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1 Einleitung und Zielsetzung

1.1 Der biopharmazeutische Markt und seine Anforderungen
an die Reaktortechnik

Als Teilgebiet der roten Biotechnologie umfasst die in dieser Arbeit betrachtete
biopharmazeutische Produktion die industrielle Herstellung von Wirkstoffen
in Zellkulturen, z.B. Antikorpern und rekombinanten Proteinen. In den letzten
Jahren zeichnete sich im Bereich der biopharmazeutischen Industrie ein Trend
zur Herstellung kleinerer Produktmengen ab. Dies griindet sich zum einen auf
die Herstellung generischer biopharmazeutischer Wirkstoffe und zum anderen
auf eine grofler werdende Produktvielfalt.

Wie schon in den 1980er Jahren auslaufende Patente in der klassischen chemi-
schen Pharmabranche eine groflere Vielfalt an Medikamenten eines Wirkstof-
fes auf dem Markt zur Folge hatten (Higgins, 2004), erreicht diese Entwick-
lung nun den biopharmazeutischen Markt. Im Jahr 2007 erteilte die Euro-
péische Zulassungsbehérde EMEA fiinf EPO-Produkten (rekombinantes Ery-
thropoetin) die Zulassung, die alle das selbe Originalprodukt (Eprex/Erypo
von Janssen-Cilag) als Referenzprodukt angaben, dessen Patentschutz 2007
auslief (Nachtmann, 2008; Walsh, 2008). Das Marktvolumen fiir EPO be-
trug 2006/2007 weltweit 12 Mrd. US$ (Ledford, 2007). Dieser vormals von
Janssen-Cilag allein belieferte Markt teilt sich nun auf den Originalhersteller
sowie die fiinf Nachahmerproduzenten auf, so dass jeder einzelne Hersteller nur
einen Teil des Marktes beliefert und damit jeweils eine kleinere Produktmenge
als vormals der Monopolist herstellt. Weitere Biopharmazeutika mit groflem
Marktvolumen und ausgelaufenem bzw. bald auslaufendem Patentschutz sind
Interferone und Insulin (Ainsworth, 2005; Ledford, 2007).

Der zweite Punkt, die groflere Produktvielfalt, griindet sich auf dem in Zu-
kunftsbetrachtungen und Marktanalysen immer haufiger auftauchenden Trend

zu personalisierter oder zielgerichteter (targeted) Medizin (Burrill, 2006; Fer-




1 Einleitung und Zielsetzung

rara, 2007; BusinesslInsight, 2008; Rettberg, 2010). Aufgrund der Verschieden-
heit der Menschen und ihrer verschiedenen Reaktionen auf Medikamente sind
90 % der auf dem Markt befindlichen Wirkstoffe nur zu 50 % effektiv (DePal-
ma, 2005). Eine Steigerung der Effektivitat wiirde durch ein Zuschneiden der
Wirkstoffe auf kleinere, dafiir homogenere Patientengruppen erreicht werden.
Neben zielgerichteten Wirkstoffen sind hier auch Diagnostika notwendig, die
im Vorfeld klaren konnen, ob ein Patient fiir einen entsprechenden Wirkstoff
empfanglich ist. Das weltweit tdtige Pharmaunternehmen Eli Lilly korreliert
schon heute 90 % seiner klinischen Priifkandidaten mit entsprechenden Bio-
markern (Parsons, 2008). Diese Art der personalisierten Medizin fithrt zu gro-
Berer Produktvielfalt fir mehr, aber kleinere Patientenkreise und demnach zu
kleineren Produktmengen in der Herstellung (DePalma, 2005).

Um den oben genannten Markttrends gerecht zu werden, sind im Bereich der
biopharmazeutischen Wirkstoffproduktion flexible Anlagen, in denen man ver-
schiedene Wirkstoffe in kleineren Mengen zeitgleich produzieren kann, notwen-
dig. Die klassischen Antikérperproduktionsanlagen, z.B. zwei parallele Riihr-
kesselstrafien bis 10.000 L in einer Anlage, die nur zur Herstellung eines einzi-
gen Antikoérpers verwendet werden, konnen fiir die neuen Produktionsprozesse
nicht genutzt werden. Gebraucht werden Produktionssysteme zur Herstellung
kleinerer und mittlerer Produktmengen, die sehr flexibel fiir verschiedene Pro-
dukte einsetzbar sind. Sowohl hinsichtlich der biologischen Sicherheit (Verhin-
derung von Kreuzkontamination bei der Herstellung verschiedener Wirkstoffe)
als auch der Schnelligkeit beim Wechsel von Produkt A zu Produkt B in einem
Produktionsreaktor (change-over-Zeiten), empfehlen sich Einwegsysteme. Ei-
ne detaillierte Einflihrung in dieses Thema folgt in Kapitel 1.2.

Eine weitere Entwicklung im biopharmazeutischen Markt geht dahin, dass ne-
ben zahlreichen robusten Antikérpern auch fragile rekombinante Proteine als
Wirkstoffe identifiziert und zu Pharmazeutika entwickelt werden, z.B. rekom-
binanter Gerinnungsfaktor VIII (ReFacto, Wyeth Europe Ltd. oder Kogenate,
Bayer HealthCare AG) oder rekombinantes FSH (follikelstimulierendes Hor-
mon)(Puregon, NV Organon oder GONAL-f, Serono Europe Ltd.) (Quelle:
EMEA, siehe Literaturverzeichnis). Aus der Fragilitdt rekombinanter Protei-

ne ergeben sich spezielle Anforderungen an die Produktionsverfahren. In einem
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klassischen batch- oder fed-batch-Verfahren kann die Qualitat fragiler Protei-
ne durch die lange Verweildauer in der Kulturbriihe negativ beeinflusst werden
(Kadouri et al., 1997; Dalm et al., 2004; Dalm et al., 2007). Perfusionsprozesse
sind die Antwort auf diese Problemstellung. Fiir konventionelle Riihrkessel-
strafen wurden verschiedene Systeme (Ubersicht Voisard et al., 2003) — von
Spinfiltern (Lim et al., 2006; Yabannavar et al., 1994; Himmelfarb et al., 1969)
iiber Mediumabtrennung mittels externer Cross-flow-Filtration (Kompala et
al., 2006), Durchlaufzentrifugen (Johnson et al., 1996; Liillau et al., 2003) oder
Separatoren (Mercille et al., 2000) bis hin zu Sedimentationsfeldern (Kompala
et al., 2006) und akustischen Filtern (Trampler et al., 1994; Ryll et al., 2000)
— entwickelt und angewendet. Zum Beispiel werden die monoklonalen Anti-
kérper Simulect (Novartis Pharma AG) und Remicade (Centocor B.V.) mit
Hilfe des Einsatzes von Spinfiltern produziert (Chu et al., 2001). Im Bereich
der flexibleren und biologisch sichereren Einwegreaktoren ist an erster Stelle
der konventionelle Hohlfaserbioreaktor als Perfusionssystem zu nennen, eine

genauere Beschreibung folgt in Kapitel 1.2.2.

1.2 Einwegsysteme in der biopharmazeutischen Industrie

Einwegsysteme im Bereich der Medizin und Pharmazie zeichnen sich dadurch
aus, dass sie steril geliefert und nur fiir einen Prozess genutzt werden. Im La-
bormafistab, z.B. T-Flaschen, Rollerflaschen, CellLines oder Schiittelkolben,
haben Einwegsysteme eine Vormachtstellung errungen. Im Bereich der Biore-
aktoren konkurrieren sie v.a. mit konventionellen Edelstahlreaktoren, haben
sich aber im kleinen bis mittleren Mafistab (bis zu 2.000 L Kulturvolumen,
z.B. XDR™™ von XCellerex Inc.) in den letzten Jahren einen festen Platz in
der biopharmazeutischen Produktion erobert.

Die Vorteile von Einwegsystemen liegen neben dem Wegfall aufwéndiger Rei-
nigungsprozeduren und deren Validierung in kiirzeren change-over-Zeiten. Ein
fiir den weltweiten Erfolg von Einwegsystemen wesentlicher Punkt ist die bio-
logische Sicherheit, die sich in einer Minimierung des Risikos einer Kreuz-

kontamination mit Fremdprodukt ausdriickt (Ravise et al., 2009). Weiterhin
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verfiigen Einwegreaktoren iiber eine hohe Mobilitit (keine feste Verrohrung
wie bei Stahlkesseln), was gerade in Anlagen, in denen mehrere Produkte par-
allel in verschiedenen Mengen produziert werden, eine hohe Flexibilitat fiir
den Einsatz mehrerer Reaktoren erlaubt.

Der Kostenvorteil (Investitionskosten und Reinigungskosten) von Einwegreak-
toren gegeniiber Edelstahlsystemen wurde kontrovers diskutiert (Farid et al.,
2005; Monge, 2007; Barnoon et al., 2008), aber die Vorteile im Bereich change-
over-Zeit und Flexibilitat in Multiproduktanlagen sind ein starkes Argument
fiir den Einsatz von Einwegreaktoren (Suske, 2005; Langer et al., 2007). Ei-
ne aktuelle Studie von Ravise et al. beschreibt einen direkten Vergleich einer
konventionellen Riithrkesselanlage aus Edelstahl und einer auf Einwegsystemen
beruhenden Anlage im Pilotmafistab. Die Studie zeigt eine deutliche Ersparnis
von Zeit und Energie allein durch den Wegfall von Reinigung und Sterilisation
der Reaktoren (Ravise et al., 2009).

Der grofite Vorteil von Einwegreaktoren aus Sicht eines Herstellers von bio-
pharmazeutischen Wirkstoffen fiir die Humananwendung liegt aber in der bio-
logischen Sicherheit, im Ausschluss von Kreuzkontaminationen (Fox, 2005).
Aus dem Bediirfnis nach biologischer Sicherheit heraus begann in den 1950er

Jahren die Entwicklung von Einwegsystemen.

1.2.1 Entwicklung von Einwegsystemen fiir die Zellkultur bis 2003

Der Trend zu Einwegsystemen kommt aus der Medizintechnik, wo Kreuzkonta-
minationen z.B. bei der Mehrfachverwendung von Kaniilen oder unzureichen-
der Reinigung von Spritzen, katastrophale Folgen haben kénnen. 1956 erfand
der neuseelédndische Tierarzt Colin Murdoch die Einwegspritze. In den 1980er
Jahren folgten Flaschen, Filter, Schlauche, Bags u.i. fiir die Anwendung im
Laborbereich (Brecht et al., 2009). Zur Produktion biopharmazeutischer Pro-
teine wurden hier schon Rollerflaschen bzw. Rollerflaschenbatterien eingesetzt.
Die FDA erteilte 1989 erstmals die Zulassung fiir ein in einem Einwegsystem
produziertes Arzneimittel, das von Amgen Inc. in Rollerflaschen hergestell-
te Erythropoetin (Epogen). Rollerflaschenbatterien und Wannenstapel waren
lange Zeit der grofite Mafistab im Bereich der Einwegsysteme. Beide verfiigen

iiber keinerlei Mess- und Regeltechnik, weshalb sie nicht als Bioreaktoren im
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engeren Sinne betrachtet werden sollen.

Die Entwicklung von Einwegbioreaktoren hatte ihren Ursprung im Bereich der
Hochzelldichte- und Gewebekultur. Hier wurden schon in den frithen 70er Jah-
ren Dialysemembrankartuschen fiir die perfundierte Kultivierung von Zellen
eingesetzt. Mit der Zeit wurden auf Membrankartuschen basierende Hohlfa-
serbioreaktoren (HFBR) mit bis zu 20 Kartuschen entwickelt (AcuSyst-Reihe
von BioVest), die iiber Mess- und Regeltechnik der wesentlichen Parameter
Gelostsauerstoff (DO), pH und Temperatur verfiigen. Ein in diesem Einweg-
bioreaktor produzierter diagnostischer Antikorper, Postascint von Cytogen
Corp., erhielt 1996 die Zulassung der FDA (Jain et al., 2008; Brecht et al.,
2009).

In den 90er Jahren wurde mit den Wave-Reaktoren ein weiterer Einwegbio-
reaktor entwickelt, der sich im Vergleich zum HFBR durch seine einfache
Handhabung auszeichnete (Singh, 1999; Wave-Story). Der Einwegpart eines
Wave-Reaktors ist ein mit Zellsuspension gefiillter Kunststoffbeutel (Bag), der
begast, temperiert und geschiittelt wird. Dieser Reaktor eignet sich fiir batch-
und fed-batch-Prozesse.

Im Jahr 2003, zu Beginn der hier beschriebenen Reaktorentwicklung, waren
zwei Einwegbioreaktoren am Markt verfiighar, der HFBR und der Wave-
Reaktor. Beide sind fiir die Herstellung kleiner Produktmengen z.B. fiir klini-
sche Studien geeignet. Fin Perfusionsprozess konnte nur im HFBR gefahren

werden.

1.2.2 Der konventionelle Hohlfaserbioreaktor (HFBR)

Als konventioneller Hohlfaserbioreaktor (HFBR) soll im Folgenden der ,Mer-
cedes® unter den HFBR betrachtet werden: Die AcuSyst-Reihe von Biovest
(Biovest International Inc., USA), die sich durch das Vorhandensein von Mess-
und Regeltechnik (DO, pH, Temperatur) und einen durch alternierende Druck-
beaufschlagung getriebenen, verbesserten Stofftransport zwischen dem Ver-
sorgungsraum (VR) und dem Kulturraum (KR) auszeichnet (Gramer et al.,
1999). Das Herzstiick konventioneller HFBR sind die mit Hohlfaserbtindeln
gefiillten Kartuschen, in denen ein Versorgungsraum (das Innere der Hohlfa-

sermembranen) von einem Kulturraum (die Membranen umgebender Raum)
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separiert ist. Im KR wachsen die Zellen. Der VR wird kontinuierlich mit Me-
dium durchstrémt. Die Versorgung der Zellen erfolgt per Diffusion von Nahr-
stoffen iiber die Membran vom VR in den KR. Auf gleichem Wege werden
Metabolite ausgetragen. Die Membran hat einen cutoff von 10-30 kDa und
ist somit nicht durchlissig fir Proteine. Dies bringt den (in den ’80er und
'90er Jahren wesentlichen) Vorteil, dass Serum oder Serumbestandteile nur im
nicht oder gering perfundierten KR zugesetzt werden mussten. Das Produkt
verbleibt im KR und kann dort in hoher Konzentration abgezogen werden. In

Abbildung 1.1 ist ein Flieischema eines HFBR, abgebildet.

Medium
l — Ernte
Abfall J T
‘ | -
[ ] “
Do ulturraum

Versorgungsraum
ggf. serumhaltiges
Medium

Gasaustauscher pH —— zellfreies Medium

mit Temperaturfiihler ——> zellhaltiges Medium

Abb. 1.1: Flieischema im HFBR der Acusyst-Reihe von Biovest; dargestellt
mit einer Hohlfaser(HF)-Kartusche; VR durch eine HF symbolisiert
(real Biindel von mediumdurchstromten HFmembranen); Darstel-
lung ohne Pumpen.

Der grofite Nachteil der HFBR ist, dass sie im Mafistab nur begrenzt vergro-
Berbar sind. Vor allem im Hinblick auf eine Marktbedienung offenbaren sich
ihre Grenzen. Die Lange einer Hohlfaserkartusche ist aufgrund der Versorgung

der Zellen iiber Diffusion begrenzt. Sauerstoff z.B. hat in Medium im Gleichge-
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wicht mit Luft eine maximale Loslichkeit von ~ 7 mg/l. Bei voll bewachsenen
Kartuschen sind diese ~ 7 mg/l nach einer entsprechenden Weglénge (je nach
Zelldichte und Perfusionsrate 5 cm (Piret et al., 1991) bis > 12 ¢m (Sullivan
et al., 2005)) verbraucht. Zellen nach dieser Weglédnge wiirden nicht mehr mit
Sauerstoff versorgt werden. Eine Vergrofierung des Kartuschendurchmessers
wire eine weitere Moglichkeit der Mafstabsvergrofierung. Dieser Weg wur-
de allerdings bisher von keinem Kartuschenhersteller beschritten. Ein Grund
ist ein erhohter Fertigungsaufwand. Die aktuell verwendeten Membrankartu-
schen sind Dialysekartuschen, die in grofien Mengen hergestellt werden und
deren Herstellung optimiert und etabliert wurde. Eine Kartusche mit grofie-
rem Durchmesser wére eine Sonderanfertigung in relativ kleinen Stiickzahlen.
Damit erfolgt eine Mafistabsvergréfierung eines HFBR nur iiber die Paralle-
lisierung der Membrankartuschen. Das grofite am Markt erhéltliche System
XCellerator von Biovest fahrt mit 20 Kartuschen parallel. Abbildung 1.2 auf
der néchsten Seite zeigt den AcuSyst XCell (ASX) mit zwolf Kartuschen. Es
werden zwei Einwegeinsétze mit je sechs Kartuschen unabhéngig voneinander
betrieben, d.h. eine Mediumpumpe versorgt sechs Kartuschen. Der Medium-
strom wird iiber ein Verteilerstiick auf die sechs Kartuschenzugéinge aufge-
spaltet. Bei einer grofleren Kartuschenanzahl ist zu bezweifeln, dass der Me-

diumstrom gleichméfig auf alle Kartuschen verteilt wiirde.

Die in Kapitel 1 genannten Anforderungen des biopharmazeutischen Marktes
an Bioreaktoren werden vom beschriebenen 12- oder 20-Kartuschen-HFBR
im Prinzip erfiillt. Allerdings bewegt sich das System an der Untergrenze des
notwendigen Produktionsvolumens (ausreichend zur Produktion von Material
fiir Toxizitatsstudien und klinische Phase I) und ist kaum noch vergrofierbar.
Weiterhin ist zu bemerken, dass sich das Produkt im zellhaltigen Kulturraum
anreichert, was trotz kontinuierlicher Ernte ein Risiko fiir fragile Produkte oder
eine produktinhibierte Proteinbildung darstellt. In der Literatur sind Ansétze,
den konventionellen HFBR zu verbessern, beschrieben (Patankar et al., 1989;

Kessler et al., 1997), allerdings hat sich keine dieser Losungen durchgesetzt.
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1 Einleitung und Zielsetzung

Abb. 1.2: Einwegeinsatz des konventionellen HFBR; links: einzelner Einsatz
mit sechs Kartuschen, DO- und pH- Elektrode (vorn links) sowie
Gastauscher (vorn rechts); rechts: volle Ausnutzung des Systems
mit zwei Einsétzen zu je sechs Kartuschen.(Quelle: ProBioGen AG)

1.3 Grundidee des membranbasierten Bioreaktors (MBB)

Eine Antwort auf die in Kapitel 1.1 genannten Anforderungen des Marktes
wire ein Bioreaktor mit folgenden Eigenschaften:

e Einwegsystem,

e Perfusionsreaktor,

e zellfreie Ernte (frithe Trennung von Produkt und Kulturbriihe),

skalierbar von Prozessentwicklung bis Marktbedienung,

e geschlossenes, portables System.

Ein Einwegperfusionsreaktor ist mit den konventionellen HFBR vorhanden,
allerdings mit einer langen Verweilzeit des Produktes im Zellkontakt, was bei
der Produktion fragiler Proteine einen Nachteil darstellt. Wiirde der Zellriick-
halt iiber die Membran wie im HFBR beibehalten, aber die Membran mit
ausreichend groien Poren versehen, dass Proteine sie passieren kénnen, wiére
eine schnelle zellfreie Ernte iiber den Mediumperfusionsstrom maoglich.

Ein weiteres Problem stellt die begrenzte Skalierbarkeit, u.a. aufgrund der
begrenzten Loslichkeit von Sauerstoff im Medium dar (vgl. Kapitel 1.2.2 auf
Seite 13). Eine Sauerstoffversorgung direkt aus der Luft ist Zellen nicht zu-

traglich, v.a. wegen der toxischen Wirkung von Sauerstoffradikalen (Lin et al.,
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1 Einleitung und Zielsetzung

1992). Eine Membrankammer, in deren Inneren eine Zellsuspension kultiviert
wird und deren pordése Wand mit Medium gefiillt ist, sollte einen direkten
Kontakt von Zellen und Sauerstoff verhindern, gleichzeitig aber den Einfluss
der Sauerstoffioslichkeit auf die Versorgungseffizienz minimieren. Der Diffu-
sionsweg des Sauerstoffes von der Luft zu den Zellen, iiber das schiitzende
Medium in den Membranporen, ist dann sehr gering.

Um neben der optimierten Sauerstoffversorgung auch Glukose und andere im
Medium geloste Nahrstoffe ausreichend verfiigbar zu machen, sollte sich die
mit Zellsuspension gefiillte Membrankammer abwechselnd in Medium und Gas
befinden. Die Wechselfrequenz gélte es zu testen. In Abbildung 1.3 ist das aus

diesen Uberlegungen entstandene Konzept schematisch dargestellt.

02 Co2
Gasperfusion
Z Bewegung der
A / Membrankammer
Z
////////AV////////AM
Medium Glukose Produkt
Mediumperfusion y /
V771 Membrankammer Produkt Glukose
@ Zellen

Abb. 1.3: Skizze des Reaktorkonzeptes; mit Zellen gefiillte Membrankammern
befinden sich abwechselnd in Gas (links) und Medium (rechts).

Eine Mafistabsvergréfierung des Systems soll iiber eine parallele Anordnung

einer steigenden Anzahl der Membrankammern erfolgen. Der Bioreaktor stellt
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1 Einleitung und Zielsetzung

dann eine Summe vieler Membrankammern dar, die mit den gleichen Zellen
gefiillt wurden und in der gleichen Umgebung vorliegen.

Die beschriebene Grundidee eines Reaktors, in dem die Zellen wechselweise
in Gas und Medium vorliegen, stammt von Dr. Uwe Marx, Dr. Marco Riedel
und Hikmat Bushnaqg-Josting (Patent Nr. WO 2005/121311 Al).

1.4 Zielsetzung

Ziel der vorliegenden Arbeit war es, die in Kapitel 1.3 beschriebene Grund-
idee in ein Reaktorkonzept umzusetzen und dieses auf seine Anwendbarkeit
hin zu priifen. Im Rahmen der Arbeit sollten Prototypen in verschiedenen
MaBstédben entworfen, gebaut und getestet werden. Hierbei sollte jeweils zwi-
schen technischer und biologischer Funktionalitdt unterschieden werden. Als
biologische Funktionalitét sollten v.a. der Glukoseverbrauch durch die Zellen,
Wachstum bzw. Vitalerhaltung produktionsfihiger Zellen sowie die Produkt-
bildung gelten. Weiterhin sollte die Anwendbarkeit des Reaktorkonzeptes bzgl.
Okonomischer und qualitativer Aspekte beurteilt werden.

Die Arbeit entstand bei der ProBioGen AG Berlin, in zeitweiser Kooperation
mit der Arbeitsgruppe ,,Glykodesign & Glykoanalytik“ der Charité Universi-

tatsmedizin Berlin.
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2 Material und Methoden

2.1 Membrancharakterisierung

Um eine fiir den Bioreaktor geeignete Membran auszuwéhlen (siehe Kapi-
tel 3.2) wurden charakteristische Parameter von Membranen bestimmt. Die
Porengrofle der Membran wurde mittels einer ,,Bubble-Point“-Messung be-
stimmt. Die Porositdt wurde aus der Wasserpermeabilitéit berechnet und die
Wasserpermeabilitdt wurde gemessen indem die Membran unter einer definier-
ten Druckdifferenz mit Wasser tiberstromt wurde. Die Membrancharakterisie-
rung wurde von Dr. Marco Riedel, ProBioGen AG und seinen Mitarbeitern

geplant, durchgefiihrt und ausgewertet.

2.2 Modulbau

Der Bau der zylindrischen Einwegmodule erfolgte nach eigenen Vorgaben ent-
weder durch einen Facharbeiter der ProBioGen AG (12HF-Module, Labor-
mafstab, Prozessentwicklungsmafstab) oder durch die Saxonia BioTec GmbH
(Radeberg, Deutschland), eine Firma mit Erfahrung im Bau von Membran-
kartuschen (Pilotmafstab).

2.2.1 Materialien im Modulbau

Das Gehéause inklusive Kopfplatten bestand aus Polycarbonat, einem spanend
gut verarbeitbaren Kunststoff. Polycarbonat ist fiir die Einmalanwendung au-
toklavierbar und gammasterilisierbar. Bei der Gammasterilisation verfarbt
sich das Modul gelb, was die Transparenz beeinflusst, aber sonst keine ne-
gativen Auswirkungen hat. Die Membranen bestanden aus Polyethersulfon;

sie sind mit beiden genannten Verfahren sterilisierbar. Zur Verpottung der
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Membranen und damit der Abdichtung zwischen Kulturraum und Versor-
gungsraum wurde Polyurethankleber verwendet, ein in der Medizintechnik

héufig eingesetztes Verpottungsmaterial.

2.2.2 Zytotoxizitdtstest

Séugerzellen reagieren sehr empfindlich auf kleinste Mengen zytotoxische Stof-
fe in ihrer Umgebung. Es musste sichergestellt werden, dass die Modulmate-
rialien keine zytotoxischen Komponenten freisetzen. Die verwendeten Mate-
rialien wurden einzeln und als montiertes Modul iiber eine gewisse Zeit (min-
destens 24 h) mit Zellkulturmedium bei 37°C bewegt. Die Einzelmaterialien
wurden sowohl ,frisch* als auch sterilisiert verwendet. Das potenziell mit gel6-
sten Schadstoffen (Leachables) angereicherte Medium wurde mit CHO-Zellen
kultiviert. Eine Parallelkultur mit Zellen gleichen Ursprungs in Frischmedium
diente als Kontrolle. War kein signifikanter Unterschied in Wachstum und Pro-
duktivitdt der Zellen erkennbar, galt das getestete Material als unbedenklich

fir die Verwendung im Modulbau.

2.3 Zellkultur

2.3.1 Zelllinien und Medien

Fiir die Erprobung der Reaktorprototypen kamen zwei verschiedene Zelllini-
en zum KEinsatz. Zum einen eine klassische CHO-Linie und zum anderen eine
humane neuronale Zelllinie.

