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Titre. Transfert d’oxygene en conditions de culture microbienne intensive.

Résumé. L’objectif des travaux est la quantification et la modélisation du transfert d’oxygene
en condition de production microbienne afin de contribuer a [’intensification des
performances des bioprocédés. Les travaux expérimentaux sont réalisés en bioréacteur, en
milieux minéraux exempt de réaction biologique, puis lors de cultures fed-batch
d’Escherichia coli, Saccharomyces cerevisiae et Aspergillus niger. Le domaine
d’investigation est original de par les fortes consommations volumiques d’oxygene
(0,6 gL"'h") et puissances dissipées (35 kW.m™) utilisées. Le coefficient de transfert
d’oxygene est déterminé a 1’aide de différents modéles non structurés (pour la prise en compte
du mode d’écoulement des phases, de I’entrainement de surface et de la rétention gazeuse) sur
des régimes transitoires ou permanents. Il est notamment observé que, en présence de réaction
biologique, (i) les valeurs du coefficient de transfert Kt sont 5 a 10 fois supérieures a celles
mentionnées dans la littérature relative au transfert d’oxygene, (ii) par comparaison aux
milieux de culture avant ensemencement, Kt et K (la conductance de transfert) sont divisés
d’un facteur 4 a 6. Les effets de I’activité cellulaire sur le transfert d’oxygene sont caractérisés
par la quantification des facteurs d’accélération relatifs aux modifications chimiques du
milieu, a la consommation d’oxygene, et a la présence physique de cellules. Les limites des
modeles du transfert d’oxygene en culture microbienne intensive sont discutées, et des
nouvelles voies d’investigation sont proposées.

Mots clés : transfert d’oxygene ; culture microbienne ; aération ; bioréacteur ; kla ; coefficient
de transfert d’oxygene ; accélération du transfert ; aération de surface

Title. Oxygen transfer in intensive microbial cultures

Abstract. This work aims to quantify and model oxygen transfer in microbial cultures with an
objective of intensification of bioprocess performances. Labworks in bioreactors are achieved
in mineral media, free from biological reaction, then in fed-batch cultures of Escherichia coli,
Saccharomyces cerevisiae and Aspergillus niger. The fieldwork is original because of the
high oxygen consumptions rates (0,6 g.L".h™") and the high dissipated power (35 kW.m™)
used. The oxygen transfer coefficient is determined from continuous and dynamic methods,
using several unstructured models, to take into account the profile of the dispersed gaseous
flow, the gas entrained from the surface, and hold-up. Among the observations, in biological
media, (i) values of the oxygen transfer coefficient Kt are 5 to 10 times higher than values
from the literature on oxygen transfer, (ii) compared with the initial medium prior to
inoculation, Kt and Ky, (the oxygen transfer conductance) are 4 to 6 times smaller. Effects of
microbial activity on oxygen transfer are characterised and quantified according to
enhancements factors related to chemical modifications of the medium, oxygen consumption,
and physical presence of cells. Limits of mass transfer models in intensive microbial cultures
are discussed and new areas of investigation are proposed.

Key words: oxygen transfer; microbial culture; aeration; bioreactor; kla; oxygen transfer
coefficient; oxygen transfer enhancement; surface aeration.
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Introduction

Pour associer des capacités de production importantes et la réduction des cotts de
production, 1’enjeu des bioindustries consiste aujourd’hui en [Dintensification des
performances des bioprocédés en termes de productivité, titres et rendements. Il est par
ailleurs parfaitement établi que I’obtention de hautes performances résulte des interactions
entre les processus biologiques et les transferts multiphasiques (maticre et chaleur) au sein du
bioréacteur. Chacun de ces phénomenes, caractérisé par une constante de temps propre,
contribue a la dynamique du systéme bioréacteur. Les interactions doivent étre identifiées et
quantifiées afin de maitriser les facteurs limitants et réduire leurs impacts sur les

performances des bioprocédés.

Le transfert d’oxygene, facteur limitant primordial sur le métabolisme microbien, fait
I’objet des travaux de nombreuses équipes de recherche. Cependant, les données de la
littérature sur le transfert de gaz en culture microbienne sont obtenues a des concentrations
cellulaires inférieures 4 10 gL' (masse séche), et dans des situations qui ne visent pas un
objectif d’optimisation de la productivité. La microbiologie moderne, au contraire, recherche
les hautes performances avec des concentrations cellulaires supérieures a 50 g.L”' (masse
séche), des taux de croissance élevés, des cinétiques maitrisées et des modes de conduite
optimisés. C’est dans ce cadre, commun aux industriels, et quelque peu étranger a la
littérature académique, que s’inscrit ce travail. Dans cette confrontation, les problémes
fondamentaux auxquels nos travaux ont I’ambition de contribuer sont les suivants :

- Dans un bioréacteur, comment modéliser le transfert d’oxygéne en conditions de

fortes productivités ?

- Quelles sont les influences de 1’activité cellulaire sur le transfert, dans des conditions

de production compatibles avec une transposition industrielle?

Ces deux questions structurent ce document et cette activité de recherche. Notre travail
a donc pour objectif de contribuer a la maitrise et I’intensification des performances de
procédés biotechnologiques par la connaissance des relations entre les dynamiques relatives
aux microorganismes et le transfert d’oxygeéne, au sein d’un bioréacteur. Peut-&tre pourrons
nous aussi apporter des éléments de réponse a Tsao et Lee qui concluaient en 1975 « méme
aujourd’hui il n’existe pas de schéma clair et fondamental du mécanisme de transfert de gaz
en fermentation ».

Ceci passe par I’acquisition de données expérimentales fiables, reproductibles, et

d'outils d’investigation adaptés pour une caractérisation qualitative et quantitative des
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Introduction

processus biologiques et physiques en condition de production intensive. Devant la
complexité des phénomenes, la démarche expérimentale vise 1’étude du transfert d’oxygeéne
en bioréacteur :

- en présence de différents milieux minéraux, par référence aux travaux antérieurs
mentionnés dans la littérature.

- lors de cultures en mode fed-batch d’Escherichia coli, de Saccharomyces cerevisiae
et d’Aspergillus niger en cuve agitée. Ces microorganismes sont des modéles
d’étude privilégiés par le monde industriel et académique pour leurs nombreux
domaines d’utilisation et I’ensemble des connaissances biologiques disponibles a
ce jour. L’étude in-situ, en condition de culture et production intense, est
privilégiée afin de rendre compatibles ces travaux avec une mise en ceuvre
industrielle.

L’ensemble de la démarche associe expérimentation et modélisation.

Ces travaux s’inscrivent dans une collaboration entre le laboratoire DSM Food
Specialties de DSM-Delft et le Laboratoire d'Ingénierie des Systémes Biologiques et des
Procédés de 'INSA-Toulouse (LISBP). Par rapport a la culture scientifique du LISBP, ces
travaux bénéficient des études de Rols (1990) et Rainer (1992), et poursuivent l'objectif
commun de maitriser les processus biologiques et physiques pour 1’obtention de hautes

performances en culture cellulaire.

Ce document est organisé en quatre chapitres.

L’¢étude bibliographique rassemble 1’état des connaissances sur le transfert gaz-liquide
en culture cellulaire, en insistant sur la modélisation et I’interprétation des phénomenes : les
modeles décrivant les influences de I’environnement sur le coefficient de transfert d’oxygene,
Kypa, sont analysés ; les effets d’accélération que peut avoir la réaction biologique sur le
transfert d’oxygene sont présentés ; les méthodes permettant la détermination de Kya sont
détaillées.

L’ensemble du matériel et des méthodes est précisé dans le chapitre éponyme.

Les résultats s’ouvrent sur le développement des modeles du transfert d’oxygene en
bioréacteur fortement agité (chapitre II1.1) : nous considérons le type d’écoulement du gaz, les
effets de ’entrainement de surface, et la présence de la rétention gazeuse. Ces modeles sont
utilisés sur des régimes transitoires ou permanents pour définir des corrélations de référence,

propres au réacteur, caractérisant le transfert d’oxygeéne sur des milieux minéraux de référence
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(chapitre II1.2). Puis, le transfert d’oxygene est quantifi¢ lors de cultures cellulaires en
condition de production intensive (chapitre II1.3) : les parametres du transfert d’oxygene en
milieu biologiques sont comparés aux corrélations de référence, ce qui permet de faire
apparaitre les effets de la dynamique cellulaire sur le transfert d’oxygene ; des modeles sont
développés pour permettre la discussion des résultats et I’interprétation des phénomeénes en
argumentant des dynamiques quantifiées des phénomenes biologiques, physico-chimiques et
mécaniques.

Les conclusions et perspectives rassemblent les résultats originaux obtenus dans ce

travail et de nouvelles voies d’investigations sont proposées.
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L’intensification des productions microbiennes nécessite la gestion optimale des flux
de matiere et des écoulements afin d’éviter les limitations et maintenir le microorganisme a
son potentiel optimal. Le transfert de matiére le plus complexe a caractériser et a maitriser est
le transfert des gaz. L’oxygéne consommé et le dioxyde de carbone produit sont les gaz

majoritairement présents dans les milieux de cultures cellulaires aérobies.

L’oxygene est un gaz peu soluble. En ce sens, le transfert d’oxygene apparait
fréquemment comme un facteur limitant les performances des bioprocédés et I’utilisation des
hautes densités cellulaires. Au sein du bioréacteur, la concentration en oxygéne dissous
résulte de la combinaison des dynamiques des phénomenes de transfert (matiére, quantité¢ de
mouvement) et des phénomeénes biologiques (consommation d’oxygeéne par la réaction
microbienne). En condition de forte consommation d’oxygene, 1’apport d’oxygene doit étre

parfaitement maitrisé.

Le dioxyde de carbone joue souvent un double role en culture cellulaire : a faible
concentration, le CO; est essentiel a la cellule, notamment dans les voies anaplérotiques ; a
plus forte concentration, le CO, dissous et les ions HCO® perturbent 1’activité des
microorganismes en réduisant la croissance et en limitant I’activité métabolique centrale
(Jones et Greenfield, 1982 ; Mclntyre et McNeil, 1998). La ventilation (« stripping ») permet
de limiter sa concentration: le flux d’air injecté dans le bioréacteur apporte 1’oxygene

nécessaire a la croissance et assure la ventilation (Royce et Thornhill, 1991).

Les similitudes entre 1’absorption de 1’oxygene et la désorption non-nucléée du CO,
permettent de transposer les connaissances établies pour 1’oxygéne au transfert du CO;
(Roizard et coll., 1997). En ce sens, il a été choisi de focaliser ces travaux sur le transfert

d’oxygene.

Afin de rendre compte de I’état de I’art du domaine, quatre volets sont proposés en
insistant sur la description et la modélisation des phénomenes :
- Dans un premier temps 1’absorption purement physique est présentée pour permettre
I’introduction des théories et des lois fondamentales.
- Dans un deuxiéme temps les influences physiques, chimiques et mécaniques portant

sur le coefficient de transfert d’oxygene, Ky a, sont développées.
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- Puis les effets de la présence et de I’activité microbienne sur I’absorption sont
introduits.
- Le dernier volet, plus technologique, présente les méthodes permettant la

détermination de Kja.

I.1. Absorption physique

L’¢tude est réalisée dans le cas de liquides mécaniquement agités, c'est-a-dire mettant
C . . < 1s : .
en jeu, a 1’échelle macroscopique, des mouvements convectifs, et a 1’échelle microscopique,

la diffusion moléculaire.

I.1.1.  Schéma théorique du transfert d’oxygéne du gaz au microorganisme

En culture submergée, selon la théorie la plus répandue (Arnold et Steel, 1958), le
transfert d’oxygeéne depuis la phase gazeuse jusqu’au microorganisme peut étre décomposé en
une série d’étapes, comme I’illustre la Figure 1, pour un profil de concentration d’oxygene
correspondant a des conditions standard de culture cellulaire. A chaque étape correspond une
résistance au transfert (Tableau 1) qui induit un gradient de concentration. Ces étapes sont
supposées survenir en série, c'est-a-dire que 1’oxygene ne transfert pas via des mécanismes
paralléles. On peut alors calculer une résistance globale Z, somme des résistances en série. Si
une des résistances est largement plus petite que les autres alors I’étape correspondante n’est
pas limitante. Pour le transfert d’oxygéne on considere que la résistance dans le film liquide,
74, est limitante :

Z=Yi~74 QY
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Figure 1. Schéma théorique du transfert d’oxygéne en culture cellulaire en régime stationnaire
(d’aprés Arnold et Steel, 1958). Les résistances successives au transfert (1 a 8) sont décrites dans le
Tableau 1. xq,, Yoz : cOncentrations en oxygéne en phases liquide et gazeuse, respectivement.

Tableau 1. Description des résistances au transfert d’oxygéne en culture microbienne. Les numéros
des résistances correspondent aux numéros sur la Figure 1.

Résistance Localisation Remarques
Z1 Au sein de la bulle de gaz { Z4; le coeur de la bulle est homogene a cause des
recirculations internes dues aux mouvements dans le
liquide et au mouvement brownien
z2 Dans le film gazeux {( Z4 si le gaz est peu soluble (Bartholomew, 1950), sauf
pour des bulles d’un diameétre inférieur a 1’épaisseur
théorique du film de diffusion
Z3 Au passage de I’interface =0 implique que la relation de Henry est applicable
#0 en présence d’agents de surface
(( Z4 en général, si le gaz est peu soluble dans le liquide
74 Dans le film liquide Résistance principale au transfert
75 En phase liquide =0 si le réacteur est parfaitement agité
#0 si des gradients de concentration sont présents, par
exemple dans un réacteur aéré par la surface, ou en
présence de milieu liquide fortement visqueux
76 Dans le film liquide autour des {{ Z4 car les cellules se trouvent a I’intérieur du champ
cellules turbulent
z7 Dans I’enceinte cellulaire L’oxygene est a la disposition de la cellule mais doit

encore diffuser jusqu’au site de consommation. Il
existe une résistance supplémentaire pour atteindre une
cellule au centre d’une micelle, d’un floque, ou d’un
agrégat.
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I.1.2.  Solubilité des gaz en phase liquide
A Dinterface gaz-liquide, la concentration de I’espéce soluble en phase liquide est
généralement décrite par une relation d’équilibre. Dans le cas de gaz peu solubles, comme

I’oxygene, la relation d’équilibre est décrite par la loi de Henry (Annexe VI.1) :

xa=Hp, (2)
ou x, est la concentration du gaz A dissous, en équilibre avec sa pression partielle pa dans le
gaz en contact de 1'élément de fluide. La constante de Henry, H, décroit en fonction de la
température, et est une fonction de la composition du milieu (Annexe 1). x, dépend donc de

la température et de la pression partielle en gaz, mais aussi de la composition du milieu.
L'effet des électrolytes est le plus souvent de réduire la solubilit¢ du gaz (« salting out

effect »). La relation de Sechenov (1892) permet de calculer x,, a partir de la solubilité dans

l'eau pure, x ,, et de la concentration x; de ’ion i :

log( Xi’oj =Se xi 3)

XA

ou la constante de Sechenov Sea; dépend a la fois de la nature du gaz A et de I’ion i. Les
premiers travaux de Schumpe généralisant les formules de Sechenov (1892) pour la prise en
compte de plusieurs ¢€lectrolytes sont basées sur la force ionique des sels (Quicker et coll.,
1981 ; Schumpe et coll., 1978). La formulation la plus récente (Weisenberger et Schumpe,

1996) (Eq. 4), plus facile d'utilisation, est basée sur la concentration en sel :

log["’t;‘)J =% (hi+ha)x; @)
XA
ou h; est le paramétre spécifique a I’ion 1, et hy le parametre spécifique au gaz. Le domaine
d’application de Eq. 4 est trés étendu (22 gaz, 24 cations, 26 anions), et prend en compte les
variations de température.

La présence de sucres diminue également la solubilité des gaz (Sablayrolles et Barre,
1986) selon la relation de Sechenov (1892) (Eq. 4) mais I’effet est moins prononcé que celui
des électrolytes. D’une manicre générale, 1’influence des substances organiques (alcools,

sucres...) sur la solubilité¢ peut étre modélisée en additionnant les effets de chaque substance

par rapport a I’eau pure (Quicker et coll., 1981) :

10g(XA*’OJ = Z(hi + hA)Xi + X SeaiX; ()

XA seli organique j
L’équation de Popovic (1979) ne fait pas de distinction entre les sucres et donne une

approximation de la solubilit¢ en solution sucrée, convenable lorsque la concentration est
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inférieure & 30 gL : xi = x4o(1-0,0012x:). Il est noté que pendant des cultures de

Penicillium chrysogenum, la solubilit¢ de 1’oxygéne chute de 4 a 17% par rapport a I’eau
pure : cette variation est due a la consommation du sucre et a la régulation du pH par KOH
(Quicker et coll., 1981) (mode batch, sucre (lactose, sucrose) 50 g.L”', concentration en

biomasse < 25 ng.L'l, 200 h de fermentation).

I.1.3.  Flux de matiere

Si la concentration en gaz dissous dans le cceur du liquide est différente de celle de
I’interface, le réarrangement chaotique des molécules tend a réduire la différence de
concentration d’une manicre décrite par les lois de diffusion. On dit abusivement que le
potentiel de transfert est moteur de la diffusion. La premiére loi de Fick (1855) indique que la
densité de flux de diffusion, R, est proportionnelle au gradient de concentration :

R=-D, gradx, (6)
ou Dy est le coefficient de diffusion de I’espéce A dans la phase d’intérét.

A partir de la premicre loi de Fick et de I’équation de continuité relative au constituant
A établie sur un volume V, on obtient :

OX ,

—divN, +q, = p (7

ol ga est le terme de réaction, et N A la densité de flux de transfert (diffusion + transport), il

est possible de déterminer le profil de concentration en fonction du temps, soit en supposant

D4 constant sur I’espace et en négligeant le terme de transport :

Oxa

D,Ax, +q, = (8)

Cette équation est fréquemment utilisée en régime instationnaire et en présence de réaction

chimique ou biologique. En I’absence de réaction, c’est la seconde loi de Fick.

I1.1.4. La conductance de transfert

La conductance de transfert est introduite de manieére pragmatique pour exprimer que
le flux de matiére est égal au produit d’un coefficient de proportionnalité par une différence
de potentiel d’échange. On peut exprimer la densité de flux molaire & I’interface, Ny
(mol.m™.s™), pour le transfert en phase liquide :

Nao=kr(xa0—xa) ©)

ou ki est la conductance de transfert du composé A en phase liquide (m.s™), xao est la
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concentration a l’interface et x5 la concentration au cceur de la phase liquide. Et pour le
transfert en phase gazeuse :

Nao=ka(Po=Pao) (10)
ol kg est la conductance de transfert en phase gazeuse (mol.bar'.m?2.s™), pa est la pression
partielle au sein de la phase gazeuse et pao la pression partielle a I’interface.

Notons que les conductances de transfert dépendent aussi d’une contribution liée au
mouvement d’ensemble des molécules, qui a lieu indépendamment du gradient de
concentration, et qui est en partie générée par la diffusion elle méme. Cette contribution est
négligée pour les faibles intensités de transfert, comme par exemple pour la diffusion de
I’oxygene dans 1’eau.

Les conductances individuelles relatives a chaque phase ainsi que les concentrations
interfaciales sont difficiles a mesurer. Une conductance globale de transfert est donc définie
par rapport a la phase d’intérét : la phase liquide :

Nao=Kr(xa—xx) (11)
ou Ky est la conductance globale de transfert du composé A définie par rapport a la phase

liquide, x, est la concentration du constituant A dans la phase liquide, & I’interface gaz-

liquide, et donc supposée en équilibre avec sa pression partielle pa dans la phase gazeuse
(Eq. 2). A partir de cette définition il est possible d’écrire Eq. 1 en termes de conductance,

inverse de la résistance :

— = — (12)

ou sont considérées respectivement les résistances du film gazeux, de I’interface, et du film

liquide.

I.1.5. Modéles locaux de transfert

L’objectif des modeles locaux de transfert est de relier k; aux grandeurs
caractéristiques du systéme. Les trois modéles principaux (Whitman, Higbie, Danckwerts)
reposent sur les trois hypothéses communes suivantes :
1/ A I'interface 1’équilibre de concentration est atteint.
2/ La résistance interfaciale au transfert est nulle.
3/ 1l n’y a pas de réaction entre le liquide et le gaz.

et des hypothéses complémentaires, spécifiques a chaque modele.

21



Etude Bibliographique

Le modele du double film (Whitman, 1923) est schématisé sur la Figure 1 (en
omettant la résistance interfaciale) ; il est bas¢ sur les hypothéses suivantes :
-I1 existe un double film stagnant de part et d’autre de l'interface gaz-liquide.
-La résistance au transfert est localisée dans les deux films.

Le gaz franchit donc le double film par diffusion moléculaire uniquement. En utilisant
la forme unidimensionnelle de Eq. 6, selon un axe z perpendiculaire a I’interface, on peut
écrire :

R:%(X*A_XA) (13)

ou § est I’épaisseur du film liquide, x, est la concentration de ’espéce A a I’interface et x4 la

concentration dans le liquide homogene. Par identification avec Eq. 9 :
kp=— (14)

0 refléte I'hydrodynamique du systéme ainsi que certaines de ses propriétés physiques.

Le mode¢le du film est par hypotheése applicable uniquement en régime stationnaire, ou
lorsque le temps de contact entre le gaz et le liquide est supérieur au temps de pénétration,
c'est-a-dire au temps nécessaire a 1’établissement du profil stationnaire de concentration dans
le film.

L’improbabilité de I’existence d’une telle discontinuité¢ hydrodynamique entre un film
stagnant et un milieu agité, et la volonté de prendre en compte 1’effet de la turbulence sur
I’interface gaz-liquide a poussé au développement d’autres modeles, dits de renouvellement
de surface : les ¢éléments de volume de l'interface demeurent a l'interface pendant un certain
temps avant d'étre remplacés par de nouveaux ¢léments de volume en provenance du cceur du
liquide. Les interfaces gaz-liquide sont donc composées d'¢léments d'ages différents. La
différence entre les modéles de renouvellement de surface réside dans la répartition des temps

de séjours de ces ¢léments autour du temps de sé¢jour moyen.

Le mod¢le de pénétration de Higbie (1935) est basé sur I’hypothése suivante :
-Chaque ¢lément de liquide est exposé a l'interface pendant la méme durée de temps t. avant
d'étre remplacé par un élément ayant la composition du cceur du liquide.

Le gaz diffuse dans les ¢léments de liquide selon la loi de Fick. Dans ces conditions

I’intégration de 1’équation de continuité donne, par identification avec Eq. 9:
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T te

Cette équation est valable pour t=>0,2 s. La durée d'exposition, t., refléte les conditions
hydrodynamiques du milieu. Il a ét¢ montré expérimentalement (Higbie, 1935) que pour des

temps d’exposition treés courts ki ne croit pas indéfiniment mais tend vers une valeur limite.

Le mod¢le de renouvellement de surface de Danckwerts (1951) est basé sur une
hypothése qui contredit I’hypothése de Higbie (1935) :
-Une méme fraction de l'interface renouvelée par unité de temps, s, indépendamment de 1'age
des ¢léments la constituant.

Par identification avec Eq. 9 :

ki =+/D,.S (16)

Le paramétre s qui désigne la fraction renouvelée par unité de temps (exprimée en s™) est une
fonction des conditions hydrodynamiques du systeme. Tsao et Lee (1975) ont vérifi¢
expérimentalement a I’aide d’une micro-sonde a oxygene (diamétre 1 um, longueur 2 pum)
que ky est proportionnel & Vs. Cependant, les auteurs, sans présenter de méthode de calcul,
mesurent un nombre de renouvellements de 1’élément de liquide par unité de temps qui
correspondrait plus au parameétre t. de Higbie qu’a la fraction de I’interface renouvelée par

unité de temps.

Dans chacun des trois modé¢les un seul paramétre, 8, t. ou s, prend en compte
I'hydrodynamique du systeme. Il existe d'autres modeles d'absorption mais leur utilisation est
soit plus complexe que les modeles présentés ici, soit mal appropriée pour I'étude de réacteurs
agités (Danckwerts, 1970). Les prédictions de vitesses d'absorption auxquelles conduisent les
modeles sont souvent voisines, notamment en condition de consommation simultanée du gaz
absorbé (Danckwerts, 1970). C’est pourquoi le modele du film, plus simple, reste le plus

utilisé.

I.1.6. Le coefficient volumique de transfert
1.1.6.1. Théorie

En pratique ’aire interfaciale des contacteurs gaz-liquide est souvent inconnue ; la
conductance globale de transfert est donc définie sous la forme d’une grandeur volumique,

(Kra)joc, directement mesurable par une expérience d’absorption :
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AW A = K Lioejoe-(x2 = x2)-dV (17)
ot dW est le flux transféré (mol.s™) dans I’élément de volume dV et ajo est I’aire interfaciale
incluse dans 1’¢lément de volume dV. Ky joc et aj,. sont fonctions de la puissance dissipée
localement, et donc de la position dans le réacteur (Lopes de Figueiredo et Calderbank, 1979 ;
Royce et Thornhill, 1991). Le probléme de leur détermination est simplifié en intégrant sur
I’ensemble du réacteur et en proposant un coefficient volumique de transfert global, valeur
moyenne définie sur I’ensemble du réacteur :

Wa=Kra(xa—xa)-V, (18)
W est le flux transféré par I’ensemble du réacteur (mol.s™), Vi le volume de liquide dans le
réacteur, et Kya (s7) est le coefficient volumique de transfert global défini par rapport a la
phase liquide. Cette équation est valable en 1’absence de réaction chimique et pour une
température et un coefficient de diffusion a l'interface proche de celui du coeur du liquide.
Son utilisation implique que le réacteur soit considéré comme un réacteur homogene en terme
de puissance dissipée.

L’oxygene étant un gaz peu soluble, le terme de résistance en phase gaz H/kg (Eq. 12),
peut presque toujours étre négligée (van’t Riet et Tramper, 1991 ; Royce et Thornhill, 1991).
En effet, Bartholomew et coll. (1950) ont démontré (V. =3,2 L, aération=1,8 vvm, N=375
rpm, 27<T<32°C) que 1’énergie d’activation de Ky a vaut E*=17600 J.mol™ ce qui correspond
a un phénomene de diffusion en phase liquide, et ce qui prouve que I’étape limitante du
transfert d’oxygéne et bien localisée dans la phase liquide, car en phase gazeuse E* serait 10

fois plus petit.

1.1.6.2. K_a et dimensionnement

Les méthodes classiques de dimensionnement a 1’échelle supérieure (« scale-up »)
reposent sur la conservation d’un parametre essentiel a la culture cellulaire ; lorsqu’il s’agit de
I’oxygéne dissous ce parameétre est souvent la puissance dissipée par unité de volume ou K;a
(Aiba et coll., 1973 ; Junker, 2004). Or, on remarque souvent une inadéquation entre la
production en réacteur de laboratoire et la production industrielle car ces méthodes de scale-
up considerent le réacteur comme un systeme homogéne et ne tiennent pas compte des
hétérogénéités propres aux réacteurs industriels (Bylund et coll., 1998).

Le dimensionnement assist¢é par méthode numérique comme le pratique Reuss
(Schmalzriedt et coll., 2002) est une approche intégrée, qui permet d’associer I’idéalité¢ des

réacteurs de laboratoire a la complexité des grands réacteurs, en combinant I’hydrodynamique
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et la réponse microbienne au stress. L’approche numérique intégrée permet un calcul plus fin
du scale-up a partir de I’étude de la réponse microbienne au stress, obtenue en laboratoire par
une approche opposée au scale-up, le scale-down. L’objectif du scale-down est de détecter les
conditions d’hétérogénéités auxquelles les microorganismes sont soumis a 1’échelle
industrielle et de les reproduire a 1’échelle du laboratoire (Naubauer et coll., 1995). Pour cela

le réacteur de scale-down est composé de réacteurs idéaux en série (Bylund et coll., 1999).

1.1.6.3. Relation entre K_a et concentration en CO,

La cinétique de désorption du CO, est trés lente, contr6lée par la réaction

k1
d’hydratation (CO,, +H,0<H,COs; ki=2,6.10; Sander, 1999). L'équilibre entre les

2aq
especes dissoutes et le gaz n’est donc pas instantané, et puisque le CO; est produit en phase
liquide, il est souvent en sursaturation dans le milieu. Des dérivés du CO, présents en phase
liquide, seul le CO, dissous participe au transfert a ’interface gaz-liquide. Comme pour le
transfert d’oxygene, le transfert de CO, obéit a I’équation suivante en régime permanent :

WCO 2

=K1 ac0s-(Xcos — Xco2) (19)
Vi

ou Kraco, est le coefficient de transfert global du CO,, rapporté a la phase liquide, xco, et
Xco2 sont les concentrations de CO, dissous et en équilibre avec la phase gaz, respectivement.
Xco» €St supérieur & xco, du fait de la production de CO, en phase liquide. Si on suppose

pour les deux gaz que l’aire d’échange est identique (soit que la désorption de CO; ne
s’effectue qu’au travers de l’interface gaz-liquide, c'est-a-dire sans nucléation de bulle de
COy), Kracoz peut étre exprimé en fonction de Krap, (calculé pour 1’oxygene). On peut en
effet approximer le coefficient de transfert d’un gaz i, ky;, a partir du coefficient de transfert
d’un gaz de référence, ki s, €n utilisant une relation de transfert local (Eq. 14, Eq. 15, Eq. 16)
(Linek et coll., 1987) car le rapport des coefficients de diffusion, 8 méme température et
composition du milieu, est constant (in Royce et Thornhill, 1991). Par exemple a partir du

modele de Higbie (Eq. 15) :

kit = Kiver |2 (20)

ref
A partir de la dynamique de transfert du CO, (supposée évoluer similairement a celle de
I’oxygéne), Royce et Thornhill (1991) calculent I’exceés de CO, , &, qui représente le rapport

entre le CO, dissous et la valeur de 1’équilibre (Figure 2). & diminue lorsque la valeur du K;a
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de I’oxygeéne augmente (a plus forte agitation le transfert est meilleur : la concentration dans
le liquide tend a s'équilibrer avec celle du gaz); & diminue aussi lorsque 1’aération diminue
(une plus faible quantité d’air est saturée plus rapidement en CO;). D’autre part, pour un
couple de valeurs du coefficient respiratoire et du Kya de 1’oxygene, il est possible de calculer
I’exces de CO, maximum, obtenu en minimisant la valeur de I’oxygene dissous : I’excés
diminue avec 1’augmentation de la fraction de CO;, en sortie de fermenteur (Royce et
Thornhill, 1991). En conclusion du travail de Royce et Thornhill (1991), lorsque la valeur du
Kia de oxygene est élevée (>0,1 s™) et que la concentration en CO, en sortie de fermenteur
est élevée (>5% pour QR=1), la valeur du CO, dissous peut étre approximée avec un
minimum d’erreur par la concentration en équilibre avec le gaz de sortie. Le CO; étant tres
soluble dans I’eau, le potentiel de transfert en entrée de fermenteur est trés grand. Ainsi, dans
les fermenteurs industriels 1’équilibre est atteint rapidement dans le bas du fermenteur ; la
concentration de CO, dissous peut donc étre considérée comme étant a 1’équilibre avec la

fraction de CO, dans le gaz de sortie (Yagi et Yoshida, 1977 ; Royce et Thornhill, 1991).

0.02 0.04 0.06 0.08 0.1
K a(s")
Figure 2. Effet des paramétres de transfert sur la sursaturation en CO, (d’apres
Royce et Thornhill, 1991). La sursaturation &=[CO,)/[CO,)., est donnée en

fonction du flux d’aération Q, et du coefficient de transfert de I'oxygéne K.a, a
30°C et a pression atmosphérique dans I'eau.
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Les résultats expérimentaux de Dahod (1993) confortent les tendances prévues par
I’analyse théorique de Royce et Thornhill (1991) : la sursaturation en CO, dissous en culture
de Streptomyces (600 L, 3 Rushton, 0,2<vvm<l, 170<N<290 rpm) diminue lorsque
I’agitation augmente et le flux d’aération diminue. Dahod (1993) réalise deux cultures, la
premiére faiblement visqueuse (< 100 cp), la seconde plus visqueuse (2000-3000 cp) ; les
conditions opératoires étant fixées, la sursaturation dans la culture la plus visqueuse est
toujours plus élevée et peut atteindre 1,9 contre 1,3 dans la culture moins visqueuse : la
sursaturation augmente avec la viscosité de la culture. Cette tendance est aussi prévue par
Royce et Thornhill (1991) car ’augmentation de la viscosité entraine la diminution de Kpa
(Figure 2). Par contre Dahod (1993) conteste 1’hypothése d’un rapport Ky ap,/Kraco, constant,
qu’il estime expérimentalement a 0,33 a faible viscosité, et a 0,6 a forte viscosité, mais sans
détailler sa méthode de calcul de K a.

Dans la couche limite autour d’une bulle, la concentration de CO; passe de la valeur
moyenne présente au ceeur du fluide, a la valeur en équilibre avec la phase gazeuse. Prés de
I’interface gaz-liquide, 1’équilibre de la réaction d’hydratation-déshydratation peut donc se
déplacer vers la production de CO, (déshydratation). Une possible accélération de la
désorption de CO, peut alors avoir lieu dans le cas ou le flux de la réaction de déshydratation
vers la production de CO; est significatif comparé au flux désorbé. Ce cas, rare en cultures
microbiennes, n’apparait que si le systéme contient un catalyseur tel que I’anhydrase
carbonique. L’accélération de la désorption est alors d’autant plus forte que le pH est élevé
(Yagi et Yoshida, 1977). Autrement il est démontré que 1’accélération de la désorption est
négligeable (Yagi et Yoshida, 1977 ; Royce et Thornhill, 1991). La désorption est donc placée
sous 1’'unique contrdle diffusionnel et ne dépend pas du pH.

Dans la plupart des milieux de fermentation la désorption du CO; s'effectue facilement
lorsque la concentration en CO, dépasse la concentration de saturation, mais elle peut devenir
limitante en milieu complexe. Le CO; peut alors étre évacué par nucléation. La nucléation du
CO, est favorisée par la présence de bulles, de surfaces irréguliéres, mais aussi de particules

solides comme les cellules elles mémes, et par I’augmentation de [’agitation (Jones et

Greenfield, 1982).
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1.2. Influences physiques, chimiques, et mécaniques sur K;a

La valeur de Kra n’est pas une donnée intrinseque des échangeurs gaz-liquide car en
plus de dépendre de la configuration et des paramétres opératoires de I’échangeur, elle dépend
des propriétés des fluides en contact. Pour identifier et quantifier les paramétres ayant une
influence sur Kpa, il est nécessaire de dissocier le produit Kia en ses facteurs: K. la
conductance globale définie par rapport a la phase liquide, et a I’aire interfaciale. K. et a
varient de maniere différente en fonction de I’hydrodynamique (type de réacteur, géométrie,
conditions opératoires), des propriétés physiques et chimiques du liquide (présence d’agents

de surface, viscositg, ...) et de la température.

1.2.1. Effet de la puissance dissipée sur Ky a

Le réacteur agité (« stirred tank reactor », STR) est, avec la colonne a bulles, le
réacteur le plus utilisé en culture microbienne. En réacteur agité la puissance est fournie au
liquide par I’intermédiaire des turbines d’agitation. Le réacteur agité est fondamentalement
différent de la colonne a bulles car c’est au niveau de 1’agitateur que la dispersion gazeuse se
forme, et non au niveau du distributeur d’air. La puissance dissipée assure donc la dispersion
gazeuse et la mise en contact du gaz avec le liquide. Par contre le systéme d’apport de gaz
(canne ou diffuseur) n’a pas d’importance sur le transfert gazeux en réacteur agité, pourvu que
le gaz arrive sous I’agitateur et que celui-ci ait une vitesse assez importante pour disperser
tout le gaz. Le réacteur agité est préféré a la colonne a bulles pour privilégier I’homogénéité
du mélange et le transfert de matiére, en particulier le transfert gazeux, avec 1’obtention de

surfaces d’échange trés importantes entre le gaz et le liquide.

1.2.1.1. Corrélations empiriques

Kpa est le plus souvent modélis¢ de maniere empirique a partir de la puissance
dissipée par unité de volume, e, et de la vitesse superficielle du gaz, Us (van’t Riet, 1979 ; Ho
et coll., 1987 ; Linek et coll., 1987 ; Montes et coll. 1999 ; Gogate et Pandit, 1999 ; Garcia-
Ochoa et Gomez, 2004) :

Kia=7y.e".US (21
ou e=Pg/V1, avec Pg la puissance dissipée dans le réacteur en condition d’aération, et Vi le
volume liquide.

Compte tenu du grand nombre de mod¢les permettant le calcul de Kya, les valeurs des

coefficients o et  sont trés dispersées (0,4<a<l1,3 ; 0<B<0,7). x est en général dépendant de
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o : a une faible valeur de a correspond une forte valeur de y (Robinson et Wilke, 1973 ;
Linek et coll., 1988b). Il est une convention établie de distinguer les milieux non ioniques (ou
coalescents) des milieux ioniques (ou non coalescents), ainsi que les milieux non-visqueux
des milieux visqueux (coalescents ou non). Conformément aux travaux d’une dizaine
d’auteurs, van’t Riet (1979) propose pour un systéme agité (sans engorgement et sans aération
de surface), les relations suivantes, validées avec 20 a 40% d’erreur :
- en solution non ionique, pour 500<e<10000 W.m> et 0,002<V;<2,6 m™ :
Kra=2,6x102e" .U’ (22)
- en solution ionique, pour 500<e<10000 W.m> ;0,002<Vi<4.4 m>:
Kra=2,0x10"e"".U2? (23)
Pour s’affranchir de la mesure de la puissance dissipée, Yawalkar et coll. (2002) proposent de
corréler Kya a la dispersion relative, N/Npc, ou Npc est la vitesse d’agitation minimum

permettant la dispersion compléte de la phase gaz dans tout le volume du réacteur. Ainsi ils

obtiennent :

1,464
Kra= 3,35( j Us (24)

Nbc
Kpa dépend de la puissance dissipée par unit¢ de volume, indépendamment du type et du
nombre d’agitateurs pour un systéme non visqueux (van’t Riet, 1979). Cependant, pour une
méme vitesse d’agitation, la puissance dissipée dépend du type d’agitateur. En régime
turbulent c’est la turbine Rushton a disque qui, @ méme vitesse d’agitation, fournit le plus de
puissance au liquide ; ¢’est une des raisons pour laquelle elle est trés utilisée en fermentation.
On peut lui trouver le désavantage de générer une dispersion radiale, créant ainsi, le long du
fermenteur, des zones de mélange hétérogenes entre elles, lorsque plusieurs turbines Rushton
sont utilisées dans un méme réacteur. Dans certains cas on observe méme 1’augmentation du
temps de mélange avec 1’augmentation du nombre de turbines (Vasconcelos et coll., 1995). 1l
est possible de remédier au probléme en intercalant une turbine a dispersion radiale
(Schmalzriedt et coll., 2003). La place des agitateurs est importante : un agitateur placé a une
distance du fond inférieure a celle de son diamétre peut diminuer la puissance dissipée, et
donc le transfert, de méme pour un agitateur placé trop prés de la surface libre (Nienow et

coll., 1977).
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1.2.1.2. Influence de la puissance dissipée sur k; , approches théoriques

Cette partie théorique présente des modeles de la conductance en phase liquide, k. (et
non de la conductance globale K). Les théories différent sur la maniére dont s’opere le
transfert interfacial. C’est une des controverses les plus disputées en matiére d’aération. On
distingue deux groupes de modeles :
- Les mode¢les d’eddy, indépendants du diamétre de bulle.

- Les modeles de vitesse de glissement, dépendants du diametre de bulle.

a) Dans les modéles d’eddy, il est supposé que le renouvellement de I’interface est di
aux tourbillons de petite échelle du champ turbulent (Lamont et Scott, 1970). Ces tourbillons
existent a des échelles inférieures a celle des bulles : dans ce cas le diametre de bulle n’est pas

un parameétre déterminant du calcul de kg :

1

ki =ci/Dr m (25)

ou c; est une constante estimée différemment selon les auteurs (2/\/7t, Garcia-Ochoa et
Gomez, 2004 ; 0,523, Linek et coll., 2004 ; 0,448, Linek et coll., 2005), et Dy le coefficient de
diffusion du gaz dans le liquide. Eq. 25 est établie a partir du model de Higbie (1935), mais
tous les modeles locaux de transfert prédisent 1’augmentation de K; avec e, soit par la
réduction de la couche limite (Eq. 14), soit par la réduction du temps d’exposition de
I’¢lément de volume (Eq. 15), ou par I’augmentation de la fraction renouvelée par unité de
temps (Eq. 16). Linek et coll. (2005) valident la proportionnalité entre k. et e pour toutes
sortes de milieux non-coalescents, excepté pour 1’ajout de longues fibres de carboxymethyl
cellulose de sodium CMC TS.20 et pour I’ocenol (agent antimousse), avec lequel les
exposants sont inférieurs (0,09 et 0,188, respectivement).

Garcia-Ochoa et Gomez (2004) proposent une valeur de Kja basée sur des approches
théoriques, utilisant d’une part Eq. 25 pour le calcul de ki, et d’autre part 1’évaluation de
I’aire interfaciale a a partir de la rétention gazeuse et d’une taille de bulle moyenne. Le
développement de Garcia-Ochoa et Gomez (2004) est validé pour différents fluides visqueux
et converge trés bien vers la corrélation empirique décrite par Eq. 21. Cependant le domaine
de validation reste restreint (e<2 kW.m™ ; 10°<Ug<5.10° m.s™ ; 3,6 h''<K a<100 h') et les
valeurs de la littérature servant de validation sont discutables : le travail de Linek et coll.
(1987) est cité pour valider une corrélation en milieu newtonien, mais la méme publication est

¢cartée lorsqu’elle propose, en milieu non-newtonien, un coefficient pour la viscosité
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apparente au moins trois fois inférieur a celui de Garcia-Ochoa et Gomez. Un développement
similaire est proposé¢ par Kawase et Moo-Young (1990, 1991) pour le calcul de Kia en

colonne a bulles dans le cas de fluides présentant une contrainte seuil («yield stressy).

b) Pour les modeles de vitesse de glissement, le transfert interfacial dépend de la
nature de I’interface, selon qu’elle est mobile ou rigide. Pour ces modeles k; diminue avec le

diamétre de bulle selon une relation du type (Midoux et coll., 1980) :
ki =ki 8 (26)
ou dp est un diameétre relatif et k_L la valeur de k;. pour 8p=1 ; » vaut en général -0,5.

Alves et coll. (2004) proposent, pour I’interface mobile, le modele de Higbie (Eq. 15),
avec t=dy/vg ou dy est le diamétre de bulle et v, la vitesse de glissement (vitesse relative du

liquide par rapport a la bulle) :

: 2 |veD
kmOblle = T i[ L (27)
T b
et pour I’interface rigide, une équation établie par Frossling (1938) :
rigide Ve 2/3  -1/6
k¥ =c |—.Di"".v (28)

db

ou v est la viscosité cinématique et ¢ une constante évaluée entre 0,42 et 0,95. Eq. 27 prévoit
des valeurs de k;. entre 4 et plus de 8 fois supérieures a celles issues de Eq. 28.

Alves et coll. (2004) présentent un modele de transfert basé sur une cinétique de
contamination de I’interface par des surfactants. Les bulles arrivent dans le liquide avec une
interface libre qui est peu a peu contaminée par les surfactants, depuis la zone de trainée
jusqu’a une certaine hauteur de transition sur la hauteur de la bulle. Lorsque cette hauteur est
atteinte, I’interface devient subitement rigide. Le temps de contamination pour les petites
bulles est tres court, ce qui explique 1’idée répandue que les petites bulles (dp<I mm) ont une
interface rigide, tandis que les grosses bulles (dp>2,5 mm) ont une interface mobile
(Calderbank et Moo-Young, 1961). Dans les modeles antérieurs a celui d’Alves et coll.
(2004) Ia transition entre les deux types d’interface n’est ni expliquée, ni modélisée. Alves et
coll. (2004) relient la rigidité de I’interface a la taille de la bulle et a son temps de séjour dans
le réacteur, et calculent k; comme une moyenne pondérée entre les équations Eq. 27 et Eq.
28 : le profil de kp est donc décrit de manic¢re continue entre la premicre et la seconde
équation, a taille de bulle décroissante, ou a temps de s¢jour de bulle croissant. Similairement,

Benedek et Heideger (1971) établissent que Kya dépend du diamétre de bulle (K a=f(dy ")),
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lui-méme dépendant de Dagitation (dy=f(N""?*). Par contre Benedek et Heideger (1971)
concluent que ki est controlé par le renouvellement de surface qui diminue avec la diminution
du diametre de bulle. IIs proposent donc une relation continue —dépendante des propriétés du
milieu— entre ki et le diamétre de bulle. Contrairement aux mode¢les d’eddy, la taille de bulle
est un parameétre trés important des modeles de glissement.

Ho et coll. (1987) démontrent expérimentalement la proportionnalité entre k, et Di”?

en cuve agité dans des solutions d’¢lectrolytes (V=14 L, 2 turbines, N=400-800 rpm).

c¢) Conclusions.

Les deux modéles théoriques sont contradictoires : a agitation croissante, le modele
d’eddy prévoit une augmentation de ki, alors que le modele des vitesses de glissement,
puisque la taille de bulle diminue, prévoit le passage de k™" vers k"€ c'est-a-dire une
diminution de kj.

Linek et coll. (2004 et 2005) estiment que seul le modele d’eddy est valable, méme en
présence de surfactant et d’agent viscosant. Ils soutiennent ardemment depuis plusieurs
années que les publications qui établissent le contraire en cuves agitées sont basées sur une
mauvaise évaluation de Kya (puisque Ky est souvent mesuré par le rapport Kya/a), (Linek et
coll., 1987, 1988b, 2004, 2005).

La présence de ces deux conceptions, eddy et vitesse de glissement, ouvre un débat
plus large. En effet le modele d’eddy semble s’appliquer aux dispersions avec agitation
mécanique, tandis que le modele de vitesse de glissement s’applique aux dispersions non-
agitées (parmi les 11 auteurs que citent Ho et coll. (1987) pour avoir trouvé une

proportionnalité entre ki et D{’’, un seul a travaillé en cuve agitée). Le mécanisme de

transfert serait donc différent selon qu’il y ait agitation ou pas (Bouaifi et coll., 2001 ; Linek

et coll., 2005).

1.2.1.3. Influence de la puissance dissipée sur I’aire interfaciale

Dans le prolongement directe de l'influence de la puissance dissipée sur l'aire
interfaciale, l'aire interfaciale étant dépendante du diametre de bulle, les corrélations
permettant d'évaluer le diamétre théorique des bulles seront exposées, suivies des mesures
expérimentales réalisées en cuve agitée, et de I'influence des microbulles sur la détermination

de K;a.
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a) Corrélations

Le modéle utilis¢é pour décrire Kra (Eq. 21) est aussi utilis¢ pour décrire 1’aire

interfaciale a (Ho et coll., 1987 ; Takahashi et coll., 1992) : a =y,.e*' .U}

L’aire interfaciale s’exprime géométriquement en fonction de la rétention gazeuse ¢
(« hold-up »), et du diamétre moyen de bulle d, :

_6e
db

a (29)

avec e=Vg/V1, Vg étant le volume de gaz dispersé.

L’augmentation de la puissance dissipée permet d’une part de réduire le diametre
moyen des bulles et d’autre part d’augmenter la rétention gazeuse en maintenant plus de
bulles dans le liquide. Il existe aussi une vitesse d’agitation limite qui permet une répartition
optimum de gaz dans I’ensemble du réacteur (Nienow et coll., 1977), estimée en terme de
vitesse de cisaillement (vitesse du bout de pale) entre 2 et 2,5 m.s™ (van’t Riet, 1979). Enfin,
que ce soit en systéme coalescent ou non, a puissance dissipée équivalente, aucune influence
¢vidente du type de turbine sur la taille des bulles n’est remarquée (Alves et coll., 2002) (sont

comparées Rushton, Prochem Maxflo et lame plate (« flat blade »)).

b) Diamétre théorique de bulle

La relation entre la taille de bulle et la puissance dissipée est d’abord développée par
Hinze (1955) pour les gouttes, pour ensuite étre vérifiée par Calderbank (1958) pour les
bulles.

Hinze (1955) suppose que la taille des gouttes dans le flux turbulent est controlée d’un
coOté par les phénomenes de rupture générés par la turbulence, et de 1’autre par les forces de
cohésion de tension de surface qui s’opposent a la rupture. A partir du nombre de Weber il

définit un nombre de Weber critique :

2
(NWe)crit = pUTdMAX (30)

ou Eest la moyenne, sur le volume considéré, du carré des gradients de vitesse sur une
distance égale a duax, le diamétre stable maximum, et ¢ la tension de surface. L’addition de
sels augmente la tension de surface (jusqu’a quelques pourcents seulement) alors que
I’addition de substances organiques la diminue dans la majorité des cas (jusqu'a plusieurs
dizaines de pourcents) (Marrucci et Nicodemo, 1967). La goutte est stable si son nombre de

Weber est inférieur a son nombre de Weber critique, et se désintegre dans le cas contraire.
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Dans le cas d’une turbulence homogene isotrope, Hinze (1955) propose un diamétre stable

maximum, appliqué aux émulsions de liquides :

3/5
duax =C (gj 652/5 (31)

ou eq est le taux de dissipation de I’énergie turbulente par unité¢ de masse.
Par similitude, a partir de la distribution de taille des bulles, il est possible de calculer

un diametre moyen de Sauter, ds :

3
ds= andlz (3 2)
2nid;
I1 est couramment supposé que le diametre de Sauter est proportionnel a dyax :
ds =C'dy,x (33)

e, est souvent estimé comme étant la puissance dissipée par unité de masse, Pg/pVi=e/p.
Alves et coll. (2002) vérifient la relation en reliant la taille de bulle a la puissance dissipée par
unité de volume :

ds=C"e* (34)
avec, pour un systeéme non-coalescent ¢=-0,52 en décharge de turbine (c'est-a-dire en bout de
pale, 1a ou les bulles sont formées, et avant qu’elles ne coalescent), et -0,37 dans le cceur du
fluide ; et pour un systéme coalescent ¢= -0,24 en décharge de turbine, et -0,14 dans le cceur
du fluide. Les exposants sont différents de la valeur théorique ¢= -0,4 liée a 1’analyse de
Hinze (1955). 1l semble donc que le diamétre théorique des bulles dépende largement des
phénomenes de coalescence, non considérés par Hinze.

Enfin, ds augmente légérement avec la masse moléculaire du gaz M, : ds est une

fonction linéaire de Mgo’11 (Takahashi et coll., 1992) :.

c) Mesure de la taille des bulles en cuve agitée

Les méthodes de mesure de la taille des bulles sont directes (visuelles) ou indirectes.
Les méthodes directes par film vidéo ou photographies sont les plus sensibles et détectent des
diametres de bulle minimum dpy, de 40 um (Alves et coll., 2002). Elles peuvent présenter
I’avantage d’€tre non-intrusives mais alors elles ne permettent que d’effectuer une mesure en
bordure de paroi a cause de la géne optique (Takahashi et coll., 1992). Les méthodes
indirectes sont trés nombreuses (Alves et coll., 2002). On peut citer, par sensibilité

décroissante, les méthodes par sonde conductimétrique (dp,=0,98 mm) et par sonde
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photoélectrique capillaire a succion (dp,=550 um par Morao et coll., 1999 ; 300 um par Alves
et coll., 2002).

Alves et coll. (2002 et 2004) ont mesuré la distribution de taille des bulles dans un
réacteur biétagé de 40 L en réalisant des prélévements dans 31 zones représentatives de
I’hydrodynamique du réacteur. On remarque que quelle que soit la zone, la répartition de
taille n’est pas symétrique et les plus petites bulles sont majoritaires. D’autre part la taille
moyenne de bulle croit trés rapidement dans le flux de décharge de la turbine : dans le plan de
I’agitateur, ds mesur¢ en limite de pale est de 2 a 6 fois plus petit que mesuré en bordure de
paroi, selon les conditions expérimentales (également vérifi¢ par Takahashi et coll., 1992).
Enfin, les bulles produites par la turbine du bas sont plus grosses que celles produites par la
turbine du haut : la turbine du bas étant plus engorgée de gaz, elle dissipe une puissance
inférieure a celle du haut (en accord avec Linek et coll., 2004). A partir de I’ensemble des
diametres de Sauter locaux, il est possible de définir un diamétre moyen sur le réacteur ; le
diamétre moyen mesuré en paroi est une bonne approximation du diametre moyen global,

bien que légerement inférieur (Alves et coll., 2002).

d) Impact des microbulles sur la détermination de Kra

Les microbulles sont des bulles de diamétre largement inférieur au millimétre,
stabilisées mécaniquement par une couche de surfactants, laquelle forme une double couche
¢lectrique qui réduit la coalescence (Worden and Bredwell, 1998a). L’augmentation de
I’épaisseur de la couche de surfactants autour des plus petites microbulles leur confererait une
plus grande stabilit¢ (Worden and Bredwell, 1998b). Ainsi, I’interface des microbulles est
immobile et leur coefficient de transfert, K;, diminue avec la taille de la microbulle (Eq. 28).
La stabilisation des microbulles leur confeére des propriétés de colloides (elles sont parfois
nommeées « colloidal gas aphrons »).

En systéme aéré visqueux des microbulles constituent une rétention gazeuse résiduelle
(Heijnen et coll., 1980 ; Vasconcelos et Alves, 1991). Ces microbulles s’échappent tres
lentement du liquide lorsque I’apport de gaz est arrété (de I’ordre de 1’heure) ; elles sont donc
considérées en équilibre avec le liquide (obéissant a la loi de Henry : x02(t)=RTHyoa(t)). A
cause de la rétention résiduelle, la capacité d’absorption gazeuse d’un élément de liquide
‘homogene’ peut étre faussée car le gaz a tendance a s’accumuler dans la phase gazeuse des
microbulles. C’est par exemple le cas de ’oxygéne qui est 32 fois plus concentré (en mol.L™,
a 25°C) dans le gaz que dans la phase liquide en rapport d’équilibre. Cet effet est responsable

de réduire jusqu’a quatre fois les valeurs apparentes de la vitesse de respiration, qooapp, €t de
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Kia, Kiag, calculées par la méthode dynamique de réoxygénation, par rapport aux mémes
valeurs calculées par la méthode continue des bilans gazeux, pendant une fermentation de
Streptomyces aureofaciens (300 L, 0,8 vvm, 280 rpm) (Vasconcelos et Alves, 1991). Dans la
méthode dynamique les microbulles ont un role tampon en alimentant le milieu en oxygene
pendant I’arrét de 1’aération et en se régénérant en oxygene en méme temps que la phase
liquide dés le retour de I’aération. Il est montré que les rapports qo2/qozapp €t Kra/Kpaap, sont
proportionnels a g,/(1- €,) ou g, est la rétention gazeuse permanente (Vasconcelos and Alves,

1991).

