N

N

Impact du dioxyde de carbone sur la levure
Saccharomyces cerevisiae: caractérisation du transfert
liquide/gaz et implications sur les métabolismes
énergétiques
Lannig Richard

» To cite this version:

Lannig Richard. Impact du dioxyde de carbone sur la levure Saccharomyces cerevisiae : caractérisation
du transfert liquide/gaz et implications sur les métabolismes énergétiques. Mycologie. INSA de
Toulouse, 2014. Francais. NNT: 2014ISAT0041 . tel-01242820

HAL Id: tel-01242820
https://theses.hal.science/tel-01242820
Submitted on 14 Dec 2015

HAL is a multi-disciplinary open access L’archive ouverte pluridisciplinaire HAL, est
archive for the deposit and dissemination of sci- destinée au dépot et a la diffusion de documents
entific research documents, whether they are pub- scientifiques de niveau recherche, publiés ou non,
lished or not. The documents may come from émanant des établissements d’enseignement et de
teaching and research institutions in France or recherche francais ou étrangers, des laboratoires
abroad, or from public or private research centers. publics ou privés.


https://theses.hal.science/tel-01242820
https://hal.archives-ouvertes.fr

3
=
&
]
Y/‘
!«E' |

4Gt —

Université
de Toulouse

THESE

En vue de l'obtention du

DOCTORAT DE L’UNIVERSITE DE TOULOUSE

Délivré par : Institut National des Sciences Appliquées de Toulouse

Discipline ou spécialité : Ingénieries Microbienne et Enzymatique

Présentée et soutenue par : Lannig Richard

Le : 12 décembre 2014

Titre :

Impact du dioxyde de carbone sur la levure Saccharomyces cerevisiae : caractérisation

du transfert liquide / gaz et implications sur les métabolismes énergétiques.

Ecole doctorale :

Ecole doctorale SEVAB : Ingénieries microbienne et enzymatique

Unité de recherche

Laboratoire d'Ingénierie des Systemes Biologiques et des Procédés

CNRS UMR 5504, INRA UMR 792, INSA 135 Avenue de Rangueil-31077 Toulouse, France

M. Dussap Claude-Gilles
Mme Devin Anne

Mme Gentric Caroline
M. Guillouet Stéphane

M. Jean-Louis Uribelarrea

Directeur de thése

Pr. Jean-Louis Uribelarrea

Membres du jury
Professeur Université de Clermont-Ferrand
Directrice de recherches CNRS
Professeur Université de Nantes
Professeur INSA Toulouse
Professeur INSA Toulouse

Rapporteur
Rapporteur
Examinateur
Président du Jury

Directeur de thése




Nom : Richard Prénom : Lannig
Titre

Impact du dioxyde de carbone sur la levure Saccharomyces cerevisiae : caractérisation du transfert
liquide / gaz et implications sur les métabolismes énergétiques.

Année : 2014 Lieu : INSA Toulouse

Résumé

L’objectif de ce travail est 'étude de I'impact du dioxyde de carbone (CO,) sur la physiologie et le
métabolisme de la levure Saccharomyces cerevisiae, en particulier son impact sur le catabolisme
oxydatif du glucose et son role dans le déclenchement de la transition respiro-fermentaire. Le
CO, est au cceur des interactions entre phénomenes biologiques et phénomenes physiques de
transfert existant au sein d’un réacteur biologique. La compréhension de son impact sur la
physiologie de la levure nécessite la connaissance de sa concentration en phase liquide et donc la
maitrise des phénomenes de transfert interphasiques.

Le transfert liquide / gaz du CO, en fermenteur a été étudié par une approche couplant
modélisation et expérimentation avec un effort particulier sur 'analyse intégrée des phénomeénes
biologiques et de transfert. En comparaison avec les hypothéses de transfert généralement
admises une sursaturation du mout en CO, dissous dans le mout a été observée lors de cultures
de S.cerevisiae et attribuée a l‘existence d’une distribution asymétrique de tailles de bulles de la
phase dispersée. Il a été démontré que le transfert liquide / gaz du CO, lors d’une culture
microbienne intensive ne peut étre décrit par analogie avec le transfert gaz / liquide de 'oxygéne
et que la connaissance de la concentration en CO, dissous ne peut étre réalisée que par sa mesure
directe.

L’impact du CO, sur le métabolisme oxydatif de la levure a été investigué par le suivi de la
réponse dynamique de la réponse a différents incréments mesurés de la concentration en CO,
dissous en culture continue. Cette réponse est constituée d’une réponse transitoire et intense et
d’une réponse a long-terme plus modérée Elle se caractérise par 'impact du CO, sur I’énergétique
cellulaire en augmentant la génération et la dissipation d’énergie ce qui est traduit a court-terme
par une augmentation transitoire de +24 a +37 % des vitesses spécifiques de respiration lors
d’échelons de la concentration en CO, dissous de +2.96 et +5.29 mM et a long-terme par une
diminution de 18% Y, de % lorsque la concentration en CO, dissous augmente de 1.6 mM a 17
mM.

L’effet du CO, sur la transition respiro-fermentaire a été étudié en culture de type accélérostat en
présence d’une concentration élevée en CO, dissous. Dans ces conditions, la bascule vers le
métabolisme réductif est obtenue pour un taux de croissance (0.122 h™) et des vitesses
spécifiques de respiration (5.2 mmoley,.gy -h") inférieurs aux valeurs obtenues avec un
accélérostat sans apport exogene de CO, (0.256h™ et 8.65 mmole,,,.gy .h") respectivement. Cette
modification du métabolisme n’a pu étre corrélée directement a un déficit de potentiel
énergétique oxydatif et semble probablement liée a une perte de flexibilité d’adaptation a la
dynamique de variation de 'environnement.

Mots-clés :  Dioxyde de carbone, levure, transfert, Effet Crabtree, stress.
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Abstract

The aim of this work was to evaluate the impact of carbon dioxide (CO,) on the physiology of
the yeast Saccharomyces cerevisiae, more precisely on the oxidative metabolism and on the onset of
alcoholic fermentation. CO, is involved in the interactions between transfer phenomena and
biological phenomena in fermenters. The knowledge of the dissolved CO, concentration and
then of the CO, liquid / gas mass transfer phenomena is required to assess the impact of this
compound on the yeast physiology.

Investigation of CO, liquid / gas in biological reactors has been catried out using simulations and
experiments taking into consideration both biological and transfer phenomena. CO,
supersaturation was observed in an intensive fed-batch culture of S.cerevisiae and may be caused
by an asymmetric bubble size distribution of the gas phase. We demonstrated that CO, liquid /
gas transfer cannot be described based on O, gas / liquid transfer and that CO, concentration
must be estimated through direct measurement.

The impact of CO, on the oxidative metabolism of S.cerevisiae was investigated using chemostat
cultures submitted to different step-increases of the dissolved CO, concentrations with direct
measurement of the dissolved CO, concentration. The yeast culture showed a transient response
with an increase of the specific respiration rates ranging from with a +24 to +37 % during + 2.96
mM and+5.29 mM dissolved CO, step-increases. This transient response was followed by a long-
term response characterized by a decrease of the Y, value with increasing dissolved CO,
concentrations (down to -18% when the CO, concentration increased from 1.6 mM to 17 mM).
The impact of CO, on the onset of the Crabtree effect in S.cerevisiae was investigated using the
accelerostat technique with and without CO, enrichment. The onset of alcoholic fermentation
occurred at 2 much lower specific growth rate (0.122 h') and specific oxygen consumption rate
(5.2 mmoley,.gy h™) in CO, enriched conditions than without CO, enrichment (0.256h" and
8.65 mmole,.g .h' respectively). These modifications may be linked with a decreased cellular
adaptability to changing environment.

Keywords : Carbon dioxide, yeast, transfer, Crabtree effect, stress.
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Nomenclature

Tableau 1. Liste des symboles.

Symbole Description Unité
a Aire interfaciale m”
AP Fraction molaire du composé A dans les gaz i
d’entrée
I Fraction molaire du composé A dans les gaz
a la sortie de la phase liquide
A Fraction molaire du composé A dans les gaz i
de sortie du réacteur
b Largeur des chicanes m
b’ Distance entre une chicane et la paroi m
CLT Acronyme de Carbone Inorganique Total -
d Diametre externe d’un mobile d’agitation m
dy Diametre de bulle m
d;, Diametre de Sauter m
d, Diametre moyen arithmétique m
do, lc\l/ilsess;i: de la pression partielle en oxygene % de la saturation
dco, lc\iflil(l)rneed; Slsollalrsessmn partielle en dioxyde de Vo de la saturation
D, Coefficient de diffusion du composé A m2s’
D Diameétre interne du réacteur m
d, Diametre interne du mobile d’agitation m
E Facteur d’accélération -
e Puissance dissipée par unités de volume W.m”
f Fraction molaire -
F Facteur d’accumulation intracellulaire -
g Accélération de la pesanteur m.s”
G Concentration en substrat G dans la phase 1
liquide gol
qu
G Concentration en substrat G dans la I
alimentation solution d’alimentation e
H, Hauteur du liquide (pour V = 10L) m
h Hauteur des chicanes m
H Constante de Henry mole.m” Pa’
H, Hauteur de réacteur m
Ha Nombre de Hatta -
Acronyme de High Pressure Carbon
H.P.C.D Dioxide (traitement stérilisant utilisant le -
dioxide de carbone).
1 Force ionique mole.m™
] Densité de flux de transfert mole.m™.s’
Ka Constante d’équilibre -
Kincos Constante d’équilibre mole.m”
K, Constante d’équilibre mole.m”
K, Constante d’équilibre mole.m”
Kk’ Constante cinétique s’

+1

17



~
[
LN

+ £
© jS3) ~ |3

+
—_

= % J; kR 1
_

Q

K,a (CO,)

Ka (O,

o

Pg

octanol / eau
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Q
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Ty
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rO,

s

Sg
STR

Constante cinétique

Constante cinétique

Constante cinétique

Constante cinétique

Constante cinétique

Constante cinétique

Constante cinétique

Constante cinétique

Constante cinétique

Constante cinétique

Constante cinétique

Coefficient de transfert dans le film liquide
Coefficient de transfert dans le film gaz
Coefficient volumique de transfert du CO,
défini par rapport a la phase liquide
Coefficient volumique de transfert de 'O,
défini par rapport a la phase liquide
Coefficient volumique global de transfert
d’un composé défini par rapport a la phase
liquide en systeme biologique

Longueur des pales

Coefficient de maintenance

Quantité de maticre

Vitesse de rotation de I'arbre d’agitation
Fraction molaire

Nombre de bulles

Nombre de chicanes

Nombre de pales sur un mobile

Nombre de puissance caractéristique d’un
mobile d’agitation

Pression absolue

Pression partielle

Puissance dissipée en I'absence de
ventilation

Puissance dissipée en présence de ventilation
Coefficient de partition octanol / eau
Pression absolue de référence

Débit de ventilation

Vitesse spécifique relative a un composé A
Distance entre le centre géométrique d’une
bille sphérique et la paroi de la bulle
Vitesse volumique relative a un composé A
Rendement de biomasse X formée par
rapport au substrat G consommé

Vitesse volumique de production de CO,
Vitesse volumique de consommation d’O,
Surstaturation de la phase liquide

Aire interfaciale spécifique

Acronyme pour Stirred Tank Reactor

adimensionnel
adimensionnel

adimensionnel

Pa
Pa

W
W

Pa
mole.s
mole.g,".h"'

m
-1 1.-1
mole.LL".h
1
2:-8x
341
mole.m™.s
341
mole.m™.s
1
m
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(réacteur agité)

T Température K
T, Température de reference K
Us Vitesse superficielle m.s”
\% Volume m’
U Gradient de vitesse sur la distance dB m2.s?
Vg Volume de la phase gaz m’
Vv, Volume de la phase liquide m’
v/ geadspace Volume du ciel gazeux m’
Volume molaire dans les conditions de 1
Vo o ) , s L.mole
g pression et de température de référence
V., Volume total utile du réacteur m’
W hauteur des pales du mobile d’agitation m
We Nombre de Weber critique -
[X] Concentration en biomasse gL
X Concentration dans la phase liquide mole.m™
Distance entre le centre du mobile
Y .. , m
d’agitation inférieur et le fond du réacteur
y Concentration dans la phase gaz mole.m™
Rendement théorique limite en biomasse
Yex formée X par rapport au substrat G 262y
consommeé
Tableau 2. Liste des lettres grecques utilisées.
Symbole Description Unité
Facteur d’exces du CO2 dans la phase
g liquide tel que défini par (Royce and -
Thornhill, 1991)
T Constante de temps S
T, Temps de sé¢jour d’'une bulle de rayonr s
& Hold-up -
c Tension de surface N.m™
p Masse volumique kg.rn’3
) Flux de transfert mole.m™.s
P Flux d’échange mole.m”.s”
Ecart-type de la distribution log-
normale des rayons des bulles
Gy . m
(Standard deviation of the bubble
radius natural logarithm)
u Taux de croissance h'
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Mﬂpp

Hy

Viscosité dynamique Pa.s

Moyenne arithmétique de la
distribution log-normale des rayons
des bulles (Mean of the bubble radius

natural logarithm)

Tableau 3. Liste des exposants et des indices.

Symbole Description
CO, Réfere au CO,
corrigée Réfere a une concentration corrigée
eq Décrit I’équilibre entre la phase gaz et la phase liquide
Réfere a la concentration finale obtenue 2 la fin d’un échelon de
finale _
concentration
G Réfere a la phase gazeuse
i Réfere a l'interface gaz / liquide
in Flux d’entrée dans le réacteur
Référe a la concentration initiale obtenue au début d’un échelon de
initiale _
concentration
L Référe au mont
Réfere a la phase liquide (mout moins le volume humide de la
1B
biomasse)
mesurée Référe 2 une concentration mesurée
0O, Réfere a 'O,
obs Observé
out Flux de sortie dans le réacteur
r Réfere a une bulle de rayon r
th Théorique
total Réfere a la somme des composés présents dans une phase
X Biomasse séche
*

Valeur de saturation définie selon la loi de Henry
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Introduction et contexte de I’étude

Contexte

La levure anaérobie facultative Saccharomyces cerevisiae est utilisée de longue date par ’homme pour
la production de pain et de boissons fermentées. Des vestiges de fours a pain et de brasseries
datant de -3000 ans ont ainsi été découverts en Egypte. Les levures ont été observées au
microscope pour la premiére fois par Antoni Van Leeuwenhoek a Delft aux Pays-Bas en 1680
mais ce n’est qu’en 1857 que Louis Pasteur associe le procédé de fermentation a un phénomene
biologique et non a une catalyse purement chimique.

Les levures sont actuellement utilisées a I’échelle industrielle pour la panification, la production de
protéines hétérologues, la production de boissons fermentées, de molécules pharmaceutiques ou
d’éthanol carburant. Leur utilisation industrielle a démarré aux Pays-Bas en 1780 par la
commercialisation sous forme de créeme d’un levain spécialisé pour la panification. En France la
production industrielle de levure est introduite par Max de Springer en 1872. Le procédé
moderne de production de la levure par conduite discontinue alimentée (fed-batch) est inventé en
Allemagne en 1915 et marque le point de départ de la microbiologie industrielle moderne
(Confederation of European Yeast Producers, 2013). L’espece S. cerevisiae est actuellement
reconnue comme G.R.AS (Generally Regarded As Safe) par la F.D.A (Federal Drug
Administration) (Porro and Branduardi, 2009). Le séquencage du génome de la levure en 1996
(Gofteau et al.,, 19906) et le développement des outils de génie génétique en font également un
hote de choix pour la production de protéines hétérologues pour Iindustrie pharmaceutique
(Porro et al., 2005).

La levure S. cerevisiae peut présenter différents métabolismes en fonction des conditions
environnementales. En présence d’oxygene et pour des concentrations limitées en glucose le
métabolisme de la levure est de type oxydatif. Il est caractérisé par un rendement en biomasse
maximal (de lordre de 0.5 gX.gglumsc’]) et 'absence de formation de co-produits. Si la
concentration résiduelle en glucose ou le flux de consommation de glucose augmentent le
métabolisme devient oxydo-réductif : le rendement en biomasse diminue et des co-produits de
fermentation sont excrétés (éthanol, glycérol, acétate...). La bascule métabolique entre le
métabolisme oxydatif et le métabolisme oxydo-fermentaire en présence d’oxygene correspond a
Ieffet Crabtree. Malgré une littérature abondante les mécanismes a 'origine de cette transition
métabolique n’ont pu étre identifiés a ce jour et I’hypothese la plus couramment admise est
Iexistence d’une capacité respiratoire limite. La mise en ceuvre de la levure dépend de la
production: la levure de panification et les protéines recombinantes sont produites en

métabolisme oxydatif alors que la production d’éthanol carburant est réalisée en métabolisme
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oxydo-fermentaire ou fermentaire. La mise en ceuvre optimale des levures en métabolisme
oxydatif a ’échelle industrielle ne peut donc étre obtenue que par la maitrise de la bascule
métabolique. En effet, lors de cultures de type fed-batch de levure en aérobiose, la productivité
en biomasse augmente avec le taux de croissance fixé par lalimentation jusqu’a un seuil
correspondant a la bascule métabolique. La maitrise de la transition respiro-fermentaire impose la
prise en compte des interactions entre les phénomeénes biologiques et les phénomenes de
transfert (matiere, chaleur, quantité de mouvement) au sein de l'environnement controlé des
réacteurs caractérisé par des parametres physico-chimiques et rhéologiques.

Le dioxyde de carbone (CO,) est au cceur de ces interactions entre phénomenes biologiques,
phénomenes de transfert et phénomenes physico-chimiques dans les réacteurs biologiques. Le
CO, est impliqué en tant que produit ou substrat dans de nombreuses réactions du métabolisme
microbien y compris des réactions liées a la notion de capacité respiratoire. Pour autant des
concentrations élevées en CO, dissous peuvent étres inhibitrices de la croissance des micro-
organismes. De plus, le CO, participe aux échanges inter phasiques (biomasse / liquide et liquide
/ gaz) au sein des réacteurs et est impliqué dans des équilibres dynamiques avec les especes du
systeme carbone inorganique total en phase liquide. La concentration en CO, dissous dans le
mout de fermentation est donc le résultat d’équilibre entre la production nette biologique, les
équilibres ioniques et les phénomenes de transfert. La compréhension de I'impact du CO, sur la
physiologie et le métabolisme de la levure apparait indispensable a une mise en ceuvre industrielle

de ce micro-organisme mais ne peut étre détachée de ’environnement dans le réacteur.
g

Objectifs et stratégie

La problématique sous-jacente a ces travaux de doctorat est la compréhension de 'impact du
dioxyde de carbone sur la physiologie et le métabolisme de la levure S. cerevisiae. Cette
problématique impose de considérer les interactions entre les phénomenes biologiques (réponse
métabolique au CO,) et les phénomenes physiques (phénomenes de transfert, équilibres
ioniques).

La démarche scientifique adoptée consiste a réaliser en premier lieu une revue des travaux
antérieurs sur 'impact du dioxyde de carbone sur la physiologie de la levure S. cerevisiae, ainsi que
sur les mécanismes de transfert inter-phasiques de ce composé en fermenteur. Cet état de art

permet de dégager les questions scientifiques servant de trame a ce travail et de sélectionner des
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outils et des méthodologies pertinents pour y apporter des éléments de réponse. La démarche

adoptée et les questions scientifiques en suspens sont illustrées sur la Figure 1.

Impact sur le métabolisme oxydatif ?
qO»2 qO2

1
+

Temps [CO2]
Impact sur la bascule métabolique ?
[Ethanol] Impact ?
CO2 COy — > CO2
Phase biomasse Phase liquide Phase gaz

Description du transfert liquide / gaz ?

Phénomenes biologiques »  Phénomenes de transfert

Figure 1. Identification des questions scientifiques. Les fleches pleines identifient des phénomenes de transfert, les
fleches en pointillé illustrent des relations de causalité.

La premiere question scientifique concerne Iétude du transfert liquide / gaz du dioxyde de
carbone en réacteur agité aéré. Comment décrire le transfert liquide / gaz du dioxyde de
carbone en conditions de culture microbienne intensive ? En particulier est-il possible
d’¢évaluer la concentration en dioxyde de carbone dissous dans le moiit en se basant sur
la mesure de la fraction molaire de ce composé dans les gaz de sortie du fermenteur
comme décrit dans la littérature ? 1’étude du transfert liquide / gaz du CO, a été réalisée en
culture discontinue alimentée intensive (fed-batch) afin de reproduire les phénomeénes de
transfert rencontrés lors de cultures industrielles. De plus, la forte réactivité de ces cultures
permet de mieux cerner les interactions entre phénomenes biologiques et phénomenes de
transfert.

La seconde question scientifique s’intéresse a leffet du CO, sur la physiologie des micro-
organismes en conditions de culture microbienne. En particulier, quel est Pimpact de la
concentration en dioxyde de carbone dissous sur le métabolisme oxydatif de la levure S.
cerevisiae ? 1’étude de cet impact a été réalisée par le suivi de la réponse dynamique de la levure
a des incréments de la concentration en CO, dissous en culture continue (chemostat). Cette

stratégie permet de distinguer la réponse a court-terme et la réponse a long-terme de la levure a
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une perturbation de ’homéostasie cellulaire par le CO, et donc d’évaluer quantitativement les
différents modes d’action possibles de ce composé.

La troisieme question scientifique s’intéresse a I'impact du CO, sur le déclenchement de la
bascule métabolique chez la levure. Quel est Pimpact du dioxyde de carbone sur le
déclenchement de la transition respiro-fermentaire chez S. cerevisiae? Cet effet a été
étudié en culture continue accélérée (accélérostat) en présence ou en absence d’enrichissement en
CO,. La culture en accélérostat permet en effet d’approximer un état de régime permanent et
donc de balayer une large gamme de taux de dilution. La comparaison du métabolisme d’une
culture témoin et d’une culture a forte concentration en CO, dissous lors de I'accélération permet

d’apporter des éléments de réponse sur le réle du CO, dans le déclenchement de leffet Crabtree.

Présentation du manuscrit

Ces travaux de doctorat ont été réalisés d’octobre 2010 a octobre 2013 dans Iéquipe de génie
microbiologique FAME (Fermentation Engineering and Microbial Engineering) du Laboratoire
d’Ingénierie des Systemes Biologiques et des Procédés (LISBP) de Toulouse et ont été financés
par un contrat doctoral du Ministére de I’Enseignement Supérieur et de la Recherche. Ils
bénéficient des travaux réalisés auparavant par Mathias Fyferling sur I'étude du transfert
d’oxygene en conditions de culture microbienne intensive (Fyferling, 2007) et par Jean-Roch
Mouret, David Féria-Gervasio et Jillian Marc sur la transition respiro-fermentaire chez S. cerevisiae
(Mouret, 2000; Féria-Gervasio, 2008; Marc et al., 2013).

Ce manuscrit de these est organisé en 6 chapitres.

Le chapitre 1 consiste en une synthese des données rapportées dans la littérature sur le transfert
liquide /gaz du CO, et sur impact de la concentration en CO, dissous sur la physiologie des
micro-organismes, notamment la levure . cerevisiae. Les travaux existant sur la transition respiro-
fermentaire (Effet Crabtree) sont également présentés. Les questions scientifiques servant de
trame a ce travail de these sont dégagées en conclusion de cet état de I'art (chapitre 1.4).

Le chapitre 2 présente les matériels et méthodes utilisés au cours de ce travail expérimental.

Les résultats obtenus et leur discussion sont présentés et discutés dans les chapitres 3, 4 et 5. Le
chapitre 3 s’intéresse a la caractérisation du transfert liquide / gaz du CO, en réacteur agité aéré
en conditions de culture microbienne et a Iidentification des mécanismes sous-jacents aux
phénomenes observés. Dans le chapitre 4 'impact du CO, dissous sur le métabolisme oxydatif de

la levure est étudié en culture continue par la comparaison des réponses a court terme et a long-
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terme a différents incréments de la concentration en CO, dissous. Dans le chapitre 5 le role du
dioxyde de carbone dans la transition dun métabolisme oxydatif a un métabolisme oxydo-
fermentaire a été étudié par la comparaison de cultures de type accélérostat réalisées avec et sans
enrichissement en CO,. Ces 3 chapitres sont rédigés sous forme de publications scientifiques qui
ont été soumises dans des journaux scientifiques internationaux a comité de lecture.

Le chapitre 6 présente les conclusions pouvant étre dégagées des résultats originaux obtenus dans

cette étude et propose des perspectives sur de nouvelles investigations.
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Chapitre 1. Etat de Part.

Les levures sont des organismes unicellulaires appartenant au régne Fungi et a la division des
Ascomycetes. A ce titre les levures sont donc des organismes eucaryotes, chimio-hétérotrophes et
capables de se reproduire de fagon asexuée (par bourgeonnement d’une forme haploide) et
sexuée (par conjugaison de deux génomes haploides pour former un organisme diploide). Dans
certaines conditions de carence l'organisme diploide peut former des spores haploides
susceptibles de germer.

La souche diploide prototrophe CEN.PK 122 a été sélectionnée comme la souche de référence
dans les études de génie génétique, de physiologie et de génie microbiologique lors du
programme « Yeast as Cell Factory » (van Dijken et al., 2000). Les performances de cette souche
en matiere de croissance, d’efficacité de transformation, de capacité de sporulation et de
production de protéines hétérologues ont en effet été jugées supérieures a celles des souches
CBS8066, BAY.17 et X2180 utilisées auparavant. I.a souche CEN.PK 113-7D est une souche
haploide dérivée de CEN.PK 122.

1.1 Métabolisme de la levure Saccharomyces cerevisiae
Le comportement de la levure S. cerevisiae dépend des voies cataboliques empruntées et il est
possible de distinguer trois types de métabolisme en fonction des conditions de mise en ceuvre du

micro-organisme : oxydatif, fermentaire et oxydo-réductif. Une vue d’ensemble du métabolisme

de S. cerevisiae est présentée sur la Figure 2.
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Figure 2. Voies métaboliques impliquées dans le catabolisme chez la levure . cerevisiae. Les précurseurs métaboliques

utilisés dans ’anabolisme sont indiqués en bleu, le nom des enzymes impliquées dans les voies métaboliques du

nceud du pyruvate en vert (PC: Pyruvate Carboxylase, PDH: Pyruvate Déshydrogénase, PDC: Pyruvate

Décarboxylase, ALD : Acétaldéhyde Déshydrogénase, ADH: Alcool déshydrogénase, ACS: Acétyl-CoA

Synthétase).
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1.11 Métabolisme oxydatif
Le métabolisme oxydatif est mis en place en aérobiose et si la valeur du flux glycolytique n’excéde
pas une valeur seuil (correspondant a une vitesse spécifique de consommation de glucose
d’environ 3 g glucOse.gx'l.h'l) (Féria-Gervasio, 2008). Un métabolisme oxydatif peut donc étre
obtenu en culture aérobie de type fed-batch ou chemostat si le taux de croissance imposé
n’excéde pas une valeur seuil de 'ordre de 0.25-0.30 h™'.
En métabolisme oxydatif l'oxygeéne est I'unique accepteur final d’électrons. La production
d’énergie provient donc de la partie basse de la glycolyse, du cycle de Krebs et de la
phosphorylation oxydative. Le bilan énergétique de la dégradation du glucose en métabolisme
oxydatif est donné par ’Equation 1.
CH,O+ 6O, + P/OPi+P/OADP — 6 CO,+ P/O
ATP + 6 1,0 Equation 1
La balance redox est assurée par une ré -oxydation des co-facteurs NADH, H" et FADH, H" au
niveau de la chaine respiratoire.
La biomasse, le CO, et I’eau sont les seuls produits issus de la consommation de glucose et
d’oxygene. Le rendement en biomasse est maximal et atteint 0.5 gX.gglucosc'1 et le coefficient

respiratoire est proche de 1 pour une croissance sur glucose (Verduyn et al., 1991).

1.1.2 Métabolisme fermentaire
Le métabolisme fermentaire pur est atteint en conditions d’anaérobiose. L’oxygene est absent et
ne peut jouer le role d’accepteur final d’électrons. La production d’énergie provient donc de la
partie basse de la glycolyse, du cycle de Krebs et de la production d’éthanol. Le bilan énergétique
de la dégradation du glucose en métabolisme fermentaire est donné par I'Equation 2 (la

contribution du cycle de Krebs a la production d’énergie est négligée).

CH,O,+2Pi+2ADP -2 C,HO + 2 CO, + 2 ATP Equation 2
La production d’éthanol a partir de glucose est un procédé neutre du point de vue de la balance

redox. La ré-oxydation des co-facteurs NADH,H" et FADH,H" générés par I'anabolisme est
donc assurée par la synthéese de glycérol afin d’éviter un déséquilibre de la balance redox.

Le flux de carbone a travers le TCA est nettement diminué par rapport au métabolisme oxydatif
(Jouhten et al., 2008; Nissen et al., 1997; Pagliardini, 2010) mais tout de méme présent pour des
contraintes anaboliques. Les co-facteurs mitochondriaux NADH, H" ne peuvent étre ré-oxydés
dans la mitochondrie et doivent emprunter des navettes de transport du pouvoir réducteur pour

étre oxydés dans le cytosol. En anaérobiose le cycle de Krebs est divisé en deux branches : une
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branche oxydative du citrate au succinyl-CoA, une branche réductive de l'oxalo-acétate au
succinate. Les co-facteurs FADH, ne sont théoriquement pas générés par le cycle de Krebs dans
cette configuration mais au contraire ré-oxydés par l'action de I'enzyme fumarate reductase
(Camarasa, 2003)

Le rendement en biomasse est diminué a environ 0.1 gX.ggo,lucose’1 et des co-métabolites comme
I’éthanol, le glycérol, 'acétate, le pyruvate et du succinate sont produits avec la biomasse et le
CO, (Verduyn et al., 1990)

L’oxygene est également impliqué dans les réactions de synthese d’acides gras et des stérols. En
anaérobiose il faut donc apporter de I'ergostérol ou du tween pour que la synthése de certaines de

ces molécules puisse se produire (Visser et al., 1990)

1.1.3 M¢étabolisme oxydo-réductif

Un métabolisme dit oxydo-réductif est caractérisé par la production d’éthanol en aérobiose, c'est-
a-dire par un fonctionnement simultanée de la chaine respiratoire et de la réaction de production
d’éthanol. Un métabolisme oxydo-réductif est mis en place en aérobiose si la valeur du flux
glycolytique dépasse une valeur seuil.

L’oxygene et acétaldéhyde sont utilisés simultanément comme accepteurs d’électrons (Figure 2).
La production d’énergie provient de la partie basse de la glycolyse, du cycle de Krebs et de la
phosphorylation oxydative. Les cofacteurs réduits NADH, H" et FADH, H" sont ré-oxydés
simultanément par la chaine respiratoire et la production d’éthanol et éventuellement de glycérol.
Le flux de carbone a travers le TCA est plus faible que celui observé en métabolisme oxydatif pur
mais plus élevé que celui observé en métabolisme fermentaire (Frick and Wittmann, 2005;
Gombert et al., 2001). La valeur du coefficient respiratoire est supérieure a 'unité. La valeur du
rendement en biomasse est inférieure a celle observée en métabolisme oxydatif et comprise entre
0.10 et 0.16 gx.ggluwse'l pour des valeurs de coefficient respiratoire comprises entre 12 et 6
respectivement (Franzén, 2003). Le rendement de production de glycérol est plus faible que celui

observé en anaérobie (Franzén, 2003).

1.2 Effet Crabtree
1.2.1 Répression catabolique
En 1929 Herbert Crabtree remarque que l'addition de glucose a une suspension de cellules
tumorales de rat décroit leur activité respiratoire et augmente la production d’acide lactique

(Crabtree, 1929). Par la suite I'effet Crabtree a été transposé a I'apparition de la fermentation
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alcoolique chez la levure et a été défini de deux facons (Alexander and Jeffries, 1990). Une
définition phénoménologique de leffet Crabtree est Pexistence dune production d’alcool en
aérobiose. De facon mécanistique I'effet Crabtree est défini comme I'inhibition de la respiration
cellulaire par Iactivité glycolytique et de production d’éthanol. Ces deux définitions ne sont pas
forcément équivalentes : une levure peut produire de I’éthanol en conditions aérobie sans que son
activité de respiration soit inhibée par la fermentation (Alexander and Jeffries, 1990). La
définition mécanistique de l'effet Crabtree recoupe donc partiellement la définition de Deffet
glucose (Catlson, 1999; Gancedo, 1998).

Le glucose est le substrat préférentiel de la levure S. cerevisiae et la présence d’une concentration
non nulle en glucose a un impact négatif sur I'assimilation d’autres sucres et un impact positif sur
I'assimilation du glucose, ce qui est défini comme leffet glucose (Klein et al., 1998; Meijer et al.,
1998). Cet effet glucose comprend 1) un effet négatif ou positif du glucose sur la transcription de
certains génes cibles ii) une diminution / augmentation du turn-over des ARN de génes cibles iii)
une diminution / augmentation de lefficacité de traduction de ces ARN iv) une diminution /
augmentation du turn-over des peptides issus de la traduction de ces ARN v) une inhibition /
stimulation ciblée de l'activité de ces peptides (Klein et al., 1998). La répression catabolique par le
glucose correspond a un impact négatif du glucose sur 'expression de certains genes et s’exerce
via les trois premiers points. La répression catabolique par le glucose est donc comprise dans
Petfet glucose (Klein et al., 1998). Les genes dont Pexpression est affectée négativement codent
pour des peptides impliqués dans lutilisation de sources de carbone alternatives au glucose
(enzyme invertase codé par SUC2, genes MALT codant pour un transporteur du maltose et
MALS codant pour une enzyme d’hydrolyse du maltose), dans le cycle TCA (gene codant CIT1
pour I'enzyme citrate synthase) ou encore dans la chaine respiratoire (gene QCRS8 codant pour
une sous-unité du cytochrome c) (Catlson, 1999; Gancedo, 1998; Klein et al., 1999; Van Maris et
al.,, 2001).

La répression catabolique par le glucose est assurée par le biais de la protéine kinase Snfl qui
controle I'activation du répresseur Miglp. Le fonctionnement de cette cascade métabolique est
illustré sur la Figure 3. En présence de glucose 'activité kinase de Snfl n’est pas présente en
raison de l'interaction entre les deux domaines RD et KD. Le facteur Migl est alors localisé dans
le noyau et peut se fixer au niveau d’une séquence consensus sur le promoteur de certains génes
cibles de la répression catabolique par le glucose (Gancedo, 1998) et y recruter le complexe Ss16-

Tupl empéchant ainsi la transcription de ce géne (Catlson, 1999). Au contraire en absence de
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glucose le facteur Migl est phosphorylé par l'activité de Snfl et passe alors dans le cytosol ou il
ne peut influer sur Pexpression des geénes.

Le signal a P'origine de lactivité kinase de Snfl n’est toujours pas connu méme si le role du ratio
AMP : ATP (donc de la charge énergétique cellulaire) et de ’hexokinase PII (codée par HXK?2)
ont été souligné (Carlson, 1999). Le réle de la protéine Migl peut étre assuré également par la
protéine Mig2p (Klein et al., 1999). Il est intéressant de noter que la protéine Miglp peut exercer
un double effet inhibiteur sur I'expression de geénes cibles : fixation sur le promoteur de ce géne
et fixation sur le promoteur d’un gene codant pour un activateur de la transcription du gene cible

(par exemple HAP4) (Klein et al., 1999).
Faible [Glucose] Forte [Glucose]

Snfl ‘il Snfl

Activité kinase Pas d'actvité kinase
- --------------------- )P -
MNucléaire Cytosolique

Figure 3. Effet de répression catabolique par le glucose chez S. cerevisiae d’aprés (Gancedo, 1998). RD : Regulatory
domain, KD : catalytic domain, Snf : protéine kinase. Les fleches en trait plein illustrent des interactions, la fleche en
trait pointillé indique un changement de localisation : Mig1 est nucléaire alors que Miglp est cytosolique.

Chez S. cerevisiae Ietfet Crabtree a d’abord été défini comme une répression de la respiration par
le glucose menant a une activité de fermentation (De Deken, 1966). Cette définition a été
confirmée par le fait que la vitesse spécifique de consommation d’oxygene diminue en culture
continue lorsque le taux de dilution excéde le taux de dilution critique (Dc = 0.24 h') et que la
levure passe d’un métabolisme oxydatif pur a un métabolisme oxydo-réductif (Von Meyenburg,
1969). De plus, la présence d’une concentration résiduelle en glucose élevée semble affecter
lactivité de nombreuses enzymes impliquées dans le controle de réactions chimiques liées a la
respiration (cytochrome c, succinate deshydrogénase) et au métabolisme mitochondrial (malate
deshydrogénase, malate synthase, fumarase, citrate synthase) (Beck and Von Meyenburg, 1968;
Fiechter et al., 1981). A la fin des années 70 I'effet Crabtree est donc assimilé a une répression

catabolique et est donc confondu avec I'effet glucose.
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1.2.2 Notion de capacité respiratoire limite

Les travaux de Bardford et de Petric (réalisés avec S. wvarum) ont permis de montrer qu’en

culture continue aérobie la vitesse spécifique de consommation d’oxygeéne reste constante pour

des taux de dilution supérieurs au taux de dilution critique (Barford and Hall, 1979; Petrik et al.,

1983). Petrik introduit de plus la notion d’effet Crabtree « court-terme » et « long-terme » :

- Un effet « court-terme » est obtenue par un ajout pulsé de glucose dans une culture
continue aérobie de S. cerevisiae stabilisée en métabolisme oxydatif. Cet ajout provoque
une production immédiate d’éthanol sans diminution de la vitesse spécifique de
respiration et sans que Pactivité des cytochromes soit affectée (Petrik et al., 1983).

- Un effet Crabtree « long-terme » peut étre provoqué par une augmentation du taux de
dilution au-dela du taux de dilution critique qui ameéne un nouveau régime permanent
caractérisé par un métabolisme oxydo-réductif, une activité réduite des cytochromes sans
que la vitesse spécifique de consommation d’oxygene soit réduite.

La diminution de la vitesse spécifique de consommation d’oxygene observée au-dela du D par

Von Meyenburg semble liée a une limitation en manganése (Rieger et al., 1983). L’existence de

cette diminution est pourtant confirmée par plusieurs études ultérieures (van Hoek et al., 1998;

Van Maris et al., 2001; Postma et al., 1989) et pourrait étre liée a une répression de I'activité des

enzymes du cycle de Krebs par une concentration en glucose élevée (Gancedo, 1992). Cette

diminution pourrait aussi étre liée a une durée d’adaptation insuffisante des cellules au fort taux
de croissance. 1l est en effet possible d’atteindre un régime permanent 2 D = 0.45 h' (> D,) et
avec une vitesse spécifique de consommation d’oxygene identique a celle obtenue au taux de
dilution critique au bout d’un temps de culture élevé (plus de 50 temps de séjour) (Barford and

Hall, 1979).

Rieger introduit le concept de capacité respiratoire limite pour expliquer que la transition d’un

métabolisme oxydatif a un métabolisme oxydo-réductif se produit pour une méme valeur de la

vitesse spécifique de consommation d’oxygene pour des milieux contenant du glucose et de

I’éthanol en proportion variable (Rieger et al., 1983).

Ce concept de capacité respiratoire limite est ensuite développé par Sonnleitner et Kippeli et est

toujours utilisé aujourd’hui pour expliquer I'effet Crabtree (Sonnleitner and Kippeli, 1986). La

capacité respiratoire est définie comme un ensemble de voies métaboliques assurant la
dégradation oxydative des substrats carbonées et comprend la voie de la Pyruvate

Déshydrogénase, le cycle de Krebs, la chaine respiratoire, les voies anaplérotiques, le by-pass de la
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Pyruvate Deshydrogénase et le transport de I'Acétyl-CoA entre le cytosol et la mitochondrie
(Féria-Gervasio, 2008).

Dans le cas d’'une croissance sur glucose, si la valeur du flux glycolytique est inférieure a la valeur
limite de capacité oxydative de la cellule, le métabolisme est oxydatif. Si la valeur du flux excede la
capacité maximale de la cellule, la partie excédentaire du flux glycolytique est dirigée vers le
métabolisme réductif et de I’éthanol est produit (Figure 4 A). Les mécanismes d’oxydation et de
respiration co-existent alors, donnant lieu a un métabolisme de type oxydo-réductif (Sonnleitner

and Kippeli, 1986).
A 1 2 3
B + 5 o 7

Figure 4. Existence d'une capacité respiratoire limite pour une croissance sur glucose chez S. cerevisiae d’apres
(Sonnleitner and Kippeli, 1986). Les fleches bleues représentent un flux de glucose, les fleches rouges un flux
d’éthanol. A : cas du substrat glucose. 1 : le flux de glucose est sub-critique. 2 : le flux de glucose est critique. 3 : le
flux de glucose est supra-critique et une partie du flux de glucose est donc métabolisé par la voie réductive ce qui
donne lieu a la syntheése d’éthanol. B : cas d’un double substrat glucose et éthanol. 4 : les flux de glucose et d’éthanol
sont sub-critiques. 5 : le flux de glucose est sub-critique et est métabolisé entiérement par la voie oxydative, une
partie du flux d’éthanol ne peut étre consommé par la voie oxydative et ’éthanol substrat s’accumule. 6 : le flux de
glucose est critique, le flux d’éthanol ne peut plus étre consommé par la voie oxydative et I’éthanol substrat
s’accumule. 7 : le flux de glucose est supra-critique et une partie du flux de glucose est donc métabolisé par la voie

réductive ce qui donne lieu a la synthese d’éthanol, le flux d’éthanol substrat ne peut étre consommé par la voie
oxydative et I’éthanol substrat s’accumule.

Dans le cas d’'une alimentation avec deux sources de carbone glucose et éthanol, les deux
substrats peuvent étre utilisés de facon oxydative si la valeur du flux de carbone est inférieure a la
capacité maximale du métabolisme oxydatif (Figure 4 B). A partir d’'une valeur seuil de flux

carboné le glucose est utilisé préférentiellement par la cellule et I’éthanol n’est pas consommé
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dans la mesure ou il n’existe pas de mécanisme réductif pour la consommation d’éthanol. Si la
value du flux glycolytique dépasse a son tour la capacité oxydative maximale, le flux glycolytique
excédentaire est métabolisé par la mise en place d’'un métabolisme réductif et donc la synthese
d’éthanol (Sonnleitner and Kiéppeli, 1986). Cette description s’appuie notamment sur des résultats
obtenus en culture continue pour des solutions d’alimentation contenant des proportions
variables de glucose et d’éthanol (Rieger et al., 1983).

Cette définition de la capacité respiratoire limite peut aussi expliquer la mise en place d’un
métabolisme oxydo-réductif en cas de limitation soudaine en oxygene lors d’une culture continue
en raison de la réduction de la capacité maximale de catabolisme oxydatif de la levure dans ces
conditions (Sonnleitner and Kippeli, 1980).

La définition moderne et retenue de leffet Crabtree est une définition phénoménologique :
présence d’une production d’éthanol en aérobiose (Pronk et al., 1996). Il est classiquement admis
que ce phénomene est lié a un mécanisme d’overflow de la capacité oxydative limite causant
I'apparition d’un catabolisme réductif du substrat carboné parallélement au catabolisme oxydatif
(Sonnleitner and Kiappeli, 1980).

Il semble que leffet Crabtree puisse aussi étre relié au transport du glucose dans la cellule. 11 a
ainsi été montré que le flux glycolytique est plus important chez les levures Crabtree positives
comme S. cerevisiae que chez les levures Crabtree négatives comme Candida utilis en réponse a un
ajout pulsé de glucose en culture continue (Van Urk et al., 1989). Cette différence dans les flux
peut étre reliée a une différence dans les mécanismes d’incorporation du glucose : transport
facilité chez S. cerevisiae (donc non limité) et transport actif chez Candida wtilis (donc
potentiellement limitée par ’énergétique cellulaire).

I1 est possible de distinguer deux types d’effet Crabtree qui different par la fagon de les obtenir
(Pronk et al., 1990) :

- Effet Crabtree court — terme : obtenu par exposition d’une culture limitée en glucose a un
exces de glucose. L’exces de glucose minimum pour provoquer lapparition de la
fermentation éthanolique est d’environ 150 mg.L." (Verduyn et al., 1984). Cette situation
peut se présenter i) lors d’un ajout pulsé de glucose a une culture continue de la levure
stabilisée 2 un taux de dilution inférieure au taux de dilution critique ii) lors d’une
augmentation brusque du taux de dilution d’une culture continue limitée en glucose.

- Effet Crabtree long-terme : obtenu pour de forts taux de croissance quel que soit le mode
de culture. Cette situation peut donc se présenter i) en culture batch i) en culture

continue pour des taux de dilution supérieurs au taux de dilution critique.
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La notion de capacité respiratoire limite est cependant un concept de type boite noire dans la
mesure ou la/les étape(s) limitante(s) a origine de la bascule n’a (ont) pas été déterminé(s) a ce

jour.

1.2.3 Essais d’identification d’une étape limitant la capacité oxydative
1.2.3.1 Chaine respiratoire
Les travaux de Rieger sur le déclenchement de Peffet Crabtree ont permis de mettre en évidence
g p
que la transition respiro-fermentaire pour la souche S. cerevisiae H1022 se produisait :

- pour une méme vitesse spécifique de consommation de glucose g, (3.4 mmole.g, ".h™)
et une méme vitesse spécifique de consommation d’oxygene qO, (8 mmole.g,".h™") pour
des milieux d’alimentation contenant différentes concentrations en glucose.

- pour une méme vitesse spécifique de consommation d’oxygene qO, (proche de 8
mmole.g, .h") pour des milicux d’alimentation contenant différentes proportions
glucose/éthanol.

Il a donc été suggéré que la transition respiro-fermentaire était provoquée par une capacité
maximale de fonctionnement de la chaine respiratoire de S. cerevisiae.

Cependant il a été rapporté que 'ajout d’acides faibles dans le milieu d’alimentation de cultures
continues limitées en carbone de S. cerevisiae CBS 8066 provoquait une augmentation de la vitesse
spécifique de consommation d’oxygene au-dela de cette vitesse spécifique de respiration. La
vitesse spécifique de consommation d’oxygéne qO, atteinte pour un taux de dilution de 0.1 h”
passe ainsi de 2.5 mmole.gy.h" en absence d’acide faible 4 19.5 mmole.g.h" lorsque 10 mM
d’acide benzoique est ajouté dans le milieu (Verduyn et al., 1992). La fermentation alcoolique est
absente pour cette vitesse de respiration élevée alors que la vitesse spécifique de consommation
d’oxygeéne de cette souche atteint un maximum de 12.0 mmole.g,.h" au déclenchement de la
production d’éthanol pour un taux de dilution de D = 0.38 h™' (Postma et al., 1989).

De plus, il a été rapporté que la vitesse spécifique de consommation d’oxygene d’une souche
surexprimant 'enzyme Pyruvate Décarboxylase continue d’augmenter apres le déclenchement de
la transition respiro-fermentaire (van Hoek et al., 1998).

Enfin, la comparaison des vitesses spécifiques de consommation d’oxygene obtenus lors d’ajouts
pulsés de glucose en cultures continues limitées en carbone de levures Crabtree positive et
Crabtree négative n’a pas permis de montrer un lien entre les valeurs de ces vitesses et la présence

de l’effet Crabtree (Van Utk et al., 1990)
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La chaine respiratoire ne semble donc pas étre 'étape limitante de la capacité respiratoire et les

études ultérieures se sont intéressées au devenir du carbone au niveau du nceud du pyruvate

(Pronk et al., 1996).

1.2.3.2 Nceud du pyruvate et by-pass de la Pyruvate Déshydrogénase
Les travaux de Postma ont servi de base a une série d’études visant a déterminer et/ou modifier
le devenir du carbone au niveau du nceud métabolique du pyruvate et du by-pass de la Pyruvate
Déshydrogénase (PDH) (Postma et al., 1989). Plusieurs enzymes sont impliquées dans ces voies

métaboliques (Tableau 4).

Tableau 4. Description des enzymes catalysant les voies métaboliques du nceud du pyruvate.

Enzyme Localisation / ORF Co-facteurs
Structure
Pyruvate Carboxylase ~ Cytosolique (van Urk et PYC 1 et PYC2 Magnésium
(EC6.4.1.1) al., 1989; Walker et al., codent chacun pour
1991) une isoforme
fonctionnelle.
Pyruvate décarboxylase Cytosolique (van Urk et PDC1, PDC5 et Magnésium
(EC4.1.1.1). al., 1989) PDC6 codent chacun
pour une isoforme
fonctionnelle. PDC6
non exprimé  sur
glucose (Flikweert et
al., 1996)
Pyruvate Complexe enzymatique PDA1 (Elo) Thiamine
Déshydrogénase mitochondrial (van Urk ppp1 (E1PB) pyrophosphate
EC 1241+ EC etal, 1989) constitué de 1. ATq (E2) (TTP)
2.3.1.12+ EC 1.6.4.3) 4 sous —unités : B1 (o et [PD1 (E3)
B), E2, E3 et X (partagé PSX1 (X)
avec  alphacetoglutarate
déshydrogénase) (Pronk
et al., 1996).
Acetyl-CoA Cytosolique  (van den ACS1 et ACS2
Synthethase Berg et al., 1996)
(EC 6.2.1.1)

Il a ét¢ montré que la constante d’affinité de 'enzyme PDH vis-a-vis du pyruvate (Km = 0.4
mM) était plus faible que la constante d’affinité de 'enzyme Pyruvate Décarboxylase (PDC) vis-a-
vis de ce substrat (Km = 6 mM) (Postma et al., 1989). Pour de faibles flux glycolytiques le
carbone empruntera préférentiellement la voie de la PDH au niveau du nceud du pyruvate
(Postma et al, 1989; Pronk et al., 1996). Cette hypothe¢se a par la suite été confirmée

expérimentalement (Pronk et al., 1994). Il faut toutefois remarquer que lactivit¢ PDH est
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mitochondriale alors que P'activité PDC est cytosolique : il ne peut y avoir de compétition directe
entre ces deux activités car une étape de transport mitochondrial du pyruvate potentiellement
limitante doit étre considérée dans le cas de la PDH. Il a cependant été montré que I'affinité de
mitochondries isolées de S. cerevisiae vis-a-vis du pyruvate était comparable a Iaffinité de la PDH
pour ce substrat, permettant ainsi de négliger I’étape de transport (van Urk et al., 1989). Pour de
forts flux glycolytiques la voie de la PDH deviendrait saturée et le flux glycolytique emprunterait
alors le by-pass de la PDH (Pronk et al., 1996). Cette hypothése est cependant simplificatrice car
1) il a été montré quune partie du flux de carbone était dirigé vers le by-pass de la PDH méme
pour de faibles flux glycolytiques afin de fournir I'Acétyl-CoA nécessaire aux réactions
anaboliques (Flikweert et al.,, 1990) ii) le flux de carbone dirigé vers la réaction anaplérotique
catalysée par I'enzyme cytosolique Pyruvate Carboxylase (PC) est négligée alors que la constante
d’affinité de cette enzyme vis-a-vis du pyruvate est du méme ordre de grandeur que celle de la
PDH (Km = 0.8 mM) (Pronk et al., 1996).
Un second nceud de compétition entre voies métaboliques peut étre identifié au niveau de
I'acétaldéhyde qui peut étre réduit en éthanol par I’Alcool Déshydrogénase ou oxydé en acétate
par PAcétaldéhyde Déshydrogénase. La constante d’affinité de ’Acétaldéhyde Déshydrogénase
(Km = 6uM) pour P'acétaldéhyde est cependant plus faible que celle de ’Alcool Déshydrogénase
(Km = 0.6 mM) causant donc une direction préférentielle du carbone vers I'acétate et ’Acétyl-
CoA (Postma et al., 1989; Pronk et al., 19906).
Les travaux de Postma ont permis de montrer la relation entre le comportement métabolique de
la levure et la compétition entre voies métaboliques au niveau de ces deux nceuds (Postma et al.,
1989). Lors de cultures continues aérobies limitées en carbone de la souche . cerevisiae CBS 8066
les zones suivantes peuvent étre remarquées :
- Pour D < 0.30 h'" : métabolisme oxydatif pur, proportionnalité entre le taux de dilution et
les vitesses spécifiques de respiration (qO, et qCO,).
- Pour 0.30 < D < 0.38 h'': métabolisme oxydatif, excrétion d’acétate et augmentation
brusque des vitesses de respiration.
- Pour D > 0.38 h : métabolisme oxydo-réductif.
Ces comportements métaboliques ont été interprétés par rapport aux capacités des réactions
impliquées dans le by-pass de la PDH :
- Pour D < 0.27 h': la capacité¢ de la PDH (Hmol.mgpmtem’l.min’l) est inférieure aux
capacités de I'Acétyl-CoA synthase et de ’Acétaldéhyde Déshydrogénase. Le flux de

carbone passant par le by-pass de la PDH est canalisé préférentiellement vers 'acétate (en
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raison des différences d’affinité pour I'acétaldéhyde entre ’Acetaldéhyde Déshydrogénase
et PAlcool Déshydrogénase) puis vers I'Acétyl-CoA utilisé ensuite dans ’anabolisme
cytosolique.

- Pour 0.27 < D < 0.37 h" : la capacité de la PDH est supérieure a la capacité de ’Acétyl-
CoA synthase mais inférieure a la capacité ’Acétaldéhyde Déshydrogénase. Le flux de
carbone passant par le by-pass de la PDH est donc partiellement excrété sous forme
d’acétate.

- Pour D > 0.38 h': la capacité de la PDH est supérieure aux capacités de 'Acétyl-CoA
synthase et de ’Acétaldéhyde Déshydrogénase. Le flux de carbone passant par le by-pass
de la PDH est partiellement excrété sous forme d’acétate et d’éthanol.

Ces hypotheses basées sur la connaissances des activités enzymatiques, des constantes d’affinité
et de la concentration intracellulaire du pyruvate permettent de décrire de facon satisfaisante le
comportement de la levure en culture réelle (Postma et al., 1989). Il convient cependant de rester
prudent sur ces résultats d’activité zz vivo déduits des résultats d’activité zz vitro. 11 serait a ce titre
intéressant d’affiner les déterminations d’activité enzymatique a la lumiere des connaissances
récentes acquises sur les concentrations in vivo des co-facteurs métalliques notamment le
magnésium (Bouwman et al., 2007; van Eunen et al., 2010). De plus, les résultats de calculs de
flux métaboliques a partir de données obtenues en chemostat ne confirment pas ce phénomene
de saturation des voies du by-pass de la PDH (Frick and Wittmann, 2005).

Les résultats rapportés par (Postma et al., 1989) ont néanmoins conduit a I'identification d’un
taux de dilution sub-critique (apparition de 'excrétion d’acétate) inférieur au taux de dilution
critique (production d’éthanol) (Guillou, 1996). L’augmentation brusque des vitesses de
respiration a partir du taux de dilution sub-critique serait liée a un effet découplant de I'acétate
excrété sur la chaine respiratoire (Postma et al.,, 1989). Les calculs effectués de fagon théorique
par Verduyn montrent cependant que les concentrations en acétate atteintes ne permettent pas
d’expliquer de facon quantitative Peffet observé sur les vitesses spécifiques de respiration
(Verduyn, 1992).

A la suite de ces travaux de nombreuses études de génie génétique ont été réalisés dans les années
1990 pour identifier I’étape limitante a 'origine de la transition respiro-fermentaire au niveau du
nceud du pyruvate ou du by-pass de la PDH. Ces travaux ont visé soit a diminuer le flux de
carbone vers les voies fermentaires, soit a augmenter le flux de carbone vers les voies
respiratoires. Pour cela I'impact de la suppression ou de la surexpression de genes codant pour

des enzymes impliquées dans les voies métaboliques du nceud du pyruvate sur le déclenchement
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de Ieffet Crabtree a été investigué. Ces travaux sont résumés dans le Tableau 5 et montrent que

ces tentatives ne permettent pas d’identifier une étape limitante parmi les activités enzymatiques

investiguées.

Tableau 5. Travaux de génie génétique sur les genes codant pour les enzymes catalysant les réactions impliquées au

niveau du noeud du pyruvate.

Enzyme Modification génétique
et mode opératoire

Résultats

Référence

PC Souche CEN.PK 113-7D Pas de modification de I'excrétion de (Bauer et al,
APYC1 APYC2 + co-produits fermentaires par rapport a 1999)
remplacement par géne ppe la souche sauvage.
codant pour enzyme PEP
carboxylase  d’Escherichia
coll.

Surexpression de PYC2
Ajout pulsé de glucose en
culture continue

PDC Souche T2-3D issue de Absence de production d’éthanol pour (Flikweert et
CBS8066 la souche modifié¢e al., 1997)
APDC1, APDC5, APDC6 Production importante de pyruvate et
Ajout pulsé de glucose en faible augmentation du flux
culture continue. glycolytique pour la souche modifiée

par rapport a la souche sauvage.
Souche CEN.PK 113-7D Augmentation de lactivité de la PDC (van Hoek et
Surexpression de PDC par d’un facteur 14 pour la souche al., 1998)
un plasmide multi-copies. ~ modifiée.
Cultures continues limitées Fardeau métabolique lié a synthese
en carbone a différents PDC cause réduction taux de
taux de dilution. croissance en culture discontinue mais

pas de réduction du rendement en

biomasse en culture continue.

