CFD als Instrument zur bioverfahrenstechnischen
Charakterisierung von single-use Bioreaktoren
und zum Scale-up fiir Prozesse zur Etablierung und
Produktion von Biotherapeutika

Von der Fakultit fiir Umweltwissenschaften und Verfahrenstechnik
der Brandenburgischen Technischen Universitit Cottbus zur Erlangung des
akademischen Grades eines Doktor-Ingenieur

genehmigte Dissertation

vorgelegt von

Dipl.-Ing. (FH), M.Sc. in Life Sciences
Christian Loffelholz

aus Halle / Saale (Deutschland)

Gutachter: Prof. Dr.-Ing. habil. Peter Ay
Gutachter Prof. Dr.-Ing. Dieter Eibl

Tag der miindlichen Priifung: 28. November 2013






Vorwort

Die vorliegende Arbeit entstand wahrend meiner Téatigkeiten als wissenschaftlicher Assistent
bzw. Mitarbeiter an der Ziircher Hochschule fiir Angewandte Wissenschaften (ZHAW).

Mein besonderer Dank gilt Herrn Professor Dr.-Ing. habil. Peter Ay, dem Lehrstuhlinhaber fiir
Aufarbeitungstechnik der Brandenburgisch Technischen Universitit Cottbus, fiir das
entgegengebrachte Vertrauen und die wissenschaftlichen Diskussion.

Mein spezieller Dank gilt Herrn Prof. Dr.-Ing. Dieter Eibl und Frau Prof. Dr.-Ing. Regine Eibl von
der ZHAW, die mir diese Dissertation im Rahmen unterschiedlichster Projekte ermoglichten.
Durch ihre Unterstiitzung und ihr Vertrauen tlber die Jahre, aber auch durch die ein oder
anderen kritischen Worte habe ich erst diese Arbeit erfolgreich durchfiihren kénnen. Fiir ihr
uniibertroffenes Engagement und die Vielzahl an Méglichkeiten des fachlichen Austausches
mochte ich mich an dieser Stelle herzlich bedanken.

Bedanken mdchte ich mich auch bei Herrn Prof. Dr.-Ing. Klaus Schnitzlein und Herrn Prof. Dr.-Ing.
Christoph Egbers fiir die wissenschaftliche Beratung und Diskussion.

Meinen langjahrigen CFD-Kollegen Herrn Dipl. Ing. Séren Werner und Herrn M.Sc. Stephan C.
Kaiser mochte ich besonders fiir ihre Hilfe, fachlichen Diskussionen und Anregungen sowie die
sehr angenehme Zusammenarbeit danken.

Einen ganz besonderen Dank gilt meinen Kollegen der Zellkulturtechnik Lidija Lisica,
M.Sc. Nicole Imseng und B.Sc. Nina Steiger fiir ihre grosse Unterstiitzung und Hilfsbereitschaft.
Ohne ihr Mitwirken und Geduld hatten die Kultivierungen im Kapitel 4.4 nicht in dieser
positiven Art realisiert werden kénnen.

Es sei allen (ehemaligen) Mitarbeitern und Studierenden der ZHAW sowie der Fachgruppe
Bioverfahrens- und Zellkulturtechnik herzlich gedankt, die wissentlich oder unwissentlich fiir
das Gelingen dieser Arbeit beigetragen haben. Namentlich sollen Dipl.-Ing. (FH) Irina Bauer, M.Sc.
Katharina Blaschczok, M.Sc. Ina Dittler, B.Sc. Valentin Jossen, B.Sc. Nicolai Lehmann, Dr.-Ing. Iris
Poggendorf, M.Sc. Christoph Ries, B.Sc. Jaqueline Schmidt und M.Sc. Carmen Schirmaier genannt
werden.

Ein Dank gilt auch allen Projektpartnern (Sartorius Stedim Biotech, Thermo Scientific, Levitronix
und GE Healthcare), die die Basis fiir diese Arbeit geschaffen haben. Herausheben mdchte ich vor
allem Frau Dipl-Ing. (FH) Ute Husemann von Sartorius Stedim Biotech und Herrn M.Sc. Sebastian
Rothe von GE Healthcare fiir ihre freundschaftliche Zusammenarbeit.

An dieser Stelle mochte ich mich bei all jenen bedanken, die mir beim Erstellen dieser Arbeit
durch ihre Unterstiitzung zur Seite gestanden haben.

Schliefilich gilt mein ganz besonderer Dank meinen Eltern Reinhard und Bianka Léffelholz aber
auch meiner Familie, die mir all die Jahre mit Rat und Tat zur Seite standen und Riickhalt gaben.

Waidenswil, Dezember 2013 Christian Loffelholz






Inhaltsverzeichnis Christian Loffelholz

Inhaltsverzeichnis
R0 L0 T0Y A7 i) Ul 15 1 111
LD 4 i ] ) 1
Graphische KUIZfaSSUN......ssssssssssssss s ssssssssssssssssssssssssssssssssssssssassssss 2
7201 0 i Tt 3
I D10 0 L) L . 5
2N 7 ) o o 0 LT T Ty ) ¢ 9
2.1 Biopharmazeutika und ProduktionSOrganiSmen. ... eeeeesseeseesnmesssessseesssesssessseesseesssssessses 9
2.2 SINGIE-USE SYSLEIME ...eeereeueeeemeesectseesesse s ssesse s s ss s s s s bbb 11
2.2.1 Single-use Bioreaktoren: Kategorisierung und Charakterisierung ... 12
2.2.2  Haupteinsatzgebiete von single-use Bioreaktoren. ... ceneeneemeesseesssesssessseesseees 14
2.3 Verfahrenstechnische Charakterisierung von single-use Bioreaktoren........oomneenneens 20

2.3.1  Grundlegende verfahrenstechnische Charakterisierung von single-use Bioreaktoren

...................................................................................................................................................................... 21

2.3.2  Erweiterte verfahrenstechnische Charakterisierung.........nneeneenseenneens 32
2.4 Scale-up von single-use BiOr€aKtOTeN ......ceereeeeseeseernserseessessseesssessessseesseeseesssssssssesssesssesssseens 39
3 MethOdiK .o R 43
3.1 Single-USe BiOrEaKEOTEN ...ttt e sessse e s ses e s 43
311 UNIVESSEL® SUnoiirieersersssss s ssss s sssss st s ssssses 45
31,2 BIOSTAT® STR ..ooeeeeeeeeessesssessssesssessssesssssessssessssessssessssssssssesssssssssessssesssssssssssssssassssessssesssssssssssssaseseas 45
313 SUL Bt SERR R R RS ERRRRRR 47
3.2  BioreaktorcharaKteriSIErUNG . ..o rieeeeerseersneesees s seessesse st sssessssesessss e sssesssesssssssseens 48
3.2.1 Experimentelle Methoden (FallStudie I) .....ceneeneneeneeeesseeseesseesseesseessesssessseesssessseens 48
3.2.2 Numerische Untersuchungen (Fallstudie II) ... sesseesseeseenns 49
3.2.3 Validierung der numerischen Daten mittels beriihrungslosem Messverfahren........ 51
3.3 Scale-up Studien (FallSTUAIe TI1) .o eeeereeeeeseeeceseesesseesesseessesssessessesssssss s ssessessessssssssssssessssans 54
3.4 Kultivierung von CHO-Suspensionszellen (Fallstudie V) ... 54
34T ZelIlNIuuiiiiescssiseesses et s s R R R e 55
T =T | =) o PP 56
3.4.3 Prozess- und Kultivierungsparameter ... eeeeeeeesssessesssessssessssssessesssesssesssssssseens 56
344 ANALYEK ettt RS R e 60



Inhaltsverzeichnis Christian Loffelholz

4  Resultate UNd DiSKUSSION ...iciiismmisimismsssssrsmsssssssssssssssssssssssssssssssssssssssssssssassnssassssssssssssssnssnssassassssss 61

4.1 Fallstudie I: Experimentelle Bestimmung verfahrenstechnisch relevanter Parameter von

ZEIIKUITUTPIOZESSEI w.uururerisesesssssesssssssssssssssssssssssssssssssssssssssssssss st ssssssssssssssssssssssassssessssssssssssssssssssssssnsssssassssssaes 61
411 UNIVESSEI® SU...eeieecereereereesseeseesssesssssssessssssssssesssessses s sssssssessssssssesssesssesssss s sesssasssessssesssssssessass 61
4.1.2  BIOSTAT® STR 50 L .sersririrsisssissssssssssssssssssssssssssssssssssssssssssssssssssssssssssssssssssssssssssssssssasess 63
413 S.UL Bt R R R R RS R R e 67
4.1.4 Grundlegende, verfahrenstechnische Charakterisierung von single-use
10D T 0] =) O 70

4.2  Fallstudie II: Numerische Charakterisierung und Validierung.........cueeenerneenmeesseesseeesseens 73
4.2.1 UniVessel® SU und BIOSTAT® STR 50 Lu..eeeeerseesseesseesssesssseessssssssssssessssesssessssssssness 73
O N U 0 T 1 N 78
4.2.3  Zeitlich und ortlich aufgeldste, verfahrenstechnische Charakterisierung von single-
LTl 2 10 =r= <0 =) o LT 82

4.3  Fallstudie I1I: Maf3stabSTUDErtragUg.....ccoueeeenmeeserssersseesssssesssessssesssesssssssssssssssssssssssesssasssssssseens 86
4.3.1  BIOSTAT® STR REINE. ...t sssss s sssssssessess s ssssss s sesssssssssssssesans 86
4.3.2  S.ULBeecee ettt RS 93
4.3.3 Mafistabsunabhingige Betrachtung der single-use Bioreaktoren hinsichtlich ihrer
verfahrenstechniSChen Parameter ... sesssess s ssessssssseessesssssssesssens 98

4.4 Fallstudie IV: Prozessauslegung und —entwiCKIUNEG.....c.ouueeeeeneeemsneessmeesseesseesseeseesssessesnnes 101
441 PrOZEeSSAUSIEZUINEG ..covcuiereeeeetreesseteesse s sessses e sess s ss s e s s s s s s 101
4.4.2  ProzeSSeNTWICKIUNG . ...cooiieeerrecrreeeseeseessess e ssessessseesseessesssssssessssssssssssesssasssesssesssssssesssesssessasees 103
4.4.3  CFD zur Prozessentwicklung und Bioreaktoroptimierung........oeoseenseereenseenees 108

5  ZuSaMMENTASSUNG ccocruiuiusesrsnssssssssssmsssssssssssssssssssssss s ssassssss s s s a R E e e e S 111
6 LiteraturverzeiChnis ... 117
7  AbbildungsverzeiChnis......——————————————— 133
8 TabellenverzeiChnis ... ——————————————————— 137
12 Y N 1Y 1 - 7 138

Anhang A: Experimentelle Bestimmung der MiSChZeit.........ccovnnreneenrneennenecseeseseeeeeseesseeseessenns 138

Anhang B: Experimentelle Bestimmung des Sauerstofftransfers ... eneeneenseennens 140

Anhang C: Messung der Stromung mittels Particle-Image Velocimetry (PIV) ...oorenneneen. 142

Anhang D: Messung der Gasblasengrofienverteilung mittels (PIV)/Shadowgraphy ................. 161

Anhang E: Kultivierung von CHO-Zellen im BIOSTAT® STR 50 L und S.U.B. ...ccconrnnrerinerrnenns 181

II



Symbolverzeichnis Christian Loffelholz

Symbolverzeichnis

Symbol Beschreibung Einheit

Lateinische Symbole

A Flache m?2

a spezifische Phasengrenzflache 1/m

B Korrelationsfaktor -

o Abstand zwischen zwei Rithrern m

Caluc Glukosekonzentration g/L

CLak Laktatkonzentration g/L

Co2 Sauerstoffkonzentration in einer Fliissigkeit kg/m3

Co2" Gesattigte Sauerstoffkonzentration in einer Fliissigkeit kg/m3

CSEAP SEAP-Konzentration; Proteinkonzentration U/mL

Cr Tracerkonzentration kg/m3

CT,0 Tracerkonzentration zu Beginn der Messung kg/m3

CTye0 Tracerkonzentration zum Ende der Messung kg/m3

Cx Zellkonzentration Zellen/mL

Cx,0 Zellkonzentration zu Beginn Zellen/mL

c/d Verhaltnis zwischen Riihrerabstand und -
Rihrerdurchmesser

d Rihrerdurchmesser m

d1o Mittlerer Gasblasendurchmesser (LaVision) m

daz Sauterdurchmesser m

ds Gasblasendurchmesser m

dt Zeitversatz S

dx Zelldurchmesser m

d/D Verhaltnis von Rihrer- zu Bioreaktordurchmesser -

d/H Verhaltnis von Rithrerdurchmesser zu Flissigkeitshohe -

D Bioreaktordurchmesser m

Defr Diffusionskoeffizienten m2/s

Dnm Molekularer Diffusionskoeffizient m2/s

DO geloster Sauerstoff (dissolved oxygen) %

Do Diffusionskoeffizient von Sauerstoff m2/s

Fx externe Krifte einer Phase N

g Erdbeschleunigung m/s?

h; Hohe des ersten Riithrers (im Mittelpunkt) zum m
Reaktorboden

hi/d Verhaltnis der Hohe des ersten Riithrers zum -
Riithrerdurchmesser

H Flissigkeitshohe m

Hi Hohe des Spargers zum Reaktorboden m

Hgr Hohe Bioreaktor m

Hm Homogenitat -

H/D Verhaltnis von Fliissigkeitshohe zu -

Bioreaktordurchmesser

II1



Symbolverzeichnis Christian Loffelholz

k Turbulente kinetische Energie m2/s2

Kr Kippfrequenz 1/s

ke Stoffiibergangskoeffizient m/s

kia Volumenspezifischer Stoffiibergangskoeffizient 1/s

L Bag-Abmafie m

Lr Integraler Mafistab der Turbulenz m

m Masse kg

M Drehmoment Nm

My Drehmoment (gegen Luft) Nm

Ngs Anzahl Gasblasen -

N Riithrerdrehfrequenz 1/s

OTR Sauerstofftransferrate kgo2/m3/s

OUR Sauerstoffaufnahmerate kgo2/m3/s

p Leistungseintrag w

p Druck bar

P/V Spezifischer Leistungseintrag W/m3

pO2 Sauerstoffpartialdruck bar

qoz2 Spezifische Sauerstoffiibergangsrate kgoz2/s/Zellen

R Impulskraft der Phasen N

t Zeit S

ta Verdopplungszeit h

u Charakteristische Geschwindigkeit m/s

i Geschwindigkeit im lokalen Koordinatensystem m/s

u Richtungsbezogene Geschwindigkeit im globalen m/s
Koordinatensystem

u Vektorielle Geschwindigkeit m/s

Ug Gasleerrohrgeschwindigkeit m/s

Ux Geschwindigkeit einer Phase m/s

Umax Maximale Geschwindigkeit m/s

Umax, mod Modifizierte, maximale Geschwindigkeit m/s

UTip Rithrerumfangsgeschwindigkeit (Tip speed) m/s

\Y% Arbeitsvolumen m3

Vg Gasvolumenstrom m3/s

w1 Hohe des ersten Riithrers m

w2 Hohe des zweiten Riihrers m

w/d Verhaltnis von Rihrerhohe zu Rithrerdurchmesser -

w/H Verhaltnis von Rithrerh6he zu Fliissigkeitshohe -

X Koordinatenrichtung (auch als Indizes verwendet) m

x1 und Xz Koeffizienten -

y Koordinatenrichtung (auch als Indizes verwendet) m

zZ Koordinatenrichtung (auch als Indizes verwendet) m

IV



Symbolverzeichnis

Griechische Symbole

Christian Loffelholz

oG Anteil der Gasphase -

Ok Anteil einer Phase -

B Begasungsrate (Volumenstrom Luft pro Volumen Medium) vvm
Br Massenanteil eines Tracers -

YNN Lokale Normalgradienten 1/s
YNT Lokale Schergradienten 1/s
YNT, m Mittlere, lokale Schergradienten 1/s

€ Energiedissipation m2/s3
€Lok Lokale Energiedissipation m2/s3
Emax Maximale Energiedissipation m2/s3
€7 Turbulente Energiedissipation m2/s3
n Dynamische Viskositat Pas
ult Dynamische Viskositat der Fliissigkeit Pas
Ne Turbulente, dynamische Viskositat der Fliissigkeit Pas
Om Mischzeit S

A Kolmogorov' scher Langenmafistab m

A Makroturbulenz m

K Wachstumsrate 1/h

\Y Kinematische Viskositit m2/s
Pk Dichte einer Phase kg/m3
pL Dichte der Fliissigkeit kg/m3
® Winkel °

o} Volumenanteil -

\Y Nabla-Operator -

Dimensionslose Kennzahlen

Bo Bond Zahl

CH Dimensionslose Mischkennzahl
Fr Froude Zahl

Ne Newton Zahl

Re Reynolds Zahl

Rexit Kritische Reynolds Zahl

Remod Modifizierte Reynolds Zahl

Sc Schmidt Zahl



Symbolverzeichnis

Abkiirzungen

1-D Eindimensional

2-D Zweidimensional

3-D Dreidimensional

BEVS Baculovirus-Expressionsvektor-System

BY-2 Bright Yellow-2

CCD Charge-Coupled Device

CFD Numerische Stromungsmechanik
(Computational Fluid Dynamics )

CHO Chinese hamster ovary

Co Kobalt

Cu Kupfer

DoE Design of Experiments

EMA European Medicines Agency

FBRM Focused Beam Reflectance Measurement

FDA Food and Drug Administration

Fe Eisen

FVM Finite-Volume-Methode

HCD Hochzelldichte (High cell density)

hMSC humane mesenchymale Stammzellen
(human mensenchymal stem cell)

HTS Hochdurchsatz-Screening (High Throughput Screening)

HWA Hitzedraht Anemometrie (Hot-wire anemometry)

LDA Laser Doppler Anemometrie

LIF Laser induzierte Fluoreszenz

Mn Mangan

MRF Multiple Reference Frame (Ansys, Inc.)

Nd:YAG Neodym-dotierter Yttrium-Aluminium-Granat

NT Nicotiana tabacum

PBS Phosphatgepufferte Salzlosung (Phosphate bufferd saline)

PIV Particle Image Velocimetry

RANS Reynolds gemittelte Navier-Stokes
(Reynolds-average-Navier-Stokes)

RT Rushton Turbine

Sf Spodoptera frugiperda

SBI Segementblatt Rithrer (segment blade impeller)

SEAP Sekretierte alkalische Phosphatase

S.U.B. Single Use Bioreactor von Thermo Scientific

SIMPLE Semi-implicit Method for Pressure Linked Equations
(Ansys, Inc.)

S04% Sulfation

SO32- Sulfition

WIM Welleninduzierte Bewegung (wave-induced motion)

XD-Prozess  Extreme-Density Prozess

VI

Christian Loffelholz



VII



VIII
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Kurzfassung

Single-use Bioreaktoren sind im biopharmazeutischen Umfeld etabliert und werden heute vor
allem im F&E-Bereich sowie bei der klinischen Produktion von biopharmazeutischen Produkten
eingesetzt. Fiir die Herstellung solcher Produkte werden vielfach die single-use Bioreaktoren
von Sartorius Stedim Biotech (UniVessel® SU und der BIOSTAT® STR) und Thermo Scientific
(S.U.B.) genutzt, deren Eignung auf Basis ihrer Stromungseigenschaften in dieser Arbeit
diskutiert wird. Hierfiir wird sowohl eine grundlegende als auch eine erweiterte, ortlich und
zeitlich betrachtende verfahrenstechnische Charakterisierung durchgefiithrt. Die fiir
Zellkulturbioreaktoren verfahrenstechnisch relevanten Parameter, wie der spezifische
Leistungseintrag, die Mischzeit, der Sauerstoffiibergang werden durch etablierte, experimentelle
Methoden bis zu einem Mafistab von 50 L bestimmt. Mittels der ortlichen und zeitlich
auflésenden numerischen Stromungsmechanik (engl.: Computational Fluid Dynamics, CFD)
werden Prozessgroféen verglichen und detaillierte Stréomungsverlaufe beschrieben. Die
experimentelle Betrachtung des Stromungsverhaltens und der Fluidgeschwindigkeiten sowie
der Vergleich der experimentell und numerisch erhaltenen verfahrenstechnischen Parameter
dienen der Validierung der CFD-Modelle bis zum 50 L. Mafdstab. Auf Basis der validierten CFD-
Modelle erfolgt die numerische Bestimmung der verfahrenstechnischen Parameter fiir die
unterschiedlichen single-use Bioreaktoren bis zu den jeweiligen maximalen Arbeitsvolumen von
1000 L (BIOSTAT® STR) bzw. 2000 L (S.U.B.). Aufgrund der verfahrenstechnischen Parameter
sind die betrachteten single-use Kultivierungssysteme vergleichbar mit konventionellen
Zellkulturbioreaktoren (aus Glas oder Edelstahl) und zeigen eine Skalierbarkeit auf.

Eine detailliertere Betrachtung zur Mafsstabsiibertragung basiert auf den Mischzeit und den
mittleren, lokalen Schergradienten. Beide Parameter zeigen eine Abhangigkeit zur Reaktor- und
Rihrergeometrie, zum spezifischen Leistungseintrag und zum Volumen, wodurch sich deren
Bestimmung durch die Etablierung zweier Gleichungen fiir die aufgefiihrten single-use
Bioreaktoren realisieren ldsst. Die numerisch erhaltenen verfahrenstechnischen Parameter
werden schliefdlich fiir die Prozessauslegung und -entwicklung eines Modellprotein-
Produktionsprozesses mit CHO-Zellen herangezogen.

Das iblicherweise eingesetzte Kriterium einer Mafdstabsiibertragung - der spezifische
Leistungseintrag - =zeigt dabei nur bedingt erfolgversprechende Ergebnisse fiir die
Prozessauslegung auf. Hingegen werden mit den numerischen Mischzeiten und den mittleren,
lokalen Schergradienten als Kriterien zur Mafdstabsiibertragung wesentlich h6here maximale
Lebendzelldichten erhalten. Zuséatzlich sind die gemessenen maximalen Lebendzellzahlen fiir die
Labor- und Pilotmaf3stdbe reproduzierbar. Des Weiteren wird fiir die Prozessentwicklung die
Quantitat der Proteinexpression des biphasischen Produktionsprozesses (mit CHO XM 111-10
Zellen) herangezogen. Nach der Proteininduktion mittels eines etablierten single-use Crossflow-
Verfahrens werden Proteinkonzentrationen bis 60 U/mL gemessen. Die aus den
Produktionsprozessen gewonnenen Resultate lassen dabei auf die vorteilhafte Nutzung der
single-use Bioreaktoren von Sartorius Stedim Biotech schlieffen und zeigen die Moglichkeit
einer CFD-basierten Prozessauslegung auf. Die numerische Herangehensweise kann
resultierend auch als Grundlage fiir weitere moderne Produktionsprozesse, wie beispielsweise
fiir die Stammzellexpansionen, dienen.
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Graphische Kurzfassung

Sartorius Stedim’s single-use Bioreaktoren UniVessel® SU und
BIOSTAT® STR sowie Thermo Scientific’s S.U.B.
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Abstract

Single-use bioreactors are well established in biopharmaceutical industry and are
currently used in the field of R&D as well as for clinical production trials of
biopharmaceutical products. In many cases, the manufacturing of such products is
realized in single-use bioreactors from Sartorius Stedim Biotech (UniVessel® SU and
BIOSTAT® STR) and Thermo Scientific (S.U.B.). Based on their fluid characteristics, the
suitability of these single-use bioreactors is discussed. For this reason, a fundamental as
well as an advanced engineering characterisation of the investigated single-use
bioreactors is carried out. Engineering parameters are important for cell cultivation,
such as specific power input, mixing time, and the mass transfer will be determined by
well-established methods up to a scale of 50 L. Based on the spatial and temporal
solution of the Computational Fluid Dynamics (CFD), a comparison of process
parameters and a detailed fluid flow pattern is described. The experimental predicted
fluid flow pattern and the velocity distribution as well as the comparison of
(experimental and numerical) engineering parameters are used for the validation of the
CFD models up to 50L scale. Based on the validated CFD models, the numerical
prediction of engineering parameters is carried out up to the production scale of 1000 L
(BIOSTAT® STR) and 2000 L (S.U.B.). The predicted engineering parameters of the
single-use systems are comparable to these conventional cell cultivation bioreactors
made from stainless steel or glass and reveal full scalability from bench-top to
production scale.

Detailed information of scale-up / scale-down is provided by the numerically predicted
mixing time and mean, local shear gradients. These two parameters depend on the
geometry of the reactor and stirrer, the specific power input, and the working volume.
They can be determined by using two equations for the investigated single-use
bioreactors. Finally, the numerically predicted engineering parameters are used for the
establishment of a CHO cell-based protein production process.

Typically, the specific power input represents the criterion for scale-up / scale-down
procedures, but no promising results are obtained for the investigated bioreactors.
However, if the numerical mixing time and mean, local shear gradients are used as scale-
up / scale-down criteria significantly higher cell densities are obtained and is confirmed
in lab and pilot scale. In addition, the protein expression during a biphasic production
process (CHO XM 111-10 cell line) is considered for process development. Here, the
induction of the protein expression is follow by an established single-use cross-flow
filtration procedure delivering up to 60 U/mL. The obtained results indicate
advantageous performance of the single-use bioreactors of Sartorius Stedim Biotech and
point out the potential of CFD-based process development. Concluding, the numerical
approach may be used as the basis for further modern production processes, such as the
expansion of stem cells.
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1 Einleitung

Die grofdtechnische Produktion von Biopharmazeutika erfolgt heute mehrheitlich in geriihrten
Bioreaktoren aus Edelstahl, die hinsichtlich ihrer verfahrenstechnischen Charakterisierung zum
Leistungseintrag, zur Geschwindigkeits- und Turbulenzverteilung, den Mischcharakteristika
sowie des Stoff- und Wairmeaustauschs detailliert beschrieben sind. Diesen
verfahrenstechnischen Parametern kommt in der biopharmazeutischen Industrie ein besonders
hoher Stellenwert zu, da sie fiir die jeweiligen Herstellungsprozesse charakteristisch sind und
die Produktqualitit und -titer mafdgeblich beeinflussen kénnen. Allen voran Proteine (wie
Antikorper oder Vakzine) zur Therapie, Diagnose und Prophylaxe von Krankheiten oder auch
Stammzellen zur Regenerierung von zerstorten Geweben zdhlen zu den wichtigsten und
umsatzstarksten Biopharmazeutika. Die Produktion von Biopharmazeutika erfolgt durch den
Einsatz von Biokatalysatoren, wie tierischen, pflanzlichen oder humanen Zelllinien sowie
Mikroorganismen. Aufgrund der Qualitit und Quantitit sowie der oftmals notwendigen
posttranslationalen Modifikationen werden vorwiegend tierische Zellkulturen und allen voran
CHO Zellen eingesetzt [1]. Der Umsatz von Proteinen, die mittels CHO-Zellen produziert wurden,
belief sich 2011 auf mehrere zehn Milliarden US-Dollar [1, 2]. Unabhingig von der eingesetzten
Zelllinie und deren Anforderungen an die Umgebung fiir die Produktion (Temperatur,
Leistungseintrag, Massen- und Stofftransfer, etc.) sind umfangreiche Kenntnisse iiber die
verwendeten Bioreaktoren, welche die unmittelbare Umgebung der Zellen reprasentieren, mit
ihren verfahrenstechnischen Kenngrofden essentiell.

Angetrieben durch den internationalen Wettbewerb im Pharmasektor driangen zunehmend
single-use Bioreaktoren (auch als Einweg- oder disposable Bioreaktoren bezeichnet) auf den
Markt [3], die in direkter Konkurrenz zu den dominierenden, wiederverwendbaren, geriihrten
Reaktorsystemen stehen. Bei single-use Bioreaktoren besteht der Kultivierungsgefafd, im
Gegensatz zu standardmafdigen Bioreaktoren aus Glas oder Edelstahl, aus Kunststoffen, welche
von der Food and Drug Administration (FDA) zugelassen sind [4, 5]. Fiir die Fertigung des
Kultivierungsgefafies werden beispielsweise Polyethylen, Ethylen-Vinylacetate, Polycarbonate
oder Polystyrol verwendet [6]. Ein single-use Kultivierungsgefiafl ist Gamma- oder Beta-
sterilisiert und vorkonfektioniert, weshalb dieser mehrheitlich ohne aufwendige Vorbereitung in
den (bereits bestehenden) Kultivierungsprozess eingebunden werden konnen. Nach erfolgter
Durchfithrung des Bioprozesses wird das single-use Kultivierungsgefaf? entsorgt und
aufwendige Reinigungs- und Sterilisationsprozeduren entfallen [7], wodurch sich hdhere
Produkt- und/oder Prozesswechsel ergeben [4]. Die daraus resultierende Kosten- und
Zeiteinsparung fiihrt zusétzlich zu einer grofieren Prozessflexibilitit, Verbesserung der
Biosicherheit sowie Verringerung von Umwelteinfliissen durch Reinigungsagenzien [8-10].
Daher verwundert es nicht, dass im Bereich der single-use Bioreaktoren wahrend der letzten
Dekade mit einer jahrliche Wachstumsrate von 30 % gerechnet werden konnte [1]. Grund
hierfiir sind auch die zunehmende Entwicklung unterschiedlichster single-use Technologien
(auch peripherer Elemente) sowie eine grossere Nachfrage von Herstellern
biopharmazeutischer Produkte [11]. Zusatzlich fiihrt eine durchschnittlich um das Zehnfache
gestiegene Quantitdt der erreichbaren Produkttiter bei Zellkulturprozessen zur Reduktion
grofdvolumiger Bioreaktoren (10 oder 20 m3) und dem vermehrten Einsatz von Arbeitsvolumina
im Bereich von 1 bis 2 m3, fiir welche single-use Bioreaktoren zur Verfligung stehen [12, 13].
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Nichtsdestotrotz sind diverse Nachteile von single-use Bioreaktoren bekannt. So sind neben der
Lieferantenabhéngigkeit [1] vor allem die Stabilitdt des Plastikmaterials und dessen Validierung
hinsichtlich leachables/extractables mit ihren Auswirkungen auf die Produktqualitit und -
ausbeute zu nennen [14]. Die eingeschrankte Verfligbarkeit und der nicht-universelle Einsatz
von single-use Sensortechniken sowie das Fehlen von Equipment zur Einbindung bestehender
(single-use) Gerdte oder Anlagen zeigen den Nachholbedarf der single-use Technologie auf. Ein
wesentlicher Nachteil im Bereich der single-use Bioreaktoren ist deren Vergleich und die
fehlende Ubertragbarkeit untereinander und zu herkémmlichen, geriihrten Bioreaktoren. Grund
hierfiir sind vor allem neuartige Antriebskonzepte fiir den Leistungseintrag, wie
welleninduzierte Bewegung, orbitales Schiitteln oder rotatorische Oszillation, die den
notwendigen Massen- und Stofftransfer gewahrleisten. Durch die Verwendung von
Plastikmaterialien in Verbindung mit den neuartigen Antriebskonzepten ist jedoch eine Vielzahl
von Bioreaktorkonstruktionen entstanden, die sich mafdgeblich von konventionellen
Bioreaktoren aus Glas oder Edelstahl unterscheiden. Zusammenfassend lassen sich folgende
Fragestellungen in Verbindung mit single-use Bioreaktoren formulieren:

1. Wie konnen kommerziell erhiltliche single-use Bioreaktoren kategorisiert werden?
Bietet sich die Kategorisierung auf Basis der Art des Leistungseintrages an?

2. Ist diese Kategorisierung fiir eine einheitliche verfahrenstechnische Charakterisierung
ausreichend oder ist eine detailliertere Einteilung notwendig?

3. Welche verfahrenstechnischen Kenngrofien sind fiir eine verfahrenstechnische
Charakterisierung von single-use Bioreaktoren fiir zellkulturtechnische Anwendungen
relevant?

4. Welche verfahrenstechnischen Ansitze sind fiir die Charakterisierung von single-use
Bioreaktoren geeignet? Ist ausschliesslich die experimentelle Bestimmung der
verfahrenstechnischen KenngroéfRen zu wéhlen?

5. Ist ein Vergleich zum konventionellen, geriihrten Bioreaktor bei allen single-use
Systemen moglich?

Basierend auf den aufgefiihrten Fragestellungen werden kommerziell erhaltliche single-use
Bioreaktoren und etablierte Methoden zur verfahrenstechnischen Charakterisierung im Hinblick
auf deren Einsatz fiir single-use Systeme betrachtet. Hierbei stehen die fiir einen
Zellkulturprozess essentiellen Parameter zur Beschreibung des Stromungsverhaltens und -
regimes, des Leistungseintrages, der Mischeigenschaften und des Sauerstofftransfers im Fokus.
Durch die Nutzung von etablierten verfahrenstechnischen, experimentellen Ansatzen,
einschliefdlich deren Modifikationen und einfachster sowie kostenglinstigster Methoden sind die
single-use Bioreaktoren unter Beriicksichtigung des Antriebs- und Designkonzeptes zueinander
und zu konventionellen Bioreaktoren vergleichbar. Da geriihrte single-use Systeme die
dominierende Gruppe der single-use Bioreaktoren darstellen [11, 15], werden die Bioreaktoren
von Sartorius Stedim Biotech, der UniVessel® SU und der BIOSTAT® STR genutzt. Die an
konventionelle Systeme angelehnten Bioreaktorgestalten sind seit der Markteinfiihrung ab dem
Jahr 2009 verfiigbar. Zusdtzlich wird der Single-Use Bioreactor (S.U.B.) 50 L von Thermo
Scientific beschrieben, welcher der erste kommerziell erhéltliche geriihrte, single-use Bioreaktor
war (Markteinfithrung 2006) und daher mit 75 % Marktanteil (Stand: 2011) am weitesten
verbreitet ist [16].
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Der UniVessel® SU ist ein single-use Bioreaktor im Labormafistab. Hingegen sind der
BIOSTAT® STR und der S.U.B. vom Pilot- bis zum Produktionsmafdstab erhailtlich, wodurch
Anwender einheitliche Bioreaktortypen wahrend einer Mafstabsiibertragung nutzen kénnen.
Um ein addquates Scale-up/Scale-down eines Kultivierungsprozesses zu realisieren, sind die
Kenntnisse der verfahrenstechnischen Parameter aller Bioreaktorgrofien unerladsslich. Die
numerische Stromungsmechanik (Computational Fluid Dynamics; CFD) wird im Rahmen dieser
Arbeit als Instrument fir die verfahrenstechnische Charakterisierung der single-use
Zellkulturbioreaktoren bis zum Produktionsmaf3stab herangezogen, wodurch sich die folgenden
Fragestellungen ergeben.

6. Ist durch die Nutzung der CFD eine verfahrenstechnische Charakterisierung von single-
use Bioreaktoren moglich?

7. Liefert die CFD relevante Informationen, die fiir einen Zellkulturprozess herangezogen
werden konnen? Kann die CFD bei einem Scale-up/Scale-down einbezogen werden?

8. Konnen diese CFD-Informationen bei einem Zellkulturprozess angewendet werden? Ist
die CFD fiir eine Prozessauslegung im Allgemeinen sinnvoll?

9. Sind mittels der CFD Kriterien fiir eine Maf3stabsiibertragung definierbar und ist mit der
CFD eine Prozessauslegung fiir Zellkulturen moglich?

Auf Basis der numerisch erhaltenen, verfahrenstechnischen Kenngroéfien erfolgt eine
Evaluierung und Validierung durch etablierte, experimentelle Methoden. Darauf aufbauend
werden die Mafdstabsiibertragung und die Etablierung von Parametern fiir einen
Zellkulturprozess zur biopharmazeutischen Proteinproduktion vorgestellt. Ausgehend von der
stabil transformierten Zelllinie CHO XM 111-10 wird ein biphasischer Prozess zur Produktion
eines rekombinanten Modellproteins in den single-use Bioreaktoren entwickelt. Dabei wird
nicht, wie in der Literatur oftmals beschrieben, ein einzelnes Kriterium fir die
Maf3stabsiibertragung definiert [17, 18], sondern Bereiche der Mischzeit und der auftretenden
Schergradienten fiir die CHO-Zellkultivierung festgelegt. Diese Prozessauslegung erfolgt fiir
einen Scale-up/Scale-down-Prozess im Mafdstab von 2 bis 200L, wobei sowohl die
Wachstumsphase der CHO XM 111-10 Zelllinie als auch deren Produktionsphase auf Basis
numerischer ermittelter Parameter realisiert wird. Die erhaltenen Wachstumsraten und
Produktkonzentrationen des Modellproteins SEAP (sekretierte, alkalische Phosphatase) zeigen
sehr gute Ergebnisse, was den Nutzen der CFD fiir die Auslegung zellkulturbasierender Prozesse
unterstreicht.
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2 Stand des Wissens

Im folgenden Kapitel wird der Stand des Wissens im Bereich der Biopharmazeutika, den
angewendeten Produktionsorganismen sowie spezielle Anforderungen, die in Abhdngigkeit der
Produktionsorganismen an die Kultivierung gestellt werden, aufgezeigt. Zusitzlich werden
single-use Systeme betrachtet, wozu auch moderne Bioreaktoren wie die single-use
Bioreaktoren zahlen. Die vorwiegend in der biopharmazeutischen Industrie eingesetzten single-
use Systeme sind aufgrund ihrer variierenden Arten des Leistungseintrages nur ansatzweise mit
konventionellen Bioreaktoren aus Glas oder Edelstahl zu vergleichen. Somit werden nachfolgend
verfahrenstechnisch relevante Kenngroflen fiir eine Charakterisierung von single-use
Bioreaktoren eingefiihrt, kategorisiert und deren methodische Umsetzung fiir zellkulturbasierte
Prozesse diskutiert. Dabei lehnt sich die Charakterisierung an die Kenntnisse sowie das
Vorgehen bei konventionellen Bioreaktoren an, um eine Vergleichbarkeit mit diesen Reaktoren
zu gewahrleisten. Auf dieser Basis wird abschliefiend die Mafdstabsiibertragung der neuartigen
Bioreaktorsysteme aufgezeigt.

2.1 Biopharmazeutika und Produktionsorganismen

Der Begriff Biopharmazeutika beschreibt in Europa und den Vereinigten Staaten jene Produkte,
die mittels biotechnologischen Methoden aus Organismen oder deren funktionellen
Komponenten (auch biologischen Ursprungs) hergestellt werden. In den frithen 1980er Jahren
wurde dieser Begriff bei der Einfithrung des rekombinanten, kommerziell hergestellten Insulins
genutzt. Heutzutage umfassen Biopharmazeutika alle rekombinanten Proteine, monoklonale
Antikorper, Vakzine, Blut/Plasma-basierte Produkte, nicht-rekombinant kulturbasierte Proteine,
Nucleinsduren und kultivierte Zellen, zu denen auch die Gewebekulturen menschlichen oder
tierischen Ursprungs zahlen [19, 20]. Diese Biopharmazeutika werden von regulatorischen
Organisationen, wie der Food and Drug Administration (FDA) oder der European Medicines
Agency (EMA), eingestuft und freigegeben [21]. Zu den bedeutensten pharmazeutischen
Proteinen gehoéren Hormone (Insulin, Erythorpoetin), Enzyme (bspw. humane
Plasminogenaktivatoren, Asparaginasen), Impfstoffe (bspw. gegen Grippe, humaner
Papillomavirus, diverse Krebsarten) und Antikérper (Bevacizumab, Trastuzumab).
Biopharmazeutisch  hergestellte Antikorper reprasentieren aufgrund der hochsten
wirtschaftlichen Wachstumsraten die wichtigste Gruppe, was zusatzlich durch die hochpreisigen
Produkte, die zu Preisen zwischen hunderten und tausenden US-Dollar pro Gramm erhéltlich
sind, beglinstigt wird [21-23].

Pharmazeutische Proteine werden heutzutage liberwiegend in rekombinanten Sdugerzelllinien
produziert. In den letzten 10 Jahren wurden die bis anhin dominierenden Zelllinien wie
Hybridoma-Zellen, embryonale Fibroblasten (Katzenlungen), baby hamster kidney (BHK) oder
Madin-Darby canine kindey (MDCK) Zelllinien durch die Zelllinien des Chinese hamster ovary
(CHO) verdrangt [23, 24]. Im Jahre 2006 wurde ca. 70 % aller rekombinanten Proteine in CHO-
Zelllinien produziert, weshalb sich der jahrliche, weltweite Verkauf von Produkten, die mittels
CHO-Zellen hergestellten wurden, auf iiber 30 Milliarden US-Dollar belduft [2] und bis ins Jahr
2011 auf 50 Milliarden US-Dollar gesteigert werden konnte [1]. Diese Pravalenz griindet sich auf
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einer relativ kurzen Verdopplungszeit der Zelllinien (ca. 24 h), der hohen Produkttiter (mehrere
g/L [1]) und der Mdglichkeit von posttranslationalen Modifikationen fiir die Proteinproduktion.
Letztere ist entscheidend fiir die Funktionalitidt, Vertraglichkeit und Wirkungsweise eines
Biopharmazeutikums entscheidend. Die Anforderungen bei einer Kultivierung von CHO-
Zelllinien sieht eine geringe und homogene Verteilung der eingetragenen Leistung vor, wobei die
auftretende Scherbeanspruchung minimiert und ein ausreichender Massen- sowie Stofftransfer
gewdhrleistet werden sollte.

Trotz der Dominanz von CHO-Zelllinien werden besonders fiir die Herstellung von Impfstoffen
auch Insektenzellkulturen in Verbindung mit dem Baculovirus-Expressionsvektor-System
(BEVS) eingesetzt [25]. Haufig eingesetzte Insektenzellen sind Sf-21 (Zellen aus den Ovarien von
Spodoptera frugiperda) und deren Subklon Sf-9 sowie HighFive™-Zellen (aus den Eizellen der
Trichoplusia ni). HighFive™-Zellen bieten fiir eine Vielzahl von Proteinen eine hohe
Expressionsrate, wohingegen Sf-9 Zelllinien vorzugsweise zur Expression von intrazelluldren
oder Membranproteinen und Sf-21 zur Isolierung sowie Vermehrung des Virenbestandes
genutzt werden [25]. In Anlehnung an die Kultivierung von CHO-Zellen wird neben einer
geringen Scherbeanspruchung durch die homogene Verteilung des Leistungseintrages der Fokus
auf eine ausreichende Bereitstellung des geldsten Sauerstoffs gelegt [25], weshalb der
Sauerstofftransfer als Scale-up Kriterium fiir Insektenzellkultivierungen definiert wird [26].

Eine Alternative zur Antikérperherstellung in CHO-Zelllinien bieten pflanzliche Zellkulturen, die
zusatzlich auch zur Produktion von Sekundirmetaboliten fiir den Pharma- und Kosmetiksektor
verwendet werden. Hier steht vor allem die Sicherheits- und Kosteneffizienz im Vordergrund, da
pflanzliche Zellkulturen frei von humanen Pathogenen sind und kostengiinstige Medien zum
Einsatz kommen.. Die vereinfachte Aufreinigung der Produkte ist ein weiterer Vorteil bei der
Nutzung von pflanzlichen Zellkulturen [27]. Eine Vielzahl von Publikationen basiert auf aus
Tabak generierte Zellsuspensionen, wie die Nicotiana tabacum 1 (NT-1) oder der Bright Yellow-
2 (BY-2) Zelllinie. Im Gegensatz zu tierischen Zelllinien ist jedoch mit einem geringeren
Produkttiter, vor allem bei der Produktion von Antikérpern, ausgegangen werden [28].
Hinsichtlich der Kultivierungsanforderung bei NT-1 und BY-2 Zellen muss im Verlauf der
Kultivierung mit einem erhohten Leistungseintrag infolge der Viskosititszunahme der
Suspension (nicht Newton’sche Kulturen) gearbeitet werden, um den Massen- und Stofftransfer
zu gewdhrleisten [27].

Im Vergleich zu CHO-Zellen zeigen Mikroorganismen, wie Hefen oder Bakterien, verdnderte
post-translationale Modifikationen von Proteinen auf, weshalb deren Einsatz zur Produktion
von komplexen Biopharmazeutika eingeschrankt ist. Trotz dessen werden vor allem
Saccharomyces cerevisiae oder Pichia pastoris sowie Escherichia coli zur Herstellung von
einfachen Antigenen genutzt [29]. Im Gegensatz zu tierischen Zellkulturen spielen bei der
Fermentation von Mikroorganismen eine geringe und homogen Leistungsverteilung sowie die
Zusammensetzung des Mediums lediglich eine untergeordnete Rolle [30]. Aufgrund der
Morphologie von Mikroorganismen sind hohe Leistungseintrage und Begasungsraten moglich
und gewahrleisten einen hohen Stoff- sowie Massentransfer, weshalb ein Scale-up relativ einfach
durchgefiihrt werden kann.

