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Kurzfassung

Kurzfassung

Durch technologische Innovationen in der Prozessiiberwachung und die Entwicklung
von Single-Use Ausriistung riicken kontinuierliche Kultivierungsprozesse zur
Herstellung monoklonaler Antikérper (mAK) zunehmend in den Fokus der
biopharmazeutischen Industrie. Daher existieren neben zahlreichen Design of
Experiment (DoE) Ansatzen zur Produktivitatssteigerung im etablierten Fed Batch
Betrieb vermehrt auch Transferprotokolle in Perfusionsprozesse, bei denen vielfach
hohere Umsdtze durch Hochzelldichte-Kultivierungen erreicht werden. Hierbei
werden derzeit die Kapazitiatsgrenzen der verwendeten membranbasierten
Zellretentionssysteme im Hinblick auf die Trenneffizienz und die Produktausbeute

erreicht, sodass der Bedarf nach neuen Methoden zur Zellabtrennung steigt.

Im Rahmen dieser Arbeit wurden mehrere Ansatze zur Produktivitatssteigerung
einer CHO-Zelllinie untersucht. Eine Steigerung der zellspezifischen Produktivitat um
8 % in einem etablierten Fed Batch Prozess wurde durch eine pH-Wert Erhéhung
innerhalb der exponentiellen Wachstumsphase erreicht. Zusatzlich besteht ein nicht-
linearer Zusammenhang zwischen der induzierten Produktivitdt und einer Zunahme
des Zelldurchmessers. Die maximale Lebendzellzahl konnte aufierdem durch eine

semi-kontinuierliche Fiitterungsstrategie um 3,1 Mio. Zellen/mL gesteigert werden.

Im zweiten Ansatz wurde ein kontinuierlicher quasi-Steady State im Chemostaten bei
8 Mio. Zellen/mL mit einer mAK-Ausbeute von 0,2 g/L*Tag erreicht. Zusatzlich
konnte eine reversible glucoseinduzierte Wachstumsinhibierung der Zellen bei
> 8 g/L (+1 Tag) mit erhohter spezifischer Produktivitat detektiert werden. Fiir eine
Steigerung der kontinuierlichen mAK-Ausbeute durch erhohte Zelldichten wurde ein
Perfusionsprozess mittels einer 3D-gedruckten Zellseparationsspirale im Hinblick auf
die Trenneffizienz und die Stabilitit der Zellretention evaluiert. Neben einer
Designoptimierung wurde die Prozessstabilitit durch die Implementierung einer
automatischen Spiilung und einer Flussrateniiberwachung mit webbasierter
Steuerung gesteigert. Die Langzeitstabilitit des verwendeten Druckmaterials sowie

die Scherstressbildung wurden in einem Perfusionsprozess > 500 h evaluiert.

Schlagworter: kontinuierliche Kultivierung, CHO-Zellen, monoklonaler Antikorper,

Prozessoptimierung, Perfusion, mikrofluidische Zellretention, 3D-Druck



Abstract

Abstract

Innovative technologies for process monitoring and the development of single-use
equipment enable a shift to continuous cultivation strategies in the biopharmaceutical
industry for the commercial production of monoclonal antibodies (mAb). In addition
to Design of Experiment (DoE) approaches to enhance product yields in established
Fed Batch processes, an increasing number of transfer protocols for perfusion
processes and high cell density cultivations have been published. Due to challenges
regarding the product recovery and cell retention efficiency with the widely used
membrane-based cell retention systems in high cell density processes, the demand

for alternative devices rises.

This doctoral thesis includes several approaches to enhance productivity and mAb
yield using a CHO-cell line and different process strategies. An increase of cell specific
productivity of up to 8 % was achieved by a heightened pH-value during the
exponential growth phase of an established Fed Batch process. Additionally, a non-
linear relation between enhanced cell specific productivity and cell enlargement was
detected. Furthermore, the peak viable cell concentration was increased by

3.1 mio cells/mL using a semi-continuous feeding strategy.

A Chemostat cultivation with a continuous quasi-steady state of 8 mio cells/mL and a
mADb yield of 0.2 g/L*day was achieved in a second approach to increase productivity.
Additionally, a reversible glucose induced growth inhibition was detected at > 8 g/L.
(+1 day) in relation to enhanced cell-specific productivity. For an increase of the
continuous mAb yield with higher cell densities, a 3D-printed cell separation spiral
was evaluated as a cell retention device in a perfusion process regarding the retention
efficiency and the impact on process stability. In addition to an optimization of the
channel design, the process stability was increased by the implementation of an
automatic flush and a flow rate monitor with web-based remote control. The long-
term stability of the printing material as well as the development of mechanical shear

stress inside the separation spiral was evaluated in a > 500 h perfusion process.

Key words: continuous cultivation, CHO-cells, monoclonal antibodies, process

optimization, perfusion, microfluidic cell retention, 3D-print
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1. Einleitung

1. Einleitung

,Nichts geschieht auf einen Schlag; und es ist einer meiner grofsten und bewdhrtesten
Grundsdtze, dafs die Natur niemals Spriinge macht. Das nannte ich das Gesetz der

Kontinuitdt.”

Die Kontinuitdt beschaftigte nicht nur den weltberiihmten Philosophen,
Wissenschaftler und Namensgeber der Universitit Hannover, Gottfried Wilhelm
Leibniz, sondern wird auch heute noch als erstrebenswert erachtet. Der Mensch ist
ein Gewohnheitstier und benotigt Fixpunkte und Sicherheit im Leben, um sein volles
Potential zu entfalten. Dass Kontinuitdt die Basis der Produktivitat bildet, wurde
besonders wahrend der Corona-Pandemie im Alltag vieler Arbeitnehmer deutlich.
Fehlende Routinen und unberechenbare Umgebungsbedingungen beeintrachtigen
dabei nicht nur die spezifische Produktivitit eines Menschen, sondern auch die

Qualitat der geleisteten Arbeit.

Nicht anders ist es in der industriellen Herstellung von diagnostischen und
therapeutischen Biopharmaka. Vergleichbar zur Produktion von Wirkstoffen in der
Natur, fiihrt fehlende Kontinuitit zu unvorhersehbarer Chargenvarianz in der
Produktqualitit und -quantitit, welche fir die Anwendung beim Patienten
schwerwiegende Folgen haben kann. Die aktuelle Covid-19 Pandemie hat dabei nicht
nur die Signifikanz der menschlichen Produktivitiat aufgezeigt, sondern auch einen
erhohten Bedarf in der Herstellung von Impfstoffen und monoklonalen Antikérpern.
Letztere werden heutzutage hauptsachlich in komplexen Kultivierungsprozessen mit
Saugerzellen als Produktionsorganismen hergestellt. Fiir eine Umsatzsteigerung
existieren hierbei zwei Ansdtze: die Produktausbeute wird entweder durch die
Steigerung der spezifischen Produktivitat bei gleicher Anzahl an Produzenten erhoht
oder durch die Steigerung der Anzahl produzierender Zellen. Wahrend der Fokus in
den letzten Jahrzehnten auf der Produktivititsoptimierung von etablierten
Herstellungsprozessen lag, verlagert sich das Interesse der biopharmazeutischen
Industrie zunehmend auf die Etablierung kontinuierlicher Prozesse und
Hochzelldichte-Kultivierungen. Fiir diese Betriebsweise wird die Kontinuitat auf die
Kultivierungsparameter im Reaktor ausgeweitet und die Produktqualitit und
-quantitiat durch gleichbleibende Umgebungsbedingungen sichergestellt. Dafiir ist

nicht nur die kontinuierliche Ressourcenzufuhr und Prozessiiberwachung von
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Bedeutung, sondern auch eine Intensivierung der Zelldichte durch Zellriickhaltung im
Reaktor. Diese Arbeit beschaftigt sich folglich mit der Produktivitatssteigerung einer
Antikorper produzierenden Saugerzelllinie durch Kontinuitat und dessen Disruption

sowie der Evaluierung einer alternativen Methode zur Zellretention.



2. Zielsetzung

2. Zielsetzung

Ziel der vorgelegten Dissertation ist die Steigerung der zellspezifischen Produktivitat
der verwendeten CHO-Zelllinie sowie eine Umsatzsteigerung durch einen Transfer in
kontinuierliche Kultivierungsprozesse. Verschiedene Optimierungsstrategien im
etablierten Fed Batch Prozess erweitern das Prozessverstdndnis hinsichtlich der
Abhangigkeit der Produktion und Proliferation von dem pH-Wert der Kultivierung
und der Nahrstoffzufuhr. Durch die Etablierung eines kontinuierlichen Prozesses
ohne Zellriickhaltung, in dem anhand der Substratkonzentration die Zelldichte im
Reaktor gesteuert wird, soll der Titer des monoklonalen Antikérpers gesteigert
werden. Dazu wird ein vereinfachtes Bioprozessmodell zur in-silico
Prozessoptimierung evaluiert. Zusatzlich dient der Chemostat einer Vertiefung der
metabolischen Charakterisierung der CHO-Zelllinie im Hinblick auf Glucose-
limitierungen und Wachstumsinhibierungen sowie Verkniipfungen der
Stoffwechselwege mit Lactat, Glutamin, und Glutamat. Die Etablierung des Steady
State soll im Anschluss an diese Arbeit mehrere dynamische DoE Untersuchungen

innerhalb einer kontinuierlichen Kultivierung erméglichen.

Neben der Etablierung eines kontinuierlichen Prozesses ohne Zellriickhaltung soll die
Anwendbarkeit einer mikrofluidischen Zellseparationsspirale als Zellretentions-
system fiir einen Perfusionsprozess untersucht werden. Die 3D-gedruckte Single-Use
Spirale wird hinsichtlich der Retentionseffizienz bei verschiedenen Zelldichten, der
Scherkrafteinwirkung auf die Zellen sowie der Langzeitstabilitit des Materials
getestet. Zusatzlich soll die Beeintrdachtigung der Prozessstabilitit durch
Funktionsstorungen minimiert und die sterile Austauschbarkeit der Spirale bestatigt
werden. Flr die Prozessiiberwachung werden eine Durchflussmesszelle zur at-line
Detektion der Zellzahl im Reaktor und eine gravimetrische Flussrateniiberwachung
mit webbasierter Steuerung vergleichend beurteilt. Neben der Evaluierung der
mikrofluidischen Separationsspirale als alternatives Zellretentionssystem soll eine
stabile Prozessoperation im Steady State als weitere Basis flir dynamische DoE-
Ansatze zur Produktivitatssteigerung dienen. Im Gegensatz zum Chemostaten
ermoglicht die Zellretention hierbei eine Umsatzsteigerung durch erh6hte Zelldichten

im Vergleich zum etablierten Fed Batch Prozess.
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3. Theoretischer Hintergrund

Im folgenden Kapitel werden grundlegende theoretische Hintergriinde erlautert, die
zu einem besseren Verstandnis dieser Arbeit beitragen. Zunachst wird die
verwendete Zelllinie CHO DG44 inklusive Charakteristika und besonderer Aspekte
des Metabolismus vorgestellt. Darauf aufbauend werden die Eigenschaften
verschiedener Prozessstrategien sowie die in dieser Arbeit verwendeten
Reaktorsysteme beschrieben. Abschlief3end wird ein Einblick in die Beschreibung der
Kinetik und die Verwendung von Bioprozessmodellen als Ansatz zur in-silico

Prozessoptimierung vermittelt.

3.1. CHO-Zellen in der biopharmazeutischen Industrie

Seit der Entdeckung der Chinese Hamster Ovary (CHO) Zellen von T. Puck im Jahre
195701 wurden zahlreiche genetische Varianten fiir die industrielle Produktion
rekombinanter Biopharmazeutika etabliert. Die meistgenutzte Zelllinie CHO DG44
mit mutationsbedingter Dihydrofolat-Reduktase (DHFR)-Defizienz vereinfacht
hierbei die Selektion erfolgreich transfizierter Zellen[2l und wird auch in dieser Arbeit

verwendet.

Aufgrund der erhohten Signifikanz von post-translationen Modifikationen fiir die
Pharmakodynamik rekombinant hergestellter Proteine kommen meist ausschlieflich
Saugerzellen als Produktionsorganismen fiir Wirkstoffe in der Humanmedizin
infrage. Die vergleichsweise simple Kultivierung der Suspensionszellen in
serumfreiem Medium sowie die genetische Stabilitit und die konstante
Expressionsrate sind vor allem fiir die kontinuierliche Prozessfiihrung
Grundvoraussetzungen. Durch optimierte Prozessstrategien und stabiles
Zellwachstum konnen hierbei Hochzelldichten bis zu mehreren 100 Mio. Zellen/mL

erreicht werden.[3-5]

Bestehende Herausforderungen in der Kultivierung tierischer Zellen sind negative
Einfliisse durch mechanische Scherkrifte sowie die Einhaltung einer ausreichenden
Sauerstoffversorgung und einer homogenen Durchmischung. Wahrend eine
Sauerstofflimitierung sich negativ auf das Zellwachstum und die Viabilitat auswirkt,
fihrt eine zu hohe Begasung zu mechanischem Stress durch vermehrte

Blasenbildung. Daher beinhalten die meisten Prozessstrategien eine umfangreiche
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Uberwachung sowie optimierte Prozessregelungsparameter, um optimale
Kultivierungsbedingungen zu schaffen und fiir die Dauer der Kultivierung
beizubehalten. Eine vorausgehende Versuchsplanung sowie Design of Experiments
(DoE) Versuche kreieren hierfiir einen Design Space mit optimalen Wachstums- und

Produktionsbedingungen.

3.1.1. Substrate und Metabolismus

Wie viele Mikroorganismen verwenden Saugerzellen Glucose als Kohlenstoffquelle,
um Energie fiir das Zellwachstum, die den Grundstoffwechsel und die
Proteinproduktion zu generieren. Zwischen zelleigenen und durch protein-

engineering eingefligten Proteinen wird hierbei nicht differenziert.

Ein Teil der Glucosemolekiile wird liber Pyruvat zu Lactat konvertiert und sekretiert.
Dies fiihrt in hohen Konzentrationen zu einer Absenkung des pH-Wertes der
Kultivierung und kann bei unzureichender Pufferwirkung des Mediums
zellschadigend wirken.[®] Die Lactatproduktion aus Glucose generiert zudem lediglich
4 ATP Molekiile pro Glucosemolektil und findet bevorzugt bei hohen Wachstumsraten
und Ubermafliger Verfiigbarkeit von Glucose statt. Wahrend bei einer vollstdndigen
Oxidation zu Wasser und CO2z mit ca. 30-32 Molekiilen ATP pro Molekiil Glucose
wesentlich mehr Energie geschaffen wird, dient die Umwandlung zu Lactat der
Regenerierung von NAD* aus NADH. Diese als ,Warburg Effekt“ bekannte Konversion
erhoht die Verfligbarkeit von NAD* fiir die Glykolyse und ist abhdngig vom
Glucoseverbrauch der Zellen.’l Zu Beginn der stationdren Wachstumsphase der
Zellen und bei verringerten Glucosekonzentrationen im Medium wird oftmals ein
Umschalten zu Lactatkonsum beobachtet.[8 91 Die Lactatmolekiile werden hierbei zur

Energiegewinnung liber Pyruvat in den Citrat-Zyklus eingespeist.

Zusatzlich zu einer Kohlenstoffquelle wird flir den Anabolismus von Nukleosiden und
somit fiir die Zellproliferation und Proteinproduktion eine Stickstoffquelle benétigt.
Dieser Bedarf wird bei Saugerzellkulturen durch die Zugabe von Aminosduren
gedeckt. Neben Glutamin als Hauptsubstrat kénnen hier auch Serin, Prolin und
Asparagin zu erhohtem Zellwachstum beitragen.[10] Wahrend Glutamin weitgehend
als essenziell anerkannt wird, deuten Studien auf eine erhoéhte Signifikanz von
Glutamat fiir den Zellstoffwechsel hin, sodass beide Aminosauren als gleichwertig

angesehen werden konnen.['!] Ersichtlich wird dies, sobald eine Glutamin Depletion
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vorliegt und die Zellen vermehrt Glutamat mithilfe von Ammoniak zu Glutamin
konvertieren. Zudem lasst sich ebenfalls eine Verbindung zum Lactatstoffwechsel
erkennen. Zusatzlich zu der vernachldssigbaren Lactatproduktion durch die anaerobe
Glutaminolyse,[12 13] besteht eine Abhangigkeit von der Glutaminkonzentration. Nach
der Depletion dieser Aminosadure wird bei ausreichender Verfligbarkeit von Glucose
und Glutamat von einer Lactatproduktion zum Lactatkonsum gewechselt. Dieser
Zustand wird beibehalten, bis die Glucosezugabe den Bedarf stark iibersteigt oder die

Glutaminkonzentration erneut einen Schwellenwert tiberschreitet.[14 15]

Der Zellmetabolismus wird dabei stark durch das Wohlbefinden der Zellen
beeinflusst, welches hauptsachlich anhand der Zellviabilitait bestimmt wird. Dazu
wird das Verhaltnis der totalen Zellzahl zur Lebendzellzahl gebildet und prozentual
angegeben. Eine weitere Methode zur Detektion von Zellstress ist die Bestimmung der
Lactat-Dehydrogenase (LDH) Aktivitdit im Kulturiiberstand.[16] Dieses zelleigene
Enzym befindet sich bei viablen Zellen im Zytoplasma und wird nur bei Beschadigung
der Zellmembran in das Kulturmedium freigesetzt. Daher deutet eine erhohte LDH-
Aktivitit im Uberstand auf eine verstirkte Scherstressbildung durch mechanische

Einflisse hin.

Neben zelleigenen Proteinen produziert die verwendete CHO DG44 Zelllinie
zusatzlich einen monoklonalen Antikérper (mAK). Dieses rekombinante Protein ist
ein Immunoglobulin der Klasse Gi1 (IgGi) welches in das Kultivierungsmedium
sekretiert und im Uberstand quantitativ bestimmt wird. Der entsprechende
Antikorpers ist in der Literatur bereits umfassend beschrieben.[17] Die zellspezifische
Produktivitat (Qp) dieses Proteins stellt einen Kernpunkt der Prozessoptimierung dar
und wird anhand der zeitlichen Anderung der Produktkonzentration (P) in
Abhangigkeit der Lebendzellzahl (VCC) berechnet.[18]

(P — Pi_y)

Qpi = : : 1
(t— t_y) X (Vcc, +2vccl_1) (1)

Durch die Verwendung des arithmetischen Mittels der Lebendzellzahlen in
Formel (1) wird ein lineares Wachstum der Zellen zwischen den gewdhlten

Zeitpunkten angenommen. Fiir Kkontinuierliche Prozessstrategien wird die
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zusatzliche Verdiinnung mittels Verdiinnungsrate (D) einbezogen, sodass die
Berechnung sich wie folgt darstellt:

(P — Pi_q) D(P;_1)

Qpi = +
VCC; + VCC;_ ) 2)
(ti _ ti—l) X ( i > i 1) VCCl_l

3.2. Reaktorbetriebsweisen in der Bioprozesstechnik

Aufgrund ihrer im Idealfall gleichméafdigen Durchmischung der Zellsuspension bei
zuverlassiger Temperaturregelung und Begasung, werden Riihrkesselreaktoren
haufig fir Tierzellkultivierungen favorisiert. Neben dem Reaktortyp muss jedoch
auch eine Prozessfilhrungsstrategie abhdngig der Zelllinie und der
Prozessanforderungen gewahlt werden. Hierbei wird zwischen diskontinuierlicher,

halb-kontinuierlicher und kontinuierlicher Betriebsweise differenziert.

3.2.1. Diskontinuierliche Prozessfiithrung

Die diskontinuierliche Betriebsweise (Batch) besitzt von den hier vorgestellten
Strategien die kiirzeste Prozessdauer. Zu Beginn wird ein Produktionsmedium
vorgelegt und die Zellzahl steigt, bis die Substrate depletiert oder inhibitorische
Nebenprodukte akkumuliert sind. Der Batch Betrieb bietet eine hohe Flexibilitat
kombiniert mit geringen Anschaffungskosten und ist somit vor allem fiir Screening
Prozesse oder Proof of Concept Versuche geeignet. Zudem wird diese Strategie fiir die
Vorkultur verwendet, bei der wiederholt Zellen innerhalb der exponentiellen
Wachstumsphase entnommen und in frisches Medium passagiert werden. Das
typische Wachstumsverhalten in einem diskontinuierlichen idealen Riihrkessel ist in

Abbildung 1 dargestellt.
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Abbildung 1: Die vier Phasen des Zellwachstums (VCC) im Batch Betrieb (Uberginge gestrichelt)

mit zusitzlicher Substrat- (Cciucose) und Produktkonzentration (cproduxt).

Das Zellwachstum ist in vier Hauptphasen unterteilt und beginnt mit einer Anpassung
der Zellen an die Umgebungsbedingungen (1). Nach dieser kurzen lag-Phase beginnt
das exponentielle Wachstum (2). Durch die Verstoffwechselung der vorhandenen
Substrate und eventuelle Anreicherung an inhibitorischen Nebenprodukten stellt sich
ein Gleichgewicht der Wachstums- und Sterberate ein, sodass die stationdre Phase
erreicht wird (3). Abschliefdend iiberwiegen die Limitierung und Inhibierung der
Zellen, sodass der Prozess in der Absterbephase (4) beendet wird. Die Produktbildung
findet hierbei abhadngig von der verwendeten Zelllinie wachstumsgekoppelt oder
nicht-wachstumsgekoppelt statt und erreicht kurz vor Beginn der Absterbephase ihr
Maximum. In der Literatur werden fiir CHO-Zellen Produktausbeuten von bis zu

0,9 g/L mAK bei 8,5 Mio. Zellen/mL beschrieben.[19 20]

Durch erhohte Anforderung der Vor- und Nachbereitung und den damit verbundenen
Totzeiten und laufenden Kosten fiir Reinigung und qualifiziertes Personal eignet sich
diese Betriebsweise nicht fiir industrielle Produktionsprozesse. Daher wird hier meist

eine andere Prozessstrategie bevorzugt, die im Folgenden vorgestellt wird.
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Beim Zufiitterungssatzbetrieb oder auch Fed Batch wird eine Substratlimitierung
durch die Zufuhr definierter Feed-Losungen umgangen und die Wachstumsphase der
Zellen verlangert. Durch die Zufiitterung kénnen die maximale Lebendzellzahl und
der kumulativ erreichte Produkttiter gesteigert werden. Aufgrund des deutlich
erhohten Umsatzes im Vergleich zum Batch Betrieb bei geringfiigig intensiviertem
Aufwand durch die verlangerte Prozessdauer und die Herstellung der Feed-Losung
wird diese Betriebsweise fiir die Kultivierung tierischer Zellen bevorzugt. Ein
typischer Verlauf des in dieser Arbeit verwendeten 2-Phasen Fed Batch Prozesses ist

in Abbildung 2 dargestellt.

Batch Fed-Batch

Vidbilitét W

/CG\utarmn

Abbildung 2: Skizzierter Verlauf der Fed Batch Prozess Plattform (geédndert aus [14]). A beschreibt

hierbei das vorgelegte Basalmedium und B die Zufiitterung.

Der Prozess beginnt zunachst mit einer Batch Phase. Anschliefsend startet die tagliche
Zufiitterung mithilfe einer oder mehrerer Feed-Losungen. In dieser Arbeit besteht die
Zufiitterung aus zwei Komponenten: Feedmedium A (FMA) und Feedmedium B
(FMB). FMA enthalt Glucose sowie einen Grof3teil der fiir das Zellwachstum und die
rekombinante Produktion bendétigten Aminosauren. Das stark basische FMB hingegen

enthdlt hauptsachlich die Aminosdauren Tryptophan und Tyrosin in hohen
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Konzentrationen.l'#l Bei Bedarf wird eine reine Glucose-Losung als dritte
Komponente zugefiittert, um eine Glucoselimitierung zu unterbinden. Die maximale
Lebendzellzahl (VCC) wird nach 7-9 Tagen erreicht, woraufhin die stationdre
Wachstumsphase eintritt. Der Prozess wird an Tag 12 bei ca. 3 g/L mAK-Titer
beendet, um eine qualitative und quantitative Beeintrachtigung des Produktes durch
die sinkende Zellviabilitit und die damit einhergehende Sekretion zelleigener
Proteasen zu vermeiden. Literaturangaben bestatigen mAK-Ausbeuten von 1-13 g/L

im Fed Batch Betrieb bei bis zu 26 Mio. Zellen/mL.[21. 22]

3.2.2. Kontinuierliche Prozessfithrung

Mit der Entwicklung neuer Technologien in der online-Uberwachung und zusétzlicher
Moglichkeiten der Prozessregelung, gewinnt der kontinuierliche Betrieb
zunehmend an Bedeutung fiir die biopharmazeutische Industrie. Diese
Prozessfithrung beinhaltet einen kontinuierlichen Zustrom von Substrat-Lésungen
sowie einen gleichwertigen Abfluss von Kulturmedium. Hier lasst sich zusatzlich
zwischen zwei Zielsetzungen unterscheiden: Steady State Kultivierungen mit
Zellverlust und intensivierte Hochzelldichte-Prozesse mithilfe von Zell-

rickhaltesystemen.

10
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Abbildung 3: Skizze eines kontinuierlich betriebenen idealen Riithrkesselreaktors mit Steady State
durch Zellriickhaltung und Zellbleed (blau gestrichelt) oder Zellverlust (blau). A und B beschreiben
hierbei Basal- und Feedmedien. D beschreibt zellfreies Medium nach Zellretention und C einen

zellhaltigen Bleed.

Bei einer kontinuierlichen Kultivierung mit Zellverlust ist die eingesetzte
Verdiinnungsrate fiir das Zellwachstum und die angestrebte Lebendzellzahl im
Steady State entscheidend. Die Wachstumsrate wird typischerweise iiber die
zugefiihrte Substratkonzentration (Chemostat) oder die Kulturtriibung (Turbidostat)
anhand einer Anpassung der Verdiinnungsrate geregelt. Auch eine Regelung iliber
eine konstante pH-Wert Messung (Auxostat) ist moglich, wird jedoch selten

angewandt.

Geringe Verdlinnungsraten resultieren in minimiertem Zellverlust und vermeintlich
hoherer Biomasseausbeute, sind jedoch mit dem Risiko einer Substratlimitierung
oder Inhibitorakkumulation verbunden. Demgegeniiber stehend sollte die
Verdiinnungsrate die maximale Wachstumsrate (umax) der verwendeten Zelllinie

nicht tiberschreiten, um ein Auswaschen der Zellen zu verhindern. Eine optimale

11
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Verdiinnungsrate (Dopt) lasst sich anhand von historischen Daten und dem Prinzip der
Monod-Kinetik mithilfe von Formel (3) berechnen. Dazu wird zusatzlich die
eingehende Substratkonzentration (Sein) und eine Affinitdtskonstante (Ks) eingefiihrt,

bei der das Zellwachstum halbmaximal ist.[23]

Dot = M 1~ [t ©
op max KS_I_Se]n

Der Produkttiter wird durch die Einstellung einer optimalen Verdiinnungsrate
erhoht, die einer prozessindividuellen Wachstumsrate mit maximaler
Produktbildung entspricht. Somit ist die kontinuierliche Prozessfiihrung optimal fiir
hohe Umsatze bei gleichbleibender Qualitat geeignet. Aufgrund der Komplexitat von
tierischen Zellen legt ein Grofdteil der Forschung den Fokus zunachst weiterhin auf
die Erweiterung des metabolischen Verstindnisses von CHO-Zellen. Hierbei
beeintrichtigt bereits eine geringfiigige Anderung der Umgebungsbedingungen die
Stabilitat eines stationdren Zustandes durch die Aktivierung einer Kaskade von
internen Zellantworten. Daher werden Steady State Betriebsweisen in der Industrie
derzeit bevorzugt bei chemischen Prozessen mit schneller Gleichgewichtseinstellung

durchgefiihrt.