Réduction du taux de croissance

critique de D = 0.30 h'" pour la souche

sauvage 2 D = 0.25 h' pour la souche

modifiée.

PDH Souche T2-3D issue de Croissance possible sur glucose mais (Pronk et al.,
CBS8066 réduction du rendement en biomasse 1994)
APDA1 + remplacement de 15% et réduction de Y e de 16 a
par le géne procaryotique 14.4 gx.moleATP'1 car le by pass de la
Tn5ble = abolition de PDH consomme de PATP.

Pactivité PDH.

ACS Souche CEN.PK 113-7D Pas de modification de la production (De Jong-
Surexpression de ACS1 et d’éthanol pour ACS1" ni ACS2". Gubbels et
ACS2 par un plasmide Augmentation de la  production al., 1998)
multi-copies. d’acétate  pour ACS1', pas de
Ajout pulsé de glucose en modification pour ACS2".

culture continue.
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1.2.4 Modulateurs globaux
Les échecs pour lidentification d’une réaction limitante provoquant la transition respiro-
fermentaire ont conduit a investiguer effet des régulateurs globaux controlant Pexpression des
genes qui pour les enzymes impliquées dans les voies métaboliques impliquées dans Deffet
Crabtree (Blom et al, 2000). En effet, le controle du flux de carbone a travers une voie
métabolique est rarement réalisé par une enzyme seul mais plutot assuré par une partie ou

I'ensemble des enzymes de cette voie (Pronk et al., 1996).

1.2.4.1 Migl / Mig2

Une premiere approche de ce type a été réalisée par la suppression du gene MIG1 et / ou du
gene MIG2 codant pour les protéines MIG1 et MIG2 qui sont impliquées dans la cascade de
répression catabolique par le glucose (chapitre 1.2.1). Cette suppression avait pour but de
supprimer la répression catabolique exercée par le glucose et donc i) de favoriser le catabolisme
respiratoire du glucose ii) de permettre I'utilisation simultanée d’autres sources de carbone afin
d’augmenter le rendement et la productivité de cultures de levure (Klein et al., 1999).

La suppression des genes MIG1 et MIG2 dans la souche CEN.PK 113-7D a ainsi permis
d’augmenter le taux de croissance observé lors d’une culture batch aérobie de 12% par rapport a
la souche sauvage (Klein et al., 1999). Cette augmentation a été liée a une augmentation du
catabolisme respiratoire du glucose dans la mesure ou le taux de dilution critique est augmenté de
0.262 h' a 0.274 h' dans la souche mutée par rapport a la souche sauvage. La levée d’une
répression par le glucose par la suppression des protéines médiatrices de cet effet (Miglp et
Mig2p) entrainerait donc une expression accrue de genes impliqués dans le métabolisme
respiratoire et donc une augmentation de la capacité respiratoire (Klein et al., 1999).

De plus, dans le cas de cultures batch en présence des sources de carbone glucose et saccharose,
il a été observé une co-consommation de ces deux sucres pour la souche mutante alors que la
consommation de saccharose avait lieu apres la consommation de glucose pour la souche sauvage
(Klein et al., 1999). Ce résultat est lié a la levée de l'inhibition de I'expression du gene SUC2
codant pour 'enzyme invertase permettant I'utilisation du saccharose.

Des résultats contradictoires ont été rapportés pour I'influence de la suppression de MIG 1 sur le
taux de dilution critique (Cortassa and Aon, 1998). Il est décrit que le taux de dilution critique
passe de 0.20 h" 4 0.17 h' pour la souche par rapport a la souche sauvage CEN.PK 122.
Néanmoins le faible taux de dilution critique atteint par la souche sauvage et le faible rendement

en biomasse incite a suspecter I'existence d’une carence nutritionnelle.
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1.2.4.2 Hapdp

Le complexe Hap2/3/4/5 se fixe sur une séquence consensus dans le promoteur de génes cibles
et en favorise la transcription et donc I'expression (Forsburg and Guarente, 1989). Les génes dont
I'expression est favorisée interviennent dans le métabolisme mitochondrial et notamment dans le
cycle de Krebs et la chalne respiratoire (Forsburg and Guarente, 1989; Lascaris et al., 2002). Les
sous-unités Hap2p, Hap3p et Hap5p sont exprimés de fagon constitutive (Blom et al., 2000;
Forsburg and Guarente, 1989) alors que l'expression du gene HAP4 semble soumis a la
répression catabolique par le glucose (DeRisi, 1997). Cette répression n’a jamais été prouvée
expérimentalement mais est admise (Raghevendran et al., 2006). Le peptide Hap4p est donc la
pattie régulatrice du complexe Hap2/3/4/5.

Le gene HAP4 a été surexprimé dans plusieurs études afin d’augmenter expression des genes
codant pour des protéines impliquées dans la capacité respiratoire de S. cerevisiae, en présence ou
en absence d’une répression catabolique par le glucose (Blom et al., 2000; Van Maris et al., 2001).
Des résultats prometteurs ont été obtenus en cultures batch aérobie (donc en présence d’une
répression par le glucose) de la souche DLL1 comportant un plasmide pour la surexpression de
HAP4 (Blom et al., 2000). Une augmentation du taux de croissance de 0.17 h" 4 0.20 h' est
observée pour la souche sur-exprimant HAP4 par rapport a la souche sauvage, ainsi qu’une
réduction de 15% de la vitesse spécifique de production d’éthanol.

Ces résultats n’ont cependant pas été confirmé lors de cultures similaires de la souche 436 GH
construite par intégration chromosomique du gene HAP4 dans le génome de la souche
prototrophe CEN.PK 113-7D (Van Matris et al., 2001). Aucune différence n’est constatée dans le
comportement de la souche sur-exprimant HAP4 par rapport a la souche sauvage en culture
batch. Un effet positif sur le taux de dilution critique d’apparition de la fermentation éthanolique
en culture continue limitée en carbone est constaté dans la mesure ou ce seuil passe de 0.30h™
pour la souche sauvage 4 0.33 h”' pour la souche 436 GH. Cet impact positif est confirmé par une
synthese d’éthanol plus faible de la souche mutée par rapport a la souche sauvage lors d’un ajout
pulsé¢ de glucose en culture continue. De fagon surprenante un effet positif marqué de la
surexpression de HAP4 est obtenu en culture continue limitée par 'apport d’azote alors méme
que la concentration résiduelle en glucose n’est pas nulle et qu'aucune différence n’était attendue
(similaire aux cultures batch). Cet effet positif se traduit notamment par une augmentation du
rendement en biomasse par rapport au carbone. Il a été suggéré que cet effet est lié a la
stimulation de I'expression de genes codant pour des composés de la chaine respiratoire et situés

dans le génome mitochondrial. Cette stimulation des geénes mitochondriaux serait absente en
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culture batch et expliquerait ’'absence de différence phénotypique entre la souche sauvage et la
souche mutée lors de ces expérimentations.

II est intéressant de constater qu’une partie de leffet positif de la suppression de Mig 1 et Mig 2
est sans doute liée a une expression accrue de HAP4 dans la mesure ou la répression catabolique
de 'expression de ce gene est levée dans le cas d’un double mutant AMIGIAMIG2 (Klein et al.,
1999).

La surexpression du gene HAP4 dans un mutant avec une suppression du gene MIG1 a fait
I'objet d’'une étude (Lascaris, 2004). Contrairement aux résultats attendus la souche mutée ne
montre pas une expression accrue des genes impliqués dans la capacité respiratoire par rapport a

une souche présentant une simple surexpression de HAP4. Au contraire I'expression de ces génes
(par exemple SUC2 codant pour 'enzyme invertase) est réprimée dans une souche HAP4T-

AMIGT1. Ces résultats inattendus montrent la complexité de Peffet de répression catabolique du
glucose.

Il a été observé que le taux de dilution critique d’un mutant AHAP4 est inférieur au taux de
dilution critique obtenue pour la souche sauvage (0.08 h”' contre 0.3 h') alors méme qu'un
métabolisme purement oxydatif de la souche mutée peut étre obtenu pour un taux de dilution de
0.05 h' (Raghevendran et al., 2006). Ces résultats démontrent que le facteur Hapdp n’est pas
indispensable pour Tactivation de l'expression des genes impliqués dans le catabolisme
respiratoire a faible taux glycolytique mais le deviendrait pour des flux plus élevés. De plus Hap4p
ne semble pas étre la seule voie permettant P'activation de 'expression des genes de la capacité

respiratoire (Raghevendran et al., 2006).

1.2.4.3 Modification de la balance redox cytosolique

Les co- enzymes NAD'/NADH, H" et NADP'/NADPH, H' sont impliquées dans de
nombreuses réactions métaboliques. La modification de leurs concentrations et /ou du ratio
forme oxydée / forme réduite peut donc avoir des conséquences importantes sur le métabolisme
de S. cerevisiae et semble notamment avoir des effets sur la transition respiro-fermentaire (Agrimi
et al.,, 2011; Hou et al., 2009; Hou et al., 2010; Moreira dos Santos et al., 2003; Moreira dos Santos
et al., 2004; Vemuri et al., 2007). Plusieurs tentatives de modification de ces paramétres ont
permis d’améliorer les connaissances sur leur impact sur le déclenchement de I'effet Crabtree.

Peu d’études ont été consacrées a impact du co-enzyme NADP'/NADPH, H" sur la balance
respiro-fermentaire (Moreira dos Santos et al., 2003; Moreira dos Santos et al., 2004). Le gene

codant pour 'enzyme NAPDH, dépendante glutamate déshydrogénase a été supprimé (AGDHT1)
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et remplacé par d’autres systtmes NADH, H" dépendants (AGDH1 PGKp - GDH2 ou AGDH1
PGKp- GLT1 PGKp- GLN1) (Moreira dos Santos et al., 2003). Les résultats montrent que le
taux de dilution critique des souches mutantes est inférieur au taux de dilution critique de la
souche sauvage. La suppression du flux de consommation de NADPH, H"' par Ienzyme
glutamate déshydrogénase entrainerait un besoin en NADPH, H® plus faible et donc une
diminution du flux vers le PPP. Le flux glycolytique serait alors plus important que pour la
souche sauvage a taux de croissance identique, ce qui entrainerait une bascule anticipée (Moreira
dos Santos et al., 2003). Une autre approche a consisté a augmenter le ratio NAD"/NADH, H"
dans les compartiments cytosolique et mitochondrial par Iintroduction d’une réaction de
formation de NADPH, H" a partir de NADH, H" i) dans la mitochondtie par surexpression du
gene MAE1 codant pour l'isoforme mitochondrial de Penzyme malique (Boles et al., 1998) ii)
dans le cytosol par surexpression du gene sMAE1 codant pour un isoforme cytosolique de
I'enzyme malique (Moreira dos Santos et al., 2004). Les résultats montrent une diminution
majeure du taux de dilution critique pour la souche présentant le shunt mitochondrial (MAET)
par rapport a la souche sauvage (0.19 h' contre 0.35 h™”, non observé pour la souche présentant
le shunt cytosolique (SMAET). Aucune explication mécanistique n’est cependant proposée par les
auteurs (Moreira dos Santos et al., 2004).

Plusieurs études ont été consacrées a la modification du ratio NAD"/NADH, H" pour impacter
la transition respiro-fermentaire. En effet la capacité respiratoire limite pourrait étre liée a une
capacité limite de ré-oxydation par la chaine respiratoire du NADH, H" généré dans le cytosol
par la glycolyse et les réactions anaboliques (Flikweert et al., 1997). En effet suite a un ajout pulsé
de glucose en culture continue le flux glycolytique observé pour une souche APDC1 est plus
faible que le flux observé chez la souche sauvage (Flikweert et al., 1997). Ce résultat suggere une
limitation de la capacité de re-oxydation du NAD'/NADH, H" cytosolique pour la souche mutée
dans la mesure ou il n’est plus possible d’'utiliser le by-pass de la pyruvate déshydrogénase et la
syntheése d’éthanol (Flikweert et al., 1997). Il a donc été suggéré par la suite quun exces de
production de NADH, H" cytosolique par rapport a la capacité de ré-oxydation de la chaine
respiratoire causait une production d’éthanol et donc une augmentation du flux glycolytique afin
d’assurer un apport d’énergie suffisant (la synthése I’ATP lors de 'oxydation du NADH, H" est
8 fois inférieure pour la production d’éthanol par rapport a la chaine respiratoire) (Vemuri et al.,
2007; Vemuri, 2007). Une modification de la capacité de ré-oxydation du NADH, H" cytosolique

pourrait donc impacter positivement la capacité respiratoire limite.
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Une premiere approche a consisté a introduire des réactions supplémentaires consommatrices de
NADH, H" afin de diminuer la concentration de ce co-facteur dans le cytosol (Heux et al., 2006;
Hou et al.,, 2009; Vemuri et al., 2007) et dans la mitochondrie (Hou et al., 2009). L’introduction
d’'une NADH, H" oxydase cytosolique de Lactobacillus lactis diminue la concentration cellulaire en
NADH, H" et diminue le rendement en éthanol (Heux et al., 2006). L’introduction d’'une NADH,
H" oxydase cytosolique de Streptococcus pnenmoniae ou d’une NADH, H' kinase cytosolique ne
modifie cependant pas le taux de dilution critique (Hou et al., 2009; Vemuri et al., 2007). En
revanche lintroduction d’'une NADH, H" déshydrogénase alternative mitochondriale ou d’une
NADH, H" kinase mitochondriale repoussent la transition respiro-fermentaire de 0.27 2 0.32 h
et de 0.21 2 0.24 h™' respectivement (Hou et al., 2009; Vemuri et al., 2007). Ainsi la réoxydation
des cofacteurs NADH, H' cytosolique ne semble pas limitante dans la transition respiro-
fermentaire mais la réoxydation des cofacteurs NADH, H" mitochiondriaux pourrait Iétre. La
capacité de réoxydation supplémentaire des cofacteurs NADH, H' cotrespond alors a une
augmentation de la capacité respiratoire.

Une seconde approche a consisté a diminuer le ratio NAD*/NADH, H" dans les compartiments
cytosolique et mitochondrial par introduction d’une enzyme Formate déshydrogénase permettant
un apport de pouvoir réducteur NADH, H" supplémentaire par métabolisation du formate (Hou
et al, 2010) Il a été montré que 'augmentation de la concentration en NADH, H" dans le
compartiment mitochondrial provoque une excrétion d’éthanol non observée dans le témoin. Les
auteurs attribuent ce phénomeéne a une inhibition du fonctionnement du cycle de Krebs par le
NADH, H", en particulier le complexe Succinate déshydrogénase.

Le role de la balance redox NAD"/NADH, H" dans le déclenchement de I'effet Crabtree a été
llustré récemment (Agrimi et al., 2011). Une diminution du taux de croissance critique est
observée pour un mutant présentant une double suppression des transporteurs mitochondriaux
du NAD" (ANDT1 ANDT?2) ou une surexpression de 'un de ces transporteurs (NDT1) par
rapport a la souche sauvage (0.25 contre 0.3 h™). Dans les deux cas une modification du ratio
NAD"/NADH, H" mitochondrial est observé par rapport a la souche sauvage (diminution pour
ANDT1 ANDT2, augmentation pour NDT1). Cependant les vitesses spécifiques de
consommation d’oxygene et de substrat a la bascule métabolique sont identiques ce qui suggere
que le ratio NAD'/NADH, H" mitochondrial n’est pas responsable du déclenchement de la

transition respiro-fermentaire.
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1.2.4.4 Autres effecteurs de la transition respiro-fermentaire
L’utilisation d’acide oléique comme co-substrat en culture continue a permis de retarder
lapparition d’éthanol lors d’un ajouté pulsé de glucose (Feria-Gervasio et al., 2008) et
d’augmenter le taux de dilution critique de 0.24 2 0.26 h' en accelerostat (Marc et al., 2013). Il a
enfin été rapporté une diminution du taux de dilution critique observé en chemostat pour la
souche . cerevisiae Y41 de 0.13 2 0.10h™ environ quand la concentration en NaCl dans le milieu
passe de 0 a 0.9 M (Olz et al., 1993). La pression osmotique créée par la concentration en NaCl

pourrait donc impacter la transition respiro-fermentaire.

1.2.5 Identification des parametres caractéristiques du shift oxydo-
fermentaire

En culture continue, en accélérostat ou en productostat la transition respiro-fermentaire se
produit lorsque la valeur du taux de dilution atteint une valeur seuil nommée taux de dilution
critique. La valeur de ce seuil et les parameétres de la culture au moment de la transition ont été
rapportés dans plusieurs études. Ces valeurs peuvent varier dans une gamme tres large lorsque
sont utilisées des souches mutées pour des genes potentiellement impliquées dans la transition
respiro-fermentaire. Les valeurs caractéristiques de la bascule métabolique sont rapportées dans le
Tableau 6 pour les souches sauvages et dans le Tableau 7 pour les souches mutées.
La comparaison de ces études montre que la valeur du taux de dilution de critique de transition
vers un métabolisme oxydo-réductif est fortement dépendante de la souche (Tableau 6). Ainsi la
souche CBS 8066 a un taux de dilution critique de 0.34-0.38 h'' (van Dijken et al., 2000; Postma
et al., 1989) ce qui est plus élevé que le taux de 0.25-0.30 h' relevé pour la souche CEN.PK 113-
7D (van Dijken et al., 2000; van Hoek et al., 1998; Van Maris et al., 2001; Vemuri et al., 2007).
Cela est corrélé avec la vitesse spécifique maximale de consommation d’oxygene qui est plus
élevée pour CBS 8066 comparée 2 CEN.PK 113-7D (12 contre 8 mmole.g,".h" environ).
De plus, pour une méme souche le taux de dilution peut varier en fonction de la conduite adopté
(Tableau 6). Ainsi pour la souche CEN.PK 113-7D on remarque que le taux de dilution critique
déterminé en chemostat est de 0.28-0.30 h' (Agrimi et al., 2011; Bauer et al., 1999; Van Maris et
al., 2001; Overkamp et al., 2000) alors qu’une conduite en accélérostat donne une valeur de 0.25-
0.27 h' (van Dijken et al., 2000; Klein et al., 1999; Marc et al., 2013). II semble donc qu’une
conduite en accélérostat et un conduite en chemostat donnent des résultats différents pour le
taux de dilution critique contrairement a ce qui est affirmé par (Klein et al, 1999). Cette

différence pourrait étre liée a une valeur du taux d’accroissement du taux de dilution trop élevée
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(van der Sluis et al., 2001). La conduite en productostat conduit a une variabilité importante de la
valeur du taux de dilution critique pour la souche CEN.PK 113-7D / CEN.PK 113-5D : 0.35 h'
(Moreira dos Santos et al., 2003; Moreira dos Santos et al., 2004), 0.30 h" (Raghevendran et al.,
2006) et 0.29 h' (Vemuri et al., 2007). De plus, certaines des valeurs rapportées du taux de
dilution sont proches du taux de croissance maximal mais aucune explication n’est cependant
proposée par les auteurs. Les valeurs de D_ plus élevées que celles obtenues en chemostat et
accélérostat semblent liées a un seuil de détection insuffisamment élevé du capteur permettant la
quantification de I’éthanol en phase liquide (Moreira dos Santos et al., 2003).

Ensuite, il est intéressant de remarquer que dans le cas d’une surexpression du géne codant pour
I'enzyme Pyruvate Carboxylase (Bauer et al., 1999), dans le cas d’une double suppression des
genes codant pour les NADH déshydrogénases externe Ndelp et Nde2p (Overkamp et al., 2000)
et dans le cas d’une suppression du gene codant pour la protéine Snfl ou du géne codant pour la
protéine Snf4 (Cortassa and Aon, 1998), la vitesse spécifique maximale de consommation
d’oxygene est atteinte apres la transition respiro-fermentaire. Aucune explication n’est cependant
proposée pas les auteurs.

Enfin, il faut noter que peu d’¢études présentent une caractérisation fine de la transition respiro-
fermentaire en reportant les vitesses spécifiques atteintes au moment de la bascule métabolique
(Barford and Hall, 1979; Daran-Lapujade et al., 2009; van Hoek et al., 1998; Marc et al., 2013;
Von Meyenburg, 1969; Overkamp et al., 2000; Postma et al., 1989; Rieger et al., 1983).
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Tableau 6. Détermination du taux de dilution critique en chemostat, accélérostat ou productostat pour les souches sauvages de S. cerevisiae.

Souche Modification génétique Conduite D, q0, Ygtucose Référence
(h™) (mmole.g,".h™) (mmole.g,".h™)

LBGH1022 Non Chemostat 0.24 7.60 3.1 (Von
Meyenburg,
1969)

248UNSW 703100 Non Chemostat 0.31 12.5-14.5 Non précisé (Barford  and
Hall, 1979)

H1022 Non Chemostat 0.30 8.1 3.45 (Rieger et al,
1983)

CBS 8066 Non Chemostat 0.38 12 Non précisé (Postma et al,
1989)

Y41 Non Chemostat 0.13 Non précisé Non précisé (Olz et al,

Y41 Pas de  modifications Chemostat 0.10 Non précisé Non précisé 1993)

génétiques. Présence de 0.9
M NaCl.

CEN.PK 113-7D Non Chemostat 0.30 Non précisé Non précisé (Overkamp et
al., 2000)

CEN.PK 113-7D Non Chemostat 0.30 8.8 Non précisé (van Hoek et
al.,, 1998)

CEN.PK 113-7D Non Chemostat 0.28 <D_<0.30 Non précisé Non précisé (Bauver et al.,
1999)

CEN.PK 113-7D Non Chemostat 0.30 8.6 Non précisé (Van Maris et
al., 2001)

CEN.PK 113-7D Non Chemostat 0.28 Non précisé 4.0 (Agrimi et al,
2011)

ALKO743 Non Accelerostat  0.25 6-9 3 (Paalme et al.,

o =0.010 h? 1997)
CEN.PK 113-7D Non Accélérostat  0.262 7.2-8.1 Non précisé (Klein et al,
o = 0.005 h? pour 0.25 <ID<0.28 1999)
CBS 8066 Non Accélérostat  0.34 Non précisé Non précisé (van Dijken et
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Souche Modification génétique Conduite D, q0, Qgtucose Référence
(h™) (mmole.g,".h™) (mmole.g,"'.h™)
o = 0.005 h* al., 2000)
CEN.PK 122 Non Accélérostat  0.27 Non précisé Non précisé
a = 0.005h”
BAY.17 Non Accélérostat  0.32 Non précisé Non précisé
a = 0.005h”
X2180 Non Accélérostat  0.22 Non précisé Non précisé
o = 0.005 h*
CEN.PK 113-7D Non Accélérostat  0.25 6.96 3.00 (Marc et al,
a = 0.005h” 2013)
CEN.PK 113-7D Pas de  modifications Accélérostat  0.26 6.94 2.66
génétiques. Présence ¢ = 0.005 h™
d’oléate.
CEN.PK 113-7D Non Productostat ~ 0.350 £ 0.004 Non précisé Non précisé (Moreira  dos
Santos et al,
2003)
CEN.PK 113-7D Non Productostat ~ 0.35 £ 0.004 Non précisé Non précisé (Moreira  dos
Santos et al.,
2004)
CEN.PK 113-7D Non Productostat 0.3 Non précisé Non précisé (Raghevendran
et al., 2000)
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Tableau 7. Détermination du taux de dilution critique en chemostat, accélérostat ou productostat pour les souches mutées de S. cerevisiae.

Souche Modification génétique Conduite D, q0, Qgtucose Référence
(h") (mmole.g,".h™) (mmole.g,".h™)

CG393 Plasmide multi-copie avec Chemostat 0.23 8.6 Non précisé (van Hoek et
(hote CEN.PK 113- surexpression de PDC1 (atteint pour D al., 1998)
5D) 0.25h™")
CEN.JB28 0.25 APYC1, APYC2 Chemostat 0.25<D_<0.30 Non précisé Non précisé (Bauer et al,

+ ppc d’E.coli 1999)
CEN.JB27 0.23 Plasmide multi-copie avec Chemostat 0.23 <D, <0.25 Non précisé Non précisé

surexpression de PYC2
T475 AMIGIAMIG?2 Accélérostat 0.274 8.3-9.4 Non précisé (Klein et al,

o = 0.005 h? pour 0.25 <D<0.28 1999)
CEN.PK152 ANDE1ANDE?2 Chemostat 0.30 8.8 Non précisé (Overkamp et
CEN.PK225-1B AGUT2 Chemostat 0.23 06.66 Non précisé al,, 2000)
CEN.PK263-5D ANDEIANDE2AGUT2 Chemostat 0.20 7.29 Non précisé
(atteint pour D
0.30 h

436GH Surexpression de HAP4 Chemostat 0.33 8.5 Non précisé (Van Maris et
(hote CEN.PK 113- al., 2001)
7D)
CEN.MS6-1A AGLR1 Productostat  0.316 = 0.002 Non précisé Non précisé (Moreira  dos
CEN.PK448 AGDH1 Productostat  0.247 £ 0.007 Non précisé Non précisé Santos et al,
CEN.MSI-10CTI  AGDHI PGKp-GDH2  Productostat  0.217 £ 0.002 Non précisé Non précisé 2003)
CEN.MS5-3A AGDH1 PGKp- GLT1 Productostat  0.211 = 0.002 Non précisé Non précisé

PGKp- GLNI1
CEN.MS13-2A Surexpression de PYC2 et Productostat ~ 0.190 = 0.004 Non précisé Non précisé (Moreira  dos

MAE1 Santos et al.,
CEN.MS14-1C Surexpression de PYC2 et Productostat  0.344% 0.003 Non précisé Non précisé 2004)

sMAE1
CEN.PK 517-1A AHAP4 Productostat  0.083 Non précisé Non précisé (Raghevendran
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Souche Modification génétique Conduite D, q0, Qgtucose Référence
(h™) (mmole.g,".h™) (mmole.g,"'.h™)

et al., 20006)
CEN.PK 113-5D pYX212 Productostat ~ 0.29 £ 0.01 Non précisé Non précisé (Vemuri et al.,
NOX pYX212-NOX Productostat ~ 0.27 £ 0.02 Non précisé Non précisé 2007)
(héte CEN.PK 113-
5D)
AOX pYX212-AOX Productostat  0.32 £ 0.007 Non précisé Non précisé
(hote CEN.PK 113-
5D)
ndt1Andt2A ANDT11ANDT?2 Chemostat ~ (.28 Non précisé 4.0 (Agrimi et al,
ndtl-over Surexpression de NDT1 Chemostat ~ 0.27 Non précisé 4.0 2011)
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1.3 Impact du dioxyde de carbone sur la physiologie de S. cerevisiae

1.3.1 Implication du dioxyde de carbone dans le métabolisme de S. cerevisiae

1.3.1.1 Anabolisme et catabolisme
Le dioxyde de carbone est impliqué dans le métabolisme microbien sous sa forme dissoute ou
sous la forme d’ions hydrogénocarbonates impliqués dans des équilibres dynamiques avec le
CO,d.
Le CO.d intervient comme produit dans 47 réactions du métabolisme de §. cerevisiae (Genomes,
Pathways,). Cette production peut résulter :

- d’une réaction catabolique d’oxydo-réduction amenant a la synthése d’un co-facteur
réduit NADH, comme par exemple la réaction catalysée par 'enzyme pyruvate dehydrogénase ou
les réactions du cycle de Krebs (isocitrate & alpha- cétoglutarate + 2H" + CO, 5 succinyl-CoA
+ 2H" + CO,) et la production de 6 Phospho-Gluconate a partir de Ribulose-5-Phosphate dans
la voie des Pentoses Phosphates.

- dune décarboxylation liée a la condensation ou au clivage d’intermédiaires
métaboliques. Les voies anaboliques concernées sont les voies de synthése de cinq acides aminés
dans le cytosol (Isoleucine, Phénylalanine, Tyrosine, Glutamate, Tryptophane) et de deux acides
aminés dans la mitochondrie (Leucine, Valine). Les voies cataboliques concernées sont la réaction
de production d’acétaldéhyde a partir du pyruvate dans le cytosol et les voies de dégradation de
six acides aminés (Isoleucine, Phénylalanine, Tyrosine, Tryptophane, Valine, Leucine).

Le CO.d intervient comme substrat dans une réaction du métabolisme de S. cerevisiae : synthese de
5-amino-4-carboxy amino -imidazole ribonucléotide a partir de 5 amino-imidazole ribonucléotide
(AIR). Cette réaction est impliquée dans la synthese de nucléotides puriques.

Les ions hydrogénocarbonates et carbonates interviennent également dans le métabolisme de S.
cerevisiae. Les bases de données métaboliques ne permettent pas de distinguer ces deux ions, mais
en raison du pH cytosolique (environ 7) et mitochondriaux (environ 7.5) seul lion
hydrogénocarbonate est considéré.

Les ions hydrogénocarbonates interviennent comme substrat dans trois réactions de 'anabolisme
de S. cerevisiae :

- réaction de syntheése de malonyl - CoA a partir d’acétyl - CoA catalysée par I'enzyme
acétyl-CoA synthase. Cette réaction est ’étape initiale de la synthese des acides gras.

- réaction de synthese d’oxaloacétate a partir de pyruvate catalysée par I'enzyme Pyruvate

Carboxylase. Cette réaction fait partie des voies anaplérotiques.
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- réaction de synthese de carbamoyl phosphate a partir d’'un groupement amine primaire
(par exemple portée par la glutamine). Cette réaction se déroule dans la mitochondrie et le
carbamoyl phosphate est impliqué dans la synthese de larginine et aussi, pour une plus faible

part, dans la synthese de nucléotides pyrimidiques.

1.3.1.2 Cas de ’enzyme Anhydrase carbonique
I’anhydrase carbonique (CA, EC 4.2.1.1) est une enzyme catalysant I'inter-conversion du dioxyde

de carbone et de I'acide carbonique.
C02 “—> HCO; +H" Equation 3

Les enzymes CA ont un turnover kcat élevé, de Pordre de 10" s™. isoenzyme la plus active est la
forme CA 11 humaine avec un kcat de 10° s ce qui en fait 'enzyme la plus rapide trouvée jusqu’a
présent (Potter and Harris, 2003).

L’enzyme anhydrase carbonique a été découverte pour la premicre fois dans les érythrocytes
humains en 1933 (Smith et al., 1999). Les enzymes anhydrase carbonique sont groupées en cinq
classes selon un critere d’homologie de séquence d’acides aminés. Malgré les différences de
structure toutes les enzymes CA présentent des mécanismes d’action comparables, ce qui
constitue un cas remarquable d’évolution convergente. Il semblerait donc que « la roue ait été
inventée plusieurs fois » (Liljas and Laurberg, 2000) . L’ion zinc semble étre utilisé dans le site
actif de la majorité des enzymes anhydrase carbonique (Tripp et al., 2001).

Dans le cas de la conversion du dioxyde de carbone en acide carbonique la premicre étape
consiste en l'attaque nucléophile d’un complexe zinc-ion hydrophile sur une molécule de CO,
contenue dans une poche hydrophile pour libérer un ion hydrogénocarbonate (Equation 4). La
seconde étape est la régénération du site actif par Phydratation de Pion Zn** (Equation 5). Il est
intéressant de constater que la réaction catalysée par 'enzyme anhydrase carbonique aboutit a la
libération d’un ion hydrogénocarbonate et non d’une molécule d’acide carbonique comme c’est le

cas pour la réaction non catalysée (Moroney et al., 2001; Smith and Ferry, 2000).
Zn* —OH™ +CO, «—>Zn*" + HCO; Equation 4
Zn* +H,0——H"+ Zn* -OH" Equation 5
La structure et le role physiologique des enzymes anhydrase carbonique ont été étudié¢s de facon
extensive chez les mammiféres (Lindskog, 1997), les plantes (Moroney et al., 2001), les algues

(Moroney et al., 2001) et les procaryotes (Smith et al., 1999; Smith and Ferry, 2000). Toutefois,

peu d’études portent sur les enzymes fongiques (Elleuche and Péggeler, 2010; Innocenti et al.,
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2008).Les principaux modeles d’étude utilisés sont les levures S. cerevisiae (Aguilera et al., 2005a;
Amoroso et al,, 2005; Cronk et al., 2001; Go6tz et al,, 1999) et Candida albicans (Bahn and
Miihlschlegel, 20006).

I’étude de 'enzyme anhydrase carbonique chez . cerevisiae est un sujet de recherche récent dans
la mesure ou le gene NCE103 codant pour une enzyme carbonique anhydrase putative a été
découvert en 1996 chez S. cerevisiae (Cleves, 1996). Des études de séquencage du génome de S.
cerevisiae ont permis d’identifier le gene NCE103 qui code pour un peptide de 221 acides aminés

présentant une faible homologie de séquence (49%) avec la séquence d’enzymes anhydrase
carbonique de la classe B (G6tz et al., 1999). De plus le peptide Ncel03 possede les tésidus pout

la fixation du zinc caractéristique du site actif des anhydrase carbonique de classe B : deux
cystéines et une histidine (Clark et al., 2004). Le peptide NcelO3 pourrait donc exprimer une
activité anhydrase carbonique chez S. cerevisiae. Cependant, peu d’étude ont exploré le role
physiologique de cette activité anhydrase carbonique pour la levure et les rares études existantes
sont souvent contradictoires (Aguilera et al., 2005a; Amoroso et al., 2005; Clark et al., 2004; Gotz

et al., 1999).

1.3.2 Effet inhibiteur du dioxyde de carbone
Une littérature abondante a été consacrée a Iétude de l'effet du CO, sur les micro-organismes.
Cette problématique remonte aux origines mémes de la microbiologie moderne car les premiers
rapports évoquant un impact négatif du CO, sur la production de bicre par la levure S. cerevisiae
datent de 1865 (Nipkow et al., 1985; Ortloff, 1900), soit 8 ans seulement apres les travaux de
Pasteur sur la fermentation éthanolique (Pasteur, 1857). Bien que les effets du CO, sur la
physiologie des micro-organismes hétérotrophes aient été bien documentés et aient méme fait
I'objet d’applications industrielles, le mécanisme d’action du CO, est toujours mal connu.
Les cultures présentées dans cette section ont ¢été menées en utilisant des conditions
expérimentales (température, pressions absolue, méthode d’enrichissement et de mesure du CO,
dissous) tres variées. Afin de faciliter la comparaison entre ces études il est choisi d’exprimer la
teneur en CO, dans la phase liquide en concentration molaire car cette approche, bien que
dépendante de la composition du milieu, est indépendante de la température et de la pression.
L’impact du dioxyde de carbone sur la physiologie de S. cerevisiae a fait 'objet de nombreux
travaux. Ces travaux peuvent ¢tre classés en deux catégories selon 'utilisation de la levure :

) Utilisation de S. cerevisiae en anaérobiose pour la production de vin, de bicre,

d’éthanol : métabolisme fermentaire
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1i) Utilisation de S. cerevisiae en aérobiose ou micro-aérobiose en métabolisme oxydo-
fermentaire : production d’éthanol carburant.
1ii) Utilisation de S. cerevisiae en aérobiose en métabolisme oxydatif : production de
biomasse et de protéine hétérologue notamment.

1.3.2.1 Métabolisme fermentaire
En vinification et brassage les cultures sont souvent conduites en anaérobiose. Les
concentrations en CO, dissous atteintes dans les réacteurs peuvent étre importantes dans la
mesure ou les températures utilisées en brasserie sont souvent basses et 'absence de débit de
ventilation courante. La plupart des études décrites en conditions d’anaérobiose utilisent des
milieux complexes et le pH n’y est pas régulé (Katrl et al., 1997; Knatchbull and Slaughter, 1987;
Renger, 1991; Renger et al., 1992). Seule I’étude d’Aguilera est menée dans des conditions
parfaitement maitrisées en culture continue mais dans une gamme de concentration en CO,
dissous modeste (Aguilera et al., 2005b). Des travaux ont été réalisés afin d’explorer la possibilité
de réaliser des fermentations éthanoliques sous forte pression afin de permettre une extraction de
I’éthanol en utilisant les propriétés de solvant du CO, supercritique (Thibault et al., 1987; Vezzu
et al,, 2009). Les gammes de concentrations explorées dans ces travaux sont donc plus élevées
que celles rencontrées en conditions de culture.
L’analyse comparative des résultats de la littérature montre que le dioxyde de carbone impacte
négativement la croissance de S. cerevisiae (Figure 5 A). Le taux de croissance observé en culture
discontinue alimentée est ainsi diminué de 20% pour une concentration en CO, dissous de 28
mM par rapport a celui obtenu a 9.4 mM (Katl et al., 1997) et de 50% pour une concentration en
CO, dissous de 109 mM par rapport a celui obtenu a 54 mM. L’impact sur le rendement en
biomasse par rapport au substrat consommé semble modeste dans une gamme de concentration
0-37 mM dans la mesure ou ce rendement reste globalement constant entre 0.46 et 37.39 mM
(Aguilera et al., 2005b), entre 1.3 et 5.7 mM (Kuriyama et al., 1993) et entre 9.4 et 28.2 mM (Karl
et al,, 1997). Au-dela de cette gamme le rendement en biomasse peut étre inhibé : une diminution
de 20 % est observée pour 47 mM par rapport a 9.4 mM (Karl et al., 1997) et une diminution de
50% pour une concentration de 109 mM par rapport a 54 mM (Renger, 1991).
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Figure 5. A: Impact du dioxyde de carbone sur le rendement en biomasse (symboles pleins) et le taux de

croissance (symboles vides) de 5. cerevisiae en anaérobiose. Renger, 1991 : culture discontinue. Aguilera, 2004 : Culture
continue. Karl, 1997 : culture discontinue alimentée. B : Impact du dioxyde de carbone sur la production d’éthanol
(symboles pleins) et de glycérol (symboles vides) par 5. cerevisiae en anaérobiose. Renger, 1991 : culture discontinue,
rendements en éthanol et glycérol. Aguilera, 2004 : culture continue, vitesse spécifique de production d’éthanol et
glycérol. Knatchbull, 1987 : culture discontinue, anaérobiose, concentration maximale en éthanol. Karl, 1997 : culture

discontinue alimentée, rendements en éthanol et glycérol.

La viabilité cellulaire semble peu affectée par le dioxyde de carbone en conditions d’anaérobiose
dans la mesure ou une diminution de 14% de ce parametre est observée pour une concentration
en CO, dissous de 87 mM (Knatchbull and Slaughter, 1987). De méme une augmentation de
31% de la viabilité est observée pour une concentration en CO, dissous de 65.8 mM par rapport
a une concentration de 9.4 mM. La diminution atteint un facteur de réduction de 3 log pour une
concentration de 1.27 M (48 bars) et une exposition de 24h a 36°C (Vezzu et al., 2009). Bien que
les parametres opératoires de cette derniere étude correspondent aux gammes rencontrées dans
les baremes d’inactivation en H.P.C.D (High Pressure Carbon Dioxide) le facteur de réduction
obtenu semble relativement modeste.

Le rendement de production d’éthanol semble peu affectée dans une gamme de concentration
importante 0-180 mM (Figure 5 B) a 'exception des résultats rapportées par (Karl et al., 1997).
Plusieurs études mentionnent l'allongement des durées de fermentation en cas d’enrichissement
en CO, (Karl et al, 1997; Renger, 1991), attribuée a la baisse de la vitesse spécifique de
production d’éthanol lorsque la concentration en CO, dissous augmente (Karl et al., 1997).
L’impact du CO, sur la production d’éthanol semble plus important pour des concentrations en

CO, dissous plus élevées (données non représentées) : la concentration maximale en éthanol
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diminue de 75% pour une concentration en CO, dissous de 2.483 M (Thibault et al., 1987) et de
88 % pour concentration en CO, de 1.270 M (Vezzu et al., 2009). Il faut néanmoins remarquer
que les quantités de substrat consommés dans les deux cas ne sont pas rapportées rendant
impossible le calcul des rendements et que le pH n’est pas mesuré ni régulé en raison des fortes
pressions utilisées.

L’impact sur la production de glycérol est plus important mais les résultats rapportés sont
contradictoires (Figure 5 B). Une diminution de la production de glycérol est observée en culture
continue lorsque la concentration en CO, dissous augmente de 0.46 mm a 27.39 mM (Aguilera
et al., 2005b) et en culture discontinue alimentée lorsque la concentration en CO, dissous
augmente de 9.4 mM a 28.2 mM (Karl et al., 1997) (Figure 5 B). Au contraire le rendement de
production de glycérol obtenue en culture discontinue augmente lorsque la concentration en CO,
dissous augmente de 54 mM a 109 mM (Renger, 1991). Ces résultats contradictoires pourraient
étre expliqués par un impact plus important du CO, en culture discontinue qu’en culture continue
et discontinue alimentée. Dans tous les cas I'impact du CO, sur la production de glycérol en
anaérobiose montre que le CO, pourrait avoir un impact sur la balance redox de §. cerevisiae.

Le CO, affecte également la production de composés volatils aromatiques comme les alcools
(alcool iso-amylique notamment) et les esters (acétate d’éthyle et iso-amyl acétate). Cet effet peut
donc impacter le profil aromatique du produit (vin ou bicre) et donc sa qualité. Les
concentrations des alcools et des esters diminuent lorsque la concentration en CO, dissous
augmente (Knatchbull and Slaughter, 1987; Renger et al,, 1992; Shen et al., 2004). Cette
diminution atteint ainsi 20% pour l'alcool iso-amylique et 70% pour l'ethyl acétate pour une
concentration en CO, dissous de 164 mM (Renger, 1991). Il a néanmoins été montré que ces
diminutions étaient liés a l'inhibition de la croissance par le CO, dans la mesure et que les
rendements en alcool et esters ne dépendent pas de la concentration en CO, dissous (Renger,
1991). Une autre étude suggere que le CO, altére la consommation de certains acides aminés
branchés comme la valine et la leucine, substrats de base pour la synthese de certains composés
aromatiques (Knatchbull and Slaughter, 1987). Les mécanismes d’inhibition de ces voies
anaboliques par le CO, n’ont cependant pas été investigués.

Une inhibition de la division cellulaire est reportée a partir d’'une concentration en CO, dissous de
87 mM (Norton and Krauss, 1972) et de 110 mM (Renger, 1991). Cette inhibition pourrait
provenir d’une inhibition de la formation de bourgeons (Norton and Krauss, 1972) bien
quaucune anomalie de la formation de bourgeon n’ait été observée dans une autre étude pour

des concentrations en CO, dissous allant jusqu’a 65.8 mM. La réplication du matériel génétique
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n’est pas affectée (Norton and Krauss, 1972) et I'inhibition de la division cellulaire pourrait alors
expliquer les variations de taille des cellules observées pour des concentrations en CO, dissous de
47 et 65.8 mM (Katrl et al., 1997).

En métabolisme anaérobie des concentrations en CO, dissous modérées (< 30 mM) ne semblent
pas avoir d’effet sur le rendement en biomasse mais pourraient affecter le taux de croissance
(usqu’a - 20 %). En revanche des concentrations en CO, dissous élevées (>60 mM) diminuent le
rendement en biomasse et le taux de croissance. Le CO, pourrait donc étre un facteur impliqué
dans les retards ou arréts de fermentation observés en brasserie et viniculture. La production

d’éthanol et de glycérol semble peu affectée.

1.3.2.2 Métabolisme oxydo-fermentaire

Le dioxyde de carbone impacte la croissance de . cerevisiae en métabolisme oxydo-fermentaire
(Figure 6 A). Le taux de croissance est ainsi diminué de 85 % lorsque la concentration en CO,
dissous augmente de 0.06 a 14.19 mM (Campelo and Belo, 2004) mais diminue de 26 %
seulement pour une augmentation de la concentration en CO, dissous de 0.01 a 23.63 mM
(Nagahisa et al., 2005).

Le rendement en biomasse est aussi affecté en cas d’enrichissement CO, et diminue de 20 % lors
d’une culture discontinue alimentée lorsque la concentration en CO, dissous augmente de 0.05 a
14.37 mM (Belo et al., 2003). De méme une réduction du rendement en biomasse de 32 % et 43
% est observée en conditions aérobie et micro-aérobie respectivement lorsque la concentration
en CO, dissous augmente de 1.30 mM a 5.76 mM dans une culture continue (Kuriyama et al.,
1993). Pour ces travaux le rendement est calculé uniquement par rapport a la consommation de
glucose, cette source de carbone étant trés majoritaire par rapport a I'extrait de levure et a la
peptone (Kuriyama et al., 1993). 1l est intéressant de noter que I'effet du CO, augmente avec la
vitesse spécifique de consommation de Poxygéne (qO, = 100 umol.g'.h™ en aérobie et 35 umol.g’
"h" en micro-aérobie). Une diminution de 10% du rendement en biomasse est également
observée en culture continue conduite avec une limitation dans Papport d’azote lorsque la
concentration en CO, dissous augmente de 0.46 a 21.70 mM, sans que la vitesse spécifique de
consommation d’oxygene soit significativement affectée (Aguilera et al., 2005b). La viabilité
cellulaire est peu affectée par une concentration en CO, dissous de 1.42 mM (Belo et al., 2003)
mais diminue de 25% pour une concentration en CO, dissous de 14.189 mM (Campelo and Belo,

2004).

59



Chapitre 1. Etat de Part.

Le CO, impacte aussi la formation de co-produits (Figure 19 B). Une augmentation du
rendement de production d’éthanol de +7-8% est noté lorsque la concentration en CO, dissous
augmente de 1.30 mM a 5.76 mM dans une culture continue tant en condition aérobie que micro-
aérobie (Kuriyama et al., 1993).Parallelement il est observé une diminution du rendement de
production de glycérol dans les deux conditions de 'ordre de 50%. De méme, une augmentation
de la vitesse spécifique de production d’éthanol de + 22% est observée en culture continue
aérobie limitée en azote lorsque la concentration en CO2 dissous passe de 0.46 a 21.70 mM
(Aguilera et al., 2005b). L’augmentation de la concentration en CO, dissous augmente donc la
production d’éthanol en métabolisme oxydo-fermentaire et donc la production et/ou
consommation d’énergie.

La capacité fermentaire est définie comme la vitesse maximale de production d’éthanol en
conditions anaérobie a partir d’'un échantillon de culture réalisée en mode oxydatif. Une
diminution de 20% de la capacité fermentaire est rapportée pour une concentration en CO,
dissous de 25.45 mM (non observé pour les concentrations inférieures) en culture fed-batch
(Chen and Gutmanis, 1976) mais aucune variation significative n’est signalée en culture continue
pour une concentration en CO, dissous maximale de 22.30 mM (Aguilera et al., 2005b).

II est également intéressant de noter qu’une augmentation de la concentration en CO, dissous de
0.46 a 21.70 mM en culture continue limitée en azote provoque une augmentation de la vitesse
spécifique de production du succinate (de 0.04 2 0.08 mmol.g,.h™) bien qu’aucune explication ne
soit provoquée par les auteurs (Aguilera et al., 2005b). L’enrichissement en CO, ne provoque
cependant pas d’augmentation de la production de succinate en culture discontinue (Otero
Romero, 2009).

Des modifications de la composition en acides gras de la membrane plasmique ont été rapportées
lors d’un enrichissement CO, réalisé sur une culture de S. cerevisiae en mode oxydo-fermentaire
(Castelli et al., 1969). Les auteurs montrent qu'un enrichissement en CO, de 5.87 a 17.62 mM et
ions hydrogénocarbonates provoque une augmentation de la quantité totale de lipides dans la
membrane, de la quantité totale d’acides gras dans la membrane et du degré général d’insaturation
de ces acides gras. Les conclusions des auteurs doivent toutefois étre considérées avec prudence
dans la mesure ou ils ne considerent pas Uexistence des équilibres dynamiques entre le CO, et les
ions hydrogénocarbonates, ceux-ci rendant impossible 'augmentation de la concentration en CO,
a pH constant sans augmenter de fait la concentration en carbonates. De plus les concentrations
en ions hydrogénocarbonates semblent sous-estimées dun facteur deux. Les travaux de

Kuriyama ne montrent pas de changement de composition en acides gras de la membrane
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plasmique pour chacune des conditions (aérobie et micro-aérobie) sur une gamme de
concentration 1.30-5.76 mM. En revanche le degré d’insaturation des acides gras de la membrane
est deux fois plus faible en conditions micro-aérobies qu’en conditions aérobie.

En métabolisme oxydo-fermentaire le rendement en biomasse pourrait étre affecté pour des
concentrations en CO, dissous de ordre 3-7 mM. Les diminutions maximales rapportées sont de
lordre de 20% pour des concentrations en CO, dissous modérées (< 30 mM). Le taux de
croissance semble plus affecté par ces concentrations (de -40 a 80%). L.a production d’éthanol

semble augmenter et celle de glycérol diminuer.
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Figure 6. A : Impact du dioxyde de carbone sur le rendement en biomasse (symboles pleins) ou le taux de croissance
(symboles vides) de . cerevisiae en métabolisme oxydo-fermentaire. Kuriyama, 1993 : culture continue limitée en
glucose (C) ou par 'apport d’oxygene (O, micro-aérobie), rendement en biomasse. Belo, 2003 : culture discontinue
alimentée, concentration maximale en biomasse. Nagahisa, 2005 : culture discontinue, taux de croissance. Campelo,
2004 : fed-batch, taux de croissance. Aguilera, 2004 : culture cotinue limitée en N, rendement en biomasse. B:
Impact du dioxyde de carbone sur la production d’éthanol (symboles pleins) ou de glycérol (symboles vides) de S.
cerevisiae en métabolisme oxydo-fermentaire. Kuriyama, 1993 : culture continue limitée en glucose (C, aérobie) ou par
I'apport d’oxygéne (O, micro-aérobie), rendement en éthanol et en glycérol. Belo, 2003 : culture discontinue

alimentée, concentration maximale en éthanol.

1.3.2.3 Métabolisme oxydatif
Dans la littérature seules trois études ont été consacrées a 'impact du dioxyde de carbone sur la
levure en métabolisme oxydatif (Aguilera et al., 2005b; Chen and Gutmanis, 1976; Krook et al.,
2004). L’impact du dioxyde de carbone sur la croissance de la levure en métabolisme oxydatif est
important (Figure 7 B). Une diminution de 24% du rendement en biomasse est ainsi observée

lors d’une culture continue limitée en carbone lorsque la concentration en CO, dissous augmente
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de 0.22 a 22.30 mM (Aguilera et al., 2005b). Cette diminution est couplée a une augmentation de
74% de la vitesse spécifique de consommation d’oxygene et de 28% de la vitesse spécifique de
consommation de glucose. De méme une diminution du rendement en biomasse est observée
lors d’une culture discontinue alimentée lorsque la concentration en CO, dissous est supérieure a
13.5 mM et atteint 54% pour une concentration de 25.45 mM (Chen and Gutmanis, 1970).
I’évolution des vitesses de respiration n’est cependant pas mentionnée dans cette étude. Enfin, la
réponse de la levure a un incrément de concentration en CO, dissous de 0.3 mM a été étudiée en
culture continue limitée en carbone (Krook et al., 2004; Mashego, 2005a). L’augmentation de la
concentration en CO, dissous provoque une augmentation transitoire de 75% des vitesses de
respiration liée a une mobilisation des sucres de réserve glycogene et tréhalose. Ces travaux
montrent donc que de fortes concentrations en CO, dissous provoquent une augmentation de la
production et /ou de la consommation d’énergie par S.cererivisae.

Les travaux réalisés en culture continue sur 'impact du dioxyde de carbone sur S. cerevisiae en
métabolisme oxydatif (Aguilera et al., 2005b; Krook et al., 2004; Mashego, 20052) sont
remarquables car 1) la levure est mise en ceuvre dans des conditions maitrisées et en utilisant un
milieu synthétique ii) les vitesses de respiration brutes et spécifiques sont calculées et présentées
iif) les bilans de matiére sont vérifiés en régime permanent (Krook et al., 2004; Mashego, 20052)
ou abordés (Aguilera et al., 2005b). 1l faut cependant remarquer que les bilans de matiere lors du
régime transitoire suivant ’échelon de CO, ne sont pas présentés (Krook et al., 2004; Mashego,
2005a) et que les vitesses spécifiques de respiration sont particulicrement bruitées (Aguilera et al.,
2005b).

I1 est également intéressant de noter qu’une augmentation de la concentration en CO, dissous de
0.22 a 22.30 mM en culture continue provoque une augmentation de la vitesse spécifique de
production du succinate (de 0.00 a2 0.13 mmol.g.h™") bien qu’aucune explication ne soit proposée
par les auteurs (Aguilera et al., 2005b). Un phénomene similaire était observé en culture continue

aérobie limitée en azote dans la méme étude (chapitre 1.3.2.2).
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Figure 7. Impact du dioxyde de carbone sur le rendement en biomasse de S. cerevisiae en métabolisme oxydatif. Chen

et Gutmanis, 1976 : culture discontinue alimentée. Aguilera, 2004: culture continue limitée en carbone.

1.3.2.4 Analyse transcriptomique de P’effet inhibiteur du dioxyde de carbone

A ce jour deux études transcriptomique ont été réalisées pour comprendre 'impact du dioxyde de
carbone sur la levure S. cerevisiae (Aguilera et al.,, 2005b; Nagahisa et al., 2005). Toutes deux
sintéressent aux changements dans le transcriptome induits par le CO,. Une des études a été
réalisée par application d’un stress CO, équivalent a une concentration en CO, dissous de 23.7
mM durant la phase exponentielle de cultures discontinues (Nagahisa et al., 2005). La levure est
donc mise en ceuvre en métabolisme oxydo-fermentaire. La seconde étude est réalisée par
application d’un stress CO, équivalent a une concentration en CO, en phase liquide de 23.7 mM
durant une culture continue a pH 5.0 (Aguilera et al., 2005b). La condition sans stress est
représentée par un régime permanent témoin sans enrichissement CO,, la condition avec stress
est représentée par un régime permanent avec enrichissement CO,. La levure est mise en ceuvre
en métabolisme fermentaire, oxydo-fermentaire (aérobie limitation azote) ou oxydatif (aérobie
limitation carbone) et I’étude transcriptomique est comparée pour chaque cas a une étude
cinétique macroscopique.

Le stratégie de culture discontinue utilisée dans la premiére étude peut présenter des aspects
discutables car i) en culture discontiue les évolutions dynamique de plusieurs variables d’état sont

susceptibles d’interférer entre elles contrairement a une culture continue qui permet d’isoler une
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seule variable effectrice ii) il a été démontré que les résultats de génomique fonctionnelle obtenus
en culture discontinue étaient sujets a des variations importantes dont la culture continue permet
de s’affranchir (Daran-Lapujade et al., 2009).

De plus, le protocole de quenching dans I’azote liquide utilisé dans I’étude en culture discontinue
est pratiqué sur les prélevements de mout centrifugés durant 10 min, au contraire de la seconde
étude pour laquelle il est réalisé instantanément lors de I’échantillonnage. Les profils d’expression
des geénes paraissent donc plus représentatifs suivant la seconde procédure alors que dans la
premiere une évolution significative de expression est susceptible de se produire durant Iétape
de centrifugation.

Lapplication du stress CO, a une culture discontinue de S. cerevisiae en métabolisme oxydo-
fermentaire provoque peu de changements dans les profils d’expression génétique au total sur
6059 genes étudiés, seuls 75 genes ont une expression qui varie significativement lors de
Ienrichissement CO, (Nagahisa et al, 2005). Le regroupement des genes en catégories
fonctionnelles ne montre pas d’évolution significative de ces classes lors de 'enrichissement, a
I'exception des geénes impliqués dans la synthese du ribosome. L’expression de 21 genes
augmente dont 4 genes impliqués dans le métabolisme des sucres (GPH1, GSY1, PGM2, GLK1),
6 genes impliqués dans la réponse cellulaire au stress (dont GAD1 et GPX2 : réponse au stress
oxydatif, HSP26 : réponse générale au stress, HOR7 et GLKI1 : réponse au stress osmotique) et
un gene impliqué dans le cycle de Krebs (CIT2). L’expression de 53 genes diminue dont 22
genes impliqués dans la synthése du ribosome, 5 geénes impliqués dans le métabolisme des lipides
(OLE1, IZH4, FAA4, IZH1 et en particulier FAS32 codant pour une enzyme désaturase
catalysant la formation d’acides gras non saturés) et le géne ALDG codant pour I'acétaldéhyde
déshydrogénase.