Humane Stammzellen werden zum einen als Produktionsorganismus (z.B. Exosomen) und zum
anderen als Zelltherapeutikum genutzt. Die dafiir eingesetzten Stammzellen liegen in einer
nicht-ausdifferenzierten, adhdrent wachsenden Form vor. Hinsichtlich der Expansion von
Stammzellen werden hdchste Anforderungen an den Prozess gestellt, weshalb beispielsweise
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die Massenvermehrung von humanen, mesenchymalen Stammzellen (hMSC) noch am Anfang
der Entwicklung steht [31]. Beispielsweise beeinflusst unter anderem das Auftreten von
Scherstress die Eigenschaften und das Verhalten von hMSCs [32]. Nichtsdestotrotz sind
Kultivierungen unter Beriicksichtigung minimaler Leistungseintrage, Turbulenzphidnomen und
Suspendierung der Suspension (wodurch ein hoher Massen- und Stofftransfer resultiert)
moglich.

2.2 Single-use Systeme

Single-use Systeme (oftmals auch als ,disposable Systeme“ bezeichnet) sind bei einer Vielzahl
von biopharmazeutischen Entwicklungs- und Produktionsprozessen vertreten [7]. Ihre
Kategorisierung erfolgt auf Basis der Komplexitit des Systems sowie des Anwendungsbereiches
innerhalb eines Prozesses: Arbeits- und Gebrauchsgegenstinde (1), einfache, periphere
Elemente (2) sowie Gerdte und Anlagen der Plattformtechnologien (3) [4, 7].

e Arbeits- und Gebrauchsgegenstiande werden im alltidglichen Laborbedarf genutzt. Hierzu
zdhlen einmalig verwendbare Schutzkleidung, Spritzen, Probenahme-, Test- und
Zentrifugenrohrchen sowie Beliiftungs- und Fliissigkeitsfilter eingesetzt. Hierdurch
resultiert bei den extrem hohen Hygieneanforderungen in biotechnologischen
Arbeitsbereichen eine deutliche Zeit- und Kosteneinsparung. Zusatzlich wird ein Teil der
Hygieneverantwortung auf den Hersteller verlagert [8].

e Die einfachen, peripheren Elemente umfassen neben Schlduchen, Anschlussteilen,
Kupplungen, Stopfen, Verschliissen, Ventilen oder (aseptischen) Transfersystemen auch
Equipment fiir das sogenannte Fluid-Management. Hierunter fallen einfache Bags (2-D
und 3-D) fiir Flissigkeiten oder Pulver, Mehrfach-Bag-Systeme (Manifold-Systeme) zur
Probenahme und Aufbewahrung sowie Tank liner.

e Den Gerdten und Anlagen der Plattformtechnologien werden neben Sensoren, Pumpen,
Zentrifugen, Bioreaktoren wund Misch-, Lager- sowie Abfiillsystemen auch
Filtrationssysteme fiir die Tiefen-, Mikro-, Ultra- und Diafiltration zugeordnet. Zuséatzlich
werden auch Chromatographie-, Einfrier- & Auftau-Systeme, Membranadsorber oder
[solatoren dazugezadhlt. Die aufgefiihrten single-use Systeme decken nunmehr alle
wichtigen Grundoperationen im Upstream- und Downstream-Prozess ab.

Etablierte single-use Bioreaktoren (Kapitel 2.2.1) und Mischsysteme erlauben bei richtigem
Einsatz und korrekter Handhabung eine billigere, griinere, sichere und schnellere Entwicklung
und Produktion [33]. Im Downstream-Prozessing hingegen weist die single-use Technologie
eine geringere Entwicklungsrate auf, da beispielsweise fiir die Filtration im Tangentialfluss oder
die Sdaulenchromatographie noch keine umfassenden Maf¢stabe vorhanden sind [22, 34, 35].

Limitationen von single-use Systemen im Allgemeinen umfassen aber auch die Begrenzung
durch physikalische Grofien, wie beispielswiese Druck, Durchflussraten, Zentrifugalkrafte,
Temperatur und die Grofdenverhdltnisse [7] infolge der Materialeigenschaften des Plastiks.
Hinzu kommen die erhéhten Kosten fiir das Verbrauchsmaterial, die fehlende Standardisierung
bzw. Kategorisierung, die Liefersicherheit und die noch mangelnde Sensortechnik in Verbindung
mit der Automatisierung [7]. Die Anforderung der Materialqualitiat des Plastiks wird zusatzlich
vielfach diskutiert. Die mogliche Sekretion von leachables and extractables aus der inneren
Schicht der Bags oder Kultivierungsgefifie und dem direkten Kontakt mit dem
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(biopharmazeutischen) Produkt setzen analytische Methoden, Methoden zur Extraktion der
Zielsubstanz sowie reproduzierbare Ergebnisse voraus [36]. Evaluierte, analytische Methoden
mit Akzeptanzkriterien fiir leachables and extractables sowie regulatorische Anforderungen fiir
den Gesamtprozess stehen jedoch noch aus [7].

Viele etablierte Produktionsanlagen (hybride Produktionsanlagen) kombinieren sowohl single-
use Bioreaktoren als auch konventionelle Reaktorsystem. Jedoch sind erste Anlagen realisiert,
die durchgangig auf die zur Verfiigung stehende single-use Technologie zuriickgreifen [37, 38].
Hierbei werden Anlagen des geschlossenen Typs und Produktionsanlagen mit Stationsbetrieb
unterschieden [7], die am Beispiel der Herstellung von monoklonalen Antikérpern bis zum
mittelgrof3en, kommerziellen Maf3stab beschrieben worden sind [38].

2.2.1 Single-use Bioreaktoren: Kategorisierung und Charakterisierung

Heutzutage konnen Anwender aus einer Vielzahl an verschiedenen single-use Bioreaktoren
wahlen, deren Arbeitsvolumen vom Screening- (mL) bis zum Produktionsmafistab (m3)
erreichen. Wie auch bei konventionellen Bioreaktoren kann eine Kategorisierung der single-use
Systeme anhand der Art des Leistungseintrages erfolgen [7], welche in Abbildung 1 aufgefiihrt
ist. Statische Systeme, wie beispielsweise einfache T-Flaschen oder die CellFactory, werden bis
zu einem Oberflaichengrofie von bis zu 6320 m? fiir Routinearbeiten (Erhaltung) eingesetzt und
verfligen in der Regel liber keine Instrumentierung. Dynamische Systeme werden zusatzlich in
mechanisch und pneumatisch angetriebene single-use Bioreaktoren sowie deren Kombination
(Hybridsysteme) unterteilt. Geriihrte, wellendurchmischte und orbital geschiittelte Systeme
reprdsentieren die grofdite Gruppe der single-use Bioreaktoren [39], wohingegen Reaktoren mit
taumelndem Riihrer, vibrierender Scheibe, rotatorisch oszillierendem und pneumatischen
Antrieb seltener eingesetzt werden. Einen Uberblick iiber die beschriebenen und kommerziell
erhaltlichen single-use Bioreaktoren zeigt Tabelle 1. Dynamische single-use Bioreaktoren stehen
sowohl in Form von zylindrischen, rigiden Kultivierungsgefafien mit maximalen Arbeitsvolumen
bis 50 L, als auch als flexible Bags in 2-D oder 3-D Form (Kissen-, zylindrische oder kubische
Form; [8]) bis zu einem Arbeitsvolumen von 2 m3 zur Verfligung. Diese miissen in einem
formgebenden Container oder auf einem Tablar fixiert werden. Die Instrumentierung der
dynamisch angetriebenen Systeme ist entweder durch klassische Sensoren fiir pH, DO etc. oder
durch deren optische (single-use) Variante realisierbar.
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Abbildung 1: Einteilung der kommerziell erhiltlichen single-use Bioreaktoren nach der Art des
Leistungseintrages [40].

Die aufgefiihrten mechanisch betriebenen single-use Bioreaktoren mit wellendurchmischtem
und geriihrtem Mischprinzip gehoren zu den dominierenden single-use Systemen. Grund hierfiir
ist zum einen, dass eine welleninduzierte Bewegung (wave-induced motion; WIM) im ersten
single-use Bioreaktor genutzt wurde. Zum anderen kann in geriihrten single-use Systemen auf
die Kenntnisse und Erfahrungen von konventionellen Riihrreaktoren zurtickgegriffen werden.

Die WIM wird durch eine sich bewegende Plattform erzeugt, deren Form und Intensitat
abhangig von Bioreaktortyp, Fiillgrad und Mafistab ist und eine Mafistabsiibertragung der
geometrisch ungleichen Systeme erschwert. Der Leistungseintrag und Massentransfer wird hier
durch den Kippwinkel und die -rate, das Arbeitsvolumen, die Begasungsrate und die
Eigenschaften des Kulturmediums definiert [41]. Im Gegensatz zu gerlihrten Bioreaktoren sind
in WIM-Systemen zusatzliche Begasungselemente nicht notwendig. Aufgrund der (1-D)
Wellenbewegung wird ein Massentransfer gewdahrleistet. Der permanente Austausch der
Fluidoberfldache in Verbindung mit einer blasenfreien Oberflichenbegasung unterbindet zudem
weitestgehend eine Schaumbildung. Eine Steigerung des Massentransfers ist durch 2-D oder 3-D
Bewegungen moglich, die bei Anwendungen mit nicht-Newton’schen Kulturbriihen vorteilhaft
ist.

In geriihrten single-use Bioreaktoren, fiir welche sowohl tierische als auch mikrobielle
Versionen vorhanden sind (Kapitel 2.2.2), wird der Leistungseintrag iiber rotierende Riihrer
(z.B. Segmentblatt-, Schragblattrithrer) und die Begasung tber statische Ring-, L- oder
Mikrosparger bzw. DipTubes realisiert. Der Riihrer, inklusive der Gleitringdichtung (mechanisch
gekoppelt; UniVessel® SU, Mobius CellReady 3 L oder S.U.B.) oder Magnetkupplung (magnetisch
gekoppelt; BIOSTAT® STR, XDR Single-use Bioreactor oder Mobius CellReady 50 L), und das
Begasungsorgan sind aseptisch im Bioreaktor integriert. Eine Mafdstabsiibertragung ist relativ
einfach durchzufithren, da eine geometrische Ahnlichkeit innerhalb der Bioreaktorbaureihen
vorliegt und somit die Scale-up Regeln von konventionellen Zellkulturbioreaktoren Anwendung
finden kénnen (Kapitel 2.4).

Rotatorisch oszillierende (BayShake Bioreactor; [42, 43]) und orbital geschiittelte single-use
Bioreaktoren (Current Bioreactor, OrbShake Bioreactor) besitzen wie die Wave-Versionen keine
beweglichen Einbauten, werden iiber die Fluidoberflachen begast und weisen eine homogene
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Energieverteilung auf. Aus diesem Grund kénnen Tromben- und Schaumbildung in diesen
Systemen  vernachldssigt werden. Aufgrund der neuartigen Antriebe wurden
verfahrenstechnische = Parameter erstmalig bestimmt und Kriterien fiir eine
Maf3stabsiibertragung definiert [8, 44-47]. Im Saltus Bioreactor (alte Bezeichnung: Vibromix)
erfolgt der Leistungseintrag liber eine vibrierende (perforierte) Scheibe und ist abhdngig von
deren Frequenz und Amplitude [48]. Der Gaseintrag wird iiber die hohle Welle realisiert.
Aufgrund des hohen ortlichen Energieeintrages um die Scheibe(n) eignet sich dieser fiir mittlere
bis hohe Mediumviskositdten.

Die pneumatisch angetriebenen single-use Bioreaktoren sind vergleichbar mit dem Prinzip der
klassischen Blasensdulen und gewdahrleisten einen erhdhten Massentransfer, weshalb sie auch
fir die Kultivierungen von tierischen Zellen [49] und Mikroorganismen verwendet werden
koénnen [50-52]. Einzig beim PBS Bioreactor werden die Gasblasen genutzt, um ein Rad
anzutreiben, welches fiir eine homogene Durchmischung im Bioreaktor sorgt [53]. Diese Art des
Leistungseintrages wird auch als air-wheel-Prinzip bezeichnet. Nachteilig hierbei ist allerdings
eine starke Schaumbildung und Flotation [11].

2.2.2 Haupteinsatzgebiete von single-use Bioreaktoren

Die potentiellen Einsatzgebiete von single-use Bioreaktoren sind in Abhadngigkeit des Mafdstabes
in Abbildung 2 dargestellt und umfassen sowohl Produkte fiir freie, in Suspension wachsende als
auch adharente, auf Carriern wachsende Zellen. Bei den meisten Applikationen handelt es sich
um die Herstellung von Produkten der roten Biotechnologie fiir die Prophylaxe, Therapie und
Diagnostik, die mit Zellkulturen bis zu einem mittleren Produktionsmafistab produziert werden.
Dabei zdhlen tierische wund humane Zellen zu den am meisten genutzten
Produktionsorganismen, die mittels Fed-batch oder Perfusionsverfahren kultiviert werden.
Letztere werden in Prozessen mit Hochzelldichten (HCD) und hohen Produktionstitern genutzt
[54], wie z.B. der XD-Prozess [55], der mit Zelldichten von 1 x 108 Zellen/mL und maximalen
Antikorpertiter von ca. 25 g/L liefert [56].
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@ T-Zellen-basierende Therapie

@ Autologe Stammzellen zur Zelltherapie *

Komponenten fur die Kosmetik und
therapeutische Anwendung

> Pflanzenzellen-basierte bioaktive

Saugerzellen-basierendes
Inokulumproduktion

Séugerzellen-basierendes Antikdrper zur Therapie und Diagnostik, sowie Impfstoffe

Insektenzellen-basierende Proteinkomplexe und Virus-ahnliche Partikel als Impfstoffe

Allogene Stammzellen fur Differenzierungsstudien und Zelltherapie *
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Abbildung 2. Potentielle Anwendungsgebiete von single-use Bioreaktoren in Abhdngigkeit ihres Mafdstabes
[11].
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Tabelle 1: Ubersicht iiber kommerziell erhiltliche single-use Bioreaktoren.

Anbieter Bioreaktorbezeichnung Maximales Arbeitsprinzip Reaktorkonfiguration und Referenzen
Arbeits-volumen Instrumentierung

Mechanisch angetrieben, rotierender Riihrer

Sartorius Stedim UniVessel® SU 2L Mechanisch e Rigider Behilter, zylindrische Form [15, 39, 44, 57-60]
/ Merk Millipore / Mobius CellReady /24L gekoppelt e statischer Sparger
/ New Brunswick (ein / CelliGEN BLU Single-Use /50L e Optische und konventionelle pH und DO
Eppendorf Bioreactor Sensoren
Unternehmen)
DASGIP (ein Eppendorf  DASbox single-use 250 mL Magnetisch e Rigider Behalter, zylindrische Form [61]
Unternehmen) Bioreactor gekoppelt e statischer Sparger
e Konventionelle pH und DO Sensoren
Merck Milliopore Mobius CellReady 200 L Magnetisch e Rigider Behalter, zylindrische Form [29, 55, 62-74]
/ Sartorius Stedim / BIOSTAT® STR /2000 L** gekoppelt e statischer Sparger
/ Xcellerex (jetzt GE / XDR Single-Use /2000 L e Optische und konventionelle pH und DO
Healthcare) Bioreactor Sensoren
ATMI iCELLis 70 L (500 m?) Magnetisch o Festbettbioreaktoren [75,76]
/ Xpansion Multiplate /219 L (12 m?) gekoppelt e Rigider Behilter
Bioreactor e Optische und konventionelle pH und DO
Sensoren
Thermo Scientific Single Use Bioreactor, 2000 L Magnetisch e Flexibler 3D-Bag, zylindrische Form [27,53,77-80]
S.U.B. gekoppelt e statischer Sparger
¢ Optische und konventionelle pH und DO
Sensoren
ATMI Life Sciences Nucleo Bioreactor 1000 L Taumelnder e Flexibler 3D-Bag, zylindrische Form, [81-84]
Rithrer e dynamischer Sparger

¢ Konventionelle Sensoren fiir pH DO und
optische Dichte
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Fortsetzung Tabelle 1

Anbieter Bioreaktorbezeichnung  Maximales Arbeitsprinzip Reaktorkonfiguration und Referenzen
Arbeitsvolumen Instrumentierung

Mechanisch angetrieben, oszillierende Bewegung

Finesse Solution SmartBag 25L 1-D e Flexibler 2D-Bag [27, 41, 65, 85-101]
/ Sartorius Stedim / BIOSTAT® RM /300L wellendurch- e Oberflichenbegasung
/ GE Healthcare / WAVE Bioreactor /500L mischt e Optische pH und DO Sensoren verfiigbar
Applikon Biotechnology  AppliFlex 25L 1-D e Flexibler 3D-Bag [27,102,103]
wellendurch- e Oberflichenbegasung
mischt e Konventionelle und single-use Sensoren
fiir pH und DO verfiigbar
CELLution Biotechund  CELL-tainer bag bioreactor 150L 2-D e Flexibler 3D-Bag [104-110]
Lonza wellendurch- e Oberflichenbegasung
mischt e Konventionelle Sensoren fiir pH und DO
verfiigbar
PALL Life Sciences und ~ XRS 20 Bioreactor system 20 L 3-D e Flexibler 3D-Bag [111]
New Brunswick (ein wellendurch- e Oberflichenbegasung
Eppendorf- mischt
Unternehmen)
Meissner Filtration Inc.  Saltus bioreactor (alte 2000 L** Vibrierende e Flexibler 3D-Bag, zylindrische Form [48,112-115]
Bezeichnung: Vibromix) Scheibe e dynamischer Sparger
e Optische Sensoren fiir pH und DO
verfiigbar
Mechanisch angetrieben, rotatorisch oszillierende Bewegung
Bayer Technology BayShake Bioreactor 1000 L o Flexibler 3D-Bag, kubische Form [42,43,116]
Service e statischer Sparger oder
Oberflachenbegasung
e Optische Sensoren fiir pH und DO
verfligbar
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Fortsetzung Tabelle 1

Christian Loffelholz

Anbieter Bioreaktorbezeichnung  Maximales Arbeitsprinzip Reaktorkonfiguration und Referenzen
Arbeitsvolumen Instrumentierung
Mechanisch angetrieben, oszillierende Bewegung
Sartorius Stedim SENSOLUX Erlenmeyer - 1L* e Rigider Schiittelkolben [117]
Kolben e Oberflichenbegasung
e Optische Sensoren fiir pH und DO
verfiigbar
TPP TubeSpin Bioreactor 400 mL e Rigide U-Form [118,119]
e Oberflachenbegasung
e Keine Instrumentierung
m2pLabs Biolector 2 mL* e Multiwellplatte [64, 120]
/ PALL Life Sciences / Micro-24 MicroReactor /7 mL e Oberflichenbegasung
e Optische Sensoren fiir pH und DO
verfiigbar
Adolf Kiithner AG und SB200-X OrbShake 200 L e Flexible 3D-bag [121-128]
Sartorius Stedim e Oberflichenbegasung
/ AmProtein / CURRENT Bioreactor /300L e Optische Sensoren fiir pH und DO
verfiigbar
Pneumatisch angetrieben
PBS Biotech PBS Bioreactor 2000 L Air wheel e Flexibler 3D-Bag, kubische Form [49, 129]
e statischer Sparger oder
Oberflachenbegasung
e Optische Sensoren fiir pH und DO
verfiigbar
Cellexus CellMaker Regular 50L Blasensaule ¢ Flexibler 3D-Bag, asymmetrische Form  [50-52]
e statischer Sparger
e Optische Sensoren fiir pH und DO
verfligbar
Mechanisch und pneumatisch angetrieben (Hybrid)
Cellexus CellMaker Plus 50L Pneumatisch e Flexibler 3D-Bag, asymmetrische Form [50]
angetrieben, e statischer Sparger
Airlift e Optische Sensoren fiir pH und DO

verfligbar

* Gesamtvolumen; ** angekiindigt
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In modernen Produktionsverfahren haben sich wellendurchmischte Bag-Bioreaktoren (vom Typ
BIOSTAT® RM und Wave Bioreactor) durchgesetzt und werden fiir Produktionen des Seed-
Inokulums bis zu einem Arbeitsvolumen von 500 L genutzt. Neben der etablierten Seed-
Inokulum Produktion kommen wellendurchmischte Bioreaktoren vor allem dann zum Einsatz,
wenn schersensitive Zellen (z.B. T-Zellen oder adulte, mesenchymale Stammzellen aus dem
Knochenmark und der Nabelschnur) kultiviert werden [130-132]. Wellendurchmischte Bag-
Systeme und der Saltus VibroMix Bioreactor (100 L Kulturvolumen) haben sich auch bei der
kommerziellen Produktion sekundarer Pflanzenstoffe fiir die Kosmetikindustrie bewahrt [11].
Obwohl es sich hier um Nischenprodukte handelt sind Produkte zum Schutz und gegen die
Alterung der menschlichen Haut auf Basis pflanzlicher Zellen erhaltlich (PhytoCellTec-Produkte:
Malus domestica Uttwiler Spatlauber, Vitis vinifera Gamay Teinturier Fréaux Grap und Arganium
spinosum; sowie RESISTEM) [133, 134]. Zusatzlich werden auch Kultivierungen von Mikroalgen
(Cryptecodinium cohnii, Phaeodactylum tricornutum) in wellendurchmischten single-use
Bioreaktoren (BIOSTAT® RM und CELL-tainer) erfolgreich durchgefiihrt [92, 106].

Weniger im Gebrauch sind single-use Bioreaktoren bisher fiir die Herstellung von
pflanzenzellbasierte Proteinen. Eine Ausnahme ist das erst kiirzlich zugelassene Produkt
ELELYSO (Protalix), welches aus genetisch manipulierten Karottenzellen (Daucus carota) zur
Behandlung der Gaucher-Krankheit gewonnen wird [135]. Hierfiir werden Einwegblasensédulen
mit 400 L Kulturvolumen genutzt, die auf dem LifeReactor von Osmotek basieren [7].

Hingegen werden fiir die Produktion von therapeutischen Wirksubstanzen (z.B. Antikdrper,
Vakzine) aus Saugerzellen mehrheitlich geriihrte single-use Bioreaktoren bis 1 m3
Kulturvolumen genutzt. Geriihrte Einwegbioreaktoren mit 2 m3 Kulturvolumen werden trotz
ihrer Verfiigbarkeit bisher eher selten eingesetzt, was auf die kiirzliche Einfiihrung und die
beschriankten Anwendungen zuriickzufithren ist. Des Weiteren werden Kultivierungen von
pflanzlichen Zellen und die Fermentation von Mikroorganismen fiir hochpreisige Produkte
zunehmend in single-use Bioreaktoren realisiert [92, 106, 136]. Fiir letztere standen bislang nur
single-use Bioreaktoren mit limitiertem Massentransfer in Bezug auf den Leistungs- und
Sauerstoffeintrag zur Verfligung. Mit dem CELL-tainer und der mikrobiellen Version des XDR
sowie des BIOSTAT® STR MO (Prototyp) sind erste Einwegbioreaktoren nutzbar, die
Hochzelldichtekultivierungen von Escherichia coli, Pichia pastoris, Pseudomonas fluorescens und
Aspergilli erlauben [29, 66, 71, 107, 137]. Andererseits werden bestehende Bag-Systeme genutzt
(Bsp.: BIOSTAT® RM) [66, 94, 138], um mit geringen Arbeitsvolumina (ca. 20 %) und mit
speziellen Feeding-Strategien maximale Hochzelldichten mit optischen Dichten von bis zu 140
zu erreichen.

Flr adhdrent wachsende Zellen steht mit dem iCELLis ein single-use Festbett-Bioreaktor zu
Verfiigung, dessen Matrix aus Mikrofasern besteht. Die verfiigbare Flache von bis zu 500 cm?
ermoglicht Hochzelldichtekultivierungen mit hohen Produkttitern in der Sdugerzell-basierenden
Vakzinproduktion [75, 76] sowie die Zellexpansionen von humanen mesenchymalen
Stammzellen (hMSCs) [31, 139, 140]. Kultivierungen mit adharent wachsenden hMSCs sind auch
in geriihrten single-use Bioreaktoren mit Arbeitsvolumen bis 2 L realisierbar [31, 44] und
Zellexpansionen fiir grofiere Reaktorvolumina etabliert [141].
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2.3 Verfahrenstechnische Charakterisierung von single-use Bioreaktoren

Eine verfahrenstechnische Charakterisierung von Zellkulturbioreaktoren ist auf Grundlage der
klassischen Verfahrenstechnik gegeben und kann in parametrische, experimentelle und
numerische Ansatze unterteilt werden (Abbildung 3). Diese Ansitze erlauben die Bestimmung
sowohl von dimensionslosen Parametern und des Stromungsregimes als auch der Mischzeit, des
Sauerstofftransfers oder der Fluidstromung und Geschwindigkeitsverteilung. Zuséatzlich sind
liber die Ermittlung des spezifischen Leistungseintrages, der Rithrerumfangsgeschwindigkeit
und der Energiedissipation Aussagen iliber eine mechanische Beanspruchung und eine
auftretende Zellschadigung mdoglich. Aufierdem werden die fiir eine Charakterisierung von
Bioreaktoren verwendeten verfahrenstechnischen Parameter, wie Riihrerumdrehung,
Riihrerumfangsgeschwindigkeit, spezifischer Leistungseintrag, Mischzeit oder kia oft auch als
Scale-up Kriterien genutzt [17, 18]. Eine Charakterisierung der Warmeleistung ist in
Zellkulturprozessen nicht notwendig [142]. Die experimentell zu bestimmenden Parameter
kénnen jedoch nicht nur mittels klassischer Methoden sondern auch durch die Verwendung der
numerischen Stromungsmechanik (Computational Fluid Dynamics; CFD) bestimmt werden. Auf
Basis von mathematischen Modellen sind ortliche und zeitliche Betrachtungen der
Geschwindigkeitsverteilungen, des Stromungsfeldes, des Leistungseintrags, der Mischzeit und
der Energiedissipation moglich.

Parametrische Kenngréssen

e Stromungsregime
e Fluidgeschwindigkeit
e Gasleerrohrgeschwindigkeit

Abbildung 3: Verfahrenstechnische Kenngréfien von zellkulturbasierenden Bioreaktoren, die iiber die
parametrischen, experimentellen und numerischen Ansitze bestimmt werden [40].

Unter Berticksichtigung der aufgefiihrten verfahrenstechnischen Kenngrofden wird der Fokus
einer Charakterisierung von Bioreaktoren fiir zellkulturbasierende Prozesse vor allem auf eine
schnelle und homogene Verfiigbarkeit von Nahrstoffen oder Gasen bei gleichzeitig minimalem
Leistungseintrag und Scherkriften gelegt. Letzteres basiert auf der zelluliren Besonderheit
tierischer Zellkulturen, deren Widerstandsfiahigkeit gegeniiber mechanischen Beanspruchungen
durch die fehlende Zellwand limitiert ist [30, 143]. Zusatzlich dienen die verfahrenstechnischen
Kenngrofien der Vergleichbarkeit der Bioreaktoren.
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Standardmafdig werden in Zellkulturprozessen gertihrte Reaktorsysteme aus Glas oder Edelstahl
eingesetzt, deren Leistungseintrag iiber die Riihrerbewegung erfolgt. Single-use Bioreaktoren
(Kapitel 2.2.1) zeichnen sich durch unterschiedliche Arten des Leistungseintrages und
konstruktive Gegebenheiten der Bioreaktoren aus. Um eine Vergleichbarkeit der verschiedenen
single-use Bioreaktoren untereinander und mit den konventionellen Systemen zu gewahrleisten,
muss fiir die Beschreibung eines Bioreaktorsystems eine grundlegende Charakterisierung
erfolgen (Kapitel 2.3.1ff). Diese umfasst neben den parametrischen Ansitzen auch die
experimentelle Bestimmung verfahrenstechnischer KenngréfRen (Abbildung 3), die die
Auslegung und den Transfer eines zellkulturbasierenden Prozesses ermoglichen [40]. Auf Basis
der erweiterten verfahrenstechnischen Charakterisierung, die den numerischen Ansatz der CFD,
die Methode der Partikelbeanspruchung und des Stromungsverhaltens umfasst, konnen lokale
und zeitlich abhingige Aussagen der Stromung getroffen werden. Die erhaltenen Informationen
dienen nicht nur einem detaillierten Vergleich von Bioreaktoren, sondern sind zusatzlich fiir
eine umfangreichere Prozesscharakterisierung und -entwicklung notwendig.

2.3.1 Grundlegende verfahrenstechnische Charakterisierung von  single-use
Bioreaktoren

2.3.1.1 Parametrische Ansitze

Die parametrischen Ansatze fiir die Charakterisierung von Bioreaktoren sind durch die
Dimensionen des Reaktors (D, Hgg, etc.) und des Mischorgans (d, h, c, etc.) vorgegeben und
werden ins Verhiltnis zueinander gesetzt (Hgr/D, d/D, etc.)). Konventionell geriihrte
Bioreaktoren aus Glas oder Edelstahl besitzen zumeist einen Schlankheitsgrad (Verhaltnis
Reaktorhohe zu Reaktordurchmesser) von 1:3 mit einem Durchmesserverhaltnis von Riithrer zu
Reaktor (d/D) zwischen 0.3 bis 0.5. Hingegen wird in der chemischen Industrie ein
Schlankheitsgrad von ca. 1 angestrebt [144], bei dem die Grofde der Rithrer abhingig vom
Flief3verhalten der Edukte oder Produkte ist und durch den Einsatz von wandgingigen Riihrern
ein d/D-Verhéltnis bis 1 erreicht werden kann. Zusatzlich bestimmt die Anzahl der Riihrer die
Riithrereinbauhohen bzw. deren Abstand zueinander (c). Fiir die Kultivierung von tierischen
Zellen wird eine geringe Anzahl an Riihrern bevorzugt, da bei mehrstufigen Rithrern Effekte der
gegenseitigen Beeinflussung auftreten konnen. Um diesem Effekt entgegen zu wirken wird das
Verhaltnis c¢/d > 1.5 (fiir Scheibenriihrer) empfohlen, bei dem die eingebauten Riihrer
eigenstandig wirken [18]. Zusétzlich sind die parametrischen Ansitze von den physikalischen
Eigenschaften des Mediums abhangig.

In Saugerzellkulturprozessen werden liberwiegend wasserahnliche Medien verwendet, deren
physikalischen Eigenschaften sich tiber den Verlauf der Kultivierung nicht wesentlich andern. Im
Gegensatz dazu zeigen pflanzliche Zellkulturen (z. B. Nicotiana tabacum BY-2) eine nicht-
Newton’sches Fluidverhalten im Verlauf des Prozesses auf. Zur Gewdhrleistung des
Massentransfers muss die Anpassung des Leistungseintrages erfolgen, was bei einer
Charakterisierung bertcksichtig werden muss. Die nachfolgend aufgefiihrten Methoden
umfassen ausschliefdlich Grofien, welche ohne experimentelle Messungen bestimmt werden
konnen und eine erste Aussage liber den Bioreaktor zulassen.
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Stromungsregime

Das Stromungsregime eines Bioreaktors beschreibt die vorliegende Stromung und unterscheidet
zwischen laminarem, transientem und turbulentem Zustand und wird durch die Reynolds Zahl
beschrieben. In Zellkulturprozessen wird iiberwiegend im turbulenten Strémungsbereich
gearbeitet, um einen adidquaten Massen- und Stofftransport zu gewdhrleisten. Bei
Kultivierungen mit humanen mesenchymalen Stammzellen wird ein quasi-transienter Bereich
angestrebt, um die mechanische Beanspruchung zu minimieren [31]. Ein vollturbulenter
Stromungsbereich wird oberhalb einer kritischen Reynolds Zahl erhalten, wo es in der Stromung
zu zeitlichen und ortlichen Schwankungen der Fluidgeschwindigkeit mit der Entstehung von
3-D-Wirbeln kommt [145]. In geriihrten Bioreaktoren sind Stréomungsregime und
Turbulenzphdnomen umfangreich untersucht [146] und basieren auf der urspriinglich fiir Rohre
entwickelten Reynolds-Gleichung. (Gleichung 1). Unter Beriicksichtigung der Rithrerumdrehung
(N), Dichte (pv), Viskositdat (n.) und des Rithrerdurchmessers (d) kann die Reynolds Zahl und
damit das Stromungsregime bestimmt werden. Oberhalb der kritischen Reynolds Zahl (Rei)
von 10000 kommt es zur Auspragung einer turbulenten Stromung [17, 147], bei der die
Wirbellangen gleich dem Rithrerdurchmesser und der -héhe sind [17, 146]. In geriihrten single-
use Bioreaktoren ist Gleichung 1 fiir die Bestimmung des Stromungsregimes zu nutzen [11].

R
n

Re

Gleichung 1

In orbital geschiittelten Multiwell-Platten, Tubes, Schiittelkolben [148-150], Flaschen [151, 152]
oder Bags [26, 153] wird die Fluidbewegung nicht tiber ein Mischorgan sondern durch das
Bewegen der Kultivierungseinheit erzeugt. Deshalb wird fiir diese Bioreaktorsysteme der
Rihrerdurchmesser gleich dem maximalen Reaktordurchmesser gesetzt [40]. Unter
Verwendung des maximalen, inneren Durchmessers des Schiittelkolbens und der Gleichung 1
wurde fir dieses System eine kritische Reynolds Zahl Reyi: > 60'000 bestimmt [149, 150, 154].
Eine einfache Modifikation der Gleichung 1 erlaubt auch fiir rotatorisch oszillierende
Bioreaktoren die Bestimmung des Stromungsregimes, bei der die charakteristisch Lange des
Rihrers gleich dem Reaktordurchmesser gesetzt wird [42, 43].

Fir wellendurchmischte Bioreaktoren ist eine vereinfachte Anpassung der Gleichung 1
allerdings nicht moglich. Vielmehr zeigt die Beriicksichtigung des Reaktorvolumens (V), der
Kippfrequenz (k), der Fiillhéhe (H) und die Abmaf} des Kultivierungs-Bags (L) eine modifizierte
Reynolds Zahl (Gleichung 2) [88]. In Abhangigkeit der Korrelationsfaktoren (B; mit
0.00747 <B < 0.312) sind turbulente Stromungszustdnde im BioWave (heute BIOSTAT® RM)
oberhalb einer kritischen Reynolds Zahl von 1‘000 zu erwarten [3, 88].

Viky Bipy

Remoa = " aemv1)

Gleichung 2

Maximal eingetragene Geschwindigkeit

Die Geschwindigkeitsberechnung beriicksichtigt die in das Fluid maximal eingetragene
Fluidgeschwindigkeit (umax) durch ein Mischorgan. In geriihrten (single-use) Bioreaktoren ist
diese Kenngrofie von der Riihrerdimension abhidngig. In wellendurchmischten, orbital
geschiittelten und rotatorisch oszillierenden wiederum vom Durchmesser des Support-
Containers oder des Tablars. Aufgrund der Schersensitivitat von tierischen Zellen [155] werden
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fiir eine Vielzahl der Zellkulturprozesse kritische Werte von 1.0 bis 2.0 m/s veranschlagt, die
jeweils abhangig von der eingesetzten Zelllinie sind [156]. Zusatzlich ist auf Basis der
Geschwindigkeiten die Berechnung der mittleren Scherraten moglich [157], die bei Werten von
1-3x 105 1/s zum physiologischen Zelltod fiihren.

In geriihrten Standard- sowie single-use Bioreaktorsystemen ldsst sich die maximal
eingetragene Geschwindigkeit durch die Rihrerumfangsgeschwindigkeit (urip) beschreiben
(Gleichung 3). Jedoch zeigen experimentelle und numerische Untersuchungen von Stoots und
Calabrese, 1995 sowie Wollny, 2010 eine relative, maximale Geschwindigkeiten von 1.4 bis 1.5
im Nachlauf von radialférdernden Riithrern auf [158, 159], deren Ursache unter anderem durch
den Nachlaufwirbel zu erklaren ist. Um eine Vergleichbarkeit unterschiedlicher Riihrer zu
gewdhrleisten, sollte in jedem Fall auf die Riihrerumfangsgeschwindigkeit zuriickgegriffen
werden.

umax=uT,-p=1t*N*d

Gleichung 3

Aufgrund der unterschiedlichen Arten des Leistungseintrages von single-use Bioreaktoren
(Kapitel 2.2.1; Abbildung 1) muss Gleichung 3 fiir die jeweiligen Reaktorsysteme angepasst
werden, wodurch eine modifizierte, maximale Geschwindigkeit (Umax, mod) resultiert. Zur
Berechnung dieser Geschwindigkeit werden die Riihrerdrehzahl und der -durchmesser in
rotatorisch oszillierenden Systemen mit der mittleren Drehfrequenz und dem Reaktorbehélter
ersetzt oder in Systemen mit vibrierender Scheibe durch die Gleichung der harmonischen
Schwingung beschrieben [42, 43, 48, 113].

Gasleerrohrgeschwindigkeit

In begasten Prozessen ist die Bestimmung der Gasleerrohrgeschwindigkeit (uc) ein wichtiger
Parameter flir die Vorhersage des Dispergierverhaltens eines Wasser/Luft-Stoffsystems. In
Abhangigkeit des Gasvolumenstroms und des verwendeten Spargers mit dessen Flache (A) ist
nach Liepe 1998 die Gasleerrohrgeschwindigkeit bestimmbar (Gleichung 4) [160]. In
konventionellen Riithr- und Blasensdulenbioreaktoren kann ug aufderdem zur Bestimmung des
volumenbezogenen Sauerstoffiibergangskoeffizienten herangezogen werden [161]. Dieser ist
abhangig von der Gasleerrohrgeschwindigkeit und spezifisch fiir das eingesetzte Medium, die
Reaktorkonstruktion und den verwendeten Sparger [162].

Ve

uGZT

Gleichung 4

Wiéhrend in der Verfahrenstechnik diese Kenngrofde fiir eine Charakterisierung von Reaktoren
verwendet wird und zur Prozessauslegung dient, wird fiir zellkulturbasierende Prozesse
iberwiegend die Begasungsrate (f3) angegeben. Diese beschreibt das Verhdltnis von
Arbeitsvolumen zu nominalem Gasvolumenstrom, wobei keine Sparger-spezifischen
Eigenschaften bertcksichtig werden und einen Vergleich von single-use Systeme untereinander
erlaubt. In Zellkulturprozessen kann es aufgrund der Zusammensetzung des Mediums zu einer
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starken Schaumbildung und zur irreversiblen Zellzerstérung durch das Platzen von Gasblasen
kommen. Dies wird durch den Einsatz von Antischaummitteln und Schutzstoffen (Pluronic F68),
durch die Verringerung der Oberflichenspannung, reduziert [163]. Zusatzlich werden lediglich
maximale Begasungsraten von 0.1 bis 0.2vvm verwendet [164]. Auf Basis der
Gasleerrohrgeschwindigkeit ist jedoch die Bestimmung des Uberflutungspunktes des Riihrers
bei konstantem ug moglich [18]. Trotz geringer Begasungsraten werden in Zellkulturprozessen
geringe Rilthrerumdrehungen bzw. Leistungseintrage veranschlagt und iiberwiegend
Schragblatt- oder Segmentblatt-Rithrer verwendet, was zu einem verminderten
Dispergierverhalten fiihrt. Daher ist auch in geriihrten (single-use) Zellkulturbioreaktoren mit
typischen Begasungsraten von 0.1 bis 0.2 vvm eine Uberflutung des Riihrers zu beobachten [15,
57], was die Bildung einer unerwiinschten permanenten Schaumschicht fordert.

2.3.1.2 Experimentelle Methoden

Bedingt durch die baulichen Gegebenheiten von single-use Bioreaktoren ist eine Bestimmung
der verfahrenstechnischen Kenngroféen mit je einer Methode ausgeschlossen. Daher werden in
dem nachfolgenden Kapitel die experimentellen Methoden diskutiert, die flir eine
Charakterisierung von single-use Bioreaktoren notwendig sind.

Leistungseintrag

Die Bestimmung des Leistungseintrags ist eine der wichtigsten experimentellen Methoden der
verfahrenstechnischen Charakterisierung. Zusatzlich ist der Leistungseintrag essentiell fiir eine
Maf3stabsiibertragung von Bioreaktoren [165-167], die in Kapitel 2.4 aufgezeigt wird. Der
Leistungseintrag ist verantwortlich fiir das Suspendieren von Feststoffen, die Homogenitat des
Fluides und das Dispergieren von Gasblasen im Bioreaktor. Die Bestimmung des
Leistungseintrages erfolgt meist indirekt iiber die Messung des Drehmomentes und korreliert
trotz der unterschiedlichen Arten des Leistungseintrages der single-use Bioreaktoren mit der
Riihrerdrehzahl (Gleichung 5), der Kipp- und Schiittelrate oder einer periodischen Bewegung
[11]. Um Reibungseffekte und Lagerwiderstinde ausschlieffen zu koénnen, wird fiir die
Untersuchungsparameter das Drehmoment immer im Fluid (M) und anschlieflend in Luft (Mq)
aufgenommen. Unter Berlicksichtigung des Arbeitsvolumens wird der spezifische
Leistungseintrag (P/V) erhalten, der flir Zellkulturprozesse ein essentieller Parameter ist und in
einem Bereich zwischen 10 und 250 W/m3 liegen sollte [142, 162]. Im Gegensatz dazu stehen
Fermentationen mit Mikroorganismen bei denen mit einem ca. zehnfach hdoheren
Leistungseintrag gearbeitet werden muss [168].

P (M—Mg)* 2+ x N
Vo v

Gleichung 5

Aufgrund der relativ einfachen Installation eines Drehmoment-Messers sind Angaben zur
Leistung bzw. dem spezifischen Leistungseintrag in geriihrten [17, 70, 146, 169-171], orbital
geschiittelten [45, 149, 150, 167] und rotatorisch oszillierenden single-use Bioreaktoren [42, 43,
116] vorhanden. Im Fall von wellendurchmischten single-use Bioreaktoren ist die Drehmoment-
Messung theoretisch moglich, jedoch aufgrund der Installations- und Lagerbedingungen des
Drehmomentenaufnehmers sowie durch die transiente Bewegung nur schwer realisierbar [40].
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Hierfliir bietet sich die Temperaturmethode als Alternative in wellendurchmischten
Bioreaktoren zur Bestimmung der Leistung bzw. des spezifischen Leistungseintrages an, ohne
die zeitliche Abhédngigkeit des Stromungscharakters betrachten zu miissen [40]. In
Schiittelkolben oder dem BayShake Bioreactor wird die Temperaturmethode genutzt [43, 167,
172], deren Vorteil auf einer hochauflésenden Messtechnik basiert, ohne dabei Reibungsverluste
durch Dichtungen oder mechanische Bauteile zu beriicksichtigen. Die Temperaturmethode
basiert auf der Energiebilanz des Bioreaktors [43, 173], welche durch Thermometer im Fluid
und in der Umgebung aufgenommen werden kann [167]. Jedoch ist die Ableitung der Leistung
durch die bendtigten hochsensitiven Instrumentierungen und Reaktorisolierungen sowie die
Veranderung der Stromung durch das Einbringen von Sonden problematisch [169]. Im
pneumatisch angetriebenen CellMaker Regular kann die Leistung anhand des Gaseintrages
bestimmt werden [157]. Die Methode iiber die Bestimmung der Motorleistung ist aufgrund der
groflen Messfehler und einer nicht aufnehmbaren Leistungskennlinie fiir single-use
Bioreaktoren ungeeignet [17].

Anhand der ermittelten Leistung kann die Newton Zahl bestimmt werden (Gleichung 6), die
unter Beriicksichtigung der Leistungscharakteristik wiederum fiir die Bestimmung des
Stromungsregimes (Kapitel 2.3.1.1) herangezogen werden kann. Unter turbulenten
Stromungsbedingungen (oberhalb einer kritischen Reynolds Zahl) wird eine konstante Newton
Zahl in bewehrten Bioreaktoren oder bei exzentrischem Einbau des Ruhrers erhalten. Der
Einbau von Stromstorern ist aufgrund der geringen Rithrerumdrehungen in Zellkulturreaktoren
nicht notwendig, jedoch werden exzentrische Riihrer beispielsweise im S.U.B. verwendet, um
eine Trombenbildung zu verhindern. Daher wird in nicht-bewehrten Zellkulturreaktoren
lediglich eine quasi-konstante Newton Zahl erhalten, die im turbulenten Bereich aufgrund der
Wirbelausbildung minimal absinkt [145, 146, 160]. Unter diesen Bedingungen ist eine
Bestimmung des Riihrertyps auf Basis der Newton Zahl mdglich, die beispielsweise fiir Rushton
Turbinen typischerweise im Bereich von 3 bis 10 [18, 174] und fiir Rithrer im Bereich von 0.3
bis 3 [174, 175] liegt.