Die CHO-Zelle war eine K1-DG44, die Produkt X, ein Kundenprodukt, das
nicht ndher bezeichnet und beschrieben werden darf, produzierte. Diese Zelle
war fiir die Kultivierung in hohen Zelldichten etabliert und wurde fiir Pro-
duktionsprozesse im konventionellen Hohlfaserbioreaktor eingesetzt.

Die humane neuronale Zelllinie AGE1l.hn war eine fiir die biopharmazeuti-
sche Produktion entwickelte Designerzelllinie, die alpha-1-Antitrypsin produ-
ziert. Diese Zelle wurde aufgrund ihrer humanen Glykosylierungsstrukturen

im BMBF-geforderten Projekt ,,Glykodesign & Glykoanalytik* eingesetzt, in
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dessen Rahmen ein Teil der beschriebenen Reaktorentwicklung stattfand.
Die CHO-Zelle wurde in einem carbonatgepuffertem Basismedium PBG1.0,
eine Rezeptur der ProBioGen AG, unter Zusatz von 2 mM Glutamin und
0,02 % HSA kultiviert. Die AGE1.hn wurde in einem reichhaltigeren Medium,
ExCell VPRO von SAFC (SAFC Biosciences, Andover, UK), unter Zusatz
von 2 mM Glutamin kultiviert.

2.3.2 Kultursysteme fiir die Anzucht der Zellen

Fur die Anzucht der Zellen wurden neben klassischen T-Flaschen auch CL
1000 und SuperSpinner verwendet. Alle Kulturen wurden bei 37°C und 5 %
CO3 im Brutschrank gehalten.

CL 1000

Die CL 1000 (Integra Bioscience GmbH, Fernwald, Deutschland) ist ein mem-
branbasiertes Einweg-Kultursystem fiir Hochzelldichtekultivierung. Ein grofler
(1000 ml) Versorgungsraum (VR) und ein kleiner (30 ml) Kulturraum (KR)
sind iiber eine Ultrafiltrationsmembran voneinander getrennt. Das Medium
im VR wurde 2-3 mal pro Woche gewechselt, Néhrstoffe diffundieren iiber die
Membran in den KR, niedermolekulare Metabolite umgekehrt vom KR in den
VR. Im Kulturraum wachsen Zellen in sehr hoher Dichte (bis 2E7/ml). Die
Sauerstoffversorgung der Zellen erfolgt iiber eine am Boden des Kulturraumes
befindliche Silikonmembran, die den KR gegen die Umgebung abdichtet. Die
CL 1000 wurde hauptséchlich fiir die Anzucht der CHO-Zelle eingesetzt.

SuperSpinner

Im SuperSpinner (Sartorius Stedim Biotech GmbH, Gottingen, Deutschland)
wachsen die Zellen in Suspension, aber in weniger hoher Dichte als in einer CL.
Der SuperSpinner ist eine geriihrte Kultur in Glas- oder Kunststoffgeféfien;
der Sauerstoffeintrag erfolgt iiber Membranbegasung. Eine luftdurchstréomte
Hohlfasermembran ist in mehreren Wicklungen durch die Kulturbriihe ge-
legt. Der Sauerstoff gelangt per Diffusion von der Gasphase im Inneren der

Membran ins umgebende Medium. Der SuperSpinner wurde im batch- oder
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fedbatch-Modus betrieben. Im verwendeten Glassystem wurden Zellen in ei-
nem Kulturvolumen von 200 bis 800 ml kultiviert. Der SuperSpinner wurde
v.a. fiir die Anzucht der Zelllinie AGE1.hn verwendet.

2.4 Konzentrationsmessung und Verbrauchsberechnung

Ein wesentliches Element der Prozessiiberwachung waren die Verbrauchs- und
Produktionsraten von Glukose und Produkt. Die Berechnung der spezifischen
Verbrauchs- und Produktionsraten basierte auf im Medium gemessenen Kon-
zentrationen. Die genaue Stelle der Probennahme zur Konzentrationsbestim-
mung ist bei den einzelnen Reaktorprototypen verschieden und in den jewei-

ligen Kapiteln beschrieben.

2.4.1 Messung von Glukose und Laktat

Glukose und Laktat wurden im ersten Projektabschnitt (bis einschliellich La-
bormafistab) am Ektachem DT61 (Johnson & Johnson, New Brunswick, USA)
gemessen.

Wihrend des Testens von Prozessentwicklungs- und Pilotmafstab erfolgte die

Messung von Glukose und Laktat mit einem BioProfile 100 (Nova Biomedical
Cor., Waltham, USA).

2.4.2 Produktquantifizierung

Fiir die Produktquantifizierung von Protein X wurden im Verlauf des Projek-

tes verschiedene Methoden angewendet:

Labormafistab: UV-Messung nach Aufreinigung der Ernte
Prozessentwicklungsmafstab: ELISA
PilotmaBstab: HPLC

Aufgrund der Vertraulichkeit der Details zum Kundenprotein X kénnen die

Messmethoden nicht ndher beschrieben werden.
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2.4.3 Berechnung der Verbrauchs- und Produktivitdatsraten

Da eine regelméflige Messung von Zellzahl und Vitalitat im System nicht mog-
lich war, wurde der Glukoseverbrauch als Leitparameter zur Prozessiiberwa-
chung gewéahlt. Auch andere Wissenschaftler haben den Glukoseverbrauch als
Instrument zur Prozessiiberwachung in HFBR eingesetzt (Dowd et al., 1999;
Lamers et al., 1999; Gramer et al., 2000b; Tsao et al., 2005). Weiterhin wurde
die Produktivitit (Produktbildung) als Parameter zur Beurteilung der biolo-
gischen Aktivitat genutzt.

L 4 :

Mediumvorrat Modul Erntegefal®

Abb. 2.1: Bilanzierung iiber das Modul.

Die Verbrauchs- bzw. Produktivitdtsraten ¢ wurden auf Basis einer allgemei-
nen Bilanzierung berechnet, die das Einwegmodul, in dem die Zellen kultiviert
wurden, als ,,black-box“ betrachtete. Stoffstrome im Inneren des Moduls zwi-

schen Versorgungs- und Kulturraum wurden nicht separat betrachtet.

dc_V-c* V- e(t)

dt — Vkr  Vkr = 21)
v Mediumstrom, Perfusionsrate 1/d
c Konzentration (Glukose, Produkt) g/1, mg/l
c* Konzentration im Ausgangsmedium g/1, mg/1
Vkr Kulturraumvolumen 1
q Verbrauch (Glukose), Produktivitat (Produkt) g/(l-d),mg/(l-d)

Als Konzentration im Modul ¢(t) wurde die im Ausgang bzw. im Erntegefaf3

gemessene Konzentration (Glukose oder Produkt) verwendet. Bei Verwendung
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der Erntegefafkonzentration wurde das Erntegefiafl nach dem betrachteten
Zeitabschnitt komplett geleert. Da die Konzentration im Modul in Perfusi-
onsprozessen i.A. relativ konstant ist, wurde diese Vereinfachung als zuléssig
erachtet. Der Volumenstrom V wurde aus dem Mediumvolumen im Erntegefi8

und der entsprechenden Zeitdifferenz berechnet.

2.4.4 Fehlerbetrachtung

Der Mess- und Berechnungsfehler fiir die spezifischen Verbrauchs- und Pro-
duktivitdtsraten wurde einmal als relativer Fehler bestimmt und fiir alle Mes-
sungen tibernommen. Im Folgenden soll die Berechung des Fehlers am Beispiel

des Glukoseverbrauches hergeleitet werden.

Vereinfacht kann man die Berechnung des Glukoseverbrauches wie folgt dar-
stellen:

VErnte

14
— = A . 4t 2.2
Vicr CGle Vicrn ( )

qaic = Acgic -

Der Fehler bei Summen und Differenzen (Ac und At) ergab sich aus dem
Bezug der Summe der absoluten Messfehler auf den Mittelwert. Bei n=10
Messungen einer Mediumprobe wurden eine Standardabweichung von 0,06 g/1
und ein Mittelwert von 5,12 g/1 gemessen. Damit ergab sich der relative Fehler

Re fir Acg. wie folgt:

0,06 + 0,06

RG(ACGZC) = 5192

=2,3% (2.3)
Analog wurde der Fehler fir At berechnet. Die Probenahmezeit wurde vier-

telstundengenau dokumentiert, die Probenahme erfolgte i.A. werktéglich.

_0,25h 40,25k

Re(At) YT

=2,1% (2.4)
Der Volumenfehler fiir die Bestimmung des Perfusions- bzw. Erntevolumens
Virnte wurde auf 5 % geschatzt. Das Volumen des Kulturraum Vggr wird

fir jedes Modul als konstant angenommen und nicht in die Fehlerrechnung
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einbezogen.
Fiir die Berechnung des Gesamtfehlers von Produkten oder Quotienten wurden
die relativen Fehler summiert. Fiir die spezifische Glukoseverbrauchsrate ergab

sich folgender Fehler:
Re(qgic) =2,3% 4+ 2,1% 4+ 5% = 9,4% (2.5)

Fiir die Produktivitat erhielt man durch analoge Berechnung einen Fehler von
30 %.

2.5 pH-, CO;- und Gelostsauerstoff-Messung

Der pH-Wert wurde standardméBig bei der BioProfile-100-Messung (vgl. Glu-
kose, Laktat) mit gemessen. Der Gelostsauerstoff (DO) und gelostes COq
konnten nur wahrend einiger weniger Prozesse vermessen werden, als ein Bio-
Profile pHOx (NovaBiomedical Corp., Waltham, USA) als Leihgerét zur Ver-
fligung stand.

Zur Messung des DO und der COs-Konzentration wurden die Proben am
Reaktor in eine Spritze gezogen, in der Spritze zum Messgerdt transportiert
und dort direkt aus der Spritze ins Gerdt gesaugt und gemessen. Zur Priifung
der Vorgehensweise wurden aus Rithrkesseln (Kulturvolumen ca. 500 ml), die
iiber eine online-DO-Messung verfiigten, ebenso Proben direkt in eine Spritze
genommen und am externen Messgerat vermessen. Die Ergebnisse der online-

DO-Messung und der Messung am BioProfile pHOx stimmten {iberein.

2.6 Zellzahlbestimmung

Die Zellzahlproben wurden mit dem ViCell (Beckman Coulter Inc., Brea,
USA) vermessen. Das Gerdt liefert die Konzentration vitaler Zellen sowie die
Vitalitdt der Probe. Daraus lief3 sich die Konzentration toter Zellen sowie die
Gesamtzellkonzentration (Summe vitaler und toter Zellen) errechnen.

Die Zellzahl im MBB wird i.A. als absolute Zellzahl pro Modul angegeben. Die

Absolutzellzahl ist das Produkt aus Zellkonzentration und Volumen der Zell-
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suspension und kann ebenfalls als Vital-, Tot- oder Gesamtzellzahl angegeben

werden.
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Die in Kapitel 1.3 genannten Anforderungen an einen Bioreaktor mussten
praktisch umgesetzt werden. Bei der Entwicklung einer Losung war zwischen
zell-, produkt- und mediumberiithrenden Komponenten auf der einen und tech-
nischem Equipment auf der anderen Seite zu unterscheiden. Erstere Kompo-
nenten sollten fiir eine einmalige Nutzung konzipiert werden, das technische
Equipment fiir die Wiederverwendbarkeit.

Die Auswahl der Membran stellte einen entscheidenden Meilenstein dar und
wird, ebenso wie die Gestaltung der einzelnen Komponenten (Einwegpart und
technisches Equipment) im Folgenden néher betrachtet. Neben einer detail-
lierten Erlauterung des Versorgungsprinzips der Zellen wird in diesem Kapitel
ein Modell zur Sauerstoffversorgung der Zellen im Reaktor aufgestellt, um ei-
ne theoretische Abschétzung der Machbarkeit, d.h. ausreichende Versorgung
der Zellen mit Sauerstoff, durchfithren zu kénnen.

Abschlieflend wird auf die Notwendigkeit und Umsetzbarkeit verschiedener

Mafstabe des Reaktors eingegangen.

3.1 Begriffsdefinitionen

Die Bezeichnungen fiir einzelne Reaktorkomponenten wurden teilweise an die
Begrifflichkeiten des konventionellen HFBR angelehnt. Schon an dieser Stelle
sollen einzelne Begriffe und Abkiirzungen definiert werden, auch wenn de-
taillierte Erlduterungen teilweise erst in spéteren Kapiteln folgen. Als MBB
(Membranbasierter Bioreaktor) wird im Folgenden das Reaktorkonzept be-

zeichnet bzw. der entwickelte Bioreaktor benannt.
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Bioreaktor Der Bioreaktor umfasst die stationire Geréteeinheit
sowie den Einwegpart.

stationdre Gerdte- umfasst das technische Equipment fir Antrieb, Ver-

einheit sorgung sowie Mess- und Regeltechnik; die stationére
Gerateeinheit ist wiederverwendbar.

Modul Der komplette Zylinder inklusive der Membranfa-
sern; das Modul ist komplett ein Einwegartikel.

Kulturraum (KR) Der Raum im Modul, in dem die Zellen kultiviert

werden, beim MBB das innere Volumen aller Hohl-

fasermembranen.
Versorgungsraum Der Raum, durch den Medium und Gas zur Ver-
(VR) sorgung der Zellen perfundieren, beim MBB das die

Membranfasern umgebende Volumen im Modul.

3.2 Auswahl der Membran

Wie in Kapitel 1.3 vorgestellt, sollten membranumschlossene Kammern als
Kultivierungsraum fiir die Zellen verwendet werden. Es war notwendig, Ent-
scheidungen bzgl. der Form der Membran und ihrer charakteristischen Para-
meter zu treffen. Letztere sind v.a. technische Groflen wie Porendurchmesser
und Wandstarke, die jeweils den Zellriickhalt und die Versorgung der Zellen

entscheidend beeinflussen.

3.2.1 Design der Membrankammern

Als Ausgangsmaterial fiir Membrankammern waren sowohl Flachmembranen
als auch Hohlfasermembranen denkbar. Aus Flachmembranen wurden qua-
derféormige Kammern gefertigt, die an zwei Seiten durch Membranflichen
begrenzt sind. Hierbei bedurfte es einer Konstruktion zur dichten und sta-
bilen Verbindung der zwei Membranen sowie eines Abstandhalters zwischen
den Membranen zur Schaffung einer Kammer (Langhammer, 2002). Hohlfa-
sermembranen konnten bei ausreichend groflem Innendurchmesser direkt als

Kammer eingesetzt werden (siehe Abbildung 3.1).
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Flachmembrankammer Hohlfasermembran

Rahmen

Membran Halte-
Abstandhalter klemme
Membran

Rahmen

Abb. 3.1: Membrankammer aus Flachmembranen (links) und Hohlfasemem-
bran (rechts).

Da die Versorgung der Zellen im beschriebenen Konzept auf einem diffusi-
ven Transport iiber die Wand der Membrankammer basiert, war ein mog-
lichst grofles Verhéltnis von Membranfliche zu eingeschlossenem Volumen
wiinschenswert. Bei der Wahl zwischen Flachmembrankammern und Hohl-
fasermembranen haben letztere mit dem kreisférmigen Querschnitt das gro-
Bere Oberflichen-zu-Volumen-Verhéltnis und damit das bessere Diffusions-
fliche-zu-Kulturvolumen-Verhéltnis. Die Entwicklung des Bioreaktors wurde

mit Hohlfasermembranen fortgesetzt.

3.2.2 Technische Anforderungen an die Membran

Wie in Kapitel 1.3 dargestellt, sollten die Zellen innerhalb des membranum-
schlossenen Kulturraumes zuriickgehalten und kultiviert werden, der Medi-
umstrom aber auflerhalb der Membrankammern entlang flieen. Dies hat zur
Folge, dass Nahrstoffe, Metabolite und das Produkt diffusiv iiber die Membran
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transportiert werden miissen. Tabelle 3.1 fasst die daraus folgenden Anforde-

rungen an charakteristische Membrangréfien zusammen.

Tabelle 3.1: Technische Anforderungen an die Membran.

Anforderung vom Prozess ‘ Eigenschaft der Membran
Zellriickhalt moglichst kleine Poren

Diffusion iiber die Membran (N&hr- | groe Poren, hohe Porositat, geringe
stoffe, Produkt, Metabolite) Wandstérke

Stabilitat geringe Porositéit, groe Wandstérke
Biokompatibilitat biokompatibles Membranmaterial

Die ersten drei Anforderungen in Tabelle 3.1 widersprechen sich hinsichtlich
Porengrofie, Porositdt und Wandstéarke. Es galt einen Kompromiss zu finden.
Die Effektivitat des Zellriickhaltes war allein von der Porengroflie, nicht aber
von Porositdt oder Wandstiarke abhéngig. Der Durchmesser der Zellen und
damit der zuriickzuhaltenden Partikel lag im Bereich 5 — 15 pym. Unter Be-
riicksichtigung einer Sicherheit wurde der maximale Porendurchmesser aus
Sicht des Zellriickhaltes auf 1 um festgelegt. Die Produkte (Proteine), die die
Membran passieren sollten, haben ein Molekulargewicht von ca. 100 kDa, was
etwa einer Grofie von 0,01 — 0,02 pm entspricht (Quelle: Universitit Bremen,
siehe Literaturverzeichnis). Da Proteine nicht als kugelférmige Gebilde verein-
facht betrachtet werden konnen und die Produkte zuverldssig und in grofien
Mengen die Membran passieren miissen, wurde der minimale Porendurchmes-
ser der Membran auf 0,1 um festgelegt. Es ergab sich der Sollbereich der

Porengréfie zu 0, 1...1 um.

Die Effektivitat und Effizienz der Versorgung der Zellen mit Nahrstoffen und
des Abtransportes von Metaboliten und Produkt {iber die Membran, im Fol-
genden als Versorgung zusammengefasst, wird von allen drei genannten Mem-
branparametern, der Porengrofie, der Wandstérke und der Porositdt, beein-
flusst. Die Porengréfie war durch den Zellriickhalt festgelegt; Wandstérke und
Porositat waren in einem grofien, nur durch produktionstechnische Parameter

begrenzten Feld variabel. Eine Vielzahl von Kombinationsméoglichkeiten war
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3 Erarbeitung eines Reaktorkonzeptes

denkbar. Um das Kriterium der Versorgung einfacher abschéitzen zu kénnen,
wurde die ,,Versorgungsgiite“ VG als Quotient aus Porositdt und Wandstérke
definiert (Dr. Marco Riedel, ProBioGen AG).

Porositat €

Ve = Wandstarke - Ax

(3.1)

Die in den Dialysekartuschen konventioneller HFBR verwendeten Hohlfaser-
membranen wiesen eine Versorgungsgiite von 2.000 m~! auf. Die Membran
des zu entwickelnden Reaktors sollte mindestens die gleiche Versorgungsgiite
aufweisen. Es war nicht moglich, die Membran konventioneller HFBR, direkt
zu iibernehmen. Sie sind als Ultrafiltrationsmembranen mit einem cutoff von
10 — 30 kDa nicht produktdurchlissig. In Abbildung 3.2 sind die Kombinatio-
nen von Porositit und Wandstérke fiir die Mindestversorgungsgiite 2.000 m !
dargestellt, und, um ein Gefiihl fiir das Optimierungspotenzial zu vermitteln,
fiir eine bessere Versorgungsgiite von 3.000 m~!. Eine Versorgungsgiite von
3.000 m~! wiirde eine bessere Versorgung erlauben, wire aber konstruktions-
bedingt schwieriger zu erreichen. Wie in Abbildung 3.2 zu erkennen, hiefe eine
solche Versorgungsgiite bei einer gut realisierbaren Wandstarke von 300 pum
eine Porositdt von 90 %. Diese Porositat wére technisch kaum zu erreichen

und widerspréache der Forderung nach mechanischer Stabilitdt der Membran.

Zwei weitere Anforderungen an die Membran waren zu definieren. Um Zell-
kultivierung zu ermdglichen und kein Risiko fiir das als pharmazeutischen
Wirkstoff einzusetzende Produkt zu generieren, musste das Membranmateri-
al biokompatibel sein. Weiterhin galt es, die Membranen im Reaktorbau zu
verarbeiten und in einem Modul robust zu befestigen. Hierfiir mussten die
Membranen gut klebbar sein und eine gewisse mechanische Stabilitdt aufwei-

Sel.

Zusammenfassend wurde eine Hohlfasermembran gesucht, die eine Porengrofie
von 0, 1...1 gwm und eine Versorgungsgiite von mindestens 2.000 m~! aufweist,

biokompatibel, mechanisch stabil und gut klebbar ist.
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3 Erarbeitung eines Reaktorkonzeptes

Wandstéarke [um]

0 20 40 60 80 100
Porositat [%]

[-+-VG=2000/m & VG=3000/m]

Abb. 3.2: Versorgungsgiite VG (Quotient aus Porositat und Wandstérke) in
Abhéngigkeit beider Variablen. Es sind unendlich viele Kombina-
tionen moglich, die nicht vollstdndig getestet werden kénnen.

3.2.3 Ergebnisse der Membrantestung

Es standen drei Hohlfasermembranen zur Verfiigung, die in verschiedenen
Tests auf ihre Eignung hin untersucht wurden. Als Testkriterien wurden die
im vorigen Kapitel erorterten Punkte genutzt. Die Membran A wurde im
Rahmen eines Forschungsprojektes zur Entwicklung einer 16semittelfreien Fer-
tigungsmethode fiir Hohlfasermembranen entsprechend der genannten Anfor-
derungen von der GKSS (GKSS-Forschungszentrum Geesthacht GmbH, heute
Helmholtz-Zentrum Geesthacht, Deutschland) entwickelt und produziert. Die
Membran B wurden entsprechend der genannten Anforderungen von der Becit
GmbH (Bitterfeld-Wolfen, Deutschland) entwickelt und in geringer Stiickzahl
produziert. Die Fertigung erfolgte im klassischen Nassspinnverfahren, bei dem
Loésemittel zum Einsatz kommen. Reste dieser Losemittel, die in der Mem-
bran verbleiben, kénnten spéter inhibierende oder toxische Wirkung auf die
kultivierten Zellen ausiiben. Die Membran C entstammte einer Musterchar-
ge der Membrana GmbH (Wuppertal, Deutschland), sie wurde ebenfalls im

Nassspinnverfahren gefertigt.

32



3 Erarbeitung eines Reaktorkonzeptes

Die Sollwerte sowie die Testergebnisse der drei Membranen sind in Tabel-
le 3.2 zusammengefasst. Alle drei Membranen bestanden aus Polyethersulfon
(PES), einem allgemein als biokompatibel bekannten Material. Da aus Er-
fahrung bekannt war, dass auch biokompatible Materialien Zellwachstum und
Produktivitdt inhibieren konnen, z.B. aufgrund des fiir die Herstellung der
Membran verwendeten und ggf. nicht vollstdndig ausgespiilten Losemittels,

wurde ein Zytotoxizitétstest durchgefiihrt (vgl. Kapitel 2.2.2).

Tabelle 3.2: Vergleich der drei zur Verfiigung stehenden Membranen bzgl. der
kritischen Membranparameter.

H Porendurchmesser ‘ Versorgungsgiite ‘ Verarbeitbarkeit

Sollvorgabe H 0,1 -1 pum ‘ 2.000 m~! ‘ klebbar, biegsam
Membran A 1-2mm max.400 m~! sprad, briichig
Membran B 7,3 um 6 m~! briichig
Membran C 0,6 um 3.000 m~1! klebbar, biegsam

Die Membran C erreichte als einzige die geforderte Versorgungsgiite. Ihr Po-
rendurchmesser sicherte einen Zellriickhalt, die Verarbeitbarkeit war gegeben

und der Toxizitédtstest zeigte keine Inhibierung der Zellaktivitét.

Zwei weitere wichtige Fragen waren im Rahmen der Membranauswahl zu be-
antworten. Zum einen, ob Zellen im Inneren der Membranen grundsétzlich
am Leben gehalten werden kénnen, und zum anderen, ob die Membran ausrei-
chend produktdurchléssig ist. Die Produktdurchléssigkeit war eine wesentliche
Anforderung an die Membran, um eine zellfreie und kontinuierliche Ernte zu
ermoglichen (vgl. Kapitel 1.3). Hierfiir wurde die favorisierte Membran C als
Einzelhohlfaser (EHF) getestet. Das Experiment mit EHF wurde so aufge-

baut, wie von Gramer et al. beschrieben (Gramer et al., 1998).

In Abbildung 3.3 ist eine schematische Darstellung der EHF zu sehen. Die Zel-

len wurden im Inneren der Membranfaser, im Kulturraum (KR), kultiviert.
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Membranfaser Silikonschlauch Silikon-
mit Zellen gefillt mit Medium kleber Lueranschluss
(Kulturraum) (Versorgungsraum) mit Kappe

Abb. 3.3: Schematische Darstellung einer Einzelhohlfaser (EHF).

Der Versorgungsraum (VR) wurde durch einen Silikonschlauch gebildet, der
die Membranfaser komplett umgibt. Die Befiillung bzw. Entleerung des VR
erfolgte mittels Spritze und Kaniile, die Kaniile wurde durch die Schlauchwand
gestochen. Eine zweite Kaniile wurde fiir den Druckausgleich verwendet.
Einen Phasenwechsel zwischen Medium und Gas gab es in diesem Testsystem
nicht. Die EHF wurden statisch im Brutschrank kultiviert. Sauerstoff konn-
te durch die Silikonwand, durch das Medium und iiber die Membran zu den
Zellen diffundieren. Die Diffusionsstrecke war hier deutlich ldnger als in dem
allgemein fiir den MBB geplanten Versorgungsprinzip (zeitweise im Gas hén-
gende Membranen), stellte aber den ,worst case* dar. Wiirden hier Zellen
erfolgreich kultiviert, so sollte dies auch im MBB moglich sein.

Es wurde die CHO-Zelle kultiviert und eine gleichbleibende oder leicht stei-
gende Vitalzellzahl iiber vier Tage gemessen (nicht dargestellt). In Abbildung
3.4 sind die Produktkonzentrationen sowohl im KR, als auch im VR darge-
stellt. Alle Messwerte wurden auf die Produktkonzentration an Tag 10 im KR
normiert. Die Membran C wies an Tag 10 im VR 80 % des KR-Wertes auf.
Das bedeutet, dass ein Produkttransport per Diffusion statt gefunden hatte.