Lapplication du stress CO, a une culture continue de S. cerevisiae en culture continue provoque
peu de changements dans les profils d’expression génétique quel que soit le métabolisme mis en
ceuvre (fermentaire, oxydo-fermentaire ou oxydatif) (Aguilera et al., 2005b). Un changement
d’expression est ainsi observé pour 1.10 % des genes en métabolisme oxydatif contre 0.35 % en
métabolisme fermentaire et 0.36 % en métabolisme oxydo-fermentaire. Ces résultats confirment
que le métabolisme oxydatif pur est le plus sensible au CO, comme remarqué lors de I'analyse
macroscopique (chapitre 1.3.2). En métabolisme oxydatif il est observé une augmentation
significative de I'expression de 4 geénes codant pour des protéines impliquées dans le processus
mitochondrial de phosphorylation oxydative (COX11P, COX17P, COX18P codant pour la

cytochrome c oxydase; ATP11 codant pour ATP synthétase) et de geénes codant pour des
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protéines impliquées dans des voies métaboliques faisant intervenir le CO, (PCK1 codant pour la
Phosphoenolpyruvate carboxykinase; PYC1 codant pour la Pyruvate carboxylase; AR0O10 codant
pour une protéine impliquée dans la voie de synthese de la phénylalanine). En revanche une
diminution de Pexpression du géne NCE103, pouvant coder pour une enzyme Anhydrase
carbonique, est observée. Seuls 8 génes ont une expression qui change significativement en cas
d’enrichissement dans les deux conditions aérobies (IMD1, YARO075W, COS12, MHT1, DIP5,
KNHI1, OYE3, NCE103 et YJLLO37W). Parmi ces 8 genes seul NCE103 code pour une enzyme
dont I'activité peut étre reliée au CO,,.

La comparaison des résultats de transcriptomique obtenus pour un stress équivalent
concentration en CO, dissous de 23.7 mM ) dans une culture continue (Aguilera et al., 2005b) et
une culture batch (Nagahisa et al., 2005) de . cerevisiae en métabolisme oxydo-fermentaire ne
révele aucun point commun dans les profils d’expression génétique obtenus. I’empreinte du CO,
sur le transcriptome de la levure semble donc dépendre fortement des conditions de mise en
ceuvre de la culture. Les résultats de génomique fonctionnelle les plus saillants ont été mis en
évidence par Aguilera pour un enrichissement en CO, en culture continue limité en carbone de S.
cerevisiae (Aguilera et al., 2005b). 11 faut toutefois remarquer que 'augmentation de lactivité de la
chaine respiratoire et du cycle de Krebs pouvait étre déduite de I'augmentation des vitesses
spécifiques de respiration. L’analyse transcriptomique, lourde en termes d’investissement
expérimental, ne semble donc pas apporter d’informations pertinentes par rapport a une analyse
cinétique macroscopique.

Le croisement des résultats de transcriptomique obtenus pour un stress CO, (concentration en
CO, dissous de 23.7 mM ) appliqué sur des cultures continues (Aguilera et al., 2005b) et
discontinue (Nagahisa et al., 2005) de la levure S. cerevisiae avec les profils d’expression génique
obtenus par qRT-PCR lors de lapplication d’un stress CO, (concentration en CO, dissous
maximal de 7.53 mM ) dans des cultures batch d’E. c/i (Baez, 2009) pourrait faire émerger une
empreinte génétique de l'action du CO, sur les micro-organismes. Une similarité frappante est
remarquée dans 'augmentation de I'expression des genes peka et PCK1 codant pour 'enzyme
phosphoenol pyruvate kinase chez E. coli et S.cerevisiae (culture continue aérobie limitée en
carbone). De plus, on observe une contradiction entre la diminution de I'expression des genes
tdea, suceA et suceB codant pour des enzymes du cycle de Krebs en cas d’enrichissement CO, chez
E. coli et ’augmentation de I'expression de génes codant pour des protéines impliquées dans le
processus de phosphorylation oxydative obtenue en cas d’enrichissement CO, chez S. cerevisiae

(Aguilera et al., 2005b). I faut toutefois noter que pour la levure cette augmentation est
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confirmée par 'augmentation des vitesses spécifiques de respiration, qui n’est pas rapportée pour
les cultures d’E. co/i. Enfin, il est possible de voir une similitude entre 'augmentation de
Pexpression des genes impliqués dans les voies de résistance aux stress (oxydatif ou osmotique)
obtenue en culture discontinue de S. cerevisiae (Nagahisa et al., 2005) et Paugmentation des génes
codant pour des protéines impliquées dans la résistance a un stress acide obtenue en culture batch
d’E. coli (Baez, 2009).

Ces études de génomique fonctionnelle confirment que le CO, est donc un facteur de stress quel
que soit le micro-organisme traité, mais ne permettent pas de mettre en évidence un vecteur

d’action de ce stress.

1.3.3 Mécanismes d’action du dioxyde de carbone
Leffet inhibiteur du dioxyde de carbone sur la physiologie de nombreux micro-organismes a été
observé. Cet effet est méme utilisé a I’échelle industrielle comme agent d’inactivation de
microorganismes dans les denrées alimentaires via la technique H.P.C.D (High Pressure Carbon
Dioxide) (Garcia-Gonzalez et al., 2007; Zhang et al., 2006). Pour autant la mécanistique de cet
effet inhibiteur est encore mal connue et les effets observés du CO, pourraient résulter de action

séparée ou simultanée de plusieurs mécanismes.

1.3.3.1 Action sur le pH intracellulaire

Les équilibres dynamiques du systeme C.I.T (Carbone Inorganique Total) en phase liquide et en
phase biomasse impliquent des protons (chapitre 1.3.4). Une augmentation de la concentration en
CO, dans un milieu de culture peut donc avoir un impact sur la valeur du pH intracellulaire.
Plusieurs auteurs mentionnent comme probable un impact du CO, sur le pH intracellulaire dans
le cas de cultures cellulaires (Aboka et al., 2012; Aguilera et al., 2005b; Baez et al., 2009;
Biumchen et al., 2007; Dixon and Kell, 1989; Den Hollander et al., 1981; Kresnowati et al.,
2008a; Mashego, 2005b; McIntyre and McNeil, 1997a; Mclntyre and McNeil, 1997b; Mclntyre
and McNeil, 1997c; Mclntyre and McNeil, 1998; Orij et al.,, 2011; Orxij et al., 2012; Shen et al.,
2004). De méme cet effet est aussi mentionné dans le cas de I'utilisation du CO, comme agent
d’inactivation en H.P.C.D (Garcia-Gonzalez et al., 2007; Zhang et al., 2006). Cette hypothese est
cependant rarement discutée de facon quantitative et/ou prouvée de facon expérimentale.

II a été démontré par utilisation de sondes fluorescentes que I'exposition de cellules de Bacillus
subtilis a de fortes pressions en CO, similaires a celles rencontrées lors de traitement H.P.C.D

conduit a une réduction du pH intracellulaire de 3.20 (55 bars, 30°C, 5 min soit 1.647 M) a 3.09
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(300 bars, 25°C, 5min) (Spilimbergo et al., 2005). Des résultats similaires ont été observés pour
Listeria monocytogenes pour un traitement a 6.8 MPa de CO, sous 25°C (soit 0.9 M) (Spilimbergo et
al., 2010). L’utilisation d’'une sonde pHluorine (Orij et al, 2009) a récemment permis de
démontrer qu’un traitement H.P.C.D modeste (0.5 MPa et 25°C soit 131 mM) pouvait diminuer
le pH intracellulaire de S. cerevisiae de 7.0 a 5.8 (Giulitti et al., 2011). Il faut toutefois remarquer
que ces résultats ont été obtenus i) pour des concentrations en CO, tres supérieures a celles
rencontrées en conditions de culture microbienne ii) en utilisant des suspensions cellulaires donc
dans des conditions imparfaitement controlées (notamment alimentation substrat, pH,
concentration en CO, en phase liquide) et sans quantification d’autres réponses physiologiques
des microorganismes (excepté le pH intracellulaire). Seule une étude rapporte la mesure du pH
intracellulaire de cellules de mammiféres CHO par utilisation de sondes fluorescentes dans des
conditions réelles de cultures (Jockwer et al., 2007). Une augmentation de la concentration en
CO, dissous de 0.8 mM a 6.2 mM en culture continue provoquerait une augmentation du pH
intracellulaire de 7.0 a 7.2. Il faut toutefois remarquer que la précision de la méthode de
détermination du pH intracellulaire n’est pas fournie par les auteurs et que le protocole
expérimental est peu clair. Enfin la contribution de la production de dioxyde de carbone sur la
diminution transitoire du pH intracellulaire observée suite a un ajout pulsé de glucose en culture
continue de . cerevisiae a été évaluée de facon quantitative et jugée faible par rapport a la
contribution de la production d’acétate (Kresnowati et al.,, 2008a). Cette revue de la littérature
montre donc un manque de données quantitatives sur 'impact du dioxyde de carbone sur le pH
intracellulaire des microorganismes dans la gamme de concentrations rencontrées en cultures
microbiennes (0-30 mM).

Pour faire face a cette apport de protons la levure dispose de plusieurs mécanismes de régulation
du pH intracellulaire a savoir le pouvoir tampon, les pompes a protons Pmalp et V-ATPase,
I'utilisation de flux de cations. Le role des pompes Pmalp dans le maintien de ’homéostasie du
pH intracellulaire lors d’un stress CO, est démontré par le fait qu'une souche dont l'activité des
pompes H'/ATPase membranaires est inhibée par le vanadate montre une sensibilité accrue a un
traitement de type H.P.C.D (Watanabe et al., 2005). De méme des études d’H.P.C.D réalisées sur
des souches présentant une activité réduite des pompes vacuolaires a protons ont confirmé le role
de ces pompes dans la séquestration de protons dans les vacuoles lors d’un stress CO, (Abe and
Horikoshi, 1998; Watanabe et al., 2005). Aucune donnée n’est cependant disponible sur le role

des pompes Pmalp et V-ATPases lors d’un stress CO, en conditions de culture.
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L’expulsion de protons par les pompes membranaires ou leur séquestration dans la vacuole crée
un déséquilibre du potentiel de charge membranaire AW dans la mesure ou les ions
hydrogénocarbonates ne peuvent traverser la membrane plasmique et s’accumulent dans la
cellule. Ce déséquilibre peut étre compensé par une entrée de cations. L’accumulation de
potassium suite a un stress CO, a ainsi déja été démontré expérimentalement (Pefia, 1975; Ryan
et al., 1971; Ryan et al., 1972). Cet influx de potassium conduirait cependant a une augmentation
de la pression osmotique intracellulaire. I’absence de transporteurs des ions
hydrogénocarbonates empéche Pextrusion active de ces anions comme c’est le cas pour les

transporteurs Pdr12p ou Tpo2p / Tpo3p dans le cas d’un stress acide.

1.3.3.2 Action sur la membrane plasmique

Plusieurs auteurs mentionnent un effet du CO, ou des ions hydrogénocarbonates sur la
membrane plasmique (Castelli et al., 1969; Garcia-Gonzalez et al., 2007; Isenschmid, 1995; Jones
and Greenfield, 1982; Sears, 1961).

Le CO, est une molécule apolaire et peut diffuser a travers la membrane plasmique et se
dissoudre dans la double couche phospholipidique. Le coefficient de partition eau / octanol
(Equation 24) est généralement considéré comme indicatif de la solubilité d’une molécule dans les
membranes plasmiques (Abbott et al., 2007). Ce coefficient est de 1.3 pour le CO, qui signifie
que la concentration du CO, dans octanol est 20 fois plus importante que sa concentration dans
I'eau. De méme le coefficient de partition du CO, dans un liposome est de 0.95 a 25°C et I'ajout
de cholestérol diminue cette valeur a 0.71 (Simon and Gutknecht, 1980). La forte solubilité du
CO, dans une membrane modele constituée de phosphatidyléthanol et de phosphatidylglycérol a
été confirmée par (Spilimbergo et al., 2002). La présence du CO, dans la membrane plasmique
provoque des changements dans la fluidité de la membrane ce qui a des conséquences sur
I'ensemble des fonctions cellulaires assurées par la membrane : compartimentation vis-a-vis du
milieu extérieur, augmentation de la perméabilité de la membrane et donc sur les mécanismes de
diffusion passive, impact sur les perméases et donc sur les mécanismes de diffusion facilitée,
impact sur la division cellulaire (Isenschmid, 1995; Jones and Greenfield, 1982). Cet effet est
connu sous le nom d’effet anesthésiant et est peu documenté pour le CO, (Garcia-Gonzalez et
al., 2007; Jones and Greenfield, 1982). L’action du CO, a également été associée a une
modification de la composition de la membrane plasmique de S. cerevisiae, notamment a une
augmentation de la teneur en lipides et a une augmentation du ratio d’acides gras insaturés par

rapport aux acides gras saturés (Castelli et al., 1969). 1l faut néanmoins rester prudent avec cette
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¢tude étant donné les ambiguités du protocole expérimental sur 'estimation des concentrations
du CO, et d’hydrogénocarbonates.

11 semble néanmoins que le CO, augmente la perméabilité de la membrane plasmique de cellules
de plantes pour l'eau, ce qui est contraire a 'action des molécules anesthésiantes qui diminue
cette perméabilité (Jones and Greenfield, 1982). Aucune donnée n’est cependant disponible a ce
sujet pour S. cerevisiae.

Enfin les ions hydrogénocarbonates pourraient avoir une action séparée sur la face externe de la
membrane plasmique en diminuant la tension superficielle, en augmentant I’hydratation et en
modifiant Iarrangement lipidique (Sears, 1961). Il a également été suggéré que les ions

hydrogénocarbonates puissent interagir avec les charges positives de la face externe de la

membrane plasmique et modifient le potentiel de charge membranaire AW (Jones and Greenfield,
1982).

L’action du CO, sur la membrane plasmique ne semble toutefois pas déterminante dans effet
inhibiteur du CO, dans le mesure ou il devrait étre observé de fagon équivalente tant en
anaérobiose qu’en aérobiose comme c’est le cas pour les acides faibles (Abbott et al., 2007;
Verduyn, 1992). Or la comparaison de I'action du CO, en anaérobiose et en aérobiose montre
que Peffet du CO, est plus marqué a concentration équivalente en anaérobiose (Aguilera et al.,
2005b; Kuriyama et al., 1993). De plus une étude de transcriptomique réalisée lors d’un
enrichissement en CO, ne montre pas de changement de 'expression de génes impliqués dans le
remodelage de la membrane plasmique (SPI1 et OLE1 notamment) (Aguilera et al., 2005b).

Iaction du CO, sur la membrane semble donc faible.

1.3.3.3 Action sur la synthése ou I’activité d’enzymes

Des concentrations élevées en CO, ou ions hydrogénocarbonates peuvent affecter lactivité
d’enzymes catalysant des réactions impliquées dans le catabolisme énergétique de . cerevisiae
(Jones and Greenfield, 1982). Il a ainsi été rapporté qu’une concentration en ions
hydrogénocarbonates de 100 mM réduisait lactivité de Penzyme isocitrate déshydrogénase
impliqué dans le cycle de Krebs de 60%. De méme, lactivité de I'enzyme Pyruvate kinase,
impliquée dans la catalyse d’une voie anaplérotique, est diminuée de 70% pour une concentration
en ions hydrogénocarbonates de 70 mM.

Un effet inhibiteur des ions hydrogénocarbonates sur l'action du complexe enzymatique
F1FOATPase impliqué dans la syntheése d’ATP au niveau de la chaine respiratoire a été décrit

pour des mitochondries de cceur de beeut (Lodeyro et al., 2001).
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1.3.3.4 Effet d’action de masse

Le CO, et les ions hydrogénocarbonates sont impliqués en tant que produit ou substrat dans de
nombreuses réactions du métabolisme cellulaire. Par conséquent les concentrations de ces
composés ont un impact direct sur 'équilibre de ces réactions par loi d’action de masse. Il est
cependant difficile d’estimer le statut thermodynamique d’une réaction in vivo (sens de la
réaction, état d’équilibre ou non et réversibilité (Canelas et al., 2011)) et donc d’estimer I'impact
qu’une modification de la concentration en CO, et les ions hydrogénocarbonates peut avoir sur
Ccc statut.

L’hypothese la plus courante est de considérer que les réactions sont a équilibre et de calculer la
variation d’énergie libre de Gibbs d’une réaction induite par un changement de la concentration
en CO, ou en ions hydrogénocarbonates (Jones and Greenfield, 1982). Ainsi, la variation
d’énergie libre de Gibbs de la réaction anaplérotique catalysée par la pyruvate kinase en cas
d’enrichissement CO, a été quantifié a partir d’'une estimation de la constante d’équilibre de cette
réaction (Goldberg et al., 2004; Otero Romero, 2009).

Le calcul des ratios d’action de masse des réactions impliquées dans la glycolyse et le cycle de
Krebs a partir des mesures des concentrations de métabolites intracellulaires a été proposé par
(Mashego, 20052). Les données sont toutefois bruitées et il apparait difficile d’interpréter

I’évolution de ces ratios suite a un incrément de la concentration en CO, dissous.

1.3 Transfert interphasiques du dioxyde de carbone en bioréacteur

1.3.2  Solubilité du dioxyde de carbone et de Poxygéne

* Loide Henry
Le dioxyde de carbone et I'oxygene sont des composés peu solubles en phase liquide. La loi
d’équilibre thermodynamique a Pinterface a liquide/ gaz est donc la loi de Henty (Equation 6
pour le dioxyde de carbone, Equation 7 pour I'oxygene). L'impact de la température et de la

composition du milieu sur les coefficients de Henry sont présentés dans I’Annexe 1.
Xeo, = Heo,-PCO, ¢ Equation 6

Avec X,  Concentration en dioxyde de carbone dissous (mole.m™)

Hco, Coefficient de Henry du dioxyde de carbone (mole.m™.Pa")
pCO, Pression partielle en dioxyde de carbone dans la phase gaz (Pa)
on =H 0," pOZ’G Equation 7

70



Chapitre 1. Etat de Part.

Avec X, Concentration en oxygéne dans la phase liquide (mole.m)

Ho,  Coefficient de Henry de Poxygéne (mole.m™.Pa’)
pO,  Pression partielle en dioxyde de carbone dans la phase gaz (Pa)

1.3.3 Equilibres dynamiques du CO, en phase liquide
En phase liquide le dioxyde de carbone est impliqué dans des équilibres chimiques avec I'acide
carbonique, les ions hydrogénocarbonates et les ions carbonates.

* Réaction d’hydratation du dioxyde de carbone
Les réactions impliquant le dioxyde de carbone, I'acide carbonique et I'ion hydrogénocarbonate

sont classiquement représentés selon un schéma triangulaire (Figure 8) (Eigen et al., 1961).

K2
COyaq) +H0 == H,CO3

HCO5 + H*

Figure 8. Réaction d'hydratation du dioxyde de carbone. Extrait de (Schulz et al., 2000).

Les constantes cinétiques K, et K’ sont exprimées en s et m’.mole’.s” respectivement. A 25°C

1

la valeur des constantes K,; et k; est de 3.7x10% s” et de 2.6x10" m’.mole’.s” respectivement

(Schulz et al., 2000).

Les valeurs des constantes cinétiques k., et k , 2 25°C rapportées dans la littérature sont 0.03 s et
20 s (Onken and Liefke, 1989), 2.5%10° s et 0.93 s (Jones and Greenfield, 1982), 0.0275 s et
80 s' (Mils et Urey 1926), 0.0375 s et 13.7 s (Gibbons and Edsall, 1963). La réaction
d’hydratation du dioxyde de carbone est donc lente par rapport a la réaction de déshydratation de
'acide carbonique menant a la production de dioxyde de carbone dissous.

La constante d’équilibre de la réaction d’hydratation du CO, K, (adimensionnel) calculée a partir
du ratio des constantes cinétiques k,, et k, est faible (IK,< 2.7 x10°) ce qui confirmé par la
littérature. Le ratio entre la concentration d’acide carbonique et la concentration a I’équilibre est
donc faible et on peut considérer que la concentration de l'acide carbonique a I’équilibre est
négligeable.

Les constantes cinétiques k., , et k; a 25°C sont 5x10" m’.mole”.s" et 10" s (Gibbons and Edsall,

1963). L’équilibre entre I'acide carbonique et I'ion hydrogénocarbonate est donc quasi-instantané
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et cette réaction peut étre considérée a I’équilibre (Johnson, 1982). La constante d’équilibre

K005 correspondante est de Pordre de 2.61x10* mole.m™ et correspond 4 la constante réelle de
dissociation de 'acide carbonique (Gibbons and Edsall, 1963; Kresnowati et al., 2008a).
Ce schéma triangulaire est donc regroupé en une réaction globale d’hydratation (Equation 8)

(Johnson, 1982).

k+1 )

CO,, +H 0, H™+HCO, Equation 8

kg

Les constantes cinétiques k,, (en s”) et k, (en m’.mole".s") sont définies par 'Equation 9 et

I'Equation 10.

k,,=k,+k,, Equation 9
* k
k, =k +—2 Equation 10
Khacos

Le rapport des constantes cinétiques k., et k| correspond a la constante apparente d’équilibre K,

(mole.m”) (Equation 11). Cette constante K; correspond au produit des constantes K, et Kypcos-

xH+.xHCO:; R
Ky =——" Equation 11
Xco,
Pour des pH alcalins la réaction de formation d’hydrogénocarbonates par hydroxylation du

dioxyde de carbone dissous doit étre considérée (Gibbons and Edsall, 1963).

k+4 )

k
4

CO,, +OH" HCO, Equation 12

La réaction d’hydratation du dioxyde de carbone est alors décrite par ’Equation 13.

k++1 )

ko4

Coz,| +H ,CO, H™ + HCO, Equation 13

Les constantes cinétiques k,,, (en s') et k , (en m’.mole.s™) sont définies par ’Equation 14 et
I’Equation 15.
ko 1=k q.xy++k_,
kyy1= ki1 +kig-Xon- Equation 14
ko _1=k_q1.xg+ +k_, Equation 15
L’influence de la composition du milieu sur les constantes d’équilibre est décrite dans 'annexe 2.
Les temps de relaxation des phénomenes biologiques étudiés étant plus importants que les temps

de relaxation des réactions chimiques impliquées dans la réaction d’hydratation du CO, (Figure
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8), 1l est raisonnable de considérer que ces réactions sont a I’état d’équilibre et que ’Equation 13

permet d’en faire une description globale.

* Réaction de formation de carbonates
Les ions hydrogénocarbonates sont impliqués dans une réaction d’équilibre chimique avec les
ions carbonates. Les constantes cinétiques k5 et k a 25°C sont 17.66 s et 5.0x10" m’.mole.s™
(Schulz et al., 2000). Le rapport des constantes cinétiques k,, et k; correspond a la seconde

constante appatente d’équilibre K, (mole.m”) (Equation 17).

k+5 )

HCO, H"+CO; Equation 16
kK s
XH+. xCOZ—
K, = —— Equation 17
XHCOZ

* Prédominance des formes
Le carbone inorganique total (CIT) est défini comme la somme des concentrations du dioxyde de
carbone dissous en phase liquide, des ions hydrogénocarbonates et des ions carbonates (Equation
18).
Xerr = Xco, + Xpco: + Xcor Equation 18
La répartition des formes entre les différentes especes du systeme CIT dépend de la valeur du pH
et des constantes d’équilibre. Les fractions en dioxyde de carbone, en ions hydrogénocarbonates

et en ions carbonates sont alors exprimées par I’Equation 19, 'Equation 20 et 'Equation 21

respectivement.
1OPK1—PH )
f(CO,) = 1075 s 12107 7 Equation 19
_ 1 )
f(HCO;) = 107 114107 7% Equation 20
lopH*pKz
f (Coaz )= Equation 21

10PPH 4 1410P P

Les fractions des especes du systeme dioxyde de carbone sont représentées en fonction du pH
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Figure 9. Prédominance des especes du systéme dioxyde de carbone en fonction du pH dans l'eau et dans un milieu

salin (S = 20 PSU, salinité comparable a un mout de fermentation).

Pour chacune des deux réactions globales du systeme CIT (Equation 8 et Equation 16) la
répartition des formes des especes impliquées est donc fonction du pH et de la valeur de la

constante d’équilibre selon la relation d’Hendersson-Hasselbach (Equation 22 et Equation 23).

x —_
log ( ;CO3> = pH — pK, Equation 22
co,
lo Teoi™) _ - i
g = pH — pK, Equation 23
Xco,

1.3.4 ‘Transfert biomasse / liquide

Les différentes especes du systeme CIT traversent la membrane plasmique par un mécanisme de
diffusion (Jones and Greenfield, 1982). Lorsque la concentration intracellulaire en CO, est élevée
il semble que la nucléation de bulles de CO, pur puisse se produire au sein de la phase biomasse
(Swart et al., 2012). Le coefficient de perméabilité du dioxyde de carbone a travers la membrane

plasmique est plus élevé que le coefficient de diffusion des ions hydrogénocarbonates et

carbonates :F’C'v'02 = 0.35 x10”° m.s" (Gutknecht et al., 1977) et PHN(liog = 10" m.s' a 25°C (Jones

and Greenfield, 1982). Il est donc courant dans la littérature de supposer que le dioxyde de
carbone est la seule espece du systeme CIT a diffuser a travers la membrane plasmique et donc a

réaliser ’échange de CIT entre la phase biomasse et la phase liquide (Jones and Greenfield, 1982;
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Kresnowati et al., 2008a). Cette hypothese a été validée expérimentalement (Gutknecht et al.,
1977).

La solubilité du dioxyde de carbone dans les membranes biologiques peut étre approximée par le
coefficient de partition octanol / eau comme cela est couramment supposé pour les acides faibles

(Abbott et al., 2007).

—[COZ]OC tanol j Equation 24

logP =lo
g octanol/eau g( [COZ]

eau

Ce coefficient log P est de 1.3 (Simon and Gutknecht, 1980) ce qui signifie que le

octanol / cau
dioxyde de carbone a une solubilit¢é membranaire plus élevée que des acides faibles lipophiles
comme l'acide acétique (-0.31) et l'acide propionique (0.33) mais plus faible que celle d’acides
faibles fortement solubles dans la membrane plasmique comme I'acide sorbique (1.33) et surtout
'acide benzoique (1.87) (Abbott et al., 2007).

Dans la phase liquide et la phase biomasse le dioxyde de carbone est impliqué dans les réactions
d’équilibres chimiques avec les ions hydrogénocarbonate et carbonate. Ces équilibres sont soumis
aux lois d’Hendersson-Hasselbach (Equation 22 et Equation 23). En conditions de culture de
levure le pH du milieu exocellulaire est mesuré et régulé a des valeurs inférieurs a 7 alors que le
pH cytosolique est régulé a des valeurs proches de 6.5-7 pour la levure S. cerevisiae (Faure, 2005;
Kresnowati et al., 2007; Orij, 2010). II est alors possible de calculer un facteur d’accumulation du
CIT dans la phase biomasse par rapport a la phase liquide (Equation 25). En régime permanent
les concentrations en CO, dissous dans la phase biomasse et dans la phase liquide sont identiques
et Péquation peut alors étre simplifiée (Equation 26). Le facteur d’accumulation F dépend
uniquement de la valeur du pH intracellulaire, du pH exocellulaire et des constantes d’équilibre ; il
est indépendant de la valeur de la concentration en CO, dissous dans la phase biomasse et la
phase liquide. Si la valeur du pH exocellulaire est inférieure a celle du pH intracellulaire alors la

valeur du facteur F est supérieure a 'unité.

X

CIT intracellulaire .
R Equatlon 25
XClT exocellulaire
Xco2 int racellulaire x( +10 pH intra—pK; +102>< pH intra—pK; - pK, )
. Equation 26

Xeo ' ><(:I__’_lopHexo—pK1 _I_:Lozpoexo—pKl—pK2 )
2 extracellulaire

En considérant ces hypotheses il est possible de calculer qu’une concentration en CO, dans la
phase liquide de 2.99 mM (concentration a I’équilibre avec une phase gaz contenant 10% de CO,
a 30°C sous une pression de 101325 Pa dans I’eau) correspondrait a une concentration identique

en CO, intracellulaire et a une concentration intracellulaire en CIT de 13.13 mM. Si une salinité
75



Chapitre 1. Etat de Part.

de 20 g.I.! est considérée pour la phase liquide et la phase biomasse alors la concentration en
CO, dans la phase liquide et dans la phase biomasse est de 2.71 mM (concentration a I’équilibre
avec une phase gaz contenant 10% de CO, a 30°C sous une pression de 101325 Pa dans le milieu
salin) et la concentration intracellulaire en CIT serait de 16.76 mM.

Dans le cas d’une production de CO, par le micro-organisme un gradient de concentration entre
la phase biomasse et la phase liquide est nécessaire pour le processus de diffusion du CO,. Le flux
de diffusion du dioxyde de carbone a travers la membrane plasmique peut étre calculé a partir de
la perméabilité de ce composé (Kresnowati et al., 2008a). La concentration intracellulaire en
dioxyde de carbone peut donc étre recalculée si la concentration en CO, dans la phase liquide est

connue.

1.3.5 Nucléation
La nucléation est définie comme I'ensemble des procédés menant a la formation de bulles de gaz
au sein d’une phase liquide (Jones et al., 1999). La nucléation est un mécanisme possible de
transfert du dioxyde de carbone de la phase liquide a la phase gaz. I.a nucléation de bulles de CO,
est liée a la sursaturation de la phase liquide en dioxyde de carbone dissous (Voisin, 2005). Dans
le cas de cultures microbiennes aérobies la probabilité d’occurrence de mécanismes de nucléation

est infime. Les calculs sont détaillés dans ’annexe 3.

1.3.6 Transfert liquide / gaz
1.3.6.1 Cas général
La densité molaire du flux d’'un composé A est exprimée par la premicre loi de Fick (Equation

27).

N oX
N, = —DA.a—A Equation 27
/A
Avec N, Densité de flux du composé A (mole.m™.s™")
D Coefficient de diffusion dans la phase liquide (m?.s™)
X, Concentration du composé A dans la phase liquide (mole.m™)

L’établissement d’un bilan de matiere sur un volume de liquide permet alors d’obtenir I’équation

de continuité (Equation 28).

X oL
_atA =-V.N, +r1, Equation 28
Avec Terme de réaction (mole.m™.s™)

En régime permanent, en ’'absence de réaction et en considérant un transfert monodimensionnel

selon un axe z "Equation 28 est équivalente a 'Equation 29. La densité de flux de maticre du
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composé A serait alors constante selon 'axe z. Dans ce cas la concentration du composé A

évolue de facon linéaire en fonction de la distance .

aNA:O
0z

Le transfert d'un composé entre une phase gaz et une phase liquide est classiquement modélisé

Equation 29

selon le modele du double film de Lewis et Whitman (Figure 10). Ce mode¢le repose sur les
hypothéses suivantes :
- les concentrations x et y sont homogenes sur 'ensemble de la phase liquide et de la phase
gaz.
- Existence d’un film liquide et d’un film gaz de part et d’autre de l'interface liquide / gaz :
couche limite
- Le régime d’écoulement dans la couche limite et le transfert de matiere est conduit par un
mécanisme de diffusion et non de transport
- Alinterface gaz / liquide il y a un équilibre entre le potentiel chimique d’un composé en
phase liquide et le potentiel chimique de ce composé en phase gaz décrit par la loi de Henry

(Equation 30).

X, = RTH .y} Equation 30
Avec x, Concentration du composé A a l'interface (mole.m”)
VA Concentration du composé A a linterface (mole.m™)
H, Coefficient de Henry pour le composé A (mole.m”.Pa’")
R Constante des gaz parfaits (J.mole™. K™

T Température (K)

Phase gazeuse Phase Liquide

Ya X*

Y
y* XA

> A

Figure 10. Interface gaz / liquide selon le modéle du double film.

De fagon pragmatique on introduit la notion de conductance de transfert afin d’exprimer que la
densité de flux a I'interface est égal au produit des différences de concentration du composé entre

le cceur de la phase liquide et Iinterface et d’un coefficient propre a la nature de la phase. Il y a
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conservation de la matiere a linterface gaz / liquide et donc la densité de flux dans le film gazeux

est égale a la densité de flux dans le film liquide (Equation 31).

Ny =Ks(Ya—Ya) =K (Xx —X,) Equation 31

Avec N,  Densité de flux (mole.m”.s™)

Va Concentration du composé A au sein de la phase gazeuse (mole.m”)

Vs Concentration du composé A 2 linterface (mole.m™)

kg Conductance de transfert au sein de la couche limite gazeuse (m.s™)

X\ Concentration du composé A dans la phase liquide (mole.m)

X, Concentration du composé A a Iinterface (mole.m™)

k. Conductance de transfert au sein de la couche limite liquide (m.s™)

I’Equation 31 provient de I'intégration de 'Equation 27 sur le film gazeux et sur le film liquide
avec comme conditions limites les valeurs des concentrations a l'interface et dans le cceur de la
phase gaz et de la phase liquide. Il est donc possible d’exprimer le coefficient de transfert k; dans
le film gazeux par PEquation 32 et le coefficient de transfert k; dans le film liquide par 'Equation

33.

DG

ke = =2 Equation 32
e
D L

k, =—2% Equation 33
o

Avec 9 Epaisseur de la couche limite gazeuse (m)
dg Epaisseur de la couche limite liquide (m)

Les concentrations a l'interface sont cependant difficiles 2 mesurer. On introduit donc la notion
de conductance globale de transfert pour exprimer que la densité de flux est égale au produit du
potentiel de transfert exprimé par rapport a la phase liquide ou a la phase gazeuse et dun
coefficient propre a la nature de la phase.

Ny =Ko (Ya—Ya) = K (X = %,) Equation 34

Avec K Conductance globale de transfert définie par rapport a la phase gazeuse (m.s™)
K, Conductance globale de transfert définie par rapport a la phase liquide (m.s™)

Xy Concentration du composé A a linterface en équilibre avec la phase gazeuse
(mole.m”)

Va Concentration du composé A a linterface en équilibre avec la phase gazeuse
(mole.m”)

II est alors possible de définir les conductances globales de transfert par rapport a la phase
gazeuse (Equation 35) et par rapport a la phase liquide (Equation 36). L’inverse de la
conductance globale de transfert est alors défini comme une résistance globale au transfert égale a

wevrésistance au transfert localisée dans le film gazeux est souvent négligée en raison de la faible
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solubilité des composés étudiés. La conductance globale de transfert peut donc étre approximée

par la conductance de transfert dans le film liquide.

1 1 1
v -U T Equation 35
Ke ke HLk,
1 1 H
——== +h Equation 36
K. ko k.

L’aire interfaciale des contacteurs gaz-liquide est difficile a déterminer et il est alors impossible
d’étudier le transfert d'un composé entre la phase gaz a la phase liquide en utilisant la densité de
flux de transfert (Equation 34). Il est donc courant de considérer le flux volumique de transfert
de la phase gaz a la phase liquide (Equation 37) correspondant a I'intégration de ’Equation 34 sur
l'aire interfaciale du contacteur considéré. Le flux volumique de transfert correspond alors au
produit d’un coefficient K;a caractérisant la dynamique du potentiel de transfert et de la
différence de concentrations du composé considéré entre la phase gaz et la phase liquide
caractérisant le potentiel de transfert.
D, =K, xax(X, —X,) Equation 37

Avec @, Flux volumique de transfert entre la phase gaz et la phase liquide (mole.m™.s™)
K,a  Coefficient volumique de transfert (s")

1.3.6.2 Facteurs influengant le K; a
En réacteur agité aéré le coefficient de transfert KK, a dépend :

- dela géométrie du réacteur

- des propriétés physico-chimiques du mout (masse volumique, tension de surface,

viscosité, force ionique)

- des conditions opératoires (puissance dissipée, ventilation, température)

- dela présence éventuelle d’une accélération du transfert par voie chimique ou biologique
Le transfert d’oxygene de la phase gaz a la phase liquide a fait 'objet de nombreux travaux
contrairement au transfert liquide / gaz du CO,. En effet, la solubilité de 'oxygene est faible alors
que la vitesse de consommation d’oxygéne peut atteindre jusqu’a 0.6 mole.I.".h"" en conditions de
culture microbienne intensive (Fyferling et al., 2008). L’apport d’oxygene en phase liquide en
continu au cours d’une culture est donc nécessaire afin d’éviter une limitation par ce substrat.
De nombreuses corrélations empiriques ont été proposées pour le K;a O, en réacteur agité aéré.
Ces corrélations peuvent étre exprimées sous forme dimensionnelles ou adimensionnelles
(Garcia-Ochoa and Gomez, 2009).
Les corrélations adimensionnelles expriment le K;a en fonction de nombres sans dimensions.

Ces corrélations sont peu utilisées car des parameétres peuvent étre impliqués dans plusieurs
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termes de la corrélation avec des contributions contradictoires a la valeur du K;a: c’est par
exemple le cas de la viscosité dans les corrélations de (Gabelle, 2012; Yagi and Yoshida, 1975).
De plus certaines variables ne peuvent étre utilisées dans une démarche de scale-up basée sur une
valeur de K;a constante : c’est par exemple le cas de la vitesse d’agitation utilisée dans les
corrélations de Yagi et Yoshida (Gabelle, 2012). Les corrélations dimensionnelles sont données
sous la forme de I'Equation 38 et peuvent étre employées dans une démarche de changement

d’échelle (Gabelle, 2012).

K, a=cxe*xUs" Equation 38
Avec Kja  Coefficient volumique de transfert (s")
C Constante
e Puissance dissipée par unité de volume (W.m™)
Us Vitesse superficielle de ventilation (m.s™)

De nombreuses corrélations pour le calcul de K a en réacteur agité aéré sont rapportées dans la
littérature pour des milieux coalescents et non-coalescents (Tableau 8). Les corrélations
empiriques rapportés dans le Tableau 8 ont été établies pour des réacteurs multi-étagés agités par
des turbines Rushton, ce qui correspond a la configuration des réacteurs utilisés dans ce travail.
L’influence de la puissance dissipée sur le Kja en réacteur agité aéré est prépondérante sur
I'influence de la ventilation dans la mesure ou la valeur de I'exposant a est généralement
supérieure a la valeur de 'exposant b dans les corrélations empiriques définies dans le Tableau 8.
Pour une puissance dissipée et une vitesse superficielle de ventilation données les valeurs de K;a
calculées a partir de ces corrélations peuvent varier de fagon importante surtout pour les milieux
non-coalescents a forte puissance dissipée (Gogate et al., 2000). Ces variations proviennent
principalement des différences dans la géométrie des réacteurs et dans les méthodes
expérimentales utilisés pour le calcul des différentes corrélations (Gogate et al., 2000).

Les valeurs proposées par ces corrélations sont des valeurs globales de K;a sur 'ensemble du
réacteur. En réalité la valeur du coefficient volumique de transfert n’est pas uniforme sur
I'ensemble du volume du réacteur en raison de variations locales de la puissance dissipée et du
hold-up. Dans le cas de réacteurs multi-étagés des corrélations ont été développées pour les
étages individuels crées par la présence d’un mobile d’agitation a flux radial (Fujasova et al., 2007;
Moucha et al., 2012). La valeur du K, a atteint en réacteur agité aéré dépendrait non seulement de
la puissance dissipée mais aussi de la nature du ou des mobiles utilisés. Pour une puissance
dissipée identique une configuration a trois turbines Rushton donne des K;a supérieurs de 15%

aux K a obtenus par I'association d’une turbine Rushton et de deux autres mobiles (Moucha et

al., 2009).
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Les différentes corrélations proposées dans la littérature pour des réacteurs multi-étagés ont été
obtenues pour des puissances dissipées faibles : jusqu’a 7000 W.m” pour (Fujasova et al., 2007),
5000 W.m" pour (Moucha et al., 2009; Moucha et al., 2012), 6000 W.m" pour (Linek et al., 1996)
et 4000 W.m" pour (Labik et al., 2014).

Tableau 8. Corrélations empiriques pour le calcul de Kra Oz en réacteur agité aéré multi-turbines dans le cas de
fluides newtoniens.

Cotrélation Conditions Reference

Air - Eau (Van’t Riet, 1979)
K, a=0.02xe% xUs®® 0L <V, <26m’
Plusieurs configurations
réacteur/mobiles
K,a=0.0177x @098 » Ugo8e Air — Eau (Moucha et al., 2003)
4 turbines Rushton 6 pales
K, a=0.002xe"" xUs®? Ai3r - Milieu salin 20 L <V, < 2.6 (Van’t Riet, 1979)
m
Plusieurs configurations
réacteur/mobiles
K, a=0.000416x el uUs® Air - 0.3 M Na,SO, (Linek et al., 1994)
18L<V, <1.0m’
3 turbines Rushton 6 pales

1.3.6.3 Analyse de Pimpact de la puissance dissipée
L’influence prépondérante de la puissance dissipée sur les valeurs de K;a en réacteur agité aéré
peut étre décomposé en un impact sur le coefficient de transfert dans le film liquide k; et un

impact sur laire interfaciale a de la dispersion gaz / liquide.

1.3.6.3.1 Sur le coefficient de transfert dans le film liquide kl

L’impact des conditions opératoires sur la valeur de la conductance k; dans le film liquide peut
étre décrit par deux types de modeéles : les modeles d’Eddy et les modeles de glissement.

Les modeles de glissement supposent que le transfert de matiere a interface gaz / liquide dépend
de la rigidité de cette interface. En réacteur agité aéré la vitesse d’une bulle a une composante
radiale liée au mouvement du fluide et une composante axiale (slip velocity) qui est supposée
égale a la vitesse limite d’ascension avec une correction pour la turbulence (Alves et al., 2004). La
conductance dans le film liquide dépend alors du diametre de bulle et de la vitesse d’ascension
des bulles (Linek et al., 2008). Les bulles de faible taille (<2 mm) ou a l'interface contaminée par
des polluants sont considérées rigides et la valeur de k; est donnée par 'Equation 39. Pour les

bulles de taille plus importante la conductance en film liquide est donnée par ’'Equation 45.
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k, =0.6x {Ud—T X D% xv% Equation 39

Avec U, Vitesse limite (m.s")
Diametre de bulle (m)
Coefficient de diffusion (m2.s™")

. o, e, . 1
Viscosité cinématique (m?.s")

k_=113x /Ud—T « D2 Equation 40

Dans les modeles d’eddy le transfert a 'interface dépend de la taille des tourbillons du champ

< ge

d’écoulement turbulent. La taille de ces tourbillons est caractérisée par I’échelle de Kolmogorov
et est tres inférieure a la taille des bulles en réacteur agité aéré (Lamont and Scott, 1970). Ainsi
donc la conductance du film liquide n’est pas dépendante de la taille de bulle et peut étre calculée
par ’Equation 41 pour des bulles a l'interface rigide et par ’Equation 42 pour des bulles a

Pinterface mobile.

%
k. :Cx[ex‘/J xS¢ Equation 41
P
b7
k. :Cx[eva xS¢ 2 Equation 42
P

Avec  Sc Nombre de Schmidt (-)

1.3.6.3.2  Sur l’aire interfaciale / sur la dispersion gaz liquide

En réacteur agité aéré 'aire interfaciale est exprimé par ’Equation 43 (Garcia-Ochoa and Gomez,

2009).

6x¢ )
a= Equation 43
dg
Avec a aire interfaciale (rn])
€ Rétention gazeuse (-)

dg Diametre de bulle (m)

La puissance dissipée impacte l'aire interfaciale en changeant a la fois le diametre des bulles de la
dispersion gaz / liquide et la valeur de la rétention gazeuse.

Le diamétre des bulles de la dispersion gaz / liquide peut étre calculée 2 partir de considérations
théoriques ou mesuré. Le calcul du diameétre théorique de bulles en réacteur agité aéré se base sur
les travaux réalisés pour le calcul du diametre théorique de gouttes liquides (Hinze, 1955). Des
forces antagonistes s’exercent a linterface gaz / liquide: les forces de d’inertie liées au
mouvement du fluide tendant a casser la goutte et des forces de tension de surface qui résistent a

cette déformation (Parthasarathy et al.,, 1991). Le rapport de ces forces est caractérisé par le
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nombre de Weber. La bulle se rompt lorsqu’elle atteint un diameétre maximal correspondant a un

nombre de Weber critique (Equation 44).

v2dg™ .
We, = L Equation 44
o
Avec We, Nombre de Weber critique (adimensionnel)

p Masse volumique du liquide (kg.m™)
d,™  Diameétre maximale de bulle (m)

c Tension de surface (N.m™)
U Gradient de vitesse sur la distance dj (m?.s?)

La vitesse U de fluctuation du liquide s’exprime par I'Equation 45 en considérant que les forces a
lorigine de la rupture des bulles sont principalement dépendantes de la puissance dissipée
(Garcia-Ochoa and Gomez, 2004; Parthasarathy et al., 1991).
U =C,(ed, ) Equation 45
Avec U Gradient de vitesse sur la distance dg (m*s?)
Puissance dissipée (W.m")

e
dy Diametre de bulle (m)
Constante (-)

@)

Soit,
ar —c, o Equation 46
=V uation
B % .,DA q

Avec masse volumique de la phase liquide (kg.m™)

g tension superficielle de la phase liquide (N .m’")

e puissance dissipée par unité de volume (W.m”)

d,™  diamétre maximal d’une bulle (m)

C, : constante égale a (We/C,)*” (adimensionnel)

Dans le cas d’'un écoulement turbulent isotrope le nombre de Weber maximal est une constante
(Garcia-Ochoa and Gomez, 2004). 11 a été prouvé que dans le cas d’un écoulement a nombre de
Reynolds infini le nombre de Weber d’une bulle de gaz est compris entre 2.7 et 2.8 (Parthasarathy
et al,, 1991). Le diamétre maximal de bulle peut alors calculé a partir de I'Equation 46.

Cette approche théorique est cependant peu utilisée et des corrélations empiriques basées sur des
mesures directes de tailles de bulles en réacteur agité aéré ont été développées (Alves et al., 2002;
Parthasarathy et al., 1991). La mesure des tailles de bulles de gaz en réacteur agité peut étre
réalisée par des techniques invasives (sonde capillaire, sonde conductimétrique) ou par des
méthodes indirectes comme I’analyse d’images en paroi (Tableau 10). Les techniques de type CSP
(Capillary Suction Probe) sont principalement limitées par le diamétre du capillaire tandis ce que

les méthodes de type DI (Digital Imaging) sont limitées par la résolution de la caméra utilisée et
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par les méthodes algorithmiques d’identification des contours des bulles sur les images
(Laakkonen et al., 2005).

En réacteur agité aéré il existe une hétérogénéité des tailles de bulles qui peut étre présentée en
termes de diametres, de surface et de volume de bulle. Classiquement le diametre d,, et le
diametre dj, dit de Sauter sont utilisés pour caractériser une distribution de tailles de bulles en
réacteur. Ces diametres sont calculés a partir des données de mesures de tailles de bulles : les
tailles de bulles sont discrétisées en classes et le nombre de bulles mesuré pour chaque classe est
pris en compte (Equation 47). Le diamétre moyen de bulle d,, est directement proportionnel au
diamétre d,,,, (Fquation 46) (Alves et al., 2002) et correspond au diamétre de la bulle dont le ratio
volume / sutface est équivalent a celui de la distribution. Le diamétre d;, est donc différent du
diametre moyen arithmétique d,, qui correspond a la moyenne du diameétre de toutes les bulles
présentes dans la distribution (Equation 48). Ainsi on distingue les distributions de tailles de

bulles basées sur le nombre de bulles (parametre caractéristique d,) et les distributions de taille de

bulles basées sur le volume (parameétre caractéristique dj,) (Laakkonen et al., 2005)

Ay =5 Equation 47

- .l
niLai
Z d Equation 48
tyy ==
nb
Avec n, Nombre de bulles
1 Nombre de bulles dans la classe i
d, Diametre de bulle caractéristique de la classe i

Plusieurs corrélations ont été décrites dans la littérature pour le calcul du diamétre d, en réacteur
agité aéré (Tableau 9).

Tableau 9. Corrélations pour le calcul du diamétre moyen de bulle en réacteur agité aéré.

Conditions Expression Référence
Milieu coalescent, d,, =0.014e*¥ (Alves et al., 2002)
e € [2000 ; 8000] W.m
Milieu non coalescent ionique d,, = 0.0076e 7% (Alves et al., 2002)
(Na,SO, 0.3 M),
e € [2000 ; 8000] W.m"
Milieu visqueux 508 0.1 (Bhavaraju et al., 1978)
4y =070 (ﬂ_J
€ P\ U
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Milieu coalescent, o (Parthasarathy et al., 1991)
¢ € [0;5000] W.m” dy, = Z—e%p%,

Les mesures expérimentales de tailles de bulles en réacteur agité aéré montrent cependant que les
distributions locales de tailles de bulles ne sont pas uniformes dans le réacteur et sont
asymétriques (Barigou and Greaves, 1992; Laakkonen et al., 2005; Machon et al., 1997). Ainsi
pour un réacteur mono turbine opéré a une puissance dissipée d’environ 2 kW.m™ les tailles de
bulles s’échelonnent localement de 0.5 2 6 mm en milieu coalescent et de 0.5 2 3 mm en milieu
non coalescent (Barigou and Greaves, 1992). Les distributions globales de tailles de bulles
obtenues sont fortement asymétriques pour le milieu non coalescent : car plus de la moitié¢ des
bulles ont un diametre inférieur a2 1 mm. De méme pour un réacteur mono turbine opéré a une
puissance dissipée d’environ 1 kW.m™ et 2 1 vvm les tailles de bulles s’échelonnent de 40 um a 8
mm en milieu coalescent et non coalescent (Machon et al., 1997). Dans ces conditions 50% du
nombre total de bulles ont un diameétre inférieur a 400 um en milieu coalescent ou non
coalescent. La technique utilisée est 'analyse d’image qui est plus sensible que la capture de bulles
utilisée dans (Barigou and Greaves, 1992) et permet donc de détecter des bulles plus fines
(Tableau 10).

Les distributions de tailles de bulles en réacteur agité aéré ont été modélisées par des lois de type
Weibull pour une dispetsion eau/air et de type exponentiel pour une dispersion électrolyte air
(Barigou and Greaves, 1992) et par une loi de type log-normale pour un milieu eau/air (Cents et
al., 2005; Schumpe and Deckwer, 1979). Ces modélisations considérent une distribution de tailles
de bulles homogene sur 'ensemble du réacteur. En réalité la forme de la distribution de taille de
bulles (BSD) varie en fonction de 'emplacement dans le réacteur : en milieu coalescent elle est
fortement asymétrique au voisinage des mobiles d’agitation mais 'asymétrie diminue au niveau de
la paroi ou des phénomeénes de coalescence peuvent se produire (Barigou and Greaves, 1992).
Ceci explique les BSD locales soient plus homogenes dans le cas d’'un milieu non coalescent
(Barigou and Greaves, 1992). Les variations locales de BSD observées par Laakonen sont plus
faibles (Laakkonen et al., 2005).

Leffet de la puissance dissipée et du débit de ventilation dépendent également de 'emplacement
considéré dans le réacteur. Ainsi en milieu coalescent une augmentation de la vitesse d’agitation
entraine un déplacement des BSD vers de plus faibles diametres de bulles indépendamment de
Iemplacement dans le réacteur (Barigou and Greaves, 1992). Toutefois 'asymétrie des BSD

locales est diminuée au voisinage des mobiles d’agitation et conservée au niveau des parois en
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milieu coalescent. Les données de Laakonen suggerent au contraire une augmentation de
I'asymétrie de la BSD au voisinage de la turbine Rushton lorsque la vitesse d’agitation augmente
de 260 rpm a 490 rpm (Laakkonen et al., 2005). Le diamétre moyen ds, est faible au niveau des
mobiles d’agitation, augmente dans le flux de décharge des mobiles d’agitation a débit radial et est
le plus élevée en paroi tant pour des milieux coalescents que pour des milieux non coalescents
(Alves et al., 2002; Barigou and Greaves, 1992; Laakkonen et al., 2005). Le diametre de bulle ds,
dans la région des mobiles d’agitation augmente avec la vitesse d’agitation en raison d’une
augmentation du cisaillement des bulles issues du diffuseur (Alves et al., 2002; Barigou and
Greaves, 1992). Cette diminution du volume de bulle avec 'augmentation de la puissance dissipée
est observée en milieux coalescent et en milieu non coalescent pour de faibles débits de
ventilation : 0.1 vvm environ pour (Barigou and Greaves, 1992) et 0.25-0.5 vvm pour (Alves et
al., 2002). Elle n’est plus observée en milieu coalescent pour des débits de ventilation supérieurs
(0.47 vvm) en raison de 'augmentation du flux de gaz passant a travers le mobile d’agitation
inférieur (Barigou and Greaves, 1992).

La plupart des mesures expérimentales de BSD ont été réalisées en milieu coalescent mais la
présence de solutés peut impacter les tailles de bulles en réacteur agité aéré notamment via de
changements dans la force ionique du milieu et la tension de surface du milieu. Ainsi il a été
montré quune force ionique 0.2 M provoquait une réduction de 50% de la coalescence
indépendamment de la nature des ions (Lessard and Zieminski, 1971). Des concentrations
élevées en Na,SO, (0.2-1.0M) sont donc utilisées pour la détermination des coefficients
volumiques de transfert en milieu non coalescent. La réduction des propriétés de coalescence
impacte les distributions de tailles de bulles en réacteur agité aéré. Ainsi il a été montré que le
diametre d;, calculé a partir de mesures en réacteur agité aéré en milieu coalescent est plus
important que le diameétre calculé en milieu salin partiellement coalescent et en milieu non
coalescent (Machon et al.,, 1997). Les données de (Barigou and Greaves, 1992) obtenues en milieu
partiellement coalescent (I = 0.15M) montrent que la présence d’électrolytes provoque i) un
déplacement des BSD locales vers des diameétres plus faibles que les BSD obtenues dans des
conditions similaires en milieu coalescent ii) une augmentation apparente de I'asymétrie des BSD
locales par rapport aux les BSD obtenues dans des conditions similaires en milieu coalescent iii)
une homogénéisation des BSD locales.

De méme la tension de surface est susceptible d’impacter les distributions de tailles de bulles en

réacteur agité aéré de par la loi de Laplace (Equation 49).
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2x0 .
d= Equation 49
AP
Avec d Diametre de bulle (m)
c Tension de surface (N.m™)
AP Différence de pression entre I'intérieur de la bulle et le milieu externe (Pa)

11 a toutefois été suggéré que la tension de surface ne serait pas un parametre déterminant pour la

taille des bulles en réacteur agité aéré (Machon et al., 1997). Ainsi Machon n’observe pas de
différences entre les diamétres d32 calculés en milieu coalescent (6 = 72 N.m') et dans une

solution de 0.2 M butanol (¢ = 45 N.m").
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Tableau 10. Techniques de mesure de tailles de bulles en réacteur agité aéré.

Technique Principe Précision Avantages Inconvénients Référence
Capillary suction probe ~ Prélevement de la bulle 300 pm — > 40 um Méthode invasive : perturbation (Alves et al, 2002;
par un capillaire. Mesure 7 mm de I’écoulement ? Barigou and Greaves,
de la longueur du volume Prélevement continu : nécessite 1992; Laakkonen et al.,
gazeux obtenu dans le un volume important et une 2005)
capillaire par viscosité faible du mott.
spectrophotométrie. Sensible a Torientation de la
sonde capillaire
Digital Imaging (DI) Identification de la taille >40um  Non invasive Applicable seulement pres des (Bouaifi M. et al., 2001;
des bulles par traitement parois et sur des dispersions Machon et al, 1997,
d’images. claires et peu denses Parthasarathy et al,
1991)
CSP/DI Prélevement par sonde >40um > 40 pum Méthode invasive : perturbation (Grau and Heiskanen,
capillaire. de I’écoulement ? 2002)
Transfert des bulles dans Préléevement continu : nécessite
une chambre de mesure. un volume important et une
Mesure par DI. viscosité faible du mott.
Sensible a Torientation de la
sonde capillaire
Sonde conductimétrique 980 Distribution locale de Méthode invasive : perturbation (De Figueiredo, 1978)

tailles de bulles sur de ’écoulement ?
Pensemble de la - Lente
phase liquide
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1.3.6.4 Influence de ’accélération : chimique ou biologique

L’accélération du transfert gaz / liquide d’oxygene en présence d’une réaction simultanée de
loxygene dans la phase liquide est connu de longue date. Cette réaction peut étre chimique ou
biologique et peut influer sur le transfert gaz / liquide de 'oxygene. Le cas d’une accélération par
une réaction chimique dans la phase liquide est détaillé dans I'annexe 4.