Zellriickhaltesysteme bieten eine Moglichkeit der kontinuierlichen Prozessfiihrung
ohne  Zellverlust. Diese  Hochzelldichte-Kultivierungen  resultieren in
Produktausbeuten von >5g/L*d und der Generierung von nahezu zellfreiem
kontinuierlich abgefithrtem Uberstand fiir die anschlieRende Produkt-
aufreinigung.[?4] Bei der Implementierung einer Zellriickhaltung wird zusatzlich zur
Verdiinnungsrate ein weiterer Parameter fiir einen erfolgreichen Prozessverlauf
beriicksichtigt. Die zellspezifische Perfusionsrate (CSPR) gibt das Verhaltnis des
Mediendurchflusses (F) zur Lebendzellzahl (VCC) im betrachteten Reaktorvolumen
(Vr) an und wird fiir eine optimale Proliferation und Produktivitat tiberwacht und

geregelt (Formel (4)).[23]

F
PR=—
¢S VCC * Vg (4)

Die optimale CSPR ist abhdngig von der verwendeten Zelllinie und der

12
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Medienzusammensetzung. Eine Minimierung des Ressourcenverbrauchs durch die
Anwendung der geringsten notigen CSPR fiir einen stabilen Prozessverlauf mit der
angestrebten Lebendzellzahl liegt hierbei im Fokus der Industrie. Konstantinov et al.
beschreibt die push-to-low Strategie, bei der die CSPR im Steady State schrittweise
reduziert wird, bis eine Beeintrachtigung der Lebendzellzahl oder Viabilitat
erkennbar ist. Die resultierende CSPRmin beschreibt die optimale Performance des
verwendeten Mediums. Eine Reduzierung der CSPR lasst sich dabei durch geringere
Flussraten oder hohere VCC Setpoints erreichen. Aufgrund mdoglicher
Sauerstofflimitierungen und der steigenden Viskositit bei Hochzelldichte-
Kultivierungen wird eine Reduzierung der Flussrate bei gleichbleibender
Lebendzellzahl empfohlen. Dazu muss ein zusatzlicher Zellbleed implementiert
werden, um die Zellzahl konstant zu halten. Die Reduzierung der Flussrate ist jedoch
nur sinnvoll, solange keine Inhibition des Zellwachstums durch toxische

Nebenprodukte oder Metabolite stattfindet.[2¢]

3.2.3. Zellriickhaltesysteme

Flr einen intensivierten kontinuierlichen Prozess werden Zellriickhaltesysteme
bendétigt, um den Zellverlust zu minimieren und Hochzelldichten zu erreichen. Die
verfligharen Systeme werden anhand ihrer Eigenschaften, und der Zelleigenschaften
kategorisiert, durch die eine Separation mdéglich wird. Dabei stehen vor allem die
Zellgrofde und die Zelldichte fiir die Kultivierung von Suspensionszellen im Fokus.[27]
Statische und dynamische membranbasierte Methoden sowie Tangential-
flussfiltration (TFF) bilden mit 70-80 % den heutigen Hauptanteil der in der Literatur
beschriebenen Systeme und werden auch in der biopharmazeutischen Industrie
favorisiert.[28] Membranfreie Methoden basieren hingegen entweder auf der
Zentrifugalkraft (Hydrozyklon, Tellerzentrifugen) oder der Gravitation (Settler).
Zusatzlich werden vermehrt neue Systeme entwickelt, bei denen die Zellen durch

mikrofluidische Stromungseffekte separiert werden.[2]

Bei der Verwendung von membranbasierten Systemen werden Zellen anhand ihrer
Grofde durch einen Differenzdruck iiber die Membran zuriickgehalten, wahrend
kleinere Molekiile wie monoklonale Antikoérper (mAK) durch die Poren gelangen und
somit abgetrennt werden. Durch den direkten Kontakt der Oberflache mit den Zellen

sind diese Systeme sehr anfillig fiir Verblockungen und sogenanntes Fouling der

13
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Poren, was besonders bei Langzeitversuchen mit hohen Zelldichten eine
Herausforderung darstellt. Statische Methoden sind hierbei starker betroffen als
dynamische oder Tangentialflussfiltrationen, die einen aktiven Fluss der
Suspensionskultur generieren, der die Poren teilweise freispiilen kann. Besonders die
Alternierende  Tangentialflussfiltration = (ATF) gewinnt zunehmend an
Aufmerksamkeit, da neben der verringerten Verblockung zusatzlich der Scherstress
auf die Zellen durch Diaphragma-Pumpen minimiert wird.[3% 311 Auch die
Austauschbarkeit der Zellretentionssysteme bei Funktionalitatseinschrankung und
das damit verbundene Kontaminationsrisiko stellen eine Herausforderung dar,
welche die zunehmende Entwicklung von Single-Use Systemen fordert. ATF und TFF
bieten hierbei eine Modularitit und Skalierbarkeit in Kombination mit einer
reduzierten Verblockungsrate und gehoren daher zu den meistverwendeten
Systemen.[28 321 Im Zuge der aufkommenden Popularitit der Hochzelldichte-
Kultivierungen werden jedoch die Kapazitatsgrenzen dieser Systeme sichtbar. Die
erhohte Viskositit der Suspensionskultur fiihrt zu steigender Produktretention,
welche zwar durch Erhéhung der Porengrof3e umgangen werden kann, im Gegenzug

fiir ein zellfreies Permeat jedoch zusatzliche Filtrationsschritte erfordert.[33-35]

Porenverblockungen und Produktretention sind fiir membranfreie Systeme keine
Herausforderungen. Akustische Settler waren zeitweise die meistverwendete
Alternative zu membranbasierten Methoden, da sie durch zuséatzliche akustische
Schwingungen die langen Sedimentationszeiten herkommlicher Settler aufderhalb
der kontrollierten Umgebungsbedingungen des Reaktors umgehen.[?7. 28 36] Durch
ihre mangelnde Skalierbarkeit und fehlende Ubertragung in den Single-Use Bereich
bedienen akustische Settler allerdings nicht mehr die aktuellen Anforderungen an die
industrielle Produktion rekombinanter Proteine.37 381 Zellretention durch
diskontinuierliche oder kontinuierliche Zentrifugation der Zellen ist oft einfach in der
Anwendung, birgt jedoch erhohte Kontaminationsrisiken sowie vermehrtes
Zellsterben und Aggregatbildung durch die hohe Krafteinwirkung auf die Zellen.[39 40]
Wahrend Wirbelschichtzentrifugen bereits eine zellschonenden Alternative zur
Zellabtrennung nach der Zellernte darstellen,[*l 421 gibt es derzeit keinen
kontinuierlichen Ansatz wahrend des Kultivierungsprozesses. Auch Hydrozyklone
separieren die Zellen selektiv durch die Einwirkung der Zentrifugalkraft und sind als

Single-Use Anwendung verfiigbar sowie grofdtenteils skalierbar. Hierbei bestehen
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jedoch erneut Herausforderungen in der Hochzelldichte, welche eine unvollstandige

Abtrennung und somit einen konstanten Zellverlust herbeiftihrt.[43]

Durch jlingste Innovationen in der additiven Fertigung werden zunehmend
mikrofluidische chipbasierte Methoden entwickelt, um Zellen zu fokussieren, zu
sortieren und zu separieren. Zu den meistverwendeten Systemen gehdren hierbei
Tragheitsabscheider mit geraden oder gebogenen Mikrokandlen.*4! Fiir die
kontinuierliche Zellriickhaltung von tierischen Zellen wurden in der Literatur bereits
mehrfach mikrofluidische Separationsspiralen untersucht.[*>-48] Die Systeme
unterscheiden sich dabei im Aufbau nur geringfligig. Wahrend die parallel
betriebenen Spiralen bei Kwon et all*’l einen hohen Durchsatz mit bis zu
26,5 Mio. Zellen/mL  erlauben, wurden Langzeitversuche lediglich  mit
> 5 Mio. Zellen/mL durchgefiihrt. Die Ursache liegt hierbei im Funktionsprinzip der
Auftrennung. Bei einem laminaren Fluss innerhalb der rechteckigen Mikrokanale
werden die Zellen von drei verschiedenen Kraften beeinflusst und grof3enabhangig
aufgeteilt. Die Zellen fokussieren sich hierbei am Ort des Kraftegleichgewichts, an
dem der Auftrieb durch den Schergradienten (shear-gradient-induced lift) und die
Kanalwand (wall-induced lift) gleichermafden induziert wird.[44 49,501 Aufgrund der
spiralférmigen Anordnung der Kanale tritt zusatzlich eine dritte Zugkraft (Dean drag
force) auf, welche die Anordnung der Zellen im Equilibrium beschleunigt. Diese
destabilisiert bestimmte Punkte des zuvor beschriebenen Kraftegleichgewichts,
sodass die Zellen sich schliefilich gréfdenabhédngig an der inneren Kanalwand der

Spirale fokussieren (Abbildung 4).[45-48]

Q Fluss Q
Aullenwand

Innenwand

Abbildung 4: Positionierung der Zellen im gebogenen mikrofluidischen Kanal einer

Separationsspirale (geandert aus [33]).
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Erhohte Zellkonzentrationen fiihren hierbei zu Zell-Zell-Interaktionen und einem
gegenseitigem Abstofden der Zellen. Dadurch wird die Fokussierung verschlechtert
und die Trenneffizienz mit zunehmender Kultivierungsdauer reduziert. Dieses
Phidnomen wurde ebenfalls von Enders et al bei der Untersuchung von

Zellkonzentrationen im Bereich von 5-20 Mio. Zellen/mL gezeigt.[*5]

Durch die niedrigen Kosten und die Flexibilitit in der additiven Fertigung beziiglich
des Designs und der Materialverfiigbarkeit besitzen mikrofluidische
Spiralseparatoren viel Potential fiir den Einsatz als kontinuierliche
Zellriickhaltesysteme im Labormafdstab. Die multiplen Anschlussmdéglichkeiten von
verschiedenen Schlauchdurchmessern und Materialien sind vor allem fiir die
Skalierbarkeit von Interesse. Zudem ermoglicht der parallele Betrieb multipler
Spiralen eine Auftrennung und Verdiinnung der Suspensionskultur, sodass die

Herausforderungen der Hochzelldichte moglicherweise bewaltigt werden konnen.

3.2.4. Verwendete Reaktorsysteme

Fir die industrielle Herstellung monoklonaler Antikorper existieren
Bioreaktorsysteme in verschiedenen Mafdstaben von wenigen Millilitern im Prozess-
Screening bis mehreren tausend Litern im Produktionsmafdstab. Neben der
Reaktorgrofie spielt das Material und die Wiederverwendbarkeit der Reaktorgefifie
eine grofie Rolle. Single-Use Reaktoren aus Einwegmaterialien vereinfachen die
Einhaltung der GMP (Good Manufacturing Practice) Richtlinien durch das
verminderte Risiko von Kreuzkontaminationen und die Vereinfachung der
komplexen Qualifizierungs- und Validierungsverfahren. Der reduzierte Reinigungs-
und Sterilisationsaufwand fiihrt zu erheblichen Kosteneinsparungen bei industriellen
Produktionsprozessen. Dementgegen stehen Mehrwegreaktoren aus Glas oder
Edelstahl, die eine erh6hte Vor- und Nachbereitung benoétigen, bei grof3en Volumina
jedoch deutlich robuster gegeniiber dem steigenden Innendruck im Reaktor sind.
Wahrend Einwegreaktoren mit einem maximalen Volumen von 2000 L produziert
werden, besitzen pharmazeutische Unternehmen wie Lonza oder Genentech
Edelstahl Systeme bis zu 25 m?.[51] In dieser Arbeit wurden neben 500 mL Single-Use
Schiittelkolben drei  verschiedene Reaktorsysteme  verwendet: Der

2L Mehrwegreaktor Biostat ®BDCU und die Single-Use Systeme Ambr®250 und
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Ambr®15 (Abbildung 5). Die Reaktoren werden im Folgenden in absteigender Grofde

vorgestellt.

Der grofdite in dieser Arbeit verwendete Benchtop Bioreaktor ist der 2L
Biostat® BDCU mit Glasgefafd und abnehmbarer Heizmanschette. Durch Anschliisse
im Deckel konnen verschiedene Sensoren und Zugangsventile eingebracht und

verwendet werden (Abbildung 5, A).
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Abbildung 5: Skizze der verwendeten Bioreaktorsysteme: (A) Biostat® BDCU 2L, (B) Ambr® 250,
(C) Ambr® 15.

Durch die hohe Anzahl an potenziellen Zugangen, eignet sich dieses System vor allem
fiir Bypass Versuche und die Testung neu entwickelter Sensorik. Die bereits etablierte
online Analytik erméglicht hierbei die Uberwachung von pH-Wert und
Gelostsauerstoff (DO) mittels Elektroden sowie der Temperatur und des Abgases. Fiir
die homogene Durchmischung und Begasung der Kultur werden zwei 3-Blatt-
Segmentriithrer und ein Ringsparger verwendet. Im Gegensatz zu den Single-Use
Systemen muss der Glasreaktor vorher manuell heifddampfsterilisiert werden. Die
verwendete Prozessstrategie wird anschliefdend iiber ein Steuerungsrezept in

BioPAT® MFCS programmiert und durchgeftihrt.
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Das modulare Ambr® 250 System umfasst ein Modul mit zwei Single-Use
Bioreaktoren, angeschlossen an eine Steuereinheit und einen Computer. In Abbildung
5 B ist beispielhaft ein 250 mL Reaktorgefifd ohne die implementierten
Pumpreservoirs dargestellt. Dieser Reaktor umfasst weniger Zuginge als der 2L
Reaktor, da die Zugabe von Medien und Korrekturmitteln hauptsachlich tiber die fiinf
Pumpreservoirs erfolgt. Im Deckel des Gefafdes existieren zwei Zugédnge iiber Luer-
Lock-Verbindungen, welche fiir die Inokulation und Zellernte sowie Bypasse oder
zusatzliche Medien und Korrekturmittel genutzt werden koénnen. Zudem wurde die
Septumkappe, die den Hauptzugang des Reaktors luftdicht verschliefdt in dieser
Arbeit durch einen 4-way Additionsport ersetzt, welcher vier weitere Zugange schafft.
Die implementierte online Sensorik umfasst eine pH-Elektrode, einen photo-
metrischen Sensor Spot fiir Geldstsauerstoff (DO) sowie eine Abgasanalytik und einen
Schaumsensor. Da die Abluft im Gegensatz zu Mehrwegreaktoren nicht gekiihlt wird,
filhrt eine Verblockung der Abluftfilter durch Schaum oder Luftfeuchtigkeit zur einer
Steigerung des Innendrucks im Reaktor. Daher besitzt das System zusatzlich zum
photometrischen Schaumsensor ebenfalls einen integrierten Drucksensor. Die
Begasung der Kultur erfolgt iiber ein Spargerrohr und die Durchmischung wird iiber
zwei Schragblattrithrer und vier Schikanen gewahrleistet. Gesteuert werden die
Reaktoren durch eine Software auf dem integrierten Computer der Steuereinheit,
welches vom Benutzer programmiert wird und wahrend der Kultivierung angepasst

werden kann.

Als letztes und kleinstes System soll das automatisierte Mikrobioreaktorsystem
Ambr® 15 vorgestellt werden. Im Gegensatz zu den iiblicherweise runden
Reaktorgefafien, besitzen die Gefdfle des Ambr® 15 eine quaderformige Geometrie,
welche anschliefiend beim Scale-Up berticksichtigt werden muss (Abbildung 5, C).
Zusatzlich wird jegliche Interaktion mit den Reaktorgefifien wahrend der
Kultivierung vom Benutzer programmiert und automatisiert durch einen Roboter
durchgefiihrt. Die Uberwachung und Steuerung funktioniert 4quivalent zum gréfReren
Ambr® 250 System durch die implementierte Software. In den Kultivierungs-
stationen des Systems konnen hierbei zusammen bis zu 24 Gefifle gleichzeitig

betrieben werden.
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Im Gegensatz zum Ambr® 250 wird neben dem Geldstsauerstoff auch der pH-Wert
optisch mittels Sensor Spot am Gefafdboden bestimmt und iiberwacht. Die pH-Wert
und DO-Regelung durch Begasung kann dabei fiir jedes Reaktorgefafd einzeln
programmiert und iiber ein kleines Spargerrohr durchgefiihrt werden. Durchmischt
wird die Kultur anhand eines 2-Blatt Segmentriihrers. Eine geometrisch bedingte
Herausforderung ist die potenzielle Verblockung der kleinen Begasungskanale durch
Schaum, Prazipitat oder Zelldebris. Daher wird die Zugabe von Antischaummittel

prophylaktisch auf Intervalle von 12-24 h erhoht.

3.3. In-silico Prozessoptimierung

Prozessoptimierungen in der biopharmazeutischen Industrie basieren weitestgehend
auf Design of Experiment (DoE) und “wet lab” Ansdtzen und sind daher zeit-, kosten-
und arbeitsintensiv. Durch die Verwendung von theoretischen, wissensbasierten
Modellen und die Anpassung an kontinuierliche Betriebsweisen kann die
resultierende Simulation eines optimierten Prozesses wiederholte Experimentreihen
ersetzen. In dieser Arbeit wird gepriift, ob die Beschreibung der verwendeten
Kultivierungsprozesse anhand einer vereinfachten Kinetik mdéglich ist und die in-

silico produzierten Vorhersagen in der Realitat verifiziert werden kénnen.

3.3.1. Bioprozessmodellierung

Das Ziel einer Bioprozessmodellierung ist die Beschreibung von Kultivierungsdaten,
um die Effekte auf ausgewahlte Qualitatsattribute wie VCC, Produktivitit oder
Produktqualitit evaluieren zu konnen.[52 531 Vor allem bei industriellen Produktions-
prozessen kann die Integration historischer Daten in mathematische Modelle und die
Vorhersage moglicher Prozessantworten die Identifikation potenzieller Targets fiir
DoE-Experimente erleichtern.[54 Fiir Monod-dhnliche kinetische Modelle wurde
bereits eine gute Anpassung an existierende experimentelle Datensatze
verschiedener Prozessstrategien mit Sdugerzellen gezeigtl>5-57] und eine Steigerung

des mAK Produkttiters um 30 % durch Optimierung der Fiitterungsprofile erreicht.[>8]

Die hier verwendeten linearen Gleichungssysteme und Parametergrenzen sind im
Anhang (6.2.3) zu finden. Dabei werden folgende vereinfachte Annahmen in einem
ideal durchmischten Reaktor getroffen: Das Zellwachstum ist abhdngig von der

Glucose-, Glutamin- und Lactatkonzentration im Reaktor. Eine Lactatproduktion
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findet in Gegenwart von Glutamin statt und wechselt auf einen Lactatkonsum sofern
Glutamin depletiert ist. Zusatzlich wird Glutamat bei einer Glutaminlimitierung zu
Glutamin konvertiert und in das Kulturmedium sekretiert. Die rekombinante
Produktbildung des mAK wird hierbei als wachstumsgekoppelt angenommen. Fiir die
Chemostat Kultivierung wird ein Zellverlust von 100 % implementiert, ein
Perfusionsprozess besitzt hingegen eine Verlustrate von ca. 30 % der Zellen im

Durchfluss.[59]

3.3.2. Simulation optimierter Prozessbedingungen

Anhand von Bioprozessmodellen mit hoher Parametergiite und folglich guter
Anpassung konnen optimierte Prozessstrategien durch Optimierungsalgorithmen
simuliert werden. Somit bieten sie eine Alternative zu kosten- und arbeitsintensiven
Screening Experimenten.[60] Vor allem fiir Quality by Design (QbD) Ansétze stellt die
in-silico Optimierung eine gute Alternative zu wiederholten ,wet-lab“ Experimenten
dar, um einen Design Space zu finden und die Endproduktqualitit in den
Produktionsprozess zu integrieren.l®1] Die Prozessoptimierung ist hierbei nicht auf
den Produkttiter oder die maximale Lebendzellzahl beschrankt, jedoch lediglich
innerhalb des Kalibrationsbereiches giiltig. Auch die Glykosylierungsmuster und
Faltung von rekombinanten Proteinen wie mAK, sowie die biopharmakologische
Wirkung in klinischen Studien kénnen durch mathematische Abstrahierung der
komplexen intrazelluldren Vorgdnge simuliert werden.[61-63] Besonders im Bereich
der therapeutischen Anwendungen fiir seltene Erkrankungen haben in-silico
Methoden die Charakterisierung von Wirkmechanismen und die Erkennung von
Nebenwirkungen revolutioniert. Robuste Modelle benétigen jedoch erheblich mehr
Rechenkapazitat und Datenvielfalt als vereinfachte Modelle, sodass die Verwendung
von Digital Twins in den letzten Jahren fiir die industrielle Produktion von
Biopharmazeutika in den Fokus gertickt ist. Hierbei wird die Prozesseffizienz durch
die Integration und Kommunikation zwischen physischen und virtuellen Systemen
mittels Echtzeitiiberwachung gesteigert.[64] Dies erleichtert die Charakterisierung
und Regelung von kritischen Prozessparametern wie Medienzusammensetzung oder
Temperatur und die Identifikation von Targets fiir anschlieflende DoE-

Experimente.[65]
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4. Ergebnisse und Diskussion

Diese Arbeit beschaftigt sich mit der Kultivierung einer mAK produzierenden
CHO DG44 Zelllinie in verschiedenen Bioreaktorsystemen und der Produktivitits-
steigerung durch den Transfer in verschiedene kontinuierliche und semi-
kontinuierliche Betriebsweisen. Dabei werden die Kultivierungsprozesse in Fed
Batch, Chemostat und Perfusionsbetrieb differenziert. Trotz der unterschiedlichen
Betriebsweisen in der Hauptkultur beginnt jeder Prozess mit einer dreitdgigen Batch
Phase. Fir eine bessere Vergleichbarkeit der verschiedenen Prozesse bleiben die
standardisierten Prozessbedingungen sowie die Passagendauer und Produktivitats-

induktion in der Vorkultur erhalten (Anhang 6.1.5).

Wie im Anhang beschrieben, wird eine diskontinuierliche Hauptkultur mit
0,3 Mio. Zellen/mL inokuliert und einmal taglich beprobt, wahrend ein
kontinuierlicher Prozess mit einer Zelldichte von 1 Mio. Zellen/mL beginnt und je
nach Bedarf zwei- bis dreimal taglich beprobt wird. Diese offline Proben werden
hinsichtlich der Zellzahl, Viabilitit und Produktkonzentration sowie der Glucose-,

Lactat-, Glutamin- und Glutamatkonzentration analysiert.

Im Folgenden werden die in dieser Arbeit durchgefiihrten Kultivierungsprozesse
anhand des Zellwachstums, dem Produkttiter sowie der Anderungen des
Metabolismus in Relation zur zellspezifischen Produktivitit und der Zellgrofie

dargestellt und diskutiert.

4.1. Fed Batch Prozess Plattform

Fiir die Produktion monoklonaler Antikérper werden CHO-Zellen und andere
Saugerzellen derzeit hauptsachlich im diskontinuierlichen Fed Batch Betrieb
kultiviert. Obwohl diese Betriebsweise seit Jahrzehnten in der biopharmazeutischen
Industrie etabliert ist, sind die optimalen Prozessbedingungen nicht fiir alle CHO-
Zelllinien gleich. Bei der Verwendung einer neuen Zelllinie wird durch DoE-
Experimente zunichst ein Design Space festgelegt, in dem die Produktquantitat und
-qualitdt nicht signifikant beeintrachtigt wird. Diese Grenzen sind aufgrund der
komplexen Validierungs- und Qualifizierungsverfahren von industriellen
Produktionsprozessen weit um das Optimum gefasst, sodass eine minimale Varianz

bestehen darf. Im Folgenden soll eine Produktivititssteigerung eines Fed Batch
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Prozesses innerhalb der etablierten Prozessgrenzen sowie eine Untersuchung der

Skalierbarkeit erreicht werden.

4.1.1. Produktivitatssteigerung durch pH-Shifts

Die verwendete CHO DG44 Zelllinie weist eine Sensitivitit gegeniiber bestimmter
Faktoren auf, deren Auftreten mit der Steigerung der zellspezifischen Produktivitat
einhergeht.l14 15 66] Der pH-Wert der Suspensionskultur ist hierbei durch online
Sensorik besonders einfach zu detektieren und kann zudem durch die bestehende
Regelung schnell und zuverlassig korrigiert und verdandert werden.
Veroffentlichungen belegen zudem einen sichtbaren Effekt einer pH-Wert Anderung
auf den Zellmetabolismus.[1> 66, 671 Da eine Kultivierung aus verschiedenen
Zellwachstumsphasen mit unterschiedlichen metabolischen Charakteristika besteht,
ergibt sich die Hypothese eines definierten Zeitpunktes der Anderung mit maximalem
Einfluss auf die Produktivitat. Aufgrund der Annahme einer wachstumsgekoppelten
Produktbildung wird zundchst der Effekt eines pH-Shifts in der exponentiellen
Wachstumsphase an Tag 5 (pH_5) sowie zu Beginn der lag-Phase (pH_0) untersucht.

Die pH-Shifts beinhalten eine Setpoint Anderung vom optimalen pH-Wert (7,1) zur
oberen Grenze des etablierten Design Space (7,3) und wurden mithilfe des
automatisierten Ambr® 15 Systems in Zweifachbestimmung durchgefiihrt. Als
Referenz wurden die Daten von vier parallel unter Standardbedingungen betriebenen
Ambr® 15 Reaktoren durch Mittelwertbildung zusammengefasst. In Abbildung 6 sind
die Ergebnisse fiir das Zellwachstum und die Produktivitat sowie die Zellgréf3e und

die Glucosekonzentration zusammengefasst.
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pH_5 \ 16,76 3,68 144,05 28,45

Abbildung 6: Fed Batch Kultivierung mit pH-Anderung nach 0 und 5 Tagen und Standard als

Referenz im Ambr® 15 Mikrobioreaktorsystem. Offine Messwere in (A) sowie berechnete

Parameter in (B) (gedndert aus Schellenberg et al. 2022)[68]

Beide Ansatze der pH-Shifts zeigen ein verringertes Zellwachstums im Vergleich zur

Referenz. Dieser Effekt tritt bei einem Shift nach 5 Tagen (pH_5) mit einer maximalen

VCC von 21,54 Mio. Zellen/mL starker auf als bei einem Shift von Beginn an (pH_0)
mit 23,17 Mio. Zellen/mL (Referenz: 24,86 Mio. Zellen/mL). Auch die erhohte

zellspezifische Produktivitat ist in pH_5 mit einem Anstieg von bis zu 8 % deutlicher

erkennbar als bei pH_0 (3,5 %). Zudem tritt erst ab dem Zeitpunkt der pH-Anderung

an Tag 5 eine sichtbare Abweichung der Lebendzellzahl von der Referenz und ein

leichter Anstieg der Zellgrofde auf, wodurch der pH-Shift als Ursache fiir eine
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metabolische Umstellung angenommen wird. Zusatzlich wird eine Relation zwischen
der Vergrofderung der Zellen und einer gesteigerten Produktivitat beobachtet. Die
Glucosekonzentration liegt mit 2-6 g/L wadhrend des gesamten Prozesses im
optimalen Konzentrationsbereich und gewahrleistet somit eine ausreichende

Substratversorgung.

