium steam sterilizers)

- 1 barreau magnétique (51 mm x 8 mm O.D., Fisher, No. 14-511-65)
- Papier d’aluminium

- 1 Erlenmeyer de 1 L {Corning, Fisher, No. 16-040K)

6.6.2 Injection de la solution de chitine dans le flacon d’alimentation
- 1 flacon en Pyrex de 500 mL contenant un tube de sortie (Corning, VWR, No.
16331-303)
- 1 pince métallique de serrage (Cole-Parmer, No. A08028-00)
- Tuyau de silicone (1/4" L.D. et 3/8" O.D., Fisher, No. 14-169-15)
- Papier d’aluminium
- Coton

6.6.3 Injection de la solution de chitine dans le réacteur
- 1 pompe péristaltique (Masterflex, Cole-Parmer, No. A77521)
- 1 téte de pompe Easy load II (Masterflex, Cole-Parmer, No. 77390-00)

7 MODE D’OPERATION

7.1 Montage du bioréacteur
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24 : port d’inoculation

Figure A.1  Montage du bioréacteur
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Figure A.2  Photographie du montage



7.1.1 Systéme de base

- Laver au savon et rincer a 'eau distillée la cuve du bioréacteur (n°16), le
couvercle (n°4), le tube en acier inox (n°17), les 3 chicanes (n°3), le ruban
hélicoidal (n°2) et les 2 anneaux de serrage

- Sceller le tuyau de silicone (1\6" ID, 1\8" OD) pour I’entrée d’air (n°18) a Ia paroi
de verre du bioréacteur par du silicone

- Connecter le diffuseur d’air (n°1) 2 la sortie du tuyau de silicone et le sceller au
fond du réacteur avec du silicone

- Connecter le tube en acier inox (n°17) a I’entrée du tuyau de silicone

7.1.2 Alimentation en air et O,

- Connecter un tuyau Parflex a [’alimentation en air et connecter ’autre bout du
tuyau au contrdleur massique d’air (n°13)

- Connecter un tuyau de Parflex & la bonbonne d’0O, et connecter ’autre bout du
tuyau au contrdleur massique d’O; (n°14)

- Connecter un tuyau de tygon (1/4" L.D., 3/8" 0.D.) & la sortie du contrdleur
massique d’air et du contrdleur massique d’O;

- Relier les 2 tuyaux de tygon avec le connecteur pour assurer un mélange dans un
unique tuyau de silicone (1/4" L.D. et 3/8" O.D.)

- Connecter I’extrémité du tuyau de silicone au filtre cylindrique de fibre de verre
(n°12)

- Relier le filtre cylindrique au filtre PTFE (n°10) avec un tuyau de silicone (1/4"
LD.et3/8" O.D.)

- Relier le filtre PTFE au tube en acier inox avec un tuyau de silicone (3/32" LD. et
7/32" 0.D.)

- Mise en place de la sonde O, sur le couvercle en posant les ferrules en PTFE

- Connecter la sonde O, (n°7) aux lecteurs respectifs

- Connecter les lecteurs au systéme de contrble et d’acquisition de données

- Calibrer la sonde O, par bullage d’azote pour 0% et d’air pour 100%, la
calibration de la sonde O, sera réajustée dans le réacteur aprés stérilisation de
celui-ci

7.1.3 Agitation

- Placer les 3 chicanes sur le couvercle en respectant 1’orientation optimale de 10°
(Jolicoeur et al., 1992) a I’aide d’un rapporteur

- Fixer le ruban hélicoidal & I’arbre d’agitation du bioréacteur

- Mettre en place le couvercle '

- Connecter le moteur (n°8) et le contrbleur de vitesse d’agitation au ruban
hélicoidal

- A P'aide d’un stroboscope, fixer la vitesse d’agitation a 60 rpm
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7.1.4 Systéme de condensation

- Mettre condenseur (n°11) dans embout prévu sur le bioréacteur

- Connecter un tuyau tygon a I’alimentation d’eau et connecter ’autre bout du tuyau
au condenseur (embout entrée eau)