1.2.2. Effet du débit d’aération sur Kja
On distingue 1’aération par le diffuseur, classiquement employée, de 1’aération de

surface, généralement ignorée.

1.2.2.1. Aération par le diffuseur

L’augmentation du débit d’aération injecté par le diffuseur peut permettre d’augmenter
I’aire interfaciale et donc Kia (Eq. 21) (Ho et coll., 1987). Pour cela le choix du débit
d’aération doit étre envisagé de manicre coordonnée avec la puissance dissipée par 1’agitation.
Si le gaz impose I’écoulement dans le réacteur il y a engorgement (« flooding ») (Nienow et
coll., 1977) et I’aire interfaciale est considérablement réduite, alors qu’au dessus d’une vitesse
d’agitation critique 1’aire interfaciale est indépendante du flux de gaz dispersé (Nc=600 rpm,

pour dr=19 cm, dp=7,5 cm, en solution de sulfite) (Linek et coll., 2005).

1.2.2.2. Aération de surface

L’aération de surface s’effectue avec ou sans entrainement de bulles. En cuve agitée
I’aération de surface sans entralnement de bulle, c’est-a-dire par diffusion depuis le ciel a
travers la surface libre du liquide, peut souvent étre négligée devant Kya (Veljkovi¢ et coll.,
1991). Par contre 1’aération de surface avec entrainement de bulles peut générer une large aire

interfaciale et devenir significative pour le transfert gazeux.

a) Description du phénomene d’entrainement de bulles

En cuve agitée sans dispositif d’aération submergé et pour un agitateur placé prés de la
surface statique du fluide, Wu (1995) décrit une vitesse d’agitation critique au dessous de
laquelle la dispersion gazeuse ne s’opére qu’autour de I’agitateur, et au dessus de laquelle

I’action de pompage de ’agitateur permet I’aspiration du ciel et la dispersion de bulles dans
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tout le liquide. Dans une cuve aérée par le bas 1’entrainement de surface est plus difficilement
détectable mais existe ¢galement : Calderbank (1959) remarque que le flux en provenance du
ciel peut étre jusqu’a dix fois supérieur a celui apporté par 1’aérateur. Dans cette méme
situation, il existe une vitesse d’aération critique relativement élevée (Us=6,5 mm.s") en
dessous de laquelle, pour une méme valeur de K;a, il est moins coliteux (en terme de
puissance d’agitation) d’utiliser I’aération de surface uniquement plutét que 1’aération par le
diffuseur (Wu, 1995).

Le flux entrainé augmente avec le rapport di/dp et est optimum pour un agitateur
submergé de la moitié de son diamétre (Oldshue, 1980); il augmente avec la vitesse
d’agitation car les vortex et les circulations internes du liquide sont plus intenses ; par contre
il décroit rapidement avec Us (Chapman et coll., 1980 ; Veljkovi¢ et coll., 1991) parce que la
surface libre devient plus calme (van’t Riet, 1979). La présence de biomasse (P. shermanii, S.
cerevisiae, P. chrysogenum sous forme de pellets de 1,6-1,75 mm et aussi de mycélium libres)
bloque I’interface et peut réduire la valeur de 1’aération de surface jusqu’a 20 fois comparé a
un milieu synthétique de méme viscosité apparente (calculée en terme de Kipa, sans
entrainement de surface ; Vi=4 L ; N<700 rpm) (Galaction et coll., 2004). La réduction de
I’aération de surface est aussi observée en solution électrolytique (Matsumura, 1977).

Le flux entrainé est en général supérieur en réacteur multi-turbines qu’en réacteur
mono-turbine ; il dépend en particulier de la position de la turbine supérieure par rapport a
I’interface (Veljkovi¢ et Skala, 1989). L’optimisation du transfert gazeux dans un réacteur
multi-turbines peut étre réalisée en aérant d’une part au fond du réacteur sous un agitateur
radial dans une région munie de contre-pales, et d’utiliser d’autre part I’agitateur du haut,
dans une région sans contre-pale, pour favoriser le transfert axial en faisant recirculer depuis
le ciel le gaz n’ayant pas réagit (Oldshue, 1980).

L’entrainement de surface, perturbe le schéma gazeux comme illustré sur la Figure 3 :
en I’absence d’entrainement de surface le profil piston du gaz, assuré par le flux en
provenance du diffuseur Qq, est représenté en trait plein. En présence d’entrainement de
surface le flux entrainé Q. s’additionne a Qq, et appauvri le profil gazeux, représenté en trait
pointillé. Dans cet exemple la concentration dans le ciel est inférieure & la concentration y°"
d’évacuation du gaz de la phase liquide en I’absence d’entrainement de surface, et le gaz en
provenance du diffuseur coalesce avec le gaz entrainé, mais plusieurs configurations sont
envisageables. Dans la littérature Kra est mesuré en 1’absence d’entrainement de surface,
c'est-a-dire par rapport au flux de gaz en provenance du diffuseur. Lorsque Kja est tracé en

fonction de la puissance dissipée on observe une rupture de la courbe au moment ou
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I’entrainement de surface apparait : la valeur apparente de K;a, mesurée sans tenir compte de
I’entrainement de surface, peut se trouver au dessus ou en dessous de la tendance dégagée en
I’absence d’entrainement de surface (a faible puissance dissipée), selon que le potentiel de
transfert entre le ciel et le liquide homogeéne est respectivement positif (Kra mesuré en

condition de culture) ou négatif (cas de la réoxygénation N,—Air).

ciel

phase
dispersée

N
| Y y
yOUt yOff yln
Figure 3. Perturbation du potentiel de transfert en présence d’entrainement de surface. Le gaz entre
dans le réacteur a la concentration en oxygéne y", ressort de la phase dispersée a la concentration
y°ﬁ, et du réacteur a la concentration y°. profil gazeux de concentration en I'absence

d’entrainement de surface (aération par le flux Qq uniquement). — — profil gazeux de concentration
en présence d’entrainement de surface (aération par le flux Q4 et Q).

En culture cellulaire, I’entrainement de surface peut étre avantageux car il permet le
ravalement des mousses, et lorsque I’aération est assurée par un diffuseur, ’aération par la
surface peut étre vue comme un recyclage du gaz qui a déja traversé le liquide sans

s’absorber, et augmenter ainsi I’efficacité du transfert gazeux.

b) Quantification et modélisation

Pour les réacteurs aérés uniquement par la surface avec entrainement de bulles, un K; a
global (diffusion+entrainement) est utilisé ; la méthode dynamique de réoxygénation permet
le calcul de cette valeur de Kra de la méme maniere que pour une aération par un diffuseur

(Kamen et coll., 1995). Lorsque 1’aération de surface a lieu en complément de I’aération par
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un diffuseur, des modeles sont développés en régime permanent et dans 1’hypothése
d’homogénéité totale entre toutes les bulles (Chapman et coll., 1980 ;). Ils font apparaitre
deux Kia : le premier tient compte des échanges entre les bulles homogenes (formées de gaz
du diffuseur et de gaz entrainé) et le liquide, le second tient compte des échanges par diffusion
entre le ciel et le liquide, mais les valeurs de ces Kja ne sont pas mesurées. Par contre les
¢tudes se concentrent sur la mesure de trois flux de matiére : par le diffuseur, par aspiration a
la surface, et par diffusion a la surface. Des fonctions de la puissance dissipée et du flux
d’aération sont fréquemment utilisées pour décrire le rapport asa entre le flux réincorporé et
le flux dispersé par 1’aérateur, par exemple Veljkovi¢ et Skala (1989) proposent pour un

réacteur a deux turbines (V=14 L ; d1=0,22 m ; dp/d1=2,75) :

= Qe _6ax107 pis Q™ (35)

d

Oga

ou Q. est le flux entrainé et Qq le flux débité par le diffuseur.

Dans une colonne a bulles agitée, Chisti et Jauregui-Haza (2002), estiment 1’aération
de surface en '™ mais la contribution de I’aération de surface ne compte que pour 12% du
transfert d’oxygene total.

Sauf exceptions (par exemple pour Robinson et Wilke, 1973) I’existence de 1’aération
de surface n’est pas considérée dans le calcul de Kia: souvent parce que la géométrie du
fermenteur et les vitesses d’agitation utilisées écartent expressément toute situation

d’entralnement de surface.

1.2.3. Effet des solutés sur Kja (force ionique)
Cette partie permet d’identifier :
- La réduction de la coalescence due a I’effet des solutés, et en particulier des sels.

- Une analyse quantitative. Une modification du modele Eq. 21 est proposé.

a) Réduction de la coalescence.

Il existe une différence fondamentale entre les liquides purs qui permettent une
coalescence facile, et les solutions aqueuses qui inhibent la coalescence, sans doute par la
répulsion de forces électriques localisées sur les interfaces (Marrucci et Nicodemo, 1967). La
coalescence est d’autant plus réprimée que la différence d’hydrophilie entre la partie
hydrophile et la partie hydrophobe de la molécule de soluté est forte. Par exemple la

A r 1A . -2 -3
coalescence commence a étre réprimée a partir de 1M de saccharose, 10°M de sel, et 10°M
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d’éthanol (Keitel et Onken, 1982). Ceci laisse a penser que la répression de la coalescence
serait liée a une stabilisation des interfaces par adsorption des solutés (Linek et coll., 1988b).
Si le systéme est non-coalescent la distribution des diametres de bulles est réduite car
le diametre généré par le systéme de production de bulles (distributeur dans le cas de colonne
a bulles, pales dans le cas de réacteur agité¢) est conservé. Si le systéme est coalescent la
distribution est plus large car des bulles de plus gros diameétres sont produites ; la coalescence
a souvent lieu trés prés du systeme de production de bulles et les diamétres sont ensuite
conservés dans le reste du réacteur (Marrucci et Nicodemo, 1967, colonne a bulles ; Alves et
coll., 2002, réacteur agité). Pour I’ensemble des solutés étudiés (sels, alcools, saccharose,
carboxyméthyl-cellulose, Tween 20, etc...) la coalescence diminue avec I’augmentation de la
concentration en soluté, et il existe une concentration minimale en soluté a partir de laquelle
cette décroissance s’amorce, et une concentration limite au dessus de laquelle la coalescence
reste pratiquement indépendante de la concentration (Keitel et Onken, 1982, colonne a bulles,
diamétre 20 cm, hauteur 2 m ; Marrucci et Nicodemo, 1967, colonne a bulles, diamétre 8 cm,
hauteur 1 m). Dans le cas particulier des sels, 1’ajout de sels provoque 1’augmentation de la

force ionique I de la solution :
=% % X, 7} (36)

ou l'ion i de charge z; est présent 4 la concentration x; (mol.L™). L’augmentation de la force
ionique induit la répression de la coalescence, ceci jusqu'a une force ionique seuil, située entre
0,25 et 0,4 mol.L™, selon les auteurs et le systéme considéré (Figure 4A). Il s’ensuit une
diminution de la taille moyenne des bulles (Figure 4B) (Lessard et Zieminski, 1971 ; Keitel et
Onken, 1982 ; Ho et coll., 1987), d'ou I'augmentation de l'aire interfaciale (Eq. 29). Bien que
les tailles de bulles entre colonnes a bulles et réacteurs agités ne puissent pas étre comparées,
il semblerait que les concentrations minimales et limite en soluté soient identiques dans ces

deux systemes (Keitel et Onken, 1982).
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Figure 4. Effet des sels sur la coalescence. A: % coalescence en fonction de la force ionique I, d'aprés
Lessard et Zieminski (1971). Expérience réalisée en mettant en contact deux bulles formées au bout
de deux aiguilles. B: diamétre moyen des bulles en fonction de la force ionique |, d'aprés Keitel et
Onken (1982). Expérience réalisée en colonne a bulle (dr=20 cm), mesure de taille par succion.

b) Analyse quantitative.

L’effet des sels (plus généralement des solutés) sur K;a porterait essentiellement sur
I’augmentation de D’aire interfaciale. L’influence sur ki, liée a la réduction de la taille
moyenne des bulles, est pour le moment incertaine et trés discutée (1.2.1.1). On peut lire en
effet de nombreux articles aux théories contradictoires, mais on peut toutefois différencier les
travaux effectués en colonne a bulle de ceux effectués en cuve agitée. En colonne a bulles
I’effet des sels serait ou bien marginal sur k; (Keitel et Onken, 1982), ou bien pourrait
augmenter ki jusqu'a 25% par rapport a 1’eau pure (Lessard et Zieminski, 1971). En cuve
agitée par contre, avec des diametres de bulle plus petits, les sels provoqueraient une

diminution de ki (Benedek et Heideger, 1971 ; V=29 L, 255<N<455 rpm, 0,4 vvm).

L’ajout de sel augmente la valeur du coefficient oo dans Eq. 21 (Robinson et Wilke,
1973). La force ionique de la solution, I (Eq. 36), a souvent été proposée comme parametre de
coalescence ; ainsi Robinson et Wilke (1973) (V1 =2,5 L, 400<N<2200 rpm) proposent de
corréler a a I : a croit uniformément puis atteint une saturation a 0,90 pour I supérieur a 0,4

mol. L™ :
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0,8621
0,274 +1
ou 0,4 est une valeur de a couramment proposée pour 1’eau pure (van’t Riet, 1979).

o = 0,40 + , 0<I<0,4 mol.L"! (37)

Pour Linek et coll. (1987) I’équation Eq. 21 est trés générale (voire universelle), et
leurs études en milieux plus ou moins visqueux et coalescents les confortent a penser que la
valeur de I’exposant o ne dépend que de la capacité du systéme a coalescer. La caractéristique
des ¢lectrolytes et autres solutés étant principalement de réduire la coalescence par rapport au
liquide pur, Linek et coll. (1988b) proposent d’intégrer dans la modélisation de Kia un
parametre de coalescence plus général que I, en supposant comme Marrucci et Nicodemo
(1967) que l’inhibition de la coalescence serait proportionnelle a la différence de potentiel
¢lectrique créé a I'interface, modélisée par la relation thermodynamique de Gibbs. Cependant
la mise en ceuvre de 1’analyse de Linek est trés complexe et n’a été validée que pour les
solutions contenant un seul sel. Le paramétre de coalescence de Linek semble néanmoins plus
fiable que la force ionique pour corréler a a la composition en sels.

Robinson et Wilke (1973) proposent une relation similaire a Eq. 37 pour le coefficient
[3 en signalant des écarts pour certains sels ; pour Linek et coll. (1988b), B est indépendant des

propriétés physiques du milieu.

1.2.4. [Effet des agents de surface sur K;a (tension de surface)

De nombreuses substances organiques ont des effets d’agent de surface, comme les
protéines et leurs dérivés (Tsao, 1968), c'est-a-dire qu’elles tendent a s’adsorber aux interfaces
liquide-solide, ou gaz-liquide. Ces molécules de surfactants (contraction de « surface active
agent ») ont une partie polaire et une partie apolaire. La partie polaire, hydrophile, reste en
phase liquide tandis que la partie apolaire, hydrophobe, migre vers I’interface.

La présence d’agents de surface —s’ils ne participent pas a ’absorption du gaz (en le
consommant, en étant un solvant...)— réduit k; (Tsao, 1968 ; Lee et Tsao, 1972 ; Linek et
coll., 2005). A ce jour deux propositions permettraient de 1’expliquer, I’effet barriére et 1’effet
hydrodynamique, mais elles ne sont pas satisfaisantes. L’effet barriére suppose que les
surfactants forment une monocouche a I’interface, ce qui offre une résistance supplémentaire
au transfert des molécules de gaz. Cette résistance dépend de nombreux parametres liés aux
interactions gaz-surfactant-liquide, dont la polarité du groupe hydrophile, sa masse molaire, sa
longueur, son organisation a [’interface... L’effet hydrodynamique suppose que les
surfactants (et méme les électrolytes) tendent a organiser I’interface. Cette organisation crée

une barricre énergétique qui va limiter la régénération de I’interface, rendant le transfert plus

42



Etude Bibliographique

difficile et donc réduisant la valeur de k;. Plusieurs quantifications de [’énergie
supplémentaire a fournir pour régénérer I’interface ont été proposées, basées sur la pression
de surface (différence entre la tension de surface sans et avec surfactants), la force ionique, le
potentiel électrique d’interface ou la tension de surface. Linek et coll. (2005) ont démontré
que ni la pression de surface seule, ni la tension de surface seule, ne permettait de corréler
I’effet des surfactants sur kj..

A T’opposé, en réduisant la tension de surface o, les agents de surface ont tendance a
réduire le diametre des bulles et donc a augmenter 1’aire interfaciale. Ceci apparait clairement
dans Eq. 33 (Calderbank, 1958) ainsi que dans la loi de Laplace :

20
= 38
P (38)
ou AP représente la différence de pression entre 1’intérieur de la bulle et la phase liquide.
L’effet sur Kra est donc complexe, par exemple I’addition de 100 ppm (en masse) de

PEG permet de doubler I’aire interfaciale mais réduit k; d’un facteur 4 (Linek et coll., 2005).

Cas des agents antimousse

Les agents antimousse sont nécessaires dans beaucoup de fermentations pour éviter un
débordement par les mousses. Ce sont des agents de surface qui ont la double propriété de
favoriser la coalescence et de baisser la tension interfaciale. Ces deux effets s’opposent : d’un
coté ’action coalescente —qui permet de briser la mousse— réduit 1’aire interfaciale au sein du
liquide, mais de I’autre c6té la baisse de la tension interfaciale provoque la diminution de la
taille des bulles, et tend donc a augmenter 1’aire interfaciale. L’effet sur Kra est donc a
déterminer au cas par cas.

A concentration faible (< 50 ppm) I’addition de polypropyléne glycol (PPG), de
silicone ou d’huile de soja ralentit le transfert de matiere. Cette diminution est attribuée, pour
le PPG a la diminution de ki, mais pour le silicone et ’huile de soja a I'amplification de la
coalescence (Mordo et coll., 1999). De méme, la présence de 3 ppm d’ocenol diminue K;a en
dessous de la valeur mesurée en eau pure, c’est-a-dire déja en systéme coalescent (Linek et
coll., 2005). En condition de fermentation (culture batch, Candida tropicalis, V=5 L,
200<rpm<600), Yagi et Yoshida (1977) observent la diminution de la valeur de Kya de 1/3
aprés chaque ajout de quelques gouttes d’antimousse (KM 70).

A des concentrations ¢levées (>50-200 ppm, généralement jamais atteintes en
fermentation ou les concentrations utilisées sont proches du ppm) les agents antimousse

peuvent augmenter le transfert (Mordo et coll., 1999). Le phénomene est attribué soit a la
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surproduction de petites bulles, soit a un phénoméne de navette, 1’oxygeéne étant plus soluble
dans le surfactant que dans 1’eau (Rols et coll., 1990). L’agitation (400 a 2000 rpm) semble
avoir peu d’effet sur le rapport des Kra calculés avec et sans antimousse (Kra/Kyag) (Morao et
coll., 1999), ce qui tend a discréditer la thése de cinétique de contamination de I’interface
(effet barriere et effet hydrodynamique), puisqu’a forte agitation les interfaces de bulles étant
renouvelées vite, les surfactants n’auraient pas le temps de les contaminer, conduisant a un

rapport Ky a/Kypap tendant vers 1 avec 1’agitation.

1.2.5. Effet de la viscosité sur Kj.a

La viscosité est souvent proposée comme la cause principale des limitations de
transfert. Mais les effets de la viscosité sont complexes, par exemple & méme viscosité
apparente il peut y avoir ou non une diminution de Kya: dans un milieu non-coalescent
(Na,S0;4 0,8 mol.L™), I’addition de CMC TS.20 (0,6% en masse) provoque une diminution de
Kia (divisé par 4), alors que pour une méme viscosité apparente, 1’addition de Sokrat 44 (3%
en volume) n’a pas d’effet sur Ky a (Linek et coll., 2005).

Il faut distinguer la viscosité d’origine moléculaire qui affecte premiérement les
échelles microscopiques, de la viscosité apparente qui affecte premicrement 1’échelle
macroscopique et pas forcément 1’échelle microscopique. La viscosité d’origine moléculaire
limite la diffusion dans la couche limite et a fortiori aussi, a I’échelle macroscopique. Tandis
que la viscosité apparente bloque le mélange convectif. La viscosité moléculaire peut étre
causée par ’excrétion d’un agent viscosant comme le xanthane, la viscosité apparente par la
présence de pellets de tailles supérieures au millimétre. Dans les deux cas I’augmentation de
la viscosité réduit le niveau de turbulence du systéme (ReiZdPZNp/ n) et donc I'intensité du
transport de matiere convectif (macromélange). Dans le premier cas le transport diffusif peut
également devenir limitant. Par rapport a la Figure 1, la résistance Z5 devient significative.
Avec la diminution de la turbulence, le diameétre de bulle moyen augmente, et comme la
viscosité a tendance a augmenter la coalescence (Pedersen et coll., 1994), I’aire interfaciale
tend a diminuer. En général 1’augmentation de la viscosité apparente réduit le transfert

d’oxygene.
1.2.5.1. Modeles de viscosité

Les fluides newtoniens vérifient la loi de Newton (van’t Riet et Tramper, 1991) qui

¢tablit la proportionnalité entre la contrainte tangentielle T induisant un écoulement a la
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vitesse v («shear stress») et le gradient de vitesse dv/dz («shear rate»), normal a la direction
de I’écoulement :

dv .

ou p est la viscosité dynamique. Pour les fluides newtoniens uniquement, p est indépendant
de y. Les principaux modeles utilisés en culture cellulaire sont la loi puissance, le modéle de
Casson, et pour les fortes concentrations cellulaires, le modéle d’Einstein.

La loi puissance (ou modele d’Ostwald-de-Waele) est trés générale :

T=Kc7" (40)
ou K¢ est I’indexe de consistance, et n I’indexe de puissance qui décrit un fluide dilatant pour
n>1, un fluide newtonien pour n=0, et un fluide pseudoplastique pour n<l. Une viscosité

apparente peut étre calculée a partir de Eq. 39 et Eq. 40 :
,"Lapp = KCyn_l (41)

Le modéle de Casson est souvent utilisé en milieu micellaire concentré :
=1, +K\f7 (42)

ou Ty est la contrainte seuil.

Enfin la loi d’Einstein (Einstein, 1906) décrit la viscosité en présence de particules
sphériques solides et convient donc pour les organismes unicellulaires. Originellement la loi
s’énonce en fonction de la fraction volumique de la phase dispersée, mais on peut 1’écrire en
fonction de la concentration en particules :

p=p, +kX (43)
En cuve agitée on peut estimer le gradient de vitesse a partir de la relation de Metzner
(Popovic et coll., 1983 ; Desplanches et Chevalier, 2006) :

7 =luN (44)
ou ky est la constante de Metzner dépendante du systéme d’agitation, et calculer une viscosité
apparente qui est définie comme la valeur que I’on aurait si le milieu était newtonien :

T

oy =, (44b)

1.2.5.2. Modélisation de K_a en systeme visqueux
La modélisation de Kia en yeUs’ (Eq. 21), est aussi utilisée pour les systémes

visqueux (Poizat et coll., 1992), parfois en y intégrant la viscosité apparente. Ainsi Linek et
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coll. (1987) valident la relation sur le CMC et le glycérol, jusqu'a 5 kW.m™, en intégrant,

d’apres Calderbank (1958), les propriétés physiques du milieu dans la constante y :

0,268

D2

Une approche théorique de la prédiction de Kja en milieu visqueux est proposée par
Garcia-Ochoa et Gomez (2004) : elle vérifie également le modéle empirique (Eq. 21) qui est
complété de la viscosité apparente avec un exposant k négatif, compris entre -0,5 et -0,9 pour

un fluide de type Casson :

Kra=ye". Uk, (45)
Cependant pour les milieux non-newtoniens il est trés délicat de proposer une corrélation
intégrant la viscosité apparente (Pedersen et coll., 1996). Pedersen et coll. (1996) utilisent
simplement la modélisation KLa:xe:°°UsB (Eq. 21) pour décrire Ky a a concentration croissante
de xanthane (0,05%; 0,1%; 0,2%). Ils remarquent que [’aération a une influence
prédominante sur Kpa: le coefficient o reste pratiquement inchangé (2,84 ; 2,65; 2,71,
respectivement), alors que 3 augmente (0,47 ; 0,56 ; 0,66, respectivement).

Il existe des milieux visqueux dans lesquels de forts Kpa sont atteignables, par
exemple en solution contenant du CMC et des électrolytes (Linek et coll., 1987), puisque le
coefficient de diffusion du milieu change peu. Par contre dans beaucoup de milieux visqueux
les valeurs de K;a obtenues sont faibles, en solution de glycérol par exemple (Linek et coll.,
1987).

Enfin, I’influence de la viscosité du milieu sur le transfert est plus prononcée dans une
colonne a bulle que dans un réacteur agité¢ (Figure 5) (van’t Riet et Tramper, 1991) ; ce qui
peut justifier la préférence donnée au réacteur agité pour les cultures moyennement

visqueuses.
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Figure 5. Influence de la viscosité sur K a en fonction du
type de contacteur, d’aprés van’t Riet et Tramper, 1991.

1.2.6. Effet de la température sur K;a
Kia est directement dépendant du coefficient de diffusion (Eq. 14, Eq. 15, Eq. 16) et
de la viscosité. Or ces deux parameétres sont fortement liés a la température. Le coefficient de

diffusion suit la loi d’ Arrhénius :

D= Do.exp( R]::F ] (46)

En utilisant les valeurs données par Perry et Green (1984) on calcule E*=26500 J.mol™ pour

I’oxygene. O’Connor (Aiba et coll.,, 1965) propose une équation semi empirique qui tient

compte de la température et de la viscosité :
_ Koa(T) _ Tip,
K.a(T,) T,

(47)

ou p; est la viscosité a la température absolue T; (°K). Enfin Stenstorm et Gilbert (1981)
proposent :

Kot =Ki0-0">" (ou similairement (K, a), =(K a),;0" ") (48)
avec 0=1,024 (une approximation plus précise donne 6=1,02 pour une aération diffuse et
0=1,028 pour une aération de surface).

Enfin il est a noter que 1’augmentation de la température en conditions de culture

microbienne provoque une faible diminution de la rétention gazeuse (-10 a -15% pour T

passant de 22 a 77°C) (Schaper et coll., 2002).
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1.2.7. Effet de la présence de particules solides sur K;a

La présence de particules solides peut modifier 1’aire interfaciale ainsi que k. Le sens
de la modification dépend des propriétés des particules (taille, adhésion ou non sur la bulle),
des propriétés du milieu, et aussi du type de contacteur gaz-liquide.

Par exemple, l’aire interfaciale en présence de particules de deux millimétres de
diametre, augmente en milieu visqueux par un effet de cassage des plus grosses bulles, mais
diminue dans 1’eau (Kawase et coll., 1997, étude en réacteur agité). Certaines particules
comme la poudre de dioxyde de manganése (diamétre= 20 pm), utilisée dans certaines
méthodes au sulfite comme catalyseur, peuvent favoriser la coalescence en milieu non-
coalescent, c’est-a-dire réduire I’aire interfaciale ; mais ces mémes particules n’ont pas d’effet
en eau pure (Linek et coll., 2005).

L’effet des particules sur ki est plus complexe et deux mécanismes sont proposés :
I’effet de blocage réduit sa valeur, mais I’effet hydrodynamique 1’augmente. Lorsque les
particules sont actives chimiquement, des cellules par exemple, les effets peuvent étre

bouleversés et sont décrits dans un chapitre ultérieur (I1.3.2) (Beenackers et Swaaij, 1993).

1.2.7.1. Effet de blocage de I’interface sur ki

Il est provoqué par le simple fait que la diffusion a travers les particules, une cellule
par exemple, est inférieure a la diffusion dans le liquide. D’aprés Ho et Ju (1988) le
coefficient de diffusion de I’oxygene a travers une suspension cellulaire décroit linéairement
avec la concentration cellulaire, et dépend non pas de la géne stérique, mais bien du rapport
du coefficient de diffusion de 1’oxygene dans l’eau sur le coefficient de diffusion de
I’oxygeéne dans le microorganisme, estimé a 0,31 pour S. cerevisiae et 0,30 pour E. coli.
Galaction et coll. (2004) étudient I’influence de microorganismes (Propionibacterium
shermanii, S. cerevisiae, Penicilium chrysogenum sous forme de pellets de 1,6 a 1,75 mm de
diametre et aussi de mycélia libres) sur Kya. Ils travaillent en bioréacteur de 5 L agité par 2
turbines (N<700 rpm, soit <2000 W.m™). La présence de cellules diminue la valeur de Kya,
par rapport a sa valeur mesurée a méme viscosité apparente mais sans cellules. L’effet dépend
des cellules utilisées et s’accentue avec la concentration cellulaire. Cette diminution est
attribuée (hypothétiquement) au blocage des interfaces gaz-liquide par adsorption de cellules
sur les bulles. Dans ces conditions K;a diminue avec 1’agitation (résultats similaires obtenus
par Ju et Sundararajan, 1995), contrairement a I’évolution normale de Kja avec e (Eq. 21).
Ceci est ¢galement attribué a 1’adhésion cellulaire, favorisée lorsque la dispersion gazeuse

devient plus fine a forte agitation. Par contre 1’aération a tendance a réduire le blocage des
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interfaces gaz-liquide et a un effet favorable sur K a. En comparant ces valeurs a 1’analyse de
Linek et coll. (1987) on peut cependant penser que certains phénomenes décrits par Ju et
Sundararajan (1995) pourraient s’expliquer par 1’utilisation d’une mauvaise méthode de calcul
de Kia, d’ailleurs trés mal détaillée. Similairement, Yagi et Yoshida (1974) notent que Kia
décroit avec I’ajout de 0 & 4 gus.L'de cellules sans activité biologique de Candida
tropicalissé, mais que par contre a 4 ng.L'1 Kia atteint un seuil (Kpa/Kpap=0,85) conservé
jusque 12 gys. L™

A Topposé¢ des ces effets d’adhésion supposés, a partir de considérations
hydrodynamiques Andrews et coll. (1984) concluent qu’il est impossible que des cellules
s’accumulent a I’interface d’une bulle en mouvement, excepté du coté de la trainée (Vinke et
coll., 1993) ou le volume relatif des cellules peut avoisiner 50%. Or seulement 20% du gaz est
transféré a travers cette zone de la bulle, la majorité du transfert se faisant dans la région
frontale de la bulle. Le blocage résultant est donc limité et une réduction de la valeur de ki de

10% peut étre attendue.

1.2.7.2. Effet hydrodynamique (boule de neige) sur ki

Il s’agit de I’augmentation de Kra en présence de particules inertes ou de cellules sans
activit¢ biologique. A partir de lois mécanistiques Andrews et coll. (1984) décrivent
I’écoulement du fluide autour d’une bulle et la possibilité pour des particules attirées a
I’interface gaz-liquide de faire bouger I’interface a I’encontre des agents de surface qui
tendent a la maintenir immobile et qui bloquent ainsi le transfert d’oxygene. Cette mise en
mouvement provoque a son tour 1’attraction de nouvelles particules ; cet effet boule de neige
(« snowball effect ») assure la mobilité de I’interface et donc 1’augmentation de k;. A forte
concentration en surfactants Andrews et coll. (1984) pointent également 1’existence d’une
concentration critique en cellule pour laquelle I’interface bloquée devient subitement mobile,
avec 1’augmentation de k; par trois. Contrairement a 1’effet de blocage, ici la présence de

cellules considérées en tant que particules solides contribue a I’augmentation de Kj a.

1.3. Absorption avec consommation simultanée de I’oxygene

1.3.1.  Absorption en présence de réaction chimique
L’absorption d’oxygeéne en culture microbienne peut étre comparée a I’absorption en

présence de réaction chimique car 1’oxygeéne est consommé simultanément a sa diffusion a
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travers l’interface gaz-liquide. L’absorption avec consommation simultanée du soluté par
réaction chimique (Danckwerts, 1970) ne concerne pas directement notre propos. Cependant
elle a été théorisée avant 1’absorption avec réaction biologique, qui en découle donc. La
réaction biologique se différencie de la réaction chimique par deux points essentiels : la
biomasse qui réagit avec le gaz diffusant ne disparait pas aprés absorption du gaz mais peut
étre un produit de la réaction, et la réaction biologique de consommation d’oxygeéne est

irréversible (Tableau 2).

Tableau 2. Comparaison des facteurs cinétiques de I'absorption avec consommation dans le cas
d’une réaction chimique et d’'une réaction biologique.

Réaction chimique Réaction biologique
Réactifs A gazeux dissous A gazeux dissous (O7)

B soluté B biomasse
Réaction A + zB < produits A +zB—*> wB + produits

Loi de vitesse

[qA :——d(XA)] qp =K (x,)"(xp)"

qa = k1 Xp» XA Xerit

q, = kl XA XA<<Xcrit

dt (Yagi et Yoshida, 1975)

Si le gaz absorbé réagit avec le liquide ou avec une espece en solution, Eq. 8 présenté

sous sa forme unidirectionnelle selon un axe z perpendiculaire a I’interface s’écrit :

d’x, _dxu

— = —AA, 49
A4S dt qa (49)
Si par exemple la réaction de dégradation est du premier ordre par rapport a A, qa=k;.Xa :
deA dxa
Aazr dt (59)

La résolution de cette équation permet de calculer le profil de concentration de A. Si il est
¢tabli dans I’hypothése du film (c’est-a-dire en posant 6=Da/k;), en régime permanent, et

avec les conditions aux limites :
*
{ X,=X,,2=0
X,=X,;,Z=0

il permet de calculer le flux transféré (Eq. 13) suivant :

Ha * Xo
R=k - 51
" tanh Ha (XA cosh Haj GD
ol Ha’= Dszl est un groupe adimensionnel d’intégration de I’équation de continuité, appelé

L
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nombre de Hatta. Contrairement au cas de [’absorption physique, ce flux n’est pas
proportionnel a (XZ - XL), xp, étant la concentration au cceur du liquide.
Le nombre de Hatta au carré correspond physiquement au rapport de la conversion

maximale possible dans le film par la quantité traversant le film par diffusion :

2_Da ki _ ki X*A 5 5 (en posant k;=Dx/0)

2
ki XA

DA8

Le nombre de Hatta renseigne sur le lieu de la réaction. On peut distinguer trois

Ha

régimes de réaction (Roizard et coll., 1997) : lorsque Ha*(1 (ou Ha<0,3) la réaction est lente,
la réaction dans le film est négligeable et a principalement lieu dans le cceur du liquide, la
réaction est contrdlée par la vitesse de consommation de A ; lorsque Ha?))l (ou Ha>3) la
réaction est rapide et a lieu enticrement dans le film, la réaction est controlée par les
paramétres de transfert (aire interfaciale et Kr) ; autrement le régime est intermédiaire.

Le nombre de Hatta dépend de ’ordre de la réaction. Il a été calculé de manicre
générale pour une réaction d’ordre m, n par Hikita et Asai (1964) (voir Tableau 2 pour les
symboles) :

2 _ 2D Kmn (Xj\)m_l X%
(m+Dki

Ha (52)

Il est possible de calculer 1’accélération du flux de transfert due a la consommation chimique
par rapport au flux purement physique (Eq. 51), appelée E (pour « enhancement factor ») :
E= R (53)

*
kL- XA~ XL

soit en remplacant R par son expression (Eq. 51) :

Ha * X0
_ tanh Ha XA cosh Ha

E ;
(XA — Xo)

(54)

Le méme calcul de E peut étre entrepris dans 1’hypothése de renouvellement de Danckwerts
(Eqg. 16). Dans ce cas Eq. 50 est intégrée également par rapport au temps pour faire intervenir
le temps d’exposition ; le régime permanent est obtenu par un temps d’exposition moyen. On

utilise alors les conditions initiales suivantes :

XAZO, Z>0, t=0
(Eq. 55) Xa=x*,  z=0, t>0
xa=0, Z=00, =0

pour obtenir finalement :
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E=41+ Ha2 (56)
avec la méme définition du nombre de Hatta que précédemment. On remarque que le calcul
de l’accélération dépend du modele de transfert utilisé. Cependant les deux modéeles

convergent vers E=Ha pour Ha?))1.

1.3.2. Absorption en présence de consommation par la biomasse

Il a souvent été obtenu des valeurs de Kia plus €levées en condition de culture que
dans le méme milieu en 1’absence de cellule. Ni et coll. (1995) notent I’augmentation de K;a
de maniére inexpliquée de 65 h™' 4 87 h™' au cours des quatre premiéres heures d’une culture
de S. cerevisiae alors que les paramétres opératoires sont inchangés (cuve agitée 2 L, batch,
N=700 rpm, X=1,2 34,1 gus.L'™").

Le calcul de E dans la littérature dépend de I'ordre 0 ou 1 de la réaction de
consommation de I’oxygene par rapport a la concentration de 1’oxygene (Tableau 2). Pour xo;
supérieur a une concentration critique, Xit., c€ qui est normalement le cas en culture aérobie,
le flux de consommation est d’ordre 1 par rapport a la biomasse et d’ordre 0 par rapport a
I’oxygéne. qo> est alors supposé uniforme dans toute la phase liquide et indépendant de la
concentration en oxygene. (En cultures de Penicillium chrysogenum Larsson et Enfors (1988)
observent deux concentrations critiques, sans doute dues aux hétérogénéités de la biomasse
divisée en mycélium libres et pellets). La concentration critique dépend du microorganisme
considérg, elle est parfois évaluée en fonction de la constante de Monod, et peut étre estimée a
10° molL"' (soit 5% de la concentration de saturation a pression atmosphérique ;
Bartholomew, 1950 ; Yagi et Yoshida, 1975). Lorsque xo; est trés inférieur a X on peut
estimer que la consommation d’oxygéne est d’ordre 1 par rapport a I'oxygene (Yagi et
Yoshida, 1975).

Parmi les auteurs qui supposent un ordre 0 par rapport a I’oxygene (Tableau 3), les
développements de Merchuck (1977) et de Yagi et Yoshida (1975 et 1977) sont équivalents.
Le développement de Tsao (1970) est soumis a des d’hypothéses qui semblent plus éloignées

des cultures intensives (faible rétention gazeuse, faible volume interfacial).
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Tableau 3. Relevé de calculs classiques (basé sur un bilan matiére) de l'accélération du transfert
d’oxygéne par consommation biologique : hypothéses du modéle et calcul. xo, oxygene dissous ; E
facteur d’accélération ; Ha nombre de Hatta (Eq. 52).

Référence Conditions du modele Calcul de E

Merchuck (1977) -ordre 0 par rapport a xp; et 1 par Da-ro2-X
rapport a la biomasse 2K2 (ng _ on)
-répartition homogene, linéaire ou £ dépend de la répartition de X, £=1

exponentielle des microorganismes P X
. pour une répartition homogene
-modele du film

E=1+

Yagi et Yoshida  -ordre O par rapport a Xo2 résolution numérique a partir de la
(1975) -répartition linéaire ou non des définition de E (Eq. 53).
microorganismes (Candida
tropicalis)

-mod¢le de renouvellement de surface
Yoshida et Yagi  -ordre O par rapport a xo; et 1 par Ha calculé d’apres Eq. 52, puis

(1977) rapport a la biomasse E=1+Ha/4 (ce qui revient au calcul
de Merchuck (1977) avec £=1)
Tsao (1970) -ordre 0 par rapport a Xo2 1
. S —
-la fraction des cellules contenues .
dans la zone interfaciale est 1= 3 Kpa.t
négligeable

: o t*, temps de renouvellement
-bilan sur le cceur du liquide, hors

zone interfaciale
-mod¢le de renouvellement (Higbie)
Tsao et coll. -ordre 1 par rapport a xo; (catalyseur o
(1972) de platine, glucose oxidase, E:\/ 1+Dk_li<l prédit par Danckwerts
Acetobacter rancens et A.
suboxydans)
-Xo2 proche de 0
-modg¢le a 2 zones

sous estime E ; Tsao propose alors
E=t(Ky,k,Kpm,D,x*,S0,X1), avec Ky
constante de Monod, Sg
concentration particulaire a dans la
zone de surface d’épaisseur h, xp
concentration en O, en h.

Nous développons maintenant le calcul de E. En condition normale de croissance le
milieu n’est jamais limité par I’oxygéne et la réaction est d’ordre 1 par rapport a la biomasse.
Par soucis de simplification nous gardons les mémes conditions initiales que Danckwerts
(Eq. 55) mais avec I’équation de transfert suivante :

2
d on _ don

dz>  dt

A

ou X.rop=qo2, est la consommation en oxygene par unité de volume et par unité de temps, que
I’on peut supposer constante sur une période de 1’ordre du renouvellement d’un élément de
surface. En passant comme Danckwerts par la transformée de Laplace :
2—
d“Xo,

dz*

D, =X028+Xron
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que I’on résout en

. X / S X.
Xo02 = [on"‘ I“oz}exp(_z _J_ﬂ
S D S

puis en tenant compte du modéle de transfert (Eq. 16), soit s =ki /D

. DX D.X.
Xo02 = [on + _21'02} eXp(‘ Zﬁ) - o2
k D

2
L ki

La transformée de Laplace du flux transféré moyen est donc

R = _D(diozj I P D.Xr,,
dz ), ki

et ayant calculé (Danckwerts 1970, p102) le flux transféré moyen en condition d’absorption
purement physique (R v = vVDS(x6>— x02) = ki (x02 — X02) ) on peut calculer 1’accélération
par le rapport R /Ry avec la condition xp,=0 :

Da-X.1r02

2 *
ki-xo02

E=1+ (57)

Le deuxiéme terme correspondrait au nombre de Hatta au carré, c'est-a-dire E=1+Ha’. En
utilisant les bonnes hypothéses le facteur d’accélération pour une réaction biologique non
limitée en substrat est donc supérieur au facteur d’accélération calculé dans le cas d’une
limitation en substrat, c'est-a-dire en supposant 1’ordre 1 par rapport au substrat (Eq. 56). Ce
calcul contredit certains auteurs comme Andrews et coll. (1984) qui écrivent « en phase de
culture quand la valeur de ki n’a pas trop d’importance (a faible concentration cellulaire)
I’accélération chimique peut ne pas étre possible, par contre dans la phase limitée en oxygene
ou méme de petites variations de k; peuvent apporter beaucoup de bénéfices (a forte
concentration cellulaire), une telle accélération est possible (a cause de ’ordre de la réaction
qui n’est plus nul par rapport a I’oxygene) ».

Le calcul tel que le pose Merchuck (1977) est effectué dans le cadre de I’hypothese du
modele du film. En supposant une répartition homogene des cellules dans la couche limite (xg
constante par rapport a z), il conduit au profil d’oxygene dissous suivant dans le film
interfacial :

K Xy (XL - X*oz) ki-Xy.0 .
= + - z+ 58
X02 2.D02 Z |: 8 2.D02 X02 ( )

avec pour conditions aux limites :
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X02 :Xz)z ,2=0
{ Xg, =X, ,Z=9
La loi de Fick a faible flux donne donc le flux absorbé

d onj (ng - XL) k- X.0
R=- —= === 22D, +———
Doz[ i ), 5 02 5

Tout comme dans ’absorption avec consommation par réaction chimique, le flux absorbé
Py . \ * . N . . .
n’est pas proportionnel a (XOZ_XL)~ Ceci apparait clairement sur la Figure 6 qui compare

I’absorption physique au profil décrit par Eq. 58. La forme concave des profils de

concentration est due a la consommation dans le film. Graphiquement, 1’accélération

e d
correspond au rapport des dérivées (ﬂ

1 jen 7z=0. Avec les valeurs choisies pour tracer les
z

profils de la Figure 6 (valeurs pour l'eau pure), on peut calculer Eq0,=1,08 pour qo,=600

mmol. L .h! et Eq02=1,84 pour qo,=6000 mmol.L ™' .h.

200 ;
A Film liquide Coeur du liquide
\
v\ |
NN i
150 - A '
‘\\ i — Transfert physique
N |
[a0] D ! 3
e N J— Transfert en présence
= NN i "'~ de consommation par la
£ 100 \ ! biomasse
£ / :
- |
< Joz2= 600 N |
mmol.L™".h” !
|
50 (/i I
Joz2= 600 |
mmol.L™. h” - i
A
|
O T \I T
0 10 20 30 40
Z, um

Figure 6. Modification du profil de concentration dans la couche limite par la
consommation simultanée de I'espéce absorbée. Calcul réalisé en régime permanent
dans le cas d'une diffusion d’oxygéne. Eq. 8 modélise le transfert physique, et Eq. 58 le
transfert en présence de consommation d’oxygéne, en posant qo2=k¢.X, la
consommatlon volumétrique de l'oxygene. D02—21><109 m2s™, §=20 MM, Xo2*=200
mmol.m’ (equmbre avec I'oxygéne de l'air a T=37°C et pression atmospherlque) x. =20
mmol.m”
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L’accélération peut étre évaluée dans le modele du film (kp=D,/0) :

Doz2-X.1o2

E=1+ T
2ki-(Xpy —X1)

(39)

Pour cette réaction d’ordre 1 par rapport a la biomasse et 0 par rapport a [’oxygene la

constante

'Y — DOZ'X- ro2 (60)

2ki (x02—x0
correspond au nombre de Hatta au carré développé par Merchuck (1977), qui a également
calculé¢ E pour une distribution linéaire de la biomasse dans la couche limite comme le
suppose Tsao (1969), et pour une distribution exponentielle comme le propose Yagi et

Yoshida (1975) ; ces calculs sont présentés sur la Figure 7.

Enhancement

I T
SPARGED SURFACE AERATED
FERMENTORS STIRRED FERMENTORS

Figure 7. Facteur d’accélération pour I'absorption d’oxygéne en culture microbienne, d’aprés Merchuk
(1977). y est défini par Eq. 60. Le facteur d’accélération, Enhancement, est donné en fonction du
rapport entre la concentration en biomasse a l'interface, by, et au cceur du liquide, b.. Le modéle a
correspond a une répartition uniforme de la biomasse, le modéle b a une répartition linéaire, et le
modéle ¢ a une répartition exponentielle.

L’évaluation de vy, et donc de E, est extrémement sensible a la valeur de k. Sur la
Figure 7 ’indication « sparged fermentors » correspond & k;=3,5x10™* m*.s" qui définit une
région ou l’accélération du transfert par la consommation simultanée de 1’oxygéne est
impossible, alors que D’indication « surface aerated stirred fermentors» correspond a
ki=3,5x10" m%.s" qui définit une région de faible k; dans laquelle I’accélération du transfert
par la consommation simultanée de I’oxygeéne est possible.

En culture aérobie la quantité d’oxygene dissous, c’est a dire directement disponible

pour le microorganisme, est régi par 1’équilibre entre deux flux : le flux de transfert de la
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phase gaz vers la phase liquide et le flux de consommation, qo.. Le facteur y refléte le rapport
entre ces deux flux mais est difficilement utilisable en fermentation car contrairement a Kja,

ky est difficile a déterminer.

1.3.2.1. Thése de Tsao : répartition hétérogene a I’interface (double zone)

A partir de 1’étude de 1’absorption chimique de CO, dans une solution d’anhydrase
carbonique Tsao et coll. (1972) modélisent la couche interfaciale par deux zones. La zone
proche de I’interface est stagnante, composée de cellules ou de molécules adsorbées, et a
travers laquelle les échanges gazeux n’ont lieu que par diffusion moléculaire. Les eddies de la
turbulence peuvent atteindre cette zone mais sans la pénétrer. La zone stagnante est
immédiatement suivie d’une zone régénérée par renouvellement de surface comme décrite par
Danckwerts (1951). Le modele de la double zone permet a Tsao d’expliquer I’accélération du
transfert en milieu biologique, sous-estimé par le modele de Danckwerts (1970), lequel a été
développé en présence de réaction chimique qui suppose donc une répartition homogéne des
réactifs. En effet, des études menées en cellule d’absorption agitée (dr=8,5 cm ; hauteur 18
cm, barreau aimanté 300 rpm, exces de glucose) ont montré que 1’absorption d’oxygene est
accélérée en présence de glucose oxydase, de catalyseur de platine sur support carbone (Lee et
Tsao, 1972), et aussi en présence d’Acetobacter rancens et Acetobacter suboxydans (Tsao et
coll., 1972) jusqu’a 1,5 2,5 5 et 12 fois, respectivement, alors que dans tous ces cas
I’accélération prédite pour une réaction chimique de pseudo premier ordre est proche de 1. Le

bilan matiére décrivant le profil de concentration dans la zone stagnante nécessite la

: N < 1o ds
connaissance de la répartition des agents de surface (cellules) par rapport a I’interface, d_
z

(Tsao et coll., 1969) :

dC, d’c, dc,[ 1 ds| a,sR
= DA ) +DA PR
dt dz dz | (1-s)dz| (1-s)

ou s est la fraction de I’interface occupée par I’agent de surface, R la vitesse de consommation

(61)

de I"oxygene par unité de surface de particule, a, la surface de particule par unité de volume
de particule. Trois profils de concentration d’agent de surface sont proposés (Tsao et coll.,
1968) : constant, linéaire, exponentiel, mais sans vérification, ni visuelle, ni par la
comparaison entre la mesure de 1’accélération et le calcul correspondant. Tsao et Lee (1975)

simplifient le modele en supposant deux zones a concentrations constantes, la zone la plus
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proche de I’interface (zone stagnante) étant plus concentrée en agents de surface, mais
toujours sans essayer de retrouver par le calcul la valeur de I’accélération expérimentale.

Il se peut que les études de Tsao ne soient pas représentatives des cultures aérobies car
elles ont été réalisées en ordre 1 par rapport a I’oxygene, ce qui est normal pour une réaction
enzymatique, mais rare en fermentation ou 1’ordre par rapport a I’oxygene est normalement 0,
et 1 si la concentration en oxygene est largement inférieure a la concentration critique.

Expérimentalement Tsao propose plusieurs preuves de 1’existence d’une répartition
hétérogene de certaines particules (comme les cellules) en faveur de I’interface gaz liquide.
Une microsonde a oxygeéne (diamétre 1 um, longueur 2 um) permet a Tsao et Lee (1975) de
prouver ’existence et de mesurer 1’épaisseur de la couche stagnante (240 um) et de la couche
renouvelée (360 pm) en cellule d’absorption agitée (N=200 rpm) contenant 150 ppm de
glucose oxydase non purifié. En effet, dans la traversée de la zone stagnante la concentration
en oxygene ne fluctue pas, puis elle chute subitement, signe que la couche stagnante est
franchie, puis décroit de maniére chaotique jusqu'a atteindre un minimum stable interprété
comme la concentration homogene du ccoeur du liquide agité. Pendant la décroissance
chaotique I’amplitude des fluctuations a tendance a diminuer mais a fréquence constante qui
est interprétée comme la conséquence du renouvellement d’un élément de liquide (par la,
Tsao dit donner une preuve directe de la validité de la théorie du renouvellement de
Danckwerts). En eau pure, la zone stagnante n’existe pas et seule la décroissance chaotique de
la concentration en oxygeéne est observée ; cette zone est de méme épaisseur qu’en présence
de glucose oxydase. Une autre expérience (Tsao et coll.,, 1972) compare ’accélération de
I’absorption du CO; en cellule d’absorption agitée contenant de 1’anhydrase carbonique selon
la position de I’agitateur (turbine 4 pales). Toutes conditions égales par ailleurs, 1’accélération
lorsque 1’agitateur est completement submergé est supérieure a celle obtenue lorsqu’il frole
I’interface. L’augmentation de 1’accélération est interprétée par 1’augmentation de la
concentration de catalyseur adsorbé a I’interface : le phénoméne d’adsorption demande un
certain temps et est donc favorisé lorsque la régénération de ’interface est lente. Enfin, bien
que Tsao ne considére pas cette possibilité, le fait que ’accélération atteigne une saturation a
partir d’une certaine concentration en catalyseur (0,4 g.L" pour le platine sur carbone ; 1,6
gL pour glucose oxydase ; Lee et Tsao, 1972) peut laisser penser que I’interface est alors
saturée (Beenackers et Van Swaaij, 1993).

Les attaques portées contre Tsao sont multiples. Beaucoup viennent du fait que Tsao

travaille toujours en cellule d’adsorption qui semble loin des bioréacteurs de laboratoire et de
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I’industrie, a cause de leur turbulence réduite et de leur transfert réduit. Un des avantages de
la cellule d’adsorption est I’aire interfaciale constante quelques soient les conditions
opératoires, ce qui permet d’étudier les effets de I’accélération sur kp uniquement. Tsao et
coll. (1978) reconnaissent que, puisque le facteur d’accélération est la « somme » des
contributions de ’absorption physique et chimique par rapport a 1’absorption physique, alors
si 1’absorption physique est déja trés importante le facteur d’accélération sera proche de
I’unité. Par 1a Tsao rejoint le calcul de Merchuck (1977) (Figure 7), et les expériences de Yagi
et Yoshida (1975) qui n’observent pas d’accélération du transfert d’oxygeéne due a sa
consommation par Candida tropicalis en réacteur agité (V1=2,6 L, N=400 rpm). Tsao et coll.
(1978) défendent que la surface d’une cellule d’adsorption peut étre représentative de bulles
en condition industrielle ; ainsi des concentrations cellulaires de 1’ordre de 200 ng.L'1 (masse
seche), comme celles permises a la surface d’une cellule d’adsorption, ne sont pas aberrantes
comme le suggerent Yoshida et Yagi (1977), mais envisageables autour d’une bulle ayant eu

le temps d’étre contaminée, c'est-a-dire ayant séjourné longtemps dans un grand réacteur.

1.3.2.2. Effet d’affinité, effet de navette

Une situation parall¢le a la consommation par la biomasse est décrite par la présence
d’une troisiéme phase —liquide ou solide— finement dispersée (en plus de la phase continue
liquide, et de la phase dispersée gazeuse) et ayant une affinité forte pour I’oxygene. Dans ce
cas, tout comme dans le cas de consommation par la biomasse, la disparition de I’oxygene a
méme la couche limite entretient un fort gradient de concentration ce qui accélere le transfert.
Une situation extréme est proposée par Vinke et coll. (1993) : dans le cas d’une monocouche
de particules de diamétre d,, inférieur a 1’épaisseur de la couche limite, 8, ayant une trés forte
affinité pour le gaz dissous et adhérant a I’interface, la résistance au transfert est alors réduite
a une couche d’épaisseur dy/4 : derriere la couche de particules la concentration en gaz
dissous est pratiquement égale a la concentration du cceur du liquide ; la théorie du film donne
la valeur du coefficient de transfert : ky=Do,/(dy/4), qui est supérieure a la valeur initiale sans
particule, Do,/d.