Die Anderung des pH-Wertes in der exponentiellen Phase beeinflusst den
Metabolismus der Zellen und die daraus resultierende Wachstumsrate und
spezifische Produktion starker als ein hoherer pH-Wert von Beginn an. Anhand dieser
Beobachtung lisst sich die Hypothese bestitigen, dass eine plétzliche Anderung der
Kultivierungsbedingungen und die daraus resultierende tempordre Anpassung der
Zellen zu einer Produktivititssteigerung beitragen kann. Literaturangaben
beschreiben einen vergleichbaren Effekt bei der Produktion von anti-CD52

monoklonalen Antikérpern in CHO-Zellen.[6°]

4.1.2. Ubertragung des Standard Fed Batch Prozesses in das Ambr® 250

Das fiir die pH-Shifts verwendete Mikrobioreaktorsystem Ambr® 15 vereinfacht
Screening Experimente durch die Moglichkeit 24 parallel durchfithrbarer
Kultivierungen in minimalem Volumen, bringt jedoch durch die abweichende eckige
Geometrie der einzelnen Reaktorgefafde einige Herausforderungen im Scale-Up mit
sich. Zusitzlich beeintrachtigt der erschwerte Zugang zu den einzelnen
Reaktorgefafien wahrend der Kultivierung die flexible Implementation und
Evaluierung von Zellretentionssystemen und externer Sensorik. Zur Verifizierung der
Skalierbarkeit wurde der Standard Fed Batch Prozess in ein weiteres
Bioreaktorsystem (Ambr® 250) mit geringem Arbeitsvolumen und der zusatzlichen
Moglichkeit, Bypdsse und at-line Sensoren anzuschliefden, libertragen. Dazu wurden
zwei Kultivierungen unter Standardbedingungen durchgefiihrt und die Ergebnisse in

Abbildung 7 aufgetragen.
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Abbildung 7: Fed Batch Standard Kultivierungen im Ambr® 250. Vergleich der offline Messwerte

von zwei Kultivierungen mit identischen Prozessbedingungen.

Neben der gleichbleibend hohen Viabilitat verlauft auch die Lebendzellzahl (VCC) bei
beiden Kultivierungen dhnlich mit einem Maximum an Tag 8 zwischen 22,2 Mio. und
22,8 Mio. Zellen/mL. Der Verlauf der Wachstumskurven unterscheidet sich bis zum
Erreichen des Maximums hierbei leicht in der Steigung: Wahrend die exponentielle
Phase in FB_2 friiher erreicht wird, kann in FB_1 ab Tag 5 ein stiarkerer Anstieg
beobachtet werden. Die gemessenen Metabolitenkonzentrationen sind mit einem
Lactatmaximum an Tag 3 bei ca. 1 g/L und einem sichtbaren Wechsel von
Lactatproduktion zu Lactatkonsum vergleichbar. Der leichte Anstieg in FB_1 an
Tag 10 kann hierbei durch eine Messungenauigkeit verursacht worden sein. Fiir die

Evaluierung der Abweichungen zwischen den Kultivierungen in der Glucose-
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konzentration, muss zusatzlich das Zellwachstum beriicksichtigt werden. Da die
exponentielle Phase in FB_1 spater erreicht wird und somit weniger Zellen vorliegen,
akkumuliert sich bis Tag 6 zundachst mehr Glucose im Medium als in FB_2. Somit
besteht zwischen den Kultivierungen eine Konzentrationsdifferenz von ca. 2 g/L
wahrend der stationdren Wachstumsphase, welche sich jedoch nicht auf die
Lebendzellzahl oder den Produkttiter auswirkt. Letzterer steigt bei FB_1 auf 2,3 g/L
(Prozessende an Tag 10) und bei FB_2 auf 2,8 g/L. mAK (Prozessende an Tag 12) an.
Der vergleichbare Verlauf deutet darauf hin, dass in FB_1 ebenfalls ein kumulativer

Titer von ca. 3 g/L bei einer Prozessdauer von 12 Tagen erreicht worden ware.

In den Konzentrationsprofilen der Aminosduren beider Kultivierungen ist zunachst
eine Depletion von Glutamin wihrend der Batch Phase erkennbar. Anschlief3end wird
Glutamat zu Glutamin umgewandelt, sodass sich dieses bei Uberschreitung des
zellinternen Bedarfs erneut im Medium akkumuliert. Vergleichbar zur
Lactatkonzentration, ist ein Anstieg in FB_1 im Glutamatprofil an Tag 10 erkennbar.
Hierbei ist nicht ersichtlich, ob ein metabolischer Schalter durch die vorliegenden
Substratkonzentrationen im Medium oder ein Messfehler in der Glutamat-Analytik

vorliegt.

Aufgrund der minimalen Abweichungen der Kultivierungen untereinander und der
Einhaltung der Prozesskriterien wird die Ubertragung des Fed Batch Prozesses in das
Ambr® 250 System als erfolgreich bewertet. Die gezeigten Kultivierungen werden im
weiteren Verlauf dieser Arbeit durch Mittelwertbildung zusammengefasst und als

Referenz oder auch Standard (STD) Kultivierung betrachtet.

4.2. Etablierung eines Chemostat Prozesses

Der Chemostat zeichnet sich durch eine Regelung der Zelldichte anhand der
Verdiinnungsrate und der sich einstellenden Substratkonzentration aus und
beinhaltet keine Zellriickhaltung. Da durch den unvermeidbaren Zellverlust keine
Umsatzsteigerung durch Hochzelldichten erreicht werden kann, ist diese
Betriebsweise fiir industrielle Produktionsverfahren ungeeignet. Die konstanten
Zelldichten und Umgebungsbedingungen im stationdren Zustand, dem ,Steady State”,
sind jedoch ideal fiir die Untersuchung der Zelllinien hinsichtlich ihrer metabolischen

Eigenschaften. Eine Beeinflussung des Zellwachstums durch die Anderung einzelner
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Kultivierungsparameter ist direkt anhand der Lebendzellzahl detektierbar. Fiihrt die
Anderung zu einer Wachstumsinhibierung, sinkt die Zellwachstumsrate unter die
Verdiinnungsrate und die Zellen werden aus dem Reaktor gewaschen. Liegt hingegen

eine Wachstumsinduktion vor, steigt die Zellzahl im Reaktor.

Zur Etablierung eines kontinuierlichen Chemostat Prozesses ohne Zellriickhaltung
wird fiir ein besseres Prozessverstindnis zunachst ein semi-kontinuierliches
Flutterungsprofil im Vergleich zum taglichen Bolus-Feed evaluiert. Hierbei werden
Limitierungen durch die Bolus-Zufiitterung sowie eine temporare Irritation der
Zellen durch plétzliche Verdnderungen der Substratverfiigbarkeit und

Medienkomposition im Reaktor untersucht.

4.2.1. Semi-kontinuierlicher ~ Substrat-Feed als Ubergang zur
kontinuierlichen Prozessfiihrung

In Kapitel 4.1.1 konnte gezeigt werden, dass pH-Shifts wahrend eines Fed Batch
Prozesses zu einer verringerten Wachstumsrate und einer Produktivitdtssteigerung
fiilhren. Da der mAK-Endtiter jedoch lediglich um 0,1 g/L ansteigt, gleicht die
induzierte Produktivitdt nicht die reduzierte Zelldichte aus. Daher soll eine Steigerung
der zellspezifischen Produktivitiat ohne Wachstumsinhibierung der Zellen durch eine
kontinuierliche Prozessfithrung erreicht werden. Um zunachst die Hypothese zu
uberpriifen, dass plotzliche Veranderungen eine temporare Anpassung der Zellen
erfordern, wurde der tdgliche Bolus-Feed durch ein semi-kontinuierliches
Futterungsprofil im Ambr® 250 ersetzt. Fir den Transfer wurde der tagliche
prozentuale Bolus des Standardprozesses jeweils auf 24 h aufgeteilt (Anhang 6.1.5,
Tabelle 14). Die Semi-Kontinuitat ist hierbei durch eine tdgliche minimale Anpassung
der Feedflussraten gegeben. Durch die reduzierte Fluktuation in den
Umgebungsbedingungen wird eine Steigerung der maximalen Lebendzellzahl bis hin
zur Verlangerung der exponentiellen Wachstumsphase durch Zellstressminimierung
erwartet. Das Zellwachstum, die Produktkonzentration sowie das Glucoseprofil sind

in Abbildung 8 dargestellt.
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Abbildung 8: Semi-kontinuierlicher Feed (kFB) mit Standard Fed Batch (STD) als Referenz im
Ambr® 250. Offline Messwerte in (A) sowie die durchschnittliche Zellgrof3e, maximale

GrofRendifferenz, IVCC und zellspezifische Produktivitit Qp bis Tag 11 in (B).

Das Ersetzen der taglichen Bolus-Feeds durch einen semi-kontinuierlichen Zufluss
fihrt zu einem verbessertem Zellwachstum und einer hoheren maximalen
Lebendzellzahl (VCC) von 25,6 Mio. Zellen/mL an Tag8 (Standard:
22,5 Mio. Zellen/mL, Anhang 6.2.1, Tabelle 15). Trotz hoherer Zelldichten und
vergleichbarer Glucosekonzentrationen in den offline Proben ist der kumulative
mAK-Titer fast identisch zum Standardprozess (~2,5 g/L an Tag 11). Fiir die weitere
Berechnung der in Abbildung 8 (B) gezeigten Grofden wurde die kiirzere
Prozessdauer von KFB berticksichtigt und ein Zeitraum von 11 statt 12 Tagen
betrachtet. Hierbei zeigt sich eine Steigerung der IVCC um 13 % mit einer reduzierten
zellspezifischen Produktivitat (-4 %) bei der Anwendung eines semi-kontinuierlichen

Feeds.
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Um einen erweiterten Einblick in die Substratversorgung zu bekommen, wurde die
im Bolus enthaltene Glucosekonzentration im Standard auf den taglichen offline
Glucosemesswert addiert. Hierbei wird das tatsdchliche Glucoseprofil ersichtlich
(Abbildung 8 (A), blau gestrichelt), welches sich stark vom semi-kontinuierlichen
Profil unterscheidet. Wahrend der Setpoint von 5 g/L Glucose im semi-
kontinuierlichen Ansatz auch mit einer zusatzlichen Glucose-Losung ab Tag 6 nicht
mehr erreicht werden kann, oszillieren die Glucosekonzentrationen im Standard stets
um den Setpoint und erreichen dabei kurzzeitig bis zu 9 g/L Glucose. Die Zellen
werden somit mit hoheren Substratkonzentrationen versorgt und produzieren
wahrend der tdglichen tempordaren Anpassung vermehrt mAK. Der semi-
kontinuierlich Ansatz ohne die taglichen Schwankungen erreicht somit eine
Steigerung der maximalen VCC, verringert jedoch gleichzeitig die

Glucoseaufnahmerate sowie die mAK-Produktionsrate.

Durch die pH-Shifts aus Kapitel 4.1.1 und die hier angewandte semi-kontinuierliche
Substratzufuhr konnte eine Korrelation von Zellwachstum und Produktivitit zu
plotzlichen Veranderungen der Kultivierungsbedingungen bestatigt werden. Die
tempordre Irritation der Zellen fiihrt zu verringertem Zellwachstum bei gleichzeitiger
Produktivitatssteigerung. Um eine mogliche Nahrstofflimitierung im semi-
kontinuierlichen Ansatz auszuschlieflen, kann zusatzlich eine kontinuierliche
Glucoseregelung etabliert werden, um das Erreichen des Setpoints von 5 g/L zu

gewahrleisten.

Da im semi-kontinuierlichen Ansatz keine Verlangerung der Zellwachstumsphase
auftritt, wird im nachsten Schritt ein zellhaltiger Bleed etabliert, um die Akkumulation
von toxischen Nebenprodukten zu verhindern und einen Steady State ohne

Absterbephase zu erreichen.

4.2.2. Ubertragung in einen kontinuierlichen Prozess mit Zellverlust

Ein erfolgreicher Transfer der verwendeten Zelllinie in eine Semi-Perfusion mit
Zellriickhaltung durch tagliche Zentrifugation wurde bereits durch Literaturangaben
bestatigt.[*0] Fiir die Etablierung eines kontinuierlichen Chemostat Prozesses ohne
Zellriickhaltung wird eine vergleichbare = Medienzusammensetzung aus
Produktionsmedium (PM), Feedmedium A (FMA) und Feedmedium B (FMB) als

kontinuierliches Feedmedium (kFM) verwendet. Dabei erfiillt jedes Medium
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bestimmte Voraussetzungen fiir die Nahrstoffversorgung der Zellen: Das
Basalmedium (PM) sorgt wahrend der Batch Phase fiir eine ausreichende
Verfligbarkeit von Glucose und Glutamin fiir das Zellwachstum und besitzt eine
definierte Pufferwirkung. Die kontinuierlichen Feedmedien enthalten durch die
zugesetzten Feed-Losungen A und B verschiedene Aminosauren und hohe
Glucosekonzentrationen fiir die Erhaltung der Proliferation und die mAK Produktion

wiahrend der kontinuierlichen Phase.[14]

Aufbauend auf den Ergebnissen der Semi-Perfusion von Janoschek et al.[40l wird nach
einer dreitdgigen Batch Phase eine Verdiinnungsrate von 1 vvd = 0,042 /h mit kFM1
(Anhang 6.1.3, Tabelle 10) angestrebt, welche die veroffentlichte Perfusionsrate von
1 vvd repliziert. Im Verlauf der Kultivierung soll die Verdiinnungsrate anhand des
vorliegenden Zellwachstums angepasst werden, um einen Steady State einzustellen.
Die Ergebnisse fiir das Zellwachstum und die Metabolitenkonzentrationen des 2L

Chemostat Prozesses sind in Abbildung 9 dargestellt.
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Abbildung 9: Chemostat Kultivierung C_1 im Biostat® BDCU 2L. Offline Messwerte, und

Kultivierungsphasen in (A) sowie die Substratkonzentrationen der verwendeten Medien in (B).

Abbildung 9 zeigt ein deutliches Auswaschen der Zellen von ca. 9 Mio. Zellen/mL auf
3,5 Mio. Zellen/mL bei einer Verdiinnungsrate von 0,042 /h zu Beginn der
kontinuierlichen Phase ab Tag 3. Zeitgleich steigt die Glucosekonzentration im
Reaktor tber 8 g/L. Um eine Beeintrachtigung des Zellwachstums durch eine
Glucoseinhibierung sowie weitere Zellverluste zu vermeiden, wird die Flussrate
zundchst verringert und nach weiteren 24 h gestoppt. Der Prozess befindet sich somit

erneut in einer statischen Phase.
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Neben der Glucosekonzentration ist wahrend der kontinuierlichen Phase ein starker
Anstieg der Glutamat- und Glutaminkonzentrationen erkennbar. Letztere resultiert in
Kombination mit der hohen Glucoseverfiigbarkeit zu Beginn der statischen Phase in
einer erneuten Lactatproduktion mit einem Maximum von 0,94 g/L bei 142 h. Durch
die schnelle Depletion von Glutamin auf unter 0,1 g/L und den hohen Glucose-
verbrauch der Zellen, kann anschliefRend ein erneutes metabolisches Umschalten von
Lactatproduktion zu Lactatkonsum beobachtet werden. Im Gegensatz zum
Konzentrationsanstieg der Substrate wurde der produzierte monoklonale Antikorper
im Verlauf der kontinuierlichen Phase von 0,37 g/L auf 0,17 g/L verdiinnt. Durch die
schnelle Erholung der Zellen in der statischen Phase steigt die mAK-Konzentration

nachfolgend wachstumsgekoppelt mit der VCC stark an.

Die zweite kontinuierliche Phase startet bei 166 h mit einer VCC von
15 Mio. Zellen/mL, 3,5g/L Glucose, 0,79 g/L mAK und einer neuen Feed-
medienzusammensetzung. Das Medium kFM2 besitzt einen hdheren Anteil an
Basalmedium (PM) fiir eine verringerte Glucosekonzentration im Vergleich zur ersten
kontinuierlichen Phase (kFM1). Dies verringert die Wahrscheinlichkeit einer
Uberfiitterung der Zellen bei der angestrebten Flussrate von 0,042 /h. In Abbildung
9 (A) ist im Verlauf der zweiten kontinuierlichen Phase (ab 166 h) zu erkennen, dass
die zugefitterten Substratkonzentrationen sowie die Lactatkonzentration nur
geringfligig schwanken. Anders verhalt es sich bei der Lebendzellzahl: in den ersten
24 h ist bereits ein deutlicher Zellverlust zu erkennen. Eine Rekalibration der
eingestellten Pumpraten ergab eine Differenz zwischen realer und angestrebter
Flussrate durch die Verformung der Pumpschlduche wahrend der Sterilisation
(Anhang 6.2.1, Tabelle 16). Dadurch lag die reale Verdiinnungsrate iiber der
angestrebten und die Zellen wurden ausgewaschen. Nach einer Korrektur der
Pumpraten wird die Verdiinnungsrate anschliefiend im Zeitraum von 190 h bis 270 h
in Abhangigkeit der VCC schrittweise an eine konstante Zelldichte bei 0,029 /h
angendhert. Ein vollstandiger Austausch des Reaktorvolumens erfolgt hierbei nach
ca. 36 h, sodass der Prozess nach einem erfolgreichen 38-stiindigen quasi-Steady

State Zustand mit 0,3 g/L mAK und 8 Mio. Zellen/mL beendet wurde.

Die resultierenden Metabolitenkonzentrationen sowie die Lebendzellzahl und

Viabilitdit sind in Tabelle 1 im Vergleich zum Fed Batch Prozess!% 15
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zusammengefasst. Zusatzlich sind anhand der offline Messungen berechnete
Charakteristika wie die spezifische Produktivitidt (Qp) und die Perfusionsrate (CSPR)
zur Evaluierung der Nahrstoffversorgung dargestellt. Die taglich abgetrennte
Produktkonzentration (mAK-Umsatz) im Zellbleed wird im Chemostaten zusatzlich
durch die Multiplikation der mAK-Konzentration im Reaktor mit der

Verdiinnungsrate berechnet.

Tabelle 1: Vergleich der Chemostat Kultivierung C_1 mit dem etablierten 12-tigigen Fed Batch
Standard Prozess im Biostat® BDCU 2L.

quasi-Steady State Fed Batch Standard
VCC 8 Mio. Zellen/mL bis 24,4 Mio. Zellen/mL
Viabilitat 99,8 % 97-100 %
Glucose 3,4 g/L Setpoint: 5 g/L
Lactat 0,5g/L max. 1,2 g/L
Glutamin 0,1g/L 0-0,8 g/L
Glutamat 0,3g/L 0-0,4 g/L
mAK-Umsatz 0,2 g/L*Tag Bis 2,8 g/L in 12 Tagen!
Zell Durchmesser 17,3 um 14-16 pm
Qr 29,0 pg/Zelle*Tag 26,4 pg/Zelle*Tag
CSPR 85,6 pL/Zelle*Tag 1,7-8,7 pL/Zelle*Tag

Wahrend im etablierten Fed Batch Prozess? bis zu 3,6 g Produkt mit einer maximalen
Lebendzellzahl von 24,4 Mio. Zellen/mL erreicht werden, gelingt ein vergleichbarer
Umsatz mit 8 Mio. Zellen/mL, einer Verdiinnungsrate von 0,029 /h und einer Dauer
von 12 Tagen im quasi-Steady State. Diese Berechnung inkludiert die vollstindige
Ernte der verbleibenden Produktkonzentration im Reaktor zum Prozessende. Trotz
der geringeren Glucosekonzentration von 3,4 g/L wird eine gesteigerte
zellspezifische Produktivitit zusammen mit einer geringfiigigen Zellvergréfderung
beobachtet. Zusatzlich befinden sich die Glutamin-, Glutamat- und

Lactatkonzentration im optimalen Bereich des Standardprozesses.

Allerdings besteht im Chemostat Prozess eine 27-fach héhere Nahrstoffzufuhrrate

(CSPR) als im Fed Batch. Da die Viabilitat iiber die gesamte Prozessdauer tiber 98,8 %

1 Kumulativer Endtiter aus historischen Daten (Anhang 6.2.1, Tabelle 17)15
2 Bei einem Arbeitsvolumen von 1,3 L im Biostat® BDCU 2L Reaktor
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und im quasi-Steady State bei 99,8 % liegt, kann hierbei keine Beeintrachtigung der
Zellen durch Inhibierung beobachtet werden. Die hohe Differenz zum Fed Batch
Prozess kann durch die geringere Substratkonzentration in kKFM2 verursacht werden,
sodass eine Aussage liber die Performance des Mediums anhand der CSPR nur bedingt
moglich ist. Wahrend in der Literatur fiir die Medienkomposition von kFM1 eine
Substratlimitierung mit Beeintrachtigung der Zellviabilitit bei einer CSPR unter
50 pL/Zelle*Tag beobachtet wird,[40] existieren zu kFM2 keine vergleichbaren
Angaben.

Wird die optimale Verdinnungsrate (Dopt) zusatzlich anhand historischer Daten des
Fed Batch Prozesses (Anhang 6.2.1, Tabelle 17) und Formel (3) berechnet, ergeben
sich optimale Verdiinnungsraten von 0,012 /h fiir kFM1 und 0,017 /h fiir kKFM2.

g
11,5 I

g g
81 L+11,5 L

KFM1: Dy, = 0,05 /h+| 1— =0,012 /h (5)

6,
KFM2: Doy = 0,05 /h x| 1— L =0,017/h (6)

Die theoretische Berechnung der Verdiinnungsrate im Steady State liegt fiir beide
Medienzusammensetzungen deutlich unter der in C_1 experimentell bestimmten
Verdiinnungsrate. Fiir eine Optimierung der Verdiinnungsrate in Abhangigkeit der
Medienkomposition ist diese Methode daher ungeeignet. Da die mAK-Ausbeute von
0,2 g/L*Tag ab Tag 12 im quasi-Steady State vergleichbar zum 12-tagigen Fed Batch
ist, wird fiir eine Umsatzsteigerung eine Verldngerung der Prozesszeit benotigt.
Obwohl bei einer vergleichbaren Prozessdauer keine Umsatzsteigerung erreicht
werden konnte, zeigt die Chemostat Kultivierung C_1, dass die verwendete Zelllinie

uber einen Zeitraum von mind. 300 h kultiviert werden kann.

4.2.3. Evaluierung der in-silico Optimierung
Fir eine Produktivitatssteigerung im Chemostat Prozess ohne Zellriickhaltung wird
eine Verdiinnungsrate mit optimalem Zellwachstum und Produktivitat benétigt. Da

die Berechnung der theoretischen Verdiinnungsrate Dopt als ungeeignet bewertet
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wurde, soll die Verdiinnungsrate anhand eines vereinfachten Bioprozessmodells
optimiert werden. Dies ermdglicht im Gegensatz zu Formel (3) eine Berechnung des
Zellwachstums durch die Berticksichtigung zusatzlicher Substrate wie Glutamin oder
Lactat. Die verwendeten linearen Gleichungssysteme fiir die Modellierung sind im
Anhang 6.2.3 dargestellt. Basierend auf der korrekten Simulation der Chemostat
Kultivierung C_1 wird eine in-silico Optimierung der Verdiinnungsrate und der
Medienzusammensetzung fiir die Umsatzsteigerung des Chemostat Prozesses
durchgefiihrt. Hierbei soll in der kontinuierlichen Phase eine Lebendzellzahl von 15-
20 Mio. Zellen/mL bei ausreichender Substratversorgung ohne Inhibierung erreicht
werden. Da die Lactatakkumulation in der Zellkultur eine signifikante
Inhibierungsquelle darstellt, wird die Glutaminkonzentration im Reaktor unter
Beriicksichtigung des metabolischen Schalters (Kapitel 3.1.1) minimiert und die
Glucosekonzentration bei 2-5 g/L gehalten. Innerhalb dieses Bereiches wird eine
optimale Versorgung der Zellen mit Glucose angenommen. Um eine ausreichende
Glutaminversorgung fiir die Zellproliferation wiahrend der kontinuierlichen Phase
sicherzustellen, wird die Glutamatkonzentration im Feedmedium erhoht, sodass die
Konversion der Aminosduren genutzt werden kann. Fir eine bessere
Vergleichbarkeit zum Fed Batch Prozess wird eine Prozessdauer von bis zu 14 Tagen
angestrebt, in denen der Steady State moglichst schnell erreicht werden soll. Da die
Zielsetzung dieses Ansatzes eine Produktivitatssteigerung durch erhohte Zelldichten
ist, wird auf eine Steigerung der zellspezifischen Produktivitit zunachst verzichtet.
Die Ergebnisse der Simulation der Verdiinnungsraten sind in Abbildung 10

zusammengefasst:
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Abbildung 10: In-silico optimierter Chemostat Prozess anhand des vereinfachten
Bioprozessmodells. Zelldichte und Metaboliten Konzentrationen in (A) sowie Dauer der
Prozessphasen mit den zusammenhingenden Verdiinnungsraten in (B).
Die Simulation zeigt einen Steady State bei 17 Mio. Zellen/mL, einer

Glucosekonzentration von 4,5 g/L und Glutaminkonzentrationen unter 0,1 g/L. Fiir
eine Konversion zu Glutamin liegt Glutamat in Konzentrationen von ca. 0,5 g/L vor.
Der Prozess ist in drei Phasen unterteilt und in Abbildung 10 (B) dargestellt. Auf die
anfangliche 72h Batch Phase mit PM folgt eine kontinuierliche Phase mit
hochkonzentriertem Feedmedium (kFM3) und einer Verdiinnungsrate von 0,01 /h.
Nach 48 h wird die Verdiinnungsrate auf 0,032/h mit dem geringer konzentrierten
Medium kFM1 erh6ht und fiir mindestens 200 h gehalten. Zu Beginn der dritten Phase
wird der Prozess in einen Steady State lberfiihrt, welcher mehrere Tage andauert.
Das ,wet-lab“ Experiment zur Validierung der in-silico Optimierung wird ebenfalls im

2L Reaktor durchgefiihrt. Die Ergebnisse sind in Abbildung 11 zusammengefasst.
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Abbildung 11: Chemostat Kultivierung C_2 im Biostat® BDCU 2L. Offline Messwerte und

Kultivierungsphasen in (A) sowie die Substratkonzentrationen der verwendeten Medien in (B).

Obwohl das Modell die erste Chemostat Kultivierung C_1 sehr gut beschreibt, weicht
die Validierungskultivierung C_2 deutlich von der Prognose ab. Vergleichbar zur
Simulation ist ein Anstieg der VCC wahrend der Batch Phase auf ca. 9 Mio. Zellen/mL
zu beobachten. Ab 72 h beginnt die erste kontinuierliche Phase mit einer temporaren
Irritation der Zellen durch die plotzliche Anderung der Medienkomposition und
einem leichten Abfall der VCC. Aufgrund des temporar verringerten Zellwachstums
wird die Verdiinnungsrate von 0,01 /h auf 68 h statt der simulierten 48 h ausgedehnt,

um die angestrebte Lebendzellzahl von 15-20 Mio. Zellen/mL zu erreichen. Zu diesem
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Zeitpunkt entsprechen auch die Glutamin- und Glutamatkonzentrationen der
Prozesssimulation. Im Kontrast dazu steigt die Glucosekonzentration von 2,4 g/L zum
Ende der ersten kontinuierlichen Phase auf ca. 7,1 g/L statt 4,5 g/L an, sodass die
Moglichkeit einer Inhibierung des Zellwachstums sowie einer erneuten Lactat-

produktion besteht.