- Connecter un tuyau tygon au condenseur {embout sortie eau) et connecter 1’autre
bout du tuyau & I’évacuation d’eau

- Poser le filtre PTFE (n°9) au condenseur (embout sortie air) 2 ’aide d’un tuyau en
silicone

7.1.5 Echantillonnage
- Mettre le tuyau de silicone au port d’échantillonnage du bioréacteur (n°15)
- Connecter I’embout de verre (n°22) au tuyau de silicone
- Fermer le tuyau avec une pince métallique (n°19)

7.1.6 Vérification de I’étanchéité du montage

- Mettre du lubrifiant sur le joint du couvercle du bioréacteur pour assurer
I’étanchéité

- Mettre en place le couvercle et les anneaux de serrage (n°5)

- Fermer le tuyau en silicone de sortie d’air avec une pince métallique

- Fixer la pression maximale d’entrée a 5 psi & ’aide du détendeur

- Vérifier si le débit est nul a I’aide du débitmétre, sinon mettre de 1’eau savonneuse
sur les connexions pour détecter la fuite

7.1.7 Calibrations et précautions & prendre

- Calibration des deux contrdleurs massiques pour un bioréacteur rempli de 2.5-L
d’eau (donner un signal de consigne et vérifier débit de sortie du bioréacteur avec
un débitmetre.

- Tester le programme en injectant de 1’air et ’azote pour connaitre le temps de
réponse du systéme et vérifier le bon fonctionnement du contrdleur

- Entourer la cuve en verre de deux couches de papier aluminium pour protéger le
réacteur des rayons lumineux

- Poser des courroies d’attaches a crans d’arrét & chaque tuyau pour éviter une
déconnexion en cours de culture qui aurait pour effet de nuire au bon déroulement

7.2 Stérilisation du bioréacteur

- S’assurer que ’alimentation en air, le condenseur, les lecteurs de sondes et le
moteur d’agitation sont enlevés du réacteur

- Fermer le fuyau avec une pince métallique & I’entrée d’air du réacteur, apres le
filtre PTFE (de fagon & éviter toute remontée du liquide dans le filtre)



- Bviter de trop serrer ’écrou d’acier des sondes pH et O, stérilisées avec le
bioréacteur

- Vérifier si les sondes sont introduites au maximum dans le bioréacteur

- Placer un entonnoir dans le port d’inoculation (n°24)

- Introduire un volume de 1667 mL de milieu de culture dans le bioréacteur par
P’entonnoir

- Rincer I’entonnoir a ’eau distillée et le replacer dans le port d’inoculation

- Déposer sur ’entonnoir le couvercle de boite de Petri

- Introduire une boule de coton dans I’embout de verre du port d’échantillonnage

- Entourer d’emballage plastique I’extrémité des tuyaux en silicone (sortie du filtre
en fibre de verre et port d’alimentation), les embout du condenseur et du port
d’échantillonnage)

- Maintenir le plastique avec du papier collant

- Entourer d’emballage plastique I’extrémité des tuyaux en silicone (sortie du filtre
en fibre de verre et port d’alimentation), les embout du condenseur et du port
d’échantillonnage)

- Envelopper avec du papier aluminium 1’entonnoir placé sur le bioréacteur et le
condenseur en entier

- Placer un bout d’autocollant indicateur de stérilité sur le réacteur

- Stériliser le bioréacteur et le condenseur a l’autoclave pendant 45 min (cycle
liquide) a 121 °C.