Die Membran C, die als einzige die geforderten Spezifikationen in den tech-
nischen Daten erreicht hatte, zeigte in den EHF-Tests eine Vitalerhaltung
der Zellen und eine gute Produktdurchléssigkeit. Fiir die Fortsetzung der Re-
aktorentwicklung wurde die Membran C verwendet. In Tabelle 3.3 sind die

charakteristischen Membranwerte in einer Ubersicht dargestellt.
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Abb. 3.4: Produktkonzentration in KR und VR aus der Kultivierung von
CHO in Einzelhohlfasern (EHF); Mittelwert aus sechs EHF pro Tag
(an Tag 10 n=4), normiert auf Produktmenge im Kulturraum an
Tag 10; Membran C.

Tabelle 3.3: Membran C, charakteristische Groflen.

Grofle H ermittelter Wert
Membrandicke (Wandstéirke) 237+ 6 pm
Wasserpermeabilitit 10,9 + 0,7 m3/(m2hbar)
Porendurchmesser 0,61 +£0,04 pum
Porositét 60 %
Innendurchmesser 1,45 £ 0,01 mm

Im Rahmen einer Diplomarbeit wurden Diffusionskoeffizienten der Membran
fir Glukose und Protein (HSA) bestimmt (nicht dargestellt). Es wurde ein
gutes Diffusionsverhalten beobachtet (Wellmann, 2007; Langhammer et al.,
2007b).
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3.3 Moduldesign

Fiir die Verarbeitung von Hohlfasermembranen zu Modulen mit grofler Mem-
branflache hat sich die parallele Anordnung vieler Membranfasern bewéhrt.
Diese Bauweise ist sowohl bei Dialysekartuschen und damit im konventionellen
HFBR zu finden, als auch bei auf Hohlfasermembranen basierenden Filtrati-
onsmodulen. Eine Skalierbarkeit ist v.a. in radialer Richtung durch Erhéhung
der Faseranzahl realisierbar.

Der Raum auflerhalb der Hohlfasermembranen musste umhiillt werden und
bildete dann den Versorgungsraum. Wie in Kapitel 1.3 dargelegt, sollten sich
die zellgefiillten Hohlfasermembranen abwechselnd in Medium und Gas befin-
den. Realisiert werden sollte dies, indem ein zylindrischer Versorgungsraum
zu 50 % mit Medium gefiillt wird und das Modul mit den fixierten Hohlfa-
sermembranen um seine Langsachse rotiert (Abbildung 3.5). Auf diese Weise
beféande sich jede zellgefiillte Membranfaser abwechselnd in Medium und Gas.
Um die 50 %ige Fillung des Moduls mit Medium dauerhaft und unkompliziert
sicher zu stellen, sollte der Mediumausgang wie eine Art Uberlauf mittig in

der Kopfplatte positioniert werden.

A-A
A
Gas T
- —
i Gas
R —
Medium
Medium Gas
| A

Abb. 3.5: Lingsschnitt und Querschnitt eines MBB-Moduls, Membranfasern
in beispielhafter Anzahl dargestellt (real groBere Anzahl Membran-
fasern im Modul); Modul rotiert um die Langsachse.

Fiir die Anordnung der Hohlfasermembranen im zylindrischen Modul wa-

ren geometrisch verschiedene Moglichkeiten denkbar. In Hohlfasermodulen fiir
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Zellkultur, Dialyse oder Filtration liegen die Membranfasern als ungeordnete
Biindel vor. Fiir die Anwendung im MBB mussten die Membranfasern in ei-
nem definierten Mindestabstand zueinander angeordnet werden. Die hochste
Raumeffizienz wies hier eine hexagonale Anordnung der Hohlfasermembranen
auf.

Bauliche Details werden bei der Betrachtung der einzelnen Prototypen ndher

erlautert.

3.4 Grundfunktionen der stationaren Steuereinheit

Wie im vorigen Kapitel beschrieben, sollte das mit Membranfasern gefiillte
Modul rotieren, um den wechselnden Aufenthalt der Zellen in Medium und
Gas zu ermoglichen. Das technische Equipment hierfiir war als wieder ver-
wendbare Einheit auszulegen. Weitere fiir den Betrieb eines Perfusionsreak-
tors notwendige technische Grundfunktionen sind die Mediumperfusion und
die Begasung. Fiir die Zellkultivierung essentiell ist auch eine Temperierung
des Kulturraumes. Diese technischen Grundfunktionen sollen im Folgenden

naher betrachtet werden.

3.4.1 Rotation

In Kapitel 3.3 wurde dargelegt, dass sich bei Unterbringung der parallelen
Membranfasern in einem runden Modul und Rotation desselben, jede Faser
abwechselnd im Medium und im Gas befindet. Aufgrund der Proportionalitét
von Radius und Winkelgeschwindigkeit ist auch sichergestellt, dass jede Faser
und damit jede Zelle exakt dieselbe Zeit in Medium und Gas verbringt, so-
fern das Modul genau zu 50 % mit Medium gefiillt ist. Aus technischer Sicht
war zu bemerken, dass aufgrund der fiir Perfusion und Begasung notwendigen
Schlauche eine Rotation in nur eine Richtung nicht moéglich ist; die Schlauche

wirden verdrillt werden und abreiflen.

Die Losung sollte in einem Rotationsmodus liegen, der nach einer 360°-Drehung
des Moduls (eine komplette Umdrehung) die Richtung wechselt. In Abbildung

3.6 ist schematisch dargestellt, wie sich die Membranfasern wéhrend einer
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180° 360° 180°
Haltepunkt Richtungswechsel

Nullposition Haltepunkt

Abb. 3.6: Rotationsschema eines MBB-Moduls (Modul im Querschnitt dar-
gestellt); das Modul rotiert eine Umdrehung und wechselt dann die
Richtung, um eine Verdrillung der Schliduche zu vermeiden; Halte-
pausen nach 180° stellen sicher, dass jede Faser exakt gleich lang in
Medium und Gas weilt.

solchen Rotation bewegen. Da beim Richtungswechsel (0°, 360°) mit einer
zeitlichen Verzogerung bzw. einer kurzen Pause zu rechnen ist, wére das Fa-
serbiindel B in Summe deutlich ldnger im Medium als Faserbiindel A. Dies wi-
derspriche dem Grundgedanken, dass jede Membranfaser einen Kulturraum
darstellt, der mit jeder anderen Faser vergleichbar ist und genau gleich be-
handelt wird. Um diese Gleichbehandlung zu erreichen, wurde eine definierte
Haltezeit nach 180° und beim Richtungswechsel eingefithrt. Die Lange dieser
Haltezeit sollte frei einstellbar sein und sich an der fiir den Richtungswechsel
notwendigen Pausenzeit orientieren.

Die Rotation wurde tiber Motoren, Getriebe und Antriebswellen realisiert. Die
Steuerung des Richtungswechsels und der 180°-Pause wird bei den einzelnen

Prototypen nédher betrachtet.

3.4.2 Perfusion

Die Mediumperfusion sollte zum einen die Zufuhr von Néhrstoffen in den
Reaktor und zum anderen die Abfuhr von Metaboliten und des Produktes
sicherstellen. In Tabelle 3.4 ist dargestellt, dass die jeweiligen Funktionalitaten

unterschiedliche Anforderungen an die Perfusionsgeschwindigkeit stellen.
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Tabelle 3.4: Anspriiche an Perfusionsgeschwindigkeit und Verweilzeit des Me-
diums, basierend auf verschiedenen Grundfunktionen des Medi-

ums.
H Verweilzeit | Perfusionsgeschwindigkeit

Néhrstoffzufuhr niedrig hoch
Mediumausnutzung hoch niedrig
Metabolitaustrag niedrig hoch
Produktstabilitat niedrig hoch
(fragile Produkte)
Produktkonzentration hoch niedrig
in der Ernte

Nahrstoffzufuhr und Metabolitaustrag sollten hoch sein, um zum einen ge-
niigend Nahrstoffe zuzufithren und zum anderen ggf. inhibierend oder toxisch
wirkende Metabolite aus dem System zu entfernen. Auch die geringe Stabilitat
fragiler Proteine sprach dafiir, das Produkt moglichst schnell aus der Kultur-
umgebung zu entfernen, um es gekiihlt zu lagern oder direkt aufzureinigen.

Mediumausnutzung und Produktkonzentrationen sind Parameter, die man
nicht auf den ersten Blick beriicksichtigt, die aber grofle Auswirkungen auf
die Produktionskosten haben. Die Mediumperfusion sollte so langsam von-
statten gehen, dass die Nahrstoffe dem Medium moglichst vollstdndig bzw. zu
groflen Teilen entzogen und von den Zellen verbraucht werden. Eine zu hohe
Perfusionsgeschwindigkeit bedeutet hier, dass Medium in den Abfall kommt,
das noch viele wertvolle und teure Komponenten enthélt. Die Produktkonzen-
tration droht bei hoher Perfusionsrate sehr gering auszufallen, was einen zu-
sétzlichen Aufkonzentrierungsschritt in der Proteinreinigung erfordert. Beide
Effekte waren aus 6konomischer Sicht nicht gewiinscht, da sie die Produkti-

onskosten erhohen.

Aus den oben dargelegten Sachverhalten ergab sich, dass die Perfusionsge-
schwindigkeit ein Optimierungsparameter ist, der nicht nur von der Né&hr-
stoffkonzentration des Mediums, sondern auch von Produktivitdtsraten und

Effizienzdenken beeinflusst wird.
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Die Mediumperfusion erfolgte mit Hilfe von Schlauchpumpen. Die Schlduche
gehorten zum Einwegpart des Reaktors, die Pumpen zur stationéren Geréte-

einheit.

3.4.3 Begasung

Die Begasung des Moduls spielt fiir die Sauerstoffversorgung der Zellen ei-
ne elementare Rolle. Um eine moglichst effektive Sauerstoffdiffusion iiber die
Membran hin zu den Zellen zu erreichen, sollte die Konzentrationsdifferenz des
Sauerstoffs iiber die Membran, und damit die Triebkraft der Diffusion, mog-
lichst grof3, das heifit die Sauerstoffkonzentration im Gas maximal sein. Dies
kann einerseits durch ein Gasgemisch mit moglichst hohem Sauerstoffanteil bis
hin zu einer Begasung mit reinem Sauerstoff realisiert werden und andererseits
durch eine moglichst grole Perfusionsrate von Luft. Bei einer Begasung mit
mehr als 21 % Sauerstoff miisste eine Sauerstoffentnahmestelle am Reaktor
vorhanden sein. Der MBB wurde entwickelt, um den konventionellen HFBR,
zu ersetzen, der mit CO9 und Raumluft begast wird. Das System sollte nicht
komplexer werden. Es wurde entschieden, die Reaktorentwicklung zunéichst

auf Luftbegasung auszurichten.

3.4.4 Temperierung

Ein letzter, fiir die Zellkultur unabwendbar wichtiger technischer Parameter
ist die Temperierung des Systems. Gerade durch die stdndige Zufuhr (kalten)
Mediums und Gases muss ein besonderes Augenmerk auf die Aufrechterhal-
tung der Temperatur gelegt werden. Die kleineren Prototypenreaktoren wur-
den direkt im Warmeschrank betrieben, der Pilotmafistab wurde mit einer
Heizmatte um das Modul ausgestattet.

Notwendige Voraussetzung fiir eine Temperaturregelung ist eine Temperatur-
messung im Modul. Das Modul ist ein Einwegartikel; ein PT100 o.4. ware
als Einwegartikel zu teuer. Die Entwicklung wurde darauf ausgerichtet, in das
Einwegmodul eine Hiilse einzubauen, in die dann, ohne direkte Mediumberiih-

rung, ein Temperaturfiihler gesteckt werden konnte.
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3.4.5 Zusammenfassung, allgemeines FlieBschema des MBB

In Abbildung 3.7 ist das erarbeitete Bioreaktordesign zusammengefasst darge-
stellt. Einerseits sind die Einwegkomponenten — das membrangefiillte Modul,
die Schlduche, Medium- und Erntegefafie — in rot/ grau dargestellt, anderer-
seits die stationdren technischen Gerate — Rotationseinheit, Temperiereinheit,

Pumpe und Begasungsstation — in blau.

= Einwegpart
) wiederzuverwendendes
Filter<— > . -
Rotameter technisches Equipement
CO2 Luft

Abluft

| Rotationseinheit |

I Warmeschrank/ Heizmatt

Medium

Ernte

Abb. 3.7: Fliefischema des MBB, der Einwegpart ist rot/ grau dargestellt, die
stationdre Geréteeinheit blau.
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3.5 Versorgung der Zellen

In diesem Abschnitt soll das Versorgungsprinzip des MBB kurz zusammen-
gefasst werden. Frischmedium und Gas sollen kontinuierlich in den Versor-
gungsraum (VR) des Moduls stromen. Der VR ist immer zu 50 % mit Medi-
um gefiillt. Die Membranen befinden sich abwechselnd in Medium und Gas.
Hingt eine Membranfaser im Medium, konnen Néhrstoffe tiber die zu 60 % of-
fene Membran ins Innere der Hohlfasermembranen, in den Kulturraum (KR),
diffundieren (vgl. Abbildung 3.8). Umgekehrt verlassen Metabolite und das
Proteinprodukt den KR mittels Diffusion iiber die Membranwand und werden

vom Perfusionsstrom des VR aus dem Modul getragen.

Héngt eine Membran in der Gasphase des Reaktors, bleiben ihre Poren auf-
grund von Kapillarkraften mit Medium gefiillt. Nach dem Auftauchen aus dem
Medium ist jede Hohlfasermembran von einem diinnen Mediumfilm umgeben.
Diese Mediumschicht schiitzt die Zellen vor direktem Kontakt mit toxischen
Sauerstoffradikalen und ermoglicht den Sauerstofftransport zu den Zellen per
Diffusion im Medium. Es wird postuliert, dass die Sauerstoffdiffusion aufgrund
des kurzen Diffusionsweges (ca. 1 mm + Mediumfilmdicke bis zum Zentrum
der Hohlfasermembran) und der maximalen Konzentrationsdifferenz (am &u-
Beren Rand des Mediumfilmes kann jeweils Luftséttigung angenommen wer-

den) sehr effektiv verlaufen wiirde.
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7

0,6um-Poren ‘%”
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Sauerstoff

Mediumfilm

Luft

Abb. 3.8: Versorgungsstrome an der Membranfaser (Querschnitt); oben: Faser
im Medium eingetaucht; unten: Faser im Gas.
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3.6 Modell zur Abschiatzung der mit Sauerstoff versorgbaren
Zellzahl

Wie im vorigen Kapitel beschrieben, erfolgt der Nahrstofftransport vom per-
fundierenden Medium- und Gasstrom zu den Zellen diffusiv iiber die Membran.
Am Beispiel des kritischen (und ggf. zuerst limitierenden) Sauerstoffes soll mit
Hilfe eines theoretischen Modells abgeschéitzt werden, ob iiber die gewéahlte

Membran eine ausreichende Versorgung der Zellen gewéhrleistet werden kann.

Das aufgestellte Modell beschreibt einen rein diffusiven Transport durch die
Poren der Membran. Es erfolgte keine Betrachtung des weiteren Stofftrans-
portes im Inneren der Membranfaser, also im zellgefiillten Kulturraum.

Der Stoffstrom n eines diffusiven Transportes ergibt sich geméafl dem 1. Fick’schen
Gesetz wie folgt:

D, - Diffusionskoeffizient A - Diffusionsflache

Ac - Konzentrationsdifferenz Az - Diffusionsweg (Wandstérke)

Die Fliache A ergibt sich aus dem Produkt der Membranoberfliche Aj; und
der Porositéit €. Hierdurch wird sichergestellt, dass nur vollstédndig durchlés-
sige Poren als Diffusionsflache eingerechnet werden. Als Membranflache Ay,
wurde die Innenfliche der Membran genutzt, also die minimale Flache und

damit der ,worst case®.

A= G'A]\/[ (33)

Weiterhin wurde der Sauerstoffverbrauch der Zellen, das Produkt aus spe-
zifischer Sauerstoffverbrauchsrate qos2, Zellkonzentration X und Volumen des
Kulturraums Vg g, in das Modell aufgenommen. Dieser stellt den Mindeststoff-

strom npo dar, der notwendig ist, um die Zellen ausreichend zu versorgen.

noz =qoz2- X - Vkr (3.4)
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3 Erarbeitung eines Reaktorkonzeptes

Der diffusive Stoffstrom n und der zelluldre Sauerstoffverbrauch nops werden
gleichgesetzt. Durch Einsetzen der Berechnungsformel fiir die Mantelfliche

und das Innenvolumen ergibt sich eine vereinfachte Darstellung der Formel.

Ac
D.-e-Ap- Ay — o2 - X - Vkr (3.5)
Ac II
D.-e-1l-d;-1-— = X =L g2, )
€ d; -1 AL qo2 1 d; -1 (3.6)
Ac d;
Dg E'Fx = qo2 X Z (37)

d; - Innendurchmesser der Membranfaser [ - Lange der Membranfaser

Als Zielwert sollte die erreichbare Zelldichte X im Kulturraum betrachtet wer-
den. Es wurden die charakteristischen Grofien (e, Az) der gewédhlten Membran
C verwendet (vgl. Tabelle 3.3 auf Seite 35). Einzig die spezifische Sauerstoff-
verbrauchsrate der Zellen wurde variabel gehalten. Fiir die Sauerstoffdifferenz
iiber die Membran wurde angenommen, dass der Sauerstoff im KR vollstandig
von den Zellen verbraucht wurde und somit die Sauerstoffdifferenz iiber die

Membran maximal sei.
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3 Erarbeitung eines Reaktorkonzeptes

Tabelle 3.5: Parameter fiir das Modell.

Parameter Erlduterung Formel- Wert
zeichen
Diffusionskoeffizient Sauerstoffdiffusion in | D, 0,108 cm?/h
Wasser
Porositat aus Wasserpermeabili- | € 60 %
tét berechnet
Konzentrationsdifferenz| Luftbegasung, 37°C Ac 6,7 mg/l
Wandstarke Az 237 pm
Innendurchmesser d; 1,45 mm
1,8E+08
1,6E+08 -
= 1,4E+08 -
E
< 1,2E+08 -
=
S 1,0E+08 |
3
N
© 8,0E+07
©
)
E 6,0E+07 -
9]
> 4,0E+07 -
2,0E+07 1
0,0E+00 ‘ ; ; ; ; ; ; ;
00 o1 02 03 04 05 06 07 08 09
qO2 [pmol/Zelle*h]

Abb. 3.9: Im Inneren der Membranfasern versorgbare Zelldichte in Abhéngig-
keit des spezifischen Sauerstoffverbrauches der Zellen.

Um die versorgbare Zellkonzentration X in Abhangigkeit der variablen spezi-

fischen Sauerstoffverbrauchsrate zu bestimmen, wurde Gleichung 3.7 nach X

umgestellt:
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3 Erarbeitung eines Reaktorkonzeptes

D, -e-4-Ac

X:
Ax - qo2 - d;

(3.8)

Die spezifische Sauerstoffverbrauchsrate goo fiir Sdugerzellen liegt i.A. im Be-
reich 0,15 —0,80 pmol/(Zelle-h) (Zeng et al., 2006). In Abbildung 3.9 ist die
erreichbare Zellkonzentration in Abhéngigkeit der spezifischen Sauerstoffver-
brauchsrate dargestellt. Es zeigte sich, dass nur bei sehr geringen Verbrauchs-
raten bis 0,16 pmol/(Zelle- h) die angestrebte Hochzelldichte von mindestens
1E8/ml erreicht werden kann. Bei hoheren Sauerstoffverbrauchsraten kénnen
2-8E7/ml ausreichend versorgt werden. Wéhrend der Reaktortestung sollte

gepriift werden, ob diese Zelldichten auch praktisch zu erreichen sind.

3.7 MaBstibe der MBB-Familie

Das Ziel der beschriebenen Reaktorentwicklung ist ein Bioreaktor zur Produk-
tion rekombinanter Proteine und Antikoérper in Zellkulturen fiir den biophar-
mazeutischen Markt. Um eine effiziente Entwicklung von Produkten und Pro-
zessen zu ermoglichen, ist es erforderlich, den Bioreaktortyp in verschiedenen
Mafstdben verfiigbar zu haben. Fiir das Screening von Produktkandidaten
und die Prozessentwicklung braucht man Bioreaktoren im kleinen Mafstab
(Gramer et al., 2000a). Fir die Produktion von Material fiir klinische Studien
und den Bereich der personalisierten Medizin (Hirschel, 2007) bedarf es einer
mittleren Reaktorgréfe. Um final den Markt mit einem biopharmazeutischen
Wirkstoff beliefern zu kénnen, ist ein Produktionsreaktor im groffen Mafistab
notwendig. Fiir die beschriebene MBB-Entwicklung wurde das Konzept einer

Reaktorfamilie in drei Mafistdben ersonnen (Langhammer et al., 2005a):
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3 Erarbeitung eines Reaktorkonzeptes

Prozessentwicklungsmaflstab: Kleiner Mafistab fiir Produktscreening und
Prozessentwicklung; Parallelisierung kleiner
Reaktoren.

Pilotmafstab: Mittlerer Mafistab fiir Prozessevaluierung so-
wie Materialproduktion fiir klinische Studien
und personalisierte Medizin.

Produktionsmafstab: Grofler Maf}stab fiir die Marktproduktion des

biopharmazeutischen Wirkstoffes.

Fiir die in der konventionellen Biotechnologie eingesetzten Riihrkesselreakto-
ren gibt es dhnliche Mafstabsabstufungen. Im Bereich der Riihrkessel haben
sich Kennzahlen, wie Durchmesser-Hohe-Verhéltnis und Energieeintrag, eta-
bliert, um trotz Maflstabsverédnderung méoglichst gleiche Umgebungsbedingun-
gen fir die Zellen zu erhalten. Diese Kennzahlen sind fiir den MBB, aufgrund
des v6llig anderen Reaktorkonzeptes, nicht anwendbar. Die Grundlage fir die
Mafstabsverdnderung am MBB ist die Gleichhaltung des kleinsten Elemen-
tes des Reaktors. Eine einzelne Membranfaser bilet einen Kulturraum fiir die
Zellen. Durch die Parallelisierung vieler Membranfasern wird der gleiche Kul-
turraum vervielfacht und die Summe der Kulturrdume damit vergréflert. Eine
MaBstabsinderung am MBB sollte hauptséchlich iiber die Variation der An-
zahl der Membranfasern erfolgen. Weiterhin sollte das Verhéltnis Kulturraum

zu Versorgungsraum &hnlich gehalten werden.

Fir die Entwicklung des Reaktorkonzeptes wurden zwei weitere Maf3stabe ver-

wendet, die spater keinen Fingang in die Reaktorfamilie finden sollen:

12HF-Modul: Testung wesentlicher Membranparameter.
Labormafistab: Testung der grundsétzlichen Funktionalitit des

Reaktorkonzeptes (,,proof of concept®).
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4 Prototypenbau und Konzeptpriifung (,,proof of

concept*)

Nach der Erarbeitung eines allgemeinen Reaktordesigns galt es nun, in einem
,broof of concept”, die technische und biologische Funktionalitéit des Reaktor-
systems zu zeigen. Letzteres bedeutet v.a. den Nachweis, dass Zellen innerhalb
einer Hohlfasermembran unter dem in Kapitel 3.5 beschriebenen Versorgungs-
prinzip kultiviert werden kénnen und das Zielprotein produzieren. Auch soll
gepriift werden, ob eine kontinuierliche und zellfreie Ernte, wie angestrebt,
erfolgreich zu realisieren ist.

Die Herstellung der Prototypen fiir die Funktionspriifung unterlag in dieser
frithen Projektphase zwei einschrédnkenden Faktoren. Auf der einen Seite wa-
ren die finanziellen Mittel begrenzt, auf der anderen Seite die Verfiigbarkeit
der Membran limitiert. Die gewéhlte Membran C entstammte einer Muster-
charge, war aber bis dato noch nicht in die Marktproduktion iibergegangen.
Aufgrund der geringen Menge verfliigbarer Membranfasern sollten zunéchst
Voruntersuchungen zu wesentlichen Entscheidungen fiir die Reaktorentwick-
lung in kleinen, einfachen Testmodulen mit 12 Fasern 4 20 cm Lange durchge-
flihrt werden. Dem sollte der eigentliche ,,proof of concept® im Labormaflstab

folgen.

4.1 Vorversuche in Testmodulen zur praktischen
Anwendbarkeit der Membranfasern

Aus verfahrenstechnischer Sicht gab es neben den im Kapitel 3.2.3 behan-
delten Parametern Zellriickhalt und Produktdurchlassigkeit zwei weitere, die
Membranfasern betreffende, Fragestellungen. Zum einen wird das Verblocken

der Membran, und damit eine massive Behinderung des Stoffaustausches tiber
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die Membran, allgemein als grofies Risiko von Membranreaktoren betrach-
tet (Ozturk, 1996). Hier galt es zu priifen, in wie weit die Membran bei einer
Langzeitkultivierung von Zellen verblockt und sich in ihrer Stoffdurchléssigkeit
verschlechtert. Zum anderen sollte moglichst frithzeitig ein optimaler Abstand
der Membranfasern ermittelt und festgelegt werden. Hier ist vor allem wichtig,
dass alle Fasern auch in der Gasphase frei hingen und von allen Seiten von
Luft umstrémt werden kénnen.

Beide Fragen sollten mit Hilfe eines zwolf Hohlfasermembranen enthaltenden
Testmoduls (12HF-Modul) experimentell beantwortet werden. Die Versuche
wurden mit CHO-Zellen durchgefiihrt.

4.1.1 Modul, Antriebseinheit und Betrieb der
12Hohlfaser(HF)-Reaktoren

Um die oben genannten Punkte zu testen, wurde ein kleines Modul mit zwolf
parallel angeordneten Membranfasern entwickelt. Der Kulturraum (KR) des
Moduls umfasste ~ 4 ml in den Fasern. Der Versorgungsraum (VR) umfasste

100 ml, wovon 50 ml mit Medium gefiillt wurden.

Abb. 4.1: Mediumwechsel an einem 12-HF-Modul: mit einer Spritze wird
verbrauchtes Medium abgezogen bzw. Frischmedium zugegeben;
Schlauch6ffnung am linken Modulende erméglicht Gasaustausch.