L’agitation provoque un mouvement de va et vient des particules de la troisiéme phase
entre I’interface et le coeur du liquide. L’accélération est créée par ce mécanisme de navette
des particules (« shuttle mechanism ») : lorsque les particules se trouvent dans le film de
diffusion a I’interface gaz-liquide elles se chargent en gaz dissous, puis elles sont régénérées
par désorption lorsqu’elles retournent au sein du liquide a cause de la différence de

concentration (Rols et coll., 1990). La concentration en gaz dissous dans la couche de
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diffusion est alors réduite, ce qui accélére le transfert. Le mécanisme fonctionne a deux
conditions : que le gaz diffusant soit ou consommé dans la troisieme phase ou soit plus
soluble dans celle-ci que dans le liquide, et que le diametre des particules de la troisiéme

phase soit inférieur a I’épaisseur du film de diffusion.

1.3.2.3. Transfert direct du gaz dans la cellule

L’adhésion entre bulles et microorganismes est utilisée en bioprocédés : c’est la base
des procédés de flotation pour la séparation des microorganismes du milieu liquide.
Bartholomew et coll. (1950), a partir de 1’observation microscopique statique du filamenteux
Streptomyces griseus, supposent I’existence d’une deuxiéme voie de consommation de
I’oxygéne par contact du microorganisme avec la couche limite de la bulle. Ainsi les films
correspondants aux résistances Z4 et Z6 (Tableau 1) se recouvrent et les résistances se
fondent. Le mécanisme proposé par Bartholomew a souvent été mal compris, ou réinterprété,
en supposant un contact direct entre le microorganisme et 1’interface gaz-liquide (Andrews et
coll., 1984). Cette derniere hypothése (attribuée a Bennett et Kempe, par Tsao et coll., 1968)
est beaucoup plus intéressante par rapport au transfert car alors les résistances Z4 et Z6
disparaissent completement et les seules résistances se situent en phase gaz et a I'interface
gaz-solide. Ce mécanisme s’opére en paralléle avec la voie classique dans laquelle I’oxygene
diffuse d’abord a travers le film liquide avant d’étre consommé au coeur du liquide. Tsao et
coll. (1968) proposent un modele a deux Kya, Kpa; pour le transfert classique, Kyay pour les
transferts (direct ou non) a méme I’interface, et un parametre S représentant la fraction de
I’interface bloquée par les particules sur I’interface :

d . .
=K1 9).(xi = x) + Koy SA(x) (62)

ou f(x;)est une fonction de la concentration a I’interface. Le modéle implique que I’interface
colonisée est bloquée par rapport au transfert, en effet, en 1’absence de consommation
d’oxygene, le transfert physique s’écrit :

dx

——=Kra(1-9).(xi —xi) (63)
dt

Tsao propose également une simplification de Eq. 62 en :
dx .
- = a.. i i 64
5 Kd (xi —xi) (64)

ou Kja, est la valeur effective de Kya lorsque les deux mécanismes sont opérationnels. C’est

cette écriture que nous choisissons pour prendre en compte le facteur d’accélération.
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Des conclusions contradictoires sont proposées par Andrews et coll. (1984). L’étude
du transfert direct gaz-cellule conduit a une équation bilan du méme type que celle obtenue
dans le cas de consommation dans la couche limite. Pour cette raison il est difficile
expérimentalement de faire la différence entre les deux phénomeénes. D’aprés Andrews le
transfert direct conduit a une accélération inférieure (cinq fois) a celle obtenue par

consommation dans la couche limite.

1.3.2.4. L’apport des modéles de connaissance

Les modeles décrivant le phénomene d’accélération sont d’une part homogénes —la
troisieme phase est considérée homogéne et continue a I’intérieur de la phase continue— ou
hétérogenes —ce qui décrit mieux la réalité expérimentale et a permis de démontrer que la
géométrie locale a beaucoup d’influence sur 1’accélération du transfert et tend a montrer que
le modéle homogene est inapproprié— et d’autre part stationnaires, ou instationnaires, pour
prendre en compte ’effet de saturation de la troisiéme phase au cours du temps d’exposition a
I’interface gaz-liquide.

Brilman et coll. (2000) ont construit un modele hétérogéne instationnaire a deux et
trois dimensions basé sur les bilans maticres entre les phases et le modéle de pénétration de
Higbie (1935). Le modeéle de Brilman permet de comprendre plusieurs points clés de
I’accélération par effet de navette (Brilman et coll., 1998). On note en particulier que plus les
particules sont proches de l’interface, plus le flux de transfert augmente ; que le flux de
transfert augmente avec le temps d’exposition de la particule dans le film jusqu'a un certain
moment ou la particule est saturée, alors la vitesse de transfert est controlée par la vitesse de
diffusion dans la phase homogene ; que I’accélération augmente avec la solubilité relative du
gaz dans la particule ; enfin, que 1’accélération a lieu sur une surface de I’interface gaz-liquide
supérieure au diametre de la particule et qui augmente avec le diamétre de la particule mais ne
dépend pas de la distance de la particule a I’interface. Ce dernier point est déterminant pour le
calcul des interactions entre particules, également pris en compte par le modele de Brilman et
coll. (2000) : I’accélération est dominée par la couche de particules la plus proche de
I’interface qui joue I’effet d’un bouclier par rapport aux particules situées plus loin ; les
particules situées a une distance de I’interface supérieure au tiers de la couche de pénétration
sont sans influence sur I’accélération, par contre la disposition des particules autour de
I’interface compte peu ; I’accélération moyenne peut étre calculée a partir des accélérations
individuelles et d’un paramétre, la distance interparticulaire (plus les particules sont proches

moins 1’accélération résultante est importante, comparé a la somme des accélérations
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individuelles dans des configurations monoparticules) ; 1’accélération en fonction de la
rétention gazeuse a une allure logarithmique, ce qui est montré expérimentalement.

La possibilité que les particules puissent consommer du gaz dissous n’a été considérée
par Brilman et coll. (1998) que dans le cas d’une réaction irréversible de premier ordre par
rapport au gaz et pour des particules présentant une forte solubilité pour le gaz. Dans ce cas
I’accélération augmente avec la constante de réaction, mais de fagon trés modérée (d’un
facteur inférieur a 2 pour kj o passant de 0 a 100 s™) comparé avec, par exemple, I’effet de la
solubilité relative du gaz dans la particule (facteur 10 pour la solubilité relative passant de 4 a
64). Le travail de Brilman met en évidence la nécessit¢ de 1’étude des phénomenes
interfaciaux pour ’appréhension des études de transfert gaz-liquide. Cependant, pour que
cette d’étude ait une signification directe en culture cellulaire il faut que la solubilité relative
du gaz dans la particule soit proche de 1 et que la vitesse de consommation ne dépende que du
nombre de cellules dans la couche de diffusion.

Plus proche de la réalité biologique, Andrews et coll. (1984) a partir d’un bilan matiére
trés simple avec lequel il est considéré que la diffusion opére en paralléle avec le phénomene
de consommation dans le film, montrent que 1’accélération par consommation n’a lieu qu’a
forte surconcentration cellulaire a 1’interface : si les cellules a I’interface sont 25 et 50 fois
plus concentrées que dans le cceur du liquide, I’accélération résultante est 1,2 et 1,35,
respectivement. L’accélération d’autre part est favorisée lorsque 1’oxygeéne devient limitant et
que I’ordre de la réaction de consommation par rapport a ’oxygeéne n’est plus zéro, mais tend
vers un. Dans un exemple Andrews pose le rapport de concentration entre l'interface et le
cceur du liquide a 600 ; 1’analyse conduit a une accélération uniquement dans le cas de cellule
d’absorption car une telle surconcentration est difficilement envisageable si le liquide est
fortement agité.

L’occurrence des mécanismes de transfert direct et de consommation dans le film
dépendrait des probabilités de contact entre bulles et microorganismes et serait donc favorisée
a forte aire interfaciale et a forte agitation (Bartholomew et coll., 1950). La possibilité pour la
particule ainsi adsorbée de rester sur I’interface suppose qu’il existe une affinité (peut étre
hydrophobe ou électrostatique) entre la bulle de gaz et la particule. Par exemple, dans des
mémes conditions expérimentales Vinke et coll. (1993) note une accélération du transfert si le
catalyseur est supporté par une particule de carbone qui adhére a I’interface gaz-liquide, mais
pas d’accélération si le catalyseur est supporté par une particule d’aluminium qui n’adhére pas
a I’interface (1’inactivité est peut étre due ici a la trop grosse taille des particules d’aluminium,

20 um, contre 6 um pour celles de carbone). La taille des particules est aussi importante. Des
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observations microscopiques en statique ont montré que S. griseus, P. chrysogenum, et la
levure ont tendance a adhérer aux bulles tandis que des agrégats des mémes microorganismes
adhérent également mais se détachent de D’interface a cause des forces de frottement
appliquées sur I’agrégat (Bartholomew et coll., 1950).

Une analyse microscopique réalisée dans des conditions d’agitation relativement
douces a montré que les particules sont mobiles sur I’interface et qu’elles ont tendance a se
regrouper du coté de la trainée (Vinke et coll., 1993). Dans des conditions tres douces
¢galement (flotation) Vinke et coll. (1993) a décrit la relation entre la fraction de bulle
recouverte de particules, &, et la concentration de particules dans le systeme, X, comme
suivant une isotherme d’absorption de Langmuir :

S -l (©9)

o 111X
D’autre part la fraction maximum pouvant étre recouverte par des particules diminue avec la

vitesse d’agitation.

1.3.3.  Généralisation du facteur d’accélération

Plus généralement que dans le contexte de transfert avec consommation simultanée, le
facteur d’accélération peut €tre défini comme le rapport entre deux flux d’absorption définis
dans deux situations différentes, par exemple en présence ou non de cellules vivantes, en
présence ou non de particules, en présence ou non d’agents de surface...

En général I’accélération du flux de transfert est attribuée a 1’augmentation de la
valeur effective de Kra (Eq. 64) par rapport a une valeur de K;a de référence (Kpa),.r, ce qui

revient a définir I’accélération comme un rapport de K;a (Sundararajan et Ju, 1993) :

. Kpa
(K,a) (60)

ref
Certains auteurs pour qui I’accélération décrit strictement 1’effet sur k; (Tsao, 1977 ; Yagi et
Yoshida, 1975), refusent cette définition.

Dans le cas de systemes complexes (culture cellulaire) il est judicieux d’écrire
I’accélération globale comme le produit de plusieurs types d’accélérations, par exemple en
distinguant les phénomenes physiques et biologiques : par rapport a une valeur de Kpa de
référence dans le milieu de culture initial on peut considérer séparément 1’accélération
provoquée par les modifications chimiques du milieu, Echenm , 1’accélération due a la présence

physique des particules (cellules), E,,, I’accélération provoquée par la respiration des

cellules, Eq0» (Andrews et coll., 1984 ; Sundararajan et Ju, 1993) :
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Kra=(Kra)rer Echem Epp Eqo2 (67)
L’augmentation de K;a peut bien stre étre due a I’augmentation du coefficient de transfert ki,
ou de I’aire interfaciale a (Vinke et coll., 1992), et les différents types d’accélération ont
souvent des effets opposés sur I’accélération globale (Ju et Sundararajan, 1995).

Les mécanismes, autres que la consommation de 1’oxygene dans le film, et pouvant
étre responsables de ’accélération du transfert d’oxygeéne sont maintenant présentés. Les
modifications du transfert par la présence physique de particules ont déja été traitées dans la
section 1.2.7, ces résultats sont transposables aux cultures cellulaires, bien que les particules
dont il est question soient des cellules, dont la concentration peut croitre avec I’avancement de

la culture.

1.3.3.1. Modification du milieu

Les modifications du milieu d’origine biologique sont dues a 1’excrétion de
métabolites. Ces métabolites peuvent étre des surfactants (I.2.4). Ainsi, Bandyopadhyay et
coll. (1967) attribuent la décroissance de K;a aux modifications physicochimiques du milieu
(batch de levure ; agitation et ventilation constantes ; Kya passe de 0,066 s'a 0,05 s lorsque
X croit de 6 gMS.L'1 a 21,5 ng.L'l). L’excrétion d’agents viscosants, comme lors de la
production de xanthan (Garcia-Ochoa et Gomez, 2005), peut également modifier le milieu.
Les modifications rhéologiques induites par la biomasse elle-méme peuvent également étre
prises en compte dans les modifications du milieu.

Par contre il faut faire attention a ne pas confondre les facteurs modifiant la solubilité
de I'oxygene (I.1.1), c'est-a-dire le potentiel de transfert, avec les facteurs ayant un réle sur
Kra. Car le flux transféré est le produit de deux facteurs indépendants : le coefficient de

Wo

L

transfert et le potentiel de transfert (Eq. 18) : =Kia.(x02 — X02) - D autre part il faut faire

attention a ne pas attribuer a la biomasse des modifications qu’elle n’a pas générée, comme

lors de I'utilisation de cellules empaquetées (Ju et Sundararajan, 1995).

1.3.3.2. Production de gaz dans la couche limite

Lorsqu’un gaz est produit en phase liquide, par exemple CO, dans la réaction

HCl, +CO;” +H" = CO,, +CI" + H,0, le liquide peut devenir sursaturé. Le gaz sursaturé

peut sortir du liquide soit par diffusion dans la phase gazeuse (CO,q4 peut diffuser dans HCI

dans I’exemple précédent), soit par nucléation spontanée pour éventuellement coalescer avec

64



Etude Bibliographique

la phase gazeuse. Il est supposé par deux auteurs (Shah et coll., 1974 ; Linek et coll., 1996)
que le phénomene de nucléation et de croissance des microbulles a la possibilité d’accélérer le
transfert des échanges gazeux (HCIl et CO,q dans I’exemple précédent) en augmentant la
turbulence de la phase liquide au niveau de I’interface. C’est a partir de ce phénomeéne que

Shah et coll. (1974) expliquent I’accélération du transfert (ki) par 2,5 lors de I’absorption de

HCIl dans une solution de CQj3  en jet laminaire de 0,97 mm de diametre.

I.4. Détermination de K;a

Pour obtenir la valeur de Ky a on peut soit mesurer K;a directement, soit mesurer Ky et
a, mais il est difficile de mesurer indépendamment K et a. En général ki est déduit de la
mesure de K;a et de a (van’t Riet, 1979), mesuré par une méthode chimique ou optique
(I.2.1.3). Cependant la mesure de a est source d’erreurs et il est préférable de mesurer
directement K a (Linek et coll., 1988a).

Le nombre des méthodes disponibles pour le calcul de K;a ainsi que les variantes de
leur mise en oeuvre est souvent la cause des incohérences entre les données de la littérature.
Nous nous limitons ici aux méthodes applicables en cuve agitée.

On distingue les méthodes « dynamiques » des méthodes « statiques ». Les méthodes
dynamiques consistent a étudier I’évolution de la concentration en oxygene (habituellement
en phase liquide) en réponse a un échelon de concentration dans le gaz entrant. Les méthodes
statiques nécessitent la disparition simultanée de 1’oxygene absorbé, soit par un systéme a flux
continu, soit par une réaction chimique ou enzymatique de consommation, et reposent sur un
bilan maticre de I’oxygene.

On distingue également, par rapport aux bioprocédés on distingue (Rainer, 1990) les
méthodes indirectes (sans systéme biologique) des méthodes directes (avec systeme
biologique consommant de 1’oxygéne). On distingue aussi les méthodes physiques (basées sur
I’absorption ou la désorption d’un gaz) des méthodes chimiques (basées sur la consommation
d’un gaz et censées, dans certaines conditions, accélérer le transfert d’oxygene a cause de la
réaction dans le film et de la modification des propriétés d’interface), et enfin les méthodes
locales (photographies pour mesurer une taille de bulle) des méthodes globales (Poughon et

coll., 2003).
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1.4.1. Méthodes "dynamiques"

Les principales méthodes dynamiques utilisées pour la détermination de Kpa sont
rappelées dans le Tableau 18 (Annexe VI1.2). La méthode la plus employée est celle nommée
« réoxygénation » dans laquelle le réacteur est soumis a un échelon gazeux entre 1’azote et
I’air (noté N,—Air), ou avec de 1’oxygeéne pur, pour un réacteur ayant été préalablement
dégazé (échelon noté 0—0,), mais une désoxygénation (échelon Air—N,) peut étre employée
¢galement.

Le calcul permettant d’accéder a la valeur de Kia repose sur la résolution de bilans
maticre en régime transitoire pour les phases gaz et liquide, ainsi que de la description de la

dynamique de 1’¢lectrode (Dang et coll., 1977 ; Ruchti et coll., 1981 ; Linek et coll., 1982).

1.4.1.1. Mise en ceuvre de la réoxygénation

L’échelon de concentration peut étre effectu¢ de deux maniéres : en modifiant la
concentration en oxygene du gaz d’entrée a vitesse d’agitation et débit de gaz constants
(procédure A) ; alternativement, en démarrant 1’aération alors que le systéme ne contient pas
de bulle (I’agitation doit alors parfois étre démarrée au méme moment), sous réserve que la
concentration en oxygeéne au départ soit différente de celle de 1’équilibre imposé par le gaz
d’entrée (procédure B). Si la procédure A est utilisée 1’aire interfaciale et Kya sont supposés
rester constants ; le bilan dynamique sur le gaz dispersé devient alors trés important puisqu’il
décrit le passage des bulles d’azote aux bulles d’air. Kra mesuré dans I’eau peut varier de
30% selon la durée de la période de transition pendant laquelle I’azote est coupé et 1’air n’est
pas encore injecté dans le systeéme (Ruchti et coll., 1981). Il est donc recommandé¢ de fixer ce
lapse de temps. D’autre part cette influence est amplifiée si le calcul ne prend pas en compte
la dynamique du gaz (Linek et coll., 1982). Si la procédure B est utilisée la rétention gazeuse
(ou de Dl’aire interfaciale) prend du temps a se construire et Kya n’est pas constant mais tend
vers une valeur stabilisée. Un modele linéaire (« start-up ») a été proposé par Linek et coll.
(1981, 1987) :

K. a'(t)= KLaL pour te[0 ;5]

TG

(Eq. 68)
Kra'(t)=K.a pour t>1g

ou K;a' est la valeur instantané de Kpa pendant la période transitoire, et 1 le temps de séjour

des bulles (1¢=Vs/Qq).
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Depuis les années 1980 Linek étudie et propose des améliorations aux méthodes de
calcul de Kja par réoxygénation. Linek et coll. (1981) démontrent que les valeurs de Kia
calculées par les procédures A et B sont équivalentes a condition de considérer dans le modele
« start-up » les transports simultanés de I’oxygene et de I’azote dans le cas de 1’échelon
N,—Air (Linek et coll., 1982) ainsi que la construction de la rétention gazeuse, bien que
I’influence de cette construction ne semble pas jouer sur le résultat (cuve agitée 1 turbine,
V=18 L, jusqu'a 600 rpm, Q=500 et 1000 L.h™" : peut-étre la rétention gazeuse est-elle trés
faible ?). Par contre il n’est pas nécessaire de considérer le transfert d’azote si la procédure A
est utilisée (Linek et coll., 1981 ; Linek et coll., 1982). Les valeurs de K;a obtenues par la
procédure B réalisée avec 1’échelon 0—0, (0,005 s'<K;a<0,2 s) sont comparables avec
ceux obtenus par la méthode statique au sulfite (Linel et coll., 1982), pour cette raison Linek
considére cette variante de la procédure B comme fiable. Par contre, a partir de K;a=0,05 g!
(soit & partir d’une puissance volumique dissipée d’environ 400 W.m™), lesvaleurs de K a
calculées par toute autre méthode dynamique deviennent inférieures a celles calculées par la
variante fiable (Linek et coll., 1987). Ceci est d’autant plus vrai que le systéme est non-
coalescent, que la puissance dissipée est forte, que la procédure A est utilisée, et que le
réacteur est grand (Linek et coll., 1987). A partir de cette observation, Linek et coll. (1987)
réfutent nombre d’articles qui n’utilisent pas la variante « correcte » de la méthode
dynamique. Cependant la méthode start-up de Linek n’est pas valable si la période de mise en
régime est de ’ordre de grandeur du temps nécessaire a la saturation du réacteur (Gogate et

Pandit, 1999).

1.4.1.2. Mesure de la rétention gazeuse

Le volume de gaz dispersé, et a fortiori la rétention gazeuse (e=Vg/Vp), sont
difficilement mesurables (Poizat et coll., 1992). Le volume de gaz dispersé permet le calcul
du temps de résidence moyen du gaz en phase liquide, tg, dont I’'impact sur le profil de
réoxygénation est important (Chandrasekharan et Calderbank, 1980). Ruchti et coll. (1981)
mesurent la rétention gazeuse par flotteur avec une précision de +5% a +£10%, ce qui
représente I’erreur expérimentale la plus importante. Linek et coll. (1982) mesurent € par une

méthode a cinq sondes conductrices avec une précision de 1%.
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1.4.1.3. Sur la différence de potentiel (x*-x)

L’¢évaluation de la différence de potentiel (x*-x) est la plus grosse source d’erreur dans
le calcul de Kya, en particulier a cause de 1’évaluation de x*.

Pour I’oxygéne dissous, X, on suppose en général que la phase liquide est parfaitement
mélangée grace au rétromélange, et bien que la phase gaz puisse étre considérée hétérogene,
la phase liquide est supposée homogene et variant dans le temps (Chapman et coll., 1982).
Ceci n’est plus vrai dans les grands fermenteurs (Reuss, 1995). La mesure de x peut dépendre
cependant du placement et de la réponse de 1’¢électrode.

Pour la concentration x* a 1’équilibre avec la concentration y de I’intérieur de la bulle
(Eqg. 2), elle peut étre différente en chaque point du fermenteur selon le profil de concentration
de la phase gaz. Quatre manic¢res de prendre en compte cette évolution spatiale ont été
proposées : en négligeant le transfert (y"=y*"!, vérifi¢ a faible Kia et forte ventilation), en
supposant la phase gaz parfaitement mélangée (y=y°", vérifié dans 1’eau pure et a agitation
suffisante), en supposant I’épuisement piston du gaz (« plug flow »), ou en appliquant sur
I’ensemble des bulles un modele de distribution des temps de sé€jours.

On distingue les systemes coalescents pour lesquels une composition homogene des
bulles peut étre atteinte, méme pour de larges écarts de concentration entre les gaz d’entrée et
de sortie, des systemes non-coalescents pour lesquels ceci n’est vrai que lorsque la
composition du gaz reste trés similaire entre I’entrée et la sortie et que la distribution des
temps de séjour des bulles est trés étroite (Linek et coll., 1982). Pour les systémes visqueux le
gaz ne peut pas étre suppos¢ homogene non plus. Cependant un mélange homogene semble
pouvoir étre réalisé a forte concentration ionique a condition que 1’agitation soit suffisante ; le
phénomene est sans doute dii a la coalescence forcée qui a lieu dans les cavités gazeuses
formées derricre les pales (van’t Riet, 1979). D’autre part il semble mauvais de considérer la
phase gazeuse homogene si la hauteur de liquide dépasse le diamétre du tank et dans ce cas le
modele piston permet une meilleure approximation du profil de la dispersion (van’t Riet,
1979). Une alternative au modele piston est de considérer le réacteur comme une série de N
réacteurs parfaitement agités (Chandrasekharan et Calderbank, 1980).

Le modele de dispersion n’est jamais idéal. Pour des milieux newtoniens en cuve
agitée (75 L, 1 turbine), Popovic et coll. (1982) décrivent la dispersion gazeuse avec deux
parametres m et p : m est la fraction volumique du réacteur ou le gaz est considéré comme
parfaitement mélangé, et p la fraction ou le gaz s’écoule de manicre piston. Ainsi la fonction

F décrivant la réponse du gaz traceur a un échelon s’écrit :
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F(t) =1—exp[—i(t—p>j (69)

Par exemple, pour une culture de levures (10 gys.L”, N=360 rpm ; Q¢=20 L.min™"), m=0,75 et
p=0,25. Yagi et Yoshida (1977) viennent qualitativement a la méme conclusion d’une
dispersion gazeuse a mi-chemin entre I’écoulement piston et le mélange parfait, avec une
tendance a tendre vers le mélange parfait a forte agitation (5 L, 250<N<500 rpm). Pour les
systemes visqueux le modele de Popovic et coll. (1982) prend en compte des zones de
stagnation du gaz.

Dans un cas seulement la composition des bulles est uniforme : si ce sont des bulles de
gaz pur et que le liquide ait été au préalable complétement dégazé (noté 0—O;) ou que
’oxygéne ait été consommé par le sulfite (noté SO5>—0,) (Linek et coll., 1982, 1987). En
pratique cette méthode est délicate a mettre en place (Nocentini, 1990).

Midoux et coll. (1980) proposent un modele de distribution des temps de séjour des
bulles basé sur deux équations: une équation de distribution de tailles de bulles et une
équation de distribution des temps de s€jour en fonction de la taille de bulle. Si ki est aussi
décrit en fonction de la taille de bulle, Midoux donne les limites de ’utilisation des modéles
parfaitement mélangés et piston. Par exemple, pour la détermination de Ky a par la méthode au
sulfite avec 1’oxygene de I’air, I’influence du modéle de dispersion gazeuse génére moins de
10% d’erreur si moins de 30% de 1’oxygene présent est transféré pendant son passage dans le
réacteur. Une condition analogue porte sur un temps maximum de séjour des bulles dans la
cuve.

Chapman et coll. (1982) détournent le probléme de la distribution des temps de séjour
en proposant une méthode qui s’affranchit du profil de distribution gazeuse. L’inconvénient
principal de cette méthode est le suivi dynamique des deux phases, la phase liquide, et la
réponse dynamique de la phase gazeuse collectée juste en dessous de la surface du liquide.
Chapman proposent également une simplification de cette méthode (développée par Gibilaro
et coll., 1985) qui permet de ne suivre que I’évolution dans le liquide, mais elle semble
délicate d’utilisation car elle repose sur la valeur de la dérivée seconde de I’oxygene dissous
en t=0 : les points doivent donc étre trés rapprochés, peu dispersés, et le moment t=0 doit
pouvoir étre déterminé avec certitude. En conclusion les valeurs calculées par I’hypothése de

Chapman sont proches de celles calculées par I’hypothése de distribution piston.
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Pour un méme flux transféré, les valeurs de K;a les plus grandes sont obtenues par le
modele des phases parfaitement mélangées, suivi du modéle piston, et du modele sans

consommation d’oxygene (Gogate et Pandit, 1999).

1.4.1.4. Prise en compte de la biomasse active

La méthode la plus simple pour prendre en compte la présence de biomasse
consommant de 1’oxygene s’effectue en deux étapes : 1’aération est coupée ce qui permet
d’évaluer qoy, puis 1’aération est rétablie et Kia est évalué a partir de la courbe de
réoxygénation par un calcul qui tient compte de qo,. Bandyopadhyay et coll. (1967) signalent
que la capacité respiratoire diminue avec la durée de privation en oxygene ; ainsi qo, mesuré
dans la premiére phase peut étre supérieur a la valeur utilisée dans la seconde phase. Il est
donc conseillé de ne pas descendre au dessous de la concentration critique ; pour cette raison
¢galement, cette méthode ne peut pas étre utilisée a fort qo,. Pour une mesure fiable de qoz
Bandyopadhyay et coll. (1967) conseillent de réduire 1’agitation et de laver le ciel a 1’azote

pendant la mesure afin de supprimer I’aération par la surface.

1.4.1.5. Conclusions sur les méthodes dynamiques

Pour la plupart des méthodes dynamiques, la valeur de Kja dépend des hypothéses
utilisées pour décrire le profil gazeux. Ces hypothéses sont difficilement vérifiables et pésent
largement sur la valeur de Kya : elles constituent donc une source principale d’erreur.

Pour cette raison les méthodes dynamiques sont plus précises a faible valeur de Kja
car ’homogénéité du gaz est plus grande. L’effet de la distribution des temps de séjour des
bulles peut étre ¢liminé en travaillant dans des conditions telles que la composition du gaz
varie peu entre I’entrée et la sortie du réacteur (Chandrasekharan et Calderbank, 1980), mais
ceci est impossible en culture cellulaire ou pour la mesure de Ky a élevés.

La méthode DPM est alors souvent conseillée surtout en réacteur multi-turbine (Linek
et coll., 1996 ; Gogate et Pandit, 1999) car elle ¢limine I'influence du profil gazeux. Elle
donne des estimations légérement plus élevées mais comparables (a 15% pres) aux méthodes
de réoxygénation et de réponse initiale, sur I’intervalle de puissance dissipée [500 ; 5000
kW.m™] et pour des vitesses superficielles du gaz supérieures 4 0,008 m.s™ (Gogate et Pandit,
1999).

Une autre limitation des méthodes dynamiques apparait pour celles utilisant la
procédure A car il est difficile de supposer K;a et la rétention gazeuse constants pendant la

durée de la saturation a cause du passage d’un gaz a I’autre (Gogate et Pandit, 1999).
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Il semblerait également que les différentes dynamiques du systéme qui se produisent
sur des échelles de temps comparables, empéchent d’accéder précisément aux valeurs ¢levées
de Kyia, car la moindre erreur d’estimation de 1’'une de ces cinétiques provoque une erreur
importante sur 1’estimation de Ky a.

Pour certains auteurs (Chandrasekharan et Calderbank, 1980 ; Linek et coll., 1987) les
valeurs élevées de Kpa ne peuvent pas €tre estimées de manicre fiable par une méthode
dynamique car a ce moment la les phases gaz et liquide tendent vers 1’équilibre et leurs profils

de concentration sont pratiquement indépendants de K;a.

1.4.2. Meéthodes "statiques"
Les principales méthodes statiques utilisées pour 1’évaluation de Ky a sont rappelées
dans le Tableau 19 (Annexe VI.2). Par rapport aux méthodes dynamiques elles nécessitent la

consommation ou la disparition en continu de I’oxygene qui a transféré en phase liquide.

1.4.2.1. Méthodes au sulfite

Dans la méthode statique au sulfite, Linek et coll. (1989) pronent I’utilisation de
I’oxygene pur, comme pour les méthodes dynamiques, seule variante précise selon eux, les
autres variantes donnant des valeurs de Kja sous-estimées jusqu'a 50%. De plus, le sulfite
peut étre alimenté en continu pour diminuer la vitesse d’absorption de 1’oxygene et ainsi
¢viter le rétrécissement des bulles et limiter une variation incontrolée de 1’aire interfaciale
(Linek et coll., 1989 ; Linek et coll., 1996). Cette méthode est jugée abusivement imprécise
par Gogate et Pandit (1999) : si les K;a obtenus par cette méthode sont jusqu'a 150% plus
grands que ceux obtenus par les autres méthodes, c’est surtout que les autres méthodes
retenues par les auteurs correspondent a des Kya calculés dans 1’eau pure, et non en solution
saline ! Cette méthode présente les désavantages de ne pouvoir étre utilisée ni en fermentation
a cause des fortes concentrations en oxygene défavorables aux cellules, ni en conditions
industrielles a cause de son cott ¢levé (Gogate et Pandit, 1999).

La méthode au sulfite couplée au bilan gazeux (BG+OS) donne des résultats similaires
a la méthode statique au sulfite, pour des valeurs de Ky a inférieures a 0,019 s™ (Poughon et
coll., 2003) (Vi=5 L). A forte agitation (500 rpm), les valeurs de K;a ainsi obtenues sont
environ trois fois plus grandes que celles obtenues par la méthode d’enrichissement en
continu réalisée avec de 1’eau pure ; la différence est bien sire attribuée a 1’effet des sels sur
la coalescence. Poughon suggére alors de réduire la concentration en sels de 50 a 10 g.L™

pour obtenir des résultats semblables (confirmation réalisée en colonne a lit fixe). Cette
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derniére suggestion est contradictoire avec 1’effet des sels en réacteur agité (Linek et coll.,
1987). En effet, au dela d’une concentration en sel supérieure a 0,1 g.L”', K;a dépend de la
concentration en sel qui tend a diminuer la taille des bulles et donc I’aire interfaciale (Gogate

et Pandit, 1999).

1.4.2.2. Hypothese du profil axial de concentration du gaz

C’est surtout pour la détermination de Kya par les méthodes statiques que 1’hypothése
d’écoulement piston du gaz est utilisée. Dans ce cas on utilise une moyenne logarithmique
entre I’entrée et la sortie du réacteur (Poughon et coll., 2003).

Comme pour les méthodes dynamiques, 1’utilisation d’air au lieu d’oxygeéne pur tend a
sous-évaluer Kra a forte agitation surtout en milieu non-coalescent (Linek et coll., 1990 ;
Linek et coll., 2005). Ceci est di en particulier a la présence de microbulles, comptant pour
une grosse partie de Iaire interfaciale, mais sans cesse recyclées et donc en équilibre avec le
milieu. Or I’aire interfaciale prise en compte dans le modéle de dispersion gazeuse ne tient
pas compte de D’aire interfaciale constituée des microbulles, ineffective pour le transfert

global.

1.4.2.3. Comparaison entre les méthodes statiques et dynamiques

Les méthodes statiques sont dites plus fiables que les méthodes dynamiques (Rainer
1990 ; Linek et coll., 1982). En effet, I’obtention d’un systéme qui varie peu, voir stationnaire,
permet de s’affranchir des imprécisions difficilement quantifiables que générent les méthodes
dynamiques (recherche de I’instant initial, hypothéses de rétention gazeuse constante,
présence d’une population de bulle hétérogene (N, et air), présence d’une rétention gazeuse
permanente...). De plus, dans les méthodes statiques, la dynamique de la sonde peut étre
ignorée.

En milieu non-coalescent la méthode dynamique utilisant 1’échelon (0—0O;) est la
seule qui donne des résultats comparables avec les méthodes statiques au sulfite et au glucose
oxydase ce qui tendrait a prouver son enticre fiabilité (Linek et coll., 1982 ; Linek et coll.,
1987). Par rapport a ces trois méthodes, les autres méthodes dynamiques (procédures A et B
confondues) sous-estiment Kja, jusqu'a 1,5 et 2 fois pour des valeurs de Kia de 0,1 s et
0,2 s"l, respectivement.

Il apparait en définitive que la méthode doit étre choisie par rapport a sa fiabilité et sa

facilité¢ de mise en ceuvre en fonction des conditions opératoires imposées par le systéme.
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1.4.3. Méthodes de détermination des facteurs d’accélération
L’augmentation du flux de transfert peut étre attribuée a I’augmentation de K;a, c’est

I’accélération, mais aussi a la diminution de Doxygene dissous (Eq. 18:

Woz
VL

=Kra.(x02— Xo2) )- 1l est donc important de bien différencier les deux paramétres.

Certains auteurs comme Tsao appellent accélération les variations sur Ky et effectuent donc
leurs mesures a aire interfaciale constante, en cellule d’absorption.

La mise en ceuvre expérimentale de I’évaluation de E dépend du facteur d’accélération
qui désire étre évalué (Eq. 67). L’accélération due a la respiration des cellules est calculée par
le rapport :

K,a
KLapp

(70)

quz =

ou Kja est mesuré en conditions normales de culture cellulaire, avec respiration des
microorganismes, et Kja,, est mesuré dans les mémes conditions mais avec la respiration
inhibée. Pour bloquer la respiration HgCl, a été testé sur des boues biologiques (Boumansour
et Vasel, 1996). L’azide de sodium (5 mM) est plus fréquemment utilisé, par exemple sur S.
cerevisiae (Sundararajan et Ju, 1995). L’inconvénient principal de cette méthode est 1’arrét
définitif de la culture. La méthode au gaz traceur (Boumansour et coll., 1996 et 1998) permet
¢galement de calculer Kia,, indépendamment de 1’accélération due a la consommation
d’oxygene car le gaz traceur n’est pas consommé. Cette méthode permet de conserver
I’intégralité¢ des conditions expérimentales définies en présence de consommation d’oxygene.

Par contre Ky a doit alors étre calculé par une autre méthode.
L’accélération due a la présence physique des cellules est obtenue par :

— KLapp

pp KLa

(71)

chem
ou Kiachem est calculé dans le méme milieu que Kia,, mais apres centrifugation.
L’accélération due aux modifications du milieu est obtenue par :

_K,a

E — chem 7 2
chem (K . a) ( )

ref
ou (Kpa),r est le milieu de référence.

La difficult¢ principale de la mesure de E est de trouver une méthode qui soit
applicable dans les deux situations a comparer ; ceci est surtout vrai pour Eqo, car un systéme

physique est a comparer avec un systéme biologique. Doit-on conclure avec Linek et Benes

(1977) qu’aucune méthode expérimentale siire pour mesurer un facteur d’accélération en
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fermentation n’a pas été trouvée, ceci parce qu’il est tres difficile de mesurer une valeur de K.
en milieu « physique » dans les mémes conditions qu’une valeur en condition de réaction

biochimique ?

1.4.4. Synthése des grandeurs caractéristiques
1.4.4.1. K, a et facteur d’accélération

Des valeurs de Kja et de facteurs d’accélération relevées dans la littérature sont listées
dans le Tableau 4. Notons que Ju et Sundararajan (1995) ont quantifié trois types
d'accélération dont les valeurs dépendent de la vitesse d'agitation : 1,64(Ecpem(2,31
(probablement di a l'enrobage des cellules); 0,81(E;;(0,93; 1,01(Eq02(1,41. Boumansour et

Vasel (1998) établissent, en bioréacteur a disques rotatifs: E=1+12,6 qoz.
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Tableau 4. Transfert d’'oxygéne dans la littérature. Les conditions expérimentales rapportées sont
celles permettant d’accéder aux valeurs de K a les plus importantes. Les valeurs de K a rapportées
sont les plus hautes valeurs atteintes, ou la gamme de valeurs mesurées dans le cas d’accélération.
Les valeurs de qo, rapportées sont les plus hautes valeurs atteintes. Pour le facteur d’accélération E,
la gamme de valeurs atteintes est rapportée. Abréviations : SRT réacteur agité, tRu turbine Rushton,
vvm renvoie a un volume d’air par volume de liquide par minute, sauf pour Castan et coll. ou il s’agit
d’un volume d’air enrichi en oxygéne, Xyax concentration maximale en cellule séche, Echem, Epp, Eqoz
sont les différentes formes d’accélération (Eq. 67).

Auteurs Conditions opératoires Microorganisme, X, ; Kpa (s7), qo2 E
Type de culture; Méthode de calcul (mol.L.h™")
Milieu
Linek et coll. (1989) STR, tRu, V=18 L, 0,9 0,5 M Na,SO, 1
vvm, 1050 rpm Pression dynamique
Robinson et Wilke STR, tRu, V=25 L, eau pure 0,008-0,08
(1973) 400<rpm<2200 Réoxygénation
3
30<e<18000 W.m sels 0.036-0.42
0,5<yvm<2 Continue au sulfite
0,1<I<1,5 mol.L"! , b
et réoxygenation
Bandyopadhyay et coll. STR, tRu, V{=2, L, S. cerevisiae, 21.5 gpw.L; 0,086 0,0174
(1967) 1 vvm, 600 rpm Culture continue; Réoxygénation
Milieu minéral + glucose
Castan et coll. (2002) STR, V=4 L, | vvm, E. coli, 80 gDW.L']; 0,28 n.c
air enrichi en oxygéne, Culture fed-batch ; (estimée par les auteurs)
1000 rpm Milieu minéral + glucose
Jin et Cen, 2004 STR, V=60 mz, culture de Streptomyces; 3,89 n.c
e=2780 W.m™ milieu complexe (record absolu !!! peut-étre
vvm=0,6 surestimé...)
relation empirique
Ni et coll. (1995) STR, 2 tRu, V=2 L, S. cerevisiae< 5 gpw.L'; 0,018—0,024 n.c 1—-1,3
0, vvm, 900 rpm Culture batch; réoxygénation
Milieu complexe + glucose
Ju et Sundararajan STR, agitateur S. cerevisiae<6 gDW.L"; 0,0036—0,0097 0,00135 1,6—52,7
(1995) magnétique, Vi=0,7L,  Cellules réhydratées; réoxygénation
vvm<l, 650 rpm Milieu minéral + glucose
Yagi et Yoshida (1975) STR, tRu, V1=2,6 L, Candida tropicalis, 10 g pw.L™; 0,028 n.c 1,07
1<vvm<2, 400 rpm Culture batch ; réoxygénation
Milieu minéral + glucose
+ 148 ppm antifoam
Boumansour et Vasel ~ Disques rotatifs Boues activées (biofilm); 0.0006—0.0042 0,01 1-5
(1998) Eaux grasses reconstituées Traceur gazeux
Garcia-Ochoa et STR, 2 tRu, V=1,5 L, Candida bombicola< 7 g py.L™"; 0,012—0,015 0,054 1—-1,15
Gomez (2005) 1 vvm, 600 rpm Culture batch ; réoxygénation
Milieu complexe + glucose
Tsao et coll. (1972) Cellule d’absorption, Acetobacter rancens<6 gpw.L™; 0,0006—0,0042 n.a 1,5-8
agitateur magnétique, Lyophilisé resuspendu; réoxygénation

aération de surface

Solution de glucose, limitation en O,

1.4.4.2. Autres parametres du transfert

Une fourchette des valeurs de ki, kg, 1'épaisseur du film 9, a et Kya relevées dans la

littérature est rappelée dans le Tableau 5. Dans I’eau distillée ki est mesuré entre

1 et 6x10% m.s et la valeur de 4x107* m.s' est souvent considérée comme une bonne

. . .- . . , 4 R
estimation ; en milieu salin des valeurs plus petites sont mesurées, entre 1 et 4x10™ m.s

(van’t Riet, 1979).

1
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Tableau 5. Caractéristiques des contacteurs gaz liquide.

-1 kG, -1 % -1
Contacteur ki, m.s mol.m? Pa ¢! O, um a,m Kia,s
Colonne a bulles* 10%-4.10* 0,5x10°-2x10° 100 50-600  0,005-0,12
Cuve agitée 03x10*-6x10* 1020 100 - 2000 0,003 - 1

* d’aprés Roizard et coll..

1.4.4.3. Cas des réacteurs multi-turbines

Pour I’estimation de Kja en réacteur multi-turbine, une méthode « start up » avec un
modele piston pour le gaz a ¢été¢ validée pour un régime d’agitation inférieur a celui
provoquant la dispersion totale des bulles (Gogate et Pandit, 1999). Mais la méthode de la
pression dynamique est recommandée (Gogate et Pandit, 1999) car ’augmentation de
pression provoque une variation de concentration dans toutes les bulles a la fois,
indépendamment du profil des concentrations, car celui-ci est encore plus difficile a définir
qu’en réacteur agité par une seule turbine, et est différent du cas classique ou les phases
gazeuse et liquide peuvent étre supposées homogenes.

Dans les réacteurs multi-turbine il est possible de mesurer Kya dans chaque étage, un
¢tage ¢tant défini comme la portion de réacteur autour d’une turbine. Les auteurs se
contredisent sur I’homogénéité des étages par rapport au transfert. Dans un réacteur biétagé
(dr=29 cm, 2 Rushton espacées de dr, hauteur H du liquide=2dr), Alves et coll. (2004)
calculent par la méthode statique a I’eau oxygénée une valeur de Kra dans I’étage inférieur
entre 1,5 et 2 fois supérieure a celle de I’étage supérieur, malgré une aire interfaciale
supérieure dans le haut du fermenteur. A I’opposé, dans les mémes conditions expérimentales,
Linek et coll. (2004) calculent simultanément par la méthode de la pression dynamique, une
valeur de Kya identique dans chaque étage. Les travaux du méme auteur, entrepris avec une
autre méthode, viennent proposer une troisi¢me alternative : dans un réacteur équipé de quatre
turbines Rushton (dr=19 cm, turbines espacées de dr, H=4dr), Linek et coll. (1996) mesurent
dans I’eau et en solution de sulfite, dans les trois étages du haut comparé a 1’étage du bas, une
rétention gazeuse supérieure de 15% et une valeur de Kpa supérieure jusqu’a 45% et

s’amenuisant avec la puissance dissipée.
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I.5. Conclusions et perspectives

L’étude bibliographique focalise sur I’analyse des travaux relatifs au transfert
d’oxygéne dans les conditions (milieux, technologie, ...) compatibles avec leurs exploitations
en cultures microbiennes. Le nombre important de travaux expérimentaux et théoriques dans
le domaine témoigne de I’intérét majeur du transfert d’oxygéne dans les bioprocédés.

La théorie la plus répandue du transfert d’oxygene en culture cellulaire (Arnold et
Steel, 1958) (Figure 1) suppose que les microorganismes se trouvent au cceur du liquide, et
que le flux d’oxygene transféré dépend de résistances en série dans les phases en contact, la
principale résistance étant localisée dans le volume interfacial liquide. Le coefficient
volumique de transfert d’oxygene global est ainsi défini par rapport a la phase liquide sous la
forme du produit Kya (s™) ot K; désigne la conductance globale définie par rapport a la phase
liquide, et a I’aire interfaciale.

La comparaison des méthodes de détermination de Kra, en distinguant les méthodes
dynamiques (Tableau 18) des méthodes statiques (Tableau 19), a permis de dégager les

limites et les contraintes de chaque méthode.

En I’absence de réaction microbienne, les parameétres influant le transfert d’oxygene
dans les bioréacteurs ont été¢ recensés. Il apparait qu'il est relativement aisé d’augmenter le
flux de transfert d'oxygene par augmentation de la solubilité de 1’oxygene dans le liquide, en
augmentant la pression, en enrichissant le flux d’alimentation de gaz, ou artificiellement en
introduisant des vecteurs d’oxygene (Rols et coll., 1990 ; Ju et coll., 1991). Il est également
aisé d’augmenter K;a en augmentant la puissance dissipée ou le flux d’aération (van’t Riet,
1979). 11 reste cependant difficile de prédire précisément 1’évolution de Kja, comme
résultante du produit Ki, et a, compte tenu du nombre important des parameétres mis en jeu et
de leurs effets croisés. L’analyse des travaux mentionnés dans la littérature permet la synthese
présentée dans le Tableau 6, ou I’influence des 8 principaux parameétres physico-chimiques et

mécaniques est reportée.
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Tableau 6. Influence sur K a d’'une augmentation de la valeur des parameétres physiques,
chimiques et mécaniques. + augmentation de la valeur de K a; - diminution de la valeur de
K.a ; 0 sans effet.

Paramétre Influence sur K;  Influence sura  Tendance globale
Puissance dissipée e + ou-— + +

Débit d'aération 0 + +
Viscosité 0 ou-— — 0 ou—
Température + ~0 +
Concentration en sels +ou— + +

Agents de surface — + + ou —
Agents antimousse — —(ou+) —(ou+)
Particules solides + ou — + ou — +ou—

Les investigations du transfert d’oxygéne en bioréacteur en ’absence de réaction
biologique sont principalement réalisées dans 1’eau et des solutions aqueuses d’un sel, avec
des niveaux de puissance dissipée inférieurs a 5000 W.m~ (Gogate et Pandit, 1999). Les
auteurs dont les travaux ont été réalisés au-dela de 5000 W.m™ sont en nombre restreint :
Linek et coll. (2005) estiment Kra jusqu’a e=7000 W.m~, Robinson et Wilke (1973) et
Hassan (1976) mesurent Ky a jusqu’a e=20000 W.m™, Veljkovié et coll. (1991) et Wu (1995)
étudient I’entrainement de surface jusqu’a e=20000 W.m™. Une attention particuliére est
accordée aux travaux relatifs au phénoméne d’aération de surface, et plus spécifiquement
d’entrainement de surface ; les modéles proposés dans la littérature sont explicités et
discutés : c’est un phénomeéne qui perturbe I’écoulement gazeux et qui peut devenir la source
principale d’aération, en particulier avec 1’utilisation de vitesses d’agitations ¢levées, et en
réacteurs multi-turbines.

Les valeurs de Kya alors obtenues sont tres dispersées, variant d’un facteur 1 a 3 selon
la méthode utilisée pour une méme configuration de réacteur. Cette incertitude augmente avec
Kya, car plus la valeur de K;a est élevée, plus elle est difficile a déterminer, en particulier a
cause de la difficult¢ a modéliser correctement la phase gazeuse (Linek et coll., 1987). La
principale difficulté consiste a concilier une mise en ceuvre expérimentale fiable et

reproductible avec la complexité¢ des modeles adéquats et des méthodes de résolution. Il
semble que la compatibilité des mesures avec Eq. 21: K, a =y.e“.U?, comme le suggérent

Linek et coll. (2005), puisse servir de test efficace a la validation des résultats.
En présence de réaction microbienne, le coefficient global de transfert d’oxygene

Kt est défini dans la phase liquide conformément aux travaux de Sundararajan et Ju (1993)

(Eq 67) . KTZ(KLa)ref Echem Epp qu2

78



Etude Bibliographique

ou (Kra)er est déterminé dans un milieu exempt d'influence biologique, et ou Echem, Epp et
Eqo, désignent respectivement les facteurs d’accélération relatifs aux modifications du milieu
par Dactivité microbienne, a la présence physique des cellules et a leur respiration. Le
domaine d’investigation expérimentale est limité a des concentrations cellulaires inférieures a
10 gus.L™ et des consommations volumiques d'oxygéne inférieures a 0,1 mol.L™".h™ (Tableau

4).

Il apparait donc que le transfert d’oxygeéne dans les bioréacteurs mobilise de
nombreuses équipes de recherche mais que le champ d’investigation n’est pas compatible
avec les conditions de production intensive. De nombreuses questions scientifiques sont en

suspens :

Comment quantifier et modéliser le transfert d’oxygéne en condition de
production intensive? C’est-a-dire lorsque les concentrations cellulaires sont supérieures a
50 gus.L™, les consommations volumiques d’oxygéne sont supérieures a 0,1 mol.L.h™, en
milieux complexes, avec des vitesses d’agitation et des puissances dissipées €levées, avec une
hydrodynamique complexe de réacteur, et en présence d’interactions entre les dynamiques des
phénomenes physiques et biologiques.

Comment quantifier Kpa a forte puissance dissipée dans les réacteurs équipés de
plusieurs turbines? Fréquemment utilisés pour les cultures cellulaires intensives, et moins
¢tudiés que les réacteurs mono-turbine, ils favorisent I’entrainement de surface, évité dans la
littérature a cause de la complexité des écoulements hydrodynamiques induits. Dans ces
conditions d’aération par le diffuseur en présence d’entrainement de surface, aucune
estimation de K;a n’est encore proposée.

Quelles sont les influences de Dactivité cellulaire sur le transfert, dans des
conditions de production compatibles avec une transposition industrielle? Yagi et
Yoshida (1975) écrivent « dans les cas usuels le facteur d’accélération par rapport a
I’absorption d’oxygene en milieu de fermentation est trés légérement supérieur a un ou
négligeable (...) a moins que le taux de respiration et/ou la concentration en biomasse soit tres
élevés ».

Comment prendre en compte la présence physique des cellules, lorsque le mott de
fermentation est un systéme triphasique liquide-solide-gaz (Monbouquette, 1987) ? Est-il

possible que les phénomeénes de transfert a ’interface soient modifiés par I’accumulation
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des microorganismes et par leur activité, par transposition des travaux de Tsao et Lee

(1975) 2

Ces travaux ont I’ambition de contribuer a formuler des éléments de réponse a ces
questions scientifiques par une démarche associant expérimentation et modélisation. Devant
la complexité des phénomenes, la démarche vise 1’étude du transfert d’oxygeéne en bioréacteur
- en présence de différents milieux minéraux, par référence aux travaux antérieurs mentionnés
dans la littérature, mais aussi au-dela des valeurs de puissance dissipée investiguées a ce jour ;
- lors de cultures en mode fed-batch d’Escherichia coli, de Saccharomyces cerevisiae et
d’Aspergillus niger en condition de forte concentration cellulaire et forte consommation
volumique d'oxygéne.

L’originalité de ce travail repose sur 1’étude in-situ en condition de culture et de

production intense, compatible avec une mise en ceuvre industrielle.
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J’ai bénéficié pour mes travaux des résultats issus de cultures de Saccharomyces
cerevisiae réalisées par Laétitia Faure (2005) pendant son travail de doctorat, ainsi que de
cultures d’E. coli et de Saccharomyces cerevisiae réalisées par le Professeur Jean-Louis
Uribelarrea. Les méthodes qui ne sont pas directement reliées a mes investigations sont

présentées en annexe.

II.1. Souches et milieux de cultures

Souches

Trois microorganismes sont utilisés :

Escherichia coli K12, souche pour la production de B-galactosidase.
Saccharomyces cerevisiae, souche propriété de Lesaffre.

Aspergilus niger, souche propriété de DSM.

Milieux de cultures

Huit milieux sont utilisés, dont 4 milieux de référence et 6 milieux de culture :

Milieux de référence :

R1) L’eau distillée est utilisée comme milieu coalescent de référence.

R2) Une solution de sulfite de sodium (Na,SOs) ou de sulfate de sodium (Na,SOy) a
50 g.L" est utilisée comme milieu ionique non-coalescent de référence, selon que la réaction
de consommation d’oxygéne est nécessaire ou non. La concentration de 50 g.L™' permet dans
les deux cas d’inhiber complétement la coalescence en réacteur agité¢ (Linek et coll., 1987).
Les forces ioniques correspondant a ces concentrations (Tableau 7) dépassent largement la
force ionique minimum de 0,4 mol.L”' permettant D’inhibition de la coalescence en
expériences statiques (Lessard and Zieminski, 1971) (1.2.3).

R3) Une solution de sulfite de sodium (Na,SO3) ou de sulfate de sodium (Na,SO4) a
10 g.L"" est utilisée comme milieu ionique non-coalescent de référence, selon que la réaction
de consommation d’oxygene est nécessaire ou non.

R4) Une solution constituée des trois principaux sels du milieu de culture batch pour

E. coli (par litre d’eau) : K;HPO4 8 g ; Na,HPO,4 2 g ; (NH4),HPO4 8 g.
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Milieux de culture :

1) Milieu LB (par litre d’eau) : extrait de levure 5 g, peptone 10 g, NaCl 9 g, glucose
10 g. La gélose LB est obtenue de la méme fagon en ajoutant Agar-agar 15 g (Biokar
Diagnostics).

2) Milieu de culture batch pour E. coli (par litre d’eau) : acide citrique 6 g ; K;HPO,4 8
g; NapHPO4 2 g; (NH4)2SO4 0,75 g; (NH4),HPO4 8 g; NH4CIl 0,13 g; MgSO4 1 g;
CaCl,-2H,0O 0,04 g; FeSO47H,0 0,004 g; Thiamine-HCI 0,01 g; MnSO4-H,O 0,02 ¢g;
CoCl,-6H,0 0,008 g ; ZnSO4-7H,0 0,004 g ; Na,MoO4-2H,0 0,004 g ; CuCl,-2H,0 0,002 g ;
H;BO,4 0,001 g.