Die zweite kontinuierliche Phase beginnt mit 159 Mio.Zellen/mL statt
17 Mio. Zellen/mL  und einer mAK-Konzentration von 0,7 g/L. Der
Feedmedienwechsel zu kFM1 und die erhohte Verdiinnungsrate von 0,032 /h fithren
aufgrund einer Abnahme der Wachstumsrate zu einer Auswaschung der Zellen.
Zudem akkumuliert sich die Glucose im Reaktor weiterhin auf bis zu 8,6 g/L und die
Glutaminkonzentration auf bis zu 0,2 g/L, wodurch die Wahrscheinlichkeit einer
Wachstumsinhibierung mit Wechsel zur Lactatproduktion zunehmend steigt.
Aufgrund dieses Risikos und der Auswaschung von Zellen und Produkt, wird die
zweite kontinuierliche Phase nach 24 h gestoppt und der Prozess in eine statische

Phase uberfiihrt.

Im Gegensatz zur anfanglichen Batch Phase, werden die Volumenverluste durch
Probennahmen wahrend dieser diskontinuierlichen Phase durch eine Bolus
Flitterung mit KFM1 bei 217 h ausgeglichen. Um eine Glucoselimitierung der Zellen
bei Konzentrationen unter 2 g/L zu verhindern, wird zusatzlich bei 224 h eine
hochkonzentrierte  Glucose-Losung zugefiigt. Trotz einer ausreichenden
Glucoseverfiigbarkeit von 2-4,5 g/L und einem anfanglichen Anstieg der VCC, stellt
sich ca. 53 h nach Phasenbeginn ein stationdares Wachstum ein, sodass der Prozess
nach insgesamt 261 h mit einer VCC von ca. 12 Mio. Zellen/mL und 1 g/L mAK
beendet wird. Die Endviabilitat betrdgt hierbei 97,4 %. Zum Prozessende ist die
Glutamatkonzentration depletiert, wahrend die Glutaminkonzentration trotz
ausbleibender Zufuhr wahrend der statischen Phase konstant bei 0,2 g/L liegt. Diese
Beobachtung bestatigt erneut die von Newsholme et al['1] beschriebene Konversion
von Glutamat zu Glutamin. Auch die Relation zum Lactatstoffwechsel ist zu Beginn der
statischen Phase erneut zu erkennen: Aufgrund der erhéhten Glucosekonzentration
und der Verfiigbarkeit von Glutamin findet ein temporarer Wechsel von
Lactatkonsum zu Lactatproduktion statt, welcher mit Beginn des stationdren

Zellwachstums und sinkender Glucosekonzentration wieder umgekehrt wird.
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Die Kultivierung C_2 aus Abbildung 11 zeigt eine starke Abhangigkeit der
Zellproliferation von der Glucosekonzentration sowie eine Beeintrachtigung durch
Glucoseinhibierung und Anderungen der Medienkomposition. Zur Erweiterung des
Bioprozessmodells um eine Wachstumsinhibierung bei hohen Glucose-
konzentrationen, wird die Konzentration der Wachstumsinhibierung im nachsten

Schritt experimentell ermittelt.

4.2.4. Glucose-Uberfiitterung als potenzieller Wachstumsinhibitor

Glucose bietet fiir viele Organismen die Hauptkohlenstoffquelle und ist daher ein
beliebtes Substrat in der Bioprozesstechnik. Obwohl viele Zelllinien auch alternative
Kohlehydrate wie Lactat oder Galactose verstoffwechseln kénnen, wird Glucose von
den Zellen meist aufgrund des hohen Energiegewinns im oxidativen Stoffwechsel
bevorzugt. Wahrend eine Beeintrachtigung des Zellwachstums und der Viabilitat
durch eine Glucoselimitierung bekannt ist, werden die Effekte erhohter
Glucosekonzentrationen seltener untersucht. Fiir die industrielle Produktion liegt die
Entwicklung eines ressourcenschonenden Prozesses im Fokus, sodass eine
Uibermafdige Zugabe an Substrat mit erhohten Kosten verbunden ist und daher

vermieden wird.

Die Chemostat Kultivierung C_2 zeigt eine erh6hte Glucoseakkumulation wahrend der
ersten kontinuierlichen Phase, wodurch ein erh6htes Risiko der Glucoseinhibierung
angenommen wurde. Zur Ermittlung der Konzentrationsgrenze, ab der eine
Wachstumsinhibierung durch Glucose beobachtet wird, werden diese Prozess-
bedingungen daher im kleineren Maf3stab des Ambr® 250 reproduziert. Statt einer
Uberfithrung in die nichste kontinuierliche Phase wird die Verdiinnungsrate von
0,01/h mit 25 g/L Glucose im Feed beibehalten, bis ein Abfall der VCC aufgrund der
steigenden Glucosekonzentration erkennbar ist. Fir die Untersuchung der
Reversibilitat der Wachstumsinhibierung wird die Glucosekonzentration im Feed bei
gleichbleibender Verdiinnungsrate auf 11 g/L reduziert bis ein erneuter Anstieg der
VCC sichtbar wird. Das Feedmedium besteht hierbei aus kFM1 und einer reinen
Glucose-Losung, die entsprechend der Glucose-Feedkonzentration kontinuierlich
zugefiihrt wird. Dabei wird die Verdiinnungsrate wahrend der gesamten Kultivierung
konstant gehalten. Die Ergebnisse der Lebendzellzahl und der Zellproduktivitat sowie

der entsprechenden Glucosekonzentration sind in Abbildung 12 dargestellt.
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Abbildung 12: Chemostat Kultivierung C_3 im Ambr® 250. Offline Messwerte und Medienwechsel

in (A) sowie die Glucosekonzentrationen der verwendeten Medien in (B).

Der anfangliche Anstieg der VCC auf 9 Mio. Zellen/mL innerhalb der Batch Phase ist
vergleichbar zu C_1 und C_2 und korreliert mit einer Glucoseabnahme auf 2,5 g/L. In
der anschliefdenden kontinuierlichen Phase mit einer Verdiinnungsrate von 0,01/h
und einer Glucose Feed Konzentration von 25 g/L (Abbildung 12 (B)) werden die
Zellen aufgrund der plotzlichen Umgebungsianderung und der resultierenden
Irritation kurzzeitig ausgewaschen. Nach 28 h gehen die Zellen erneut in
exponentielles Wachstum (p>D) iiber, sodass die maximale Lebendzellzahl von
15,2 Mio. Zellen/mL bei 152 h erreicht wird. Aufgrund der hohen
Glucosekonzentration im Feedmedium steigt die Konzentration im Reaktor trotz
erhohtem Bedarf stetig an. Abbildung 12 (A) zeigt zu diesem Zeitpunkt eine
Konzentration von 8,7 g/L Glucose. Wahrend die Glucosekonzentration anschlief3end
weiter zunimmt, sinkt die Wachstumsrate unter 0,01/h und die Zellen werden

ausgewaschen.
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Fir die Bestdtigung der Annahme einer Wachstumsinhibierung durch erhéhte
Glucosekonzentrationen muss diese nachweisbar reversibel sein. Daher wird die
Glucosekonzentration im Feedmedium ab 272 h bei gleichbleibender
Verdiinnungsrate auf 11 g/L reduziert (Abbildung 12 (B), kPhase2). Eine Erholung
des Zellwachstums mit anschlief3ender exponentieller Phase ist ab 367 h bei einer
Glucosekonzentration im Reaktor von ca. 6 g/L erkennbar. Da die Verdopplungszeit
von Saugerzellen bei ca. 24 h liegt, wird diese Zeitspanne als Anpassungsdauer mit in
die Bestimmung der Konzentrationsgrenze fiir eine Glucoseinhibierung einbezogen.
Demnach ergibt sich in Abbildung 12 (A) ein Bereich von 127-344 h in denen eine
Wachstumsinhibierung durch Glucose vorliegt. Die Konzentrationsgrenze liegt somit
bei 8 g/L (+1Tag), da die Glucoseinhibierung eintritt, sobald die Glucose-

konzentration im Reaktor fiir mindestens 24 h iiber 8 g/L liegt.

Im weiteren Prozessverlauf wird die Glucosekonzentration im Feed bei 501 h ein
weiteres Mal angepasst, um eine Glucoselimitierung unter 2 g/L auszuschliefen und
einen Steady State zu erreichen (kPhase3). Dieser wird beziiglich der Lebendzellzahl
ab 558 h mit 13,3 Mio. Zellen/mL (%0,2 Mio. Zellen/mL) bei einer Glucose-
konzentration von 2,2-3,2 g/L fiir 65 h gehalten, bevor das Zellwachstum erneut
abnimmt. Der Prozess wurde nach insgesamt 770 h aufgrund von iibermafiiger
Lactatproduktion bei einer Zellviabilitat von 68,7 % beendet (Anhang 6.2.1, Tabelle
18). Neben einer ausreichenden Verfiigbarkeit von Glucose, liegt die Glutamin-
konzentration im Bereich der stationdren VCC konstant bei ca. 0,13 g/L, sodass keine
Lactatproduktion zu erwarten gewesen ware. Wahrend die Zellzahl, die Glutamin-
und die mAK-Konzentration ab 558 h einen stationiren Zustand erreichen, sinkt die
Glutamatkonzentration weiterhin stetig von 0,34 g/L auf 0,13 g/L. Da die
Stoffwechselreaktionen von Glutamin und Glutamat eng verbunden sind wird hier
neben Glutamin ebenfalls eine Konzentrationsgrenze fiir Glutamat angenommen, bei
der eine Umstellung zur Lactatproduktion erfolgt. Somit wird der Lactatkonsum nach
einer Depletion von Glutamin ausgelost und kann nur bei ausreichender
Verfiigbarkeit von Glutamat erhalten werden. Sinkt diese unterhalb eines
Schwellenwertes im Bereich von 0,1-0,3 g/L produzieren die Zellen erneut Lactat.
Zusatzlich liegt die Nahrstoffzufuhr bei 21,4 pL/Zelle*Tag und somit deutlich unter
der kritischen CSPR einer Semi-Perfusion mit KFM1.[401 Da in kPhase3 zum Zeitpunkt

des stationaren Zustands der VCC ein Medium mit hoherer Glucosekonzentration
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verwendet wurde, ist ein Vergleich zu kFM1 nur bedingt moéglich. Es besteht jedoch
weiterhin die Annahme, dass fiir eine bessere Performance des verwendeten

Mediums die erh6hte Zugabe weiterer Substrate wie Glutamat notig ist.

Fir die Betrachtung der mAK-Produktivitatssteigerung ist in Abbildung 12 (A)
zusatzlich die zellspezifische Produktivitit Qp anhand Formel (2) dargestellt. Mit
Ausnahme der Batch Phase, in der eine Produktivitdt von bis zu 47 pg/Zelle*d bei
exponentiellem Zellwachstum erreicht wird, wird ein reziproker Verlauf der
Produktivitat zur Lebendzellzahl mit ca. 14-59 pg/Zelle*Tag ersichtlich. Wahrend die
Zellen aufgrund der Wachstumsinhibierung ausgewaschen werden, bleibt die mAK-
Konzentration im Reaktor dadurch zunidchst konstant und sinkt anschlief3end
innerhalb von ca. 150 h um lediglich 0,2 g/L (Anhang 6.2.1, Tabelle 18). Da die
maximale Produktivitdt zum Zeitpunkt der Wachstumsinhibierung durch Glucose
auftritt, wird ein reversibles Umschalten zwischen Proliferation und erhohter
Produktivitit und vermutet. Die Reversibilitat ist dabei anhand der sinkenden
zellspezifischen Produktivitit bei erneutem exponentiellen Wachstum der Zellen
gegeben. Zusatzlich zur wachstumsgekoppelten Produktbildung zum Prozessbeginn
zeigt die Chemostat Kultivierung C_3 eine nicht-wachstumsgekoppelte

Produktbildung zum Zeitpunkt der Produktivitatssteigerung.

Zur Verifizierung der hybriden Produktbildung mit einer Produktivitatssteigerung
durch glucoseinduzierte Wachstumsinhibierung wird ein weiteres Experiment in
150 mL Schiittelkolben durchgefiihrt. Nach einer 3-tdgigen Batch Phase werden die
Zellen in doppeltem Ansatz auf einen Glucose Setpointvon 5 g/L (5_1und 5_2) 10 g/L
(10_1und 10_2) und 15 g/L (15_1 und 15_2) eingestellt und weitere 7 Tage kultiviert.
Die Zuftutterung erfolgte an Tag 3, 4 und 7 mit FMA, FMB und Glucose-Losung. Die
Ergebnisse fir die Lebendzellzahl, die Produktkonzentration und die

Glucosekonzentration sind in Abbildung 13 dargestellt.
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(B) @Durchmesser  ADurchmesser IVCC @Qp
(um] [um] [10° Z*d/ml] [pg/Z*d]

SF 5 15,36 2,25 54,45 28,88
SF 10 16,39 3,18 48,84 38,82
SF_ 15 ‘ 16,35 2,70 59,17 37,85

Abbildung 13: Verifizierung einer glucoseinduzierten Wachstumsinhibierung in 150 mL
Schiittelkolben mit unterschiedlichen Glucose Setpoints (5, 10, 15 g/L). Offline Messwerte in (A)
sowie die durchschnittliche Zellgréfde, maximale Grof3endifferenz, IVCC und zellspezifische

Produktivitit Qe in (B).

Nach der anfanglichen Batch Phase, beginnt die Einstellung der Glucose Setpoints bei
ca. 3,8 Mio. Zellen/mL und 4 g/L Glucose. Durch das glucosehaltige Feedmedium A
(FMA) liegt die Glucosekonzentration der Referenzkolben (5_1 und 5_2) direkt nach
der Zufiitterung bei jeweils 7,4 g/L und 7,8 g/L und damit liber dem Setpoint von
5 g/L. Daher wurden die Glucosekonzentrationen in den anderen Kolben ebenfalls um
die Differenz von 2,4-2,8 g/L zum angestrebten Setpoint erhoht (Abbildung 13 (A),
gestrichelt). Ab Tag 5 wird der Feed fiir 2 Tage ausgesetzt, da die Glucose-
konzentration bereits in den Referenzkolben an Tag 4 nach der Zugabe von FMA und

FMB bei ca. 10 g/L liegt und eine Wachstumsinhibierung bewirkt. Die Abnahme der
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Wachstumsrate ist anhand der stagnierenden VCC an Tag 5 in allen Schiittelkolben
erkennbar. Der letzte Feed findet an Tag 7 wahrend der zweiten exponentiellen
Wachstumsphase statt und erreicht die jeweiligen Glucose Setpoints von 5, 10 und
15 g/L. Anschliefend wird die Glucose in den Referenzkolben innerhalb von 1-
1,5 Tagen depletiert, was in einer starken Abnahme der Zellviabilitait und der

Lebendzellzahl resultiert.

Eine Abweichung des Zellwachstums von den Referenzkolben ist bei erhdhten
Glucosekonzentrationen bereits einen Tag nach dem ersten Feed erkennbar und
verstarkt sich mit steigender Prozessdauer. Hierbei besteht jedoch kein linearer
Zusammenhang zwischen der verfligbaren Glucosekonzentration und der Intensitat
der Wachstumsinhibierung. Wahrend die Referenz maximale Lebendzellzahlen von
13,6 Mio. Zellen/mL (5_1) und 14,7 Mio. Zellen/mL (5_2) erreicht, stellt sich das
stationdre Wachstum in den Kolben mit erhéhtem Glucose Setpoint bei deutlich
geringeren Lebendzellzahlen ein. In 15_1 und 15_2 wird jeweils eine maximale
Lebendzellzahl von 11 Mio. Zellen/mL und 11,2 Mio. Zellen/mL erreicht. Fiir den
Glucose Setpoint von 10 g/L ergeben sich mit 8,8 Mio. Zellen/mL (10_1) und
8,7 Mio. Zellen/mL (10_2) die geringsten maximalen VCC. Somit besteht die starkste
Wachstumsinhibierung bei Glucosekonzentrationen von 8-15 g/L und stimmt mit der

ermittelten Konzentrationsgrenze von > 8 g/L (+1 Tag) liberein.

Die Kultivierungen 10_1 und 10_2 besitzen im Mittelwert trotz des geringsten
Zellwachstums die hochste durchschnittliche zellspezifische Produktivitat (Qr)
von 38,82 pg/Zelle*Tag (Abbildung 13 (B)). Aufgrund hoherer Lebendzellzahlen bei
leicht geringerer Produktivitat (37,85 pg/Zelle*Tag) werden die hochsten Titer von
2,1-2,2 g/L jedoch in 15_1 und 15_2 erreicht. Die Referenzkultivierung zeigt die
geringste zellspezifische Produktivitat von 28,88 pg/Zelle*Tag, sodass zusatzlich zur
Wachstumsinhibierung eine Produktivititssteigerung durch hohe Glucose-
konzentrationen verifiziert werden konnte. Auch hier besteht ein nicht-linearer
Zusammenhang, da die hochste Glucosekonzentration nicht die starkste
Produktivititssteigerung induziert. Der grofdte Effekt wird zusammen mit der
starksten Wachstumsinhibierung bei Glucosekonzentrationen im Bereich von 8-

15 g/L beobachtet.
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Fir die Betrachtung der Effizienz der Glucosenutzung wird zusatzlich der
Ausbeutekoeffizient von Lactat aus Glucose (Yiac/cic) mithilfe von Formel (11)

(Anhang 6.1.7) in Abbildung 14 berechnet.

5 1
5 2

YLac:/GIc [

Zeit [d]

Abbildung 14: Lactatausbeutekoeffizienten aus Glucose der Schiittelkolben Kultivierungen mit

unterschiedlichen Glucose Setpoints (SF_5, SF_10, SF_15) aus Abbildung 13.

Da die Lactatproduktion aus Glucose einen sehr geringen Energieumsatz besitzt, und
die Akkumulation dieses unerwiinschten Nebenproduktes wachstumsinhibierend
wirkt, zeigen hohe Yiac/cic Werte eine geringe metabolische Effizienz an. Fir alle
Kultivierungsansitze wird ab Tag 6 ein vorwiegender Lactatkonsum beobachtet,
welcher sich in den negativen Werten fiir Yrac/cic widerspiegelt und mit einer erhéhten
Effizienz verbunden ist. Eine temporare Irritation der Zellen durch die erhdhte
Glucoseverfiigbarkeitistin 15_1 und 15_2 an Tag 4 durch stark negative Koeffizienten
erkennbar. Diese zeigen jedoch keinen erhohten Lactatverbrauch, sondern ein durch
einen minimalen Glucoseverbrauch von 0,12-0,28 g/L von Tag 3 auf Tag 4 bei einem

geringen Lactatverbrauch verursachtes Artefakt (Anhang 6.2.1, Tabelle 19). Der leicht
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erhohte Lactatkonsum in 10_1 und 10_2 an Tag 10 wird hingegen auf die geringe
Glucoseverfiigbarkeit (0,64-0,77 g/L) im Medium zuriickgefiihrt, sodass eine

vermehrte Nutzung von Lactat zum Erhalt des Zellstoffwechsels angenommen wird.

Der Verlauf des Lactatausbeutekoeffizienten ist fiir alle Kultivierungen vergleichbar
und mit Ausnahme einer Anpassungsdauer von max. 48 h nach Erhohung der
Glucoseverfiigbarkeit sind keine signifikanten Unterschiede zwischen den
Kultivierungen erkennbar. Somit flihrt eine erhohte Glucoseverfligbarkeit bis zu
20g/L weder zu einem erhohten Lactatverbrauch noch zu einer erhéhten
Lactatproduktion, sodass die Effizienz der Glucose Nutzung fir alle Kultivierung
gleichwertig ist. Ob die Glucose hauptsachlich fiir den Zellerhalt, die mAK-Produktion

oder die Proliferation verwendet wird ist hierbei nicht ersichtlich.

Da das Zellverhalten sich in Abhdngigkeit der verschiedenen Glucosekonzentrationen
unterscheidet, die Nutzungseffizienz der Glucose jedoch unverandert bleibt, wird die
Hypothese eines metabolischen Schalters zwischen Produktion und Proliferation
bestatigt. Zusatzlich konnte die hybride Produktbildung mit wachstumsgekoppelter
Phase zu Beginn wund nicht-wachstumsgekoppelten Phasen bei einer

Wachstumsinhibierung durch erhéhte Glucosekonzentrationen verifiziert werden.

4.2.5. Umsatzsteigerung durch erhohte Lebendzelldichte

Die nicht-linearen Zusammenhange zwischen der Wachstumsinhibierung und der
Glucosekonzentration sowie die beobachtete Konzentrationsgrenze von Glutamat fir
die Zellerhaltung und den Lactatstoffwechsel kénnen mithilfe des vereinfachten
Bioprozessmodells nicht simuliert werden. Fiir eine Umsatzsteigerung wird daher
eine Erhohung der Zelldichte im Steady State durch verringerte Verdiinnungsraten
und eine gesteigerte Substratkonzentration im Feedmedium angestrebt. Dazu
wurden die erreichten VCC der stationdren Zustinde aus C_1 und C_3 und die
maximalen VCC in Abhdngigkeit der angewandten Verdiinnungsrate (Fed
Batch: Feedflussrate) aufgetragen (Anhang 6.2.1, Abbildung 28). Die fiir eine
Zelldichte von 15-20 Mio. Zellen/mL benoétigte Verdiinnungsrate wurde anschlief3end
anhand einer logarithmischen Trendlinie berechnet und soll nun experimentell

verifiziert werden.
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Die eingesetzte Glucosekonzentration im kontinuierlichen Feedmedium (kFM4)
wurde anhand des Glucoseverbrauchs der vorangegangen Chemostat Kultivierungen
auf 27 g/L geschatzt und wird mit einer konstanten Verdiinnungsrate von 0,007 /h
liber die gesamte Prozessdauer zugegeben. Aufgrund der in C_3 beobachteten
Signifikanz einer ausreichenden Glutamatversorgung wird die Glucosekonzentration
nicht durch die Zugabe einer Glucose-Losung erreicht, sondern durch eine erhdhte
Zugabe der Feedmedien A und B (Anhang 6.1.3, Tabelle 10). Der Anteil der
hochkonzentrierten Medien wird hierbei jeweils mehr als verdreifacht, um
Substratlimitierungen zu vermeiden. Zusatzlich beinhaltet das neue kontinuierliche
Feedmedium kFM4 im Gegensatz zu den vorherigen Medienkompositionen kein
Glutamin, um einer Umstellung auf Lactatproduktion durch Uberschreitung der
Glutaminkonzentrationsgrenze im Prozessverlauf vorzubeugen. Wahrend die
Kultivierung C_1 nach einem vollstindigen Austausch des Reaktorvolumens im
stationdren Zustand (38 h) beendet wurde, wird in der Literatur eine Zeitspanne von
iber einem 4,6-fachen der Verweilzeit im Reaktor zum Erreichen eines stabilen
Steady States beschrieben.[’0] Die Berechnung der Verweilzeit (t) anhand des
Reaktorvolumens (V&) und der Flussrate (V) ist in Formel (11) und die resultierende

Dauer des Steady State in Formel (12) dargestellt.

_Ve_ 230mL _ o ,
YTV T 36mLid” " 9
4.6 xt=2938d (8)

Anhand dieser Ergebnisse wird die kontinuierliche Phase fiir 30 Tage im Anschluss
an die 3-tagige Batch Phase durchgefiihrt und eine oszillierende Anndherung der VCC
und Metabolitenkonzentrationen an den stationdren Zustand erwartet. Die

Ergebnisse sind in Abbildung 15 dargestellt.
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Abbildung 15: Chemostat Kultivierung C_4 im Ambr® 250. Offline Messwerte und

Kultivierungsphasen in (A) sowie die Substratkonzentrationen der verwendeten Medien in (B).

Auch dieser Versuchsansatz beginnt mit einem typischen Anstieg der VCC auf
9 Mio. Zellen/mL in der Batch Phase. Ebenfalls vergleichbar, befindet sich ein
Lactatmaximum bei ca. 48 h und die Glucosekonzentration nach 72 h bei 2,1 g/L.
Durch die geringe Verdiinnungsrate von 0,007 /h wird jedoch kein Auswaschen der
Zellen zu Beginn der kontinuierlichen Phase beobachtet. Stattdessen steigt die
Lebendzellzahl innerhalb von 90 h auf 24 Mio. Zellen/mL an, und bewirkt durch den
erhohten Glucosebedarf fiir ca. 48 h eine Glucosedepletion. Diese Limitierung fiihrt zu

einer starken Abnahme des Zellwachstums und der Viabilitit mit einem stetigen
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Auswaschen der Zellen bis zum Prozessende. Der erneute Anstieg der
Glucosekonzentration resultiert nicht in einer Erholung der Zellen, sondern in einer
erhohten Lactatproduktion und zusatzlichem Zellsterben. Der Prozess wird nach
793h bei 0,1 Mio. Zellen/mL, einer Zellviabilitit von 26 % und einer

Glucosekonzentration von 20,9 g/L beendet.

Zu Beginn des Prozesses ist die wachstumsgekoppelte mAK-Produktion ersichtlich.
Der maximale Titer wird mit 1,7 g/L kurz nach Erreichen der maximalen VCC bei
210 h gemessen. Anschliefend sinkt die Produktivitat stark und das Produkt wird
zusammen mit den Zellen aus dem Reaktor gewaschen. Das in kFM4 enthaltene
Glutamat wird zu Glutamin konvertiert, wodurch die Glutaminkonzentration im
Reaktor auch ohne Zugabe ansteigt. Ab ca. 250 h wird zunehmend weniger Glutamat
verbraucht und die Konzentration steigt an, wobei die Glutaminkonzentration
stagniert. Es stellt sich ein kurzzeitiges Gleichgewicht zwischen Glutaminverbrauch
und Verfligbarkeit durch Konversion ein. Ab 500 h ist die Zellviabilitit so gering, dass
keine Konversion mehr stattfindet und das Glutamin ausgewaschen wird. Die
Glutamatkonzentration steigt hierbei vergleichbar zur Glucose an und erreicht ab

ca. 550 h die Eingangskonzentration von 1,85 g/L.

Im Gegensatz zur Wachstumsinhibierung durch Glucose ist die hier beobachtete
Limitierung irreversibel und fithrt nach mindestens 24 h zum Zelltod. Eine Erholung
durch erneute Glucosezugabe konnte nicht beobachtet werden und fiihrt stattdessen
zu vermehrter Lactatproduktion mit stark sinkender Zellviabilitat. Fiir einen Steady
State wird eine zweite kontinuierliche Phase mit erh6hter Verdiinnungsrate benétigt,
welche eine ausreichende Glucosezugabe und einen erhohten Zellbleed bewirkt.
Zudem wird die Notwendigkeit von Glucose fiir das Zellwachstum und den Zellerhalt

deutlich.

Das Prozessverstindnis hinsichtlich der metabolischen Herausforderungen der
verwendeten CHO DG44 Zelllinie wurde durch die Etablierung des kontinuierlichen
Ansatzes eines Chemostat Prozesses erfolgreich erweitert. Neben der reversiblen
Wachstumsinhibierung durch hohe Glucosekonzentrationen und der irreversiblen
Glucoselimitierung wurde ein tempordrer Stillstand des Zellwachstums bei
plétzlichen Anderungen der Medienkomposition beobachtet. Zusitzlich konnte eine

hybride Produktbildung mit einem metabolischen Schalter zwischen Proliferation
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und mAK-Produktion bei kurzzeitigen Irritationen oder Wachstumsinhibierungen
der Zellen durch Glucose bestatigt werden. Diese Ergebnisse bilden die Basis fiir
weitere Effizienzsteigerungen und erméglichen eine Einteilung in Wachstums- und
Produktionsphasen. Da der in der Chemostat Kultivierung C_1 erreichte quasi-Steady
State mit einer VCC von 8 Mio. Zellen/mL und 0,3 g/L mAK eine vergleichbare
Effizienz zum etablierten Fed Batch Prozess besitzt, soll ein Zellriickhaltesystem zur

Steigerung der Lebendzelldichte etabliert werden.