P
Ne = PYTET

Gleichung 6

Des Weiteren kann durch den spezifischen Leistungseintrag respektive der turbulenten Energie
der Kolmogorov'sche Langenmafistab (A) errechnet werden, der zur Beurteilung der
mechanischen Beanspruchung der Zellen genutzt wird. Ausgehend von der Theorie, dass Zellen
eine Schadigung durch Wirbel mit identischer GrofRe erfahren, ist unter Voraussetzung lokaler
isotopischer Turbulenz die GréfRe der kleinsten Wirbel nach Gleichung 7 zu berechnen. Hierbei
besitzen kleinere Wirbel eine zu geringe Energie fiir eine Zellbeanspruchung und Zellen folgen
grofderen Wirbeln konvektiv. Neben der Betrachtung der Mikroturbulenz (mit A) ist auch die
Makroturbulenz (A) zu erwdhnen, deren Abmessungen ca. 10 % des Rithrerdurchmessers (bei
h/d =0.2) betragen. Die Makroturbulenz spielt in der Zellkulturtechnik jedoch nur eine
untergeordnete Rolle.

- (2)

1/4
Gleichung 7
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Homogenitit (Mischzeitbestimmung)

Das Mischen stellt einen orts- und zeitabhdngigen Prozess dar und basiert auf der Verteilung
von mindestens zwei Komponenten in einem Volumen. Dabei unterscheiden sich die beiden
Komponenten in mindestens einer Eigenschaft, wie beispielsweise der Konzentration,
Temperatur, Farbe, Dichte, Viskositat, Partikelgrofde und Form [17, 18, 144]. Zudem wird das
Durchmischen von den geometrischen Merkmalen des Bioreaktors und den Besonderheiten des
Fluides (Mischqualitdt, Untersuchungsbedingungen, materielle und charakteristische
Eigenschaften, Leistungseintrag und Energiedissipation) beeinflusst [17, 146, 176]. Die Misch-
oder Homogenisierzeit (0m) wird als die Zeit definiert, die bendtigt wird, um eine definierte
Homogenitéit eines Stoffgemisches zu erhalten [177].

In single-use Bioreaktoren kann die Mischzeit iiber den Farbumschlag (mittels Redox- oder
Neutralisationsreaktion) oder die Probenmethoden (Temperatur- oder Leitfahigkeitsmessung)
ermittelt werden [40]. Fiir die Redox- oder Neutralisationsreaktion werden dem Fluid ein
Farbstoff und Indikator zugegeben, die nach der Zugabe eines Entfirbungsreagenz einen
Farbwechsel oder eine Entfirbung hervorrufen. Die Zeit zwischen Zugabe des
Entfarbungsreagenz und dem eintretenden Farbwechsel bzw. der vollstandigen Entfarbung wird
gemessen und bildet die Mischzeit fiir eine vollstindig durchmischtes Fluid. Ublicherweise
werden fiir die Redoxreaktion die Reagenzien Thiosulfat, lod und Stirke (Indikator) sowie fiir
die Neutralisationsreaktion die Reagenzien Salzsdure, Natriumhydroxid und Phenolphtalein
(Indikator) verwendet. Die Vorteile der Farbumschlagmethode sind die kostengiinstige und
simple Durchfiithrung sowie die Moglichkeit zur Lokalisierung von Totzonen oder Bereichen mit
geringer Durchmischung in den Bioreaktoren [154]. Hierfiir wird jedoch zwingend ein optischer
Zugang zum Fluid bendtigt, der fiir alle Maf3stidbe in wellendurchmischten und air-wheel (PBS
Bioreactor, Kapitel 2.2.1) sowie fiir die kleineren Mafdstibe in orbital geschiittelten und
geriihrten Bioreaktorsystemen gegeben ist [39, 70, 178, 179]. Aufgrund der Container-Bauweise
des BIOSTAT® STR mit den zwei hemispharischen Tiiren ist auch bis zu einem Arbeitsvolumen
von 200 L eine Farbumschlagsmessung mdoglich. Oberhalb eine Arbeitsvolumens von 200 L
sollte dies aus Sicherheitsgriinden nicht erfolgen, wohingegen die Draufsicht fiir die Messung
des Farbumschlages bei geschlossenen Tiiren genutzt werden kann [40]. Da jedoch bei den Bag-
Bioreaktoren fiir die unterschiedlichsten Maf3stibe der Container einen optischen Zugang zum
Fluid verhindert, ist die Bestimmung der Mischzeit mittels Sondenmethoden unumganglich.
Hierfliir muss mindestens eine Sonde in das Fluid eingebracht werden, die eine physikalische
Eigenschaft detektiert. Die einfachste Sondenmethode fiir die Bestimmung der Mischzeit ist die
Messung des pH-Wertes. Hierfiir ist an allen single-use Bag-Bioreaktoren ein entsprechender
Anschluss vorhanden [40]. Eine weitere Moglichkeit stellt die Messung der Leitfahigkeit
(Leitfahigkeitsmethode) dar, wobei die Standard-Sonden mit ihrem Standardgewinde (12 mm)
nur Uber spezielle Sterilverbindungen in das Fluid der meisten single-use Kultivierungssysteme
integriert werden kénnen. Bei beiden Ansitzen wird die Mischzeit iiber die zeitliche Anderung
der Saure-/Basekonzentration oder der Leitfdhigkeit von einem Tracer gemessen. Die
Berechnung der Homogenitdt (Hm) beriicksichtigt neben der aktuellen Konzentration (cr(t))
auch die Anfangs- und Endkonzentrationen (cr und cr) (Gleichung 8). Ublicherweise wird eine
Mischgiite von 95 % als angemessene Durchmischung angenommen [17, 18, 41, 70, 180-182].

cro—cr(t)
CT,0~CT,00

Hm (t)95% =

Gleichung 8
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Die Sondenmethode eignet sich vor allem fiir groflere Bioreaktormafdstibe ab 50L
Arbeitsvolumen und wurde bereits im S.U.B. [183], dem XDR Single-Use Bioreactor, dem
BaySHAKE-Bioreactor [116] und dem BIOSTAT® STR angewendet [70]. Die aufgezeigten
Sondenmethoden bieten einen einfachen und praktischen Ansatz zur Mischzeitbestimmung in
single-use Bioreaktoren ohne optischen Zugang zum Fluid. Im Gegensatz zu den
Entfarbungsmethoden ist jedoch zu beriicksichtigen, dass durch das Einbringen von Sonden in
das Fluid eine Anderung des Strémungsfeldes hervorgerufen wird. Zusitzlich ist die erhaltene
Mischzeit immer abhangig von der Anzahl und Position der Sonden sowie der Ansprechzeit der
Sonde. Daher ist streng genommen die erhaltene Mischzeit nur fiir die entsprechende Position
giiltig, da wahrend einer Messung beispielsweise Totzonen oder Gebiete mit geringen
Geschwindigkeiten im iibrigen Bioreaktorraum nicht gemessen werden kénnen.

Einen weiteren Ansatz zur Mischzeitbestimmung bietet die Laser-induzierte Fluoreszenz-
Methode (LIF) [184-187]. Die Bestimmung der Mischzeit erfolgt dabei durch die Zugabe von
Fluoreszenzfarbstoffen in das Fluid, wobei die Mischzeit bei einer homogenen Verteilung der
Fluoreszenzpartikel erreicht ist. Diese Methode erhoht zwar die Genauigkeit der
Mischzeitbestimmung [154], setzt aber einen hohen und kostenintensiven technischen Aufwand
voraus. Zusatzlich ist sie nur fir Bioreaktoren mit optischem Zugang zum Fluid geeignet, der in
rigiden Bioreaktoren zwar vorhanden ist, aber in Bag-Systemen den Einsatz eines Reaktor-
Ersatzmodelles erfordert. Die Methode eignet sich daher nicht zur Bestimmung der Mischzeit in
single-use Bioreaktoren [11].

Den grofdten Einfluss auf die Durchmischung hat der Leistungseintrag des Mischorgans. Unter
turbulenten Stromungsbedingungen erfolgt eine Homogenisierung zweier Komponenten
aufgrund der Wirbelauspragung, die mit zunehmender Turbulenz eine Verringerung der
Mischzeit hervorruft [17]. Von dem Ansatz der Turbulenztheorie ausgehend, ist die Mischzeit
abhingig vom Riihrertyp und der Turbulenzdiffusion, die durch die turbulente
Energiedissipation (er) und dem integralen Mafdstab der Turbulenz (Lt) beschrieben wird
(Gleichung 9; [142, 188]).

0, x (%)—1/3

Gleichung 9

Wird zusatzlich die Proportionalitit des integralen Mafdstabes der Turbulenz zum
Reaktordurchmesser berticksichtigt, ist eine Bestimmung der Mischzeit nach Gleichung 10 unter
Einbezug des spezifischen Leistungseintrages, der Reaktor- sowie Riihrergeometrie moglich (bei
H=D) [142, 188, 189]. In Bioreaktoren mit einem H/D >1 ist ein weiterer Term (H/D243;
Gleichung 30) zu berticksichtigen, der urspriinglich fiir mehrstufige Riihrer entwickelt wurde,
aber auch den Einfluss der Fliissigkeitshohe bei einstufigen Rithrern beschreibt.

o) ()"0

Gleichung 10
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In gertihrten Bioreaktoren wird zusatzlich auch die dimensionslose Mischkennzahl (ch)
betrachtet (Gleichung 11), die unter turbulenten Stromungsbedingungen einen konstanten Wert
annimmt [145] und die Anzahl an Riihrerumdrehungen bis zur Durchmischung beschreibt. Bei
einer Mafdstabsiibertragung mit identischen Riihrer- und Reaktorverhiltnissen ist von einer
konstanten Mischkennzahl auszugehen [190].

cy=0,*N

Gleichung 11

Typische Mischkennzahlen fiir single-use Bioreaktorsysteme liegen in einem Bereich zwischen
20 und 50, die von denen in herkommlichen Bioreaktoren aus Glas oder Edelstahl nicht
abweichen. In zellkulturbasierenden Prozessen werden Mischzeiten von unter 30 s fiir Labor-
Bioreaktoren [11, 15, 39] und unter 2 min fiir den Produktionsmaf3stab angestrebt.

Volumenbezogener Stoffiibergangskoeffizient (k.a)

Der Sauerstofftransfer ist einer der wichtigsten kritischen Faktoren zur verfahrenstechnischen
Charakterisierung bestehender Systeme sowie der Auslegung neuer Bioreaktoren und dem
Scale-up von bestehenden Zellkulturprozessen [47, 70]. Die Bereitstellung von Sauerstoff fiir
aerobe Prozesse wird vorwiegend tiiber Sparger bzw. Membranen, Dip Tubes oder die
Fluidoberfliche realisiert. Der Ubergang von Sauerstoff aus der Gas- in die Fliissigphase kann
durch die Zwei-Film- oder die Penetrationstheorie beschrieben werden und wird in der
Sauerstofftransferrate  (OTR) zusammengefasst [191]. Diese wird durch den
Massentransferkoeffizienten (ky), der spezifischen Phasengrenzfliche (a) und dem
Konzentrationsunterschied des geldsten Sauerstoffs in dem Fluid (co2™-co2) bestimmt und ist
neben dem Begasungsorgan im Wesentlichen von dem Mischorgan, der eingetragenen Leistung,
den Fluideigenschaften sowie der Begasungsrate abhangig [161].

In aeroben Prozessen wird zudem der geldste Sauerstoff durch den Transfer aus der Fliissig- in
die Gasphase (Sauerstoffverbrauchsrate; OUR) verbraucht, die eine spezifische physiologische
Beschreibung des  Zellwachstums zuldsst [192] wund von der spezifischen
Sauerstoffaufnahmerate (qo2) sowie der Zellkonzentration (cx) abhdngig ist. Der zeitliche Verlauf
von gelostem Sauerstoff im Medium (dc,2/dt) ergibt sich aus der Subtraktion von OTR zu OUR,
und ist durch Gleichung 12 beschrieben.

dco "
% = OTR — OUR = [k - a" (c52 — Co2)] — [qo2 " cx]

Gleichung 12

Flir die Bestimmung des OTR werden ki, und a bendétigt, die jedoch einzeln experimentell schwer
zu bestimmen sind. Daher werden beide Parameter zu dem volumenbezogenen
Sauerstoffiibergangskoeffizienten (kia) zusammengefasst [192]. Der kia ist definiert als die
reziproke Zeit fiir den Massentransfer von Sauerstoff aus der Gas- in die Fliissigphase und setzt
fir seine Bestimmung ein ideal durchmischtes Fluid voraus. Die Kenntnis des kia in
zellkulturbasierenden Prozessen ist fiir eine adidquate Begasungsstrategie wichtig, da
Anderungen des Zellmetabolismus oder Zellzerstérung bei anhaltender Sauerstofflimitation
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auftreten. Daher werden fiir die Kultivierung von Zellkulturen kia-Werte von 1 bis 35 1/h
vorgeschlagen [142, 162, 190, 193, 194].

Gassing-out Methode

Eine experimentelle Bestimmung des kia ist durch verschiedene Methoden mdéglich, die in [161,
191, 195] publiziert sind. Der meistgenutzte Ansatz fiir die kia Bestimmung ist die gassing-out
Methode, bei der in einem Modellmedium der Sauerstoff mittels Stickstoff verdrangt wird
(Abbildung 4; A). Durch die anschliefiende Zugabe von Sauerstoff bis zu einer maximalen
gelosten Sauerstoffkonzentration und die Aufzeichnung der DO-Aufsattigung ist die Bestimmung
des kia Wertes moglich. Hierfiir wird die DO-Konzentration logarithmisch aufgetragen und
graphisch ausgewertet, wobei der Anstieg der Funktion den kia reprasentiert. Da bei dieser
Methode kein biologisches System verwendet wird, ist der OUR (Gleichung 12) zu
vernachlassigen. Diese kostengiinstige und simple Methode wurde bereits fiir eine Vielzahl von
geriihrten single-use Bioreaktoren genutzt, wie beispielsweise dem UniVessel® SU [179], dem
Mobius CellReady [196], dem BIOSTAT® STR [69, 70] oder dem S.U.B. [183]. Aufgrund des
empirischen Ansatzes nach Gleichung 13 [191, 197-200] ist eine Ubertragung der geriihrten
Systeme auf konventionelle Bioreaktoren gegeben. [11]. Hierbei ist die Bestimmung des ka iiber
die Korrelation des spezifischen Leistungseintrages und der Gasleerrohrgeschwindigkeit
moglich, wobei die empirischen Koeffizienten C, x; und x, abhingig von dem Bioreaktorsystem
sind. In single-use Bioreaktoren konnte ein grofierer Einfluss des spezifischen
Leistungseintrages (xi1>x2) beobachtet werden [15, 39], was gegensatzlich zu den
konventionellen Reaktorsystemen ist, jedoch durch ein geringeres Dispergierverhalten der
Rihrer unter Zellkulturbedingungen erklart werden kann [11].

P\*1 Xy
kLa—B*(;) * U

Gleichung 13

Zusatzlich findet die gassing-out Methode in rotatorisch oszillierenden [116], orbital
geschiittelten [201] und wellendurchmischten [136, 202] single-use Bioreaktoren Anwendung.
Wahrend in wellendurchmischten und rotatorisch oszillierenden single-use Bioreaktoren mit
ihren 2-D Bewegungen (BIOSTAT® RM, Appliflex, BaySHAKE Bioreactor) geringe kia-Werte bis
20 1/h gemessen werden konnten [3, 136], sind im Cell-tainer aufgrund der 3-D Bewegung und
des daraus resultierenden Leistungseintrages (bis 3.8 kW/m3) kia-Werte bis zu 700 1/h
erreichbar[109].

Sulfit-Methode

In nicht-instrumentierten single-use Bioreaktoren im mlL - Mafdstab ist das Einbringen von
Sonden nicht méglich, weshalb auf die Sulfit-Methode zuriickgegriffen werden muss [203]. Diese
beruht auf der chemischen Reaktion von Sulfit zu Sulfat unter Anwesenheit von Sauerstoff und
einem Katalysator (Kobalt, Eisen, Mangan und Kupfer) (Gleichung 14).

_ 1 co?¥ Fe~,Mnt,cu* _
SO;™ + /2 0y ——— > 503

Gleichung 14

29



Stand des Wissens Christian Loffelholz

Da die chemische Reaktion durch Katalysatorkonzentration, pH, Temperatur und Lichteinfall,
beeinflusst wird [195] und zusatzlich Schwermetalle verwendet werden miissen [40], ist eine
Durchfiihrung dieser Methode kritisch. Des Weiteren eignet sich diese Methode nur bei einer
Oberflachenbegasung [204], weshalb deren Einsatz vorwiegend fiir orbital geschiittelte single-
use Bioreaktoren, wie Mikrotiterplatten [203, 205], Tubespin Bioreaktoren [206],
Schiittelkolben [207] und den BioLector [208] beschrieben ist. In Mikrotiterplatten werden
dabei kia-Werte bis 200 1/h (Schiittelfrequenz oberhalb von 1000 rpm; [209]) und in
Schiittelkolben bis ca. 100 1/h (V=200 mL, 210 rpm; [206]) ermittelt, die im Vergleich zu den
groferen Mafdstaben um ein Vielfaches hoher sind. Ein empirischer Ansatz fiir geschiittelte
Systeme ist aufSerdem durch Gleichung 15 gegeben, der mit der Schmidt- (Sc), Froude- (Fr) und
Bond-Zahl (Bo) sowie der horizontalen Schiittel-Auslenkung in x- und z- Richtung die ka-
Bestimmung ermdoglicht.

kpa = 31.35 % Dy, * a x Re®%8 x §¢36 « Fr* « Bo”

Gleichung 15

Werden die beiden Ansitze hinsichtlich ihrer Anwendung fiir single-use Bioreaktoren
verglichen, wird ersichtlich, dass die baulichen Gegebenheiten des Bioreaktors sowie die Art des
Leistungseintrages die Wahl zur Methoden der kia-Bestimmung entscheidend beeinflusst.
Aufderdem sind die Untersuchungsbedingungen, wie Temperatur oder
Mediumszusammensetzung, ausschlaggebend damit die Vergleichbarkeit zu konventionellen
Bioreaktoren gewahrleistet bleibt [146]. Die Temperatur lasst sich iiber die Korrelationen nach
Boogerd et al, 1990 fiir den kia beriicksichtigen [210]. Hingegen ist die Zusammensetzung der
unterschiedlichen Zellkulturmedien nicht definiert. Im einfachsten Fall wird der kia in de-
ionisiertem Wasser bestimmt. In Zellkulturprozessen werden jedoch oft Tenside
(Antischaummittel oder Pluronic) eingesetzt, die eine Verringerung der Oberflichenspannung
des Mediums und somit geringere kia-Werten hervorrufen [40]. Da die Tensid-Konzentration
sowie das Zugabevolumen abhangig vom jeweiligen Zellkulturprozess sind, jedoch das Medium
annidhernd reale Prozessbedingungen wiedergeben soll, wird fiir vergleichbare Untersuchungen
ein salzhaltiges Medium (bspw. PBS) bevorzugt [40]. Auf die Zugabe von Tensiden wird bei der
kia-Messung vorzugsweise verzichtet, da deren Einsatz prozessabhdngig und somit fiir eine
vergleichende Charakterisierung nicht zu empfehlen ist [40].

Respiratory gassing-out Methode

Fir eine Charakterisierung der Bioreaktoren unter prozessrelevanten Bedingungen (reale
Mediumzusammensetzung, Konzentration Antischaum und Pluronic, Einfluss der Biomasse)
bietet sich die respiratory gassing-out Methode an, die jedoch prozessspezifisch ist und nicht fiir
einen Vergleich genutzt werden kann. Die von Tagucchi 1966 entwickelte Bestimmung des kia-
Wertes erfolgt unter der Anwesenheit von Biomasse [191, 192, 195, 211-213], die durch den
OUR berticksichtigt wird (Gleichung 12). Wahrend eines Kultivierungsprozesses erfolgt der
Sauerstoffverbrauch nach dem Unterbinden der Begasung (Abbildung 4; B). Die atmende
Biomasse zehrt den Sauerstoff auf, was durch die Abnahme des geldsten Sauerstoffs ersichtlich
wird (Gleichung 16). Unter Beriicksichtigung der Zellkonzentration (cy) ist die Bestimmung des
OUR tiiber den graphischen (negativen) Anstieg des DO als Funktion der Zeit méglich. Wird eine
fiir die Zellen kritische Sauerstoffkonzentration erreicht, erfolgt die Begasung des Bioreaktors.
Uber den Anstieg des geldsten Sauerstoffs bis zu einer stationidren Konzentration als Funktion
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der Zeit und unter Beriicksichtigung der Zellkonzentration kann der kia graphisch ermittelt
werden (Gleichung 17).

= O0UR =Gy "G

Gleichung 16
Qo2 * Cx " At + Acyy = kpa - (coz — o) * At

Gleichung 17

Mit der respiratory gassing-out Methode ist zwar eine zuverldssige und realistische ka-
Bestimmung gegeben, jedoch ist der Vergleich unterschiedlicher Bioreaktoren mit dieser
Methode unrealistisch. Fiir einen Vergleich von Bioreaktoren, Mischern oder Begasungsorganen
miissen identische Prozess- und Kultivierungsbedingungen (Zusammensetzung des Mediums,
Zellstadium, Vitalitit und Konzentration der Zellen, Konzentration von Metaboliten etc.)
gewahrleistet sein, was bei dieser Methode nur bedingt realisierbar ist. Zusatzlich zahlen die
eingeschrankten Betriebsparameter innerhalb des Zellkulturprozesses, der sich permanent
andernde Biomassezustand, hohe Mediumkosten und die Gewdhrleistung eines aseptischen
Prozesses, weitere Limitationen der Methode fiir bioreaktoriibergreifende Aussagen [11]. Die
Methode ist jedoch fiir die Charakterisierung eines spezifischen Zellkulturprozesses sinnvoll, bei
dem der Einfluss des kia unter definierten Prozess- und Kultivierungsbedingungen im Fokus
steht.
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Abbildung 4: Schematische Darstellung zur Bestimmung des kia-Wertes mittels gassing-out (A) und
respiratory gassing-out Methode (B; modifiziert nach [191]).
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2.3.2 Erweiterte verfahrenstechnische Charakterisierung

Die erweiterte verfahrenstechnische Charakterisierung erfordert wesentlich umfangreichere
Labor- oder Untersuchungsausstattung sowie fundierte Kenntnisse der Mathematik, Physik und
Informatik und unterscheidet sich dadurch wesentlich von der grundlegenden
Charakterisierung von Bioreaktoren. Die in Kapitel 2.3.1ff erhaltenen Parameter werden durch
die Nutzung einer ortlich und zeitlich aufgeldsten Betrachtungsweise erginzt, die zu einem
detaillierten Verstidndnis der Fluidstromung in (single-use) Bioreaktoren beitragen. Diese
Herangehensweise wird bis zum heutigen Tage fiir die Charakterisierung von herkdmmlichen
Bioreaktoren genutzt und wird nachfolgend fiir die Anwendung in single-use Bioreaktoren
erklart und diskutiert.

2.3.2.1 Computational Fluid Dynamics (CFD)

Die numerische Stromungsmechanik (Computational Fluid Dynamics, CFD) ist ein
computerbasierter Ansatz zur Beschreibung von Fluidstromungen. Voraussetzung hierfiir ist
neben der erforderlichen Rechentechnik auch die entsprechende Software, die kommerziell
(FLUENT oder CFD von ANSYS, Inc. oder STAR-CD von CD-adapco) oder frei verfiigbar ist
(Softwarepakete wie OpenFOAM, FreeCFD, Salome etc.) [53]. Mit Hilfe der CFD kénnen die in
Kapitel 2.3.1 aufgezeigten parametrischen und methodischen Charakterisierungen parallel
durchgefiihrt werden. Hierfiir sind im einfachsten Fall lediglich ,digitale Zeichnungen“ und keine
Prototypen von single-use Bioreaktoren notwendig, was bei der Entwicklung von Bioreaktoren
sowohl Zeit als auch Kosten einspart.

Prinzip der CFD, Stromungsverhalten und Geschwindigkeitsverteilung

Zur Berechnung der Stromung in einer ,digitalen Zeichnung®, eines Prototypen oder eines
bestehenden (single-use) Bioreaktors mittels des numerischen Ansatzes, ist der Prozess der CFD
in drei Schritte einzuteilen. Er umfasst das (1) pre-processing, (2) das processing und (3) das
post-processing. Das  pre-processing beinhaltet neben der Konstruktion einer
computerbasierten Geometrie, das Aufteilen des Volumens in eine finite Anzahl an
Volumenelementen und das Definieren von Rand- und Eingangsbedingungen [53]. In
Abhangigkeit der Anwendung, des Mischprinzips bzw. der Art des Leistungseintrages ist der
Losungsansatz zu wahlen, der fiir welleninduzierte, orbital geschiittelte, rotatorisch
oszillierende und fiir die Bewegung einer vibrierenden Scheibe einen zeitabhdngigen Ansatz
vorsieht. Geriihrte Systeme konnen jedoch sowohl zeitabhingig als auch stationdr berechnet
werden, wobei letzteres die zeitliche Dauer und den numerischen Aufwand deutlich reduziert.

Die CFD basiert auf den Erhaltungsgleichungen der Masse, des Impulses und der Energie
(Abbildung 5, processing). Unter Beriicksichtigung spezifischer Fluideigenschaften kann, unter
anderem fiir zellkulturbasierende Prozesse, von einem inkompressiblen und instationaren Fluid
mit konstanter Viskositit ausgegangen werden, was den numerischen Aufwand zusatzlich
reduziert. Die Energieerhaltung ist fiir eine numerische Beschreibung von
Zellkulturbioreaktoren vernachldssigbar, was bereits zuvor auch fiir die experimentellen
Charakterisierungsansatze (Kapitel 2.3.1ff) aufgezeigt wurde. Die resultierenden
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Erhaltungsgleichungen fiir die Masse (Gleichung 18) und den Impuls (Gleichung 19) werden
dadurch vereinfacht und als Reynolds-gemittelte-Navier-Stokes (RANS) Gleichungen bezeichnet.

a —
a—‘: +V+x(p*xu)=0
Gleichung 18

0 (p~ui)

T+V*(p*1_i*1_i)=—l7p+|7*‘T'+§*p+f

Gleichung 19

Die RANS-Gleichungen enthalten den Reynolds-Stress Tensor (7), der eine Betrachtung der
turbulenten Schwankungsgeschwindigkeiten iiber zu integrierende Turbulenzmodelle
ermoglicht. Die am haufigsten eingesetzten Turbulenzmodelle sind die k- [214] oder k-w [215]
Zwei-Gleichungsmodelle. Die nicht-linearen partiellen Differentialgleichungen zweiter Ordnung
koénnen zumeist nicht analytisch gelost werden, weshalb eine Diskretisierung des Fluidraumes
in die finite Anzahl an Volumen erfolgen muss und durch die Finite-Volumen-Methode (FVM)
beschrieben wird [216]. Durch diese Aufteilung und die Berechnung der Erhaltungsgleichungen
in jedem Volumenelement werden die partiellen Differentialgleichungen in ein nichtlineares
Gleichungssystem iiberfiihrt, welches iterativ gelost wird [217-221]. Eine numerisch adiquate
Losung wird Uber die Konvergenzkriterien definiert und ist in einem Bereich zwischen 10-4 und
10-6 gegeben [78].

Geometrie Partielle Datenanalyse der Stromungsparameter
¢ Differentialgleichungen Abbildung der Konturen, Vektoren,
. . Stromungslinien
Gittergenerierung d
R Diskretisierung Graphen
Rand- und J J
Initialbedingungen . . Modelverifizierung
Nicht-lineares
N2 Gleichungssystem J
Loser-Modelle ‘1’

0N ; Modellvalidierung
Stationar oder Transient lterative Lésung

Turbulenzmodelle
Laminar,
k-epsilon,
Reynoldsstress

Verschiedene Modelle
Bewegung,
Mehrphasen

Abbildung 5: Schematische Ubersicht iiber die Durchfiihrung von CFD Untersuchungen (modifiziert nach

[53]).

Aufgrund der hochauflésenden Betrachtungsweise der CFD wird eine Vielzahl an Informationen
generiert, die in 2- und 3- dimensionaler Form dargestellt werden kénnen (Abbildung 5, post-
processing). Eine erste Modellevaluierung erfolgt auf Basis der erhaltenen, physikalischen
Parameter, die abschliefiend mittels analytischen Verfahren (Particle-Image Velocimetry (PIV)
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oder Laser-Doppler Anemometrie (LDA)) validiert werden miissen (Kapitel 2.3.2.2).
Untersuchungen in unterschiedlich geriihrten single-use Bioreaktoren zeigen, dass die CFD zur
Charakterisierung des Stromungsverhaltens und zur Bestimmung der zeitlich und ortlich
abhangigen Geschwindigkeitsverteilung genutzt wird [11, 15, 31, 39, 77, 78, 179, 222]. In
Zellkulturbioreaktoren kommen iiberwiegend axialférdernde Segmentblatt-, Schragblatt-
und/oder Marine-Riihrer aber auch radialférdernde Rushton Turbinen zum Einsatz [142, 189].
Auch die Leistungscharakteristik und der spezifische Leistungseintrag werden bei einer
numerischen Beschreibung beriicksichtigt. Zusatzlich zu den geriihrten single-use Bioreaktoren
sind erste Charakterisierungsansitze der Fluidstromung im L-Maf3stab fiir wellendurchmischte
[3, 88, 223], rotatorisch oszillierende [42, 43], orbital geschiittelte [26], pneumatisch [53, 129]
und mittels vibrierender Scheibe angetriebene Bioreaktoren [53, 112, 153] vorhanden. Im mL-
Mafdstab wird vor allem die Stromungs- und Oberflichenauspragung des Fluides in
Schiittelkolben [224] TubeSpin [119] und Mikrotiterplatten [225] betrachtet, da diese
Bioreaktorsysteme im Bereich der Inokulumproduktion und bei Screening-Versuchen
umfangreich genutzt werden. Die numerischen Untersuchungen der aufgezeigten single-use
Bioreaktoren werden in Abhdngigkeit unterschiedlicher Betriebsparameter (Kippwinkel,
Kipprate, Schiittelrate, Frequenz, Auslenkung) gesetzt, um aussagekraftige Resultate hinsichtlich
der Belastung von Zellkulturen zu erhalten.

Hierfiir wird die lokale Betrachtung der lokalen spezifischen Energiedissipation (gpk)
herangezogen, die ein wichtiger Parameter fiir die mechanische Belastung von Zellen darstellt
und mittels CFD in jedem Kontrollvolumen bestimmt werden kann. Diese Grofde wird fiir die
Bestimmung des Kolmogorov'schen Langenmafistabes genutzt (Gleichung 20) und gibt im
Gegensatz zu Gleichung 7 nicht den globalen, sondern den ortlich und zeitlich abhiangigen
Langenmaf3stab an. Der turbulente Mikromafistab definiert die Grofie der kleinsten turbulenten
Wirbel, die bei anndhernd identischer Grofe verglichen zu einem biologischen System
(A / dx= 1) eine Schadigung von Zellen verursachen [155, 226-229]. Gerade bei Kultivierungen
sensitiver Zellen, wie mesenchymalen Stammzellen (hMSC) oder CHO-Zellen, wird der
Kolmogorov’'sche Wirbelmafdstab bei der Auslegung der Kultivierungsparameter berticksichtigt
[11, 15, 31, 78, 230], obwohl dieser die physikalischen Eigenschaften der Zellen nicht
berticksichtigt und die Giiltigkeit der Theorie nicht bewiesen ist [142, 189].

4= (;::k)

1/4

Gleichung 20

Ein weiterer Ansatz der Riickschliisse der Fluidstromung auf ein biologisches System erlaubt, ist
die Betrachtung der Geschwindigkeitsgradienten [129, 231]. Hierfiir zeigen Untersuchungen
verschiedenster Autoren den Einfluss von Normal- und Schergradienten (ynn und yn¢) auf Zellen
[232]. Mittels CFD ist eine separate Betrachtung der Normal- und Schergradienten nicht nur in
(single-use) Bioreaktoren [11, 15, 159, 233], sondern auch in Pumpen moglich [234], die in
Anlehnung an die von Wollny, 2010 aufgezeigte Koordinatentransformation des
Scherbeanspruchungstensors hin zu einem lokalen Koordinatensystem erfolgt [159]. Die
urspriinglichen richtungsbezogenen Geschwindigkeiten (uy, %, ,u;) werden durch eine
Transformationsmatrix in die lokalen Geschwindigkeiten (i , &y, ;) tberfiihrt und konnen fiir
die Berechnung der Normal- (Gleichung 21) und Schergradienten (Gleichung 22) herangezogen
werden.
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Gleichung 21

Gleichung 22

In den von Wollny, 2010 untersuchten radial- und axialférdernden Bioreaktoren ist eine
Dominanz der Schergradienten festzustellen, was fiir gertihrte single-use Bioreaktoren bestatigt
werden konnte [11, 15, 159]. Der Vergleich beider Riihrertypen zeigt zusatzlich eine héhere
Scherbeanspruchung von axialférdernden Riihrer bei gleichem spezifischem Leistungseintrag
auf. Die Normal- und Richtungsgradienten nehmen einen geringen Anteil der
Geschwindigkeitsgradienten in (single-use) Bioreaktoren ein und konnen resultierend
vernachlassigt werden [11, 15, 78]. Aufgrund der Berechnung der lokalen Schergradienten in
jedem Kontrollvolumen ist eine Berticksichtigung der Verteilung der Gradienten mit ihren
korrespondierenden Volumen gegeben [11, 15, 78, 234]. Neben der Betrachtung der maximalen
Werte sind vor allem die medianen Schergeschwindigkeiten von Interesse, da deren
volumenbezogener Anteil in einem Bioreaktor liberwiegt und sich die Zellen im Verlauf einer
Kultivierung in diesem befinden. Fiir die Geschwindigkeitsgradienten wird einen kritischer
Bereich zwischen 1 -3 x 105 1/s angegeben [155], bei dem bereits ein Zelltod zu erwarten ist.
Ab einem Bereich von 500 bis 5000 1/s muss mit physiologischen Effekten gerechnet werden,
die die Anderung der Morphologie, der Wachstumscharakteristik, der Produktbildungs- oder
Substratverbrauchsrate zur Folge haben [235].

Mischzeitbestimmung

Die numerische Bestimmung der Mischzeit basiert auf einem stationdr ermittelten
Stromungsfeld, in dem nachfolgend und einzig die transiente Verteilung eines inerten Tracers
ermittelt wird. Die hierfiir genutzte Transportgleichung der Diffusion und der Tracer-Verteilung
ist in Gleichung 23 und Gleichung 24 aufgefiihrt und beriicksichtigt den Massenanteil (ft) und
den Diffusionskoeffizienten (D.r) des Tracers. Letzteres setzt sich aus dem molekularen
Diffusionskoeffizienten (Dm) und der turbulenten Viskositat (1) zusammen.

LD L v (priix Br) = —V « (p * Degy * VBr)

Gleichung 23
Dofs = Dy + 3¢

Gleichung 24

Die numerische Bestimmung der Mischzeit entspricht der Herangehensweise der
experimentellen Methoden (Kapitel 2.3.1.2) und kann iiber eine punktuelle (entspricht der
Sondenmethode) oder volumenintegrale Betrachtung (entspricht der Farbumschlagsmethode)
erfolgen. Der grofie Vorteil des numerischen Ansatzes ist die Nutzung aller Kontrollvolumina,
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die als ,Sonden“ zur Verfligung stehen, wodurch eine hochauflésende Mischzeitbestimmung
realisiert wird.

Wahrend in herkdmmlichen Bioreaktoren fiir diverse Riihrertypen die numerische Betrachtung
der Mischzeit erfolgt [166, 171, 236-238], wird dieser Ansatz fiir single-use Bioreaktoren bisher
selten genutzt. Numerische Untersuchungen im Labormafistab zeigen fiir einen Prototypen des
UniVessel® SU [15] und den etablierten 3 L Mobius CellReady 2 L [39, 53] Mischzeiten von unter
10 s bei zellkulturtypischen Leistungseintragen und einem Arbeitsvolumen von 2 L. Im 50 L
Maf3stab hingegen ist eine homogene Verteilung zwischen 40 und 10 s fiir den S.U.B. und den
BIOSTAT® STR 50L zu  beobachten [11, 15, 179, 239]. Bei geringen
Riithrerumfangsgeschwindigkeiten und in den 2 L Mafdstiben zeigen die verwendeten k-g¢
Turbulenzmodelle jedoch eine Uberbewertung des normierten Massenanteiles des Tracers auf,
die nach Min und Gao, 2006 sowie Jahoda et al, 2007 auf die RANS-Ansitze und auf die
Unterbewertung der turbulenten Schwankungsgeschwindigkeit zuriickzufiihren sind [240, 241].
Die numerischen Untersuchungen in den aufgefiihrten single-use Bioreaktoren stimmen jedoch
gut mit den  experimentellen @ Werten und mit denen  konventioneller
Zellkulturbioreaktorsysteme tiberein.

Energiedissipation

Ein neuartiger Ansatz flir einen Vergleich von single-use Bioreaktoren wird von [26, 41, 153]
aufgezeigt, der die Verteilung des relativen Volumens der Gitterzellen als Funktion der
spezifischen turbulenten Energiedissipation umfasst. Der Vergleich unterschiedlichster
Bioreaktoren erfolgt auf Basis des Anstieges der lokalen Energiedissipation, der bei einer
vorliegenden homogenen Verteilung umso steiler ist. Bei Vergleichsuntersuchungen im
BIOSTAT® RM (2 und 200 L Maf3stab) ist eine homogenere Verteilung der Energiedissipation zu
beobachten, verglichen mit dem single-use Vibromix Bioreaktor und einem geriihrten,
konventionellen 2 L Bioreaktorsystem mit Rushton Turbine bzw. Paddelriihrer [26, 53, 153,
182]. Die Betrachtung der Energiedissipation ist jedoch nur moéglich, wenn die
Gitterabhangigkeit der Energiedissipation ausgeschlossen werden kann. Bei einer
Maf3stabsiibertragung ist dieser Ansatz kaum anwendbar, da mit zunehmendem Arbeitsvolumen
um das 1000-fache (bspw. von 2 auf 2000 L) die Anzahl der Gitterzellen dquivalent ansteigen
muss.

Volumenbezogener Stoffiibergangskoeffizient (k.a)

Die numerische Beschreibung von mehrphasigen Prozessen ist mittels Euler-Euler oder Euler-
Lagrange-Ansatz moglich und fiihrt aufgrund der Beriicksichtigung weiterer Phasen in den
Erhaltungsgleichungen zu einer Zunahme des rechnerischen Aufwandes. Die
Erhaltungsgleichung der Masse ist in Gleichung 25 unter Beriicksichtigung der Phase aufgefiihrt.
Zusatzlich werden die Interaktionen der einzelnen Phasen zueinander in die Impulsgleichungen
(Gleichung 26) integriert. Hierbei repréasentiert k die jeweilige fliissige oder gasformige Phase
mit dem dazugehoérigen Phasenanteil (ou) [217, 218, 220, 242, 243].

(aty*p)

5 T V(g =prxu) =0

Gleichung 25
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d(ap*pr*aty)

ot + V(o p U xUg) =V T— g« Vp+ g« g * pe+ Fi + Ry,

Gleichung 26

In einer Vielzahl von Veroffentlichungen wird dieser Ansatz fiir die Beschreibung des
mehrphasigen Systems in herkémmlichen Bioreaktoren oder Blasensdulen genutzt, der
zusatzlich auch die Verwendung von Modellen fiir Gasblasenkoaleszenz und -bruch umfasst
[244-254]. In single-use Bioreaktoren hingegen werden Vereinfachungen angenommen, bei
denen, ausgehend von einem koaleszenzhemmenden Zellkulturmedium und der zu geringen
eingetragenen Leistung, eine Koaleszenz und ein Bruch der Gasblasen vernachlassigt werden
kann. Der numerischen Bestimmung des ki wird die Higby’sche Penetrationstheorie zugrunde
gelegt, die liber die turbulente Dissipationsrate (&) zu berechnen ist [244, 246, 255] und die
Erneuerungsrate der Gasblasenoberfliche reprasentiert. Zusatzlich wird bei der Bestimmung
der spezifischen Gasblasenoberfliche (a) von einem konstanten Gasblasendurchmesser (dg)
ausgegangen, was resultierend eine ortliche Betrachtung des kia nach Gleichung 27 mit dem
Diffusionskoeffizienten (Doz) zulasst.

yva=[ 2 B, » (222)"%7] [

Gleichung 27

Ubereinstimmende experimentelle und numerische Ergebnisse konnten in unterschiedlichen
single-use Bioreaktoren mit Arbeitsvolumen bis 2 L und variierendem Gasvolumenstrom sowie
Leistungseintrag trotz umfangreichen Vereinfachungen nachgewiesen werden [11, 15, 39]. Ein
Vergleich des begasten und des unbegasten Stromungsfeldes ergab lediglich im Riihrernachlauf
und in unmittelbarer Nahre zur Rilhrerwelle minimale Abweichungen der
Fluidgeschwindigkeiten und -stromung. Das ist auf die geringen Begasungsraten
zurlckzufiihren und bestatigt Untersuchungen von [171]. Jedoch ist zu beriicksichtigen, dass in
den single-use Bioreaktoren ein konstanter Gasblasendurchmesser von 0.4 mm (Mobius
CellReady) und von 1 mm (UniVessel® SU) verwendet wurde, bei dem von kugelférmigen
Gasblasen auszugehen ist [247]. Bei Blasendurchmessern grosser 3 mm muss eine Anpassung
fiir die Berechnung der spezifischen Phasengrenzfliache erfolgen.

2.3.2.2 Strémungsverhalten

Die Bestimmung des Stromungsverhaltens basiert auf der traditionellen Charakterisierung von
Rihrern in herkdmmlichen Edelstahl- oder Glasbioreaktoren. In Abhingigkeit des Riihrertypes
sind drei Stromungsformen bekannt. Ein radiales Stromungsverhalten wird durch Rushton
Turbinen induziert [180], wohingegen Elephant ear-, Marine-, Segment-, Schrigblatt-Riihrer ein
axiales Stromungsprofil erzeugen [17]. Diese Rithrertypen werden vorwiegend fiir Newton’sche
und mittelviskose Fluide genutzt, wie sie in zellkulturbasierenden Prozessen vorliegen. Bei
hochviskosen Fluiden werden vorzugsweise Ankerrithrer mit ihrer tangentialen Strémungsform
genutzt.
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Eine Bestimmung des Stromungsverhaltens ist mittels der nicht-invasiven Laser-Doppler
Anemometrie (LDA) und Particle Image Velocimetry (PIV) oder der invasiven Hitzedraht-
Anemometrie (HWA) moglich. Zusatzlich erlauben diese Methoden eine Betrachtung der
Fluidgeschwindigkeiten, weshalb sie auch fiir eine Beurteilung numerisch ermittelter
Stromungen herangezogen werden konnen. Im Gegensatz zu herkdmmlichen Bioreaktoren oder
Blasensdulen werden beriihrungslose LDA oder PIV-Methoden kaum fiir die
Stromungscharakterisierung in single-use Bioreaktoren genutzt [48]. Grund hierfiir ist die
bendtigte optische Zugénglichkeit in das Fluid, die nur in rigiden single-use Systemen gegeben
ist. Fiir Bag-Bioreaktoren wird hingegen ein Ersatzmodell (aus Glas oder Plexiglas) mit
identischen geometrischen Dimensionen bendétigt, bei dem die formgebenden Falten des Bags
vernachlassigt werden miissen [40]. Im Gegensatz dazu wird fiir die HWA kein optischer Zugang
bendtigt, jedoch muss hier eine Sonde in das Fluid eingebracht werden, was riickwirkend
Anderungen der Fluidstrémung bewirkt.

In gertihrten single-use Bioreaktoren tiberwiegen die axialférdernden Segmentblatt-, Marine-
und Schragblattrithrer [39, 78, 142, 189] und werden einzeln oder in zweistufigen
Riihrerkonfigurationen verwendet. Im BIOSTAT® STR wird neben dem Segmentblatt-Riihrer
auch eine radialférdernde Rushton Turbine fiir den Leistungseintrag genutzt [11], deren
Stromungsverhalten und Fluidgeschwindigkeit detailliert in Kapitel 4.2.1. diskutiert werden.
Auch der axialférdernde und exzentrisch eingebaute Schrégblattriihrer des S.U.B. wird
nachfolgend in Kapitel 4.2.2 beschrieben.

Bei der Vielzahl an geriihrten single-use Systemen spielt die Identifizierung der Strémungsform
eine untergeordnete Rolle, da die eingesetzten Riihrer auf konventionellen Riihrertypen
basieren und keine Neuentwicklung darstellen. Einzig in Spinner-Flaschen beschreibt [222]
anhand numerischer und experimenteller PIV Versuche eine Auspriagung eines tangentialen
Stromungsprofiles mit libereinstimmenden Stromungsgeschwindigkeiten beider
Untersuchungsansitze. Hingegen weisen die single-use Bioreaktoren mit ihren
unterschiedlichen Arten des Leistungseintrages sowohl bekannte (axiale und radiale) als auch
neuartige Stromungsformen auf. Im Vibromix Bioreactor konnte durch numerische und auch
experimentelle (LDA/PIV) Untersuchungen eine axiale Stromungsform und iibereinstimmende
Stromungsgeschwindigkeiten bei unterschiedlichen Scheibengeometrien festgestellt werden
[48, 112]. Im NucleoBioreactor wird durch die taumelnde Bewegung eines Paddels eine quasi-
tangentiale Stromung mittels 3D-PIV ermittelt [256]. In wellendurchmischten single-use
Bioreaktoren zeigten Vergleichsuntersuchungen (mittels HWA) iibereinstimmende
experimentelle und numerischen Fluidgeschwindigkeiten an unterschiedlichsten Positionen und
Eintauchtiefen [257].