In diesem Stadium der Reaktorentwicklung waren Investitionen in Antriebs-

und Steuereinheiten noch nicht moglich. Die Module rotierten auf einer vor-
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handenen Antriebseinheit fiir Rollerflaschen. Da hier ein Richtungswechsel
nicht vorgesehen und nicht méglich war, konnten die Module nicht mit Perfu-
sionsschlduchen versehen werden (Verdrillung und Abreifien der Schlauche).

Das Modul war halb mit Medium und halb mit Gas gefiillt, so dass ein wech-
selnder Aufenthalt der Zellen in Medium und Gas gesichert war. Da aber keine
Perfusion moglich war, wurden die Module in gewissen Absténden (bis 3x tgl.)
unter die Laminar-Flow-Werkbank genommen, um einen Gaswechsel durchzu-
fithren. In Abhéngigkeit der Glukosekonzentration im VR wurde das Medium

im VR teilweise oder komplett ausgetauscht.

4.1.2 Versuchsanordnungen und Ergebnisse der Experimente mit
12HF-Modulen

Um Aussagen iiber die Langzeitdurchléssigkeit der Membran bzw. das Risi-
ko des Verblockens der Membran durch Proteine treffen zu kénnen, wurden
12HF-Module iiber verschiedene Prozesslaufzeiten mit Zellen kultiviert. Nach
Entnahme der Zellen am Prozessende wurde jeweils eine Messung der Was-
serpermeabilitdt tiber die gesamte Membranflache des Moduls vorgenommen.

Die Ergebnisse sind in Abbildung 4.2 zusammen gefasst.

In den ersten Stunden nach der Befiillung der Hohlfasermembranen mit Zellen
(0,1 d in Abbildung 4.2) sank die Wasserpermeabilitiit von 11.000 /(m?2hbar)
der unbenutzten Membran auf 6.000 [/(m2hbar) ab. Solch ein Absinken der
Permeabilitdt auf ca. 50 % des Wertes nach Zellbesiedelung wurde auch in
anderen HFBR beobachtet (Patankar et al., 1990). Die erreichte Wasserper-
meabilitét von 6.000 I/(m?2hbar) blieb iiber 60 Tage Zellkultivierung konstant.
Wie die zwei Balken erkennen lassen, war iiber die 60 Tage Kulturdauer eine
deutliche Zunahme der Zellzahl zu beobachten, die nachweislich Proteine bil-
dete (nicht dargestellt). Die Zunahme der Zell- und Proteinlast beeinflusste

die Durchléssigkeit der Membran fiir Wasser nicht.

Der zweite mit diesem Modul zu testende Parameter war der Faserabstand.
Er sollte einerseits so klein wie moglich sein, um viel Kulturraum pro Mo-

dulvolumen unterzubringen (Raumeffizienz). Andererseits durften keine Me-
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Abb. 4.2: Wasserpermeabilitit iiber die Membranen eines 12HF-Moduls, zum
Zeitpunkt Null wurden unbenutzte Module vermessen, zu spéte-
ren Zeitpunkten mit Zellen kultivierte Module nach Entnahme der

Zellen; bei allen Messungen wurden n=3 Module vermessen (aufler
60d).

diumbriicken zwischen den Fasern verbleiben, wenn diese sich in der Gasphase
befinden, da eine Gaszugéngigkeit von allen Seiten einer Membran Grundlage
des kurzen Diffusionsweges fiir Sauerstoff und damit fiir eine effektive Versor-
gung ist. Hier war ein moglichst grofier Faserabstand wiinschenswert.

Um den optimalen Abstand zu ermitteln, wurden Module mit einem Faserab-
stand (Zentrum zu Zentrum) von 3 mm und Module mit einem Abstand von
4,5 mm miteinander verglichen. Durch tégliche Beobachtung wurde festge-
stellt, dass sich auch zwischen den Fasern mit dem geringeren Abstand keine
Mediumbriicken bilden, wenn die Fasern aus der Fliissigkeit auftauchen. Wie
in Abbildung 4.3 zu erkennen, wirkt sich der geringere Faserabstand nicht

negativ auf die Zielgrofle, die Produktkonzentration im VR, aus.
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Abb. 4.3: Produktkonzentration im 12HF-Modul nach Zellkultivierung; 3mm-
Faserabstand zeigt keine geringere Produktbildung als 4,5mm-
Faserabstand.

4.1.3 Fazit der Vorversuche in 12HF-Modulen

Die bei Membranen oft vorhandene Gefahr, dass Proteine oder Zelltriimmer
die Membranporen iiber die Zeit verblocken, war hier nicht gegeben. Es konn-
te gezeigt werden, dass die Wasserpermeabilitit der Membran zwar mit dem
Inokulum von Zellen auf 50 % ihres urspriinglichen Wertes abfiel, die dann
erreichte Permeabilitiit von 6.000 [/(m2?hbar) aber iiber 60 Prozesstage kon-
stant blieb (Langhammer et al., 2005b).

Ein Faserabstand von 3 mm beeintrichtigte die Produktbildung der Zellen,
verglichen mit einem Faserabstand von 4,5 mm, nicht, verbesserte aber die
Raumefhizienz der Faseranordnung im Modul. Alle zukiinftigen Module wer-

den mit einem Faserabstand von 3 mm gebaut.
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4.2 Funktionstestung im LabormalBstab

Nach den notwendigen Vor- und Entscheidungsversuchen in EHF- und 12HF-
Modulen sollte nun das Reaktorprinzip in voller Funktionalitit erprobt wer-
den, mit Mediumperfusion und kontinuierlicher Ernte. Weiterhin sollten die
Fasern in ihrer geplanten Lange getestet werden, 50 cm statt 20 ¢cm wie im
12HF-Modul. Da aber zunéchst nur eine geringe Anzahl Membranfasern ver-
figbar war, wurde nicht direkt der Pilotmafistab gebaut, sondern eine abge-
wandelte Variante mit geringerer Faserzahl zu Testzwecken, im Folgenden als
,Labormaflstab“ bezeichnet. In Tabelle 4.1 sind beide Module einander ver-

glichen.

Tabelle 4.1: Vergleich Labor- und Pilotmafstab bzgl. baulicher Parameter.

Parameter H Labormafistab | Pilotmaflstab
Lénge x Durchmesser 50 x 20 cm 50 x 20 cm
Faseranzahl 144 1.500
Kulturraum (KR) 110 ml 1,11
Versorgungsraum (VR) 16 1 16 1

4.2.1 Einwegmodul im LabormaBstab

Wie in Tabelle 4.1 beschrieben, hat das Modul des Labormafistabes zwar
die gleichen dufleren Abmessungen wie das des Pilotmafistabs, aber deutlich
weniger Membranfasern. Die Membranen wurden in vier Biindeln mit dem
definierten Faserabstand von 3 mm verbaut. Die Anordnung der vier Biindel
im Modul ist in Abbildung 4.5 erkennbar.

An dieser Stelle soll detaillierter auf die baulichen Herausforderungen des
Hohlfasermoduls eingegangen werden. Vier wesentliche Punkte mussten beim
Modulbau gesichert werden:
e Befestigung der Fasern und Sicherung des definierten Abstandes (3 mm
von Faserzentrum zu Faserzentrum),

e Abdichtung von Kulturraum und Versorgungsraum gegeneinander,

54



4 Prototypenbau und Konzeptpriifung (,,proof of concept*)

e Zugang zum KR und VR,
e Abdichtung des KRs nach auflen.

Bei der Herstellung konventioneller Hohlfasermodule, z.B. fiir Dialysekartu-
schen, werden die Fasern in Biindel gefasst, in Verpottungsmaterial getaucht,
aushérten gelassen und dann abgeschnitten. Das Ergebnis sind in Kunststoff
eingebettete Fasern mit offenem Ende. Diese relativ einfache Methode konnte
hier nicht ohne weiteres angewendet werden, da auf diese Weise eingebette-
te Fasern ungeordnet im Biindel vorliegen, die MBB-Fasern aber hexagonal
mit einem Zentrum-Zentrum-Abstand von 3 mm angeordnet werden sollten.
Es wurden zwei Schablonen mit hexagonalem Lochmuster pro Faserbiindel
vorbereitet. Die Membranfasern wurden manuell in die Lochplatten gesteckt
und dann verpottet. Das Verpotten der Fasern in den Schablonen geschah mit
senkrecht gestelltem Faserbiindel (siehe Abbildung 4.4).

Abb. 4.4: Fertigung der Membranbiindel fiir den Labormafstab: links werden
die Fasern einzeln in die Schablone mit hexagonalem Lochmuster
gesteckt, rechts werden die Faserbiindel zum verpotten senkrecht
fixiert.

Wenn das Verpotten mit Polyurethan-Kleber vollstéandig und blasenfrei er-
folgte, war an dieser Stelle gleichzeitig die Abdichtung zwischen KR und VR
gesichert. Weiterhin galt es, die Faserbiindel so einzubauen, dass sie von au-
Ben zugédnglich, aber gegeniiber dem Versorgungsraum abgedichtet sind. In
Abbildung 4.5 (links) ist der Einbau der Membranbiindel dargestellt, der die
Abgrenzung zwischen KR und VR verdeutlichen soll. In die Kopfplatte waren
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Abb. 4.5: links: Einbau der Membranbiindel in das Labormaflstabsmodul;
rechts: Einwegmodul im Labormafistab: Membranfasern sind in vier
Biindeln zu je 36 Fasern angeordnet; in jedem Biindel liegt eine he-
xagonale Anordnung der Fasern mit einem Faserabstand von 3 mm
vor.

vier Senkungen gefrast, in die die vier Faserbiindel eingepasst und mit Schrau-
ben befestigt wurden. Zur Abdichtung der Auflagefliche wurden jeweils zwei
O-Ringe eingesetzt. Das Konstrukt aus Membranbiindeln und Kopfplatten
wurde in einen Polycarbonat-Zylinder geschoben, der die Hiille des VR bil-
dete. Jede Kopfplatte hatte weiterhin einen O-Ring auf dem Umfang, um die
Dichtigkeit des VR gegeniiber der Umwelt sicherzustellen (siehe auch Abbil-
dung 4.5 rechts, O-Ringe blau).

Eine erste Befiillung des Moduls mit Wasser zeigte, dass sich die in diesem
Mafistab erstmals 50 ¢m langen Membranfasern im feuchten Zustand deh-
nen und durchhéngen. Damit war auch der definierte Abstand der Fasern von
3 mm zumindest in der Mitte des Moduls nicht mehr gewihrleistet. Da die
Membranen aber nur im trockenen Zustand eingebaut und verpottet werden
kénnen, war es nicht moglich, das Modul von vornherein auf die Maximal-
spannung der Fasern hin auszulegen. Es musste eine Mdoglichkeit geschaffen
werden, die Fasern zu spannen, nachdem das Modul mit Medium befiillt und
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die Fasern befeuchtet wurden.

Zwei Stangen, die der Stabilisierung des Konstruktes aus Kopfplatten und
Membranfasern dienten (sieche Abbildung 4.5 links), wurden in einer Sen-
kung in der Kopfplatte lose gelagert. Eine Durchgangsbohrung mit kleinerem
Durchmesser wurde am Boden der Senkung ausgefiihrt und mit einem Gewin-
de versehen. Von auBen eingeschraubte Schrauben (gelbe Markierung in Abb.
4.5 links) driickten die Stangen mit der fest mit ihnen verbundenen zweiten
Kopfplatte von der ersten Kopfplatte weg, so dass sich der Abstand beider
Kopflatten vergroferte. Auf diese Weise wurden die in den Kopfplatten fixier-
ten Fasern gespannt. Wenige Millimeter waren ausreichend, um die feuchten

Fasern zu spannen und den definierten Abstand sicherzustellen.

4.2.2 Stationdre Betriebseinheit

Wie in Kapitel 3.4 beschrieben, muss die stationdre Betriebseinheit die Funk-
tionalitdt von Rotation, Perfusion, Begasung und Temperierung sicherstellen.
Fir den Labormafistab wurde die stationére Betriebseinheit aus diversen Ein-
zelgerdten kombiniert.

Fir die Lagerung des Moduls wurde ein Gestell aus Aluminiumprofilen mon-
tiert. Am Gestell wurde ein Motor befestigt und die Motorkraft iiber Zahnrie-
men und Zahnrider auf die Antriebswelle iibertragen. Die Kraftiibertragung
von der Welle auf das Modul erfolgte kraftschliissig durch Reibung. Eine zwei-
te, losgelagerte Welle diente der stabilen Lagerung des Moduls. Das Modul lag
nicht direkt auf den beiden Wellen, sondern auf vier Lagerbuchsen, die auf den
Wellen befestigt waren. Die Steuerung der Rotation erfolgte iiber ein Licht-

schrankensystem.

Die Perfusion wurde mit Peristaltikpumpen verwirklicht. Um Zufuhr- und Ab-
fuhrvolumenstréome méoglichst gleich grofi zu halten, wurden 2-Kanal-Pumpen
eingesetzt, bei denen Mediumzufuhrschlauch und Ernteschlauch in entgegen-
gesetzter Richtung tiber denselben Pumpkopf liefen.

Fiir die Begasung wurde ein einfacher Kompressor eingesetzt, dessen Luft-

ansaugschlauch i.A. in einen Brutschrank gelegt wurde, um das Modul mit
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Abb. 4.6: Lagerung der Module auf zwei Wellen; am unteren Modul ist die
Hell-Dunkel-Banderole fiir die Steuerung der Rotation erkennbar,
die Lichtschranke ist mittig vor dem unteren Modul befestigt.

feuchter, COs-haltiger Luft zu begasen.

Fiir die Temperierung des Reaktors auf Prozesstemperatur (i.A. 37°C) wur-
de das Aluminiumgestell mit dem Modul in einen Wérmeschrank gestellt.
Die Regelung der Schranktemperatur erfolgte iiber den Temperatursensor des

Wiérmeschrankes.

4.2.3 Technische Funktionalitat

Wihrend der ersten Testlaufe zum Zusammenspiel von Modul und techni-
schem Equipment traten noch einige Probleme auf, die es zu l6sen galt.

Als ein Risiko stellte sich eine horizontale Verschiebung des Moduls heraus.
Die Steuerung des Drehregimes erfolgte iiber Lichtschranken und eine hell-
dunkel-Banderole am Modul. Es wurde beobachtet, dass sich das Modul auf
den Lagerbuchsen horizontal verschob, die Banderole so aus dem Lichtstrahl
heraus lief und der Motor keinerlei Steuersignale mehr bekam. Das Modul
drehte sich nur noch in eine Richtung, die Schldauche verdrillten und rissen.
Hierauf wurde in zweierlei Weise reagiert. Zum einen wurde die Steuerung
so umprogrammiert, dass der Motor stoppt und ein Alarm aufleuchtet, wenn

iiber einen Zeitraum von zwei Modulumdrehungen kein Signal von den Licht-
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schranken aufgefangen werden konnte. Zum anderen wurden die Lagerbuchsen
mit einem steilen Absatz ohne Fase versehen, so dass eine Horizontalbewegung
des Moduls nahezu ausgeschlossen werden konnte, verdeutlich in Abbildung
4.7. AuBlerdem wurden die Lagerbuchsen mit O-Ringen bestiickt, um das Ri-

siko von Schlupf in der Reibung Kunststoff auf Kunststoff zu minimieren.

Abb. 4.7: Lagerbuchsen fiir Module im Labormafstab, links: flache Fase;
rechts: verbesserte Version mit steiler Fase, mit Silikon-O-Ringen.

@  Gasausgang
‘ Mediumausgang

./ Faserbiindel

Abb. 4.8: Kopfplatte der Ausgangsseite des Labormaflstabs.

Ein weiteres Problem lag in der Begasung bzw. der Entgasung des Moduls. Um
einen Mediumfiillstand von 50 % sicherzustellen, war der Mediumauslass zen-

tral im Querschnitt angeordnet. Die Gasausgidnge konnten damit nur dezentral
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angeordnet werden (siehe Abbildung 4.8). Dies hatte aber zur Folge, dass Me-
dium {iber die Gasstrecke aus dem Reaktor getragen wurde, wenn sich die
Gasausginge unterhalb des Fliissigkeitsspiegels befanden. Uberlegungen bzgl.
lagegesteuerter Kugelventile oder an das Rotationsregime gekoppelte on/off-
Ventile wurden aus Kosten- und Komplexitatsgriinden verworfen. Es wurde in
Kauf genommen, dass Medium tiber die Gasstrecke ausgetragen wird. Ober-
halb des Moduls wurde eine Mediumauffangflasche in die Gasstrecke integriert,
in der sich das ausgetragene Medium sammelte und die Luft iiber einen Fil-
ter entwich. Ein Schlauch wurde von der Mediumauffangflasche zum Modul
gelegt, um das Medium zuriickflielen zu lassen. Fiir den Labormafstab war
das eine annehmbare Lésung, fiir einen marktfdhigen Reaktor musste noch ei-
ne vollstandig auf Einweg basierende und weniger komplexe Losung gefunden
werden (siehe Kapitel 4.3).

4.2.4 Biologische Funktionalitdt im LabormaBstab

Neben der technischen Funktionalitdt des Reaktorsystemes sollte in einem
,proof of concept” nachgewiesen werden, dass im MBB, in dem Zellen peri-
odisch mit Sauerstoff und im Medium gelésten Nahrstoffen versorgt werden,
Zellen wachsen und iiber einen langeren Zeitraum kultiviert werden kénnen.
Weiterhin galt es zu beurteilen, ob die Zellen produzieren und ob das Produkt
kontinuierlich zellfrei geerntet werden kann.

Es wurden 14 Prozesse mit der CHO-Zelle im Labormafistab durchgefiihrt.
Acht Prozesse endeten ohne Erfolg aufgrund von Defekten — am Modul oder
an der stationdren Gerateeinheit (vgl. Kapitel 4.2.3) — oder Kontaminatio-
nen. Solche Ausfille sind in der Entwicklung einer neuen Technologie nicht
ungewohnlich, sondern Teil des Entwicklungsprozesses. Sechs Prozesse liefen

erfolgreich mit Prozesszeiten zwischen zehn und 29 Tagen.

In Abbildung 4.9 ist ein Prozessverlauf beispielhaft dargestellt. Die gemesse-
nen Konzentrationen fiir Glukose, Laktat und Produkt im Erntestrom ver-
laufen mit gleichbleibender Perfusionsrate relativ konstant. Das ldsst darauf

schlielen, dass wihrend der zehn Prozesstage metabolische Aktivitét in einem
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Abb. 4.9: Verlauf eines Prozesses im Labormafistab, dargestellt sind Konzen-
trationen am Modulausgang und die Perfusionsrate.

konstanten Mafle statt fand. Produkt wurde iiber den gesamten Prozesszeit-
raum im Erntestrom nachgewiesen, womit die biologische Funktionalitéit des
Reaktors in diesem Falle positiv zu bewerten ist (Langhammer et al., 2005a;
Langhammer et al., 2005b).

In allen sechs erfolgreichen Prozessen war eine Produktbildung zu beobachten
(Abbildung 4.10). Die aus der Gesamtmenge des tiber den Prozess geernte-
ten Produktes und der Laufzeit berechnete durchschnittliche Tagesprodukti-
vitédt aller Zellen im Reaktor lag fiir alle sechs Laufe im gleichen Bereich um
5 mg/d. Der Prozess mit Modul PT 6.13 wies eine Tendenz zu einer hoheren
durchschnittlichen Tagesproduktivitat auf, wobei aufgrund des relativ grofien

Fehlers keine valide Aussage getroffen werden konnte.

Am Ende der Prozesse wurde die Zellsuspension aus dem KR abgezogen und

61



4 Prototypenbau und Konzeptpriifung (,,proof of concept®)
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Abb. 4.10: Durchschnittliche Produktivitat pro Tag und Modul in den erfolg-
reichen Prozessen des Labormafstabes.

vermessen. Die gemessenen Vitalitaten lagen zwischen 10 und 40 %. Letzterer
Wert ist fir Hochzelldichteprozesse nicht ungewohnlich (Erfahrungswerte aus
dem Produktionsbereich der ProBioGen AG). Aus dem Modul PT 6.5 wur-
den die Fasern einzeln entnommen, um histologische Schnitte anzufertigen.
In Abbildung 4.11 sind zwei mikroskopische Aufnahmen der Schnitte zu se-
hen. Die Farbung diente hier primér der Sichtbarmachung der Zellen, nicht
der Differenzierung von Zellbestandteilen. Die Membranquerschnitte sind zu
iiber 50 % mit Zellen gefiillt. Es sind keine extremen Inhomogenitiaten, wie
z.B. nur Belegung der Membranwand und freier Innenraum, zu erkennen. Die
Zellen scheinen sich zwar in Clustern zusammenzuballen, sind aber iiber den
gesamten Membranquerschnitt verteilt. Eine Clusterballung wurde fir diese
CHO-Zelllinie auch in anderen Kultursystemen beobachtet und kann als zell-

linientypisch gelten.
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Abb. 4.11: Histologische Schnitte einzelner Membranfasern aus einem Modul
im Labormafstab (PT 6.5); links: 40x, Phasenkontrast, Hamosin-
Eosin; rechts: 40x, Hellfeld, May-Grinwald-Giemsa

4.2.5 Fazit der Erprobung des MBB im Labormalstab

Es gelang, einen funktionsfihigen Reaktor zu konstruieren und zu betreiben.
Auf technischer Seite zeigten sich einige Punkte, die im Labormafistab eher
provisorisch gelost wurden und die in kiinftigen Mafistdben zu beachten sind,
wie z.B. die Steuerung der Rotation sowie der Gasaustrag. Weiterhin konnten
Zellen in zehn- bis 29-tagigen Prozessen kultiviert werden. Das Produkt konn-
te jeweils kontinuierlich und zellfrei geerntet werden. Mit Hilfe der Versuche
im Labormafistab wurde die prinzipielle Funktionalitdt des MBB-Konzeptes
gezeigt.

4.3 Losungsansatz fiir den Gasaustrag

Der Gasaustrag erwies sich beim Betrieb des Labormafistabes als grundsétzli-
ches Problem. Uber die sechs dezentral angeordneten Gasausgangsports (siehe
Abbildung 4.8) wurde je nach Rotationsstand Medium mit dem Gas ausgetra-
gen. Dieses Medium musste vor dem Endfilter aus dem Gasstrom abgetrennt
werden. Weiterhin wurde versucht, das Medium in das Modul zuriickzufithren.
Insgesamt war dies keine befriedigende Losung.

Grundsétzlich ldsst es sich nicht vermeiden, dass bei einem rotierenden, zu
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50 % mit Medium gefiillten Modul Medium mit dem Gasstrom mitgerissen
wird. Einzige Moglichkeit, dies zu verhindern, wére eine komplexe Anordnung
und Steuerung von Ventilen, die die Gasausgangsports je nach Rotationslage
Offnen oder schlieffen. Solch eine Lésung wiirde aber den technischen Rahmen
des Bioreaktors sprengen und wurde daher nicht weiterverfolgt.

Stattdessen wurde versucht, dem Problem des Mediumaustrages einen Nutzen
abzugewinnen, indem Gas- und Mediumausgang in einem zentralen Port ver-
einigt werden sollten. Durch die zentrale Lage des Ports wiirde genau so viel
Medium vom Gasstrom mitgerissen, wie als Ernte vorgesehen bzw. notwendig
wire, um die 50 % Fillung im Modul zu erhalten. Der Medium-Gas-Strom
wiirde iiber ein Trennelement geleitet in der das Medium nach unten abfliefen
und das Gas nach oben iiber einen Filter entweichen kann. Das Medium wiirde
direkt ins Erntegefif geleitet werden (siche Abbildung 4.12).

Zunéchst wurde eine Flasche mit Bodenausgang als Trennelement genutzt.
Um das Einwegprinzip fiir die gesamte Mediumstrecke umzusetzen muss auch
hier eine Einweglosung gefunden werden. Eine praktikable Losung wére eine
sogenannte Blasenfalle aus der Medizintechnik, die bei Infusionen zum Einsatz
kommt (z.B. Qosina Artikel Nr. 43100 und 43101).

Uberlegungen zur praktischen Anwendung des Moduls fiihrten dahin, dass es
von Vorteil wére, wenn alle Schlauchanschlisse (Medium und Gas, Zu- und
Abfuhr) an eine Seite des Moduls angeschlossen wiirden. Dies aber birgt das
Risiko von Kurzschlussstromungen, z.B. vom Mediumein- zum Mediumaus-
gang entlang der Kopfplatte. Um dieses Risiko zu vermeiden wurde angestrebt,
entweder die Zufuhr- oder die Abfuhrports mittels eines Rohres im Inneren
des Moduls auf die andere Seite zu leiten (siehe Abbildung 4.12).
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TGas

Pumpe

Medium

Ernte

Abb. 4.12: Zentraler und gemeinsamer Gas- und Mediumausgangsport, alle
Schlauchanschliisse zu einer Seite, Innenrohr zur Vermeidung von
Kurzschlussstromen.
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5 MaBstabsverkleinerung: MBB im

Prozessentwicklungsmalstab

5.1 Konzept der MaBstabsverkleinerung

Ein Prozessentwicklungssystem, das die gleiche Funktionsweise wie der Pro-
duktionsreaktor aufweist, ermdéglicht eine effektive Entwicklung und Optimie-
rung von Produktionsprozessen (vgl. Kapitel 3.7). Die Prozessentwicklungs-
einheit (PEE) des MBB sollte den Pilotreaktor im Mafistab 1:100 abbilden.
Weiterhin sollte ein Prozessentwicklungsmodul handlich sein. Die Beibehal-
tung der Faserldange von 50 c¢m fiir Pilot- und Produktionsmafistab ergab in
der Mafistabsverkleinerung ein Modul von 50 ¢m Lénge, 2 ¢m Durchmesser
und 13 Fasermembranen. Mit nur 13 Membranen, die weniger als zwei hexa-
gonale Ringe fiillen, kann der Faserabstand, der eine wesentliche Rolle fiir die
Funktionalitdt des Systems spielt (vgl. Kapitel 4.1.2), nicht ausreichend gut
simuliert werden. Es wurde entschieden, die Faserlange auf 1/10 zu kiirzen
und das Modul 5 ¢m lang zu bauen. Mit den verwendeten 134 Membranen
konnten funf hexagonale Ringe bestiickt werden.