- Dés que la pression a atteint 0 psi, le bioréacteur et le condenseur sont retirés de
"autoclave

- Vérifier si ’autocollant a bien changé de couleur sinon recommencer la
stérilisation

- Vérifier sur ’indicateur de ’autoclave si le cycle s’est correctement déroulé, sinon
recommencer la stérilisation

- Noter la date et I’heure de la stérilisation dans le tableau mis dans la section 9
(formulaires/enregistrements)

7.3 Refroidissement du bioréacteur

- Nettoyer la hotte & I’éthanol

- Amener rapidement le bioréacteur et le condenseur encore chauds sous la hotte
stérile

- Serrer ’écrou de la sonde O3

- Brancher les sondes aux lecteurs respectifs (polarisation nécessaire avant
P’inoculation)

- Connecter les lecteurs au systéme de contrdle et d’acquisition de données

- Laisser refroidir (environ 12h) pour atteindre la température ambiante (25°C) sous
la hotte stérile
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- A partir de ce moment le bioréacteur et le milieu sont stériles et doivent rester
exempt de toute contamination

- Aprés 24 h, calibrer la sonde O, par injection d’air pour le 100%, alors que le 0%
est fixé par coupure de la connexion électique

7.4 Inoculation

L’inoculation se déroule sous la hotte horizontale & flux laminaire, pour conserver
’asepsie.

- Stériliser la surface de travail et ses mains avec [’éthanol 70 %

- Retirer le papier aluminium de ’entonnoir tout en maintenant le couvercle de la
boite de Petri sur ’entonnoir

- Peser le flacon contenant la suspension cellulaire et noter son poids (masse flacon
rempli) dans le Tableau A.3 mis en section 9

- Passer le col du flacon au bec Bunzen

- Soulever le couvercle de la boite de Petri de fagon aseptique

- Introduire la suspension par I’entonnoir

- De nouveau, déposer le couvercle de la boite de Petri sur I’entonnoir

- Peser le flacon vide et noter son poids (masse flacon vide) mis en section 9
(formulaires/enregistrements). De cette fagon le poids de suspension introduit est
connu (biomasse flacon = masse flacon rempli — masse flacon vide) et noter dans
le Tableau A.3 mis en section 9

- Refaire I’opération pour les trois autres flacons

- Pour avoir environ 833 gramme de suspension cellulaire au total dans le
bioréacteur, pour le dernier flacon (biomasse flacon 4) il faut introduire seulement
833 - (biomasse flacon 1 + biomasse flacon 2 + biomasse flacon 3) gramme de
suspension

Comme

biomasse gu.ont +biomasse g, oy, +biomasse g,.,,3 +biomasse g0, =833g

Nous avons
biomasse gy.ons = 833g — biomasse g, —biomasse g,y — biomasse g,..,3 — biomasse gy,

- Enlever le papier aluminium et la feuille de plastique entourant le condenseur
- Enlever Pentonnoir et le couvercle de la boite de Pétri

- Passer ’embout du condenseur au bec Bunzen

- Insérer rapidement le condenseur encore chaud dans le port d’inoculation

- Noter ia date et ’heure d’inoculation dans le tableau A.3 mis en section 9
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7.5 Mise en fonctionnement

- Ajuster la pression a 15 psi sur le détendeur d’alimentation air

- Ajuster la pression & 15 psi sur la bonbonne de O,

- Imposer une consigne de 100 mL.min" pour les deux contrdleurs massiques

- Mettre en marche la circulation d’eau froide pour le systéme de condensation

- Lancer le moteur d’agitation & une vitesse de 60 rpm dans le sens horaire
(pompage du liquide vers le haut)

Les parametres opératoires sont résumés dans le tableau A.2.

Tableau A.2 Paramétres opératoires de culture

Parametres de culture Valeurs
Température 25+£2°C
Pression d’alimentation 15 psi
Vitesse d’agitation 60 rpm
Sens d’agitation Horaire (pompage vers le haut)
Luminosité Réduite (parois recouvertes)
Ratio d’inoculation 33 % (cellules de 11 jours)
Elicitation 160 mL.L" (jour 4)
Parameétre contrélé Valeur

O, dissous 60 % saturation d’air
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7.6 Echantillonnage

Le volume prélevé quotidiennement ne peut pas dépasser 30 mL (les sondes
doivent étre constamment immergées dans le milieu de culture)