Werden die Methoden der PIV, LDA oder HWA fiir eine Validierung numerischer Strémungen
herangezogen, erfolgt diese ausschlieflich iiber die visuelle Betrachtung des
Stromungsverhaltens und der Geschwindigkeiten. Zudem werden Stromungsprofile der
Geschwindigkeiten genutzt, um mit (dimensionslosen) Koordinaten eine detaillierte
Betrachtung vorzunehmen und einen Vergleich zu gewahrleisten [78, 106]. Weitere
Validierungsansatze zwischen numerischen und experimentellen Resultaten kénnen durch die
Berechnung der prozentualen Abweichung [258, 259] oder der relativen Diskrepanz [260, 261]
erfolgen. Jedoch sind fiir diese Ansatze keine eindeutigen Grenzwerte definiert, die eine
Validierung zulassen oder ausschliefien. Folglich wird fiir die Validierung der numerischen
Ergebnisse (Kapitel 4.2) die visuelle und prozentuale Auswertung genutzt.
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2.4 Scale-up von single-use Bioreaktoren

In der biopharmazeutischen Industrie muss der Transfer eines Kultivierungsprozesses vom
Labor- hin zum Produktionsmafistab gewdahrleistet werden [262]. Die herkdémmliche
Maf3stabsiibertragung eines Kultivierungsprozesses basiert auf der geometrischen Ahnlichkeit
[17, 168, 263] und verfahrenstechnischen Kenndaten der Bioreaktoren. Bis auf die
wellendurchmischen Systeme (BIOSTAT® RM oder Cellbag Bioreaktor) ist eine geometrische
Ahnlichkeit bei den jeweiligen Anbietern fiir (single-use) Bioreaktoren gegeben, da bei der
Maf3stabsvergrofierung der Bioreaktorsysteme die Dimensionsverhéltnisse von Riihrer- und
Reaktordurchmesser und Einbau- und Fluidhéhen vorzugsweise konstant sind (Kapitel 3.1;
Tabelle 2). Zur Ermittlung der verfahrenstechnischen Kenndaten ist die Charakterisierung in
Bezug auf die Riihrerdrehzahl (nur in geriihrten und geschiittelten Bioreaktoren), den
spezifischen Leistungseintrag, die Schergradienten, den Kolmogorov’'schen Langenmafistab, die
Gasleerrohrgeschwindigkeit bzw. volumenbezogene Begasungsrate, den volumenbezogenen
Sauerstoffiibergangskoeffizient und die Mischzeit notwendig [168, 264, 265]. Fiir mikrobielle
Fermentationen ist zusitzlich die Warmeaustauschfliche bei der Mafdstabsilibertragung zu
beriicksichtigen [142]. Alle aufgefiihrten Parameter werden als Scale-up/Scale-down Kriterien
in der Biotechnologie genutzt.

Bei der Mafsstabstlibertragung ist ein gleichzeitiges Konstanthalten aller Kenngréfien jedoch
nicht moglich [47, 168, 252]. Daher wird zumeist ein einzelner Parameter fiir ein Scale-up
verwendet, wodurch die Ubrigen beeinflusst und abgeindert werden. Deshalb muss der
Parameter mit dem grofdten Einfluss auf den Prozess (wie beispielsweise kia, spezifischer
Leistungseintrag, Mischzeit) identifiziert und iiber alle Maf3stdbe konstant gehalten werden [18].
Von einer konstanten Rotation des Riithrers [17] und dessen Umfangsgeschwindigkeit wird
jedoch abgeraten, da diese bei einer Mafdstabsvergrofierung sehr geringe Rithrerumdrehungen
liefert [47]. Nach Euzen et al, 2009 besitzt der P/V den grofiten Einfluss auf die Massen- und
Stofftransferparameter [266] und stellt mit den Biiche-Theorem einen erfolgreichen
Kompromiss fiir einen erfolgreichen Scale-up dar [17]. Hieraus resultiert unter turbulenten
Stromungsbedingungen eine Erh6hung der Mischzeit. Vor allem in grofieren Mafdstdben fithrt
eine inhomogene Durchmischung infolge der lokalen Hydrodynamik zur Ausbildung von pH-
und Nahrstoffgradienten [190] und somit zu einem verminderten Zellwachstum und einer
verminderten Produktbildung [267, 268]. Zusatzlich ist die Proportionalitit zum maximalen,
lokalen Energieeintrag (emax) gegeben, die iberwiegend in Bezug zu der auftretenden
mechanischen Beanspruchung gesetzt wird (Gleichung 28). Bis auf [265] werden die
Geschwindigkeitsgradienten und der Kolmogorov’sche Langenmafistab zumeist bei einem Scale-
up/Scale-down nicht betrachtet. Auch im Hinblick auf die Kultivierung scherempfindlicher
tierischer Zellen spielen die hydrodynamischen Eigenschaften durch die Verwendung von
oberflachenaktiven Stoffen (bspw. Pluronic F68) nur eine untergeordnete Rolle [142].
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Wird eine konstante Mischzeit angestrebt [269], fiihrt diese beim Scale-up zu erhdhten
spezifischen Leistungseintrdgen (Gleichung 29) [18, 270]. Die resultierende Zunahme der
mechanischen Beanspruchung kann zu einer verminderten Zellexpansion und Produktbildung
bei der Kultivierung von tierischen oder humanen Zellen fiihren.

on ()

Gleichung 29

Fiir die Betrachtung der Mischzeit wird nach Nienow, 1997 und Nienow, 2006 der spezifische
Leistungseintrag mit der Reaktorgeometrie in Bezug zur Mischzeit gesetzt und ist mit Gleichung
30 zu beschreiben[142, 188]. Der Proportionalitdtsfaktor wird mit 5.9 angegeben [142, 189].
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Gleichung 30

Ein weiterer, fiir die Maf3stabsiibertragung genutzter, Parameter ist der Sauerstofftransfer in
aeroben Prozessen. Tierische Zellen besitzen im Vergleich mit Hefen oder Bakterien eine
geringere Stoffwechselrate und einen verminderten Sauerstoffbedarf. Vor allem in
Hochzelldichteprozessen mit Saugerzellen (Lebendzellzahlen grofier 1x 107 Zellen/mL) kann
jedoch der mangelnde Sauerstofftransfer zu Limitationen im Stoffwechselweg fiihren [271].
Zusatzlich steigt bei einer Blasenbegasung das Risiko der Zellzerstérung durch das Platzen von
Gasblasen [155, 272-274], welches mit steigendem Blasendurchmesser zunimmt [156].
Gegenteiliges zeigen Boulton-Stone und Blake, 1993, die eine Zunahme der Zellzerstérung bei
kleineren Gasblasen nachweisen [275]. Um die mechanischen Beanspruchungen platzender
Gasblasen zu minimieren, ist infolge des geringer gewdhlten Gaseintrages zusatzlich mit
Sauerstofflimitationen zu rechnen. Aus diesem Grund werden in grofderen Mafistdben
vorwiegend Ringsparger oder Mikrosparger eingebaut, um eine ausreichende Versorgung der
Zellen mit Sauerstoff zu gewdahrleiten [276, 277]. Eine schonende blasenfreie Begasung liber die
Oberfliche ist bei Hochzelldichteprozessen nicht ausreichend [163] bzw. {iber eine
Membranbegasung durch die Prozesskomplexitidt, der notigen Membranflaiche oder die
Anderung der Membraneigenschaften iiber den Prozessverlauf nachteilig [162, 163, 278]. Da mit
zunehmendem Volumen (bspw. 1 L auf 1000 L) die mechanische Beanspruchung um den Faktor
10 minimiert wird [162, 163] wird bei einer Mafdstabsiibertragung der Fokus auf den
volumenbezogenen Sauerstofftransferkoeffizienten gelegt [45, 127, 128, 279, 280].

Die unterschiedlichen Herangehensweisen zur Mafdstabsiibertragung zeigen die Schwierigkeit
des Scale-up/Scale-down fiir zellkulturbasierende Prozesse auf. In Bioreaktoren treten lokale
Regionen mit hohen Energiedissipationen auf, deren lokale Stromung abhingig von der
Reaktorgeometrie und den Betriebsparametern ist. Diese werden liberwiegend durch globale
Ansitze beschrieben, die keine addquate Beschreibung zulassen. Hierfiir sind ortlich aufgeloste
Informationen durch experimentelle Techniken [265] und numerische Methoden notwendig, die
fiir Untersuchungen zur Maf3stabsiibertragung herangezogen werden [281].

Zusatzlich zu der lokalen Stromung ist bei einer Mafistabsiibertragung auf das biologische
System zu achten, welches auf externe Einfliisse mit der Anderung der Morphologie, der
Proliferation, der Differenzierung, des Metabolismus oder mit dem Zelltod reagieren kann [282].
Dieser biologische Effekt ist zusatzlich abhadngig von den Eigenschaften des Kulturmediums
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(Metabolitkonzentration, Viskositdt, Sauerstoffsiattigung, Additive, etc.) und ist abhdngig vom
Zelltyp, Zelllinie und deren Eigenschaften (Ursprung, Alter, Anzahl der Subkultur) [39, 283, 284].
Aufgrund der Komplexitit des Zellmechanismus und der variierenden Faktoren, die in der
Literatur beschrieben werden, ist eine generelle, zellbasierende Aussage fiir eine adaquate
Maf3stabsiibertragung kaum moglich. Jedoch zeigt sich, dass eine minimale Leistung eingetragen
werden sollte, die eine ausreichende Durchmischung erlaubt und eine Zellsedimentation,
Sauerstofflimitation und Inhomogenitdten unterbindet.
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3 Methodik

Im Folgenden wird Methodik dargestellt, die sowohl die Beschreibung der genutzten single-use
Bioreaktoren und deren experimentelle und numerische Charakterisierung als auch den
numerisch durchgefiihrten Scale-up umfasst. Des Weiteren wird der Kultivierungsprozess der
CHO-XM 111-10 Zelllinie mit induzierbarer Produktbildung in unterschiedlichen Mafistdben
vorgestellt. Aus Griinden der Ubersichtlichkeit werden die nachfolgend aufgefiihrten Kapitel der
Methodik den jeweiligen Fallstudien (Kapitel 4) zugeordnet.

3.1 Single-use Bioreaktoren

Die in dieser Arbeit angewandte Nomenklatur fiir die verwendeten geriihrten single-use
Bioreaktoren ist der Abbildung 6 zu entnehmen. Die Angaben zu den Reaktor- und
Fliissigkeitsabmessungen sind mit Grofdbuchstaben (Hgr, D, etc.) sowie die zum Riihrer mit
Kleinbuchstaben (d, w, etc.) versehen (Tabelle 2). Bei mehreren Rithrern bezeichnet das Indizes
1 den unteren und 2 den oberen Riihrer. Anhand des in Abbildung 6 aufgefiihrten kartesischen
Koordinatensystems beschreibt die y-Achse die Reaktorhohe. Aus Griinden der Ubersichtlichkeit
ist jedoch das Koordinatensystem links von den Reaktoren dargestellt, wobei der
Koordinatenursprung immer im Mittelpunkt der Reaktorbdden definiert ist (Abbildung 6).

]

Abbildung 6: CFD-Darstellung des UniVessel® SU, des BIOSTAT® STR (RT x SBI) 50 L und des S.U.B. 50 L mit
der jeweiligen Symbolik fiir die BemafRung (Tabelle 2). Die Reaktorhohen reprasentieren die Fluidhéhe bei
maximalem Arbeitsvolumen.
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Tabelle 2: Ubersicht der geometrischen Dimensionen des UniVessel® SU, der BIOSTAT® STR-Reihe und der S.U.B.-Reihe.
UniVessel® SU BIOSTAT® STR S.U.B.
. min. 0.6 12.5 50 125 250 25 125 500 1000
Arbeitsvolumen [L] \Y
max. 2 50 200 500 1000 50 250 1000 2000
l;m“l;f]erdu“hmesser d 53 143% ** 225% *x 310% ** 379%; *x 117 200 321 398
Reaktor-
D 122 370 585 815 997 349 597 959 1194
durchmesser [mm]
Eﬁ;ﬁ‘gkeltsmhe H 180 480 783 1005 1360 521 914 1422 1787
Riihrerabstand c 70 186 300 403 493 - - -
[mm]
Rithrereinbauhohe hy 49 90 142 195 239 117 200 321 398
[mm]
Rithrerwinkel (zum
Lot) [] ® 0 0 0 0 0 19 19 19 19
Verhaltnisse d/D 0.43 0.39 0.38 0.38 0.38 0.33 0.33 0.33 0.33
d/H 0.29 0.30 0.29 0.31 0.28 0.22 0.22 0.23 0.22
H/D 1.48 1.30 1.34 1.23 1.36 1.49 1.53 1.48 1.50
c/d 1.32 1.30 133 1.30 - - - -
hy/d 0.92 0.63 0.63 0.63 1.00 1.00 1.00 1.00
w1/ 019 0.48* / 0.48* / 0.48* / 0.48* /
d ' 0.19** 0.19** 0.19** 0.19** 0.14 0.14 0.14 0.14
‘(’i"z/ 0.19* 0.19 0.19 0.19 0.19 ] ] ) ]

* Segmentblatt-Riihrer; ** Rushton Turbine
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3.1.1 UniVessel® SU

Der UniVessel® SU (Sartorius Stedim Biotech) besteht aus einem rigiden Kunststoffbehélter und
muss nicht in ein formgebendes Gehause eingebracht werden (Abbildung 7; A und B). Der
Durchmesser des zylindrischen Behdlters (D) steigt aufgrund des Herstellungsprozesses mit
zunehmender Hohe von 118 auf 126 mm. Die konisch geformte Reaktorwand bietet ohne die
Temperaturmanschette eine optische Zuganglichkeit zur Fliissigkeit. Der UniVessel® SU ist
standardmifig mit zwei Segmentblatt-Riihrern ausgestattet, die bei einem Anstellwinkel von
30 ° einen Durchmesser (d) von 55 mm besitzen und in einem Abstand von 70 mm angebracht
sind (Tabelle 2; Abbildung 7; C). Das minimale Arbeitsvolumen von 0.6 L. wird durch die
Riihrerposition des unteren Riihrers bestimmt. Die eingebauten optischen Sensoren fiir pH und
pO: kénnen fiir die computerbasierte Konstruktion vernachlassigt werden. Das Verhaltnis von
maximaler Fliissigkeitshohe und Reaktordurchmesser (H/D) betrdgt 1.3 und ermdglicht ein
maximales Arbeitsvolumen von 2L (Tabelle 2) [11]. Da im UniVessel® SU zusatzlich
konventionelle Sonden verwendet werden konnen, die im Rahmen der experimentellen,
verfahrenstechnischen Charakterisierung genutzt wurden, werden diese bei der
computerbasierten Konstruktion beriicksichtigt. Des Weiteren werden der Sparger und die
unterschiedlichen Ernte- und Steigrohre integriert.

Abbildung 7: Der UniVessel® SU ist ein rigider single-use Bioreaktor und ist mit diversen Schliduchen fiir
zellkulturbasierte Prozesse ausgestattet (A und B). Der Leistungseintrag erfolgt iiber zwei mehrstufige
Segmentblatt-Rithrer (SBI; C).

3.1.2 BIOSTAT® STR

Der zweite single-use Bioreaktor von Sartorius Stedim Biotech (Abbildung 8; A) ist ein flexibler
3-D Bag-Bioreaktor, der in einen formgebenden Edelstahl-Container eingespannt werden muss.
Uber den Containerboden erfolgt die Temperierung des Mediums mittels Doppelmantel oder
Heizmatten. Der zylindrische Teil des Bioreaktors wird durch zwei halbkreisformige Ttren
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gebildet, durch die einfache Installation des Kultivierungs-Beutel und eine Betrachtung des
Fluides bei maximalen Arbeitsvolumina (nur bis zu einem Arbeitsvolumen von 200 L
empfohlen) realisiert werden kann (Abbildung 8; B). Der 3-D Bag, der Edelstahlcontainer und
die Steuerung werden zusammengefasst als BIOSTAT® STR bezeichnet. Wird hingegen nur das
Kultivierungsgefaf3, der 3-D Bag, beschrieben, wird vom CultiBag® STR gesprochen.

Im BIOSTAT® STR sind standardméafiig zwei Riihrerkonfigurationen kommerziell erhaltlich,
wobei zwischen einer Rushton Turbine (RT) und einem Segmentblatt-Riihrer (SBI) oder zwei
Segmentblatt-Rithrern gewahlt werden kann. Die Rithrerwelle ist an der Ober- und Unterseite
des Bags fixiert und wird liber eine Magnetkupplung zwischen Antrieb und Welle in Bewegung
gesetzt. Abhdngig von der Rithrerkonfiguration betrdgt der Rithrerdurchmesser 143, 225, 310
und 379 mm fiir die jeweiligen maximalen Arbeitsvolumen von 50, 200, 500 und 1000 L (Tabelle
2). Vergleichend mit dem UniVessel® SU weisen die Verhaltnisse der BIOSTAT® STR-Reihe (d/D,
H/D, c/d) eine geometrisch dhnliche Reaktorkonstruktion auf. Bis auf einen Tauchschlauch, den
am Boden integrierten Sparger, der gleichzeitig zur Fixierung der Welle genutzt wird, und
dessen Schlauchanbindung sind im Fluidraum keine weiteren Elemente im BIOSTAT® STR
vorhanden. Der Bag ist zusatzlich mit diversen Schlauchen, fiir den Inokulum- und Fluidtransfer,
sowie Opta-Sterilverbindungen (zur Anbindung der Sterilfilter). Fiir die Messung von pH und DO
sind optische Sensoren im Bag und am oberen Rand des Bodens integriert. Aufgrund des
vernachlassigbaren Einflusses der optischen Sensoren auf die Stromung werden diese bei den
computerbasierten Konstruktionen der BIOSTAT® STR-Reihe nicht beriicksichtigt. Da bei
sachgerechter Installation des Bags in den Container von keiner Faltenbildung auszugehen ist,
wird diese auch nicht fiir die Konstruktionen beachtet.

Abbildung 8: Der Bioprozesseinheit des BIOSTAT® STR 50 L besteht aus einer Steuereinheit und einem
Edelstahl-Container (A), der aus im zylindrischen Teil aus zwei halbkreisférmige Tiiren besteht (B). In den
Edelstahl-Container wird der separat erhiltliche und flexible Bag integriert.
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3.1.3 S.UB.

Der S.U.B. ist dhnlich wie der BIOSTAT® STR ein flexibler 3-D Bag-Bioreaktor und muss in den
aus Edelstahl gefertigten Bag-Container eingesetzt und fixiert werden. Die Temperierung des
Mediums (Fluides) iiber den Bag-Container ist ebenfalls mittels Doppelmantel oder Heizmatte
realisierbar. Oberhalb des Containers ist der Antrieb angebracht (Abbildung 9; A). Die aus
Hartplastik bestehende Welle wird durch den Antrieb und die im Bag integrierte
Gleitringdichtung zum Riihrorgan gefiihrt. Ein Wellenschlauch verhindert den Kontakt zwischen
Riithrerwelle und Fluid. Fiir die Messung von pH und DO koénnen herkdmmliche Sonden
verwendet werden. Spezielle Kleenpak-Sterilverbindungen ermdéglichen die Sterilisation der
konventionellen Sonden [156] und deren sterile Kopplung am Bag (Abbildung 9; B). Der flexible
Bag (Abbildung 9; C) passt sich beim Fiillen der Form des Containers an, wodurch fir die
nachfolgenden numerischen und experimentellen Untersuchungen von einer vereinfachten
S.U.B.-Geometrie ausgegangen werden kann. Die beim Einsetzen des Bags entstehenden Falten
werden wieder vernachlassigt [78]. Die flexiblen Bag-Bioreaktoren sind im Mafdstab von 50 bis
2000 L kommerziell erhaltlich, wobei deren Durchmesser von 349 - 1194 mm den jeweiligen
Containerdurchmessern entsprechen (Abbildung 6, B; Tabelle 2). Bei maximalem
Arbeitsvolumen betrigt die Reaktorh6he 1.5 D. Das um 19.6° geneigte, exzentrisch eingebaute
Mischorgan ist mit einem Schragblattriithrer versehen. Der Rithrerdurchmesser betragt 0.33 D
fiir die Maf3stdbe bis 2000 L. Die drei Riithrerblatter sind in einem Winkel von 45° angestellt. Der
eingebaute Mikrosparger mit einer Hohe von 100 mm ist direkt unterhalb des Riihrers
angeordnet.

Abbildung 9: In die Bioprozesseinheit des 50 L Single-Use Bioreactor (S.U.B.) (A) wird der separat erhéltliche
und flexible Bag (B) integriert. Der Bag ist mit diversen Anschliissen, sterilen Filtern, einer Gleitringdichtung
sowie dem Riihrorgan versehen. Eine sterile Kopplung von herkémmlichen Sonden erfolgt iiber spezielle
Kleenpak-Verbindungen am Bag (C).
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3.2 Bioreaktorcharakterisierung

Im Rahmen der Charakterisierung der single-use Bioreaktoren werden experimentelle
Verfahren genutzt. Zusatzlich erfolgt die Nutzung der CFD, um die numerischen und
experimentellen Resultate zu vergleichen. Abschliefend wird mittels der beriihrungslosen
Messtechnik der PIV zu Bestimmung des Stromungsverhalten und der Fluidgeschwindigkeiten
der numerische Ansatz validiert.

3.2.1 Experimentelle Methoden (Fallstudie I)

Im folgenden Kapitel werden die Methoden zur experimentellen Bestimmung der
verfahrenstechnischen KenngrofRen Leistungseintrag, Mischzeit und kia detailliert beschrieben.
Diese sind nachfolgend einzelnen Bioreaktorsystemen zugeordnet und deren Eignung wird
bewertet. Um die notwendige Anzahl der experimentellen Versuche zu minimieren wurden die
»Design of Experiments“ Software-Versionen STAVEX (fiir den S.U.B.50L) und VisualX-Sel
(UniVessel® SU) verwendet.

3.2.1.1 Bestimmung des Leistungseintrages

Die Bestimmung des Leistungseintrages erfolgte mittels der Aufnahme des Drehmomentes. Der
Drehmoment-Aufnehmer (1 Nm; HBM) wurde in die Riihrerwelle des S.U.B. 50 L und des
BIOSTAT® STR 50 L integriert sowie motor- und riihrerseitig gelagert. Die Datenverarbeitung
und -aufzeichnung erfolgte mittels eines Messverstarkers (Spider 8; HBM) und der Software
CatmanEasy (Version: 5.2.2; HBM). Die Bestimmung der Leistungseintrige erfolgte
ausschliefllich in den aus Plexiglas bestehenden Ersatzbehdltern des S.U.B. 50 L und des
BIOSTAT® STR 50 L, die bis zu ihrem maximalen Arbeitsvolumen mit destilliertem Wasser
gefiillt wurden. Vor jeder Messung wurde eine Kalibrierung des Nullpunktes durchgefiihrt. Nach
Ausbildung einer Stromung wurde in Abhingigkeit der Rithrerumfangsgeschwindigkeit das
anliegende Drehmoment mit einer Frequenz von 2 Hz aufgenommen. Zur Ermittlung von Mg
wurden die Messungen mit Luft wiederholt. Fiir eine statistische Genauigkeit wurden
Dreifachbestimmungen durchgefiihrt und nachfolgend der Mittelwert gebildet. Die Berechnung
des spezifischen Leistungseintrages erfolgt nach Gleichung 5. Im UniVessel® SU wurde keine
Messung des Leistungseintrages durchgefiihrt.

3.2.1.2 Mischzeitbestimmung

Die Untersuchungen des Mischprozesses wurden im 50 L S.U.B. und dem BIOSTAT® STR 50 L in
den dazugehorigen Kunststoffbags durchgefiihrt. Zur Bestimmung der Mischzeit wurde fiir beide
Bioreaktorsysteme die Sondenmethode verwendet. Hierbei wird der Konzentrationsverlauf von
Natriumchlorid mittels einer Leitfihigkeitssonde gemessen und aufgezeichnet (Anhang A). Als
Mischkriterium wurde eine Mischglite von 95% veranschlagt. Des Weiteren wurde im
BIOSTAT® STR 50 L und im UniVessel® SU die Entfirbemethode (iodometrisch) verwendet [70].
Hierfiir werden 1% Starke-, 0.1 M Natriumthiosulfat- und Lugol‘sche-Losung hergestellt. Die
Reaktorsysteme werden mit destilliertem Wasser gefiillt und die Rithrerparameter eingestellt.
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Durch die Zugabe von 0.2 vol% der Lugolsche-Lésung und 0.5 vol% der Starkeldosung wird das
Fluid intensiv blau gefarbt. Nachdem die Chemikalien im Fluid homogen verteilt sind, wird 0.4 %
der Natriumthiosulfat-Losung zugegeben und die Zeit bis zur vollstindigen Entfirbung der
Fliissigkeit gemessen (Anhang A). Fiir eine Auswertung wird die Gleichung 8 herangezogen. Die
Arbeitsanweisungen fiir beide Ansatze zur Bestimmung der Mischzeit sind dem Anhang A
beigelegt.

3.2.1.3 Bestimmung des k.a

Die Bestimmung des volumenbezogenen Sauerstoffilbergangskoeffizienten (kia) im
UniVessel® SU, BIOSTAT® STR 50 und 200 L [69] sowie S.U.B. 50 L wurde mittels der gassing-out
Methode und unter Verwendung von herkommlichen pO; Clark-Sonden (Mettler Toledo,
Schweiz) durchgefiihrt (Anhang B). Zur korrekten Bestimmung des kia-Wertes ist eine kurze
Ansprechzeit der Sauerstoffsonde erforderlich. Fiir die experimentelle Bestimmung der
Sondenansprechzeit wurde eine Sprungantwort aufgenommen. Hierfiir wurde die Sonde aus
sauerstofffreier Losung in eine mit Sauerstoff gesittigte Losung liberfithrt und die Anderung des
Sauerstoffgehaltes iiber die Zeit mit der Sonde aufgenommen. 1% PBS-Losung wurde als
Medium fiir die Untersuchungen verwendet. Bevor die Untersuchungen durchgefiihrt wurden,
erfolgte die Kalibrierung der Sonde bei 0 und 100 % geldstem Sauerstoff. Fiir die
Untersuchungen wurde Stickstoff iiber das Begasungsorgan zugegeben, um den geldsten
Sauerstoff auszutreiben (p0:< 10 %). Unter Variation des spezifischen Leistungseintrages
(Rithrerdrehzahl), des Volumens und der Begasungsrate wurde die Anderung des geldsten
Sauerstoffes gemessen und mittels der Software BORIS, LabJack aufgezeichnet. Nach Erreichen
eines konstanten Sauerstoffgehaltes um 100 % wurde die Datenaufzeichnung beendet. Die
logarithmierten und normierten Konzentrationen des geldsten Sauerstoffs werden als Funktion
der Zeit graphisch aufgetragen. Der Anstieg der Funktion beschreibt den kia Wert, dessen
Messbereich zwischen 10 bis 90 % des logarithmierten Geldstsauerstoffes liegen sollte. Die kia-
Berechnung erfolgt gemafd Gleichung 12, wobei der OUR vernachlissigt werden kann. Die
Arbeitsanweisung ist dem Anhang B beigelegt

3.2.2 Numerische Untersuchungen (Fallstudie II)

Die numerischen Untersuchungen wurden mit dem kommerziell erhiltlichen Softwarepaket
Fluent (ANSYS, Inc.; Version 6.3 und 14) durchgefiihrt. Mittels des Pre-Prozessors Gambit bzw.
DesignModeler (ANSYS, Inc. Version 14) wurden die Bioreaktorgeometrien (Tabelle 2) des
UniVessel® SU, der BIOSTAT® STR- und der S.U.B.-Reihe konstruiert sowie der Fluidbereich
mittels unstrukturierten Gittern diskretisiert. Fiir die hochaufgeloste Diskretisierung der
Rihrerzone wurden Boundary Layer-Funktionen genutzt. Die generierten tetraedrischen
Kontrollvolumen wurden nachfolgend mittels Fluent in ca. 0.5 bis 2.5 x 106 Polyeder tberfiihrt.
Die Diskretisierung des Gleichungssystems erfolgte auf Basis des First Order Upwind Schemas
mit einer Druck-Geschwindigkeits-Kopplung tiber den SIMPLE-Algorithmus. Die Konvergenz der
numerischen Simulationen wurde beim Unterschreiten der Residuen von 10-¢ definiert.
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Zusatzlich wurden fiir die numerische Charakterisierung Vereinfachungen definiert, die eine
Beschreibung der verfahrenstechnischen Parameter bei {iberschaubarem Rechenaufwand
gewdhrleisten.

e Bei der Konstruktion der flexiblen single-use Bag-Bioreaktoren wird von einer
faltenfreien Geometrie ausgegangen, die den geometrischen Dimensionen der
Bioprozess-Container entspricht.

e Der Kopfraum wird fiir die numerischen Simulationen nicht beriicksichtigt.

e Die Implementierung der Rithrerbewegung fiir die stationdren Simulationen erfolgte mit
Hilfe der Multiple Reference Frames (MRF) Methode bzw. fiir transiente Rechnungen
tiber das Sliding Mesh Verfahren.

e Die Berechnung der Turbulenz erfolgt ausschliesslich mit Zweigleichungs-
Turbulenzmodellen, die sowohl eine stabile Simulation als auch addquate Resultate
gewahrleisten. Fiir alle Simulationen im turbulenten Strémungsbereich wurde das
standard-k-¢ Turbulenzmodell und fiir den Ubergangsbereich das k-w Turbulenzmodell
genutzt.

e Wandfunktionen werden nicht verwendet.

e Die Ausbildung einer Trombe ist aufgrund der geringen Riihrerumfangsgeschwindig-
keiten zu vernachlassigen.

e Bis auf die Bestimmungen der kia-Werte werden die Simulationen einphasig mit Wasser
unter Standartbedingungen durchgefiihrt.

o Eine weitere Phase, die die einzelnen Zellen der Zellkulturen beriicksichtigt, wird nicht
implementiert.

o Ein konstanter Gasblasendurchmesser am Sparger wird fiir die Bestimmungen der kia-
Werte herangezogen und mittels Euler-Euler-Verfahren berechnet.

Die Berechnung der Geschwindigkeitsgradienten erfolgt nach [159] (Gleichung 21 und
Gleichung 22) und wird mittels einer user-defined-function eingebunden. Diese speichert
zusatzlich die ermittelten Werte. Nachfolgend werden die Geschwindigkeitsgradienten in 250
Klassen eingeteilt und die erhalten Verteilungsfunktion fiir die Auswertung herangezogen.

Die Kolmogorov'schen Lingenmafistidbe werden nach Gleichung 20 ermittelt und in drei
unterschiedlichen Bereichen der single-use Bioreaktoren bestimmt. Die Riihrerzone umfasst
dazu die an den Riihrer direkt anliegenden Kontrollvolumen. Hingegen wurde als Rotationszone
ein Zylinder in die Geometrie implementiert, dessen Mittelpunkt im Rithrermittelpunkt liegt und
die Stromung nicht beeinflusst. Die Fluiddomadne umfasst den das jeweilige Arbeitsvolumen
ohne die Rotationszone.

Die Simulationen des Mischprozesses basieren auf den stationdren Stromungsfeldern, in denen
nachfolgend die Konzentrationsverteilung eines inerten Tracers durch transiente Berechnungen
ermittelt wird. Das Tracer-Volumen wurde mit 0.1 % des Reaktorvolumens veranschlagt und
dessen Konzentration an unterschiedlichen Orten im Fluid aufgenommen, an denen geringe
Geschwindigkeiten ersichtlich waren. Zusatzlich erfolgte hauptsachlich die Betrachtung der
minimalen und maximalen Tracer-Konzentration tiber den gesamten Fluidbereich. Die Mischzeit
wurde als die Zeit definiert, bei der an allen Punkten die gewdahlte Homogenitdt von 95 %
erreichtist. Fiir eine Betrachtung der Mischzeiten wurde Gleichung 8 herangezogen.
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3.2.3 Validierung der numerischen Daten mittels beriihrungslosem Messverfahren

3.2.3.1 Particle Image Velocimetry (PIV)

Die experimentellen Untersuchungen zur Stromungsgeschwindigkeit und Fluidstrémung
wurden mittels der zweidimensionalen Particle-Image-Velocimetry (2-D PIV) durchgefiihrt
(Anhang C). Hierfiir wurden Reaktorersatzmodelle der flexiblen Bags aus Acrylglas angefertigt.
Die Reaktoren wurden in einen quaderférmigen und mit Wasser gefiillten Glasbehalter gestellt,
um Storungen durch Reflektionen des Fluides und Kriimmungen des Acrylglasmodelles zu
minimieren (Abbildung 10; [285]). Auflerdem wurden dem Reaktorinhalt Rhodamin
liberzogene, fluoreszierende Partikel mit einem Durchmesser von 20-50pum (1002192,
LaVision) zugegeben. Zu den verwendeten PIV-Komponenten (LaVision GmbH) gehéren ein
Nd:YAG Doppel-Puls-Laser (LM0720/1103069, LaVision), der iiber eine Lichtoptik die
Lichtebene mit einer Wellenldnge von 532 nm erzeugt. Die Laserlichtebene wurde vertikal auf
die Reaktorwelle ausgerichtet. In einem Winkel von 90 ° zum Laser wurde die Imager Pro X 4M
Kamera (Auflosung: 2048 x 2048 Pixeln, LaVision) aufgestellt (Abbildung 10; A). Laser und
Kamera wurden fiir die Vermessung des gesamten Behéilterquerschnittes auf einer
Traversierung positioniert. Synchronisation, Positionierung und die Datenauswertung sowie -
verarbeitung erfolgten mittels der Software DaVis (Version: 7.2.2.283). Fiir die zeitaufgeldsten
Geschwindigkeitsuntersuchungen wurde eine Laserlichtschranke (Sick AG) verwendet
(Abbildung 10; A), die beim Durchqueren eines bestimmten Riihrerblattes mit der hinteren und
duferen Ecke die Laser-Kamera-Synchronisation auslést (Abbildung 10; B).
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Abbildung 10.: Schematischer Aufbau der experimentellen Untersuchungen im S.U.B. 50 L mittels Particle-
Image-Velocimetry (PIV) als Frontansicht (A) und Draufsicht (B). Zusitzlich ist der schematische Aufbau fiir
den BIOSTAT® STR (RT + SBI) 50L als Iso-Ansicht (C) und als Draufsicht fiir die beiden Riihrertypen
dargestellt (D).

Die Reaktorebene (x-y) wurde in Koordinatenpunkte eingeteilt und die Fluidstrémung durch je
500 Doppelbildaufnahmen aufgezeichnet. Im Gegensatz zu den von Menzel et al, 2007
veranschlagten 2500 Doppelbildaufnahmen beschreibt die aufgefiihrte Methode mit der
geringen Anzahl von Aufnahmen einen ersten Versuchsansatz fiir die Ermittlung der
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Fluidstromung und -geschwindigkeiten [286]. Bei einer Rihrerumfangsgeschwindigkeit von
1.05m/s betrug der zeitliche Versatz (dt) zwischen erster und zweiter Aufnahme eines
Doppelbildes 1000 ps. Die Bildverarbeitung erfolgte durch eine mehrfach durchgefiihrte
Kreuzkorrelation. Wahrend des ersten Durchlaufes wurden die Aufnahmen in 64 x 64 Pixel
grofle Abfragebereiche eingeteilt. Flir jeden weiteren Durchlauf (zwei bis vier) wurde eine
Grofde von 32 x 32 Pixel verwendet. Innerhalb der Bildnachbearbeitung reduzierte ein high-pass
Filter auftretende Storvektoren, deren absolute Geschwindigkeit um das Zweifache grosser als
die Standardabweichung der Geschwindigkeiten fiir die umliegenden Vektoren waren. Die
Arbeitsanweisung ist dem Anhang C beigelegt.

3.2.3.2 Shadowgraphy

Die Bestimmung der Blasengrofienverteilung erfolgt mittels der Shadowgraphy-Methode.
Hierbei wird der zu untersuchende Bereich mit Hilfe von diffusem Licht angestrahlt (Abbildung
11; A). Das verwendete diffuse Licht wird durch den Nd:YAG Laser (LaVision) und den
nachgeschalteten High Efficiency Diffuser (LaVision) erzeugt. Durch Anstrahlen der
aufsteigenden Blasen wird ein Teil der Photonen an den Réndern der Blasen reflektiert (c). Im
mittleren Bereich der Blasen kommt es aufgrund des Lichteinfallwinkels zu keiner Reflektion
der Photonen (d). Dadurch gelangt ein Teil des diffusen Lichtes durch die Blasen und es
entstehen helle, runde Bereiche im Gasblasenmittelpunkt. Durch die Reflexion des diffusen
Lichtes an den Blasenrandern entstehen die ,Schatten“ der Blasen (e), welche mit einer CCD-
Kamera und einem vorgeschalteten Teleobjektiv mit Dioptrie-Linse (+1 Dioptrien, beides Nikon)
erfasst werden (Abbildung 11; B). Zur Bestimmung der Gasblasenverteilung iiber eine
Reaktorebene und fiir eine gleichbleibende Fokussierung werden Kamera und Laser auf einer
Traversierung positioniert. Die Bilderaufnahme und Auswertung erfolgt mit der Software DaVis
(Version: 7.2.2.283, LaVision).

Zur Bestimmung der Gasblasengrofienverteilung miissen alle Komponenten aufeinander
abgestimmt werden. Dazu wird der diffuse Lichtstrahl in Richtung des aufsteigenden, zu
untersuchenden Blasenstromes ausgerichtet, so dass eine parallel zur Riihrwelle liegende Ebene
fokussiert wird. Um eine optimale Belichtung der aufsteigenden Blasen zu erhalten, wird vor
Messbeginn eine Adjustierung der Belichtung vorgenommen. Dazu wird die Laserintensitat
schrittweise erhoht, bis 90 % des A/D-Konverters der Kamera gesattigt sind. Bei der
verwendeten 4 Bit Kamera wird unter Verwendung einer Blende von 22 mm eine 90 %-
Sattigung des A/D-Konverters bei einer Laserintensitit von ca. 37 % fiir Laser A erreicht. Die
benoétigte Laserintensitit variiert jedoch abhangig von der gewahlten Blendengrofie am Objektiv
sowie der Triibung des verwendeten Fluides. Damit die Durchmesser der Blasen wihrend des
Prozessierens iiber den Algorithmus berechnet werden kénnen, wird nach der Adjustierung der
Belichtung eine Kalibrierung der Bildskalierung (Verhaltnis von Lange zu Pixel) durchgefiihrt.

52



Methodik Christian Loffelholz

&

Programmierbares
Zeitsteuerungselement

Doppel- Puls
Nd: YAG Laser

§ a a

}ILL ;H_:'
High Efficiency Diffuser Q
] DifusesLiont ‘
Messebene
Luftblasenschatten
(Shadow)
e

d

Traversierung

T
Datenverarbeitung

CCD Kamera

A B

Abbildung 11: Vereinfachter schematischer Aufbau der Shadowgraphy-Messung (A). Zusitzlich ist das
Messprinzip dargestellt (B). Die Blasen (b) werden mittels diffusem Lichts (a und c) angestrahlt, was an den
Riandern der Blasen (e) zu einer Reflexion des Lichtstrahles (c) und im mittleren Bereich zur Durchleuchtung
(d) fithrt. Der erhaltene schwarze Bereich mit hellem Mittelpunkt wird fiir die weitere Auswertung genutzt.

Die Untersuchungen im S.U.B. 50 L und im BIOSTAT® STR werden bei einer Begasungsrate von
0.02 vvm und einer Rithrerumfangsgeschwindigkeit von 1.05 m/s durchgefiihrt (Anhang D). Je
Messposition werden 800 Prozessbilder aufgezeichnet und ausgewertet. Zur Bildauswertung
wird ein benutzerdefiniertes Batch-Processing verwendet. Dabei wird aus jedem Prozessbild ein
Referenzbild errechnet, mit welchem das Prozessbild anschliefend invertiert wird. Um die
Qualitdt der Prozessbilder bei der Parametervariation zu erhéhen, werden diese vor der
Invertierung mittels eines 3x3 avg. Filters bearbeitet, wodurch Schwankungen der
Belichtungsintensitidt und eine Unschirfe der Blasenrdnder unterbunden werden kénnen. Um
auch Kkleinste Gasblasen erfassen zu konnen, werden die Grenzwerte angepasst [287]. Zur
Ergebnisevaluierung werden die ausgewerteten Prozessbilder, Blasengrofienverteilungen, die
statistischen Werte (dio, d32 etc.) sowie eine Partikelliste der erkannten Blasen genutzt. Die
Arbeitsanweisung ist dem Anhang D beigelegt.

53



Methodik Christian Loffelholz

3.3 Scale-up Studien (Fallstudie III)

Der Scale-up der BIOSTAT® STR- und S.U.B.-Baureihe erfolgt ausschliefdlich auf numerischer
Basis der in Tabelle 2 aufgefithrten Reaktorgeometrien. Fiir den BIOSTAT® STR wird die
numerisch ermittelte Stromung bis zu einem Arbeitsvolumen von 1000 L. und im S.U.B. bis
2000 L ermittelt. Eine direkte Proportionalitat zwischen der Anzahl der Kontrollvolumen und
dem Arbeitsvolumen ist nicht moglich, da bei den maximalen Arbeitsvolumen eine Anzahl der
Kontrollvolumen von ca. 80 Millionen Zellen resultieren wiirde. Bei den maximalen
Arbeitsvolumen werden ca. 6 Millionen Zellen verwendet. Die numerischen Berechnungen
wahrend des Scale-up erfolgen gemaf$ Kapitel 3.2.2.

3.4 Kultivierung von CHO-Suspensionszellen (Fallstudie IV)

Die Kultivierungen der CHO-Suspensionszellen erfolgt ausgehend von der Erhaltungskultur bis
zum Endmafdstab von 2, 50 und 200L mit unterschiedlichen, chemisch definierten
Minimalmedien (Abbildung 12). Die Erhaltungskultur der CHO-XM 111-10 (Kapitel 3.4.1) wird
in T-Flaschen (Corning) mit dem ChoMaster FMX-8 Erhaltungsmedium (Kapitel 3.4.2) gefiihrt.
Die sich anschlieflende Expansion erfolgt in Schiittelkolben (Corning) mit ChoMaster HP-1
Wachstumsmedium. In Abhangigkeit des jeweiligen Endmafistabes (2, 50 oder 200 L) werden
weitere Bioreaktorsysteme fiir die Inokulumproduktion (BIOSTAT® RM 10, 20 oder 50 L; alle
Sartorius Stedim Biotech) und das ChoMaster HP-1 Wachstumsmedium genutzt (Kapitel 3.4.2).
Fiir die Wachstumsversuche werden die an der ZHAW etablierten Kultivierungsvorschriften fiir
die Zellexpansion im BIOSTAT® STR und S.U.B. verwendet, die zusammengefasst dem Anhang E
beigefiigt sind.

Die Inokulumproduktion fiir die Kultivierungen im UniVessel® SU erfolgt ausschliefdlich in
Schiittelkolben, wohingegen fiir den 50 L-Mafdstab die CHO-Zelllinie aus dem Schiittelkolben in
einen BIOSTAT® RM 20 L iberfithrt werden muss, um eine ausreichend hohes Zellzahl zu
erhalten. Die Kultivierungen mit 200 L werden iiber den BIOSTAT® RM 10 und 50 L (Sartorius
Stedim Biotech) realisiert. In allen Bioreaktoren wird mit dem vom Hersteller angegebenen
minimalen Arbeitsvolumen, einer Lebendzellzahl von 0.5 x 10¢ Zellen/mL und einer Vitalitat
oberhalb 95 % inokuliert (Kapitel 3.4.4). Als Feeding-Medium wurde das ChoMaster HP-5
Wachstumsmedium (Kapitel 3.4.2) genutzt.

Die Produktbildung des Modellproteins SEAP (Kapitel 3.4.1) wurde durch einen vollstindigen
Mediumwechsel mittels Crossflow-Fitration induziert. Dabei wurde das ChoMaster HP-5
Wachstumsmedium durch ChoMaster HP-5 Produktionsmedium ersetzt (Kapitel 3.4.3).
Zusatzlich ist eine Temperaturabsenkung von 37 auf 31 °C von Vorteil. Wahrend der Filtration,
die eine Konzentration der Suspension und eine Diafiltration umfasst, wird der UniVessel® SU
und der BIOSTAT® STR 50 L als Vorlagegefafd verwendet.
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Abbildung 12: Ubersicht zum Vorgehen der Kultivierungsversuche mit CHO XM 111-10 Zellen. Ausgehend von
der Erhaltungskultur wird ein Scale-up bis zu einem Arbeitsvolumen von 200 L durchgefiihrt. Die induzierte
Produktbildung wird im 2 und 50 L Mafdstab durchgefiihrt. Zusatzlich sind die unterschiedlich genutzten
Medien aufgefiihrt.