Eine wesentliche Anforderung an ein Prozessentwicklungssystem ist der par-
allele Betrieb mehrerer Module mit verschiedenen Prozessparametern. In An-
lehnung an miniaturisierte Prozessentwicklungssysteme aus dem Bereich der
Riihrkessel sollten in einer MBB-Prozessentwicklungseinheit (MBB-PEE) acht
Module unabhéngig voneinander parallel betrieben werden kénnen.

Im Rahmen der Reaktorentwicklung galt es zunéchst, die technische Seite ei-
ner Mafistabsverkleinerung zu realisieren und zu testen. Im Anschluss folgte
die Priifung der biologischen Funktionalitéit, d.h. die Frage, ob Zellen sich im
System kultivieren lassen. Abschlieend sollte beurteilt werden, ob das System

fiir seinen Einsatzzweck, die Prozessentwicklung, geeignet ist.
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5.2 Technische Umsetzung der Prozessentwicklungseinheit

Fiir die technische Umsetzung der Mafistabsverkleinerung mussten miniaturi-
sierte Module entworfen und gefertigt sowie eine stationéire Gerateeinheit fiir

den parallelen Betrieb von acht miniaturisierten Modulen geschaffen werden.

5.2.1 Einwegmodule im ProzessentwicklungsmaBstab

Abb. 5.1: Einwegmodul im Prozessentwicklungsmafistab; A-Inokulumsports,
B-Mediumeingang, C-Gaseingang, D-gemeinsamer Ausgang Medi-
um und Gas.

In Abbildung 5.1 ist ein Prozessentwicklungsmodul dargestellt. Die Anschliis-
se A sind in beiden Kopfplatten doppelt vorhanden und bilden einen Zugang
zum Kulturraum. Der Anschluss B dient der Mediumzufuhr, C der Luftzu-
fuhr. Der zentrale Anschluss D stellt den gemeinsamen Ausgang fiir Gas und
Medium dar und wurde iiber ein Innenrohr zur anderen Modulseite gefiihrt
(vgl. Kapitel 4.3).

Die Dimensionen des Innenrohres am Anschluss D wurden entsprechend des
verfiigharen Kunststoffhalbzeuges gewéhlt. Der Innendurchmesser betrug 6 mm.
Wiéhrend des Betriebes mit Zellkulturen fiihrte die Begasung des Moduls
zeitweise zu Schaumbildung im VR. Der Schaum wurde in grofen Mengen
durch das Innenrohr und den Gas-Medium-Ausgang ausgetragen. Dadurch
sank der Mediumspiegel im Modul trotz kontinuierlicher Mediumzufuhr (Per-
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fusion) deutlich unter 50 %, so dass einige Fasern keinen Mediumkontakt mehr
hatten (siehe Abbildung 5.2). Um die ausgetragene Schaummenge zu minimie-
ren, wurde die Offnung des Innenrohres verkleinert (Abbildung 5.3). Hierzu
wurde eine Polycarbonatscheibe gedreht, mit einer 1 mm-Bohrung versehen
und eingeklebt. Die Durchgangsflache fiir den Schaum wurde damit verklei-
nert, was zu einer Verringerung der ausgetragenen Schaummenge fithrte. Der

Mediumspiegel im VR konnte nun bei 50 % gehalten werden.

Abb. 5.2: Modul mit starker Schaumbildung (links), Schaum wird sténdig
durch zentralen Ausgangsport ausgetragen, dadurch sinkt der Medi-
umspiegel deutlich unter 50 % Fiillhohe und mittig platzierte Fasern
(rechts, mit Kreuz markiert) tauchen nicht mehr in Medium ein.

Schaum-
austrag

Schaum-
austrag

Abb. 5.3: Verringerung des Schaumaustrages durch Verkleinerung des Aus-
gangsportes; oben: hoher Schaumaustrag durch groflien Querschnitt;
unten: geringerer Schaumaustrag nach Querschnittsreduktion durch
eingesetzte Scheibe mit 1 mm-Bohrung.
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Einen weiteren Problempunkt am Modul stellte der Begasungsfilter dar. Um
das System vor mikrobieller Kontamination zu schiitzen, wurde die Zuluft
direkt vor dem Eingang in das Modul tiber einen Sterilfilter gefithrt. Der Zu-
luftport in der Kopfplatte befand sich, wie jede einzelne Faser, eine Zeit in
Gas und eine Zeit unterhalb des Mediumpegels. Es wurde beobachtet, dass
Medium in den Luftzufuhrport hinein bis zum Sterilfilter lief. Der Gasdruck
der Zuluft hielt das Medium nicht vom Filter fern. Ein benetzter Sterilfilter ist
aber keine sichere Barriere zur Kontaminationsvermeidung und verblockt bei
grof3fiachiger Befeuchtung, so dass die Gaszufuhr zum Modul stoppt. Um das
Flielen des Mediums bis zum Filter zu verhindern, wurde ein Richtungsven-
til (Check Valve VPS5401068N, Value Plastics Inc., Fort Collins (CO), USA)
zwischen Filter und Modul gebaut, das nur in der Richtung des Begasungs-

stromes, d.h. vom Filter zum Modul 6ffnete.

5.2.2 Stationdre Steuereinheit der Prozessentwicklungseinheit (PEE)

Die stationdre Geréteeinheit der PEE musste die vier technischen Grund-
funktionen — Rotation, Perfusion, Begasung und Temperierung — realisieren
konnen. Fiir den ersten Prototypen der stationdren Gerateeinheit waren Ein-
schrankungen in der Unabhéngigkeit der acht Prozessmodule notwendig, um
den technischen Aufwand fir die Entwicklung eines Prototyps zeitlich und
O6konomisch realisierbar zu halten:
e keine unabhéngige Rotation, sondern alle Module mit derselben Rotati-
onsgeschwindigkeit,
e jeweils vier Module {iber eine Gasmischstation versorgen,
e keine unabhéngige Temperierung, gesamte Konstruktion in einem Wér-
meschrank installieren.
Die stationére Steuereinheit der Prozessentwicklungseinheit wurde nach eige-
nen Rahmenvorgaben von der Saxonia BioTech GmbH (Radeberg) designt und
gebaut und ist in Abbildung 5.4 dargestellt. Von einer separaten Steuerein-
heit auflerhalb des Warmeschrankes (A) werden Energie und Steuersignale auf
eine Einheit innerhalb des Wérmeschrankes (C) iibertragen. Der daneben be-
findliche Motor (F) treibt tiber verschiedene Zahnriader und Getriebe die zwei
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Abb. 5.4: Stationére Geréteeinheit des Prozessentwicklungsmafsta-
bes, A-Steuer- und Energiezentrale, B-Gasmischstation, C-
Unterverteilung, D-Pumpenblock, E-Halterung fiir 4 Module,
F-Antriebsmotor,  G-Lichtschranke zur Rotationssteuerung,
H-Zahnrad und Zahnriemen an Antriebswelle.

gegeniiberliegenden Antriebswellen (H) an, an denen Aufnahmeeinheiten fiir
je vier Module (E) befestigt sind. Die Module werden mit Madenschrauben
in den Halterungen befestigt. Eine Lichtschranke (G) steuert den Zwischen-
stopp nach 180° und den Richtungswechsel nach 360°. Der grofle Block in der
Mitte (D) beinhaltet Quetschventile, die als Pumpe dienen sollten. Die zwei
Gasmischstationen (B) bestehen jeweils aus zwei Rotametern (Luft und COy),
die manuell bedient werden.

Die Quetschventile wurden vom Hersteller der Steuereinheit als optimale
Variante zur Forderung kleiner Mediumstrome empfohlen. Wird ein Pump-
schlauch, an beiden Seiten mit Richtungsventilen versehen, in das Quetsch-
ventil gespannt, so férdert jedes Offnen und SchlieBen des Quetschventils eine
bestimmte Menge Medium im Schlauch in die durch die Richtungsventile vor-
gegebene Richtung (Schema in Abbildung 5.5).
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Abb. 5.5: Arbeitsprinzip einer Quetschpumpe: Medium (griin) stromt in
Schlauch, Stromungsrichtung durch Richtungsventile (rot) vorge-
geben; Pumpe quetscht Schlauch, Medium wird verdréngt, wegen
Richtungsventilen nur eine Richtung mdoglich.

Bei der Testung der Quetschventile als Perfusionspumpen zeigten sich zwei
Probleme:

e _Blindstrome* und

e Luftblasen.
Die ,Blindstrome* wurden dadurch verursacht, dass die Quetschventile nicht
100 %-ig schlossen. Wurden die Mediumbags, wie urspriinglich geplant, ober-
halb der Quetschpumpen gelagert, so flossen nicht quantifizierbare Medium-
mengen in die Module, wihrend die Quetschventile geschlossen waren. Die
einzige Moglichkeit, dieses Problem im zeitlichen und finanziellen Projektrah-
men zu lésen, war, die Mediumbags unterhalb der Quetschventile zu lagern.
Eine Quantifizierung der Flussraten ergab grofie Schwankungen bis zu 25 %
der mittleren Flussrate bei Wiederholungsmessungen eines Schlauches in ei-
nem Pumpenkopf. Bei einem Wechsel von Schlduchen und Pumpen wurden
die Abweichungen noch grofler (siche Abbildung 5.6).
Als groBies Problem erwies sich, dass die Quetschventile ihre Funktionalitat
vollsténdig einbiifiten, sobald sich Luftblasen im Schlauch befanden. Selbst
bei Befiillung der Mediumschlduche vor dem Prozess und Verwendung gasun-
durchléssiger Schlduche konnten Luftblasen in der Mediumzufuhrstrecke nicht
ausgeschlossen werden.
Vor allem die Intoleranz der Pumpen gegeniiber Luftblasen war ausschlagge-
bend, die Quetschventile nicht als Perfusionspumpen fiir die Reaktortestung

einzusetzen. Es wurde eine 8-Kanal-Schlauchpumpe (IPC8, Ismatec SA, Glatt-
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brugg, Schweiz) angeschafft. Hier betrug die Standardabweichung der Pum-
prate bei n=3 Wiederholungen nur 6 %.
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Abb. 5.6: Flussraten in der Quetschpumpe: vier Pumpkopfe (1-4), zwei
verschiedene Schlauchstiicken vom selben Originalschlauch abge-
schnitten, alle Messungen bei selber Quetschfrequenz; Fehlerbal-
ken=Stabw von n=5 Messungen.

Ein weiterer wesentlicher Teil der stationdren Gerateeinheit ist die Gasmisch-
station. Wegen der eingangs genannten Einschrénkungen der Unabhéngigkeit
eines jeden Moduls, stand eine Gasmischstation fiir jeweils vier Module zur
Verfigung. Die Verteilung des Gasgemisches auf die vier Module (in den mei-
sten Prozessen nur ein bis zwei Module pro Gasmischstation) erfolgte iiber
ein System aus Schlduchen und Y-Verbindern. Bei vielen Prozessen musste
beobachtet werden, dass die Gasverteilung auf zwei bzw. vier Module nicht
nur ungleich im Volumenstrom war, sondern teilweise ein Modul gar nicht
begast wurde, wahrend es in dem anderen aufgrund der hohen Gasflussraten
zu Schaumbildung kam. Es wurde versucht, mit Hilfe von Schlauchklemmen
die Luftstrome zu regulieren. Bei zukiinftigen Gereéteeinheiten ist darauf zu

achten, dass jedes Modul eine eigene, unabhéngige Gaszufuhr erhilt.
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5.2.3 Fazit der technischen Umsetzung

Es konnten miniaturisierte Module entwickelt und gebaut werden, die das Ver-
sorgungsprinzip und Design der groflen Module abbilden. Kleinere Anpassun-
gen (Einsatz von Richtungsventilen in der Gaszufuhr) waren notwendig, um
die Funktionalitdt zu erhalten. Fiir die stationdre Steuereinheit konnte, unter
Einschrankung der Unabhangigkeit im Parallelbetrieb, ein Prototyp entwickelt
und gebaut werden. Die Probleme in der Funktionalitdt der Quetschpumpen
wurden durch den Einsatz von Peristaltikpumpen gelost.
UngleichméBigkeiten in der Begasung der parallel betriebenen Module konnten
mit diesem Prototypen nicht verhindert werden. Fiir die Weiterentwicklung
des Systems ist eine separate Begasungseinheit fir jedes Modul unumgéng-
lich.

5.3 Erstbetrieb und biologische Funktionalitat

Die ersten Prozesse mit der PEE dienten nicht nur der Priifung der biologi-
schen Funktionalitét, sondern vorrangig auch dem Entwickeln von Verfahren

fir Inokulum, Probenahme und Ernte am Modul.

5.3.1 Handhabung der Module

Inokulum

Bei der Planung des Moduls wurden auf jeder Seite zwei Inokulumports vor-
gesehen, um eine gleichméfiige Verteilung der Zellsuspension im KR zu ge-
wahrleisten. Geplant war, die zwei Ports pro Seite in einem Y-Stiick zusam-
menzufassen und dort die Spritze mit der zu inokulierenden Zellsuspension
anzusetzen (A in Abbildung 5.7). Praktisch erwies sich das im aseptischen
Aufbau als zu riskant: Zum einen bestand die Gefahr einer Kontamination bei
der Schlauch- und Spritzenmontage, zum anderen konnten Zellen fest gegen
die Membranporen gedriickt werden, was zu einem Verblocken der Membran
hétte fiihren konnen. Auch die Variante, die volle Inokulumspritze an einem
Port des waagerecht gelagerten Moduls anzusetzen, auf der anderen Seite ei-

ne leere Spritze anzusetzen und die Zellsuspension mehrmals hin und her zu

74



5 MafBstabsverkleinerung: MBB im Prozessentwicklungsmafstab

driicken, um sie gleichméfig in alle Fasern zu verteilen, bevor sie von beiden
Seite gleichzeitig hinein gedriickt wiirde, hétte die Zellen gegen die Poren pres-
sen konnen (B in Abbildung 5.7).

Als optimale Inokulumprozedur stellte sich die folgende dar: Das Modul wird
senkrecht gehalten und die Spritze mit der Zellsuspension wird an einen der
unteren Inokulumports angeschlossen. Der schrig gegeniiberliegende obere
Port wird geoffnet. Die Zellsuspension wird langsam von unten nach oben
in das Modul gedriickt. Von oben sieht man, dass aus allen Fasern Zellsuspen-
sion austritt. Der obere offene Port dient der verdrangten Luft als Ausgang
(C in Abbildung 5.7).

1
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Abb. 5.7: Inokulumsprozeduren am MBB im Prozessentwicklungsmafistab.

Probenahme

Die Proben fiir die Glukose-, Laktat und Produktkonzentrationsmessung wur-
den aus dem Erntegefafl genommen. Das Erntegefafi wurde bei jeder Probe-
nahme komplett geleert, so dass der gemessene Wert die mittlere Konzentra-
tion im Modul im betrachteten Zeitabschnitt abbildete.

Entnahme der Zellen am Prozessende

Bei der Entnahme der Zellen wurde analog dem Inokulum verfahren. An
einen Port wurde eine leere Spritze geschraubt, das Modul wurde senkrecht
gehalten, der schrig gegeniiberliegende Port wurde geoffnet. Die Zellsuspen-
sion wurde in die Spritze gesaugt. Weiterhin wurde der Kulturraum nach der
Entnahme der Zellen mit Medium gespiilt. In dem Gemisch aus entnomme-
ner Zellsuspension und Spiilmedium, in dem ebenfalls Zellen enthalten waren,

wurde die Zellkonzentration bestimmt. Mittels des Gemischvolumens wurde
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5 Mafstabsverkleinerung: MBB im Prozessentwicklungsmafistab

die absolute Zellzahl im Modul berechnet. Die Entnahme der Zellen diente
wihrend der Reaktorentwicklung der Erhebung von Daten (Zellzahl, Vitali-

tat) zur Beurteilung der biologischen Funktionalitét.

5.3.2 Experimente im ProzessentwicklungsmaBstab

In Tabelle 5.1 ist eine Ubersicht aller in dieser Entwicklungsphase durchge-
fiihrten Versuche zusammengefasst. In den folgenden Ergebniskapiteln werden
Details der Durchfiihrung, die Ergebnisse und ggf. Griinde fiir Folgeversuche

erldutert.

Tabelle 5.1: Ubersicht der Versuche in der Prozessentwicklungseinheit (PEE).

Versuchsnr. H Zelle Modulanzahl | Ziel

PEE 01 AGEl.hn n=2 Handhabung

PEE 02 AGE1.hn n=2 Verlauf zwischen Start-
und Endpunkt

PEE 03 AGE1.hn n=4 max. versorgbare Zellzahl

PEE 04 AGE1.hn n=4 Wiederholung PEE 03

PEE 05 AGEl.hn n=4 Reproduzierbarkeit

PEE 06 CHO n=2 Zelleinfluss

PEE 07 CHO n=4 Datengewinnung

PEE 08 CHO n=4 Prifung pH-These

PEE 09 AGEl.hn n=2 Prifung DO-These

Alle Module wurden vor der Inokulation mit Zellen mindestens 24 h mit Medi-
um bei 37°C gespiilt, um ggf. bei der Sterilisation aus Kunststoff oder Kleber
ausgetretene ,,Leachables” auszuspiilen.

Alle Module wurden bei ihrer Herstellung fortlaufend nummeriert, nach dem
Muster PT 8.i (PT = Prototyp). Diese Nummern dienen im Folgenden der

Kennzeichnung der Module.
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5.3.3 Ergebnisse der 1. Testphase im ProzessentwicklungsmaBstab mit
der Zelllinie AGE1.hn
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Abb. 5.8: PEE-Liufe mit AGE1l.hn: Zellzahlen pro Modul und Vitalitat in
PT 8.18 nach 25 Tagen Kultivierung; (PEE 01).

Der erste Versuch PEE 01 diente primér der Entwicklung von Handhabungs-
verfahren, wie oben beschrieben. Probenahme und Ernte erfolgten noch nicht
ausreichend prézise, um den Glukoseverbrauch, wie in Kapitel 2.4.3 darge-
stellt, als Leitparameter zu nutzen. Die Zellen aus einem Modul wurden nach
25 Prozesstagen entnommen und gezéhlt, die Daten sind in Abbildung 5.8
dargestellt. Die geerntete Vitalzellzahl entsprach nahezu der inokulierten Zell-
menge, wogegen sich die Gesamtzellzahl etwas mehr als verdoppelt hatte. Zu
diesem Zeitpunkt liefen sich daraus eine Antwort und zwei Fragen ableiten:
e Zellen kénnen auch im miniaturisierten Modul am Leben gehalten wer-
den.
e Ist die Vitalzellzahl von 7TE7 pro Modul iiber die 25 Tage konstant gewe-
sen oder gab es im Prozess eine Wachstums- und eine Sterbephase mit
einer hoheren Vitalzellzahl an Tag x?

e Gab es nur eine Verdopplung der Zellen oder wurden kontinuierlich tote

7
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Zellen abgebaut, wiahrend sich vitale verdoppelten?
Im zweiten Prozess PEE 02 konnte der Glukoseverbrauch pro Kulturraum-
volumen und Tag als Leitparameter genutzt werden, die Ergebnisse sind in
Abbildung 5.9 graphisch dargestellt.
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Abb. 5.9: PEE-Liufe mit AGE1.hn: Glukoseverbrauch (Linien) und Zellzahl
(Balken, in PT 8.6); PT 8.13 wegen Schaumbildung und Mediums-
austrag abgebrochen (PEE 02).

Beide Module zeigten in den ersten 13 Tagen einen langsamen Riickgang des
Glukoseverbrauches auf unter 2 g/(I - d). Modul PT 8.13 wurde abgebrochen,
da starke Schaumbildung immer wieder zum Leerlaufen des Moduls fiihrte

(vgl. Kapitel 5.2.1). Der Glukoseverbrauch im verbliebenen Modul PT 8.6
stieg ab Tag 13 kontinuierlich an. Im Bereich Tag 25 bis 35 konnte man eine
stationére Phase mit einem Glukoseverbrauch um 5 ¢g/(I - d) erkennen (Lang-
hammer et al., 2007a).

Es wurde angenommen, dass sich der Glukoseverbrauch und die vitale Zell-
zahl direkt proportional verhalten. Damit konnte die Frage nach einem mogli-
chen Maximum im Vitalzellverlauf mit Hinblick auf den stetig steigenden bzw.
konstanten Glukoseverbrauch hypothetisch dahingehend beantwortet werden,

dass zumindest in diesem Versuch mit PT 8.6 die am Ende gefundenen 1,7E8
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Zellen die maximale Vitalzellzahl waren. Auffallig blieb die grofie Gesamtzell-
zahl, die in beiden Versuchen auftrat. Es wurde vermutet, dass sich die Zellen
im MBB zwar teilten, aber nicht in verdoppelter Anzahl iiberleben konnten,
weshalb die Totzellzahl stieg, wahrend die Vitalzellzahl konstant blieb. Es
stellte sich die Frage, ob es eine maximal versorgbare Zellzahl gibt. Dies sollte
in einem dritten Prozess PEE 03 eruiert werden, indem vier Module mit einer

Vitalzellzahl deutlich gréfer als 1E8 inokuliert wurden.
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Abb. 5.10: PEE-Laufe mit AGE1.hn: Glukoseverbrauch (Linien) und Zellzahl
(Balken, PT 8.37); Inokulum >1E8 pro Modul (PEE 03).

In Abbildung 5.10 sind die Glukoseverbriauche des Prozesses PEE 03 darge-
stellt. In allen vier Modulen sank der Glukoseverbrauch kontinuierlich. Es ist
anzunehmen, dass die Zellen nur starben. Die Zellzahlen (beispielhaft fir ein
Modul dargestellt) bestatigten diese Annahme. Die inokulierte vitale Zellzahl
von ~4E8 Zellen pro Modul konnte nicht vital erhalten werden. Die These
einer maximal versorgbaren Zellzahl wurde erhértet. Fraglich blieb, wo das
Maximum der Vitalzellzahl fiir die Zelllinie AGE1.hn liegt. Entsprechend den
in Kapitel 3.6 vorgestellten Modellberechnungen kénnen bei hohen Sauerstoff-
verbrauchsraten 2-3E7/ml, also 2-3E8 Zellen pro Modul versorgt werden. Das
bisher erreichte Maximum liegt mit 1,7E8/Modul (PT 8.6 in PEE 02) un-
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ter dem theoretischen Maximum. Der Versuch sollte wiederholt werden, um

Daten fiir eine Ursachenforschung zu generieren.
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Abb. 5.11: PEE-Léiufen mit AGE1.hn: Glukoseverbrauch (Linien) und Zell-
zahl (Balken, PT 8.19); in drei Modulen Sterben der Zellen, in
einem Modul (PT 8.19) iiber 60 d messbarer Glukoseverbrauch
(PEE 04).

Um die These einer maximal versorgbaren Zellzahl von ca. 1,7E8 vitalen Zel-
len pro Modul zu priifen, wurden vier Module mit 1,1E8 Zellen inokuliert. In
Abbildung 5.11 sind die Glukoseverbrauche der vier Module dargestellt. Sie
lagen zunéchst in der gleichen Groflenordnung wie die Glukoseverbréauche in
den Prozessen PEE 02 und 03. In drei Modulen ist ein Zellsterben analog dem
in PEE 03 (Abbildung 5.10) zu erkennen. Nur ein Modul (PT 8.19) zeigte
einen Glukoseverbrauch iiber 20 Prozesstage hinaus. Allerdings war hier, an-
ders als bei Modul PT 8.6 aus PEE 02, kein Anstieg des Glukoseverbrauches
zu erkennen. Der Leitparameter stagnierte um 0,5—1,5 g/(l-d), dies konstant
iiber 60 Tage. Nach 60 Tagen wurden im Modul PT 8.19 1,3ES8 vitale Zellen
sowie 4,9E8 tote Zellen gefunden (siche Abbildung 5.11). Die Vitalzellzahl
war vom Inokulum (1,1E8) bis zur Zellernte nahezu konstant geblieben. Da

in diesem Prozess keine Steigerung des Glukoseverbrauches gemessen wurde,
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wurde die These gendhrt, dass die Vitalzellzahl {iber den gesamten Prozess
konstant war und dass etwa 1E8 Zellen pro Modul (entspricht ca. 1E7/ml)
die maximal versorgbare Zellzahl darstellen. Auffillig war, dass nur eines der
vier Module Zellwachstum bzw. konstante Vitalzellzahl zeigte, wahrend in drei
Modulen die Zellen nur starben. Die Ursache hierfiir lag moglicherweise an der
ungleichméfigen Begasung der Module, die auftrat, wenn mehr als ein Modul

pro Gasmischstationen versorgt wurde.

5.3.4 Zusammenfassung der 1. Testphase

Im Rahmen der ersten Versuche mit der PEE konnte eine Inokulum-, Probe-
nahme-, Ernte- und Analytikstrategie entwickelt werden, die es erlaubte, einen
Prozess iiber den Glukoseverbrauch zu beobachten. Weiterhin war die Bestim-
mung der Zellzahl pro Modul am Ende eines Prozesses moglich.

Die biologische Funktionalitdt konnte prinzipiell an einem 36-Tage-Prozess
mit Modul PT 8.6 und einem 60-Tage-Prozess mit Modul PT 8.19 gezeigt
werden. Die Reproduzierbarkeit der Zellkultivierung konnte nicht erfolgreich
gezeigt werden. Die Ursache fiir die mangelnde Reproduzierbarkeit wurde in
der ungleichméfigen Gasverteilung vermutet.

Fiir die AGE1.hn wurde ferner vermutet, dass maximal ~ 1E8 Zellen pro
Modul versorgt werden kénnen. Ob die Ursache ein extrem hoher spezifischer
Sauerstoffverbrauch war oder eine andere Limitierung, konnte bis hier nicht
geklart werden. Schon in geriihrten Kultursystemen erwiesen sich Prozesse
mit der AGE1.hn-Zelle nur als bedingt reproduzierbar. Um die Unsicherheit,
ob hier Zelle oder Reaktor die Reproduzierbarkeit verhinderten, auszuschal-
ten, sollte die PEE mit der hochzelldichteetablierten CHO-Zelllinie getestet
werden, die schon in den EHF, 12HF-Modulen und Labormafstab-Versuchen
(siehe Kapitel 4) genutzt wurde.