La consommation d’oxygene par la biomasse présente dans la couche limite liquide lors d’une
culture microbienne aérobie intensive peut conduire a une accélération du transfert liquide / gaz
du transfert d’oxygene(Garcia-Ochoa et al, 2010; Merchuck, 1977). La réaction de
consommation d’oxygene est considéré d’ordre 1 par rapport a la concentration en biomasse
dans le film liquide et d’ordre zéro par rapport a la concentration en oxygene dissous (Equation
50) (Merchuck, 1977). La distribution de la concentration en biomasse dans le film liquide est
inconnue et seules des hypothéses peuvent étre formulées par rapport a la concentration en

biomasse au cceur de la phase liquide (Merchuck, 1977).

d'x, d'x, :
=—"A_ X x Equation 50
fdz o dt e
Avec [X] Concentration en biomasse dans la couche limite liquide (moley.m™)
qa Vitesse spécifique de consommation du composé A (mole.moley '.s™)

La résolution de cette équation permet d’obtenir le profil de la concentration en oxygene dissous
en fonction de z (Equation 51). La densité de flux de transfert de 'oxygene en présence d’une
réaction simultanée de consommation dans la couche limite peut alors étre calculée par
I’Equation 27. Le facteur d’accélération E du transfert gaz / liquide du composé A par rapport a
une absorption sans réaction chimique simultanée est alors obtenu par ’'Equation 52 équivalente

a ’Equation 53.

x=| 222,
2xD,

. Equation 51
2xX xD,y—Xxq,x02-2xX%, xD, <Z+X,
2xoxD,
D,xXxq
E = A a A .
K 5 XX, Equation 52
E =1+ Ha? Equation 53

1.3.7 Transfert liquide / gaz du CO,
1.3.7.1 Analogie avec le transfert gaz / liquide de ’oxygene
Le transfert liquide / gaz du CO, a été modélisé par analogie avec le transfert gaz / liquide de

loxygene (Royce and Thornhill, 1991; Yagi and Yoshida, 1977).
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La résistance au transfert localisée dans le film gazeux est couramment négligée dans le cas de
I'absorption de 'oxygene dans la mesure ou ce composé est peu soluble dans I'eau : HO, est égale
2 1.206.10” mole.m™.Pa" 2 30°C. Or le CO, est 23.14 fois plus soluble dans I'eau que 'oxygeéne : a
30°C HCO, est égale a 2.791.10* mole.m™Pa’. 1l convient alors de se demander si une telle
simplification est possible dans le cas de ’étude du transfert liquide / gaz du CO,. Le coefficient
de diffusion du CO, a 30°C est de 2.25.10” m?s"' dans I’eau pure et de 1.70 .10° m%s" dans I’air.
La solubilité du CO, dans I'eau pure a 30°C est de 2.782.10* mole.m”.Pa”. Les conductances de
transfert atteintes en conditions de culture microbienne sont de 'ordre de 5.10° m.s" (Fyferling,
2007). La résistance au transfert du CO, localisée dans la couche limite gazeuse serait du méme
ordre de grandeur que la résistance au transfert localisée dans le film liquide si I’épaisseur du film
gazeux autour de chaque bulle était de 50 cm. Comme dans le cas de I'absorption de 'oxygene la
résistance au transfert localisée dans la couche limite gazeuse peut étre donc négligée dans le
cadre de I’étude du transfert liquide / gaz du CO, (Kordac and Linek, 2008; Royce and Thornhill,
1991; Yagi and Yoshida, 1977).

II est couramment considéré que 'aire interfaciale est identique pour le transfert gaz / liquide de
Poxygene et le transfert liquide / gaz du CO,. c'est-a-dire que la désorption du CO, ne s’effectue
pas par nucléation (Royce and Thornhill, 1991; Yagi and Yoshida, 1977). L.a conductance globale
de transfert K, est cependant différente pour les deux composés car la conductance dans le film
liquide k; dépend du coefficient de diffusion (Equation 33). Il est possible d’estimer le coefficient
volumique de transfert pour le CO, a partir de la valeur du coefficient volumique de transfert
pour Poxygene en tenant compte de la différence dans les valeurs de coefficients de diffusion
(Royce and Thornhill, 1991; Yagi and Yoshida, 1977). Cette correction varie selon la dépendance
du coefficient de transfert dans le film liquide vis-a-vis du coefficient de diffusion et donc du
modele choisi pour la dépendance de la conductance dans le film liquide vis-a-vis du coefficient
de diffusion (Equation 39, Equation 40, Equation 41, Equation 42) (Linek et al., 2005). Dans le
cas d’'une culture microbienne aérobie intensive les puissances dissipées utilisées pour éviter une
limitation en oxygene sont importantes et les tailles de bulle atteintes sont faibles (<1 mm)
(Fyferling, 2007). Les bulles sont alors considérées comme rigides et le coefficient de transfert du
CO, en phase liquide peut étre calculé a partir du coefficient de transfert de I’O, en phase liquide
(Equation 54) (Royce, 1992). Le ratio des coefficients de diffusion est indépendant de la

température.

L V5
k (CO,) _ ( Deo, J Equation 54

k.(0,) , | D,
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A 30°C les coefficients de diffusion de 'oxygene et du dioxyde de carbone dans I’eau pure sont
respectivement de 2.569.10” m%s™ et 2.25.10” m2s™" (Green and Perry, Wilke and Chang, 1955).
Le coefficient volumétrique de transfert pour le CO, peut donc étre estimé a partir du coefficient
volumétrique de transfert pour loxygene selon I'Equation 55. Cette approximation est
couramment utilisée dans le domaine du génie microbiologique (Bloemen et al., 2003; Frahm et
al., 2002; de Jonge et al., 2014; Wu et al., 2003)
K, a(CO,) =0.89x K a(CO,) Equation 55
Pour des cultures aérobies limitées en carbone ou la quantité d’oxygéne consommée est proche
de la quantité de CO, produit Royce et Thornhill proposent une estimation du gradient de CO,
entre la phase liquide et la phase gaz a partir de 'Equation 55 (Royce and Thornhill, 1991). Le
facteur d’exces & caractérise le ratio entre la concentration en CO, dissous calculée a partir de la
mesure de la fraction en CO, dans les gaz de sortie en utilisant le K;a(CO,) défini par 'Equation
55 et la concentration en CO, dissous calculée en supposant I’équilibre thermodynamique avec la
phase gaz (Equation 50).
[CO,,] ~14 Qx Hco2

[CO,, 1 60xRxT x(0.89x K, a, )

Le facteur d’exces en CO, dans la phase liquide diminue donc lorsque le K;a pour I'oxygene

E=

Equation 56

augmente et augmente lorsque le débit de ventilation augmente. On remarquera que les auteurs
considerent le K;a de 'oxygene comme indépendant du débit de ventilation. De plus, le facteur
d’exces diminue avec augmentation de la fraction en CO, dans les gaz de sortie. En conclusion,
pour des coefficients volumiques de transfert de 'oxygene élevés et des fractions en CO, dans les
gaz de sortie élevées le facteur d’exces & est proche de 1. Il est alors raisonnable de supposer

I’équilibre thermodynamique entre la phase liquide et la phase gaz.

1.3.7.2 Etude du transfert interphasique du CO, en ’absence de réaction biologique

Le transfert liquide / gaz du CO, a fait 'objet d’étude en maquettes froides en réacteur agité aéré,
c'est-a-dire en milieux modeles de fermentation sans activité biologique ni présence de biomasse
(Gray et al., 1996; Hill, 2006; Kordac and Linek, 2008; Matsunaga et al., 2009a; Matsunaga et al.,
2009b; Puskeiler et al., 2012; Sieblist et al., 2011). La concentration en CO, dans la phase liquide
est estimée a partir d’'une mesure de variation de pH du milieu suite a des incréments de la
pression partielle en CO, dans la phase gaz (Hill, 2006; Kordac and Linek, 2008; Sieblist et al.,
2011) ou directement par une sonde dédiée (Matsunaga et al., 20092; Matsunaga et al., 2009b;
Puskeiler et al., 2012).
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L’utilisation d’une sonde CO, pour une estimation du coefficient volumique de transfert du CO,
par la méthode dynamique est possible pour des procédés peu intensifs caractérisés par des
valeurs de Kja faibles et correspondant a des conditions de culture de cellules de mammiferes.
Dans ce cas la dynamique de réponse du capteur caractérisée par la valeur de sa constante de
temps (50-200s) peut suffire pour caractériser le phénomene physique de désorption lent. Les
valeurs de K a pour le CO, rapportées par (Matsunaga et al., 2009a; Matsunaga et al., 2009b) sont
extrémement faibles (<1.5 h') et aucune comparaison n’est proposée entre les coefficients
volumiques de transfert pour l'oxygene et le CO,. Puskeiler propose une détermination des
coefficients volumiques de transfert pour l'oxygene et le CO, dans le cas d’une absorption
simultanée de ces deux composés dans un milieu modéle sous différentes conditions d’agitation
et de ventilation (Puskeiler et al., 2012). La méthode proposée tient compte de la dynamique de
réponse du capteur mais ne considere pas I’évolution du gradient de concentration gaz / liquide
au cours de I'absorption. Les K;a rapportés pour le CO, (1.5-4 h) sont plus faibles que ceux
atteints pour Ioxygeéne (0.5-15 h') et le ratio entre le Kja CO, / Kja O, diminue lorsque la
vitesse d’agitation augmente.

Les sondes pH ont une constante de temps faible (<2s) et peuvent donc étre utilisées pour la
détermination du coefficient volumique de transfert du CO, par la méthode dynamique dans le
cas d’une expérience d’absorption du CO, (Kordac and Linek, 2008). Un mod¢le pour la
détermination du K, a pour le CO, en réacteur agité aéré en fonction de la vitesse d’agitation, du
débit de ventilation et de la température a été proposé par Hill (Hill, 2006). Ce modcle tient
compte des équilibres chimiques en phase liquide du CO,. Aucune comparaison avec des valeurs
expérimentalement mesurées du coefficient volumique de transfert pour loxygéne n’est
cependant proposée et les valeurs de K a pour le CO, atteintes sont faibles (<150 h™). De plus,
'auteur rapporte une diminution des valeurs mesurées de K;a pour le CO, en présence de 28.5
gL' NaCl ce qui est inattendu au regard de la littérature sur linfluence de la salinité sur les
coefficients volumiques de transfert. Il a ét¢ démontré que ce résultat était li¢ a la non prise en
compte par Hill de la diminution de la concentration en CO, dans la phase gaz du fait du
transfert de ce composé de la phase gaz a la phase liquide (Kordac and Linek, 2008). En effet la
solubilit¢ importante du CO, en phase liquide entraine une forte réduction du potentiel de
transfert au cours d’une expérience d’absorption qui ne serait pas aussi prononcée dans le cas
d’une absorption d’oxygene. Considérer le potentiel de transfert constant pour le CO, causerait
une sous-estimation du coefficient volumique de transfert déterminé par cette expérience
d’absorption. Les K;a mesurés pour des expériences d’absorption du CO, ou de 'oxygene sont

faibles (<5h™) mais proches (Kordac and Linek, 2008). Enfin, la détermination des coefficients
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volumiques de transfert pour le CO, et Poxygene a été proposée dans le cas d’un transfert croisé
de ces deux composés en réacteur agité aéré : absorption de 'oxygene et désorption du CO,
(Sieblist et al., 2011). Les résultats montrent que le K;a pour loxygéne augmente de 25 h' 4 45 h'!
lorsque la puissance dissipée augmente de 100 2 500 W.m™ alors que le K;a pour le CO, reste
constant. En revanche le K;a pour le CO, augmente de 18 h' a 35 h' lorsque le débit de
ventilation augmente de 3.25 a 9.00 NL.min"' quelque que soit la puissance dissipée par
agitation. Ces résultats confirment donc que le K;a pour le CO, dépend plus de la ventilation
que de la puissance dissipée comme proposé par (Puskeiler et al., 2012).

Le transfert croisé liquide / gaz pour le CO, et gaz / liquide pour 'oxygene a fait I'objet de deux
études de modélisation qui permettent d’identifier les mécanismes a l'origine des phénomeénes
observés par les études précédemment citées (Gray et al., 1996; Sieblist et al., 2011). L’étude de
Gray s’intéresse a la désorption du CO, et a I'absorption simultanée d’oxygene apporté sous
forme de microbulles d’O, pur dans un réacteur a perfusion (Gray et al., 1996). Le calcul des flux
de transfert croisés de 'O, et du CO, au cours de I'ascension d’une bulle montre que le flux de
transfert de I’O, est plus important que celui du CO, au début de 'ascension de la bulle en raison
d’un gradient de concentration plus élevé. Cependant les conditions expérimentales rapportées ne
permettent pas de calculer un gradient de concentration gaz / liquide de loxygeéne est plus
important que le gradient liquide / gaz du CO,. Ce travail montre néanmoins lintérét de
considérer les flux de transfert croisés CO,/O, car le transfert du CO, pourrait étre impacté par
le transfert de l'oxygene et s’inverser au cours de 'ascension de la bulle. De plus, les auteurs
démontrent que la contribution d’une bulle a la désorption du CO, dépend de son diamétre et
que les bulles de faible diametre contribuent peu a la désorption du CO, en raison d’un effet de
saturation. I.’étude de Sieblist reprend ce raisonnement et montre que la désorption du CO, est
étroitement liée au temps de séjour des bulles dans le réacteur (Sieblist et al.,, 2011). La forte
solubilit¢ du CO, en phase liquide crée un gradient de concentration important entre la phase
liquide et la phase gaz entrainant un flux de transfert liquide / gaz du CO, plus important que le
flux inverse de transfert de Poxygene dans les premiers moments d’ascension de la bulle. Les
bulles en ascension dans le fermenteur sont alors susceptibles d’étre saturées si leur temps de
séjour est supérieur au temps nécessaire pour atteindre Iéquilibre entre la bulle et la phase
liquide : les bulles saturées ne peuvent alors plus contribuer a la désorption du CO, (Sieblist et al.,
2011). Ce phénomene expliquerait I'apparente indépendance du K;a CO, vis-a-vis de la vitesse
d’agitation : une augmentation de la puissance dissipée diminue le diametre moyen des bulles,
donc augmente le phénomene de saturation de ces bulles par le CO, et ne contribue en rien a

augmenter la désorption du CO, (Puskeiler et al., 2012; Sieblist et al., 2011). L’influence du débit
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de ventilation sur le Kja CO, proviendrait de 'augmentation du nombre de bulles dans le
réacteur pour un diameétre moyen de bulles donné. Il faut toutefois souligner que les auteurs ne
vérifient pas la validité de leurs hypothéses par le calcul. En particulier le temps nécessaire a la
saturation d’une bulle par le CO, dépend non seulement du gradient de concentration de ce
composé entre la phase liquide et la phase gaz mais aussi du volume de la bulle et donc de son
diametre. Or les auteurs ne vérifient pas quantitativement que les faibles K;a CO, observés sont
liés a une limitation de la capacité de désorption du CO, par la saturation des bulles d’air en
ascension dans le fermenteur.

Enfin, impact du transfert croisé O,/CO, a été souligné dans une étude sur 'absorption de
I'oxygene dans des solutions saturées en CO, (Devatine et al., 2007). Une concentration élevée en
CO, dissous crée un fort gradient de transfert liquide / gaz du CO2 et donc un flux de transfert
plus important que le flux croisé d’O, lors de I'ascension d’une bulle d’air. La concentration en
oxygene dans la phase gaz diminue donc au cours de I'ascension de la bulle du fait du transfert
gaz / liquide mais aussi de la dilution crée par le transfert liquide / gaz du CO,,.

Les études en maquette froide rapportées dans la littérature montrent donc que le coefficient
volumique de transfert du CO, peut étre inférieur a la valeur prédite en utilisant ’Equation 55 et
le coefficient volumique de transfert de oxygene obtenu dans les mémes conditions en réacteur
agité aéré. La dépendance du Kja CO, vis-a-vis du débit de ventilation et son apparente
indépendance vis-a-vis de la puissance dissipée ont également été soulignés. Ces résultats seraient
liés a une saturation par le CO, des bulles d’air en ascension dans le fermenteur, limitant les
capacités de désorption de ce composé. 1l faut remarquer que ces études en maquette froide ont
été réalisées dans des milieux simples (eau ou eau + NaCl), en 'absence de réaction biologique, le
plus souvent sans considération du transfert croisé O,/CO, et pour des puissances dissipées et
des débits de ventilation faibles emmenant a des coefficients volumiques de transfert tres

inférieurs a ceux atteints lors de cultures microbiennes intensives (Fyferling et al., 2008).

1.3.7.3 Etude du transfert interphasique du CO, lors de cultures microbiennes
Peu d’études rapportent la caractérisation du coefficient volumique de transfert du CO, en
condition de cultures microbienne car ce calcul nécessite une mesure de la concentration en CO,
dissous. Cette mesure a pu étre réalisée en cours de cultures en utilisant la méthode du silicone
tubing (Dahod, 1993; Yagi and Yoshida, 1977), des sondes stérilisables basées sur le principe de
Severinghaus (Baez et al., 2009; Hiltbrunner and Zizek, 2006; Ho and Smith, 1986; Ju et al., 1991;
Kresnowati et al., 2008b; Mclntyre and McNeil, 1997a; Mclntyre and McNeil, 1997b; Mclntyre
and McNeil, 1997c; Severinghaus and Bradley, 1958; Sherstobitova and Bylinkina, 1977;
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Srinivasan et al., 2012) ou des sondes stérilisables a fluorescence (El-Sabbagh et al., 2006; El-
Sabbagh et al., 2008; Pattison et al., 2000). Dans plusieurs cas cette mesure de la concentration en
CO, en phase liquide est couplée a une mesure de la fraction en CO, dans les gaz de sortie
permettant ainsi le calcul du coefficient volumique de transfert du CO, par les auteurs
(Hiltbrunner and Zizek, 2006; Sherstobitova and Bylinkina, 1977; Yagi and Yoshida, 1977) ou a
partir des données rapportées par les auteurs (Kresnowati et al., 2008b; Smith and Ho, 1985). La
comparaison de ces études montre que les coefficients de transfert volumique pour le CO, en
conditions de culture microbiennes sont inférieurs aux coefficients théoriques prédits par
I'Equation 55 (Tableau 11). Aucune explication mécanistique n’est cependant proposée par les
auteurs qui font ce constat (Hiltbrunner and Zizek, 2006; Sherstobitova and Bylinkina, 1977; Yagi
and Yoshida, 1977).

La concentration en CO, dissous rapportée en culture continue en régime permanent par
(Kresnowati et al., 2008b) est de 0.197 mM ce qui est presque trois inférieur a la concentration de
0.568 mM calculée en supposant I’équilibre thermodynamique avec la phase gaz. Il est donc
probable que le capteur utilisé ait dérivé durant le temps de culture nécessaire a la stabilisation en
régime permanent de cette culture continue a faible taux de dilution.

Le formalisme du potentiel de transfert (x — x) et son impact sur la détermination de K;a CO, a
été discuté par (Yagi and Yoshida, 1977). En effet la concentration x en équilibre avec la phase
gaz évolue au cours de l'ascension d’une bulle dans le fermenteur. Négliger le transfert de CO,,
c'est-a-dire supposer que la concentration en CO, dans la phase gaz reste égale a la valeur initiale,
entraine une sous-estimation du K;a comme par exemple dans (Hill, 2006). A I'inverse, supposer
que la phase gaz est homogene, c'est-a-dire supposer que la fraction molaire en CO, dans la phase
gaz reste égale a la valeur finale, entraine une surestimation du K;a. Un mode¢le de dispersion
axiale de la phase gaz de type piston permet de tenir compte de ’évolution du gradient de
concentration liquide / gaz du CO, au cours de I'ascension d’une bulle dans le fermenteur. Il a
été montré que le Kja CO, calculé avec une cette hypothese a partir de la mesure du flux
transféré serait inférieure a la valeur théorique calculée en considérant 'Equation 55 et le K;a O,
obtenu dans les mémes conditions (Yagi and Yoshida, 1977). Les auteurs conseillent donc de
négliger le transfert du CO, lors du calcul du gradient de concentration. Il est cependant
improbable que cette approximation puisse étre étendue au cas des cultures microbiennes
intensives ou les différences de concentration en CO, dans la phase gaz entre I'entrée et la sortie
du fermenteur peuvent étre importantes.

L’influence des parametres physico-chimiques et théologiques de la dispersion gaz / liquide sur le

transfert liquide / gaz du CO, est rarement considéré. Il a été signalé que le ratio entre les
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coefficients de transfert volumiques du CO, et de 'O, dépendait de la viscosité du mout (Dahod,
1993). Pour des motts faiblement visqueux le K;a CO, serait inférieur au K;a CO, théorique
calculé a partir de 'Equation 55 et du K;a O,. En revanche pour des mouts fortement visqueux
le ratio entre le Kja CO, etle K;a O, augmente et se rapproche de celui prédit par ’'Equation 55.
Les travaux rapportés dans la littérature montrent que le coefficient volumique de transfert du
CO, en conditions de culture microbienne peut étre inférieur a celui prédit par une approche
théorique basée sur 'Equation 55. Il faut cependant relever le manque de données quantitatives
sur la désorption du CO, en conditions de culture microbienne et le manque d’explications
mécanistiques sur les phénomenes observés.

Tableau 11. Comparaison des études rapportant une caractérisation de K;a(CO») en culture microbienne.

Conditions K;a Reference
STRV=151L K,a(CO,) 200 h'" (Yagi and Yoshida,
Culture batch de Pseudomonas aeruginosa K,a(O,) ~ 395 - 674 h'" 1977)

[X]max = 7.5 gL'
e = 3341 W.m”*et Us = 2.66 x 10° m.s™
b

STRV =141, K,a(CO,) =76 h™" (Smith and Ho, 1985)

Culture batch de Penicillinm chrysogennm K,a(0,) = 2500 h''©
[X] non défini ‘

e = 21138 W.m” *et Us = 3.80 x 10’

-1
m.s b

SIRV=2L K;a(O,) < 100 h' (Hiltbrunner
Culture batch de levure ou Corynebacterium K a(CO,) / K a(O,)= 0.2-0.7 Zizek, 2006)
Pas d’information sur e ou Us

STR perfusion V=10 L et V =500 L K,2(CO,) = 0.17 h' et 231 h" (Gray et al., 1996)

Culture de cellule CHO K,a(O,) =4.35h" et 3.91 h''
[X] non défini
e~x1Wm’*
STR VL de 0.1 2 63 m’ K,a (CO, / Ka (O, =0.05 (Sherstobitova
Culture non précisée Bylinkina, 1977)
STRV =600 L K, (CO,) / K, (O, = 0.33 pour (Dahod, 1993)
Culture fed-batch de Streptomyces des mouts faiblement visqueux
e~ 5000 W.m™>*et Us = 1.06 — 2.02 x 10" (<100 cp).
2 gth K, (CO,) / K, (O, = 0.6 poutr

des mouts fortement visqueux

(3000 cp).

* Estimé d’apres la corrélation de (Hughmark, 1980)
® Estimation
“Estimé d’apres la corrélation de Van’t Riet en milieu non coalescent
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1.3.7.4 Accélération du transfert interphasique du dioxyde de carbone

1.3.7.4.1 Accélération chimique
Les équilibres dynamiques du CO, avec 'acide carbonique et les ions hydrogénocarbonate dans la
couche limite peuvent entrainer une production de CO, dans la couche limite et donc une
accélération du transfert liquide / gaz de ce composé si le flux de production du CO, est
significatif par rapport au flux de désorption (Royce and Thornhill, 1991; Yagi and Yoshida,
1977). Le bilan de matiere du dioxyde de carbone dans la couche liquide en considérant les

réactions d’équilibre avec les carbonates (Equation 13) est donné par ’'Equation 57.

&, ° .
2 —
Deo, FYRl —K 5 X Xco, +K 5% Xiicos X X Equation 57

Le cas limite généralement considéré décrit i) une concentration constante en ions

hydrogénocarbonates dans la couche limite égale a la concentration en équilibre avec la
concentration en dioxyde de carbone dissous dans la phase liquide ii) une absence de catalyse
enzymatique par I'anhydrase carbonique de la réaction de déshydratation du CO, (Yagi and
Yoshida, 1977). Ce cas permet de maximiser la production de CO, par voie chimique dans la
couche limite et donc I'effet de film (Royce and Thornhill, 1991). La solution de 'Equation 57 ne
possede pas de dérivée et il est donc impossible de calculer de fagon analytique I'accélération du
transfert provoquée par la production de CO, dans la couche limite. Une approximation
numérique a été proposée par (Yagi and Yoshida, 1977) dans des conditions de faible flux de
transfert (K;a < 1 h') et montre que Paccélération est de lordre de 1.13 % et est donc
négligeable par rapport au flux physique. De méme Royce et Thornhill calculent le flux maximal
de production de CO, avec les mémes hypotheses et montrent que le ratio de ce flux par rapport
au flux de désorption peut étre exprimé par I'Equation 58.
K..1 X Deo,
2x kf

La contribution de la production de CO, par voie chimique dans la couche limite est estimée

Acceleration = Equation 58

pour une culture d’E. co/i réalisée a 37°C soit pour une valeur du coefficient de diffusion de CO,
de 2.01 10” m?s"' (Wilke and Chang, 1955) et une valeur de k; estimée 2 7.8 10° m.s" calculée
pour une culture d’E. c/i par (Fyferling, 2007). L’effet d’accélération produit par la réaction

chimique est de 1.38 % et peut donc étre négligée.

1.3.7.4.2 Accélération biologique
L’activité respiratoire de la biomasse dans la couche limite liquide produit du dioxyde de carbone
et peut donc conduire 2 une augmentation du transfert liquide / gaz de ce composé. Le bilan de

maticre du dioxyde de carbone sur Iépaisseur de la couche limite est donné par I’Equation 59. De
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la méme fagon que pour l'oxygene, il est possible de résoudre cette équation pour obtenir le
profil de la concentration en dioxyde de carbone dissous en fonction de la cote z (Equation 60) et
le facteur d’accélération E du transfert liquide / gaz (Equation 61) si la concentration en
biomasse dans la couche limite liquide est supposée identique a celle dans le cceur de la phase

liquide (Merchuck, 1977).

d Xco, d Xco,

= + X x Equation 59
c0, " 4y2 at Qco,
X X(co,
Equation 60

—2x X% XD¢o +X xq_ ><52+2><XtO xD_
2x6xD_

Dco2 x X x Uco,

= = Equation 61
kZ Xeo, quation 6

X Z+ Xeo,

2

Dans le cas de cultures microbiennes aérobies intensives en métabolisme oxydatif les vitesses de
production de dioxyde de carbone peuvent atteindre 0.7 mole.l.".h" (calculé a partir des vitesses
volumiques de consommation d’oxygeéne en supposant un quotient respiratoire égal a I'unité)
(Fyferling et al., 2008; Knoll et al., 2007). Les profils de la concentration en dioxyde de carbone
dissous sont néanmoins peu impactés par la production de CO, dans la couche limite du fait de
Pactivité respiratoire (Figure 11 et Figure 12). Au contraire les profils de concentration de
loxygene dissous dans la couche limite deviennent nettement plus concaves en présence d’une
réaction de consommation de ce composé dans la couche limite liquide (Fyferling, 2007). Cette
différence est liée a la solubilité plus importante du dioxyde de carbone. I’accélération du
transfert liquide / gaz du CO, par la production de CO, dans la couche limite est donc faible
(Figure 13).
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Figure 11.Evolution de la concentration en dioxyde de carbone dissous dans la couche limite liquide dans le cas
d’une désorption avec production simultanée de CO> dans la couche limite. L’épaisseur de la couche limite a été fixée
a 20um, la température a 30°C, la concentration dans la phase liquide est de 13.5 mM et la concentration dans la
phase gaz est de 0.135 mM.

13.49

tCO, = 0.2 mole.m3.s"
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Figure 12. Détail permettant de mettre en évidence l'influence de la vitesse de production de CO> sur le profil de
concentration dans la couche limite.
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Figure 13. Evolution du facteur d'accélération E et du nombre de Hatta cortespondant en fonction de la vitesse de
production de COz dans la couche limite liquide. I.’épaisseur de la couche limite a été fixée a 20um, la température a
30°C, la concentration dans la phase liquide est de 13.5 mM et la concentration dans la phase gaz est de 0.135 mM

1.4 Détermination du cadre de I’étude et de la problématique scientifique

L’¢étude bibliographique réalisée a permis de dresser un état des lieux des connaissances actuelles
sur les mécanismes de désorption du dioxyde de carbone dissous des motts de fermentation et
sur 'impact de ce composé sur le métabolisme de la levure S. cerevisiae. Une bréve présentation du
métabolisme de ce micro-organisme modele a également été proposée, notamment sur le
déclenchement de l'effet Crabtree.

Le transfert liquide / gaz du dioxyde de carbone est classiquement décrit par analogie avec le
transfert gaz / liquide de 'oxygene avec une correction pour les diffusivités différentes de ces
deux composés (Royce and Thornhill, 1991). Le transfert liquide / gaz par nucléation séparée de
microbulles de CO, peut étre négligée dans des conditions de culture microbienne aérobie mais il
est nécessaire de considérer les équilibres dynamiques existant en phase liquide entre les
différentes especes constituant le carbone inorganique total. Le coefficient volumétrique de
transfert caractérisant la dynamique du flux d’absorption de l'oxygeéne dépend de la puissance
dissipée, de T'aire interfaciale de la phase gaz dispersée dans la phase liquide, des parametres
physico-chimiques (force ionique, tension de surface) et rhéologiques (viscosité) de la phase

liquide et de la présence d’une réaction de consommation d’oxygene dans la phase liquide. Les

100



Chapitre 1. Etat de Part.

études empiriques sur le transfert gaz / liquide de 'oxygene ont cependant été réalisées dans des
milieux modeles coalescents ou non-coalescents pour des puissances dissipées faibles (< 8 kW.m’
%). Elles ne sont donc pas compatibles avec des conditions de culture intensive ou les niveaux de
puissance dissipée sont beaucoup plus élevés afin d’assurer un transfert d’oxygene suffisant a la
réaction biologique de consommation d’oxygene (Fyferling et al., 2008; Knoll et al., 2007;
Schaepe et al., 2013). De la méme facon les études sur la désorption du CO, en réacteur agité aéré
ont le plus souvent été réalisées en milieux modeles, en I'absence d’une réaction de production du
CO, et pour des puissances dissipées et des débits de ventilation faibles amenant a des
coefficients volumiques de transfert trés inférieurs a ceux atteints pour Poxygene lors de cultures
microbiennes intensives (Gray et al., 1996; Hill, 2006; Kordac and Linek, 2008; Matsunaga et al.,
2009b; Puskeiler et al.,, 2012; Sieblist et al., 2011). Elles permettent néanmoins de mettre en
évidence que le coefficient volumétrique de transfert du dioxyde de carbone en réacteur agité aéré
serait principalement dépendant du débit de ventilation et non de la puissance dissipée comme
pour Poxygene (Gray et al., 1996; Puskeiler et al., 2012; Sieblist et al., 2011). Ce phénomene serait
lié a la nature de la dispersion de la phase gaz dans la phase liquide en réacteur agité aéré (Sieblist
et al, 2011). De la méme facon en conditions de culture microbienne plusieurs auteurs
mentionnent des coefficients volumétriques de transfert liquide / gaz du CO, inférieurs aux
coefficients théoriques calculés a pattir des coefficients volumétriques de transfert gaz /liquide de
loxygene (Dahod, 1993; Hiltbrunner and Zizek, 2006; Sherstobitova and Bylinkina, 1977; Smith
and Ho, 1985). La validité de I'analogie faite entre transfert liquide / gaz du dioxyde de carbone
et transfert gaz / liquide de 'oxygene est donc remise en question. Une désorption lente du CO,
des mouts de fermentation pourrait entrainer une accumulation du CO, en phase liquide et donc
un impact sur la physiologie du micro-organisme cultivé. Le micro-organisme S. cerevisiae est
considéré comme modele dans ce travail.

L’impact du CO, sur la physiologie de la levure S. cerevisiae a fait 'objet de nombreux travaux en
métabolisme anaérobie, oxydo-fermentaire et oxydatif. L’analyse comparative de ces publications
est difficile en raison de I'hétérogénéité importante dans les conditions de culture (nature des
substrats, conduite de fermentation) et de Dabsence fréquente de quantification des
concentrations en CO, dissous. Il apparait toutefois que des concentrations élevées en CO,
dissous peuvent impacter de facon significative la physiologie de la levure. Cet impact est plus
marqué en métabolisme oxydatif et est caractérisé par une baisse du rendement en biomasse
formée par rapport au glucose consommé et une augmentation des vitesses spécifiques de
respiration (Aguilera et al., 2005b; Chen et al., 19706). 11 a également été montré récemment qu’'un

incrément de la concentration en CO, dissous pouvait causer une réponse transitoire de la levure
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(Aboka et al., 2012; Krook et al., 2004). Les études de type physiologie quantitative concernant
I'impact du CO, sur la levure sont cependant rares (Aboka et al.,, 2012; Aguilera et al., 2005b;
Chen et al.,, 1976; Krook et al., 2004; Renger, 1991) et les mécanismes d’action du CO, sont
encore mal connus.

La maitrise de la bascule métabolique du métabolisme oxydatif au métabolisme oxydo-
fermentaire est un enjeu crucial pour les industries de production utilisant la levure en
métabolisme oxydatif. La transition du métabolisme oxydatif au métabolisme oxydo-fermentaire
chez S. cerevisiae a fait I'objet de nombreux travaux dans la littérature mais les mécanismes a
Porigine de cette transition n’ont pas été identifiés a ce jour. L’hypothése généralement acceptée
est lexistence d’une capacité respiratoire limite entrainant un phénomene d’overflow
métabolique. Le dioxyde de carbone est impliqué en tant que produit ou substrat dans de
nombreuses réactions du métabolisme de la levure S. cerevisiae mais son role dans la transition
respiro-fermentaire n’a pas fait 'objet d’investigations jusqu’a présent.

Le dioxyde de carbone est un produit du métabolisme cellulaire impliqué dans des phénomenes
de transfert (biomasse / liquide et liquide / gaz) a P’échelle du réacteur. La concentration en
dioxyde de carbone dissous dans la phase liquide dépend de la dynamique de ces phénomenes de
transfert, des équilibres dynamiques avec les especes du systéme carbone inorganique total et de
la production de CO, par le métabolisme cellulaire. Des concentrations élevées en CO, dissous
peuvent impacter la physiologie des micro-organismes, notamment pour la levure modele S.
cerevisiae. Les phénomenes de transfert inter phasiques du CO, et I'impact réel du CO, sur la
physiologie des micro-organismes sont encore mal connus laissant ouvert le champ pour nos
investigations. A ce titre les questions scientifiques de ce travail de these sont :

Comment décrire le transfert liquide / gaz du dioxyde de carbone en conditions de
culture microbienne intensive ? L’approche théorique décrite dans la littérature peut-elle étre
appliquée pour des cultures a haute densité cellulaire c’est-a-dire avec de forts flux de production
de CO,, l'application de puissances dissipées élevées dans des réacteurs multi-turbines, un flux
d’absorption croisé gaz / liquide de l'oxygene important et un milieu complexe évolutif et
partiellement non-coalescent ? L.a mesure de la fraction molaire en dioxyde de carbone dans les
gaz de sortie et la caractérisation des performances de transfert gaz / liquide de 'oxygéne sont
elles suffisantes pour évaluer la concentration en dioxyde de carbone dissous lors d’une culture
microbienne intensive ?

Quel est 'impact de la concentration en dioxyde de carbone dissous sur le métabolisme
oxydatif de la levure S. cerevisiae ? L’impact du CO, dissous sur la physiologie de la levure a

fait 'objet de peu de travaux de physiologie quantitative et semble sous-estimé dans la littérature.
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Quel est 'impact du dioxyde de carbone sur la transition respiro-fermentaire chez la
levure S. cerevisiae? Le dioxyde de carbone est un produit ou substrat de nombreuses voies
métaboliques impliquées dans la capacité respiratoire sous sa forme dissoute ou par des formes
ioniques résultant d’équilibres chimiques avec les ions hydrogénocarbonates. Le dioxyde de
carbone apparait donc comme un effecteur global pouvant impacter le déclenchement de leffet
Crabtree.

Les expérimentations réalisées dans le but de formuler des éléments de réponse a ces questions
ont été mises en ceuvre dans Penvironnement controlé et maitrisé de bioréacteurs. Une conduite
discontinue alimentée (fed-batch) a été adoptée pour I’étude du transfert liquide / gaz du CO,
dans la mesure ou elle permet de mimer les conditions de mise en ceuvre industrielle des micro-
organismes. Une conduite continue (chemostat) ou accélérée (accélérostat) a été adoptée pour
I'étude de I'impact de la concentration en CO, dissous sur la physiologie du micro-organisme
modele S. cerevisiae afin de permettre une étude plus fine des réponses de la levure a des

incréments de CO, dissous.

103



2. Matériel et méthodes

104



Chapitre 2. Matériel et méthodes.

2.1 Souche et milieux de culture

2.1.1 Souche utilisée
La souche de S. cerevisiae utilisée est CEN.PK 113-7D. Cette souche est une souche haploide
prototrophe dérivée de la souche CEN.PK 122 choisie comme souche de référence pour I’étude

de la physiologie et du métabolisme de la levure S. cerevisiae (van Dijken et al., 2000).

2.1.2 Milieux de culture
2.1.2.1 Milieux riches
La composition du milieu riche YEPD pour les cultures liquides est définie dans le Tableau 12.

Pour les cultures en boite de Pétri de ’agar est ajouté dans le milieu.

Tableau 12. Composition du milieu riche YEPD.

Composé Concentration finale (g.L")
Extrait de levure 10
Bacto-peptone 20
D-glucose 20
Agar (si culture sur milieu solide) 15

2.1.2.2 Milieux synthétiques

2.1.2.2.1 Culture discontinue alimentée

2.1.2.2.1.1 Milieu salin initial
La composition du milieu salin initial de la culture discontinue alimentée est présentée dans le
Tableau 13. Ce milieu est préparé en utilisant de 'eau du réseau, est ajusté¢ a pH 5.0 avec de
I’acide ortho phosphorique 85% (w/w) et stérilisé par autoclavage (20 min, 121°C).

Tableau 13. Composition du milieu salin initial (culture discontinue alimentée).

Composé Concentration milieu salin initial (g.L")
(NH,),SO, 0.6
KH,PO, 4.8
(NH,),HPO, 3.2
MgSO,, 7TH,O 2.97
Glutamate de sodium 1.1
ZnSO4, TH,0O 0.0377
MnSO4, H,0O 0.00156
CoCl,, 6H20 0.0481
CuSO,, 5H,0 0.00672
Na,MoO,, 2H20 0.0064
CaCl,, 2H20 0.0481
H.BO, 0.0004
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Tableau 14. Composition de la solution de fer pour le milieu salin initial (culture discontinue alimentée).

Composé Concentration solution stock (g.L™)

e R .
(NH,),Fe(SO,) ,6H,0 0.0694

2.1.2.2.1.2 Milieu salin d’alimentation
La composition du milieu salin d’alimentation de la culture discontinue alimentée est présentée
dans le Tableau 15. Ce milieu est préparé en utilisant de I'eau du réseau et stérilisé par autoclavage
(20 min, 121°C).

Tableau 15. Composition du milieu salin d'alimentation (culture discontinue alimentée).

Composé Concentration milieu salin initial (g.L")
MgSO,, 7TH20 36
Co(Cl,, 6H20 1.49
ZnSO,, TH,O 1.143
Na,MoO,, 2H20 0.301
CuSO,, 5H,0 0.5
H,BO, 0.035
MnSO,, H,O 0.103
NaCl 10

KCl 55.83
H,PO, 90.733
H,SO, 212.565

Afin d’éviter tout risque de précipitation du milieu salin d’alimentation les solutions de fer et de
calcium sont préparées séparément a un facteur de concentration de 200X et de 50X
respectivement (Tableau 16 et Tableau 17). Le pH de la solution de fer est ajusté a 1.0 par ajout

de HCI 37% (w/w) et les deux solutions sont stérilisées par autoclavage (20 min, 121°C).

Tableau 16. Composition de la solution de fer 200X pour le milieu salin d'alimentation (culture discontinue
alimentée).

Composé Concentration solution stock (g.L")

Fe(SO,),, 7H,0 200

Tableau 17. Composition de la solution de calcium 50X pour le milieu salin d'alimentation (culture discontinue
alimentée).

Composé Concentration solution stock (g.L")

CaCl,, 2H,0 4.6

2.1.2.2.1.3 Solution de vitamines

La solution de vitamines est préparée en utilisant de ’eau ultra pure et avec un facteur de
concentration de 1000X. La biotine est dissoute dans 50 mI. d’une solution de NaOH a 0.1 M et

750 mL d’eau sont ensuite ajoutés. Les différentes vitamines sont ajoutées dans I'ordre indiqué
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dans le Tableau 18 et le pH est maintenu a 6.5 apres chaque ajout par utilisation d’HCI 1 N. La
solution est stérilisée par filtration (filtres stériles Minisart® 0.22 wm, Sartorius) dans un flacon
pénicilline stérilisé au préalable par autoclavage (20 min, 121°C).

Un apport en vitamines doit théoriquement étre réalisé tous les 20 g, .I." formés. Afin de
s’affranchir de cette contrainte le volume de solution stock de vitamines nécessaire a la formation
de la quantité maximale de biomasse obtenue a partir de la solution de glucose préparée est
mélangé a la solution de la source carbonée. Un apport continu de vitamines est donc réalisé au

cours de la culture.

Tableau 18. Composition de la solution de vitamines 1000X (culture discontinue alimentée).

Composé Concentration milieu salin initial (g.L")
D-biotine 0.05

Pantothénate 1

Acide nicotinique 1

Myo inositol 25

Thiamine hydrochloride 1

Pyridoxol hydrochloride

Acide para amino benzoique 0.2

2.1.2.2.2  Culture continue

2.1.2.2.2.1 Définition du milieu de culture
Le milieu synthétique utilisé est dérivée du milieu défini par Verduyn (Verduyn et al., 1992). Le
milieu initial a été optimisé pour obtenir 10 gL' (Visser et al., 2002). Les concentrations en
sels et oligo-éléments ont donc été doublées (a part Na,MoO,, 2H,0) et les concentrations
finales en vitamines ont été quadruplées (a part la biotine) de facon a pouvoir soutenir une
concentration finale de 20 gL' environ. De plus, I’éthanol est ajouté au milieu de culture afin
d’éviter la présence d’oscillations métaboliques. Le rapport éthanol / glucose choisi pour les
! (Kresnowati et al., 2007; Mashego,

sources carbonées est de 0.066 Cmole Cmoles

éthanol® glucose

2005b; Visser et al., 2002). De I'ampicilline est ajouté au milieu afin d’éviter les contaminations
bactériennes(Féria-Gervasio, 2008; Mouret, 2006). La composition du milieu synthétique utilisé

est définie dans le Tableau 19.

Tableau 19. Composition du milieu synthétique utilisé pour les cultures continues.

Concentration finale Concentration finale

Nature Composé Verduyn (g.L") utilisée (g.L")

Sources de cartbone Glucose 10.000 40.000
Ethanol 0.000 2.100
(NH,),S0, 5.000 12.000

Milieu salin KH,PO, 3.000 6.000
MgSO,, 7TH,0 0.500 2.047
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Nature Composé Concentratiori finale Concentrati(zn finale
Verduyn (g.L") utilisée (g.L")

Na,EDTA 1.500 x10° 3333 x 107
7nSO,, TH,O 4.500 x10° 8.964 x 10
MnCL,, 4H,0 1.000 x10” 1.992 x 10°
CoCl,, 6H,0 3.00 x10™ 5976 x 10°*

Oligo-éléments CuSO,, 5H20 3.00 x10™ 5976 x 10°*
Na,MoO,, 2,0  4.00 x10* 7.968 x10°
CaCl,, 2H,0 4.500 x10° 8.964 x10°
FeSO,, 7H,0 3.000 x10° 5.976 x 107
H,BO, 1.000 x10” 1.992 x10°
KI 1.00 x10°* 0.000
D-biotine 0.050 x 10° 3.984 x10°
DL acide 45 107 3.984 x10°
pantothénique
Acide nicotinique 1.000 x10°° 3.984 x10°
Myo-inositol 25.000 x10°? 50.000 x10°

Vitamines Thiamine 3 3
hydrochloride 1.000 x10 3.984 x10
Pyridoxine 3 3
hg Drorblomide 1.000 x10 3.984 x10
Acide  para-amino ) 5 g0 0.796 x10?
benzoique

Antibiotique iilpiciine Sodium ) 0.050

2.1.2.2.2.2 Assemblage des milieux

2.1.2.2.2.21 Composition des solutions stocks

Une solution de glucose 2 500 g,cos- L' est préparé a partir de cérélose (glucose mono hydraté)
en utilisant de I’eau osmosée et stérilisée par autoclavage (20 min, 121°C).

L’éthanol utilisé est de I’éthanol absolu stérilisé par filtration (filtres PFTE 0.22 pm, Sartorius)
dans un flacon préalablement stérilisée par autoclavage (20 min, 121°C).

Le milieu salin de base est préparé en utilisant de 'eau du réseau, ajusté a 5.0 et stérilisé par
autoclavage (20 min, 121°C). Les concentrations de la solution stock sont recalculées pour tenir
compte de 'apport de I'inoculum, de la solution de glucose et des solutions d’oligo-éléments, de
vitamines et d’antibiotique (Tableau 20). La densité du milieu salin stock a 20°C est de 1.01065 *
0.0001 g.cm™.

Les oligo-¢léments peuvent étre préparés ensemble dans un mix ou séparément. Dans le premier
cas les oligo-éléments sont dissous dans de I'eau ultra-pure dans l'ordre et aux concentrations

indiqués dans le Tableau 21. La solution stock est ensuite stérilisée par filtration (filtres stériles

Minisart® 0.22 um, Sartorius) dans un flacon pénicilline stérilisé au préalable par autoclavage (20
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min, 121°C). Dans le second cas une solution stock est réalisée pour chaque élément en utilisant
de I'eau ultra-pure (

Tableau 22) et stérilisée par filtration (filtres stériles Minisart” 0.22 um, Sartorius) dans des flacons
pénicilline stérilisés au préalable par autoclavage (20 min, 121°C). La solution de fer est ajustée a
pH 1 avec de I'acide chlorhydrique 37%.

Une solution stock de vitamines est préparée en utilisant de I'eau ultra-pure (Tableau 23), ajustée
a pH 6.50 et stérilisée par filtration (filtres stériles Minisart® 0.22 um, Sartorius) dans un flacon
pénicilline stérilisé au préalable par autoclavage (20 min, 121°C).

Une solution stock d’antibiotique est préparée en utilisant de I'eau ultra-pure (Tableau 24) et
stérilisée par filtration (filtres stériles Minisart® 0.22 wm, Sartorius) dans un flacon pénicilline
stérilisé au préalable par autoclavage (20 min, 121°C).

Tableau 20. Composition de la solution saline stock (culture continue).

Composé Concentration solution stock (g.L™)
(NH,),SO, 13.250

KH,PO, 0.627

MgSO,, 7TH,O 2.2601

Tableau 21. Composition de la solution stock d'oligo-éléments 500 X (culture continue).

Composé Concentration solution stock (g.L")
Na,EDTA 15

7080, TH,0 45

MnCl,, 4H,0 1

CoCl,, 6H,0 0.3

CuSO,, 5H20 0.3

Na,MoO,, 2H,0 3

CaCl,, 2H,0 45

FeSO,, 7TH,0 3

H,BO, 1

Tableau 22. Composition des solutions stocks individuelles d'oligo-éléments (culture continue).

Composé Concentration solution Facteur de concentration
P stock (g.L") X)

Na,EDTA 29.820 900

ZnSO,, TH,O 8.986 1000

MnClL, 4H,0 2.011 1000

Co(Cl,, 6H,O 6.330 x 10 1000

CuSO,, 5H20 6.360 x 10 1000

Na,MoO,, 2H,0 7.968 1000

CaCl,, 2H,0O 8.964 1000
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FeSO,, 7TH,O 11.196 2000
H,BO, 1.996 1000
Tableau 23. Composition de la solution stock de vitamines 250 X (culture continue).
Composé Concentration solution stock (g.L")
D-biotine 1.000

D-L acide pantothénique 1.000

Acide nicotinique 1.000

Myo-inositol 25.000

Thiamine 1.000

Pyridoxine hydrochloride 1.000

Acide para-amino benzoique 0.2

Tableau 24. Composition de la solution stock d'antibiotique 450 X (culture continue).

Composé Concentration solution Facteur de concentration
P stock (g.L") X)
Sel de sodium ampicilline 22.5 450

2.1.2.2.2.2.2 Milieu initial
Le volume du milieu initial est de 1.8 L. Le réacteur est stérilisé par autoclavage avec un volume
initial V = 2.0 L d’eau osmosée. Apres mise en place du réacteur Peau est intégralement vidangée
via la pompe de sortie et le milieu initial est assemblé zz sitn dans le réacteur. Ce protocole permet

de limiter les erreurs sur la valeur du volume initial dues a 'évaporation lors de I'autoclavage.

Tableau 25. Assemblage du milieu initial pour un volume final de 1.8 LL (culture continue).

Solution stock Milieu salin ~ Glucose Vitamines Oligo-éléments  Antibiotique
Volume  nécessaire ¢ 14 7.2 4.0 4.0
(mL)

La concentration de la solution stock de elucose (voisine de 500 g, . L") est déterminée a partir
g gé,]ucose

de la mesure de la densité de cette solution a 20°C apres autoclavage. Le volume de solution de

glucose a apporter est alors recalculé a partir de la connaissance de la concentration exacte de la

solution stock de glucose.

2.1.2.2.2.2.3 Milieu d’alimentation
Le volume du milieu d’alimentation contenu dans un bidon Norprene est de 45.0 L. Le bidon est
équipé d’une boucle externe et la circulation du milieu dans cette boucle est assurée par une
pompe externe. La recirculation active durant la culture garantit ’homogénéité du milieu

d’alimentation avec un taux de renouvellement de 1 h™.
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Le bidon est rempli avec un volume de milieu salin stock de 40.92 L et stérilisé par autoclavage
(121°C, 5h). L’évaporation d’eau liée au processus de stérilisation est estimée par pesée du bidon
avant et apres autoclavage.

Apres refroidissement du bidon le milieu d’alimentation est complété (Tableau 26). En pratique le
volume de la solution stock de glucose est recalculé afin de tenir compte de I’évaporation d’eau
durant Pautoclavage du milieu salin stock et de la solution stock de glucose. Le milieu
d’alimentation complet est homogénéisé par recirculation dans la boucle externe. Un critere de 10
recirculations du volume du bidon est défini arbitraitrement comme garantissant ’homogénéité

du bidon. La densité 2 20°C du milieu d’alimentation complet est de 1.015 g.cm™.

Tableau 26. Assemblage du milieu d'alimentation pout un volume final de 45.0 L (culture continue).

Solution stock Milieu salin ~ Glucose Vitamines Oligo-éléments  Antibiotique
Yolume  nécessaire 40y 3600 179 89 100
(mL)

2.2 Mise en ceuvre des cultures

2.2.1 Conservation des souches
Une banque cellulaire est réalisée au début du projet afin de disposer d’un stock d’aliquots
homogenes pour I'initiation des cultures.
Un étalement en boite de Pétri est réalisé a partir d’'un cryo-tube sur milieu YPD + agar (Tableau
12) afin de vérifier le caractere mono-axénique de la souche. Une culture sur milieu YPD
(section) en fiole d’Erlenmeyer est réalisée a 30°C et sous agitation orbitale de 150 rpm a partir
d’une colonie isolée. Cette culture est arrétée en phase exponentielle de croissance et du glycérol
est ajouté au mout comme cryo-préservant (20 % w/w). Des aliquots de 1 mL sont réalisés dans

des cryo-tubes et conservés a -80°C pour un usage ultérieur.

2.2.2 Chaine de propagation

2.2.2.1 Culture discontinue alimentée
Une culture sur boite de Pétri est réalisée a 30°C durant 30h a partir d’un cryo-tube en utilisant le
milieu YEPD solide (Tableau 12).
Trois prés-cultures en tube droit sont réalisées a pattir d’une colonie isolée durant 12h a 30°C
avec une agitation orbitale de 150 rpm en utilisant 5 mL du milieu YEPD liquide (Tableau 12).
Trois pré-cultures en fiole d’Erlenmeyer bafflées sont réalisées a partir des pré-cultures en tubes
droits (taux d’inoculation 10% v /v) durant 12h a 30°C et avec une agitation orbitale de 150 rpm
en utilisant 50 mL du milieu synthétique complet (Tableau 13) complétée avec 20 gL' de

glucose, la solution de fer 400X et la solution de vitamines 500X.
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Trois pré-cultures en fiole d’Erlenmeyer bafflées sont réalisées a partir des pré-cultures
précédentes (taux d’inoculation 10% v /v) durant 12h a 30°C et avec une agitation orbitale de
150 rpm en utilisant ‘50 mL. du milieu synthétique complet (Tableau 13) complétée avec 20 g.I."
de glucose, la solution de fer 400X et la solution de vitamines 500X.

Deux des pré-cultures sont utilisées pour inoculer le réacteur a un taux d’inoculation de 10 %

v/v).

2.2.2.2 Culture continue

Une culture sur boite de Pétri est réalisée a 30°C durant 30h a partir d’un cryo-tube en utilisant le
milieu YEPD solide (Tableau 12).

Des prés-cultures en tube droit sont réalisées a partir d’une colonie isolée durant 12h a 30°C avec
une agitation orbitale de 150 rpm en utilisant 5 mL du milieu YEPD liquide (Tableau 12).

Une pré-culture en fiole d’Erlenmeyer bafflée est réalisée a partir de deux pré-culture en tubes
droits (taux d’inoculation 10% v /v) durant 12h a 30°C et avec une agitation orbitale de 150 rpm
en utilisant 190 mL du milieu synthétique complet (Tableau 19). Cette pré-culture est utilisée

pour inoculer le réacteur a un taux d’inoculation de 10 % (v/v).

2.2.3 Cultures en fermenteurs

2.2.3.1 Culture discontinue alimentée

2.2.3.1.1 Description du dispositif expérimental
La culture discontinue alimentée est réalisée dans un fermenteur Biostat E de type ES15B et de
volume total 23 L (Braun Biotech International, Allemagne). Le dispositif expérimental est
représenté sur la Figure 14. Le réacteur est équipé d’une double enveloppe pour la régulation
température et d’un fond concave. Le diametre interne du réacteur est de 0.21 m et la hauteur de
0.63 m. Le réacteur est équipé de 4 contre-baffles de 0.46 m de hauteur et d’'un sparger de type
O-ring placé au fond. Trois turbines Rushton 6 pales (diameétre externe 0.084 m, hauteur des
pales 17 mm) placées a 5.5, 18 et 30 cm du fond du réacteur sont placées sur 'arbre d’agitation
dont la rotation est assurée par un moteur de 746 W. Un débitmetre massique est utililisé pour le
controle du débit de ventilation (model 5850 TR, Brooks, USA). L’air est filtré en amont du
fermenteur par utilisation d’un filtre 0.2 um (Modele Sartobran, Sartorius Stedim Biotech GmbH,
Allemagne).
Les différents modules analogiques du controleur Biostat E permettent une régulation PID pour
la vitesse d’agitation, de la température, de la pression relative et du pH. Un logiciel développé au

laboratoire par Jean-Louis Uribelarrea est utilisé pour I'acquisition en ligne de ces parametres et
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de la pression partielle en oxygene dissous, pour controler les débits d’alimentation (glucose,
milieu salin) et pour calcule les variables d’état (RQ), vitesses de respiration, volume de liquide).
Les données sont enregistrées toutes les 45 s.

Le pH est mesuré par une sonde Fermprobe de 11.3 cm de long (Broadley and James, USA). La
pression partielle en oxygene dissous est mesurée par une sonde D435 Oxyprobe de 8.4 cm
delong (Broadley and James, USA). Les deux sondes sont situées au niveau de piquages latéraux
situés 10 cm au dessus du fond de la cuve a 15°C par rapport a I’horizontale

La température est régulée a 30°C et le pH est régulé a 5.0 par l'addition d’une solution
d’ammoniaque a 8.20 N. La pression relative est fixée a 0.3 bars. Le réacteur est équipé d’une
sonde anti-mousse (Sartorius, Germany) and des ajouts ponctuels d’agent antimousse Struktol
JG73 (Schill-Seilacher, Germany) sont realisés au cours de la culture : la concentration maximale
en antimousse atteinte est de 24.70 ppm.

L’apport de la solution de glucose (concentration 680.47 gl.") est réalisé par une pompe
péristaltique B-Braun FE411. L’apport du milieu salin est realisé par une pompe péristaltique
Gilson Minipuls 3 (Gibson, France). I’apport de I'agent antimousse et de 'ammoniaque 14% est
realise par les pompes péristaltiques du controleur C-DCU. Les masses des bouteilles sont
mesurées en continu pour le glucose (balance IB16000S, Sartorius, Allemagne) et le milieu salin

(balance CP2202S, Sartorius, Allemagne). L.a masse de la bouteille d’ammoniaque est mesurée

régulierement en utilisant une balance CP2202S (Sartorius, Allemagne).

N\

Figure 14. Photographie du dispositif expérimental pour la culture discontinue alimentée.
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2.2.3.1.2 Conduite de culture

Les cultures de type discontinue alimentées sont réalisées avec une conduite de type alimentation
expontielle ce qui permet de maintenir un taux de croissance constant et une concentration
limitante de substrat carboné afin de maintenir un métabolisme purement oxydatif de la levure
S.cerevisiae.
Le bilan de conservation de la matiere pour la biomasse dans le réacteur est présenté dans
I’Equation 62.

d(xv,)

dt

La solution de 'Equation 62 si le taux de croissance p est constant est présentée dans "'Equation

63.