3) Milieu de culture fed-batch pour E. coli (par litre d’eau) : H;PO4 (85% m/m) 20,5
mL ; KH,PO4 75 g; Na,HPO412H,O 9 g; MgSO47H,O 47 g; CaClL-2H,O 3,7 g;
FeSO47H,0 3.7 g; MnSO4-H,O 0,21 g; Na;MoO42H,0 0,022 g; CoCl,-6H,O 0,04 ¢g;
CuCl,-2H,0 0,064 g ; ZnSO4-7H,0 0,725 g ; H;BO4 0,021 g ; Thiamine 0,8 g.

Les compositions des milieux de pré-culture et de culture pour E. coli ont été calculés
selon I’approche d’Egli & Fiechter (1981).

4) Milieu salin de référence (par litre d'eau distillée) : il s'agit des trois principaux sels
présents dans le milieu initial d'E. coli : K;HPO4 8 g, (NH4),HPO, 8 g, Na,HPO, 2 g.

5) Milieux de culture batch et fed-batch pour S. cerevisiae : milicux industriels définis
(propriété de Lesaffre).

6) Milieux de culture batch et fed-batch pour A. niger : milieux industriels définis

(propriété de DSM).

Les forces ioniques de certains milieux sont reportées dans le Tableau 7.

Tableau 7. Forces ioniques de milieux utilisés.

Milieu Force ionique (moI.L'1)
Na,S0;3 50 g.L™ 1,19

Na,S0O, 50 g.L™ 1,06

Na,S0; 10 g.L™" 0,24

R4 0,3

milieu initial pour E. coli 0,33

milieu initial pour S. cerevisiae 0,2
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I1.2. Conditions de culture

I1.2.1. Conditions de culture d’E. coli

Pré-cultures

La souche conservée a 4°C sur gélose LB est mise en culture dans un tube contenant 5
mL de solution LB, incubé pendant 12 h a 37°C sur table agitante. Le contenu est ensuite
transvas¢ dans une fiole d’Erlenmeyer contenant 250 mL de milieu de culture batch et 10 g.L”
' de glucose, incubé pendant 12 h a 37°C sur table agitante. Cette série d’opérations est
réalisée en quadruple pour obtenir un volume final d’inoculum de 1 L, utilisé pour inoculer 9

L de milieu de culture batch dans le bioréacteur de 22 L.

Culture en fermenteur de 22 litres

Les cultures sont réalisées dans un fermenteur BRAUN (modé¢le Biostat E, BRAUN
DIESSEL BIOTECH, Melsungen, Allemagne), hauteur 63 cm, diamétre intérieur dr=21,3 cm,
volume total une fois équipé 22,86 L, fond plat, bafflé (4 contre-pales largeur 3,25 cm),
anneau d’aération placé a 2 cm du fond, trois turbines Rushton-6 pales (diametre dp==8,4 cm,
soit dr/dp=2,54 ; hauteur de pale 1,7 cm) placées respectivement a 5, 21 et 37 cm du fond
(c’est-a-dire espacées d’une distance 2dp). L’arbre d’agitation est entrainé par un moteur de
750 W et la puissance consommée par le moteur d’agitation peut étre lue sur le panneau de
contrdle, exprimée en pourcentage de la puissance maximum (+2%). La configuration du
réacteur nous permet de calculer une vitesse d’agitation limite autour de 450-470 rpm
permettant la répartition optimale du gaz dans 1’ensemble du réacteur (van’t Riet, 1979) ; cette
vitesse limite est systématiquement dépassée dans notre étude.

Le bioréacteur est équipé de modules de mesure et régulation du pH (sonde
FERMPROBE BROADLEY-JAMES Co., Santa Ana, USA), de la pression, et de I’oxygene
dissous (sonde INGOLD, Urdorf, Suisse), la sonde est placée a 8 cm du fond dans un picage
incliné de 30°. Le fermenteur est connecté a un ordinateur. Le module d’entrée-sortie permet
I’acquisition en ligne des données des capteurs (vitesse d’agitation, température, pH, oxygene
dissous, pression), du temps de fonctionnement des pompes de liquides régulateurs de pH et
d’antimousse ainsi que la commande des pompes d’alimentation en substrats, la liaison
asynchrone reliant la balance (modele 1 12000 S, SARTORIUS, Goéttingen, Allemagne) a
I’ordinateur permet 1’acquisition en ligne de la masse du réservoir contenant la solution de
substrat alimentant le bioréacteur. Le volume total de la dispersion est accessible par simple

lecture par la fenétre latérale, s’il ne dépasse pas 17 L.
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Le logiciel de gestion de I’alimentation du réacteur en substrat a été développé au
laboratoire par P. Perlot (Béghin Say) et J.-L. Uribelarrea (INSA). Il présente les fonctions
suivantes : mesure, filtrage et stockage des données, calcul des variables indirectes, controle
et représentations graphiques. Il permet en particulier une estimation du taux de croissance a
partir de la mesure de la quantité de base ajoutée pour réguler le pH et une estimation du taux
de croissance a partir de la mesure de dO,, a taux de transfert d’oxygéne constant (agitation,
aération et pression constantes).

Le milieu contenant les sels est stérilisé dans le fermenteur a 120°C pendant 20
minutes. La solution de calcium et de magnésium est stérilisée séparément en autoclave a
120°C pendant 20 minutes, puis est transvasée dans le fermenteur par piquage stérile. Les
solutions de fer et d’oligo-éléments sont ajoutées stérilement a la seringue. Le glucose est
préparé séparément en solution concentrée a 700 gL' et autoclavé a 120°C pendant 20
minutes. L’alimentation en substrat carboné est assurée par une pompe péristaltique
commandée par le logiciel précité.

Le pH est régulé¢ a 6,8 par addition d’une solution d’ammoniaque a 28%, et la

température est régulée a 37°C.

Récupération du moiit

Le milieu contenant les cellules a 1’état stationnaire est obtenu en fin de culture apres
avoir prolongé la culture sans alimentation en substrat (afin que d’éventuelles traces d’alcool
et d’aldéhyde soient reconsommées pour ne pas fausser la mesure de Kia), puis arrété
I’agitation et le flux d’aération (pour permettre 1’évacuation des microbulles et la mesure du
volume liquide réel).

Le milieu de culture épuré en microorganismes est obtenu par centrifugation de la
culture a I’état stationnaire. Les cellules sont conservées a 1’état stationnaire dans le réacteur
avant d’étre centrifugées par lots en pots de 0,5 L pendant 10 min a 5°C a 7000 g (Avanti J-
25, Beckman Coulter, Palo Alto, USA).

Les surnageants associés aux moflts sont obtenus apres centrifugation des mofts

(Avanti J-25, Beckman Coulter, Palo Alto, USA ; 10 min, 5°C, 7000 g).

Analyse des gaz de fermentation
Les gaz de fermentation en entrée et sortie du fermenteur sont analysés par un
spectrometre de masse (PRIMA 600S, VG gas, Manchester, Royaume-Uni). Les fractions

molaires de CO,, Oy, N, et Ar sont déterminées avec une précision relative de 0,1%. La
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mesure de la composition des gaz de sortie est effectuée toutes les minutes ; la composition de

’air en entrée du fermenteur est analysée toutes les heures.

Les techniques analytiques classiquement utilisées en génie microbien sont
présentées Annexe VI3, et la méthode de lissage et de réconciliation des données

expérimentales annexe VI1.4.

I1.2.2. Conditions de culture de S. cerevisiae
Les trois turbines Rushton sont placées a 5, 17 et 29 cm du fond.
Le pH est régulé¢ a 4,6 par addition d’une solution concentrée de potasse (5N) ou

d’acide phosphorique (5N) et la température est régulée a 30°C.

11.2.3. Conditions de culture d’Aspergillus niger

Les cultures d’Aspergillus niger ont été réalisées a DSM-Delft et sont soumises a la
confidentialité industrielle. Le réacteur cylindrique de 25 L en verre, d’un diamétre dr=23 cm
équipé de deux turbines Rushton (R6, dp=95 cm, hauteur de pale 5 cm) placées a 4,8 cm et
14,3 cm du fond, d’un disque rotatif pour casser la mousse, et de 1’équipement standard de
controle. Les cultures sont réalisées a 34°C sans surpression. Les gaz sont analysés par
spectrometre de masse. L’acquisition des mesures est réalisée toutes les 3 minutes. Les
mesures de viscosité sont réalisées a I’aide d’un viscosimetre coaxial TVe-05 (Lamy sas,

France).

I1.3. Détermination de K; a

I1.3.1. Choix des méthodes expérimentales

La méthode idéale permettant la détermination de Kra devrait pouvoir s’appliquer
aussi bien sur les milieux biologiques consommant de I’oxygeéne, que sur les milieux
minéraux -en particulier I’eau pure et les solutions ioniques- afin de permettre une
comparaison directe des résultats. Cependant, aucune des méthodes dynamiques ni des
méthodes statiques ne peut s’appliquer a la fois dans les deux conditions. Les méthodes
dynamiques (Tableau 18) ne sont plus valables aux fortes valeurs de qo, et de Ky a rencontrées
en milieu biologique. Quand aux méthodes statiques, elles ne permettent pas la caractérisation

de Ky a en eau pure a cause de 1’ajout obligatoire d’éléments dans le milieu (Tableau 19).
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Plusieurs méthodes doivent donc étre combinées, en fonction des conditions
expérimentales.

Pour P’estimation de Kra en milieu biologique la seule méthode applicable est la
méthode des bilans gazeux, également utilisable pour les solutions de sulfite avec
consommation d’oxygene.

Pour le calcul de K;a en eau pure et en milieux minéraux différents des solutions de
sulfite, la méthode DPM est attirante mais elle est écartée a cause de difficultés de mise en
oeuvre. La méthode par réoxygénation est la plus fiable, selon Linek et coll. (1982, 1987), si
elle est pratiquée en utilisant de 1’oxygene pur, ce qui nécessite un appareillage spécifique (en
particulier vierge de toute trace de matiere organique), et c¢’est pourquoi elle est écartée au

profit de I’échelon Nr—Air.

11.3.2. Méthodes du bilan gazeux: BG et BG+OS
Le matériel et méthode nécessaire a la détermination de K;a par la méthode du bilan
gazeux est celui décrit dans les conditions de culture de E. coli (I1.2.1). Les valeurs de K;a

sont calculées en ligne toutes les minutes.

L'erreur de mesure la plus significative de cette méthode porte sur 1'évaluation de X,
a +2%. Afin de minimiser le report de cette erreur sur gradient (x,, — X , la condition
P g 02 02

10% (dO, (80% est recherchée. Ainsi K;a est déterminé a +10%.

La méthode du bilan gazeux couplé a l'oxydation par le sulfite (BG+OS) pour la
détermination de Kya découle de la méthode BG. Le réacteur Braun (20 L) est équipé comme
pour la culture cellulaire. Les expériences sont réalisées a une pression relative de 0,3 bar et
une température de 37°C. La sonde a oxygeéne n’est pas utilisée pour ne pas étre détériorée par
le sulfite ; elle est débranchée et la valeur correspondante de 1’oxygeéne dissous vaut —
0,2540,01% (il est vérifié avec la sonde Electrosense que la concentration en oxygene dissous
dans le réacteur est toujours nulle en cours d'expérience). La composition du gaz (N,, O;) en
sortie de réacteur est analysée par détection infra rouge (URAS-8 de B. Braun, équipé du
module de détection EGAS 10E de Hartmann et Braun).

La méthode est basée sur la consommation du sulfite dans la réaction:
%02 +507 —X 5503 (73)

Les expériences sont réalisées avec des concentrations en sulfite de sodium (Na,SO;) de 10,

25 et 50 g.L! (pour V=10 L). Le Cobalt est utilisé comme catalyseur : une solution mére de
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CoCl,,6H,0 5%10™ M est préparée: ’ajout de 10 mL de cette solution dans le réacteur permet
une concentration finale de 5x107 M. Il est vérifié que le catalyseur n’accélére pas la réaction,
ce qui augmenterait artificiellement la valeur de Kia (Reuss, 1993). Pour cela, plusieurs
concentrations en catalyseur sont testées a conditions opératoires fixes (Tableau 8): Kia

n’augmente pas avec la concentration en catalyseur mais reste constant a 3% pres.

Tableau 8. Vérification du régime diffusionnel pour le calcul de K a par la méthode du
bilan gazeux couplé a I'oxydation par le sulfite.

Conditions opératoires K.a (s”), selon [Co*']

Us, cm.s™ N, rpm 10°M 5.10" M 2107 M erreur, %
0,28 600 0,31 0,32 1,64
0,28 1000 0,581 0,578 0,37
0,56 1000 0,84 0,81 2,89

Le sulfite de sodium est ajouté dans ’eau a agitation et aération réduites pour limiter la
réaction avec 1’oxygeéne. Une fois 1’agitation et 1’aération fixées, le cobalt est ajouté. Les
valeurs de Kja sont calculées en ligne. On observe une évolution des valeurs calculées : la
valeur de Kja est d’abord surestimée (due a la mise en régime du réacteur), puis se stabilise,
puis chute doucement (a cause de I'épuisement du réactif), puis chute trés rapidement (lorsque
tout le sulfite est consommé). La valeur de Ky a retenue correspond a celle mesurée en régime
permanent (moyenne des points pour lesquels la dérivée dKja/dt est constante et le plus
proche de 0). En pratique le volume de gaz ventil¢ avant d’atteindre le régime permanent
correspond environ a quatre fois le volume du ciel. Dans ces conditions il n'est pas possible
Lorsque la vitesse d'agitation 1500 rpm est testée avec 10 g.L”' Na,SOs il n'est pas possible
d’atteindre le régime permanent ; 25 g.L™' Na,SO; sont donc utilisés au lieu de 10g.L" dans ce

cas.

11.3.3. Méthode de réoxygénation
La détermination de Kipa par la méthode de réoxygénation nécessite d’abord Ia
modélisation de la réponse de la sonde, puis la mise en ceuvre expérimentale de la

réoxygénation, et enfin 1’identification de Kra par une méthode numérique de calcul.

11.3.3.1. La sonde a oxygene a réponse rapide
a) Choix
Les qualités d’une sonde pour mettre en ceuvre la méthode dynamique sont d’abord sa

constante de temps qui doit étre réduite, et aussi sa stabilité et sa linéarité par rapport a la
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concentration en oxygene (assurées par un faible flux d’oxygene vers la cathode). Ces qualités
dépendent essentiellement du matériau de la membrane et de son épaisseur. Les membranes
en Téflon, trés perméables a I’oxygene, ne fournissent pas toujours un signal linéaire (Linek
et coll., 1987). Avec une membrane en polypropylene de 10 pm (méme coefficient de
diffusion que le Téflon, mais moins perméable), Linek et coll. (2005) obtiennent un temps de
réponse inférieur a 1,25 s. Pour que la sonde soit utilisable dans une méthode dynamique il
faut impérativement que sa constante de temps ts additionnée a la constante de temps du film
liquide adjacent a la membrane de la sonde, tr, soit inférieure au temps caractéristique du
transfert (Ruchti et coll.,, 1981), autrement la moindre erreur d’appréciation d’un des

paramétres cinétiques (tg, Tr, Ts) entraine de tres larges erreurs sur la valeur de Ky a :

Ts T 1r < (74)

KrLa
Une sonde ELECTROSENSE (19 Keswick drive, Frodsham WA6 7LT, R.U.) est utilisée :
cathode en or, anode en argent, solution électrolytique a 15 g NaCl complétée a 100 mL d’eau
distillée, membrane en Téflon (12,7 um), temps de polarisation 8 heures. Alimentation en 0,6
V par le boitier, sortie entre 0 et 10 mV (certaines interférences peuvent étre évitées en
réduisant au maximum la longueur des connections entre le boitier et la nappe reliée a
I’ordinateur ; 5 cm fonctionne bien), acquisition toutes les 0,1 s. L’anode oxydée est régénérée

par immersion dans un bain d’ammoniaque (14%) pendant une dizaine de secondes.

b) Fiabilité de la sonde Electrosense

La sonde Electrosense a été sélectionnée pour sa rapidité, elle présente par contre de
nombreux désavantages.

La sonde Electrosense n’est pas linéaire avec la concentration en sels, ni avec la
température, et elle dévie dans le temps. Elle est donc difficilement calibrable, ¢’est pourquoi
le signal doit étre normalisé pour I’exploitation de chaque réoxygénation.

La valeur indiquée par la sonde Electrosense est influencée par 1’agitation, d’une part
parce que la sonde consomme énormément d’oxygene comparé a une sonde ordinaire, d’autre
part parce que la valeur affichée semble fortement influencée par la pression au niveau de la
membrane : ’ensemble des expériences a été réalisé en fixant de maniere identique la sonde

par rapport aux turbines.
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c) Modélisation de la réponse de la sonde

L’¢tude de la dynamique de la sonde s’effectue en soumettant la sonde a un échelon de
concentration (Linek et coll., 1987) : un liquide appauvri en oxygene (fiole Erlenmeyer avec
barbotage de N ; le rétrécissement du col permet d’empécher I’entrée d’air) et un liquide
saturé par I’oxygene de ’air (bécher avec barbotage d’air). La permutation (d’une durée de
I’ordre de la seconde) a lieu apres que la valeur mesurée ait atteint une valeur constante.

La caractérisation de la dynamique de la sonde s’opére dans des conditions opératoires
différentes des conditions expérimentales de culture, or les conditions opératoires (agitation,
viscosité, température), et en particulier I’importance du film liquide adjacent a la membrane,
influencent la réponse de la sonde (Dang et coll., 1977). Ainsi, la caractérisation du réacteur
ayant lieu en conditions turbulentes, un régime turbulent est garanti dans la fiole Erlenmeyer
et dans le bécher par des barreaux magnétiques tournant a 750 rpm ; le flux liquide arrive
tangentiellement a la membrane ce qui permet la régénération de la couche limite adjacente a
la membrane (comme dans le réacteur agité) et le balayage d’éventuelles bulles d’air. D’autre
part un support permet de maintenir la sonde telle que, dans les deux récipients, la membrane
soit a égale distance du barreau d’agitation (2 cm). L’expérience est réalisée a 1 atm et a 37°C

(température de culture).

La modélisation la plus répandue (Dang et coll.,, 1977), est constituée de deux

premiers ordres en série, modélisant la diffusion dans le film liquide :

dXF — X02 — XF (75)
dt TF

suivie de la diffusion dans la membrane :

% — XF ™ XS (76)
dt Ts

ou Xpp est la concentration en oxygene au cceur du liquide, xr la concentration en oxygene
dans le film liquide, xg la concentration en oxygéne mesurée par la sonde, tr la constante de
temps relative au film liquide, et ts la constante de temps de la sonde. Il existe des modeles
plus complexes de diffusion a travers la membrane, basés sur la seconde loi de Fick (Rainer,
1990 ; Ruchti et coll., 1981).

D’aprés Linek et coll. (1987), pour des vitesses de rotations supérieures a 1000 rpm
(2 m.s™ en bout de pale) I’influence de la diffusion dans le film liquide devient nulle (ou
négligeable devant ts) et la réponse de la sonde peut étre modélisée par un premier ordre (en

remplacant Xg par xo, dans Eq. 76), alors que pour des vitesses de rotation inférieures a 1000
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rpm ou pour des systémes visqueux, T n’est plus négligeable (ty=1,9 s a 500 rpm dans ’eau ;
Linek et coll. (1987)). Dang et coll. (1977) conseillent de déterminer tr expérimentalement
pour chaque condition utilisée dans la détermination de Kra; ce qui est pratiquement
impossible dans nos conditions car il faudrait pouvoir plonger instantanément la sonde dans le
réacteur. Dans nos conditions (milieu non visqueux, turbulent), la réponse de la sonde
Electrosense a un échelon de concentration d’oxygene est approximée par un retard suivi d’un

premier ordre (Nocentini, 1990).

Le retard di a la résistance de la membrane est mesuré en utilisant un échelon gazeux
(Linek et coll., 1987), la résistance du film étant alors négligeable, et 1’échelon de
concentration quasi-instantané. La sonde est fixe, I’alimentation en gaz (alternativement N, et
Air) est positionnée en face de la membrane (a environ 1 cm). L’acquisition est déclenchée a
I’instant tyy correspondant au changement de la nature du gaz ; le retard pur de la sonde, Rj,
correspond au premier instant pour lequel la dérivée de la mesure de la sonde est différente de
0 : mesuré a 25°C, R, vaut 0,34+0,11 s (moyenne sur 23 valeurs).

Cette réponse a un échelon N,—Air en phase aqueuse a 37°C est présentée sur la
Figure 8. A D’instant toy la sonde est déplacée de la concentration 0 a la concentration 1 (la
concentration en oxygeéne dissous, X, , est normalisée entre 0 pour un systeme ne contenant
pas d’oxygéne, et 1 pour un systéme saturé par ’oxygene de I’air a la température et a la
pression expérimentale). A 1’instant to; la sonde réagit. A 1’instant ty, la réponse est modélisée
par un premier ordre, de constante de temps ts. L’instant tgs correspond a la valeur de xg qui
vaut 85% de la valeur de I’échelon. Le retard se compose donc du retard pur R; (mesuré
précédemment) augmenté d’un retard R, résultant de la non idéalité entre I’expérience et le

premier ordre. L’instant ty; est flottant et correspond mathématiquement a I’instant tel que la

Xt01+At — X101

dérivée s’écarte de la valeur nulle. L’instant top; correspondrait au premier instant

tel que W;ﬂ dans I’hypothese ou la sonde suivrait un premier ordre parfait. On définit

ainsi le retard Ro=tg>-to;.

Le mode¢le représentant la dynamique de la sonde est défini par les deux parameétres ts

. . . . e S ) tgs )
et tpo, calculés par identification paramétrique en minimisant la fonction > (Xg—xg,)
top+R2

définie pour t €[t,, +R,,t. ] afin de représenter au mieux les expériences ; xg est la valeur

mesurée par la sonde et xgy la valeur modéele calculée par la fonction :
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dx g (1) _ Xy — Xgy (1)
dt Tg

Jtelty,,ty]. (77)

Les valeurs de R; et de ts dépendent du sens dans lequel est effectué 1’échelon : le retard R,
est plus grand dans le sens No—air (R, /R, ~N?=1,5), alors que la constante de temps de

N2—ai ir—N2 . r
/e N°=0,5). Puisque Kia est mesuré

la sonde est plus petite dans le sens No—air (ts
dans le sens N,—air, seule cette dynamique est considérée, soit a 37°C, R,=0,32+0,13 s et
15=0,8010,16 s (moyenne sur 5 valeurs). La réponse de la sonde dépend de la température : a
25°C, Ry=0,2 s et 15=1,1540,10 s.

Enfin, les mesures de R; et ts données précédemment ont été effectuées apres avoir
régénéré la sonde dans une solution d’ammoniaque a 14% (utilisation normale). La méme

mesure effectuée avec une sonde polarisée depuis 10 jours donne R; 4,5 fois plus grand et tg

1,4 fois plus grand, a 25°C.

1 ——————————————
E E E BB EEEEBN
208
T
o
- 0,6
S
©
% 0,4 " xs
g Xsm
3 0.2 = = X02
[ ]
O | T I | I 1
0 toy too 1 tgs 2 3
too
“—> —> Temps, s
R, R,

Figure 8. Caractérisation de la réponse de la sonde Electrosense. Réponse a un échelon dans le sens
N,—Air en phase aqueuse a 37°C. xpo, échelon de concentration (signal d’entrée), xs réponse de la
sonde, xsy modéle proposeé (Eq. 77).

11.3.3.2. Mise en ceuvre expérimentale de la réoxygénation et analyse du signal
Kya est calculé a partir de la modélisation d’une expérience de réoxygénation, réalisée
en suivant la mesure dynamique de 1’oxygene dissous au cours d’un échelon de concentration

du gaz d’alimentation ou I’air est inject¢ a la suite de 1’azote. On appelle courbe de
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réoxygénation la courbe X =f(t). Les expériences sont réalisées dans des conditions

d’agitation et d’aération rencontrées en culture cellulaire, et (sauf spécification particuliére) a
T=37°C et P=0,3 bar. Le fermenteur est d’abord dégazé a 1’azote jusqu'a un niveau d’oxygene
dissous inférieur a 0,5 % (mesuré par la sonde Ingold). Ce dégazage a lieu a une pression
d’alimentation et un débit en azote identiques a la pression d’alimentation et au débit d’air
utilisés ultérieurement pour réoxygéner le liquide. (Cette recommandation permet d’une part
de travailler avec une aire interfaciale constante tout au long de I’expérience, et d’autre part
de s’affranchir de la mise en régime oscillatoire et relativement longue (10 s) du débitmétre
massique lorsqu’il est soumis a une variation de pression d’alimentation.) Puis, le flux d’azote

est remplacé instantanément par le flux d’air.

La sonde a oxygene est placée a mi-hauteur de la phase dispersée pour obtenir une
valeur moyenne de dO, (Nocentini 90). Le positionnement de la sonde dans le réacteur peut
devenir important si les bulles sont de 1’ordre de grandeur de la cathode, ou si elles ont
tendance a adhérer a la membrane. Selon Linek et coll. (1987), le flux dispersé doit arriver
tangentiellement a la cathode (notre sonde est placée dans le plan de la turbine médiane) et la
sonde doit étre dirigée vers le ciel (ce placement est communément employé chez DSM, mais
n’a pu étre pratiqué avec notre matériel).

La dynamique de la sonde par rapport a la concentration réellement présente dans le
liquide est modélisée par une réponse du premier ordre (0) qui tient compte du retard global
R=R;+R;:

dxg(t) _ Xop(t —te) = X5(1) (78)
dt Tg

avec pour condition a t=ty, dans le cas d’un échelon No—Air : X’ 02(0)=xs(to2)=0. Cependant il
est plus facile d’exploiter les mesures en prenant un instant ty flottant qui correspond

Xg(t+ At) —x4(t)
At

mathématiquement a I’instant ‘t’ tel que la dérivée s’écarte de la valeur de

base (généralement 0 pour un échelon N,—Air normalisé). On résout alors Eq. 78 en
effectuant le changement de variable x,(t—t,,) =X, (t) pour obtenir :

dxg(t) _ X0, (1) —x5(1) (79)
dt T

avec pour condition initiale a t=0 dans le cas d’un échelon No—Air : x02(0)=xs(0)=0. Pour
tracer la réponse réelle de la sonde par rapport a xo; il suffit apres calcul de décaler la courbe

xg de +tgs.
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La Figure 9 présente la mesure brute d’une réoxygénation, c'est-a-dire la mesure
dynamique de la sonde, xs. Contrairement aux expériences permettant la mesure de la
constante de temps de la sonde, le signal d’entrée n’est plus ici un échelon de concentration,
mais la fonction représentée par la courbe xo, décrivant 1I’enrichissement de la phase liquide
en oxygene (Eq. 8). tos correspondant a I’instant pour lequel xg atteint 95% de la saturation,
xs™ qui est une moyenne sur les valeurs de I’intervalle te[200 ;300s], qui permet, avec la

.. 0 . . .
valeur minimum Xs, la normalisation du signal.

100

Xssat

80 -

60 -

Xs

40 -

20 -

0 to 50 tes 100 150 200 250 300 350

Temps, s

Figure 9. Réoxygénation. Mesure de la sonde xs, valeur de saturation x>, localisation des instants
initial ty et final tgs. Eau pure, V=10 L, e=2350 w.m? (600 rpm), Us=0,42 cm.s™.

11.3.3.3. Identification paramétrique de K, a

Le calcul de la valeur de K;a est obtenu par identification paramétrique. Le principe
consiste a déterminer Kpa par minimisation de I’écart entre la courbe théorique calculée a
partir du modele et la courbe expérimentale. La courbe théorique, qui représente 1’évolution
du mode¢le, est décrite a partir de variables (la concentration dans le liquide, dans le gaz, la
valeur mesurée par la sonde...), de constantes (le volume liquide, le flux d’aération, la
solubilit¢ de 1’oxygene...) et des parametres (Kpa...). Afin de quantifier 1’écart entre la
courbe expérimentale et le modele, on définit des erreurs relatives ou N représente le nombre
de points expérimentaux, ceci afin de pouvoir comparer les expériences entre elles car toutes

les réoxygénations ne contiennent pas le méme nombre de points :
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zabs(xs - Xmcod)

Er, =-— N (80)
1 o (Xg—X_.y)°

Er - S mod 81
N% Xg &1

avec en chaque point ne[1 ; NJ, xs la mesure de la sonde, et Xmoq la valeur issue du modéle.
Eraps donne autant de poids a chaque point. Er permet de donner plus d’importance a la
réponse initiale qui caractérise a elle seule la vitesse de transfert (Gibilaro et coll., 1985). Sauf
spécification particuliére, I’erreur Er est utilisée. La réoxygénation est normalisée et le modéele
est ajusté entre 1’instant initial t=0, et I’instant tos, ceci afin d’effectuer 1’optimisation sur la
réoxygénation elle méme et non sur la dispersion des points autour de la valeur de saturation.
Nous noterons Erm ’erreur caractérisant 1’écart entre la courbe théorique issue du modéle m

et la courbe expérimentale, par exemple ErMP pour le modele MP.

11.3.3.4. Détermination de Kia en présence de cellules a I’état stationnaire et en milieu de
culture épuré en microorganisme

La mesure de Kia en milieu de culture épuré en microorganisme est réalisée
consécutivement a la mesure de Kya en présence de cellules a 1’état stationnaire. La présence
de quelques cellules dans le surnageant peut nécessiter la prise en compte d’une faible
respiration.

Afin de travailler avec le méme volume total dans les deux situations, un soutirage du
mott est effectué avant la caractérisation de I’état stationnaire, et conservé pour centrifugation
pour la caractérisation du surnageant (le volume cellulaire humide a 80 gys/L représente 1/5

du volume total du moft).

11.3.3.5. Détermination de K_a en conditions de production de microbulles

Les microbulles sont produites par 1’utilisation détournée du « Flotateste » de Reali.
Cet appareil permet de saturer un volume d’eau par du gaz a une pression pouvant atteindre 6
bars. La libération du liquide saturé a pression atmosphérique permet la nucléation spontanée
de microbulles. Pour la production de microbulles d’azote, 4 L d’eau sont introduits dans la
bombonne de saturation puis dégazés a 1’azote pendant 5 min. La bombonne est fermée et le
bullage d’azote prolongé pendant 20 min sous 6 bars ; I’alimentation en azote pendant toute
I’expérience garantit une pression constante du liquide saturé. La bombonne est directement

reliée a la purge du fermenteur par un tuyau hydrophile (pour éviter la coalescence sur les
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parois du tuyau) ; les microbulles arrivent donc sous la turbine inférieure. Deux fermenteurs
ont été utilisés : un fermenteur CHEMAP (Mannedorf, Suisse ; V=25 L, dr=26 cm) et un
fermenteur SETRIC (Toulouse, France ; V=2 L, dr=12 cm). La production de microbulles de
CO; s’effectue de manicre identique en remplagant 1’azote par du CO,.

La mesure de Kja par la méthode dynamique se déroule comme suit. Une pompe
permet de maintenir constant le niveau de la phase dispersée du réacteur pendant
I’introduction des microbulles et des 4 L de liquide porteur. En fin de cycle de dégazage du
réacteur a 1’azote, les microbulles sont admises a un débit régulé par I’ouverture de la vanne
de purge; la pompe de régulation de niveau est mise en marche simultanément. La
permutation entre le flux d’azote et le flux d’air dans le diffuseur est initiée lorsque les
microbulles semblent étre réparties de maniere homogene dans le réacteur (les microbulles
donnent un aspect laiteux au liquide), c'est-a-dire entre 5 s et 20 s aprés I’admission des
premicres microbulles. L’expérience prend fin lorsque les 4 L de liquide saturé ont été
injectés dans le réacteur.

L’expérience de réoxygénation en présence de microbulles est comparée a une
expérience témoin réalisée dans les mémes conditions, mais avec une pression de 2 bar dans
la bombonne, ce qui permet d’alimenter le réacteur par un flux Qr de liquide porteur, sans

production de microbulle.

II.4. Détermination de paramétres mécaniques et physico-chimiques

Sont présentées les définitions et les méthodes de détermination des paramétres
suivants, d’intérét pour 1’é¢tude du transfert d’oxygene: la rétention gazeuse, la vitesse critique

d’entrainement de surface, les mesures de rhéologie et de tension de surface.

a) Rétention gazeuse

La rétention gazeuse (« hold-up ») est calculée par

SZVT_VL:& (82)

Vi Vi
ou Vr est le volume total de la dispersion (Cette mesure est précise a +0,1 L pour
0<V=<0,5 L, et a £0,2 L pour V>0,5 L), Vi le volume de liquide, et Vg le volume de gaz

dispersé.
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b) Vitesse critique d’entrainement de surface

NE est la vitesse d’agitation a partir de laquelle a lieu I’entrainement de surface. Elle
est définie comme la vitesse d’agitation a partir de laquelle on observe une baisse relative de
la puissance consommée relative, Pcr, par rapport a la puissance consommée relative de
référence, Pcryf, c’est a dire mesurée en 1’absence de tout entrainement de surface (Veljkovié¢
et coll., 1991). Pcr est la puissance électrique consommeée par le moteur d’agitation, exprimée
en pourcentage de la puissance maximale (746 W).

On observe une autre vitesse d’agitation critique, voisine de 400 rpm pour V=10 L, a
partir de laquelle la premiére bulle est entrainée dans le liquide par la surface (Veljkovi¢ et
coll., 1991), mais la définition macroscopique de Ng basée sur la chute de puissance est plus
appropriée pour notre étude.

Pcr,er est obtenue en remplissant le réacteur avec 18 L de milieu : pour les vitesses
d’agitation considérées (0<N<1500 rpm), en condition non-aérée, il est vérifié qu’aucune
bulle n’est entrainée a travers la surface.

La vitesse critique d’entrainement est mesurée pour 10 L de milieu. L expérience est
réalisée a pression atmosphérique, 37°C, en milieu coalescent (eau du robinet) et non
coalescent (Na,SOs, 10 g.L™"). Seules les deux turbines placées a 5 et 21 cm du fond sont
utilisées. En condition d’aération 600 NL.h"' sont débités par le diffuseur. A vitesse
d’agitation et aération fixées la puissance consommée par le moteur ainsi que le volume total

sont relevés une fois le systeme stabilisé.

¢) Rhéologie

Les mesures sont réalisées a 1’aide d’un rhéometre coaxial (Haake vt550, Thermo
Fisher Scientific, Waltham, USA), thermostaté a 37°C. La mesure est réalisée avec une rampe
de gradient de vitesse 4 y croissant puis décroissant entre 500 et 1000 s™ ; y étant maintenu a
une valeur fixe pendant 30 s avant d’effectuer la mesure.

Les mesures de viscosité apparente et de thermodépendance sont réalisées par un
rhéomeétre coaxial Rheomat 15T, mieux adapté que le Haake vt550 aux faibles valeurs de
viscosité a mesurer. L’étalonnage du rhéometre est réalisé a 1’eau distillée : la courbe mesurée
est comparée a celle de la littérature : ueau=0,00121616354/RT (www.NIST) et la différence

mesurée (0,09 cpVT) sert a corriger les valeurs obtenues sur les suspensions de levures.
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d) Tension de surface
La tension de surface entre le moft et I’air, ou entre le surnageant et 1’air, est mesuré

par un tensiometre automatique (Prolabo) par la méthode statique a lame de platine.

ILI.5. Statistiques et calcul d’erreurs

Les moyennes sur une série de valeurs sont des moyennes arithmétiques ; les écarts
correspondants sont des écarts types ; les erreurs correspondantes (%) sont le rapport de
I’écart type sur la moyenne.

Les courbes de tendance de type puissance sont calculées en minimisant par la

méthode des moindres carrés la fonction suivante :

R>=1-2
b
a=>(y, _5’1)2
ou b=2y2_(ZY1)2
' n

et ¥ =cx’ est la courbe modele, ¢ et d étant des constantes.
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L’utilisation de temps caractéristiques (Tableau 9) permet de comparer sur une échelle
de temps les phénomenes physiques et biologiques qui interagissent avec le transfert
d'oxygene. Pour ce faire, les temps caractéristiques des différents phénomenes sont donnés de
manicre relative par rapport au temps de diffusion 14 , lequel dépend du paramétre central du

transfert d’oxygene : Kia (Figure 10).

Tableau 9. Temps caractéristiques en culture cellulaire.

Temps caractéristique Définition Référence
14 temps de diffusion D ou 1 Tsao (1970)
ki  Ki.a
T temps de mélange de la Temps nécessaire pour atteindre 95%
phase liquide d’homogénéité en réponse a un échelon
T temps de séjour du gaz en Vs van’t Riet (1979)
phase liquide T6 = Q_
G
Ts constante de temps de la Temps nécessaire pour atteindre 63% du
sonde signal en réponse a un échelon
T, temps de réaction X0, Tsao (1970)
=
Jo2
T temps biologique Fraction du temps de doublement, Tsao (1970)
choisissons 1/10°
1 1n2
=] 0 1

Le temps de diffusion 14 = D/kf correspond a l'inverse du paramétre « s » du modéle de Danckwerts
(1951) (Eq. 16) et reflete le temps que passe un élément liquide a l'interface gaz-liquide. Mais en
culture cellulaire la détermination des paramétres D et k; étant délicate, il est plus facile d’utiliser la
définition 14 =1/K a. La définition du temps de réaction . (Tsao et coll., 1970) correspond au temps
que mettent les microorganismes a consommer tout I'oxygene dissous disponible.

phase liquide homogéne td/ll 0 T I?Td phase liquide hétérogéne
T T > ’Cm
I I

distribution ressérée I I distribution étendue
des temps de séjour de bulles : : des temps de séjour de bulles .
I I v G
I I
I I
sonde apte a la méthode dynamique sonde inapte a la méthode dynamique
i | > T
I I
I I
. o I I . .

absorption accélérée par qq, | | absorption physique
1 1 [
| | > b
I I
I I

modifications moléculaires : modifications macroscopiques
X > T

B

Figure 10. Temps caractéristiques par rapport au temps de diffusion. Les temps caractéristiques
définis dans le Tableau 9 sont comparés sur une échelle logarithmique commune, exprimée en
fonction du temps de diffusion tg.
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Aux vues des ces considérations, trois axes de recherche sont proposés :

- la modélisation du transfert d’oxygéne pour la détermination de Kpa. Les modéles
développés seront adaptés aux différentes dynamiques mises en jeu, et aux contraintes
expérimentales choisies.

- la quantification du transfert en milieux minéraux de référence, afin de pouvoir comparer la
capacité de transfert du réacteur a la littérature et de créer un cadre de référence pour la suite
de I’étude.

- la quantification du transfert en condition de culture microbienne; elle permettra d’intégrer
I’ensemble des résultats préliminaires pour étudier les interactions entre les phénoménes

physiques et biologiques.

III.1. Modélisation du transfert d’oxygéne pour la détermination de K; a

L'analyse des temps caractéristiques du bioréacteur (Figure 10) soutient 1’élaboration
des modéles et le travail expérimental présenté dans ce chapitre en signalant les points forts
suivants :

- Selon la valeur du temps de mélange t,, par rapport au temps de diffusion 14, la phase
liquide peut étre homogene (t,(t4/10) ou hétérogene (t,,)1074) (la zone intermédiaire sur la
Figure 10 correspondant en théorie a une situation intermédiaire).

Conformément a la littérature (Chapman et coll., 1982), il est adopté dans les modeles
que la phase liquide est homogene.

- Pour la phase gazeuse, plus tg est élevé, plus il est nécessaire de considérer la dynamique du
gaz dans les théories de transfert pour pouvoir déterminer Kya avec précision (Dang et coll.,
1977).

Il est proposé¢ dans les modeles de décrire 1’épuisement des bulles pendant leur
passage dans le réacteur en considérant la phase gazeuse homogéne (correspondant aux
faibles valeurs de t5), ou hétérogene en proposant un écoulement piston (correspondant aux
fortes valeurs de t¢).

- Lorsque ts<107q4, la dynamique de la sonde peut étre ignorée dans le modele de transfert
(Poughon et coll., 2003). Mais les valeurs de ts et Tp pouvant étre proches, la dynamique de

la sonde est prise en compte dans les modéles.
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- Par rapport & une éventuelle accélération du transfert d’oxygéne par la consommation

d’oxygene, si 1,))t,, alors ’absorption est purement physique, par contre si T, est proche de

14 alors I’absorption peut étre influencée par la consommation de 1’oxygéne (Tsao, 1970).
Bien que jamais observé en réacteur agité, 1’éventualité d’une telle accélération sera
considérée dans 1’étude.
- Les temps biologiques macroscopiques (modification du milieu, croissance cellulaire)

peuvent interagir avec la détermination de Kra et seront pris en compte dans I'analyse.

Les modeles sont basés sur le bilan matiere sur 1’oxygeéne en phases liquide et
gazeuses sur des systemes du réacteur. Les hypothéses suivantes sont utilisées pour tous les

modeéles :

H1: La phase liquide est homogéne en composition.
H2: La concentration en oxygéne dans la phase liquide est en équilibre avec la concentration en

oxygéne dans la phase gazeuse en contact selon la loi de Henry :

xo2 =RTHYy,, (83)

ou X02 et yo, sont les concentrations molaires en oxygéne en phase liquide et gazeuse,
respectivement, et la constante de Henry H dépend de la température (Kavanaugh and
Trussell, 1980) et de la composition du liquide (Weisenberger and Schumpe, 1996). Le calcul

des solubilités de 1I’oxygene dans les milieux utilisés est donné annexe VI.1.2.

Les modeles mathématiques représentent le transfert d’oxygene dans le réacteur en
régime transitoire et en régime permanent, mais pour é&tre utilisés en accord avec des
méthodes expérimentales spécifiques, des hypotheses et des conditions aux limites spécifiques
aux méthodes expérimentales sont nécessaires. Nous distinguons la méthode de réoxygénation

(dynamique), et la méthode du bilan gazeux (quasi-statique).

III.1.1. Modéle homogéne pour la phase gazeuse (MH)

Dans ce modele I’écoulement de la phase gazeuse est défini par I’hypothése suivante :

H3: Lacomposition de la phase gazeuse dispersée est homogéne.
Pour I'utilisation du modéle MH avec la méthode de réoxygénation utilisant I’échelon

gazeux Nr—Air, il est supposé :

H4 La valeur de K| a est constante durant 'expérience.
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H5 Le transfert interfacial d’azote peut étre négligé (Linek et coll., 1981) et le flux gazeux dispersé

par le diffuseur a I'entrée du réacteur égale celui de la sortie (Qd=Qoff ).

A partir de ces hypothéses, le bilan matiére sur
Q" WT I’oxygeéne de la phase gazeuse contenue dans la phase

dispersée s’écrit (en mol.s™) :
Phase ) | Vi, Ve

, . dn . .
dispersée X,y e (n, —n,)-K;aV, (x *-x)
Qq y1I avec n, le flux molaire en entrée de réacteur, n, le flux
molaire en sortie de phase dispersée, soit, en utilisant

I’hypothese que le gaz circulant dans le fermenteur est parfait :

dy Qg v, ( X j
Xy _y)-K.a—LRTH|y—-—
dt ‘wf“ -k, V, Y Hp

ou Qq est le flux dispersé par le diffuseur, Vi le volume de gaz dispersé, P la pression totale

dans le réacteur. Soit, en utilisant des variables adimensionnelles de concentration :

dy Qd = Vi - _ %
—=—(1-y)-K,a—RTH(y-X 84
o=y DK (v-%) (84)
_ X X _y . \ )
avec X = = , y=—, et y; la concentration en oxygene dans l’air (T et P
X Alr HPYl Yi

expérimentales) ; ainsi a 1’équilibre en condition anaérobie X =y =0, et en présence d’air

X=y=1.

Le bilan matiére sur I’oxygéne dissous dans la phase liquide (en mol.L™".s™") s’écrit

dx
i K a(x*—x)

soit sous forme adimensionnelle :
dx
—=K,a(y—X &5
dt L (Y ) (85)

Avec les mémes notations, I’équation de la réponse dynamique de la sonde (Eq. 79) devient :
Xy _X-Xq (86)
dt Tg

La résolution du systeme d’équations différentielles {Eq. 84, Eq. 85, Eq. 86} est effectuée par
une méthode de Runge-Kutta explicite (Programmation sur MATLAB en Annexe VI.6.1).
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II1.1.2. Modéle piston pour la phase gazeuse (MP)

Dans ce modele I’écoulement de la phase gazeuse est défini par I’hypothése suivante :
H6: L’écoulement de la phase gazeuse dispersée est de type piston.

Le modéle d’écoulement piston a été¢ présenté dans la littérature (Shioya et Dunn,
1979 ; Chandrasekharan et Calderbank, 1980). Il est justifi¢ pour notre configuration du fait
de la présence de trois turbines, du ratio important entre la hauteur de liquide dispersé et le
diamétre du réacteur (Z/dr est compris entre 1,3 et 2,4 en culture cellulaire, et pour Vi =13 L,
7Z/d1=2) (van’t Riet, 1979), et du fait de I’appauvrissement prononcé¢ du gaz lors de son
passage dans le réacteur (Poughon et coll., 2003).

Pour I'utilisation du modele MP avec la méthode de réoxygénation utilisant I’échelon
gazeux No—Air, les hypothéses H 4 et H 5 sont conservées, et il est supposé :

H7: Les variables locales dV, et dVg représentant respectivement le volume de liquide et le
volume de gaz sur une hauteur dz de phase dispersée, sont constantes sur la hauteur de la

dispersion gazeuse, et dV /dVg=V /Ve.

A partir de ces hypotheses, le bilan sur la phase gazeuse sur une portion de hauteur de

réacteur d’épaisseur dz, s’écrit, en utilisant les variables adimensionnelles :

oy Qq oVi
7 __=d -(K a),
ot aVGay (K.2) oV

RTH(y - X)

Soit la coordonnée adimensionnelle le long de 1’axe du réacteur: z=z/Z, avec Z la
hauteur totale de la dispersion (la hauteur relative 0 correspond au fond du réacteur, et la
hauteur relative 1 a la hauteur totale de la dispersion), on obtient :

F_o_UuF ¢ VirTH-%) 87)

ot V, 0z Vg
Le liquide étant supposé homogene, similairement a Eq. 85, le bilan sur la phase liquide
s’écrit

x 1
& _KalG-%0z (88)
dt 0

L’équation de la réponse dynamique de la sonde reste inchangée (Eq. 86). Le modéle

d’écoulement piston du gaz (modele MP) est donc défini par le systéme suivant :
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F DB g VerTHG %)
ot V, 0z Vg

dx !

—=K,a|(y—X)dz

dt L g(y )

dX,  X—Xq

dt Tg

(Eq. 89) < Conditions initiales :

X(0) =y(0,z) =X4(0) =0, car le systéme est préalablement ventilé

par un flux d’azote de telle sorte que la concentration initiale en
oxygene est nulle.

Conditions aux limites :

\ y(t,0) =1, car le systéme est aliment¢ en air par le bas.

Il n’existe pas pour ce systeme de résolution littérale. Une approximation est proposée
par Chandrasekharan et Calderbank (1980), mais s’avére inutilisable dans nos travaux. Une
résolution numérique du systéme est alors proposée par une méthode utilisant une
discrétisation de 1’opérateur différentiel par une approximation d’Euler (programme

MATLAB en AnnexeVI.6.2).

I11.1.3. Comparaison des modéles homogene et piston en régime transitoire
L’identification paramétrique réalisée avec les modeles MP et MH considére comme
variables du probléme la concentration en oxygene dans le liquide X, la concentration en

oxygene dans le gaz y, et la mesure de la sonde X . Les constantes sont Vi, Vg, Q4, RTH et

Ts. Le seul parametre est K a.

Les mode¢les de courbes de réoxygénation montrent que pour le modele MH (Figure
11A) le temps permettant d’atteindre la saturation (ou de passer de X =0 a X =0,95) est une
fonction décroissante de Kpa. Pour le modéle MP (Figure 11B), a Kya plus ¢élevé la saturation

peut étre atteinte plus tardivement. Le phénoméne est surtout visible a partir de K;a=1s".
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Figure 11. Influence de la valeur de Kia sur la réoxygénation modélisée par le modele MH (A) et par
le modéle MP (B). Kia varie de 0,05s™ 410 s™. Eau pure, V,=10 L, Vs=1L, Us=0,422 cm.s™".

La Figure 12 présente le profil des concentrations relatives en oxygene le long de 1’axe

vertical du réacteur en phases gaz (y)et liquide (X). Le potentiel de transfert correspondant
est égale a y—X. Il existe en début de réoxygénation une hauteur relative critique Zcit,

fonction croissante du temps et telle que z.=0 a t=0, a laquelle les bulles atteignent

I’équilibre avec le liquide (Y —X =0). Dans la zone située entre z.;; et le haut de la dispersion,
le liquide est plus concentré que le gaz (y—X<0), donnant lieu & un transfert inverse

d’oxygene du liquide vers le gaz. Le phénoméne est dii aux hypothéses d’écoulement du
modele MP, c'est-a-dire 1’épuisement des bulles dans un liquide toujours homogene en

composition et tel que y(0,z)=0. Ainsi les bulles qui atteignent 1’équilibre avec le liquide a

la hauteur Z =7Z_, , continuent leur ascension et atteignent la hauteur z=z.+dz ; entre temps

crit 2
les bulles fraichement entrées dans le réacteur ont enrichi la phase liquide, homogene. Les

bulles situées a la hauteur Z=7Z_, +dz ne sont donc plus en équilibre avec le liquide, mais

rit
sont moins concentrées. Le flux de transfert inverse est d’autant plus important que Kya est
grand (le potentiel de transfert négatif est plus important sur la Figure 12C que sur la Figure
12A), et le phénomene est d’autant plus prolongé dans le temps que Kja est grand (a t=12 s le
transfert inverse n’a plus lieu pour Kia=0,1 s (Figure 12B) alors qu’il est effectif pour
Kra=1 s (Figure 12D)). A faible valeur de Kia le transfert inverse est donc négligeable

(jusqu'a Ky a=0,4 s™). A fort Kya le transfert impose I’épuisement du gaz trés tot dans le bas

du réacteur et la majorité du réacteur fonctionne donc en transfert inverse, d’ou une
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Concentrations relatives

réoxygénation ralentie et le croisement des courbes de réoxygénation a valeurs croissantes de
Kra (Figure 11B). Ce point n’a pas ¢été soulevé par les auteurs proposant le modéle piston
d’écoulement du gaz, sans doute parce que la gamme des fortes valeurs de Kra n’a pas été
étudiée.

Ce transfert inverse est a rapprocher de la dilution des bulles d’air par 1’azote dans le
modele MH en début de réoxygénation car les deux phénomeénes limitent la vitesse de
transfert de 1’oxygéne. Dans le modele MH [D’intensité de cette limitation dépend de la
rétention gazeuse et du flux d’aération ; dans le modéele MP elle dépend en plus de la valeur

de K a.

1 e 1
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Figure 12. Détection de potentiel de transfert négatif dans le modele MP. Profils instantanés de
concentration le long de la hauteur relative de la dispersion aux instants t=2 s (figures A et C) ett=12 s
(figures C et D) aprés le début de la réoxygénation. X, y : concentrations normalisées dans le liquide
et dans le gaz, respectivement. V =10 L (eau pure), Vs=1 L, Us=0,422 cm.s”, Ka=0,1s" (figures A et
B), et K,a=1s™" (figures C et D).
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La réalité de I’écoulement gazeux dans le réacteur est sans doute plus complexe : on
peut supposer I’hétérogénéité de la phase liquide et 1’existence d’une zone liquide moins
concentrée en oxygene en haut du réacteur ce qui permettrait de conserver un potentiel de
transfert positif. Dans le cadre de ce travail, limitons la modélisation des phénoménes
physiques au sein du bioréacteur aux modéles homogene et piston, les plus répandus dans la

littérature.

II1.1.4. Modéles MH et MP utilisés en régime quasi-stationnaire
Ces modeles sont utilisés en conditions de culture avec la méthode du bilan gazeux
(BG), et en présence de consommation d’oxygene par le sulfite avec la méthode BG+OS.
L’hypothese suivante est ajoutée :
H 8. Le systeme défini par le ciel gazeux est homogéne en composition.
En condition de culture cellulaire, les hypothéeses suivantes sont ajoutées :

H9. Les variations de la composition du milieu en cours de culture n’influencent pas la valeur de la
constante de Henry.

H 10 : Le volume liquide vers lequel le gaz transfert est V.=V, -V.: la phase biotique (volume V. des
cellules humides) est distinguée de la phase abiotique qui I'entoure (volume V| . du milieu liquide)
(Monbouquette, 1987).

La fraction d’eau des cellules est supposée constante et égale a 62% pour E. coli
—mesure déterminée par thermogravimétrie d’apres Uribelarrea et coll. (1985)— et 60% pour
S. cerevisiae (Aldiguier, 2006). Le volume des cellules est calculé ainsi :

XV,

Ve=o60p. o

avec pour densité des cellules humides p=1030 g.L" (Aiba et coll., 1979). L hypothése H 10

ne modifie pas la définition de la concentration cellulaire, donnée par litre de volume liquide

total Vi (en ng.L'l).

En s’appuyant sur ces hypothéses, Kr est calculé a partir d’'un bilan matiere sur

I’oxygene gazeux dans le systéme défini par le réacteur :

1 Q yin _ Qout yout _ d(Vgaz y?)uzt)
* dJ 02 02
Vi (on _on) dt

K= 1)

ol Vg, est le volume total de gaz dans le réacteur, Q™' le flux gazeux sortant du réacteur,

calculé a partir du flux gazeux entrant par le diffuseur Qq par un bilan matiére sur 1’azote :
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d(VgaZ-y‘;“;)) | o)

dt Yo

Qout — [Qd y;i;z —

ol yy, est la concentration en azote (mol.m™) dans le flux entrant.

X0z €t yo, sont directement liés aux mesures effectuées en ligne de I’oxygéne dissous (dO»),

et du pourcentage d’oxygeéne mesuré dans le gaz en sortie du réacteur (O2out) :

X0y = Xoo.d0, /100 (93)
. P.020ut/100
Yoo B (%94)

ou P est la pression absolue dans le réacteur.