5.3.5 Ergebnisse der 2. Testphase mit CHO-Zellen

Die hochzelldichteetablierte CHO-Zelllinie, die erfolgreich in dem konventio-
nellen HFBR kultiviert wurde und in der Anzucht in CL1000 Dichten bis
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2E7/ml erreichte, wurde mit ,2ES8 vitalen Zellen pro Modul (entspricht 1,2E7/ml

Kulturvolumen) in vier Module inokuliert.
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Abb. 5.12: PEE-Liufe mit CHO: Glukoseverbrauch (Linien), Zellzahlen im
Modul PT 8.55 (Balken) (PEE 07).

Uber die ersten Tage war ein stetiger Anstieg des Glukoseverbrauches in al-
len Modulen zu erkennen (siehe Abbildung 5.12). Dies lief§ auf ein Wachstum
der Zellen schlieffen. Zwischen Tag 8 und 13 stabilisierte sich der Glukose-
verbrauch in allen Modulen. Die Versuche mit PT 8.48 und 8.55 wurden an
Tag 15 abgebrochen, um Daten aus dem Modulinneren vor einer moglichen
Absterbephase zu gewinnen. Die Module PT 8.50 und 8.62 liefen mit einem
relativ stabilen Glukoseverbrauch bis Tag 27.

Die Zellzahlen (beispielhaft dargestellt PT 8.55 in Abbildung 5.12) zeigten
zwar ein Ansteigen der Gesamtzellzahl in allen Modulen, aber auch eine Ver-
ringerung der Vitalzellzahl von 1,2E8 auf 6,5E7. Die nach dem Modell (siehe
Kapitel 3.6) zu erwartenden vitalen Zellzahlen wurden auch mit der hochzell-
dichteetablierten CHO-Zelle nicht erreicht. Es stellte sich die Frage, ob ein

zellunabhéngiger Parameter das Zellwachstum negativ beeinflusst hatte:
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o Sauerstoffmangel,

e pH-Wert oder

e Diffusionsbehinderung der Nahrstoffe.
In den frither abgebrochenen Modulen PT 8.48 und 8.55 war die Glukosekon-
zetration im KR und im VR gemessen worden (nicht dargestellt). Es ergaben
sich nur minimale Differenzen, was eine Diffusionsbehinderung als unwahr-
scheinlich erscheinen ldsst. Weiterhin war es gelungen in den Modulen PT
8.50 und 8.55 die pH-Werte im KR und im VR beim Abbruch des Prozesses
zu bestimmen. Im KR bei den Zellen wurde ein pH von 6,8 bzw. 6,9 gemessen.
Im VR lag der pH-Wert in beiden Modulen bei 7,6. Das heifit, es lag eine sehr
grofie pH-Differenz zwischen KR und VR vor.

In einem weiteren Versuch sollte der Einflusses des pH-Wertes gepriift werden.
Folgende Anderungen wurden gegeniiber den bisherigen Versuchen vorgenom-

men:

Tabelle 5.2: Versuchsiibersicht PEE 08, Prifung des pH-Wert-Einflusses.

Module H Parameter, Prozessbesonderheit

PT 8.67 Kontrolle, lief wie PEEOL bis PEE(Q7, Begasung mit Priifgas
(Luft + 5 % CO2)

PT 8.69 Begasung mit Luft und variabel COo

PT 8.70 Zusatz 20 mM Carbonatpuffer zum Medium, Begasung mit
Prifgas

PT 8.71 Begasung mit Luft und variabel CO9

Das Kulturmedium wurde mit Phenolrot versetzt, um den pH-Wert optisch
iiberwachen zu konnen. Eine im Reaktorkonzept geplante, auf optischer Mess-
technik basierende online-pH-Messung konnte bis dato im MBB nicht etabliert
werden.

Betrachtet man zunéchst den Glukoseverbrauch der Module in Abbildung
5.13, zeigten sich Unterschiede zwischen den einzelnen Ansétzen. PT 8.67, die
Kontrolle ohne Pufferzusatz und mit standardisiertem Gasgemisch (Luft und
5 % CO2), zeigte einen steigenden Glukoseverbrauch bis Tag 9 und fiel dann

ab. Der erreichte maximale Glukoseverbrauch von 14 ¢/(l - d) war vergleich-
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Abb. 5.13: PEE-Liufe mit CHO: Glukoseverbrauch; PT 8.67 (blau) wie vorige
Versuche, die drei iibrigen Module liefen mit zusétzlichem Puffer
oder variablem COg2, um pH-Wert im neutralen Bereich zu halten
(vgl. Tabelle 5.2)(PEE08).

bar mit dem des vorigen Versuches (PEE 07) mit CHO-Zellen. Das stérker
gepufferte Modul PT 8.70 zeigte einen steileren Anstieg im Glukoseverbrauch
bis auf 35 g/(I - d) und damit fast das Dreifache des Kontrollmoduls. Die bei-
den Module mit variabler COs-Dosierung PT 8.69 und 8.71, deren pH-Wert
anhand der Farbe des mit Phenolrot versetzten Mediums neutral zu halten
versucht wurde, zeigten einen stetigen Anstieg des Glukoseverbrauches pro
Modul iiber 14 Tage bis auf 20 — 25 g/(l - d). Beide Module zeigten nahezu
gleiche Verlaufe im Glukoseverbrauch, womit eine intraserielle Reproduzier-
barkeit des Prozesses erreicht wurde.

Die Zellzahlen bei der Kontrolle PT 8.67 (Abbildung 5.14) zeigten ein Anstei-
gen der Gesamtzellzahl und eine Verringerung der Vitalzellzahl, wie im vorigen
Versuch (PEE 07). Die Module PT 8.69 und 8.70, die mit Mafinahmen zur
Stabilisierung des pH-Wertes liefen, zeigten einen Anstieg der Vitalzellzahl
im Modul auf ca. 1,9E8. In keinem Modul wurde die laut Modell (Kapitel

3.6) selbst bei sehr hohen Sauerstoffverbrauchsraten mogliche Vitalzellzahl
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von 2,0E8 pro Modul (2,0E7/ml) erreicht. Es galt zu kldren, was ein hoheres

Zellwachstum hemmt.
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Abb. 5.14: PE-Laufe mit CHO: Zellzahl pro Modul bei Inokulum und Ern-
te; PT 8.67 wie vorige Versuche, die drei iibrigen Module liefen
mit zusdtzlichem Puffer oder variablem CO2, um den pH-Wert im
neutralen Bereich zu halten (vgl. Tabelle 5.2).

In allen vier Modulen wurden beim Abbruch die pH-Werte im KR und im
VR gemessen (Abildung 5.15). Bei der Betrachtung der pH-Werte fielen zwei
Dinge ins Auge. Zum einen waren die pH-Differenzen zwischen KR und VR
wieder sehr grof}, zum anderen waren die pH-Werte im KR sehr niedrig. In den
Modulen PT 8.67 und 8.70 wurde im VR der angestrebte neutrale pH-Wert
um pH 7 erreicht. In den anderen beiden Modulen lag der gemessene pH-Wert
im VR deutlich im basischen Bereich. Trotzdem waren die pH-Werte im KR
ausnahmslos kleiner oder gleich pH 6,8. Aus anderen Versuchen ist bekannt,
dass die Zellen bei pH-Werten < 6,8 ihr Wachstum verringern bzw. einstel-
len (Trummer et al., 2006). Bei zu geringen pH-Werten beginnen die Zellen
zu sterben. Ein deutliches Augenmerk ist auf die groflen pH-Differenzen zwi-
schen KR und VR zu legen (bis 0,8 pH-Einheiten). Sowohl die Beobachtung
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Abb. 5.15: PE-Laufe mit CHO: pH-Werte bei Prozessende im Kulturraum
(KR) und im Versorgungsraum (VR)(PEE08).

des pH-Indikators Phenolrot als auch die geplante online-Messtechnik fiir den
pH-Wert zielten auf eine Messung des pH-Wertes im VR ab. Solch grofle Dif-
ferenzen zwischen KR und VR erschweren eine pH-Regelung im KR bei den
Zellen. Im Kapitel 7 soll ndher darauf eingegangen werden.

Bisher deutete vieles darauf hin, dass sehr niedrige pH-Werte im KR das Zell-
wachstum hemmen. Die beiden anderen moglichen Ursachen, Behinderung
der Nahrstoffdiffusion und Sauerstoffmangel, sollten aber nicht unbetrachtet
bleiben. Die Gelostsauerstoffkonzentration konnte im Prototypen des Prozess-
entwicklungsreaktors nicht gemessen werden, im Kapitel 7.4.2 wird der Gelost-

sauerstoff im Pilotmafistab mit dem eines konventionellen HFBR verglichen.

Um die Nahrstoffversorgung zu bewerten, wurden die am Prozessende in KR
und VR gemessenen Glukosekonzentrationen aus dem oben beschriebenen
Versuch in Abbildung 5.16 dargestellt. In allen vier Modulen waren kleine
Differenzen (< 0,5 g/l) zwischen KR und VR vorhanden, die bei einem dif-
fusionsgetriebenen Néahrstofftransport normal und zu erwarten sind. Nimmt

man an, dass auch wiahrend der Prozesse die Glukosedifferenz um 0,5 g/l lag,
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Abb. 5.16: Glukosekonzentration am Prozessende im KR und im VR
(PEE0S).

koénnte fiir Modul 8.70 ab Tag 6 eine Glukoselimitierung angenommen werden
(siche Abbildung 5.17). Bei den anderen drei Modulen ist keine Limitierung
erkennbar. Da das Modul PT 8.70 am Prozessende die hochste Vitalzellzahl
aufwies, scheint die potenzielle Glukoselimitierung nicht die Ursache fiir das

mangelnde Zellwachstum zu sein.
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Abb. 5.17: Glukosekonzentration im Mediumausgang des VR (PEEO0S).
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5.3.6 Zusammenfassung der 2. Testphase

In der Testreihe mit CHO-Zellen wurde tiberwiegend eine Stabilisierung des
Glukoseverbrauches im Prozess beobachtet. Zwei mit den gleichen Prozes-
sparametern laufende Module zeigten einen nahezu identischen Verlauf des
Glukoseverbrauches iiber 14 Tage. Damit konnte eine intraserielle Reprodu-
zierbarkeit des Prozesses gezeigt werden. Weiterhin konnte in zwei Modulen
ein Ansteigen der Vitalzellzahl im Prozess nachgewiesen werden.

Anhand des Vergleiches von KR- und VR-Daten konnte eine Behinderung der
Nahrstoffdiffusion ausgeschlossen werden. Der pH-Wert erwies sich als kri-
tischer Parameter; zum einen da im KR sehr niedrige pH-Werte gemessen
wurden, zum anderen aufgrund grofler Differenzen zwischen KR und VR. Es
ist zu vermuten, dass der, bisher nicht regelbare, pH-Wert im KR (direkte
Zellumgebung) zu niedrig ist und das Zellwachstum hemmt. Diese These soll

im Kapitel 7.4.3 ndher beleuchtet werden.

5.4 Einsatzzweck, Eignung fiir die Prozessentwicklung

Es konnten alle notwendigen technischen Grundfunktionen im kleinen Maf-
stab umgesetzt werden, allerdings nicht in allen Féllen voll zufriedenstellend.
Fiir eine Anwendung des Systems in der Prozessentwicklung miissten die Kom-
promisse bei der Unabhéngigkeit des Betriebes der Module aufgehoben wer-
den. Jedes Modul muss mindestens eine eigene Gasmischstation haben, da
die Gasverteilung von einer Zuleitung auf verschiedene Module Ursache vieler
Fehlschlige war.

Zusammenfassend ist zu sagen, dass die Prozessentwicklungseinheit (PEE)
erst dann wirklich fiir ihren Zweck einsetzbar ist, wenn mindestens eine Mes-
sung wesentlicher Prozessparameter (pH, DO) und auch eine Regelung der-
selben moglich ist. Dies und den unabhéngigen Betrieb der Module technisch
zu realisieren, ist vorstellbar, aber sehr aufwéindig. Abbildung 5.18 zeigt einen
Entwurf, der einige Verbesserungen beriicksichtigt. Es ist erkennbar, dass dann

ein hoherer Platzbedarf besteht und mehr technische Bauteile notwendig sind.
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Abb. 5.18: Entwurf PEE mit n=4 Modulen im Parallelbetrieb (Schlauchver-
bindungen und technische Anschliisse nur fiir ein Modul einge-
zeichnet).

5.5 Fazit der MaBstabsverkleinerung

Die Module, und damit der Einwegpart des Reaktors, konnten erfolgreich
im Maflstab verkleinert werden. Die Mafstabsverkleinerung der stationiren
Steuereinheit erwies sich als problematisch. Trotz der Einschrankung der Un-
abhéangigkeit einzelner Module konnte die stationéire Gerdteeinheit nicht er-
folgreich den Anforderungen eines kleineren Prozesses angepasst werden. Vor
allem die Prozessiiberwachung in Form von Mess- und Regeltechnik konnte
bisher nicht umgesetzt werden. Anhand von offline-pH-Messungen konnte ge-
zeigt werden, dass die Ursache fiir das mangelnde Zellwachstum in einem zu

niedrigen KR-pH-Wert zu liegen scheint.
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6 MBB im PilotmalBstab

Der Pilotmafstab sollte ein Zehntel der Kapazitat des Produktionsmafistabes
aufweisen. Die Faserldnge sollte hier der des Produktionsmaflstabes entspre-

chen und 50 cm betragen.

6.1 Technische Umsetzung

6.1.1 Einwegmodule im PilotmaBstab

Der Modulbau im Pilotmafistab war ein wesentlicher Schritt in der Entwick-
lung des MBB-Reaktorsystems. Sehr viele einzelne Membranfasern (~1.500
Stiick) mussten mit einem definierten Abstand von 3 mm (Zentrum-Zentrum)
zueinander fixiert werden. Weiterhin war eine zuverléssige Abdichtung zwi-
schen KR und VR (auflerhalb der durchléssigen Membranflachen) unabding-
bare Voraussetzung fiir die Funktionalitidt eines Moduls.

Die Bauweise wurde eng an die des Labormafistabes angelehnt (detailliert
beschrieben in Kapitel 4.2.1), beriicksichtigte aber die schon im Prozessent-
wicklungsmafstab umgesetzten Verbesserungen, wie z.B. das Lokalisieren aller
Ein- und Ausgénge auf einer Seite. Anstelle der vier kleinen Faserbiindel des
Labormafstabs wurden zwei grofle gefertigt, die jeweils eine Halfte des Mo-
duls komplett mit Membranfasern ausfiillten. Beide Faserbiindel bildeten zwei
voneinander getrennte Kulturrdume, die sich in einem gemeinsamen Versor-

gungsraum befanden.

6.1.2 Stationire Steuereinheit im PilotmaBstab

Die stationére Einheit wurde nach eigenen Rahmenvorgaben von der Bioengi-
neering AG (Wald, Schweiz) entworfen und gebaut. Der erste Prototyp ist ein

Funktionsmodell, bei dem weniger auf Design denn auf Funktionalitiat geachtet
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6 MBB im Pilotmafistab

wurde. In Abbildung 6.1 ist die gesamte stationire Gerdteeinheit abgebildet.
Links im Hintergrund steht ein Gestell mit Gasmischstation (A), Mediumwér-
mer (E) und Gaswérmer (B). Rechts im Bild befinden sich ein Schaltschrank
(D) sowie der Steuer-PC (C). Links im Vordergrund steht die Rotationseinheit
(G) mit einem Modul, um das die Heizmatte (F) gelegt ist.

Abb. 6.1: Anlage im PilotmaBstab, Ubersicht.

Auch diese stationdre Steuereinheit musste wieder die Grundfunktionen Ro-
tation, Perfusion, Begasung und Temperierung realisieren kénnen, wobei sie
im Folgenden in umgekehrter Reihenfolge betrachtet werden.

Der Regelkreis der Temperierung bestand im Messglied aus einem PT 100,
das in einer Kunststofthiilse im Modul steckte. Das Stellglied war eine Heiz-
matte, die um das Modul gewickelt wurde. Medium- und Gaswérmer (E und
B in Abb. 6.1) schienen in der Planung notwendig, da kontinuierlich Medium
und Luft mit Raumtemperatur in das Modul stromen und die Temperatur-
regelung nicht mit grofien Storeinfliissen belegt werden sollte. In Testungen
erwies sich, dass sich das erwirmte Gasgemisch in der 1 m langen Schlauch-
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6 MBB im Pilotmafstab

strecke von der Gasheizung zum Modul, die aufgrund der Modulrotation auch
nicht wesentlich verkiirzt werden konnte, wieder auf Raumtemperatur abkiihl-
te. Weiterhin war der Mediumwérmer an einer strategisch sehr ungiinstigen
Stelle angebracht, da die Schlauchstrecke vom Mediumwérmer zum Modul so
lang war, dass auch das vorgewédrmte Medium stark abgekiihlt den Reaktor
erreichte (Forster, 2008). Der Mediumwéarmer muss kiinftig ndher am Mediu-

meingang des Moduls platziert werden.

Die Begasung lief im Pilotmafistab {iber Massflowcontroller. Luft und COq
konnten prézise als Volumenstrom eingestellt werden. Das Innenrohr fiir die
Begasung leitete die Luft zentral in den Reaktor ein. Durch eine leichte Schrig-
stellung des Moduls (siehe Abbildung 6.2) wurde erreicht, dass der Gaseingang
nie unterhalb des Mediumspiegels lag. Dadurch wurde eine mogliche Schaum-
bildung, wie im Prozessentwicklungsmaflstab als Prozessrisiko erkannt, ver-
hindert (Idee der Schragstellung: Dr. Sann, Saxonia Biotec GmbH, Radeberg).

Abb. 6.2: Skizze Schragstellung des Moduls und Innenrohr.

Die Mediumzufuhr (Perfusion) wurde mittels Peristaltikpumpen realisiert. Auf

der Ausgangsseite gab es einen zentralen Ausgangsport im Modul. Medium
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und Gas strémten beide hier heraus, getrieben durch den Uberdruck, den v.a.
die Gaszufuhr aufrecht erhielt. In einer nachgeschalteten Trennflasche wurden
Medium und Gas getrennt. Das Medium wurde mittels Pumpe oder Schwer-
kraft in den Erntebag befordert (siche Abbildung 4.12 auf Seite 65).

Die Rotation inklusive des induktionsgesteuerten Richtungswechsels funktio-
nierten gut, allerdings wurden sehr grofie Mengen Abrieb von den O-Ringen
auf den Lagerbuchsen produziert, was den Reaktor in dieser Bauweise als
untauglich fiir die Nutzung in einem Reinraum erscheinen lédsst. Hier muss
mindestens eine Einhausung der Lagerung erfolgen, wobei dieser rasche Ver-

schleifl der O-Ringe dem Ziel ,,Langzeitprozesse“ entgegen steht.

6.1.3 Fazit der technischen Machbarkeit

Der Prototyp eines MBB-Reaktors im Pilotmaflstab konnte erfolgreich gefer-
tigt werden. Es ist zu bemerken, dass das Modul manuell gefertigt wurde,
was flr eine Serienproduktion 6konomisch undenkbar ist. Die stationédre Ge-
rateeinheit ist funktional und kann gut fiir den ,,proof of concept® eingesetzt
werden. Fiir den Einsatz des Reaktors im Reinraum muss das Design dahin-
gehend iiberarbeitet werden, dass es wihrend der Rotation weniger Partikel

freisetzt.

6.2 Inbetriecbnahme und Handhabung

6.2.1 Inokulum

Der Kulturraum des Systems besteht aus 1.470 parallel angeordneten Mem-
branfasern mit einer Lange von je 50 cm. Eine wesentliche Voraussetzung fiir
einen reproduzierbaren und GMP-konformen Prozess ist eine gleichméfige
Verteilung der Zellen sowohl iiber die Lénge des Moduls als auch iiber den
Modulquerschnitt. Die Membranfasern sind in zwei Biindeln zu je 735 Stiick
im Modul eingebaut, die KR beider Biindel sind voneinander getrennt und

wurden im ersten Prozess um eine Woche versetzt mit Zellen inokuliert. Das
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6 MBB im Pilotmafstab

erste Biindel wurde, wie die Module im Prozessentwicklungsmafistab, bei ver-

tikaler Lagerung des Moduls inokuliert, das zweite bei horizontaler Lagerung.

(A) Vertikale Modullagerung

Abb. 6.3: Inokulation bei vertikaler Modullagerung: VR zur Halfte mit Me-
dium gefiillt, Zellsuspension wird mit Luftdruck aus der Flasche in
Biindel 1 transferiert.

Die vertikale Lagerung des Moduls und die Inokulation der Zellsuspension
von unten hatte sich bei den Modulen der Prozessentwicklungseinheit (PEE)
bewéhrt (siehe Kapitel 5.3.1) und sollte auch hier Anwendung finden. Das
halb mit Medium gefiillte Modul wurde senkrecht gehalten. Wie in Abbil-
dung 6.3 zu erkennen, wurde die Zellsuspension in eine Flasche gefiillt und
an den unteren Inokulumport angeschlossen. Der obere Port wurde wie bei
den PEE-Modulen offen gelassen und lief iiber einen Schlauch in eine leere
Flasche, die nur iiber einen Luftfilter aseptisch von der Umgebung getrennt
war. Die Zellsuspension wurde mittels Luftdruck aus der Inokulumflasche in
die Fasern gedriickt. Die Flussgeschwindigkeit betrug 200 ml/min. Es wur-
de ein Volumen von 900 ml Zellsuspension ins Modul gegeben (theoretisches
KR-Volumen pro Faserbiindel 500 ml). Am oberen Ausgangsport trat keine

Zellsuspension aus; dies bedeutete, dass es keine gleichméflige Verteilung der
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6 MBB im Pilotmafstab

Zellsuspension iber die Lange des Moduls gab. Allerdings wurde ein Anstieg
des Mediumspiegels im VR beobachtet, so dass anzunehmen war, dass zwar
die Zellen in der Membran zuriickgehalten wurden, die Fliissigkeit aber in den
VR iibertrat.

(B) Horizontale Inokulation

—

Abb. 6.4: Inokulation bei horizontaler Modullagerung: VR zur Hélfte mit Me-
dium gefiillt, Zellsuspension wird mit Luftdruck aus der Flasche in
Biindel 2 transferiert, wiahrend das Modul rotiert.

Die horizontale Inokulation &dhnelte im Aufbau der vertikalen (Inokulumfla-
sche, offenes KR-Ende, siche Abb.6.4) mit dem Unterschied, dass das Modul
hier horizontal gelagert war und wie im Normalbetrieb rotierte. Bei dieser
Methode wurde ein Austreten von Zellsuspension am Modulende beobachtet,
so dass angenommen werden konnte, dass die Zellen im KR iiber die gesamte

Modullange verteilt worden sind.

6.2.2 Probenahme im PilotmaBstab

Die Probenahme in der Perfusionsstrecke erfolgte am Ausgang der Gas-Medium-
Trennflasche. In dieser Probe wurde der pH-Wert sowie die Nahrstoff- und Me-

tabolitkonzentration gemessen. Weiterhin wurden an die Inokulumports auf
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6 MBB im Pilotmafstab

der Eingangsseite Sterilsepten montiert, so dass regelméfig Proben direkt aus
den beiden Kulturrdumen (Membranbiindel 1 und Membranbiindel 2) gezogen

werden konnten.

TGasausgang

Ernte-
gefaB

Abb. 6.5: Probenahmeorte am MBB-Pilotmafistab, Markierung mit blauen
Ringen.

6.3 Biologische Funktionalitat im PilotmaBstab

6.3.1 Ergebnisse der Zellkultivierung im PilotmaBstab

Wie oben beschrieben, lag der Kulturraum getrennt in zwei Membranbiindeln
vor, die aber in einem gemeinsamen Versorgungsraum hingen. Alle Verbrauchs-
und Produktionsberechnungen basierten auf den im Perfusionsstrom am Mo-
dulausgang gemessenen Nahrstoff- und Metabolitkonzentrationen, so dass Glu-
koseverbrauch und Produktivitét fiir das gesamte Modul berechnet wurden.

Mit der hochzelldichteetablierten CHO-Zelle wurde ein Prozess im Pilotmaf3-
stab gefahren. Da eine Anzucht der fiir das Inokulum notwendigen Zellen
mit den verfiigbaren Ressourcen nicht in einem Zug moglich war, wurden
die beiden separaten Membranbiindel um eine Woche versetzt inokuliert. Die
Prozesszeit in den Diagrammen beginnt mit dem Inokulum des ersten Mem-

branbiindels (Tag 0), wihrend das zweite Biindel an Tag 8 inokuliert wurde.
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Abb. 6.6: Pilotmafstab mit CHO: Glukoseverbrauch und Produktbildung pro
Modul.

Glukoseverbrauch und Produktbildung sind in Abbildung 6.6 dargestellt. Bis
Tag 25 gab es in beiden Kurven Schwankungen und einen Anstieg. Zwischen
Tag 25 und 40 lag die Produktivitdt konstant im Bereich um 100 mg/(l - d)
wéhrend der Glukoseverbrauch weiter anstieg, von 30 mg/(l - d) am Tag 25
auf 70 mg/(l - d) am Tag 40. Dies bedeutet, dass die Effizienz des Reaktors in
Form des Verhéltnisses Glukoseverbrauch pro Produktbildung tiber die Zeit

sank.

6.3.2 Fazit

Im Pilotmafistab konnten tiber 43 Tage Zellen kultiviert und Produkt zellfrei

geerntet werden. Die biologische Funktionalitdt war gegeben.

98



6 MBB im Pilotmafstab

6.4 Sauerstoff und pH im Prozess

Im Pilotmafstab war es zum einen moglich, grofie Probevolumina fiir analyti-
sche Zwecke zu entnehmen. Zum anderen stand zum Zeitpunkt des Pilotpro-

zesses Messtechnik fiir externe Sauerstoffmessung zur Verfiigung.

6.4.1 Gelostsauerstoff im PilotmalBstab

100
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DO [% Luftsattigung]
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0 T T T T
0 10 20 30 40 50
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‘+ Membranbiindel 1 -B- Membranbiindel 2‘

Abb. 6.7: Pilotmafistab mit CHO: Gelostsauerstoffkonzentration (DO) in den
beiden Faserbiindeln; gemessen extern in KR-Proben.