=V, Equation 62

X )V, (1) = X,V .exp Equation 63
Le bilan de conservation de la mati¢re pour le substrat carboné G dans le réacteur est présenté
dans 'Equation 64.
d(Gv,) :
TL - _rC?et 'VL + Qalimentation (t)'GaIimentation Equatlon 64

L’évolution du volume peut étre approximé en premier lieu par 'apport de substrat carboné. Le
volume de phase liquide dans le réacteur évolue aussi du fait de 'apport de solution saline, de
liquide correcteur de pH, des prélevements effectués et de I'évaporation. Ces différents éléments
sont quantifiés et pris en compte dans le traitement post-expérimentation.

dv, .
d_tL = Qalimentation (t) Equatlon 65
La combinaison de I'Equation 63 et de I’Equation 65 permet de décrire I'évolution de la

concentration en biomasse au cours du temps par I'Equation 66.

dXx imentation\{
X M- Qallmentatlon( ) Equation 66

dt V,

La combinaison de I'Equation 64 et de I’Equation 65 permet de décrire I'évolution de la

concentration en glucose au cours du temps par 'Equation 67.

d_G —pnet Qalimentation (t)(G

G alimentation
dt A

~-G) Equation 67

Si le taux de croissance et la concentration résiduelle en substrat sont constants alors ’Equation

67 est transformé en ’Equation 68.

eV,

Qalimentation (t) = ( Equation 68

G -G)

alimentation
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Soit
Js- XV,
—G)'

Qalimentation (t) = (G Equation 69

alimentation
Si on consideére que la vitesse spécifique de consommation du substrat carboné peut étre décrite
par équation de Herbert-Pirt (Equation 70). Dans cette équation le terme lié a la formation de
produit est négligé.
Oc = YL +m Equation 70
glucose, X

Alors PEquation 69 peut ¢tre transformée en Equation 71 qui décrit 'évolution du débit a
appliquer au cours du temps afin de maintenir une concentration en substrat et un taux de
croissance constants.

R

v +m [ X,V ,.exp"’

Equation 71

glucose, X

(G

Qalimentation (t) = — G)

alimentation
Si le taux de croissance est constant alors le rendement en biomasse formée par rapport au

substrat consommé peut étre exprimé par 'Equation 72.

R S W S

Glucose,X — -
M

G K
Y

Equation 72

glucose, X
De plus, si la concentration résiduelle en substrat G est négligeable devant la concentration dans

la solution d’alimentation alors ’Equation 71 peut étre substituée par ’Equation 73.

B KXoV o-expt .
RGlu cose, X ' Equatlon 73
Qalimentation (t) = G
alimentation
Avec le profil d’alimentation initial défini par 'Equation 74.
N VRV
RGIucose,X ' Equation 74
Qalimentation( = O) = G
alimentation

Donc ’Equation 73 peut étre aussi décrite sous la forme de ’Equation 75.

Qalimentation (t) = Qalimentation (t = O) eXpult Equation 75

A tout moment de la culture il est possible d’imposer un nouveau profil d’alimentation

exponentielle avec un taux de croissance différent de celui jusqu’alors utilisé. Le débit
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XoV
. L . , 0-ViLo
d’alimentation inital de ce nouveau profil est calculé par ’Equation 74. Le terme ————
Glucose, X
représente la quantité de substrat consommée depuis le début de la culture et est directement
accessible a partir des mesures de la masse du bidon d’alimentation.

L’évolution du débit d’alimentation au cours du temps est alors obtenue par ’Equation 76 et

I’évolution de la concentration en biomasse au cours du temps par ’Equation 77.

1 m 1
Vi(0)=V o1+ X, fexpri-1) —=—+ D = || Equation 76
Glucose, X M Galimentation -G
X,.exp"
X (t)= o- &P .
E tion 77
1+ XO.(exp“"—l) oyt quation
Glucose, X M Galimentation -G

2.2.3.1.3 Description du dispositif expérimental
Les cultures continues et continues accélérées sont réalisées dans un fermenteur B. Braun DCU
International (B. Braun AG, Melsugen, Allemagne) avec un volume total de 6.948 L. Le diameétre
interne de la cuve est de 16.6 cm et le fond de la cuve est concave. 4 contre pales sont disposés
dans le réacteur.
Un module Sartorius B-DCU est utilis¢é pour lacquisition des signaux et la régulation des
variables. L’interface utilisateur est assurée pat le logiciel MFCS/win 2.0 ©
L’agitation de la phase liquide est assurée par deux turbines Rushton 6 pales (diamétre externe de
6.3 cm, hauteur des pales de 1.5 cm). Ces deux turbines sont placées a 1 cm et 5.5 cm de
Pextrémité inférieure de I'arbre d’agitation.
La ventilation est assurée par un sparger de type O-ring. Le débit d’air est mesuré par un
débitmetre massique (Modele M9203610D, Bronkhrost, Allemagne). L air est filtré en amont du
fermenteur par utilisation d’un filtre 0.2 pm (Mod¢le Sartofluor, Sartorius Stedim Biotech GmbH,
Allemagne).
La température est mesurée par un capteur de température Pt100 en contact avec le mott via un
doigt de gant. La valeur de la consigne de température est de 30.00°C. La régulation de cette
variable est assurée par une circulation d’eau dans une double enveloppe du réacteur.
Le pH est mesuré par une sonde pH (Modéle Fermprobe®, Broadley and James Corporation,
Santa-Anna, USA). La consigne est fixée a 5.00 et la régulation de cette variable est assurée par
une solution de NaOH 2 N.
La pression relative dans le fermenteur est mesurée par un capteur de pression Herose Safety

Valve modele 06-205 (Pressure Systems, Victoria, Australie). La régulation de cette variable est
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assurée par une vanne pneumatique (Modele Flowserve, Kimmen Ventile). La consigne est fixée
2 0.1 ou 0.3 bars.

La pression partielle en oxygéne dissous est mesurée par une sonde InPro6800® (Mettler Toledo,
Greifensee, Suisse). L.a sonde est calibrée dans le milieu initial de culture a la pression relative de
travail a 'aide de di-azote pour ajuster le zéro et d’air pour fixer la pente.

La régulation du niveau de liquide dans le fermenteur se fait par peson. La masse du fermenteur
est mesurée par une balance reliée au module Sartorius B-DCU (modéle CHINE-64EO-S,
précision 0.01 g, Sartorius, Goettingen, Allemagne). La régulation de cette variable a la valeur de
consigne est assurée par le controle de la vitesse de rotation de la pompe de sortie du liquide.
L’alimentation en milieu de culture est assurée par une pompe péristaltique (Modele 520-DU,
Watson-Marlow, Royaume Uni) utilisée avec un flexible de précision en marprene (Watson-
Marlow, Royaume Uni). La masse du bidon d’alimentation est mesurée toutes les minutes
(balance CHINE-64E0-S, précision 0.01 g, Sartorius, Goettingen, Allemagne). Le débit massique
du milieu d’alimentation est ainsi connu a tout moment.

L’alimentation en liquide correcteur de pH est assurée par une pompe péristaltique de la console
Sartorius B-DCU utilisée avec un tuyau de précision en silicone (Masterflex, Beligneux, France).
La masse de la bouteille contenant le liquide correcteur de pH est mesuré toutes les minutes
(balance CPA5201, précision 0.1 g, Sartorius, Goettingen, Allemagne). Le débit massique du
milieu d’alimentation est ainsi connu a tout moment.

La formation de mousse dans le fermenteur est détectée par une sonde antimousse (Sartorius,
Goettingen, Allemagne). Le controle de la formation de mousse est assurée par un apport en
liquide correcteur de type PPG 2000 (Poly- Propylene Glycol, Sigma Aldrich, Allemagne) réalisé
par une pompe péristaltique de la console Sartorius B-DCU utilisée avec un tuyau de précision en
silicone (Masterflex, Beligneux, France). Le temps de fonctionnement de la pompe antimousse

est enregistré et convertie par la suite en volume apporté de liquide correcteur de mousse.
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N

Figure 15. Photographie du dispositif expérimental pour les cultures continues et continues accélérées.

2.2.3.1.4 Conduite de culture

La culture est démarrée en mode batch avec un volume initial égal au volume de culture continu.
La phase discontinue dure environ 24h. I’alimentation et le sous-tirage sont mis en place apres
consommation de I’éthanol et de l'acétate produits durant la phase batch. Le taux de dilution
initial est égal au taux de dilution qui est utilisé pour la culture.Le régime permanent est atteint
apres 5 temps de séjour du liquide.

Pour les cultures continues accélérées (accélérostat) I'augmentation progressive du taux de
dilution est mis en place selon l'apres caractérisation du régime permanent atteint en culture

continue.
D('[) =D, +at Equation 78
Avec D, Taux de dilution de la culture continue initiale (h-1)
o Accélération du taux de dilution (h?)

A la fin de la culture le volume final de mout est mesuré et pris en compte dans 'ensemble des

calculs.

2.3 Techniques analytiques
2.3.1 Stratégie d’échantillonnage
Les prélévements de mout sont effectués au moyen d’une seringue a travers de septa placés dans

des ports inclinés a 15° par rapport a ’horizontale.
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Les prélevements de surnageant sont effectués au moyen d’un module de filtration tangentielle
(Applikon, Pays-Bas) associé a un collecteur de fraction (Fraction Collector Frac-100, Pharmacia
fine chemicals) comme représenté sur la Figure 16. Le module est placé en ligne sur une boucle
de recirculation extérieure au réacteur. La circulation du mout dans la boucle est assurée par une
pompe péristaltique (Modele 77521-57, Masterflex, Beligneux, France). I’ouverture de la vanne
pinch permettant le passage du filtrat vers le collecteur de fraction est commandée via le logiciel
MFCS/win 2.0 ®. Ce dispositif permet un échantillonnage rapide et sans intervention sur le
fermenteur.. La séparation des cellules et du surnageant est quasi instantanée ce qui permet

d'éviter une évolution des échantillons lors d’une étape de centrifugation.

Fermenteur

Boucle de recirculation extérieure Vanne pinch

Mot

? . Module de filtration
Pompe  Moiit tangentielle I Filirat Collecteur de fractions

Figure 16. Schéma du dispositif de prélevement des échantillons de surnageant.

2.3.2 Analyse de la phase biomasse

2.3.2.1 Détermination de la concentration en biomasse

2.3.2.1.1 Méthode turbidimétrique
La concentration cellulaire est estimée par mesure de I'absorbance a 620 nm dans une cuve en
verre de 2 mm de trajet optique (U 110 Hitachi, Japon). Le blanc est réalisé avec de l'eau

osmosée. Une dilution de I'échantillon est nécessaire afin de rester dans la gamme de linéarité

(0 - 0.6) de la mesure.

2.3.2.1.2 Méthode gravimétrique

La concentration cellulaire est mesurée par une méthode gravimétrique. Un volume connu de
mout est filtré au moyen d'une pompe a vide (Sartorius, Goettingen, Allemagne) sur un filtre 0.45
um en polyamide (Sartorius, Goettingen, Allemagne) préalablement séché pendant 48h a I'étuve
(Pression absolue de 200 mmHg et 60°C) et pesé. Le filtre avec le gateau de filtration est ensuite
séché durant 48h a I'étuve (Pression absolue de 200 mmHg et 60°C) puis pesé. La concentration
cellulaire X (g.I." est alors déterminée par la différence des masses séches du filtre, avant et aprés
filtration, ramenée au volume filtré. Pour chaque point du régime permanent la mesure est

réalisée en duplicat ou triplicat.
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2.3.2.2 Détermination de la composition élémentaire en biomasse

La composition élémentaire de la biomasse est déterminée en culture continue. Les échantillons
pour la détermination de la composition élémentaire de la biomasse sont prélevés en triplicat au
moyen d’une seringue et centrifugés (5000 rpm, 5 min, 4°C sur une centrifugeuse Eppendorf
5810 R équipée d’un rotor F-34-6-38 soit une accélération de 3214 g) avant d’étre stockés a -18
°C.

En préparation de I'analyse trois lavages successifs a I’eau physiologique (NaCl 9% (w/w)) sont
réalisés. Ils sont ensuite lyophilisés durant 48h (Christ Alpha 2-4, Christ Alpha Freeze Driyer,
Royaume-Uni) et envoyés au Service Central d’Analyse du CNRS (SCA-CNRS, Saclay, France).
Les échantillons lyophilisés sont stockés a I’abri de P’humidité par des cristaux de silicagel.

Les teneurs ¢lémentaires en Carbone, Hydrogene, Oxygene, Azote, Phosphore et Souffre sont

présentées dans le Tableau 27. La teneur en cendres considérée est de 6%.

Tableau 27. Composition élémentaire de la biomasse déterminée en culture continue.

Element C H O N P S
Fraction 1 1.789 0.531 0.160 0.018 0.003
Ecart-type - 0.024 0.013 0.002 0.000 0.000

2.3.2.3 Détermination de la teneur intracellulaire en sucres de réserve

Le contenu intracellulaire en glycogene et tréhalose est mesuré en suivant le protocole décrit par
(Parrou and Francois, 1997).

Un échantillon de 0.5 mLL de mott (soit environ 10 mg de biomasse) est centrifugé a 3min durant
3 min en utilisant une centrifugeuse de type Minispin (Eppendor) a 13400 rpm (soit 12100 g). L.
surnageant est jeté et le culot est rincé avec 1.0 mL d’eau osmosée. Le culot obtenu est alors
resuspend dans250 pL. de Na,COj; a 0.25 M. Le mélange est transféré dans un cone eppendorf a
vis et incubé a 95°C durant 3h. Apres traitement alcalin 4 chaud le pH du mélange est ajusté a pH
5.2 par addition de 150ul. d’une solution d’acide acétique 1 M et de 600 uL. d’une solution
d’acetate de sodium a 0.2 M.

L’étape d’hydrolyse du tréhalose est réalisée en ajoutant 10ul. d’'une solution commerciale de
tréhalase (3.7 U.mL’, Sigma-Aldrich, USA) a la solution obtenue aprés ajustement pH. La
solution obtenue est incubé a 37°C durant48h. L’étape d’hydrolyse du glycogene est réalisée en
ajoutant 20 ul. de a-amyloglucosidase (8 U.mL.", Sigma-Aldrich, USA) 4 la solution obtenue aprés
ajustement pH. La solution obtenue est alors incubée a 56°C durant 24h.

Apres la fin de Iétape d’hydrolyse les solutions obtenues sont centrifugées en utilisant une

centrifugeuse de type Minispin (Eppendor) a 13400 rpm (soit 12100 g) et les surnageant sont
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collectés. La quantification de la concentration en glucose dans ces hydrolysats est réalisée en

utilisant un kit enzymatique (chapitre 2.3.3.4.1).

2.3.2.4 Thermogravimétrie
La thermogravimétrie est une technique permettant d’évaluer la teneur en eau extracellulaire et
eau intracellulaire d’un échantillon de mott par le suivi de sa cinétique de séchage (Uribelarrea et
al., 1985).
Un échantillon de mout d’environ 10 mL (correspondant a environ 0.2 g de biomasse) est
centrifugé (5000 rpm, 5 min, 4°C sur une centrifugeuse Eppendorf 5810 R équipée d’un rotor F-
34-6-38 soit une accélération de 3214 g) avant d’étre stockés a -18 °C. Le surnagean est jeté et le
culot est resuspendu avec de ’eau osmosée correspondant a2 2/3 du volume du culot. 1 mL de la
suspension utilisée est placé dans une coupelle et analysé.
L’appareil utilisé est une thermobalance de précision 0.001 g(Modele 1J16, Mettler Toledo,
Suisse). L’analyse dure 120 min et échantillon est soumis a une température constante de 75°C.
L’acquisition de la masse de la balance est réalisée toutes les 6 s.
Les données sont traitées avec un programme Matlab développé au laboratoire. La cinétique de
séchage de T'eau extracellulaire est d’ordre O alors que la cinétique de I'eau intracellulaire est
d’ordre 1. L’identification du point critique ou la rupture de pente se produit et la connaissance
de la masse de I’échantillon a ce point critique et au point final permet d’estimer les contenus en

eau exocellulaire et intracellulaire.

2.3.3 Analyse de la phase liquide

2.3.3.1 HP.L.C
Les échantillons de surnageants sont filtrés sur un filtre de 0.2 um et analysés en chromatographie
liquide haute performance (High Pressure Liquid Chromatography, HPLC) avec une colonne
H+. Les composés analysés ont fait I'objet d'un étalonnage réalisé a partir de différentes solutions
de concentrations connues.
Le chromatographe utilisé (Waters® Alliance 2690) a deux analyseurs : un réfractométre et un
détecteur a barrette d'iode. Le réfractometre est utilisé pour la détection du glucose, du glycérol et
de I'é¢thanol. Le détecteur a barrettes d'iodes est utilisé pour la détection de I'acétate, du succinate,
du pyruvate et du citrate. La colonne Aminex HPX-87H (300 X 7.8 mm) est utilisée et les
données sont acquises et analysées par le logiciel Millenium®,
La température du four est fixée a 50°C et une solution d'acide sulfurique H,SO, a 5 mM est

utilisée comme éluant a un débit de 0.5 mL.min™.
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2.3.3.2 G.C

Les échantillons de surnageant sont analysés en chromatographie en phase gazeuse (Gas
Chromatography, G.C).

Lappareil utilisé (5890A, Hewlett-Packard Co, USA) est muni d’une colonne Poraplot (25m X
0.53 mm) et d’un détecteur a ionisation de flamme FID. Le gaz vecteur est I'azote a une pression
de 1.4 bars en téte de colonne. La température de l'injecteur est fixée a 250°C et celle du
détecteur a 260°C. L’analyse est réalisée en programmant la température du four de la facon
suivante :

120°C — 225°C — 237 °C durant 5 min
(15°C.min™") (40°C.min™)

Les concentrations en éthanol et acétate font fait 'objet d'un étalonnage réalisé a partir de
différentes solutions de concentrations connues. L.a méthode de I’étalon interne est utilisée et
Pétalon interne choisi est 'acide propionique 10 g.I.! préparé dans de Iacide sulfurique a 0.2 N.
Les échantillons sont préparés avec les proportions suivantes : 1 volume d’échantillon interne

pour 4 volumes de surnageant.

2.3.3.3Y.S.I
La concentration en glucose résiduel est dosée par un analyseur YSI 2700 (Yellow Spring
Instrument, Ohio, Etats-Unis).
La gamme de quantification est de 0.00 - 9.00 g.I.". I appareil est étalonné a 2.50 g.I.". La
précision des mesures est de 2% soit 0.018 g.I.'au maximum.
Le principe de mesure est basé sur deux réactions en série :

- Conversion du glucose en acide gluconique et eau oxygénée par une glucose-oxydase

immobilisée : Glucose + 2 H,0O — Acide gluconique + 2 H,O,
- La détection de I'eau oxygénée H,O, par une électrode de platine crée un flux d’électrons

proportionnel a la concentration en glucose.

2.3.3.4 Kits enzymatiques

2.3.3.41 Glucose
Les échantillons de surnageants sont filtrés sur un filtre de 0.2 um et la concentration en glucose
est analysée en utilisant le kit enzymatique référence GAGO20-1KT (Glucose assay kit, Sigma
Aldrich, USA). La gamme de linéarité de la mesure est estimée a 0.0 - 80 mg.l."'. Chaque

¢chantillon est analysé en duplicat.
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La quantification de la concentration en glucose est réalisée par une méthode colorimétrique
basée sur les trois réactions suivantes :

Réaction n°1 (catalysée par 'enzyme glucose oxydase)

D-Glucose + H,0O +0O, — Acide gluconique + H,0,

Réaction n°2 (catalysée par 'enzyme peroxydase)

H202 + O-dianisidine réduite (incolore) — O-dianisidine oxydée (marron)

Réaction n°3 (catalysée par I'acide sulfurique)

O-dianisidine oxydée (marron) — O-dianisidine oxydée (rose)

La reaction est initiée par 'ajout de 40 uL. d’un réactif comprenant les enzymes Glucose Oxydase
et Peroxydase ainsi que le réactif O-dianisidine a 20 pl. d’échantillon dans une micro-plaque.
Apres 30 min d’incubation a 37°C la réaction est arrétée patr ajout de 40 uL. de H,SO, 12N.
L’absorbance de chaque puit est mesurée a 490 nm et lintensité de la coloration est

proportionnelle a la concentration en glucose.

2.3.3.4.2 Acétate
Les échantillons de surnageants sont filtrés sur un filtre de 0.2 pm et la concentration en acétate
est analysée en utilisant le kit enzymatique référence 10148261035 (Boehringer Mannheim / R-
Biopharm, Allemagne). Le protocole a été adapté a partir du protocole du fournisseur afin de
pouvoir réaliser des dosages sur un volume réduit d’échantillon en micro-plaques (Poilpré, 2002)
La gamme de linéarité de la mesure est estimée a 0.0 - 60 mg.L.". Chaque échantillon est analysé
en duplicat.
La quantification de la concentration en acétate est réalisée par une méthode colorimétrique basée
sur les trois réactions suivantes :
Réaction n°1 (catalysée par acétyl-CoA synthétase)
Acetate + ATP +CoA — Acétyl-CoA + AMP + Pyrophosphate
Réaction n°2 (catalysée par 'enzyme citrate synthase)
Acétyl-CoA + Oxaloacétate + H,0O — Citrate + CoA
Réaction n°3 (catalysée par la malate déshydrogénase)

L-malate + NAD" — Oxaloacétate + NADH + H"

Le protocole adopté est décrit sur la Figure 17. Les mesures d’absorbance sont réalisées a 340 nm
et nécessitent donc l'utilisation de micro-plaques n’absorbant pas dans les U.V. La solution n°1
du kit contient un tampon a pH 8.4, du L-malate et du chlorure de magnésium. La solution n°2

du kit comprend du NAD", de PATP et du CoA. La solution n°3 du kit comprend les enzymes
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malate déshydrogénase et citrate synthase. La solution n°4 du kit comprend de P'acétyl-CoA
synthéthase.
120 pl. d’échantillon

75 ulL de solution n°1
15 ul. de solution n°2

A 4

v
Mesure de absorbance A, a 340 nm

5 ul. de solution n°3
diluée au 1/6

v

Mesure de I'absorbance A, apres 3 min
5 ul. de solution n°4

diluée au 1/3

»
|

v
Mesure de I'absorbance A, apres 15 min

Figure 17. Principe de la quantification de la concentration en acétate par méthode colorimétrique.

La valeur du delta absorbance est calculée pour chaque échantillon (Equation 79). Une courbe de
calibration AAbsorbance = f ([Acetate]) permet de remonter a la concentration en acetate d’un

échantillon a partir de la mesure de AAbsorbance.

AAbsorbance,,,. = {(A2 ~A)- _(Ai -A) J

(A -A)
—((&—M—%}M

2.3.3.4.3 Ethanol

Equation 79

Les échantillons de surnageants sont filtrés sur un filtre de 0.2 um et la concentration en éthanol
est analysée en utilisant le kit enzymatique référence 10076290035 (Boehringer Mannheim / R-
Biopharm, Allemagne). Le protocole a été adapté a partir du protocole du fournisseur afin de
pouvoir réaliser des dosages sur un volume réduit d’échantillon en micro-plaques (Poilpré, 2002)
La gamme de linéarité de la mesure est estimée a 0.0 - 60 mg.Ll.". Chaque échantillon est analysé
en duplicat.

La quantification de la concentration en éthanol est réalisée par une méthode colorimétrique

basée sur les deux réactions suivantes
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Réaction n°1 (catalysée par I'alcool déshydrogénase)
Ethanol + NAD" +CoA — Acétaldéhyde + NADH + H*
Réaction n°2 (catalysée par 'enzyme citrate synthase)

Acetaldéhyde + NAD" + H,0O — Acide acétique + NADH + H"

Le protocole adopté est décrit sur la Figure 17. Les mesures d’absorbance sont réalisées a 340 nm
et nécessitent donc l'utilisation de micro-plaques n’absorbant pas dans les U.V. La solution n°2
du kit contient un tampon a pH 9, du NAD" et 'enzyme acétaldéhyde déshydrogénase. La

solution n°2 du kit comprend 'enzyme alcool déshydrogénase.

30 uL. d’échantillon

150 pL de solution n°2

A 4

Mesure de 'absorbance A, apres 3 min
10 ulL. de solution n°3 J

diluée au 1/2

Mesure de 'absorbance A, apres 10 min

Figure 18. Principe de la quantification de la concentration en éthanol par méthode colorimétrique.

La valeur du delta absorbance est calculée pour chaque échantillon (Equation 80). Une courbe de
calibration AAbsorbance = f ([Ethanol]) permet de remonter a la concentration en ethanol d’un

¢chantillon a partir de la mesure de AAbsorbance.

AAbsorbanc%cetate = (A2 - Ai)échantillon - (AZ - Al)blanc Equation 80

2.3.3.5 ICP-MS
La spectrométrie par torche a plasma (ICP-MS : Inductively Coupled Plasma Mass Spectrometry)
est une technique de quantification des éléments inorganiques présents dans un échantillon. Cette
technique est utilisée pour la quantification des concentrations des ions K" et Mg*" dans la phase
liquide. L’appareil utilisé est un spectrometre Agilent 7700 Series (Agilent, USA). Le principe de

'analyse est bricvement présenté.
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L’échantillon est ajouté en continu dans une chambre dintroduction par une pompe
péristaltique.Dans le nébuliseur les solutions sont mises sous forme d’aérosol par de largon
utilisé comme gaz vecteur. L’aérosol est alors introduit dans la torche ICP MS.

Le plasma de la torche est crée par Ionisation du gaz Argon (Ar —Ar" + €) par un courant
électrique fourni par un générateur entourant en spires la torche. Le plasma est un état de la
mati¢re similaire a ’état gaz maisnou une partie des particules sont ionisés. La température est
élevée dans le plasma (8000 K) ce qui séche lesgouttes de I'aérosol et divise la plupart des
molécules en atomes simples. Ces atomes sont ensuite mis sous forme d’ions par les électrons du
plasma (M — M" + ¢). Pour un élément donné la fraction d’atomes qui passe sous forme d’ions
dépend du potentiel d’ionisation de I’élément. I ’argon est utilisé comme gaz vecteur car il a un
potentiel d’ionisation élevé (énergie requise pour enlever un électron a une molécule), donc la
réaction Ar —Ar’ + € est plus énergétiquement favorable que M — M" + €, ce qui assure que
les élements M restent sous forme ionisée et seront donc détectés.

L’interface entre la torche a plasma et la cellule ORS est constituée par I'association d’une lentille
et de trois skimmers cones. La lentille est polarisée et extrait les éléments chargés positivement du
flux d’ions du plasma en déviant leurs trajectoires. Les particules neutres ne sont pas déviées et ne
passent donc pas par les cones. Les cones (orifice de 0.3 mm de diamétre) permettent de focaliser
le flux d’ions positifs déviés par la lentille et de maintenir le vide dans les compartiments de
séparation et d’analyse. L’interface est sous vide primaire (133 Pa) assuré par la pompe primaire
extérieur afin d’éviter que les analyses soient contaminées par I’air ambiant.

L’ORS (Octopole Reaction System), le quadripole et le détecteur sont sous vide secondaire (5. 10°
* Pa), assuré d’une part par la pompe primaire et complété d’autre part par une pompe turbo-
moléculaire plus puissante que la pompe primaire et située entre le quadripole et le détecteur.
Deux types majeurs d’interférence compliquent I'analyse du spectre obtenu en ICP-MS

- Les interférences isobariques. Elles surviennent lorsque les isotopes de plusieurs éléments
ont la méme masse. Il est possible de s’affranchir de ce type d’interférence en
sélectionnant pour l'analyse de chaque élément un isotope non sujet a recouvrement.
Pour les éléments ou ce choix n’est pas possible il est toujours possible d’utiliser une
équation de correction du signal.

- Les interférences poly-atomiques résultent de la combinaison d’ions. Ces molécules
recouvrent en partie les masses des éléments a analyser et augmentent donc le bruit
d’analyse.

L’ORS permet d’améliorer la qualité du signal en supprimant les interférences polyatomiques.

Dans T'ORS un contre-courant d’Hélium est appliqué (mode Helium): les particules
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polyatomiques ont une probabilité plus importante de collision avec les atomes d’hélium que les
éléments chargés positivement a analyser. La collision provoque une perte d’énergie cinétique des
molécules polyatomiques et donc la diminution du bruit lié a ces molécules polyatomiques.

Dans le quadripole les ions sont séparés selon le ratio charge/masse m/z par des champs
magnétiques appliqués aux quatres barreaux. Sur un intervalle de temps donné seuls les ions avec
un certain ratio m/z auront une trajectoire stable au sein du quadtipole et seront transmis au
détecteur. Le quadripole agit donc comme un filtre sélectif sur le faisceau d’ions.

Le détecteur utilisé est un électromultiplicateur. Un ion de ratio m/z donné frappant la surface du
détecteur provoque I’émission dun flux d’électrons depuis les couches externes des atomes de
surface du détecteur. Ce phénomeéne est appelé émission secondaire d’électrons. Le flux
d’électrons est amplifié dans une série de dynodes pour générer un courant électrique. Le signal
est ensuite traité pour relier le flux d’électrons au flux d’ions et donc a la concentration d’un
élément donné dans I’échantillon.

Les échantillons de surnageant sont minéralisés par dilution dans une solution d’acide nitrique
HNO, 1% (w/w) puis filtrés (0.22 um). La minéralisation a pour but de minimiser la formation
d’hydroxyde pouvant créer des précipitations et d’éviter I'adsorption de certains élements sur les
¢léments en quartz de appareil.

L’Indium I'"” a une concentration de 100 ug.L" est utilisé en étalon interne et est ajouté en
parallele de Iéchantillon. Les analyses sont réalisées en mode quantitatif : le signal obtenu pour
chaque élément du spectre (en CPS) a une concentration au moyen d’une gamme étalon établie
par l'utilisateur au préalable. Pour chaque échantillon 5 analyses sont effectuées.

Le temps d’intégration choisi pour le potassium est de 0.1 s en mode no-gas (pas de contre-
courant d’Helium dans PORS) et de 0.01 s en présence d’hélium afin d’éviter la saturation du

détecteur. Le temps d’intégration choisi pour le magnesium est de 0.01 s en mode no-gas.

2.3.4 Parametres physico-chimiques et rhéologiques

2.3.4.1 Viscosité dynamique
Les analyses ont été réalisées sur un rhéometre Bohlin C-Vor 200 a I'Institut de Mécanique des
Fluides de Toulouse (.LM.F.T). Le rthéomeétre fonctionne selon un principe rotationnel cone-plan.
Le diametre du plan est de 60 mm, 'angle d’ouverture de 2° et 'entrefer entre le cone et le plan
de 70 um. Préalablement a chaque analyse une vitesse de cisaillement de 300 s est appliquée
durant 20 s, suivie d’une phase de repos de 10s. L’analyse est ensuite par paliers de vitesses de
cisaillement. La plage de vitesses de cisaillement étudiée est [1 ; 200] s”. Le calcul de la viscosité

apparente est réalisé pour la plage de vitesses de cisaillement étudiée est [10 ; 200] s”. En effet :
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- Pour des vitesses de cisaillement supérieures a 200 s la mesure est biaisée par apparition
d’effet d’inertie.

- Pour des vitesses de cisaillement inférieures a 10 s la valeur du couple M est inférieure a
la limite inférieure de quantification du couple ([5.10° — 0.2 Nm]). De plus I'impact de
Perreur sur la mesure du couple (5.10° Nm) par rapport a la mesure du couple est
important pour des vitesses de cisaillement comprises entre 1 et 10 5™ (de 50.2 2 9.5 %)
mais peut étre négligeable pour des vitesses de cisaillement comprises entre 10 et 200 5™
(de 9.52 0.4 %).

La viscosité est une grandeur thermodépendante. Les analyses sont donc réalisées a 30.0 °C,
température de culture.

Les analyses ont été réalisées a t + 12 jours sur des échantillons stockés a 4.0°C. 1l a été montré
que la durée de stockage influait sur la valeur de la viscosité apparente. Il a été rapporté une
augmentation de la viscosité apparente pour des échantillons analysés a t + 6 jours par rapport a
des échantillons analysés a t + 2h (Manon, 2012). Cette dérive est surtout vérifiée pour de faibles
vitesses de cisaillement (< 10 s') et ne devrait donc pas impacter nos mesures de viscosité

apparentes réalisées pour des vitesses de cisaillement plus importantes (>10 s™).

2.3.4.2 Tension de surface
La mesure de la tension superficielle est réalisée selon la méthode statique d’arrachement de la
lame de Wilhelmy par un tensiomeétre de type Digidrop GBX 3S (GBX, France). La précision de
mesure de cet appareil est de 0.5 mN.m" pour la méthode statique d’arrachement de ’anneau du
Nouy (Painmanakul, 2005) et de 0.01 mN.m" pour la méthode utilisée ici (cette étude).
La lame de Wilhemy utilisée est en platine et doit étre parfaitement mouillable. Elle est nettoyée
par calcination avant chaque mesure.
Les mesures sont réalisées en triplicat sur des échantillons de surnageant et de mout. Les
¢chantillons de surnageant sont obtenus par centrifugation des mouts de fermentation (5000 rpm,
5 min, 4°C sur une centrifugeuse Eppendorf 5810 R équipée d’un rotor F-34-6-38 soit une
accélération de 3214 g).
L’appareil n’est pas adapté aux faibles volumes d’échantillon disponibles pour la manipulation
(10-30 mL). Un adaptateur en polystyrene a donc été utilisé. De plus, I'appareil n’est pas
thermostaté. Or la tension superficielle évolue comme une fonction linéaire inverse en fonction
de la température. Il n’est pas possible d’effectuer une correction par le calcul car la composition
des échantillons n’est pas parfaitement définie et connue. Les échantillons sont donc d’abord

réchauffés a 35 °C dans un bain thermostaté. La série de mesure est commencée lorsque la
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température de P'échantillon atteint 32 °C environ et stoppé au bout de trois répétitions. La
température finale de I’échantillon est alors de 28 °C environ. Pour chaque échantillon la
température initiale de mesure et la température finale de mesure sont relevés. L’augmentation de
la tension superficielle de 'eau pure pour cet écart de température est alors calculée pour avoir
une estimation de I’évolution de la tension superficielle liée a I’évolution de la température entre
le début et la fin de la série de mesures. Cette dispersion est dans tous les cas inférieure a 1.24
mN.m". [’écart type des valeurs de tension superficielle obtenues pour un triplicat est également

calculé et est inférieure 2 0.72 mN.m™.

2.3.4.3 Masse volumique

Les déterminations de masse volumique sont réalisées par un densimeétre de Modele DE40
(Mettler Toledo, Greifensee, Suisse).

Le volume de la cellule de mesure est de 1.200 mL. Afin d’obtenir une mesure fiable il est
nécessaire de rincer la cellule de mesure par trois volumes d’échantillons avant de réaliser la
mesure. Le volume minimum d’échantillon pour une mesure est donc de 4.800 mL. Chaque
mesure est réalisée en triplicat. La moyenne des trois mesures et écart type associé sont calculés.
L’écart type est inférieur a 0.3 kg.m™ pour les mesures de surnageant et inférieur a 0.5 kg.m” pour
les mesures de mout.

Pour chaque culture la densité de la solution d’alimentation et la densité du liquide correcteur de
pH sont mesurées a 20°C. La densité du mout et du surnageant est mesurée a 30°C apres un

temps de repos de 20 min nécessaire au dégazage de I’échantillon.

2.3.5 Mesure de la puissance dissipée
La puissance dissipée e correspond a la somme de la puissance dissipée par I'agitation du mout de
fermentation par le systeme d’agitation et par 'expansion des gaz utilisés pour la ventilation. La
puissance dissipée par la ventilation peut étre négligée pour des vitesses superficielles supérieures
2 1.0 cm.s” (Trambouze and Euzen, 2002) et/ou pour des puissance dissipées totales supérieures
21000 W.m” (Van’t Riet and Tramper, 1991).
La mesure directe de la puissance dissipée lors des cultures est impossible : En effet la console
Biostat E donne une estimation de la puissance consommée a partir de la mesure de la vitesse de
rotation de I'axe du moteur électrique. Le tachymeétre mesurant cette variable est endommagé et
'estimation de la puissance totale consommeée est imprécise (£ 50 W sur une puissance totale du

moteur de 750 W).
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Les techniques de mesure directe de la puissance dissipée ont en général une précision de + 10%

(Gogate et al., 2000). Du fait de I'impossibilité d’'une mesure directe, la puissance électrique

consommeée par le moteur électrique est calculée a partir de corrélations empiriques disponibles

dans la littérature.

La puissance électrique Pg consommée en réacteur agité aéré est une fonction de la géométrie du

module d’agitation, de son positionnement sur l'arbre d’agitation, du nombre de modules

d’agitation, de la vitesse de rotation de I'arbre d’agitation, du volume de liquide et du débit de

ventilation. Les caractéristiques géométriques du réacteur utilisé pour la culture discontinue

alimentée sont résumées dans le Tableau 28. La nomenclature utilisée est celle définie par

Roustan (Roustan et al., 1999).

Tableau 28. Caractérisation géométrique du réacteur Biostat E.

Dimension Signification Valeur (cm, sauf indiqué)
H., Hauteur de réacteur 63.00
D Diametre interne du réacteur 21.30
H Hauteur du liquide (pour V = 10L) 28.50
Vi Volume total utile du réacteur 22.86 (L)
n, Nombre de pales sur un mobile 6
d Diametre externe du mobile d’agitation 8.40
d Diametre interne du mobile d’agitation 5.30

1 Longueur des pales 2.50
w Hauteur des pales 1.70
nc Nombre de chicanes 4

Largeur des chicanes 2.00

h Hauteur des chicanes 46.00

b’ Distance entre une chicane et la paroi 0.40
Distance entre le centre du mobile
Y 5.00

d’agitation inférieur et le fond du réacteur

La géométrie

(Tableau 29).

d’une cuve standard est caractérisée par le calcul de rapports de dimensions
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Tableau 29. Rapports de dimensions géométriques.

Rapport Valeur pour une cuve dite Valeur pour le réacteur C-
standard (Roustan et al., DCU
1999)
H/D (pour V=10L) 1 1.33
d/D 0.33 0.39
Y/d 1 0.59
b’/D 0.02 0.047

Le volume V de liquide évolue au cours de la culture du fait de la conduite en mode fed-batch.
Les dimensions du réacteur C-DCU sont donc différentes de celles d’une cuve standard définies
pat Rushton (Roustan et al., 1999), en particulier les ratios H/D et Y/D sont tres différents des
ratios dits idéaux. Le ratio H/D est trés supérieur a 1 de facon a augmenter le temps de séjour
des bulles pour une vitesse superficielle donnée par rapport a une cuve standard. De méme le
ratio Y/d est trés inférieur a 1, ce qui assure un cisaillement efficace des bulles des leur sortie du

diffuseur.

Calcul du nombre de puissance N, pour un mobile d’agitation

Le nombre de puissance N, du mobile d’agitation de type turbine Rushton a 6 pales droites n’est
pas donné par le constructeur. 11 est donc estimé a partir de données constructeurs en prenant en
compte les dimensions des turbines Rushton utilisées dans I’étude et la configuration géométrique
du réacteur (Roustan, 2005). Les hypotheses générales définies par Roustan pour la détermination
du nombre de puissance dans le cas de mobiles d’agitation a débit radial (Roustan, 2005) sont

résumées dans le Tableau 30.

Tableau 30. Hypotheses générales pour le calcul du Npo dans le cas de mobiles d'agitation a débit radial.

Parametre Valeur selon (Roustan, 2005) Valeur dans I’étude
Reynolds > 10" (régime turbulent) : N, constant >10°
H/D 1 >1.33
b’/D 0.02 0.047

Plusieurs données de constructeurs se rapprochent de la configuration utilisée dans I’étude

(Tableau 31). Le nombre de puissance moyen pour un mobile d’agitation comparable aux de 5.23.
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Tableau 31. Estimation du nombre de puissance pour un mobile d’agitation de type turbine Rushton utilisé dans

une configuration géométrique proche de celle de I’étude (Roustan, 2005).

Configuration N, Référence
(Uhl and Gray,
np=6;nc=4,w/d=02,1/d =025,d/D=033,Y/d=1 5 1966)

np=6;nc=4 w/d=021/d=025027<d/D<052Y/d=1 53  (Roustan, 1978)
np=6;nc=4 w/d=021/d=02503<d/D<045Y/d=1 54 (Pharamond, 1973)

Cette valeur du nombre de puissance N, pour un mobile d’agitation est proche de la gamme
5.5-6.5 estimée par Van’t Riet pour une turbine Rushton 6 pales dans le cas d’un écoulement

turbulent (Re > 10%) et d’un réacteur de géométrie w = 0.2 D (Van’t Riet and Tramper, 1991).

Calcul de la puissance dissipée en ’absence d’agitation
La puissance dissipée en réacteur agité non aéré P, pour un réacteur mono-turbine est calculée

selon ’Equation 81.

3 45 .
P =N,.0.N"d Equation 81
Avec P, puissance dissipée en réacteur agité non aéré (W)
w0  nombre de puissance caractéristique d’'un mobile d’agitation (adimensionnel)
p masse volumique du fluide (kg.m™)

N
N vitesse de rotation de P'arbre d’agitation (s™)
d diameétre externe d’un mobile d’agitation (m)

Calcul de la puissance dissipée en réacteur agité aéré

Dans le cas d’un fluide newtonien la puissance dissipée en réacteur agité aéré est inférieure a la
puissance dissipée en réacteur agité non aéré dans les mémes conditions d’agitation. Dans le cas
d’un liquide agité non aéré la zone derriere les pales d’agitation est en dépression par rapport au
reste de la phase liquide et des tourbillons y sont créés. Dans le cas d’un liquide agité aéré des
cavités tourbillonnaires de gaz sont créés derricres les pales, ce qui réduit la consommation de
puissance.

La puissance dissipée en réacteur agité aéré est calculée a partir de corrélations données dans la

littérature. Trois corrélations sont couramment utilisées :

» Corrélation de Michel-Miller (Equation 82) (Michel and Miller, 1962)

2 3\P
P, = a(%] Equation 82
Q .
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Avec P, puissance dissipée en réacteur agité non aéré (W)
N,,  nombre de puissance caractéristique d’'un mobile d’agitation (adimensionnel)
N vitesse de rotation de I'arbre d’agitation (s)
d diameétre externe d’un mobile d’agitation (m)
Q débit de ventilation (m’.s™)

La corrélation de Michel et Miller a été établie pour un réacteur agité par un systéme mono-
turbine dans la gamme de paramétres opératoires Q € 9.43.107 - 2.21.10* m’.s”", P € 1 - 149 W.
Cette gamme de parametres est généralement considérée insuffisante (Van’t Riet and Tramper,
1991). De plus, si le débit de ventilation est nul alors la puissance dissipée est nulle selon cette
corrélation (elle devrait étre égale a P).

Des essais de détermination de la puissance dissipée avec cette corrélation en prenant a = 1.224

et b = 0.432 (Gogate et al., 2000). Ces parameétres ont été obtenus pour un diametre de réacteur

D de 0.37 m et pour une gamme de paramétres opératoires N € 3-16s" et Q € 4.2-16.7 m.s™.

= Corrélation de Hughmark (Equation 83) (Hughmark, 1980)

La corrélation de Hughmark a été établie a partir de données expérimentales obtenues pour des
réacteurs agités aérés par un systéme mono-turbine dans la gamme D € 0.10 - 3.3 m. L’erreur
absolue moyenne entre la puissance estimée par cette corrélation et la puissance réellement
consommée est de 11.7 %, ce qui est considérée comme acceptable au vu de la précision des

techniques de mesure directe de la puissance dissipée (Cui et al., 1996; Van’t Riet and Tramper,

1991).

0.2
Q )" N2
Pg =01.R,. 5 Equation 83
L g.wV, s
Avec P, puissance dissipée en réacteur agité non aéré (W)
N,,  nombre de puissance caractéristique d’'un mobile d’agitation (adimensionnel)
N vitesse de rotation de P'arbre d’agitation (s™)
d diameétre externe d’un mobile d’agitation (m)
Q débit de ventilation (m’.s™)
\' volume de phase liquide (m?)
W hauteur des pales du mobile d’agitation (m)

Cette corrélation présente I'avantage de prendre en compte le volume de la phase liquide, qui est
une variable dans le cas d’une culture conduite en mode fed-batch. La corrélation de Hughmark a

été utilisée au laboratoire pour établir les corrélations empiriques utilisées par la suite pour le
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calcul du hold-up (Fyferling, 2007; Fyferling et al., 2008). La corrélation de Hughmark a été
établie pour le domaine de validité suivant : D € 0.10 -3.30 m et d/D € 0.25 ; 0.58.
On remarque cependant que si le débit de ventilation est nul alors la puissance dissipée est nulle

selon cette corrélation (elle devrait étre égale a P).

= Corrélations de Cui (Cui et al., 1996)

Les corrélations de Michel-Miller et de Hughmark ont été établies pour des réacteurs agités par
un systeme mono-turbine. Ces corrélations sont souvent appliquées pour calculer la puissance
dissipée dans le cas de réacteurs aérés agités par des systemes multi-turbines (Cui et al., 1996;
Van’t Riet and Tramper, 1991). Dans ce cas il est généralement considéré qu’il faut multiplier le
nombre de puissance NpO est multiplié par le nombre n de turbines actives (Trambouze and
Euzen, 2002).

Cette hypothése n’est cependant pas valable dans toutes les configurations. En effet dans le cas
d’un systeme agité non aéré le nombre de puissance N, d'un arbre d’agitation a deux turbines
Rushton est égal a deux fois le nombre de puissance d’un systéme avec une seule turbine de
mémes dimension si la distance inter-turbines est supérieure a 2d (Hudcova et al., 1989). Dans
notre cas les distances inter turbines sont de 1.54 d (turbine inférieure-turbine moyenne) et 1.42 d
(turbine moyenne — turbine supérieure). Le nombre de puissance N, d’un systeme a deux
turbines serait alors environ de 1.9 fois le nombre de puissance de puissance d’un systeme a
turbine unique dans les deux cas (Gogate et al., 2000; Hudcova et al., 1989). Aucune étude de ce
genre n’est disponible pour une agitation par trois turbines Rushton. Il parait donc acceptable
d’obtenir le nombre de puissance N, de notre systeme a trois turbines en multipliant le nombre
de puissance d’un systeme mono-turbine (5.23) par le nombre de turbines (3). Les deux turbines
inférieures sont actives des le début de la culture. La troisicme turbine est atteinte pour un
volume expansé de 10.5 L soit quasiment des le début de la culture. L’activation de la troisieme
turbine est prise en compte dans les calculs.

Dans le cas d’un réacteur aéré agité par un systéme tri-turbines il a ét¢ montré expérimentalement
que la réduction de la puissance dissipée en conditions d’aération est plus importante pour le
mobile d’agitation inférieure que pour les deux mobiles d’agitation supérieurs (Cui et al., 1996).
Ceci est du au fait que le sparger est situé juste au-dessous du mobile d’agitation inférieur, donc la
plus grande partie du débit d’aération passe par ce mobile. Au contraire le contact des deux

mobiles d’agitation supérieurs avec la phase gaz dépend de la rétention gazeuse.
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Cui a développé des corrélations empiriques basées sur des données expérimentales obtenues
pour des systemes multi-turbines (Cui et al., 1996; Gogate et al., 2000). Il distingue le cas du
mobile d’agitation inférieur (Equation 84 et Equation 85) et celui des deux mobiles d’agitation
supérieurs (Equation 86 et Equation 87). La puissance dissipée totale est obtenue en additionnant
la puissance dissipée par le mobile inférieur et par les deux mobiles supérieurs.

L’erreur moyenne entre la puissance dissipée calculée par ces corrélations et la puissance dissipée
réelle est plus faible que celle obtenue avec la corrélation de Hughmark (dans tous les cas
inférieure a 6% pour un mobile). De plus, I'utilisation de ces corrélations permet le calcul d’'une
puissance dissipée égale a P dans le cas d’un débit de ventilation nul. Enfin, ces corrélations sont
valables dans une large gamme de parametres : 0.238 < D < 1.83, 0.9 < N < 10, 0.33 <d/D <
0.5 et 0 < Q/(N.d* < 0.26. L utilisation de ces corrélations est donc recommandée dans le cas
d’un réacteur aéré agité par un systeme multi-turbines (Gogate et al., 2000).

*  Mobile d’agitation inférieur si Q.N"* /d? < 0.055 (erreur moyenne < 6%)

Equation 84

* Mobile d’agitation inférieur si Q.N"** /d*> > 0.055 (erreur moyenne < 6%)

Q N 0.25

d2

P ,
1—;9 =0.52+0.62 Equation 85

0

®  Mobiles d’agitation supérieurs si Q.N < 0.013 (erreur moyenne 2.3 %)

P ,
1~ =376QN Equation 86

0

®  Mobiles d’agitation supérieurs si Q.N > 0.013 (erreur moyenne 1.4 %)

P .
1—Fg:0.375+8Q.N Equation 87

0

Avec Pg puissance dissipée pour un systeme agité aéré (W)
puissance dissipée pour un systeme agité non aéré (W)
vitesse de rotation de P'arbre d’agitation (s™)

diameétre externe d’un mobile d’agitation (m)

débit de ventilation (m’.s™)

(SR VA

La corrélation de Cui donne une estimation de la puissance dissipée supérieure de 25 a 45 %

supérieure a celle de Hughmark. La puissance dissipée e calculée par la corrélation de Michel-
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Miller est intermédiaire entre ces deux corrélations. La corrélation de Hughmark est choisie
comme référence car elle minimise la puissance dissipée.

Lors d’une culture fed-batch de la levure Saccharomyces cerevisiae la puissance totale dissipée en
milieu agité aérée est estimée a 549 + 10 W pour la corrélation de Hughmark, a 643+ 7 W pour la
corrélation de Michel-Miller et a 700 = 6 W pour les corrélations de Cui lorsque la vitesse
d’agitation est maximale (N = 1500 rpm). Ces valeurs de puissance sont donc inférieures a la
valeur maximale fournie par le moteur (746 W soit 1.01 ch).

La puissance dissipée par unité de volume e est alors calculée par 'Equation 88.

P, ,
e=— Equation 88
Vi
Avec e puissance dissipe par unité de volume (W.m™)
Vi volume liquide (m”)
Pg puissance dissipée en présence de ventilation (W)

2.3.6 Capteurs a CO, dissous

Deux capteurs a CO, dissous sont utilisés dans cette étude : la sonde YSI8500 (Yellow Spring
Instrument, Yellow Springs, USA) pour la culture discontinue alimentée et la sonde InPro5000
pour les cultures continues (Mettler, Toledo, Suisse). Une comparaison de ces deux sondes est
proposée dans le

La sonde InPro5000 est basée sur le principe de Severinghaus (Severinghaus, 1958). Une
membrane perméable (silicone et PTFE) sépare le mout et la cellule de mesure. Le CO2 dissous
diffuse depuis le mott a travers la membrane et modifie alors le pH de Iélectrolyte contenu dans
la cellule de mesure. La variation de pH est mesurée par une micro électrode pH et peut étre
reliée a une variation de la pression partielle de CO2 dissous dans le milieu via un
doubleétalonnage (étalonnage de la sonde pH et étalonnage de la pression partielle en CO2
dissous).

La sonde YSI8500 posséde une membrane en silicone perméable au CO, dissous. La diffusion du
CO, dissous depuis le mout dans la cellule de mesure modifie le pH d’une solution d’électrolyte
et donc le ratio des formes I’équilibre des formes acide et basique de l'acide Hydroxypyrene
trisulfonique HPTS présent dans la capsule. Or les deux formes HPTS et PTS atteignent des
maxima de fluorescence pour des longueurs d’onde d’excitation différentes. La mesure de la
fluorescence de la sonde HPTS/ PTS est donc réalisée a deux longueurs d’onde différentes et le

ratio obtenu est relié a la concentration en CO, dissous dans le milieu.
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Tableau 32. Comparaison des sondes a CO; dissous utilisées.

Parametre InPro5000 YSI8500

Linéarité 0-100% 0-25%

Précision (relative) + 10 % 5%

Temps de réponse(s) (données 54 155

constructeur)

Pression maximale (bars) 3 2

Température maximale (°C) 130 132

Dérive < 10% sur trois mois < 2% sur une semaine

L’idenfication de la constante de temps caractéristique de la réponse dynamique d’une sonde est
réalisée en étudiant la réponse de cette sonde a un échelon de concentration. Une spin-flask a
température thermostatée a 30°C(flacon A) et une bouteille a col étroit contenant de 'eau
osmosée a 30°C (Flacon B) sont utilisés pour les essais. Les deux bouteilles contiennent un
agitateur magnétique pour assurer ’homogénéité de la phase liquide. Dans la bouteille A un
barbotage d’un mélange gazeux contenant 5% de CO, est réalisé durant environ 20 min afin que
la pression partielle en CO, dissous soit a I’équilibre avec la pression partielle de CO, dans ce
mélange. La pression partielle en CO, dissous dans la bouteille B est supposée a I’équilibre avec
la pression partielle CO, dans I'air ambiant. Un échelon positif de concentration en CO, dissous
est réalisé en déplagant la sonde de la bouteille A a la bouteille B. De méme un échelon négatif de
concentration en CO, dissous est réalisé en déplagant la sonde de la bouteille B a la bouteille A.
Le changement de bouteille prend environ 2 s et est donc négligeable devant la dynamique de
réponse de la sonde. Trois échelons positifs et trois échelons négatifs sont réalisés afin d’estimer
la reproductibilité des mesures.

La réponse dynamique de la sonde a un échelon de concentration en CO, dissous réalisé au
temps t, est assimilée a la réponse indicielle d’un systeme du premier ordre avec prise en compte

d’un retard pur (Bloemen et al., 2003; Nocentini et al., 1993)
(t-R) :
X(t) = X ot + (Xinitial = Xfinal )X exp(— T Equation 89

Avec  Xa Pression partielle en CO, dissous a I'instant initial (%)
Xpae  Pression partielle en CO, dissous a I'instant final (%)
T Constante de temps (s)
R Retard pur (s)

Cette réponse est ajustée aux données expérimentales par une méthode de minimisation de
Perreur entre le modele et les données suivant le critere des moindres carrés(Taymaz-Nikerel et

al., 2011) . Les parametres utilisés pour réaliser cet ajustement sont la constante de temps 1, la
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concentration finale x; . et le retard pur R. Les résultats obtenus pour la sonde InPro5000 sont
détaillées dans le Tableau 33. La réponse dynamique de la sonde InPro5000 est donc plus lente
que prévu par le constructeur. De plus, la réponse dynamique apparait nettement plus rapide en
échelon négatif qu’en échelon positif.

Tableau 33. Résultats de I'estimation paramétrique réalisée sur la réponse impulsionnelle de la sonde InPro 5000.

Parametre Echelons négatifs Echelons positifs
Retard pur R (s) 91%25 99.0 £ 6.5
Constante de temps (s) 148.9 £ 4.2 209.0 = 3.4

Une démarche similaire conduit a I'identification des constantes de temps caractéristiques de la
réponse dynamique de la sonde YSI8500 : 124s en échelon négatif et 126 s en échelon positif ce
qui est proche des spécifications du constructeur.

La concentration mesurée par un capteur a CO, dissous est donc corrigé pour tenir compte de la

réponse dynamique de ce capteur (Equation 89).

(Xmesurée ) T

d .
Xcorrigée (t) = Xinesurée (t - R) - dt Equatlon 90

2.3.7 Analyse des gaz

La composition des gaz d’entrée et de sortie est mesurée avec un analyseur URAS-8 (B-Braun,
Allemagne) pour les cultures discontinues alimentées. La mesure de la fraction en oxygeéne est
réalisée par une méthode polarographique et la mesure de la fraction en dioxyde de carbone par
absorption infra-rouge. Les données sont enregistrées toutes les 30s.

La composition des gaz d’entrée et de sortie est mesurée avec un spectrométre de masse

Prima600s (Thermofisher, Royaume-Uni). Les données sont enregistrées toutes les 10s.
2.3.8 Dispositif d’enrichissement en CO,

L’enrichissement en CO, est assuré par I'utilisation détournée du débitmetre massique O, qui a

été calibré avec de I'air par le constructeur (Figure 19).
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% N, air Qair
% O, air Air - > Débitmeétre massique ait . .
% CO, air . 0/o N, mlx
% Ar air Qmix Mix 0/0 O, mlx'
Yo CO, mix
Qcos Débitmetre massique O % At mix
% CO, CO; — q > |

Figure 19. Dispositif d'enrichissement en CO> du mélange gazeux d'entrée.

Le débit de CO, est calculé a partir de la consigne imposée au débitmetre O, en tenant compte
des différences entres les capacités calorifiques et les densités de Iair et du CO, (Equation 91). La
validité
air air
C, xdgc

reel __ consigne .
QCOZ - C® % d co, 'Q02 Equatlon 91
P 0°C

La composition du mélange gazeux peut donc étre recalculée a partir de la connaissance des

débits d’air et de CO, et de leur composition.