7.6.1 Préparation des flacons d’échantillonnage
- Connecter au flacon un filtre PTFE a la sortie d’air a ’aide d’un tuyau en silicone
(14" LD. et 3\8" O.D.).
- Déposer un bouchon d’aluminium sur le col du flacon et sur la sortie du filtre
- Stériliser les flacons & I’autoclave pendant 25 min 4 121 °C

7.6.2 Le 1% jour
Aprés U'inoculation, le premier échantillon noté JO sera directement prélevé. Il sera
nécessaire de travailler en condition aseptique sous la flamme d’un bec Bunzen
pour retirer le papier d’aluminium entourant le port d’échantillonnage, puis la
feuille de plastique, suivi du coton.

- Peser 1 flacon stérile d’échantillonnage

- Dans la zone d’asepsie, retirer le papier d’aluminium du flacon et le coton de
I’embout de verre

- Introduire trés rapidement 1’embout de verre dans le flacon d’échantillonnage

- Attendre 30 s, pour laisser refroidir le port d’échantillonnage

- Desserrer la pince métallique et laisser écouler dans le flacon un volume de 30 mL
de suspension cellulaire, suffisant pour les analyses ultérieures

- Resserrer la pince métallique, laisser écouler quelques minutes pour récupérer la
suspension résiduelle dans le tuyau

- Sous la flamme, séparer I’embout de verre du flacon d’échantillonnage

- Introduire le port d’échantillonnage dans le flacon d’éthanol (n°20)

- Refermer le flacon d’éthanol contenant le port d’échantillonnage par un parafilm

- Noter la date et I'heure de prélévement dans le tableau A.3 mis en section 9

- Peser le flacon aprés [’échantillonnage pour connaitre la masse prélevée dans le
bioréacteur et noter la masse de suspension dans le tableau A.3 mis en section 9

7.6.3 Du 2°™ au 11°™ jour
Chaque jour un échantillon noté Ji sera prélevé en condition aseptique sous la
flamme d’un bec Bunzen

- Peser 1 flacon stérile d’échantillonnage

- Dans la zone d’asepsie, retirer le port d’échantillonnage du flacon d’éthanol et
retirer le papier d’aluminium du flacon d’échantillonnage

- Introduire trés rapidement ’embout de verre dans le flacon d’échantillonnage
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- Attendre 30 s, pour laisser refroidir le port d’échantillonnage

- Desserrer la pince métallique

-Dans le cas ou des cellules sont présentes dans le tuyau d’échantillonnage, souffler
doucement dans ie filtre PTFE du flacon d’échantillonnage afin de les remettre en
suspension dans le bioréacteur et assurer un échantillon homogéne.

-Ensuite, laisser écouler dans le flacon un volume de 30 mL de suspension
cellulaire, suffisant pour les analyses ultérieures

- Resserrer la pince métallique, laisser écouler quelques minutes pour récupérer la
suspension résiduelle dans le tuyau

- Sous la flamme, séparer I’embout de verre du flacon d’échantillonnage

- Introduire le port d’échantillonnage dans le flacon d’éthanol (n°20)

- Refermer le flacon d’éthanol contenant le port d’échantillonnage par un parafilm

- Noter la date et ’heure de prélevement dans le tableau A.3 mis en section 9

- Peser le flacon apres I’échantillonnage pour connaitre la masse prélevée dans le
bioréacteur et noter la masse de suspension dans le tableau A.3 mis en section 9

7.7 Elicitation

7.7.1 Préparation de la solution de chitine

- Remplir une éprouvette graduée de 100 mL de milieu de culture

- Moudre environ la moitié de la quantité totale de chitine pesée (= 1 g) au pilon
dans le mortier pendant 2 min

- Ajouter dans le mortier = 10 mL de milieu de culture contenu dans I’éprouvette

- Moudre la suspension contenue dans le mortier pendant 2 min

- Verser cette suspension dans I’Erlenmeyer

- Moudre la poudre de chitine restante (= 1 g) au pilon dans le mortier pendant 2
min