4.3. Etablierung eines mikrofluidischen 3D-gedruckten

Zellriickhaltesystems fiir Perfusionsprozesse

Wahrend Chemostaten in der Zellkultur hauptsachlich fiir geringe Zelldichten
angewendet werden und oftmals der Vertiefung des Prozessverstandnisses dienen,
generieren Perfusionsprozesse und Hochzelldichte-Kultivierungen deutlich mehr
Umsatz. Fiir intensivierte Prozesse im kontinuierlichen Betrieb liegt neben der
Verdiinnungsrate besonders die Retentionseffizienz der verwendeten Zell-
ruckhaltesysteme im Fokus. Wahrend die Zellen im Reaktor verbleiben, wird das

Produkt zusammen mit altem Kulturmedium entfernt.

Die in dieser Arbeit verwendete mikrofluidische Separationsspirale bietet durch die
additive Fertigung aus einem thermostabilen Material eine hohe Flexibilitat im Design
mit geringen Produktions- und Sterilisierungskosten und eignet sich daher gut fiir die
Etablierung eines Perfusionsprozesses. Bei membranfreien, mikrofluidischen
Tragheitsabscheidern wie der Spirale wird die Effizienz hierbei von der Zelldichte,
dem Zelldurchmesser und der Flussrate durch die Spirale beeinflusst. Aufbauend auf
den Ergebnissen von Enders et all*5! wird die Separationsspirale at-line am
Ambr® 250 beziiglich ihrer Zellretentionseffizienz, Scherstressbildung und der

Anwendbarkeit fiir verschiedene Zelldichten im Langzeitbetrieb getestet.

4.3.1. Optimierung des Spiralseparator-Designs und der Perfusions-
flussraten

Enders et al. beschreibt eine erfolgreiche Auftrennung von bis zu 20 Mio. Zellen/mL
mit einer Kanalaufteilung von 50:50 und integrierten Pulsationspuffersystemen zur
Minimierung turbulenter Stromung durch die Pumpimpulse von Peristaltik-

Pumpen.l*5] Basierend auf diesen Ergebnissen wird ein Steady State bei 13-
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17 Mio. Zellen/mL in 230 mL Arbeitsvolumen angestrebt, um die Separations-
kapazitat nicht zu tiberschreiten. Der Prozess besteht aus einer 72 h Batch Phase und
einer kontinuierlichen Phase mit Zellriickhaltung (ca.216 h) mit optionalem
Zellbleed. Aufgrund der glucoseinduzierten Wachstumsinhibierung durch das hoch-
konzentrierte Feedmedium der ersten kontinuierlichen Phase in C_2 (Kapitel 4.2.3)
wird auf einen Feedmedienwechsel innerhalb der Kultivierung verzichtet.
Stattdessen wird die Feedrate von kFM1 an den Glucosebedarf der Zellen angepasst
und die Bleedrate entsprechend angeglichen. Gestartet wird mit einer
Verdiinnungsrate von D=0,01/h, sodass 2,4 mL/h anhand der Separationsspirale aus
dem Reaktor entnommen werden. Da fiir eine erfolgreiche Auftrennung deutlich
hohere Flussraten durch die Spirale benotigt werden, wird diese zundchst mit
1 mL/min (60 mL/h) und einer Riickfilhrung von 0,96 mL/min (57,6 mL/h)
betrieben, um eine Abnahme von 2,4 mL/h zu erreichen. Zusatzlich wird eine
Durchflussmesszelle zur online Uberwachung der Zelldichte iiber einen Bypass
angeschlossen, um starke Zellverluste in Echtzeit zu detektieren. Die Ergebnisse der
Lebendzellzahl und Viabilitdt sowie der Glucose- und mAK-Konzentrationen sind in

Abbildung 16 dargestellt.

51



4. Ergebnisse und Diskussion

Batch . Zellrickhaltung
100 B L T T — 1 L ™ 10
L g . “ N -
0 - 10
= 8
< 80 = i)
= N 6 2
£ 0- 9 2
= | -— o
S 4 f ° 14 3
> O0F 1 ©
S —— A, °
10 | 12
0 -_ O z i 1 | 1 1 1: 1 " 1 " 1 N |
0 20 40 60 80 100 120 140
Zeit [h]
(B) .
Batch Zellriickhaltung
Prozesszeit 0-72h Ab 72 h
Verdiinnungsrate 0,00 /h 0,01 /h

Abbildung 16: Perfusionskultivierung P_1 mit Zellseparationsspirale im Ambr® 250. Offline

Messwerte und Kultivierungsphasen in (A) sowie die Verdiinnungsraten in (B).

Nach der Batch Phase werden statt der typischen VCC von 9 Mio. Zellen/mL nur
ca. 7 Mio. Zellen/mL mit einer Viabilitit von 97,2 % erreicht. Da die zusatzlich
angeschlossene Durchflussmesszelle zur Uberwachung der Zelldichte mit
vergleichsweise hohen Flussraten von 5 mL/min (300 mL/h) im Bypass betrieben
wird, liegt eine mogliche Ursache in den erhéhten Pump-Scherkraften. Diese
Annahme wird durch das zeitliche Auftreten der Wachstumsinhibierung bestarkt, da
der Bypass des Zellseparationssystems erst nach der Batch Phase angeschlossen wird.
Steinwedel et al. beschreibt eine vergleichbare Abnahme der Zellwachstumsrate in

Schiittelkolben.[71]

Anschliefdend beginnt die kontinuierliche Phase mit Zellriickhaltung zunachst mit
einer leichten Abnahme der VCC, welche durch eine geringe Zellretentionseffizienz
oder eine tempordre Irritation verursacht werden kann. Zusatzlich tritt durch das
Totvolumen im Bypass von ca. 5 mL ein Verdiinnungseffekt durch das Verbleiben der

Zellen in der Separationsspirale und die Zugabe von frischem Medium auf. Nach
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ca. 30 h ist jedoch ein erneuter Anstieg der VCC erkennbar, sodass bei 125 h eine
maximale Lebendzellzahl von 10,4 Mio. Zellen/mL erreicht wird. Wiederkehrende
Kanalverblockungen in der Spirale verursachen vermehrt Zellverluste, sodass die

Kultivierung nach 145 h bei einer Viabilitdt von 97,1 % beendet wird.

Im Verlauf der kontinuierlichen Phase liegt die Glucosekonzentration im Reaktor
zwischen 2-4 g/L, sodass sowohl eine Limitierung als auch eine Inhibierung durch
Glucose ausgeschlossen werden konnen. Der mAK-Titer steigt mit zunehmender
Zelldichte lediglich auf bis zu 0,65 g/L bei 10,1 Mio. Zellen/mL an und zeigt keine
erhohte zellspezifische Produktivitit. Der unerwartet geringe Anstieg der
Lebendzellzahl wird in dieser Kultivierung demnach weder durch Nahrstoffmangel

noch durch ein Umschalten zu erhdhter Produktbildung verursacht.

Um eine Verblockungen der Separationsspirale durch Zellaggregate und Partikel zu
minimieren, werden verschiedene Kanalauftrennungen getestet. Als kurative
Mafénahme bei irreversibler Beeintrachtigung der Zellauftrennung wird aufderdem
ein steriler Austausch des Separationssystems untersucht. Fiir die friihzeitige
Erkennung von Zellverlusten wird die Durchflussmesszelle erneut zur Prozess-
liberwachung eingesetzt. Zudem wird die Zugabe von Medium fiir einen
kontinuierlichen Ausgleich des Probennahmevolumens im Vergleich zur Bleedrate
um 0,15-0,25 mL/h erhoht. Die Ergebnisse fiir die Lebendzellzahl und Zellviabilitat

sowie die Metabolitenkonzentrationen sind in Abbildung 17 dargestellt.
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Abbildung 17.1: Perfusionskultivierung P_2 mit Zellseparationsspirale im Ambr® 250. Offline
Messwerte und Austausch der Spirale in (A) sowie die Kultivierungsphasen und Verdiinnungsraten

in (B).

Auch diese Kultivierung zeigt aufgrund des zusatzlichen Bypasses der
Durchflussmesszelle bereits in der Batch Phase ein vermindertes Zellwachstum auf
nur 6 Mio. Zellen/mL mit einer Zellviabilitat von 96,7 %. Nach 72 h beginnt die erste
Perfusionsphase mit Zellriickhaltung erneut mit einer leichten Abnahme der VCC
durch das Totvolumen des Separationssystems und die Adaption der Zellen.
Anschlief3end steigt die Lebendzellzahl auf bis zu 9,6 Mio. Zellen/mL an. Um einen
sterilen Austausch des Separationssystems zu verifizieren, wird die Spirale jeweils bei
93 h und 101 h kontaminationsfrei ausgewechselt. Vergleichbar zu P_1 treten bei
diesen hoheren Zelldichten vermehrt Kanalverblockungen auf, die in Zell- und
Volumenverlusten resultieren, sodass besonders ohne Betreuung tiber Nacht keine
Prozessstabilitat vorliegt. Dies ist nicht nur anhand der VCC-Schwankungen zu

erkennen, sondern auch in der plotzlich steigenden Glucosekonzentrationen bei
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119 h und 150 h, welche durch einen Volumenausgleich durch das Feedmedium mit
erhohtem Glucoseeintrag verursacht werden. Eine detaillierte Beschreibung der
Volumenschwankungen ist im Anhang (6.2.1, Tabelle 21) dargestellt. Wahrend eine
Verblockung des Spiralausgangs bei einer Bleedflussrate von 2,4 mL/h nur
geringfligige Volumendnderungen bewirkt, sind die Auswirkungen einer
Riickfithrungsverblockung mit 60 mL/h umso schwerwiegender. Eine solche
Verblockung mit starken Zellverlust tritt bei 161 h auf. Die Anhaftung von
Zellaggregaten mit Plastikpartikeln im Kanal der Rickfiihrung (Anhang 6.1.8,
Abbildung 26 (C)) erhoht den Bleed fiir mehrere Stunden auf ca. 60 mL/h, sodass sich
das Reaktorvolumen von 230 mL auf 100 mL verringert. Vergleichbare Partikel
wurden bereits bei der Biokompatibilitatstestung des Materials mit einer
Fibroblasten Zelllinie (L929) aus Mausen detektiert und beeintrachtigen die
Zellviabilitat nicht.[72]

Fir die Testung eines neuen Spiralen Designs mit veranderter Aufteilung zugunsten
der Riickfithrung (Verhaltnis 70:30) wird der Prozess zunachst fiir 35 h in eine Fed
Batch Phase ohne Volumenabnahme tiberfiihrt (Abbildung 17.1 (A), FB). Um eine
Inhibierung der Zellen durch Glucose beim Auffiillen des Reaktors zu vermeiden, wird
die Feedflussrate hierbei nach 5 h von 8 mL/h auf 3 mL/h herabgesetzt. Der
erkennbare Abfall der VCC in Abbildung 17.1 (A) zwischen 161 h und 197 h zeigt
somit keinen Zellverlust, sondern eine starke Verdiinnung der Zelldichte durch die

kFM1 Zugabe.
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Abbildung 17.2: Perfusionskultivierung P_2 mit optimierter Zellseparationsspirale im Ambr® 250.
Offline Messwerte, und Austausch der Spirale in (A) sowie die Kultivierungsphasen und

Verdiinnungsraten in (B).

Die zweite Perfusionsphase mit optimierter Separationsspirale zugunsten der
Riickfiihrung (Spiralen Design 2, Anhang 6.1.8) beginnt bei 197 h mit
4,3 Mio. Zellen/mL, einer Viabilitdt von 96 % und einer Glucosekonzentration von
6,4 g/L. Zu diesem Zeitpunkt betragt der mAK-Titer bereits 0,5 g/L. Obwohl ab 307 h
Volumenschwankungen zwischen 195-240 mL auftreten, wird eine VCC tiber
12 Mio. Zellen/mL mit 97,6 % Zellviabilitat erreicht. Ab 318 h wird anschlief3end der
gesteigerte Glucosebedarf durch eine Erhohung der Verdiinnungsrate auf 0,032/h
(7,3 mL/h) gedeckt. Im Folgenden ist in Abbildung 17.2 (A) trotz ausreichender
Substratversorgung mit einer CSPR von 79,7 pL/Zelle*Tag weder eine Zunahme der
VCC iiber 10-12 Mio. Zellen/mL noch eine Steigerung des mAK-Titers ersichtlich. Dies
ist vor allem auf die erschwerte Prozesskontrolle durch wiederholte Verblockungen

der Separationsspirale und die resultierenden starken Volumenschwankungen und
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Umgebungsanderungen im Reaktor zuriickzufiihren. Auch die erhohte
Lactatkonzentration (Anhang 6.2.1, Tabelle 21) zeigt eine Ineffizienz des
Zellmetabolismus hinsichtlich der Energiegewinnung fiir Proliferation und
Proteinproduktion auf. Zusatzlich sinkt die Zellviabilitdt innerhalb des angestrebten
Steady States stetig bis auf < 94 %, sodass der Prozess nach insgesamt 454 h bei
11 Mio. Zellen/mL und 0,76 g/L mAK beendet wird.

In diesem Versuch konnte ein steriler Austausch des Separationssystems gezeigt
werden. Zudem fiihrt die optimierte Kanalaufteilung zugunsten der Riickfithrung zu
einer verringerten Verblockungsrate und verhindert folglich drastische Volumen-
verluste. Die verbleibenden Verblockungen entstehen vermehrt bei fehlender
Betreuung tiber Nacht und schliefen eine stabile Prozessfithrung aufgrund von
starken Umgebungsdnderungen aus. Da die manuelle Spiilung des Separations-
systems mit einer temporaren Erhéhung der Flussraten durch die Spirale zeitlich
begrenzt ist und Zellverluste beinhaltet, wird im nachsten Ansatz eine automatisierte

Spiilung mit verdiinntem Produktionsmedium integriert.

4.3.2. Implementierung einer automatischen Spiilung

Funktionsstéorungen durch Kanalverblockungen innerhalb der Separationsspirale
sind die Hauptursache fiir die instabile Prozessfithrung in P_1 und P_2. Wahrend eine
manuelle Beseitigung effektiv ist, setzt sie eine Detektion der Funktionsstorung
voraus und kann somit nur tagsiiber und in Anwesenheit der Anwender durchgefiihrt
werden. Eine automatische Spiilung mit webbasierter Steuerung ist zeitunabhangig
und zusatzlich prophylaktisch anwendbar, um Verblockungen nicht nur zu beseitigen,
sondern auch zu verhindern. Dazu wird eine stiindliche Spiilung mit verdiinntem

Produktionsmedium (PM) fiir 60 sek mit 4 mL/min implementiert (Anhang 6.2.4).

Die vorangegangenen Perfusionskultivierungen mit einer Prozessiiberwachung in
einem zusatzlichen Bypass zeigen eine verringerte Zellwachstumsrate sowie eine
geringere Zellviabilitat, welche die Bildung von Zellaggregaten zusatzlich beglinstigen
kann. Daher wird im ndchsten Ansatz auf einen weiteren Bypass neben der
Zellriickhaltung verzichtet. Zusatzlich wird der Scherstress durch das Separations-
system anhand einer photometrischen Messung des im Uberstand vorhandenen

Enzyms Lactat-Dehydrogenase (LDH) untersucht. Das Verhaltnis der LDH-Aktivitat
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im Uberstand zur Lebendzellzahl ist zusammen mit der Viabilitit, der

Glucosekonzentration und dem mAK-Titer in Abbildung 18 dargestellt.
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Abbildung 18: Perfusionskultivierung P_3 mit Zellseparationsspirale und automatischer Spiilung

im Ambr® 250. Offline Messwerte und Kultivierungsphasen in (A) sowie die Verdiinnungsraten in

(B).

Bereits zu Beginn der Kultivierung ist ohne zusatzlichen Bypass ein vergleichbares
Zellwachstum zu den Chemostat Versuchen in Kapitel 4.2 auf bis zu
9,5 Mio. Zellen/mL zum Ende der Batch Phase erkennbar. Die durch hohe Zelldichten
zunehmende Zellaggregation verblockt die bei 72 h eingesetzte Separationsspirale
trotz automatischer Spiilung liber Nacht und verringert das Reaktorvolumen auf
25 mL. Fir einen Volumenausgleich wurde der Prozess daher ab 90 h in eine Fed
Batch Phase tberfiihrt. Durch die starke Verdiinnung mit kFM1 auf 100 mL
Reaktorvolumen sinkt die Lebendzellzahl bei 95 h auf 2,8 Mio. Zellen/mL mit einer
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Viabilitit von 98,9%. Zusitzlich werden die Zellen durch die erhoéhte Glucose-

konzentration von 10 g/L temporéar im Zellwachstum inhibiert.

Eine zweite kontinuierliche Phase beginnt ab 139 h bei 230 mL Suspensionsvolumen
mit der anfanglichen Verdiinnungsrate von 0,01 /h. Um weitere Volumenverluste iiber
Nacht zu vermeiden, wird fiir 48 h ein Hybridbetrieb mit abwechselnder
Zellriickhaltung und néachtlicher Batch Phase getestet. Zusatzlich wird die
automatische Spulung wahrend der Separationsintervalle auf 6 mL/h erhoht. Die
gestrichelten Linien der VCC in Abbildung 18 zeigen ein leicht erh6htes exponentielles
Zellwachstum wahrend der diskontinuierlichen Phasen im Vergleich zur Zell-
retention und somit einen geringen Zellverlust trotz ausreichender Funktions-
stabilitit der Spirale. Aufgrund des erhohten Glucosebedarfs wird die
Verdiinnungsrate anschliefend ab 186 h auf 0,032/h erhoht und der Prozess bei
15,4 Mio. Zellen/mL erneut in eine konstante Zellriickhaltung (ZR) tberfiihrt.

Wahrend die Glucosekonzentration und der mAK-Titer bei jeweils 4 g/L und 0,8 g/L
fiir 24 h einen quasi-Steady State annehmen, steigt die VCC weiterhin exponentiell bis
auf 21,4 Mio. Zellen/mL an. Eine Reduzierung der Flussraten innerhalb der
Separationsspirale bewirkt keine steuerbare Anderung der Zellverlustrate durch eine
verringerte Retentionseffizienz, sodass fiir einen Steady State ein zusatzlicher

Zellbleed benotigt wird. Daher wird der Prozess nach 215 h beendet.

Da die Zellviabilitat unabhangig der zwei verschiedenen Betriebsarten in der Hybrid
Phase konstant hoch ist, wird ein negativer Effekt des Separationssystems
ausgeschlossen. Eine Betrachtung des Verhaltnisses der LDH-Aktivitit zur
Lebendzellzahl zeigt ebenfalls keine signifikante Erhohung des Scherstresses
innerhalb der zweiten kontinuierlichen Phase. Da weiterhin manuelle Spiilintervalle
mit bis zu 8 mL/min bei Lebendzellzahlen ab ca. 6 Mio. Zellen/mL zur vollstandigen
Beseitigung von Kanalverblockungen bendtigt werden, wird die automatische
Spiilung im nachsten Ansatz auf 10 mL/min fiir 60 sek erhoht. In dem Bestreben, den
Scherstress auf die Zellen weiter zu reduzieren und Kanalverblockungen mit
Volumenverlusten tiber Nacht zu vermeiden wird ein optimierter Hybrid Betrieb mit
abwechselnder Zellriickhaltung und kontinuierlichem Zellbleed getestet. Die

resultierende Lebendzellzahl und Viabilitat sowie die zellspezifische LDH-Aktivitat
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sind zusammen mit der Glucosekonzentration und dem mAK-Titer in Abbildung 19

dargestellt.
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Abbildung 19: Perfusionskultivierung P_4 mit Zellseparationsspirale und automatischer Spiillung

im Ambr® 250. Offline Messwerte und Austausch der Spirale in (A) sowie die Verdiinnungsraten in

(B).

Ohne zusatzlichen Bypass wird auch in dieser Kultivierung zum Ende der Batch Phase
eine typische Lebendzellzahl von 9,2 Mio. Zellen/mL erreicht. Die erste
Perfusionsphase beginnt ab 72 h mit dem Einsatz des Separationssystems bei einer
Zellviabilitat von 99,3 %, 23 nU/Zelle LDH-Aktivitat und 2,5 g/L Glucose. Innerhalb
von 24 h sinkt die VCC trotz einer Steigerung der Substratzufuhr (D=0,017/h) auf
5 Mio. Zellen/mL mit einer reduzierten Viabilitat von 93,6 %. Das erhohte Zellsterben
ist ebenfalls in dem Anstieg der LDH-Aktivitit und der Lactatkonzentration

(Anhang 6.2.1, Tabelle 22) erkennbar, sodass das Separationssystem als mogliche

Ursache bei 98 h ausgetauscht wird.
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Im Anschluss erreicht die neue Separationsspirale durch die Abtrennung toter Zellen
und Zelldebris eine Erholung der Zellviabilitat innerhalb von 48 h von 92,1 % auf
95% und ermoglicht einen erneuten Anstieg der Zellzahl. Durch die erhdhte
Aggregationsrate toter Zellen wird die automatische Spulung in dieser Erholungs-
phase der Zellen zusatzlich auf 90 sek pro Stunde erh6ht. Anhand der gestrichelten
Linien der VCC in Abbildung 19 (A) innerhalb der kontinuierlichen Zellbleed Phasen
im Hybrid Betrieb lasst sich aufserdem ab 151 h ein Anstieg der Zellviabilitat und der
Lebendzellzahl erkennen. Auch die LDH-Aktivitat wird bei exponentiellem Anstieg
der VCC von ca. 150 nU/Zelle auf 66,3 nU/Zelle reduziert. Der Prozess wird nach
201 h bei 10,3 Mio. Zellen/mL und einer Viabilitit von 99,1 % aufgrund einer

Kontamination beendet.

Statt einer konstanten Verdiinnungsrate wurde die Glucosekonzentration wahrend
der kontinuierlichen Phase durch eine Anpassung der kFM1 Zufuhr bei 2,5-6,4 g/L
gehalten. Dadurch konnte eine optimale Erholung der Zellen bis hin zu erneutem
exponentiellem Wachstum erfolgen. In der kontinuierlichen Phase ist aufserdem eine
nahezu konstante mAK-Konzentration zu erkennen. Da diesem Zeitpunkt eine geringe
Zellviabilitat beobachtet werden kann, wird eine zusatzliche Freisetzung des mAK
durch vermehrte Zelllyse vermutet. Daher ist die gemessene Produktkonzentration
im Kulturmedium fiir die Kalkulation der zellspezifischen Produktivitat nicht mehr
zuldssig. Erst bei Erholung der Zellen ist ein erneuter Anstieg der mAK-Konzentration
zusammen mit der Zellzahl erkennbar, der auf eine wachstumsgekoppelte

Produktionsphase hinweist.

Da ein Austausch des Separationssystems in einer deutlichen Verbesserung der
Umgebungsbedingungen resultiert wird eine inkorrekte Aufreinigung der 3D-
gedruckten Spirale als Ursache angenommen. Bei der additiven Fertigung mit HT90
Material (Anhang 6.1.8) wird ein Wachs als Stiitzmaterial in die mikrofluidischen
Kandle eingebracht und bei der Aufreinigung griindlich entfernt. Ist diese
unvollstandig, gelangen Wachsreste in die Suspensionskultur und entfalten dort ihre
zytotoxischen Eigenschaften. Zusatzlich wurde die Messfunktion der pH-Sonde
beeintrachtigt, sodass der pH-Wert der Kultivierung ab 72 h zunachst stark schwankt
und anschlief3end auf 7,7 ansteigt (Anhang 6.2.1, Abbildung 29). Die Abweichungen

zum tatsachlichen pH-Wert wurden mithilfe einer offline Messung detektiert und
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manuell korrigiert. Im Folgenden wurde das Aufreinigungsprotokoll um eine
verldngerte Spiilung vor der Sterilisierung der Spirale mit Ethanol (70 %) und ddH20
fir 12-24 h erweitert. Zusatzlich konnte eine Reduzierung der Kanalverblockungen
wahrend der Kultivierung mit einer stiindlichen automatischen Spiilung von

10 mL/min fiir 90 sek bestatigt werden.

Flir eine gesteigerte Prozessstabilitdat bei der Langzeitanwendung der Separations-
spirale in kontinuierlichen Perfusionskultivierungen ist eine Echtzeitiiberwachung
der Funktionalitdt unabdingbar. Die friihzeitige Detektion von Funktionsstérungen
ermoglich hierbei eine schnelle Korrektur und die konstante Einhaltung der
Prozessbedingungen. Eine Moglichkeit zur Uberwachung der Prozessstabilitit im
Steady State bietet die online Messung der Lebendzellzahl. Diese wird meist invasiv
in direktem Kontakt zu den Zellen im Reaktor oder in einem Bypass durchgefiihrt.
Sowohl der Aufenthalt der Zellen aufderhalb der optimalen Bedingungen des Reaktors
als auch die mechanischen Einfliisse der verwendeten Peristaltik-Pumpen
begiinstigen jedoch Zellstress. Da die Zellseparationsspirale bereits durch einen
Bypass mit einem Totvolumen von < 5% des Reaktorvolumens angeschlossen wird,
erhoht ein weiterer Bypass das Risiko der Scherstressbildung. Fiir die Evaluierung
eines zweiten Bypasses zur invasiven Prozessiiberwachung wurden der Zeitraum vor
Einsatz der Zellseparationsspirale mit und ohne Durchflussmesszelle betrachtet. Das
Zellwachstum, die Zellviabilitat und die Zellaggregationsrate innerhalb der Batch

Phase der vier Kultivierungen ist in Abbildung 20 vergleichend dargestellt.
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Abbildung 20: Evaluierung eines zusitzlichen Bypasses zur invasiven Prozessiiberwachung im

Ambr® 250 anhand verschiedener Zelleigenschaften.

P_1 und P_2 weisen spatestens nach 48 h eine verringerte Zellviabilitit und ein
reduziertes Zellwachstum auf. Wahrend P_3 und P_4 ohne zusatzlichen Bypass nach
72 h iiber 9 Mio. Zellen/mL erreichen, sind es bei den Kultivierungen mit Durchfluss-
messzelle nur 6-7 Mio. Zellen/mL. Trotz der geringeren Viabilitdt von 97 % in P_1 und
P_2 sind keine negativen Auswirkungen auf die Aggregationsrate erkennbar. Eine
gesteigerte Verblockungsrate bei der Anwendung der Durchflussmesszelle mit der

Separationsspirale ist somit unwahrscheinlich.

Die Wachstumsinhibierung des zusatzlichen Bypasses verzogert das Erreichen hoher
Lebendzellzahlen und verlangert die Prozessdauer um mehrere Tage. Zusatzlich flihrt
die verringerte Zellviabilitait zu einer vermehrten Sekretion von zelleigenen
Proteasen, wodurch die Qualitit des mAK im abgetrennten Kulturmedium der
Perfusionskultivierungen beeintrachtigt wird. Als Ursache wird eine gesteigerte
Scherstressbildung durch hohe Bypassflussraten von 5 mL/min und die Peristaltik-
Pumpe angenommen, welche fiir die korrekte Funktion der Durchflussmesszelle

benotigt werden. Eine invasive Prozessiiberwachung durch einen zusitzlichen
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Bypass ist daher fiir kontinuierliche Prozesse mit der Zellseparationsspirale als

Zellriickhaltesystem ungeeignet.