2.4 Traitement des résultats

2.4.1 Traitement des gaz

2.4.1.1 Définition du systéme considéré
Le systeme considéré pour 'analyse des gaz est représenté sur la Figure 20.
En culture batch les débits liquides d’entrée et de sortie sont nuls. En culture fed-batch le débit
liquide de sortie est nul. En culture continue le débit d’entrée est connu a tout moment car la
masse du bidon d’alimentation est mesurée en ligne et la densité de la solution d’alimentation est

connue.
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Sortie liquide

QL, out

Xn, Xo, Xcir

Sortie gaz

QG, out
Nzout Ozout Cozout

)

Ciel fermenteur
headspace
QG, exit VG

P
exit exit exit
N, O, CO,

Entrée liquide
QL, in

X

N, ,in XOz,in XCIT,in

¥

Xn, Xo, Xeir

:

Entrée gaz

Q(?r, in ) )
sz Ozm COZm

Figure 20. Schéma du systeme considéré pour le traitement des gaz.

Avec P
T
QL, in
QL, out
QG, in

QG, out
V

L
headspace
VG

Ain
Acxit
Aout
Xp

XA in

Pression absolue (Pa)
Température (K)

Débit liquide d’alimentation (I.h™)
Débit liquide de sortie (I.h™)
Débit de ventilation (mole.h™)
Débit gazeux de sortie (mole.h™)
Volume de phase liquide (L)

Volume de phase gaz (mole)

Fraction molaire du composé A dans les gaz d’entrée

Fraction molaire du composé A dans les gaz a la sortie de la phase liquide
Fraction molaire du composé A dans les gaz de sortie du réacteur
Concentration du composé A dans la phase liquide

Concentration du composé A dans les solutions d’alimentation

Le volume de ciel gazeux est calculé par ’'Equation 83 a partir du volume molaire V, ,d’un gaz

parfait considéré a une température de référence T, de 273.15 K et a une pression de référence P,

de 101325 Pa.
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V. Headspace _ VT _VL
¢ Vv T Pt Equation 92
mYO.Tref ' P
Avec V. Volume total du réacteur (L)

v
\'S Volume de la phase liquide (L)

\Y Volume molaire a P, et T, (L.mole™)
Pression de référence (Pa).
Température de référence (K)

2.4.1.2 Calcul du débit gazeux de sortie

Le débit gazeux de sortie Qg ,, est calculé a partir du bilan de matic¢re du diazote sur la phase
liquide (Equation 93).
b vi)_ v v Equation 93
T—rNZVL. L +§0N2. L quation
Avec @y flux net d’échange du diazote (mole..".h™)
Iy, Vitesse de production ou consommation du diazote en phase liquide (mole..".h™)

Le diazote est faiblement soluble en phase liquide donc le terme dérivé peut étre négligé et le
diazote n’est pas produit ou consommé par la biomasse donc le terme de réaction est nul.

I’Equation 94 est alors équivalente a 'Equation 93.
O, Vi = Qg 0N = Qg N5 =0 Equation 94
Soit,

QG,in ' Nén
QG,out

Le bilan de matiere du diazote sur le ciel gazeux est donné par I'Equation 96.
d (N V Headspace)

2Ve

dt

En combinant 'Equation 95 et 'Equation 96 il est possible de calculer le débit de sortie

(Equation 97).

NSt = Equation 95

= Qs out -(N ? " Nzexn) Equation 96

d (N ) .VGHeadspace )
dt Equation 97

QG,in'Nén -

QG ,out = N ;)ut

2.4.1.3 Calcul de la vitesse de consommation d’oxygéne

Le bilan de matiere du dioxygene sur le systéeme considéré est donné par ’'Equation 98.
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d (on 'VL ) d (Oz V Gl-leacjspace ) in out
+ =Qcin02 = Qg ou O, .
dt dt Equation 98
+ QL,in 'on,in - QL,outh2 + rOZ,L 'VL
La vitesse volumique relative a 'oxygene est alors directement calculable par 'Equation 99.
d (on VL) N d (02 _VGHeadspace )
dt dt

- QL,in'on,in + QL,out'XO2

02 L
' V
L

- (?G,in'();n + QG,out 'Ogm
Equation 99

La concentration en oxygene dissous X, est calculée d’apres la mesure de la pression partielle en
oxygene dissous qui est définie par rapport a la concentration de saturation avec l'air dans les
conditions de pression et de travail de la culture (Equation 100). En effet I'influence de la
température et de la composition du milieu sur la valeur de la constante de Henry H,, est prise en
compte (annexe 1).

Xo, = ‘1008 X5, sz - 200(2) .yoz.R.T.Hoz.Pi Equation 100

ref

Les performances de transfert liquide-gaz de 'oxygene peuvent étre identifiées a partir du bilan
de mati¢re de Poxygene sur la phase liquide (Equation 101).

d(XOZ'VL)

m =®q V| +QLinXo, in — QuouXo, T 1o, V1 Equation 101

Avec @, Flux net de transfert gaz / liquide de 'oxygene (mole..".h™)
Le flux de transfert liquide /gaz de l'oxygene peut étre exprimé par I'Equation 37 et par
I’Equation 102.

Do, V) = Q51005 — Qg 0 05" Equation 102

La fraction molaire en O, a la sortie de la phase liquide peut étre calculée a partir du bilan de

maticre de 'O, sur le ciel gazeux (Equation 103).

d O V Headspace
o (th) + QG,out '02,out

2,exit Q
G,out

Le coefficient volumique de transfert gaz / liquide de loxygéne peut alors étre calculé par

Equation 103

I’Equation 104.

_ QG,in'O;n - QG,out'O;Xil
VL.(XSZ —Xo, )

K La(OZ ) Equation 104
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Dans le cas d’un écoulement de type piston de la phase gaz le gradient de transfert gaz/liquide de
I'oxygene est calculé par PEquation 105. D’apres la loi des gaz parfaits 'Equation 105 peut aussi
étre exprimée sous la forme de ’Equation 106.
) P.H,, (0F 05"
(on ~Xo, )Im - in .
n P.Ho, O, =X, Equation 105
P.H,, 07" — X,

in_ exit
(ng - on)lm = (yo?n yoi RTH, ]
In( Yoz ~ Yoz j Equation 106
Y02 — Yoz

2.4.1.4 Calcul de la vitesse de production de dioxyde de carbone
Le dioxyde de carbone est impliqué dans des équilibres dynamiques avec les ions
hydrogénocarbonates et carbonates (chapitre 1.3.3). Ces équilibres dynamiques doivent étre
considérés dans le calcul de la vitesse de production du CO,,.
D’apres les équations de prédominance des formes (Equation 19, Equation 20, Equation 21) la
concentration en carbone inorganique total CIT peut étre calculée a partir de la connaissance de

la concentration en dioxyde de carbone dissous par 'Equation 107.
K, Kl.KZ]
2

Xerr = Xco, {1+ v +
H* XH+

Equation 107

La concentration en dioxyde de carbone dissous x., est calculée d’apres la mesure de la pression

Y coz P p
partielle a dioxyde de carbone dissous qui est définie par rapport a la concentration de saturation
par rapport a un gaz ¢talon dans les conditions de pression et de travail de la culture (Equation
100). En effet I'influence de la température et de la composition du milieu sur la valeur de la
constante de Henry H,, est prise en compte (annexe 1).

dCo, . P dCO, P
, = Xco, - = Yeo, -RT-Heo, . — Equation 108
o 100 o P, 100 Jco co P, q

Le bilan de matiere du dioxyde de carbone sur le systeme considéré est alors donné par
I’Equation 109.

d (XCIT \ L ) d (C02 -VGHeadSpace) in out
+ =Q,,,CO"-Q,,,.CO
dt dt R Equation 109

+ QL,in'XCIT,in - QL,outXCIT + rCOZ,L'VL

La vitesse volumique relative au dioxyde de carbone est alors directement calculable par

I’Equation 110.
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d (XC|T -V|_ ) .\ d (COZ VGHeadspace )

dt dt = Qe CO7
+ Qg 00 COZ" Equation 110
foot = —QuinXermin + QL,out\'/XCIT
L

Les performances de transfert gaz / liquide du dioxyde de catbone peuvent étre identifiées a
partir du bilan de mati¢re de 'oxygene sur la phase liquide (Equation 111).

d (XCIT '\/L )

T Do, Vi +QuLinXermin = QuauXer +Teo, L Vi Equation 111

Avec @,  Flux net de transfert liquide / gaz du dioxyde de carbone (mole.I".h™)
Le flux de transfert liquide /gaz de loxygene peut étre exprimé par I'Equation 37 et par
I'Equation 112.

Do, Vy = Qg nCO;" — Qg o COF™ Equation 112

La fraction molaire en CO, a la sortie de la phase liquide peut étre calculée a partir du bilan de

mati¢re du CO, sur le ciel gazeux (Equation 113).

Headspace
d (C02 .\éG ) + QG,out 'COZ,out E .
o) _ t quatlon 113

2,exit Q
G,out

Le coefficient volumique de transfert gaz / liquide du dioxyde de carbone peut alors étre calculé

par ’Equation 114.

) CO in CO exit
KLa(COZ): QG,an ()2( ?G),(o:n ) 2
L-\"*CO, CO,

Equation 114

Dans le cas d’un écoulement de type piston de la phase gaz le gradient de transfert gaz/liquide du
dioxyde de carbone est calculé par 'Equation 115. D’apres la loi des gaz parfaits ’Equation 105

eut aussi étre exprimée sous la forme de ’Equation 116.
p p q

( * ) P-Hco '(COZGX“ — CO;H)
X —_ X = 2 "
CO, CO; Jim In( P-HCOZ 'COZGXIl _ Xc02 ] Equation 115

PHc,, CO) - Xco,

* ) _ (yéxci;z _yg]oz)
Im

(XC02 N XCOZ exit  \* RTH CO, .
In Yeo, = Yeo, Equation 116
yé:no2 ~ Yeo,

2.4.1.5 Calcul du coefficient respiratoire

Le coefficient respiratoire RQ est calculé par ’'Equation 117.

144



Chapitre 2. Matériel et méthodes.

feo, .
RQ = Equation 117

2.4.2 Calcul des vitesses pour les composés en solution

e systeme considéré pour le calcul de la vitesse relative a un composé A en solution est représené

sur la Figure 21.

Sortie liquide Entrée liquide
QL, out QL, in
X, XA, in

Q00

Figure 21. Schéma du systeme considéré pour le traitement des gaz.

Avec
Q... Débit liquide d’alimentation (L.h™)
Q. .. Débit liquide de sortie (L.h™)
\'S Volume de phase liquide (L)
Xy Concentration du composé A dans la phase liquide
Xy,  Concentration du composé A dans les solutions d’alimentation
Le bilan de matiere du composé A sur la phase liquide est décrit par ’Equation 118.

d(x,V, )
( éxt L) = QLinXain — QLouXa + MV, Equation 118
La vitesse relative au composé A est donc obtenue par 'Equation 119.
d(x,V,)
AL X, X
g QuinXain + QuaiXa Equation 119

r. =
A VL

La vitesse spécifique relative au composé A est obtenue par 'Equation 120.

r
Qp = A

== Equation 120
X

2.4.3 Lissage et réconciliation des données
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Les données obtenues en culture discontinue alimentée pour les différentes variables sont
converties en masse cumulée ce qui permet de s’affranchir des variations de volume au cours de
la culture. Les vitesses obtenues en chemostat et accélérostat sont directement utilisées pour le
lissage et la réconciliation.

Les données sont traitées avec le logiciel LIREC développé au laboratoire et qui permet de lisser
puis de réconcilier les données. Le lissage des données est effectué par une interpolation des
données par des polynomes sur une fenétre glissante selon la méthode des splines cubines. Le
lissage d’une variable permet d’obtenir une continuité de la variable et de sa dérivée premicre.

Les données lissées sont ensuite réconciliées selon la méthode définie par (van der Heijden et al.,
1994). La vérification des bilans élémentaires permet de détecter d’éventuelles anomalies des
bilans de matiere et, si le systtme le permet, d’estimer la valeur des vitesses réactionnelles
permettant de boucler ces bilans. L’intégration d’une vitesse réconciliée permet alors d’accéder

aux valeurs réconciliées d’une variable.

2.4.4 Bilans molaires et élémentaires
2.4.4.1 Généralités
Soit le cas d’un systeéme réactionnel composé de n réactions n; ou interviennent m composés C;

comme décrit pour la réaction 1 :
i i i i
ac C+..+ac G —>ac C +..+ac,C,
Le vecteur [, décrivant les vitesses nettes de réaction pour chaque composé Cj est alors obtenu

par le produit du vecteur I' décrivant les vitesses de réaction et de la matrice stoechiométrique
décrivant les coefficients stoechiométriques des composés C; impliqués dans les réactions n;

(Equation 121)
My = F.|M| Equation 121

Avec la matrice stoechiométrique M définie par ’Equation 122.

1 1 1

ac o, - Og
2 2 2

a, a .
C C Cn .

M|=] = Equation 122

i i i

ac Qg - Qg

I’évolution du vecteur C décrivant les concentrations molaires des composés Cj est alors

obtenue par ’Equation 123.

diC = F_|M | + ¢ Equation 123
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Avec @ Flux net d’échange des composés avec Iextérieur du systéme (mole.l".h™)

Soit la matrice €lémentaire B déctivant la composition élementaire des k élements B, composant

les composés Cj.

1 2 k
&, &, - &g
1 2 k
&c, &, - ¢, .
|E| = Equation 124
1 2 k
& & . &

I’Equation 123 présentant le bilan molaire pour les composés du systeme devient alors

I’Equation 125.

%ﬂ'ﬂ) =7 |M||E|+ B/E| Equation 125
Avec
d(i—"!ED Flux d’accumulation de la concentration des k éléments E (mole.h™)
F.||\/| ||E| Vitesses nettes de conversion des k éléments E, (mole.h”)
(ﬁ|E| Flux d’échange des k €léments E avec 'extérieur du systeme (mole.h™

Dans le cas d’un systeme biologique seuls les élements C, H, O, N et parfois P et S sont
considérés et la matrice élementaire peut alors étre décrite par 'Equation 126. De plus, les
concentrations sont ramenées a une mole de Carbone et exprimées en Cmole." et la matrice

élémentaire est alors calculée par ’Equation 127.

C H (0] N
&, Ec, Ec g
C H (0] N
g £ £ £
C C C C .
= uation
E 2 T TR T Equation 126
& & & &,

E|= Equation 127

Dans le cas d’un systeme biologique les vitesses nettes de conversion des éléments sont nulles
soit F.||\/| ||E| = 0. Il est alors possible de raisonner sur les vitesses de conversion pour une analyse

instantanée ou d’intégrer ces vitesses sur un intervalle de temps.

Les composés considérés dans le systeme sont présentés dans le Tableau 34
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Tableau 34. Composés considérés dans le calcul des bilans.

Composé Composition M (g.Cmole™) Degré de

élémentaire réduction
généralisé

Glucose CH,O 30 4

Ethanol CH,O; 23 6

Biomasse CH, 5500531 No.160 25.86 4.21

Acétate CH,O 30 4

Glycérol CH,..O 30.7 4.67

Succinate CH, O 29.5 35

CO, CO, 44 0

0O, 0O, 32 -4

H,O H,O 18 0

2.4.4.2 Bilan carbone
Le bilan carbone (Equation 128) est obtenu pour les composés dont le coefficient élementaire est

1 pour Iélement carbone dans la matrice élémentaire de notre systeme.

rCOz +r Vuccinate T Tx = 0 Equation 128

glucose

+ rethanol + r-aoetate

+ rglycerol +

2.4.4.3 Bilan redox
Certaines variables du systeme ne sont pas mesurées (eau, source d’azote) mais il est alors

possible d’effectuer un bilan élementaire global. Pour cela chacune des équations du systeme est
multiplié par un facteur A, propre a chaque élément E (Equation 129)
Ay &8 + Ay 88+ + A, 088 Equation 129

En sommant sur les k éléments du systeme on obtient 'Equation 130.

Kk
Z(ﬂp.rl.gcpl + A, 088+ A, 088 ): 0 Equation 130
p=1

Le degré de réduction généralisé y; d’un composé Cj est calculé par 'Equation 131.

=242 Equation 131

e
I =~
=

L’Equation 130 peut alors s’écrire sous la forme de 'Equation 132.

m

2(7/ iCi ): 0 Equation 132

j=1
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Ainsi il est possible d’éliminer du bilan élementaire global un composé dont I’évolution est
inconnue par Pannulation de son degré de réduction généralisé. Les parameétres choisis sont
he=4, g =1, Ay = -2 et Ay = =3 afin d’éliminer P'eau, le CO, et la source d’azote.

Le bilan élémentaire global du systéeme est alors décrit par 'Equation 133.

7/02 'rO2 + }/glu cose'rglu cose + Yethanol 'rethanol + yacetate'racetate

Equation 133

+ j/glycerol 'rglycerol + }/succinate'rsuccinate + 7X 'rX =0

2.4.5 Modélisation métabolique
Le calcul des flux métaboliques intracellulaires est réalisé par lutilisatrion d’'un mode¢le de type
M.F.A (Metabolic Flux Analysis) développé au laboratoire pour la levure S. cevisiae par Carine
Bideaux (Bideaux, 2000). La compartimentation a été ajoutée a ce modele par Julien Pagliardini
(Pagliardini, 2010).
Le modele prend en compte des composés qui peuvent étre classés en substrats, produits du
métabolisme, intermédiaires intracellulaires du métabolisme et la biomasse. 11 comprend
également 128 réactions qui sont présentés dans 'annexe 5.
Pour chaque composé un bilan de matiere est réalisé (Equation 134) décrivant I’évolution de la
concentration d’un composé comme la résultante des k réactions de consommation, des p
réactions de production et des phénomenes de transport impliquant ce composé (entre les

compartiments, entre la cellule et le milieu extérieur).

d (CA'X ) I i X j D :
T:Z—ﬁA.n.X +Z+ﬁA.rJ—.X +¢)A'X Equatlon 134
i=1 j=1
Avec @, Flux d’échange du composé entre la biomasse et le milieu (mole.gy'.h™)
C, Concentration intracellulaire du composé A (mole.gy ')

I’Equation 135 est alors équivalente a 'Equation 134.
d (CA) 3 i - j b .
T:Z—ﬁA.ri.X + D+ B X 46, X —UC, Equation 135
i=1 =

Il est considéré que le systeme est en régime permanent dans la mesure ou les constantes de
temps caractérisant les réactions intracellulaires (10™ s)sont beaucoup plus faibles que celles
caractérisant la croissance cellulaire et / ou les phénoménes de mélange et de transfert (10" a 10
s). De plus, le terme de dilution dans la biomasse pnC, peut étre négligé au vu des faibles
concentrations intracellulaires des intermédiaires métaboliques.

Ainsi pour chaque composé I’Equation 136 est obtenue a partir de ’Equation 135 et décrit le
calcul du flux net de ce composé sur 'ensemble des n réactions. Le flux net R, est nul pour les

composés intracellulaires.
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n - -
Ry =2 Burs Equation 136
i-1
Avec R Flux net pour le composé r (mole.h™)
(o Vitesse de la réaction i (mole.h™)
B ,L. Coefficient stoechiométrique du composé A dans la réaction i (-)

En prenant en compte 'ensemble des n réactions impliquant les m composés dont k sont
échangés avec le milieu extérieur, on obtient le systeme matriciel décrit par PEquation 137. Les

inconnues sont les vitesses de réaction r et les flux d’échanges R.

Sr=R Equation 137
Avec S Matrice stoechiométrique de dimension (m, n)
r Vecteur des vitesses de réaction de dimension (n, 1)
R Vecteur des vitesses nettes pour les m composés de dimension (m, 1)

Soit,

R

= Equation 138

o

R

Le systeme matriciel est sous déterminé dans la mesure ou le nombre d’inconnus (m + k) est
supérieur au nombre d’équations n. Le systéeme posséde alors une infinité de solution. La
résolution pour 'obtention d’une solution unique nécessite de disposer d'un nombre de vitesses
nettes égal au degré d’indetermination. Les flux intracellulaires n’étant pas mesurés, les vitesses
nettes utilisées pour la résolution du systeme correspondent aux vitesses nettes mesurées de
composés impliquées dans des échanges entre la cellule et le milieu intracellulaire. Ces valeurs de

flux doivent cependant étre non redondantes pour pouvoir étre utilisés dans la résolution.
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3.1 Introduction

Ce chapitre est rédigé sous forme d’un article scientifique soumis pour publication dans le journal
« Bioprocess and Biosystems Engineering ».

Le transfert liquide / gaz du dioxyde de carbone est classiquement décrit par analogie avec le
transfert gaz / liquide de loxygéne (Royce and Thornhill, 1991; Yagi and Yoshida, 1977).
Cependant plusieurs études expérimentales remettent en cause cette relation canonique (Dahod,
1993; Gray et al., 1996; Hiltbrunner and Zizek, 2006; Puskeiler et al., 2012; Sherstobitova and
Bylinkina, 1977; Sieblist et al., 2011; Smith and Ho, 1985). Il y a donc une contradiction entre la
relation théorique et les données expérimentales rapportées dans la littérature.

La connaissance de la dynamique de désorption du CO, des mouts de fermentation est
importante car une désorption lente du CO, des mouts de fermentation pourrait entralner une
accumulation du CO, en phase liquide. Il serait alors possible d’atteindre des concentrations de
I'ordre de grandeur de celles pouvant affecter le métabolisme cellulaire.

La démarche adoptée consiste a étudier le transfert liquide / gaz du CO, lors d’une culture
microbienne intensive c’est-a-dire une culture ou les vitesses de consommation d’O, et de
production de CO, atteintes sont importantes et nécessitent 'application de puissances dissipées
élevées (Fyferling et al., 2008; Knoll et al., 2007; Schaepe et al., 2013). Une telle approche permet
de mettre a jour les interactions entre phénomenes biologiques et phénomenes de transfert.

Dans un premier temps, le transfert croisé O, / CO, lors de l'ascension d’une bulle dans le
réacteur est investigué par le biais d’un modéle de transfert de maticre. Ensuite, les résultats
obtenus lors d’une culture discontinue alimentée limitée en glucose de la levure S. cerevisiae sont
présentés avec notamment une description de I’évolution des coefficients volumiques globaux de
transfert de 'oxygene de 'O, et du CO, au cours de la culture. Enfin, les résultats sont discutés

par rapport a la littérature et une explication originale aux phénomenes observés est proposée.

3.2 Développement des modéles

Deux modeles ont été développés dans le cadre de I’étude du transfert croisé O, / CO, en
réacteur agité aéré. Le premier modéle décrit le transfert croisé gaz / liquide de 'oxygene et
liquide / gaz du dioxyde de carbone lors de 'ascension d’une bulle dans un fermenteur. 11 est
utilisé pour obtenir les résultats décrits dans la partie 3.3.4.1 de la publication. Le second modele
caractérise une distribution de tailles de bulles dans un réacteur. II est utilisé en association avec le
premier modele pour obtenir les résultats décrits dans les parties 3.3.5.1 et 3.3.5.2 de la

publication. La démarche adoptée est résumée sur la Figure 22.
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3.2.1 O, and CO, mass transfer model

The model used to describe O, and CO, mass transfer from and to a gas phase of volume Vy; is
described in this section. O, and CO, mass balances on ascending air bubbles and diffusion
equations were used to describe the evolution of O, and CO, gaseous partial pressures as well as
the evolution of the mole amount in a bubble during an aerobic microbial culture.

The O, and CO, mole fraction in the gas volume V; is described by Equation 139 and Equation

140 respectively.
moles,
o, = W Equation 139
otal
mole
Neo, = W:OZ Equation 140
otal
Consequently,
dn
dmoollfsoz = o moles, +%.nOz —, Equation 141
And
dn
dmoldetsCOZ = dioz moles,, +%.nCoz =Dy, Equation 142
As
dmole dmolesC dmoles
dtstom' - S - O Do+, Equation 143
One’s yields that
dnco2 1 .
. oles (Pco,-(L=Nco,) + Do, Ne,) Equation 144
otal
And
dng 1
: (©O,.(1—ng, ) + Do, N, ) Equation 145

dt moles,,,

The CO, mass transfer flux from the liquid phase to a gas bubble @, was described using the
Fick’s law in the liquid film around the gas bubbles (Equation 146). Similar calculations were used
to calculate the O, mass transfer from a gas bubble @, (not shown). Fick’s law was used as the
overall fluxes of O, and CO, were roughly equimolar troughout the culture (respiratory
coefficient close to 1). If the O, and CO, fluxes had not been equimolar, one should have used

Maxwell-Stephan equation as described in (Krishna and Wesselingh, 1997).
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Jco, =—Dgg, XV Xco, Equation 146

The mass balance on the gas bubble yields Equation 147 and Equation 148.

”J. 8):;02 av = _H‘J:OQ ds Equation 147
\ S
J‘.”‘a);t&dv - _”.[ div(jcoz )av Equation 148
v v

Under steady state conditions and considering a one-direction space one’s yields Equation 149,

Equation 150 and Equation 151. Bubbles are assumed to be spherical (Machon et al., 1997).

div(dog,) =0 Equation 149
2 e
Aot e, Equation 150
2
r or
> C
V., ——— 1 .
Co, Deo, X r? Equation 151

The Equation 151 was resolved with the boundary conditions: X, = X, for r = rb + & and x,
= Xcp for x = rb. The CO, concentration profile in the liquid film around the gas bubble was

then obtained from Equation 152 and the CO, transfer gradient from Equation 153.

_(Xcoz_xéoz)x(rb+5)xrbX(l 1} *

Xco, = 5 + Xeo, Equation 152

X Xeo, — Xco, ) X (I, +8) T,
€% _ _ (Xeo, ~Xco,)x (1, £ 9) T,y x(lj Equation 153
or o r
The CO, liquid / gas transfer flux is then described by Equation 154
Mo .
O, (1) = Do, x 2 x Sg Equation 154

or
The O, gas / liquid flux is obtained by similar calculations (Equation 155).

OXg .
@, (r)=-Dg, x 6I’2 x Sg Equation 155

The specific area S; corresponding to the gas volume V was calculated assuming that the
bubbles were monosized (the bubble radius was r,).

_3x¢

Sg= ; Equation 156
b

The O, and CO, partial pressures in the gas phase are calculated using Equation 157 and

Equation 158 and respectively.
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PO, =Pxng Equation 157

pCO,c =Pxn, Equation 158

The evolution of O, and CO, pressure in the gas phase are then calculated using Equation 159

and Equation 160 respectively.

dpCO, (1) _ex(r+0)x3

dt moles,,, x5 xr®
CO, .(t
— DCOZ X pH—ZG() — XCO2 )
co, Equation 159
X
O,.(t
X (P - pCOZ,G (t)>+ Do2 x (pZ—G() — Xo, ] X pCOz,G ()
0,
dpO,c(t)  ex(r+5)x3
dt moles,, x o xr®
O,.(t
_b, x[p e, }
: H02 2 Equation 160
pCO, ¢ ()
X (P - poz,G (t))"‘ Dco2 x (H—ZG — Xco, |X poz,e (t)
co,

The evolution of the mole amount in the gas phase can then be calculated using Equation 161

and the correspond evolution of one bubble radius using Equation 162.

5 [ PCO,() _, j
co, Co,
dmoles,, (r+9)x3 Heo, .
at = Sxr’ X Equation 161
{ PO,c(t) ]
0,

+ D02 X H
0,

CO, ;s (t
_Dcozx(p z,G()_XCOZJ
dr _ PxexV,x(r+5)x3 Heo,

dt oxrd
b, [ PO, (1) _ XOZJ

Equation 162

H

O,

The system described by is resolved using x.n, and x,, as variables and the equimolarity of the
overall transferred amounts of O, and CO, as a constraint. The bubbles are supposed to be
mono-sized and the bubble radius r and the liquid film width & are assumed to be constant. The

results obtained are the evolution of the O, and CO, partial pressures in the gas phase, the
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evolution of the mole amount of the gas phase, the evolution of a bubble radius over time and
the value of x., and x, (supposed homogeneous and constant).

The mole amount contained in a gas bubble did not change significantly as the maximum
calculated increase of the mole amount of a bubble during its ascension reached 6.06 % for a 200
um diameter with a residence time of 48.99s. These results disagree with previously reported
findings for which the variation of the mole amount in a small diameter bubble due to O, / CO,
counter diffusion was so important it triggered the bubble to disappear (Gray et al., 1996). The
higher the bubble diameter, the lower the variation in the bubble mole amount is. It was then
reasonable to assume that the mole amount of the bubble stay constant during the ascension and
then to regard O, and CO, fluxes as independent to simplify the system.

The simplified system used for the calculations was then described by Equation 163 and

Equation 164.
dpCO,(t) ~ ex(r+6)x3

dt moles,, x & xr’
Equation 163
CO, . (t
— Do xPx p—Z’G()—XCO
2 HCoz 2
dpO,s(t) ex(r+o)x3
dt moles,, x o x r®
0,.(t Equation 164
(— Do, x P><[pL—XO D
2 HO2 2

The results showed that the average absolute deviation difference between the partial pressures in
the gas phase calculated with the previous model and the simplified model was below 0.70 % for

CO, and 5 % for O, for a 200 um diameter bubble.

3.2.2 Bubble Size Distribution (BSD) model

The BSD was then simulated using a logarithmic-normal density function as previously reported
(Cents et al., 2005; Feldman and Mayinger, 1999; Feldman and Mayinger, 2004; Schumpe and
Deckwer, 1980). Combination of the mass transfer model described in the section 3.2.1 and the
BSD model led to the expression of the apparent ratio between the compound gas phase partial
pressure and the liquid phase partial pressure as a function of the bubble diameter. Numerical
resolution of this equation and integration over the BSD range led to the composition of the
exhaust gas and then allowed the calculation of an overall volumetric transfer coefficient for each

compound.
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General Considerations

The bubble size was supposed to be distributed following a logarithmic normal distribution
(Cents, 2003; Feldman and Mayinger, 1999; Schumpe and Deckwer, 1980).

The probability density function was calculated by Equation 165 and the cumulative distribution
function by Equation 166.

_(In(x)—pp )
202

exp

XX O X2

I _
D(x) = (1+ erf (%B Equation 166

With the error function erf defined by Equation 167.

P(X) = Equation 165

2 ¢ .
erf(x) =——|e™"dt Equation 167
g

The mean, variance and skewness of the BSD were calculated using Equation 168, Equation 169

and Equation 170 respectively.

mean = et ¢ Equation 168
var iance = (e“é —1)92“"*"5 Equation 169
skewness= (e“é +2Ne® -1 Equation 170

Bubble volume and surface probability density functions

The normalized probability density function for the bubble volume was then defined by
Equation 171 and the probability function for the bubble surface by Equation 172.
Normalization was carried out using the volume and surface probability value reached for the
highest radius of the considered distribution.

_(In(r)-p)?

2
*(3%*%%) 2%

V(r) =exp x 1% & " Equation 171
rxo, x+2r
_(n(0)—)*
205
S(r) =exp 2*o)x 2 x €xp Equation 172

rxo, x+2rx

Bubble residence time
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The bubble rise velocity relative to the liquid was assumed to be equal to their terminal velocity as
in (Cents, 2003; Linek et al., 2005) and hence to be inversely proportional to their radius. The
lower the bubble diameter, the higher the bubble residence time in the reactor. The bubble
terminal velocity was calculated using Stoke’s law (Equation 173) since the maximal bubble
Reynolds was calculated to be 2.1 for a 1 mm diameter bubble. The bubble residence time 1, was
calculated from the corresponding terminal velocity.

U _2xr2><gx(p|—pg)
b 9x 4,

Equation 173

The normalized inlet flow rate probability density function for a bubble of radius r can then be
calculated from Equation 174. Normalization was carried out using the flow rate probability
value reached for the highest radius of the considered distribution.

_n(0)-1)*

- +Eo‘ 20 .
Qi (r) = m =exp 2y b)x r5x exp Equation 174

7(r) rxo, x~\27x

Bubble coalescence was not considered owing to the non-coalescing nature of the fermentation
broth (Fyferling et al., 2008). It is then assumed that there is a pseudo steady-state between the
BSD distribution generated by the sparger and dispersed by the stirring modules and the BSD
distribution leaving the reactor in the exhaust gas. These two distributions are identical but
different from the BSD of the gas dispersion in the reactor due to the size dependency of the

bubbles residence time.

CO, and O, transfer

The geometrical surface S(tr) of a bubble of radius r can be calculated using Equation 175.
S(r)=NyxP(r)x4xzxr? Equation 175
With N, calculated from Equation 176 as the ratio between the observed dispersed gas volume

during the experiment and the cumulative volume of a bubble distribution.

N — exV,

9

4 Gup2oy) Equation 176
3 XTxexp 2

The O, gas / liquid and CO, liquid / gas transfer fluxes are then obtained from Equation 155
using Equation 175 to calculate the specific surface for each bubble radius. For each bubble
radius it was then possible to calculate the evolution of the O, and CO, partial pressure in the gas
phase (Equation 177 and Equation 178). O, and CO, fluxes were considered to be independent

as this assumption was previously proved to be reasonable.
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dpCO,6 (1Y) _ ex(r+8)x3

dt moles,, x o x r’

O, (1) Equation 177
x| = Dgo, % pz#—Xcoz xP
H(:o2
dpO,s(rit) — ex(r+56)x3

dt moles,, x & xr®

Equation 178
O,s(rt
2 HO2 2

The initial conditions were pCO, ( (t= 0, r) = 3647 Pa and pO, ; (t= 0, r) = 21217 Pa. The
solutions were then given by Equation 179 for O, and Equation 180 for CO,
PO, (r,t)=pO, xHy +(pO,s(t=0,r)—pO,, x HOZ)

3x Dy x(r+9d)xPxext Equation 179
xe 2
Q xmoleg,, xr’xdxHg

pCO,(r,t) = pCO,, xHco, +(pCO,5(t=0,r)— pCO, x Hcoz)

3x Dgo x(r+90)xPxext Equation 180
xe z
Qxmoles,, x I’ x & x Heo,

The time dependency of these equations is solved by considering that the residence time of a
bubble is dependent of its size (Equation 181).

It is then possible to numerically calculate the ratio between the partial pressure in a bubble of
radius r and the partial pressure in the liquid phase. The skewness of the BSD generated by the
stirring and the aeration determines the proportion of bubbles that are not at equilibrium with
the liquid phase and that actively participate in the effective transfer. The proportion of bubbles

that are not at equilibrium with the liquid phase increases with higher BSD skewness (Figure 9).

_V(Nxe &x exp? k4o

M=omxa~ &

Equation 181
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Figure 22. Influence of the BSD skewness on the flow rate probability density function and the partial pressures
ratio between the gas and the liquid phase (a: skewness = 2.26 and mean bubble diameter = 400 um; b : skewness
1.32 and mean bubble diameter = 400 um).

By integrating on the whole size distribution one can recalculate the exhaust gas composition.
Therefore, the O, overall volumetric transfer coefficient obtained from the calculated BSD can

be estimated.
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System solving

BSD were modelled based on the experimental results. The variables p,, o, and x.,, were

calculated so that the calculated K (O,) fitted the observed K (O,). The following constraints

were respected: i) the calculated overall ratio between the pCO, | and the pCO, , equalled the

observed ratio ii) the simulated overall respiratory quotient equalled the observed RQ.

Modélisation du transfert croisé O, / CO, au cours
de I'ascension d’une bulle de rayon r dans un

fermenteur

A\ 4

Rélisation d’une culture microbienne intensive

* (Caractérisation du K (O,) expérimental

»  Caractérisation du facteur d’exces &
expérimental pour le CO,

A 4

Modélisation de la distribution de tailles des bulles :
BSD de la phase dispersée et BSD en entrée et sortie

\4

\4

Identification des parameétres de la distribution de
tailles de bulles
= Estimation de p,, G,
= Critere K (O,) calculé = K (O,) observé
= Contrainte RQ calculé = RQ observé

= Contrainte £ calculé = £ observé

Figure 23. Démarche adoptée pour la résolution du mécanisme de transfert
liquide / gaz du CO».
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3.3.1 Abstract

The aim of the study was to investigate the CO, liquid / gas mass transfer dynamics during an
intensive yeast culture working at high CO, production rate and under various conditions of
aeration and power dissipation.

An intensive aerobic culture of S. cerevisiae was carried out with a high CO, production rate (up to
0.08 mole.m™.s™), high gaseous transfer performances (O, overall volumetric transfer coefficient
up to 0.48s"). A high CO, supersaturation was observed in the liquid phase compared to the gas
phase during the culture as the normalized CO, partial pressure in the liquid phase was up to 1.26
times the CO, partial pressure in the exhaust gas. This supersaturation could not be explained by
the existing literature as no CO, excess in the liquid phase should have been observed in view of
the high O, transfer performances.

We extended the literature description on CO, liquid / gas transfer in order to explain the
obsetrved phenomena. First, we demonstrated trough a modelling work that O, / CO, counter
diffusion from / toward dispersed bubbles and the bubble size must be considered when dealing
with gaseous transfer in aerobic microbial culture and can impact the CO, liquid / gas transfer.
Moreover, we pointed out that an asymmetric bubble size distribution (BSD) may cause the
observed high CO, supersaturation in the fermentation broth. Finally, we calculated the BSD
skewness and mean diameter values evolution during the culture and their dependencies towards

aeration and power uptake to confirm that hypothesis.

Keywords: CO,; mass transfer; supersaturation; intensive microbial culture; yeast.

3.3.2 Introduction

Carbon dioxide (CO,) is a major compound of the microbial metabolism both as a substrate and
as a product. It has been shown that CO, and bicarbonate ions are required for yeast growth
(Aguilera et al., 2005b) and CO, is produced by the yeast metabolism (TCA cycle, ethanol
production, anabolic reactions). Moreover it has long been known that high dissolved CO,
concentrations have an inhibitory effect on yeast physiology although the mechanisms underlying
CO, sensitivity have not been elucidated to date (Aguilera et al., 2005b; Chen and Gutmanis,
1976; Jones and Greenfield, 1982). In submerged microbial cultures dissolved carbon dioxide
concentration depends on the CO, production by the microorganism, on the equilibria with
bicarbonates ions in the liquid phase and on the liquid / gas transfer rate. The CO, produced by

the microorganism diffuses through the cellular membranes and dissolves into the fermentation
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broth. Within the liquid phase CO, is involved in reversible chemical reactions with carbonic acid
and bicarbonate ions which are generally lumped into one hydration reaction (Johnson, 1982)

(Equation 1). These species form the total inorganic carbon (TIC).
CO,, +H,0 < HCO, +H" Equation 182

The corresponding equilibrium constant pK, of 5.918 (Roy et al., 1993) dictates that at pH 5.0
the concentration of carbonate ions represents 10.7 % of the total inorganic carbon
concentration. CO, is the only specie involved in biomass / liquid and liquid / gas transfer
phenomena (Jones and Greenfield, 1982; Royce and Thornhill, 1991).

The assessment of CO, impact on micro-organism metabolism through a quantitative physiology
approach requires then the quantification of dissolved CO, concentration, which is rarely
measured but calculated from the composition of the exhaust gas. It is a common hypothesis to
assume the dissolved CO, concentration to be at equilibrium with the CO, partial pressure in the
exit gas and then to calculate the dissolved CO, concentration through Henry’s law with the
assumption that the partial pressure gradient required for the desorption process can be neglected
(Aguilera et al., 2005b; Bdumchen et al., 2007; Chen and Gutmanis, 1976; Jones and Greenfield,
1982; Onken and Liefke, 1989). This hypothesis may then lead to an under-estimation of
dissolved CO, concentration in the fermentation broth. The simple two film theory has been
widely used to describe the O, mass transfer between the gas phase and the broth in bioprocesses
(Gatcia-Ochoa and Gomez, 2009). It is generally assumed that the CO, liquid / gas transfer can
also be described using this theory (Royce and Thornhill, 1991; Yagi and Yoshida, 1977). As the
CO, diffusion coefficient in the gas film is 10* higher than the diffusion coefficient in the liquid
side (1.7 x 10° m%s' (Marrero and Mason, 1972) and 2.25 x 10” m’s"' (Green and Perry,) at
30.0°C in air and pure water respectively) the gas side resistance can be ignored even if CO, is 23
times more soluble than O, in the fermentation broth (at 30.0 °C in the medium used in that
study Hee, = 2.791 x 10* mole.m™Pa" and H,,, = 1.206 x 10” mole.m”.Pa"). The main transfer
resistance is then located in the liquid film as in O, gas / liquid transfer. The CO, transfer
coefficient is then calculated from the O, transfer coefficient corrected by the ratio of
diffusivities D¢, and D, (Equation 2) (Royce and Thornhill, 1991). Royce and Thornhill
assumed that the mass transfer coefficients were dependent on the two-third power of the

diffusivities as the mean bubble size in stirred tank reactors are generally less than 2 mm and the

bubbles are then considered as rigid (Alves et al., 2004).
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2
k, (CO,) _ ( Dco, ]A Equation 183
k (O,) Do,

It is assumed that the interfacial area for mass transfer between the liquid phase and the gas
phase is the same for CO, and O,. The theoretical CO, volumetric liquid /gas transfer coefficient
can then be calculated from the O, volumetric gas / liquid coefficient (Royce, 1992; Yagi and
Yoshida, 1977). The excess factor € was then introduced by Royce and Thornhill to characterize
the dissolved carbon dioxide concentration calculated from the exit gas composition over the
concentration calculated assuming the equilibrium between the gas and the liquid phase
(Equation 184) (Royce and Thornhill, 1991) .

— [COZI] ~1+ (DXHCO2
[CO,, 1 60x RxT x(0.89x K, a, )

¢ Equation 184

The CO, volumetric transfer coefficient has been experimentally investigated using model media
or modelling studies (Gray et al., 1996; Hill, 2006; Kordac" and Linek, 2008; Matsunaga et al.,
2009a; Matsunaga et al., 2009b; Puskeiler et al., 2012; Sieblist et al., 2011). Strikingly some of the
reported K .(CO,) were lower than expected from the K..(O,) (Equation 2) and showed a strong
dependency towards the aeration rate but were almost independent of the power dissipation
(Puskeiler et al., 2012; Sieblist et al., 2011). These results were related to saturation of ascending
bubbles by CO, and then limitation of CO, stripping as already proposed in a modelling work
(Gray et al., 1996). Although these studies gave valuable insights into CO, liquid / gas transfer
the range of power uptake and gas superficial velocity was narrow, the influence of O, counter
diffusion on CO, liquid / gas transfer was often not considered and these works were not carried
out in real culture conditions where the biological reaction can impact the transfer phenomena.

Very few studies have reported experimentally measured volumetric CO, liquid / gas transfer
coefficients during microbial cultures as this calculation required dissolved CO, concentration
measurement (Tableau 35). Strikingly, the few experimentally measured K (CO,) often
significantly differ from the K. (O,) (Tableau 35) which means that during microbial cultures the
dissolved CO, concentration may be higher than theoretically predicted using the literature
approach (Equation 2). This may be a particular concern for high cells density microbial cultures
where high respiration rates are reached as CO, build up in the fermentation broth may occur and
may deeply affect the microorganism physiology and then the process quality. The understanding
of the mechanism leading to this unexpected accumulation of dissolved CO, in the fermentation
broth seems therefore to be a major stake for quantitative physiology studies and bioprocess

design.
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Tableau 35. CO; liquid / gas transfer in microbial cultures: literature review.

Conditions K; Reference
STRV=15L K,(CO,) =200 h'" (Yagi and Yoshida,
Pseudomonas aernginosa batch culture K (O,) ~ 395 — 674 h'P 1977)

[X] o = 7.5 ng-L']
e = 3341 W.m>%et Us = 2.66 x 10

m.s'®
STRV=14L K. (CO,) ~76h'" (Smith and Ho,
Penicillium chrysogenum batch culture K (O,) = 2500 h'* 1985)

[X] not defined
e =21138 W.m>*et Us = 3.80 x 10

-1b

m.s

STRV=2L K. (O, <100 h' (Hiltbrunner and
Corynebacterinm batch culture K (CO,) / K;a(O,)= 0.2-0.7 Zizek, 20006)

No informations on ¢ ou Us

STR perfusion V=10Land V=500 L K (CO, =0.17h"et2.31h" (Gray et al., 19906)
CHO perfusion culture K (O, =435h" et 3.91 h'

[X] not defined

e~x1Wm’*

STR VL de 0.1 2 63 m’ K.(CO,) / K (O, =0.05 (Sherstobitova and
No informations on the culture Bylinkina, 1977)
STRV =600 L. K (CO, / K (O, =0.33 forlow  (Dahod, 1993)
Streptomyces ted-batch culture viscosity broth (<100 cp).

e ~ 5000 W.m>"and Us = 1.06 — 2.02 x  K(CO,) / K(O,) = 0.6 for high

102 m.s'? viscosity broth (3000 cp).

* Estimated from the data reported by the authors using Hughmark correlation (Hughmark,
1980)

® Calculated by the authors using a plug flow assumption for gas phase axial dispersion

¢ Calculated using Van'’t riet correlation (Garcia-Ochoa and Gomez, 2009).

In this study we investigated the CO, liquid / gas transfer during an intensive yeast culture
working at high CO, production rate and under various conditions of aeration and power
dissipation. The CO, and O, gaseous transfer dynamics throughout the culture as well as the
influence of power dissipation and aeration on these dynamics were investigated and compared

with the existing literature. We also conducted modelling work to examine the influence of O,

and CO, counter diffusion from / to dispersed bubbles on the transfer dynamics.

3.3.3 Material and methods
3.3.3.1 Reactor setup

Fed-batch cultivation was performed in a 23 L bioreactor (Biostat E, type ES15B, Braun Biotech
International, Germany) on a fed-batch mode. The reactor was jacketed, had a concave bottom,

an inner diameter of 0.21 m, a height of 0.63 m. The following configuration was used: four 0.46
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m height baffles, one O-ring sparger located at the bottom, 3 Rushton turbines (six blades, 0.084
m external diameter, 17 mm width) placed at 5.5, 18.0 and 30.0 cm from the bottom and driven
by a 746 W motor. A mass — flow controller (model 5850 TR, Brooks, USA) was used to control
the inlet air flow rate. B-Braun DCU was used as a PID controller for the regulation of stirring
rate, pH, temperature and relative pressure. Home-made software was used for the on-line
acquisition of these parameters and dissolved O, partial pressure, to control the feeds (glucose,
ammonia, salt medium, antifoam) and to calculate secondary data (respiration rates, respiratory
quotient, liquid volume). Data were recorded every 45 s. The temperature was kept at 30.32 *
0.03 °C and the pH was regulated at 4.98 £ 0.02 by addition of 14% (w/w) NH; solution. The
relative pressure was kept at 0.3 bars. The reactor was equipped with a foam detection system
(Sartorius, Germany) and foam formation was prevented by the controlled addition of Struktol
JGT73 (Schill-Seilacher, Germany). The maximal antifoam concentration added was 24.70 ppm.
During the culture the reactor was supplied with four sterile feed solutions (glucose, salt medium,
ammonia and antifoam) using peristaltic pumps (B-Braun FE411 for glucose; Gilson Minipuls 3,
Gibson, France; B-Braun DCU peristaltic pumps for ammonia and anti-foam) and Masterflex
tubing. The glucose solution concentration was 680.47 g/L and the ammonia solution
concentration was 8.20 N. Masses of glucose, salt medium and ammonia added to the reactor
were calculated by weighing the feed bottles (balance IB16000S for glucose; balances CP2202S

for salt medium and ammonia additions, Sartorius, Germany).

3.3.3.2 On-line measurements

Outlet gas composition was analyzed using a gas analyser (URAS-8, B-Braun, Germany): O,
fraction was measured using a polarographic method and CO, fraction using infra-red
absorption. Data were recorded every 30s. The pH was measured using an 11.3 cm Fermprobe
(Broadley and James, USA). The dissolved O, partial pressure, expressed as a percentage of O,
saturation in the initial medium at operating pressure and temperature, was measured using a 8.4
cm long D435 Oxyprobe probe (Broadley and James, USA) located 10 cm above the bottom at
an inclination of 15°. The probe response time at 30.0°C was estimated to be 15.04 s according
to the manufacturer’s data. The dissolved CO, partial pressure, expressed as a percentage of CO,
saturation in the initial medium at operating pressure and temperature, was measured using a 12.0
cm YSI 8500 probe (Yellow Spring Instrument, USA) located 10 cm above the bottom at an
inclination of 15°. Data were acquired every 15s. The dynamics of that probe can be
approximated using a first order model as it is the case for dissolved O, probes (Pattison et al.)

The time constants of the probe was identified measuring the probe responses to dissolved
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concentration 5% step increases and decreases at 30.0°C in water and fitting the observed
responses with a first order model following a least-squares criteria (Taymaz-Nikerel et al., 2011).
The time constant of the probe (T, at 30.0°C was estimated to be 124 s. The raw signals from
the pO,, and pCO,, probes were corrected using the corresponding response times. The hold-up
€ was evaluated from the level of the gas-liquid dispersion and the liquid volume (Fyferling et al.,

2008) and the dissipated power was calculated from (Hughmark, 1980).

3.3.3.3 Analytical methods

Supernatant sampling was carried out using a cross-flow filtration unit (Applikon, The
Netherlands) and a fraction collector (Fraction Collector Frac-100, Pharmacia fine chemicals,
USA) set up in an external recirculation loop operated with a peristaltic pump (Masterflex 77521-
57, Cole-Parmer USA). Broth sampling was carried out using a syringe. Supernatant and broth
mass densities were measured at 30.0°C using a DE40 densimeter (Mettler Toledo, Switzerland).
Each assay was performed in triplicate: the reproducibility of the measurement was < 0.5 kg.m”.
Surface tension between the supernatant or the broth and air was measured at 30.0°C with a
Digidrop GBX3S tensiometer (GBX, France) using the Wilhemy platinium blade method. Each
assay was performed in triplicate and the reproducibility of the measurement was < 1 mN.m.
Supernatant and broth dynamic viscosities were measured according to (Manon et al., 2011).
Acetate and ethanol concentrations in the supernatant were measured using gas chromatography
(Alfenore et al., 2002). The residual glucose concentration in the supernatant was measured using
an YSI 27A analyzer (Yellow Spring Instrument, USA).

Biomass concentration was estimated by spectrophotometric measurement at 620 nm using a
Hitachi U-1100 spectrophotometer (Hitachi, Japan). Dry cell weight measurements were carried
out by filtering a known volume of broth on a 0.45 pm pore-size polyamide filter and drying it to
a constant weight at 60°C under a partial vacuum (0.263 bars) during 48h. The biomass
composition formula used in the calculations was CH, ;O (5N (16P01250003 With 6% ashes,

corresponding to a molar weight of 26.94 g.Cmole .

3.3.3.4 Micro-organism and media

The haploid wild-type strain . cerevisiae CEN.PK 113-7D was grown on YPD plates (Yeast
extract 10 g.I.”, Bacto-peptone 20 g.I.", D-glucose 20 g.I.") at 30.0°C. Pre-cultures were grown
from a colony in 5 mL tube of YPD medium at 30.0°C for 12h on a rotary shaker (120 rpm).

Each tube was transferred to a 250 mL Erlenmeyer flask with 50 mL defined synthetic medium
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(pH 5.0) prepared using water and containing per liter : (NH,),SO, 0.6 g; KH,PO, 4.8 g;
(NH,),HPO, 3.2 g; MgSO,,7H,0 1.1 g; Sodium glutamate 1.1 g; ZnSO,7H,O 0.0377 g;
MnSO,H,0O 0.00156 g; CoCl,,6H,O 0.0481 g; CuSO,,5H20 0.00672 g; Na,MoO,,2H,O 0.0064;
CaCl,,2H,0 0.0481; H,BO; 0.0004; (NH,),Fe(SO,,,6H,0 0.0694 g. The ionic strength of the
minimal medium was estimated to be I = 137 mole.m™ at pH 5.0. Filter sterilized vitamins were
added after heat sterilization (final concentrations per liter): d-biotine 0.1 mg; panthotenic acid 2
mg; nicotinic acid 2 mg; myo-inositol 50 mg; thiamine hydrochloride 2 mg; pyridoxine
hydrochloride 2 mg; para-amino benzoic acid 0.4 mg. Glucose was added at a final concentration
of 20 gI.". Two flasks of this pre-culture were used to inoculate two 11. Erlenmeyer flasks with
450 mL defined synthetic medium supplemented with vitamins and glucose as described
previously. These two flasks were used to inoculate 9 L of the synthetic defined medium in the
reactor. The salts feed flow rate was ten times smaller than the glucose feed flow rate. The feed
medium was prepared using tap water and contained (per liter of the feed medium): MgSO,,
7H,O 36 g; CaCl,, 2H,0 0.092 g; CoCl,,6H,0 1.49 g; ZnSO4,7H,0 1.143 g; Na,MoO,, 2H,0
0.301 g; CuSO,,5H,0 0.5 g; H;BO, 0.035 g; MnSO,, H,0O 0.103 g; Fe(SO,),, 7H,O 3 g; NaCl 10
g ; KC1 55.83 g; H;PO, 90.733 g; H,SO4 212.56 g.
3.3.3.5 Culture strategy

Glucose flow was increased exponentially to set a constant specific growth rate and to avoid
ethanol and acetate production. The inoculation of the fermentor with the pre-cultures was
performed at t = Oh and the specific growth rate overnight was set to 0.25 h™'. The salts medium
supply was ten times smaller than the glucose feed flow rate. The aeration and stirring rate were
first set at 200 NL.h" and 400 rpm respectively. These parameters were sequentially increased to
700 NL.h" and 1500 rpm to avoid O, limitation and to investigate their influence on CO, liquid /

gas transfer. The pO, | remained higher than 4% during the culture. The results were analyzed

from t = 13h (e = 3,200 W.m”, Us = 1.5 x 10° m.s" and [X] = 5.8 gpy.L 7).
3.3.3.6 Calculation of O, gas / liquide volumetric transfer coefficient

The O, consumption rate, the CO, production rate and the volumetric transfer coefficients for
O, were calculated assuming according to the gas balance method (Equation 185 and Equation
186). Dynamic equilibria of dissolved carbon dioxide with bicarbonates and carbonates ions were

considered in the carbon dioxide balance (Equation 180).
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Y, Headspace .
b, Vi) (0, V= )+QG’m_o;‘_QG’0ut.0§“t

at at Equation 185
t
r. = +QL,in'on,in _QL,out'XOZ quation
o, —
VLB
d X V d CO V Headspace )
(), ACON) o cop s, 000
Equation 186
_QL,in'XTIC,in +QL,out'XTIC d
leo, =
VLB

The time delay between the outlet of the reactor and the gas analyzer was considered in the
calculations. The following hypotheses were made for the calculation of O, overall volumetric
transfer coefficients:

- The liquid phase was assumed to be perfectly homogeneous (Moucha et al., 2012)

- The O, and CO, concentration at the gas / liquid interface were assumed to be at equilibrium

with the concentration in the gas phase through Henry’s law (Equation 6).
x =RT.H.y Equation 187

- A plug flow axial dispersion of the gas phase was considered. This hypothesis was
supported by i) the high height to diameter ratio (varying from 1.31 to 1.75 during the culture)
(Van’t Riet, 1979) ii) a significant variation of the gas phase composition due to O, depletion : O,
transfer efficiency reached 47 % (Van’t Riet and Tramper, 1991) iii) the non —coalescing nature of
the fermentation broth due to its high ionic strength value (I = 137 mole.m™) (Moucha et al,,
2012) iiii) the upstream modelling work. O, gradient was then calculated using logarithmic means
(Equation 8).

- The liquid volume involved in O, gas / liquid transfer and carbon liquid / gas transfer
V.5 was calculated subtracting the wet cells volume V. from the total broth volume V. The wet
cells volume was calculated according to (Fyfetrling et al., 2008) considering a mean wet cell
volume of 1.5 mL.gpy -

- CO, diffused into the ascending air bubbles as the x.,, values reached during yeast
culture are lower than the concentrations required for homogeneous and heterogeneous

nucleation phenomena to take place (Voisin, 2005) making CO, bubble nucleation unlikely
The oxygen gas / liquid transfer flux @ was calculated from (Equation 188) with O;Xit defined
as the oxygen mole fraction in the gas at the broth exit (Equation 189).

Do, V. =Qq 007 — Qg 0 05" Equation 188
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d (02 VGHeadspace ) out
) + QG,OUt '02 E . 189
O;xnt _ dt quation
QG,out
The overall volumetric transfer coefficient for O, (K;O,) was then calculated from Equation 190.
O, xV
Ks (Oz) = Equation 190

Ve x (x5, — %o, )lm
Henry’s law coefficients for O, and CO, in the initial medium at 30.0°C were calculated to be
1.206 x 10° mole.m”.Pa’ (Weisenberger and Schumpe, 1996) and 2.791 x 10" mole.m™.Pa"
(Dickson and Millero, 1987) respectively.

3.3.4 Results
3.3.4.1 Mass transfer model

During aerobic microbial cultures O, diffuses from the ascending bubbles to the liquid phase
where it is consumed by the micro-organisms leading to the production of CO, that diffuses
from the liquid phase to the gas phase. O, and CO, fluxes are then in opposite direction. In
oxidative microbial culture with glucose as carbon source these fluxes are roughly equivalent as
the respiratory quotient is close to unity. A simple model was created to estimate the evolution of
the O, and CO, partial pressures in the gas phase during bubble ascension in the bioreactor.
Details of the calculations can be found in the section 3.2.1. Simulations showed that the O,
partial pressure in the gas phase decreased almost exponentially over the bubble ascension time
(Figute 24 and ¢) which means that the O, gas / liquid gradient used for the calculation of the
overall volumetric transfer coefficient K; (O,) can be estimated satisfactory enough using a
logarithmic mean (Equation 191) except for small bubbles.