3.4.1 Zelllinie

CHO-Zellen sind eukaryotische Zellen. Sie wurden urspriinglich aus den Ovarien des
chinesischen Hamsters isoliert, werden 16 bis 20 um grof und haben eine Verdopplungszeit von
ca. 24 h. Die serumfrei kultivierten CHO XM 111-10 Zelllinie (ETH Ziirich, Prof. Dr. Martin
Fussenegger [288-293]) ist eine Suspensionskultur, die sich anders als der adhdarent wachsende
Wildtyp CHO-K1 nicht an inerte Oberflaichen anlagert. Ein charakteristischer Aspekt fir die
CHO XM 111-10 Zelllinie ist die Sensibilitdt gegeniiber hydrodynamischen Beanspruchungen.
Die griindet sich auf dem Vorhandensein einer Zellmembran anstatt einer Zellwand, wie sie bei
pflanzlichen Zellkulturen oder Mikroorganismen zu finden ist. Hinzu kommt die genetische
Modifikation der Zelllinie, bei der durch homologe Rekombination ein tet-off System integriert
worden ist. Das tet-off System wird zur gezielten Induktion der Proteinexpression genutzt und
erlaubt es die Zellproliferation und Produktbildung zeitlich voneinander zu trennen
(biphasischer Prozess). Infolge dessen werden hohere Zellzahlen und Produkttiter erhalten.

Das tet-off System der CHO XM 111-10 Zelllinie basiert auf einem Tetrazyklin-regulierten
Promoter (Puncwv+1) und enthélt das nachgeschaltete Reportergen SEAP. Unter der Anwesenheit
von Tetrazyklin wird eine Bindungsstelle am Promoter durch das Antibiotikum besetzt,
wodurch das Modellprotein SEAP nicht exprimiert werden kann. Durch Entzug von Tetrazyklin
binden Transkriptionsfaktoren an den Promoter, das Modellprotein SEAP wird exprimiert und
anschlieflend ins Medium ausgeschiittet. Zusatzlich ist ein Absenken der Temperatur auf 31° C
notwendig um die Zellen auf die Proteinexpression zu fokussieren. Der indirekte Nachweis von
SEAP erfolgt mittels photometrischer Messung von para-Nitrophenol, welches durch die
katalytische Phosphatase-Aktivitat aus para-Nitrophenolphosphat gebildet wird (Kapitel 3.4.4)
[294, 295].
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3.4.2 Medien

Die Kultivierung der CHO XM 111-10 Zelllinie erfolgt ausschliefRlich in chemisch definierten
Minimalmedien. In chemisch definiertem Minimalmedium sind alle Bestandteile
(Amminosduren, Zucker, Salze, Puffer etc.) bekannt und ihre Konzentrationen definiert, was die
Verwendung fiir die Produktion von pharmazeutischen Produkten sowie deren Aufreinigung
deutlich vereinfacht [30]. In Abhéngigkeit des Kultivierungsgefafies, der Art des
Leistungseintrages und der Zellzahlen werden Medienmodifikationen des ChoMaster-Mediums
verwendet (Abbildung 12). Die Medien werden in Reagenzien-Kit's bezogen und nach den
Angaben des Herstellers (Cell Culture Technologies) rekonstituiert.

Die Erhaltungskultur wird in T-Flaschen (statischer Bioreaktor, Kapitel 2.2.1) kultiviert, wofiir
das ChoMaster FMX-8 Erhaltungsmedium (Cell Culture Technologies) verwendet und mit
Antibiotika (Tetrazyklin, Puromycin und G-418-Sulfate) versetzt wird. Zur Inokulumproduktion
in dynamischen Bioreaktoren wird das ChoMaster HP-1 Wachstumsmedium genutzt und 0.1-
0.2 % Pluronic F68 zugegeben. ChoMaster HP-5 Wachstumsmedium wird oberhalb einer
Lebendzelldichte von 1 bis 2 x 106 Zellen/mL eingesetzt (Abbildung 12; UniVessel® SU, S.U.B. 50
L, BIOSTAT®STR 50 und 200L). Die Produktbildung wird durch ChoMaster HP-5
Produktionsmedium induziert, welches ebenfalls 0.1-0.2 % Pluronic F68 jedoch kein Tetrazyklin
beinhaltet.

Die Medien werden steril-filtriert und in sterile, vorkonfektionierte Medium-Bags (Flexboy;
Sartorius Stedim Biotech) abgefiillt. Je nach Bioreaktormafistab und Anwendung
(Inokulumproduktion oder Mediumwechsel) variiert die Grofde der Medium-Bags zwischen 3
und 50 L.

3.4.3 Prozess- und Kultivierungsparameter

Die Kultivierungen der CHO-Suspensionszellen erfolgen in den unterschiedlichen single-use
Bioreaktoren im Feeding-Modus und bei einer Temperatur von 37 °C (Produktion: 31 °C)
(Tabelle 3). Aufgrund des variierenden Arbeitsvolumens sowie der in Fallstudie IV (Kapitel 4.4)
veranschlagten Kriterien erfolgt eine Anpassung der Drehzahl. Der pO,-Wert wird liber die
Zugabe von Luft/O, und der pH-Wert iiber die Zugabe von CO; reguliert, deren Sollwerte im
Bereich von 40-50% bzw. 7.2 liegen. Regulierender Stickstoff oder Basen werden nicht
bendtigt. Bei manueller Regelung konnen fiir die Sollwerte auch 0.1 bis 0.2 vvm Luft mit 5 bis
10% CO2 in die Bioreaktoren eingetragen werden. Wahrend der Produktionsphase des
Modellproteins SEAP wird ein Absinken des pH-Wertes auf ca. 6.5 durch die Lyse der Zellen
beobachtet.

Zum Erhalt maximaler Lebendzelldichten werden Kriterien fiir die Medienzugabe definiert, die
neben dem Zellwachstum auch die Metabolitenkonzentrationen im Medium berticksichtigen
(Kapitel 3.4.3). Die Medienzugabe erfolgt nur bei typischen Verdopplungszeiten (tq<24h;
Gleichung 31 wund Gleichung 32), einer Vitalitit grosser 95 %, oberhalb einer
Glukosekonzentration von 1 - 1.5 g/L und unterhalb einer Laktatkonzentration von 2 g/L, was
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das Auftreten limitierender, osmolarischer Bedingungen unterbindet. Wird eines der Kriterien
nicht erfiillt, wird der Versuch abgebrochen. Wiahrend der Produktion erfolgt der
Versuchsabbruch bei einer Vitalitit von unter 30%. Bei unterschiedlichen
Kultivierungsansatzen (bspw. auch im gleichen Bioreaktor-System) konnen daher die Anzahl
und die Zeitpunkte der Mediumzugabe voneinander abweichen.

_ @
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Die Induktion der Produktbildung des Modellproteins SEAP (Kapitel 3.4.1) erfolgt im
UniVessel® SU und im BIOSTAT® STR 50 L, wobei die Bioreaktoren als Vorlagebehilter fiir eine
Crossflow-Filtration dienen (Abbildung 13). Dies hat den Vorteil, dass die sich in den Reaktoren
befindenden Zellen keinem Limitationen durch Massen- und Stofftransfer ausgesetzt sind. Die
Filtration wird im UniVessel® SU mit einem Sartoflow Slice 200 Benchtop System (Porengrofse:
0.65 um, Filterflaiche: 0.1 m2; Sartorius Stedim Biotech) und mit einem Hohlfasermodul
(RTPCFP-6-D-4X2MS, Porengrofie: 0.65 um, Filterfliche: 0.01 m2; GE Healthcare) durchgefiihrt
(Abbildung 13; A). Fiir den Mediumtausch im BIOSTAT® STR 50 L wurde das Hohlfasermodul
(CFP-6-D-55A, Porengrofie: 0.65 um, Filterfliche: 0.01 m?; GE Healthcare, Schweiz) verwendet
(Abbildung 13; B). Bei den Untersuchungen mit den Hohlfasermodulen wurde das Crossflow-
System zusatzlich mit single-use Drucksensoren (P1 bis P3; SciLog), Durchflussmessern (F1 bis
F3; Levitronix) und mit einer MDP-200 Pumpe (Levitronix), zur Zirkulation der Zellsuspension,
ausgestattet [295]. Wahrend der Crossflow-Filtration erfolgt ein Aufkonzentrieren (bis zum
minimalen Reaktorarbeitsvolumen) und eine Diafiltration der Zellsuspension mit ChoMaster
HP-5 Produktionsmedium (Kapitel 3.4.2). Um bei der Diafiltration das HP-5 Wachstumsmedium
vollstindig zu entfernen, entspricht das Volumen von HP-5 Wachstumsmedium dem dreifachen
Volumen der Zellsuspension in den Bioreaktoren. Die Crossflow-Filtration erfolgt mit einer
Flussrate von 30 L/m2/h sowie einem Transmembrandruck von maximal 0.5 bar [295].
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Abbildung 13: Anschlussschema der Untersuchungen zum Mediumtausch mittels Crossflow-Filtration im
UniVessel® SU (A) und BIOSTAT® STR 50 L (B).
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Tabelle 3: Ubersicht der Prozessparameter im UniVessel® SU, S.U.B. 50 L, BIOSTAT® STR 50 und 200 L sowie der Kultivierungsparameter, die als Kriterien fiir eine
Medienzugabe und einen Kultivierungsabbruch verwendet wurden.

Kultivierungen Produktion
UniVessel® SU  BIOSTAT® STR  S.U.B.50L BIOSTAT®STR UniVessel® SU BIOSTAT®STR
50 L 200L 50L
Arbeitsvolumen L 0.6-2 23-50 25-50 50-200 2 50
Temperatur °C 37 37 37 37 31 31
Drehzahl rpm 140 - 180 100 - 180 100 - 195 90 - 150 180 180
& pH-Wert - 7.2 7.2 7.2 7.2 7.2 7.2
2 pOz-Wert % 40 40-50 40-50 40 -50 40-50 40 -50
§ Begasung Luft*  vvm 0.1-0.2 0.1-0.2 0.1-0.2 0.1-0.2 0.1-0.2 0.1-0.2
= Begasung CO2* % 5-10 5-10 5-10 5-10 5-10 5-10
é‘ Transmembran bar - - - - 0.1-03 0.1-03
e druck
E Filtrationsrate L/m2/h - - - - 30 30
Min. Zelldichte ~ Zellen/mL 0.5 x 10¢ 0.5x10¢ 0.5x10¢ 0.5x10¢ - -
. Startvolumen L 0.6 23 25 50 2 50
% Vitalitat % 95 95 95 95 <30 <30
g = PpH - <6.5 <6.5 <6.5 <6.5 - -
3 % Glukose g/L <1 <15 <15 <15 - -
Z B Laktat g/L >2 >2 >2 >2 ] ]
S § Ammonium mmol/L >2 >2 >2 >2 - -
X o
*bei manueller pH- und pO,-Regelung
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3.4.4 Analytik

Wihrend der Kultivierung werden die Zellzahlen, Vitalitit und Metaboliten-Konzentrationen
bestimmt, wofiir 2 mL Probenvolumen benétigt werden. Im Produktionsprozess wird zusatzlich
die Enzymaktivitiat von SEAP gemessen, weshalb das Probenvolumen auf 4 mL erhéht wird. Um
die Messergebnisse nicht zu verfialschen, wird bei den Bioreaktoren mit Probenahmeschlauch
eine Vorprobe von ca. 1 mL genommen und anschlief3end verworfen.

Die Bestimmung der Zellzahl und Vitalitat erfolgt automatisiert mittels NucleoCounter NC-100
(ChemoMetec). Hierbei wird neben der Gesamt-Zellzahl auch die Konzentration der toten Zellen
mittels Fluoreszenzmarkierung der DNA durch Propidiumiodid ermittelt (Probenvolumen je
300 pL). Die Probenaufarbeitung erfolgt nach Herstellerangaben. Die Differenz aus der Gesamt-
und Tot-Zellzahl reprasentiert die Konzentration an lebenden Zellen. Die Vitalitdat wird durch
das Konzentrationsverhaltnis von Lebend- zur Gesamtzellzahl berechnet. Zusatzlich wird bei
den Kultivierungen der CHO-Zelllinie die Substrat- und Metaboliten-Konzentrationen
aufgenommen. Die Konzentrationen von Glukose, Laktat, Glutamin, Glutamat und Ammonium
sowie des pH-Wertes werden mit dem Nova BioProfile 100plus (Nova Biomedical Corporation)
ermittelt. Dazu wird vorgidngig 1 mL Probenvolumen fiir 2 min bei 5200 g zentrifugiert
(Centrifuge 5702; Eppendorf) und der Uberstand (600 uL) zur Analyse genutzt.

Die SEAP-Bestimmung erfolgt nach Abschluss der Kultivierung. Nach jeder Probenahme werden
2 mL fir 5 min bei 5200 g zentrifugiert und bei -20 °C gelagert. Das sekretierte Modellprotein
SEAP wird indirekt liber die enzymatische Reaktion von p-Nitrophenolphosphate zu p-
Nitrophenol durch SEAP als U/mL bestimmt. Die endogene Aktivitit der Phosphatase wird
durch das Erwdrmen der Probe auf 65 °C und der Zugabe von L-Homoarginin unterbunden. Die
eingefrorenen SEAP-Proben werden aufgetaut, 40 pL werden in ein neues Eppendorf-Tube
tiberfiihrt und mit 100 pL 2 x SEAP Puffer bei 37 °C fiir 10 min inkubiert. Nach der Zugabe von
20 pL p-Nitrophenolphosphate-Lésung beginnt die enzymatische Reaktion. Die Hydrolyse und
der resultierende Farbumschlag kann mittels eines Mikrotiterplattten-Readers (Thermo
Scientific) bei einer Wellenlange von 405 nm erfasst (aller 60 s iber 30 min) und aufgezeichnet
werden. Abschlieféend wird die SEAP-Aktivitat liber den Anstieg der gemessenen Extinktion
gegen die Zeit zuzliglich des Verdiinnungsfaktors von 2.4 berechnet [294, 295].

60



Ergebnisse und Diskussion Christian Loffelholz
Fallstudie I:

4 Resultate und Diskussion

Die Resultate und Diskussion beschreiben die Prozessentwicklung eines Biopharmazeutikums in
single-use  Bioreaktoren. Die Grundlage hierfiir bildet die verfahrenstechnische
Charakterisierung geriihrter single-use Bioreaktoren auf Basis experimenteller und numerischer
Untersuchungsansitze (Kapitel 4.1 und 4.2). Der Scale-up der single-use Systeme wird
ausschlief}lich mittels der numerischen Stromungsmechanik durchgefiihrt (Kapitel 4.3). Die
erhaltenen Informationen werden abschlieféend zur Etablierung eines Zellkulturprozesses der
CHO XM 111-10 Zelllinie herangezogen (Kapitel 4.4).

4.1 Fallstudie [I: Experimentelle Bestimmung verfahrenstechnisch
relevanter Parameter von Zellkulturprozessen

Die Charakterisierung der untersuchten single-use Bioreaktoren erfolgt auf Basis der in Kapitel
2.3.1 empfohlenen und in Loffelholz et al, 2013 aufgefiihrten Methoden [40]. Diese umfassen die
Bestimmung der  Betriebsbedingungen mit dem = Stromungsregime und der
Fluidgeschwindigkeit. Die experimentellen Methoden zur Bestimmung des Leistungseintrages,
der Mischzeit und des kia-Wertes werden in Abhéngigkeit der baulichen Gegebenheiten der
single-use Bioreaktoren gewahlt und fiir die 2L bzw. 50L Mafdstibe untersucht. Im
UniVessel® SU, dem BIOSTAT® STR 50 L und dem S.U.B 50 L werden fiir die Bestimmungen des
Leistungseintrages und des volumenbezogenen Sauerstoffiibergangs-koeffizienten die
Momenten-Methode bzw. die gassing-out Methode genutzt. Die Mischzeitbestimmung wird im
UniVessel® SU und dem BIOSTAT® STR 50L tber die Entfirbungsreaktionen erfolgen,
wohingegen im 50 L S.U.B nur Sondenmethoden eingesetzt werden kénnen.

4.1.1 UniVessel® SU

Die Bestimmung des Leistungseintrages im UniVessel® SU erfolgte im Gegensatz zum
BIOSTAT® STR 50 L und S.U.B. 50 L ausschliefdlich tiber den numerischen Ansatz, der in dem
Kapitel 4.2.1 ausfiihrlich diskutiert wird. Grund hierfiir ist, dass der UniVessel® SU nur fir
Zellkultivierungen zur Verfligung stand und nach Gebrauch direkt verworfen werden musste.
Um jedoch den spezifischen Leistungseintrag als Bezugsgroffe zu nutzen und eine
Vergleichbarkeit der unterschiedlichen Bioreaktoren zu gewahrleisten, werden die mittels CFD
erhaltenen Resultate fiir die folgende Diskussion der Mischzeit und des kia verwendet.
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Im UniVessel® SU ist die Bestimmung der Mischzeit lber die Entfirbungsmethoden
durchfithrbar, da durch die transparente und rigide Reaktorwand der gesamte Fluidraum
betrachtet werden kann. In Abbildung 14; A ist die jodometrisch bestimmte Mischzeit als
Funktion des spezifischen Leistungseintrages bei drei unterschiedlichen Arbeitsvolumina (0.6,
1.1 und 2 L) aufgefiihrt. Der spezifische Leistungseintrag basiert auf numerischen Ergebnissen
und wird in Kapitel 4.2.1 detaillierter diskutiert. Die Mischzeit fiir die drei untersuchten
Arbeitsvolumina liegt im Bereich zwischen 1 und 38 s und sinkt mit zunehmendem spezifischem
Leistungseintrag. Die Abhangigkeit der Mischzeit vom spezifischen Leistungseintrag ist mittels
des Exponenten von -0.48 der Regression beschreibbar, der in Anlehnung an Gleichung 29 bei
ausgepragter Turbulenz -0.33 betrdagt. Der experimentell erhaltene Exponent weicht zur
theoretischen Vorgabe um 30 % ab, liegt jedoch innerhalb der gleichen Gréf3enordnung.

Die Ursache hierfiir zeigt die Funktion der Mischkennzahlen in Abhangigkeit der Reynolds Zahl
(Abbildung 14; B). Bei vollausgepragter Turbulenz, die in konventionellen Bioreaktorsystemen
oberhalb einer kritischen Reynolds Zahl von 10% auftritt, sind anndhernd Kkonstante
Mischkennzahlen zu erwarten. Im UniVessel® SU ist im Bereich der Reynolds Zahl zwischen
2600 und 6500 (entspricht 0.4 bis 4.8 W/m3) eine exponentielle Abnahme der Mischkennzahl
von 80 auf 41 zu beobachten. Oberhalb einer Reynolds Zahl von 1.3 x 104 (entspricht 34 W/m3)
verlaufen die Mischkennzahlen im Bereich von 39 bis 31 quasi-konstant und lassen auf eine
vollausgepragte turbulente Stromung schliefen. Die geringfiigige Abnahme der
Mischkennzahlen ist zum einen auf die Subjektivitit der Messmethode, infolge der visuellen
Beurteilung des Farbumschlages, zuriickzufithren. Zum anderen zeigt auch die
Leistungscharakteristik (Re = f (Ne)) in unbewehrten Rithrreaktoren eine geringe Abnahme der
Newton Zahl, wie in Kapitel 4.1.2 am Beispiel des BIOSTAT® STR 50 L beschrieben ist. Wird die
Mischzeit ausschliefilich unter vollturbulentem Stromungsverhalten betrachtet, ndhert sich der
Regressionsexponent mit -0.38 jedoch dem theoretischen Wert (-0.33) an (Daten nicht gezeigt).

Zur Bestimmung des volumenbezogenen Sauerstoffiilbergangskoeffizienten kia mittels
gassing-out Methode wurden die Begasungsrate und die in den Bioreaktor eingetragene,
spezifische Leistung variiert. Die Ergebnisse sind in Abbildung 14; C fiir den UniVessel® SU mit
2 L Arbeitsvolumen aufgefiihrt. Die experimentellen Ergebnisse ergeben kia-Werte zwischen 6
und ca. 100 1/h, welche vor allem durch die Erhéhung des spezifischen Leistungseintrages
beeinflusst werden. Wahrend sich bei einem konstanten Leistungseintrag und bei gleichzeitiger
Erhohung der Begasungsrate der kia nur geringfiigig &andert (P/V=150W/m3;
60 1/h <kia <65 1/h), steigt im umgekehrten Fall der kia um ein Vielfaches an (§ = 0.4 vvim;
10 1/h<kia<70 1/h). Im Vergleich mit dem konventionellen Glasbioreaktor, dem
UniVessel 2L, wurden anndhernd identische kia-Werte ermittelt. Zusatzlich zeigen
photographische Aufnahmen der dispersen Phase am Sparger-Auslass, kugelférmige Gasblasen
mit einem Durchmesser von 1 mm [15], deren Einfluss durch Gleichung 27 gegeben ist und fiir
die numerische kia-Bestimmung essentiell ist.
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Abbildung 14: Experimentelle Bestimmung der Mischzeit als Funktion des spezifischen Leistungseintrages fiir
den UniVessel® SU mit den Arbeitsvolumen 0.6, 1.1 und 2 L (A). Zusitzlich sind die Mischkennzahlen in
Abhingigkeit der Reynolds Zahl fiir das Arbeitsvolumen von 2 L aufgefiihrt (B). In Abbildung (C) ist der
volumenbezogene Stoffiibergangskoeffizient kia in Abhédngigkeit der Begasungsrate und dem spezifischen
Leistungseintrag bei einem Arbeitsvolumen von 2 L dargestellt, der auf einem statistischen Modell basiert.
Der spezifische Leistungseintrag wurde ausschliesslich numerisch bestimmt.

In zellkulturbasierenden Prozessen wird vorwiegend mit geringen Begasungsraten
(B < 0.1 vvm) und mittleren spezifischen Leistungseintragen bis maximal 240 W/m3 gearbeitet
[142, 163]. Die fiir diesen Leistungseintrag erhaltenen ki a-Werte im UniVessel® SU sind in einem
Bereich zwischen 6 bis 65 1/h und liegen somit deutlich {iber den in der Literatur aufgefiihrten
Werten von 5 bis 15 1/h [296]. Aufgrund dieser Daten ist ein Einsatz des UniVessel® SU bei
maximalem spezifischem Leistungseintrag fiir mikrobielle Fermentationen durchaus moglich.

4.1.2 BIOSTAT® STR50L

Der Leistungseintrag im BIOSTAT® STR 50 L fiir die beiden Rihrerkonfigurationen (2 x SBI;
RT + SBI) werden oberhalb einer Reynolds Zahl von 1 x 104 anndhernd konstante, wodurch
Newton Zahlen von 3.3 (RT + SBI) und 1.2 (2 x SBI) erhalten werden (Abbildung 15; A). Die sehr
geringe Abnahme der Newton Zahl iiber den Bereich von 104 - 105 (Abbildung 15; A) ist auf die
fehlende Bewehrung in Form von Stromstérern zuriickzufithren [145]. Fir beide
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Riihrerkonfigurationen des BIOSTAT® STR 50 L wird deutlich, dass sich oberhalb einer Reynolds
Zahl von 10* eine turbulente Stromung mit dreidimensionalen Wirbeln einstellt (Abbildung 15;
A) und diese der Kkritischen Reynolds Zahl in konventionellen Bioreaktoren entspricht [17, 145,
146]. Hinsichtlich der Newton Zahlen sind die beiden single-use Rihrerkonfigurationen
vergleichbar mit axialen und radialen Riithrertypen aus Edelstahl. Hier werden Newton
Zahlbereiche von 0.3 - 1 fiir axialférdernde (bspw. Schréagblattriihrer) [174, 175] und 3 - 10 fiir
radialférdernde (bspw. Rushton Turbine) Riithrer angegeben [145, 174].

Die Bestimmung des spezifischen Leistungseintrages als Funktion der
Riithrerumfangsgeschwindigkeit ist in Abbildung 15; B aufgefiihrt, wobei der Leistungseintrag
nur bis zu einer Rihrerumfangsgeschwindigkeiten von bis zu 1.12 m/s variiert wurde. Fiir das
Newton‘sche Fluid werden spezifische Leistungseintridge im Bereich von 3 bis 65 W/m3
(RT + SBI) und 1 bis 20 W/m3 (2 x SBI) ermittelt. Anndhernd identische Ergebnisse wurden auch
von Noack, 2010 fiir beide single-use Riihrerkonfigurationen angegeben [69]. Die spezifischen
Leistungseintrage entsprechen daher den in der Literatur empfohlenen Werten von bis zu
240 W/ms3 fir zellkulturbasierende Prozesse [5, 189, 296].

Unter Anwendung einer konstanten Begasungsrate von 0.02 vvm (Abbildung 15; B), welche fiir
Zellkulturprozesse 1iblich ist, zeigen die erhaltenen Ergebnisse einen identischen
Graphenverlauf im Vergleich zu den einphasigen Untersuchungen. Im BIOSTAT® STR mit der
Riihrerkonfiguration RT + SBI wird ein erhohter Leistungseintrag von 7 bis 10 % gemessen.
Wahrend bei Rithrerumfangsgeschwindigkeiten von 0.56 m/s die Rushton Turbine teilweise
tiberflutet wird und eine Erhéhung des spezifischen Leistungseintrages um 10 % hervorruft,
wird mit zunehmender Riihrergeschwindigkeit das eingetragene Gas dispergiert und stréomt den
Segmentblatt-Riihrer nur noch vereinzelt an. Die Rithrerkonfiguration 2 x SBI zeigt im Vergleich
zu den einphasigen Messungen eine Erh6hung zwischen 20 und 30 %, die mit zunehmender
Riihrergeschwindigkeit abnimmt. Die hoheren spezifischen Leistungseintridge werden durch die
Segmentblatt-Riihrer hervorgerufen, die die Gasblasen entgegen ihrer Auftriebsrichtung
abwarts fordern und ein erhohtes Drehmoment an den Riithrern verursacht.
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Abbildung 15: Experimentelle Bestimmung der Leistungscharakteristik im BIOSTAT® STR 50 L mit der
Newton Zahl als Funktion der Reynolds Zahl in einer einphasigen, Newton‘schen Fliissigkeit (A) und des
spezifischen Leistungseintrags als Funktion der Riihrerumfangsgeschwindigkeit fiir ein einphasiges,
wasserahnliches sowie zweiphasiges (Liquid/Gas) Stoffsystem (B).
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Im BIOSTAT® STR 50 L wird bei maximalem Leistungseintrag (uri, = 1.8 m/s) eine vollstiandige
Durchmischung nach ca. 10s erreicht (2xSBI und RT+SBI). Mit abnehmendem
Leistungseintrag erhoht sich die Mischzeit durch eine verringerte Auspragung der turbulenten
Wirbel. Dies fiihrt bei den genutzten Methoden zur Bestimmung der Mischzeit (Sonden- und
Entfairbungsmethode, Kapitel 3.2.1.2) zu abweichenden Ergebnissen. Wahrend fiir die
Sondenmethode (Leitfahigkeitsmessung) bei 0.8 W/m3 eine Mischzeit von 40 s erhalten wird, ist
mittels jodometrischer Entfirbung eine Homogenitdt erst nach ca. 60 s erreicht. Trotz der
Subjektivitit der Entfirbungsmethode koénnen Zonen mit geringer und fehlender
Durchmischung ermittelt werden, was bei der punktuellen Leitfahigkeitsmessung nicht méglich
ist. Zusatzlich werden in Noack et al, 2011 Mischzeitergebnisse zwischen 11 bis 24 s (bei 2.2 bis
71 W/m3) im BIOSTAT® STR 200 L aufgefiihrt [70]. Aufgrund der Messmethodik mittels
Leitfahigkeit ist bei einer ortlichen und zeitlichen Betrachtung (bspw. mittels CFD) eine
unwesentlich hohere Mischzeit zu erwarten.

Fiir den BIOSTAT® STR sind sowohl Ring- als auch Mikrosparger verfiigbar, die sich nicht nur in
der Blasengrofie sondern auch im Sauerstoffeintrag unterscheiden. Im 50 L Mafdstab werden in
Abhdngigkeit des Leistungseintrages von 4 bis 90 W/m3 (entspricht Riihrerkonfiguration
2 x SBI) durch den Ringsparger kia-Werte von 4 bis 14 1/h und mit dem Mikrosparger 18 bis
27 1/h erreicht [69]. Deutlich héhere kia-Werte konnten im BIOSTAT® STR (RT + SBI) 50 L
nachgewiesen werden. Hier betragen die kia-Werte mit Ringsparger 6 bis 27 1/h und mit
Mikrosparger 16 bis 47 1/h bei einem Leistungseintrag von 9 bis 260 W/m3 [69]. Die
Untersuchungen zeigen kia-Bereiche auf, die fiir zellkulturbasierende Prozesse mit einem kia-
Wert von bis zu 15 1/h [165] einen ausreichenden Sauerstofftransfer in das Medium
gewdhrleisten. Lediglich die Riihrervariante 2 x SBI in Verbindung mit einem Ringsparger ergibt
geringere kia-Werte. Letztlich kann in Zellkulturprozessen mit einer hohen spezifischen
Sauerstoffaufnahmerate (qoz > 5 x 10-13 Mol/Zelle/h) zu Limitationen des Sauerstoffes fiihren.
Grund fiir den geringen Sauerstoffeintrag der 2 x SBI Konfiguration mit Ringsparger ist die
Verteilung der Gasblasenanzahl, der mittlere Gasblasen- und Sauterdurchmesser bei einer
Begasungsrate von 0.02vvm und ein spezifischer Leistungseintrag von 20 W/m3
(urip = 1.05 m/s) (Abbildung 16). Die Verteilung der Gasblasenanzahl (Abbildung 16; A) zeigt
tiber den Messzeitraum von 500 Bildern eine erh6hte Anzahl der Gasblasen zwischen 1000 und
3000 in unmittelbarer Rihrer- und Wellenndhe. Mit zunehmendem Reaktordurchmesser sinkt
jedoch die Gasblasenanzahl bis auf ein Minimum ab. In Bezug auf den mittleren
Gasblasendurchmesser (Abbildung 16; B) wird eine Gasblaseneinlassgrofie am Sparger von ca.
2 mm erhalten, der sich unterhalb des tiefer gelegenen Riihrers befindet. Durch den unteren
Rihrer werden die Gasblasen zwar im Raum verteilt, jedoch ist ein Koaleszenzverhalten durch
den ansteigenden mittleren Durchmesser auf 4 mm festzustellen. Zusatzlich steigt ein
geringfiigiger Teil der Gasblasen an der Welle auf und wird vom oberen Riithrer erfasst und im
Raum verteilt. Durch die beiden Riihrer werden die initialen Gasblasen mit einer Grésse von
2mm in die Randbereiche (0 <d/D < 0.1 und 0.9 <d/D < 1) des BIOSTAT® STR (2 x SBI) 50 L
befordert, die unter Beriicksichtigung der Gasblasenanzahl jedoch sehr gering ausfallen. In
Bezug zum mittleren Sauterdurchmesser liegt dieser im tiberwiegenden Teil der Abbildung 16; C
in einem Bereich zwischen 4.5 und 6 mm.
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Abbildung 16: Verteilung Gasblasenanzahl (A), des Gasblasendurchmessers dio (B) und des
Sauterdurchmessers dsz (C) im BIOSTAT® STR (2 xSBI) 50 L mit Wasser bei einer Begasungsrate von
0.02 vvin und einer Riihrerumfangsgeschwindigkeit von 1.05 m/s (P/V =20 W/m3). Durch die schwarzen
Bereiche sind die Riihrer, die Welle und der Ringsparger sowie den weifden Bereich die Schweifdnaht des
Plexiglasbehilters angedeutet.

Im Gegensatz zum BIOSTAT® STR (2 x SBI) 50 L zeigt die Riihrerkonfiguration RT + SBI eine
deutlich homogenere Verteilung der Gasblasenanzahl (Abbildung 17; A). Die durch den
Ringsparger eingetragenen Gasblasen werden von der Rushton Turbine erfasst und iiber den
gesamten Reaktordurchmesser verteilt. Im Bereich von 0 <d/D < 0.3 und 0.7 <d/D <1 ist eine
Verteilung von 3000 bis 6000 Gasblasen auszumachen, wohingegen in Wellen- und Bodennédhe
(04<d/D<0.6 bzw. 0 <h/H<0.75) die Anzahl an Blasen auf 2000 sinkt. Beziiglich des
mittleren Gasblasendurchmessers (Abbildung 17; B) werden diese liber den Sparger mit einem
Eingangsblasengrofie von 2 mm in den Bioreaktor eingebracht, der sich unterhalb des tiefer
gelegenen Riihrers befindet. Im gesamten Bioreaktorbereich (0 <d/D <1 bzw. 0 <h/H < 1) ist
nur ein geringfiigiges Koaleszenz- oder Bruchverhalten auszumachen, was zu einem anndhernd
homogenen Gasblasendurchmesser zwischen 2 und 2.5 mm im BIOSTAT® STR (RT + SBI) 50 L
fiihrt. In Wellenndhe und zwischen den beiden Rithrern (0.4 <d/D < 0.6 bzw. 0.3 <h/H < 0.5) ist
ein Koaleszenzverhalten durch einen zunehmenden Durchmesser bis auf 3 mm erkennbar. Das
lasst jedoch auf eine geringfiigige Uberflutung der Rushton Turbine schlielen. Der mittlere
Sauterdurchmesser mit 4 bis 6 mm weist zusétzlich auf eine homogene Verteilung und das gute
Dispergierverhalten der Rushton Turbine hin.
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Abbildung 17: Verteilung der Gasblasenanzahl (A), des Gasblasendurchmessers dio (B) und des
Sauterdurchmessers dsz (C) im BIOSTAT® STR (RT + SBI) 50 L mit Wasser bei einer Begasungsrate von
0.02 vvin und einer Riihrerumfangsgeschwindigkeit von 1.05 m/s (P/V =48 W/m3). Durch die schwarzen
Bereiche sind die Riihrer, die Welle und der Ringsparger sowie durch den weif3en Bereich die Schweif3naht
des Plexiglasbehalters angedeutet.

Werden die Untersuchungen zur Gasblasenverteilung in Bezug zu den kia-Werte der beiden
Riihrerkonfigurationen im BIOSTAT® STR 50 L gesetzt, zeigt die Variante mit Rushton Turbine
eine homogene Gasblasenverteilung und ein minimales Koaleszenzverhalten der eingetragenen
Gasblasen mit relativ geringem Durchmesser von 2 mm. Das fiihrt zu einem beglinstigten
Sauerstofftransfer aus der Gas- in die Fliissigphase, wodurch kia-Werte bis 27 1/h resultieren.
Die Riihrervariante 2 x SBI hingegen weist eine weniger homogene Gasblasenverteilung und ein
deutliches Koaleszenzverhalten mit Durchmessern bis maximal 6 mm auf. Der geminderte
Sauerstofftransfer fithrt folglich zu geringeren kia-Werten von bis zu 14 1/h, die
nichtsdestotrotz fiir zellkulturbasierende Prozesse ausreichend sind [165].

4.1.3 S.UB.

Die Bestimmung der Leistungscharakteristik im S.U.B. 50 L erfolgt mittels Drehmoment-
Messung in der um 19.6° exzentrisch eingebauten Riihrerwelle (Abbildung 18; A). Im
Messbereich zwischen 10* < Re < 105 wird eine quasi-konstante Newton Zahl von 2.2 erhalten.
Die auftretende Abweichung basiert auf einer stark ausgeprigten und nicht gleichmafdigen
Eigenbewegung des Riihrers im Fluid in alle Raumrichtungen. Die Bewegung wird aufgrund
fehlender und herstellerseitiger Einbringung von Lagerungen unterhalb des Riihrerantriebes
hervorgerufen. Wie bei konventionellen Riihrern stellt sich auch im S.U.B. 50 L oberhalb einer
Reynolds Zahl von 10% eine turbulente Stromung ein, die durch eine konstante Newton Zahl
beschrieben wird. Zusatzlich tritt keine Abnahme der Newton Zahl iiber die Zunahme im
Reynolds-Bereich durch die Exzentrizitit des Rihrers auf, wie es im BIOSTAT® STR 50 L
beobachtet werden konnte (Kapitel 4.1.2).

Der erhaltene spezifische Leistungseintrag in Abhangigkeit der Rithrerumfangsgeschwindigkeit
ist in Abbildung 18; B fiir den S.U.B. 50 L mit dem Stoffsystem Wasser und Wasser/Luft
(B =0.02 vvm) dargestellt. Mit der Erh6hung der Rithrerumfangsgeschwindigkeit (von 0.38 bis
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1.05m/s) erfolgt ein Anstieg des spezifischen Leistungseintrages von 1 auf 23 W/m3, der
vergleichbar mit dem BIOSTAT® STR (2 x SBI) ist. Im Gegensatz zu dem single-use Bioreaktor
von Sartorius Stedim Biotech nimmt der spezifische Leistungseintrag im S.U.B. bei einer
Begasungsrate von 0.02 vvm nur geringfiigig um ca. 6 % (entspricht ca. 25 W/m3) zu.

Hinsichtlich der Homogenitit im S.U.B. 50 L wird die Mischzeit bei unterschiedlichen
Arbeitsvolumen (25, 35 und 50 L) sowie spezifischen Leistungseintrdgen mittels konduktiver
Sondenmethode bestimmt (Abbildung 18; C), da der optische Zugang zum Fluid nicht
gewahrleistet ist. Bei maximaler Leistung wird eine Mischgiite von 95 % bereits nach 10 s
erhalten, die unabhingig vom Arbeitsvolumen ist. Sinkt der spezifische Leistungseintrag im 50 L
Maf3stab auf 1 W/m3 erhéht sich die Mischzeit auf maximal 80 s. Die Regressionsgerade mit dem
Exponent -0.44 weist zudem eine grofde Abweichung zu dem theoretisch vorgebebenen Wert
von -0.33 hin, was auf die punktuelle Messmethodik zuriickzufithren ist (Gleichung 29).
Verglichen mit dem BIOSTAT® STR (2xSBI) 50L System, dessen Mischzeit mit der
Sondenmethode bei 40 s ermittelt wurde, bendétigt der S.U.B. 50 L die doppelte Zeit, um die
gleiche Mischgiite zu erzielen. Zusatzlich ist anzunehmen, dass unter Beriicksichtigung des
gesamten Reaktors mit einer weiteren Erh6hung der Mischzeit gerechnet werden muss.
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Abbildung 18: Bestimmung der Leistungscharakteristik (A) und des spezifischen Leistungseintrages als
Funktion der Rithrerumfangsgeschwindigkeit (B) im S.U.B. 50 L. Zusiatzlich ist die experimentelle
Bestimmung der Mischzeit (95 % - Mischgiite) als Funktion des spezifischen Leistungseintrages fiir den S.U.B.
50 L mit den Arbeitsvolumen 25, 35 und 50 L (C) sowie der volumenbezogenen Stoffiibergangskoeffizienten
kia in Abhdngigkeit der Begasungsrate und des spezifischen Leistungseintrages im 50 L Maf3stab dargestellt

(D).
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Der Sauerstoffeintrag im S.U.B. 50 L ist in Abhdngigkeit der Begasungsrate (0.01 bis 0.5 vvm)
und des spezifischen Leistungseintrages dargestellt (Abbildung 18; D). Die erhaltenen kia-Werte
liegen trotz des verwendeten Mikrospargers im wassrigen Stoffsystem zwischen 2 und 20 1/h,
die im Vergleich zum UniVessel® SU und zum BIOSTAT® STR 50 L deutlich geringer ausfallen.
Bei typischen Begasungsraten in Zellkulturprozessen von bis zu 0.1 vvm kann daher nur mit
einem k;a von maximal 8 1/h gerechnet werden.

Grund fiir den verminderten Sauerstofftransfer ist die inhomogene Verteilung der eingetragenen
Gasblasen (Abbildung 19; A) im S.U.B. 50 L, die lediglich im Bereich um den Riihrer und der
Welle mit bis zu 14‘000 Gasblasen erfolgt und bereits eine Uberflutung des Riihrers bei 0.02 vvm
nach sich zieht. Im Ubrigen Reaktorraum sinkt die Gasblasenanzahl bis auf ein Minimum
zwischen 0 und 2000 Gasblasen, wobei seitlich des Mikrospargers und in unmittelbarer Nahe
der Fluidoberfliche keine Blasen gemessen werden (Abbildung 19; A). Zusatzlich erfolgt mit
zunehmender Hohe ein Anstieg der Gasblasengrofde bis auf 2.5 bzw. 3 mm. Der Mikrosparger
weist bei einem mittleren Eingangsblasendurchmesser von ca. 1.5mm auf ein
Koleszenzverhalten der Gasblasen und auf ein geringes Dispergierverhalten des
Schragblattriithrer hin (Abbildung 19; B). Der mittlere Sauterdurchmesser liegt in den begasten
Reaktorbereichen zwischen 3 und 5 mm (Abbildung 19; C) und ist vergleichbar mit den beiden
Riihrervarianten des BIOSTAT® STR 50 L.

Gasblasenanzahl ng, Mittlerer Gasblasendurchmesser d Mittlerer Sauterdurchmesser d,

2
@

= = o)
P 2 2
© 0.6 0 ©
T o= e} 1 mm
g o ¥ b3 2mm
° Bl 200 © Bl os5mm © B 3 mm
2 4000 2 1.0 mm 2 4 mm
S 04 6000 o 15mm O I 5 mm
H] . 5000 & B 20mm 2
E . 10000 °E' Il 25mm E
= 2000 = B somm B
A 02 I 14000 A Bl 3smm R
= W 16000
0.0
0.0 0.2 04 0.6 0.8 1.0 0.0 0.2 0.4 0.6 0.8 1.0
Dimensionsloser Durchmesser x/D [-] Dimensionsloser Durchmesser x/D [-] Dimensionsloser Durchmesser x/D [-]

Abbildung 19: Verteilung der Gasblasenanzahl nes (A), des Gasblasendurchmessers dio (B) und des
Sauterdurchmessers dsz (C) im S.U.B. 50 L mit Wasser bei einer Begasungsrate von 0.02 vvin und einer
Riihrerumfangsgeschwindigkeit von 1.05m/s (P/V=20W/m3). Durch die schwarzen Bereiche sind der
Riihrer, die Welle und der Mikrosparger angedeutet.
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4.1.4 Grundlegende, verfahrenstechnische Charakterisierung von single-use
Bioreaktoren

Die Nutzung von single-use Bioreaktoren fiir zellkulturbasierende Prozesse setzt grundlegende
Kenntnisse des verwendeten Bioreaktorsystems und dessen verfahrenstechnischen Kenngrofien
voraus. Die zu bestimmenden verfahrenstechnischen Kenngrofien sollten sowohl die
Betriebsparameter einschliefflich des Stromungsregimes, der Fluidgeschwindigkeit, der
Gasleerrohrgeschwindigkeit/Begasungsrate  beinhalten, als auch die experimentelle
Bestimmung des Leistungseintrages, der Mischzeit und des kia umfassen. In Anbetracht des
Vergleiches von single-use Bioreaktoren untereinander werden die verfahrenstechnischen
Methoden und die baulichen Gegebenheiten von single-use Bioreaktoren fiir eine
Charakterisierung berticksichtigt (Tabelle 4). Dabei wird davon ausgegangen, dass die
Bestimmung der verfahrenstechnischen Kenngréfden in den originalen Kultivierungssystemen
mit der vorhandenen Instrumentierung durchgefithrt wird und keine Manipulation am
Reaktorsystem oder die Nutzung eines Reaktor-Ersatzmodells erfolgt.

Im Falle der rigiden Kultivierungssysteme ist die empfohlene Bestimmung des
Stromungsregimes, der Fluidgeschwindigkeiten und der Gasleerrohrgeschwindigkeit moglich
(Tabelle 4). Der Leistungseintrag ist sowohl im mL als auch L-Maf3stab iiber die Drehmomenten-
Methode bestimmbar, da beispielsweise auch bei orbital geschiittelten single-use Systemen eine
rotierende Achse im Motorantrieb verbaut ist. Zusatzlich demonstrieren Untersuchungen die
mogliche Nutzung der Temperatur-Methode [167, 172]. Der Vergleich beider Ansitze weist
Ubereinstimmende Messresultate auf, weshalb diese Methode auch optional fiir orbital
geschiittelte single-use Bioreaktoren genutzt werden kann. Die Mischzeit ist vorzugsweise
mittels Farbumschlag zu bestimmen, wo eine optische Zuganglichkeit gegeben ist und somit die
Ausbildung von Tot- oder Ruhezonen erfasst werden kann. Die Bestimmung des kia erfolgt in
Abhangigkeit der Instrumentierung. Da in single-use Bioreaktoren, sowohl im mL- als auch im L-
Maf3stab, optische Sensoren zur Bestimmung des geldsten Sauerstoffes bzw. des kia vorhanden
sind, wird fiir diese die gassing-out Methode empfohlen. Die Sulfit-Methode sollte, aufgrund
diverser Einflussgroflen auf die Messung und der umweltschidlichen Wirkung von
schwermetallhaltigen Losungen, nur bei Bioreaktorsystemen ohne Instrumentierung erfolgen.