- Ajouter dans le mortier + 10 mL de milieu de culture contenue dans I’éprouvette

- Verser la suspension et le restant de milieu de culture (= 280 mL) dans
P’Erlenmeyer

- Ajouter un barreau magnétique dans ’Erlenmeyer

- Mettre un bouchon d’aluminium et autoclaver le flacon pendant 30 min (cycle
liquide) a 121 °C

- Laisser refroidir sous agitation jusqu’a température ambiante

- Filtrer la solution sous vide sur deux couches de Miracloth avec ’entonnoir
magnétigue de filtration

7.7.2 Injection de la solution de chitine dans le flacon d’alimentation
- Connecter Ie tuyau de silicone & 'embout de sortie du flacon d’alimentation en
Pyrex
- Fermer le tuyau par une pince métallique
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- Verser 400 mL de solution de chitine dans le flacon

- Placer le coton dans le col du flacon

- Recouvrir le coton par un bouchon d’aluminium

- Connecter le tuyau de silicone au port d’alimentation du couvercle (n°2)

7.7.3 Injection de la solution de chitine dans le réacteur
Au jour 4 de la culture, procéder a I’élicitation :
- Introduire le tuyau du flacon d’alimentation dans la téte de pompe
- Quvrir la pince métallique du tuyau de silicone du flacon d’alimentation en Pyrex
- Ecouler lentement la solution dans le réacteur en activant la pompe
- Noter la date et ’heure d’injection de chitine dans le tableau A.3 mis en section 9

7.8 Suivi du pH et de 'O, dissous

L’oxygéne dissous est contrdlé a I'aide des contréleurs massiques avec une
fréquence d’acquisition de 30s. Le programme de contrdle agit chaque minute tel
que la concentration en O, est toujours plus élevée que 60% sat. air

Le débit d’alimentation des gaz est composé d’un mélange d’air et d’O, pur:

- Valeur initiale du contrdleur massique d’air = 100 mL.min™

- Valeur initiale du contrdleur massique O, =0 mL.min’!

- Si déficit en O, (< 60% sat. air), augmentation débit air jusqu'a la valeur maximale
de 200 mL.min™

- Si débit air > 200 mL.min", ouverture du contrdleur massique d’O, pour enrichir
Iair

- Si concentration = 50/50, augmentation du débit total 4 400 mL.min"

- La pression de 15 psi doit &tre vérifiée quotidiennement sur 1’alimentation en air
eten O,

8. CONSIGNES EN CAS DE PROBLEMES

- Porter un sarreau et des lunettes de protection

- Porter des gants lors de toute manipulation de produits corrosifs ou dangereux

- Respecter les conditions d’asepsie en travaillant sous la hotte ou sous le bec
Bunzen comme indiqué dans ie protocole

- Etre prudent avec la manipulation du gaz, fermer I’alimentation aprés chaque
utilisation

9. FORMULAIRES / ENREGISTREMENTS
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Tableau A.3 Tableau de prise de données lors d’une culture

Date Heure commentaires
Stérilisation du

bioréacteur

Date Heure commentaires
Inoculation

biomasse flacon
masse flacon rempli | masse flacon (= flacon rempli- flacon
vide vide)

flacon 1

flacon 2

flacon 3

flacon 4

Somme totale | l \

Date Heure poids prélevé (g)
Echantillonnage

Jour 0

Jour 1

Jour 2

Jour 3

Jour 4

Jour 5

Jour 6

Jour 7

Jour 8

Jour 9

Jour 10

Date Heure commentaires
Injection de la

solution chitine
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Annexe C Protocole de laboratoire PL-CULT-006

Injection de résines XAD-7 dans une suspension d’Eschscholtzia californica

élicitée en bioréacteur de 3-L
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1. OBJECTIFS

Cette procédure d’opération a pour objectif de définir la marche a suivre pour
injecter des résines contenues dans une solution élicitrice & une suspension
d’Eschscholtzia californica en bioréacteur.