Si I’hypothése H 3 est utilisée (la phase gazeuse dispersée est homogeéne en

composition), la différence de potentiel de transfert (XZ2 - on) dans Eq. 91 s’écrit :
(X02 =X02) = (Y02 — Yo, )RTH (95)

<\ * r a1 ff . \
ou y,, esten équilibre avec xo» selon Eq. 83, et y;, est la concentration en oxygéne dans le

out

gaz en sortie de la phase dispersée, calculée a partir de y,, en tenant compte de I’hypothese

HS8.
Si a la place de I’hypothése H 3, I’hypothese H 6 est utilisée (la phase gazeuse

s’écoule de manicre piston), la différence de potentiel de transfert (xg2 —on) dansEq. 91 est

calculée par une moyenne logarithmique (calcul détaillé dans I’annexe VI1.5) :

in off
* Yo2 Y
(X2 =Xo2)p = O; 0*2 RTH (96)
Yo2 =Yoo
ln[ off * j
Yo 7Yoo

A partir des mémes hypotheses, un bilan maticre sur 1’oxygene, réalisé sur I’ensemble
du réacteur, est utilisé pour calculer la consommation volumique d’oxygeéne qo> (par volume

de suspension) :

out

in oul ou d(V as'y ) d V .
dos-VL =Qu¥p, —Q tYozt_ gdt = - ( thon)

La consommation volumique de CO,, qco2, est calculée de la méme maniére, mais par un

97)

bilan matiére sur le CO» :

out

d(vgas : YCOZ) _ d(VL . XCOZ)
dt dt

deor VL = Qdyigoz _Qouty(():lgz - (98)

Le quotient respiratoire QR vaut QR=qc02/qo02.
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Lorsque la méthode BG+OS est utilisée, de part l'oxydation du sulfite en sulfate
pendant l'expérience, la solubilit¢ de I’oxygene considérée est la moyenne des valeurs
calculées pour (2Na™+S03) et pour (2Na™+SO,>) par l'analyse de Weisenberger et Schumpe
(1996) (annexeVI.1.2). Les rapports de solubilité¢ avec I’eau pure a méme température sont,

pour 10, 25, 50 g.L'l de Na,SO; ajoutés, respectivement 0,938 0,851 et 0,725.

I11.1.5. Modéles considérant ’entrainement de surface

Pour N>Ng, le ciel gazeux est entrainé vers le liquide: le flux gazeux devient
bidirectionnel (flux Qq et Q. sur la Figure 3).

Le phénomene d’entrainement de surface en condition d’aération simultanée par le
diffuseur a été peu étudié dans la littérature et est modélisé de maniere incomplete ; il dépend
de nombreux parametres dont les principaux sont la vitesse d’agitation, le flux d’aération, la
hauteur de liquide entre la surface libre et la turbine, et la composition du milieu. La
caractérisation du flux entrainé est mesuré dans la littérature par des moyens relativement
complexes mettant en ceuvre deux gaz (le premier pour 1’alimentation du diffuseur, I’autre
pour I’alimentation du ciel), la capture et 1’analyse de la composition des bulles, ainsi qu’un
régime permanent de transfert, mais les valeurs de Kpa correspondantes ne sont jamais
calculées.

L’objectif du travail présenté¢ dans ce chapitre est de définir un paramétre Kya en
condition d’entrainement de surface qui soit comparable au parametre Kra défini dans la
littérature en 1’absence d’entralnement de surface, et d’essayer de calculer ce nouveau
paramétre Ky a défini en condition d’entrainement de surface par une méthode plus simple que
celles de la littérature. Une méthode dynamique a la sonde a oxygene est testée, qui pourrait
permettre également de quantifier 1’aération de surface et d’aboutir a un schéma complet du

transfert de gaz a forte puissance dissipée.

111.1.5.1. Développement des modeles

La littérature sur le transfert d’oxygeéne en présence d’entrainement de surface
considere toujours I’homogénéité totale des gaz, et en particulier I’homogénéité entre le flux
gazeux Qg en provenance du diffuseur et le flux gazeux Q. entrainé a partir du ciel gazeux
(Chapman et coll., 1980; Veljkovi¢ et coll., 1991). Dans notre étude ce modele
d’entrainement (ME) est nommé ME1, mais quatre autres modeles d’entrainement de surface
sont testés (ME2 a MES), correspondants a plusieurs hypothéses possibles d’écoulement des

gaz.
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Il est observé dans les solutions non-coalescentes salines une rétention gazeuse
constituée de microbulles. Cette rétention gazeuse peut étre considérée comme permanente et
sa prise en compte dans les modéles testés pourrait permettre d’accéder a la valeur réelle de
Kra (Vasconcelos et Alves, 1991). La présence d’une rétention gazeuse permanente est donc
considérée en complément du modele MP (modéle MP+mb ; I’abréviation mb tient pour

microbulle), et en complément du modéle MES (modele MES+mb).

Les modeles ME sont basés sur les modéles MH et MP, mais en prenant en compte
plusieurs populations de bulles. Le bilan matiére sur I'oxygene est donc effectué sur plusieurs
systemes : le gaz dispersé en provenance du diffuseur, le gaz dispersé entrainé depuis le ciel,
le gaz dans le ciel, le gaz des microbulles.

A ce stade, les hypothéses suivantes sont ajoutées :

H 11 c: Il y a coalescence entre les bulles du diffuseur et les bulles entrainées. Un seul systeme est
donc considéré pour le gaz dispersé.

H 11 nc: Il y a non-coalescence entre les bulles du diffuseur et les bulles entrainées. Le bilan matiére
est donc effectué sur les deux systémes séparément et deux parameétres K,a sont définis :
K_Laq4 pour le transfert d’oxygéne entre les bulles issues du diffuseur et la phase liquide, et K a,
pour le transfert d’'oxygéne entre les bulles formées par entrainement de surface et la phase
liquide. Le systéme contenant le gaz entrainé est homogéne de composition.

H 12 : Le transfert par diffusion entre la surface libre du liquide et le liquide est négligé devant le
transfert entre les bulles et le liquide (Chapman et coll., 1980).

H 13 : Le ciel gazeux est homogéne en composition.

Enfin, le volume de gaz dispersé Vg (mesuré expérimentalement) est la somme des
volumes de gaz (estimés numériquement) en provenance du diffuseur Vgq, entrainé V., et
des microbulles Vg :

V6=Va6atVaetVemn

Le volume du ciel gazeux vaut :

V=Vr-Vi-Vg
ou Vr est le volume total du réacteur, et Vi le volume de liquide.

La Figure 13 schématise les modeles développés avec leurs parametres (Qq et Vi sont
des constantes connues). L’intérét des modeles ME1 a ME4 réside dans la prise en compte du
flux entrainé Q., unique parameétre utilisé dans la littérature pour caractériser 1’aération de

surface en présence d’aération simultanée par le diffuseur.

111



Modélisations et Etudes Expérimentales
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Figure 13. Schématisation des modéles d’entrainement de surface en présence d’aération par le
diffuseur.

Les équations propres aux modeles ME sont développées ci-dessous.

Modéle ME1

Le modele ME1 est basé sur le modele MH et les hypothéses H 11 ¢ et H 12, ainsi le
bilan sur ’oxygene dans le systéme défini par le gaz dispersé (homogene) s’écrit :

G (o
dt_VG LQd +Q..¥¢ (Qd +Qe)y KLaVG RTH(y X)j

Le bilan sur I’oxygene dans le systeme défini par le ciel gazeux (homogene) s’écrit :

dyc _ 1 S
&V (Q,+Q. )y -¥.)

ou y. estla concentration normalisée de I’oxygene présent dans le gaz du ciel.

Modéle ME2
Le modéle ME2 est basé sur le modele MH et les hypothéses H 11 nc et H 12.

Le bilan matieére sur I’oxygeéne contenu dans le systéme défini par le ciel gazeux

s’écrit :

Ve (v <0 < )L
dt _(Qd(YE:l Ye) Qc(yc YC))VC 99)

ou 'y, _, =Yy carle gaz dispersé est homogene.

Le bilan matiére sur I’oxygeéne contenu dans le systéme défini par le gaz dispersé issu

de I’entrainement de surface s’écrit :
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dy, 1

it = (Qe(yc -¥.)—Kra, VL RTH(y, _i))

(100)

Ge

ou Yy, est la concentration normalisée de I’oxygene présent dans le gaz entrainé.

Le bilan matiére sur 1I’oxygene contenu dans le systeme défini par le gaz dispersé issu
du diffuseur est la méme que pour le modéle MH (Eq. 84) mais écrit avec le parametre Kyag
au lieu de Ky a.

Le bilan matiére sur I’oxygeéne contenu dans la phase liquide s’écrit :

dx _ _
E =K a,(y, —X)+Kra (¥, —X).
Modéle ME3

Le modele ME3 est bas¢ sur le modele MP et les hypotheéses H 11 nc et H 12, ainsi le

bilan mati¢re sur I’oxygeéne dans le systeme défini par le gaz dispersé issu du diffuseur
(Eq. 87) devient :

0y, Q dy, “K.a, Vi

ot Vo 0z Vad

RTH(y, -X) (101)

Et le bilan sur I’oxygeéne contenu dans la phase liquide (Eq. 88) s’écrit maintenant :

dx L = _
E = KLadJ-(Yd _X)dZ+KLae(Ye _X)
0

Les bilans maticre sur I’oxygene contenu dans le ciel gazeux et dans le gaz entrainé

sont décrits par les équations Eq. 99 et Eq. 100, respectivement.

Modéle ME4.
Le modéle ME4 est basé sur le modele MP et les hypothéses H 11 c et H 12.

Dans le modele ME4 le gaz du diffuseur s’écoule de

IQy+d(Qy) maniere piston et est dilué en chaque point de sa remonté par

4Q une fraction du gaz entraing, a la concentration du ciel. Le gaz
ycdic

—» dVe entrainé se réparti de maniére homogene sur I’ensemble de la

hauteur du réacteur de telle sorte que le flux de gaz s’écrit :
Qy Q@)=Q,+Q.7
Le bilan mati¢re sur 1’oxygeéne dans un élément de

volume dVg de gaz s’écrit :

oy __ o(Qy) n ycdQ, K. a oVL
8‘[ aVG dVG aVG

RTH(y - X)
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En posant: 0V, =V,0z et Q(z)=Q,+Q.1.AZ, on obtient la forme suivante

intégrable numériquement :

—n+1 —n + A—\—=n+l . —\_ n+l
=y +Q. 1AZ)y.  — +Q..(1-1).Az)y.
Y1 Y1 — _ (Qd Qe )Y1 (Qd_ Qe ( ) )yrl + Qe yc _ KLaﬁRTH(yIH'l _inﬂ)
At V Az Vs Vs
qui est ensuite traitée comme le systeme Eq. 136 avec a, (i) = VAtA_ (Q at Qe.i.AZ).
AZ

Le bilan sur I’oxygene contenu dans le systéme défini par le ciel s’écrit :

Fe (5.5 o
dt _(QZ:I'YE:I YC(Qd+Qe))VC

Le bilan sur ’oxygeéne en phase liquide est le méme que pour le modele piston (Eq.

88).

Modéle MES

Le modéle MES est basé sur le modele MP et I’hypothése H 11 nc, mais contrairement
aux autres modeles, le flux entrainé n’est pas spécifié : Kra. modélise un transfert entre le
liquide et le gaz du ciel par la surface libre ou par des bulles issues du ciel et de composition
identique au du gaz du ciel. L’hypothése H 12 n’est donc pas utilisée ici car le modéle MES
englobe la diffusion a travers la surface libre.

Le bilan sur ’oxygene dans le systeme défini par le gaz issu du diffuseur est décrit par
Eq. 101.

Le bilan sur I’oxygene dans la phase liquide s’écrit :

EK,a, [, -0+ K2, D

Le bilan sur I’oxygéne dans le systéme défini par le ciel gazeux s’écrit :

dy _ _ SN |
é’c = (Qd(YE=1 _YC)_KLaeVLRTH(YC _X))_ (102)
t VC

Modéles MP+mb et ME5S+mb
L’échange gazeux entre une microbulle et le liquide est régit par 1’équation suivante

du premier ordre :
B _g RTH(i— ) (103)
dt L mb HP Ymb

ou, pour le transfert d’oxygeéne, ym, est la concentration en oxygéne a l’intérieur de la

microbulle, x la concentration en oxygene dissous dans la phase liquide en contact avec la
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microbulle, K la conductance global de transfert d’oxygeéne définie par rapport a la phase

. ) ) ) 6 .
liquide, an, le rapport de Iaire sur le volume de la microbulle, soit: a_, =—— ou dny est le

mb
diamétre moyen de la microbulle supposée sphérique.
Le temps nécessaire a une microbulle gazeuse pour que sa concentration en oxygene
atteigne 1’équilibre avec la phase liquide est estimé en résolvant Eq. 103. Le temps le plus

long est calculé en supposant y;,;,=0 a t=0 :

- Xl ex -t
Ymb HP p Tmb

B

=———— est la constante de temps du phénoméne. Elle correspond au temps
6K, RTH

ou T,

nécessaire a une microbulle pour que sa concentration atteigne 63% de la valeur de x/HP, et
peut étre comparée aux temps caractéristiques du systéme. Avec K =10" m.s' (valeur
moyenne en cuve agitée dans la littérature) et dpmp=10 pum, T;=0,6 s. Ty est inférieur au
temps de diffusion (Figure 58) et d’autre part le temps de résidence de la microbulle dans le
liquide est supérieur a Tmp, ce qui permet de conclure que la microbulle est a 1’équilibre avec
le liquide. Pour une microbulle de 50 um t,,,=3,2 s, donc pour les valeurs de Kia élevées
(supérieures a 0,3 s™') la composition d’une telle microbulle n’est pas en équilibre avec la

composition du liquide. Dans la modélisation nous utilisons les hypothéses suivantes :

H 14 : Les microbulles sont en équilibre avec le liquide. Ainsi une valeur de K. a élevée, de 2 s™, leur
est attribuée.
H 15 : Les microbulles ne coalescent pas avec les autres bulles du systéme, et occupent un volume

Vmp constant durant chaque expérience.

Les modéles MP+mb et MES+mb sont composés a partir des modeles MP et MES en

ajoutant d’une part le terme K a, , (y,, —X) dans le bilan sur I'oxygeéne dans la phase
liquide, et d’autre part le bilan sur I’oxygeéne contenu dans le systéme défini par I’ensemble
des microbulles :

dy mb

\% —
dt = I<La'mb V_LRTH(X_ymb)

mb
ou Vb est le volume des microbulles, calculé par identification paramétrique en méme temps

que K;a.
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I11.1.5.2. Etude théorique des modéles ME1 et ME5

Un parametre d’aération de surface est défini : pour le modele ME1 c’est le rapport
Q</Qq (déja utilisé par Veljkovi¢ et coll. (1991)), et pour le modele MES, le rapport
Kipa/Krag. Ces parametres traduisent 1’influence relative de 1’aération de surface par rapport a
’aération par le diffuseur.

La Figure 14 présente des courbes de réoxygénation calculées par les modeles MEI
(Figure 14A) et MES (Figure 14B). Pour chaque valeur de Kia ou Kyaq (0,5 et 0,05 s, trois
valeurs du parametre d’aération de surface sont utilisées : 0,001 qui traduit la quasi absence
d’aération de surface, 0,05 et 0,5 qui traduit une aération de surface trés présente dans
I’aération globale du réacteur.

A la fin de la réoxygénation (X, €[0,6;1]) les courbes calculées pour une méme

valeur du parametre d’aération de surface convergent, indépendamment de la valeur de K;a
ou Kj ay.

Au début de la réoxygénation par contre (X, €[0;0,3]), pour une valeur donnée de

Kra ou Kjag, le faisceau de courbes formé en faisant varier la valeur du paramétre d’aération
de surface est tres resserré, et est donc proche de la courbe que donneraient le modele MH ou
MP, c'est-a-dire en I’absence d’entrainement de surface, soit pour un parametre d’aération de
surface réduit a 0,001.

Deux conclusions s’imposent a cette observation. Premi¢rement, pour un modele a
deux valeurs de Kra comme le modele MES, il semble possible de pouvoir comparer
directement Kjay avec les valeurs de Kja de la littérature mesurées en 1’absence
d’entrainement de surface. Cette comparaison n’a jamais été entreprise dans la littérature ou le
transfert par I’entrailnement de surface n’est pas caractérisé en terme de Kya. Deuxiémement,
la valeur de Kra en présence d’aération de surface peut étre approchée en modélisant la

réponse expérimentale sur ’intervalle Xg,, €[0;0,3] par un simple mode¢le MH ou MP: les

modeles MH30% et MP30% sont ainsi respectivement définis. Notons que lorsque le
paramétre d’aération de surface est trés important (Q./Q¢>0,5 ou Kya./Kyas>0,5), il influence

aussi la réponse initiale de la réoxygénation.
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Figure 14. Influence de la valeur du K a du diffuseur et du paramétre d’entrainement de surface dans
le modéle ME1 (A) et ME5 (B). Courbes théoriques calculées pour : V=10 L, Q4=0,146 L.s™" (Us=0,42

cm.s’1), Ve=1L.

I11.1.6. Synthése

Dans ce chapitre, des modeles du transfert d’oxygene dans le réacteur sont développés

a partir de modeles de la littérature (Shioya et Dunn, 1979 ; Veljkovi¢ et coll., 1991) pour

permettre la détermination du coefficient de transfert d’oxygene. Ces modeles, non-structurés,

sont basés sur les bilans matiére sur I’oxygeéne en phases liquide et gazeuse. La concentration

en oxygene de la phase liquide est considérée homogene. Les modeles se distinguent de par la

modé¢lisation de la phase gazeuse : systémes considérés (gaz dispersé issu du diffuseur, gaz

dispersé issu de ’entrainement de surface, gaz du ciel, gaz des microbulles permanentes), et

distribution des concentrations d'oxygene (systéme homogéne ou piston).

»Les modeles MH et MP sont issus de la littérature (Shioya et Dunn, 1979) :

- le modele MH, décrit une phase gazeuse dispersée homogéne de composition.

- le modéle MP, décrit une phase gazeuse s’écoulant de maniére piston dans le liquide.

Ces points sont résumés dans le Tableau 10.
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Tableau 10. Modéles développés pour le calcul de K a. Les systémes en phase gazeuse
sur lesquelles sont effectués les bilans matiére sur 'oxygene sont indiqués, en précisant :
H concentration homogéne dans le systéme, P écoulement piston dans le systéme.

Sy ste me
‘ Gaz dispersé Gaz, dispeArsé issu Gaz Gaz des
Modéle | . . de I’entrainement . microbulles
issu du diffuseur du ciel
de surface permanentes
MH H
MP P
MP-+mb P H
ME1 H H
ME2 H H H
ME3 P H H
ME4 P H
MES5 P H
MES5+mb P H H

»Les modéles MH et MP sont étudiés numériquement : il est remarqué en particulier que
dans une méme configuration, pour le modele MP, contrairement au modele MH, le temps
permettant d’atteindre la saturation en oxygéne lors d’une réoxygénation (échelon gazeux
Ny—Air) n’est pas une fonction croissante de K;a.

»Les modeles MH et MP sont développés pour leur application expérimentale en régime
transitoire (méthode de réoxygénation), et pour leur application en régime permanent
(méthode du bilan gazeux).

»Les modéles MH et MP sont complétés, de maniére originale par rapport a la littérature,
pour s’appliquer aux conditions intensives de culture :

- les mode¢les d’entrainement ME1, ME2, ME3, ME4, MES sont développés afin de
déterminer la valeur du coefficient de transfert d’oxygéne en condition
d’entrainement de surface avec aération simultanée par le diffuseur : en plus de la
phase gazeuse dispersée par le diffuseur, une seconde phase gazeuse dispersée est
considérée, ayant pour origine 1’entrailnement de surface ; le systéme constituée par
le ciel gazeux doit donc étre considéré aussi. Les systémes considérés dans chaque
mod¢le d’entrainement sont résumés dans le Tableau 10 : lorsqu’il est considéré que
les gaz de deux systémes coalescent, le symbole H (systtme homogéne) ou P
(écoulement piston dans le systéme) est placé entre les deux colonnes d’intérét ; le
bilan matiere correspondant est alors effectué sur un seul systeme commun.

- les modeles MP+mb et ME5S+mb, développés respectivement a partir des modeles
MP et MES, tiennent compte de la présence d’une phase gazeuse « permanente »

(Vasconcelos et Alves, 1991) constituée de microbulles (Tableau 10).
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II1.2. Quantification du transfert en réacteur en milieux minéraux de
référence

La capacité du réacteur a transférer 1’oxygeéne est caractérisée dans des milieux
minéraux, en 1’absence de réaction biologique. Ses milieux, utilisés dans la littérature, servent
a I’établissement de point de comparaison avec la littérature, et de cadre de référence pour la
suite de I'étude.

Les valeurs de Kja obtenues par la méthode du bilan gazeux avec oxydation par le
sulfite, BG+OS, sont présentées en premier. Puis une méthode dynamique basée sur la
réoxygénation du réacteur est proposée ; plusieurs modélisations de la réoxygénation N,—>Air
sont testées afin d'appréhender au mieux les dynamiques d'écoulement dans le réacteur, et

d’obtenir en fin de compte les valeurs les plus justes de Kya.

I11.2.1. Résultats préliminaires
Les résultats préliminaires visent :
- La détermination de la puissance dissipée.
Elle est nécessaire pour la modélisation en fonction de e des variables caractéristiques du
transfert (K a, €, Ky ). Elle est calculée a partir de la vitesse d’agitation.
- La détermination de la vitesse critique d’entrailnement de surface.
Elle est réalisées en milieux coalescent et non coalescent, aéré et non aéré.
- La mesure de la rétention gazeuse.
Elle est réalisée pour les milieux minéraux de référence et I’influence du nombre de turbines

immergées est étudiée.

111.2.1.1. Détermination de la puissance dissipée

a) Rappels bibliographiques

La puissance dissipée en condition aérée, Pg, est la somme de la puissance dissipée par
I’agitateur et de la puissance dissipée par le gaz (pe=pgUs, en W.m™). Cette derniére est
négligée pour une puissance dissipée par 1’agitation supérieure a 1 kW.m™ (van’t Riet, 1979).
Les valeurs de Kia sont habituellement présentées (tant graphiquement que dans les
corrélations) en fonction de la puissance dissipée par unité de volume liquide aéré, e,
e=Ps/V..

L’utilisation d’un torque métre s’avere impossible sur le réacteur Braun car 1’axe de

I’arbre d’agitation n’est pas accessible. L’énergie ¢électrique consommée est donnée,
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cependant le rendement du systéme d’agitation (ratio de la puissance dispersée dans le liquide
par la puissance consommée) est inconnu. Il dépend des pertes du moteur et de la
transmission par courroie sous forme de chaleur, de la charge du fermenteur, de la dispersion
gazeuse et de la vitesse d’agitation (van’t Riet et Tramper, 1991). Certains auteurs calculent la
puissance dissipée en soustrayant la puissance ¢€lectrique consommée a vide de la puissance
¢lectrique consommeée dans les conditions expérimentales (Veljkovi¢ et Skala, 1989 ; Wu,
1995), ce qui suppose, en premiére approximation, que les pertes énergétiques ne dépendent
que de la vitesse d’agitation. Cette solution ne nous convient pas; nous choisissons

d’approximer e a partir de la vitesse d’agitation N par une corrélation de la littérature.

Dans la littérature deux corrélations font autorité pour le calcul de Pg en fonction des

conditions opératoires : la corrélation de Michel et Miller (1962) :

PiNG |
Pg=c¢ Q0,56 (104)
d

ou c est une constante, N est la vitesse d’agitation, dp le diamétre de turbine, Qq le flux
d’aération par le diffuseur ;

et la corrélation de Hughmark (1980) :

-1/4 1/5
Q, N’dp

ou le premier groupe adimensionnel est un nombre d’aération modifié (Na=Q,, / Nd3D définit

le nombre d’aération mais la corrélation est meilleure avec le volume liquide Vi au lieu de
di ), et le deuxiéme groupe adimensionnel est un nombre de Froude, hp est la hauteur de pale.
Py peut étre estimé en fonction du nombre de puissance Np :

Po=NppN'dp (106)
Np est donné dans des abaques par le constructeur en fonction du nombre de Reynolds. Pour
une turbine Rushton (disque 6 pales) en régime turbulent (Re=d%N/v>10"*), Np prend une
valeur comprise entre 4,5 et 6, selon la configuration du réacteur (van’t Riet et Tramper,
1991 ; Roustan et coll., 1997). Une hélice marine, avec un nombre de puissance Np=0,4,
fournit moins de puissance au liquide.

La puissance dissipée en condition aérée, Pg, est systématiquement inférieure a la

puissance dissipée en condition non-aérée, Py : la résistance hydrodynamique a la rotation de

la pale est réduite en présence de bulles (van’t Riet et Tramper, 1991).
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En réacteur multi-turbines, I’estimation de la puissance dissipée par n turbines en
systeme non-aéré, (Py),, est obtenue en multipliant le nombre de puissance Np relatif a une
turbine par n (Eq. 106), a condition que les turbines soient au moins espacées d’un diametre
de turbine (Nienow et Lilly, 1979). En systéme aéré par contre, la décroissance du rapport
Ps/Py en fonction du nombre d’aération Na atteint 0,5 a Na=0,05 en systéme mono-turbine
pour seulement 0,8 en systéme bi-turbine (Hudcova et coll., 1989 ; Nienow et Lilly, 1979). 1l
a été vérifié pour deux turbines la relation (Nienow et Lilly, 1979) :

Po| _ (B /) +(n-1).(I-¢) (107)
P ). n

ou n=1 renvoie a la turbine du bas lorsqu’elle est utilisée seule, et n=2 a deux turbines actives.
L’originalité¢ de cette relation est sa prise en compte de la rétention gazeuse, €, qui peut
devenir importante en réacteur multi-turbine. La rétention gazeuse n’étant pas mesurable en
condition de culture, cette relation ne peut pas étre utilisée.

La corrélation de de Michel et Miller est une fonction de Nz,sst-o,zsst,zas, et la

0257 42 )
q dp; les deux relations sont donc

corrélation de Hughmark une fonction de N*'°Q
proches. Kamen et coll. (1995) proposent simplement pour des fermenteurs de 3,5 L et 16 L
une fonction de N°dp>. Nous choisirons la corrélation de Hughmark, car elle semble la mieux

adaptée aux cultures fed-batch en tenant compte de la variation de volume.

b) Méthode
Expérimentalement le régime d’écoulement est toujours turbulent (Re>10%). En fixant

le nombre de puissance a 5, la puissance dissipée en systéme non aéré, €0, calculée pour deux
turbines actives, vaut : ¢0=P,/V, = 2Np.p.N’d}/V, . Le calcule réalisé pour 10 L d’eau est

présenté sur la Figure 15. Il est vérifi¢é qu’a la vitesse d’agitation maximum, 1500 rpm, la
valeur de e0 (653 W), est inférieure a la puissance du moteur (746 W). En conditions aérées,
la puissance dissipée eH est calculée par la formule de Hughmark (1980), pour prendre en
compte 1’évolution de V.. La Figure 15 montre que le rapport eH/e0 vaut en moyenne 0,5
pour un nombre d’aération (Qa/Ndp’) toujours compris entre 1,5 et 3 en condition de culture.
Cette valeur du rapport eH/e0, un tiers plus faible que celle rapportée dans les travaux de
Nienow (Hudcova et coll., 1989 ; Lilly et Nienow, 1979), peut étre justifiée du fait que
Nienow travaille a 200 rpm maximum alors que nous travaillons entre 400 et 1500 rpm : a
forte agitation, la rétention gazeuse importante peut expliquer la moindre dissipation

d’énergie. On peut proposer une deuxieme justification du modele choisi en calculant le
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rendement R du systéme d’agitation a partir de valeurs de puissance électrique consommeée,
P., relevées en milieu non coalescent (V=10 L, Na,SO4 10 g.L'l, Q4=0,16 L.s'l) :
PG

R=-¢ (108)

ou Pg est calculé par la relation de Hughmark. Les valeurs de rendement sont portées sur la

Figure 15 : elles sont compatibles avec un rendement classique de moteur électrique.
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Figure 15. Evaluation de la puissance dissipée en fonction de I'agitation. Puissance volumique
dissipée en I'absence d’aération, €0 ; puissance volumique dissipée en condition de fonctionnement
(V=10 L, Q4=0,16 L.s'1), calculée par la relation de Hughmark (1980), eH. Le rendement du systéme
d’agitation est calculé par Eqg. 108.

Le passage de deux a trois turbines actives s’effectue en conditions de culture avec un

accroissement de la puissance électrique consommée négligeable : P, ;,/P., =1,07£0,05 (ou

P.3c et Pey sont les puissances électriques mesurées avec 3 et 2 turbines actives,
respectivement). Cette faible différence s’explique par une importante croissance de la
rétention gazeuse pendant la transition (¢ augmente 1,5 fois). En effet, notre surcoft
énergétique est largement inférieur a la prédiction de 1,58 de Linek (1996), qui ne tient pas
compte de la rétention gazeuse. Il semblerait par contre coincider avec la formule rapportée

par Nienow et Lilly (1979) (Eq. 107), laquelle tient compte de la rétention gazeuse. La
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rétention gazeuse n’étant pas mesurable en condition de culture, il n’est donc pas tenu compte
de la transition de deux a trois turbines dans le calcul de la puissance dissipée, et il est
suppos¢ que le nombre de puissance pour trois turbines actives est équivalent a celui calculé

pour deux turbines actives : Np3=Np2=2x5.

L’adoption de ce calcul de la puissance dissipée ne change en rien les valeurs de K;a
obtenues mais permet simplement la présentation des résultats et la comparaison avec la

littérature.

[11.2.1.2. Vitesse critique d’entrainement de surface

La vitesse critique d’entrailnement de surface, Ng, est déterminée ici pour 10 L de
milieu, en utilisant que les deux turbines du bas. La puissance consommeée de référence, Pcrier,
déterminée en ’absence de tout entrainement de surface, est mesurée avec 18 L de liquide
(Figure 16).

La détermination de Ng dépend donc des hypothéses suivantes :
- la réduction de la puissance consommée par rapport a Pcrr est due a I’augmentation de la
rétention gazeuse g, attribuée a 1’incorporation de bulles par la surface libre.
- la réduction de la puissance consommeée par rapport a Pcrr est importante comparée a

I’exceés de puissance dissipée dans le systeme due a I’augmentation du volume de 10 a 18 L.

Il apparait que la fonction Pcrf(N) déterminée dans 1’eau se superpose parfaitement a
celle déterminée dans la solution Na,SO4 10 g.L'l, ceci en condition non-aérée (aucune bulle
n’est présente dans le liquide) (Figure 16A) et en condition aérée (présence de bulles du
diffuseur, mais pas de bulle entrainée) (Figure 16B). L’évolution des fonctions Pcr(N) sur la
Figure 16 ne dépend donc pas des propriétés de coalescence du milieu.

En présence d’aération par le diffuseur (Figure 16B) ou non (Figure 16A), en milieu
coalescent et non-coalescent, les fonctions Pcr(N) se démarquent des fonctions Pcr(N) pour
les valeurs de N supérieures ou égales a 700 rpm. Dans tous ces cas, Ny vaut donc 700 rpm,

pour 10 L de milieu.
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Figure 16. Détermination de la vitesse critique d’entrainement de surface Ng. A condition non-aérée ;
B condition aérée. V=10 L ; milieu coalescent: eau du robinet; milieu non-coalescent: Na,SO;
10 g.L'1. g: rétention gazeuse.

En culture microbienne, lorsque la concentration cellulaire dépasse 20 gys.L”, les
vitesses d’agitation utilisées sont comprises entre 1000 et 1500 rpm, pour un volume liquide
compris entre 9 et 12 L. Il est alors probable que I’entrainement de surface intervienne dans le
transfert d’oxygeéne, d’autant que les trois turbines sont utilisées, ce qui favorise le

phénomene.

I11.2.1.3.Rétention gazeuse des milieux minéraux

La Figure 17 représente une fonction de la rétention gazeuse, £/Us™, en fonction de la
puissance dissipée, pour 1’eau et pour les trois autres milieux de référence (I1.1).

Il apparait, conformément a la littérature, que la rétention gazeuse augmente avec la
force ionique du milieu (Tableau 7), c'est-a-dire en fonction de la capacité du milieu a inhiber
la coalescence. La solution Na,SO, 50 g.L'l (I=1,06 mol.L'l) inhibe complétement la
coalescence (Linek et coll., 1987) et permet une rétention gazeuse en moyenne deux fois
supérieure a celle obtenue pour la solution Na;SO4 10 g.L™' (I=0,24 mol.L™"). Les valeurs
maximales de ¢ atteignent 15% dans 1’eau (pour e=1000 W.m™) et 40 a 50% dans la solution
Na,S0,4 50 g.L! (pour e=1500 W.m™). A partir de la Figure 17, la rétention gazeuse peut étre
exprimée en fonction de e pour les systémes coalescent et non-coalescent ionique,

respectivement :
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£=0,062¢"?Us™ (109)

€nei=0,031"7Us™ (110)
La dispersion des points autour de chaque modé¢le est réduite (R?=0,98). L’exposant 0,4 est
utilisé pour élever Us car il correle le mieux nos résultats.

Lorsque trois turbines sont utilisées on remarque pour la solution Na;SO4 50 g.L ™' une
augmentation de la rétention gazeuse a partir de e=10000 W.m™ (pour cette configuration les
points reliés par les pointillés remplacent donc les points reliés par Eq. 110 sur la Figure 17).
Il faut en effet un milieu fortement non-coalescent et une puissance dissipée assez forte pour
que le volume total de la suspension atteigne la troisieme turbine ; la rétention gazeuse
augmente alors subitement. Avec la solution Na,SO4 10 g.L'1 la formation d’une rétention
gazeuse suffisante pour ’utilisation de la troisiéme turbine a lieu vers e=20000 W.m™. Avec
I’eau pure, la troisiéme turbine n’est jamais atteinte.

En milieu non-coalescent, la décroissance de € a forte puissance dissipée est attribuée
a un effet de saturation qui fait apparaitre 1’existence d’un volume dispersé maximum pouvant
étre retenu au dessus de la turbine supérieure.

10

o Na,S0,50g.L”

<
o
(7]
b ’
< Na,SO, 10 g.L"
S 1]
<"
“0 x R4
o]
»
A Eau

0,1

100 1000 10000 100000

e, Wm?

Figure 17. Rétention gazeuse en milieux minéraux. V =10 L, Us=0,14, 0,42 et 0,70 cm.s”,
2 turbines sont actives, sauf pour les points reliés par— — -ou 3 turbines sont actives.
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I11.2.2. Quantification de Ky a par la méthode du bilan gazeux couplé a I’oxydation par
le sulfite (BG+OS)
a) Préambule.

Les valeurs de Kia déterminées par la méthode statique BG+OS sont présentées
Figure 18 sous la forme de Eq. 21 (K, a/U?% en fonction de €). La valeur B=0,4 est utilisée car

elle correle convenablement nos résultats en milieux coalescent et non-coalescent. De plus, la
. € rix s ox .y . . >
fonction Ts™ ayant déja été étudiée en fonction de e (Figure 17), ’exposant f=0,4 permet

6

. . Ka € N e 4ea .
d’écrire U—LO4= TR ou les facteurs Ky et 1/d sont aussi étudiés en fonction de e
s~ s
b

dans la littérature (Linek et coll.,, 2005 ; Alves et coll., 2002). Enfin I’exposant 0,4 est
conforme a la littérature, en particulier aux travaux de Linek et coll. (1987) (dr=29 cm, 1tRu,
dp/d1=1/3). Ces travaux sont basés sur une analyse bibliographique compléte du domaine et
sont donc choisis comme référence ; ils proposent, pour I’eau :

K1 a=0,00495¢">"*Us"* (111)

et pour une solution non-coalescente ionique (28 g.L ™' <[Na,SO4]< 71 g.L'") :

Kra=0,00135¢e"*Us* (112)

Les corrélations de Linek et coll. (1987) ayant été validées pour 100<e<3000 W.m™, leurs
courbes représentatives sont extrapolées jusqu’a e=35000 W.m™ ; elles sont représentées en
trait pointillé sur le domaine d’extrapolation dans les figures concernées.

L’utilisation des corrélations de Linek et coll. (1987) comme référence suppose que :

1. T’évolution de Kra avec e est indépendante de l'écoulement de la phase gazeuse
dispersée (piston, homogene...). Ceci est vérifi¢ car Kja ne dépend pas de la
concentration en oxygene dans le gaz.

2. D’évolution de Kia avec e est indépendante du nombre de turbines. Ceci est vérifié par
Linek et coll. (1990 ; 2004) (d1=29 cm, dp/d1=1/3) en solution non-coalescente ionique,
avec Kya mesuré par la méthode de pression dynamique. Lorsque le réacteur est équipé
d’une seule turbine Rushton, Linek et coll. (1990) proposent :

K. a=0,000311e"**Us™* (113)
et lorsque le réacteur est équipé de deux turbines Rushton et rempli d’un volume deux
fois plus important, Linek et coll. (2004) proposent :

K1 a=0,00978¢"**Us" (114)

Les corrélations conduisent a la méme valeur de K;a a 20% pres, et I’évolution de Kia en

fonction de € est la méme.
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Remarque. Le coefficient o est 30% plus ¢élevé que celui calculé par Linek et coll. (1987)
pour la méme configuration de réacteur. Ceci montre 1’influence de la méthode de mesure sur
la valeur de Kya. 87 : Ces corrélations sont obtenues en évaluant Kya par réoxygénation en
dégazant le liquide sous vide, puis en injectant un flux d’oxygene pur (0—0O;) ; la phase

gazeuse est donc homogene dans le réacteur.

b) Comparaison des modeles MH et MP
Sur la Figure 18, les valeurs de Kia calculées en supposant 1'écoulement du gaz de
type homogene (courbe BG+OS MH) ou piston (courbe BG+OS MP) sont portées en

fonction de e. La différence entre les deux modeles réside dans le calcul du potentiel de

transfert défini pour le profil homogéne par : (X, — X,)yy = HPy 0%

off off

et pour le profil piston par : (X, = Xo,)we = HP (Y5, = ¥0:)/In(y 5, / ¥55
L’hypothese du profil homogeéne conduit & des valeurs de Kra supérieures a celles obtenues
avec I’hypothése du profil piston, puisque (X, =X )y < (Xos = Xoa)yp - L7€cart est une

fonction croissante de e, et atteint un facteur deux pour e=30 kW.m"™.

100

/,E

© 7
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<
<

S 3

. 0 BG+OS_MH, Na,S0; 50 g.L
3 1
“0 2 BG+OS_MP, Na,SO;50 g.L’
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Figure 18. Comparaison des valeurs de K.a/Us®* calculées par la méthode BG+OS avec les
corrélations de Linek et coll. (1987). V=10 L, 400<N<1500 rpm, 0,14<Us<0,7 cm.s™.
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¢) Résultats pour e<4000 W.m"™

Sur la gamme de puissance dissipée investiguée par Linek et coll. (1987), c'est-a-dire
pour e<3000 W.m", Kya calculé par le modéle MP (courbe BG+OS_MP) suit 1’évolution
mentionnée par Linek et coll. (1987) en fonction de e (Eq. 112) et peut étre décrit par :

K1 2a=0,0022¢""2Us™* (115)
Cependant la valeur du facteur y est 1,5 fois plus élevée que dans Eq. 112, mais ¢ dépend en
particulier de la géométrie du fermenteur : Linek et coll. (1987) utilisent un fermenteur
monoturbine de 29 cm de diamétre, le notre est multi-turbine de 21 cm de diamétre. D’autre
part les températures de travail sont différentes (1.2.6).

Sur la méme gamme de puissance dissipée, la courbe BG+OS MH obtenue par le
modele MH a une pente supérieure a celle obtenue par de Linek et coll. (1987) (Eq. 112) :

K1a=0,0007¢""?Us™* (116)

d) Résultats pour ¢>4000 W.m™

A forte puissance dissipée (€>4000 W.m™), les dérivées des courbes BG+OS MH et
BG+OS_MP diminuent avec e. Pour Linek et coll. (1982, 1987) cette évolution est
artificielle : elle traduit I’écart entre les résultats expérimentaux et le modéle de calcul, en
particulier par rapport a la description de la phase gazeuse (homogene ou piston). Cet écart est
d’autant plus important que la puissance dissipée est ¢levée (Figure 18), alors que Linek
considére que les valeurs réelles de Kra devraient toujours se situer sur une courbe qui
pourrait étre extrapolée a partir de la tendance mesurée a faible puissance dissipée.

La méthode de calcul de e (II.2.1.1) peut étre mise en cause pour expliquer la
diminution des valeurs de K;a a forte puissance dissipée, mais il semble improbable que e soit
surestimé du facteur trois nécessaire pour que les points situés vers 30000 W.m™ soient
recalés sur la droite théorique 4 8000 W.m™. 1l est plus raisonnable de considérer, comme le
suggerent Linek et coll. (1987), que les profils gazeux utilisés dans la méthode BG+OS
peuvent effectivement étre altérés avec 1’augmentation de la puissance dissipée qui provoque
I’¢largissement de la distribution des temps de séjour des bulles et compartimente le réacteur.

Le phénoméne d’entrainement de surface ne peut pas étre 1’'unique cause du
fléchissement des valeurs de Kja. En effet, I’incorporation dans la phase dispersée de gaz en
provenance du ciel agit ici en faveur de I’enrichissement de la phase liquide car le potentiel de
transfert entre le ciel et le liquide est positif ; le potentiel de transfert apparent, tel qu’il est

considéré dans le présent calcul de Kia qui omet I’entrainement de surface, est plus petit que
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si ’entrainement était considéré (Figure 3). La valeur apparente de Kja est donc plus grande

que sa valeur réelle calculée en tenant compte de I’entrainement de surface.

e) Comparaison des valeurs obtenues avec Na,SO; 10 et 50 g.L™!

Les valeurs de K;a obtenues pour Na,SO3 10 g.L! et 50 g.L™' sont comparées sur la
Figure 18 pour le modele MP (courbe BG+OS MP) : elles sont identiques a 10% pres ; ce
méme résultat est obtenu pour le modele MH, de part 1’écriture du modéle. Similairement,
Linek et coll. (2004) (dr=29 cm, 2tRu, dp/dr=1/3) obtiennent les mémes valeurs de K;a pour
Na,SO, 30 g.L ' et 70 g.L! dans un réacteur de configuration similaire a la notre. En colonne
a lit fixe par contre, Poughon et coll. (2003) proposent de réduire la concentration en Na;SOs,
de 50 gL' a 10 g.L"', pour retrouver une valeur de Ka proche de celle mesurée dans 1’eau.
"L’astuce" ne vaut donc pas en réacteur agité. La méthode du bilan gazeux couplé a
I’oxydation par le sulfite permet donc uniquement de caractériser le transfert d’oxygene dans
le fermenteur en milieu non-coalescent.
Remarque. En vertu de I’influence directe de € sur 1’aire interfaciale (Eq. 29), il est surprenant
que le passage de deux a trois turbines actives, correspondant a une rétention gazeuse 2 a 2,5
fois supérieure pour la solution Na,SO; 50 g.L”' comparé a la solution Na,SO; 10 gL
(Figure 17), ne se traduise pas également par une différence importante de Kra pour e=10000
W.m™>. Les bulles de la solution a 50 g.L"' sont-elles plus petites et plus résistantes au
transfert ? L écart a 1’idéalité du profil gazeux limite-t-il la capacité globale de transfert ?
Nous ne sommes pas en mesure de répondre a ces questions pour le moment. Une mesure in-

situ de la taille des bulles permettrait d’obtenir de premiers éléments de réponse.

Ces résultats nous permettent d'affirmer que la méthode BG+OS est reproductible avec
moins de 3% d’erreur (Tableau 8). La principale limitation de cette méthode semble provenir
de la nécessité de connaitre I'écoulement de la phase gazeuse dispersée, en particulier a forte
puissance dissipée. Cet écoulement, pour e<4000 W.m™, est convenablement représentée par
un écoulement piston; a plus forte puissance dissipée, par contre, I'écoulement du gaz en
solution non-coalescente ne semble pas étre modélisable par les modéles simples considérés

icl.
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II1.2.3. Quantification de Ky a par réoxygénation et modéles simples (MH et MP)

Les modeles simples de la littérature décrivent I’écoulement homogene ou piston de la
phase gaz, avec un flux d’air unidirectionnel, c’est a dire globalement ascendant depuis le
diffuseur vers le ciel gazeux, représenté par le flux Qq sur la Figure 3.

Les modeles MH et MP sont testés ici avec la méthode dynamique de réoxygénation,
d’une part pour sa simplicité expérimentale, et d’autre part parce qu’elle est applicable aussi

bien en eau pure, qu’en milieu ionique, et en milieu biologiquement actif.

I11.2.3.1. Résultats préliminaires
a) Reproductibilité de la mesure expérimentale

L’étude de reproductibilité est réalisée sur quatre réoxygénations, réalisées a plusieurs
jours d’intervalle, dans les conditions suivantes : V=10 L, eau distillée, e=2350 W.m> (c.a.d.
N=600 rpm), Us=0,42 cm.s™" (c.a.d. Q¢=0,9 vvm).

La reproductibilité de la mesure de 1’oxygene dissous lors de la réoxygénation de I’eau

est démontré sur la Figure 19 : I’écart type moyen en chaque point vaut 0,010.

0 o T T T T T T T

0 5 10 15 20 25 30 35 40

Temps, s

Figure 19. Reproductibilité de la mesure de 'oxygéne dissous lors de la réoxygénation du réacteur. Eau

pure, V =10 L, e=2350 W.m? (600 rpm), Us=0,42 cm.s™". 10 mesures sont relevées par seconde.

Remarque. La comparaison des réoxygénations expérimentales de la Figure 19 avec les

réoxygénations calculées numériquement de la Figure 11 fait apparaitre que la précision des
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courbes expérimentales permet difficilement la détermination de valeurs de Ky a supérieures a

1 s par les méthodes dynamiques MH et MP.

b) Justification de la prise en compte de la rétention gazeuse

Il est montré expérimentalement (Figure 20) que pour des faibles vitesses d’agitation,
plus la vitesse d’agitation est ¢élevée, plus la réoxygénation du réacteur est plus rapide. La
tendance s’inverse vers N=700 rpm pour le milieu coalescent (eau distillée) (Figure 20A), et
N=500 rpm pour le milieu non-coalescent (Na,SO,4 50 g.L™") (Figure 20B). Alors que Kia
augmente avec la vitesse d’agitation N (I.2.1.1), et que la vitesse de transfert de I’oxygene
augmente avec Kja, pourquoi le temps nécessaire a la réoxygénation du réacteur n’est-il pas
une fonction croissante de N ? Cette observation nous interroge sur I’effet de 1’aération de
surface, et du volume de gaz dispersé sur la valeur de K a.

Dans les conditions de 1’étude, I’aération de surface ne devrait intervenir qu’a partir de
N=700 rpm (cf. III.2.1) : en milieu coalescent I’inversion de la tendance a lieu a ce moment
la ; en milieu non-coalescent par contre, I’inversion de la tendance a lieu a8 N=500 rpm. La
Figure 21 présente une simulation de la réoxygénation du réacteur, calculée pour une méme
valeur de Kja et pour plusieurs valeurs de Vg. Il apparait que le temps nécessaire a la
réoxygénation du réacteur augmente avec Vg.

Ce résultat pourrait donc aussi expliquer le fait qu’a forte vitesse d’agitation (N>600
rpm) la réoxygénation du réacteur est plus lente en milieu non-coalescent qu’en milieu
coalescent (Figure 20), a cause de I’augmentation de Vg avec la non-coalescence du milieu
(Figure 16B).

La prise en compte du bilan matiére sur la phase gazeuse augmente la complexité du
modele ainsi que sa résolution quand certains auteurs se contentent du seul bilan matiére en
phase liquide. Cependant cette complexité est nécessaire et apparait comme un facteur majeur

de la mod¢lisation en milieu fortement agité.
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Figure 20. Réoxygénations expérimentales en fonction de la vitesse d’agitation (rpm) en milieu
coalescent (A) et non-coalescent (B). V=10 L, Us=0,42 cm.s".
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Figure 21. Réoxygénations simulées par le modéle MP en fonction
du volume de gaz dispersé Vg (L). V =10 L, Us=0,42 cm.s”,

K,a=0,07 s™.

c¢) Confrontation mod¢le - expérience

A faible flux de transfert, les diagrammes de parité (Figure 22A et B) montrent que les

modeles MP et MH sont tous les deux pertinents et équivalents: [’écart entre les

concentrations relatives mesurées par la sonde, X, et les concentrations relatives estimées par

le modéle, Xy, , est inférieur a 10%, et les erreurs ErMP et ErMH sont équivalentes. A flux de

transfert moyen (Figure 22C et D), la pertinence des modéles est moins bonne, surtout en

solution saline, au départ de la réoxygénation, lorsque les concentrations relatives mesurées
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sont inférieures a 0,4. A fort flux de transfert on remarque que les modeles MP et MH tendent

a sous-estimer les concentrations en début de réoxygénation ; le phénoméne s’amplifie en

solution saline et lorsque les conditions de transfert deviennent plus intenses. Cet écart

souligne que I’expérience s’éloigne des hypotheéses de mélange du modele. La sonde étant

placée au niveau de la turbine centrale, on peut supposer que le liquide commence a s’enrichir

autour de la turbine inférieure puis arrive subitement sur la seconde turbine. Il aurait fallu

pour vérifier cela mesurer 1I’oxygeéne dissous simultanément dans les deux étages.
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Figure 22. Confrontation des modéles piston et homogéne avec des expériences de réoxygénation.
Expériences réalisées en milieu coalescent (eau distillée) (A et C) et en milieu non-colescent (Na,SO4
50 g.L'1) (B et D), a faible flux de transfert (A et B) et a flux de transfert moyen (C et D). Les conditions
d’agitation sont rappelées sur les figures ; V=10 L ; Us=0,42 cm.s™. ErMP et ErMH sont les erreurs
relatives des identifications paramétriques réalisées par les modéles MP et MH, respectivement.
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L’écart type sur la valeur de Kya calculée par le modéle MP sur quatre expériences
similaires & celle de la Figure 22C, vaut 0,0026 s, pour une valeur moyenne de Kia de
0,096 s™', soit une erreur de +2,7% ; la convergence ne dépend pas de Iinitialisation, effectuée
sur I’intervalle [0,005 ;1 s™'], car les mémes valeurs de Kya (a 10 s prés) sont obtenues.

A ce stade de I’investigation il apparait que les modéeles MP et MH sont pertinents a
faible vitesse d’agitation et a vitesse d’agitation moyenne en milieu coalescent. Les deux
modeles présentent des erreurs similaires ce qui ne permet pas d’identifier I’écoulement dans

le réacteur ; I’étude se poursuit donc sur les deux modéles.

d) Etude de sensibilité

L’¢étude de sensibilité est réalisée en faisant varier les valeurs du parametre Kpa et des
constantes Vg et ts. L’exemple présenté est représentatif de 1’ensemble des réoxygénations
étudiées et correspond a ’emploi du modele MP pour représenter 1’expérience de la Figure
22C.

Les domaines de variation de Kja et des constantes sont présentés sur le Tableau 11.
Les valeurs utilisées pour la variation des constantes correspondent a des limites

expérimentales réelles.

Tableau 11. Variation des paramétres pour I'étude de sensibilité du modéle MP en milieu coalescent.
V=10 L, e=2350 W.m"™ (600 rpm), Us=0,42 cm.s".

Parameétre Valeur centrale Valeur inférieure Valeur supérieure
Vg, L 0,9 0,7 (-25%) 1,1 (+25%)

Ts, S 0,8 0,6 (-25%) 2 (+250%)
Kia,s' 0,0762 0,053 (-30%) 0,099 (+30%)

La constante de temps de la sonde, ts, varie de 0,8 s (valeur utilisées dans les modé¢les)
a 2 s, soit une augmentation de 250%, a cause de plusieurs effets : le vieillissement de la
sonde, le calcul de I’approximation du premier ordre qui pourrait étre calculée a partir de
I’instant to; au lieu de I’instant to, (Figure 8), la viscosité dans la couche liquide de diffusion
qui peut augmenter en présence de cellules.

La mesure de Vg est précise a 20,1 L pour Vg <0,5 L, et £0,2 L pour Vg > 0,5 L. Vg
est fixé a la valeur lue (0,9 L), mais peut donc se situer sur ’intervalle [0,7 ;1,1] (en L). Nous
avons essay¢ de calculer les valeurs de Vg par identification paramétrique en méme temps que
Kpa: il ressort que les valeurs obtenues correspondent toujours a une des bornes de
I’intervalle de définition de Vg, et que la valeur de la borne (inférieure ou supérieure) peut

étre différente selon le modele utilisé. La valeur de Vg ainsi obtenue n’est donc pas liée a une
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réalité expérimentale ; il nous a donc semblé préférable de fixer la valeur de Vg a la valeur
lue.

La Figure 23 présente 1’é¢tude de sensibilité sous forme graphique: les courbes
continues sont tracées a partir des valeurs centrales, et les courbes discontinues a partir des
bornes des intervalles de définition. Il apparait que K;a est le paramétre le plus sensible, ce
qui nous permet de valider a posteriori la modélisation proposée. En effet, puisque Kya est le

parametre cherché, plus sa sensibilité est forte, plus ’approximation converge vers une valeur

précise.
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Figure 23. Etude de sensibilité du modéle MP. Les valeurs centrales des paramétres sont modifiées
une a une. A sensibilité de Vg ; B sensibilité de t5; C sensibilité de K,a. Eau distillée, V=10 L,
e=2350 W.m™ (600 rpm) ; Us=0,42 cm.s™".

A partir des intervalles de définition de ts et Vg , il est possible de calculer I’erreur de
mesure avec laquelle est évalué la valeur de Kra. Sur ’expérience de la Figure 22C, Kia est

évalué avec une erreur de mesure inférieure a 3%.

111.2.3.2. Valeurs de K a et comparaison avec la littérature

En milieu coalescent (Figure 24A), pour e<4000 W.m™, les évolutions de K;a/Us"* en
fonction de e décrites par les modeles MH et MP, suivent le modele décrit par Eq. 21,
conformément a Linek et coll. (1987). La courbe décrite par le modele MP sur la Figure 24A

pour <4000 W.m™ a pour équation :

K1 a=0,0076¢"°Us"* (117)
et pour le modele MH :
K1 a=0,0015¢"*Us"* (118)
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Figure 24. Comparaison des valeurs de K.a/Us™* obtenues par les modéles MH et MP, en
milieu coalescent (eau distillée) (A) et non-coalescent (Na,SO, 50 g.L'1)(B), avec les
corrélations proposées par Linek et coll. (1987). MP : modéle piston ; MH modéle homogéne.
Tendance pour le modéle homogéne — - —, et piston — - —.