In flexiblen single-use Bag-Bioreaktoren ist eine Ermittlung der Betriebsparameter
(Stromungsregime, Fluidgeschwindigkeit und Gasleerrohrgeschwindigkeit) nur eingeschrankt
moglich (Tabelle 4). In wellendurchmischten und orbital geschiittelten Systemen ist die
Ermittlung der Gasleerrohrgeschwindigkeit im urspriinglichen Sinne nicht méglich, da keine
durchstromte Flache definiert werden kann. Wird jedoch die Flache zwischen der Luft und dem
Medium als eigentliche Austauschflache veranschlagt, ist die Ermittlung einer modifizierten
Gasleerrohrgeschwindigkeit moglich. Zusatzlich ist die Angabe der (volumenbezogenen)
Begasungsrate sinnvoll. Aufgrund der optischen Zuganglichkeit des Fluids ist eine Bestimmung
der Mischzeit in wellendurchmischten Bioreaktoren, mit taumelnden Rihrern ausgestatteten
Bioreaktoren, air wheels und dem BIOSTAT® STR (bis zu einem Arbeitsvolumen von 200 L)
durch den Farbumschlag zu bestimmen. In allen tbrigen single-use Bag-Bioreaktoren muss auf
die punktuelle Messung der Sensormethoden =zuriickgegriffen werden, wobei hier die
Bestimmung der Sdure/Base Konzentration mittels pH-Sonde zu favorisieren ist [297]. Da die
Instrumentierung der flexiblen Bags die Messung des gelosten Sauerstoffes vorsieht, ist die
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Bestimmung des kia tiber die gassing-out Methode zu empfehlen. Lediglich fiir
wellendurchmischte und orbital geschiittelte single-use Bag-Bioreaktoren kann die Sulfit-
Methode optional durchgefiihrt werden. Im Gegensatz zum mL-Maf3stab in rigiden Behaltern,
gewinnt der Aspekt der umweltschadlichen Nutzung von schwermetallhaltigen Lésungen sowie
die Entsorgung der anfallenden Lésungen mit zunehmendem Bioreaktormafdstab an Bedeutung,
weshalb der Einsatz der Sulfit-Methode auch hier nicht zu empfehlen ist. Im Fall der
kontinuierlichen Betriebsweise ist zusatzlich die Verweilzeit zu bestimmen [40].

Die in Tabelle 4 aufgefilhrten Methoden zur grundlegenden, verfahrenstechnischen
Charakterisierung von single-use Bioreaktoren bildet die Grundlage fiir einen Vergleich der
Reaktoren untereinander. Der Vergleich zu konventionellen Systemen aus Glas oder Edelstahl ist
zusatzlich gegeben, da konventionelle Reaktorsysteme als rotierende Riihrer in der Tabelle 4
eingestuft werden konnen. In Abhdngigkeit ihrer konstruktiven Gegebenheiten (Glas oder
Edelstahl) sind hierfiir auch die Methoden zur Bestimmung der Mischzeit (Entfarbung oder pH-
Sondenmethode) in Tabelle 4 definiert. Sind die Parameter der grundlegenden,
verfahrenstechnischen Charakterisierung erfasst, ist ein Prozesstransfer von konventionellen
hin zu single-use Bioreaktoren daher durchaus realisierbar.

Trotz der Moglichkeit des Prozesstransfers beschreiben die in Tabelle 4 aufgefiihrten
verfahrenstechnischen Parameter lediglich globale oder volumenbezogene Werte. Eine
detaillierte Betrachtung der Bioreaktoreigenschaften ist daher nur durch eine erweiterte,
verfahrenstechnische Charakterisierung gegeben. Diese sollte fiir single-use Bioreaktoren die
experimentelle Bestimmung der mechanischen Beanspruchung, das Stromungsverhalten oder
die Nutzung der CFD umfassen (Kapitel 4.2ff). Die drei Verfahren erlauben hochaufgeldste,
zeitliche und ortliche Betrachtung der Fluidstromung. Mittels der CFD wird zusatzlich die
Méglichkeit erhalten, die physikalischen Eigenschaften der Stromungen in den jeweiligen single-
use Systemen (vom mL bis hin zum m3 Maf3stab) zu betrachten, und fiir ein Scale-up sowie eine
Prozessauslegung heranzuziehen.
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Tabelle 4: Methoden zur Bestimmung von grundlegenden, verfahrenstechnischen Kenngroéfden in single-use Bioreaktoren (Empfehlung = x).

Rigide Behalter Flexible Bags
Methoden mL- L - scale Wellendurchmischte  taumelnde Rotierende Riihrer Air wheel
scale / orbital geschiittelt Riihrer / oszillierende Bewegung
(rotatorisch und
vibrierend)
Stromungsregime X X X X X X
S
g %ﬁ Fluidgeschwindigkeiten X X X X X X
)
o ':_,EJ ;?E, Gasleerrohrgeschwindigkeit X X X X X
§ ®m 2
-g g Leistungseintrag Drehmomenten- X X X X X X
S S Methode
5 = Temperatur- x3
"F: é Methode
E ap % Mischzeit Entfarbungs- X X X X x1 X
£ = Methode
e :% E Sondenmethode x2
§° E E kia Gassing-out Methode x4 X X X X X
TT 5
5 Sulfit-Methode x3 X3 x3
&5

1 fiir single-use Bioreaktoren mit optischen Zuganglichkeit zum Fluid, 2 fiir single-use Bioreaktoren mit optischen Zuganglichkeit zum Fluid, 3 optional fiir orbital geschiittelt und

wellendurchmischt, 4 wenn optische Sensoren vorhanden
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4.2 Fallstudie II: Numerische Charakterisierung und Validierung

In der folgenden Fallstudie wird eine erweiterte, verfahrenstechnische Charakterisierung der
bisher experimentell untersuchten single-use Bioreaktoren durchgefiihrt. Hierbei werden
anhand der CFD die grundlegenden und erweiterten verfahrenstechnischen Kenngrofien
(Kapitel 2.3) ermittelt. Auf Basis von numerisch und experimentell gemessenen
Stromungsprofilen und Geschwindigkeitsverteilungen erfolgt eine Beurteilung der verwendeten
CFD-Modelle fiir den UniVessel® SU, den BIOSTAT® STR 50 L und den S.U.B. 50 L. Zusatzlich
werden die experimentellen Kenngréf3en mit den numerisch erhaltenen Werten verglichen.

4.2.1 UniVessel® SU und BIOSTAT® STR 50 L

Im BIOSTAT® STR erfolgt die Auspragung des Stromungsfeldes durch eine abwartsférdernde
Riihrerbewegung. Diese wird fiir beide Riihrerkonfigurationen (2 x SBI und RT + SBI) unter
nicht begasten Bedingungen numerisch bestimmt und mittels experimentellen Untersuchungen
durch die PIV bewertet (Abbildung 20). Unter turbulenten Stromungsbedingungen erfolgt bei
einer Rithrerumfangsgeschwindigkeit von 1.05m/s der Vergleich der beiden
Untersuchungsansitze im 50 L. Maf3stab (Kapitel 4.1.2). Basierend auf der 2D-PIV werden nur
die Geschwindigkeiten in ux und uy Richtungen beriicksichtigt (Abbildung 20).

Unabhéngig von der Messmethode wird im BIOSTAT® STR (2 x SBI) 50 L eine maximale relative
Geschwindigkeit von 0.45 urip, an den dufderen Riithrerblattkanten beider Riihrer gemessen
(Abbildung 20; A und B). Die zu uri, abweichende, maximale relative Geschwindigkeit (1 urp) ist
auf u, als Hauptkomponente der Stromung mit einem Anteil von ca. 55 % zuriickzufiihren.
Entlang des Riihrernachlaufs sinkt die relative Geschwindigkeit auf bis zu 0.3 uri, und ein sich
axial ausgepragter Stromungswirbel ist bei beiden Untersuchungsansitzen ersichtlich.
Resultierend zirkuliert das Fluid vom Riihrernachlauf zur Bioreaktorwand in Richtung der
Fluidoberflache und anschliefSend an der Riihrerwelle entlang zum Rihrer zuriick. Die in der
Fluidzirkulation vorliegenden relativen Geschwindigkeiten liegen in einem Bereich zwischen
0.03 und 0.15 urip. Durch die dominierenden axialen Stromungswirbel, die sich durch die
Riihrernachliufe der Segmentblatt-Riihrer einstellen, wird fiir die CFD und PIV Untersuchungen
ein axiales Stromungsverhalten mit anndhernd identischer Geschwindigkeitsverteilung
aufgezeigt. Eine Validierung des verwendeten CFD Modells im BIOSTAT® STR (2 x SBI) 50 L
erfolgt in Anlehnung an [236, 298, 299] aufgrund der visuellen Ubereinstimmungen der
numerisch und experimentell erhaltenen Resultate. Zusatzlich zeigt das Fluidverhalten eine gute
Ubereinstimmung fiir Segmentblatt-Riihrer aus Edelstahl. Das CFD Modell des BIOSTAT® STR
(2 x SBI) kann folglich fiir weitere Untersuchungen zum Scale-up genutzt werden.

Im Falle der Riihrerkonfiguration mit Rushton Turbine und Segmentblatt-Riihrer (Abbildung 20;
C und D) zeigt der SBI ein deutlich zu erkennendes axiales Stromungsprofil bei
abwartsfordernder Rihrerdrehrichtung. Fiir die Rushton Turbine ist eine radial gerichtete
Stromung hin zur Behdlterwand auffallend. Mittels CFD wird eine maximale relative
Geschwindigkeit von 0.45 uri, im BIOSTAT® STR (2 x SBI) 50 L gemessen, wohingegen fiir den
RT eine maximale relative Geschwindigkeit von 0.51 uri, in direkter Rithrerndhe erhalten wird.
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Die Geschwindigkeitsverteilung im BIOSTAT® STR (RT + SBI) wird demnach durch die RT
bestimmt. Laut der numerisch ermittelten Ergebnisse der RT wird das radiale
Stromungsverhalten durch den gering abwértsneigenden Riithrerausstrom bestimmt (Abbildung
20; C). Sowohl in experimentellen [300, 301] als auch numerischen Untersuchungen [302]
konnte ein abwarts geneigter Rithrerausstrom in bewehrten und unbewehrten Behéltern unter
vollturbulenten Stromungsbedingungen beobachtet werden. Zusatzlich ist nach Liepe et al,
1998 sowie Varley und Birch, 1999 der Einfluss von mehrstufigen Riihrern aufeinander
vernachlassigbar, wenn das Verhaltnis von Riihrerabstand zu Rithrerdurchmesser (c/d) grosser
1.25 ist [145, 168]. Das Fluid (Abbildung 20; C) wird durch den Ruhrerausstrom an der
Reaktorwand in eine liberwiegend aufwartsgerichtete Stromung umgelenkt und in Richtung
Fluidoberflache gefordert. Die Auspragung eines Stromungswirbels entlang des Reaktorbodens,
wie es bei radialfordernden Rithrern der Fall ist, ist nur ansatzweise ersichtlich. Die
experimentellen Untersuchungen ergebenen fiir die RT eine radiale Fluidstromung (Abbildung
20; D), die sich an der Reaktorwand aufteilt und eine abwarts- sowie aufwartsgerichtete
Umlaufstromung ausbildet.
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Abbildung 20: Numerische und experimentelle Beurteilung des Stromungverhaltens und der
Geschwindigkeitsverteilung im BIOSTAT® STR 50 L mit den beiden Riihrerkonfigurationen 2 x SBI (A und B)
und RT + SBI (C und D). Zusitzlich erfolgt fiir die RT + SBI Konfiguration eine quantitative Betrachtung der
relativen Geschwindigkeiten als Funktion des dimensionslosen Durchmessers bei unterschiedlichen
dimensionslosen Héhen (E).
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Aufgrund der experimentell und numerisch unterschiedlich ermittelten Strémungsprofile im
BIOSTAT® STR (RT + SBI) 50 L erfolgt zusatzlich eine quantitative Beurteilung der Stromung auf
radialen Profilen bei unterschiedlichen Hohen (Abbildung 20; E). Auf den dimensionslosen
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Hohen (h/H) von 0.2 (mittlere Ebene der RT), 0.33 (mittlere Ebene des Riihrerabstandes) und
0.5 (mittlere Ebene des SBI‘s) sind die numerisch und experimentell erhaltenen relativen
Geschwindigkeiten als Funktion des dimensionslosen Durchmessers (x/D) aufgefiihrt. Die
Graphen der beiden Ansadtze zeigen einen anndhernd iibereinstimmenden Verlauf der
Geschwindigkeiten bei h/H von 0.33 und 0.5. In Anlehnung an die Kontur- und
Vektordarstellungen (Abbildung 20; C-D) ist jedoch eine Abweichung der relativen
Geschwindigkeiten von bis zu 60 % bei den x/D Verhéltnissen von 0-0.1 und 0.9-1 im
experimentellen Ansatz zu beobachten. Uber den weiteren Profilverlauf sind die Abweichungen
beider Versuchsansatze mit bis zu 10 % relativ gering und geben das Geschwindigkeitsprofil gut
wieder. Lediglich bei h/H von 0.5 und x/D von 0.35 ist der Verlauf der beiden Graphen
abweichend, was auf die experimentelle Messtechnik zuriickzufiihren ist. In diesem Fall ist der
optische Zugang zum Fluid durch den SBI verdeckt und kann daher nicht ermittelt werden. In
dem Geschwindigkeitsprofil h/H=0.2 sind die zuvor beschriebenen abweichenden
Umlaufstromungen ersichtlich. Ausgehend von der maximalen relativen Geschwindigkeit 0.51
urip nehmen die Geschwindigkeiten im Rithrerausstrom hin zur Kesselwand anndhernd gleich ab
(0.1 <x/D<0.3 und 0.7 <x/D < 0.9). Gegeniiber den experimentellen Untersuchungen zeigen
die CFD-Simulationen einen um 0.05 x/D verkiirzten Nachlauf, der durch die abwarts gerichtete
Stromung verursacht wird. Zusatzlich weichen die Geschwindigkeiten in Wandnahe um bis zu
45 % voneinander ab. Um eine abschliefende Aussage zur Validierung zu erhalten, sollten
zusatzliche experimentelle Untersuchungen zum spezifischen Leistungseintrag und zur
Mischzeit erfolgen.

Zur Bestimmung des spezifischen Leistungseintrages in den geriihrten Bioreaktoren wird dieser
bis zu einer maximalen Riihrerumfangsgeschwindigkeit von 1.8 m/s variiert und das
Drehmoment experimentell (BIOSTAT® STR 50L und S.U.B. 50 L) sowie numerisch
(UniVessel® SU, BIOSTAT® STR 50 L und S.U.B. 50 L) erfasst. Der Wert von 1.8 m/s wird zumeist
als maximal tolerierbare Geschwindigkeit fiir tierische Zellen in der Literatur angegeben [30,
155], da tierische Zellen keine Zellwand besitzen und gegeniiber mechanischen
Beanspruchungen sensitiver als Mikroorgansimen sind. Anhand der Bestimmung des
vorliegenden Stromungsregimes (Gleichung 1 und Gleichung 6) wird im BIOSTAT® STR 50 L
oberhalb einer kritischen Reynolds Zahl (Reki) von 104 eine turbulente Stromung ausgebildet.
Die unter turbulenten Bedingungen vorliegenden Newton Zahlen von 3.3 (RT + SBI) und 1.2
(2 x SBI) weichen nur geringfiigig (maximal 3 %) von den experimentellen Ergebnissen ab
(Kapitel 4.1.2 und 4.3.1.1). Sowohl die kritischen Reynolds Zahlen als auch die erhaltenen
Newton Zahlen sind zu herkdmmlichen Rithrern aus Edelstahl vergleichbar [17, 145, 146].

Mit zunehmender Riihrerumfangsgeschwindigkeit steigt die eingetragene Leistung auf
maximale Werte, die bei einem Arbeitsvolumen von 50 L fiir den 2 x SBI ca. 86 W/m3 und fiir
den RT +SBI ca. 240 W/m3 betragen (Abbildung 21; A). Der Vergleich der numerisch und
experimentell [69] ermittelten Leistungseintrage zeigen iibereinstimmende Verldufe der
Graphen sowie anndhernd identische Leistungseintrdge mit maximalen Abweichungen
unterhalb von 15 % auf. Die ermittelten maximalen spezifischen Leistungseintrage liegen nach
Nienow, 2006 mit 250 W/m3 innerhalb eines akzeptablen Bereichs, der fiir maogliche
Schadigungen von Saugerzellen angegeben wird [142].

Eine weitere Betrachtung des spezifischen Leistungseintrages erfolgt unter begasten
Bedingungen mittels Ringsparger. Im Vergleich zu mikrobiellen Fermentationen ist zwar der
Anteil an der durch die Begasung eingetragene Leistung an der gesamten spezifischen Leistung
relativ gering, jedoch wird diese hauptsichlich fiir einen Vergleich oder eine
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Maf3stabsiibertragung genutzt [142, 189, 192]. Die bei einer Begasungsrate von 0.02 vvm
numerisch ermittelten spezifischen Leistungen sind durchschnittlich um ca. 15 % erhoht
(Abbildung 21; A), zeigen allerdings einen kongruenten Graphenverlauf zum einphasigen
Stoffsystem auf.
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Abbildung 21: Vergleich der numerischen und experimentellen Untersuchungen zum spezifischen
Leistungseintrag als Funktion der Riihrerumfangsgeschwindigkeit im BIOSTAT® STR 50 L unter unbegasten
und begasten Bedingungen (A). Zusatzlich ist die Mischzeit als Funktion des spezifischen Leistungseintrages
fiir den UniVessel® SU und den BIOSTAT® STR 50 L sowie 200 L fiir die beiden Versuchsansitze dargestellt

(B).

Abbildung 21; B zeigt die experimentell und numerisch erhaltenen Mischzeiten fiir den
UniVessel® SU, BIOSTAT® STR 50 L und 200 L als Funktion des spezifischen Leistungseintrages.
Mit zunehmendem spezifischem Leistungseintrag steigt nach Kraume, 2003 die Turbulenz im
Reaktor in gleichem Mafie an [17], wodurch eine direkte Verringerung der Mischzeit eintritt. Im
UniVessel® SU wird mit der Entfirbungsmethode eine Mischzeit von 100 s bei maximalem
Arbeitsvolumen und minimalem Leistungseintrag beobachtet (Abbildung 21; B). Hingegen sinkt
die Mischzeit auf ein Minimum von 3 s wenn bei konstantem Arbeitsvolumen der spezifische
Leistungseintrag bis zum Maximum (435 W/m3) erhoht wird. Ein Vergleich der numerischen
und experimentellen Mischzeiten im UniVessel® SU zeigt eine maximale Abweichung beider
Ansidtze von weniger als 4 %. Diese Beobachtung ist auf die verwendete Entfirbungsmethode
zurlckzufiihren, die eine Betrachtung des gesamten Fluides im Reaktor zuldsst und somit
vergleichbar zur numerischen Betrachtungsweise ist. Im BIOSTAT® STR (2 x SBI) werden in
Abhédngigkeit des Leistungseintrages experimentelle Mischzeiten von 10 bis 60 s fiir den 50 L
Mafdstab und von 20 bis 60 s fiir den 200 L. Mafdstab erhalten [69, 70]. Im Gegensatz zum
UniVessel® SU wird bei den Untersuchungen zur Mischzeit im BIOSTAT® STR (2 x SBI) eine
maximale Abweichung von 18 % erhalten. Die relativ grofden Abweichungen resultieren aus dem
verwendeten Messansatz der Sondenmethode (Leitfahigkeitsmethode, 95 % Kriterium) fiir den
50L und 200 L Mafdstab, die aufgrund der lokal bestimmten Mischzeiten entstehen. Der
Exponent der Regressionsfunktion betragt -0.43 und liegt somit im Bereich des theoretischen
Wertes von -0.33 (Gleichung 29). Hierbei zeigt sich jedoch, dass bei der Verwendung von
Sondenmethoden, mit ihrer punktuellen Bestimmung der Mischzeit gegeniiber der gesamten
Betrachtung des Raumes mittels CFD, mit relativ groféen Abweichungen von bis zu 20 %
gerechnet werden muss. Zusammenfassend zeigt der Vergleich der Mischzeiten eine gute
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Ubereinstimmung der beiden Untersuchungsansétze auf, wobei jedoch die genutzten Methoden
mit ihren Vor- und Nachteilen beriicksichtigt werden missen.

Im UniVessel® SU werden die zweiphasigen Simulationen fiir eine Bestimmung des
volumenbezogenen Sauerstoffiibergangskoeffizienten genutzt und diese als Funktion des
spezifischen Leistungseintrages (0.4 W/m3 < P/V < 435 W/m3) ermittelt (Abbildung 22). Hierfiir
werden fiir die numerischen Untersuchungen die Gasleerrohrgeschwindigkeiten von 2.8 x 104
und 5.7 x 104 m/s (entspricht 0.1 und 0.2 vvm) sowie eine Eingangsgasblasengrofie von 1 mm
veranschlagt [15]. Bei den verwendeten Gasgeschwindigkeiten ist nach Zhu, 2009 kein
signifikanter Einfluss auf das Stromungsprofil zu erwarten und zusatzlich ist von kugelférmigen
Gasblasen auszugehen [171, 247]. In Abhéangigkeit der Gasleerrohrgeschwindigkeit liegen die
ermittelten kia-Werte (Gleichung 27) im Bereich zwischen 10-60 1/h (0.01 vvm;
2.8x10*m/s) und 20 - 100 1/h (0.02 vvm; 5.7 x 10-* m/s). Verglichen mit den experimentellen
Ergebnissen werden geringfligig abweichende kia-Werte erhalten, die in der gleichen
Grofdenordnung liegen [179]. Trotz der Abweichungen beider Ansitze kann bei der Verwendung
des UniVessel® SU von relativ grofen kia-Werten ausgegangen werden, was dessen Einsatz fiir
die Fermentation von Mikroorganismen denkbar macht. Im Vergleich mit den experimentellen
Untersuchungen sind Abweichungen zwischen 5 und 40 % zu beobachten (Abbildung 22). Die
maximalen Abweichungen treten bei hohen spezifischen Leistungseintriagen und bei einer
Begasungsrate von 0.2vvm auf, welche durch den DoE-Ansatz der experimentellen
Untersuchungen und dem Interpolieren in diesem Bereich hervorgerufen wird.
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Abbildung 22. Numerisch ermittelter Sauerstoffiibergangskoeffizient als Funktion des spezifischen
Leistungseintrages fiir die Begasungsrate von 0.1 und 0.2 vvm im UniVessel® SU.

Unter Verwendung der Korrelation von van't Riet, die den kia als Funktion des spezifischen
Leistungseintrages und der Gasleerrohrgeschwindigkeit beschreibt, konnen fiir die
Koeffizienten Bia, o und 3 die Werte 0.4, 0.25 bzw. 0.78 ermittelt werden (Gleichung 33). Aus
Gleichung 33 wird deutlich, dass die Gasleerrohrgeschwindigkeit einen wesentlich grofieren
Einfluss auf den kia hat als der spezifische Leistungseintrag. Aufgrund dessen ist bei den
verwendeten, geringen Gasleerrohrgeschwindigkeiten von einem verminderten Dispergier-
Verhalten des Riihrers auszugehen, was bei weiteren single-use Bioreaktoren wie dem Mobius
CellReady 3 L Bioreactor und dem Prototyp des UniVessel® SU (Rithrerkonfiguration: RT + SBI)
beobachtet werden konnte [15, 39].
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kia=0.4x(P/V)0%5 xu278

Gleichung 33

Beide Ansitze liefern kia-Werte, die innerhalb der gleichen Gréfienordnung liegen. Unter
Beriicksichtigung der van’t Riet’schen Korrelation (Gleichung 34) ist auch fir die
experimentellen kia-Untersuchungen ein deutlicher Einfluss der Gasleerrohrgeschwindigkeit
und ein weniger ausgepragter Einfluss des spezifischen Leistungseintrages festzustellen.

koa = 0.007 « (P/V)%27 x 4,263

Gleichung 34

4.2.2 S.UB.50L

Das abwarts gerichtete Stromungsprofil und die Fluidgeschwindigkeiten des S.U.B 50 L bei einer
Riithrerumfangsgeschwindigkeit von 1.05m/s (entspricht einer relativen Riihrerumfangs-
geschwindigkeit = 1 urp) wird durch numerische (Abbildung 23; A) und experimentelle
Untersuchungen (Abbildung 23; B und C) evaluiert. Die dargestellten Konturen der
Untersuchungsansitze sind auf die Betrachtungsebene normiert und beriicksichtigen
ausschliefilich die relativen Geschwindigkeiten in x- und y-Richtung (entspricht 1 urjp).

Die Abbildung 23; A und B weist eine maximale Geschwindigkeiten von 0.56 urj, fiir die CFD-
und PIV-Untersuchungen unmittelbar an der aufderen Riihrerblattkante auf. Die zu urjp
abweichende, maximale Geschwindigkeit lasst sich auf u, als Hauptkomponente mit einem
Anteil von ca. 53 % schliefden und auf die fehlenden Strombrecher zuriickfiihren. Die abwérts
gerichtete Fluidstromung zeigt im Rithrernachlauf die Auspriagung von axial gerichteten Wirbeln
(Abbildung 23; A und C) mit einer Abnahme der Geschwindigkeiten bis zu 0.14 uri, (Abbildung
23; A und B). Nachfolgend stromt das Fluid mit einer Geschwindigkeit von maximal 0.08 urip
entlang der Reaktorwand in Richtung Fluidoberflache. An der Riihrerwelle zirkuliert das Fluid
mit ca. 0.1 urp zum Rithrer zuriick. Unterhalb des Schragblattrithrers kommt es durch den
exzentrischen Einbau zur Ausbildung von kleineren Wirbeln mit Geschwindigkeiten von bis zu
0.2 urip- Jedoch entstehen unterschiedliche Geschwindigkeitskonturen (Abbildung 23; A und B),
die auf eine Beriicksichtigung des Spargers in der Betrachtungsebene bei den numerischen
Untersuchungen zuriickzufiihren sind. Durch die im Riihrernachlauf entstehenden Wirbel wird
im S.U.B. eine axiale Stromung induziert. Wahrend sich bei zentrisch eingebauten Axialriihrern
zwei gleich grofde, axiale Fluidzirkulationen links und rechts der Welle einstellen, wird das
Fluidverhalten des S.U.B. vom unteren axialen Wirbel dominiert [53, 77].
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Abbildung 23: Gegeniiberstellung der normierten Fluidgeschwindigkeiten und des Stromungsprofils des
S.U.B. 50 L mit utip von 1.05 m/s der numerischen (A) und experimentellen (B und C) Ergebnisse.

Eine quantitativ detailliertere Betrachtung wird auf radialen Profilen vorgenommen, die
unterhalb des Riihrers auf den dimensionslosen Hohen (h/H) von 0.15 und 0.2 gewahlt werden
(Abbildung 24; A). Die Auswertung erfolgte durch die dimensionslose Geschwindigkeit der
betrachteten Ebene ((ux? + uy2)1/2/urip) als Funktion des dimensionslosen Durchmessers (x/D).

In den radialen Profilen h/H =0.15 und 0.20 (Abbildung 24; B und C) sind bis zu einem x/D
Verhaltnis von 0.45 relativ geringe Geschwindigkeiten zwischen 0.08 und 0.1 uri, festzustellen,
wobei die numerischen Untersuchungen auf eine Uberbewertung der Geschwindigkeit
hinweisen. Bei h/H = 0.15 zeigen die Graphen einen anndhernd identischen Verlauf mit einer
maximalen Abweichung der dimensionslosen Geschwindigkeit von 10 %. Fiir das Profil
h/H = 0.2 hingegen ist ein iibereinstimmender Verlauf auszumachen. Ab x/D = 0.45 kommt es zu
einem Anstieg der numerisch ermittelten Geschwindigkeit auf ca. 0.38 urip,, was dem abwarts
geforderten Fluid des Riihrernachlaufes entspricht. Durch die experimentellen Ergebnisse ist
ebenfalls der Anstieg der dimensionslosen Geschwindigkeit des Riihrernachlaufes auszumachen.
Die radialen Profile zeigen eine maximale Geschwindigkeit von 0.34 ury fiir h/H=0.15 und
0.38 urjp fiir h/H = 0.2, was einer Abweichung der beiden Untersuchungsergebnisse von 15 bzw.
28 % entspricht. Mit zunehmendem x/D bis 0.55 sinkt die Geschwindigkeit im unteren Profil bis
auf 0.07 urip und schwankt im weiteren Verlauf (bis x/D = 1) zwischen 0.05 und 0.19 urp. Die
Ergebnisse zeigen eine geringe Unterbewertung der numerisch ermittelten Geschwindigkeit mit
Abweichungen von max. 15 %. Aufgrund des in Riihrerndhe deutlich breiteren Nachlaufes
nehmen im oberen Profil (h/H=0.2) die Geschwindigkeiten der experimentellen bzw.
numerischen Ergebnisse erst bei einem x/D von 0.7 ab. Hier weisen die Graphen bis zur
minimalen Geschwindigkeit von 0.01 uri, eine deutliche Abweichung voneinander auf. Im
weiteren Verlauf (x/D > 0.78) steigen die Geschwindigkeiten beider Untersuchungsmethoden
auf 0.21 urip und sinken gegen x/D =1 auf 0.05 ury, ab.

79



Ergebnisse und Diskussion Christian Loffelholz
Fallstudie II

0.5

o 1.05 m/s, CFD
1.05 my/s, PIV

0.4 1

| hiH=020
| hiH=0.15

Dimensionslose Geschwindigkeit
2 2,12
@+ u,)ug, ]

0.5

o 1.05 m/s, CFD
04 1 1.05 my/s, PIV

h/H = 0.15

Dimensionslose Geschwindigkeit
(w0 + u) g, [

Dimensionsloser Durchmesser x/D [-]

A B

Abbildung 24: Die Evaluierung im S.U.B. 50 L (urip = 1.05 m/s) erfolgte auf den radialen Hohenprofilen (h/H)
von 0.15 und 0.2 (A). Hierfiir wird die dimensionslose Geschwindigkeit ((ux? + uy2)1/2 / urip) als Funktion des
dimensionslosen Durchmessers (x/D) genutzt (B).

Die Evaluierung der numerischen Simulationen auf dem radialen Hohenprofil h/H = 0.2 zeigt
eine geringe Abweichung der beiden Graphen von ca. 15 % (x/D zwischen 0.4 und 0.6). Wird ein
x/D zwischen 0.6 und 0.8 betrachtet, so treten deutliche Abweichungen auf, die einen
tibereinstimmenden Verlauf ausschlieflen. Die Ursache hierfiir ist die permanente
Eigenbewegung der Hartplastik-Welle. Aufgrund des direkt unterhalb des Riihrers verlaufenden
Hohenprofils und der Eigenschwingung des Riihrers ist ein einheitliches Stromungsprofil
zwischen x/D = 0 und 0.7 nicht gewdahrleitet. Auch die Erhohung der Anzahl an Doppelbildern
auf 2000 Stiick pro Position im Riihrerbereich fiihrt zu keiner Verbesserung der
Stromungsprofile bei h/H = 0.2. Hingegen ist auf dem radialen Héhenprofil h/H = 0.15 von einer
annihernd identischen Ubereinstimmung der dimensionslosen Geschwindigkeiten auszugehen,
bei dem der Einfluss der Eigenbewegung der Hartplastik-Welle vernachldssigt werden kann.
Unter Beriicksichtigung der aufgefithrten Gegebenheiten ist von einer relativ guten
Ubereinstimmung der numerischen und experimentellen Ansétze auszugehen. Das CFD-Modell
des S.U.B. 50 L wird daher fiir weitere numerische Untersuchungen verwendet.
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Abbildung 25: Vergleich der numerisch und experimentell ermittelten spezifischen Leistungseintrige als
Funktion der Riihrerumfangsgeschwindigkeit (A) sowie der Mischzeit als Funktion des spezifischen
Leistungseintrages (B) fiir den S.U.B. mit den Arbeitsvolumen von 25, 35 und 50 L.

Der spezifische Leistungseintrag P/V ist als Funktion der Riihrerumfangsgeschwindigkeit
(0.38 m/s < urip < 1.05 m/s) in Abbildung 25; A dargestellt und wird haufig als Kriterium fiir die
Maf3stabsiibertragung verwendet [263]. Mit zunehmender Riihrerumfangsgeschwindigkeit
steigt der numerisch ermittelte, spezifische Leistungseintrag auf einen maximalen Wert, der fiir
das maximalen Arbeitsvolumen bei ca. 24 W/m3 liegt und einer Newton Zahl von 2.2 entspricht
(Kapitel 4.1.3). Im Gegensatz dazu wird bei den experimentellen Ergebnissen ein identischer
Kurvenverlauf mit Leistungseintridgen zwischen 0.8 bis 19 W/m3 mit einer konstanten Newton
Zahl von 1.9 erhalten. Die resultierende Abweichung des Leistungseintrages und der Newton
Zahl von jeweils ca. 20 % sind auf die Eigenbewegung des Riihrers und der Welle sowie fehlende
herstellerseitige Lagerungen (Kapitel 4.1.3) zurtickzufiihren. Diese Eigenbewegung des Riihrers
wird beim CFD nicht berticksichtigt und stellt somit einen simulierten, ,ideal gelagerten Riithrer”
dar. Aufgrund der aufwendigen und stark fehlerbehafteten experimentellen Leistungsmessung
sollten nur die numerischen Ergebnisse (fiir P/V, Ne, etc.) in Betracht gezogen werden.

Die Charakterisierung des Mischverhaltens im S.U.B. 50 L erfolgte in Abhingigkeit der
Rithrerumfangsgeschwindigkeit und des  Arbeitsvolumens. Hierfir —wurden die
Konzentrationsverteilungen eines Tracers mit identischen Fluideigenschaften in transienten
Simulationen ermittelt. Zur Validierung der Simulationen wurden im Bag des S.U.B. 50L
experimentelle Mischzeitbestimmungen mittels Leitfahigkeitsmethode durchgefiihrt (Kapitel
3.2.1 Mischzeitbestimmung; [183]. In Abbildung 25; B ist die experimentell und numerisch
bestimmte Mischzeit als Funktion des spezifischen Leistungseintrages fiir die Arbeitsvolumen
25, 35 und 50 L aufgefiihrt. Mit zunehmendem spezifischem Leistungseintrag nimmt ebenfalls
die Turbulenzintensitat zu, wodurch es zu einer Abnahme der Mischzeit kommt [17]. Wahrend
fiir das maximale Arbeitsvolumen mit dem geringsten Leistungseintrag eine Homogenitit erst
nach maximal 60 s erreicht ist, reduziert sich diese mit steigendem P/V auf ein Minimum von ca.
10 s. Die Abweichung zwischen den experimentellen und numerischen Mischzeiten betragt
damit maximal 18 % und ist annahernd identisch zu den Abweichungen fiir den BIOSTAT® STR
(2 x SBI). Auch hier sind die Fehler auf die experimentellen Bestimmungsansétze, aber auch auf
das Turbulenzmodell und die numerischen Algorithmen, zurtickzufiihren. Schlussfolgernd zeigt
der Vergleich beider Ansitze eine gute Ubereinstimmung. Zudem liegt der Exponent der
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Regressionsgleichung von -0.44 (Abbildung 25; B) und der theoretische Exponent der Gleichung
29 in der gleichen GréfRenordnung.

4.2.3 Zeitlich und ortlich aufgeldste, verfahrenstechnische Charakterisierung von
single-use Bioreaktoren

In der vorangegangenen Fallstudie (Kapitel 4.2) wird die CFD zur Charakterisierung von
unterschiedlichen, geriihrten single-use Bioreaktoren herangezogen. Im Vergleich mit den
experimentell bestimmten Kennzahlen, die liberwiegend in vorhandenen Laborbioreaktoren
durchgefiihrt wurden (UniVessel® SU, BIOSTAT® STR 50 L und S.U.B. 50 L), zeigen die numerisch
erhaltenen Ergebnisse nur geringfiigige Abweichungen. Die am Beispiel des UniVessel® SU
diskutierten Mischzeituntersuchungen weichen nur geringfiigig voneinander ab, was auf den
methodischen Ansatz der experimentellen Untersuchungen zuriickzufiihren ist (Abbildung 21;
Kapitel 4.2.1). Trotz der subjektiven Beurteilung der jodometrischen Entfarbe-Methode ist eine
genaue Mischzeitbestimmung gegeben, die durch die CFD bestatigt wird. Im Gegensatz dazu,
geben die im BIOSTAT® STR 50 L und S.U.B. 50 L angewandten Sondenmethoden nur punktuell
richtige Mischzeiten wieder. Eine detaillierte und volumenbezogene Betrachtung ist durch die
konstruktiven Gegebenheiten der single-use Systeme nicht mdéglich. Das Beispiel der Mischzeit
verdeutlicht, dass auch experimentelle Untersuchungsansiatze potenzielle Fehlerquellen
aufweisen, die jedoch durch die ortliche und zeitliche Betrachtungsweise der CFD nicht
berticksichtigt werden. Weiter zeigt die experimentelle Bestimmung des Leistungseintrages im
S.U.B. 50 L unerwartete Schwierigkeiten auf, die infolge der aus Hartplastik bestehenden Welle
eine Eigenbewegung des Riihrers hervorruft. Die erhaltenen experimentellen Ergebnisse
werden dadurch negativ beeinflusst und sind nur durch grofden Aufwand reproduzierbar. Die
CFD gibt eine ,ideale” Geometrie wieder, bei deren Auswertung keine baulichen Gegebenheiten
oder messtechnische Hindernisse die potenziellen Fehlerquellen erh6hen. Somit muss bei einem
Vergleich von experimentellen und numerischen Untersuchungen auch immer eine detaillierte
Diskussion der verwendeten Methodik erfolgen. Sind jedoch die numerischen Modelle auf Basis
des  Stromungsverhaltens, der  Fluidgeschwindigkeiten @ und/oder  grundlegender,
verfahrenstechnischer Parameter validiert, konnen die genutzten Modelle fiir die Bioreaktor
herangezogen werden (Tabelle 5).

Die Grenzen der CFD sind vorwiegend bei transienten Simulationen zu finden. Im Gegensatz zu
stationdren Simulationen, wie sie in Rithrreaktoren vielfach genutzt werden, sind fiir Vielzahl
von single-use Bioreaktoren nur transiente Berechnungsansitze aufgrund der Bewegungsform
der Systeme moglich. Fir die Ermittlung der transienten Fluidstromung, in
wellendurchmischten, orbital geschiittelten, rotatorisch oszillierenden oder durch vibrierende
Scheiben angetriebenen single-use Bioreaktoren, ist ein wesentlich grof3erer zeitlicher Aufwand
notwendig. Wahrend bei stationdren Rechnungen von Stunden ausgegangen werden kann,
dauern transiente Rechnungen iiber mehrere Tage bis Wochen an [303]. Hier steht der zeitliche
Aufwand zum Erhalt grundlegender verfahrenstechnischer Parameter nicht in Relation zu den
experimentellen Untersuchungen, weshalb fiir eine grundlegende, verfahrenstechnische
Charakterisierung ein experimenteller Ansatz vorzuziehen ist. Des Weiteren wird der zeitliche
Aufwand durch die Betrachtung eines mehrphasigen Stoffsystems, deren Interaktionen und
Auswirkungen (bspw. Koaleszenz oder Gasblasenbruch) gesteigert, die in aeroben
Zellkulturprozessen durch die Medium- und Gasphase auftreten. In der Literatur sind diese
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numerischen Anséitze liberwiegende fiir Blasensdulen [244, 304-306] aber auch Rihrreaktoren
[248] beschrieben. In Bezug auf die untersuchten single-use Bioreaktoren werden bei
mehrphasigen, numerischen Simulationen im 50 L Maf3stab weitere Einschrankungen der CFD
deutlich. Die hier erhaltenen Ergebnisse zu den ki a-Werten und zur Gasblasengréfienverteilung
sind nicht ansatzweise mit den experimentell ermittelten Gréf3en vergleichbar. Zuriickzufiihren
ist dies auf die mathematischen Modelle zur Beschreibung der Koaleszenz und des
Gasblasenbruches sowie die Abhangigkeit zur Gitteranzahl. Im UniVessel® SU (Arbeitsvolumen
2 L) zeigt sich, dass stabile mehrphasige Simulationen erst ab einer Anzahl von ca. 4 Mio.
Gitterzellen durchfiihrbar sind und der kia bestimmt werden kann. Fiir die Betrachtung im
Scale-up war es daher nicht moglich, bei stabilen laufenden Simulationen mit zeitlichem und
rechentechnisch vertretbarem Aufwand die tibrigen kia-Werte numerisch zu bestimmen. Neben
dem numerischen Aufwand transienter Simulationen ist zusatzlich zu berticksichtigen, dass
ausschliefRlich bei den flexiblen Bags eine Faltenbildung auftritt, die in Abhdngigkeit des
Fiillvolumens, des Uberdrucks oder der Bag-Montage unterschiedlich schwerwiegend ausfillt.
Zumeist wird eine Faltenbildung fiir die Konstruktion der computerbasierten Geometrie
vernachldssigt, wohingegen erste Untersuchungen in wellendurchmischten Bags diese
berticksichtigen [119].

Mit der Nutzung numerischer Ansdtze zur Beschreibung der Stromung in single-use
Bioreaktoren wird eine Vielzahl an Informationen zuginglich, die drtlich und zeitlich aufgeldst
sind. In Abhéngigkeit der Anzahl an Gitterzellen liegen dies zusatzlich in hochaufgeldsten Form
vor. Hierbei beschranken sich die erhaltenen Daten nicht nur auf Fluidgeschwindigkeiten und
die vorherrschende Stromung, sondern kénnen auch die Verteilungen der Driicke, der
Temperaturen oder der Konzentrationen umfassen. In der biopharmazeutischen Industrie sind
die aufgefiihrten Parameter zwar zu beriicksichtigen, jedoch richtet sich der Fokus auf die
Minimierung der mechanischen Beanspruchung. Grund hierfiir sind die eingesetzten Zelllinien,
die im Vergleich zu Mikroorganismen sensitiver auf die vom Riihrer hervorgerufenen
mechanischen Belastungen reagieren. Das eingeschrankte Zellwachstum fiihrt zu einer
verminderten Produktbildung und somit zu einer geringeren Wirtschaftlichkeit. Daher werden
zur Beschreibung der mechanischen Beanspruchung vor allem die Ansatze der lokalen
Turbulenz, in Form des Kolmogorov‘schen Lingenmafistabes oder turbulenten kinetischen
Energie, und der Geschwindigkeitsgradienten, durch Scherung und Dehnung, umfangreich
betrachtet [11, 15, 77, 78, 153, 159, 222, 307]. Experimentell ist eine Ermittlung messtechnisch
dufderst aufwendig und langwierig, wohingegen bei jeder Stromungsberechnung die lokalen
Informationen erhalten werden. Die Turbulenzgréfien sind entweder nur theoretischer Natur
(Kolmogorov ’scher Mafdstab) oder von der Gitteranzahl abhingig (turbulente Kkinetische
Energie). Aufgrund dessen, sollte flir eine Betrachtung der mechanischen Beanspruchung
(Tabelle 5) mindestens die Schergradienten beriicksichtigt werden, deren Einfluss in single-use
und konventionellen Zellkulturbioreaktoren iiberwiegt [159].

Wie Kapitel 4.2 zeigt, werden in Abhingigkeit der beiden Mafdstdbe und der single-use
Bioreaktortypen (UniVessel® SU, BIOSTAT® STR 50 L und S.U.B. 50 L) verfahrenstechnische
Parameter erhalten und evaluiert. Die numerischen Modelle fiir die geriihrten single-use
Bioreaktoren werden daher fiir eine weitere, detailliertere Betrachtung und eine
Maf3stabsiibertragung bis zu einem Arbeitsvolumen von 2000 L verwendet (Kapitel 4.3). Der
hier virtuell durchgefiihrte Scale-up hat den Vorteil, dass nicht alle Bioreaktoren, mit ihren
Grofen und Konfigurationen, fiir eine Charakterisierung kommerziell erworben werden
miissen. Andererseits liegen somit die verfahrenstechnischen Informationen vor, die fiir einen
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Vergleich der single-use Systeme zu konventionellen Bioreaktoren aus Glas oder Edelstahl
erforderlich sind.
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Tabelle 5: Methoden zur Bestimmung von grundlegenden und erweiterten, verfahrenstechnischen Kenngroéfden in single-use Bioreaktoren (Empfehlung = x).