2. CHAMPS D’APPLICATION ET D’UTILISATION

S’applique a toute injection de résines contenues dans une solution elicitrice a
une culture en suspension d’Eschscholtzia californica en bioréacteur.

3. RESPONSABILITE

Il est de la responsabilité de chacun de suivre les instructions de cette PON.

4. PRINCIPES

Une solution contenant les billes de résines XAD-7 et I'agent éliciteur (la
chitine) est injectée dans le bioréacteur apres 4 jours de culture, tel que la concentration
soit de 50 g.L" en résines, et de 160 mL.L™" en extrait de chitine (Lamboursain, 2004).

5. REFERENCES
Les documents suivants seront requis :

LAMBOURSAIN, L. 2004. «Etudes des liens entre le statut nutritionnel des
cellules de plantes et leur capacité a produire des métabolites secondaires». 212p.
Thése de doctorat en Génie Chimique. Ecole Polytechnique de Montréal.

Les protocoles d’opération normalisés (PON) suivants seront requis :

PL-ANA-001
PL-ANA-005
PL-CULT-002
PL-CULT-(04
PL-CULT-005
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6. MATERIEL, REACTIFS ET INSTRUMENTS
6.1 Préparation des résines

6.1.1 Conditionnement des résines
- 1 Erlenmeyer de 1 L (Corning, Fisher, No. 10-040K)
- 300 g sec d’ Amberlite XAD-7 (Sigma, No. XAD-7)
- 700 mLde méthanol pur (Fisher, No. A452-4)
- Parafilm (Fisher, No. 13-374-10)
- Shaker (New Brunswick Scientific Co., No. G10)

6.1.2 Filtration des résines
- 1 Erlenmeyer de 1 L (Corning, Fisher, No. 10-040K)
- 1 bécher de 1 L (Corning, Fisher, No. 02-540P)
- Grillage en nylon de 400 pm d’ouverture (Spectrum Laboratories, No. 145564)

6.1.3 Stockage des résines
- Autoclave (STERIS, amsco century medium steam sterilizers)
- Autocollant indicateur de stérilité (Fisher, No. 11-875-50)
- Papier d’aluminium

6.2 Préparation de la solution chitine-résines

- 400 mL de solution chitine (voir préparation de la solution de chitine dans la
procédure de laboratoire PL-CULT-005-R0)

- 1 flacon en Pyrex de 500 mL contenant un tube de sortie (Corning, VWR, No.
16331-303)

- 1 pince métallique de serrage (Cole-Parmer, No. A08028-00)

- Tuyau de silicone (1/4" 1.D. et 3/8" O.D., Fisher, No. 14-169-15)

- 1 pipette pasteur en verre (Fisher, No. 13-678-20E)

- Papier d’aluminium

- Coton

6.3 Injection de la solution chitine-résines

- 1 pompe péristaltique (Masterflex, Cole-Parmer, No. A77521)

- 1 téte de pompe Easy load Il (Masterflex, Cole-Parmer, No. 77390-00)
7. MATERIEL, REACTIFS ET INSTRUMENTS

7.1 Préparation des résines
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7.1.1 Conditionnement des résines
- Peser 300g sec de résines dans ’Erlenmeyer
- Ajouter le méthanol de fagon & recouvrir les résines d’une épaisseur de 2.5 -5 cm
- Fermer ’Erlenmeyer avec du parafilm
- Déposer I’Erlenmeyer sur le shaker et laisser agiter 24 h minimum
- Laisser décanter les résines et enlever le méthanol en le transvasant
- Recommencer les 4 dernicres étapes 4 fois avec de ’eau déionisée, de fagon a
¢liminer toute trace de méthanol
- Ne pas retirer ’eau distillée lors de la dernicre opération
- Garder les résines contenues dans I’eau de I’Erlenmeyer pour I’étape de filtration