(x ) - P.H,, (OF —05™)

Xo, = %o, = In[ P.Ho, O] X, } Equation 191

P.H, O — Xo,
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Figure 24. a Simulation of the evolution of the Oz and CO» partial pressures in a 200 um diameter bubble (residence
time 50 s) ascending the reactor (pCO2; = 0 at t = 0s) b Detail of the pCO», ; overshoot for a 200 um diameter
bubble ¢ Simulation of the evolution of the Oz and CO» partial pressures in a 1000 pm diameter bubble (residence
time 2 s) ascending the reactor (pCO2, = 0 at t = 0s) d Details on the pCOz, ¢ evolution (no overshoot). The K(O2)
was considered to be 0.5 57, the dissolved O3 and CO; concentration 9.5 x 10-2 and 3.70 mole.m™ respectively.

On the other hand, the results showed that, for small bubbles, the CO, partial pressure in the gas
phase increased quickly during the bubble ascension overshot the CO, partial pressure in the
liquid phase and eventually decreased (Fig. 1 b). The high CO, solubility created a high CO,
liquid / gas transfer gradient and then a high CO, transfer flux value during the first seconds of
the bubble ascension as already reported in (Sieblist et al., 2011). Therefore the CO, liquid / gas
transfer during the first seconds of the bubble ascension is much higher than the opposite O, gas
/ liquid transfer. Hence, the variation in the mole amount in the bubbles ascending the reactor
ought to be considered.

The pCO, , subsequently overshot the pCO, , due to the transfer of O, from the gas phase to the
liquid phase that continued after the completion of CO, transfer. Consequently the CO, transfer
reversed during the last phase of the ascension of small bubbles (high residence time) and
eventually took place from the gas phase to the liquid phase. These results showed that, for small

bubbles, the pCO, | may be lower than the pCO, in the exhaust gas making impossible the
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calculation of a liquid / gas volumetric transfer coefficient for CO, from the inlet and outlet gas
measurement (Fig. 1 a and b). These findings were not expected from the literature (Gray et al.,
1996; Sieblist et al., 2011) as the variation of the mole amount in the bubbles was not considered
in these studies. On the other hand for large size (low residence time) it was shown that the
pCO, , remained lower than the pCO, , during the bubble ascension, allowing the calculation of

an apparent K. (CO,) (Figure 24 c and d).

3.3.4.2 8. cerevisiae fed-batch culture

S. cerevisiae was cultivated on a fed batch mode up to a final biomass concentration of 38.5 gp.L."
and a maximal CO, production rate of 0.31 mole.l..h". An overview of the culture is shown in
Figure 25. The specific growth rate was set by the glucose feeding flow rate and ranged between
0.20 and 0.28 h™'. Small concentrations of acetate (up to 0.084 g.I.") and ethanol (up to 1.633 g.I’
") were detected at some points during the culture indicating that the metabolism was mainly
oxidative. The respiratory quotient was constant at 1.07 £ 0.04 during the first phase (Figure 25
a). Overall carbon and redox balances closed within 3 % and 5% error respectively proving the
data consistency. The smoothed data were reconciled (van der Heijden et al., 1994).

The O, consumption rate reached 0.31 mole.I.".h™ after 22 h of culture. The power uptake and
the superficial gas velocity were increased stepwise from 3,200 to 27,914 W.m~ and from 1.5x 10

’m.s’ to 5.5 x 107 m.s™ respectively (Figure 25 b). The initial gas retention at t = Oh (e = 1120
W.m> and Us = 1.5x 10° m.s") was 0.02 (data not shown). During the culture the hold-up

progressively increased to reach very high values up to 0.5. The observed hold-up was compared
with hold-up values obtained in a coalescent medium (distilled water) and a non-coalescing ionic
medium (Na,SO, 50 g.I", I = 1.06 M) in a similar reactor configuration and a comparable power
uptake range (Fyferling et al., 2008) (Figure 26 c). The hold-up values during the culture were
similar to the hold-up observed in non-coalescing medium at t = Oh (data not shown), increased
to be 1.5 to 2 times higher than the hold-up values in ionic medium values for intermediate
power uptake values (3,000 to 13,000 W.m”) and finally match these values for e values (e >
25,000 W.m™). The broth apparent viscosity and density increased during the culture up to 1.69%
10” Pa.s and 1016.40 kg.m” respectively due to the biomass accumulation (Figure 26 b and d).
The broth rheological behaviour remained Newtonian. The supernatant apparent viscosity and

density remained constants at 8.79 x 107 + 501x 10 Pas and 100492 + 0.97 kgm”

respectively. The broth and supernatant viscosity remained under 2x 10” Pa.s during the culture

and therefore did not impact the gaseous transfer. The broth and tension surface (Figure 26 a)
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were close to the values reported in the literature for microbial cultures (Fyferling et al., 2008;

Popovic et al., 1983).
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Figure 25. a Growth curves: biomass dry weight, CO» production rate and respiratory quotient b Culture operation:
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Figure 26. Evolution of the broth physico-chemical properties a surface tension b specific density ¢ hold-up (Hold-
up correlation for coalescing and non-coalescing media were established by (Fyferling et al., 2008) in similar
conditions) d dynamic viscosity

3.3.4.3 O, gas / liquid and CO, liquid / gas transfer

The measurement of O, partial pressure in the liquid phase and in the exhaust gas allowed the
quantification of the gas / liquid average gradient (Figure 25 c). The O, overall volumetric
transfer coefficient calculated increased during the culture from 0.08 s to 0.48 s (Figure 27).
These values are higher than those reported for classical O, gas/transfer studies (Gatcia-Ochoa
and Gomez, 2009) but match values previously reported for intensive microbial cultures (Castan
et al., 2002; Fyferling et al., 2008; Knoll et al., 2007; Preusting et al., 1993; Schaepe et al., 2013).
The high O, overall volumetric transfer coefficient values are due to the use of a multi-turbines
reactor (Gogate et al., 2000), to the partially non-coalescent nature of the fermentation broth
(Fyferling et al., 2008) and to the high power uptake used throughout the culture to avoid oxygen
limitation. Indeed, The dissipated power was 5 to 10 times higher than the values reported in the
literature considering O, gas / liquid transfer in aerated stirred reactors (Garcia-Ochoa and

Gomez, 2004; Garcia-Ochoa and Gomez, 2009; Linek et al., 1996; Linek et al., 2005) but of the
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same order of magnitude than previously reported intensive microbial cultures (Fyferling et al.,

2008; Knoll et al., 2007; Schaepe et al., 2013).
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Figure 27. Evolution of the overall volumetric transfer coefficient for O during the culture.

The O, overall volumetric transfer coefficient was correlated to the power uptake, the gas

superficial velocity, the oxygen consumption and the antifoam addition through Equation 10.

Us\? )
Kr(0;) = A.e”. (V_) 1o, X. [Antifoam]® Equation 192
LB

The modelled K., was fitted to the observed K. through a least squares method by adjusting the
parameters A, o, B,y and 8. The adjusted parameter values and the average absolute deviation
between modelled and observed K. values are displayed in Tableau 36. The contribution of the
power uptake to the global K.(O,) was higher than the contribution of aeration, showing that the
dissipated power was the main factor impacting oxygen gas / liquid oxygen transfer, which

matches reported empirical correlations (Garcia-Ochoa and Gomez, 2009).

Tableau 36. Empirical correlations for the observed volumetric transfer coefficients.

Gradient A o B % ) Deviation (%o)

K (O, 0.0048 0.5033 0.2991 0.1703 0.0169 3.7456

The theoretical excess factor &, was calculated from K (O,) (Equation 184) (Royce and
Thornhill, 1991). During the culture the pCO, | was higher than the pCO, , and the observed
excess factor ¢, between the pCO, | normalized to the atmospheric pressure and the pCO, |,
reached 1.26 at t = 22 h (Figure 25 d). This CO, supersaturation was not expected from the
literature description since the theoretical excess factor &, was lower than the observed excess

factor £, (Figure 28). Therefore, the observed CO, supersaturation in the liquid phase cannot be
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explained by existing studies. The calculation of an overall volumetric transfer coefficient for CO,
K (CO,) based on an average gradient would then yield values 10 to 20 times lower than the
observed K. (O,). Interestingly this result match several results previously reported for
fermentation processes (Tableau 35) and model media (Puskeiler et al., 2012; Sieblist et al., 2011).
The K. (CO,) should however be considered with caution as the calculated values may not
represent a true gas / liquid transfer coefficient as explained previously in the present study.
Furthermore, one may note that the observed excess factor was strongly dependent of the gas
superficial velocity as changes in the aeration flow rate triggered a sharp response of the excess
factor (Figure 28). On the other hand the observed excess factor was almost independent of the
power dissipation (Figure 28) as reported for model media studies (Puskeiler et al., 2012; Sieblist
etal., 2011).
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Figure 28. a Evolution of the power uptake and gas superficial velocity during the culture b Evolution of the
observed and the theoretical COz excess factor, hold-up, bubbles mean residence time, power uptake and gas
superficial velocity during the culture

3.3.5 Discussion

The slow apparent CO, desorption and its strong dependency towards aeration have been
underlined in some studies carried out in model media (Puskeiler et al., 2012; Sieblist et al., 2011).
These phenomena have been related to the saturation of ascending bubbles by CO, : once a
bubble that is saturated cannot participate to the CO, stripping anymore (Sieblist et al., 2011).
The bubbles mean residence times were calculated from the aeration flow rate and the liquid
volume and were in between 20 and 40s during the culture (Figure 28 b). Therefore, our

modelling work confirmed that for one bubble ascending the reactor the ratio between the
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concentration in the bubble and the concentration in the liquid phase should eventually be close
to unity (Figure 24). We calculated the CO, transfer rate (CTR) as described in (Sieblist et al.,
2011) assuming mono-sized bubbles that were in equilibrium with the dissolved CO, at the exit
of the broth (bubbles sizes were calculated using the correlations from (Alves et al., 2002)). The
results showed that the CTR would be 2.7 to 5.6 times higher than the measured CO, production
rate troughout the culture and thereby the excess factor would be close to one. Consequently,
saturation of the CO, desorption capacity cannot explain on its own the high observed value of
the excess factor. The valuable work of (Sieblist et al., 2011) was carried out in animal cell-culture
conditions and may not applied to yeast cultures where the dissipated power and superficial gas
velocity reached are much higher. Existing studies on CO, liquid / gas transfer need to be
extended in order to explain the high value of the CO, excess factor observed in the present
work. We therefore explored the existence of a bubble size distribution in the stirred tank reactor

and its influence on the CO, excess factor.

3.3.5.1 Bubble size distribution

The impact of bubble size on CO, removal had been previously investigated (Gray et al., 1996;
Sieblist et al., 2011) but calculations were carried out using mono-sized bubbles. Experimental
measurements of bubbles size in aerated stirred reactors have shown that bubbles diameters are
not uniform and that the bubble size distributions (BSD) are not symmetric (Barigou and
Greaves, 1992; Laakkonen et al., 2005; Machon et al., 1997). A bubble size distribution for the
dispersed bubbles was considered and modelled trough a log-normal density probability function
as previously reported for stirred tank reactors (Cents, 2003; Machon et al., 1997) (detailed in
section 3.2.2). As the bubble residence time was size-dependent (Cents et al., 2005) and under a
steady-state assumption for the BSD of the dispersed bubbles, the BSD created by stirring and
aeration would be different from the actual dispersed BSD (dispersed gas phase) but similar to
the BSD of the bubbles leaving the reactor (exhaust gas phase). The generated /exhaust BSD was
characterized by the mean bubble size and the bubble size skewness. The skewness parameters
describes the extend of the BSD asymmetry. For a given generated /exhaust BSD the evolution
of pCO, , and pO, , in the ascending bubbles can be calculated using the mass transfer model
previously described (detailed in section 3.2.1) which means that both O, gas / liquid transfer and
CO, liquid / gas transfer were considered in the calculations. By integration over the whole BSD
one yields the exhaust gas composition and can then calculate the resulting CO, excess factor

(detailed in section 3.2.2).
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The ratio between the concentration in the exhaust gas phase and the concentration in the liquid
phase were calculated for each bubble radius in an asymetric generated /exhaust BSD (Figure
29). The results for CO, showed that the small bubbles, with a high residence time but
representing a small fraction of the total BSD volume, were at equilibrium with the liquid phase.
On the contrary large bubbles, with a low residence time but representing a large fraction of the
total BSD volume, were not at equilibrium and the higher the bubble size, the higher the CO,
liquid / gas transfer gradient. A similar conclusion can be made for oxygen absorption but the
critical diameter for effective transfer was lower than for CO, due to the lower solubility. These
results are consistent with those reported reported for a study on CO, absorption and O,
desorption in a non biological medium (Cents et al., 2005). Consequently, bubbles contribution
to the total CO, liquid / gas transfer strongly depended on their size and the BSD is then a key
factor when dealing with CO, liquid / gas transfer. For a given mean bubble diameter, if the
generated /exhaust BSD skewness value was low (mono-sized bubbles as in (Sieblist et al., 2011)
or normal distribution) the dispersed BSD would be similar to the exhaust BSD, the excess factor
would be close to unity and therefore the CO, supersaturation in the liquid phase would be very
small (Figure 30 B). On the other hand if the generated /exhaust BSD skewness increased, the
dispersed BSD and the exhaust BSD would be quite different and the excess factor would be
higher (Figure 30 A). Therefore, this work reveals that the existence of an assymetric BSD in a
stirred tank reactor may cause CO, supersaturation despite high O, transfer performances. The
remaining point is to estimate the BSDs that were present during the fed-batch culture in order

to explain the CO, excess factor observed during this intensive microbial process.
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Figure 29. Evolution of the ratio between the partial pressure in the exhaust gas phase and the partial pressure in the
liquid phase for a BSD with 200 um mean diameter bubble and 4.75 skewness.
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Figure 30. Comparison of a normal and an asymmetric bubble size distribution a Evolution of the probability
density function (PDF) and the cumulative distributive function (CDF) of the exhaust BSD flow rate and dispersed
BSD flow rate in case of an asymmetric BSD (mean bubble diameter: 200 um, skewness value: 4.74, excess factor
1.10) b Evolution of the probability density function (PDF) and the cumulative distributive function (CDF) of the
exhaust BSD flow rate and dispersed BSD flow rate in case of a symmetric BSD (mean bubble diameter: 200 pm,
skewness value: 0.61, excess factor 1.00).

3.3.5.2 Bubble Size Distribution parameter estimation during the culture

From xO,, xCO,, pCO, , and pCO, ,, gas flow rate and hold up measurements and using an
optimization algorithm it was possible to estimate the BSD mean diameter and skewness that
make the simulated and the observed O, and CO, fluxes during the culture fit (Figure 31). The
calculations are detailed in supplementary material 2. The results showed that an asymmetric
bubble size distribution would explain both the CO, excess factor and the K.(O,) observed
during the culture i.e. both the low CO, liquid/gas transfer and the high O, gas / liquid transfer.
The estimated BSDs were positively skewed as observed in measured BSDs in stirred tank
reactors (Barigou and Greaves, 1992; Laakkonen et al., 2005; Laakkonen et al., 2007; Machon et
al., 1997). The calculated skewness values were in the same order of magnitude than the skewness
calculated from a previously estimated logarithmic-normal BSD in a stirred tank reactor : = 7 for
e = 7000 W.m” in (Machon et al., 1997). The broad distribution was also consistent with
experimental data as it was reported that 40% of the observed bubbles were in between 40 um
and 300 um diameter in a STR operated at 1 kW.m™ and 1 vvm although a few bubbles as large

as 5 and 2 mm diameter were still observed in coalescing and non-coalescing media respectively

(Machon et al., 1997).

180



Chapitre 3. Résultats et discussion.

8 1e+5 — 0.006
a
o
[ ]
. A - 0.005
. ° * i
— o h‘
p __y : > 0004 <
a ° o . b T ‘e )
Q44 @ oo Pt T R - letd S £
= ¢ and . ° \3/ s
2 ° : o 0003 S
n " ° jrarX
.o s
2 pivagsnte S e Skewness ®
....... e - 0.002
— Us
0 . : : : 1e+3 L 0.001
14 16 18 20 22
Time (h)
200 1e+5 — 0.006
b A
- A
= A I 0.005
5 150 N 2
= gy
o) " a :
g 4« 2 e : &~ |0008 o
< A A A P TR 'E ‘v
© 100 Fadandy Toow) : - 1e+4 : :
o ¥ & i & 2 =
~ (2
) © (0003 O
=] &
< :
c
g L
s - 0.002
0 . r , T 1e+3 L 0.001
14 16 18 20 22
Time (h)

Figure 31. Details of the evolution of the estimated skewness (a) and bubble mean diameter (b) of the fitted bubble
size distribution throughout the fed-batch culture.

The estimated skewness and mean bubble diameter of the fitted BSD were dependent of the
power uptake and gas superficial velocity (Figure 31). Increasing the gas superficial velocity
triggered a decrease of the estimated skewness and a rise of the computed mean bubble diameter.
A rise of Us decreased the bubble mean residence time and would then increase the replacement
rate of the CO, saturated bubbles, decrease the gas phase volume that is at equilibrium with the
liquid phase and change the dispersed BSD as the residence time of small bubbles may be
reduced. On the other hand the fitted BSD skewness and the hold—up increased and the bubble
mean diameter decreased with higher dissipated power. Experimental observations on the
influence of the stirring rate and the gas flow rate on local BSDs profiles in STR using Capillary
Probe Suction and Optical Imaging techniques can be found for coalescing media and low power
uptake, aeration rate and hold-up. No clear impact of the stirring rate and aeration rate on local

number BSDs profiles were related in (Laakkonen et al., 2005) whereas this impact strongly
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depended on the position within the reactor in (Barigou and Greaves, 1992). No data using non-
coalescing medium and high power uptake and aeration rate could be found for comparison with
the present work.

The power uptake and gas superficial velocity have opposite effects on the BSD skewness and
mean bubbles diameter. However these parameters both increased the K (O,) with a prominent
effect of the power uptake (Figure 27; Tableau 36) that was not observed for the CO, excess
factor (Figure 28). For given Us et e, the calculated mean bubble diameter was constant. Meaning
while an increase of BSD skewness could be observed (as between 16.30 h and 16.85 h for
instance). These variations could not be explained by the evolution of the broth rheological
parameters (Figure 26) but might be caused by an impact of increasing biomass concentration at
the gas / liquid interface as reported in (Galaction et al., 2004). Transfer phenomena in microbial
cultures may be impacted by the biological activity and further characterization of the influence

of cells on these phenomena should be carried out.

3.3.6 Conclusion

The aim of the present work was to investigate the CO, liquid / gas transfer during an intensive
aerobic microbial culture where a high CO, supersaturation was observed in the fermentation
broth but could not be explained by existing studies.

We pointed out that O, counter diffusion must be considered when investigating CO, liquid /
gas transfer and that the CO, liquid / gas gradient was bubble size dependent. We revealed out
that an asymmetric bubble size distribution may cause the high CO, supersaturation observed in
the fermentation broth despite high O, transfer performances. We finally calculated the BSD
skewness and the mean bubble diameter evolution during the culture as a supportt to this theory
and discussed their dependency towards power uptake and superficial gas velocity.

This work contributes to a better understanding of CO, liquid / gas transfer in stirred aerated
reactors and points out the impact of the bubble size distribution on gaseous transfer. It may
therefore be of interest for scale-up of microbial processes where the volumetric transfer
coefficient is frequently used as a physical scale-up variable (Schmidt, 2005). Furthermore this
work may also be relevant for physiology studies conducted in bioreactors as high CO,
concentration in the fermentation broth had previously been shown to deeply impact

microorganism’s physiology and then the process quality (Aguilera et al., 2005b).
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3.4 Récapitulatif des résultats

* Le transfert croisé gaz / liquide pour 'O, et liquide / gaz pour le CO, a été investigué par
la construction d’'un modcle de transfert de matiere permettant de déterminer I’évolution
des concentrations en O, et CO, dans une bulle de gaz en ascension dans le fermenteur.
I1 a ainsi été possible de montrer qu’en conditions de culture microbienne le transfert
liquide / gaz du CO, est plus rapide que le transfert gaz / liquide de 'oxygene en raison
d’un gradient de concentration liquide / gaz du CO, plus élevé que le gradient gaz /
liquide de 'O, alors que les coefficients de transfert sont globalement équivalents (section
1.3.7.1). Pour des bulles de faible taille le transfert liquide / gaz du CO, pourrait alors
s'inverser au cours de l'ascension. Dans ces conditions le calcul d’un coefficient
volumique global de transfert liquide / gaz du CO, serait impossible.

* Le transfert croisé gaz / liquide pour I'O, et liquide / gaz pour le CO, a ensuite été
investigué expérimentalement pour la premiere fois dans la littérature au cours d’une
culture microbienne intensive. Une culture discontinue alimentée de S. cerevisiae en
métabolisme oxydatif a été réalisée et des performances tres élevées ont été atteintes pour
le transfert d’oxygene (K (O,) jusqua 0.38 s') en raison notamment de I'application
d’une puissance dissipée élevée (e jusqu’a 27914 W.m?). Au vu de ces performances de
transfert le facteur d’exces de la pression partielle en CO, dissous dans la phase liquide
par rapport a la pression partielle en CO, dans la phase gaz devrait étre proche de I'unité.
Or le facteur d’exces mesuré augmente au cours de la culture jusqu’a atteindre 1.26 a t =
22h. En conditions de culture microbienne intensive le CO, est en sursaturation dans la
phase liquide ce qui ne peut étre expliqué par I'approche théorique de (Royce and
Thornhill, 1991; Yagi and Yoshida, 1977) ni par la saturation des bulles par le CO,
comme décrit par (Sieblist et al., 2011).

* Des mesures directes de tailles de bulles rapportées dans la littérature ont conduit a
suspecter I'existence d’une hétérogénéité de la phase dispersée (Barigou and Greaves,
1992; Laakkonen et al., 2005; Machon et al., 1997). Un modcle de distribution de tailles de
bulles et donc des temps de séjour associés a été construit et utilisé avec le modele de
transfert de matiere déja décrit. Il a alors été proposé que l'existence d’une distribution
asymétrique de type log-normale des tailles de bulles dans le réacteur pouvait expliquer
Pexistence d’une sursaturation en CO, dans le mott de fermentation sans remettre en

cause le mécanisme diffusionnel de désorption du CO,,.
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Les parameétres caractéristiques de I’hétérogénéité de la phase gaz (diametre arithmétique
des bulles et coefficient d’asymétrie) ont été estimés au cours de la culture a partir des
mesures de concentration en O, et CO, dans la phase liquide et la phase gaz. Les
diametres arithmétiques des distributions de tailles de bulles au cours de la culture sont
faibles (<100pum) et les coefficients d’asymétrie correspondants sont élevés (4-6) ce qui
est cohérent avec les observations rapportées dans la littérature (Machon et al., 1997).

La conclusion principale de ce travail est que ’estimation de la concentration en CO, dans
le mott de fermentation a partir de la mesure de la fraction en CO, dans les gaz de sortie
est impossible sans une connaissance exacte de la distribution des tailles de bulles
constituant la phase dispersée dans le réacteur. L’approche classique décrite dans (Royce
and Thornhill, 1991; Yagi and Yoshida, 1977) et détaillée dans la section 1.3.7.1 est donc
invalidée pour des conditions de culture microbienne intensive. Seule une mesure directe

de la concentration en CO, dissous permet d’avoir acces a la valeur de cette variable.
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4. Etude de la réponse a court-terme et a long-terme de S. cerevisiae a des
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4.1 Introduction

Ce chapitre est rédigé sous forme d’un article scientifique paru dans le journal « Process
Biochemistry » (Richard et al., 2014).

De nombreux travaux ont été consacrés a 'impact du dioxyde de carbone sur la physiologie des
micro-organismes et en particulier pour la levure S. cerevisiae. Néanmoins peu d’études proposent
une évaluation quantitative de 'impact du CO, (Aboka et al., 2012; Aguilera et al., 2005b; Chen et
al., 1976; Krook et al., 2004; Kuriyama et al., 1993).

Bien que donnant des informations quantitatives de qualité ces études pourraient étre plus
informatives pour comprendre I'impact du CO, sur la physiologie de . cerevisiae si
Ienvironnement gazeux était mieux cerné. En effet la concentration en CO, dissous n’est pas
directement mesurée mais estimée a partir de la mesure de la fraction molaire en CO, dans les gaz
de sortie. Or les résultats du chapitre 3 nous ont permis de montrer que cette démarche pouvait
potentiellement entrainer une sous-estimation de la concentration en CO, dissous dans le mout.
Il apparait donc préférable d’utiliser une mesure directe de la concentration en CO, dissous dans
le cadre d’une étude de I'impact de ce composé sur la physiologie d’un micro-organisme. De plus,
les auteurs proposent peu d’hypotheses physiologiques aux phénomenes observés et les
mécanismes d’action du CO, sont toujours peu connus.

La stratégie adoptée dans cette étude est de mettre en ceuvre des cultures continues de la levure .
cerevisiae avec une mesure directe de la concentration en CO, dissous et de les soumettre 2
différents incréments de concentration de ce composé. Les réponses a court-terme et / ou 2
long-terme de la levure a ces échelons sont analysés et discutés selon les différentes hypotheses

ouvant étre émises sur les mécanismes d’action du CO, sur la levure.
2
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4.2.1 Abstract

Carbon dioxide (CO,) is a major compound of microbial metabolism both as a substrate and as a
product but high dissolved carbon dioxide concentrations have long been known to affect yeast
physiology.

This work investigates the energetic aspects of the transient and long-term responses of yeast
chemostat cultures submitted to different step-increases of the dissolved CO, concentrations.

It was demonstrated that a CO, shift-up triggered a transient metabolic response characterized by
an increase of the specific respiration rate (up to +37% ), the mobilization of storage sugars,
excretion of ethanol and acetate (up to 50 mg.I.") and by the uptake of potassium (+30 mM) and
magnesium (+20 mM) ions. The energy generation by the yeast metabolism temporarily
increased and a transient decrease in the biomass synthesis was observed. This short-term
response was not dependent of the amplitude of the shift-up and could not be explained by pH
homeostasis only. Moreover, on the long-run CO, created an energy drain that was proportional
to its concentration as the Y, value decreased from 12.7 gy.mole, " to 9.97 ge.mole, ;' when
the dissolved CO, concentration was increased from 1.4 mM to 17.09 mM. Succinate excretion
was also observed for CO, enriched cultures and its production rate was found proportional with
increasing CO, concentrations. Finally, we pointed out that yeast cells may adapt to high CO,
concentrations in the long-run.

This work illustrates the regulation of physiologic and metabolic homeostasis of yeast cells when

tacing CO, stress.

Keywords : Dissolved carbon dioxide, . cerevisiae, carbon dioxide stress, chemostat

4.2.2 Introduction

Carbon dioxide is a major compound of the yeast metabolism both as a substrate and as a
product. Dissolved carbon dioxide (CO,)) is produced by decarboxylation reactions (such as TCA
or during ethanol formation) and both CO, and bicarbonate ions are required for yeast growth
(Aguilera et al., 2005a). The dissolved carbon dioxide concentration in the broth depends on the
CO, production rate by the yeast metabolism, on the chemical equilibrium with bicarbonate ions
in the liquid phase and on the CO, liquid / gas transfer rate. CO, may then accumulate in the

fermentation broth and impact the yeast physiology.
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It has long been known that high dissolved carbon dioxide concentrations have an inhibitory
effect on yeast physiology (Jones and Greenfield, 1982) and high pressure carbon dioxide
(H.P.C.D) is used for microorganisms inactivation in dairy products (Dixon and Kell, 1989;
Garcia-Gonzalez et al., 2007; Zhang et al., 2006). Carbon dioxide influence on yeast metabolism
has been studied in fermentative metabolism (Aguilera et al., 2005b; Katl et al., 1997; Kuriyama et
al., 1993; Renger, 1991; Thibault et al., 1987), oxido-reductive metabolism (Aguilera et al., 2005b;
Belo et al., 2003; Campelo and Belo, 2004; Kuriyama et al., 1993; Nagahisa et al., 2005; Otero
Romero, 2009) and oxidative metabolism (Aboka et al., 2012; Aguilera et al., 2005b; Chen et al.,
1976; Krook et al., 2004; Mashego, 2005a). Biomass growth, fermentative capacity and in some
case product formation are affected by CO, although this impact varies greatly depending on the
strain, on the cultivation mode (batch, fed-batch, continuous) and on the yeast metabolism.
Oxido-reductive and oxidative metabolism appear to be much more sensitive to CO, than
fermentative metabolism (Aguilera et al., 2005b; Kuriyama et al., 1993). Although works have
been carried out on CO, impact on yeast, there is paradoxically few quantitative data available
since most of the mentioned studies were conducted using complex media, in non or poorly
controlled environments or using CO, concentrations much higher than the range usually found
in microbial cultures.

Some studies conducted in tightly controlled conditions and /or using synthetic media are
nevertheless available (Aboka et al., 2012; Aguilera et al., 2005b; Baez et al., 2009; Chen et al.,
1976; Krook et al., 2004; Mashego, 2005a). The reduction in the biomass yield reached 54% for a
CO, | concentration of 25.45 mM in an aerobic carbon — limited fed-batch culture (Chen et al.,
1976) and 24% for a CO, | concentration of 22.30 mM in an aerobic carbon — limited chemostat
culture (Aguilera et al., 2005b). Higher specific respiration rates (+74%) were also observed in the
latter case. The short-term response of yeast to CO, has been studied by a stimulus-response
strategy that revealed that a step increase of CO, | concentration triggered a transient increase of
the respiratory activity linked to the mobilization of storage sugars (Aboka et al., 2012; Krook et
al., 2004; Mashego, 2005a).

Several mechanisms have been thought to contribute the CO, toxicity such as an “anesthesia”
disturbing effect on the fluidity of the cellular membrane (Garcia-Gonzalez et al., 2007;
Isenschmid, 1995), a decrease in the intracellular pH (Baez et al., 2009; Biumchen et al., 2007,
Kresnowati et al., 2008a; Mashego, 2005a; Orij et al., 2011; Orij et al., 2012), a mass-action effect
on metabolic reactions or a direct inhibition of the activity or the synthesis of key enzymes
(Garcia-Gonzalez et al,, 2007; Jones and Greenfield, 1982). CO, is highly soluble in cellular

membrane, as revealed by a water / octanol partition coefficient of 1.3 and experimental studies
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on model membranes (Simon and Gutknecht, 1980; Spilimbergo et al., 2002). CO, accumulation
in membranes may modify the membrane lipid and fatty acid composition (Castelli et al., 1969)
and then alter the cellular membrane functions (Isenschmid, 1995). However this effect is not
likely to explain the CO, inhibitory effect as this effect should then affect the yeast physiology
with the same extend in fermentative and oxidative metabolisms contrary to what was observed
in controlled cultures (Aguilera et al., 2005b). Furthermore, inhibition of metabolic reactions by
CO, or bicarbonates either directly (mass-action effect) or indirectly (inhibition of the activity of
the enzyme catalyzing the reaction) remains hypothetical due to the difficulty of measuring
intracellular metabolites in dynamic culture conditions (Canelas et al., 2009) and enzyme activity
in intracellular — like environments (van Eunen et al., 2010). Moreover, the impact of CO, on
intracellular pH of microorganisms has been mentioned in numerous papers (Baez et al., 2009;
Bidumchen et al., 2007; Kresnowati et al., 2008a; Mashego, 2005a; Orij et al., 2011; Orij et al.,
2012) but has hitherto not been experimentally proved or assessed on a quantitative basis. Finally,
investigation of CO, impact on the transcriptome of §. cerevisiae in chemostat reveals significant
changes in the transcription of genes encoding mitochondrial functions in aerobic glucose or
nitrogen limited chemostats (Aguilera et al., 2005b). Unfortunately the authors could not relate
these changes to the action of the CO, on the yeast physiology except for NCE103 coding for a
putative carbonic anhydrase (Aguilera et al., 2005a; Aguilera et al., 2005b). Consequently, to date
none of the mentioned mechanisms has been proved to explain the CO, inhibitory effect either
in culture conditions or in H.P.C.D treatments.

The aim of the present study was to further investigate the impact of CO, upshift on the yeast
short-term and long-term response using a quantitative physiology approach based on the
stimulus-response strategy (Spadiut et al., 2013). To this end, aerobic carbon-limited chemostat
cultures were carried out and submitted to step increases of the CO, | concentrations of different

intensities.

4.2.3 Material and methods

4.2.3.1 Reactor setup

Cultures were carried out in a stainless-steel 7.0 L bioreactor (B.Braun AG, Melsugen, Germany)
with a working volume of 2.0 L. The reactor was jacketed, had a concave bottom, an inner
diameter of 16.6 m and four 0.23 m height baffles. It was equipped with one O-ring sparger

located at the bottom and 2 six bladed Rushton impellers (external diameter 6.3 c¢cm, 1.5 cm
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width) placed at 1 and 5.5 cm from the bottom end of the stirring shaft and driven by a 340 W
motor. Mass — flow controllers (5850 TR model, Brooks, USA) were used to control the inlet air
and CO, flow rates.

The temperature was kept at 30.0 °C and the pH was regulated at 5.00 by addition of 2 N NaOH
solution. The relative pressure was kept at 0.1 or 0.3 bars. The reactor was equipped with a foam
detection system (Sartorius, Germany) and foam formation was controlled by the addition of
polypropylene glycol (Sigma-Aldrich, USA). Monitoring and regulation of the variables were

carried out using MFCS/ win 2.0 software (Sartorius, Germany).

4.2.3.2 On-line measurements

Inlet and outlet gas composition were measured using mass spectrometry (Prima 600s model,
ThermoFisher, U.K). Analysis was performed every 10s and the time delay between the outlet of
the reactor and the gas analyzer was considered in the calculations.

pH was measured using a 32.7 cm vertical probe (Mettler-Toledo, Switzlerland). The dissolved
O, partial pressure, expressed as a percentage of oxygen saturation in the initial medium at
operating pressure and temperature, was measured using an 12 cm InPro6800 probe (Mettler-
Toledo, Switzletland) located 5.7 cm above the bottom at an inclination of 15°. The dissolved
CO, partial pressure, expressed as a percentage of CO, saturation in the initial medium at
operating pressure and temperature, was measured using an 12 cm InPro5000 (Yellow Spring
Instrument, USA) located 5.7 cm above the bottom at an inclination of 15°. Data from the pH,
dissolved oxygen and carbon dioxide were recorded every second during the pulses experiments.
The time constants of the dissolved oxygen and carbon dioxide probes were identified measuring
the probe responses to dissolved concentration step increases and decreases at 30.0°C in water
and fitting the observed responses with a first order model following a least-squares criteria
(Taymaz-Nikerel et al., 2011). The time constant of the probes at 30.0°C were estimated to be
13.88 s and 209 s for InPro6800 and InPro5000 respectively. The raw signals from the probes
were corrected using the corresponding response times. The dissolved CO, probes slightly
drifted in A-SS2, B-SS1 and B-8S§4: the dissolved CO, concentration in the corresponding steady-

states was therefore estimated from the CO, mole fraction in the exit gas.

4.2.3.3 Analytical procedures
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Supernatant sampling was carried out using a cross-flow filtration unit (Applikon, The
Netherlands) and a fraction collector (Fraction Collector Frac-100, Pharmacia fine chemicals,
USA) set up in an external recirculation loop operated with a peristaltic pump (Masterflex 77521-
57, Cole-Parmer USA). Broth sampling was carried out using a syringe.

Dry cell weight measurements were carried out by filtering a known volume of broth on a 0.45
um pore-size polyamide filter and drying it to a constant weight at 60°C under a partial vacuum
(0.260 bars) during 48h. The biomass composition formula used in the calculations was
determined to be CH, 56053 Nyi602Po0sS000s (Service Central d’Analyse du C.N.R.S,
Villeurbanne, France) with 6% ashes corresponding to a molar weight of 25.84 g.Cmole .
Glucose and ethanol concentrations in the feed were determined using H.P.L.C as described in
(Alfenore et al, 2002). Glucose, ethanol and acetate concentrations were determined
spectrophotometrically using commercial enzymatic kits: (Glucose assay kit, Sigma Aldrich, USA)
for glucose and (R-Biopharm, Germany) for ethanol and acetate.

Errors bars for glucose, ethanol and acetate concentrations represent the standard deviation of
duplicate analysis of the same sample.

Glycogen and trehalose intracellular concentrations were determined according to (Parrou and
Frangois, 1997). Error bars for glycogen concentration represent the standard deviation of
technical duplicates of independent samples

Cell mean diameter was measured as the mean FSC-A of at least 38,000 events using a BD Accuri
C6 flow cytometer (BD Biosciences, USA). The device was calibrated using polystyrene
microspheres from 1 to 15 um (Molecular probes, USA). The intracellular water content was
measured using thermogravimetry as described in (Uribelarrea et al., 1985).

Potassium and magnesium concentrations in the liquid phase of the fermentation broth were
determined using full quantitative inductively coupled plasma atomic emission spectroscopy
(Agilent 7700 series, Agilent Technologies, USA). Supernatant samples were diluted 1/100 using
1% (w/w) nitric acid and filtered (0.22 um pore size, Sartorius, Germany). Indium was used as an
internal standard. Potassium and magnesium intracellular concentrations were calculated from
their respective dynamic mass balances over the liquid phase (Equation 193) and the biomass
phase (Equation 194). The biomass volume Vy was calculated from the biomass concentration
(g¢.L.") and the intracellular volume (Ly.gy ') obtained from thermogravimetry measurement. The
errors bars for the K" and Mg®* concentrations correspond to the absolute error of five analysis

replicate of the same sample.

V, x % =Q, x Eli” -Q xE, —® Equation 193
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d[Ex] +[EX]X%:®_QI xVy x[EX] Equation 194

V, x
dt dt

4.2.3.4 Microorganism and media

The strain S. cerevisiae CEN.PK 113-7D was used in this work (van Dijken et al., 2000).

The following medium was used in all batch and chemostat cultures (concentrations expressed in
g L) @ glucose, 40.0 ; ethanol 2.0 ; (NH,),SO,, 12.0 ; KH,PO,, 6.0 ; MgSO,, 7H,0, 2.0 ;
Na,EDTA, 3.3 x 10% ZnSO,, 7H,0, 9.0 x 107, MnCl,, 4H,0, 2.0 x 10”%; CoCl,, 6H,0, 6.0 x 107
CuSO,, 5H,0, 6.0 x 107 Na,MoO,, 2H,0, 8.0 x10”%; CaCl,, 2H,0, 9.0 x 107, FeSO,, 7H,0, 6.0 x
107; H,BO,, 2.0 x107; d-biotin, 4.0 x107; D-L pantothenic acid, 4.0 x107; nicotinic acid, 4.0 x107;
myo-inositol, 50 x107; thiamine hydrochloride, 4.0 x107; pyridoxine hydrochloride, 4.0 x107;
para-amino benzoic acid, 0.8 x107, ampicillin 50 x10”. Chemicals were of the highest analytical
.Cmole

grade available. Ethanol was added as a co-substrate (0.065 Cmole ") to avoid the

ethanol glucose

occurrence of oscillations (Visser et al., 2002). The salt solution was prepared using tap water, the
glucose, traces and vitamin and antibiotic solutions were prepared using osmosed water. The salt
and glucose solution were sterilized by autoclave; the traces, vitamin and antibiotic were sterilized

by filtration.
4.2.3.5 Rate calculation, mass balances and metabolic model.

The oxygen consumption rate rO, and carbon dioxide production rate rCO, were calculated from
the mass balances of O, and CO, for both the liquid phase and the gas phase as described in
(Sunya et al., 2012).

Pulse experiments may lead to small variations of the biomass concentrations that may not be
accurately quantified using dry cell weight measurement (Taymaz-Nikerel et al., 2011). Therefore
the transient total biomass formation rate was calculated from the carbon and degree of
reduction balances as described by (Aboka et al., 2012; Sunya et al., 2012). Total biomass
corresponds to the sum of the active biomass, trehalose and glycogen. The total biomass
formation rate was calculated as the mean value of the two values calculated using the two
balances (Aboka et al, 2012). Both values showed excellent agreement (data not shown).
Variations of the total biomass degree of reduction value during the transient were neglected as

reported in (Aboka et al., 2012). Glycogen and trehalose rates were calculated from their mass
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balances as described by (Aboka et al.,, 2012) and integrated over time to yield the amount
consumed during the transient. The data were checked for consistency (van der Heijden et al.,
1994) and metabolic fluxes and Y ,;, values were calculated from the reconciled rates using a

MFA model previously described (Pagliardini et al., 2010).

4.2.3.6 Chemostat and CO, step-increases experiments

The strain was cultivated in Petri dishes using YPD (Yeast extract 10 g.I”", Bacto-peptone 20 g.I.
!, D-glucose 20 g.I.") -agar medium. Pre-cultures were grown from a colony in 10 mL tube of
YPD medium at 30.0°C for 12h on a rotary shaker (150 rpm). Each tube was transferred toa 1 LL
Erlenmeyer flask with 190 mL defined synthetic medium (pH 5.0) and was incubated at 30.0°C
for 12h on a rotary shaker (150 rpm). This pre-culture was used to inoculate the reactor.

The culture was started on batch mode in aerobic conditions and the feed was started after
reconsumption of ethanol. Cultures were considered to be in steady state after at least five
residence times. The feed medium was supplied using a peristaltic pump (520-DU model,
Watson-Marlow, U.K) and the feed reservoir weight was recorded (scale CHINE-64E0-S,
Sartorius, Germany). The chemostat cultures were performed on a weight-controlled mode at a
dilution rate within the range 0.13 — 0.166 h' to avoid the occurrence of oscillations. This high
dilution rate was also chosen to avoid high storage sugars content in biomass (Sillje et al., 1999).
The reactor weight was measured (scale CHINE-64E0-S, Sartorius, Germany) and regulated at a
constant value using a peristaltic pump (520-DU model, Watson-Marlow, U.K). Base addition
was also monitored by weighing (scale CPA5201, Sartorius, Germany). The mass densities of the
feed medium, the base solution and the broth were measured at 30.0°C using a DE40 densimeter
(Mettler Toledo, Switzerland). The cultures were operated at 0.75 vvm and 1500 rpm (equivalent
to a power uptake of 38.8 kW.m™ according to (Hughmark, 1980)) to avoid oxygen limitation.
Step-increases in the dissolved CO, were performed by an increase of the CO, molar fraction in
the inlet aeration gas achieved by mixing pure CO, to the air flow. Both pure CO, and air were
controlled with mass flow controllers (5850 TR model, Brooks, USA). Consequently N, and O,
molar fractions in the resulting inlet gas mix were lower than with air. There were no changes in
the inlet gas flow-rate or the feed medium flow rate during the shift-up experiment. The short-
term response of the yeast to the step increase in dissolved CO, concentration was monitored
during three hours.

Three independent chemostat cultures were carried out in the present work (Figure 32).
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* In chemostat A the steady-state culture A-SS1 was submitted to a shift-up of the CO,
concentration via an increase in the CO, molar fraction in the inlet gas from 0.036 % to
14.92 % under a relative pressure of 0.3 bars (equivalent to +5.29 mM CO, ). The yeast
transient response to this step-increase was monitored and a new steady-state A-SS2 was
eventually reached. A similar shift-up (from 14.92 % to 29.98% under a relative pressure
of 0.3 bars equivalent to + 5.34 mM CO,, ) was then performed, followed after 77 min by
another one (from 29.98% to 44.86% under a relative pressure of 0.3 bars +5.27 mM
CO, ).

* In chemostat B we compared the yeast steady-states obtained i) in presence of elevated
CO, | concentration (44.29% CO, in the inlet gas under a relative pressure of 0.3 bars,
equivalent to +15.71 mM CO, ): steady-state B-SS1 ii) in a non-CO, enriched culture:
steady-state B-SS2.

* In chemostat C the steady-state culture C-SS1 was submitted to a shift-up of the CO,
concentration via an increase in the CO, molar fraction in the inlet gas from 0.036 % to
9.89 % under a relative pressure of 0.1 bars (equivalent to +2.96 mM CO, ).

The response of the yeast cells to these increases of the dissolved CO, concentration were
analyzed with a focus on the 3 hours after a step-increase (short-term response) and / or after a

steady-state was reached (long-term response).

A B A C

B-552 C-551
- F o

Time Time Time

B-551

Figure 32. Overview of the steady-state chemostat cultures A, B and C carried out in the present work. The arrows

represent the step-increases in the dissolved CO> concentration.

4.2.4 Results

4.2.4.1 Steady-state characteristics

The steady-state characteristics of the three chemostat cultures carried out in this work are shown
in Tableau 37. A-SS1, B-SS2 and C-SS1 correspond to the steady-states without CO, enrichment;
A-SS2 and B-SS2 correspond to the steady-states with CO, enrichment. Steady states were
reached after at least five volume changes when no changes were observed in the dissolved O,

and CO, concentrations, in the O, and CO, molar fractions in the exit gas and in the biomass
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concentration. For all cultures carbon and degree of reduction balances were checked and were
found to close within 5.5 %, indicating good data consistency. The data were reconciled
according to (van der Heijden et al., 1994) and the difference between the calculated values and
the reconciled values were under 3.5%. The respiratory coefficient was in between 0.945-0.991 in
all cultures and only trace amounts of glucose, ethanol and acetate concentrations could be found
(Tableau 37) confirming that the yeast metabolism was fully oxidative.

The steady-states reached with CO, enrichment (A-SS2 and B-SS1) were characterized by lower
biomass yield, higher respiration rate, glucose consumption rate and ethanol consumption rate
when compared with the corresponding steady-states in the absence of CO, (A-SS1 and B-SS2
respectively). The mean cellular diameter, the intracellular water content and the intracellular K*
concentration were close in the non-CO, enriched steady-states (A-SS1 and B-SS2) and the
corresponding CO,-enriched steady states (A-SS2 and B-SS1) (Tableau 37). Succinate production
was observed only in both the CO,-enriched steady states.

Mg intracellular concentrations were slightly higher in the CO,-enriched steady states (A-SS2
and B-881) than in the corresponding non-CO, enriched steady-states (A-SS1 and B-SS2).

Tableau 37. Comparison of steady states with or without carbon dioxide in the inlet gas mix.

SS A-SS1 B-SS2 C-SS1 A-SS2 B-SS1
D (h) 0.156 0.136 0.166 0.154 0.136
[CO2;] (mM) 1489 + 0.004 14260018  1312+0.026 6759 £ 0.017 17.198 + 0.018
[X] (gow.L1) 20.887 + 0.061  19.643 + 0.713  20.690 + 0.103  19.269 + 0.083  17.003 + 0.198
Qlucose (mmole.gxLhl) - 1.607 +0.009 -1.434+0052 -1730+0012 -1.723 %0012 -1.661 + 0.041
Qehanot (Mmole.gxLht)  -0273+0.022 -0.301 £0.011 -0.332+0.004 -0310+0.023 -0.348 +0.005
qO: (mmole.gxL.h-) S4.094 +0.092  -3.810+0.046 -4359 +0.045 -4.832+0.025 - 4.655+ 0.027
qCO, (mmole.gxLh?) 4053+ 0.039 3778 +0.065 4270 +0.033 4568 +0.037  4.587 + 0.022
. 1th-
gs““‘“”‘e (mmole.gxLh™ 4 16010000 0.000 +0.000  0.000+0.000 0019 0001  0.082+ 0.013
Carbon recovery (%) 99.01 £0.67  99.29 + 0.71 97.28 + 1.10 9827+ 034 9562+ 0.72
Redox recovery (%) 10133 £1.95 10051 £0.65  97.890 +0.69 10348 £ 041 9438 + 0.41
RQ 0.989 +0.036 0991 +0.016 0980 +0.012  0.945+ 0.009  0.9853 + 0.017
f;c’x (Cmolex.Cmolec™ 500 1 5003 058440021 0599 + 0004 0557 £0.003 0505 + 0.012
[Glucose] (mg.L") 423 + 253 0.05 + 0.00 370 + 0.38 1.12 + 0.69 0.05 + 0.00
[Ethanol] (mg.L") 0.00 + 0.00 1.84 +1.25 552 + .87 1.61 + 0.61 26.05 + 11.30
[Acetate] (mg.L) 0.41 + 0.01 1.35 + 0.43 2.08 + 1.52 0.88 + 0.09 2.41 + 0.46
Cell diameter (um) 5698 + 3378 5.746 * 3.349 N.D 5503+ 3277 6.024 + 3.454
Intracellular volume 2.296 + 0.041 N.D 1.443 +0.066 2248+ 0210  2.257 + 0.033
(mLx.gX )
.
Intracellular [K'] 245+ 14 251+ 10 N.D 274+ 11 251+ 6
(mM)
2+
Intracellular [Mg*'] 37+ 4 44+ 3 N.D 41+3 54+ 2

(mM)

N.D Non Determined

4.2.4.2 Short-term response to a single step-increase of the CO, , concentration
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The yeast steady-state culture A- SS1 was submitted to a step-increase of 14.92 % of the CO,
molar fraction in the inlet gas under 0.3 bars over pressure (equivalent to+ 5.29 mM CO, ). This
shift-up resulted in a rapid increase in the CO, | concentration from 1.489 mM to 7.359 mM and
to a decrease in the dissolved oxygen concentration from 0.18 to 0.10 mM (Figure 33). The pH
value did not change during the transient as the value stayed between 4.99 and 5.01 (data not
shown).

Ethanol and acetate concentrations increased from low residual concentrations (<1 mg.L.") to 46
mg. L' and 52 mg.." 24 min and 29 min after the shift-up respectively. These concentrations
then decreased and returned to their respective steady state low value 47 min and 64 min. The
residual glucose concentration remained low (<10 mg/L) during the transient. The
corresponding specific rates qpunon aceme AN e Were calculated from the respective mass
balances in the liquid phase. The specific acetate rate was positive from the shift-up and reached
a maximum at 13 min then acetate was fully reconsumed from 30 min to 65 min. Similarly the
specific ethanol consumption rate followed the same pattern reaching a minimum at 17 min
before increasing to values higher than the steady state value from 17 min to 50 min, indicating a
transient reduction of ethanol consumption followed by the consumption of the accumulated
ethanol.

The respiration rates increased instantaneously after the step-increase and peaked at 0.109
mole.L."h" (+ 27 %) for rO, 29 min after the shift-up and 0.103 mole.I.".h" (+ 24%) for CO, 12
min after the shift —up and decreased to recover the steady state values at 65 min. The noisy
profile of the respiration rates during the first minutes of the step-increases originated from the
shift in the gas composition. An oscillatory behavior of the respiration rates was observed during
the transient with a period of 70 min. The amplitude of the oscillation gradually decreased during
the transient. These evolutions were reflected by similar evolutions of the specific respiration
rates qO, and qCO,. The transient RQ value was between 0.86 and 0.96 and was therefore lower
than the steady-state value.

The intracellular glycogen concentration decreased rapidly from the steady-state value of 1.2

mmoleghmsc.Cmolex'1 to 0.75 at 7.5 min and 0.66 mmoleglumse.Cmolex'1 at 25 min. The
corresponding  glycogen  specific rate changed from production (quepe. = 0.18
rnmoleg]ume.CmoleX’1 ) during the steady state to consumption during the first 20 min of the

transient (Qyycogen down to - 3.69 mmole .Cmoley" 7 min after the shift-up). The intracellular

glucose

glycogen concentration increased after 50 min although not recovering the steady-state value,

which was reflected by a positive value of the glycogen specific rate. Intracellular trehalose
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concentration was around 0.3 mmole,, ..Cmole,' at the start of the shift-up but was not

glucose
measured during the transient.

The transient total biomass formation rate was calculated from the carbon and degree of
reduction balances. The results showed that it decreased during the first 20 first minutes of the
pulse experiment before slowly returning to the steady-state value following an oscillating pattern.
The intracellular magnesium concentration instantaneously increased from 41 to 50-60 mM
during the transient. The intracellular potassium concentration increased from 270 mM to 300
mM 29 min after the shift-up and subsequently decreased down to 244 mM 92 min after the
step-increase. Therefore the intracellular potassium and magnesium concentrations followed
different patterns during the transient.

The culture was continued after the CO, step-increase and a new steady-state was reached with
CO, enrichment allowing the characterization of the yeast long-term response to the shift-up
(Steady-state ASS2 detailed in Tableau 37).

In order to investigate the dependence of the yeast short-term response to the amplitude of CO,
stress another steady-state culture C-SS1 was submitted to a step-increase of 9.89 % of the CO,
molar fraction in the inlet gas under 0.1 bars overpressure (equivalent to+ 2.96 mM CO, ). In
response to this CO, step increase the CO, | concentration quickly increased from 1.4 mM to 4.0
mM and the dissolved O, concentration decreased from 0.16 to 0.09 mM (Figure 34). The pH
was in between 4.99 and 5.01 during the transient (data not shown).

Similarly to what was observed in the 5.29 mM dissolved CO, step-increase small amounts of
acetate were excreted in the broth and the specific ethanol consumption rate transiently
decreased. The respiration rates increased instantaneously after the step-increase, peaked at 0.116
mole.L.'"h™" (+ 37 %) for tO, 22 min after the shift-up and 0.117 mole.L.".h™ (+ 30%) for CO, 31
min after the shift —up. An oscillatory behavior of the respiration rates was observed during the
transient with a period of 90 min. These evolutions were reflected by similar evolutions of the
specific respiration rates O, and qCO,,.

The intracellular trehalose concentration decreased rapidly from the steady-state value of 0.56
mmole

.Cmoley" to 0.22 mmole,,....Cmole, " at 10 min. The intracellular trehalose recovered

glucose glucose

its steady-state value at 134 min. following an oscillatory pattern. On the other hand the

intracellular glycogen content stayed close to the steady-state value of 1.12 mmole,,,...Cmoley

glucose

during the first 10 min of the pulse, decreased to 0.91 mmole,,..Cmoley’ at 20 min and

glucose

recovered its steady-state value at 134 min following an oscillatory pattern The specific trehalose

rate quenose quickly changed from the steady-state positive value (0.05 mmole .Cmole,".h™) to

glucose

a negative value (-2.18 mmole Cmole, "h"' at 5 min) whereas the specific glycogen rate

glucose*
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decreased from the steady-state positive value (0.10 mmole,,,...Cmoley.h™) to a negative value

glucose

only after 11 min (-1.34 mmole,,.,...Cmole,".h™" at 19 min) indicating that trehalose mobilization

glucose

was faster than for glycogen.
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Figure 33. Overview of the yeast transient response to the 5.29 mM CO3 shift-up. The shift-up was performed at t = Oh.
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Figure 34. Overview of the yeast transient response to the 2.96 mM CO3 shift-up. The shift-ups was performed at t = Oh.
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4.2.4.3 Short-term responses to repeated step-increases of CO, , concentration

The CO,-enriched steady-state culture A-SS2 was submitted to two successive step-increases in
the CO, molar fraction in the inlet gas. The amplitude of the CO, stress was similar to the first
shift-up as the CO, mole fraction was elevated from 14.92 % to 29.98 % under 0.3 bars
overpressure. 80 min after this step-increase a new increase of the CO, molar fraction in the inlet
gas was performed (from 29.98% to 44.86% under 0.3 bars overpressure). The purpose of the
work was to compare the yeast transient response to these CO, step-increases (from 14.92% to
29.98% and then to 44.86%) and the response obtained during the first CO, step increase (from
0.03% to 14.92%). The obtained response is presented in the Figure 35.

The CO, | concentration increased from 6.75 mM to 12.50 mM in response to the first shift-up
and from 12.50 mM to 17.84 mM in response to the second step-increase. Inversely the dissolved
O, concentration decreased from 0.16 mM to 0.11 mM and from 0.1 mM to 0.05 mM during the
first and second step-increases respectively. The pH value did not change during the transient as
the value stayed in between 4.99 and 5.01 (data not shown).

Acetate concentration increased from low residual concentrations (<1 mg.L.") to 11 mgL" 30
min after the first shift-up before decreasing to the steady state value at 67 min. Following the
second shift-up acetate concentration sharply increased up to 67 mglL' at 431 min. The
corresponding acetate specific rate increased from the first shift-up and reached 2.05
mmole.Cmole, .h" at 16 min before going negative from 30 min to 71 min which points out a
transient acetate production followed by its consumption. The acetate specific rate increased
again after the second step-increase up to 3.75 mmole.Cmoley.h" at 108 min. Ethanol
concentration rose linearly from low residual concentrations (<2.6 mg.L.") to 15 mg.L." at 73 min
and 187 mg.L." at 431 min. The corresponding ethanol specific rate remained negative indicating
ethanol was not produced during the transient although the consumption rate slightly decreased.
The glucose residual concentration remained low (< 2 mg.L.") during the observation period.
During the transient following the first step-increase the O, and CO, consumption rate remained
close to their steady-state value. These evolutions were reflected by comparable evolutions of the
specific respiration rates qO, and qCO.,. Following the second CO, shift-up the O, consumption
rate decreased from 0.092 mole..".h" to 0.087 mole.I.".h" at 87 min and then linearly increased
to reach 0.090 mole..".h" after 3h. On the other hand the CO, production rate sharply decreased
to 0.080 mole.L.".h™" at 87 min, then increased and reached 0.087 mole.L.".h" at 3h.