Christian

Loffelholz

Rigide Behalter Flexible Bags
Methoden mL- L - scale Wellendurchmischte  taumelnde Rotierende Riihrer Air wheel
scale / orbital geschiittelte  Riihrer / oszillierende Bewegung
(rotatorisch und
vibrierend)
Stromungsregime X X X X X X
5
&H S Fluidgeschwindigkeiten X X X X X X
S &
— 8 c 1k .
o =] Gasleerrohrgeschwindigkeit X X X X X
5]
< @2 3
(Z]
E . :
< £ Leistungseintrag Drehmomenten- X X X X X X
% S Methode
5 é Temperatur- x3
Bt
< s Methode
E go é Mischzeit Entfarbungs- X X X X x1 X
)
S E = methode
e :% E Sondenmethode X2
§° E 5 kia Gassing-out Methode x4 X X X X X
- =)
TT 5
5 Sulfit-Methode x3 x3 x3
55
£
S Stréomungsverhalten PIV, LDA oder HWA X X5 X5 x5 X5
- :
£ =
§ g Mechanische FBRM-Sonde X X X X
s a2 Beanspruchung
£ 53
2=x
& F .
2 c _':“ CFD Finite-Volumen b X b b X X
£ o
= o Methode

1 fiir single-use Bioreaktoren mit optischen Zuganglichkeit zum Fluid, 2 fiir single-use Bioreaktoren mit optischen Zugénglichkeit zum Fluid, 3 optional fiir orbital geschiittelt und
wellendurchmischt, 4 wenn optische Sensoren vorhanden, 5> gegebenenfalls Ersatzbehalter aus (Acryl-) Glas notwendig
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4.3 Fallstudie III: Maf3stabsiibertragung

Im Kapitel numerische Mafstabsiibertragung werden auf Grundlage der vorhergehend
evaluierten CFD-Modelle die numerischen Ansdtze fiir eine verfahrenstechnische
Charakterisierung der single-use Bioreaktoren bis hin zu den jeweiligen maximalen
Arbeitsvolumina verwendet. Die Ergebnisse werden beziiglich ihrer Relevanz in
zellkulturbasierten Prozessen beurteilt, so dass erste Aussagen fiir eine Auslegung von
Zellkulturprozessen getroffen werden konnen.

4.3.1 BIOSTAT® STR Reihe

4.3.1.1 Leistungseintrag

Der Leistungseintrag wird zumeist als Kriterium fiir eine Mafistabsiibertragung verwendet
[263]; Kapitel 3.2.1; Bestimmung des Leistungseintrages) und wird daher fiir eine
verfahrenstechnische Beschreibung des UniVessel® SU und der BIOSTAT® STR Linie vorranging
numerisch bestimmt. Mit Hilfe der CFD wird die Leistung durch das an den Mischorganen
anliegende Drehmoment ermittelt (Kapitel 3.2.2; Gleichung 5) und lasst zusatzlich eine
Bestimmung des vorliegenden Stromungsregimes (Gleichung 1 und Gleichung 6) zu. Anhand der
in Abbildung 26; A aufgezeigten, numerisch ermittelten Leistungscharakteristik wird im
UniVessel® SU und den BIOSTAT® STR (unabhéngig von der Rihrerkonfigurationen und dem
Maf3stab) oberhalb einer kritischen Reynolds Zahl (Reki;) von 104 eine turbulente Stromung
ausgebildet. Die sich in Abhingigkeit der Riihrer-Konfigurationen einstellende quasi-konstante
Newton Zahl von 1.1 (BIOSTAT® STR 2xSBI) und 3.2 (BIOSTAT® STR RT + SBI) zeigt die
Vergleichbarkeit zu herkémmlichen Bioreaktoren aus Glas oder Edelstahl mit den
entsprechenden Riithrern auf [145, 174, 175]. Zusatzlich wird fiir die beiden Riihrervarianten
eine Verringerung der Newton Zahl bei steigendem Volumen beobachtet, die fiir den 2 x SBI
minimal 1.0 und fiir den RT +SBI 2.7 betragen und experimentell von Noack, 2010
aufgenommen wurden [69]. Grund hierfiir sind geringe Unterschiede der dimensionslosen
Verhiltnisse der Reaktor- und Riihrergeometrien zwischen den einzelnen Mafdstiben. Bei
beiden Rithrervarianten des BIOSTAT® STR ist zudem oberhalb einer Reynolds Zahl von 104 eine
geringfligige Abnahme der Newton Zahl zu erkennen, welche durch die fehlende Bewehrung des
Bioreaktors hervorgerufen wird [40, 145]. Im UniVessel® SU weicht der Ubergang zwischen
transientem und turbulentem Stromungsbereich geringfiigig von der in der Literatur kritischen
Reynolds Zahl ab und liegt zwischen 104 < Re < 164 Die Newton Zahl im UniVessel® SU betragt
1.5 und weist ebenso wie die BIOSTAT® STR Reihe auf eine geringfiligige Abnahme der Newton
Zahl im turbulenten Stromungsbereich hin, die durch die fehlende Bewehrung hervorgerufen
wird.
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Abbildung 26: Gegeniiberstellung der Leistungscharakteristik (Newton Zahl als Funktion der Reynolds Zahl);
A) und der spezifische Leistungseintrag als Funktion der Riihrerumfangsgeschwindigkeit (B) fiir die
untersuchten Bioreaktoren von Sartorius Stedim Biotech.

Die Betrachtung des spezifischen Leistungseintrages wird fiir den UniVessel® SU und die
BIOSTAT® STR 50 L, 200 L, 500 L. und 1000 L fiir beide Riihrer-Konfigurationen durchgefiihrt
und ist als Funktion gleicher Rithrerumfangsgeschwindigkeiten in Abbildung 26; B dargestellt.
Unter Verwendung von Riihrerumfangsgeschwindigkeiten als Scale-up/ Scale-down Kriterium
erhoht sich der spezifische Leistungseintrag signifikant fiir kleinere Mafdstibe und nimmt in
grofleren Volumina ab (Gleichung 28). Daraus resultiert im UniVessel® SU ein maximaler
spezifischer Leistungseintrag von ca. 435 W/m3, der fiir zellkulturbasierte Prozesse sehr hoch
ist, aber fiir mikrobielle Fermentationen einen adidquaten Leistungseintrag darstellt. Fiir
mittlere Riihrerumfangsgeschwindigkeiten (0.5 - 1.25 m/s) werden bis zu 150 W/m3 realisiert.

Ausgehend vom BIOSTAT® STR 50 L Maf3stab mit 86 W/m3 (2 x SBI) und 240 W/m3 (RT + SBI)
werden im 200 L. Mafdstab nur noch 48 W/m3 (2 x SBI) und 133 W/m3 (RT + SBI) sowie im
1000 L. Mafistab lediglich noch 28 W/m3 (2xSBI) und 73 W/m3 (RT +SBI) in das Fluid
eingetragen. Die Unterschiede der spezifischen Leistungseintrdge bei gleichem Mafdstab und
variierender Riihrerkombination basiert auf der eingebauten Rushton Turbine, die durch ihr
radiales Stromungsprofil und ihrer héhten Newton Zahl (Ne = 2.7) den iiberwiegenden Teil der
Leistung in das Fluid eintrdgt. Zwar werden in der BIOSTAT® STR Reihe nicht die spezifischen
Leistungseintrige fiir Fermentationen von Mikroorganismen erreicht, jedoch ermoglicht der
aufgezeigte Bereich Sdaugerzell-basierende Mittel- und Hochzelldichte-Kultivierungen.

Im Hinblick auf zellkulturbasierende Prozesse zeigt sich sowohl beim UniVessel® SU als auch bei
der BIOSTAT® STR Reihe mit den beiden Riihrerkonfigurationen eine grofse Anwendungsvielfalt
aufgrund des betrachtlichen Leistungseintragsbereiches. Neben Kultivierungen von tierischen
Zellen mit spezifischen Leistungseintrdgen von bis zu 250 W/m3 [142] sind auch Kultivierungen
humaner Stammzellen auf Microcarriern denkbar. Diese werden iiberwiegend in einem
moderat-turbulenten Bereich (103 < Re < 10#) durchgefiihrt [265], fiir den im UniVessel® SU und
der BIOSTAT® STR Reihe sowohl eine akzeptable Durchmischung (siehe Kapitel 4.3.1.3) als auch
eine geringe mechanische Beanspruchung (siehe Kapitel 4.3.1.2) gewahrleistet werden konnen.
Im Gegensatz dazu erfolgt wahrend der Kultivierung der pflanzlichen Zellkultur Nicotiana
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tabacum BY-2 ein Anstieg der Viskositat bei strukturviskosen Fluiden. Fiir die Aufrechterhaltung
des Massen- und Stofftransfers muss eine Anpassung des Leistungseintrages erfolgen, der in den
Bioreaktoren von Sartorius Stedim Biotech gegeben ist. Eine Fermentation von
Mikroorgansimen ist bei maximalen Leistungseintragen bis 240 W/m3 fiir die BIOSTAT® STR
Reihe auszuschliefen. Hierflir steht dem Anwender jedoch eine Mikroorganismenversion
(BIOSTAT® STR MO) zur Verfiigung, die die nétigen Leistungseintrage realisieren kann [66].

4.3.1.2 Mechanische Beanspruchung

Die rdumliche und ortliche Betrachtung durch die CFD kann zusitzlich genutzt werden, um
Aussagen liber eventuelle Schiadigungen von Zellen zu treffen. Hierflir werden in der Literatur
zum einen die Turbulenz mit ihrer Wirbelauspragung [69, 227, 229], aber auch die
Geschwindigkeitsgradienten beschrieben [155, 232].

Aufgrund der direkten Proportionalitit von mechanischer Beanspruchung und spezifischem
Leistungseintrag (Gleichung 28) werden nachfolgend die Untersuchungen zur mechanischen
Beanspruchung am Beispiel des UniVessel® SU diskutiert. Dieser weist im Vergleich zu den
librigen Reaktor-Systemen den grofiten spezifischen Leistungseintrag auf. AnschliefRend erfolgt
eine Betrachtung der BIOSTAT® STR Reihe fiir beide Riihrerkonfigurationen.

Kolmogorov 'scher Lingenmafi3stab

Ausgehend von der Theorie, dass Zellen eine Schadigung durch Wirbel mit identischer Grofie
erfahren, ist unter Voraussetzung lokaler isotropischer Turbulenz die Grofde der kleinsten
Wirbel (Gleichung 20) im Reaktorraum zu betrachten. Kleinere Wirbel besitzen eine zur geringe
Energie fiir eine Zellbeanspruchung und grofieren Wirbeln folgen die Zellen konvektiv. Aufgrund
der ortlichen Betrachtung der CFD wird fiir jedes Kontrollvolumen ein Ladngenmafistab erhalten.
Die Betrachtung der unmittelbaren Riihrerndhe, der Rotationszone des Riihrers und der
Fluiddoméne (Kapitel 3.2.2) erlaubt eine detaillierte Evaluierung der Lingenmaf3stibe, die in
Abbildung 27; A fiir den UniVessel® SU dargestellt sind.

Anhand unterschiedlicher spezifischer Leistungseintrage (0.4 W/m3 < P/V <435 W/m3) zeigt
die Betrachtung des mittleren Kolmogorov’schen Langenmafistabes Wirbelgrofien zwischen 100
und 400 pm fir die Fluiddoméane und 50 bis 220 um fiir die Riihrerzone (Abbildung 27; A). Die
minimalen Kolmogorov’'schen Wirbelgrofien, die direkt an den beiden Rihrern vorliegen,
werden zwischen 32 und 9 um numerisch ermittelt. Die drei erhaltenen Regressionen verlaufen
zueinander kongruent und kdnnen durch eine Potenzgleichung beschrieben werden. Unter der
zusatzlichen Berticksichtigung der BIOSTAT® STR Reihe (Abbildung 27; B) wird ersichtlich, dass
die Langenmafistdbe unabhdngig vom Reaktorvolumen und der Riithrerkonfiguration sind. In
Abbildung 27; B wurde aus Griinden der Ubersichtlichkeit die Zone des gesamten Bioreaktors
nicht beriicksichtigt. Der Korrelationskoeffizient By in Gleichung 35 beschreibt dabei das
jeweilige Gebiet im Bioreaktor und betrdgt in unmittelbare Riihrerndhe 38, in der Rithrerzone
216 und im ibrigen Reaktorraum 353.

A =By x (P/V) 02

Gleichung 35
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Abbildung 27: Kolmogorov’ scher Lingenmafdstab als Funktion des spezifischen Leistungseintrages im
UniVessel® SU (A) fiir die Fluiddomine (oberer Graph), die Riihrerzone (mittlerer Graph) und die direkte
Riihrernahe (unterer Graph). Zusatzlich ist der Lingenmafistab im BIOSTAT® STR fiir die Rithrerzone (oberer
Graph) und die direkte Rithrernihe (unterer Graph) abgebildet (B).

Werden die numerisch erhaltenen Kolmogorov’'schen Lingenmafistibe in Bezug zu
Kultivierungsprozessen gesetzt, miissen die Durchmesser des jeweilig genutzten biologischen
Systems bekannt sein. Fiir die Fermentation von Mikroorganismen (maximaler Durchmesser ca.
10 um) ist von keiner Schadigung der Organismen fiir die drei Bereiche auszugehen. Unter
Beriicksichtigung des Durchmessers von tierischen Zellen, wie beispielsweise den in der
pharmazeutischen Industrie meist genutzten CHO Zellen (10 um <d <20 pm), ist keine
Schadigung der Zellen in der Fluiddoméne und Riihrerzone zu erwarten. Die Zellen folgen hier
der Umlaufstromung und den Wirbeln konvektiv. Hingegen ist unmittelbar in Rithrerndhe und
oberhalb eines spezifischen Leistungseintrages von 10 W/m3 mit einer Schadigung der Zellen
durch den sinkenden minimalen Kolmogorov’'schen Langenmafistab bis in die Gréfienbereiche
von CHO Zellen zu rechnen.

In Bezug auf die Kultivierung von adhdrent wachsenden Zellen in geriihrten Bioreaktoren
dienen Microcarrier als Proliferationsflache der Zellen, bei denen sowohl die Durchmesser der
Microcarrier als auch die der Zellen berticksichtigt werden miissen. Beispielsweise besitzen die
sensitiven hMSC einen Durchmesser von 20 bis 23 um, so dass es auch bei diesen Zellen nur in
unmittelbarer Rithrerndhe zu Zellschdadigungen durch die minimalen Wirbel kommt. Jedoch
werden fiir Microcarrier (beispielsweise Cytodex-3) mittlere Durchmesser von 175 pm
veranschlagt, die durch die angreifenden, gleichgrofRen Wirbel geschddigt oder zerstort werden
konnen. Zusatzlich konnte von Croghan et al, 1987 eine signifikante Zunahme der
Microcarrierzerstorung bei einem Liangenmafistab von zwei Drittel der Microcarriergrofde
beobachten werden [308]. Resultierend wird davon ausgegangen, dass die Microcarrier durch
das vorherrschende Stromungsprofil in den Sartorius-Systemen zwischen Riihrerzone und
Fluiddomédne wechseln. Daraus lasst sich schliefien, dass unterhalb eines spezifischen
Leistungseintrages von 3 W/m?3 keine Schadigung durch die Kolmogorov’schen Langenmaf3stdbe
eintritt.
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Geschwindigkeitsgradienten

In den meisten CFD-Untersuchungen wird neben den Wirbelgroflen, die mechanische
Beanspruchung beurteilt, die sich aus den Scher- und Normalgradienten zusammensetzt. Beide
Gradienten beeintrachtigen die Zellen unterschiedlich [232], weshalb eine separate
Quantifizierung erfolgen muss. In Anlehnung an Wollny, 2010 und Kaiser et al, 2011 treten
allerdings vorrangig lokale Schergradienten auf [15, 159], die mutmafilich fiir eine
Zellschadigung verantwortlich sind [232].

Werden die anteiligen Volumen als Funktion der lokalen Schergradienten aufgetragen, ist die
Verteilung durch eine logarithmierte Normalfunktion beschreibbar (Kapitel 3.2.2). Diese
Funktion zeigt einen maximalen Volumenanteil von ca. 4.7 %, der unabhingig vom spezifischen
Leistungseintrag im UniVessel® SU ist (Abbildung 28; A). Die bei maximalem Volumenanteil
erhaltenen, lokalen Schergradienten steigen mit zunehmendem P/V von 2.4 auf 28 1/s. Der
Anstieg der mittleren lokalen Schergradienten (Abbildung 28; B) ist dabei proportional zu der
eingetragenen spezifischen Leistung und kann durch Gleichung 36 beschrieben werden.
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Abbildung 28: Haufigkeitsverteilung des Volumenanteils als Funktion der lokalen Schergradienten im
UniVessel® SU fiir die spezifischen Leistungseintrige von 0.44 und 435 W/m3 (A). Zum Vergleich werden die
mittleren lokalen Schergradienten als Funktion des spezifischen Leistungseintrages fiir den BIOSTAT® STR
(2 x SBI) aufgefiihrt (B).

Zudem wird ein maximaler lokaler Schergradient von ca. 1‘000 1/s bei maximalen P/V
(= 435 W/m3) ermittelt. Ausgehend von Yim und Shamlou, 2000, die einen Bereich der lokalen
Schergradienten zwischen 500 und 5000 1/s fiir physiologische Effekte veranschlagen [235],
kann im UniVessel eine Beeintrachtigung von tierischen Zellen bei maximalen P/V nicht
ausgeschlossen werden. Jedoch liegen die numerisch erhaltenen maximalen, mittleren
Schergradienten weit unterhalb der kritischen Werte von 1 -3x1051/s, die eine dauerhafte
Zellschadigung hervorrufen [155].
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4.3.1.3 Mischzeit
Da die Sensorpositionierung und das Probevolumen einen wesentlichen Einfluss auf die
Mischzeit haben [17, 177] wird fiir die numerische Berechnung die Position in Anlehnung an die
experimentellen Untersuchungen gesetzt. Zusitzlich betragt das Probevolumen 0.1 % vom
Arbeitsvolumen, wonach der Einfluss des Probevolumens auf das Gesamtvolumen
vernachlassigbar ist.

Nach Gleichung 9, nimmt mit zunehmendem spezifischen Leistungseintrag die Mischzeit ab,
wobei nur geringe Unterschiede der Mischzeit fiir die einzelnen Maf3stibe des BIOSTAT® STR
(RT + SBI) beobachtet werden (Abbildung 29; A). Wahrend in den Arbeitsvolumina von 50 L und
200 L Mischzeiten zwischen ca. 13 und ca. 50 s erhalten werden, stellt sich in den Mafstdben
500 L und 1000 L bei maximalem Leistungseintrag eine homogene Durchmischung nach ca. 20 s
ein. Werden die numerisch ermittelten Homogenisier-Zahlen betrachtet, die die Anzahl an
Umdrehungen bis zur gewlinschten Homogenitit angeben, ist in allen Mafdstiben des
BIOSTAT® STR (RT + SBI) mit einer Durchmischung nach 29 +7 Riihrerumdrehungen zu
rechnen. Abbildung 29; A zeigt die Regression iiber alle Maf3stibe. Der experimentell ermittelte
Exponent der Regressionsgleichung von -0.32 ist anndhernd identisch zu dem theoretisch
aufgefiihrten Exponenten von -0.33 (Gleichung 29) [18]. Im Fall einer Integration des
BIOSTAT® STR (RT + SBI) in einen Zellkulturprozess, bei dem definierte Anforderungen an die
Mischzeit gestellt werden, kann in erster Ndherung die in Abbildung 29; A aufgefiihrte
Regressionsgleichung verwendet werden, da hier nur geringfiigige Mischzeitunterschiede iiber
die Mafdstdbe (Bestimmtheitsmafd der Regression von 96 %) auftreten. Anschliefdend sollten
jedoch die einzelnen Mafdstdbe im Detail betrachtet werden.

Im BIOSTAT® STR (2 x SBI) werden fiir alle Maf3stdbe durchschnittlich 30 % hohere Mischzeiten
(10 <Bm<150s) ermittelt, die auf den geringeren spezifischen Leistungseintrag
(0.5 <P/V <435 W/m3) zuriickzufiihren sind (Abbildung 29; B). Dieser Einfluss zeigt sich auch
bei der ermittelten Homogenisier-Zahl, da erst bei einer Rithrerumdrehung von 34 +1 eine
homogene Durchmischung erfolgt. Im Gegensatz dazu, werden im UniVessel® SU Mischzeiten
zwischen 3 und 12 s ermittelt (bei 0.5 <P/V <85 W/m3). Aufgrund der in Abbildung 29; B
aufgefiihrten Regressionen (BIOSTAT® STR 2 x SBI und UniVessel® SU) wird der Einfluss des
Arbeitsvolumens deutlich. Wahrend fiir den UniVessel® SU der Regressionsexponent mit -0.31
geringfiigig von dem theoretischen Wert abweicht, zeigt fiir die BIOSTAT® STR (2 x SBI) der
Exponent mit -0.37 und dem Bestimmtheitsmaf} von 80 % eine ausgepragter Abhangigkeit der
Mischzeit vom Mafistab. Verglichen mit dem BIOSTAT® STR (RT + SBI) ist hier keine erste
Naherung tliber die Regressionsgleichung fiir die Mafdstibe ab 50 L zu empfehlen. Die
Beriicksichtigung des Volumens auf die Mischzeit wird in Kapitel 4.4 fiir beide
Riihrerkonfigurationen des BIOSTAT® STR detailliert diskutiert.
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Abbildung 29: Die Mischzeit als Funktion des spezifischen Leistungseintrages fiir die Bioreaktoren von
Sartorius Stedim Biotech mit den Riihrervarianten RT + SBI (A) und 2 x SBI (B).

Einen entscheidenden Einfluss auf die Prozessqualitit haben ortlich auftretende
Konzentrationsgradienten, wie beispielsweise die pH-, Temperatur-, die Edukt- und Produkt-
oder die Sauerstoffkonzentration [309]. Deren Auswirkungen gehen zumeist mit
Vitalitdtsabnahmen oder Produktivitidtsminderungen einher [309]. Ein einfaches Beispiel ist die
pH-Regulierung in einem Standardprozess liber die Zugabe von Sdure/Base oder CO», wie sie
vorwiegende bei Kultivierungen von CHO Zellen durchgefiihrt wird. Die punktuelle Zugabe der
Substanzen fiihrt zwangslaufig zur Ausbildung extremer Gradienten, die nur durch eine effektive
Durchmischung des Mediums abgebaut werden. Fiir die hMSC-Kultivierung wird zusatzlich die
Wichtigkeit des Massen- und Stofftransfer verdeutlicht, bei der lediglich eine minimale Leistung
einzutragen ist. Ausgehend von einem maximalen spezifischen Leistungseintrag von 3 W/m3 im
UniVessel® SU und der BIOSTAT® STR Reihe (siehe Kapitel 4.3.1.2) ist mit Mischzeiten zwischen
30 und 80s (RT +SBI) bzw. 40 und 150s (2 xSBI) zu rechnen. Aufgrund der anhaltenden
Inhomogenititen sind Limitationen nicht auszuschlief3en, obwohl in Anlehnung an Lara et al.,
2006 fir Zellkulturbioreaktoren von einer mehrminiitigen Mischzeit ausgegangen wird, die
selbst bei einem maximal Arbeitsvolumen von 1000 L eingehalten wird [309].
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4.3.2 S.UB.

4.3.2.1 Leistungscharakteristik

Mit Hilfe der CFD wird die Bestimmung des Leistungseintrages im S.U.B. fiir die Arbeitsvolumina
von 25 bis 2000 L in Anlehnung an die Untersuchungen im UniVessel® SU und im BIOSTAT® STR
durchgefiihrt (siehe Kapitel 4.3.1.1). Die Methodik dazu ist detailliert in Kapitel 3.2.1.1
beschrieben.

In Abbildung 30; A sind die Newton Zahlen (Ne) in Abhdngigkeit der Reynolds Zahlen aufgefiihrt,
in denen die drei Zustdnde der Fluidstrémung fiir Zellkulturbioreaktoren ersichtlich werden. Ein
laminares Stréomungsprofil, bei dem die Newton Zahl mit zunehmender Reynolds Zahl linear
abnimmt, ist bis Re < 102 erkennbar. Der transiente Bereich fiir die aufgefiihrten Arbeitsvolumen
liegt zwischen Re 102 und ca. 104 Oberhalb einer Kritischen Reynolds Zahl (Rexit) von ca. 104
tritt eine vollturbulente Fluidstromung fiir die Mafdstidbe 25 und 2000 L auf. Die ermittelte,
kritische Reynolds Zahl ist sowohl typisch fiir herkdmmliche, gertihrte Zellkulturbioreaktoren
aus Glas und Edelstahl [146] als auch vergleichbar mit geriihrten Einweg-
Zellkulturbioreaktoren, wie den BIOSTAT® STR (Kapitel 4.3.1.1). Die im vollturbulenten Bereich
erhaltenen Newton Zahlen von 1.9 fiir die Arbeitsvolumina 25 und 50L und 2.2 fiir die
Arbeitsvolumen von 250, 1000 und 2000 L stimmen mit den Herstellerangaben iiberein [78]
und sind typisch fiir standardmafdige Axialriihrer [145]. Der geringfiigige Unterschied der
Newton Zahlen ist auf minimal unterschiedliche Geometrieverhiltnisse innerhalb der S.U.B.-
Reihe zurtickzufiihren.
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Abbildung 30: Bestimmung der Leistungscharakteristik bei unterschiedlichen Reynolds Zahlen (A) und des
spezifischen Leistungseintrages bei gleicher Riihrerumfangsgeschwindigkeit fiir die Arbeitsvolumen von 25
bis 2000 L (B).

Der spezifische Leistungseintrag P/V ist als Funktion der Rithrerumfangsgeschwindigkeit in
Abbildung 30; B dargestellt. Mit zunehmendem uri, steigt der spezifische Leistungseintrag auf
einen maximalen Wert, der fiir ein Volumen von 25 L ca. 60 W m3 und fiir ein Arbeitsvolumen
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von 50L ca. 30 Wm3 betrdgt. Mit zunehmendem Arbeitsvolumen sinkt der spezifische
Leistungseintrag weiter und erreicht bei einem Mafdstab von 2000 L nur noch 10 W/m3. Die
ermittelten maximalen spezifischen Leistungseintrage liegen. nach Nienow, 2006 mit 250 W/m3
in einem unteren akzeptablen Bereich [142, 189], der im Hinblick auf mdégliche Schiadigungen
von Saugerzellen angegeben wird. Im Vergleich zu den BIOSTAT® STR 50 L Systemen ist jedoch
ein geringerer maximaler Leistungseintrag zu beobachten, der im Hinblick auf die
Kultivierungen von tierischen Zellen durchaus ausreicht, jedoch bei pflanzlichen Zellen
nachteilig sein kann [27].

4.3.2.2 Mechanische Beanspruchung

In Anlehnung an die in Kapitel 4.3.1.2 vorgestellten Ergebnisse werden diese nachfolgend auch
fir die S.U.B.-Reihe aufgefiihrt, die die Schergradienten und den Kolmogorov’'schen
Langenmafdstab beriicksichtigen. Die Bestimmung beider Parameter ist identisch zu den
Untersuchungen im BIOSTAT® STR und ist im Kapitel 3.2.2 handelt.

Geschwindigkeitsgradienten

Die graphische Darstellung der logarithmierten Normalverteilung zeigt einen maximalen
Volumenanteil von ca. 5.5 %, der unabhingig vom spezifischen Leistungseintrag des S.U.B. 50 L
ist. Die bei maximalem Volumenanteil erhaltenen mittleren, lokalen Schergradienten (ynr am
Median) steigen mit zunehmendem P/V von 0.3 auf 3.1 1/s (Abbildung 31; A). Zudem wird ein
maximaler lokaler Schergradient von ca. 100 1/s bei dem grofdten spezifischen Leistungseintrag
im 50 L S.U.B. ermittelt. Die mittleren lokalen Schergradienten (ynt, m) werden als Funktion des
spezifischen Leistungseintrags aufgetragen und vergleichend mit den CFD-Ergebnissen fiir den
BIOSTAT® STR 50L betrachtet (Abbildung 31; B). Die mittleren lokalen Schergradienten der
beiden Bioreaktoren mit den drei unterschiedlichen Riihrorganen induzieren nach Yim und
Shamlou, 2000 keine physiologische Zellschadigung [235]. Der libereinstimmende Verlauf der
mittleren lokalen Schergradienten nach Gleichung 37

Yntm = 0.9 * (5)0.33

Gleichung 37

zeigt eine Unabhangigkeit der Bioreaktorgeometrie, Riihrerart und -anzahl fiir den 50 L S.U.B.
und den BIOSTAT® STR 50 L.
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Abbildung 31: Betrachtung der Haiufigkeitsverteilung der lokalen Schergradienten nach der
Koordinatentransformation gegen den Volumenanteil im S.U.B. 50 L bei einem P/V von 0.03 und 30 W/m3 (A).
Zudem werden die mittleren lokalen Schergradienten des S.U.B. 50 L und des BIOSTAT® STR mit den
Riihrerkonfigurationen (RT + SBI) sowie (2 x SBI) verglichen (B).

Kolmogorov’'scher Lingenmafistab
Aufgrund der ortlichen Betrachtung der CFD wird fiir jedes Kontrollvolumen ein
Langenmafistab erhalten. Nach Gleichung 20 treten die kleinsten Kolmogorov'schen
Langenmaf3stabe ausschliefllich am Mischorgan auf, deren graphische Darstellung in Abbildung
32 aufgefiihrt ist. Die ermittelten minimalen Kolmogorov’schen Wirbelgréfien in unmittelbarer
Riihrernahe liegen in einem Bereich zwischen 34 und 14 pm (bei 0.7/W m3 < P/V < 60 W/m3). In
der Rotationszone werden Wirbellingen bis 55 pm erhalten. In Anlehnung an Gleichung 35
belaufen sich die Korrelationskoeffizienten auf 148 (Rotationszone) und 34.5 (Riihrerzone;
Gleichung 38). Aufgrund der geringen Abweichung von A zur Regressionsgleichung und unter
Beriicksichtigung der konstanten Gitteranzahl bei steigendem Arbeitsvolumen, ist fiir die in
Abbildung 32 aufgefiihrten Ergebnisse eine Mafdstabs- und Gitterunabhangigkeit nachweisbar.
py\—0.22

)

,1=34.5*(;

Gleichung 38

Unter Berticksichtigung des Durchmessers von CHO-Zellen tritt daher keine Zellschdadigung
unterhalb von ca. 10 W/m3 auf. Mit zunehmendem P/V auf bis zu 60 W/m3 ist mit einer
Schadigung der Zellen durch den minimalen Kolmogorov’'schen Liangenmafstab in Rithrerndhe
zu rechnen.
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Abbildung 32: Vergleich der Kolmogorov'schen Lingenmafistibe fiir den S.U.B. bis zu einem Arbeitsvolumen
von 2000 L als Funktion des spezifischen Leistungseintrages in unmittelbarer Riihrerniahe (unterer Graph)
und in der Rotationszone (oberer Graph).

4.3.2.3 Mischzeit

Werden nur die numerischen Resultate hinsichtlich der Durchmischung betrachtet, erh6ht sich
die Mischzeit mit steigendem Volumen bei konstantem spezifischen Leistungseintrag (Abbildung
33, A). Wie zuvor in Kapitel 4.2.2 diskutiert, erhoht sich mit steigendem spezifischem
Leistungseintrag der Grad der Turbulenz. Hieraus resultiert eine Abnahme der Mischzeit von ca.
400s auf 10s (0.015W/m3; 2000L auf 50 W/m3; 25L). Unter Beriicksichtigung eines
zellkulturtypischen Leistungseintrages oberhalb von 10 W/m3 ist mit minimalen Mischzeiten
von 80 s zu rechnen. Der iiber alle Werte ermittelte Exponent der Regressionsgleichung aus
Abbildung 33, A belauft sich auf -0.37 und weicht nur noch geringfiigig vom theoretischen Wert
von -0.33 ab. Im Vergleich zu den BIOSTAT® Systemen fallen die ermittelten Mischzeiten
deutlich hoher aus, was bei einer Prozessauslegung beachtet werden muss.

Flr eine reaktorunabhingige Betrachtung wird nach Nienow, 2006 und Nienow, 2010 der
spezifische Leistungseintrag mit der Reaktorgeometrie in Bezug zur Mischzeit gesetzt und ist in
Gleichung 39 beschrieben [142, 189]:

O = 3.5 (5)_1/3 " (%)_1/3 o (B s p2rs

Gleichung 39

In Abbildung 33; B wird beim Auftragen der Mischzeit als Funktion der Gleichung 39 fiir alle
Maf3stdabe des S.U.B. ein Graph erhalten, dessen Punkte auf einer Geraden liegen. Anhand der
Regression wird ein Faktor von 3.4 ermittelt, der in der gleichen GréfRenordnung zu dem in der
Literatur veranschlagten Wert von 5.9 liegt (Gleichung 39).
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Abbildung 33: Vergleich der numerisch ermittelten Mischzeiten fiir die S.U.B. Maf3stibe bis 2000 L als

Funktion des spezifischen Leistungseintrages (A) und in Abhingigkeit der Bioreaktorkonfigurationen nach
Gleichung 39 (B).
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4.3.3 Mafdstabsunabhingige Betrachtung der single-use Bioreaktoren hinsichtlich ihrer
verfahrenstechnischen Parameter

Die in den Kapiteln 4.3.1 und 4.3.2 numerisch ermittelten verfahrenstechnischen Kennzahlen
zeigen, dass innerhalb von geometrisch &dhnlichen Reaktorkonstruktionen eine
Maf3stabsiibertragung moglich ist. Werden die Bioreaktoren beider Hersteller direkt
miteinander verglichen, ist durch die Betrachtung der Mischzeit mit Gleichung 30 eine lineare
Korrelation erkennbar (Abbildung 34) [142, 188, 189]. Durch den erhaltenen
Korrelationskoeffizient von 3.5 sind die Mischzeiten unabhdngig vom Riihrer, der Geometrie und
der Gitteranzahl berechenbar (Gleichung 40) und mit Abweichungen von bis zu 15 % innerhalb
eines akzeptablen Rahmens.
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Abbildung 34. Vergleich der numerisch erhaltenen Mischzeiten als Funktion der Gleichung 30 fiir alle
untersuchten single-use Bioreaktoren.

Wird neben der Mischzeit die mechanische Beanspruchung anhand der auftretenden mittleren
Schergradienten betrachtet, ist deren Abhangigkeit dhnlich dem Ansatz von Nienow, 2006 und
Nienow, 2010 erkennbar [142, 189]. Unter Beriicksichtigung des spezifischen
Leistungseintrages (yntm X V033), des Volumens (ynrm & V-016) und des Verhaltnisses von
Riihrer- zu Reaktordurchmesser (ynrm ¢ d/D-27) wird die Gleichung 41 zur Beschreibung der
mittleren Schergradienten etabliert. Die Abbildung 35 zeigt einen linearen Verlauf mit einem
Korrelationsfaktor von 0.05 fiir die untersuchten, geriihrten single-use Bioreaktoren
UniVessel® SU, BIOSTAT® STR und S.U.B. Reihe auf.

YnTm = B * (P/V)Y/3 x V=016« (d/D) =27

Gleichung 41
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Abbildung 35. Vergleich der mittleren lokalen Schergradienten in Abhingigkeit der Gleichung 41 fiir alle
untersuchten single-use Bioreaktoren.

Neben den beiden mathematischen Ansitzen zur Bestimmung der Mischzeit und der mittleren
Schergradienten zeigen die erhaltenen Resultate der single-use Bioreaktoren, im Vergleich mit
konventionellen Bioreaktoren, identische Gegebenheiten bei einer Mafdstabsiibertragung. Wird
der in der Literatur vorherrschende Ansatz gewahlt, den Schliisselparameter der Kultivierung
konstant zu halten, werden alle weiteren Parameter abgedndert (Kapitel 2.4). Die
Riithrerumfangsgeschwindigkeit wird vorwiegend in der pharmazeutischen Industrie zur
Maf3stabsiibertragung verwendet [15], wobei mit zunehmendem Volumen eine Verringerung
des spezifischen Leistungseintrages auftritt und in der Regel ein inakzeptables Zellwachstum
resultiert (Tabelle 6). In Anlehnung an Nienow, 2006 und Kraume, 2003 ist die
Riithrerumfangsgeschwindigkeit als Maf3stabstlibertragungskriterium daher auszuschlief3en [17,
142]. Der spezifische Leistungseintrag hat einen bedeutenden Einfluss auf den Massentransfer
[266]. Er beschreibt durch das Biiche-Theorem einen Kompromiss fiir die angewandte
Ubertragung von Prozessen in Bioreaktoren [17] fiir die Fermentation von Mikroorgansimen
und die Kultivierung von tierischen Zellen [47]. Bei konstantem spezifischem Leistungseintrag
bleibt auch der Langenmafidstab der Wirbel konstant (Gleichung 7). Jedoch resultiert hieraus
eine Verringerung der Schergradienten und der Riihrerdrehzahl bzw. eine Erhohung der
Mischzeit, Reynolds Zahl und der Riithrerumfangsgeschwindigkeit (Tabelle 6). In Tabelle 6 sind
zusatzlich die Einfliisse bei konstanter Mischzeit und konstanten Schergradienten aufgefiihrt,
deren jeweilige Anderungen iiberwiegend mit vermindertem Zellwachstum und Produktbildung
einhergehen kann.
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Tabelle 6: Betrachtung der verfahrenstechnischen Parameter bei einem Kkonstanten Scale-up Faktor
(unterstrichene Parameter) fiir den UniVessel® SU und den BIOSTAT® STR (2 x SBI) 1000 L.

2 L Maf3stab 1000 L Mafdstab
Scale-up Faktor Urip P/V Mischzeit r:;lil:;en Urip P/V Mischzeit r:;lil:;en
Konstant [m/s] [W/m3 [s] g [1/¢] [m/s] [W/m3] [s] g (1/¢]
urip nll/ls 11 110 4 17 11 7 54 0.95
P/V wz/?ns 0.68 28 7 103 1.8 28 34 15
Bm 450 0.22 0.95 40 3 15 16 40 1.2
YT 01355 o%ad | €002  ca1000 0.75 0.95 4 65 0.75

Aus der Tabelle 6 wird deutlich, dass ein strikt konstanter, spezifischer Leistungseintrag iiber
die Mafistibe hinweg eine anndhernd gleichbleibende Zelldichte und Produktqualitit sowie -
quantitit nicht gewadhrleisten kann, da sich die Mischzeit und die Schergradienten in
Abhangigkeit des Volumens verhalten. Aufgrund dessen ist fiir eine akzeptable Prozessfiihrung
hinsichtlich der Zellkultivierung ein ausgewogenes Mittelmafl zwischen mechanischer
Beanspruchung und Durchmischung anzustreben, die im Kapitel 4.4 diskutiert wird.

Die zusatzlich in den Kapiteln 4.3.1 und 4.3.2 aufgefiihrten Kultivierungsbeispiele von hMSC,
CHO- oder Nicotiana tabacum BY-2 Zellen verdeutlichen, dass in Zellkulturprozessen
tiberwiegend die Abhangigkeit der mechanischen Beanspruchung und der effektiven
Durchmischung zum spezifischen Leistungseintrag fiir einen akzeptablen zellkulturbasierende
Prozess ausschlaggebend ist. Fiir die Kultivierung der adhdrent wachsenden hMSC sind
aufgrund ihrer geringen mechanischen Beanspruchung und den relativ geringen Mischzeiten im
unteren spezifischen Leistungseintragsbereich die Reaktorsysteme UniVessel® SU und
BIOSTAT® STR-Reihe denkbar. Zu abschlieflenden Aussagen sollten jedoch zusatzlich die in
Kaiser et al. 2013 aufgefiihrten Suspendier-Kriterien beriicksichtigt werden [222]. Vergleichend
mit dem BIOSTAT® STR, weist die S.U.B.-Reihe wesentlich geringere Leistungseintrage und
somit eine geringe mechanische Beanspruchung auf. Aufgrund der ermittelten hoheren
Mischzeiten ist jedoch eine akzeptable hMSC-Kultivierung nur bedingt gegeben. Zusatzlich ist
durch den Riihrer mit einer verminderten Suspendierleistung zu rechnen, weshalb fiir die
Microcarrier-Kultivierungen, unter Bertiicksichtigung der Suspendier-Kriterien, eine wesentlich
hohere Leistung eingetragen werden miisste,
Beanspruchung einhergeht. Hingegen ist bei der Kultivierung von Nicotiana tabacum BY-2 Zellen
ein hoher Leistungseintrag notwendig, um den Massen- und Stofftransfer in der hochviskosen
Kulturbrithe zu gewahrleisten. Die Untersuchungen im S.U.B. 50L weisen annahernd
vergleichbare Wachstumsraten der Nicotiana tabacum BY-2 Zellen zu weiteren single-use
Systemen auf, die infolge der geringen Riihrergeschwindigkeit eine Zellakkumulation um die

die mit einer erhohten mechanischen

Welle und eine starke Schaumbildung durch den Mikrosparger hervorrufen [27]. Eine
Moglichkeit bietet hierfiir der Einsatz des BIOSTAT® STR (RT +SBI), dessen hoher
Leistungseintrag und das ausgepragte Dispergierverhalten des Riihrers mit dem verfiigbaren
Ringsparger eine Zellakkumulation bzw. Schaumbildung vermindern sollte. Der Einsatz beider
Systeme fiir die Kultivierungen animaler Zellen wird im Kapitel 4.4 diskutiert.
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4.4 Fallstudie IV: Prozessauslegung und -entwicklung

Im Gegensatz zu chemischen Prozessen, deren Durchmischung tiberwiegend im unteren
Sekundenbereich erfolgen sollte und deren Batch-Abfolge weniger als ein paar Stunden
andauert, ist die Kultivierung und Produktion mit CHO-Zellen ein vergleichsweise langwieriger
Prozess. Wahrend einer Zellexpansion sind Prozesszeiten von bis zu 170 h keine Seltenheit [55],
wobei fiir die Produktionsphase durchschnittlich mit bis zu 14 Tagen gerechnet werden muss.
Allerdings sind Zellexpansion und Produktbildung vom eingesetzten Medium, der Zelllinie, dem
Produktionsmechanismus und der Kultivierungsstrategie abhdngig. In den nachfolgenden
Kapiteln werden Kultivierungsprozesse in unterschiedlichen Mafdstdben mit der Zelllinie
CHO XM 111-10, die das Modellprotein SEAP (sekretierte alkalische Phosphatase [288-294, 310,
311]) exprimiert, unter Beriicksichtigung verfahrenstechnischen Ergebnisse entwickelt.
Zusatzlich werden Resultate zur Zellexpansion und Produktbildung in chemisch definierten
Minimalmedien aufgezeigt.

4.4.1 Prozessauslegung

Die Prozessauslegung erfolgt im S.U.B. 50 L mit der Zelllinie CHO XM 111-10, die nachweislich
bei anhaltender mechanischer Beanspruchung einen Verlust der Vitalitit aufzeigt [233, 307]. Im
folgenden Kapitel werden lediglich die Parametereinstellungen der Kultivierungsversuche
diskutiert, die ein adaquates Zellwachstum und Produktbildung gewéahrleisten. Dabei kann keine
Abnahme der Zellvitalitit aufgrund mechanischer Beanspruchung oder erhohtem Laktat
beobachtet werden.

Die Parametereinstellungen der Kultivierung (Abbildung 36; A und B) basieren auf der
Maf3stabsiibertragung des Laborriithrreaktors BIOSTAT® MD 2 L. in Anlehnung an das Biiche-
Theorem. Zu Beginn der Kultivierung (0 <t < 38 h) wurde eine spezifische Leistung im Bereich
von 6 bis maximal 8 W/m3 eingetragen (Abbildung 36; A). Die Lebendzelldichte im S.U.B. 50 L
stieg bis 20 h nach der Inokulation von 1 x 106 auf 1.5 x 106 Zellen/mL (Vitalitit ca. 90 %), was
einer spezifischen Wachstumsrate (p) von 0.020 1/h entspricht. Aufgrund auftretender
Zellsedimentation in den unteren Bag-Falten des S.U.B. und der Zugabe von Medium wurde der
spezifische Leistungseintrag durch Steigerung der Riihrerdrehzahl auf einen maximalen Wert
von 18 W/m3 erhoht. Hierbei konnte trotz der zuvor auftretenden Zellsedimentation und des
Verlustes der Vitalitit noch eine maximale Lebendzellzahl von 1.3 x 10¢ Zellen/mL erreicht
werden (40 <t< 62 h). Bis zum Ende der Kultivierung (62 <t<100h) sank die Vitalitat bei
konstantem spezifischen Leistungseintrag kontinuierlich bis auf 70% ab. Eine
Substratlimitation durch Glukose bzw. eine Wachstumsinhibierung durch Laktat und
Ammonium kann dabei ausgeschlossen werden, da die Konzentration von Glukose bei jeder
Probenahme oberhalb von 1 g/L bzw. fiir Laktat unterhalb von 2 g/L gehalten wurde (Abbildung
36; B; [78]).
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Abbildung 36: Lebendzellzahl und Vitalitit als Funktionen der Prozesszeit im S.U.B. 50 L mit CHO XM 111-10
Zellen in chemisch definierten Minimalmedien. Als Scale-up Kriterium wurde der spezifische
Leistungseintrag eines BIOSTAT® MD 2 L Laborbioreaktors verwendet.