Pour le modele MP, I’exposant a=0,56 est proche de la valeur 0,6 obtenue par Linek
et al. (1987). Par contre, le coefficient  identifié pour notre réacteur est 1,5 fois plus grand
que celui de Linek. Le méme facteur 1,5 a été identifi¢ précédemment en milieu non-
coalescent (III.2.2), argumenté par l’influence de la configuration du réacteur et de sa

géométrie sur y, et de I’influence de la température.
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Pour ¢>4000 W.m>, les valeurs de K;a chutent. La puissance dissipée correspondant a
la valeur de N mesurée précédemment (II1.2.1) (avec Ng=700 rpm et Us=0,42 cm.s”', soit
e=3600 W.m™) permet 1’établissement de deux zones (séparées par le trait pointillé) selon
I’existence (pour €>3600 W.m™) ou non (pour e<3600 W.m™) d’entrainement de surface. Il
semble donc que I’entrainement de surface soit une explication possible a la chute des valeurs

de Ky a pour e>4000 W.m™ : de part le dégazage a ’azote avant la réoxygénation, le potentiel

de transfert entre le ciel et le liquide est toujours négatif (y"ofg Voo (0), le gaz entrainé a partir

du ciel s’enrichit donc au contact du liquide, et réduit alors la vitesse apparente de la
réoxygénation. (Pour e>4000 W.m™ les courbes de réoxygénation présentent les
caractéristiques de celle présentée sur la Figure 25.)

En milieu non-coalescent, le décalage entre les pentes mesurées par les modeles MH et
MP et Eq. 112 a lieu pour e>1000 W.m™ (Figure 24B). La divergence pour le modéle MP est
telle que les Kra estimés a forte puissance dissipée deviennent inférieurs a ceux estimés dans
I’eau, ce qui est aberrant. L’aération de surface peut difficilement expliquer 1’écart a la
tendance de référence car la divergence est déja trés prononcée alors que 1’aération de surface
est négligeable. Le phénomene observé est peut-étre 1’effet d’une rétention gazeuse résiduelle,

modélisée ultérieurement.

Dans nos conditions opératoires les modeles MH et MP permettent de dégager
I’évolution de K;a en milieu coalescent pour e<4000 W.m™. Par contre les modéles MH et
MP ne sont pas adaptés au calcul de K;a en présence d’entrainement de surface, ni au calcul
de Kra en milieu non-coalescent.

Remarques. La condition sur la constante de temps de la sonde ts < 14 (Ruchti et coll.,
1981) nécessaire pour la détermination de Kra par la méthode dynamique de réoxygénation
est respectée (Figure 10), puisque ts = 0,8 s et que la valeur minimale de t4 vaut 1 s (mesurée
en milieu non-coalescent pour la valeur maximale de Kya: 1 s™ pour e=35500 W.m™). D'autre
part les valeurs de ts et Tp €étant proches, la prise en compte de la dynamique de la sonde dans
les modeles est justifié. De méme, en solution non-coalescente, 1'obtention de valeurs telles

que Tg > T4 justifie la considération de la dynamique de la phase gazeuse dans les mode¢les.
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I11.2.4. Quantification de Ky a par réoxygénation et modéles considérant I’entrainement
de surface
111.2.4.1. Pertinence des modeles considérant I’entrainement de surface
I1 apparait que les modeles ME2 et ME3 ne sont pas exploitables mathématiquement a

cause du trop grand nombre de paramétres inconnus ; ils sont donc abandonnés.

Sur la Figure 25, les courbes MP, MP50% et MES représentent les fonctions X(t)

calculées par les modeles de mémes noms en minimisant I’erreur Er entre la courbe théorique
et la courbe expérimentale. Le modéle MP50% est issu du modele MP en minimisant 1’erreur

ErMP sur I’intervalle X €[0;0,5] au lieu de X €[0;0,95]. La courbe MES5ciel qui représente
la fonction y.(t), la concentration relative en oxygene dans le ciel gazeux, est calculée par le

modele MES a partir de Eq. 102. La réoxygénation expérimentale dont la courbe
représentative est portée sur la Figure 25 est influencée de maniére caractéristique par

I’aération de surface : pour t €[0;20s] la courbe de réoxygénation peut étre modélisée par un

second ordre, représenté¢ par la courbe MP50%, puis elle présente une rupture (ici vers
t=25 s). Par rapport & un second ordre (représenté par les courbes MP50% ou MP), la
saturation est atteinte expérimentalement avec un retard, qui correspond au temps nécessaire
permettant la saturation simultanée du liquide et du ciel en interaction avec lui.

Sur la Figure 25 le modele MP ne représente pas I’expérience et sous-estime la valeur
de Ky a (on obtient K;a=0,04 s™). Il est possible que le méme modéle utilisé sur la premiére
partie de la réoxygénation, MP50%, prédise correctement la valeur de Kia (on obtient
Kia=0,32 s™'). Mais un modéle prenant en compte ’aération de surface, comme le modéle
MES, est plus intéressant car il renseigne sur les deux types de transfert : d’une part entre le

gaz du diffuseur et le liquide, d’autre part entre le ciel gazeux et le liquide.
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Figure 25. Influence de la concentration en oxygéne dans le ciel gazeux lors d’une réoxygénation
avec entrainement de surface. Comparaison entre une courbe expérimentale et les modeles MP et
MES5. V. =10 L, eau distillée, N=1000 rpm, Q¢=0,0485 L.s", Vg=1,4 L, Vc=11,4 L.

La Figure 26 compare pour des conditions opératoires fixées (e=10100 W.m™ ;
Us=0,42 cm.s™) la pertinence des modéles prenant en compte ’entrainement de surface, sur
milieu coalescent (Figure 26A et B) et sur milieu non-coalescent (Figure 26C et D). Les
modeles MP et MH sont reportés a titre de comparaison. Les graphes A et C présentent les
modeles pour lesquels 1’écoulement du gaz du diffuseur est de type homogene ; les graphes B

et D les modeles pour lesquels I’écoulement du gaz du diffuseur est de type piston.
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Figure 26. Pertinence des modéles d’entrainement de surface pour la modélisation d'une
réoxygénation. Milieu coalescent (eau) (A, B) et milieu non-coalescent (Na,SO, 50 g.L”") (C, D).
Modeéles de type homogénes (A, C) et de type piston (B, D). V,=10 L, e=10100 W.m™ (soit N=1000
rpm), Us=0,42 cm.s™".

Il apparait que les modeles prenant en compte I’entrailnement de surface sont plus
proches des réoxygénations expérimentales que les modeles MH et MP. Ceci est confirmé par
la lecture des erreurs de minimisation Er (Eq. 81) entre courbe expérimentale et courbe
théorique, reportées sur le Tableau 12 pour le milieu coalescent et le Tableau 13 pour le
milieu non-coalescent. Cependant ces erreurs sont 4 a 12 fois supérieures en milieu non-
coalescent qu’en milieu coalescent.

En milieu coalescent, les erreurs ErME4 et ErMES sont 12 et 17 fois plus grandes que

I’erreur ErMEI ; elles sont 4 fois plus grandes en milieu non-coalescent : le modéle ME1
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proposant I’homogénéit¢ du gaz du diffuseur semble donc mieux représenter les
réoxygénations que les modeles ME4 et MES de type piston.

Le Tableau 12 et le Tableau 13 rapportent également les parameétres des
I’identifications paramétriques. Les bornes des intervalles de définition de chaque parameétre
sont des valeurs extrémes de la littérature ; elles sont rapportées dans la premiére ligne du
tableau (par exemple la valeur de Kja permettant de minimiser 1’écart entre la courbe
théorique et la courbe expérimentale, c'est-a-dire de minimiser la valeur de 1’erreur ErMP, est

recherchée sur I’intervalle [0,01 5™ ; 2 s7']).

Tableau 12. Parameétres et erreurs relatives des modéles présentés pour le milieu
coalescent (Figure 26A et B). V=10 L, e=10100 W.m™, Us=0,42 cm.s™, V5=1,25 L,
Vc=11,55 L. K a exprimés en s™. Er erreur relative de la minimisation entre théorie et
expérience (Eqg. 81).

Modéle  0,01<Kja<2 0,01<Kja<2 0,01<K;a.<l 0,01<Q./Q.<l,5 Er
MP 0,1042 ; ; - 0,0013
MH 0,2313 - ; - 0,0038
ME1 0,3084 ; . 0,13 0,00007
ME4 0,1558 ; . 0,38 0,00087
MES - 0,156 0,0262 - 0,0012

Tableau 13. Paramétres et erreurs relatives des modéles présentés pour le milieu non-
coalescent (Figure 26C et D). V=10 L, e=10100 W.m”, Us=0,42 cm.s™, V5=2,8 L,
V=10 L. K, a exprimés en s, Er erreur relative de la minimisation entre théorie et
expérience (Eqg. 81).

Modéle  0,01<K;a<2 0,01<Kpa;<2 0,01<Kpa.<l 0,01<Q./Qs<1,5 Er
MP 0,0566 - - - 0,013
MH 0,1482 . - - 0,0043
MEI 0,2196 - - 0,19 0,00099
ME4 0,103 - - 0,78 0,004
MES5 - 0,1455 0,0593 - 0,0042

Le modele ME4 donne des valeurs de Kpa trés petites par rapport a la littérature
(Eq. 111 ; Eq. 112). D’autre part les valeurs du rapport Q./Qq entre le flux entrainé et le flux
diffusé semblent trés €élevées par rapport aux travaux de Veljkovi¢ et Skala (1989). Le modele
ME4 n’est donc par retenu.

Les mod¢les ME1 et MES semblent donner des valeurs cohérentes avec la littérature,
bien que tres différentes et difficilement comparables entre elles. A ce stade de I’investigation,

les modeles ME1 et MES sont donc retenus pour étre comparés entre eux et avec la littérature.
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111.2.4.2.Valeurs de K a et comparaison avec la littérature
Nous présenterons consécutivement
- les résultats en milieu coalescent
- les résultats en milieu non-coalescent, dans une configuration de réacteur a deux ou trois

turbines, et en ajoutant la prise en compte dans le modele de la rétention gazeuse permanente.

a) Milieu coalescent

En milieu coalescent, les expériences de réoxygénation ayant servies a 1’établissement
de la Figure 24A sont ici réexploitées par les modéles prenant en compte 1’entrailnement de
surface ; les valeurs de KLa/USO’4 ainsi obtenues sont présentées sur la Figure 27 en fonction
de e. Les corrélations obtenues pour e<4000 W.m™ sur la Figure 24A par le modéle MP
(Eq. 117) et par le modéle MH (Eq. 118) sont extrapolées pour ¢>4000 W.m> sur la

Figure 27 ; le domaine d’extrapolation est représenté en trait pointillé.

142



Modélisations et Etudes Expérimentales

10

Sans entrainement! Avec entrainement A
: . modeles homogeénes
| .,
| < X
! A *x ME1
[ © MH30%
© | L
"o ? ‘*
3 5
E |
<" 14 !
S |
(7)) |
2 |
® [
- |
x |
|
|
|
|
|
|
|
!
0.1 ‘ ‘
100 1000 10000 100000
e, Wm?
10
| B
n | ~ N .
Sans entrainement | Avec entrainement modeéles pistons
|
i x x ME5
| 4 MP30%
| A
«© | B
o |
e :
3 >
£ X
<7 14 ;
Ow 1P
) Eq. 119 !
® [
- |
x |
|
|
|
Eq. 117 !
|
!
0.1 ‘ ‘
100 1000 10000 100000
e, w.m?

Figure 27. Comparaison des valeurs de K a obtenues par les modéles d’entrainement de
surface en milieu coalescent avec les valeurs obtenues sans entrainement de surface a
faible puissance dissipée. A modéles de type homogéene, B modéles de type piston.

Les valeurs de Kja obtenues par les modeles prenant en compte ’entrainement de

surface (ME1 et MES) et par la modélisation de la réponse initiale (MH30% et MP30%)

suivent les corrélations établies a faible puissance dissipée (Eq.

117 et Eq. 118).

ontrairement aux modélisations qui ne prennent pas en compte I’entrainement de surface
Cont t délisat t te I’ent td face,

présentées Figure 24A, la décroissance des valeurs de Kia a forte puissance dissipée n’est

plus observée.
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Cependant, 1’évolution en fonction de e des valeurs de K a/Us™* calculées par les
modeles de type homogene (Figure 27A) et le modele MP30% (Figure 27B) présente une
rupture vers e=4000 W.m>. Par contre, les valeurs de Kraq identifiées par le modele MES
évoluent uniformément en fonction de e et peuvent étre représentés par 1’équation (R*=0,98) :

K1 ag=0,0059¢"%*Us"* (119)
La littérature ne fait pas état d’une telle relation pour Kya4, mais nous avons la conviction que
cette équation établie sans entrainement de surface et a faible puissance dissipée, peut étre
utilisée pour le Ky a du diffuseur, et continue d’étre valable a forte puissance dissipée.

Les erreurs ErMEI et ErMES sont présentées sur la Figure 28 en comparaison avec les
erreurs des modéles ne considérant pas I’aération de surface. Pour e>4000 W.m™, c'est-a-dire
en présence d’entrainement de surface, les erreurs obtenues par les modeles ME sont au moins
10 fois inférieures a celles des modeles MH et MP, et inférieures ou similaires a celles des
modeles basés sur la réponse initiale. Il apparait que les erreurs obtenues par les modeles de
types homogene, ErMH30% et ErME]1, sont plus petites que celles obtenues par les modeles
de type piston, ErtMP30% et ErMES5.
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0.01 | 0.01 |
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0.0001 {1 —e—ErMH 0.0001 {—a—ErMP
—a ErMH30% A — A ErMP30% 5
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Figure 28. Comparaison des écarts relatifs entre les courbes de réoxygénation expérimentales et les
courbes obtenues par les modéles de type homogéne (A) et piston (B) en milieu coalescent.

La Figure 29 compare les paramétres d’aération de surface des modeles ME1 (Q./Qq)
et MES (Kra./Krag) aux résultats de Veljkovi¢ et coll. (1991) (1 tRu; dr=0,2 m). Les
parametres d’aération de surface sont présentés en fonction de e et Us qui sont les paramétres
les plus influents sur I’aération de surface. Pour les deux modeles on note une similitude de
I’évolution du paramétre d’entrainement de surface : il augmente surtout a partir de la vitesse
d’entrainement critique vers e=4000 W.m>, et diminue avec le flux d’aération. Cette

évolution est en accord avec la littérature (les différences peuvent étre imputées aux
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différences de configuration), ce qui valide I’estimation du parameétre Q. calculé par le modele
MEI, et qui donne au parametre K a., introduit dans le modéle MES, un sens cohérent avec le

phénoméne d’aération de surface.
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Figure 29. Comparaison des paramétres d’aération de surface en milieu coalescent
avec les courbes de Veljkovi¢ et coll. (1991), en fonction de la vitesse superficielle
d'aération Us (m.s™). V=10 L.

Il peut étre remarqué que les valeurs de Kya obtenues par le modéle MP (Figure 24A)
auraient été mieux corrélées par la relation :

K1 2=0,0028¢""Us"®* (120)
pour laquelle R?=0,99, que par Eq. 117, pour laquelle R*=0,88. Cependant, les valeurs de
Kia/Us™ calculées par le modéle MP et qui étaient situées en dessous de Eq. 117 pour
e<4000 W.m" sur la Figure 24A ont été mesurées a faible flux d’aération (Us=0,0014 m.s™),
alors que les valeurs situées au dessus de Eq. 117 ont ¢ét¢ mesurées a fort flux d’aération
(Us=0,0042 m.s'l). Les valeurs de KLa@l/UsO’4 calculées pour e<4000 W.m> par le modele
MES sont maintenant parfaitement corrélées par Eq. 119. On remarque alors que les
réoxygénations réalisées a Us=0,0014 m.s™', la valeur du paramétre d’aération de surface est
plus élevée que pour les réoxygénations correspondant a Us=0,0042 m.s” (Figure 29). Les
modeles d’entrainement de surface signalent donc la présence d’aération de surface par
diffusion a travers la surface libre du liquide a faible puissance dissipée. Ce phénomene est

souvent ignoré dans la littérature, en particulier parce que I’utilisation d’un modéle de
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transfert simple couplé a une corrélation trés flexible telle que Eq. 120, masque une non-

idéalité, présenté Figure 24 A, qui signale I’aération de surface.

Le choix du modéle d’entrainement de surface en condition d’aération simultanée par
le diffuseur repose sur trois points: pour chaque réoxygénation 1’écart entre la courbe
expérimentale et la courbe du modéle est minimum ; ’ensemble des valeurs du Kia du
diffuseur suit la relation Eq. 21 établie en ’absence d’entrainement de surface ; le paramétre
d’entrainement de surface correspond aux relations décrites dans la littérature. Pour toutes ces

raisons, le modéles MES est choisit dans la suite de I’étude en milieu coalescent.

b) Milieu non-coalescent

En milieu non-coalescent, les expériences de réoxygénation ayant servies a
I’établissement de la Figure 24B sont ici réexploitées par les modeles prenant en compte
I’entrainement de surface ; les valeurs de K a/Us™* ainsi obtenues sont présentées sur la
Figure 30 en fonction de e. Les équations obtenues pour 1000<e<4000 W.m™ sur la Figure 18
par le modele MP (courbe BG+OS_MP, Eq. 115) et par le modéle MH (courbe BG+OS MH,
Eq. 116) sont extrapolées pour e<900 W.m™ et e>4000 W.m™ sur la Figure 30 ; le domaine
d’extrapolation est représenté en trait pointillé.

Par rapport a la Figure 24B, la déviation des valeurs de Kya par rapport a Eq. 21 a
forte puissance dissipée est légérement corrigée pour e<4000 W.m™, surtout pour le modéle
piston, mais cette tendance existe encore largement pour ¢>4000 W.m™ : les valeurs de K;a
calculées sont jusqu’a plus de 10 fois plus petites que I’extrapolation a forte puissance

dissipée de Eq. 115 et Eq. 116.
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Figure 30. Comparaison des valeurs de K a obtenues par les modéles d’entrainement de
surface en milieu non-coalescent avec les valeurs obtenues sans entrainement de surface
a faible puissance dissipée. A modéles de type homogéne, B modeéles de type piston.

ErME1 et ErMES (Figure 31) sont globalement plus élevées que les erreurs mesurées

en milieu coalescent. Bien que les erreurs des modeles de type homogeéne (Figure 31A) soient

globalement trés faibles, ces modeles ne sont pas représentatifs du phénomene d’entrainement

de surface en présence d’aération par le diffuseur car 1’évolution de Kya en fonction de e est

en désaccord avec la littérature (Eq. 21). Contrairement au milieu coalescent, les parametres
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d’entrainement de surface (Figure 32) ont tendance a diminuer & partir de e=10000 W.m™ :
cette diminution est envisageable a forte puissance dissipée a cause de 1’augmentation de la

hauteur de phase dispersée plus de 15 cm au dessus de la turbine, ce qui limite I’entrainement

de surface.
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Figure 31. Comparaison des écarts relatifs entre les courbes de réoxygénation expérimentales et les
courbes obtenues par les modeles de type homogéne (A) et piston (B) en milieu non-coalescent.
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Figure 32. Parameétres d’aération de surface en milieu non-coalescent en fonction de la
vitesse superficielle d’aération Us (cm.s™). V=10 L.
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¢) Modification de I’entrainement de surface par I’ajout d’une troisi¢éme turbine

Sur la Figure 33 les paramétres Kia et Q./Qq calculés par le modele MEI sont
comparés pour deux et trois turbines Rushton, en milieu non-coalescent (Na;SO4 50 g.L ™,
V=10 L). Il a été vu que le modéle MEI ne donne pas satisfaction en milieu non-coalescent,
cependant 1’étude de la Figure 33 permet de pointer une tendance générale : 1’ajout d’une
troisieme turbine favorise toujours 1’aération de surface, méme si la turbine supérieure ne
plonge pas dans le liquide, comme c’est le cas pour e<10000 W.m™. Sur la Figure 33 le
rapport Q./Qq augmente avec le nombre de turbines méme en I’absence d’entrailnement de
surface ; les courbes de réoxygénation (non-montré¢) atteignent toujours la saturation plus
rapidement en présence de deux turbines qu’en présence de trois turbines. D’autre part, alors
que le rapport Q./Qq décroit avec e en présence de deux turbines, il croit avec e en présence
de trois turbines. Il est possible qu’en présence de deux turbines 1’entrainement de surface
diminue a forte puissance dissipée a cause du tres fort volume de gaz dispersé : pour la plus
forte valeur de puissance dissipée sur la Figure 33, avec un volume de gaz dispersé de 4 L, la
surface libre se trouve a 19 cm au dessus de la turbine, I’effet de pompage du ciel par la
turbine est donc considérablement réduit. Avec trois turbines, le volume de gaz dispersé est
plus élevé (6 L), mais la distance entre la turbine et la surface libre est réduite (9 cm), et donc

I’effet de pompage du ciel est plus fort.
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3 turbines
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Figure 33. Modification du transfert par I'ajout d’'une troisiéme turbine. Détermination
par le modéle ME1. Na,SO, 50 g.L”", V=10 L, Us=0,42 cm.s™".
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d) Prise en compte de la rétention gazeuse permanente

Il est supposé a ce niveau que le décalage entre les valeurs de Kja obtenues en milieu
non-coalescent par le modéle MP et la courbe décrite par Eq. 115 est dii d’une part a la
présence d’entrainement de surface —ce transfert a été pris en compte en modifiant le modele
MP pour le modéle ME5S— et d’autre part a la présence d’une rétention gazeuse permanente
formée de microbulles.

Les modéles MP+mb et MES5+mb découlent respectivement des modéles MP et MES,
et prennent en compte la présence de microbulles pour la détermination de Kya. A ’opposé,
les valeurs de Kja obtenues par la méthode BG+OS sont indépendantes de la présence de
microbulles, car c'est une méthode statique (I.2.1.3). Les valeurs de Kja obtenues par
I’ensemble des modéles sont comparées sur la Figure 34. Comme sur la Figure 30, la courbe
décrite par Eq. 115 est extrapolée sur I’ensemble des valeurs de e.

Le modele MP+mb donne des valeurs de Kpa (déterminées par une méthode
dynamique) proches de celles corrélées par Eq. 115 (modele MP, méthode BG+OS). Cette
similitude entre les deux situations est attendue : la prise en compte de la rétention gazeuse
permanente corrige la méthode dynamique pour retrouver les résultats obtenus par la méthode
statique (Vasconcelos et Alves, 1991).

Par contre, le modéle d’entrainement MES5+mb donne les mémes valeurs de K;a que
le modele MP+mb en estimant Kja. au minimum de son intervalle de définition, ce qui
simplifie le modele ME5+mb en le modéle MP+mb. Contrairement aux erreurs obtenues sans
tenir compte des microbulles (Figure 31B), les erreurs ErtMP+mb et ErMES+mb sont trés
faibles, toujours inférieures a 10~.

La courbe décrite par Eq. 115 n’est pas atteignable par le modéle MES5+mb. Il a été
démontré par ailleurs que si la méthode BG+OS ne permet pas non plus d'atteindre les valeurs
corrélées par Eq. 115 pour e>4000 W.m™, ce n’est pas faute d’ignorer I’entrainement de
surface, car dans ce cas I’entrainement de surface augmente les valeurs déja affichées. Il
semble donc que le profil gazeux en milieu non-coalescent soit trés complexe et qu’une
modélisation plus fine soit nécessaire. Les mémes conclusions sont obtenues en étudiant les
modeles de type homogéne (MH+mb, ME1+mb, comparés avec la courbe BG+OS_MH).

Par analogie avec le milieu coalescent, Eq. 115 établie en supposant un écoulement
piston du gaz est extrapolée sur I’ensemble des puissances dissipées utilisées pour décrire

I’évolution de K;a en milieu non-coalescent.
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Figure 34. Correction du modeéle MP par la prise en compte des microbulles.
— - —tendance décrite par le modéle BG+OS_MP pour e>4000 w.m>.

I11.2.5. Synthése et conclusions

Les travaux préliminaires, nécessaires a I’étude du transfert d’oxygeéne dans le
réacteur, ont permis d’établir :
»La puissance dissipée dans le liquide aéré, agité par deux ou trois turbines Rushton, peut
étre calculée par la relation de Hughmark (1980) en prenant pour nombre de puissance total
pour les trois turbines Np=10.
»L’étude des fortes puissances dissipées révele I’existence :

- d’une vitesse critique d’entrainement de surface (Veljkovi¢ et coll., 1991) : Ng=700
rpm, soit e=3650 W.m™ (pour Vi =10 L).

- une hauteur de liquide au dessus de la turbine la plus haute a partir de laquelle
I’entrailnement de surface devient inexistant dans les conditions d’agitation
considérées : 19 cm pour une solution Na,SO4 50 g.L'l.

»Dans les milieux de référence, la rétention gazeuse ¢ augmente avec la force ionique de la
solution, et s’exprime en fonction de la puissance dissipée, par analogie avec la modélisation
de Kya (Linek et coll., 1987), selon une relation du type :

e=ye"Us™*

ou y et o dépendent de la force ionique du milieu.
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La quantification du coefficient de transfert K;a en milieux minéraux de références a
été entreprise en milieux coalescent et non-coalescent sur la gamme de puissance dissipée
e€[300 ; 35000 W.m™]. Les résultats sont comparés a Eq. 21 : KLaZ)(e°°UsB (Linek et coll.,
1987). Au regard des expériences réalisées, il apparait que :

»La méthode statique BG+OS ne permet la quantification de Kia que sur les milieux non-
coalescents : les valeurs obtenues sont cohérentes avec Eq. 21 pour <4000 W.m™, mais pour
e>4000 W.m™ les valeurs obtenues décroissent avec e.

»La méthode dynamique de réoxygénation est testée avec les modéles MH et MP : les
valeurs de Kiya obtenues sont cohérentes avec Eq. 21 en milieu coalescent uniquement, pour
e<4000 W.m™ ; pour e>4000 W.m™ les valeurs obtenues décroissent avec e.

»Parmi les 5 modeles prenant en compte I’entrainement de surface, seul le modele MES est
capable d’estimer correctement Ky a sur toute la gamme de puissance dissipée, mais seulement
en milieu coalescent. En milieu non-coalescent I’écart entre les valeurs obtenues et Eq. 21
pourrait s’expliquer par la présence de microbulles qui n’est pas prise en compte par le
modele. La présence des microbulles a été modélisée mais 1’identification paramétrique
échoue a cause de la difficulté d’obtention des données expérimentales, comme le volume

total occupé par les microbulles.

En conclusion, les méthodes qui estiment des valeurs de K;a en accord avec la
littérature (Eq. 21) sont rappelées dans le Tableau 14, selon la coalescence ou non du milieu,
et le niveau de puissance dissipée.

Dans la littérature le domaine e<[4000 ; 35000 W.m™] étant peu exploré, il a été
possible de comparer nos résultats avec ceux de Linek et coll. (1987) en supposant qu’ils
étaient extrapolables sur le domaine e€[3000 ; 35000 W.m™]. Il ressort que les modéles
utilisant I’écoulement piston du gaz sont plus proches des travaux de Linek et coll. (1987) que
ceux considérant la phase gazeuse homogéne. Dans la suite de 1’étude les modéles suivants
seront donc utilisés pour décrire Kya :

— pour le milieu coalescent, Eq. 119 : K;a4=0,0059¢"%*Us** (régression des valeurs obtenues
par le modele MES).
— pour le milieu non-coalescent, Eq. 115 : K a=0,0022¢""*Us** (régression des valeurs

obtenues par le modéle MP avec la méthode BG+OS), extrapolée pour ¢>4000 W.m™.
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Tableau 14. Récapitulatif des modéles et méthodes expérimentales qui estiment des valeurs de K,a
en accord avec Eq. 21. + / - : estimation respectivement en accord ou en désaccord avec Eq. 21. Si
nécessaire une distinction est faite entre les faibles puissances dissipées (e<4000 W.m’3) dans la
partie gauche de la case et les fortes puissances dissipées (€>4000 W.m'3) dans la partie droite de la
case. Les méthodes expérimentales sont (R) la réoxygénation et (BG+OS) le bilan gazeux avec
oxydation par le sulfite.

MH MP MES5
Milieu coalescent (R) + - + - +
Milieu non-coalescent + i + . + }
(R et BG+OS) (BG+OS) (BG+OS) (R)

La difficulté a estimer correctement Kia souligne que le modéle de I’écoulement
gazeux en réacteur multiturbine est trés complexe, et d’autant plus complexe que le milieu est
non-coalescent et que la puissance dissipée est forte. En milieu coalescent le modele MES est
adopté car il représente suffisamment bien la situation pratique ; un modele plus satisfaisant
mécanistiquement et qui s’approcherait plus de la réalit¢ hydrodynamique, introduirait un
nombre de parametres élevés auxquels il serait difficile dans nos conditions expérimentales

minimales d’assigner une valeur.
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II1.3. Quantification du transfert en réacteur en condition de culture
microbienne

Dans ce chapitre, le transfert d’oxygene est étudié en présence de réaction biologique.
L’analyse s’appuie sur la comparaison avec les résultats obtenus dans le chapitre précédent
sur milieux minéraux afin de dégager I’impact des cellules —considérées en tant que phase
solide réactive— sur le transfert. Les propriétés physico-chimiques du milieu (viscosité,
composition...) et leurs évolutions tiennent un réle clé dans cette analyse. De ces propriétés
dépendent les phénomenes de coalescence, les diametres de bulles, et la composition des
interfaces. Parallélement a ces phénomenes physiques, 1’activité biologique des cellules
(consommation d’oxygene, excrétion de molécules...) interfére aussi avec le transfert
d’oxygene.

S. cerevisiae et E. coli sont utilisés comme microorganismes modeéles. Des cultures
d’A. niger sont proposées en complément afin d’intégrer les modifications rhéologiques du
mot sur le transfert d’oxygene. Notre investigation se base sur 6 cultures d’E. coli (réalisées
par J.-L. Uribelarrea), 3 cultures de S. cerevisiae (réalisées par par L. Faure), et 3 cultures d’A.
niger (réalisées a DSM-Delft).

Les coefficients de transfert d’oxygene calculés en ligne, Kr, sont interprétés par
rapport a la dynamique microbienne et I’évolution des propriétés des milieux biologiques en

vue de proposer une modélisation de Kr.

I11.3.1. Cultures de microorganismes en condition de forte productivité

Pour mettre en avant ’influence de la réaction biologique sur le transfert d’oxygene,
les résultats de trois cultures en mode fed-batch, représentatives de cultures "non visqueuses"
a fort flux de transfert d’oxygene, sont ici détaillées : deux cultures d’E. coli, désignées A et
B, présentées Figure 35 et Figure 36, respectivement, et une culture de S. cerevisiae, désignée

S. cerevisiae G, présentée Figure 37.

111.3.1.1. Cinétiques microbiennes

Les hautes densités cellulaires sont obtenues dans une stratégie en plusieurs étapes.
Dans la premicre étape, nommée phase 1, le taux de croissance est €élevé, ceci jusqu'a ce que
la concentration cellulaire X atteigne 30 ou 40 gys.L”'. A ce moment, la capacité de transfert
du bioréacteur devient limitante car les parametres de contrdle du transfert, la vitesse

d’agitation et le flux d’aération, sont a leur niveau maximum alors que I’oxygene dissous dO,
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atteint la concentration critique en dessous de laquelle 1’oxygeéne est limitant pour la
croissance. Dans la seconde étape, nommée phase 2, ou bien une limitation en substrat (E. coli
A, S. cerevisiae E) ou bien une baisse de température (E. coli B) est utilisée pour ralentir le
métabolisme et donc réduire la consommation volumique d’oxygene qop, ce qui permet de
retrouver une concentration en oxygene supérieure a la concentration critique, et finalement
de poursuivre la croissance cellulaire jusqu’aux hautes concentrations, mais a un taux de
croissance réduit par rapport a la phase 1.

Les valeurs maximales des concentrations cellulaires X, des consommations
volumiques d’oxygene qop, et des coefficients de transfert d’oxygene Kr obtenues dans nos
cultures sont indiquées dans le Tableau 15. En comparaison des travaux de la littérature sur le
transfert d’oxygeéne en condition de culture cellulaire (Tableau 4), les valeurs obtenues ici
sont 5 a 10 fois supérieures. Seuls Castan et coll. (2002) considérent le transfert d’oxygene
dans des conditions proches des notres —mais sans que ce soit 1’objet de leur étude— c'est-a-
dire pour une concentration maximum en biomasse de 80 gus.L”' et une consommation
volumique d’oxygéne maximum de 0,35 mol.L".h" (estimée & partir des travaux des auteurs
en prenant pour taux de conversion de I’oxygeéne en biomasse 1 g O,/gums et en négligeant
I’énergie de maintenance). Notre étude de transfert s’inscrit donc en conditions de haute
concentration cellulaire et de fort flux de transfert. De plus, les travaux présentés sont menés
dans la dynamique des cultures fed-batch alors que la littérature préfére les systémes continus

et détachés de toute condition de culture.

Tableau 15. Résultats expérimentaux : valeurs maximales
de X, goz et Ky. Cultures réalisées en mode fed-batch.

Culture X, Jo2, KT,
ng.L'1 mol.L"'.h"! st
E.coli A 52 0,38 0,70
E.coliB 64 0,60 1,18
E. coli C 32 0,30 0,66
E.coliD 81 0,5 0,85
E.coliE 78 0,42 0,81
E.coli F 69 0,45 0,87
S. cerevisiae G 55 0,35 0,75
S. cerevisiae H 75 0,16 0,47
S. cerevisiae I 50 0,18 0,38
A. nigerJ 40 0,06 0,22

La phase 1 de la culture E. coli A (Figure 35a) dure 7 heures pendant lesquelles la
biomasse croit avec un taux de croissance p compris entre 0,5 et 0,65 h™' de 0,7 4 34 gus.L™.

La consommation volumique d’oxygeéne qo; atteint alors 0,38 mol.L™".h™" et "oxygéne dissous

155



Modélisations et Etudes Expérimentales

dO; est proche de la concentration critique de 5% (Figure 35d). La phase 2 est initiée a t=7 h
en réduisant 1’alimentation en substrat. L’alimentation en substrat est ensuite limitée et
augmentée de facon exponentielle (Figure 35b); le taux de croissance vaut alors 0,25 h™'.

Pendant toute la culture le quotient respiratoire QR vaut 1,0540,03.

La culture E. coli B (Figure 36) est similaire a la culture E. coli A, mais la phase 1
s’étend sur 8 h au cours desquelles la biomasse croit de 2,4 a 58 gus.L” et qo, atteint 0,60
mol.L™.h™". La phase 2 est provoquée par une baisse de température de 37°C a 27°C : le taux
de croissance est alors compris entre 0,15 et 0,25 h'.

La masse d’¢thanol dans le milieu (Figure 36d) est utilisée comme indicateur
biologique de la limitation en oxygene (Vollbrecht, 1982). La concentration en acide acétique
a également ¢ét¢ mesurée (sa production atteint 15 g en fin d’expérience) mais sa
reconsommation privilégiée en condition de limitation par le substrat interfére avec son
emploi comme indicateur. Entre t=7,5 et t=8 h, d0, atteint 5%, et parallélement la masse
d’éthanol dans le réacteur passe de la limite de détectabilité (correspondant a 1,5 g) a 2,5 g.
La faible quantité de co-métabolites traduit 1’orientation majoritaire du flux de carbone vers la
biomasse. Cette production est relativement basse (Neidhardt et coll., 1990) et atteste de la
maitrise de 1’aération pour maintenir globalement une production non-limitée en oxygene. En
particulier les cultures d’E. coli sont conduites a des concentrations en oxygéne dissous
inférieures a 20% sans réduction apparente ni du taux de croissance, ni de la productivité
volumique de biomasse qx, alors que certains auteurs (Konstantinov et coll. (1990), Castan et
coll. (2002)) observent des limitations en oxygene pour des valeurs de dO; inférieures a 20%
(a une pression de travail de 1 atm).

Remarque. La sonde a oxygene étant située en bas du réacteur, on peut supposer que la
concentration en oxygene dissous dans la phase dispersée située dans le haut du réacteur est
inférieure a celle mesurée par la sonde, le gaz s’appauvrissant en oxygene lors de son
déplacement le long de 1’axe du réacteur. Il semble cependant que ce gradient axial soit faible,
car méme lorsque dO; atteint 5% (a t=5,8 h et t=8h) (Figure 36d) la production d’éthanol reste

nulle ou faible.

Le taux de croissance de la culture S. cerevisiae G (Figure 37), compris entre 0,2 et
0,25 h™' durant la phase 1, est inférieur a celui des cultures d’E. coli. Durant cette phase qui se
termine & t=14,5 h, la concentration en biomasse augmente de 2 4 46 gys.L™ et qo, atteint
0,35 mol.L".h"'". La phase 2 est initiée par une limitation en substrat. Pendant toute la culture,

QR est égal a 1,08+0,03.
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Figure 35 : Culture fed-batch de E. coli (culture A).

a) Croissance cellulaire : taux de croissance p ; productivité volumique de biomasse qx ; concentration
en biomasse X (gramme de cellules séches par litre de suspension) ; consommation volumique
d’oxygene qo2; quotient respiratoire QR.
b) Alimentation : débits en solution de sels et en solution de substrat (glucose) ; volume total de la
suspension V.

c) Parameétres d’aération : vitesse superficielle de I'air Us ; puissance dissipée e. T=37°C ; P=0,5 bar.

d) Transfert d’oxygéne
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pourcentage d’oxygene dans le flux gazeux en sortie de réacteur O, out. La ligne mixte représente la
concentration critique en oxygéne (5%).
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Figure 36 : Culture fed-batch de E. coli (culture B).

a) Croissance cellulaire : taux de croissance p ; productivité volumique de biomasse qx ; concentration
en biomasse X (gramme de cellules séches par litre de suspension) ; consommation volumique
d’oxygene qo2; quotient respiratoire QR.

b) Alimentation : débits en solution de sels et en solution de substrat (glucose) ; volume total de la
suspension V.

c) Parametres d’aération : température Temp. ; vitesse superficielle de I'air Us ; puissance dissipée e.
P=0,5 bar.

d) Transfert d’'oxygéne : oxygéne dissous (exprimé comme pourcentage de la saturation) dO, ;
pourcentage d’oxygéne dans le flux gazeux en sortie de réacteur O, out (la ligne mixte représente la
concentration critique en oxygéne, 5%) ; masse totale d’éthanol en solution.
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Figure 37 : Culture fed-batch de S. cerevisiae G.

a) Croissance cellulaire : taux de croissance p ; productivité volumique de biomasse qx ; concentration
en biomasse X (gramme de cellules séches par litre de suspension) ; consommation volumique
d’oxygene qo2; quotient respiratoire QR.

b) Alimentation : débits en solution de sels et en solution de substrat (glucose) ; volume total de la

c) Parameétres d’aération : vitesse superficielle de I'air Us ; puissance dissipée e. T=30°C ; P=0,3 bar.
d) Transfert d’'oxygéne : oxygéne dissous (exprimé comme pourcentage de la saturation) dO, ;
pourcentage d’oxygene dans le flux gazeux en sortie de réacteur O, out. La ligne mixte représente la
concentration critique en oxygéne (10%).
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111.3.1.2. Comportement rhéologique des milieux microbiens

L’¢tude du comportement rhéologique des milieux microbiens est réalisée pour deux
raisons. D’abord parce que la viscosit¢ du milieu doit étre prise en compte pour la
compréhension des mécanismes de transfert. Aussi parce que les cultures qui sont comparées
ici ont chacune été réalisées a leur température optimale de croissance ; les valeurs des
coefficients de transfert d’oxygene, Kr, ont donc été¢ calculées en ligne a des températures
différentes ; afin de pouvoir comparer ces valeurs entre elles, elles sont rapportées a la
température de référence de 37°C en utilisant la relation de O’Connor (Aiba et coll., 1973)

(Eq. 47), basée sur la thermodépendance de la viscosité du moft.

111.3.1.2.1. Influence de la concentration en biomasse

Les comportements rhéologiques du mott de culture et du surnageant associé¢ sont
simultanément déterminés afin de dégager I’influence de la présence physique des cellules sur
le comportement rhéologique du mofit.

Les rhéogrammes d’un moit de culture d’E. coli 4 60 gys.L™' et du surnageant associé
montrent que la contrainte de cisaillement est proportionnelle au gradient de vitesse et donc
que les comportements des milieux suivent la loi de Newton. Ces résultats sont similaires a
ceux obtenus lors de cultures de S. cerevisiae dans la méme gamme de concentration en
biomasse (Aldiguier, 2006).

La viscosit¢ du mott est notée px ; la viscosité du surnageant est notée L. Sur la
Figure 38, les viscosités apparentes des cultures d’E. coli (mesures réalisées a 37°C durant la
culture E. Coli F) et de S. cerevisiae (mesures réalisées a 30°C durant la culture S. cerevisiae
H,) sont rapportées en fonction de la concentration cellulaire. Il apparait, conformément a
Aldiguier (2006), que les moftts suivent la loi d’Einstein (Eq. 43) : ux=0,014X+0,72 + 0,15
(avec X en gus.L™! et ux en cp). Les viscosités des surnageants associés sont constantes et
identiques pour les deux cultures : py=0,75 = 0,02 cp, valeur légérement supérieure a la
viscosité de I’eau a 30°C. On remarque que la viscosité de la suspension de S. cerevisiae
obtenue a partir de cellules lyophilisées resuspendues dans 1’eau est 1€gerement inférieure a

celle mesurée en condition de culture, 8 méme concentration en biomasse.
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Figure 38. Evolution de la viscosité des modts de culture et des surnageants associés en fonction de
la concentration cellulaire.

111.3.1.2.2. Influence de la température

La thermodépendance de la viscosité est étudiée sur une suspension de levures S.
cerevisiae (levures séches actives, Saf-Levure, Lesaffre, dont la masse séche est évaluée a
95% de la masse totale (Loiez, 2003)) resuspendues dans 1’eau. Il aparait que la loi
d’ Arrhenius est applicable dans le domaine d’étude (Figure 39) :

-E*(X)

iy (T, X) =y(X)e wrr

ou W est une constante dépendante de X, et les valeurs de ’énergie d’activation E” sont

indiquées sur la Figure 39 pour trois valeurs de la concentration en biomasse, en comparaison

avec ’eau.
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Figure 39. Viscosité d'une suspension de S. cerevisiae en fonction de la
température et de la concentration en biomasse.

Les valeurs de Ky sont comparées a la température de 37°C. Les valeurs de Kr
mesurées en culture de S. cerevisiae (30°C) sont rapportées a 37°C par la relation de
O’Connor (Aiba et coll., 1973) (Eq. 47) en utilisant E*=22.3 kJ.mol".K"' sur toute la durée
des cultures. L erreur commise sur 1’évaluation du coefficient de O’Connor ¢ en négligeant la
croissance de la biomasse (Hap, compris entre la valeur de 1’eau et une concentration de 80
gus.L7) est inférieure & 2%. Au cours de la culture E. coli B la température est réduite de
10°C ; la valeur de Kr est rapportée a 37°C en utilisant le méme coefficient que pour la
levure : la rhéologie des deux cultures étant voisine, il est supposé que I’erreur commise sur ¢

en culture d’E. coli est également inférieure a 2%.

I11.3.2. Coefficient de transfert d’oxygeéne et dynamique microbienne
111.3.2.1.Résultats

L’évolution des coefficients de transfert d’oxygene en fonction du temps est présentée
sur la Figure 40 pour les cultures E. coli A, E. coli B et S. cerevisiae A. Des valeurs de Kr
élevées de 0,7 s pour E. coli A et S. cerevisiae A, et 1,2 s pour E. coli B sont atteintes. Ces
valeurs sont trés élevées par rapport a celles mentionnées dans la littérature (Tableau 4). Seuls
Linek et coll. (1989, 2004, 2005) mesurent des valeurs de K;a proches de 1 s mais toujours

en milieu salin (Na,SO4) et en I’absence de microorganisme ; Castan et coll. (2002)
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obtiennent des valeurs de K;a de 0,28 s! mais sans exploiter leurs résultats en termes de
transfert d’oxygene. Les études de transfert d’oxygeéne en condition de culture cellulaire sont
en général caractérisées par des valeurs de Ky a inférieures 4 0,1 s, avec des microorganismes
resuspendus dans un milieu synthétique.

Ce travail se démarque donc nettement des études antérieures par des valeurs de Kr
une dizaine de fois plus élevées, et mesurées dans la dynamique des cultures microbiennes
fed-batch. Ces résultats originaux dans des domaines d’investigation peu exploités justifient

des problématiques scientifiques développées dans ce travail.
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Figure 40. Coefficient de transfert d’'oxygéne Ky (rapporté a 37°C) calculé en ligne sur trois cultures :
aE.coliA, b E.coliB, ¢ S. cerevisiae G.
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111.3.2.2. Confrontation avec les modéles existants

De fagon trés surprenante, il apparait que Ky varie dans le temps alors que les
parametres de contrdle (e et Us) sont maintenus constants, ce qui va a I’encontre de Eq. 21
(Kra=y.e*Ub). Sur la Figure 40a, entre t=5 et 5,5 h, Kt augmente de 10%, et entre t=6 et 7
h, Kr augmente de 20%. Sur la Figure 40b, K1 augmente de 90% entre t=4,5 et 6 h; le
passage de 2 a 3 turbines actives explique le palier de Kr a t=5,5 h mais pas ’ensemble de
I’évolution. Sur la Figure 40c par contre, Kt reste stable lorsque Us et e restent inchangés,
sauf sur I’intervalle t=10,5 a 11,5 h ou Kt augmente.

La période de la Figure 40a comprise entre t=5 et 5,5 h est présentée sur la Figure 41

en comparaison avec la courbe théorique décrite par Eq. 21, dont les coefficients ont été

calculés pour minimiser 1’écart avec les valeurs de Kr , soit K, a = 0,001.e”*".y2*.

0.8

064 _ Eq.21
0.5 1

04

0.3

02 T o—

0.1

Coefficient de transfert, s

0 T T T T T
4 4.5 5 5.5 6 6.5 7

Temps, h

Figure 41. Zoom sur la Figure 40a : écart entre Kr mesuré en ligne et la courbe
modéle décrite par Eq. 21.

L’écart entre les valeurs issues de Eq. 21 et les valeurs de Kt met en évidence la
nécessité¢ d'améliorer Eq. 21 en tenant compte des effets biologiques (Sundararajan et Ju,
1993), c'est l'objet de la partie I11.3.3, et/ou d'améliorer la détermination de Kr, c'est I’objet de
la partie I11.3.4.
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I11.3.3. Analyse et modélisation des effets biologiques
111.3.3.1. Rétention gazeuse et aire interfaciale

La Figure 42 compare les fonctions de la rétention gazeuse &/Us”* mesurées dans les
milieux de culture de S. cerevisiae et d’E. coli (en présence de cellules actives, dont la
concentration est comprise entre 20 et 80 gys.L™) et dans les surnageants associés (donc en
I’absence de cellule) avec les rétentions gazeuses mesurées en milieux minéraux coalescent,
€. (Eq. 109), et non-coalescent, €, (Eq. 110) (Figure 17). En terme de pourcentage, la
rétention gazeuse (e=Vg/Vy) dépasse 70% en culture d’E. coli ; pour Nienow et Lilly (1979)
la rétention gazeuse est typiquement inférieure a 10 % pour tout flux d’aération « réaliste ».

La rétention gazeuse dans les moits et dans les surnageants associés est du méme
ordre de grandeur : il ne semble pas que la présence de cellules de S. cerevisiae ou d’E. coli
modifie sensiblement la rétention gazeuse. A forte puissance dissipée, les rétentions gazeuses
mesurées pour la levure sont 1égérement inférieures a celles mesurées pour E. coli : la position
des trois turbines actives, légérement plus resserrées pour la culture de S. cerevisiae que pour
la culture d’E. coli, peut en étre la cause.

La rétention gazeuse dans les molits et les surnageants associés est du méme ordre de
grandeur qu’en milieu non-coalescent salin : pour E. coli elle est donc 1,5 fois plus grande
que dans le milieu R4 constitué¢ des principaux sels du milieu initial (sur la Figure 42, la droite
‘milieu R4’ est la tendance dégagée de la Figure 17). Cette augmentation est au moins aussi
importante pour S. cerevisiae, dont la rétention gazeuse dans le milieu initial devrait étre plus
petite que celle d’E. coli, la force ionique de ce milieu de culture de S. cerevisiae étant plus

petite que celle d’E. coli (111.2.1.3).
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Figure 42. Comparaison entre la rétention gazeuse mesurée sur le modt de culture et celle
mesurée sur milieux de référence. Diamétres de bulles d’apres Alves et coll. (2002).

Le milieu salin est apport¢ en continu, et la concentration de chacun de ses
constituants a été optimisée de maniere a éviter leurs accumulations dans le milieu. Il est donc
peu probable que la force ionique du milieu qui vaut 0,3 mol.L" puisse atteindre la valeur de
1 mol.L™" qui permet la répression totale de la coalescence (Tableau 7). L’augmentation de la
rétention gazeuse par rapport au milieu R4 pourrait étre due a la présence de 1'acide citrique
contenu dans le milieu, ou a des modifications du milieu causées par 1’activité de la biomasse.
Mentionnons & cet effet la présence d’éthanol & une concentration juste supérieure a 10°M
(Keitel et Onken, 1982) et de CO; dissous (Takahashi et coll., 1992) qui peuvent réduire la

coalescence, et donc augmenter la rétention gazeuse.

Le parametre d’intérét pour 1’étude du transfert d’oxygéne est 1’aire interfaciale a. Il
est possible de calculer a a partir de € par Eq. 29 en estimant le diamétre moyen des bulles a
partir de corrélations mentionnées dans la littérature en fonction de e ; les diamétres de bulles
calculés par les corrélations d’Alves et coll. (2002) sont présentées a cet effet sur la Figure 42
pour les milieux coalescent et non-coalescent ionique. En supposant que les tailles des bulles
rencontrées dans les motts de cultures soient celles des milieux non-coalescents ioniques,

c'est-a-dire pour des diametres compris entre 0,3 et 1 mm, les aires interfaciales dans les
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moits sont donc comprises entre 500 et 12000 m™ : elles sont 6 fois plus importantes que les
valeurs habituellement rencontrées en cuve agitée (Tableau 5).

La Figure 43 présente un calcul théorique du rapport Vem/Vi, du volume interfacial
sur le volume total de liquide, en fonction de la rétention gazeuse et du diamétre de bulle
(I’épaisseur du film liquide est supposée constante, égale a 20 um). La partie hachurée
représente les conditions opératoires de cette étude. Tsao (1969) adopte dans un calcul
I’hypothese que le volume interfacial peut étre négligé devant le volume du ceeur du liquide.
Cependant, sans doute a cause des molécules excrétées par les cellules et des fortes puissances
dissipées utilisées, il est commun en culture cellulaire intensive que € dépasse 40 % avec des
bulles inférieures a 500 um. Le volume du film peut donc représenter 70 % du volume liquide
total, c'est-a-dire que 40 % des microorganismes peuvent résider dans le voisinage direct des
bulles. Sachant que les résistances au transfert de gaz sont localisées au niveau du film
liquide, il semble important d’accorder un intérét particulier a celui-ci : la visualisation directe

par microscopie in situ sera expérimentée.
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Figure 43. Importance relative du volume du film liquide en condition de culture cellulaire. Calcul en
fonction de la rétention gazeuse ¢, et du diametre moyen des bulles (indiqué en ym).

111.3.3.2. Coefficient de transfert d’oxygéne
Le coefficient global de transfert d’oxygéne défini dans la phase liquide en milieu
biologique, Kr, est comparé sur la Figure 44 aux corrélations décrivant les évolutions de Kra

en fonction de e en milieux coalescent (Eq. 119) et non-coalescent (Eq. 115). Les valeurs de

168



Modélisations et Etudes Expérimentales

K1/Us™* suivent en fonction de e une évolution similaire a celle de Eq. 115, mais avec des
valeurs 4 a 6 fois plus petites, pour les cultures d’E. coli (Figure 44A) comme pour celles de
S. cerevisiae (Figure 44B).

Le moft étant un milieu fortement non-coalescent (Figure 42), il était attendu des
valeurs de Kt proches de Eq. 115. A partir de ces deux premiéres observations, calculons la

conductance de transfert dans le milieu de culture.
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Figure 44. Comparaison des valeurs de KLa/Uso’4 obtenues en culture cellulaire avec
les valeurs obtenues en milieux minéraux. A culture d’E. coli. B culture de levure.
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111.3.3.3. Conductance de transfert d’oxygene
Les conductances de transfert d’oxygéne sont calculées par le rapport Kra/a (ou Ky/a)

en estimant 1’aire interfaciale par Eq. 29. Les hypothéses suivantes sont utilisées :

H 16. L'influence de la composition du milieu sur le coefficient de diffusion de I'oxygéne est négligée,
en l'absence de données spécifiques aux cultures microbiennes. Le coefficient de diffusion de
I'oxygéne retenu est celui mesuré dans I'eau pure : D=2,1x10"m?s™ (Perry et Green, 1884).

H 17. Pour les mo(ts de culture et les surnageants associés, les valeurs de la rétention gazeuse et du

diamétre de bulle sont celles du milieu non-coalescent ionique (Figure 42).

La conductance globale de transfert en milieu biologique Ky, calculée a partir des
cultures E. coli A et B, ainsi que les conductances en milieux coalescent Ky, et non-

coalescent ionique Ky i sont comparées sur la Figure 45.

Les valeurs de Ky et Ki i correspondent aux valeurs de la littérature mesurées en
réacteur agité (van’t Riet, 1979; Bouaifi et Roustan, 1998; Linek et coll., 2005), bien que

0,11 0,08
lete”

I’évolution des valeurs en e , respectivement mesurées a partir de la Figure 45, ne
corresponde pas & I’évolution en ¢"* du modéle d’eddy (Linek et coll., 2004). La décroissance
de Kini & e=10000 W.m™ est due a ’augmentation subite de la rétention gazeuse (pour
V1=10L) causée par I’activation de la turbine supérieure (Figure 42) ; cette situation a été
reportée dans un soucis de restitution de la réalité¢ en culture cellulaire. Les valeurs de Ky
sont majoritairement inférieures a 10 m.s™ ; le rapport K v/Kpnei est compris entre 0,12 et
0,25. Pour la culture de S. cerevisiae G, k; est compris entre 10 m.s™ pour e<10000 W.m™ et

7,8x10”° m.s™ pour e>10000 W.m™.
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Figure 45. Conductances globales de transfert d’oxygéne, estimées en milieux de référence
coalescent (K, ), non-coalescent ionique (K. ) et en milieu biologique (K_,). - - - extrapolation pour
e>4000 W.m™.