The intracellular glycogen concentration decreased rapidly from the steady-state value of 0.61

1

mmole,, . ...Cmoley”" to 0.5Immole,,...Cmole,'at 19 min. The intracellular glycogen content

glucose glucose
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remained at this lower value during most of the transient but recovered the steady-state value at
120 min. The corresponding glycogen specific rate changed from production (g, = 0.05

mmole,, . ..Cmoley.h") during the steady state to consumption during the first 14 min of the

glucose

transient (qycoeen down to - 0.33 mmole .Cmole,".h" 8 min after the shift-up) before going

olucose
back to positive values during the rest of the transient. Intracellular trehalose content was not
measured during the transient.

The measured magnesium concentration in the broth decreased after the shift-up and therefore
the calculated intracellular magnesium concentrations were between 34 and 47 mM during the
transient. The measured potassium concentration in the broth linearly increased from the shift-up

which was mirrored by a continuous decrease of the calculated intracellular potassium

concentration from 280 mM to 238 mM after 73 min and 211 mM after 148 min.
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Overview of the yeast transient response to the 5.34 and 5.27 mM successive CO3 shift-up. The shift-ups were performed at t = Oh and t = 1.28h respectively.
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4.2.5 Discussion

4.2.5.1 Long-term response to a CO, shift-up

The steady-state culture carried out in the presence of CO, enrichment (A-SS2, B-SS1) showed
substantial difference with the corresponding steady-state cultures carried out in the absence of
CO, enrichment (A-SS1, B-SS2).

A decrease in the biomass yield of 6.6 % and 13.5 % was observed when the CO, , concentration
was increased from 1.489 mM to 6.759 mM and from 1.426 mM to 17.198 mM respectively. This
reduction confirmed results reported previously for fed-batch (Chen et al., 1976) and chemostat
(Aguilera et al., 2005b) cultures where the maximal reduction was 54% for a CO, | concentration
increase from 1.478 mM to 25.453 mM and 24% for a CO, | concentration increase from 0.22
mM to 22.30 mM respectively.

An increase in the oxygen specific consumption rate of 18.0 % and 25.6 % was observed when
the CO, | concentration was increased from 1.489 mM to 6.759 mM and 17.091 mM respectively.
Higher specific respiration rates (+74 %) were also observed in the presence of CO, enrichment
(CO,,, concentration of 22.30 mM) during a chemostat culture by (Aguilera et al., 2005b).
Metabolic flux calculations were performed using the values obtained in the present work and
previously reported data from (Aguilera et al., 2005b) that were obtained in comparable
conditions for comparison. The ATP to biomass yield (Y, p) was linearly reduced when the
dissolved CO, concentration increased as shown in Figure 36. Therefore high concentrations of
dissolved CO, created an energy drain that proportionally increased with the CO, concentration.
These results showed that the presence of CO, enrichment inhibited biomass growth, enhanced

the yeast catabolism and hence affected the yeast energetic homeostasis.
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Figure 36. Calculated values of Yartp against the corresponding dissolved CO; concentrations. Y atp values were
calculated using the metabolic model with reconciled values obtained in this work and from (Aguilera et al., 2005b).
The error bar represents the standard deviation of the Yarp values obtained for the three steady-states that were not
entriched with CO; (A-SS1, B-SS2 and B-SS1).

Succinic acid production was observed in CO, enriched steady-state cultures and succinate
represented 0.70 % and 2.84 % of the overall C-mole balance for dissolved CO, concentrations
of 6.759 and 17.198 mM respectively (Tableau 37). Succinic acid production was also increased in
carbon-limited and nitrogen-limited chemostat culture exposed to high CO, | concentration
although this result was not discussed by the authors (Aguilera et al., 2005b). In batch cultures
succinate production was not detected for the strain . cerevisiaee CEN.PK 113 -5 D exposed to
CO, | concentrations up to 23 mM (Otero Romero, 2009) although an increase of the succinate
molar yield on glucose with the CO,, concentration was observed for batch cultures of the
mutant strain S. cerevisiae RWB525 deleted for the pyruvate decarboxylase (Zelle et al., 2010).
Comparison of our results with those from (Aguilera et al., 2005b) confirmed that in carbon-
limited chemostat cultures the succinic acid production rate increased with elevated CO, |

concentrations (Figure 37).
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Figure 37. Succinic acid specific production rate against the corresponding dissolved CO2 concentrations. The error
bar represents the standard deviation of the qsuccinate Values obtained for the the different steady-states. The values
were obtained from this work and from (Aguilera et al., 2005b).

A similar linear relationship between succinate production and dissolved CO, concentrations has
been reported in batch cultures (Zelle et al., 2010). An inhibition of the enzyme succinate
dehydrogenase may explain succinate excretion. A competitive inhibition of the succinate
dehydrogenase by bicarbonate ions has indeed been reported for eukaryotic cells such as soybean
(Gonzalez-Meler et al., 1996) from a bicarbonate concentration of 0.17 mM, rat liver
mitochondria from 20 mM (Swierczynski and Davis, 1978) or 16.6 mM (Wanders et al., 1983)
and pig heart cells (Zeylemaker et al., 1970) where the inhibition constant was estimated to be
around 12 mM. Assuming the mitochondrial matrix pH was 7.3 (Orij et al, 2009) the
mitochondrial bicarbonate concentrations were calculated to be 35.952 * 2.248 mM in non-
enriched cultures and 172.543 £ 0.459 mM and 436.273 + 0.626 mM for A-SS2 and B- SS1
respectively which support a specific inhibition of the enzyme succinate dehydrogenase activity
by high bicarbonate concentrations in the mitochondrial matrix as also suggested by (Zelle et al.,
2010) and (Marc et al., 2013) for S. cereviszae.

Steady state chemostat cultures revealed that high CO, concentrations resulted in an energetic
drain and in modifications of the yeast metabolism including higher respiration rate and succinate
production. The slight increase of the intracellular magnesium concentration under CO,-enriched
conditions may be related to the increase of ATP generation and dissipation. This energy may be
required for cellular homeostasis to face the CO, stress. A transient study may be more adapted

to reveal the mechanisms underlying the yeast response to CO.,,.

207



Chapitre 4. Résultats et discussion.

4.2.5.2 Short-term responses to step-increases of CO,, concentration

Yeast steady-state chemostat cultures (A-SS1 and C-SS1) were submitted to step-increases of
different intensities of the CO, molar fraction in the inlet gas: 14.92% under a relative pressure of
0.3 bars (+5.29 mM dissolved CO,) and 9.89 % under a relative pressure of 0.1 bars (+2.96 mM
dissolved CO,) respectively. The yeast transient response to these perturbations was monitored i)
to investigate the yeast short-term response to a CO, step increase ii) to elucidate if this response
could be related to the amplitude of the CO, step-increase. In both case the CO, step-increase
triggered a metabolic response characterized by an increase in the specific respiration rates that
displayed a transient oscillatory behavior, in the excretion of acetate, and a decrease in ethanol
consumption and a mobilization of glycogen and trehalose. It was also shown that the
intracellular concentrations of K* and Mg** increased upon the 5.29 mM CO, shift-up.

The observed increase in the respiration rates O, and rCO, after a CO, shift-up suggested either
that the glycolytic flux temporary increased or that the biomass synthesis rate transiently
decreased. As the chemostat inlet and outlet flows were not changed during the step-increase
experiments and glucose residual concentration remained low during the transients, an increase in
the glycolytic flux could originate only from the degradation of the intracellular polysaccharide
pool. The extra carbon during the first oscillation of the transient following the 5.29 mM step-

increase (from 0 to 54 min) was calculated from the rCO, and the r to be 18.47 mCmole. It

did not match with the carbon released from the measured mobilization of glycogen (5.80
mCmole) and potentially released from the total mobilization of the trehalose pool (3.05
mCmole). The same holds true for the first oscillation following the 2.96 mM step-increase (from
0 to 61 min): the extra carbon observed during the first oscillation was 25.56 mCmole whereas
the carbon released from glycogen and trehalose mobilization was 1.173 mCmole total. The
carbon released from the storage polysaccharide during the duration of the first oscillation was
lower in the 2.96 mM step-increase because the glycogen pool replenishment was faster after the
initial consumption than in the 529 mM shift-up. In both case the degradation of storage
polysaccharides could not quantitatively explain the extra carbon (CO, and acetate) observed
during the transients. Therefore the active biomass formation rate temporarily decreased
following the CO, step-increases as shown from the mass balances calculations. The decrease in
the biomass synthesis rate may explain the RQ values during the transients which were slightly
lower than the corresponding steady-state values as also reported by (Krook et al., 2004).

The short-term response of a yeast chemostat culture to a small step-increase of the CO,

concentration (from 0.036 % to 1.0 % under a relative pressure of 0.3 bars, corresponding to +
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0.35 mM dissolved CO,) has been documented (Aboka et al., 2012; Krook et al., 2004; Mashego,
2005a). The authors reported a temporary increase in the specific respiration rates from 0.042
moleO,.Cmole, .h" to 0.070 moleO,.Cmole,".h" that could be quantitatively explained by a

strong mobilization of both the glycogen and trehalose pools (2.5 mmole,,,...Cmoley " glycogen

glucose

and 7.5 mmole,,...Cmole, " trehalose) and not by a decrease in the biomass synthesis rate. The

glucose

glycogen mobilization during the two CO, step-increases related in the present work were smaller

(0.21 mmole .Cmole," and 0.49 mmole .Cmole,") even though the CO, step-increases

glucose glucose

were much higher (2.96 mM and 5.29 mM). Hence, the mobilization of the storage sugars cannot
be quantitatively related to the amplitude of the CO, shift-up. The total storage compounds pool

was around 20 mmole .Cmoley" in (Aboka et al., 2012; Krook et al., 2004; Mashego, 2005a)

elucose
which is much higher than the pool measured in our work (< 2 mmoleglucosc.gDW’l). This difference
is due to the higher dilution rate used in this study (around 0.15 h' against 0.05 h™) (Sillje et al.,
1999). Consequently it seems that the more storage sugars available, the higher the trehalose and
glycogen mobilization, no matters the amplitude of the CO, stress. Therefore this work confirms
that CO, triggers the mobilization of the storage sugars pool as suggested by (Aboka et al., 2012)
but showed that the degree of the mobilization is dose-dependent to the storage sugar levels.
Furthermore, the 2.96 mM transient confirmed the fast mobilization of the trehalose pool and
delayed degradation of the glycogen pool in response to a CO, stress as reported by (Aboka et al.,
2012; Krook et al., 2004; Mashego, 2005a). Interestingly, the glycogen pool mobilization was not
delayed in the 5.29 mM transient, suggesting that the onset of glycogen mobilization may be
related to the CO, level.

The observed transient acetate formation and decrease in ethanol consumption may be due to a
rearrangement of the intracellular fluxes following the CO, stress as already suggested upon a
benzoic stress (Kresnowati et al., 2008c).

The transient increase in the respiration rates after the CO, step-increase indicates a rise in the
energy generation and generation by the yeast metabolism. In the present work the increase in
catabolism observed during the transients could not be explained only by the mobilization of the
storage sugars but was related to a decrease in the biomass production rate. Therefore, the
observed respiration burst may reflect the energy requirement of the cells to face the CO, step-
increase and not an uncontrolled storage sugars mobilization triggered by the CO, shift-up. CO,
impact on microorganisms is widely attributed to its impact on the intracellular pH (Baez et al.,
2009; Baumchen et al., 2007; Mashego, 2005a; Orij et al., 2011; Orij et al., 2012) even though very
few studies have measured this impact or challenged it on a quantitative basis (Kresnowati et al.,

2008a).

209



Chapitre 4. Résultats et discussion.

The ATPase Pmalp located in the plasma membrane expels one proton at the cost of one ATP
(Perlin et al., 1986; Serrano, 1984). This proton pump is one of the main mechanisms involved in
the intracellular pH homeostasis (Orij et al., 2011) especially when the yeast cells are submitted to
a weak acid stress (Holyoak et al., 1996; Ullah et al., 2012; Verduyn et al., 1992). In the present
work protons originating from the intracellular dissociation of CO, into H" and bicarbonate may
be expelled by the Pmalp whereas bicarbonate ions do not diffuse trough the membrane and no
transporter has been discovered to date (Zhao and Reithmeier, 2001). Therefore the action of the
proton pump would lead to an intracellular accumulation of bicarbonates ions that may change
the electrical potential of the plasma membrane (Lopez et al, 1999). The increase in the
intracellular concentrations of potassium observed during the 5.29 mM corresponds to the
maximum respiration rate and may be required to restore the internal charge balance and then the
plasma membrane potential. Potassium incorporation as a response to CO, stress has been
reported by several authors (Lépez et al., 1999; Ryan et al,, 1971; Ryan et al.,, 1972) although the
potassium accumulation could not be related to the CO, intracellular concentration (Lopez et al.,
1999). In the present work the 5.29 mM CO, step-increase would yield a 28 mM increase in the
intracellular bicarbonate concentration (assuming a constant intracellular pH), which corresponds
to the increase of the intracellular potassium concentration. Interestingly, the intracellular CO,
concentration peaked at 4 min whereas the maximum intracellular potassium concentration was
reached at 18 min. This delay might correspond to the time required to induce the synthesis of
the potassium membrane carriers Trklp and Trk2p (Ko and Gaber, 1991). The intracellular
potassium decreased after 30 min and was eventually similar in the CO,-enriched steady-state A-
SS2 to the previous steady-state A-SS1. On the other hand, the instantaneous increase in the
intracellular magnesium concentration may be linked to the increased respiratory rates as this ion

is used as a co-factor by many enzymes.

4.2.5.3 Acquisition of resistance to high CO, concentration

The steady-state chemostat A-SS1 (1.49 mM CO,) was exposed to a step-increase of the
dissolved CO, concentration (5.29 mM CO,,) and displayed a transient followed by a long term
response which was characterized by an energy drain. This long-term response raises the question
of whether or not the cells adapt to high dissolved CO, concentration on the long-run as already
shown for benzoic acid stress (Kresnowati et al., 2008c). Particularly, the bicarbonate ions
originating from the CO, intracellular dissociation might accumulate into the cells due to the

absence of an active carrier like Pdr12p for the uncharged form of weak organic acids. This
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accumulation might lead to further uptake to potassium ions to balance the electric potential of
the plasma membrane and eventually create an osmotic stress (Lopez et al., 1999). However, this
scenario was not observed as the intracellular potassium concentration decreased after 30 min in
the 5.29 mM transient and was eventually similar in the CO,-enriched steady-state A-SS2 to the
previous steady-state SS1. This result would suggest that cells have adapted to reduce the CO,
turnover that drives the K™ accumulation.

This hypothesis was challenged by submitting a CO, enriched steady-state (A-SS2; 6.76 mM
dissolved CO,) culture to a new step-increase of the CO,,; concentration of the same intensity
(from 6.76 to 12.55 mM CO,, ). The results showed that the specific respiration rates did not
change after the shift-up, the glycogen mobilization was smaller than during the first step-
.Cmole, "), the acetate excretion

Cmole,"h' 2 4.2

increase (0.1 mmole,,..Cmoley" compared to 0.49 mmole

glucose glucose

was lower than observed in the first step-increase (2.0 mmole

acetate

mmole,,,..Cmole, .h™") and the increase of ethanol consumption was linear and not hyperbolic.

acetate
Interestingly, the intracellular potassium concentration decreased during the transient as if the
new increase in the intracellular CO, concentration led to the exclusion of potassium ions to limit
the intracellular osmotic pressure. Consequently, yeast cells grown in presence of CO,
enrichment showed a different short-term response to a CO, step-increase of same intensity than
yeast cells grown without CO, enrichment. The response to the second CO, shift-up was much
lower than the response to the first step-increase pointing out that yeast cells may have acquired a
resistance to CO, stress during the A-SS2. This increase of the resistance to a CO, stress may be
similar to the increased resistance of yeast cells to H,O, observed during four to five generation
after exposure to an initial 0.7M NaCl stress (Guan et al., 2012). However in the present case the
long-term effect was observed after stabilization of a new steady-state. Therefore the yeast cells
displaying a long-term response to CO, in A-SS2 have not experienced the initial CO, increase
and the stress factors originating from the cells that have actually experienced this stress may be
diluted as described by (Guan et al., 2012). Moreover the CO, enrichment stress was continued
during the A-SS2 after the initial step-increase and not removed as in (Guan et al, 2012).
Therefore the yeast cells displaying a long-term response to CO, in A-SS2 have experienced a
continuous CO, enrichment. The mechanisms underlying the lower response to a similar CO,
step-increase may then not fall under the molecular mechanisms of cellular memory of acquired
stress resistance (Guan et al., 2012) but rather under cell adaptation to a stress on the long run as
described in (Kresnowati et al., 2008c). In the present work no differences were observed in the
mean cellular diameter, the intracellular volume or the intracellular potassium concentration

between the CO,-enriched steady-state A-SS2 and the non CO, enriched steady-state A-SS1. The
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adaptation to CO, may be caused by changes in the plasma membrane composition caused by
CO, (Castelli et al., 1969) that may lead to a decrease of CO, permeability and then to a decrease
of the CO, turnover as observed for benzoic acid (Kresnowati et al., 2008c). However, the
transcriptional expression of genes involved in the synthesis of constituents of the plasma
membrane (e.g OLE7 and SPI7T) did not change in yeast cells exposed to high CO,,
concentration (Aguilera et al., 2005b). Therefore, the exact nature of the adaptation to CO, is still
to be defined.

The repetition of the CO, step-increase (from 12.50 mM to 17.84 after 77 min) triggered a more
drastic response characterized by a sharp increase in the acetate excretion (up to 3.8

mmole,,,..Cmole, .h™"). Acetate excreted by the cells is a weak acid and may impact the yeast

acetate
metabolism even at these low concentrations as discussed by (Verduyn, 1992). This weak acid
effect would then be simultaneous to the CO, effect in these experiments. The ethanol
concentration continued to rise linearly meaning that ethanol consumption rate decreased
although no shift from oxidative to oxido-reductive metabolism was detected during the
observation window. These results suggest that the amplitude of the CO, stress required to affect

yeast cells that have adapted to high CO, concentrations is much higher than for cells that have

not been in contact with such high concentrations.

4.2.6 Conclusion

This work teports the compatison of the short-term and/or long-term responses of yeast
chemostat cultures to step-increases of the dissolved CO, concentration of different intensities.
First of all, we demonstrated that the increase in the dissolved CO, concentration triggered a
transient response characterized by an increase of the energy generation by the yeast metabolism,
a decrease of the biomass synthesis and a rise of the uptake of potassium and magnesium ions.
However no clear relation could be established between the amplitude of the CO, stress and the
yeast short-term response for the two CO, step-increases reported in this work. Furthermore, we
showed that the energy requirement during the transients could not be quantitatively related
exclusively to the energy consumed for pH homeostasis.

Secondly, the long-term response of yeast to CO, showed that this compound creates an energy
drain that is proportional to its concentration as the Y, values decreased with higher CO,
concentrations. Furthermore, succinate production was observed in CO,-enriched conditions and
could be linked to a specific inhibition of the enzyme succinate dehydrogenase by high

mitochondrial concentrations of bicarbonate ions. Finally, yeast cells previously grown under
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high dissolved CO, concentrations showed a lower response to a step-increase in the dissolved
CO, concentration suggesting that these cells may have adapted to CO,,.

This work demonstrated that CO, can dramatically impact the yeast homeostasis both on the
short and long run. The short-term impact of CO, may be relevant for yeast cultures carried out
in large bioreactors with imperfect mixing where dissolved CO, concentration gradients may
occur (Baez et al., 2011). The long-term impact of CO, may be of interest in physiological studies
as CO, is generally considered as a benign product (Hou et al,, 2010) but could distort the
investigations. The data reported may therefore contribute to a better understanding of the CO,

impact on yeast.

4.3 Impact of CO, on the intracellular pH

L’augmentation transitoire de la respiration cellulaire suite aux échelons CO, refléte un besoin en
énergie pour faire face au stress cause par I'augmentation de la concentration en CO, dissous. Le
principal stress CO, reporté dans la littérature est un impact sur le pH intracellulaire (Baez et al.,
2009; Baumchen et al., 2007; Mashego, 2005a; Orxij et al., 2011; Orij et al., 2012). Dans cette étude
I'évolution du pH intracellulaire au cours de I’échelon n’a pas été mesurée. Il est néanmoins

possible d’estimer I’action acidifiante du CO, par le calcul.

The transient increase in the respiration rates after the CO, step-increases indicates a rise in the
energy generation by the yeast metabolism. In the present work the increase in catabolism
observed during the transients could not be quantitatively explained by the mobilization of the
storage sugars but was related to a decrease in the biomass production rate (see section 4.2.5.2).
Therefore, the observed respiration burst may reflect the energy requirement of the cells to face
the CO, step-increase and not an uncontrolled storage sugars mobilization triggered by the CO,
shift-up. CO, impact on micro-organisms is widely attributed to its impact on the intracellular pH
(Baez et al., 2009; Baumchen et al., 2007; Mashego, 2005a; Orij et al., 2011; Orij et al., 2012) even
though very few studies have challenged this impact on a quantitative basis (Kresnowati et al.,
2008a). The intracellular CO, concentration increased during the transients due to the increase in
1) the CO, concentration in the broth ii) the respiration rate. The intracellular carbon dioxide
concentration could not be recalculated from the CO, flux as suggested by (Kresnowati et al.,
2008a) and explained in section 1.3.4) as the respiration rates were noisy during the first minutes
of the transients. The intracellular carbon dioxide concentration was then considered to be at

close-equilibrium with the concentration measured in the broth due to the high membrane
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permeability parameter for CO, is high (0.0035 m.s" measured by (Gutknecht et al., 1977)). As
the intracellular pH is higher than the pKa of the CO, / HCOj; acid / base pair the intracellular
CO, dissociates into the cell into H+ and bicarbonate ion. The volumetric H™ intracellular
production flux related to both the CO, influx and the increase in the CO, production rate was
then calculated from the derivative of the intracellular CO, concentration and integrated over the
transient duration to obtain the increase of intracellular H" concentration.

The maximum calculated increases in the intracellular proton concentration were 3.30 mM and
5.57 mM during the 2.05 mM and 5.29 mM CO, step-increases respectively, which correspond to
7.45 and 12.53 Hmolepmm.gx'1. The biomass buffering capacity of yeast cells was measured to be
around 400 pmolepmtoﬂ.gx’l (Kresnowati et al., 2008a; Maresova et al., 2010; Sigler et al., 1981).
The decrease in the intracellular pH due to the CO, step-increases would therefore be 0.018 and
0.032 pH units for the 2.05 mM and 529 mM CO, step-increases respectively and could
theoretically be supported by the cell buffering capacity only.

The ATPase Pmalp located in the plasma membrane expels one proton at the cost of one ATP
(Perlin et al., 1986; Serrano, 1984). This proton pump is one of the main mechanisms involved in
the intracellular pH homeostasis (Orjj et al., 2011) especially when the yeast cells are submitted to
a weak acid stress (Holyoak et al., 1996; Ullah et al., 2012; Verduyn et al., 1992). The ATP
consumption fluxes due to the increase in CO, intracellular concentration during the transients
were calculated and compared to the increase in the ATP production flux obtained from the
oxygen consumption rate assuming that the efficiency P/O of the respiratory chain was
unchanged. The maximum extra-ATP production fluxes were calculated to be 2.64 10” and 1.70
10° mole,p.s” during the 2.05 mM and 5.29 mM CO, step-increases respectively whereas the
maximum ATP fluxes theoretically consumed by the H'-ATPase would be 2.84 10° and 3.44 10°
mole, .5 respectively. Consequently, the increase in ATP production would be 9 and 5 times
higher than required by the intracellular pH regulation process. Similarly, the ATP quantity
required for pH homeostasis following a benzoic acid pulse in a yeast steady-state culture was
calculated to be 32 times lower than the observed increase in ATP production (Kresnowati et al.,
2008c). One may note that these simple calculations do not consider the impact of the CO,
turnover between the cell and the broth on the H" intracellular flux. The extend of this turnover
is unknown but could explain the difference between the calculated ATP consumption and
production fluxes and caused an intracellular pH decrease more drastic than previously

calculated.

4.4 Oscillatory behavior of the yeast transient response to CO,
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A gradually attenuated oscillatory behavior of the respiration rates was observed in both CO,
step-increases. The periods of these oscillations were 90 min and 70 min in the 2.96 mM and 5.29
mM transients suggesting that these oscillations were metabolic oscillations and not glycolytic
oscillations (Patnaik, 2003). Furthermore, degradation and replenishment of the storage sugars
compounds in phase with ethanol and acetate production were observed during these
oscillations, pointing out that they were dependent of the cells cycle synchronization contrary to
the short-period metabolic oscillations reported by (Keulers, 1996; Keulers et al., 1996;
Satroutdinov et al.,, 1992). CO, has been considered as a likely candidate for synchronization of
the short-period metabolic oscillations (Keulers et al., 1996) but its role in cell-cycle related
oscillations has not been underlined so far. A decrease in the intracellular pH due to the increase
of the CO, intracellular concentration may lead to a rise of the cAMP intracellular concentration
that would trigger the storage sugar mobilization and then the onset of dampened oscillations
(Aboka et al., 2012; Keulers et al., 1996). However, we demonstrated that the influence of CO,
on the intracellular pH might be low (section 4.3) and then the oscillations would not likely be
caused by an intracellular acidification. Further investigations on the link between the CO,

concentration and the triggering of metabolic oscillations are necessary.

4.5 Kinetic effect of CO, enrichment

The linear relationship between the CO,; concentration and the succinic acid production
observed in the different steady-state chemostat in our work (Tableau 37, Figure 37) and in
(Zelle et al., 2010) suggested that the enhancement of succinate production may be related to
kinetics effects as dissolved CO, or bicarbonate are involved in many metabolic pathways.
Relevant pathways include the reactions involved in the pyruvate branching points catalyzed by
the Pyruvate Decarboxylase, Pyruvate Carboxylase and Pyruvate Dehydrogenase complex; the
TCA reactions catalyzed by the isocitrate dehydrogenase and the oxo-glutarate dehydrogenase
complex and the reactions involved in the glyoxylate shunt. Thermodynamic data about zz-vivo
like equilibrium constants could be found for Pyruvate Carboxylase and Isocitrate
Dehydrogenase only (Goldberg et al., 2004; Otero Romero, 2009). Using the thermodynamic
approach developed in (Otero Romero, 2009) we calculated that the dissolved CO, concentration
shift-ups carried out in this work would result in a decrease of 3644 J.mole” and 6271 J.mole" of
the Gibbs free energy of the pyruvate carboxylation reaction for a step-increase from 1.489 mM

to 6.759 mM and for a step-increase from 1.426 to 17.091 mM respectively. This thermodynamic
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effect would lead to a more favorable pyruvate carboxylation reaction and then to an increased
anaplerotic carbon replenishment flux of the TCA. Furthermore, the Km value of the enzyme
Pyruvate Carboxylase for bicarbonate ions was reported to be 1.36 mM for wild type S. cerevisiae
(Branson et al., 2004). The intracellular bicarbonate ions concentrations in the different steady-
state chemostat cultures were calculated assuming that the intracellular CO,, concentration was at
equilibrium with the broth concentration and that the intracellular pH value was 6.6 (Kresnowati
et al., 2007). These values were found to be 7.160 £ 0.447 mM in non-enriched cultures and
34.367 £ 0.091 mM and 86.897 £ 0.124 mM for A_SS2 and B_SS1 respectively. Therefore, the
increase in the intracellular concentration of bicarbonates ions in CO,-enriched cultures is not
likely to yield an increase of the flux of the reaction catalyzed by the enzyme Pyruvate

Carboxylase through mass action effect.
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4.6 Récapitulatif des résultats

La réponse a court-terme de la levure au CO, a été étudiée pour deux incréments de la
concentration en CO, dissous (2.96 et 5.29 mM). Le comportement dynamique de la
levure sur cette fenétre d’observation est caractérisé par :

O une augmentation rapide des vitesses spécifiques de respiration (qO, et qCO,) de
+ 24-27% pour ’échelon a 5.29 mM et + 30-37 % pour ’échelon a 2.96 mM.

o une mobilisation puis reformation du contenu en tréhalose et glycogene. Cette
mobilisation des substances de réserve intracellulaires est a2 mettre en relation avec
une production transitoire d’acétate (q . de 4 mmole.g,'.h™) et une diminution
transitoire de la vitesse de consommation d’éthanol.

o une diminution transitoire de la vitesse de production de biomasse.

o pour Péchelon a 529 mM il a été observé un accroissement transitoire de la
concentration en ions potassium (+30 mM) et magnésium (+10-20 mM).

o un comportement oscillant des vitesses spécifiques de respiration, de la
mobilisation puis reformation des sucres de réserve, de 'excrétion d’acétate et
d’éthanol mis en évidence sur la fenétre d’observation avec une période de 90 min
et 70 min pour les échelons a 2.96 et 5.29mM respectivement.

Ces incréments de faibles amplitudes (2.96 et 5.29 mM) de la concentration en CO,
dissous ont donc un impact fort sur la levure S. cerevisiae. La réponse a court-terme de la
levure est donc caractérisée par une augmentation de la production et consommation
d’énergie afin maintenir ’homéostasie du pH intracellulaire et vraisemblablement de la
pression de turgescence en réponse au stress acide provoqué par un accroissement
brusque de la concentration en CO, dissous.

L’¢tude de la littérature a montré que Paction du CO, sur la levure serait principalement
liée a son impact sur le pH intracellulaire. Néanmoins le calcul montre que I'augmentation
de la vitesse de production d’ATP lors du régime transitoire serait de 5 a 9 fois supérieure
a la demande énergétique nécessaire au maintien du pH intracellulaire. Le lien entre la
réponse observée et de ’homéostasie du pH intracellulaire reste donc a explorer.

La réponse a long-terme de la levure au CO, dissous a été étudiée pour trois
concentrations d’enrichissement en CO, dissous (1.6, 6.75 et 17.19 mM). Cette réponse
est caractérisée par :

o une diminution du rendement en biomasse par rapport aux substrats carbonés

consommés et une augmentation des vitesses spécifiques de respiration. Le
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parametre Y, diminue donc avec 'augmentation de la concentration en CO,
dissous. Ceci traduit une majoration de la dissipation d’énergie lors d’un
enrichissement en CO, probablement lié a lexigence énergétique pour les
processus de maintien de ’homéostasie cellulaire.

o Une corrélation spécifique entre la vitesse spécifique de production de succinate
et la concentration en CO, dissous a été mis a jour. Ce phénomeéne est
probablement lié a une inhibition du complexe succinate déshydrogénase par une
concentration mitochondriale élevée des ions hydrogénocarbonates.

La réalisation d’un échelon d’augmentation de la concentration en CO, dissous sur des
cellules cultivées en régime permanent en présence d’un enrichissement en CO, montre
que la réponse dynamique obtenue est de plus faible amplitude que celle obtenue pour un
échelon réalisé sur des cellules cultivées en régime permanent sans présence d’un
enrichissement en CO,. Ce phénomene fait suspecter I'acquisition cellulaire d’une
résistance au CO,.

Ces travaux proposent pour la premicre fois une description croisée de I'impact a court-
terme et a long-terme du CO, sur la physiologie de . cerevisiae. 1ls completent donc les
travaux réalisés auparavant sur 'effet a court-terme (Aboka et al., 2012; Krook et al.,
2004; Mashego, 2005a) et a long-terme (Aguilera et al., 2005b) du CO,. IIs proposent en
particulier une mesure directe de la concentration en CO, dissous dans le monut.
L’utilisation de capteurs a CO, dissous pour des cultures continues est cependant limitée
par les problemes de dérive rencontrés lors de cultures prolongées comme rapportée par
d’autres auteurs (Kresnowati et al., 2008b).

L’impact du CO, dissous sur les performances de culture est généralement considéré
comme mineur pour la gamme de concentration étudi¢e dans ce travail (voir chapitre 1.3).
Cette étude démontre pourtant que des concentrations modestes en CO, dissous de
lordre de celles pouvant étre atteintes dans des réacteurs industriels ont un impact non

négligeable a court-terme et a long-terme sur la levure S. cerevisae.
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5.1 Introduction

Ce chapitre est rédigé sous forme d’un article scientifique qui sera soumis pour publication dans
un journal scientifique a comité de lecture.

La maitrise de la transition du métabolisme oxydatif au métabolisme oxydo-fermentaire est un
enjeu important pour I'industrie utilisant la levure S. cerevisiae en mode oxydatif. L’origine de cette
transition métabolique a fait 'objet de nombreux travaux dans la littérature mais est toujours mal
comprise. Les travaux récents s’intéressent a I'action de modulateurs globaux agissant au niveau
niveau moléculaire. Le dioxyde de carbone est un composé majeur du métabolisme microbien
mais paradoxalement son role dans le déclenchement de la transition respiro-fermentaire chez S.
cerevisiae n’a pas été investigué.

L’étude présentée dans ce chapitre s’intéresse donc au role du CO, dans le déclenchement de
Ieffet Crabtree chez . cerevisiae. 1.a démarche adoptée consiste a étudier la transition respiro-
fermentaire en présence et absence d’un enrichissement en CO,. Les expérimentations ont ont
été réalisées en utilisant la technique de 'accélérostat qui permet d’approximer une large gamme
de régimes permanents par un balayage lent des taux de dilution correspondants (Paalme and
Vilu, 1992). Deux accélérostats ont été réalisés en I'absence et en présence d’un enrichissement en
CO, dans le mélange gazeux de ventilation permettant d’augmenter artificiellement la
concentration en CO, dissous. L’amplitude de Penrichissement en CO, est choisie de facon a
atteindre environ 2 fois la concentration en CO, dissous mesurable en culture fed batch a

pression atmosphérique. Les résultats obtenus sont analysés et discutés par rapport a la littérature.
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5.2.1 Abstract

The onset of the Crabtree effect in S. cerevisiae has been related with a limited capacity of the yeast
respiratory capacity. Carbon dioxide is involved in many reactions that belong to the respiratory
capacity but its role on the shift from oxidative to oxido-reductive has never been considered so
far.

The aim of this study was to investigate the impact of CO, on the onset the Crabtree effect using
the accelerostat technique to characterize the metabolic shift without CO, enrichment and under
high dissolved CO, concentrations obtained by CO, enrichment (44.89% CO, in the inlet gas
equivalent to 15.7 mM dissolved CO,).

Without CO, enrichment the specific growth rate increased linearly with the dilution rate and the
critical specific growth rate was identified to be 0.256 h™. With CO, enrichment the specific
growth rate decreased with the increasing dilution rate on the start of the acceleration. Therefore
yeast cells exposed to high dissolved CO, concentration could not keep up with the increasing
dilution rate whereas non CO, stressed yeast could. The energy sink created by high dissolved
CO, concentration may alter the cellular ability to adapt to a changing environment. The impact

of high CO, concentration on the onset of the Crabtree effect was discussed.

Keywords: yeast, S. cerevisiae, carbon dioxide, adaptability, Crabtree effect

5.2.2 Introduction

The baket’s yeast S. cerevisiae is commonly used for biomass-directed applications such as the
production of baker’s yeast, of yeast extract or heterologous protein but can also be used to
produce ethanol fuel, wine or bread. These applications required the yeast metabolism to be
purely oxidative and oxido-reductive or fermentative respectively. A purely respiratory
metabolism is possible only in aerobic glucose limited continuous culture at a dilution rate below
the so-called critical dilution rate (Dc) and is characterized by a high biomass to glucose yield
(around 0.5 gx.gglumsc’l) and the absence of by-products such as ethanol, glycerol or weak organic
acids (Van Maris et al, 2001). The transition from purely oxidative to oxido-reductive
metabolism is marked by a decrease in the biomass yield and by by-products formation. The
aerobic production of ethanol is named the Crabtree effect and is characterized by simultaneous
respiration and fermentation. This metabolic shift occurs in the long-term in aerobic glucose-

limited chemostat or fed-batch culture when the specific growth rate rose above the critical
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dilution rate (Dc) value or in the short-term in presence of a glucose concentration higher than 1
mM (Petrik et al., 1983; Verduyn et al., 1984).

The onset of alcoholic fermentation in aerobic culture S. cerevisiae has been thoroughly
investigated and attributed to a limitation of the respiratory capacity (Alexander and Jeffries,
1990; Sonnleitner and Kippeli, 1986). The respiratory capacity includes all the cytosolic and
mitochondrial reactions that may be involved in the respiratory catabolism of pyruvate (Flikweert
et al, 1999; Postma et al., 1989; Pronk et al., 1996). Over the years many studies have
unsuccessfully focused on the identification of the rate-limiting reaction through genetic deletion
or overexpression of enzymes catalyzing reactions involved in the respiratory capacity (Bauer et
al., 1999; Flikweert et al., 1997; van Hoek et al., 1998; De Jong-Gubbels et al., 1998; Pronk et al.,
1994). A more successful approach was the modification of global regulators that might influence
the expression of genes involved in the respiratory capacity (Van Maris et al., 2001). The deletion
of the genes MIG1 and MIG2 coding for proteins involved in the glucose catabolic repression
led to a significant increase of the critical dilution rate from 0.262 h' to 0.274 h' rate in
accelerostat cultures (Klein et al., 1999). Similarly, overexpression of the HAP4 gene coding for
the regulatory peptide Hap4p repressed by the catabolic glucose repression cascade led to an
increase of biomass yield in batch cultures (Blom et al., 2000) and to an increase of the critical
dilution rate from 0.30 h™ to 0.33 h"" in chemostat cultures (Van Maris et al., 2001). It has also
been demonstrated that the use of oleic acid as a co-substrate delayed the on-set of the metabolic
shift (Feria-Gervasio et al., 2008) and led to an increase of the critical dilution rate from 0.24 h''
to 0.26 h' in accelerostat cultures (Marc et al., 2013). The role of the redox balance in the onset
of the Crabtree effect in . cerevisiae has recently been underlined (Heux et al., 2006; Hou et al.,
2009; Hou et al., 2010; Vemuri et al., 2007). Introduction of NADH, H" consuming reactions in
the cytosolic (Hou et al., 2009; Vemuri et al., 2007) and mitochondrial (Hou et al., 2009)
compartments were shown to impact the yeast redox homeostasis (Hou et al., 2009).
Introduction of an NADH, H" oxidase from Lactobacillus lactis decreased the intracellular NADH,
H" concentration and the ethanol yield on batch cultures (Heux et al., 2006). Extra consumption
of NADH, H" in the mitochondria by introduction of an alternative oxidase from S#reptococcus
pnenmoniae (Hou et al., 2009; Vemuri et al., 2007) delayed the shift from respiratory to oxido-
reductive metabolism from 0.27 h™ 4 0.32 h™ and from 0.21 h" to 0.24 h" in productostat and
accelerostat cultures respectively (Hou et al., 2009; Vemuri et al., 2007). Similarly, introduction of
a mitochondrial NADH, H" kinase delayed the shift from 0.21 h™ to 0.24 h" in accelerostat
cultures (Hou et al., 2009). Although the cytosolic and mitochondrial NADH, H" concentrations
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were not determined, these works showed that NADH, H" accumulation in the mitochondria
might affect the TCA and therefore lead to the onset of alcoholic fermentation (Hou et al., 2010).
Modification of the onset of the Crabtree effect in S. cerevisiae depends on the modulation of the
reactions involved in the respiratory capacity by a global effector either at the genetic level (Blom
et al., 2000; Van Maris et al., 2001) or at the molecular level (Heux et al., 2006; Hou et al., 2009;
Hou et al,, 2010; Marc et al., 2013). Carbon dioxide is a major compound of the yeast metabolism
and is involved as a product or substrate in reactions of the TCA, the anaplerotic pathways and
the shunt of the Pyruvate Dehydrogenase that belong to the respiratory capacity (Aguilera et al.,
2005a). CO, is a highly connected metabolite but its role in the onset of alcoholic fermentation
has never been investigated so far.

It has long been known that carbon dioxide or bicarbonate ions supply are required for the yeast
growth (Aguilera et al, 2005a) and on the other hand that high dissolved carbon dioxide
concentrations have an inhibitory effect on yeast physiology (Chen et al, 1976; Jones and
Greenfield, 1982). The inhibitory effect of high CO, concentrations has been investigated in
fermentative metabolism (Aguilera et al., 2005b; Katl et al., 1997; Kuriyama et al., 1993; Renger,
1991; Thibault et al., 1987), oxido-reductive metabolism (Aguilera et al., 2005b; Belo et al., 2003;
Campelo and Belo, 2004; Kuriyama et al., 1993; Nagahisa et al., 2005; Otero Romero, 2009) and
oxidative metabolism (Aboka et al., 2012; Aguilera et al., 2005b; Chen et al., 1976; Krook et al.,
2004; Mashego, 2005a). Strikingly, although a vast amount of work has been carried out on CO,
impact on yeast, there is paradoxically little quantitative data available on the mechanisms
underlying this effect (Aboka et al., 2012; Aguilera et al., 2005b; Krook et al., 2004; Mashego,
2005a). The toxicity of CO, on yeast cells may be mediated by an anesthesia effect on the cellular
membrane (Castelli et al., 1969; Garcia-Gonzalez et al., 2007; Isenschmid, 1995), a decrease of
the intracellular pH (Baez et al., 2009; Baumchen et al., 2007; Kresnowati et al., 2008a; Mashego,
2005b; Orij, 2010; Orij et al., 2012), a mass-action effect on metabolic reactions or a direct
inhibition of the activity or the synthesis of key enzymes (Jones and Greenfield, 1982). However
to date none of these mechanisms has been proved to explain the CO, inhibitory effect.

The purpose of the present work was to investigate the impact of CO, on the onset of the
Crabtree effect in S. cerevisiae. To this end, two carbon-limited chemostats were conducted in the
present work: without and with CO, enrichment to increase the dissolved CO, concentration.
Two accelerostats were subsequently carried out from these steady-states to study the transition
from respiratory to oxido-reductive metabolism under the non CO, enriched and CO, enriched
conditions. The results were interpreted with a focus on the characterization of the metabolic

shift in both conditions.
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5.2.3 Material and methods

5.2.3.1 Reactor setup

Cultures were carried out in a stainless-steel 7.0 L bioreactor (B.Braun AG, Melsugen, Germany)
with a working volume of 2.0 L. The reactor was jacketed, had a concave bottom, an inner
diameter of 16.6 m and four 0.23 m height baffles. It was equipped with one O-ring sparger
located at the bottom and 2 six bladed Rushton impellers (external diameter 6.3 cm, 1.5 cm
width) placed at 1 and 5.5 cm from the bottom end of the stirring shaft and driven by a 340 W
motor. Mass — flow controllers (5850 TR model, Brooks, USA) were used to control the inlet air
and CO, flow rates.

The temperature was kept at 30.00 °C and the pH was regulated at 5.00 by addition of 2 N
NaOH solution. The relative pressure was kept at 0.1 or 0.3 bars. The reactor was equipped with
a foam detection system (Sartorius, Germany) and foam formation was prevented by the
controlled addition of polypropylene glycol (Sigma-Aldrich, USA). Monitoring and regulation of

the variables were carried out using MFCS/ win 2.0 software (Sartorius, Germany).

5.2.3.2 On-line measurements

Inlet and outlet gas compositions were measured using mass spectrometry (Prima 600s model,
ThermoFisher, U.K). Analysis were performed every 10s and the time delay between the outlet of
the reactor and the gas analyzer was considered in the calculations.

pH was measured using a 32.7 cm vertical probe (Mettler-Toledo, Switzlerland). The dissolved
O, partial pressure, expressed as a percentage of oxygen saturation in the initial medium at
operating pressure and temperature, was measured using an 12 cm InPro6800 probe (Mettler-
Toledo, Switzlerland) located 5.7 cm above the bottom at an inclination of 15°. Data from the
pH and dissolved oxygen were recorded every second during the acceleration. The dissolved
CO, partial pressure was measured using an InPro5000 probe (Mettler-Toledo, Switzlerland) but
due to drift issues of the probe the dissolved CO,was estimated from the CO, mole fraction in

the exit gas phase (Aguilera et al., 2005b).
5.2.3.3 Analytical procedures

Supernatant sampling was carried out using a cross-flow filtration unit (Applikon, The

Netherlands) and a fraction collector (Fraction Collector Frac-100, Pharmacia fine chemicals,
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USA) set up in an external recirculation loop operated with a peristaltic pump (Masterflex 77521-
57, Cole-Parmer USA). Broth sampling was carried out using a syringe.

Dry cell weight measurements were carried out by filtering a known volume of broth on a 0.45
um pore-size polyamide filter and drying it to a constant weight at 60°C under a partial vacuum
(0.260 bars) during 48h. The biomass composition formula used in the calculations was
determined to be CH, 5400 531N 1602P0.01890.003 (Service Central d’Analyse du C.N.R.S, Villeurbanne,
France) with 6% ashes corresponding to a molar weight of 25.84 g.Cmole” showing reasonable
agreement with the biomass composition reported by (Lange and Heijnen, 2001).

lucose, ethanol, acetate, succinate, pyruvate and glycerol concentrations in the broth and in the
feed were determined using H.P.L..C as described in (Alfenore et al., 2002). Ethanol and acetate
low concentrations in the broth were also determined spectrophotometrically using commercial
enzymatic kits (R-Biopharm, Germany). Glucose concentration in the broth was also determined

using an YSI 2340 analyzer (Yellow Springs Instruments, Ohio, USA).

5.2.3.4 Micro-organism and media

The strain S. cerevisiae CEN.PK 113-7D was used in that work (van Dijken et al., 2000).

The following medium was used in all batch and chemostat cultures (concentrations expressed in
g L) @ glucose, 40.0 ; ethanol 2.0 ; (NH,),SO,, 12.0 ; KH,PO,, 6.0 ; MgSO,, 7H,0, 2.0 ;
N2,EDTA, 3.3 x 10% ZnSO,, 7H,0, 9.0 x 107, MnCl,, 4H,0, 2.0 x 10”%; CoCl,, 6H,0, 6.0 x 107
CuSO,, 5H,0, 6.0 x 107 Na,MoO,, 2H,0, 8.0 x107%; CaCl,, 2H,0, 9.0 x 107, FeSO,, 7H,0, 6.0 x
107 H,BO,, 2.0 x1 07 d-biotin, 4.0 x107; D-L pantothenic acid, 4.0 x107; nicotinic acid, 4.0 x107%;
myo-inositol, 50 x107; thiamine hydrochloride, 4.0 x107; pyridoxine hydrochloride, 4.0 x107;
para-amino benzoic acid, 0.8 x107, ampicillin 50 x10?. Chemicals were of the highest analytical
grade available. Ethanol was added as a co-substrate to avoid the occurrence of oscillations
(Visser et al., 2002). The salt solution was prepared using tap water; the glucose, traces and
vitamin and antibiotic solutions were prepared using osmosed water. The salt and glucose
solution were sterilized by autoclave; the traces, vitamin and antibiotic were sterilized by

filtration.

5.2.3.5 Rate calculation, mass balances and metabolic model
The oxygen consumption rate rO, and carbon dioxide production rate rCO, were calculated from
the mass balances of O, and CO, for both the liquid phase and the gas phase as described in
(Sunya et al., 2012).
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Pulse experiments may lead to small variations of the biomass concentrations that may not be
accurately quantified using dry cell weight measurement (Taymaz-Nikerel et al., 2011). Therefore
the transient total biomass formation rate was calculated from the carbon and degree of
reduction balances as described by (Aboka et al., 2012; Sunya et al., 2012). Total biomass
corresponds to the sum of the active biomass, trehalose and glycogen. The total biomass
formation rate was calculated as the mean value of the two values calculated using the two
balances (Aboka et al, 2012). Both values showed excellent agreement (data not shown).
Variations of the total biomass degree of reduction value during the transient were neglected as
reported in (Aboka et al., 2012).Glycogen and trehalose rates were calculated from their mass
balances as described by (Aboka et al,, 2012) and integrated over time to yield the amount
consumed during the transient. The data were checked for consistency (van der Heijden et al.,
1994) and metabolic fluxes and Y, values were calculated from the reconciled rates using a

MFA model previously described (Pagliardini et al., 2010).

5.2.3.6 Chemostat and accelerostat

The strain was cultivated in Petri dishes using YPD (Yeast extract 10 g.I.", Bacto-peptone 20 g.I.
!, D-glucose 20 g.I.") -agar medium. Pre-cultures were grown from a colony in 10 mL tube of
YPD medium at 30.0°C for 12h on a rotary shaker (150 rpm). Each tube was transferred toa 1 L
Erlenmeyer flask with 190 mL defined synthetic medium (pH 5.0) which was incubated medium
at 30.0°C for 12h on a rotary shaker (150 rpm). This pre-culture was used to inoculate the
reactor.

The culture was started on batch mode and the feed was started after consumption of the
accumulated ethanol. Cultures were considered to be at steady state after at least five residence
times and if no significant changes in the physical and state variables occurred. The feed medium
was supplied using a peristaltic pump (520-DU model, Watson-Marlow, U.K) and the feed
reservoir weight was recorded (scale CHINE-64EQ-S, Sartorius, Germany). The chemostat
cultures were performed on a weight-controlled mode at a dilution rate of 0.14 h™ to avoid the
occurrence of oscillations and high storage sugars content in biomass. The reactor weight was
measured (scale CHINE-64E0-S, Sartorius, Germany) and regulated at a constant value using a
peristaltic pump (520-DU model, Watson-Marlow, U.K). Base addition was also monitored by
weighing (scale CPA5201, Sartorius, Germany). The mass densities of the feed medium, the base

solution and the broth were measured at 30.0°C using a DE40 densimeter (Mettler Toledo,
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Switzerland). The cultures were operated at 0.75 vvm and 1500 rpm (equivalent to a power
uptake of 38.8 kW.m™ according to (Hughmark, 1980)) to avoid oxygen limitation.

The accelerostat technique is a computer-controlled continuous culture with a smooth change in
the dilution rate that allows a fast estimation of the steady-states conditions over a wide range of
growth rates (Paalme et al., 1995). The acceleration was started after a steady-state had been
obtained and characterized. The acceleration rate was 0.005 h” which is a value classically used in
yeast accelerostat studies (van Dijken et al., 2000; Klein et al., 1999; Marc et al.,, 2013) and is
considered slow enough so that the yeast can adapt to the changing environment (van der Sluis et
al., 2001). The dilution rate value was increased from 0.136h" to 0.225 h' in the CO, enriched
accelerostat and from 0.136h™" to 0.30 h' in the accelerostat without CO, enrichment.

Two chemostat and accelerostat cultures were conducted in the present work: with and without
CO, enrichment. CO, enrichment was performed by an increase of the CO, molar fraction in the
inlet aeration gas achieved by mixing pure CO, with the airflow. Both pure CO, and air flow were
controlled with mass flow controllers (5850 TR model, Brooks, USA). Consequently N, and O,
molar fractions in the resulting inlet gas mix were lower than with air. The inlet gas molar
composition used for CO, enrichment was: 43.486% N,, 11.691% O,, 44.89% CO,, and 0.521%
Ar. The CO, enrichment was then equivalent to 15.71 mM dissolved CO,. The inlet gas flow-rate

flow was similar in both accelerostat.

5.2.4 Results
5.2.4.1 Steady-states

The steady-states obtained without (SS1) and with CO, enrichment (SS2) are presented in Table
1. CO, enrichment of the culture resulted in higher dissolved CO, concentrations: 17.198 mM
compared to 1.426 mM in the reference culture without CO, enrichment (Tableau 38).The
carbon and redox balances were found to be close to 100 %, which prove the data consistency.
The respiratory coefficient was close to 1 in all cultures and only traces amounts of glucose and
ethanol concentrations were found (Tableau 38) indicating that the yeast metabolism was fully
oxidative.

The steady-states reached with CO, enrichment was characterized by lower biomass yield, higher
respiration rate, glucose consumption rate and ethanol consumption rate when compared with
the steady-state without CO, enrichment. Succinate production was observed in the CO,-

enriched steady state representing 2.84 % of the overall Cmole balance.
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Tableau 38. Comparison of the steady states with or without CO; enrichment.

SS B-SS2 B-SS1

D (hY) 0.136 0.136
[CO2)] (mM) 1.426 £ 0.018 17.198 £ 0.018
[X] (gpw.LY) 19.643 £ 0.713 17.003 = 0.198
Jglucose (Mmole.gx1.h) -1.434 + 0.052 - 1.661 £ 0.041
ethanol (Mmole.gx1.h7) -0.301 £ 0.011 - 0.348 + 0.005
qO: (mmole.gx.h?) - 3.810 £ 0.046 - 4.655 + 0.027
qCO; (mmole.gx1.h™) 3.778 £ 0.065 4.587 £ 0.022
Qsuccinate (mole.gx.h-1) 0.000 £ 0.000 0.082 + 0.013
Carbon recovery (%) 99.29 + 0.71 95.62 £ 0.72
Redox recovery (%) 100.51 £ 0.65 94.38 = 0.41
RQ 0.991 £ 0.016 0.9853 £ 0.017
Rcx (Cmolex.Cmolec™) 0.584 £ 0.021 0.505 £ 0.012
[Glucose] (mg.L1) 0.05 £ 0.00 0.05 £ 0.00
[Ethanol] (mg.L7) 1.84 £ 1.25 26.05 + 11.30
[Acetate] (mg.L7) 1.35 £ 0.43 2.41 £ 0406
Intracellular [K*] (mM) 251+ 10 2516
Intracellular [Mg?*] (mM) 44+3 54 +2

N.D Non Determined

5.2.4.2 Accelerostat without CO, enrichment

The accelerostat without CO, enrichment was conducted from 0.136 h™ to 0.300 h" with an
acceleration rate of 0.005 h” An overview of the changes of the variables and the kinetic
parameters over the acceleration is presented in Figure 38. The overall carbon and degree of
reduction balances were closed at 95.98 % and 94.67 % respectively over the acceleration.
Glucose concentration remained under 0.1 gL' during the acceleration but the concentration
rose from D = 0.272 h'. Acetate concentration remained under 5 rng.L'1 until D = 0.234 h'', rose
from 44 mg.I." at D = 0.234 h' to 65 mg.." at D = 0.264 h"' and stayed constant until the end of
the acceleration. Correspondingly the acetate specific production rate sharply increased from D =
0.234 h''. Succinate and pyruvate excretion were not detected during the acceleration and small
amounts (<0.1 g.I") of glycerol were produced from D = 0.287 h"' (data not shown). Ethanol
residual concentration remained under 0.2 g.I." during most of the acceleration but started to
accumulate from D = 0.260- 0.264 h™". The ethanol specific consumption rate increased from the
start of the acceleration to D = 0.26 h™' and then decreased. The ethanol specific rate shifted
from negative values indicating ethanol consumption to positive values indicating ethanol
production at D = 0.279 h™'. This dilution rate was identified as the apparent critical dilution rate
under non-CO, enriched conditions. The specific glucose consumption rate reached 3.35
mmole.g, .h" at the critical dilution rate.

The specific respiration rates increased linearly from the start of the acceleration to D = 0.26 h
which was reflected by a RQ value close to unity till D = 0.26 h™. A slight increase of the specific
respiration rates was observed from D = 0.23 h™' corresponding to the start of acetate excretion.

The specific CO, production rate kept increasing after D = 0.26 h™' and eventually reached 9.67
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mmole.g, .h" at the end of the acceleration. On the other hand the specific O, consumption rate
increase was less pronounced than the increase of qCO, and eventually qO, stagnated at 8.65
mmole.g, .h". The RQ value slightly increased from D = 0.24 h" to D =0.26 h', linearly
increased from D = 0.26 h' and reached 1.16 at the end of the accélérostat

The biomass concentration remained constant over most of the acceleration but declined from D
= 0.23 h'. Correspondingly, the biomass yield on glucose and ethanol was globally constant over

most of the acceleration but declined from D = 0.23 h™.

5.2.4.3 Accelerostat with CO, enrichment

The accelerostat with CO, enrichment was conducted from 0.136h" to 0.224 h" with an
acceleration rate of 0.005 h”. An overview of the culture is presented in Figure 39 and Figure 40.
The overall carbon and degree of reduction balances were closed at 97.56 % and 97.94 %
respectively over the acceleration.

Glucose concentration remained under 0.2 gl.' during most of the acceleration and the
maximum value reached at the end of the accelerostat was 0.25 g.I.". Acetate concentration rose
sharply from the start of the acceleration and reached a first peak at D = 0.157 h™ before
decreasing and increasing again from 0.180 h” up to a second maximum. The specific acetate
production rate showed a peak at D = 0.157 h™' and then a continuous increase after D = 0.18 h’
'. The specific succinate production rate remained globally constant during the acceleration.
Glycerol concentration remained low durin