Die Gelostsauerstoffkonzentration (DO) konnte in diesem Prozess offline in
Proben aus dem KR gemessen werden. Abbildung 6.7 zeigt die Ergebnisse.
Auffillig war der unterschiedliche Konzentrationsverlauf in beiden Membran-
biindeln. Das zuerst inokulierte Biindel 1 zeigte einen steilen Abfall in der
DO-Konzentration an Tag 10 bis 15 und verbleibt dann konstant bei 20-30 %.
Das an Tag 8 inokulierte, aber erst ab Tag 15 beprobte Biindel 2 zeigte {iber
25 Tage einen langsamen, stetigen Abfall der DO-Konzentration, sank aber
nicht unter 30 %. Aus diesen Ergebnissen kann, zumindest fiir diesen Prozess

im Pilotmafistab, postuliert werden, dass keine Sauerstofflimitierung vorlag.
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6.4.2 pH-Wert im PilotmaBstab
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Abb. 6.8: Pilotmafistab mit CHO: pH-Werte in den beiden Faserbtindeln sowie
in der Trennflasche am Modulausgang.

Die Betrachtung der pH-Werte in Abbildung 6.8 zeigte grofle Schwankungen
zu Prozessbeginn, aber ab Tag 20 relativ stabile Verlaufe. Die Trennflasche
befand sich im Prozess hinter dem Modul und sammelte dort den gemeinsa-
men Gas-Medium-Strom (vgl. Abbildung 6.5). Man kann annehmen, dass der
dort gemessene pH-Wert hoher als der im Modul vorliegende war und dem,
bei den eingestellten Parametern Begasungsrate, COo-Anteil in der Begasung
und aktuellen Medienzusammensetzung (z.B. Laktatkonzentration), maximal
erreichbaren pH-Wert entsprach. Da das Medium carbonatgepuffert war, ga-
ste das COs in der gemeinsamen Medium-Gas-Strecke aus, was den pH-Wert
im Medium ansteigen lief3.

Es zeigte sich, dass der pH-Wert innerhalb der Membranbiindel deutlich nied-
riger war als in der Gastrennflasche und dass auch in Biindel 1 ein um durch-
schnittlich 0,2 bis 0,4 pH-Einheiten niedrigerer pH-Wert vorlag als in Biindel
2. Da beide im Versorgungsraum die gleichen Umgebungsbedingungen hatten,

konnte die Differenz zwischen den zwei Biindeln nur damit erkldrt werden,
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dass innerhalb der Biindel verschiedene Mengen saurer Metabolite (z.B. Lak-
tat, COg) gebildet worden sind. Dies miisste sich in einer héheren Laktat- oder
CO3z-Kozentration in Biindel 1 widerspiegeln. Die entsprechenden Konzentra-
tionen sind in den Abbildungen 6.9 und 6.10 dargestellt.

Die Laktatkonzentrationen verliefen in beiden Biindeln sehr &hnlich, die CO2-
Konzentration war in Biindel 1 ab Tag 10 durchgéngig hoher als in Biindel 2.
Hierin kann eine Ursache fiir den niedrigeren pH-Wert in Biindel 1 vermutet

werden.
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Abb. 6.9: Laktatkonzentration in beiden Membranbiindeln sowie am Modul-
ausgang.
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Abb. 6.10: CO2-Konzentration (gelést CO2) in beiden Membranbiindeln so-
wie am Modulausgang in der Gastrennflasche.
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6 MBB im Pilotmafistab

6.4.3 Verteilung der Zellen im MBB

Im Pilotmafistab konnte am Ende des Prozesses keine absolute Zellzahl pro
Modul bestimmt werden. Nach Abschluss des 43-tagigen Prozesses wurde das
Modul an einer Stelle aufgesédgt und einzelne Faserstiicke wurden herausge-
schnitten (siehe Abbildung 6.11). Die Fasern wurden dahingehend beurteilt,
ob sie mit Zellen gefiillt oder leer waren. Weiterhin wurde die Zellsuspension
aus den Faserstiicken mit 1 ml PBS in ein Gefa8§ gespiilt und auf ihre Zellzahl
vermessen. Aus den geometrischen Abmessungen der Faserstiicke konnte die
an dieser Stelle vorhandene Zellkonzentration in der Faser berechnet werden.
Alle Angaben erfolgen als Gesamtzellzahl, da zwischen Medium- und Faserent-
nahme zwei Tage vergangen waren und die Vitalitdt somit keine glaubhafte

Aussage mehr lieferte.

Abb. 6.11: Entnahmeorte der Faserstiicke aus dem Pilotmodul fiir Untersu-
chungen zur Verteilung der Zellen im Modul.

Tabelle 6.1: Anzahl der dem Pilotprozess abschlieend entnommenen und auf
Zellfiillung untersuchten Faserstiicke.

Biindel | Lage im Modul | komplett gefiillt | teilweise gefiillt | leer

B1 Modulmitte 1 2 1
B1 Biindelmitte 1 2 2
B1 aufien 0 5 0
B1 auflen, Kopfplatte 0 2 1
B2 Modulmitte 4 1 1
B2 auflen 2 1 1

Von 27 untersuchten Faserstiicken erwiesen sich acht (30 %) als komplett mit
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Zellen gefiillt, 13 Faserstiicke (48 %) als teilweise mit Zellen gefiillt und sechs
(22 %) als leer. In den komplett gefiillten wurde eine durchschnittliche Zell-
konzentration von 4E8/ml gemessen; das entspricht dem geometischen Maxi-

malwert, bei dem der KR vollstédndig mit 12um grofien Zellen gefiillt wére.

Mit den Erkenntnissen aus der Zellverteilung im Pilotmafistab musste ange-
nommen werden, dass der in den KR-Proben (Mischprobe aus mehreren Fa-
sern) gemessene DO zwar einen Mittelwert aus vielen Fasern darstellte, nicht
aber in allen Fasern dieser DO vorlag (vgl. Kapitel 6.4.1). Denkbar wére, dass
in leeren Fasern Medium mit 100 % Sauerstoffsattigung vorlag und dass die
DO-Konzentration in komplett geftllten Fasern 0 % betrug. Dies wiirde er-
klaren, warum der minimale DO im KR trotz Zellwachstums nicht bei 0 %
lag. Ahnliches gilt fiir den im KR des PilotmaBstabs gemessenen pH-Wert (vgl.
Kapitel 6.4.2). In komplett zellgefiillten Fasern konnte der pH-Wert noch nied-
riger gewesen sein als der in einer Mischpobe aus leeren und gefiillten Fasern

gemessene pH von 6,6.

6.5 Fazit PilotmaBstab

In einem ersten Prozess mit einem Pilotmafstabsprototypen konnten die tech-
nische und biologische Funktionalitat des Reaktors nachgewiesen werden. Der
,proof of concept® im Pilotmafistab ist damit als erfolgreich zu betrachten.
Eine Diskussion der Auffalligkeiten, v.a. des pH-Wertes und der inhomogenen
Zellverteilung, folgt im néchsten Kapitel.

Auf eine Uberpriifung der Skalierbarkeit, der Reproduzierbarkeit von spezifi-
schen Verbrauchs- und Produktivitidtsraten, von Prozessentwicklungs- und Pi-
lotmaflstab wurde verzichtet. Im Pilotmafistab wurde nur ein Prozess durch-
gefiihrt. In der PEE konnte der pH-Wert im Prozessverlauf nicht gemessen
werden, so dass schon die Prozessbedingungen beider Mafistdbe nicht ver-

gleichbar gewesen wéren.
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Das Ziel der Arbeit war es, das den Anforderungen in Kapitel 1.3 entsprechen-
de Reaktorkonzept umzusetzen und auf seine Anwendbarkeit hin zu priifen.
Im Folgenden sollen die Umsetzung des Reaktorkonzeptes sowie die technische
und biologische Funktionalitit des Reaktors abschlieflend diskutiert werden.
Weiterhin wird die Entwicklung der Einwegbioreaktoren nach 2003, parallel
zur MBB-Entwicklung, betrachtet und eine finale Einschéitzung der Anwend-
barkeit des MBB gegeben.

7.1 Umsetzung der grundlegenden Forderungen

Es konnte ein Reaktorkonzept entwickelt und umgesetzt werden, dass im We-
sentlichen auf einem perfundierbaren Einwegsystem basiert. Eine zellfreie Ern-
te des Produktes konnte erfolgreich gezeigt werden. Damit wurde den An-
forderungen an Bioreaktoren aus den Trends im biopharmazeutischen Markt
entsprochen (vgl. Kapitel 1).

Das entwickelte Reaktorkonzept wurde im Prozessentwicklungsmaflstab und
im Pilotmafstab praktisch umgesetzt. Die Mafistabsvergréfferung zum Pro-
duktionsmafistab wurde aufgrund der mangelnden Reife der beiden kleineren
MafBstiabe zuriick gestellt. Die Geschlossenheit und Portabilitdt der Systeme

wurde schon fiir die Prototypen umgesetzt.

7.2 Technische Funktionalitiat des MBB

7.2.1 Mess- und Regeltechnik fiir pH und Gelostsauerstoff

Der wichtigste Schritt in der Fortsetzung der MBB-Entwicklung ist die Eta-
blierung einer zuverlassigen Mess- und Regeltechnik fiir den pH-Wert und die

Gelostsauerstoffkonzentration (DO). Die Probenahme und Messung an einem

105



7 Diskussion und Ausblick

externen Gerdt, wie sie bei der Testung des Pilotmafistabes erfolgte, stellte
zwar einen Kompromiss fiir den ,,proof of concept®“ dar, ist aber keine Metho-
de fiir die Routineanwendung des Systems. Fiir eine solche muss eine online-
Messung direkt im Reaktor etabliert werden.

Eine Messmethode, die das Potenzial einer zuverlassigen pH- und DO-Messung
auf Einwegbasis birgt, ist die optische Messtechnik der Firma Presens (Presens
GmbH, Regensburg, Deutschland). Ahnlich wie der MBB basiert auch diese
Messtechnik auf dem Zusammenwirken einer Einwegkomponente mit einer
stationdren Messeinheit. Die Einwegkomponente besteht aus einem farbstoff-
beschichteten Messpunkt, der auf eine plane, transparente Flache aufzukleben
ist, z.B. auf die sterile Seite eines Einwegmoduls. Von der unsterilen Seite
wird ein mit dem Messinstrument verbundenes Glasfaserkabel auf die plane,
transparente Fliache aufgesetzt. Das Messprinzip basiert auf einer Anregung
des Farbstoffes mittels Lichtenergie und der Messung des Energieverlustes im
zuriickkehrenden Licht, der mit dem Gehalt an Sauerstoff im Medium bzw.
dem pH-Wert korreliert.

Im VR ist die Installation eines Messpunktes moglich. Die gebogene Fliache
des Auflenzylinders eignet sich nur bedingt, v.a. da mit der stindigen Rotati-
on eine Befestigung des Glasfaserkabels auf dem Umfang des Modulzylinders
nicht moglich ist. Die zu favorisierende Moglichkeit, ein Glasfaserkabel sicher
mitrotieren zu lassen, besteht in einer Befestigung in der Kopfplatte. Denkbar
wéare das Einbringen einer Hiilse, dhnlich der fiir den Temperatursensor, an
deren steriler Seite der Messpunkt befestigt wird und in deren unsterile Seite
das Glasfaserkabel geschoben und z.B. mit einer Kabelverschraubung befe-
stigt werden kann (siehe Abbildung 7.1).

In den stationdren Gerdteeinheiten, die die jeweilige Messplatine enthalten
wiirden, miissten geschiitzte Fithrungen geschaffen werden, in denen die mit-
rotierenden Glasfaserkabel bruchsicher vom Modul zum Messinstrument ge-

filhrt werden.

Neben der Messung ist die Regelung von DO und pH eine weitere essentielle
Voraussetzung fiir reproduzierbare biopharmazeutische Produktionsprozesse.

Ob eine Begasung mit Luft ausreichend ist, um die Zellen mit Sauerstoff zu
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Glasfaser-
kabel

farbstoffbeschichteter Kunststoffhilse
Messpunkt Kopfplatte

Abb. 7.1: Entwurf einer Einsteckhiilse fiir optische DO- oder pH-Messung.

versorgen, oder ob eine geregelte Zugabe von Sauerstoff notwendig ist, bleibt
nach der Installation der online-Messtechnik zu kléren.

Die pH-Regelung sollte mittels COs-Zugabe im Gasstrom und der Zugabe von
Carbonatpuffer in den Mediumstrom umgesetzt werden. Hierfiir ist es notwen-
dig, weitere Daten {iber die pH-Differenz zwischen VR und KR zu erheben. Die
Messsonde kann nur im VR positioniert werden, prozessrelevant ist aber der
pH-Wert im KR, in unmittelbarer Nahe der Zellen. Die Abweichung zwischen
VR~ und KR-pH-Wert muss in die Regelung einflielen. Dies ist ein kritischer
Punkt im Bezug auf die Fertigentwicklung des Reaktors. Um die pH-Differenz
zwischen KR und VR zu bestimmen, miissen in einem Versuchsaufbau die
pH-Werte in beiden Raumen gemessen werden. Denkbar wére hier der Ein-
satz eines pH-Mikrosensors der Presens GmbH (Durchmesser 150 pm), der

durch einen Inokulumport in eine einzelne Faser eingefiihrt wiirde.
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7.2.2 Moduldesign und -fertigung

Das Moduldesign hat sich sowohl fiir das Prozessentwicklungsmodul als auch
den Pilotmafistab als funktional erwiesen.

Generell wurde die fertigungstechnische Seite der Module bisher nicht 6ko-
nomisch betrachtet. Alle bisher verwendeten Module waren Prototypen oder
Kleinserien, die in manueller Handarbeit gefertigt wurden. Fiir einen kom-
merziellen Vertrieb des Reaktors wire es notwendig, die Modulherstellung
zu automatisieren. Zwei Membran- und Modulhersteller (Membrana GmbH
und Saxonia BioTec GmbH) bestétigten, dass es moglich wére, eine automa-
tische Fertigungsstrecke fiir Module der Grofle eines Pilotmoduls zu bauen.
Die Entwicklungs- und Baukosten einer solchen Anlage rentierten sich aber
nur, wenn ein Absatz von mehreren Tausend Modulen pro Jahr sicher wére.
Ob derartige Stiickzahlen bei der aktuellen Marktlage (siehe Kapitel 7.6) zu

erreichen wéren, bleibt zu evaluieren.

7.2.3 Probenahme und Prozessiiberwachung

Neben der online-Messung von DO und pH dienen i.A. auch Néhrstoff- und
Produktkonzentration sowie die Zellzahl zur Uberwachung eines Produktions-
prozesses. Die Néhrstoff- und Produktkonzentrationen wurden schon in den
beschriebenen Prototypenprozessen in Proben gemessen, die dem Perfusions-
strom am VR-Ausgang entnommen wurden. Dieses Vorgehen hat sich bewahrt
und sollte beibehalten werden. Weiterhin wére es wiinschenswert, einen Pro-
benahmeport zu installieren, der eine Probenahme direkt aus dem VR erméog-
licht. Solch ein Port kann analog der Bauweise der Zu- und Abfuhrports in
dem Randbereich der Kopfplatte installiert werden.

Eine Zellzahlbestimmung aus dem KR ist bisher nicht moglich. Selbst wenn
man iiber die Inokulumports eine Probe direkt aus dem KR zoge (vgl. Kapitel
6.2.2), so wire diese nicht repréasentativ. Stattdessen wire der Einsatz eines
peripheren Venenkatheders (z.B. Flexiile, Brauniile), der iiber einen Inokulum-
port oder separaten Zugangsport in eine einzelne Membranfaser eingefiihrt
wiirde, denkbar. Da die einzelnen Membranfasern parallelisierte, identische

Kulturrdume darstellen, sollte eine Probe aus einer Membranfaser représen-
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tativ fiir den Querschnitt des Moduls sein. Solch eine Probe direkt aus dem
KR kann wertvolle Anhaltspunkte v.a. zur weiteren Charakterisierung des
Reaktorsystems geben, wire aber fiir eine industrielle Prozessiiberwachung
idealerweise zu umgehen.

Fiir eine Prozessiiberwachung sollen Anzahl und Aktivitdt der Zellen indi-
rekt {iber den Glukose- und Sauerstoffverbrauch im Reaktor ermittelt werden.
Ahnliche Wege wurden schon fiir den konventionellen HFBR beschritten (vgl.
Kapitel 2.4.3).

Weitere Versuche, die Zellzahl im Hochzelldichte-System zu bestimmen, fiihr-
ten zu einer Perfusion mit Alamar Blue (Gloeckner et al., 2001), die aber
aufgrund des Produktschutzes bei der Produktion biopharmazeutischer Wirk-
stoffe nicht angewendet werden kann. Fir den MBB wurde getestet, mittels
der Messung der LDH-Aktivitdt im Perfusionsstrom eine Aussage zur Totzell-
zahl bzw. Vitalitét zu treffen (Forster, 2008). Dieser Weg erwies sich als nicht
gangbar. Das indirekte Vorgehen iiber den Glukoseverbrauch erscheint effizi-
ent und ausreichend. Mit den pharmazeutischen Zulassungsbehorden (EMEA,

FDA) sollte die Akzeptanz dieses indirekten Vorgehens abgesprochen werden.

7.2.4 Realisierbarkeit der technischen Weiterentwicklung

Als Schliisselschritt in der technischen Weiterentwicklung wird die Etablie-
rung einer online-Mess- und Regeltechnik fiir pH und DO gesehen. Dieses
Vorhaben wird als technisch realisierbar eingeschétzt, vorausgesetzt die pH-
Differenz zwischen KR und VR erweist sich als konstant. Fiir die Glasfaser-
kabel der optischen Messtechnik miissen entsprechende Fiihrungsschienen in
der Gerateeinheit vorgesehen werden.

Der vorgeschlagene Probenahmeport am VR sowie Einzelproben aus dem KR
sind technisch realisierbar. Eine direkte online-Messung der Zellzahl ist nicht
umsetzbar. Es wurde eine indirekte Prozessiiberwachung iiber den Glukose-
verbrauch realisiert.

Fiir die Automatisierung der Modulfertigung ist die Realisierbarkeit nicht si-
cher gegeben, v.a. da es sich um einen Einwegartikel handelt, dessen Produk-
tionskosten moglichst gering gehalten werden sollen. Eine Automatisierung

der Modulfertigung in Angriff zu nehmen ist nur mit Unterstiitzung externer
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Industriebetriebe im Bereich Membran- und Modulfertigung méglich, die wie-
derum nur dann gegeben sein wird, wenn eine sichere Marktchance fiir den

Reaktor vorhanden ist.

7.3 Biologische Funktionalitat des MBB

In allen getesteten Maflstdben konnte in einzelnen Versuchen die biologische
Funktionalitdt des MBB anhand eines steigenden und sich stabilisierenden
Glukoseverbrauches gezeigt werden. Ein deutlicher Anstieg der Vitalzellzahl
im Modul konnte allerdings kaum nachgewiesen werden. Damit erwies sich
die indirekte Prozessiiberwachung iiber den Glukoseverbrauch momentan nur
als bedingt geeignet. Mit einem technisch optimierten MBB miissten dann
detaillierte Versuche durchgefiihrt werden, um den Glukoseverbrauch als In-
strument zur indirekten Prozessiiberwachung zu etablieren.

Als Ursache des mangelnden Zellwachstums im MBB gilt ein sehr niedriger
pH-Wert im KR, der im Prozessentwicklungsmafistab und im Pilotmafistab

nachgewiesen werden konnte.

7.4 Vergleich MBB und HFBR

Die Leistung des MBB-Pilotmafistabes soll mit dem ebenfalls membranbasier-
ten, konventionellen Hohlfaserbioreaktor ASX (vgl. Kapitel 1.2.2) verglichen
werden. Aus dem Produktionsbereich der ProBioGen AG sind Daten aus der
Prozessentwicklung und von einem finalen Produktionsprozess der CHO-Zelle
mit Produkt X im ASX verfiighar.

Bei diesem Vergleich ist zu berticksichtigen, dass auf Seiten des MBB der erste
Prototyp im Pilotmafistab verwendet wurde, wihrend auf Seiten des ASX ein

optimiertes, am Markt etabliertes Gerét zur Verfiigung stand.

7.4.1 Glukoseverbrauch als MaB der biologischen Aktivitat

In Abbildung 7.2 ist der Glukoseverbrauch der Zellen pro 1 I KR-Volumen und
Tag vergleichend im konventionellen HFBR (ASX) und im MBB-Pilotmafstab

dargestellt. Im ASX waren Daten aus einer frithen Phase der Prozessentwick-
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lung (ASX-PE) und einem optimierten Produktionsprozess (ASX-final) ver-

fiigbar.
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Abb. 7.2: Normierter Glukoseverbrauch (g Glukose pro Tag und L Kulturvo-
lumen), MBB und HFBR (ASX) im Vergleich.

Im finalen ASX-Prozess sieht man einen lehrbuchhaften Verlauf eines Perfu-
sionsprozesses. In den ersten 20 Tagen stieg der Glukoseverbrauch an, ver-
ursacht hauptsachlich durch Zunahme der Zellmasse, bis zum einen der KR
hochdicht bewachsen war und zum anderen die Mediumperfusionspumpe ih-
re Maximalleistung erreicht hatte. Es folgte eine stationére Phase, in der der
Glukoseverbrauch tiber weitere 20 Tage konstant bei iiber 500 g/(I - d) lag.
Im Vergleich dazu zeigte der Prozessentwicklungslauf im ASX ein stufenwei-
ses Ansteigen des Glukoseverbrauches iiber den gesamten Prozesszeitrahmen.
Maximal wurde ein Verbrauch von 300 ¢/(I - d) erreicht. Im MBB, bei dem
nicht nur der Prozess, sondern der gesamte Reaktor noch in der Entwicklung
war, stieg der Glukoseverbrauch zwar langsam, aber stetig tiber 40 Tage bis
auf 70 g/(I - d) an.

Der deutlich héhere Glukoseverbrauch im ASX lésst auf eine héhere Zelldichte
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schlieflen. In Kapitel 6.4.3 wurde festgestellt, dass im MBB nur ca. 30 % aller
Fasern komplett mit Zellen gefiillt waren wéihrend 20 % der Probefasern am
Ende des Prozesses leer waren. Nimmt man an, dass es geldnge, alle Fasern
zu 100 % mit Zellen zu fiillen, konnte sich der maximale Glukoseverbrauch im
Prototypen des MBB deutlich steigern und damit dem Leistungsbereich des
ASX wéhrend der Prozessentwicklung annédhern oder diesen iibertreffen.

7.4.2 Gelbstsauerstoff (DO)

Ein kritischer Parameter bei Hochzelldichtekulturen ist die Sauerstoffversor-
gung (Piret et al., 1991). In Abbildung 7.3 ist der DO in beiden Systemen
dargestellt. Im ASX wurde der DO im Versorgungsraum online gemessen, im
MBB offline in KR-Proben (vgl. Kapitel 2.5). Der Verlauf des DO im Biindel 1
des MBB verlief sehr dhnlich dem der beiden ASX-Prozesse. Einem Absinken
innerhalb der ersten 15 Prozesstage folgte ein Verharren auf einem - vermut-
lich reaktorspezifischen - Minimum, das bei den ASX-Prozessen unter 10 %
lag, bei dem Biindel 1 des MBB bei 20 — 30 %. Wahrend Biindel 1 und der
finale ASX-Lauf iber lange Zeit auf diesem stationdren Minimum verharrten,
stieg der DO im ASX-PE-Prozess ab Tag 25 steil an, was erfahrungsgeméf
ein Zeichen fiir eine sterbende Kultur ist.

Der Verlauf der Gelostsauerstoffkonzentration im Biindel 2 des MBB wich
deutlich von den anderen ab und passte im Verlauf (bis Tag 25) eher zu dem

schleichend, aber stetig, ansteigenden Glukoseverbrauch des MBB.

Das DO-Minimum des ASX von ~ 10 % hat diffusionsbedingte Ursachen. Die
DO-Messung im ASX geschieht im VR-Strom, der Diffusionsweg des Sauer-
stoffs ist vom Versorgungsstrom tiber die Membran in den KR zu den Zellen.
Selbst wenn die Zellen allen Sauerstoff im KR aufgebraucht haben, dort also
0 % vorldgen, wire im VR ein minimaler Anteil zu messen, da iiber die Mem-
bran ein gewisser Sauerstoffgradient vorhanden sein muss, um den Transport
aufrecht zu erhalten. Im MBB-Pilotmaflstab wurde der DO direkt in Pro-
ben aus dem KR gemessen. Dass hier trotz Zellaktivitéit keine 0 % Sauerstoff
erreicht wurden, ist auf die inhomogene Verteilung der Zellen (vgl. Kapitel

6.4.3) zurlick zu fithren. Mit den vorhandenen Daten kann daher nicht geklért
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Abb. 7.3: Gelostsauerstoff im HFBR (Versorgungsraum) und MBB (Kultur-
raum).

werden, ob in den zellgefillten Membranfasern des MBB eine Sauerstofflimi-

tierung vorlag.

7.4.3 pH-Wert

Schon in fritheren Kapiteln wurde erarbeitet, dass der pH-Wert im System
eine wesentliche Rolle spielt. In Abbildung 7.4 sind die pH-Werte der beiden
ASX-Prozesse sowie der beiden Membranbiindel im MBB-Pilotmafistab dar-
gestellt. Wahrend im MBB die pH-Messung mit KR-Proben offline erfolgte,

wurde im ASX im VR online gemessen.

Der finale ASX-Prozess wurde beidseitig iiber Carbonatpuffer und COs gere-
gelt und konnte als einziger Prozess einen konstanten pH-Wert im Sollbereich
7,0-7,1 zeigen. Der ASX-PE-Prozess wurde nur einseitig iiber COy geregelt,

Base oder Carbonatpuffer fir die Korrektur saurer pH-Werte waren nicht an-
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Abb. 7.4: pH-Werte im HFBR (Versorgungsraum) und MBB (Kulturraum).

geschlossen. Hier sank der pH-Wert im Prozessverlauf auf ~ 6,8 ab, in diesem
Bereich bewegte sich auch Biindel 2 des MBB. Im Biindel 1 des MBB lagen
noch niedrigere pH-Werte vor, bis hinab zu pH 6,6.