En comparant les paramétres significatifs du transfert gaz-liquide mesurés en milieux
minéraux a ceux mesurés en milieu biologique, il a été constaté :
cl-des valeurs de rétention gazeuse mesurées dans le molt 1,5 fois supérieures aux valeurs
mesurées sur le milieu R4 constitué des principaux sels du milieu salin (Figure 42) ;
c2-des valeurs de K1 4 a 6 fois plus petites que les valeurs obtenues avant inoculation (Figure
44) ;
c3-des valeurs de Ky 1, 4 a 8 fois inférieures a celles de Ky i (Figure 45) ;
c4-il est observé également sur la Figure 46 que la tension de surface o est supérieure a 72
dynes.cm™ dans les milieux de culture avant inoculation, et de 1’ordre de 33+4 dynes.cm™

dans les moiits de culture de E. coli et S. cerevisiae et les surnageants associés.
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Figure 46. Evolution de la tension de surface o en fonction de 'avancement de la culture. Culture E.
coli F. Mesure effectuée a 37°C.

L’ensemble de ces résultats, a la vue de la littérature, évoque 1’excrétion possible par
les microorganismes de molécules qui agissent comme des molécules de surfactant. En effet :

(cl) Les surfactants sont reconnus pour augmenter ’aire interfaciale, méme a des
concentrations de quelques ppm (Alves et coll., 2004; Sardeing et coll., 2006). Dans les
milieux biologiques, il est également observé la formation de mousse et de microbulles
stables, qui ne sont pas observées dans les milieux ioniques purs. La présence de tensioactifs
diminue le diametre des bulles par rapport a celui évalué en milieu non-coalescent ionique
(Alves et coll., 2002). D’apres Eq. 33, la tension de surface du milieu biologique étant deux
fois plus petite que celle du milieu ionique, le diamétre d, des bulles en milieu biologique peut

s’exprimer en fonction de celui mesuré en milieu non-coalescent ionique, dyci :

db:0,66dnci (121)

D’apres cette relation, les valeurs de Ky p, présentées sur la Figure 45 seraient donc diminuées
d’un tiers.

(c2, c3) En présence de surfactants, la décroissance du coefficient de transfert est
observée par rapport a un milieu de méme force ionique (Linek et coll., 2005 ; Sardeing et
coll., 2006). La valeur du le ratio K p/Ky nci st proche du ratio Ky /Ky nei mesuré par Linek et
coll. (2005), ou Ky ¢ est mesuré dans une solution Na,SO3 100 gL' complétée avec 100 ppm

(par masse) de polyethyleneglycol 1000 utilis¢ pour réduire la tension de surface, et Ky ¢ est

mesuré dans une solution Na,SO3 100 g.L™".
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(c4) Popovic et coll. (1983) mesurent également o=35 dynes.cm™ en culture de S.
cerevisiae (10 gys.L™") cultivée en fed-batch, et en culture d’A. niger (10 gys.L™"). D’autre
part o est constant durant les cultures ; la quantité de surfactant introduite dans le bioréacteur
lors de I’inoculation serait donc assez importante pour imposer la non-coalescence du milieu
des le début de la culture.

La présence de surfactants dans le milieu biologique nous interroge sur la localisation
de la résistance principale au transfert. Les résistances au transfert interviennent en série tel
que :

1 1 1

_1, v (122)
Ky ki ks

ou kp s est la conductance dans la phase liquide contenant des surfactants, et k; la conductance
dans la monocouche de surfactants localisée a I’interface gaz-liquide. En réacteur agité, les
surfactants exercent deux effets sur le procédé d’absorption gazeux: I’effet barriere
caractérisé par la résistance 1/k;, et ’effet hydrodynamique caractérisé par la résistance 1/ky ¢
(Llorens et coll., 1988). Pour Llorens et coll. (1988) I’effet barriere est négligeable comparé a
I’effet hydrodynamique.

D’autre part, si des surfactants recouvrent 1’interface, alors 'utilisation de la loi de
Henry pour décrire 1’équilibre de concentration gaz-liquide a I’interface n’est plus possible

(Llorens et coll., 1988) car : xo, < RTHYy,,.

Enfin, en supposant la présence de surfactants dans le milieu de culture, il est
intéressant de comparer nos résultats avec ceux obtenus en colonne a bulle, car ils confortent
le fait que le mécanisme de transfert dans ces deux échangeurs ne soit pas mécanistiquement
semblable (probléme soulevé par Bouaifi et coll. (2001) et Linek et coll. (2005)). Avec des
diamétres de bulles ds<1,5 mm, les valeurs de Ky ;, présentées sur la Figure 45 sont 4 a 6 fois
plus petites que celles de K . mesurées dans 1’eau pure. Un tel écart existe aussi en colonne a
bulles entre le milieu avec et sans surfactant, mais uniquement pour ds>1,5 mm, car pour
ds<1,5 mm, les conductances de transfert sont les mémes pour les milieux contenant des
surfactants et pour I’eau pure.

Notons qu’il serait tres intéressant d’évaluer Kipa dans un milieu salin contenant des
surfactants tel que 6=34 dyne.cm™ pour vérifier si les valeurs de Kya et de Ky ainsi obtenues

¢taient proches de celles mesurées en milieu biologique.
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111.3.3.4. Influence de I'évolution de « sur la modélisation « K, a = y.e*. U »

Les « constantes » y, o et B de Eq. 21 dépendent des propriétés physiques du milieu ;
en particulier des propriétés de coalescence.

Les valeurs de Kr calculées durant la culture E. coli A (Figure 40a), peuvent étre
parfaitement modélisées par Eq. 21 en gardant le coefficient o flottant mais en fixant y a
0,001 et B a 0,4. Cette modélisation est présentée sur la Figure 47 par la courbe Kya(a), avec
les valeurs de I’exposant o calculées point par point. Sur la méme figure, la courbe en
pointillés, Kya, est calculée en utilisant une valeur constante du coefficient a (a=0,83,
optimisée sur 1’ensemble des points). Ce modele représente mal 1’évolution de Kr, en

particulier a partir de t=5 h.
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Figure 47. Evolution de I'exposant o pour la modélisation de Ky selon Eq. 21. KLa(oc)=0,001e°‘Us°’4
avec o variable, présenté sur I'axe de gauche ; K a est calculé avec 0=0,83, constant.

L’exposant oo du modele Kja(a) varie de 1 ou 2 pourcents au cours de la culture, ce
qui pourrait €tre explicable par les variations des propriétés physiques du milieu (les
discontinuités pouvant étre rattrapées par la variation simultanée de la constante ¥).
Cependant la décroissance puis la croissance de 1’exposant o entre t=7,5 et t=9 h peut
difficilement étre due a une variation des propriétés physiques du milieu car I'évolution de
l'activité métabolique de S. cerevisiae est continue durant cette période, parfaitement
controlée par I’apport de glucose. L’hypotheése de la variation des constantes y, o et B de

Eq. 21 au cours de la culture est donc remise en question.
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111.3.3.5. Etude hors ligne sur milieux réels

La mod¢lisation des effets biologiques sur Kt peut étre considéré sous trois angles,
rappelés dans Eq. 67 : Echem, Epp, Eqo2 (Sundararajan et Ju, 1993) ; il est alors supposé que
(Kra)wr est modélisé par Eq. 21, et peut étre déterminé dans le milieu salin initial avant
inoculation. Les valeurs de ces trois facteurs d’accélération peuvent étre déterminées a
condition de pouvoir évaluer simultanément au cours de la culture cellulaire la valeur du
coefficient de transfert d’oxygeéne dans trois situations (Ju et Sundararajan, 1995) : avec la
biomasse active (c'est la mesure de Kt réalisée en ligne), avec la biomasse a 1’état stationnaire
(c'est-a-dire pour qoy réduit ou nul), et dans le surnageant associé.

L’expérience nécessite de conserver les mémes conditions opératoires (réacteur,
configuration, Vi, puissance dissipée, Us...) pour les quatre mesures.

L’expérience nécessite I’arrét de la culture ; elle est donc réalisée a la fin de la culture.

Les conditions d’agitation étant élevées, I’entrainement de surface est possible.

Pour I’évaluation du coefficient de transfert dans le surnageant et en présence d’une

activité biologique réduite, la méthode du bilan gazeux n’est pas réalisable (2 cause du
gradient (Qi“ yo —Q"“ty"ouzt) trop faible (Eq. 91)) et doit étre substituée par une méthode

dynamique.

Pour toutes ces raisons, il a donc été envisagé de modifier le modele MES pour tenir
compte de la respiration résiduelle. Mais la présence d’une rétention gazeuse résiduelle
¢levée, déja rencontrée en milieu non-coalescent ionique (II1.2.4.2), rend insolvable la
convergence vers des valeurs cohérentes de Ky aq.

Les expériences directes de mesure de 1’accélération, comme pratiquées par Ju et
Sundararajan (1995) a partir de cellules lyophilisées, sont difficiles en culture cellulaire
intensive. Il est donc proposé de vérifier les hypothéses d’accélération du transfert
indirectement, en étudiant les valeurs de Kt mesurées en ligne dans la dynamique de la

culture.

111.3.3.6. Accélération due aux modifications chimiques du milieu (Ecpem)

Au début de la culture E. coli A (t=0 a 3 h), les valeurs de Kr sont 4 fois plus petites
que celles obtenues en milieu coalescent (Figure 44). D’autre part, les valeurs de Ki p sont 4
fois plus petites que dans le milieu salin avant ensemencement (Figure 45). Ces observations
peuvent s’expliquer par des modifications chimiques du milieu, ayant pour effet la réduction

du coefficient de transfert d’oxygene. Les modifications chimiques du milieu en présence de
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biomasse sont aussi observées a travers les valeurs de g, 1,5 fois plus ¢élevées en milieu
biologique que dans le milieu salin avant ensemencement (Figure 42). Au début de la culture
E. coli A, la trés faible concentration en biomasse de 0,7 gus.L” rend négligeable 1’effet de
Epp (Epp=1). D’autre part la faible valeur de qo», 0,006 mol.L™"h!, et la forte supériorité du
temps caractéristique de la réaction T, devant le temps caractéristique de la diffusion tq4 (11))7q)
(Figure 10), démontrent que Eqo, est également négligeable (Eq0o=1). En choisissant pour
valeur de (Kpa)..r (Eq. 67) la valeur de la référence non-coalescente ionique qui définit le
milieu initial avant ensemencement, il suit, pour le début de la culture E. coli A : Ecpen=0,25.
De fagon similaire, au début de la culture E. coli C, laquelle a été suivie depuis une
concentration en biomasse plus faible que les autres cultures (Figure 48), Kr croit de 0,01 s a
0,05 s entre t=0 h et t=13,5 h alors que e et Us restent constants. Pendant cette période
I’accélération par consommation d’oxygene est peu probable (1,))t4) ; I’augmentation de Kr
pourrait donc s’expliquer par 1’augmentation de Echem (dont la valeur resterait néanmoins
inférieures a 1). Gao et coll. (1995) observent un phénomeéne similaire pendant les sept
premiéres heures aprés ensemencement : X croit de 1 4 4 gys.L”, pendant que Kya croit de
0,018 a 0,024 s'l; I’augmentation de Kia est attribuée par les auteurs aux modifications du
milieu. (Notons que les modifications de milieu annoncée par certains auteurs comme Ju et
Sundararajan (1995) qui utilisent des cellules resuspendues sont a considérer avec précaution
car I’essentiel de ces modifications est dii aux composants servant a empaqueter les cellules

séches et non a I’excrétion de métabolites, comme c’est le cas en culture cellulaire).
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Figure 48. Effet des modifications du milieu sur Ky en début de culture d’E. coli (culture C). Conditions
de culture en annexe.

Quelles sont les molécules excrétées responsables de 1’accélération chimique ? 11
semblerait que [’accélération chimique se caractérise par une double modification :
modification de la perméabilité des interfaces par rapport a 1’oxygene, et modification de la
taille des bulles. L’analyse de Hinze (1955) et Calderbank (1958) (Eq. 33) définit la tension
de surface et la densité¢ du milieu comme paramétres principaux du controle de la taille des
bulles. La possibilité que les cellules excrétent des molécules de surfactant a déja été discutée
et il a été vu que la tension de surface reste constante en cours de culture (Figure 46). La
densité du mout de culture peut augmenter de 2% par rapport a celle de I’eau a cause de la
présence de microorganismes (calculée en supposant que la densité de la biomasse humide est
1030 gL' (Aiba et coll., 1979)) mais cette augmentation ne permet pas d’expliquer les
accélérations observées sur la Figure 48.

Quand aux autres propriétés physico-chimiques qui ont été mesurées dans le milieu,
leurs variations ne permettent pas non plus d’expliquer 1’accélération chimique. La force
ionique du milieu est maintenue a un niveau constant de part I’alimentation fed-batch et

I’accumulation limitée des sels. La viscosit¢ du milieu n’excéede pas 2 cp (pour

X=80 gums.L™"). Notons également que la variation de X,, en cours de culture —due aux
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variations de la composition du milieu ou a la déviation de la sonde— est négligeable (2%
d’écart), ce qui vérifie ’hypotheése H 9.

A partir de ces observations et de ’analyse de Hinze (1955) et Calderbank (1958) on
peut supposer qu’a e et Us constants le diametre de bulle devrait €tre stable, a condition que le
niveau de coalescence reste inchangé. C’est la mise en défaut de cette derniére condition qui
pourrait expliquer I’augmentation du coefficient de transfert en début de culture : il peut étre
envisagé qu’une production de surfactants, non détectée par une mesure de tension de surface,
soit capable de modifier sensiblement le transfert d’oxygene (Michel et Miller, 1962).

Cette production dépendrait en particulier du microorganisme utilisé : il est observé
une différence fondamentale entre les cultures d’E. coli qui présentent ce type d’accélération
en début de culture, et les cultures de S. cerevisiae qui ne la présentent pas. D’autre part,
ajoutons que malgré les propriétés similaires des deux milieux, les bulles semblent plus
petites dans les cultures d’E. coli (plus mousseuses) que dans les cultures de S. cerevisiae (qui

présentent des bulles de I’ordre de 5 mm, trés rarement observées en culture d’E. coli).

111.3.3.7. Accélération due a la présence physique de particules (Epp)

La Figure 49 présente en détail la culture E. coli A au moment du passage de la phase
1 a la phase 2. Ky croit a la fin de la phase 1, puis décroit en début de la phase 2, alors que X
augmente : I’évolution de Kt n’est donc pas une fonction monotone de la concentration en
biomasse. D’autre part, ’augmentation de la concentration cellulaire pourrait étre responsable
d’une réduction de Kr eu cours de culture, induite par les effets visqueux (Badino Jr. et coll.,
2001), car la viscosité du mott suit la loi d’Einstein. Il semble cependant que I’influence de la
viscosité soit secondaire dans les cultures de microorganismes unicellulaires présentés.

L’augmentation de la puissance dissipée provoque la réduction de la taille des bulles.
Cette réduction de taille provoque 1’augmentation de la capacité a capturer les cellules, et en
conséquence la réduction de la diffusion a travers ’interface (Galaction et coll., 2004; Ju et
Sundararajan, 1995). Ce phénomeéne est-il responsable de la baisse de Ky, a forte puissance
dissipée, visible sur la Figure 45 pour ¢>25000 W.m™ ? Il apparait d’autre part que lors d’un
incrément de puissance dissipée la valeur de Kpp diminue (par exemple de 3200 a
7200 W.m™, ou de 11000 4 21000 W.m™), est-ce le méme phénoméne de blocage ?

L’influence de la présence physique des cellules en tant que particules est mal définie
aux concentrations cellulaires observées. L hypothése favorisée par ce travail serait conforme
aux travaux de Galaction et coll. (2004) (1.2.7.1) décrivant le blocage de I’interface par les

cellules.
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Figure 49. Découplage entre croissance cellulaire et Ky. Culture E. coli A.

111.3.3.8. Accélération due a la consommation d’oxygene (Eqoz)

Le calcul du facteur d’accélération proposé par Merchuck (1977) dans le cas d’une
répartition homogéne de la biomasse (Eq. 59) est modifié¢ pour tenir compte de I’hypothése
d’écoulement piston du gaz :

— I*)QOz
2ki(X02 = X02 )

(123)

quz =

ou ki est la conductance de transfert d’oxygene en phase liquide. En systeme biologique la
conductance de transfert d’oxygene en phase liquide est ks (Eq. 122), qui peut étre assimilée
a la conductance globale, Ky 5, , en négligeant ’effet barriere des surfactants (Llorens et coll.,
1988).

Cependant Ky, et a fortiori Eqo, étant calculé a partir de Kr, dans quelle mesure
I’utilisation de Eq. 123 est-elle valable pour expliquer les variations de Kr? Il est donc
proposé de calculer Eqo, en cours de culture a partir de deux estimations différentes de Ky p.
Sur la Figure 50 durant la culture E. coli A, la courbe Eq02(Kyp) est déterminée a partir de la
valeur Ky, calculée en ligne (Figure 45) alors que la courbe Eqo2(Ki pm) est calculée a partir
d’une valeur moyenne de Ky, estimée a partir des valeurs de la Figure 45 (recalculées en

fonction du nouveau diametre de bulle, conformément a Eq. 121): KL,bm=7><10'5 m.s™ pour
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e<10000 W.m™ et KL,bm=3X10'5 m.s’! pour ¢>10000 W.m>. Les valeurs de Ky pm ainsi

calculée dépendent uniquement de e, conformément a la littérature (1.2.1.2).

2,1
21| ---- quz(KL,b)

" —— Eqoa(KLbm)
1,8 -

1,7 -
1,6 -
1,5 1
1,4 -
1,3 -

db=dnci*0,66

EqO2

1,2 -
1,1 1

1 = T T T T
0 2 4 6

Temps, h

(o]

10

Figure 50. Evolution de Eqo, durant la culture E. coli A. Eqo2(Kip) et Eqoz(KLpm) sont
calculés en utilisant pour valeur de K_ la valeur K_, calculée en ligne, et une valeur
moyenne, respectivement.

Pour mettre en évidence I’importance de la taille des bulles dans le calcul de Eqoo, la
courbe Eq0o(Kypm) @ aussi été calculée pour dy=dnci , au lieu de dp=0,66d,; pour les autres
courbes, conformément a Eq. 121 : avec des bulles un tiers plus petites, 1’accélération dans le
milieu biologique est largement favorisée par rapport au milieu non-coalescent ionique.

La dérivée de la fonction Eq0x(Ky pm) est du signe de la dérivée de qo» et de la dérivée
de Kr, a Us et e constants, alors que la dérivée de la fonctions Eq02(Ky ) est du signe opposé.
Il apparait par contre que dans tous les cas une accélération faible (Eq0>>1,1) est calculée a
partir de t=4 h, c'est-a-dire pour les valeurs de Ky , mesurées a puissance dissipée supérieure a
10000 W.m™ (Figure 50). La valeur de Eq02 augmente a chaque incrément de puissance
dissipée.

Les valeurs de K ;, calculées ici en milieu biologique (I11.3.3.3), permettent d’obtenir
Eq02>1. Merchuck (1977) considere qu’il n’est pas possible d’obtenir Eq0>>1 en réacteur agité
(Figure 7). Cependant sa conclusion est obtenue en utilisant des valeurs de k; mesurées dans
I’eau pure. Similairement aux travaux de Merchuck (1977), Tsao et coll. (1978) affirment que
le facteur d’accélération est proche de 1’unité dans les systeémes pour lesquels I’absorption

physique est déja trés importante ; ¢galement, Yagi et Yoshida (1975) ont mesuré une valeur
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de Eqo2 faible en cuve agitée (Eq0,=1,07 ; Tableau 4), mais la encore, les auteurs utilisent des
cellules lavées et resuspendues : les propriétés d’un tel milieu ne sont pas comparables a
celles du milieu de culture en condition d’activité cellulaire. Dans nos conditions réelles de
culture, les valeurs de K;, sont plus petites que celles mesurées dans 1’eau avec la méme
configuration de bioréateur.

A partir de la valeur de Eq02(Kppm) 1l est possible de calculer une valeur de Kpa de
référence, Kraer, de la forme décrite par Eq. 21, et telle que ’erreur entre la courbe
Krawe<Eqo2(Kipm) et la courbe Kt soit minimum. Les trois fonctions sont présentées sur la
Figure 51: la période de transition entre la phase 1 et la phase 2 comprise entre t=6,7 et t=7,7
h, marquée par la division de qo2 par 1,6, est modélisée avec moins de 2% d’erreur. La méme
transition est modélisée par Eq. 21 (courbe Kpa, Figure 47) avec 10% d'erreur. Il a ét¢ vu
d'autre part que la présence de biomasse avait peu d'effet pendant cette transition (Figure 49).
L’influence de Eqo, est donc prépondérante par rapport a celles de Ecpem €t Epp sur cette

période de transition.
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Figure 51. Comparaison de Ky avec la courbe K arEqo2(Ki pm) durant la culture E. coli A.

Par contre, lorsque Ky varie beaucoup a Us et e constants, par exemple entre t=6 et t=7
h, la fonction Kya,r<Eq02(KL pm) représente mal les variations expérimentales. Pour Andrews
(1984) Eqo> est nulle @ moins d’un tres fort excés de concentration cellulaire a I’interface par

rapport au ceeur du liquide (1.3.2.4). Sur la Figure 52 I’exces de concentration interfaciale est

181



Modélisations et Etudes Expérimentales

prise en compte en utilisant le développement de Merchuck (1977), appliqué a la culture E.
coli A entre les instants t=6 et t=7 h pour un excés nul (X¢/X=1), de 3 et de 10 (la fonction
Kraer est recalculée pour chaque excés de concentration, mais seule la fonction
Krare<Eqo2(Krpm) est représentée). Sur ’exemple considéré, un excés de 10 permettrait
d’approcher la modélisation de Ky beaucoup plus finement. Or la concentration cellulaire
moyenne 4 t=6,2 h est de 25 gus.L”, ce qui porterait la concentration interfaciale a
250 gums.L”, ordre de grandeur jugée acceptable dans la littérature (Yoshida et Yagi, 1977 ;

Tsao et coll., 1978) (1.3.2.1).
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Figure 52. Comparaison de Ky avec la courbe K\ a,Eq02(KLpm) calculée pour plusieurs
valeurs de concentration interfaciale en biomasse durant la culture E. coli A. X
concentration moyenne dans le liquide ; X, concentration a I'interface gaz-liquide.

Remarque. Comme le laisse supposer 1'étude des temps caractéristiques (Figure 10), il semble
que lorsque Kt est influencé par qoz a € et Us constants, le ratio t4/t, est supérieur a un. La
réciproque ne semble pas étre vrai car on observe des cas tels que t4/1>1 sans que Kt évolue
en fonction de qoz. Tsao et coll. (1970) posent alors une condition de consommation
volumique d’oxygene « suffisante » pour permettre 1’accélération. Enfin, pour t4/1,<1, aucune

situation de couplage n’est observée, ce qui est confirmé par Tsao et coll. (1978). Notons que

dans le cas ou les définitions suivantes des temps caractéristiques seraient adoptées : 1, =—

L
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.
(XOZ —Xo )

402

et T, = , alors le ratio t4/t; vaudrait deux fois le critére y défini par Merchuck

(Eq. 60). Le ratio t4/1; serait donc proche d’un nombre de Hatta défini pour la réaction
biologique, ce qui lui donne une certaine 1égitimité dans la prédiction de 1’accélération par

consommation d’oxygene.

Des questions restent posées.

Pourquoi Eq0, augmente t-il par palier avec e ? L’argument de 1’adhésion cellulaire
utilisé pour justifier de la diminution de E,, dans les mémes conditions peut-il étre utilisé ici ?
Certes, I’accumulation de cellules a I’interface peut créer une barriére physique a la diffusion
de I’oxygene, mais ces cellules étant actives, elles accélerent par ailleurs le transfert en
augmentant la consommation d’oxygene dans la couche interfaciale.

Dans la culture E. coli B, pourquoi Eqo, n’augmente t-il plus entre t=6 et t=8h alors
que qoz continue d’augmenter? Un palier est-il atteint suite a une saturation des interfaces par
les cellules ?

Le treés fort volume interfacial (Figure 43) —ou la trés forte population microbienne
consommant de I’oxygéne dans la zone interfaciale— permet-il de faciliter 1’accélération par

consommation d’oxygene ?

Pour détailler les influences particulieres de Echem, Epp €t Eqo2 comme pratiqué par Ju
et Sundararajan (1995), des quantifications supplémentaires seraient nécessaires, telles que
des mesures in-situ de tailles de bulles et une étude des interactions entre les cellules et les

interfaces gaz-liquide.

111.3.3.9. Controdle du transfert par I’antimousse

Les cultures E. coli C et E. coli E (Figure 53) se distinguent par des ajouts ponctuels
d’antimousse en cours de croissance. Sur la Figure 53, la croissance de Kt entre t=0,5 et
t=1,25 h semble étre provoquée par I’augmentation de la consommation d’oxygene, confirmé
par le ratio t4/t>>1. Entre t=2 et t=3 h, aprés le premier ajout d’antimousse, on observe aussi
1¢/T>1 mais Kt n’évolue plus avec qop ; Kr décroit méme trés 1égérement alors que qo»
augmente ; avec des valeurs similaires de X, qo» et Ky, mais sans ajout d’antimousse, Kr

évolue avec (o, dans la culture E. coli A (Figure 40a).
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Avec 100 ppm d’antimousse, Yoshida et Yagi (1975) n’observent pas non plus
d’accélération due a la consommation d’oxygene sur une culture de Candida tropicalis.
(Cependant il semble que les conditions rassemblées dans le réacteur agité de Yoshida et Yagi
(1975) ne conduisent pas a une valeur de Ego, supérieure a 1, méme en [’absence
d’antimousse: K;a=0,03 s'l, qo2=0,035 mol.L'].h'l).

Il est conclu, avec Yoshida et Yagi (1977), que le contrdle qu’exerce 1’antimousse sur
le transfert en culture cellulaire est plus fort que le contréle que peut exercer la biomasse

active par I’accélération due a la consommation d’oxygene.
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Figure 53. Effet de I'antimousse sur I'accélération du transfert d’'oxygéne due a la respiration. Culture
E. coli E (conditions de culture en annexe VI.7.2). Ky coefficient de transfert d’oxygéne; qo>
consommation volumique d’oxygéne ; I'antimousse ajouté est donné en fonction du temps de marche
de la pompe.

111.3.3.10. Contréle visqueux du transfert : modele d’étude Aspergillus niger

Les résultats d'une culture fed-batch d’A. niger sont présentés Figure 54 afin d'étudier
lI'influence de la viscosité cellulaire sur le transfert d'oxygene.

La phase 1 commence par une phase batch de 12 h, puis par une phase a taux de
croissance maintenu constant (u=0,07 h™) par ajout contr6l¢ de substrat limitant (solution de

glucose) de maniére exponentielle. La phase 2 commence a t=55 h lorsque le substrat est
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alimenté a flux constant a 65 g.h”'. Le taux de conversion du substrat en biomasse est constant

durant la culture : Yx;s=0,16 gus/g. Ainsi, la concentration en biomasse peut étre modélisée le

long de la culture :

— XO + YX/SST
VL

X" (124)

ou la concentration en biomasse a la fin de la phase batch, Xy, peut étre estimée a 20 gMS.L'l,
et St est la masse totale de solution de substrat ajoutée. La concentration en biomasse atteint
30 gus.L™ 4 la fin de la phase 1, ce qui correspond a la valeur de la consommation volumique
d’oxygene la plus élevée : qor=0,06 mol.L"".h™". La vitesse superficielle de Iair est constante
durant toute la culture, Us=0,35 cm.s'l, et la vitesse d’agitation est augmentée de 150 a
700 rpm a t=13 h (Figure 54B).

La vitesse d’agitation et ’aération étant maintenus constants, & des valeurs ou
I’entrainement de surface est négligeable (N<700 rpm), les variations de Kt sont a corréler
aux modifications induites par la croissance microbienne. De t=13 h a t=35 h les valeurs de
Kt sont cependant trés imprécises, compte tenu des valeurs de dO; proches de la saturation.

Au cours des 13 premiceres heures de culture, les valeurs de Kr passent de 0,004 a
0,008 s™'. Bien que le ratio ty/t; soit trés supérieur & 1 durant cette période, la trés faible valeur
de qo2 (<0,006 mol.L'l.h'l) rendrait Eqo, négligeable. Le doublement des valeurs de Kr serait
donc provoqué par des modifications chimiques du milieu.

Au cours de la culture cellulaire, la viscosité apparente du milieu augmente de 1 a 380
cp (Figure 54C). Les observations microscopiques (microscope optique x100) montrent que la
morphologie des microorganismes ne change pas et est essentiellement composée d’hyphes
isolés comptant de zéro a trois branches. A partir des mesures il est possible de proposer la
modélisation suivante de la viscosité du molt px" (en cp) en fonction de la concentration en

biomasse (X en gus.L™) (Figure 54C) :

u, = 0,013X>" (125)
De t=45 h jusqu'a la fin de la culture, Ky décroit. La décroissance commence lorsque
ux=50 cp (conformément a van’t Riet et Tramper, 1991 ; (Figure 5) et s’accentue avec
I’augmentation de la viscosité du moit : Kt est alors proportionnel a M;O’S , conformément a

Garcia-Ochoa et Gomez (2004).
Le transfert d’oxygeéne passe sous le « contréle de la viscosité du milieu » : sur le
schéma théorique du transfert d’oxygene en culture cellulaire (Figure 1) il est possible que la

résistance principale au transfert se situe majoritairement a I’interface (4), mais
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I’augmentation de la viscosité apparente donne de 1’importance au phénomeéne macroscopique

de mélange et donc la résistance (5) n’est plus a négliger.
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Figure 54. Culture fed-batch d’Aspergillus niger.

A) Croissance cellulaire : concentration en biomasse, mesurée expérimentalement, X, et calculée a
partir du modeéle Eq. 124, X™ ; consommation volumique d’'oxygéne qo,.

B) Parametres de contréle : vitesse d’agitation N ; oxygéne dissous dO; ; masse de substrat (glucose)
ajoutée St. T=34°C, P=1 atm.

C) Transfert d’oxygéne : ratio t4/t, ; coefficient de transfert d’'oxygéne Ky ; viscosité mesurée ny et
modélisée a partir de Eq. 125, uy".
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I11.3.4. Analyse de la détermination de Ky
Kt est déterminé par la méthode BG a partir d'un bilan matiére sur I'oxygéne gazeux
du réacteur. Réécrivons le bilan matiére permettant la détermination de Kr (Eq. 91) sous la

forme :
K, =— (126)

ot R est un terme de consommation volumique d’ oxygéne (mol.L".s™), et A le potentiel de
transfert (mol.L™"). Alors que R est mesuré, A est estimé en fonction des hypothéses décrivant
I’hydrodynamique du réacteur. Peut-on affiner la détermination de Kt en y intégrant les effets

d'entrainement de surface, de ventilation du CO,, et les dynamiques physico-biologiques?

111.3.4.1. Modification de I’écoulement gazeux par entrainement de surface

L’¢évolution de I’efficacité du transfert d’oxygene réalisé par le réacteur (Eq. 127) est
présentée sur la Figure 55 pour la culture E. coli B. L’efficacité du transfert d’oxygeéne est
calculée par:

Effor=(no2"-no2"")/ne,™ (127)
ou nozi“ est le flux molaire d’oxygene entrant dans le réacteur et nox™ le flux sortant.

Il apparait que Effo, évolue entre 2% en début de culture et 95 % a t=5,8 h, ce qui
signifie que la presque totalité de I’oxygene injecté bénéficie aux bactéries, tout en maintenant
une concentration en oxygene dissous supérieure a la concentration critique. Alors que
Poughon et coll. (2003) signalent, dans une configuration de réacteur proche de la notre et en
présence de consommation d’oxygene, que le « profil gazeux importe peu car dans la majorité
des cas la composition du gaz a 1’entrée est proche de sa composition a la sortie », le profil
gazeux est extrémement changeant dans nos cultures ce qui a des répercussions immédiates

sur la valeur et I’évolution de Kr.
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Eff, . %
do,, %

Temps, h

Figure 55. Efficacité du transfert d’'oxygene lors d’'une culture d’E. coli (E.
coli B ; Figure 36d). Efficacité de I'utilisation de 'oxygéne Effo, (Eq. 127),
oxygéne dissous dO,.

L’aération de surface qui est ignorée dans le calcul de Kt (Eq. 91) peut-elle expliquer
les variations de Kt a e et Us constants (Figure 41) ? Posons pour y répondre les hypothéses
suivantes :

1/ L aération de surface peut étre modélisée par le modéle MES.

2/ La valeur de y2i' peut s’exprimée en fonction de y&, en introduisant la fonction r qui

exprime le taux de recyclage de 1’oxygene assuré par I’entrainement de surface :

off1 off
_Yo2 Yo
off

Yoo

r

\ ff1 roe . \ . \ r .
ou y,, désigne la concentration en oxygene dans le gaz en sortie de le systéme défini par la

phase dispersée issue du diffuseur, et yo, la concentration apparente en sortie de la phase

dispersée, telle qu’elle est estimée par un bilan gazeux sur I’oxygene contenu dans le systéme

défini par le ciel en négligeant 1’entrainement de surface (ya:' >yos).

K est alors considéré alors comme une valeur « apparente », et le phénoméne réel de
transfert est décrit par I’équation suivante :

K,a,A +Ka,A, =R (128)
ou A, est une moyenne logarithmique entre le potentiel a I’entrée du réacteur et le potentiel
en sortie de la phase dispersée issue du diffuseur, c'est-a-dire en rapport avec la concentration

off1

Yo, - Le systeme définit par Eq. 126 et Eq. 128 permet d’écrire :
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in off in _ off1
KT Yo; yoé = KLad yo?n YO; + KLae (yguzt - ygz)
In| Y02~ Yoz In| Y02~ Yoz
n off B n offl _ B
Yoo = Yo Yoo =Yoo

Et finalement Kt peut étre exprimé en fonction de Ky aq, K a., et des concentrations gazeuses :

K, =dlK,a,+d2K,a, (129)
Les fonctions d1 et d2 calculées pendant la culture E. coli A sont présentées sur la Figure 56.
Trois valeurs de r sont fixées arbitrairement : 5%, 10% et 20%. La fonction r décrivant le taux
de recyclage, il est possible d’envisager que c’est une fonction de e et Us. La fonction r est
donc constante a e et Us constants, mais en début de culture, alors qu’une faible puissance
dissipée est injectée dans le réacteur, r est proche de 5%, pour augmenter en cours de culture,
peut étre jusqu’a 20% a forte puissance dissipée.

Il apparait que la dérivé des fonctions d1 et d2 est de signe opposé a celle de Kr, a e et
Us constants. Et donc les potentiels de transfert pris en compte par I’entrainement de surface
ne permettent pas de définir des valeurs de Kjaq et Kja. constantes a e et Us constants, au
contraire, la variation de ses valeurs a e et Us constants serait plus forte que ne I'est
actuellement Kt. Conformément a la littérature (Galaction et coll., 2004), il peut donc étre
supposée que I’influence de 1’aération de surface est réduite en culture cellulaire et donc que
les valeurs de r et de K;a. sont faibles. Il est cependant difficile de prédire avec certitude
I’influence de 1’aération de surface, car elle varie avec les propriétés du liquide et la hauteur
de la suspension au dessus de la turbine supérieure, parametres qui n’ont pas été étudiés.

Notons de plus que la différence de potentiel d'échange a la surface libre du liquide

(entre le liquide et le ciel) est la différence de potentiel utilis¢é dans I’hypothése de

I’homogénéité de la phase dispersée (yg =yo,). L’évolution de la fonction d2 montre que

cette hypothése conduirait aussi a des variations de la valeur de Ky, a e et Us constants, plus

prononcées qu'avec l'utilisation du modele piston.
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Figure 56. Evolution comparée des fonctions d1 et d2 (Eq. 129) et du coefficient de transfert K; durant
la culture E. coli A.

111.3.4.2. Modification de I’écoulement gazeux par la ventilation du CO,

Pour les cultures cellulaires en phase de croissance oxydative, en terme de flux
molaire la consommation d’oxygeéne équivaut a la production de dioxyde de carbone. Quel est
I’impact du CO; produit sur le transfert de ’oxygene ? La littérature fait état des effets du
CO; sur la morphologie, suivi des effets de la morphologie sur Kya (Ju et coll., 1991).
L’influence directe du CO, sur le transfert de matiére n’a jamais ét¢ étudiée en culture
cellulaire.

Il est toutefois supposé que dans certaines réactions chimiques la production de
microbulles dans la couche limite d’une bulle peut agiter ’interface de la bulle au moment de
la coalescence au point d’accélérer le renouvellement de la couche limite et donc le transfert
global (Shah et coll., 1974 ; Linek et coll., 1996).

Un autre élément est contenu dans la réponse a la question : quel est le mécanisme de
ventilation du CO; en culture cellulaire agitée et aérée? En cuve non-agitée (conditions de
production de biere), des bulles de CO, sont produites par nucléation spontanée hétérogene :
elles quittent leur site de nucléation lorsqu’elles atteignent 50 um de diametre, ensuite leur
diametre croit pour atteindre environ 250 um apres une course de 30 cm (Delente et coll.,

1969). En cuve agitée et aérée, apres un temps nécessaire a la saturation du milieu par le CO,,
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les cultures cellulaires peuvent devenir sursaturées (Dahod, 1993). En culture agitée et aérée
on peut donc supposer deux mécanismes de ventilation du CO, fonctionnant en paralléle : ou
bien le CO, dissous passe dans une bulle d’air (hypothése de ventilation v1), ou bien des
bulles de CO, pur nucléent (v2), conduisant a une population mixte de bulles d’air
macroscopiques et de bulles de CO, microscopiques. Si il y a nucléation, les bulles de CO,
ainsi formées peuvent soit coalescer avec les bulles d’air (v2a), soit rejoindre la surface (v2b).

Ces réflexions suscitent 1'étude de l'accélération du transfert par nucléation de CO,, et

1'étude des influences des hypothéses de ventilation sur la quantification de Kr.

a) Accélération du transfert d’oxygeéne par nucléation du CO,

On observe dans le gaz de sortie du réacteur un pic de CO, a chaque incrément de
I’agitation. Sachant que la concentration du CO, dans le liquide est supérieure a celle de
I’équilibre il est possible que le CO; nuclée spontanément, le surplus énergétique apporté par
I’incrément d’agitation provoquant la nucléation. Dans le cas ou I’hypothése v2a compterait
de maniere conséquente dans la ventilation du CO, par rapport aux autres hypothéses de
ventilation, quel serait I’impact des microbulles de CO; sur la diffusion de I’oxygene contenu
dans les bulles d’air ?

Une série d’expériences a été menée de manicre a mesurer Ky a en réacteur agité par la
méthode dynamique, tout en introduisant simultanément des microbulles générées en dehors
du réacteur. Il n’a pas été possible d’introduire des microbulles de CO,, dans le réacteur car
celles-ci coalescent dans les cinq premiers centimetres apres la sortie du saturateur, pour se
stabiliser autour d’un diamétre de 3 a 5 mm. Les expériences ont donc été réalisées avec des
microbulles d’azote. Le flux de microbulles étant difficilement ajustable, les expériences sont
réalisées dans deux réacteurs différents, de 20 et de 2 L ; le changement d’échelle devant

permettre de multiplier par 10 la quantité de microbulles par rapport au volume de liquide.

Le modéle utilisé pour calculer Kia dans ces conditions est basé sur le modecle
MP+mb (III.1.5.1), complété en considérant la phase aqueuse comme systeme ouvert
(dilution par le flux Q. constitué de la phase aqueuse porteuse des microbulles; soutirage pour

maintenir Vi constant) et en utilisant les hypothéses suivantes :

H 18 : Le volume relatif des microbulles sur le volume total de gaz dispersé, V.,/Vg, est constant
durant la réoxygénation.

H 19 : La fraction volumique mb, des microbulles coalesce avec les bulles d’'air (contrairement a

H 15). Cette fraction est estimée par le calcul.
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Aucune accélération du transfert d’oxygene due a la présence des microbulles d’azote
n’a été observée, ni en réacteur de 20L, ni en réacteur de 2L. Cependant les résultats de
l'identification paramétrique permettant d'accéder a la valeur de Kra et de mb. sont
difficilement appréciables a cause des parameétres V,,/V et mb, dont les valeurs n’ont pas été
mesurées expérimentalement. Notons également que notre configuration expérimentale se
différencie de la littérature car les microbulles n’ont pas été produites dans la couche limite,
mais a I’extérieur de celle-ci. La situation serait-elle différente avec une forte concentration de

microorganisme produisant du CO, dans les couches limites des interfaces gaz-liquide ?

b) Influence des hypothéses de ventilation sur le potentiel de transfert
Les hypothéses de ventilation v1 et v2a conduisent a la dilution des bulles d’air par le
CO, produit ; en régime permanent la concentration en oxygene des bulles d’air qui sortent de
la phase dispersée est alors calculée comme suit :
ot _ Por |
=—— 130
Yoz P RT (130)

ou poy est la pression partielle en oxygene dans le ciel gazeux, et P la pression totale. La

concentration y$: intervient dans le calcul du potentiel de transfert (Eq. 96). L hypothése

v2b, décrit I’épuisement de I’oxygene des bulles d’air, sans dilution par le CO; produit, lequel

rejoint le ciel gazeux sans coalescer. La concentration y&, , calculée d’aprés cette

hypothese est supérieure a celle précédemment calculée :

off DPo> 1
= - 131
Yoz P2 tPos +Par RT (31

Si K est calculé a partir de ygf§ et Kryop @ partir de y"ofg,vzb , le rapport K1/Kr ya, est compris

entre 1,01 et 1,1 pour E. coli A et S. cerevisiae G.

Les travaux de Strub (2005) ont montré que dans nos conditions, la sursaturation du
milieu de culture était faible, ce qui ne permet pas d’envisager une ventilation importante par
le mécanisme de nucléation spontanée. L hypothese de ventilation v1 est donc favorisée. Mais
le mécanisme de ventilation réel est certainement une combinaison de toutes les hypotheses

de ventilation considérées.
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111.3.4.3. Influence des dynamiques physico-biologiques

La Figure 57 présente les temps caractéristiques t4 (temps de diffusion), 1, (temps de
mélange), 1. (temps de réaction) et tg (temps de passage du gaz) calculés d'apres les
définitions du Tableau 9 au cours de la culture E. coli A, et portés en fonction de la
consommation volumique d'oxygéne qo» , choisie comme parametre caractéristique de
I'évolution des cultures intensives. Les temps de mélange t,, présentés ont été calculés par le
modele de Vasconcelos et coll. (1995), établi dans une configuration multi-turbine proche de
la notre. Les valeurs de T, ainsi calculées sont en accord avec les mesures de vérification
obtenues dans notre réacteur par la méthode de la sonde conductimétrique (Linek et coll.,
1996).

Deux situations extrémes issues de la Figure 57 sont détaillées: la premicre située au
début de la phase 1 de la culture (qo,=0,006 mol.L".h"" a t=0,2 h) ne correspond pas aux
conditions de culture intensive, alors que la deuxiéme, située a la fin de la phase 1 (qo2=0,36
mol.L".h" a t=6,8 h), leur correspond. Les temps caractéristiques déterminés dans ces deux
situations sont comparés aux temps caractéristiques de la diffusion sur la Figure 58,

conformément a la Figure 10.
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Figure 57. Temps caractéristiques calculés au cours de la culture E. coli A.
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Figure 58. Comparaison des temps caractéristiques entre le début (qo,=0,006 moI.L'1.h'1,o) et la fin
(902=0,36 mol.L™".h", X) de la phase 1 dans la culture E. coli A, d'apres la Figure 57.

Aux vues des temps caractéristiques du bioréacteur, il apparait sur la Figure 58 que le
réacteur fonctionne en début de culture de maniere idéale : la phase liquide est homogene, la
distribution des temps de séjour des bulles de gaz est ressérrée ce qui permet de considérer la
phase gazeuse homogene, et I'absorption est physique.

Entre le début et la fin de la phase 1, les ordres de grandeur des rapports t4/ TG , T4/ Tr ,
T,/ T et T, / T, sont inversés, ce qui traduit un bouleversement de I'ensemble des phénomenes

physiques et biologiques qui interagissent avec le transfert d'oxygene. L'étude de la Figure 57
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montre que les différentes influences auxquelles est soumis le transfert d'oxygéne ne cessent
de fluctuer en cours de culture. Ajoutons que les modifications macroscopiques du milieu
dues a la présence de biomasse active, caractérisées par le temps 1 (Figure 10), se
développent également et influencent aussi le transfert. L'étude des temps caractéristiques
montre que l'intensification de la cultures pousse vers la perte de I'homogénéité du liquide
(accroissement des ratios Ty /T , T4/ Tr €t T/ Tq) €t vers la perte de 1'homogénéité du gaz
(accroissement des ratios TG /T; , TG/ Tm €t TG/ Td).

Ces considérations incitent a I'utilisation de modéles structurés pour la phase liquide
(Schmalzriedt et coll., 2002) (I.1.6.2), et de modeles faisant intervenir la distribution des
temps de séjour des bulles pour la phase gaz (Midoux et coll., 1980).

Cependant il apparait que le temps caractéristique de la diffusion, a partir duquel nous
¢tudions les influences du systéme sur Kr, est lui-méme défini en fonction de Kt (t4=1/Kr), or
nous avons vu que Ky était susceptible de varier d'un facteur 1 a 8 (Echem=0,25 et Eq02=2).
Dans ces conditions, quelle crédibilit¢é accorder a I'é¢tude des temps caractéristiques?
L'influence des phénomenes physico-biologiques sur le transfert devrait pouvoir étre étudié a
partir d'un temps caractéristique de la diffusion défini indépendamment de Kr et des
différentes dynamiques du systéme, soit t4=1/(Kpa).r ; mais quelle milieu de référence

choisir, et dans quelle configuration effectuer sa détermination?
Faces a ces considérations, l'utilisation du modele que nous utilisons actuellement ne

suffit-il pas, a condition d'étre lucide par rapport aux limites q'il peut rencontrer en culture

intensive?
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II1.3.5. Conclusions

Des cultures de S. cerevisiae et de E. coli (réalisées par L. Faure et J.-L. Uribelarrea)
ont été utilisées comme modéle d’étude non visqueux, des cultures d’A. niger (réalisées a
DSM) comme modele d’étude visqueux. Toutes les cultures ont été cultivées en mode fed-
batch jusqu’a des concentrations dépassant les 40 gL', afin d’élucider les effets de la
biomasse et de son activité sur le transfert d’oxygene.
»Les valeurs de concentration en biomasse, de consommation volumique d’oxygene, et de
coefficient de transfert d’oxygene Kr obtenues dans nos cultures (Tableau 15) sont 5 a 10 fois

plus ¢élevées que celles rapportées dans la littérature sur le transfert d’oxygene (Tableau 4).
> L évolution de Kt en cours de culture ne peut pas étre corrélée par : K =y.e*.U? , ce qui

remet en question, en condition de culture microbienne intensive, ou bien cette corrélation, ou

bien la détermination de Kr.

»I1 est observé que la dynamique microbienne exerce une influence sur le transfert
d’oxygene : dans les motts de culture les valeurs de Kt et de Ky en cours de culture sont 4 a 6
fois plus petites que dans les milieux minéraux constitués des principaux sels des milieux de
culture.
»Une interprétation des différences entre les valeurs déterminées en milieu biologique
(surnageant de culture ou mott de culture) et celles déterminées dans le milieu minéral
constitu¢ des principaux sels du milieux de culture est recherchée par des facteurs
d’accélération, conformément a la corrélation de Sundararajan et Ju (1993) :

K, =(K,a),; xE

X Epp X Eq02

chem
ou (Kra).r ne dépend que de e et de Us conformément a la description du coefficient de
transfert en milieu minéral reporté dans le chapitre 0.

L’influence des modifications chimiques sur le transfert d’oxygéne apparait dés les
premiers instants aprés ensemencement, en réduisant nettement le transfert par rapport au
milieu constitu¢ des principaux sels du milieu de culture (Eqpen=0,25). Certaines
modifications chimiques du milieu permettant aussi une légére augmentation du transfert
d’oxygene durant le cours de la culture. Globalement, le mott de culture se comporte vis-a-
vis du transfert comme une solution non-coalescente ionique additionnée de surfactants.

La présence physique des particules semble avoir peu d’effet.
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Des valeurs de Eqo, aussi élevées que 2 sont évaluées. Ce résultat est tout a fait
original par rapport a la littérature, qui ne prévoit pas d’accélération en réacteur agité
(Merchuck, 1977).

Il ressort que les trois types d’accélération doivent €tre considérés pour comprendre
I’évolution de Kr , et que I’influence respective des différentes accélérations évolue en cours
de culture. Une quantification précise de ces différentes influences nécessite des
investigations complémentaires, comme la distribution de taille de bulles.
> Les effets sur le transfert d’oxygeéne induits par I’ajout d’antimousse, ou par I’augmentation
de la viscosité cellulaire chez A. niger, sont prépondérants par rapport aux mécanismes

biologiques d’accélération.

»Le complément d’étude sur la détermination de Kt montre que :

- ’influence de I’entrainement de surface est réduite en condition de culture cellulaire,
sans doute a cause de la présence de mousses et d’une rétention gazeuse importante.

- la ventilation du CO, ne semble pas accélérer le transfert de 1’oxygene, et il est
supposé que cette ventilation s’effectue principalement par diffusion du CO; dissous
vers les bulles d’air.

- les interactions entre phénoménes physiques et biologiques au sein du bioréacteur
sont tangibles et la maitrise des bioprocédés intensifs passe par la maitrise de ses

interactions.
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CONCLUSIONS

L’ensemble de ce travail contribue a la compréhension des phénomenes relatifs au
transfert de gaz en condition de culture microbienne intensive.

L’étude bibliographique révele qu’en complément du schéma du transfert d’oxygéne
en culture microbienne proposé par d’Arnold et Steel (1958) (Figure 1), des théories, parfois
contradictoires, dessinent un schéma beaucoup plus complexe de la réalit¢ du transfert gazeux
dans les motts de culture. Il apparait aussi que le transfert gazeux en condition de culture
microbienne est étudi¢ dans des situations d’école (eau pure, réacteur idéal, faibles
concentrations cellulaires, faibles puissances dissipées) qui ne représentent pas les problémes
rencontrés en production intensive, et parallelement, que la transposition des problématiques
de la littérature vers des situations de forte productivité peut ouvrir des champs

d’investigation originaux.

Des mode¢les non-structurés du transfert d’oxygéne dans le réacteur sont développés.
Ils considérent la phase gazeuse dispersée par le diffuseur comme étant homogene de
composition ou s'écoulant de maniere piston, et prennent en compte I’entrainement de surface

et I’existence d’une rétention gazeuse permanente.

Ces modeles, alliés a des méthodes expérimentales dynamiques (réoxygénation) ou
statiques (bilan gazeux couplé a I'oxydation par le sulfite), permettent la détermination de Kia
en milieux minéraux de référence.

En milieu coalescent :

— A faible puissance dissipée, pour e<4000 W.m™ (correspondant aux vitesses
d’agitation ne permettant pas 1’entrainement de surface), les valeurs de Kya obtenues par le
modele décrivant I’écoulement piston du gaz sont plus proches de la littérature que de celles
obtenues par le mode¢le décrivant I’homogénéité du gaz.

— A forte puissance dissipée, pour 4000<e<35000 W.m™ (correspondant aux vitesses
d’agitation permettant I’entrainement de surface), les corrélations de la littérature, établies
pour e<3000 W.m™, sont extrapolées. Sur ce domaine, seuls certains des modéles prenant en
compte I’entrainement de surface gardent une cohérence avec la littérature, en particulier le
modele MES qui décrit I’écoulement piston du gaz dispersé par le diffuseur et les échanges
par diffusion entre le ciel gazeux et le liquide. Par rapport a la littérature, le modéle MES a
I'avantage de permettre la détermination de Ky a en condition d’entrainement de surface

et d’aération simultanée par le diffuseur, a des puissances dissipées jusqu'a dix fois
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supérieures a celles communément étudiées, tout en permettant de conserver la méme
simplicité expérimentale qu'en 1'absence d'entrainement de surface.

En milieu non-coalescent :

— A faible puissance dissipée, la méthode expérimentale statique donne des valeurs de
Kypa cohérentes avec la littérature, plus proches de la littérature avec le modele d'écoulement
piston du gaz qu'avec le modele de composition homogeéne, alors que les valeurs obtenues par
la méthode dynamique s’écartent de la littérature pour e>1000 W.m™.

— A forte puissance dissipée, aucun des modeles testés ne permet d'obtenir des valeurs
de Kpa cohérentes avec la littérature ; il est supposé que les modeles testés ne représentent pas
correctement le schéma hydrodynamique du réacteur.

A T’issue de cette étude le modele d’écoulement piston est adopté pour représenter
I’écoulement du gaz dispersé par le diffuseur dans le réacteur, et des corrélations décrivant
I'évolution de Ky a en fonction de e sont déterminées, spécifiques a la configuration du
réacteur, en milieux minéraux de référence (coalescent et non-coalescent), pour

300<e<35000 W.m™ c'est-a-dire en dehors du domaine de la littérature.

Les cultures cellulaires utilisées comme modéle d’étude se démarquent de la
littérature sur le transfert d’oxygéne par des concentrations en biomasses, des
consommations volumiques d’oxygéne et des valeurs du coefficient de transfert de 5 a 10
fois plus élevées. Ces études, menées en conditions réelles de culture et dans un champ
de contrainte visant les hautes productivités, permettent une transposition industrielle.

Le transfert d’oxygeéne sur les moiits de culture et sur les surnageants associés est
compar¢ au transfert d'oxygene caractéris¢ sur les milieux minéraux de référence. Par rapport
aux principaux sels du milieu initial avant inoculation, la rétention gazeuse sur les mofits de
culture et sur les surnageants associés est 1,5 fois plus élevée, et les valeurs du coefficient de
transfert Kr et de la conductance de transfert Ky sont entre 4 et 6 fois plus petites. La
présence de biomasse influe donc sur les conditions du transfert :

— Les modifications chimiques du milieu sont indéniables : par rapport au transfert
d’oxygéne, le milieu biologique peut é€tre représenté par un milieu non-coalescent
ionique additionné de surfactants, et non par de ’eau pure comme cela est souvent
pratiqué.

— L’influence de la présence physique des particules est mal définie.

— L’accélération due a la consommation de 1’oxygéne, mentionnée ici pour la

premiére fois en réacteur agité, et ce parce que des conditions réelles de culture intensive
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sont utilisées, pourrait augmenter la valeur de Kya par 2 et ne serait donc pas a négliger
dans le dimensionnement des bioréacteurs.

L'ensemble de la littérature proposant des études du transfert d'oxygeéne dans les
bioréacteurs avec des mesures effectuées en milieux minéraux doit donc étre considérée avec

intelligence si une transposition en conditions réelles de culture est prévue.