4.3.3. Implementierung einer Flussrateniiberwachung mit webbasierter
Steuerung zur Steigerung der Prozesstabilitit

Flr den kontinuierlichen Betrieb des mikrofluidischen Zellriickhaltesystems wird
eine Prozessiiberwachung benotigt, die auch iiber Nacht eine schnelle Detektion von
Funktionsstorungen ermdoglicht. Da invasive Biosensoren oft zu grofd fir das
Ambr® 250 System sind und der mechanische Stress eines zusatzlichen Bypasses zu
einer Wachstumsinhibierung fiihrt, soll der Abfluss aus dem System iliberwacht
werden. Die gravimetrische Bestimmung der Bleedflussrate aus der Spirale erlaubt
direkte Riickschliisse auf mogliche Kanalverblockungen. Daher wird die
Gewichtszunahme des abgetrennten Kulturmediums einer weiteren Perfusions-
kultivierung in Echtzeit iiberwacht und daraus die Bleedflussrate berechnet. Fiir eine
benutzergerechte Anwendung werden die Ergebnisse des Waagensignals und der
Flussratenberechnung grafisch in Abhdngigkeit der Zeit dargestellt (Anhang 6.2.5,
Abbildung 31). Zusatzlich wird ein mobiler Alarm ausgelost, sobald die berechneten
Flussraten von einem manuell festgelegten Bereich abweichen und eine Funktions-
storung der Spirale anzeigen. Anschliefiend kann das Separationssystem tiber eine
webbasierte Steuerung und das in Kapitel 4.3.2 implementierte Skript manuell
gespiilt werden. Eine automatische stiindliche Spiilung erfolgt unabhangig von der

Flussrateniiberwachung.

Fir eine verbesserte Zellretentionseffizienz beginnt die Zellriickhaltung in dieser
Kultivierung zusatzlich mit einer Verdiinnungsrate von 0,01/h mit kFM1 und einer
erh6hten internen Flussrate von 3 mL/min durch die Spirale. Ziel ist es, anhand der
webbasierten Flussrateniiberwachung eine stabile Prozessoperation im Steady State
mit Zellbleed zu erreichen. Die Ergebnisse der Lebendzellzahl und Viabilitiat sowie die
LDH-Aktivitit sind gemeinsam mit der Glucosekonzentration und dem Produkttiter

in Abbildung 21 zusammengefasst.
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Abbildung 21: Perfusionskultivierung P_5 mit Zellseparationsspirale, automatischer Spiillung und
Flussrateniiberwachung im Ambr® 250. Offline Messwerte, Austausch der Spirale und

Kultivierungsphasen in (A) sowie die Verdiinnungsraten in (B).

Der Einsatz der Separationsspirale beginnt im Anschluss an die Batch Phase bei
8 Mio. Zellen/mL und 98,2 % Viabilitat. Statt einer erwarteten leichten Abnahme der
Lebendzellzahl durch das Totvolumen des Separationssystems und die Adaption der
Zellen, fiihrt die interne Flussrate von 3 mL/min durch die Spirale zu einer erhéhten
Abnahme der VCC mit einer deutlichen Zunahme der LDH-Aktivitat. Da die erh6hte
LDH-Aktivitat im Kulturmedium auf Scherstress hinweist, wird die Flussrate durch
die Spirale nach 20 h auf 2 mL/min reduziert. Um den Scherstress weiter zu
reduzieren und die Prozessstabilitit tiber Nacht zu erhéhen, wird der Prozess ab
152 h in einen Hybrid Betrieb mit abwechselnder kontinuierlicher Phase mit und
ohne Zellriickhaltung tberfiihrt. Hierbei ist eine leichte Abnahme der LDH-AKkitivtat
in den Phasen ohne Zellriickhaltung erkennbar. Trotz der implementierten

Echtzeitiiberwachung fiihren geringe Abweichungen der Bleedflussraten durch
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vereinzelte Verblockungen bereits zu Volumenschwankungen von 220-240 mL im

Reaktor.

Aufgrund des geringen Zellwachstums und der stetig sinkenden Viabilitat auf 97,5 %
wird das Separationssystem bei 261 h ausgetauscht. Da die Lebendzellzahl mit der
neuen Separationsspirale erneut exponentiell steigt, wird eine Wachstums-
inhibierung durch Extractables und Leachables bei langfristiger Anwendung der alten
Spirale vermutet. Literaturangaben bestdtigen die bedingte Biokompatibilitat des
verwendeten thermostabilen Druckmaterials bei Langzeitnutzung.[721 Fir die
Bestatigung der Hypothese einer verminderten Langzeitbiokompatibilitdat wird das
Separationssystem erneut bei verringertem Zellwachstum (454 h) und reduzierter
Viabilitat ausgetauscht. Auch hier ist ein exponentieller Anstieg der VCC in den Phasen
mit Zellriickhaltung als Folge der neuen Separationsspirale erkennbar. Zusatzlich
bestatigt die steigende LDH-Aktivitat bei langer Nutzungsdauer einer Spirale eine
Beeintrachtigung der Zellen und zeigt durch ein erneutes Absinken eine Erholung der

Zellen infolge eines Austausches.

Da die Glucosekonzentration im Reaktor bei Verdiinnungsraten bis zu 0,032/h dem
Bedarf der Zellen entspricht, ist eine Nahrstofflimitierung oder Uberfiitterung
auszuschliefden. Zusatzlich liegt die Nahrstoffzufuhr mit 59,1 pL/Zelle*Tag tiber der
kritischen CSPR von 50 pL/Zelle*Tagl*0! fiir das verwendete Medium kFM1. Zudem
spiegelt die mAK-Konzentration den Verlauf der Lebendzellzahl wider und zeigt eine
wachstumsgekoppelte Produktion ohne metabolisches Umschalten zwischen
Proliferation und Produktivitit. Der Prozess wird bei einer VCC von

12,6 Mio. Zellen/mL mit 97,5 % Viabilitdt und einem mAK Titer von 0,3 g/L beendet.

Fir einen detaillierten Einblick in die Zellretentionseffizienz, die Produktretention
und die Funktion der Separationsspirale, wird die abgetrennte Fraktion zusatzlich
erfasst und analysiert. Die Aggregationsrate und die durchschnittliche Zellgrofie
sowie die mAK-Konzentration im Reaktor und in der zellarmen Bleedfraktion sind in

Abbildung 22 dargestellt.
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Abbildung 22: Produktretention und Zellseparation der Perfusionskultivierung P_5 im Ambr® 250.
Offline Messwerte der abgetrennten Fraktion und im Reaktor sowie Austausch der Spirale und

Kultivierungsphasen.

Die Zellaggregationsrate im Reaktor steigt mit der ersten Separationsspirale auf bis
zu 24 % an und wird durch einen Austausch bei 261 h schlagartig um 5 % reduziert.
Anschliefdend sinkt die Aggregationsrate unabhangig weiterer Prozesseingriffe bis
zum Ende der Kultivierung auf 10 %. In der abgetrennten Fraktion sind hingegen
keine Zellaggregate erkennbar, sodass die Rate konstant bei < 1% liegt. Unklar ist, ob
die erhohte Zellaggregationsrate im Reaktor zu Beginn durch eine starke
Akkumulation von Extractables und Leachables verursacht wurde oder eine Folge der
abnehmenden Zellviabilitat darstellt. Da die Aggregationsrate aber im spdteren
Verlauf der Kultivierung nicht mehr steigt, wird die abnehmende Zellviabilitit als
Ausloser der Aggregation angenommen. Zusatzlich werden durch die
Separationsspirale hauptsachlich einzelne kleinere Zellen und Zelltriimmer und keine
Aggregate abgetrennt, was durch den Vergleich der durchschnittlichen Zellgrofde
bestatigt wird. Die fraktionierten Zellen sind hier im Durchschnitt > 2 pum kleiner als
im Reaktor, wobei Schwankungen innerhalb der Messungen durch Spiilvorgiange mit

verdinntem Medium verursacht werden.
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Eine kontinuierliche Produktabtrennung setzt zudem voraus, dass die abgetrennte
Produktkonzentration vergleichbar zu dem erreichten mAK-Titer im Reaktor ist.
Diese Grundvoraussetzung wird in Abbildung 22 durch vergleichbare
Konzentrationen im Reaktor und in der zellarmen Fraktion bestatigt. Verdiinnungen
durch eine Spiillung der Spiralkandle kurz vor der Probennahme sind hierbei

besonders im Zeitintervall von 100- 350 h erkennbar.

Neben der Produktausbeute, der Zellgrofie und der Aggregationsrate ist fiir die
Beurteilung der Retentionseffizienz die Lebendzellzahl und die Viabilitdt in der
abgetrennten Fraktion essenziell. Abbildung 23 stellt neben diesen Grofden zusatzlich

die Zellretention in Prozent dar.
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Abbildung 23: Zellretention, VCC und Viabilitdt der abgetrennten Fraktion der
Perfusionskultivierung P_5 im Ambr® 250.

Vergleichbar zu Abbildung 22 lassen sich bedingt durch die Spiilvorgiange in der
abgetrennten Fraktion teilweise viable Zellen nachweisen. Dabei werden
sedimentierte Zellen zusammen mit Zellresten aus den Kanéalen und den Reservoirs
der Pulsationspuffer in die zellarme Fraktion gespiilt. Die VCC liegt hier jedoch mit
maximal 0,8 Mio. Zellen/mL weit unter der Zellzahl im Reaktor. Der Einfluss der

Spiilung vor einer Probennahme ist ebenfalls in der stark schwankenden Viabilitat
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zwischen 40-100 % erkennbar. Ein Grofdteil der Proben aus der zellarmen Fraktion
zeigt jedoch eine Zellviabilitiat deutlich unter 90 % (Abbildung 23, grau gestrichelt)
und somit weit unter der Zellviabilitdat im Reaktor. Die deutlich h6heren Zelldichten
im Reaktor im Vergleich zur Fraktion zeigen, dass die Zellretention weiterhin fast
ausschliefdlich bei 100 % liegt. Somit wird die korrekte Funktionsweise und die hohe

Zellretentionseffizienz des Separationssystems bestatigt.

Die Etablierung der 3D-gedruckten Separationsspirale als Zellriickhaltesystem wurde
durch die Implementierung einer automatischen Spiilung und einer gravimetrischen
Flussrateniiberwachung mit webbasierter Steuerung ermoglicht. Hierbei werden tote
und kleine Zellen sowie Zelldebris zuverldssig abgetrennt, sodass die Viabilitdt im
Reaktor bei > 97 % gehalten wird. Inhibierende Nebenprodukte wie Lactat werden
kontinuierlich abgefiihrt, sodass keine Beeintrachtigung der Zellen durch
Akkumulation stattfindet. Zusatzlich konnte in P_3 eine Erholung der Zellen durch
gezielte Abtrennung eingebrachter zytotoxischer Wachsreste innerhalb von 48 h
gezeigt werden. Durch die hohe Zellretention wird dabei selbst bei hohen
Verdiinnungsraten von 0,033 /h ein exponentielles Zellwachstum bis iiber
20 Mio. Zellen/mL ermoglicht. Zusatzlich konnte die Prozessstabilitat in P_5 fir
Zelldichten bis 17 Mio. Zellen/mL erfolgreich durch die automatische Spiilung und
eine Flussrateniiberwachung sowie die Uberfithrung in einen Hybrid Prozess mit und
ohne Zellriickhaltung gesteigert werden. Die Implementierung des Zellbleeds
ermoglicht somit eine stabile Prozessoperation bei der angestrebten Zelldichte. Bei
der Auswahl eines langezeitstabilen biokompatiblen Druckmaterials bietet die
Zellseparationsspirale eine flexible Alternative zu den kommerziell erhaltlichen

Produkten.

Neben der Implementierung der kontinuierlichen Kultivierungsprozesse zur
Vertiefung des Prozessverstandnisses und der Zellcharakterisierung, liegt der Fokus
dieser Arbeit auf einer Produktivitatssteigerung. Ausgehend vom etablierten Fed
Batch Prozess als Referenz (FB_Ref) werden ausgesuchte Kultivierung hinsichtlich
einer Steigerung der mAK-Produktivitat oder des Umsatzes evaluiert. Dazu wird die
Lebendzellzahl, die durchschnittliche zellspezifische Produktivitat (avg Qp), der mAK-
Titer und die Zellviabilitit der pH-optimierten Fed Batch Kultivierung und der

kontinuierlichen Prozesse mit der Referenz verglichen. Wahrend die Lebendzellzahl
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und der mAK-Titer sich fiir die diskontinuierlichen Kultivierungen auf die maximale
VCC und den kumulativen Endtiter beziehen, wird fiir die Chemostat und
Perfusionsprozesse nur die Phase der stabilen Prozessoperation betrachtet. Tabelle 2
zeigt zwei Fed Batch Kultivierungen und je zwei kontinuierliche Kultivierungen mit

und ohne Zellriickhaltung, in denen ein quasi-Steady State erreicht werden konnte.

Tabelle 2: Evaluation der Produktivititssteigerung durch die Implementierung einer
kontinuierlichen Prozessfiihrung. Vergleich wichtiger Kenngrofien zwischen Fed Batch (FB),

Chemostat und Perfusionskultivierungen.

FB_Ref? FB_pH Chemostat Chemostat Perfusion Perfusion

C1 C3 P2 P5
VCC : ) . . . .
[Zellen/mL] 24 Mio. 23 Mio. 8 Mio. 13 Mio. 10-12 Mio. 12-14 Mio.
av.
[p;'}%rl)le*Tag] 24 28 29 21 ~66 ~16
mAK
[g/L] 2,9 3,5 0,2/Tag 0,24/Tag ~0,6/Tag  ~0,23/Tag
Viabilitat
[%] >97 >96 98,7 98,5 ~95,2 ~97,9

Da die Steigerung der Zelldichte unter anderem mit Herausforderungen in der
Sauerstoffversorgung und der Temperaturregelung im Reaktor einhergeht, liegt der
Fokus der Produktivitatssteigerung auf der Erhohung der Qp oder einer
Umsatzsteigerung durch konstante Produktbildung. Dementsprechend erreicht der
Referenz Fed Batch Prozess (FB_Ref) mit einer maximalen VCC von 24 Mio. Zellen/mL
im Vergleich die hochste Zelldichte. Durch eine pH-Erhohung in der exponentiellen
Wachstumsphase konnte die Produktivitit in FB_pH (Abbildung 6, pH_5) um
4 pg/Zelle*Tag gesteigert werden. Aufgrund der nur leicht verringerten

Lebendzellzahl wird so eine Steigerung des mAK-Endtiters um 0,6 g/L erreicht.

Obwohl die Lebendzellzahlen der kontinuierlichen Kultivierungen innerhalb der
stabilen Prozessoperation weit unter der maximalen VCC der Fed Batch
Kultivierungen liegen, ist der mAK-Umsatz nach wenigen Tagen vergleichbar. Die

Chemostat Kultivierung C_1 besitzt die geringste Zelldichte bei 8 Mio. Zellen/mL,

3 Referenz aus allen verwendeten Bioreaktormafdstiben (Anhang 6.2.1, Tabelle 23)
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erreicht jedoch aufgrund einer Produktivitatssteigerung um 5 pg/Zelle*Tag im
Vergleich zur Referenz nach 12 Tagen im quasi-Steady State einen vergleichbaren
kumulativen mAK-Titer von 2,8 g/L. Fiir diese Berechnung wurde die vollstiandige
Ernte des verbleibenden Produktes im Reaktor zum Prozessende mit einbezogen.
Somit fiihrt die in C_1 beobachtete Produktivititssteigerung bereits bei einer
geringfligigen Verldngerung der Prozessdauer im Vergleich zur Referenz zu einer
Steigerung der erzielten Umsatzes. Durch Zelldichten von 13 Mio. Zellen/mL in C_3
kann ein Titer von 3 g/L trotz verringerter zellspezifischer Produktivitit bereits nach
8 Tagen im stationaren Zustand und vollstdandiger Ernte zum Prozessende erreicht
werden. Ein Steady State mit einer Verdiinnungsrate von 0,01 /h erzielt
dementsprechend eine Umsatzsteigerung bei gleichbleibender Prozessdauer im

Vergleich zur Referenz statt einer Steigerung der zellspezifischen Produktivitat.

Vergleichbare Zelldichten zu C_3 werden auch in den Perfusionskultivierungen P_2
(10-12 Mio. Zellen/mL) und P_5 (12-14 Mio. Zellen/mL) erreicht. Wahrend die
stationaren Zustinde der Chemostat Kultivierungen vorwiegend konstant bleiben,
bestehen innerhalb der Perfusionskultivierungen Schwankungen aufgrund von
Funktionsbeeintrachtigungen des Zellriickhaltungssystems. P_2 erreicht mit einer
Steigerung von ca. 42 pg/Zelle*Tag die hochste zellspezifische Produktivitat mit
einem Umsatz von ungefahr 0,6 g/L*Tag mAK. Ein Produkttiter von 3 g/L kann hier
mit einem stabilen Steady State und einer vollstindigen Ernte zum Prozessende
demnach bereits nach 4 Tagen erreicht werden. Die Kultivierung P_5 erreicht
aufgrund einer deutlich reduzierten zellspezifischen Produktivitiat im Vergleich zur
Referenz (-6 pg/Zelle*Tag) trotz vergleichbarer Zelldichten zu C_3 und P_2 nur einen
mAK-Umsatz von 0,23 g/L*Tag. Da ein Produkttiter von 3 g/L hier erst nach 12 Tagen
im Steady State und einer vollstindigen Ernte zum Prozessende erreicht werden

kann, ist in dieser Kultivierung keine Form der Produktivitatssteigerung erkennbar.

Da nicht nur die Quantitat, sondern auch die Qualitiat des mAK vom Wohlbefinden der
Zellen abhangig ist, wird zusatzlich die Zellviabilitit betrachtet. Eine reduzierte
Viabilitdit im Vergleich zur Referenz kann hierbei eine Beeintrachtigung der
Produktqualitat durch sekretierte zelleigene Proteasen oder unvollstindige Faltung
und post-translationale Modifikation verursachen. Wahrend beide Chemostat

Kultivierungen eine hohere Zellviabilitat im Vergleich zur Referenz aufweisen, zeigt
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P_2 mit der hochsten Produktivitatssteigerung die geringste Viabilitat von 95,2 %. Da
der stationdren Zustand aufgrund vermehrter Verblockung der Separationsspirale
instabil ist, wird eine wiederholte Anpassung der Zellen an die plétzlichen Anderung
vermutet. Diese verursacht neben der Produktivitdtssteigerung vergleichbar zu
FB_pH eine zusatzliche Reduzierung der Zellviabilitat. Die Perfusionskultivierung P_5
mit automatischer Spiilung und implementierter Flussrateniiberwachung zeigt eine
verbesserte Prozessstabilitdt und eine vergleichbare Zellviabilitat zur Referenz. Da
keine der hier gezeigten Kultivierungen eine Zellviabilitat unter 90 % aufweist und
die untere Grenze des Design Space der Referenz bei 75 % liegt (Anhang 6.1.6), kann

eine starke Beeintrachtigung der Produktqualitat ausgeschlossen werden.
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5. Zusammenfassung und Ausblick

Im Rahmen dieser Arbeit wurden verschiedene kontinuierliche und semi-
kontinuierliche Prozessstrategien untersucht, um die Ausbeute eines monoklonalen
Antikorpers (mAK) mit der verwendeten CHO DG44-Zelllinie zu steigern. Fir die
Zellriickhaltung wurde eine 3D-gedruckte, mikrofluidische Zellseparationsspirale
eingesetzt. Die metabolische Zellcharakterisierung wurde anhand des etablierten Fed
Batch Prozesses durch pH-Wert Anderungen, einer semi-kontinuierliche Zufiitterung

und Untersuchungen des Glucose Bedarfs erweitert.

Fiir die Implementierung einer kontinuierlichen Prozessfithrung zur Produktivitats-
steigerung bei der Kultivierung tierischer Zellen wurde zunachst die Steigerung der
zellspezifischen Produktivitiat im Fed Batch untersucht und etabliert. Hierbei konnte
eine temporare Wachstumsinhibierung der Zellen mit erhohter Produktivitdt bei
plétzlichen Anderungen der Umgebungsbedingungen detektiert werden. Die pH-
Wert Erhohung innerhalb der exponentiellen Wachstumsphase an Tag 5 erreicht eine
Steigerung der zellspezifischen Produktivitdt um bis zu 8 %. Zusatzlich besteht ein
nicht-linearer Zusammenhang zwischen der erhdhten Produktivitit und einer
Vergrofderung des durchschnittlichen Zelldurchmessers. Da der kumulative mAK-
Titer lediglich um 0,1 g/L auf 3,5 g/L ansteigt, gleicht die induzierte Produktivitat
jedoch nicht die verringerte Zelldichte aus. Fiir eine Steigerung der mAK-Ausbeute
wird daher eine pH-Wert Erhohung kurz vor Erreichen der maximalen

Lebendzellzahl zum Ende des exponentiellen Wachstums empfohlen.

Aufgrund der geometrischen Abweichungen der Ambr® 15 Bioreaktorgefafde wurde
der Fed Batch Prozess fiir weitere Screening Ansdtze im Labormafdstab in das
Ambr® 250 transferiert. Mithilfe dieser Referenzkultivierungen wurde der Einfluss
einer semi-kontinuierlichen Zufiitterung als Ubergang zum kontinuierlichen Betrieb
untersucht. Vergleichbar zur plétzlichen pH-Wert Anderung fiihrt der tigliche Bolus
Feed der Fed Batch Referenz zu einer temporaren Anpassung der Zellen mit erhéhter
Produktivitat. Die semi-kontinuierliche Fiitterungsstrategie hingegen erreicht eine
Steigerung der maximalen Lebendzellzahl von 3,1 Mio. Zellen/mL bei gleichem
kumulativen mAK-Titer (2,5 g/L an Tag 11). Die tempordre Umstellung von
Proliferation zu Produktion bei plétzlichen Anderungen der Umgebungsbedingungen

wird somit bestatigt.
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Fir einen Transfer in den kontinuierlichen Betrieb wurden zwei verschiedene
Prozessstrategien mit anfanglicher Batch Phase untersucht. In einer Chemostat
Kultivierung ohne Zellriickhaltung bestimmt die Substratverfiigbarkeit durch
definierte Verdiinnungsraten (D) die Zellwachstumsrate und Zelldichte im Reaktor.
Im Steady State gleicht die Wachstumsrate dem Zellverlust, sodass die Zelldichte und
die Substratkonzentrationen konstant bleiben. Anderung des Zellmetabolismus
durch Prozesseingriffe wie pH-Anderungen haben in diesem Steady State einen
sichtbaren Einfluss auf die Zelldichte im Reaktor. Ein quasi-Steady State wurde
erfolgreich im Biostat® 2L fiir 38 h mit D=0,029/h bei 8 Mio. Zellen/mL und einem
mAK-Titer von 0,2 g/L*Tag erzielt. Dieser Zustand bietet nach > 12 Tagen eine hohere
Produktausbeute im Vergleich zum Fed Batch Prozess. Mithilfe eines vereinfachten
Bioprozessmodells und historischen Fed Batch Daten wurden optimierte
Verdiinnungsraten und Medienkompositionen fiir einen Steady State bei einer
erhohten Zelldichte von 17 Mio. Zellen/mL gefunden. Die Evaluierung der optimalen
in-silico Bedingungen zeigt eine Inhibierung bei hohen Glucosekonzentrationen, die
vom vereinfachten Modell zusammen mit der Berticksichtigung des verminderten

Zellwachstums nicht beschrieben werden konnte.

Die Grenzen dieser Wachstumsinhibierung wurden in einem kontinuierlichen Ansatz
im Ambr®250 mittels drei verschiedener Feedmedienkompositionen untersucht. Ein
reduziertes Zellwachstum mit erhohter Produktivitit durch hohe Glucose-
konzentrationen tritt bei > 8 g/L (+1 Tag) auf und ist reversibel. Dementgegen steht
die irreversible Glucoselimitierung, die in Schiittelkolben nach mind. 24 h zu einer
Abnahme der Viabilitdat und zum Zelltod fiihrte. Diese Beobachtung wurde durch eine
33 Tage Chemostat Kultivierung bestdtigt, bei der die exponentielle Zunahme der
Lebendzellzahl in einer Depletion von Glucose und einem anschlief}endem
Zellsterben ohne erneutes Wachstum resultiert. Eine korrekte Simulation des
kontinuierlichen Prozesses ohne Zellriickhaltung bendétigt die Abbildung des
vollstandigen und bisher noch nicht umfassend bekannten, hochkomplexen
Zellmetabolismus im Modell. Dennoch wurde die Kultivierbarkeit der verwendeten
Zelllinie in kontinuierlichen Chemostat Prozessen > 300 h bestatigt und bei gleicher
Prozessdauer ein gleichwertiger kumulativer Titer zum etablierten Fed Batch Prozess
erreicht. Ein kurzzeitiger stabiler Zustand bei 13 Mio. Zellen/mL mit einem mAK Titer

von 0,24 g/L*Tag einer weiteren Chemostat Kultivierung lasst zudem vermuten, dass

74



5. Zusammenfassung und Ausblick

eine Umsatzsteigerung durch erhohte Zelldichten grundsatzlich méglich ist. Fiir eine
Bestatigung dieser Annahme sollte der quasi-Steady State erneut repliziert und fiir
eine Dauer von mind. einer Reaktorverweilzeit (t) fiir einen vollstandigen
Volumenaustausch gehalten werden. Da das Zellwachstum im Chemostaten durch die
Substratkonzentration beeinflusst wird, kann eine Prozessautomatisierung im
weiteren Verlauf durch eine Echtzeitiiberwachung der Substratkonzentration mit

zusatzlicher Regelung ermoglicht werden.

Als zweiter Ansatz wurde ein Perfusionsprozess mit mikrofluidischer Zellrtickhaltung
untersucht. Das 3D-gedruckte System besteht hierbei aus einer Zellseparationsspirale
mit gebogenen mikrofluidischen Kanélen und zwei Pufferkammern zur Reduzierung
der turbulenten Strémung, die durch den Pulsationsfluss von Peristaltik-Pumpen
verursacht wird. Wahrend Enders et al. bereits eine Kapazitatsgrenze von bis zu
20 Mio. Zellen/mL aufzeigt,[**] wurde die Separationsspirale in dieser Arbeit
erstmalig at-line an einen Produktionsprozess im Ambr® 250 angeschlossen. Fiir die
Untersuchung der Langzeitstabilitiat der kontinuierlichen Zellriickhaltung wurde die
Funktionsbeeintrachtigungen durch Kanalverblockungen analysiert und minimiert.
Dazu wurde das Design der Kanalauftrennung von einem Verhaltnis von 50:50 auf
70:30 zugunsten der Riickfiihrung in den Reaktor erweitert. Diese Anpassung
verringert Volumenverluste durch Verblockung der Ruckfiihrung deutlich und erh6ht
somit die Prozessstabilitiat. Eine weitere Reduzierung der Kanalverblockungsrate
wurde durch die Implementierung einer automatischen Spiilung mit webbasierter
Steuerung erreicht. Die stiindliche Spiilung wurde hierbei hinsichtlich der benétigten

Dauer (90 s) und der Flussrate durch die Spirale (10 mL/min) optimiert.