Zu beachten ist, dass die pH-Messung im ASX im VR, im MBB dagegen in
Proben aus dem KR erfolgte. Es liegen leider keine KR-Messwerte aus dem
ASX vor, es ist aber anzunehmen, dass bei Sdugerzellkulturen in membran-
basierten Systemen allgemein der pH-Wert im KR, etwas niedriger ist als im
VR.

Weiterhin ist zu beriicksichtigen, dass die KR-Proben im MBB Mischproben
aus leeren und zellgefiillten Fasern waren (vgl. Kapitel 6.4.3). Es kann ange-
nommen werden, dass der pH-Wert direkt innerhalb der zellgefiillten Mem-
branfasern noch niedriger als der in der Mischprobe gemessene pH 6,6 war.
Aus der pH-Betrachtung folgt, dass der niedrige pH-Wert im KR des MBB
das Zellwachstum hemmte und dass eine pH-Regelung Voraussetzung fiir eine

weitere Testung des MBB ist.
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7.4.4 Fazit des Vergleiches MBB und ASX

Der MBB weist in der Zellumgebung einen deutlich geringeren pH-Wert auf
als der ASX. Es kann ein negativer Einfluss des niedrigen pH-Wertes im MBB
auf die Zellen angenommen werden. Eine Sauerstofflimitierung konnte in kei-
nem der Systeme ausgeschlossen werden. Der Kulturraum im MBB war nur zu
einem Teil mit Zellen gefiillt und erreichte etwa ein Drittel des Glukoseverbrau-
ches des ASX-PE. Mit einem optimierten MBB, in dem alle Membranfasern
gleichméaBig mit Zellen gefiillt waren und eine pH- und DO-Regelung vorlége,
konnte eine gleiche oder hohere biologische Aktivitdt erreicht werden als im
ASX-PE. Eine Prozessoptimierung in einem fertig entwickelten MBB wiirde

weiteres Potenzial zur Verbesserung der biologischen Aktivitéat bergen.

7.5 Inhomogene Verteilung der Zellen im MBB

Die Inhomogenitét der Verteilung der Zellsuspension in den Fasern (vgl. Kapi-
tel 6.4.3) kann zum einen tiber die Lange, zum anderen iiber den Querschnitt
vorliegen. Eine zu Beginn des Prozesses vorliegende ungleiche Verteilung iiber
die Faserlange kann sich durch Zellwachstum innerhalb der Membranfaser aus-
gleichen. Anders steht es um eine ungleiche Verteilung iiber den Querschnitt
eines Membranbiindels, wie sie durch die Stichprobe (siehe Tabelle 6.1 auf
Seite 103) nachgewiesen wurde. Zwar sind alle Fasern tiber den Totraum in
den Kopfplatten miteinander verbunden, aber eine Zellwanderung von Faser
A in Faser B iiber den Kopfraum scheint sehr unwahrscheinlich.

Von Anfang an wurde eine gleichméfige Inokulation der Zellsuspension in alle
Fasern als entscheidender Schritt und als wesentlicher Punkt der Reaktorent-
wicklung betrachtet. Mit der vertikalen Lagerung des Moduls wéhrend der
Inokulation sollte eine homogene Verteilung der Zellen iiber den Biindelquer-
schnitt erreicht werden. Diese Methode konnte im Prozessentwicklungsmaif}-
stab als optimal nachgewiesen werden, erwies sich aber im Pilotmafistab als
nicht praktikabel.

Bei einer horizontalen Lagerung des Moduls wahrend der Inokulation ver-
blieb immer eine Luftblase im Kopfraum. Rotierte das Modul, wanderte die

Luftblase am dufleren Rand des Kopfraumes entlang. Theoretisch war zwar
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jede Faser eine gewisse Zeit frei zugénglich, aber es ist durchaus vorstellbar,
dass in die mittig im Biindel gelegenen Fasern mehr Zellsuspension eindringen
konnte, als in die auflen gelegenen, die regelméflig von der Luftblase verdeckt
wurden. Auch konnte eingedrungene Luft aus einer vertikal gelagerten Faser
schwer bis gar nicht entfernt werden, wohingegen die Luft bei horizontaler La-
gerung des Moduls durch die von unten eingepresste Zellsuspension verdringt
wird und durch den oberen, offenen Port entweichen kann. Um in horizon-
taler Modullagerung eine gleichméfligere Verteilung der Zellsuspension iiber
den Querschnitt zu erreichen, sollten die Inokulumports in den Kopfplatten
versetzt werden (Forster, 2008; Abbildung 7.5).

000000000
©0 000000
©000000

0 © Inokulumsports |:| zellgefiillte Membranfaser % luftgefillite Membranfaser

Abb. 7.5: Umsetzung der Inokulumports; oben: aktuelle Version, einzelne Fa-
sern bleiben mit Luft gefiillt; unten: optimierte Anordnung, Luft-
blasen kénnen vollstéandig aus KR entweichen.

Die in der Grundidee des Reaktors verankerte parallele Anordnung einer be-
liebigen Anzahl gleicher Kulturrdume (Membrankammern) war im Testlauf
des Pilotmafistabes, aufgrund der inhomogenen Fiillung der Membranfasern,

nicht gegeben. Eine Charakterisierung des Prozesses wurde durch die inho-
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mogene Zellverteilung erschwert bzw. unmoglich, da fiir die Auswertung tiber

das Modul summierte Werte genutzt wurden.

7.6 Marktentwicklung und Chancen des MBB

Die bisher beschriebene Reaktorenwicklung erstreckte sich, mit Unterbrechun-
gen, iiber einen Zeitraum von sechs Jahren. Wahrend dieser Zeit gab es v.a.
im Bereich der Einwegbioreaktoren spannende Neuentwicklungen, so dass im
folgenden betrachtet werden soll, wie sich der MBB heute, nach prinzipiell er-

wiesener Funktionalitdt, am biopharmazeutischen Markt positionieren lief3e.

7.6.1 Entwicklung von Einwegreaktoren 2003 bis 2009

Die im Kapitel 1 beschriebenen Anforderungen an einen Bioreaktor im bio-
pharmazeutischen Markt sind im Wesentlichen gleich geblieben. Im Folgenden
sollen Neuentwicklungen im Bereich der Einwegbioreaktoren nidher betrachtet
werden. Es wurden sehr viele Innovationen vorgestellt, aber zwei Reaktorsy-
steme etablierten sich hauptséchlich im biopharmazeutischen Markt. Auf der
einen Seite das Wave-Prinzip (Herrmann et al., 2009), auf der anderen Seite
das Rithrkesselprinzip auf Einwegsystemen basierend (Ozturk, 2007; Galliher,
2007; D’Avino et al., 2009; Gerben et al., 2009). Vor allem die Einwegriihrkes-
sel finden Eingang in den eher konservativen pharmazeutischen Markt, da sie
durch ihre Ahnlichkeit mit konventionellen Edelstahlriihrkesseln iiberzeugen
(Sinclair, 2008).

Tabelle 7.1 fasst die am Markt befindlichen Reaktoren dieser beiden Prin-
zipien zusammen. Auffillig ist, dass der Vertrieb v.a. des Wave-Reaktors in
kaum einem Fall durch die Entwicklerfirma vorgenommen wird, was darauf
verweist, dass ein Einstieg in den Markt nur einer grofien Firma mit engem

Vertriebsnetz gelingen kann.

Weitere Einwegsysteme sind z.B. der Cellmaker von Cellexus Limited (Ver-
trieb IUL Instruments GmbH), der auf dem Prinzip einer Blasensdule basiert
sowie der bio-t-bag der Zeta Holding GmbH, der mittels eines Vibromischers

gemischt wird.
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Tabelle 7.1: Neuentwicklungen im Bereich der Einwegbioreaktoren 2003 -

2009.
Reaktor H Volumen \ Entwickler
Riihrkessel
SUB 1.000 L Hyclone Ltd.
XDR™ 2.000 L Xcellerex Inc.
Cultibag STR || 200 L Sartorius Stedim Systems GmbH
Wave

Cultibag RM || 600 L/ 300 L* | Wave Biotech AG (Schweiz)

Wave Bioreac- || 1.000 L/ 500 L* | Wave Biotech LLC (USA)
tor

AppliFlex 50 L/ 25 L* Applikon Biotechnology B.V.

cell-tainer 50 L/ 25 L* Cellution Biotech B.V.

*Bagvolumen,/ Kulturvolumen

Allen aufgefithrten Einwegreaktoren ist gemeinsam, dass sie fiir Suspensions-
kulturen ausgelegt sind. Alle Systeme sind in kleinen und mittleren Groéfen
verfiighar und portabel, was eine gewisse Flexibilitdt in den Produktionsstéat-
ten erlaubt. Keines der Systeme ist urspriinglich auf Perfusion ausgelegt, auch
eine zellfreie Ernte ist bei keinem der Systeme direkt moglich.

Eine weitere Entwicklung auf dem Gebiet der Einwegtechnologien ist eine
Durchlaufzentrifuge mit Einwegeinsatz (CentriTech von PneumaticScale Corp.).
Diese Durchlaufzentrifuge in Verbindung mit einem der oben genannten Re-
aktoren ergébe ein Einwegperfusionssystem. Die Ernte wére zellfrei (Ciesla,
2003). Die Firma Xcellerex hat eine Anwendungsbeschreibung der Centritech-
Technologie in Verbindung mit seinem Einweg-Riihrkessel X DRTM veroffent-
licht (Niloff, 2008), verschiedene Forscher nutzten die Technologie fiir die Ent-
wicklung von Perfusionsprozessen (Johnson et al., 1996; Cruz et al., 2002; Kim
et al., 2007). Wie Tabelle 7.2 zeigt, erfiillt die Kombination aus Einwegriihr-

kessel und der Einwegzentrifuge CentriTech die an ein biopharmazeutisches

118



7 Diskussion und Ausblick

Produktionssystem gestellten Anforderungen. Ein Vergleich mit dem MBB
folgt im néchsten Kapitel.

Aufféllig ist, dass innerhalb der letzten sechs Jahre neben dem gut etablierten
HFBR kein neues membranbasiertes Bioreaktorsystem die Marktreife erlangte.
Dies kann darin begriindet sein, dass membranbasierte Systeme vom Aufbau

her deutlich komplexer sind als einfache ,,Geféfireaktoren.

Tabelle 7.2: Erfiillung der Anforderungen aus Kapitel 1.3, verschiedene Neu-
entwicklungen im Vergleich.

Anforderung MBB | Wave | Riihrkessel | Riihrkessel
(Einweg) | + Centritech
Skalierbarkeit + + + i
Einweg + + + i
Perfusion + - - i
zellfreie Ernte + - - i
portabel + + 1 ¥

7.6.2 Vergleich MBB und Riihrkessel + CentriTech

Beim Vergleich des MBB mit der Kombination Einwegriihrkessel + CentriTech-
Zentrifuge gilt es zu beriicksichtigen, dass der MBB als Prototyp in den er-
sten Testungen erprobt wurde, wahrend Einwegriihrkessel und CentriTech als
marktreife Geréte vorliegen. In Abbildung 7.6 ist dargestellt, an welcher Stelle
der Gerateentwicklung sich beide Vergleichskandidaten befinden.

Sowohl der MBB als auch die Kopplung eines Einwegriihrkessels mit einer
CentriTech-Zentrifuge ermdoglichen einen Perfusionsprozess mit einer zellfrei-
en Ernte. Beide Systeme sind skalierbar, wobei die Kombination Riihrkessel
und Zentrifuge im miniaturisierten Prozessentwicklungsmafistab noch nicht

als Einwegversion verfiigbar ist.

Ein fertig entwickelter, marktreifer MBB wére mit einer optischen Messtechnik
fiir pH und DO ausgeriistet (vgl. Kapitel 7.2.1). Mit dieser Messtechnik 14sst
sich das Einwegprinzip des Moduls aufrecht erhalten.

Der Einwegriihrkessel SUB von Hyclone 1duft mit konventionellen wieder ver-
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Planung + Bau
1. Prototyp

Testung im

MBB .
eigenen Haus

Erste Optimierung,
Bau von ~5 weiteren
Prototypen

Erprobung der
Prototypen bei
Beta-Testern

Gerat am Markt

Einwegriihrkessel
+ CentriTech

Weitere Gerateoptimierung

Erneute Erprobung durch
Beta-Tester
bzw. erste Kunden

Ergebnisse der Beta-
Tester flieBen
in zweite Optimierung

Abb. 7.6: Beispiel eines Weges von der Idee zum marktreifen Gerdt und Ein-
ordnung der zu vergleichende Geriéte.

wendbaren DO- und pH-Elektroden. Die Sonden werden in einer Kleenpak-
Kupplung (Pall Corp.) autoklaviert, iiber diese Kupplung steril mit dem Re-
aktor verbunden und in den Bag geschoben. Diese Losung soll das Kontami-
nationsrisiko minimieren, kann es aber nicht komplett ausschlieffen.

Der BioStat STR von Sartorius BBI nutzt optische Messtechnik, wie sie auch
fir den MBB geplant ist. Die Messtechnik ist auf der sterilen Seite des Re-
aktors komplett zur Einmalnutzung ausgelegt, so dass der sterile Bag zur
Installation der Messsonden nicht gedffnet werden muss.

Der Einsatz der optischen Messtechnik auf Einwegbasis ist fiir alle genann-
ten Einwegbioreaktoren (Riithrkessel, Wave und MBB) moglich. Diese optische
Messtechnik kann als die Messtechnik der Zukunft im Sektor der Einwegbio-
reaktoren betrachtet werden (Rao et al., 2009).

Ein oft diskutierter Punkt des MBB ist, dass die Zellen im Kulturraum nicht
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direkt tiberwacht werden konnen. Eine Prozessiiberwachung erfolgt indirekt,
v.a. iber den Glukoseverbrauch. Bei der Kombination Riihrkessel und Zen-
trifuge ist eine direkte Uberwachung der Zellen mittels Probenahme aus dem
Rithrkessel oder online-Messtechnik fiir die Zellzahl im Riithrkessel moglich.
Wéhrend die Zellen im MBB nur indirekt iiberwacht werden kénnen, sind sie
keinen grofien Anderungen ihrer Umgebungsbedingungen ausgesetzt. In der
Kombination Riihrkessel und CentriTech werden die Zellen durch Zentrifu-
gation vom zu erntenden Medium abgetrennt und in den Riihrkessel zuriick
gefithrt. Damit sind sie nicht nur Belastungen in der Pumpe und in der Zen-
trifuge, sondern auch wechselnden Umgebungsbedingungen (z.B. niedrigere
Temperatur, Sauerstofflimitierung in der Zentrifuge) ausgesetzt. Dies kann
negative Auswirkungen auf das Zellwachstum und die Produktivitiat haben
(Kim et al., 2008).

7.7 Anwendbarkeit des MBB

Die biologische Funktionalitit des MBB-Systems konnte bewiesen und teilwei-
se reproduziert werden. Als gréfite Probleme stellten sich der pH-Wert und,

im Pilotmafistab, die inhomogene Verteilung der Zellen im KR heraus.

Eine Betrachtung neuer Reaktorentwicklungen zeigte, dass mit einer Kopp-
lung eines Einwegriihrkessels mit der ebenfalls auf Einwegnutzung basieren-
den Zentrifuge CentriTech ein alternatives Reaktorsystem entsteht, das alle
im Kapitel 1.3 gestellten Anforderungen an einen Bioreaktor im pharmazeu-
tischen Produktionsbetrieb erfiillt.

Der MBB bietet den Zellen stabilere Umgebungsbedingungen als die Kombi-
nation aus Riihrkessel und Zentrifuge. Allerdings sind die Einwegriihrkessel
und die CentriTech-Zentrifuge optimierte und am Markt eingefiihrte Geréte.
Eine Fertigentwicklung des MBB wiirde mindestens fiinf weitere Jahre dauern,
ein Zeitraum in dem sich die Kombination aus Riihrkessel und Zentrifuge bei
den Herstellern biopharmazeutischer Wirkstoffe etablieren kann.

Die Fertigentwicklung des MBB wird als moglich, aber technisch und finan-
ziell sehr aufwindig eingeschétzt. Fiir die Etablierung der pH-Mess- und Re-
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geltechnik muss die pH-Differenz zwischen KR und VR bestimmt werden. Die
indirekte Prozessiiberwachung muss validiert und behordlicherseits akzeptiert
werden. Die Herstellung der Module fiir den MBB muss aus ¢konomischer

Sicht als unrentabel eingestuft werden.
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8 Zusammenfassung

Fortschrittliche Trends in der biopharmazeutischen Forschung, wie personali-
sierte Medizin oder fragile Proteine als Wirkstoffe, stellen neue Anforderungen
an Bioreaktoren, in denen die biopharmazeutischen Wirkstoffe mit Hilfe von
Zellkulturen im industriellen Mafistab produziert werden. Gefragt sind biolo-
gische Sicherheit fiir den Wirkstoff sowie eine moglichst schnelle und zellfreie
Ernte des Produktes aus dem Reaktor. Hierfiir geeignet ist ein Perfusionsre-
aktor auf Einwegbasis. Diese Anforderungen erfiillte zu Beginn der Arbeiten
nur der Hohlfaserbioreaktor (HFBR). In diesem Reaktor wird das Produkt al-
lerdings im Kontakt mit den Zellen angereichert, ehe es den Reaktor verldsst
und hat damit relativ langen Kontakt zu Zellen und destruktiven Enzymen.

In der vorliegenden Arbeit wurde die Entwicklung und Erprobung eines mem-
branbasierten Bioreaktors (MBB) beschrieben, der als Einwegartikel ausgelegt
ist, Perfusionsprozesse erlaubt, bei denen das Produkt zellfrei und ziigig aus
dem System abgezogen wird, skalierbar von der Prozessentwicklung bis zur

Marktbedienung ist und als geschlossenes, portables System vorliegt.

Als erster Schritt wurde ein Design- und Funktionsmodell des Bioreaktors
erarbeitet. Die Abtrennung des Produktes von der Zellsuspension sollte mem-
branbasiert erfolgen. Es wurde eine Hohlfasermembran gewéahlt, die produkt-
gangig ist, Zellen aber zuriickhélt und die mechanisch ausreichend stabil ist,
um in einen Bioreaktor eingebaut zu werden.

Der Reaktor wurde so konzipiert, dass alle zell-, produkt- und mediumberiih-
renden Komponenten als Einwegartikel ausgelegt sind und alle technischen
Komponenten zum Betrieb des Reaktors als stationdre Einheit. Der Einweg-
part wurde als zylindrisches Modul entwickelt, in dem die Hohlfasern hori-
zontal fixiert sind. Das Innere der Fasermembranen bildet den Kulturraum,
in dem die Zellen kultiviert werden. Der Zylinderraum auflerhalb der Mem-

branen bildet den Versorgungsraum. Dieser ist zu 50 % mit Medium gefiillt
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und wird sowohl mit Medium als auch mit Gas (Luft) perfundiert. Das Mo-
dul rotiert um seine Léngsachse, so dass sich die zellgefiillten Membranfasern
abwechselnd in Medium und Gas befinden. Die Zellen werden versorgt, indem
Nahrstoffe und Sauerstoff in den Kulturraum diffundieren, das Produkt ge-
langt auf dem umgekehrten Weg in den Mediumperfusionsstrom.

Die stationdre Steuereinheit umfasst technische Losungen zur Rotation des
Moduls, zur Perfusion von Medium und Gas und zur Temperierung des Sy-

stems.

Als zweiter Schritt folgte eine Konzeptpriifung in zwei Mafistdben, einem Mo-
dul mit zwolf Fasermembranen (12HF-Modul) und einem Labormafistab. In
den 12HF-Modulen wurde nachgewiesen, dass die Membran auch iiber einen
60-Tage Prozess nicht durch Proteine oder Zellschrott verblockt, sondern ih-
ren Permeabilitdtswert beibehélt.

Im Labormafstab wurden technische Probleme erkannt und die biologische
Funktionalitdt grundsétzlich bewiesen. Es gelang, Zellen iiber zehn bis 29 Ta-
ge zu kultivieren. Wahrend dieser Zeit erfolgte eine kontinuierliche, zellfreie
Produkternte. Auf der technischen Seite wurde vor allem der Gasaustrag aus
dem rotierenden, halb mit Medium gefiillten Modul als Herausforderung fiir
weitere Module angesehen. Als Losung wurde ein zentraler Ausgangsport fiir
Medium und Gas vorgesehen. Dieser wiirde gleichzeitig die Mediumfiillhohe

von 50 % mechanisch sicherstellen.

Im néchsten Schritt wurde ein Prototyp fiir ein Reaktorsystem im Prozess-
entwicklungsmafistab mit acht miniaturisierten, parallel betriebenen Modulen
entwickelt und getestet. In einem ersten Testlauf wurden die Handhabung der
Module, v.a. wihrend des Inokulums, sowie eine Strategie zur Prozessiiber-
wachung und Analytik erarbeitet. In mehreren Testlaufen mit der Zelllinie
AGE1.hn wurden Zellen in einem Modul jeweils 36 Tage bzw. 60 Tage kulti-
viert. Diese positiven Ergebnisse konnten nicht reproduziert werden. Es stand
die Frage, ob die Ursache der mangelnden Reproduzierbarkeit in der Zelllinie
oder im Reaktor zu suchen ist. Daher folgte eine zweite Testphase mit einer

hochzelldichteetablierten CHO-Zelle. Hierbei wurden in fast allen Prozessen
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steigende und sich stabilisierende Verlaufe des Glukoseverbrauches beobach-
tet. Eine Zunahme der Vitalzellzahl wurde in Einzelfillen in geringem Mafle
erreicht. Der pH-Wert erwies sich als kritischer Parameter. Im KR lagen sehr
niedrige pH-Werte vor und die pH-Differenzen zwischen KR und VR waren
sehr grof.

Im letzten Schritt wurde ein Prototyp des Pilotmafistabes entworfen und er-
probt. Die in den ersten Schritten erkannten technischen Probleme wurden
hierbei beriicksichtigt. Fiir die Inokulation wurde eine neue Strategie getestet,
da sich die im kleinen Mafstab bewéhrte nicht direkt iibertragen lief3.

Es wurde ein Prozess mit der CHO-Zelle gefahren. Die Zellen konnten 43 Tage
erfolgreich kultiviert werden. Wéhrend dieser Zeit wurde kontinuierlich und
zellfrei Produkt geerntet. Damit konnte die prinzipielle Funktionalitdt des Re-
aktors auch im PilotmaBstab nachgewiesen werden. Die Uberwachung von DO
und pH war punktuell moglich. Es erwies sich, dass der pH-Wert im Kultur-
raum sehr niedrig war, was die Ergebnisse aus dem Prozessentwicklungsmaf3-
stab bestétigte. Eine Untersuchung der Membranfasern nach Abschluss des
Prozesses ergab, dass die Zellen im KR inomogen verteilt waren und dass der
KR nur zu einem Teil mit Zellen gefiillt war.

Ein Vergleich mit dem konventionellen HFBR zeigte, dass im MBB ein ge-
ringerer Glukoseverbrauch vorlag. Die DO-Werte in beiden Reaktoren waren
vergleichbar, der pH-Wert im MBB niedriger als im HFBR. Beriicksichtig-
te man, dass der MBB als Prototyp getestet wurde, wahrend der HFBR als
marktreifes Gerédt vorlag und dass der KR des MBB aufgrund der inhomoge-
nen Zellverteilung nur teilweise mit Zellen gefiillt war, so konnte angenommen
werden, dass ein optimierter MBB mindestens das gleiche Leistungspotenzial

aufweisen wiirde, wie der HFBR.

Die Diskussion der Ergebnisse und die Betrachtung des heutigen Reaktor-
marktes ergaben, dass eine Weiterentwicklung des MBB aus technischer Sicht
moglich und interessant wire, aus 6konomischer Sicht aber nicht lohnenswert.
Der wesentliche Schliissel fiir die Weiterentwicklung des Bioreaktors ist die

Etablierung einer online pH- und Sauerstoffmesstechnik. Favorisiert wird die
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optische Messtechnik, weil diese gut in das Einwegsystem integrierbar ist.

Im Rahmen der Arbeit war es gelungen, ein neuartiges Reaktorkonzept in
Prototypen umzusetzen sowie Daten zu erheben und Bewertungskriterien zu
erarbeiten, anhand derer es moglich war, eine Aussage zu treffen, ob eine Wei-

terfithrung der MBB-Entwicklung mdéglich und sinnvoll ware.
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9 Abkiirzungsverzeichnis

9.1 Abkiirzungen

ASX
CHO
DO
EHF
ELISA
EMEA
FDA
Gle
GMP
gZ7
HF
HFBR
HPLC
HSA
KR
MBB
PC
PEE
PEM
PBS
PT
SUB
VG
VR
vZ7

AcuSyst Xcell (ein HFBR)

Chinese Hamster Ovary Cells
Gelostsauerstoff (dissolved oxygen)
Einzelhohlfaser

Enzyme Linked Immunosorbent Assay
European Medicines Agency (Européische Arzneimittelbehorde)
Food and Drug Administration

Glukose

Good Manufacturing Practice (Gute Herstellungspraxis)
Gesamtzellzahl

Hohlfaser

Hohlfaserbioreaktor

High Performance Liquid Chromatography
Human Serum Albumin

Kulturraum

Membranbasierter Bioreaktor
Polycarbonat

Prozessentwicklungseinheit
Prozessentwicklungsmodul

Phosphat Buffered Solution

Prototyp

Single Use Bioreactor

Versorgungsgiite

Versorgungsraum

Vitalzellzahl
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9.2 Formelzeichen

Symbol
A

—_—

<. < ¢ o B

Vkr

>

Bezeichnung
Fléache

Konzentration

Sattigungskonzentration, Ausgangs-

konzentration
Diffusionskoeffizient
Innendurchmesser
Konzentrationsdifferenz
Diffusionsweg, Wandstérke
Porositat

Lange

Stoffstrom

Verbrauchs- o. Produktivitatsrate
Zeit

Volumen

Mediumstrom, Perfusionsrate
Kulturraumvolumen

Zellzahl

Dimension

m2

g/l,mg/l
g/l

em?/h
wm

g/l

mm, pm

cm, mm
g/h

g/(1- d),mg/(L- d)
d

mi,l

1/d

ml,l

1/ml
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