La démarche et les outils d’investigation pour quantifier, modéliser et comprendre les
phénomenes du transfert d’oxygeéne en culture microbienne relevent de compétences
interdisciplinaires du génie des procédés et du génie microbiologique. Ce travail présente des
résultats originaux dans des domaines d’investigation peu explorés a ce jour et d’un intérét
majeur pour leur exploitation industrielle, pointe les limites des outils théoriques et
expérimentaux utilisés pour appréhender la complexité des moilts de culture —milieux

polyphasiques, évolutifs, et indéfinis— et ouvre la voie vers d’autres chantiers d’investigation.

PERSPECTIVES

La difficulté¢ a estimer correctement Kja apporte une question: pourquoi ne pas
étudier le réacteur en terme de flux molaire (mol.m>.s™) plutét qu’en terme de Kya ? Le choix
du flux molaire permettrait de ne travailler qu’avec des données mesurées, sans émettre
d’hypothése sur I’écoulement de la phase gazeuse, source principale d’erreur dans la
détermination de Kpa. Cette démarche est peu pratiquée (Matsumura et coll., 1979), d’une
part parce que sa mise en ceuvre nécessite un transfert en régime permanent, d’autre part parce
qu’elle ne renseigne pas sur la facilit¢ avec laquelle est effectué le transfert (car cette
information est confondue avec la différence de potentiel d'échange), et ne permet donc pas le
dimensionnement d’appareils. Le premier prolongement de cette étude serait donc de
caractériser plus précisément 1’écoulement gazeux dans le réacteur. Bien que le modele
d’écoulement piston ait été préféré au modele homogene, la question n’a pas été clairement
tranchée. L’¢tude des distributions de temps de séjour des bulles (André et coll., 1981) serait

une vérification possible.

Un autre prolongement direct consisterait a lever les relations d’interdépendance des
couples de variables Kr et 1p, Kt et Kip, Kt et Eqoo, utilisés pour justifier les valeurs des
facteurs d’accélération. En effet, les évolutions de Kt sont expliquées a partir des variables tp,
Ki et Eqoo, or ces variables sont elles-mémes calculées a partir de Kr. Ces vérifications

nécessitent de nouvelles mesures et de nouvelles expériences, nous proposons en autre :
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— une mesure de Eqo, en chemostat (plutot que par Eq. 123, fonction de K;, donc de
Kr) : I’expérience consisterait a atteindre une concentration en biomasse par une stratégie
efficace (le mode fed—batch pour les hautes concentrations), puis de stabiliser la culture a e,
Us et X constants. De 14, plusieurs valeurs de qo, pourraient étre testées en fonction de
I’alimentation en substrat : la mesure de Kr en ligne rendrait alors la relation entre Eq02
(=K1/Krarrf) et oz évidente.

— la mesure de la distribution des tailles de bulles: elle permettrait d’évaluer
précisément ’aire interfaciale pour vérifier la relation Ky=Kjxa, en milieux minéraux et
biologique, et apporter une validation supplémentaire des valeurs calculées, surtout a forte
puissance dissipée. Cette mesure permettrait aussi de connaitre la taille réelle des bulles en
milieu biologique comparé aux milieux contenant des surfactants (Eq. 121) et donc de réduire
I’erreur principale pesant sur I’évaluation de Eqo, (Figure 50). Enfin, la mesure de la
distribution des tailles de bulles en fonction de la puissance dissipée permettrait de mieux

comprendre 1’effet de la troisiéme turbine sur le transfert (I111.2.2).

En supplément de ces vérifications directes de notre travail, deux voies d’investigation
ont été abordées au cours de nos recherches de maniére exploratoire et pourraient étre
poursuivies suite aux résultats préliminaires encourageants: 1’observation directe des
interfaces par le microscope in-situ, et la détermination de 1’accélération E,o, par une

méthode au forane.

» Microscopie in-situ

L’essentiel des mécanismes de contrdle du transfert de gaz en culture microbienne se
localisent dans 1’interface gaz-liquide. Actuellement I’observation des interfaces gaz-liquide
se limite a 1’observation de bulles maintenues dans un écoulement laminaire (Paaschen et
Liibbert, 1997), ou d’interfaces planes non agitées (Tsao et Lee, 1975). En réacteur agité, ni la
topographie des interfaces, ni la dynamique des ¢léments de fluides et des particules en
interaction avec les interfaces n’a pu étre observés, en particulier a cause du défit
technologique que cela représente.

Les nouvelles technologies de microscopie in-situ (matériel et méthodes : Annexe
V1.8.1) devraient permettre 1’observation de bulles en régime turbulent en condition normales
de cultures microbiennes. Nous avons réalis¢ des premiers tests a 1’aide du microscope
développé par Hajo Suhr (Camisard et coll., 2002). Les attentes ont été grandes, les résultats

décevants.
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Les observations ont été réalisées sur des levures S. cerevisiae lyophilisées
resuspendues (Lesaffre) et sur une culture d’E. coli. A cause de problémes d’étanchéité le
microscope n’a pas pu étre stérilisé. Il apparait que des levures adhérent aux interfaces de
bulles (Figure 59A). L’observation tend a se confirmer aussi pour E. coli mais la taille des
microorganismes (1xX2um) ne permet pas une observation précise (Figure 59B). Aux
concentrations utilisées et dans les conditions expérimentales, aucune surabondance des
microorganismes aux interfaces n’est observée. Le microscope in-situ a aussi été utilisé dans
I’espoir d’observer des microbulles de CO, en condition de fermentation alcoolique chez la
levure. Nos questions étaient d’évaluer la taille des microbulles, et de savoir si la nucléation

pouvait étre initiée sur les levures elles mémes. Aucune microbulle n’a pu étre observée.

Figure 59. Observation au microscope in-situ d’interfaces de bulles en culture microbienne. A Levures
lyophilisées resuspendues, B culture d’E. coli.

Le microscope actuel posséde un autre inconvénient : la zone d’observation est loin
des conditions de culture. Elle se situé en effet entre deux plans paralléles distants de 300 um
(constitués d’un coté par la diode, et de l'autre la fenétre d’observation ; Figure 61), et
constituant donc une zone d’écoulement qui ne représente pas la turbulence du systéme. Une
nouvelle technologie avec éclairage non plus en vis-a-vis mais collatéral devrait permettre
d’observer réellement le ceeur de la culture, et a des concentrations supérieures a 20 ng.L'l.

Les observations devraient permettre de compléter les connaissances sur les affinités

entre les cellules et les bulles.

» Détermination de K;a par la méthode au forane

La méthode de mesure de Kja au gaz traceur est connue, mais sa mise en ceuvre telle
qu’elle est décrite dans la littérature n’est pas applicable aux cultures microbiennes. En effet
Pedersen et coll. (1994) utilisent du Krypton radioactif, et Boumansour et Vassel (1998) du

propane : ces gaz peuvent €tre toxiques pour la biomasse. L’intérét de ces méthodes est la
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détermination de Eqo2 (Eq. 70 ou Kyap, est la mesure réalisée par la méthode au gaz traceur,
en condition de culture normale, le forane n’étant pas consommg).

Le forane (R134a, utilisé en réfrigération) a été choisi dans notre étude car il est non
consommé et non toxique, d’autre part il est suffisamment soluble (0,9 g.L™") pour permettre
I’obtention d’un signal conséquent avec I’injection d’une petite quantité de liquide saturé (50
mL), enfin le coefficient de diffusion du forane est proche de celui de I’oxygeéne ce qui permet
d’obtenir des valeurs de K a du méme ordre de grandeur.

Les réponses aux pulses de forane en phase liquide (matériel et méthodes : annexe
VI1.8.2) sont mal différenciables les unes des autres (Figure 60). La forme des réponses est
d’autre part trés proche de celle obtenue pour un pulse gazeux (courbe notée « ref ») : les pics
obtenus reflétent surtout la dilution dans le ciel et caractérisent mal la vitesse de transfert.
Dans nos conditions, le temps caractéristique correspondant au lavage du ciel vaut V/Qs=87
s, qui est au moins cent fois supérieur au temps caractéristique de la diffusion, 1/K;a, or ces
deux phénoménes sont additionnés dans le signal : I’extraction de la valeur de K;a est alors
impossible. Pour améliorer la précision de la détermination de Kja il faudrait réduire le
volume du ciel, ce qui est tres délicat en culture microbienne a cause des mousses. La raison
pour laquelle les pics de forane sont moins importants en milieu salin qu’en eau pure est
inconnue ; peut étre du forane stagne t-il dans la phase dispersée sous forme de rétention

permanente, et un lent relargage le rendrait indétectable.

450 450
400 4. e ref 400 4 e ref
2 350 | ——— 400 rpm c 350 - ——400 rpm
S L @
S 300 - ——600 rpm o 300 - —— 600 rpm
© 250 —— 1000 rpm 8250 7 —— 1000 rpm
c 200 -+ c 200 :
0 : 0 :
S 150 5 150 1.
I ' (] .
T 100 - i 100
50 50 +
0 0 ‘
0 100 200 300 0 100 200
A Temps, s B Temps, s

300

Figure 60. Dynamique de la réponse a un pulse de forane en fonction de I'agitation. A eau pure, B
Na,SO, 50 g.L". La référence ref est un pulse de 10 mL gazeux introduit dans le ciel gazeux. Pour
N=400, 600, et 1000 rpm, un pulse de forane correspondant a 10 mL gazeux (45 mg) est introduit
sous forme soluble. La fraction détectée est une fraction relative. Q4=0,146 Ls, V=10 L, T=37°C,
P=0,3 bar.
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Bien qu’inutilisable avec la configuration actuelle du réacteur, le forane semble offrir

des potentialités de gaz traceur.

Enfin, de part sa généricité, cette étude est transposable a d'autres applications, comme
I’étude de la ventilation du CO,, I’autre gaz de grande importance en culture cellulaire. Les
effets du CO; sur les cultures intensives doivent étre considérés avec sérieux : la pression
partielle en CO; dans le ciel du réacteur de la culture E. coli B atteint 0,25 bar a t=5,8 h, alors
que les premiers effets sur la croissance de la plupart des microorganismes unicellulaires
d’intérét industriel surviennent a partir de 0,15-0,2 bar (Jones et Greenfield, 1982). Les
pressions de CO; sont accrues a cause de la pression hydrostatique a la base de fermenteurs
industriels de trés grande taille (Chen et Gutmanis, 1976 ; Mclntyre et McNeil, 1998), en
particulier en condition d’aération réduite. Cependant les méthodes permettant la mesure du

CO, dissous en culture cellulaire sont encore a améliorer.

L’ensemble du travail effectué invite a revoir, en condition de culture cellulaire
intensive, le mécanisme de transfert tel qu’il apparait fréquemment dans le schéma simplifi¢
d'Arold et Steel (1958) (Figure 1). En particulier, la compréhension des interactions entre
I’activité biologique et le transfert d’oxygene est fondamentale pour atteindre des hautes
performances et pour permettre 1’innovation des procédés microbiologiques et 1’acces a des

performances optimales.
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VI.1. Calcul de la solubilité de I’oxygéne

VI.1.1. Dans I’eau pure
La constante de Henry définissant la solubilité¢ de I’oxygene dans I’eau pure (Eq. 2) est
calculée d’aprés une moyenne des données de Sander (1999). H varie en fonction de la

température selon :

H= Href.exp(As"‘H [l ! D (132)

R T 29815

ou H*' est la constante de Henry de référence, a 25°C : H*=0,00126 mol.L".atm™, et A_H

sol

est I’enthalpie de la solution et % =1650K..

Les valeurs de la constante de Henry et de la solubilité¢ de 'oxygéne sont données sur
la gamme Te[20;40°C] dans le Tableau 16. RTH est le produit de la constante des gaz
parfaits, 8,3145 Jmol' K", de la température en °K et de H en mol.m>.Pa’!, ¢’est une

constante adimensionnelle utilisée dans les équations bilan des modéles de transfert.

Tableau 16. Quelques données relatives a la solubilité de
'oxygene dans I'eau pure en fonction de la température.
La solubilité est donnée a I'équilibre avec 'oxygéne de I'air
et a pression atmosphérique.

T H Solubilité RTH
(°C) (mol.L.atm™)  (mg.L™") (1)
20 1,385E-03 9,28 3,331E-02
21 1,358E-03 9,10 3,279E-02
22 1,333E-03 8,93 3,228E-02
23 1,308E-03 8,76 3,179E-02
24 1,284E-03 8,60 3,130E-02
25 1,260E-03 8,44 3,083E-02
26 1,237E-03 8,29 3,036E-02
27 1,214E-03 8,14 2,991E-02
28 1,192E-03 7,99 2,947E-02
29 1,171E-03 7,85 2,903E-02
30 1,150E-03 7,71 2,861E-02
31 1,130E-03 7,57 2,819E-02
32 1,110E-03 7,44 2,779E-02
33 1,090E-03 7,31 2,739E-02
34 1,071E-03 7,18 2,700E-02
35 1,053E-03 7,06 2,662E-02
36 1,035E-03 6,93 2,625E-02
37 1,017E-03 6,82 2,589E-02
38 9,999E-04 6,70 2,553E-02
39 9,831E-04 6,59 2,518E-02
40 9,666E-04 6,48 2,484E-02
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VI.1.2. Calcul de la solubilité de ’oxygéne en milieu salin

Nous utilisons le modele de Weisenberger et Schumpe (1996) (Eq. 4).

Exemple de calcul : milieu salin modele composé des trois principaux sels du milieu
de culture d’E. coli : K,HPO, (8 g.L™"), (NH4),HPO, (8 g.L™"), Na,HPO, (2 g.L™), et une
température de travail de 37°C.
Paramétre spécifique a I’oxygene :

hy, =hg, o +h (T -298,15)

=-4.10" m’ kmol ™'

Rapport des solubilités :

log(H,/H) = X (h; + ho2)e;

=0,0351

Soit H=0,922 H,, et RTH=0,0239, H, étant la constante de Henry dans 1’eau pure a 37°C.
De la méme fagon, pour une solution de Na,SOs , 10 g.L'l, a 37°C : H=0,939 H,.
Pour une solution de Na,SO; , 50 g.L'1 a 37°C : H=0,731 H.
Pour le milieu initial utilisé dans la culture de S. cerevisiae : H=0,97 Hy, Hy étant défini ici

dans I’eau pure a 30°C.

Tableau 17. Sélection de paramétres du modéle de
Weisenberger et Schumpe (1996).

Parametres des ions Parameétres de I'oxygene
m>.kmol’

hK* 0,0922  hO,=0 m°.kmol™

hHPO,> 0,499  h:=-3,34.10* m®kmol" K

hNH,* 0,0556

hNa* 0,1143

hSO;>  0,1270
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VI1.2. Méthodes de détermination de K;a

Tableau 18. Méthodes dynamiques pour la détermination de K,a. dO, oxygéne dissous; 0—0O,
échelon d’oxygéne pur dans un systéme préalablement dégazé.

Méthode

dynamique

Auteurs

Principe et mise en ceuvre

Limites d’application

Réoxygénation Bandyopadhyay Un échelon de concentration en oxygéne est

« dynamic
gassing out »
ou

« electrode
momentum »
ou

«gassing in »

Echelon de
pression
« dynamic
pressure

method »,
DPM

Absorption
gazeuse

(1967)

Dang (1977)
Ruchti (1981)
Linek (1981)
Linek (1982)
Linek (1987)
Rainer (1990)

Zubarev (1977)
Linek (1989)
Poizat (1992)
Gogate et
Pandit (1999)
Carbajal (2004)

van’t Riet
(1979)

André (1981)
Rainer (1990)
Poizat (1992)

appliqué sur le gaz en entrée du réacteur ; une
sonde suit I’évolution de dO, ; K; a est calculé
par identification paramétrique

-0—0, permet de s’affranchir du transfert multi
composants

-applicable en fermentation

-simple : pas besoin d’analyse de gaz

-x* pas nécessaire en travaillant avec des valeurs
normalisées

Un échelon de pression d’environ 200 mbar est
appliqué (instantanément) a I’ensemble du
réacteur ; une sonde suit 1I’évolution de dO, ;

K a est calculé par identification paramétrique
-¢limine les effets de mélange non idéal puisque
la pression est uniforme donc la concentration
en O, varie simultanément dans toutes les bulles,
donc gaz et liquides peuvent étre considérés
comme parfaitement mélangés (Gogate et Pandit
1999) et I’absorption d’O, pur ou d’air conduit a
des résultats similaires (Linek 1989, Gogate et
Pandit 1999), le transfert de N, peut étre négligé
(Gogate et Pandit 1999)

-applicable aux grands réacteurs

-applicable aux systémes visqueux

-ne nécessite pas la mesure de la rétention
gazeuse

Du CO, est absorbé dans un tampon
carbonate/bicarbonate ; K; a relatif au CO, est
évalué a partir de 1’analyse du gaz. CO, étant 40
fois plus soluble que O,, la remontée du signal
s’étend sur une période beaucoup plus longue,
ce qui permet une meilleure précision de
I’estimation de K;a (André 1981).

-une version existe avec absorption en continu
mais elle semble moins fiable (Rainer 90)

-en tant que méthode chimique, cette réaction est
mieux contrdlable que la méthode au sulfite

-sur milieu de fermentation acidifier avec H,SO,
plutdt que d’utiliser un tampon trés concentré
permet de conserver les propriétés physiques du
milieu (André 1981)

-difficile en systémes
visqueux

-les différentes dynamiques
prennent de I’importance a
K a croissant et doivent
étre évaluées avec
précision

-difficile a fort qo,

-la sonde & O, ne doit pas
réagir a la pression

-peu fiable siily a
dégagement de mousse (par
exemple en fermentation)
-peu fiable si qo, n’est pas
stable (sur une plage de 10
min au moins)

-la méthode présentée par
Poizat est mise a part car le
bilan est réalisé sur un
systéme fermé. Elle est trés
contraignante par sa durée
(5 h).

~fiable si Kya<150 h'!
(Rainer 1990) car sinon
I’influence du modele de
dispersion gazeuse devient
trés important (André
1981)

-nécessite la mise en place
d’un collecteur de gaz pres
de la surface libre
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Réponse
initiale et
double réponse

Gaz traceur

Chapman
(1982)
Gibilaro (1985)
Gogate et
Pandit (1999)

Pedersen (1994)
Boumansour
(1996 et 1998)

Basée sur la distribution des temps de séjour des
bulles, la double réponse nécessite le suivit des
phases liquide et gazeuse pendant un échelon de
concentration, la réponse initiale est dérivée de
la double réponse et s’affranchit du suivi de la
phase gaz mais en se focalisant sur I'unique
variation de dO, au départ de 1’échelon.

-ne nécessitent pas d’hypothése sur 1’état de
mélange de la phase gaz

Un gaz traceur est injecté dans le réacteur ; K;a
relatif a sa cinétique de transfert permet de
remonter au K; a relatif a I’oxygene en
supposant le rapport des deux K; a constant.

Un gaz traceur doit étre inerte, et ni consomme,
ni produit dans le milieu, étre rare dans I’air,
sont utilisés : propane (Boumansour 1996),
éthyléne, krypton radioactif (Pedersen 1994),
argon, hélium

-peut étre utilisé en fermentation si le gaz traceur
n’est pas nocif pour les microorganismes

-le ratio Ky a /K apopane €5t constant a = 5%
malgré la variation de nombreux parameétres (T,
P, sels...) (Boumansour 1996)

-permet I’accés a une valeur de K; a
indépendante de la consommation en O,

-la réponse initiale
nécessite le calcul de la
dérivée seconde de xq5 ,
donc de la dérivée
troisiéme de la réponse de
la sonde

-ne semble pas fiable en
systéme non-coalescent
(Gibilaro 1985)

-nécessite des mesures de
sécurité pour I’utilisation
de gaz radioactif

-la méthode telle qu’elle est
pratiquée par Boumansour
(cinétique du propane
dissous) ne convient que
pour des K; a trés faibles
(<30h™)

-’analyse continue du gaz
traceur en sortie de
fermenter permet de
mesurer des K;a jusqu'a
1080 h™! (Pedersen 1994).

Tableau 19. Méthodes statiques pour la détermination de K, a.

M¢éthode

. Auteurs Principe et mise en ceuvre Limites d’application
statique
Sulfite Linek (1989) Basé sur la consommation de I’oxygéne par le  -impose une forte
Rainer (1990)  sulfite pour donner le sulfate en présence d’'un  concentration en sels (1 a 2
Poughon (2003) catalyseur (cobalt ou cuivre) : M) et donc ne permet pas

l 2- ot 2-
5 0,+S0O; —— S04

Le sulfite peut étre alimenté en batch ou en
continu (Linek 89). K; a est calculé par un bilan
matiére en fonction de la vitesse de disparition
du sulfite (dosé a I’iode) :

I'so3~ L
K a(x*—x,)=t,, = TS (en régime

permanent).

-la concentration en catalyseur doit étre
correctement fixée (<10” M, généralement 107
M) pour que la concentration en oxygene dans le
liquide soit nulle (x;=0) et que la réaction ne soit
pas accélérée par la réaction chimique mais bien
contrélée par le phénoméne de transfert (Reuss,
1993)

-cette méthode permet aussi de calculer K; et a
indépendamment

de caractériser tout type de
milieu

-nécessite le dosage du
sulfite hors ligne
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Glucose
oxydase

Eau oxygénée

Enrichissement
« physical
gassing-in »

Bilans gazeux

Bilan gazeux +
oxydation par
le sulfite
(BG+OS)
(semi continue)

Hsieh (1969)
Linek (1980)
Linek (1981)
Rainer (1990)

Hickman (1988)
Gogate et Pandit
(1999)

Poughon (2003)

van’t Riet
(1976)

Rainer (1990)
Pedersen (1996)
Wau et coll.
(2003)

Poughon (2003)

0O, est consommé dans une réaction
enzymatique :

glucose oxydase

1
5 0, + glucose ——=>>*=— glucono - lactone + H,O

lactonase

glucono - lactone + H,0 —"*— acide gluconique

Kja est ensuite calculé par titration de 1’acide.
-pour que la vitesse de consommation de O, ne
soit pas limitante les concentrations des enzymes
doivent étre assez élevées, en particulier
[glucose oxydase]>1,5g.L"!

-le systéme ne provoque pas d’accélération du
transfert (Rainer 1990)

-est une simulation d’un systéme biologique
(Rainer 1990)

La génération d’oxygene est réalisée au sein du
liquide en décomposant H,O, par la catalase. Un
systéme continu est mis en place ; K;a est
calculé lorsque les concentrations en peroxyde et
en O, sont stabilisées.

C’est la version statique de la méthode de
réoxygénation. Un flux continu de liquide
désoxygéné alimente le réacteur et le quitte
enrichi en oxygéne. K;a est calculé par un bilan
matiere en régime permanent ou transitoire.

-le régime transitoire nécessite 1’enregistrement
de I’évolution de la concentration en oxygene
dissous et la prise en compte de la réponse de la
sonde

Absorption d’O, couplé avec sa consommation
au sein du liquide (par les cellules). K; a calculé
par un bilan gazeux entre I’entrée et la sortie du
réacteur.

-convient particuliérement en fermentation

Basée sur le méme principe que la méthode au
sulfite, qo, est évalué par un bilan gazeux, ce qui
évite le dosage hors ligne.

-méthode rapide et facile

-possibilité d’accumulation
de glucono-lactone

-la catalase peut produire
de la mousse

-inutilisable en milieu
riche a cause de la perte
d’activité de la catalase et
de la réactivité de H,O,
-impossible a forte valeur
de K;a car il devient
difficile de produire un
déséquilibre entre les
phases

-intervalle de confiance de
15%

-nécessite un modele
précis du profil gazeux
-nécessite une analyse
compléte du gaz (N,, Oy,
CO,, Ar)

-x* doit étre connu
-intervalle de confiance de
10%

-necessite la description de
la distribution de la phase
gaz
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VI.3. Techniques analytiques

VI1.3.1. Biomasse

Apres filtration d’un volume connu d’échantillon (4 a 20 mL) sur membrane de
porosité 0,45 pm préalablement séchée et pesée, la membrane est rincée a [’acide
chlorhydrique 100 mM, séchée a I’étuve sous vide (200 mm Hg, 60°C) pendant 24 heures et
enfin pesée. La concentration en masse séche est déterminée par différence des deux pesées et
réajustement par rapport au volume filtré.
VI1.3.2. Glucose

YSI

Au cours de la culture, le glucose résiduel est dosé a I’aide d’un analyseur automatique
Y.S.I. modele 2000 (YELLOW SPRING INSTRUMENT Inc., Yellow Spring, Ohio, USA).
Le principe de ce dosage est basé sur la libération de peroxyde d’oxygéne (H,O,) lors de

I’oxydation du glucose par la glucose oxydase immobilisée sur une membrane.

Glucose + 2 H,O + O, = acide gluconique + 2 H,0O,

L’oxydation de H,O, par une ¢lectrode de platine libére un flux d’électrons. Le
courant ainsi crée est proportionnel a la concentration en glucose. Apres étalonnage de
I’appareil, le résultat est directement délivré en g.L™.

Les échantillons a doser doivent étre exempts de cellules (centrifugation) et dilués de

sorte que la concentration en glucose soit inférieure ou égale 4 2.5 g.L™.

DNS

Apres la culture, les échantillons prélevés sont dosés par la méthode de I’acide 3,5-
dinitrosalicylique (DNS) (Miller, 1959).

Préparation du réactif : dissoudre 300 g de tartrate double de sodium et potassium et
16 g de NaOH dans un peu d’eau distillée. Ajouter progressivement 10 g d’acide 3,5-
dinitrosalicylique et compléter a 1 L avec de 1’eau distillée. Il peut étre nécessaire de chauffer
la solution pour dissoudre complétement le DNS.

Méthode de dosage: 200 pL de réactif sont ajoutés a 200 pL de surnageant
préalablement dilué. Le mélange est porté a ébullition pendant 5 minutes au bain-marie. Apres
refroidissement dans la glace, 2 mL d’eau distillée sont ajoutés. Un temps de 15 minutes est

nécessaire pour que I’échantillon se stabilise a température ambiante. La lecture
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spectrophotométrique est réalisée a 500 nm contre un blanc composé de 200 pL de réactif et

200 pL d’eau distillée. La gamme étalon est comprise entre 0 et 2.5 g. L de glucose.

VI1.3.3. Ammonium

Au cours de la culture, la concentration en ions ammonium est dosée a 1’aide d’une
¢lectrode (ORION RESEARCH, Boston, USA). Le dosage consiste a transformer les ions
ammonium en ammoniaque en milieu alcalin. Le gaz ainsi formé pénetre dans 1’¢lectrode en
passant a travers une membrane en Téflon. Il s’établit alors une différence de potentiel entre
les ions OH™ (libérés par la réaction de I’ammoniaque avec I’électrolyte) et 1’¢électrode. 11
existe une relation linéaire entre le logarithme décimal de la concentration en ammonium et la
différence de potentiel mesurée.

La sonde est plongée dans 5 mL d’échantillon agit¢ mélangé a 200 pL de tampon ISA
(ORION RESEARCH, Boston, USA) de maniére a ce que le pH du mélange soit compris
entre 11 et 14. La gamme étalon est comprise entre 107 et 10 M d’NH,CI.

VI1.3.4. Phosphate

Aprés la culture, les échantillons prélevés sont dosés par la méthode utilisant le
molybdate d’ammonium.

Préparation du réactif

solution A : 6,4 mL d’H,SO4 95% dans 50 mL d’eau distillée

solution B: 0,6 g de molybdate d’ammonium dans 12.5 mL d’eau distillée

solution C :  0,0146 g de tartrate double de potassium et d’antimoine dans 5 mL

d’H,SO4 SN

Les solutions B et C sont ajoutées a la solution A puis le volume est ajusté a 100 mL
avec de I’eau distillée. 2 g d’acide ascorbique sont ajoutés et le mélange se colore en jaune. Le
mélange ne se conserve pas plus d’un jour.

Méthode de dosage 4 mL d’étalon ou d’échantillon sont mélangés a 0,8 mL de réactif.
Le mélange est agité vigoureusement puis est laissé reposer 15 minutes. La lecture
spectrophotométrique est réalisée a 720 nm contre un blanc composé de 4 mL d’eau distillée

et 0,8 mL de réactif. La gamme étalon est comprise entre 0 et 5 mg.L" de glucose.

VI.3.5. Acides organiques volatils
Les produits volatils de fermentation (acides gras a courtes chaines: acétate,

propionate, isobutyrate et butyrate) sont dosés par chromatographie en phase gazeuse sur un
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chromatographe (HP 5890, Hewlett-Packard Co., Palo Alto, CA, USA) équipé d’une colonne
remplie (I m x 0,32 cm) garnie de Propak Q80-100. L’appareil est muni d’un détecteur a
ionisation de flamme couplé a un intégrateur (HP3396-A) qui calcule I’air des pics. L’azote
est utilis€ comme gaz vecteur a une pression de 40 kPa en téte de colonne. Les températures
de I’injecteur et du détecteur sont égales a 250°C. La température du four est programmée de

la fagon suivante :

8°C.mn’! 32°C.mn’!
140°C ———  » 166°C pendant 7mn ——p 235°C pendant 10 mn

Les échantillons sont dosés en présence d’un étalon interne (2-méthyl-propan-1-ol, 20
gL dans H,SO4 0,5N) ajouté au surnageant de culture dans la proportion de 1 volume
d’étalon interne pour 4 volumes de surnageant. La calibration est effectuée a I’aide de
solutions étalons de concentrations connues.

Pour certains échantillons, I’acidification due a I’ajout d’étalon interne entraine la
formation d’un dépot blanchatre qui rend le mélange inhomogéne et fausse le dosage. Afin de
minimiser la formation de ce dépot, les protéines présentes dans le surnageant sont précipitées
par la méthode suivante : 600 uL d’échantillon sont mélangés avec 200 uL de ZnSO, 0,3M et
200 pL de Ba(OH), 0,2M. Le mélange est agité vigoureusement puis centrifugé 20 mn a
13000 rpm. Le surnageant est prélevé et analysé de la maniere décrite ci-dessus. Les
concentrations en acides sont corrigées de maniere a tenir compte du facteur de concentration

du a ce traitement.

V1.3.6. Acides organiques non-volatils

Les acides organiques non volatiles formés au cours de la culture (pyruvate et a-
cétoglutarate) sont dosés par chromatographie en phase liquide (HPLC) en utilisant un
chromatographe (Alliance, modele Waters 2690) équipé d’une colonne H+ échangeuse d’ions
(Aminex HPX-87-H, Biorad, USA). Les échantillons sont élués par une solution d’H,SOg4
5mM dont le débit est fixé 4 0,5 mL.mn™ et la température a 50°C. Les acides sont détectés a
210 nm (détecteur PDA Alliance, modele Waters 996) et I’intégration des pics est effectuée

par le logiciel Millenium.
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VI1.4. Lissage et réconciliation des données expérimentales

Les courbes lissées sont obtenues par interpolation des points expérimentaux par des
polynomes sur une fenétre glissante. Ce lissage permet d’obtenir une continuité de la valeur
lissée et de sa dérivée.

Les courbes lissées sont analysées par une méthode développée au laboratoire (Cailler,
1994) dérivée des méthodes décrites par van der Heijden et coll. (Heijden et coll., 1994a ;
Heijden et coll.,1994b) pour la détection d’erreur et I’ajustement de données. Cette méthode
permet I’ajustement des vitesses de réaction dans leur globalité. Les calculs se font a partir de
la matrice élémentaire construite sur I’ensemble des variables d’état définissant le systeme, du
vecteur des vitesses de réaction mesurées et de la matrice de variance associée a ces mesures.
On obtient des valeurs qui permettent d’équilibrer les bilans sur les quatre €¢léments pris en
compte : carbone, hydrogene, oxygéne et azote. Pour chaque point expérimental, la meilleure
estimation des flux de réaction est calculée sur la base d’une vérification des bilans
¢lémentaires sur les vitesses de réaction. Cette estimation est effectuée par minimisation d’un
critére d’erreur sur I’ensemble des mesures ou par ¢limination d’une mesure si le systéme est
surdimensionné. Les variables d’état sont recalculées par intégration des vitesses de réaction
estimées, ce traitement permet de ce fait la vérification de la cohérence des données

expérimentales.

Bilans carbone et redox
La réaction biologique peut étre écrite d’une fagon générale de la maniére suivante :
oaS+BO,+yNH; = X+06CO,+e¢H,O+n P

ou S est le substrat, X la biomasse et P les autres produits. Le bilan carbone est défini par :

Z @, =0 ou @, est le flux en Cmole pour le composé i. On obtient donc :
i

—Og + Dx + Doy + Pp=0

Le bilan redox est défini par : Zyi @, =0ou y est le degré de réduction du composé i. En

posant :
N3 =3 ya+tyn=0
Yco2 =2 Y0 +yc=0
Yo =2yu+v0=0
vu=1
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on obtient :
W=-3;vc=4etyo=-2
d’ou:

_'YS-CDS +4.Dg, + YX-(DX + YP-(DP =0

VLS. Calcul de 1a moyenne logarithmique

Elle est utilisée pour modéliser I’écoulement piston des bulles dans le réacteur. Elle
s’obtient en écrivant le bilan maticre sur I’oxygéne d’un élément de volume gazeux, a débit

constant, en régime permanent, en supposant que le flux gazeux est conservé (Q"=Q°"'=Q) :

Q¥0: = QYo, +dyo,) —keadVi(y,, - ygz) =0
que I’on peut intégrer en définissant une coordonnée z€[0 ; Z] le long de I’axe du réacteur,

dont la hauteur de liquide aéré est Z :

Sz dV

0

B
Yo7 Yo2

LZ dYoz __kLa.[

in

avec S I’aire de la section du réacteur, et V=ZS le volume de liquide aéré, il est possible de

calculer I’intégrale :

z B
nYo"Yor _ “ludg, (133)
Yo27 Yoz Q
soit,
z B _ in B kL aSz
Yor~ Yo2 = (Yor ~ Yo,)-€Xp| — Q (134)

La valeur moyenne du gradient sur le réacteur vaut :
1z
(Yoo~ ygz) = E'J.OZ(YOz - ygz)dz

_ (yionz - ygz) Q exp(— ko a-szj _1
Z —kLaS’ Q

que I’on réécrit en utilisant Eq. 133 et Eq. 134 en z=Z pour obtenir la forme utilisée dans

Eq. 96 :

out

(Y5> = Yo2) = (Y05 = Yo») (135)

ln( yi(;lz - ygz J
out B
Yoz =Yoo

(Yoo~ ygz) =
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VI1.6. Programmation MATLAB

VI.6.1. Programme pour la détermination de K;a par le modéle MH

Ce programme permet d'approximer Kja a partir d'une expérience de réoxygénation,
dans I’hypothése ou le gaz est homogene dans le réacteur (modele MH).

La fonction 'erreur' permet de calculer 1’écart entre la concentration mesurée
d’oxygene dissous et la valeur calculée par le modele (Eq. 81). La valeur du mode¢le est
calculée par la fonction 'XSmodele'. (En fait, cette valeur est calculée directement par la
fonction 'odefun' (vecteur y(3)); la fonction 'XSmodele' est utilisée par volonté de
symétrie avec le modele piston (annexe VI.6.2.2) qui utilise obligatoirement cette fonction ;

les deux solutions sont identiques).

function kla modéleMH
$prog principal : permet de calculer kla a partir d'une expérience de réoxygénation, par
identification paramétrique.

close all;
clear all;

$données relatives a 1l'expérience

a=load ('C:\réoxygénation.dat') ;%fichier de données & 2 colonnes: temps, concentration mesurée
par la sonde

QG=0.000146;%flux d'aération, m3/s

VG=0.00125;%volume de la rétention gazeuse, m3

VL=0.01;%volume de liquide m3

TS=0.8;%constante de temps de la sonde, s

RTH=0.0259; $paramétre de solubilité a 37°C pour 1l’eau pure

k=RTH*VL; %$variable intermédiaire

$définition des données expérimentales

tmes=a(:,1);%temps mesuré

XSmes=a(:,2);%concentration mesurée par la sonde

N=size (tmes, 1) ; $nombre de pas de temps (l'instant t=0 est contenu dans le premier pas)
tmax=tmes (N) ; $nombre maximum de pas de temps

dt=tmax/ (N-1) ;%de telle sorte que les pas de temps soient calés sur les valeurs expérimentales

$bornes des paramétres & approximer
klam=0.01;%kla minimum, s-1
klaM=0.5;%kla maximum, s-1

$initialisation des paramétres a approximer
kla=0.1;% s-1

A(1,:)=I[11;

b=[klaM] ;

Aeg=[] ;%no equality exists

beg=[];%no equality exists

LB=[klam] ;

UB=[klaM] ;

x0=[klal ;

[x, fvall=fmincon (@erreur,x0,A,b,Aeq,beq,LB,UB, [],optimset,QG,TS,RTH, tmes, XSmes, N, tmax, dt, k)

t=[0:dt:tmax] ;
kla=x(1)
[XSmod, XL] =XSmodele (QG, TS, N, tmax,dt, k,kla,VG) ; $concentrations estimées par le modéle

%$impression de la courbe de parité
figure(1l); hold on;

plot (XSmes,XSmod, ': ") ;
jj=title('courbe de parité');

o

909090000090909000
6060060000060 06006000

o

o
<

o\
o\

9090900000909090090909000090909000
0006000000060 0C000006006C00000600600C000

o\

function d=erreur (x,QG,TS,RTH, tmes,XSmes, N, tmax, dt, k)
$calcul de 1l’erreur entre le modéle et 1’expérience

kla=x(1) ;

[XSmod, XL] =XSmodele (QG, TS, N, tmax,dt,k,kla, VG) ;
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////////////////////////////////////////////////////////

function [XSmod,XL]=XSmodele (QG,TS,N, tmax,dt,k,kla,VG)
$fonction permettant de calculer 1'évolution de la mesure de la sonde au cours du temps
XSmod=zeros (N, 1) ;
XL=homo (QG, TS, tmax,dt,k,kla, VG) ;
for i=2:N

XSmod (i) = (XSmod (i-1) +dt/TS*XL (i,2))/ (1+dt/TS) ;
end
R R R e Rt Rt R R Rt R R R R R e R Rt R R R R R R L R Lt
function XgXlXs=homo (QG, TS, tmax,dt, k,kla, VG)
tspan=[0:dt:tmax] ;
yO=zeros (3,1) ;
options=1[];
[T,Y] = ode45(@odefun,tspan,y0,options,QG, TS, k,kla,VG) ;

XgX1Xs=Y;

function dy=odefun(t,y,QG, TS, k,kla,VG)
%y (1) :concentration dans le gaz

%y (2) :concentration dans le liquide
$y (3) :mesure de la sonde

dy=zeros (3,1);

dy (1) =(1-y (1)) *QG/VG-kla*k/VG* (y (1) -y (2)) ;
dy (2) =kla* (y (1) -y (2)) ;
dy (3)=(y(2)-y(3))/TS;

29909000000000000000000000000000000000009000000000000000000000000

VI1.6.2. Programme pour la détermination de Ky a par le modéle MP
V1.6.2.1. Ecriture du systeme sous forme matricielle

Le systtme Eq. 89 est résolu par une méthode utilisant une discrétisation de
I’opérateur différentiel par une approximation d’Euler sur MATLAB. Réécrivons les
équations décrivant les concentrations réelles (I’équation de la sonde est ajoutée dans un
deuxieme temps) en faisant apparaitre I’indice d’espace, i€[1 ;I] et de temps, ne[1 ;N], avec
les pas correspondants de longueur Az et durée At; les concentrations sont toutes normalisées

mais par soucis de clarté nous omettrons la barre (?(n,i) = yf) :

[ _n+1 _ n _n+l _ T1+1
Yo oY QY TV KLaﬁRTH(y;1+1 - x“”) , pour ie[2 ;1]
At V, Az Vo
n+l n n+l
y _y Q y - VL n+l n+l .
Eq. 136 < L Jl-_ 71l g a—RTH - , pour i=1
(Eq. 136) oy Ky (' =x"1) ,p
n+l _ _n
L % =K, af,(y! —x")dz , pour ze[1 ;Z]

On peut donc résoudre 1’équation du bilan gazeux matriciellement en posant :
AYy™=Y"+a, X" +U

avec les constantes:
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a, = KLaﬁRTH.At
‘Jb

_Qq At
Vs Az

a;=1+a, +a,
et les vecteurs colonne de taille I: Y" , contenant les points de I’espace a I’instant n, et U,

contenant la condition a la limite; ainsi que la matrice carrée A de taille IXI:

y' a, a, 0 -« - 0
y; 0 —a, a, ' :
Y'=| ¢ |;U=|:|;A=] 0 -a,
. ) . . 0
_y;‘_ | 0] 0 -+ 0 —a, a

L’intégrale du bilan liquide est calculée par la méthode des trapezes :

n_ n 1_ n I n_ n n _ 0
[i(y" = xndz = D =X A=xD ) SO xD G mxD)
2 i=2 2
l+vy' 1 .
B _Xn+( ZYI)+_Z(yi_Xn)+(Yi—1_Xn) Az
i
et donc
(l+yl)

P (=M + (v —x)

="+ K aAtAz| —
X X L 2 21 2

V1.6.2.2. Programme MATLAB

Ce programme permet d'identifier Kya a partir d'une expérience de réoxygénation,
dans I’hypothése ou le gaz s’épuise selon un modele d’écoulement piston lors de sa traversée
du réacteur.

Le programme principal et la fonction 'erreur’ sont identiques a ceux utilisés dans le
programme de I’annexe VI.6.1 pour le calcul dans I’hypothése homogene. Nous reportons

donc ici uniquement la fonction permettant de calculer le mode¢le piston.

function [XSmod,XL]=XSmodele (QG,TS,N, tmax,dt,k,kla, VG)
$fonction permettant de calculer 1'évolution de la mesure de la sonde au cours du temps

XSmod=zeros (N, 1) ;
XL=piston (QG,N,dt, k,kla, VG) ;
for i=2:N
XSmod (i) = (XSmod (i-1) +dt/TS*XL (i) )/ (1+dt/TS) ;
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function piston_a pas=piston(QG,N,dt, k,kla,VG)

$fonction permettant de calculer 1l'évolution de la concentration en oxygéne dissous au cours

du temps

$U contient les concentration en oxygéne de la phase gaz du bas vers le haut de du fermenteur
a l'instant t

%V contient la concentration en oxygéne dissous a l'instant t ; vecteur de meme taille que U

mais de valeurs toutes identiques, la concentration dans le liquide étant homogéne

I=100; %nombre de pas d'espace
dz=1/1;
solnuml=zeros (N, I);%contient la solution

x=[dz:dz:1]';%vecteur colonne des points de 1'espace
m=size(x,1);

U=zeros(m, 1) ;%concentation initiale du gaz le long du fermenteur
V=zeros (m, 1) ; $concentation initiale du liquide

un=zeros (m, 1) ;

un(1,1)=1;

for n=2:N%itérations sur le temps, t0=0
al=kla/VG*k*dt;%$constante issue du bilan matiére sur le gaz
a2=dt/ (VG/QG) /dz; %$constante issue du bilan matiére sur le gaz
sn=kla* ((1+U(1))/2-V(1));%sn donne la valeur de 1l'intégrale (x*(i)-x)di
for i=2:I%boucle permettant le calcul le long de la hauteur du réacteur de 1l'intégrale
(x* (1) -x)di
sn=sn+ (kla* (U(i) -V (i))+kla* (U(i-1)-V(i-1)))/2;

end
V=V+sn*dz*dt; $calcul de XL a l'instant t+1
solnuml (n, :)=V"';

A=matl(I,al,a2);

U=A\ (U+al*V+a2*un) ; $profil du gaz & 1l'instant t+1
end
piston_a pas=solnuml(:,2);

function A=matl(I,al,a2)

A=zeros (I,I);

A(l,1)=1+a2+al;

for i=2:I
A(i,i)=1+al+a2;
A(i,i-1)=-a2;

end
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V1.7. Conditions de culture

VI1.7.1. Culture E. coli C
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VI1.7.2. Culture E.coli E
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VI.8. Matériel et méthodes complémentaires

VI1.8.1. Microscopie in-situ

Le microscope in-situ (Hajo Suhr, Fachhochschule Mannheim, Allemagne) se
compose d’un porte sonde muni d’une fenétre d’observation, fixé sur le fermenteur et
stérilisable avec lui, et d’une partie externe composée des optiques et du systeme de prise de
vue vidéo (Figure 61). Le microscope in-situ nécessite un éclairage en vis-a-vis de 1’optique si
bien qu’une diode est fixée derriere la fenétre d’observation, dans le milieu de fermentation.
L’espace entre la diode et la fenétre d’observation, 300 um, délimite la taille maximale des
particules pouvant étre observées. La quantité de lumiere captée par 1’optique décroissant
avec |’obturation causée par la densité cellulaire du milieu, la concentration cellulaire du
milieu ne peut pas dépasser 20 gys.L™'. La diode fonctionne de maniére pulsée et synchrone
avec une ouverture du diaphragme de la caméra (choisi par 1’utilisateur) pour permettre la
netteté des images quelque soit la vitesse de passage des particules. L’information récupérée
est donc une série d’images. La mise au point est faite manuellement sur un plan focal situé
entre la diode et la fenétre. Le fait que les éléments d’une image soient nets ou flou dépend de
leur position par rapport a la distance focale, sachant que la profondeur de champ est de

I’ordre d’un diameétre de levure (4um).
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Figure 61. Schéma de principe du microscope in-situ. Les traits mixtes représentent les flux
d’information.

Observation d’E. coli au microscope in-situ

10 mL d’une culture d’E. coli servent a inoculer 2 L de milieu LB stérile (extrait de
levure 5 g.L"' ; peptone 10 g.L”' ; NaCl 9 g.L"' ; glucose 10 g.L") en fiole Erlenmeyer de 5 L
agité pendant 7h a 30°C (la densité optique a 600 nm passe de 0,115 a 2,25). L’ensemble est
transvasé dans le réacteur B. Braun de 5 L, non stérile, régulé a 37°C, agité, aéré (Q4=2
L.min"") et complété avec 300 mL d’eau de maniére a ce que la turbine supérieure trempe

dans le liquide.

Recherche de microbulles de CO; au microscope in-situ
20 g de levures S. cerevisiae en poudre (levures séches actives, Saf-Levure, Lesaffre)

sont réhydratées pendant 1h20 a 30°C dans 2 L de milieu LB modifié et stérile (extrait de
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levure 2,5 g.L"" ; peptone 5 g.L"' ; NaCl 4,5 gL ; glucose 50 g.L") en fiole Erlenmeyer de 5
L agité. L’ensemble est transvasé dans le réacteur B. Braun de 5 L, non stérile, régulé a 37°C,

agité, non aér¢.

VIL.8.2. Méthode au gaz traceur (R134a)

La détermination de K;a par la méthode au gaz traceur est effectuée en deux temps. La
valeur (Kpa)r du coefficient de transfert du forane est calculé par identification paramétrique
en comparant la dynamique de désorption d’un pulse de forane effectué en phase liquide et
mesuré en sortie de réacteur aprés désorption, a son modele. Puis la valeur du K;a relatif a
I'oxygene est calculée théoriquement a partir de (Kpa)y.

Le bioréacteur Braun 20 L est utilisé dans sa configuration standard (pales a 5, 21, 36
cm du fond, Vi =10 L, T=37°C, P=0,3 bar). Deux milieux de référence sont utilisés : I’eau du
robinet et 50 g.L'1 Na,SOy4. Un seul flux d’aération est utilisé: Qq4=0,146 Lst. L’analyse de la
concentration relative en forane (R134a) est réalisée au spectrophotométre de masse. Une
mesure est effectuée toutes les 6 secondes.

50 mL d’une solution saturée en forane sont préparés a température ambiante (22°C) a
I’aide de deux seringues communicantes : 1’'une contient 50 mL d’eau, I'autre 15 mL de
forane. Sous agitation pendant 2 min, le piston de la seringue contenant le forane se rétracte
d’environ 10 mL. La solubilité du forane a 25°C étant de 0,9 g.L™' 4 25°C (ATOFINA), et sa
masse molaire de 102 g.mol™, 10,8 mL sont donc théoriquement solubles dans 50 mL. La
conductance de transfert du forane est calculée a partir de la conductance de transfert de
I’oxygéne (Eq. 20).

Un pulse gazeux est utilis¢ comme référence : 10 mL de forane sont injectés dans le
ciel par la platine du haut (I’injection est instantanée). Le pulse liquide est effectué comme
suit : 50 mL d’une solution saturée en forane sont injectés dans le liquide, par un port a 10 cm

du fond (durée de I’injection=>5 secondes).
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VI.9. Liste des symboles

symbole nom unité
a aire interfaciale par unité de volume de liquide clair (Eq. 29) m
BG+OS  méthode du bilan gazeux couplé a I’oxydation par le sulfite
¢, C, C’... constantes
Da coefficient de diffusion de ’espece A en phase aqueuse m2.s™
dy diameétre de bulle m
dpm diameétre de bulle minimum m
dp diamétre de turbine a disque m
dmax diameétre stable maximum m
dO, concentration en oxygene dissous mesurée par la sonde % saturation
ds diametre de Sauter (Eq. 32) m
dr diamétre de réacteur (tank) m
e puissance dissipée par unité de volume de liquide, =Ps/VL W.m>
E facteur d’accélération (« Enhancement factor »)
E* énergie d’activation cal.g”" ou J.mol’
Echem facteur d’accélération provoquée par les modifications
chimiques du milieu
€d taux de dissipation de 1’énergie turbulente Wkg!
Effo, efficacité du transfert d’oxygéne (Eq. 127)
Eyp facteur d’accélération provoquée par la présence physique des
particules
Eq02 facteur d’accélération provoquée par la respiration des cellules
Er erreur entre courbe expérimentale et modeéle
g accélération gravitationnelle 9,81 m.s™
H constante de Henry mol.L".atm™
Ha nombre de Hatta
hg paramétre spécifique au gaz (Eq. 4) m’ kmol™
h; paramétre spécifique a 1’ion de concentration x; (Eq. 4) m’ kmol™
I force ionique (Eq. 36) mol.L"!
K¢ indexe de consistance (Eq. 40) Pas”
kg conductance de transfert de matiére en phase gazeuse mol.bar'.m?.s™
k; conductance de transfert de matiére au travers de 1’interface m.s!
kp, conductance de transfert de matiére en phase liquide ms’
Ko conductance globale de transfert de maticre définie par rapport m.s™
a la phase liquide
Kpa coefficient volumique de transfert de matiere global défini par s
rapport a la phase liquide
(Kra)rer Kya de référence (Eq. 66) S
ki constantes cinétiques de réaction d’ordre n L".mol™s™
Kr coefficient global de transfert d’oxygene défini dans la phase s
liquide en systéme biologique (Eq. 67)
MH phase gazeuse modélisée de maniere homogene
MP modele d’écoulement piston du gaz
mg coefficient de maintenance g/gus.s”
n indexe de puissance (Eq. 40)
N vitesse d’agitation (rotation par minute ou par seconde) min” ous™
Na nombre d’aération
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dco2

do2

Qout

Rei

Vgaz

VL-c
Vr
vvm
Wa
Wo

XA

Xe
Xs
XsMm

densité de flux molaire de transfert de I’espéce A

densité de flux molaire de I’espece A a I’interface
vitesse critique d’entrainement de surface

nombre de puissance

pourcentage d’oxygene mesuré dans le gaz en sortie de réacteur
pression absolue totale

puissance dissipée en I’absence de bulle dans le réacteur
pression partielle du gaz A

puissance ¢lectrique consommeée par le réacteur
puissance dissipée en condition d’aération

puissance volumique dissipée par le gaz

terme de production ou consommation de I’espece A
consommation volumique de CO,

flux gazeux entrant dans le réacteur par le diffuseur, calculé a
pression et température de travail

consommation volumique d’oxygene (Eq. 97)

flux gazeux sortant du réacteur (a T, P de travail)
quotient respiratoire

densité de flux de diffusion

constante des gaz parfaits= 8,3145 J.mol" K

valeur de la fonction de régression

nombre de Reynolds

nombre de Reynolds calculé par rapport a la pale, Rej= dpsz/ 1)
vitesse spécifique de consommation de I’oxygene

turbine Rushton

fraction de I’interface renouvelée par unité de temps dans le
modele de Danckwerts

constante de Sechenov pour le gaz A et la substance i
température

durée d’exposition dans le modele de Higbie

vitesse superficielle du gaz, = Qd/(ndT2/4)

volume des cellules humides

volume du ciel gazeux

volume de gaz dispersé

volume total de gaz dans le réacteur

volume liquide total (de la suspension, pour un mot)
volume de la phase abiotique

volume total du fermenteur

volume d’air par volume de liquide par minute

flux de I’espece A

flux de transfert d’oxygéne

concentration en biomasse

concentration en phase liquide en équilibre avec la
concentration en phase gazeuse en contact, selon la loi de
Henry

concentration de I’espeéce A dans la phase liquide

concentration estimée par le modele
concentration mesurée par la sonde
modélisation de la concentration de la sonde

mol.m™.s™!
mol.m>s!
1

S

%

bar ou atm
W

atm

W

W

W.m>
mol.m?.s!
mol.m>.h!

mol. ng'1 h!

m’ kmol™
°Couk

a

=

»n
—w
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Ya
Yxs

exposants
in
off

out

indices
b
C

C

concentration molaire dans le gaz

concentration en phase gazeuse qui serait en équilibre avec la

mol.m>
mol.m™

concentration en phase liquide en contact, selon la loi de Henry
rendement en substrat (g de biomasse formée par g de substrat

consomme)

distance

hauteur de la dispersion gaz-liquide
résistance au transfert

charge de I’ion i

coefficients dans Eq. 21
épaisseur du film stagnant
rétention gazeuse permanente
critere de Merchuck (Eq. 60)
gradient de vitesse (« shear rate »)
taux de croissance

viscosité dynamique

viscosité dynamique apparente
taux de croissance maximum
masse volumique

tension de surface

contrainte tangentielle (« shear stress »)

contrainte tangentielle seuil
temps de diffusion
constante de temps du film

temps de s¢jour du gaz en phase liquide

temps de mélange
temps de réaction
constante de temps de la sonde

fraction de bulle recouverte de particules (Eq.

exces de CO,

en entré de réacteur
en sortie de phase dispersée
en sortie de réacteur

milieu biologique

milieu coalescent

cellule

ciel gazeux

diffuseur

dispersion compléte du gaz
entrainé par la surface

film liquide

calculé par une moyenne logarithmique

variable locale

m

m

-1
S.m

Pas

dyne.cm™

v »vn nn v v wvn

65)
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mb
MS
02

membrane de la sonde
microbulle

masse seche

oxygene

surfactant

sonde a oxygene
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