Fir die Prozessiiberwachung und schnelle Detektion von Funktionsstérungen der
Separationsspirale wurden ein online Triibungssensor als Durchflussmesszelle und
eine gravimetrische Flussrateniiberwachung evaluiert. Die Durchflussmesszelle
bildet die im Reaktor befindliche Lebendzellzahl korrekt ab, beeintrachtigt durch die
hohen Bypass Flussraten von 5 mL/min und die zusétzliche Peristaltik-Pumpe jedoch
erheblich die Viabilitdit und das Wachstum der Zellen. Im Gegensatz zur invasiven
Durchflussmesszelle, greift die webbasierte gravimetrische Flussrateniiberwachung
nicht in den Prozess ein und hat somit keinen Einfluss auf die Kultivierung. Hierbei

wird die Gewichtszunahme der durch die Zellriickhaltung abgetrennten Fraktion
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verwendet, um die zellarmen Bleedflussraten zu kalkulieren. Zusatzlich wurde ein
mobiles Alarmsystem implementiert, welches den Anwender bei Abweichungen
aufderhalb des manuell festgelegten Bereiches benachrichtigt. Durch die ebenfalls
webbasierte Steuerung der automatischen Spiilung kénnen magliche Verblockungen

anschlieffend manuell beseitigt werden.

Zusatzlich zur Optimierung der Funktionsstabilitit des Zellseparationssystems,
wurde die Langzeitkompatibilitdt des Materials und die Beeintrachtigung der Zellen
durch Scherstress in einem Perfusionsprozess mit einer Dauer von tber 500 h
untersucht. Hierbei konnte eine signifikante Reduzierung der Viabilitit und des
Zellwachstums nach ca. 190 h (< 8 Tage) beobachtet werden. Eine Steigerung der
Wachstumsrate und Reduzierung der sekretierten Lactat-Dehydrogenase (LDH)
Aktivitit nach Austausch der Separationsspirale bestdtigt die mit der
Anwendungsdauer abnehmenden Biokompatibilitit des Druckmaterials. Eine
Bestimmung moglicher Extractables und Leachables wurde hierbei nicht
durchgefiihrt. Zusatzlich zum Material besitzt die Flussrate durch die Spirale sowie
die Betriebsweise einen starken Einfluss auf die Bildung von Scherstress. Die LDH-
Aktivitat als Scherstressindikator wurde durch einen Hybrid Prozess aus taglicher
Zellriickhaltung und Zellbleed tiber Nacht sowie eine Flussrate von 2 mL/min durch
die Spirale minimiert. Zur Beurteilung der Zellretentionseffizienz des Separations-
systems wurde die abgetrennte zellarme Fraktion hinsichtlich verschiedener Zell-
charakteristika sowie der Produktkonzentration analysiert. Wahrend hauptsachlich
kleine und tote Zellen, sowie Zelldebris entfernt werden, verbleiben Aggregate und
grofdere Zellen im Reaktor. Trotz der Detektion geringer Zellzahlen in der Fraktion,
betragt die Retentionseffizienz bei 2 mL/min Durchfluss durch die Spirale weiterhin
ca. 100 %. Durch den Zusammenhang zwischen Zellgrof3e und Produktivitat kann die
Spirale somit eine high-producer Kultivierung durch die Riickhaltung von Zellen mit

intensivierter mAK-Produktivitat erméglichen.

Im Gegensatz zur Auftrennung der Zellen spiegelt die mAK-Konzentration in der
abgetrennten Fraktion den mAK-Titer im Reaktor korrekt wider. Die mikrofluidische
Zellriickhaltung ermoglicht somit eine Produktausbeute ohne Verluste durch
Adsorption des Antikorpers an das Druckmaterial. Bei der Anwendung in einem

rekombinanten Produktionsprozess wird fiir die Erhaltung der Produktqualitat in der
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abgetrennten Fraktion zusitzlich eine kontinuierliche Aufreinigung zur Abtrennung
sekretierter Proteasen bendtigt. Mikrofluidische Ansitze wie die periodische
Gegenstromchromatografie (uWPCCC) besitzen kompatible Verdiinnungsraten zu dem

in dieser Arbeit evaluierten Prozess.[73]

Aufgrund der abnehmenden Biokompatibilitit des Druckmaterials und einer
Trennkapazitat von unter 20 Mio. Zellen/mL ist die Zellseparationsspirale in der hier
verwendeten Konfiguration zur Produktivitatssteigerung in kontinuierlichen
Langzeitprozessen ungeeignet. Fiir die Etablierung des Zellriickhaltesystems steht
eine Optimierung des Druckmaterials sowie eine Steigerung der Kapazitat aus. Diese
konnte durch Parallelschaltung mehrerer Spiralen in Kombination mit einer
Verdiinnung der Zelldichte ermdglicht werden. Aufderdem ist die Generierung
zellfreier Fraktionen durch die Spirale nach einer vorgeschalteten groben
Zellrickhaltung (Hydrozyklon 0.4.) moglich. Fir eine ressourcenschonende
Anwendung kann zusatzlich der Mediumverbrauch durch eine Minimierung der
Perfusionsrate reduziert werden. Eine weitere alternative Anwendungsmaoglichkeit
bietet die Zellseparation nach Induktion mit einer zytotoxischen Substanz oder nach
einer Transfektion. Zudem ermdglich die Spirale eine Gréfienauftrennung der Zellen
und eignet sich daher fiir Folgeuntersuchungen nach einer induzierten Anderung des

Zelldurchmessers.

Zusammenfassend lasst sich festhalten, dass die metabolische Charakterisierung der
verwendeten CHO DG44 Zelllinie um eine Produktivitatssteigerung durch eine pH-
Wert Erhohung und Bolus-Zufiitterung sowie eine Wachstumsinhibierung durch
hohe Glucosekonzentrationen erweitert wurde. Bei der Etablierung eines
kontinuierlichen Prozesses ohne Zellriickhaltung wurde eine gleichwertige mAK-
Ausbeute zum etablierten Fed Batch bei geringerer Zelldichte und ein Einblick in eine
mogliche Umsatzsteigerung durch verringerte Verdiinnungsraten erreicht. Zusatzlich
wurde die Anwendbarkeit einer mikrofluidischen Zellseparationsspirale als
Zellriickhaltesystem fiir einen mehrtagigen Produktionsprozess mit mittleren

Zelldichten bestatigt.
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6.1. Material und Methoden

6.1.1. Labormaterialien

Tabelle 3: Verwendete Verbrauchsmaterialien

Bezeichnung

Produkt

Hersteller

3D Druckmaterial

3D Stiitzmaterial
Bottle Top Sterilfilter
Konische
Zentrifugenrohrchen
(Falcon Tubes)
Klarlack

Pipettenspitzen
Reaktionsgefifde

Schlauchverbindungsstiicke

Schottflaschen
Schiittelkolben
Serologische Pipette
Sekundenkleber

Reaktorschlauche

Spritzen

VisiJet® M2S-HT90
VisiJet® M2 Sup

1L Filter System 0,1 pm

1L Filter System 0,22 pm
Centrifuge Tubes (diverse)

Detax

Pipettenspitzen (diverse)
SafeSeal Reaktionsgefafe
(diverse)

Rotilabo®
Schlauchverbindungsstiicke
(diverse)

4-way addition port

DURAN® Laborflaschen
(diverse)
Corning® Erlenmeyer

Schiittelkolben (diverse)

Costar® Stripette®
(diverse)
UHU Sekundenkleber

Silikonschlauche (diverse)
C-Flex® (diverse)
PharMed® BPT

Tygon® (diverse)

BD Plastikpak™

Injekt® -F 1 mL

3D Systems, USA
3D Systems, USA
Corning, USA
Corning, USA
Corning, USA

DETAX
Deutschland
Brand, Deutschland
Sarstedt,
Deutschland

Carl Roth GmbH,
Deutschland

GmbH,

Sartorius Stedim
Biotech,
Deutschland

DWK Life Sciences,
Deutschland

Corning, USA
Corning, USA

Bolton Adhesives,
Nierderlande

VWR International,
USA

Saint-Gobain,
Frankreich
Saint-Gobain,
Frankreich

VWR International,
USA
BD
USA
B. Braun Melsungen
AG, Deutschland,

Biosciences,
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Spritzenfilter Millex® GV 4mm 0,22 um Merck KGaA,
Deutschland
Sterilfilter Minisart® PES 0,22 um Sartorius Stedim
Biotech,
Deutschland
Midisart® 2000 0,2 um | Sartorius Stedim
PTFE Biotech,
Deutschland
Steriles Zellsieb Zellsieb 70 pym Falcon by Corning,
USA
6.1.2. Gerite
Tabelle 4: Verwendete Laborgerite
Bezeichnung Produkt Hersteller
3D Drucker ProJet® MJP 2500 Plus 3D Systems, USA
EasyClean System 3D Systems, USA
3D Druck Software SolidWorks 2020 Dassault Systems GmbH,
Deutschland
Analysenwaage Extend ED124S Sartorius Stedim Biotech,

Analytik der Metabolite
Autoklav

Durchflussmesszelle
Hochlastwaage

Inkubator

Paraffinolbad
pH-Meter

pH-Sonde
Pipette
Peristaltik-Pumpe

pO2-Sonde

Reaktoren

Cedex Bio Analyzer
VX-150

Einweg Bioflowcell
Cubis® II

Heracell™ 240

FiveEasy = Plus FP20-
Micro-Kit

OxyFerm FDA VP 225
accu-jet® pro
Transferpipette®
Eppendorf Research®

Ismatec® Reglo ICC
EasyFerm Plus PHI VP
225 Pt100

Biostat ® BDCU

Ambr ®250

Ambr ®15

Deutschland

Roche CustomBiotech,
Deutschland
Systec GmbH,
Deutschland

Lytegate, Deutschland
Sartorius Stedim Biotech,
Deutschland

Thermo Fisher Scientific,
USA

CarlRoth, Deutschland
Mettler Toledo, USA

Hamilton Robotics, USA
Brand, Deutschland
Brand, Deutschland
Eppendorf, Deutschland
Cole Palmer, USA
Hamilton Robotics, USA

Sartorius Stedim Biotech,
Deutschland
Sartorius Stedim Biotech,
Deutschland
Sartorius Stedim Biotech,
Deutschland
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Sicherheitswerkbank

Ultraschallbad
(Paraffinol)
Ultraschallbad
(Wasser)
Vakuumpumpe
Vortex
Wasserbad
Zellzahler

Zentrifuge

MSC-Advantage™

Safe 2020

Sonorex Super RK510H
LABOPORT® Mini
Genie 2

Wasserbad WNB Basic
CEDEX HiRes

Micro Star 17

Centrifuge 5702
Centrifuge Hareus Pico 21

6.1.3. Kultivierungsmedien

Thermo Fisher Scientific,
USA
Thermo Fisher Scientific,
USA

Elma Schmidbauer GmbH,
Deutschland
Bandelin GmbH,
Deutschland

KNF Neuberger GmbH,
Deutschland

Bender & Hobein GmbH,
Deutschland

Memmert GmbH + Co. KG,
Deutschland

Roche Innovatis AG,
Schweiz

VWR International, USA
Eppendorf, Deutschland
Thermo Fisher Scientific,
USA

Tabelle 5: Zusammensetzung von 1 L Seed Culture Medium (SMD)

Bestandteil Menge Hersteller Bemerkungen

ddH:20 970 mL

CHOKO Stock | 20,040 g Sigma Aldrich, USA | 60 min rithren

Culture Medium

NaOH Pellets 0,880 g Merck KGaA, | 30 min rithren
Deutschland

NaHCOs3 1,80 g Sigma Aldrich, USA | 15 min rithren

ddH:20 Ad 1000 mL

L-Glutamin 30 mL Lonza, Schweiz

[200nM]

MTX [500 pM] 0,03 mL Sigma Aldrich, USA | Nur bis Passage 3

Sartorius,
Deutschland
Der pH-Wert wird nach Natriumcarbonat-Zugabe auf 6,9-7,3 eingestellt.

Sartopore 2 0,1 pm
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Tabelle 6: Zusammensetzung von 1 L Produktionsmedium (PM)

Bestandteil Menge Hersteller Bemerkungen
ddH:20 970 mL
CHOKO 22,310 g Sigma Aldrich, USA | 60 min rithren
Production
Medium
5M NaOH 6,200 mL Merck KGaA, | Schrittweise
Deutschland zugeben, 30 min
rihren
NaHCOs3 1,80 g Sigma Aldrich, USA | 15 min rithren
ddH:20 Ad 1000 mL
L-Glutamin 30 mL Lonza, Schweiz
[200nM]
Sartopore 2 0,1 pm Sartorius,
Deutschland

Der pH-Wert wird nach Natriumcarbonat-Zugabe auf 6,9-7,3 eingestellt.

Tabelle 7: Zusammensetzung von 1 L Feedmedium A (FMA)

Bestandteil Menge Hersteller Bemerkungen
ddH:20 850 mL
CHOKO FMA 154,120 g Sigma Aldrich, USA | 60 min rithren
NaOH Pellets 3,148 mL Merck KGaA, | 30 min rithren
Deutschland
ddH:20 Ad 1000 mL
Sartopore 2 0,1 pm Sartorius,
Deutschland

Der pH-Wert wird auf 6,5-6,8 eingestellt.

Tabelle 8: Zusammensetzung von 1 L Feedmedium B (FMB)

Bestandteil Menge Hersteller Bemerkungen

ddH:z0 850 mL

CHOKO FMB 94,600 g Sigma Aldrich, USA | 60 min rithren

5M NaOH 32,100 mL Merck KGaA, | 30 min rithren
Deutschland

ddH:z0 Ad 1000 mL

Der pH-Wert wird auf 11,0-11,4 eingestellt.

Tabelle 9: Zusammensetzung von 1 L Glucose-Feed

Bestandteil Menge Hersteller Bemerkungen
ddHz20 772 mL
D-Glucose 400 g Sigma Aldrich, USA | 60 min rithren
Sartopore 2 0,1 pm Sartorius,

Deutschland
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Tabelle 10: Zusammensetzung von jeweils 1 L kontinuierlichem Feedmedium (kFM1,2,3,4)

Bestandteil Menge Bemerkungen
kFM1 KFM2 kFM3 kFM4
CHOKO PM 912mL  991mL  912mL | 6975mL <iM4 PMohne
Glutamin
CHOKO FMA 80 mL 8 mL 80 mL 275 mL
CHOKO FMB 8 mL 0,8 mL 8 mL 27,5 mL
Glucose 400g/L -- -- 30 mL --

Sartopore 2 0,1 pm
Aufgrund des erhohten Kontaminationsrisikos durch die Druckunterschiede im
Separationssystem zwischen der Zellauftrennung (2-3 mL/min) und der Spiilung (10-
12 mL/min) werden die verwendeten Medien der Kultivierung P_5 in 4.3.3 mit

Pen/Strep versetzt.

Tabelle 11: Weitere verwendete Chemikalien

Chemikalie

Antifoam C Emulsion Sigma-Aldrich, USA

Cedex-Detergent VWR International,

(3% Mucasol) USA

Ethanol Merck KGaA
Deutschland

PBS Sigma-Aldrich, USA

Pen/Strep (100x) Sigma Aldrich, USA

Spulmittel (Fairy Ultra Plus) Procter and Gamble,
USA

Trypanblau VWR International,
USA

6.1.4. Auftauen und Passagieren der Zellen

Auftauen der Zellen:

Ein Cryovial mit der Zelllinie CHO DG44 (bereitgestellt durch Sartorius) wird bei 37 °C
aufgetaut und der Inhalt anschliefsend steril in ein mit 10 mL SMD gefiilltes 15 mL-
Reaktionsgefafd tberfiihrt. Diese Suspension wird fiir 5 min bei 0,3 xg und
Raumtemperatur zentrifugiert. Wahrenddessen kann ein 500 mL Schiittelkolben mit
150 mL vorgewarmtem SMD steril pripariert werden. Der Uberstand der

Zellsuspension wird verworfen und das Zellpellet vorsichtig in vorgewarmtem SMD
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aus dem Schiittelkolben resuspendiert. Abschliefend wird die Lebendzellzahl und die

Viabilitat bestimmt.
Passagieren der Zellen:

Abhangig von der Passage wird nach 3-4 Tagen die Lebendzellzahl und Viabilitat
bestimmt und anhand dessen das bendtigte Volumen fiir die nachste Passage

bestimmt:

Beispielrechnung:
Lebendzellzahl der vorherigen Passage: 1,5 x 10¢ Zellen/mL
Finales Volumen der neuen Passage: 150 mL

Bendotigte Initial-Zellkonzentration der neuen Passage: 0,2 x 106 Zellen/mL

150 mL * 0,2 x 10° Zellen/mL
1,5 X 10 Zellen/mL

= 20 mL Inokulationssuspension

Das berechnete Volumen wird aus dem vorher vorbereiteten 500 mL Schiittelkolben
mit 150 mL vorgewarmtem Medium entnommen. Und durch Zellsuspension ersetzt.

Abschliefdend wird die Lebendzellzahl und Viabilitdt der neuen Passage bestimmt.

6.1.5. Kultivierungsbedingungen und Prozess der Vorkultur

Tabelle 12: Zusammenfassung der Kultivierungsbedingungen der Vorkultur

Schiittelrate 120 rpm
Orbitaler 50 mm
Durchmesser

Temperatur 36,8 °C
CO: 7,5 %
Luftfeuchtigkeit 80 %

Zu Beginn jeder Kultivierung wird eine Vorkultur aus der kryokonservierten CHO
DG44 Zelllinie mit fiinf aufeinanderfolgenden Passagen bei 36,8 °C, 7,5 % CO2 und
85 % Luftfeuchtigkeit fiir 3-4 Tage bei 120 rpm im Inkubator in Vorkulturmedium
kultiviert. Zur Expressionssteigerung enthalt das Medium in den ersten drei Passagen
zusatzlich Methotrexat (MTX).[74 751 Die letzte Passage dient als Inokulum fiir die

Hauptkultur.
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Tabelle 13: FlieRschema der Prozessschritte vom Auftauen iiber die Vorkultur in Schiittelkolben zur

Hauptkultur.
Gefif3 Cryo SFO5L SFOS5L SFOS5L | SFOS5L Ambr®
Vial 15
4 bis
SFO,5L STR® 50
Schritt Auftauen n-4 n-3 n-2 n-1 Haupt
n-5 kultur
N
Medium SMD SMD SMD SMD SMD PM
mit MTX | mit MTX = mit MTX ohne ohne
MTX MTX
Initial VCD 0,2 0,2 0,2 0,2 0,2 0,3
[106
Zellen/mL]
Passage 1 2 3 4 5 6
Dauer 3 3-4 3-4 3-4 3 12
Prozesstag 0 3 6-7 9-11 12-15 15-18

Eine Hauptkultur im Fed Batch Prozess wird mit 0,3 Mio. Zellen/mL inokuliert und
bei 36,8 °C, pH=7,1 und einer Gelostsauerstoffkonzentration von 60 % fiir drei Tage
in der Batch Phase und anschliefdend fiir weitere neun Tage in der Fed Batch Phase
durchgefiihrt. Der pH-Wert wird ebenso wie der Gelostsauerstoff online tiberwacht
und uiber die Begasung mit CO: geregelt. Zusatzlich zur tdglichen Zugabe des
basischen Feedmedium B kann bei Bedarf eine 1 M Na2COs-Losung als Base eingesetzt
werden. Die Geldstsauerstoffkonzentration wird liber eine Begasungskaskade mit
Luft und Sauerstoff sowie steigender Riuhrgeschwindigkeit geregelt. Fir die
Bestimmung des Zellwachstums und des aktuellen Zustandes im Reaktor, werden
taglich offline Proben entnommen. Hierbei werden die Zellzahl, Viabilitdit und
Produktkonzentration sowie die Glucose-, Lactat-, Glutamin- und Glutamat-

Konzentration untersucht.

Ein kontinuierlicher Prozess unterscheidet sich in den Kultivierungsparametern
kaum von dem etablierten Fed Batch Prozess. Zunachst wird fiir eine hohere
Zelldichte zu Beginn der kontinuierlichen Phase mit 1 Mio. 10¢ Zellen/mL in das

Basalmedium inokuliert und ebenfalls eine dreitdgige Batch Phase durchgefiihrt. Dies
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dient zum Ausgleich des angenommenen Zellverlustes und einer weiteren lag-Phase
des Zellwachstums aufgrund der Anpassung an den kontinuierlichen Durchfluss. In
der anschliefienden kontinuierlichen Phase wird ein zuvor hergestelltes Gemisch aus
Basal- und Feedmedien mit definierten Substratkonzentrationen (Anhang 6.1.3,
Tabelle 10) in einer definierten Flussrate hinzugegeben. Um das Reaktorvolumen
konstant zu halten, wird zudem Kulturmedium mit (Chemostat) oder ohne Zellen
(Perfusion) abgefiihrt. Neben der online Analytik wird die offline Probennahme
aufgrund moglicher Fluktuationen im Prozess und der Notwendigkeit manueller

Korrektur auf zwei bis dreimal taglich erhoht.
Probennahme, Vermessung und Lagerung

Die Probennahme ist mindestens einmal am Tag durchzufiihren und erfolgt tiber das
Probennahme-Ventil. Da die integrierte Bakterienfalle eine sensible Sterilgrenze ist,

wird der Vorgang sorgfaltig, aber zligig durchgefiihrt.

Es werden eine sterile 5-30 mL Luer-Lock Spritze, ein 2 mL Reaktionsgefdfd oder
15 mL Zentrifugenroéhrchen und eine Spriihflasche mit 70 % Isopropanol benétigt. Im

Folgenden ist eine schrittweise Anleitung beschrieben:

[.  Handschuhe, Spritzenverpackung, Probennahme-Ventil und Tischoberflache
mit [sopropanol einspriihen. Spritze am Stempel entpacken und bereithalten.

II. Deckel von der Bakterienfalle abschrauben und beide Komponenten
grofdziigig einsprithen (im Deckel sollte ein wenig Isopropanol stehen).
Anschliefdend die Spritze auf die Bakterienfalle drehen, Schlauchklemme l6sen
und mind. 1 mL Vorlauf ziehen. Schlauchklemme schliefien, Spritze
abschrauben und den Vorlauf verwerfen.

III.  Bakterienfalle und Luer-Lock Anschluss der Spritze grof3ziligig mit Isopropanol
einsprithen und Uberschuss vorsichtig abklopfen. Spritze erneut ziigig
anschlief3en, Schlauchklemme 6ffnen, 1-2 mL Probe ziehen, Schlauchklemme
schliefien, Spritze abschrauben und den Deckel auf die erneut eingespriihte
Bakterienfalle schrauben.

IV.  Probe aus der Spritze in das Reaktionsgefafs geben und umgehend am pH-
Meter vermessen. In der Ambr®250 Software wird die Probe unter ,,Sample“

eingetragen und der Zeitpunkt dokumentiert.
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Nach erfolgreicher pH Messung und ggf. Rekalibrierung wird die Probe am Cedex
HiRes (unverdiinnt 300 pl) vermessen und anschlieflend bei 300 xg fiir 5 min
zentrifugiert. Der Uberstand wird in ein weiteres Reaktionsgefaf iiberfiihrt und 150-
170 pl am Cedex Bio Analyzer photometrisch auf Glucose, Glutamin, Glutamat, Lactat,
IgG und ggf. LDH-Aktivitit untersucht. Der restliche Uberstand wird bei -20 °C
gelagert.

Fiitterungsprofile

Tabelle 14: Vergleich der Fiitterungsprofile in 4.2.1

Standard Feed Semi-kontinuierlicher
Feed

FMA[%] FMB[%] | FMA [mL/h] [;I\L/I /Bh]
Tag 3 3,98 0,40 0,319 0,032
Tag 4 3,81 0,38 0,310 0,031
Tag 5 3,66 0,37 0,306 0,031
Tag 6 3,52 0,35 0,301 0,030
Tag 7 3,36 0,34 0,296 0,030
Tag 8 3,22 0,32 0,291 0,029
Tag 9 3,08 0,31 0,290 0,029
Tag 10 2,96 0,30 0,283 0,028
Tag 11 2,85 0,29 0,277 0,028

6.1.6. Kriterien fiir einen erfolgreichen Prozessverlauf
= Kultivierungsdauer 12 Tage

= maximale VCD 170 - 260 x 105 Zellen/mL

= Tagder maximalen VCD 7 -9

= End-VCD 110- 160 x 105 Zellen/mL

= End-Viabilitat 75 - 99 %

= Tag 3 Verdopplungszeit 15,5-18 h

= Tag5 Verdopplungszeit 20 - 22,5 h

= Tag 6 Verdopplungszeit 23 - 25 h

= Tag 12 Produkttiter 3 - 5 g/L
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6.1.7. Berechnete Prozessantworten

Lactat Ausbeute Koeffizient

Der Lactatausbeutekoeffizient aus Glucose (Yirac/cic) beschreibt die Effizienz des
Glucosemetabolismus (Formel (9)). Die Berechnung des Koeffizienten basiert auf der
Glucoseaufnahme (Formel (10)) und der spezifischen Lactatproduktion
(Formel (11)), unter Verwendung der Metabolitenkonzentrationen und dem

geometrischen Mittel der VCC.[33]

Cgici-1 — CGle,i

Tate = ti—ti1)X )
_ Crac,i — CLaci-1
rac = ti—ti)X (10)
YLac = Lac (11)
Glc qcGic

Zusatzlich zur spezifischen Produktivitit der Zellen wird das Integral der
Lebendzellzahl (IVCC) mittels Formel (3) berechnet.[’6] Diese quantifiziert die
effektive Arbeitszeit der Zellen innerhalb eines definierten Intervalls und kann in

Verbindung mit dem mAK-Titer ebenfalls fiir die Kalkulation der Produktivitat

verwendet werden.
t n
VCC; + VCC;_¢
IVCC, = fVCC(t)dt ~ z< > ) X (t; — ti—q1) (12)
t=0 i=1

6.1.8. Verwendetes Zellriickhaltesystem

Vorbereitung der Separationsspirale

Die additive gefertigte mikrofluidische Separationsspirale wurde in SolidWorks 2020
designt und mit dem Multijet 3D Drucker ProJet® MJ]P 2500 Plus gedruckt. Durch die
hohe xyz Auflésung von 800 x 900 x 790 DPI, betragen die Schichten lediglich 32 pm.
Aufgrund der thermostabilen Eigenschaften wurde das autoklavierbare
VisiJet(R)M2S-HT90 als Druckmaterial und das VisiJet(R)M2 Sup als Stiitzmaterial

ausgewahlt. Nach dem Druck wurden die Teile zum Ablosen von der Druckerplatte
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fir 10 min bei - 18 °C inkubiert, bevor sie fiir 45 min in eine Heifddampf-Unit des
EasyClean Systems transferiert wurden. Verbleibende Wachsreste aus dem
Supportmaterial wurden anschlief3end in einem 65 °C heifden Paraffindlbad innerhalb
von 30 min und durch zusatzliches Spiilen mit Paraffinél entfernt. Abschliefiend
werden die Teile zunéchst in ein Ultraschall Olbad und anschlieRend fiir 30 min in ein
Ultraschall Wasserbad mit 1 % Spiilmittel gelegt. Das griindliche Spiilen mitdem 65 °C

heiflen Spiilwasser entfernt letzte Olreste.