7.1.2 Filtration des résines

- Etendre le grillage au dessus du bécher

- Filtrer par gravité la solution de résines sur le grillage

- Mettre les résines retenues par le filtre dans un Erlenmeyer. Les résines contenues
dans le filtrat sont inutiles pour le procédé, car trop fines

- Ajouter de I’eau déionisée de fagon a recouvrir les résines d’une épaisseur de 2.5 -
Scm

- Stocker les résines dans 1’eau deionisée

7.1.3 Stockage des résines

- Placer un autocollant indicateur de stérilité¢ et un bouchon d’aluminium sur
I’Erlenmeyer contenant les résines filtrées et conditionnées

- Autoclaver ’Erlenmeyer pendant 30 min (cycle liquide) a 121 °C

- Vérifier si ’autocollant a changé de couleur sinon recommencer la stérilisation

- Vérifier sur ’indicateur de I’autoclave si le cycle s’est correctement déroulé, sinon
recommencer la stérilisation

- Conserver les résines contenues dans 1’eau de I’Erlenmeyer & température
ambiante jusqu’a leur utilisation

7.2 Injection de la solution chitine-résines dans le flacon d’alimentation

- Connecter le tuyau de silicone & ’embout de sortie du flacon Pyrex d’alimentation

- Fermer le tuyau par une pince métallique

- Verser 400 mL de solution de chitine dans le flacon d’alimentation

- Eliminer I’eau contenue dans 1’Erlenmeyer contenant les résines conditionnées et
filtrées

- Prélever 125 g de résines humides en utilisant une pipette pasteur pour éliminer
I’exces d’eau

- Injecter les résines dans le flacon d’alimentation, par transvasement
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- Placer le coton dans le col du flacon
- Recouvrir le coton par un bouchon d’aluminium
- Connecter le tuyau de silicone au port d’alimentation du couvercle (n°2)

7.3 Injection de la solution chitine-résines dans le réacteur

Au jour 4 de la culture, procéder & I’injection de la solution chitine-résines

- Introduire le tuyau du flacon d’alimentation dans la téte de pompe

- Ouvrir la pince métallique du tuyau de silicone

- Ecouler lentement la solution dans le réacteur en activant la pompe

- Noter la date et ’heure d’injection de la solution chitine-résines dans le tableau
A.4 mis dans le section 9 (formulaires/ enregistrements)

8. CONSIGNES EN CAS DE PROBLEMES

- Porter un sarreau et des lunettes de protection
- Porter des gants lors de toute manipulation de produits corrosifs ou dangereux

9. FORMULAIRES / ENREGISTREMENTS

Tableau A.4 Tableau de prise de données lors de I’injection des résines

Injection date heure commentaires
de la solution
chitine-résines
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Annexe D Tableau complet de prise de données lors des échantillons



Tableau A.S Tableau complet de prise de données lors des échantillons

| ECHANTILLON JO |

date

heure

poids prélevé

pH

Observation

mesures

résultats [g]

observations

poids humide Al

poids humide

poids nacelle

poids sec total

poids sec

| ECHANTILLON J1 |

date

heure

poids prélevé

pH

Observation

mesures

résultats [g]

observations

poids humide Al

poids humide

poids nacelle

poids sec total

poids sec
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Annexe E Résultat de la deuxiéme culture en mode perfusé
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Une seconde culture en mode perfusé a été réalisée afin de comparer les
résultats obtenus au niveau de la production par rapport 4 la premiére culture
perfusée. Cette culture a té interrompue au jour 8, 4 cause d’une fuite de

liquide occasionnée par le colmatage d’une colonne de résines.

1. Méthodes

Les méthodes utilisées durant cette culture ont été identiques a la premiére
culture, mis & part au niveau de I’extraction. En effet, pour cette culture, les résines des
colonnes d’extraction étaient compactées et non fluidisées. De plus, quatre colonnes
cylindriques en verre de méme configuration (17 mm 1.D.) ont travaillé simultanément.
Chaque colonne de sédimentation était directement reliée & une colonne de résines. Les
quantités de résine introduites dans les quatre colonnes étaient de 41 g, 41 g, 44 get 45
g. La totalité des résines a €té retirée des colonnes et analysée a la fin de la culture (jour

8).