Nach der vollstandigen Aufreinigung wurden die Einzelteile des Separationssystems
mit Sekundenkleber zusammengefiigt und fiir eine bessere Durchsicht unter dem
Mikroskop mit Klarlack lackiert. Vor der Anwendung in einem Kultivierungsprozess
wurden alle HPLC-, Silikon- und Tygon-Pumpschlduche durch verschiedene
Gewindeadapter and der Spirale befestigt und das System fiir 30 min bei 121 °C
autoklaviert. Aufgrund von Wachs- Ol- oder Spiilmittelresten in einer Kultivierung in
Kapitel 4.3.2 (P_4) wurde das System fortan nach dem Zusammenbau erst fiir 1 h mit

70 % Ethanol und anschlief3end fiir 12 h mit ddH20 gespiilt.
Einsatz des Zellriickhaltesystems in einem Kultivierungsprozess

Flr die Anwendung im Ambr® 250 Bioreaktorsystem wird die Silikonkappe eines
Bioreaktorgefafdes durch den 4-way addition port aus Edelstahl mit erhéhter O-Ring
Starke ersetzt. Von den vier Zugdngen werden zwei fiir den Anschluss der
Separationsspirale und eine fiir einen Zellbleed verwendet. Der letzte Zugang wird
einem schweifdbaren Schlauch (CFlex®) versehen und dient als Backup bei

Funktionsstérungen der anderen Zugange.

Das Separationssystem wird iiber verschiedene Schlauchverbindungsstiicke vor der
Sterilisation im Autoklaven direkt an den 4-way Adapter und ein 3-Wege Ventil zur
Probennahme angeschlossen, wobei alle Gewinde leicht gelockert und das Ventil
geoffnet werden. Nach 30 min bei 121 °C werden alle Gewinde handfest angezogen
und das Ventil geschlossen, sodass des Zellriickhaltesystem ein geschlossenes System
darstellt. Nach der Inokulation des Bioreaktors durch ein Zellsieb (70 pm), wird der
4-way Port unter der Sicherheitswerkbank eingesetzt und die Reaktoroffnung

zusatzlich mit Parafilm luftdicht verschlossen. Anschlieflend kann der Bioreaktor
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inklusive Zellriickhaltesystem mit Probennahme Ventil aus der Sicherheitswerkbank

entnommen und in das Ambr® System eingesetzt werden.

Fiir einen sterilen Austausch der Separationsspirale, wird eine aufgereinigte und
gespiilte Spirale mit HPLC-Schlauchverbindungsstiicken in einer Edelstahlbox
autoklaviert. Anschliefiend kann die neue Spirale unter einer Sicherheitswerkbank
durch die Verbindung der Schlauchadapter an die Schlauche des Bypasses eingesetzt

werden.

Fiir die Berechnung der Zellretentionseffizienz wird eine zusitzliche Probe der

abgetrennten Fraktion benotigt. Die Retention wird wie folgt berechnet:

VCCFraktion

Zellretention [%] =1 — <—
[ ] VCCReaktor

) % 100 (13)

Beschreibung der verschiedenen Spiraldesigns

Das Original Design der Spirale von Enders et al. ist in Abbildung 24 dargestellt.

Abbildung 24: Additiv gefertigte Separationsspirale nach vollstindiger Aufreinigung und
Lackierung. Zugang aus dem Reaktor (blau), abgetrennte Fraktion (rot, oben) und Riickfiihrung

zum Reaktor (rot, unten).

Die in Kapitel 4.3 erlauterte Optimierung des Separationssystems zur Zellriickhaltung
in Kooperation mit M. Sc. Michaela Dehne ist anhand der in dieser Arbeit verwendeten

Designs in Abbildung 25 zusammengefasst.
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Bleed

_ Zellen

Abbildung 25: Separationssystem-Designs in chronologischer Reihenfolge. Einzelne Komponenten
in (A1) sowie integrierte Pulsationspuffer fiir P_1 und P_2 in (Az) mit einer Kalanauftrennung von
50:50 (B1). Komprimierte Puffereinheiten (A3) und Implementation der automatischen Spiilung
und optimierte Puffereinheiten fiir P_3, P_4 und P_5 in (A4) mit einer Kanalauftrennung von 70:30

zugunsten der Riickfithrung (Zellen, B:).

Verblockung der mikrofluidischen Kanile

Die Verblockung der Spiralkanidle einer 70:30 Auftrennung zugunsten der

Zellriickfithrung ist in Abbildung 26 beispielhaft dargestellt.
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Abbildung 26: Mikroskopische Betrachtung einer Verblockung der Kanalaufteilung des 3D-

gedruckten Spiralseparators durch Zellaggregate. Vollstindige Verblockung in (A), Abschirmung
der Riickfiihrung in (B) und Zellaggregate mit Plastikpartikeln in (C).

Aufbau einer Perfusionskultivierung im Ambr® 250

Der Aufbau einer kontinuierlichen Kultivierung mit einem 3D-gedruckten
Spiralseparationssystem als Zellriickhaltung und implementierter automatischer

Spiilung ist in Abbildung 27 dargestellt.
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Abbildung 27: Aufbau einer kontinuierlichen Kultivierung im Ambr® 250 Reaktorsystem mit

Separationsspiralseparator als Zellriickhaltung und automatischer Spiilung.
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6.2. Zusitzliche experimentelle Daten

6.2.1. Kultivierungsdaten

Tabelle 15: Kultivierungsdaten fiir einen Standard Fed Batch Prozess im Ambr® 250.

VCC Viabilitat Z?ll- mAK | Glucose | Lactat | Glutamin | Glutamat
grofie

FB_STD X106
Zellen/mL] [%] [wm] | [g/L] | [g/L] | [8/L] | [8/L] [g/L]
Tag 0 0,40 93,6 15,16 | 0,01 6,27 0,07 0,91 0,38
Tag 1 0,68 99,0 15,30 | 0,02 5,95 0,36 0,69 0,39
Tag 2 2,07 99,1 14,95 | 0,08 4,94 0,98 0,31 0,40
Tag 3 4,74 99,2 14,58 | 0,20 3,63 1,32 0,03 0,33
Tag 4 7,43 99,3 14,58 | 0,34 5,79 1,00 0,04 0,48
Tag 5 11,09 99,5 14,95 | 0,57 6,57 0,70 0,08 0,57
Tag 6 16,24 99,2 15,05 | 0,90 4,11 0,47 0,15 0,42
Tag 7 20,75 99,0 15,25 | 1,28 2,78 0,26 0,26 0,26
Tag 8 22,47 98,7 15,53 | 1,76 2,90 0,26 0,40 0,17
Tag 9 21,72 98,3 16,06 | 2,18 2,73 0,29 0,55 0,22
Tag 10 20,07 97,7 16,71 | 2,31 3,06 0,47 0,60 0,21
Tag 11 16,21 96,9 17,26 | 2,64 2,46 0,25 0,73 0,13
Tag 12 15,53 97,1 17,28 | 2,79 1,51 0,32 0,78 0,16

Tabelle 16: Ein Vergleich der angestrebten und realen Verdiinnungsraten (D) mit den verwendeten

Feedmedienkompositionen der Kultivierung C_1.

c1
T [h] Angestrebte D Reale D :
[1/h] [1/h] Feedmedium
0 0 0
72 0,042 0,052 kFM1
94 -- 0,046
118 0 0 Kein Feed
169 0,042 0,052
194 0,042 0,042
246 -- 0,025
262 -- 0,034 Sz
271 -- 0,029
318 -- 0
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Tabelle 17: Kultivierungsdaten fiir einen Standard Fed Batch Prozess im Biostat® BDCU 2L Reaktor

als Referenz fiir die Beurteilung von C_1.

VCC Viabilitat Z?ll- mAK | Glucose | Lactat | Glutamin | Glutamat
FB grofie
[x10¢
Referenz
Zellal/ [%] [um] | [g/L] | [g/L] | [8/L] [g/L] [g/L]

m
Tag 0 0,33 99,35 14,96 0,01 5,46 0,08 0,75 0,38
Tag 1 0,62 99,23 15,43 0,05 5,18 0,27 0,25 0,30
Tag 2 1,08 99,50 14,71 0,05 4,43 0,67 0,17 0,22
Tag 3 4,67 99,53 14,41 0,18 3,36 1,18 0,02 0,27
Tag 4 7,46 99,47 14,84 0,23 5,01 0,70 0,04 0,43
Tag 5 12,00 99,10 15,26 0,44 8,09 0,34 0,04 0,36
Tag 6 17,90 99,60 15,32 1,00 7,32 0,27 0,07 0,33
Tag 7 21,63 99,53 15,56 1,35 5,02 0,35 0,11 0,12
Tag 8 24,07 98,07 15,18 1,57 5,29 1,15 0,16 0,00
Tag 9 24,36 99,10 14,10 1,71 1,38 0,35 0,18 0,00
Tag 10 23,76 98,40 14,34 2,12 4,20 0,35 0,23 0,00
Tag 11 21,99 98,50 14,65 2,51 4,79 0,28 0,17 0,00
Tag 12 20,54 97,50 15,48 2,77 12,87 0,32 0,32 0,01

Tabelle 18: Kultivierungsdaten fiir

einen Chemostat Prozess

Wachstumsinhibierung durch Glucose im Ambr® 250 (C_3).

zur Untersuchung der

VCC Viabilitat mAK Glucose Lactat Glutamin | Glutamat
C3 [x106
B Zelli]n/ [%] [g/L] [g/L] [g/L] [g/L] [g/L]
m

1,5 1,195 99,7 0,003 6,247 0,034 0,863 0,381
24,3 2,473 99,1 0,08 4,997 0,748 0,250 0,371
48,9 5,875 99,4 0,279 3,122 1,078 0,027 0,262
71,5 8,674 99,4 0,44 2,421 0,297 0,082 0,111
79,0 8,147 99,1 0,407 2,527 0,227 0,062 0,108
90,4 7,745 98,8 0,448 4,310 0,227 0,053 0,158
99,7 8,784 98,7 0,494 5,429 0,144 0,055 0,157
115,3 | 11,9825 99,5 0,569 6,874 0,214 0,067 0,131
126,7 10,504 99,2 0,646 7,890 0,113 0,082 0,080
139,9 15,2 99,1 0,727 8,730 0,093 0,095 0,040
151,2 14,664 99 0,789 9,258 0,097 0,110 0,027
163,0 12,792 98,8 0,819 9,871 0,109 0,123 0,022
175,5 13,395 99,3 0,844 10,158 0,123 0,141 0,020
188,6 11,828 98,8 0,876 10,419 0,140 0,157 0,024
200,1 10,622 98,3 0,895 10,595 0,139 0,168 0,037
212,6 9,163 98,3 0,883 10,764 0,158 0,190 0,056
224,5 8,55 98,1 0,901 10,901 0,155 0,211 0,082
234,1 8,678 98,8 0,881 11,005 0,154 0,228 0,113
246,5 8,765 98,7 0,879 11,377 0,169 0,247 0,152
258,4 7,635 97,5 0,881 11,879 0,181 0,302 0,192
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272,3 6,671 98 0,864 12,492 0,146 0,339 0,244
284,0 6,339 96,6 0,85 11,201 0,149 0,357 0,295
294,5 6,259 97,9 0,832 10,308 0,149 0,374 0,342
308,5 5,336 97,2 0,83 9,102 0,201 0,391 0,416
318,1 4,855 98 0,803 8,352 0,200 0,400 0,469
3310 4,837 96,8 0,799 7,394 0,223 0,401 0,518
343,6 4,163 96,9 0,768 6,872 0,217 0,420 0,583
357,0 3,826 96,3 0,731 6,232 0,227 0,393 0,645
366,5 4,078 96,5 0,729 5,929 0,240 0,374 0,666
380,3 3,431 93,8 0,719 5,432 0,269 0,366 0,716
390,0 4,11 95,1 0,706 5,152 0,304 0,356 0,758
403,7 4,047 92,6 0,698 4,818 0,350 0,323 0,769
416,0 4,025 93,3 0,672 4,553 0,404 0,307 0,805
426,4 4,262 93,5 0,665 4,283 0,453 0,278 0,800
440,9 4,231 92,4 0,656 3,969 0,547 0,244 0,830
452,2 4,929 94,9 0,635 3,638 0,613 0,218 0,822
466,0 5,505 94,7 0,659 3,300 0,630 0,197 0,815
476,6 6,048 94,7 0,682 3,012 0,642 0,179 0,810
4879 6,658 95 0,691 2,557 0,656 0,167 0,785
498,8 7,922 95,6 0,718 2,105 0,672 0,153 0,744
5114 8,802 97,1 0,75 2,232 0,707 0,144 0,693
525,5 | 10,2345 97,4 0,805 2,374 0,704 0,136 0,615
533,6 | 10,328 97,3 0,826 2,358 0,669 0,130 0,551
549,0 | 11,557 98,3 0,84 2,283 0,566 0,129 0,422
557,7 | 13,115 98,3 0,921 2,195 0,514 0,122 0,343
570,5 | 13,137 98,3 0,935 2,351 0,293 0,126 0,240
583,9 | 13,278 98,7 0,975 2,634 0,214 0,127 0,174
594,5 12,84 98,6 0,989 2,734 0,280 0,127 0,150
607,1 | 13,548 98,8 0,973 3,003 0,224 0,128 0,136
623,0 | 13,082 98,7 0,958 3,163 0,278 0,129 0,127
646,8 | 10,7035 98,9 0,909 3,383 0,414 0,131 0,120
670,1 | 10,986 99 0,86 3,268 0,775 0,126 0,104
695,6 9,668 99,1 0,821 2,862 1,860 0,119 0,107
722,6 6,938 97,6 0,718 1,628 4,273 0,104 0,148
741,7 5311 96,5 0,65 1,046 6,403 0,096 0,214
770,3 2,133 68,7 0,509 2,500 6,993 0,098 0,340
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Tabelle 19: Kultivierungsdaten fiir die Schiittelkolben Kultivierung 15_1 zur Verifizierung einer

glucoseinduzierten Wachstumsinhibierung.

VCC Viabilitat | Zellgrofle | mAK | Glucose | Lactat
SF_15_1 [x10¢ 0
Zellonymyy | (%] m] | [g/L] | [e/L] | [g/L]
Tag 0 0,33 98,60 14,86 0,01 6,14 0,12
Tag 1 0,77 99,60 16,01 0,02 5,68 0,42
Tag 2 1,99 99,70 15,34 0,12 4,97 0,88
4,06
77 7 15,07 21 -
Tag 3 3, 99,70 5,0 0, 17,45 1,15
17,17
4,64 99,70 15,25 0,32 - ,
Tag 4 19.75 1,13
Tag 5 4,49 99,50 17,07 0,49 18,18 1,23
Tag 6 6,11 99,00 17,59 0,73 15,73 1,16
12,49
Tag 7 9,42 96,80 17,44 1,08 15,15 1,05
Tag 8 10,97 92,90 17,45 1,48 10,70 0,99
Tag 9 10,32 91,90 17,24 1,87 6,31 0,64
Tag 10 9,18 91,00 16,53 2,13 3,68 0,37

Tabelle 20: Kultivierungsdaten fiir die Schiittelkolben Kultivierung 15_2 zur Verifizierung einer

glucoseinduzierten Wachstumsinhibierung.

VCC Viabilitdt | Zellgrofde | mAK | Glucose | Lactat
SF_15_1 [x10¢6 0

zellon/m | %) wm] | [g/L] | [g/L] | [g/L]
Tag 0 0,32 99,80 14,89 0,01 6,19 0,12
Tag 1 0,74 99,50 15,89 0,02 5,67 0,42
Tag 2 2,16 99,70 15,34 0,12 4,90 0,88

4,04

15,12 22 :

Tag 3 3,98 99,90 5, 0, 17,48 1,15

17,36

Tag 4 4,97 15,32 2 - 1,1

ag ,9 99,60 53 0,3 20,33 ,10
Tag 5 4,64 99,50 17,23 0,50 18,55 1,13
Tag 6 7,18 98,30 17,55 0,78 16,22 1,10

12,62

1 1 11 -

Tag 7 0,04 98,90 7,37 ,13 15,24 0,90
Tag 8 10,69 94,40 17,51 1,72 10,35 0,92
Tag 9 11,25 92,10 17,04 1,97 6,13 0,56
Tag 10 10,64 91,70 16,55 2,16 3,45 0,32
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Abbildung 28: Grafische Auswertung der Flussrate fiir eine Steigerung der Zelldichte in C_4 aus der

VCC des Standard Fed Batch und den kontinuierlichen Kultivierungen C_1 und C_3 und einer

logarithmischen Anniherung.

Tabelle 21: Kultivierungsdaten fiir einen Perfusionsprozess mit Zellseparationsspirale im
Ambr® 250 (P_2).

VCC Viabilitat mAK Glucose Lactat | Volumen
6

| ey | 1| 8| (e | [sl | omL
0,7 1 99,9 0,002 5,972 0,028 240
23,3 2,121 99,3 0,06 4,672 0,896 237
47,8 4,576 98 0,182 2,754 1,665 233
71,5 6,082 97,9 0,414 1,856 1,075 230
90,1 6,02 96,7 0,482 2,394 0,768 230
96,8 7,279 96,7 0,538 2,357 0,727 250
101,9 7,82 96,1 0,566 2,393 0,633 240
114,1 9,584 97,5 0,63 2,276 0,516 190
118,6 7,696 97,1 0,569 3,837 0,456 160
125,9 8,17 97,7 0,597 3,836 0,501 190
137,3 9,343 97,4 0,635 3,702 0,595 185
149,8 8,611 96,8 0,645 4170 0,606 230
163,5 9,294 97,3 0,695 3,876 0,669 100
167,4 6,331 96,9 0,557 5,928 0,528 180
174,2 5,617 95,8 0,524 6,290 0,520 NaN
186,9 4.6 95,3 0,514 6,567 0,610 NaN
198,5 4,28 96 0,519 6,446 0,782 NaN
211,6 4,525 95,8 0,531 6,324 0,954 230
222,7 4,949 95,1 0,566 6,002 1,020 230
235,0 5,848 95,5 0,621 5,680 1,038 230
246,0 6,199 97,1 0,661 5,420 1,026 195
259,1 6,784 95,6 0,714 5,058 1,073 205
270,2 7,887 97,2 0,748 4,554 1,086 230
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283,1 8,428 96,3 0,811 4,039 1,100 240
294,4 9,329 97,2 0,866 3,573 1,049 230
307,1 12,323 97,6 0,938 3,067 0,958 180
310,8 11,721 97,1 0,958 2,855 0,936 NaN
317,8 12,774 97,2 0,981 2,439 0,908 NaN
331,3 12,034 96,7 0,881 3,886 0,781 220
341,8 11,494 96,4 0,815 4,557 0,798 220
354,5 11,317 97 0,858 3,786 0,907 180
366,4 12,691 96,5 0,785 4,417 0,905 185
380,2 10,938 94,7 0,744 4,744 0,988 215
390,0 10,698 94,4 0,781 4,535 1,146 235
402,4 9,858 94,4 0,725 4,517 1,216 270
414,2 12,02 94,4 0,75 4,026 1,263 220
426,9 10,602 93,7 0,766 4,062 1,276 270
438,2 10,971 95,7 0,752 4,018 1,339 245
454,2 10,966 93,8 0,764 3,610 1,603 270

Tabelle 22: Kultivierungsdaten fiir einen Perfusionsprozess mit Zellseparationsspirale und

automatischer Spiilung im Ambr® 250 (P_4).

VCC Viabilitat mAK Glucose Lactat LDH
6
P4 Zeu[’eflj’mu (%] g/l | [g/u | [g/ul | [u/mL]
2,2 1,26 99,6 0,003 5,964 0,053 0,015
22,9 3,003 99,5 0,066 4863 0,875 NaN
48,4 6,097 99,3 NaN 3,007 1,032 NaN
71,0 9,196 99,3 0,432 2,469 0,243 0,215
76,5 8,697 99,6 0,403 2,621 0,181 NaN
78,2 7,422 99,5 0,388 2,630 0,228 0,270
90,1 5,509 94 0,352 2,088 1,092 0,557
95,1 5,074 93,6 0,335 2,287 1,171 NaN
97,5 4,885 92,1 0,287 2,532 1,207 0,683
102,2 4,328 92,7 0,323 3,132 1,151 0,650
114,2 3,917 92,3 0,319 4,506 0,988 0,560
121,0 3,747 94 0,315 5117 0,875 0,528
126,1 3,379 94,1 0,307 5,412 0,786 NaN
138,3 3,13 93,7 0,341 6,222 0,607 0,453
145,0 3,263 95 0,351 6,295 0,567 NaN
150,9 3,131 96,2 0,358 6,362 0,572 0,485
162,4 3,575 96,2 0,426 6,436 0,761 0,444
174,3 4,571 97,2 0,406 5,813 0,979 0,554
186,1 5,836 98,1 0,485 5,519 1,265 0,518
200,5 10,264 99,1 0,587 4,581 1,393 0,680
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Abbildung 29: Kultivierungsverlauf des online pH-Wertes eines Perfusionsprozesses mit

Separationsspirale und automatischer Spiilung (P_4).

Tabelle 23: Fed Batch Refrenz (FB_Ref) durch Mittelwertbildung von Kultivierungsdaten der
Standards aus allen Reaktormafdstiben: Ambr® 15, Ambr® 250, Biostat® BDCU 2L.

VCC Viabilitat mAK
FB_Ref x106

Zel{en /mL] [%] [g/L]

0 0,34 97,29 0,01
1 0,64 99,00 0,03
2 1,87 99,20 0,06
3 4,19 99,36 0,19
4 6,65 99,38 0,29
5 10,75 99,37 0,52
6 16,70 99,46 0,95
7 21,54 99,38 1,34
8 23,80 98,79 1,77
9 23,13 98,89 2,12
10 21,64 98,24 2,39
11 19,17 97,64 2,72
12 17,63 96,88 2,94

Alle weiteren Kultivierungsdaten befinden sich auf dem beigelegten Datentrager.

6.2.2. Prozess-Rezepte fiir den 2 L Reaktor und das Ambr® 250

Befindet sich auf dem beigelegten Datentrager.
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6.2.3. Bioprozessmodell und Simulationen

Die in dieser Arbeit verwendeten mathematischen Bioprozessmodelle basieren auf
der Monod-Kinetik und beschreiben die komplexen biotischen Vorgange im Reaktor
durch vereinfachte Annahmen der Wachstums- und Substratverbrauchskinetik. Der

Reaktor wird dabei als ideal betrachtet.

Materialbilanzgleichung (abiotische Vorgange) mit den Termen der erzwungenen

Konvektion, der effektiven Diffusion und der Reaktion.

% = —div(uc;) + div(D;grad ¢;) + X; vijr; (14)

Lineares Differentialgleichungssystem

Zellwachstumskinetik
M = Hgic + Mgin T Miac (15)
mit
o = s 19
e (17)
Wpae = Hmax LacXCLac y KiGIn (18)

KM LactCLac K1 GIntCGIn

Hierbei folgt das Wachstum auf Glucose und Glutamin der Monod-Kinetik, ein
Wachstum auf Lactat wird durch Glutamin inhibiert und erfolgt erst nach dessen

Depletion.

S =uxX-DX (19)
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degic UGlc 0
—=——"=—XX+D(c5,.—C 20
dt Yx/clc ( Glc Glc) ( )
dcpac ( HGlc HLac >
= — X X+ Dc 21
dt YLac/Glc YX/Lac Lac ( )

dcgin KGIn cglu  Kigin 0
—=——"XX+———-D(cc, — C 22
dt Y x Yein K GIntCGIn ( Gln Gln) ( )
GIn Glu
dcgu cglu  Kigin 0
—Glu _ _ZGu__7d6n 4 el ¢ 23
dt Yo1u Ki Gin+Cain ( Glu Glu) ( )
GIn

Wahrend die verwendeten Gleichung fiir den Fed Batch Prozess und den
kontinuierlichen Prozess grofdtenteils gleich sind, besteht ein wesentlicher

Unterschied in der Berechnung der Volumenanderung.

Fed Batch: Y~ pin _pout = pout — (24)
dt
Kontinuierlicher Prozess: i—‘: = Fin — Fout (25)
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Abbildung 30: Modellfit fiir den kontinuierlichen Prozess C_1. Offline Messwerte (schwarz) fiir
Lebendzellzahl (VCC), Glucose, Glutamin und Glutamat sowie Modellwerte (rot) mit der

Wachstumsrate in rot und der Verdiinnungsrate in griin.

Das verwendete Modell befindet sich zusammen mit den Parametergrenzen, den

Anpassungen und weiteren Funktionen auf dem beigelegten Dateitrager.

6.2.4. Python Skript fiir die automatische Spiilung
Das Skript fiir die automatische Spiilung des Zellriickhaltesystems befindet sich auf

dem beigelegten Datentrager.

6.2.5. Flussrateniiberwachung mit webbasierter Steuerung
Die Software kommuniziert mit der verwendeten Waage iiber ein SBI Protokoll, um
das gemessene Gewicht der zellarmen Fraktion in Echtzeit abzufragen und in eine

Flussrate umzurechnen. Zusatzlich wird dem Anwender eine webbasiert Oberflache
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bereitgestellt die eine Einstellungen der erlaubten Flussraten sowie einen Uberblick

tiber die gemessenen und berechneten Werte ermdglicht.

Measurements

M Current weight AvGweight [ Weintscks [ Current flow

mith
4
kg
~

01
Nov 17, 2021 21:53:25
[] Current flow: -171.2425423308683

N N &

& @ @ e A S et e o WS e e @

Abbildung 31: Webbasierte Benutzeroberflache zur Darstellung der Bleedflussrate (current flow)

und des Waagensignals (current weight).

Da der zellhaltige Bleed tiiber Nacht in einem anderen Auffanggefafd als die
abgetrennte Fraktion der Separationsspirale gesammelt wurde, sind die
kontinuierlichen Phasen ohne Zellriickhaltung in Abbildung 31 als konstantes
Waagensignal (rot) mit errechneten Flussraten von 0 mL/min (blau) erkennbar. Die
Phasen der Zellriickhaltung zeichnen sich durch einen stufenweisen Anstieg des
Waagensignals mit verschiedenen Bleedflussraten aus. Innerhalb der Zellriickhaltung
wird der Anwender bei einer Abweichung der Flussraten aufderhalb des festgelegten
Bereiches liber einen mobilen Alarm benachrichtigt. Dazu wurde ein Telegram-Bot
eingebunden, der mehreren Anwendern liber einen Gruppen-Chat Informationen und
Interaktionen bereitstellen kann. Der Bot informiert die Anwender iiber den aktuellen
Status, sowie liber auftreten Alarme, welche zusatzlich manuell ein oder ausgeschaltet
werden konnen. Die Integration mit dem Telegram Bot setzt einen existieren Bot und

einen Telegram Profil voraus.
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Flow Alarm ¥ ‘

is alarm activated: False current wight: 3.332...

Flow Alarm # Bot

is alarm activated: True

current wight: 3.0714 kg

avg wight: 3.0714 kg
' current flow: 3.2322 ml/h

Flow Alarm f Bot pinned "is alarm
activa.

Flow Alarm

is alarm activated: True

current wight: 3.0998 kg

avg wight: 3.0993 kg

current flow: 7.7435 ml/h

Flow Alarm ¥ Bot pinned "is alarm

activa..."

Flow Alarm # Bot

Alam: flow is to high

12.207655553517856

Alam: flow is to low
4,042532161198933

Flow Alarm # Bot
resolved Alam: flow is to low

Abbildung 32: Funktionen des Telegram-Bots fiir das mobiles Alarmsystem und die webbasierte

Statusabfrage in Echtzeit iiber ein Smartphone.

Die Programmierung wurde in Kooperation mit M. Sc. Ferdinand Lange durchgefiihrt.
Der Quellcode, eine kurze Anleitung sowie weitere erklarende Abbildungen befinden

sich auf dem beigelegten Datentrager und auf https://doi.org/10.25835 /hg4blbog.
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