2. Résultats

Les niveaux de production ont été fort semblables malgré la différente
conception d’extraction. Les productions d’alcaloides au niveau intracellulaires sont
données au cours du temps 2 la Figure A.3. Le dernier jour, la concentration
intracellulaire était de 0.57 pmole.gDW™ alors que 0.39 pmole.gDW™ ont été obtenus

dans le cas de la premiére culture pour le jour 8. Une concentration de 1.39
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umole.gDW' a été atteinte dans les résines. Résultat également du méme ordre de
grandeur que la premiére culture ol la concentration était de 1.41 pmole.gDW™. Cette

culture montre ainsi la reproductibilité des cultures en mode perfusé.

0,6
X 05
;8% 04
ég 0,3-:
2 E 021
8= 011
00}l = 2 —

0 1 2

Figure A.3  Production d’alcaloides intracellulaires au cours du temps pour la
deuxiéme culture en mode perfusé. Jour 0 = jour d’inoculation, jour 4- = jour 4 avant
Iélicitation (30 min) et jourd+ = jour 4 apres I’élicitation (30 min). Hachuré dense vers
la droite = sanguinarine, hachuré large vers la gauche = chelerythrine, gris clair =

chelerubine, blanc = chelilutine, gris foncé = macarpine.
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Annexe F  Nutriments et sucres extracellulaires au cours du temps pour

différentes conditions opératoires de cultures
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Figure A4  Nutriments et sucres extracellulaires au cours du temps pour dif-

férentes conditions opératoires de culture. (@) bioréacteur sans phase d’extraction; (¢)

bioréacteur contenant des résines en suspension; (=) bioréacteur perfusé.
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Annexe G Nutriments et sucres intracellulaires au cours du temps pour

différentes conditions opératoires de cultures



0,20
Z 018
0,16
0,14
0,12
0,10
0,08

W)

0,06
0,04
0,02
0,00

concentration Na intra (mmolelg

o
[o5]
[&]

o
[
o

0,20

0,15

(=]
[en]
(5,1

2

1

concentration NH4 intra (mmole/gDW)

1,50
1,00
0,50
0,00

concentration K intra
N
(=]
(=]

temps {j}

151



152

{nnabBye)

Q v o W o Ww o
A A N - - O o
o o o o o o o

oww) Biul By UoNRIIUBILOD

1

12

10

temps (j}

temps (i}

60

1

0

3% 5

i

o (] [an] (o] Lo}

w0 < ) N -

(] (o] o (=) [an]
(mabyejowu)

BA3UL | UOIIEIILBIUOD

00

0

4,00 6,00 8,00 10,00 12,00
temps {

2,00

0,00

)

Sy




<O
Ry
(@2 N e o]

concenetration NO3 intra

2,00

400

6,00
temps (j)

8,00

10,00

12,00

0,30
0,25
0,20
0,15
0,10
0,06

0,00
0,00

concentration PO4 intra
(mmole/gDW)

2,00

10,00

12,00

0,45
0,40
0,35 +
0,30
0,25

o
™y
o

mole/gDW)

m
o o
=
o o

concentration S04 intra

o
<
(431

2,00

4,00

6,00
temps ()

8,00

10,00

12,00

153



154

concentration glucose intra
(a/gDW)
o
[
(o]

0,00
0 2 4 6 8 10 12

temps (j)

0.40
0,35
0,30
0,25
0,20
0,15
0,10
0,05
0,00

concentration fructose i
(@/gDn)

concentration sucrose intra
(g/gbW)

C 2 4 6 8 10 12

Figure A.5  Nutriments et sucres intracellulaires au cours du temps pour

différentes conditions opératoires de culture. (®) bioréacteur sans phase d’extraction;

(¢) bioréacteur contenant des résines en suspension; (=) bioréacteur perfusé.