Auf Grundlage der vorgestellten Kultivierungsergebnisse (Abbildung 36) ist die
Maf3stabsiibertragung basierend auf einem konstanten, spezifischen Leistungseintrag von
geometrisch dhnlichen Bioreaktoren nicht durchfiithrbar. Die veranschlagten 6 bis 8 W/m3
zeigen zu Kultivierungsbeginn eine deutliche Sedimentation der Zellen, was durch die geringen
Lebendzellzahlen und den Vitalititsverlust bestitigt wird. Die Erhohung des spezifischen
Leistungseintrages auf 18 W/m3 bewirkt eine Unterbindung der Sedimentation, was den
wiederholten Anstieg der Lebendzelldichte und eine verminderte Laktatbildung erklart. Unter
Beriicksichtigung der mittleren, lokalen Schergradienten unterhalb von 2 1/s ist im S.U.B. von
einer Sedimentation der Zellen auszugehen. Oberhalb von ca. 2.6 1/s wird eine homogene
Zellsuspension erhalten, wobei von Kkeiner Zellschidigung infolge einer mechanischen
Beanspruchung auszugehen ist.

In einem zweiten Ansatz werden die Parameter fiir die weitere Kultivierung im S.U.B. 50 L unter
Beriicksichtigung des numerisch ermittelten Schergradienten und der Mischzeiten optimiert
(Abbildung 37; A). Zu Kultivierungsbeginn (0 <t < 18 h) wurde im S.U.B. 50 L ein spezifischer
Leistungseintrag von 23 W/m3 eingestellt und nach 18h eine Zelldichte von
1.8 x 106 lebenden Zellen/mL mit einer Vitalitit von 99 % gemessen (p=0.038 1/h,
Inokulumkonzentration: 0.9 x 106 Zellen/mL). Infolge der Medienzugabe wurde der spezifische
Leistungseintrag auf 32 W/m3 durch Anpassung der Drehzahl erhoht und eine maximale
Lebendzelldichte von ca. 3 x 10¢ Zellen/mL nach 42 h gemessen (Vitalitat: 98 %; pu: 0.025 1/h).
Die erhaltene Verdopplungszeit von 28 h ist analog zu herkémmlichen Riihrreaktoren und
Einweg-Reaktoren im Labormafistab [58]. Jedoch ist vergleichend zum ersten S.U.B.-Ansatz eine
Erhohung der maximale Lebendzelldichte um 100 % wahrend der Zellexpansion festzustellen.
Auch wahrend der zweiten Kultivierung im S.U.B. 50 L findet Substratlimitierung statt
(Abbildung 36; B) [77].
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Abbildung 37: Lebendzellzahl und Vitalitit (A) sowie Glukose- und Laktatkonzentration (B) als Funktionen
der Prozesszeit im S.U.B. 50 L mit chemisch definiertem Minimalmedium und optimierten Prozessparametern
basierend auf den numerisch ermittelten Ergebnissen.

Basierend auf den Kultivierungsergebnissen im S.U.B. 50 L (Abbildung 36 und Abbildung 37)
kann eine limitationsfreie Kultivierung von CHO XM 111-10 Zellen in chemisch definiertem
Minimalmedium gewéhrleistet werden. Daraus resultierend wird fiir die Kultivierungen im
BIOSTAT® STR 50 L der Leistungseintrag so gewahlt, dass wihrend der Prozessfiihrung die
Mischzeit zwischen 15 und 30 s sowie mittlere, lokale Schergradienten oberhalb von 3 1/h
gewahrleistet werden konnen.

4.4.2 Prozessentwicklung

Basierend auf den zuvor definierten Bereichen fiir die mittleren, lokalen Schergradienten und
Mischzeiten erfolgt ein Prozesstransfer vom S.U.B. 50 L auf den BIOSTAT® STR 50 L mit den
beiden Rihrerkonfigurationen. Aufgrund der unterschiedlichen verfahrenstechnischen
Eigenschaften beider Riihrerkonfigurationen in Bezug auf den Leistungseintrag wird fiir die
Rihrervariante 2 x SBI der Bereich zwischen 10 und 50 W/m3 sowie fiir die Riihrervariante
RT + SBI ein Bereich zwischen 17 und 140 W/m3 veranschlagt.

Der Kultivierung der CHO XM 111-10 Zellen erfolgt im BIOSTAT® STR 50 L mit einer initialen
Zelldichte von ca. 1 x 106 lebenden Zellen/mL (Abbildung 38; A). Zu Beginn des Prozessverlaufes
(0<t<22h) wird eine maximale Lebendzellzahl von 3 bis 4 x 106 Zellen/mL bei einem
Leistungseintrag von 17W/m3 (2xSBI) bzw. 38W/m3 (RT+SBI) erhalten
(u=0.057 1/h; £0.007). Infolge der Mediumzugabe wird die Zellkonzentration verdiinnt, bei
der nach weiteren ca. 22 h eine Zelldichte zwischen 5 und 6 x 10¢ Lebendzellen/mL gemessen
werden konnte (u=0.021 1/h;+0.002). Uber die Prozesszeit (22<t<44h) wurde die
Riihrerdrehzahl an einen konstanten spezifischen Leistungseintrag angepasst (Abbildung 38; A).
Aufgrund der letztmaligen Mediumzugabe nach 40 bzw. 44h wurde der spezifische
Leistungseintrag auf 32 W/m3 und nachfolgend auf 50 W/m?3 (2 x SBI) bzw. 92 W/m3 (RT + SBI)
und 140 W/m3 erh6ht, um auch im Mittelzelldichtebereich (5 <cx< 8 x 106 Zellen/mL) eine
Sedimentation zu unterbinden (Abbildung 38; A). Das Prozessende erfolgte nach ca. 70 bis 75 h
mit maximalen Lebendzellzahlen zwischen 6 und 7.5 x 106 Zellen/mL, die vergleichend zu den
Untersuchungen im S.U.B. 50 L um das Zweifache und mit weiteren single-use Bioreaktoren im
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Labormafdstab um das Siebenfache grofier sind [58]. Grund fiir die geringer ausfallende
Zelldichte des dritten Ansatzes (nach 70 h) ist der anschliefiend vorgenommene Mediumtausch
zur Initialisierung der Produktbildungsphase, der nachfolgend diskutiert wird. Ein weiterer
Anstieg der Lebendzellzahl bis auf >8x 106 Zellen/mL ist aufgrund der relativ geringen
Substratkonzentration des chemisch definierten Minimalmediums nicht méglich. Zusatzlich
zeigen alle drei Kultivierungsansatze im BIOSTAT® STR 50 L einen kontinuierlichen Verlauf der
Vitalitat von iiber 98 % bis zum Prozessende auf. Unter Berticksichtigung der anndhernd ideal
verlaufenden Glukose- und Laktatkonzentrationen (Abbildung 38; B) ist daher nicht von einer
Zellschadigung durch mechanische Beanspruchung und anhaltende Konzentrationsgradienten
durch ineffektives Mischen auszugehen.
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Abbildung 38: Gegeniiberstellung der Kultivierungsergebnisse im BIOSTAT® STR 50 L mit CHO XM 111-10
Zellen in chemisch definierten Minimalmedien anhand der Lebendzellzahl, Vitalitit und des spezifischen
Leistungseintrages (A) sowie der Glukose und Laktatkonzentrationen (B) als Funktion der Prozesszeit.

Unter Beriicksichtigung, dass ein exponentielles Zellwachstum auch wéahrend der
Mediumzugabe vorliegt, betragt die spezifische Wachstumsrate iiber den gesamten Prozess der
Zellexpansion 0.026 1/h £ 0.001 fiir die drei Kultivierungen (Abbildung 38; A). Diese spezifische
Wachstumsrate wird im Folgenden fiir die Scale-down und Scale-up Untersuchungen genutzt,
um die Prozesse mit ihren unterschiedlichen Feeding-Strategien und Kultivierungsvolumen zu
vergleichen. Aufgrund der Kultivierungsresultate wird der Parameterbereich der Mischzeit
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(15 < 8m < 30 s) und der mittleren, lokalen Schergradienten (ymnr > 3 1/s) fiir einen Scale-down
in den UniVessel® SU und eine Mafdstabsvergrofierung in den BIOSTAT® STR 200 L genutzt.
Hierfiir ist im UniVessel® SU ein spezifischer Leistungseintrag bis zu 20 W/m3 und im BIOSTAT®
STR (RT+SBI) 200L bis 70W/m3 ausreichend. In Abbildung 39 sind die
Kultivierungsergebnisse im 50 L. Mafdstab (mittlere Graphen) zusatzlich aufgefiihrt, ohne die
Schritte der Medienzugabe zu beriicksichtigen.

UniVessel® SU BIOSTAT® STR 50 L BIOSTAT® STR 200 L
>

8x10° Scale-down Scale-up

7x10° 1

—&— UniVessel” SU
—O— UniVessel® SU

—O— BIOSTAT® STR (2 xSBI) 50 L.
—=— BIOSTAT” STR (RT +SBI) 50 L
—O— BIOSTAT® STR (2 xSBI) 50 L

—A— BIOSTAT” STR (RT +SBI) 200 L
—A— BIOSTAT® STR (RT +SBI) 200 L

Lebendzellzahl ¢, [Zellen/mL]

Relative Prozesszeit t [h]

Abbildung 39: Vergleich der Scale-down/Scale-up Kultivierungsresultate ausgehend vom BIOSTAT® STR 50 L
(Mitte) hin zum UniVessel®SU 2L (links) und zum BIOSTAT® STR (RT +SBI) 200L (rechts). Die
Kultivierungen der CHO XM 111-10 Zellen in chemisch definiertem Minimalmedium wurden nicht
nacheinander durchgefiihrt, sondern sind aus Griinden der Ubersichtlichkeit nach aufsteigendem Volumen
von links nach rechts aufgefiihrt. Daher wird die Lebendzellzahl als Funktion der relativen Prozesszeit
aufgefiihrt und der Verlauf der Graphen keine Feeding-Schritte beriicksichtigt.

Der Scale-down in den UniVessel®SU erfolgt bei einem konstanten spezifischen
Leistungseintrag von 15 W/m3 iiber den Prozessverlauf mit der CHO XM 111-10 Zelllinie in
chemisch definiertem Minimalmedium. Die Kultivierungsergebnisse fiir zwei UniVessel® SU
Ansitze (Abbildung 39; linke Graphen) sind aus Griinden der Ubersichtlichkeit ebenso ohne die
Feeding-Schritte aufgefiihrt. Beide Versuche zeigen bei einer Inokulumkonzentration von
0.6 x 10¢ lebenden Zellen/mL einen anndhernd identischen Verlauf der Lebendzelldichte auf. Die
maximal erreichten Lebendzellzahlen belaufen sich auf 6.6 x106Zellen/mL (nach einer
Prozesszeit von 65 h) und 5.5 x 10¢ Zellen/mL (nach einer Prozesszeit von 57 h). Wahrend im
ersten Ansatz eine Wachstumskurve aufgenommen wurde (stationare und Absterbephase nicht
gezeigt), wird im zweiten Ansatz die Bildung des Produktes SEAP verfolgt. Hierfiir miissen sich
die Zellen in der (spit) exponentiellen Phase befinden, um bei der Biomasse-gekoppelten
Produktbildung mdoglichst hohe Produkttiter zu erhalten (Abbildung 39; linke Graphen).
Waihrend der Zellexpansionen wird eine konstante Vitalitdt von iiber 98 % gemessen. Verglichen
mit dem gertihrten, single-use Mobius CellReady® Bioreactor wird eine mehr als flinffach hohere
Lebendzellzahl erreicht [58]. Im BIOSTAT® STR 50L sind sowohl die maximalen
Lebendzelldichten als auch die Wachstumsraten von 0.038 1/ h = 0.001 anndhernd identisch.
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Neben dem Scale-down wird zusatzlich ein Scale-up vom BIOSTAT® STR 50L auf den
BIOSTAT® STR (RT +SBI) 200 L durchgefiihrt. Fiir die beiden Kultivierungen (Abbildung 39;
rechte Graphen) wird ein konstanter spezifischer Leistungseintrag von 60 W/m3 wahrend der
fed-batch-Kultivierungen der CHO XM 111-10 Zellen realisiert. Im ersten Kultivierungsansatz im
BIOSTAT® STR 200 L mit einer Inokulumkonzentration von 0.5 x 10¢lebenden Zellen/mL
werden nach 74 stiindiger Zellexpansion eine maximale Zelldichte von 3.8 x 10¢ Zellen/mL
(L=0.027 1/h; ta=25 h) erreicht. Minimale Abweichungen der eingestellten Riihrerdrehzahl
und des somit geringen spezifischen Leistungseintrages von 55 W/m3 fiihrte zur Sedimentation
sowie dem Verlust der Zellen zu Prozessbeginn (0 <t< 30 h). Im zweiten Ansatz konnte ein
konstanter spezifischer Leistungseintrag von 60 W/m3 gewahrleistet werden. Die nach 50 h
erhaltene maximale Lebendzelldichte von 5.3 x106Zellen/mL zeigt trotz erhohter
Inokulumkonzentration (1.4 x 10¢lebenden Zellen/mL) eine mit den iibrigen Kultivierungen
vergleichbare Wachstumsrate von 0.027 1/h (ta=25h) auf. Grund fiir die vergleichbar
geringen, maximalen Zellzahlen war die weitere Nutzung der Suspension, weshalb die Kultur
nicht vollstindig durchwuchs und ein Vergleich zu den iibrigen Mafdstdben nur iiber die
Wachstumsrate gegeben ist.

Die Initialisierung der Produktbildung durch einen Mediumwechsel wird mittels einer
Aufkonzentrierung der Zellsuspension mit einer kontinuierlichen Diafiltration realisiert (Kapitel
3.4). Wahrend der Diafiltration erfolgte ein dreifacher Austausch des Mediums, um
wachstumsinhibierende Produkte, wie Laktat oder Ammonium, auszuwaschen. Der Prozess
wurde mit einer Cross-flow Filtrationsanlage von Sartorius Stedim Biotech innerhalb von ca.
60 min realisiert. Im Gegensatz zu der herkdémmlich genutzten Zellsedimentation konnte hier
die Prozesszeit um mindestens 70 % verringert werden. Zusatzlich konnte der fiir die Zellen
essentielle Massen- und Stofftransfer wihrend des Mediumwechsels gewéhrleistet werden, der
bei einer Sedimentation nur eingeschrankt moglich ist. Nach dem Mediumwechsel wurde eine
Zellzahl von 5.1x106Zellen/mL gemessen (Abbildung 40; A). Dies entspricht einer
Zellriickfilhrungsrate von 93 % und ist vergleichbar mit Werten aus der Literatur [312].
Aufgrund des nahrstoffreichen Mediums und des Auswaschens inhibierender Endprodukte
sowie dem zur Verfligung gestellten Substrat tritt eine weitere Zellexpansion bis
11 x 106 Lebendzellen/mL auf (Vitalitat>97 %; 72 <t<167 h). Durch die Anreicherung von
inhibierenden Endprodukten bzw. dem Abbau wachstumsfordernder Substrate sinken
nachfolgend die Lebendzellzahl sowie die Vitalitit. Uber den Verlauf der Produktionsphase
(72<t<310h) ist ein Anstieg der SEAP-Konzentration von 0 U/mL bis auf 50 U/mL zu
beobachten, die in einem zweiten Ansatz bestdtigt wurden (Daten nicht gezeigt). Im
UniVessel® SU ist vergleichend zum Mobius CellReady® Bioreactor eine zehnfach bzw. zum
CellBag® Bioreactor eine zweifach hohere SEAP-Konzentrationen bei anndhernd &ahnlichen
Zellkonzentrationen zu beobachten [58, 294, 312].
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Abbildung 40: Vergleich des Kultivierungsverlaufes wihrend der Produktbildung im UniVessel® SU (A) und
dem BIOSTAT® STR 50L (B).

Im BIOSTAT® STR 50L erfolgte der Medienwechsel mit einem Hohlfasermodul von GE
Healthcare innerhalb von 1.5 h bei einer Zellriickfiihrungsrate von 80 % (Abbildung 40; B).
Wahrend der sich anschliefenden Produktionsphase (71 <t < 244 h) wurde im BIOSTAT® STR
50 L vergleichbare maximale Zelldichten wie im UniVessel® SU von 11 x 106 Zellen/mL erreicht.
Im Gegensatz zu dem Produktionsversuch im UniVessel® SU werden im BIOSTAT® STR 50 L aber
geringere SEAP-Konzentrationen von 30 U/mL bestimmt. Der Grund hierfiir ist im Verlauf der
beiden Produktionsphasen unter Berticksichtigung der Zellkonzentrationen zu erkennen.
Wahrend sich im UniVessel SU eine Lebendzellzahl von oberhalb 10 x 106 Zellen/mL iiber 80 h
einstellt (120 <t <200 h), wird dieses im BIOSTAT® STR 50 L nur iiber 36 h (106 <t<140h)
beobachtet. Der kiirzere Produktionszeitraum fiihrt im BIOSTAT® STR 50 L zu einer geringeren
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SEAP-Konzentration, die jedoch im Vergleich mit den von Rothe et al., 2012 diskutierten Werten
von 18 U/mL deutlich hoher (60 %) sind [312].

Werden die erhaltenen Ergebnisse im UniVessel® SU und im BIOSTAT® STR mit neueren
Untersuchungen im S.U.B. 50 L gegeniibergestellt, liegt die maximal erhaltene Lebendzelldichte
von 5.2 x 106 Zellen/mL innerhalb eines vergleichbaren Bereiches [313]. Ein Mediumwechsel
und eine Bestimmung der SEAP-Konzentration wurde allerdings im S.U.B. nicht durchgefiihrt.

4.4.3 CFD zur Prozessentwicklung und Bioreaktoroptimierung

Auf Grundlage der numerisch ermittelten, verfahrenstechnischen Kenngréflen erfolgt eine
Prozessentwicklung in unterschiedlichen single-use Bioreaktorsystemen vom Labor- zum
Pilotmafdstab. Dabei werden Prozessparameter durch Anpassung des spezifischen
Leistungseintrages bei gleichbleibenden Mischzeiten und Schergradienten gewahlt. Die
durchgefiihrten Zellexpansionen weisen vergleichend zur Literatur deutlich hohere
Lebendzellzahlen und Wachstumsraten auf. Fiir einen akzeptablen Prozess stehen jedoch nicht
nur die maximalen Lebendzelldichten sondern auch die Produkttiter und Produktqualitdt im
Vordergrund. Wie im Kapitel 4.4 dargestellt wird, ist fiir die Auslegung eines
Kultivierungsprozesses mit CHO XM 111-10 Zellen neben der Mischzeit auch die
Schergradienten zu beriicksichtigen. Der volumenbezogene Sauerstoffiibergangskoeffizient
stellt hingegen ein untergeordnetes Ubertragungskriterium dar. Die numerisch ermittelten,
verfahrenstechnischen Kenngrofien (grundlegende und erweiterte Grofien; Tabelle 4 und
Tabelle 5) bestdtigen die hohe Zellzahlen, Vitalitit und Produkttiter der Scale-up und Scale-
down Untersuchungen, weshalb hier durchaus von einer CFD-basierten Prozessauslegung
gesprochen werden kann.

Ein wichtigster Vorteil der numerischen Stromungsmechanik bildet jedoch deren Anwendung in
sogenannten virtuellen Prototypstudien zur Optimierung von Bioreaktoren oder der Auslegung
neuartiger Systeme. Letzteres geht von grundlegend unterschiedlichen single-use
Bioreaktorkonzepten aus, die sowohl im Reaktordesign als auch in der Umsetzung des Stoff- und
Massentransfers (durch neuartige Formen des Leistungseintrages) nicht mit bestehenden
Bioreaktorsystemen vergleichbar sind. Dieses Prinzip wurde beispielsweise am PBS Bioreactor
durchgefiihrt [53], bei dem das konzeptionelle Design des air-wheel, die Anzahl und Anordnung
der Segel auf dem numerisch Ansatz basiert. In nachfolgenden Kultivierungsuntersuchungen
wurde zudem die Vergleichbarkeit von Zellkonzentration und Produkttiter nachgewiesen [129].
Im Fall des Travelling Wave Bioreactor [303] steht bisher noch die numerische,
verfahrenstechnische Charakterisierung im Vordergrund, um einen adaquaten Stofftransfer fiir
Zellkulturen zu gewdhrleisten. Auch bei peripheren Elementen eines Kultivierungsprozesses
werden numerische Ansatze flir die Entwicklung genutzt. Als Beispiele sind vor allem diverse
Pumpen zu nennen [307]. Andererseits kann der numerische Ansatz fiir bestehende
Bioreaktorsysteme genutzt werden, um auf Basis der verfahrenstechnischen Kenngrofien eine
Optimierung der Sparger-, Riihrer- und/oder Reaktorgeometrie vorzunehmen. Diese
Notwendigkeit griindet sich auf den erweiterten Einsatzgebieten der single-use Komponenten
und Bioreaktoren (Kapitel 2.2.2). Die urspringlich fiir die Kultivierung von tierischen Zellen
(vorwiegend CHO-Zellen) konzipierten Systeme werden mittlerweile fiir die Kultivierung von
adhérent-wachsenden tierischen, humanen oder pflanzlichen Zellkulturen sowie zur
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Fermentation von Mikroorganismen eingesetzt (Kapitel 2.1). Da die unterschiedlichen
Einsatzgebiete auch spezielle Anforderungen an den Kultivierungsprozess und die auftretende
Stromung mit sich bringen, erweist sich die CFD als eine begriindete Alternative zur
konventionellen Charakterisierung, Optimierung und Entwicklung von single-use Bioreaktoren
und deren Prozessen. Die CFD ist hauptsachlich bei Scale-up / Scale-down Untersuchungen von
Interesse, bei denen unterschiedliche Bioreaktorgréfien und Betriebszustinde erfasst werden
miissen. Obwohl fiir den numerischen Ansatz jeweils eine Modellvalidierung erfolgen muss,
bleibt abschliefRend festzuhalten, dass der mit der CFD einhergehende Aufwand nicht nur fiir die
Forschung und Entwicklung sondern auch der industrielle Anwendung von single-use
Bioreaktoren tberschaubar und kalkulierbar ist. Anfallende (zeitintensive) experimentelle
Untersuchungen, die Beschaffung von kostenintensiven Messtechniken oder die Anfertigung von
variierenden Prototypen konnen auf ein Minimum reduziert werden. Zuséatzlich besteht die
Moglichkeit einer Parallelisierung der Simulationen in Cluster-Systemen oder auf
Hochleistungsrechnern, wodurch ein Vielfaches an Zeit und Kosten eingespart werden kann.
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5 Zusammenfassung

Die geriihrten single-use Bioreaktoren von Sartorius Stedim Biotech und Thermo Scientific
werden hinsichtlich ihrer verfahrenstechnischen Eigenschaften zur Anwendung in modernen
Zellkulturprozessen charakterisiert. Neben etablierten, experimentellen Methoden wird fiir die
verfahrenstechnische Charakterisierung die CFD genutzt, die zuséitzliche Aussagen, wie
beispielsweise die mechanische Beanspruchung, =zuldsst. Zellkulturrelevante Parameter
umfassen das Stromungsverhalten, die Fluidgeschwindigkeiten, den spezifischen
Leistungseintrag, die Mischzeit und den kia und werden im Labor- sowie Pilotmafdstab zur
Validierung der numerischen Modelle eingesetzt. Darauf aufbauend werden die Modelle fiir eine
numerische Charakterisierung bis zum Produktionsmafdstab herangezogen. Auf Basis der
numerischen ermittelten Kriterien - Mischzeiten und Schergradienten - erfolgt in den geriihrten,
single-use Bioreaktoren ein Scale-up / Scale-down fiir einen biopharmazeutischen Prozess. Die
gesteigerte Zellzahl und Produktivitit in den durchgefiihrten Kultivierungen zeigen die Eignung
der numerischen Ubertragungskriterien fiir die Auslegung eines biopharmazeutischen
Prozesses und belegen den Nutzen der CFD.

In den vergangenen Jahren konnten sich single-use Bioreaktoren mit modernen Arten des
Leistungseintrages und Begasungsstrategien in der biopharmazeutischen Industrie etablieren.
Single-use Bioreaktoren mit geriihrten, wellendurchmischten, orbital geschiittelten, rotatorisch
oszillierenden oder von vibrierenden Scheiben angetriebenen Arbeitsprinzipien werden
heutzutage nicht nur fiir die Kultivierung humaner und tierischer Zelllinien genutzt, sondern
eignen sich auch fiir die Kultivierung von Mikroorganismen, pflanzlichen Zellen oder humanen
Stammzellen. Jedoch wird der Vergleich der single-use Systeme untereinander und zu
konventionellen geriihrten Bioreaktoren durch die neuartigen Leistungseintragsarten und deren
konstruktiven Gegebenheiten erschwert. Die hierfiir notwendige verfahrenstechnische
Charakterisierung wird erstmalig fiir kommerziell erhaltliche single-use Bioreaktoren diskutiert
und unter Beriicksichtigung der Art des Leistungseintrages, der Konfiguration des
Kultivierungsbehilters, des Mafdstabes und der Instrumentierung kategorisiert. Die hier
abgeleiteten und empfohlenen Methoden (parametrische und experimentelle Methoden)
umfassen die grundlegenden, verfahrenstechnischen Parameter fiir zellkulturbasierende
Prozesse und gewahrleisten einen Vergleich der Bioreaktorsysteme untereinander. Die
erweiterten, verfahrenstechnischen Parameter (experimentelle und numerische Methoden)
eignen sich vorrangig fiir die detaillierte Betrachtung der Strémung und sind zur Auslegung von
zellkulturbasierenden Prozessen heranzuziehen.

Die vier untersuchten, geriihrten single-use Bioreaktoren weisen im Vergleich zu
konventionellen Ruhrreaktoren keine wesentlichen, verfahrenstechnischen Unterschiede in
Bezug auf den Leistungseintrag, die Mischzeit oder den kia auf (Tabelle 7). Im Hinblick auf die
Nutzung in zellkulturbasierenden Prozessen konnen Anwender grundsatzlich zwischen den vier
Reaktortypen wahlen. Jedoch wird am Bespiel des S.U.B. deutlich, dass der eingesetzte Riihrer
sowohl in der eingetragenen Leistung als auch beim Stofftransfer in Form der Durchmischung
und der kia-Werte nicht an die Charakterisierungswerte der single-use Bioreaktoren von
Sartorius Stedim Biotech heran kommt. Dies liegt zum einen an dem geringeren
Durchmesserverhaltnis von Riihrer zu Reaktor, der Riithreranzahl und der maximal einstellbaren
Rithrerumfangsgeschwindigkeit von ca. 1.05 m/s, woraus ein wesentlich geringerer spezifischer
Leistungseintrag von maximal 30 W/m3 resultiert.
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Tabelle 7: Ubersicht der experimentell bestimmten, verfahrenstechnischen Kenngrofen fiir den
UniVessel® SU, BIOSTAT® STR 50 L und S.U.B. 50 L.

Verfahrenstechnische BIOSTAT® STR BIOSTAT® STR

i ®
Parameter UniVessel® SU (2xSBI) 50 L (RT +SBI) 50 L S.U.B.50 L
Newton Zahl _ 3.3 1.2 2.2
Kritische Reynolds Zahl > 104 > 104 > 104 > 104
Maximale ermittelte
Riihrerumfangs- 1.8m/s 1.12 m/s 1.12m/s 1.05 m/s
geschwindigkeit
Spez. Leistungseintrag (bei
max. urip) - bis 25 W/m3 bis 65 W/m3 bis 23 W/m3
Mischzeit B 10-40s 10-40s _

3-12s [69] [69] 26-80s
Mischkennzahl 32¢1 34+1 26+5 66+27
Volumenbezogener 4-14 1/h1 6-27 1/h1
Sauerstoffiibergangs- 20-60 1/h 18-27 1/h2 16-47 1/h? 2-8 1/h
koeffizient (bei 0.1 vvm) [69] [69]

Rithrer
Gasblasenverteilung dispergiert Rithrer dispergiert Riihrer dispergiert Rithrer

Blasen Gasblasen Gasblasen tiberflutet

[15]
Eingangsgasblasengrosse* 1[ n;r]n 2 mm 2 mm 1.5 mm
1 .

Mittlere Gasblasengrosse* _ 2 _ 4 mm 2 -3 mm 1.5 - 2 mm
Mittlerer
Sauterdurchmesser* - 1-6mm 1-6mm 2-5mm

* in Relation zur Anzahlverteilung der Gasblasen; ! Ringsparger; 2 Mikrosparger

Im Mafdstab von 2 bzw. 50L werden die fiir Zellkulturprozesse relevanten
verfahrenstechnischen = Parameter  (Riithrerumfangsgeschwindigkeit, = Stromungsregime,
Leistungseintrag, Mischzeit und kia) durch die Methoden der parametrischen und
experimentellen Ansdtze ermittelt (Kapitel 4.1). Hierzu werden parallel numerische
Untersuchungen durchgefiihrt, die zum einen mit den Ergebnissen der kleinsten Mafistibe
verglichen werden. Zum anderen wird fiir eine Charakterisierung der {ibrigen Mafdstibe bis
2000 L die numerische Stromungsmechanik (CFD) herangezogen, da eine Bereitstellung aller
single-use Bioreaktorgréfien und -konfigurationen nicht moglich ist. In Abhangigkeit der Rithrer
wird im UniVessel® SU, S.U.B. 50 L und im BIOSTAT® STR (2 x SBI) 50 L eine axiale sowie im
BIOSTAT® STR (RT + SBI) 50 L eine radial/axiale Stromung ermittelt, die oberhalb der tiblichen
kritischen Reynolds Zahl (Rewi:) von 10% eine vollausgepragte, turbulente Stromung aufzeigen
(Tabelle 8). Im UniVessel® SU wird Rexit mit 1.3 x 104 ermittelt. Die zu konventionellen Riihrern
libereinstimmende Vergleich wird auch bei der ermittelten Leistungscharakteristiken deutlich,
bei denen Newton Zahlen von 1.5 (UniVessel® SU), 1.8 (S.U.B. 50 L), 1.2 (BIOSTAT® STR (2 x SBI)
50 L) und 3.3 (BIOSTAT® STR (RT + SBI) 50 L) erhalten worden (Tabelle 8). Ausgehend von den
in der Literatur angegebenen kritischen Werten fiir Zellkulturbioreaktoren von oberhalb 80
bzw. 250 W/m3 [142, 189], betragt die eintragende Leistung im S.U.B maximal ca. 30 W/m3.
Wesentlich hohere spezifische Leistungseintrage werden im BIOSTAT® STR 50 L. mit bis zu
86 W/m3 (2xSBI) und 240 W/m3 (RT + SBI) erzielt. Mit einem maximalen spezifischen
Leistungseintrag von 435 W/m3 ist im UniVessel® SU zusatzlich die Moglichkeit einer
Mikroorganismenkultivierung gegeben (Tabelle 8). Hinsichtlich der Homogenitat liegen die
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Mischkennzahlen im Bereich zwischen 30 und 40 (Sartorius Stedim Biotech) sowie 66 (Thermo
Scientific). Alle betrachteten Bioreaktortypen erreichen den, fiir die zellkulturtechnische
Anwendung, in der Literatur beschriebenen kia-Bereich von 5 bis 15 1/h [165]. Im Vergleich zu
den lbrigen Systemen wird jedoch im S.U.B. 50 L ein wesentlich geringerer kia von maximal
8 1/h experimentell ermittelt (Tabelle 8), was auf das aufgezeigte verminderte Dispergier-
Verhalten des Riihrers (trotz Microsparger) zurlickzufiithren ist. In Bezug auf den kia liefert
lediglich der numerische Ansatz fiir den 2 L. Maf3stab zusétzliche libereinstimmende Ergebnisse,
weshalb hier von einer Validierung auszugehen ist.

Fiir die Validierung der verwendeten CFD-Modelle fiir den BIOSTAT® STR 50 L und den S.U.B.
50 L wird die PIV genutzt. Fiir die axialférdernden Rithrer (BIOSTAT® STR (2 x SBI) 50 L und
S.U.B. 50L) erfolgt die Validierung der CFD-Modelle auf Basis eines vergleichenden
Stromungsverhaltens und einer Geschwindigkeitsverteilung. Bei der Riihrerkombination der
radial/axialférdernden Rithrer (BIOSTAT®STR (RT +SBI) 50L) sind Abweichungen der
Fluidstromung im Riihrerausstrom zu erkennen. Diese werden bei den experimentellen
Untersuchungen durch eine Bewegung der Riihrerwelle in der Fixierung hervorgerufen. Jedoch
zeigen radiale Profile ein ilibereinstimmendes Verhalten der Stromung, der Verteilung der
Fluidgeschwindigkeiten und der Geschwindigkeitsverldufe. Unter Beriicksichtigung der
weiteren verfahrenstechnischen Parameter (Newton Zahl, Leistungseintrag, Mischzeit, etc.) ist
jedoch eine abschliefSende Validierung vertretbar (Tabelle 8). Die untersuchten single-use
Bioreaktoren weisen im Vergleich zu herkdmmlichen Bioreaktorsystemen, die fiir den Einsatz
von zellkulturbasierenden Prozessen ausgelegt werden, iibereinstimmende
verfahrenstechnische Eigenschaften auf. Unterschiedliche verfahrenstechnische Merkmale sind
aufgrund der verwendeten Bioreaktormaterialien nicht festzustellen, was einen direkten
Vergleich zum bekannten geriihrten Bioreaktorsystem unterstreicht.

Um eine Mafdstabsiibertragung innerhalb der single-use Systeme von Thermo Scientific und
Sartorius Stedim Biotech durchzufiihren, werden alle Reaktorkonfigurationen auf Basis des
numerischen Ansatzes verfahrenstechnisch charakterisiert (Kapitel 4.3). Hierfiir werden die
grundlegenden und erweiterten Parameter herangezogen und im Hinblick auf einen
zellkulturbasierenden Prozess diskutiert. Die erhaltenen Ergebnisse liegen innerhalb der in der
Literatur aufgefiihrten und vorgegebenen Bereiche, was beweist, dass auch geriihrte single-use
Bioreaktoren vergleichbar zu herkdmmlichen Riihrreaktoren sind und deren mathematische
Beschreibung genutzt werden kann. Der von Nienow, 2006 aufgefiihrte Ansatz zur
Mischzeitbestimmung ist fiir die unterschiedlichen Bioreaktorsysteme anwendbar und zeigt
eine Korrelation zwischen der Mischzeit in Abhangigkeit des spezifischen Leistungseintrag und
der Reaktorgeometrien [142, 189]. Anhand des Korrelationsfaktor von 3.5 und der Gleichung 40
kann die Mischzeit in den untersuchten single-use Bioreaktoren ermittelt werden. Weiter wird
eine Abhingigkeit der mechanischen Beanspruchung in Form der iiberwiegend auftretenden
Schergradienten festgestellt. Anhand des spezifischen Leistungseintrages, des Mafdstabes und
der Reaktorgeometrien konnen mittlere, lokale Schergradienten bestimmt werden (Gleichung
41). Die Bestimmung der mechanischen Beanspruchung spielt vor allem bei der Kultivierung
scherempfindlicher Zellen in der biopharmazeutischen Industrie eine wesentliche Rolle, da hohe
Schergradienten das Zellwachstum und schlussfolgernd auch die einhergehende Produktbildung
(z. B. Produktivitat) negativ beeinflussen kénnen [155, 232, 235].
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Tabelle 8: Ubersicht der experimentellen und numerischen Ergebnisse sowie die resultierende Validierung
des UniVessel® SU, der BIOSTAT® STR 50 L und des S.U.B. 50 L.

Kenngroéfien UniVessel® SU B(I;) )S('I;%’}')®5(S)'II“R ?ﬁ?rsfgg? 55 g lf S.UB.50L
Exp. CFD Exp. CFD Exp. CFD Exp. CFD
Newton Zahl - 15 3.3 3.2 1.2 1.2 2.2 1.8-22
Kritische Reynolds
7ahl > 104 > 104 > 104 > 104 > 104 > 104 > 104 > 10
Maximale
ermittelte urip 1.8m/s 1.8 m/s 1.12m/s 1.8m/s 1.12m/s 1.8m/s 1.05m/s 1.2m/s
. P/V i bis bis bis bis bis bis bis
(bei max. urip) 435W/m? | 25W/m?  86W/m? | 65W/m?  240W/m? | 23W/m?® 28 W/m3
Mischzeit 3-12s 3-10s 10-40's 10-60's 10-40's 10-60s 26-80s  26-60s
Mischkennzahl 3241 3442 3441 3342 26+5 3642 66427 66£6
. 4-14%% 6 - 27%*
kia 20 - 60* 10 - 60* bzw. 112- 36 bzw. 31-278%*
(bei 0.1 vvm) 1/h 1/h 18-27 1/h 16- 47 1/h 2-81/h  3-291/h
1/h 1/h
i Stromungsverhalten spezifischer Stromungsverhalten
B%SI'S der Mischzeit, Geschw%ndi Kkeits- ’ Leistungseintrag, Newton Geschw?ndi Kkeits- '
Validierung Mischkennzahl, kia Verteilu%l Zahl, Mischzeit, Verteilui
g Mischkennzahl &
Modellvalidierung ja ja ja ja

*L-Sparger; **Ringsparger; tibrigen Untersuchungen mit Mikrosparger

Diese beiden Parameter werden zusatzlich fiir eine Prozessentwicklung mit einem biologischen
System genutzt, um ein Scale-up bzw. Scale-down ausgehend vom 50 L Mafdstab hin zu einem
Arbeitsvolumen von 2 bzw. 200L durchzufilhren (Kapitel 4.4). Eine anfangliche
Prozessauslegung im S.U.B. 50 L auf Grundlage des spezifischen Leistungseintrages als Scale-up
Kriterium resultierte in einem inakzeptablen Kultivierungsverlauf. Da sowohl die mechanische
Beanspruchung als auch der Massen- und Stofftransfer ausschlaggebend fiir die Qualitidt und
Quantitit der Kultivierung von CHO XM 111-10 Zellen sind, wurden auf Basis der numerisch
erhaltenen mittleren, lokalen Geschwindigkeitsgradienten (ymnr>3 1/h) und Mischzeiten
(15<6m<30s) Kultivierungsparameter fiir die weiteren Zellexpansionen definiert. Beide
Grofden werden wahrend der Scale-down (50 L auf 2 L) und Scale-up Versuche (50 L auf 200 L)
durch Anpassung des spezifischen Leistungseintrages anndhernd konstant gehalten (Tabelle 9).
Um Substratlimitationen durch Glukose bzw. Wachstumsinhibierungen durch Laktat und
Ammonium wahrend der Kultivierungen ausschlief3en zu konnen, wurden durch Mediumzugabe
die Konzentrationen von Glukose oberhalb von 1 - 1.5 g/L bzw. fir Laktat unterhalb von 2 g/L
gehalten. Zum Vergleich der Kultivierungen in den verschiedenen Bioreaktoren wird die
absolute Wachstumsrate herangezogen, da die Zellexpansionen mit unterschiedlichen
Inokulum-Konzentrationen, Strategien der Mediumzugabe und Endvolumina durchgefiihrt
wurden. Die maximale Lebendzellzahlen liegen innerhalb eines Bereiches von
5.2 <cx < 7.5x 106 Zellen/mL (Tabelle 9) mit einer Vitalitiat oberhalb von 98 %, die im Vergleich
mit Eibl et al, 2010 und Rothe et al,, 2012 bis zu fiinffach héhere Zellkonzentrationen aufzeigt
[58,312].
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Tabelle 9: Zusammenfassung der Kultivierungsuntersuchungen und -parameter fiir den UniVessel® SU, BIOSTAT®STR 50 L, S.U.B. 50 L und BIOSTAT® STR 200 L mit
CHO XM 111-10 Zellen in chemisch definiertem Minimalmedium (n.b.: nicht bestimmt).

2L 50L 200L
UniVessel® SU BIOSTAT® STR BIOSTAT® STR S.UB.50 L BIOSTAT® STR
(2xSBI) 50 L (RT +SBI) 50 L [313] (RT + SBI) 200 L

™ Reaktorvolumen [L] 0.6-2 21-50 21-50 25-50 50 - 160
% % Spezifischer Leistungseintrag [W/m3] 15 20-50 60 -130 bis 32 60
g E Mischzeit [s] 15-20 15-25 15-25 15-25 15-25
- Mittlere lokale Schergradienten [1/s] 8 3-4 35-5 bis 3 3
5 Inokulumkonzentration [106 Zellen/mL] 0.6 1.0 1.0 0.8 1.4
‘;’E, Maximale Zellzahl [106 Zellen/mL] 6.6 6.5 7.5 5.2 5.1
g Prozesszeit [h] 65 75 75 137 47
< .
2, Absolut spezifische Wachstumsraten [1/h]
En (iiber den Prozessverlauf) 0.037 0.025 0.027 0.014 0.027
g Verdopplungszeiten [h]
B
-g (auf Basis der abs. spez. Wachstumsrate ) 19 28 26 63 26
% Glukoseverbrauchsrate [g/L/h] 0.049+0.004 0.076+0.012 0.064 0.063 0.064+0.01
- Laktatbildungsrate [g/L/h] 0.039+0.007 0.036+0.004 0.032 0.029 0.044+0.012

Maximale . .

5 E SEAP-Konzentration [U/mL] bis 60 bis 30 n. b. n. b. n. b.
= 2
e £
& § SEAP-Bildungsrate [U/mL/h] 0.23 0.18 n. b. n.b. n.b.

a
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Hinsichtlich der absolut spezifischen Wachstumsraten ist jedoch ersichtlich, dass in den single-
use Bioreaktoren von Sartorius Stedim Biotech deutlich héhere und anndhernd identische,
absolut spezifische Wachstumsraten (u = 0.027 1/h + 0.002) und Verdopplungszeiten (ta = 26 h)
erhalten werden. Dies korreliert mit den Charakterisierungsergebnissen, bei denen die
BIOSTAT® STR-Reihe einen effektiveren Massen- und Stofftransfer sowie eine homogenere
mechanische Beanspruchungen erhalten werden. Des Weiteren zeigen die gemittelten
Verbrauchs- bzw. Bildungsraten fiir Glukose (0.047 g/L/h+0.002) bzw. Laktat
(0.063 g/L/h +0.005) fiir die Kultivierungen in der Prozessauslegung anndhernd identische
Werte im Vergleich zur Prozessentwicklung auf. Um auch die Produktivitit der CHO-Zellen zu
erfassen, wird fiir den Mediumaustausch die Crossflow-Filtration fiir die Bioreaktoren im 2 und
50L Mafistab etabliert. Anhand der zusdtzlich durchgefithrten Untersuchungen zum
Modellprodukt im UniVessel® SU und im BIOSTAT® STR 50 L auf Basis eines entwickelten
Mediumaustausch-Prozesses werden SEAP-Konzentrationen zwischen 30 und 60 U/mL
erhalten. Die Proteinkonzentration ist vergleichend zu Untersuchungen in weiteren geriihrten
und wellendurchmischten single-use Bioreaktoren um das Zwei- bis Zehnfache héher [58, 294,
312]. Resultierend konnte am Beispiel der CHO XM 111-10 Zellen und aufgrund der numerisch
erhaltenen Ergebnisse ein Scale-up vom 2 L bis zum 200 L Mafdstab realisiert werden, das
vergleichend zur Literatur gesteigerte Lebendzellzahlen und Produkttiter aufweist.

Die Kombination der numerisch ermittelten Mischzeiten und Schergradienten sind fiir eine
Prozessauslegung mit der CHO XM 111-10 Zelllinie die entscheidenden Ubertragungskriterien.
Unter Bertiicksichtigung der Mischzeit konnten sowohl Prozessbedingungen fiir pflanzliche
Zellen (transgene Reis-Zellen) [269] als auch fiir Mikroorganismen (Staphylococcus aureus)
erfolgreich etabliert werden [314]. Eine zusatzliche Betrachtung der Schergradienten als
Maf3stabsiibertragungskriterium wurde bisher nicht fiir die Kultivierung von Zellen oder
Mikroorganismen herangezogen. Der vielfach zur Mafistabsiibertragung verwendete kia
hingegen kann als Kriterium fiir die CHO XM 111-10 Zelllinie ausgeschlossen werden, da trotz
der Hochzelldichten im UniVessel® SU und BIOSTAT® STR keine Sauerstofflimitationen
aufgetreten sind. Daher zeigt sich die Nutzung der numerischen Stromungsmechanik nicht nur
fir primar verfahrenstechnische Anwendungen sondern kann auch zur Auslegung
zellkulturbasierter Prozesse mit CHO Zelllinien eingesetzt werden.

In dieser Arbeit wurde die CFD eingesetzt, um moderne Zellkulturbioreaktoren
verfahrenstechnisch zu charakterisieren, was erstmalig fiir die single-use Bioreaktoren
UniVessel® SU, BIOSTAT® STR und S.U.B. dargestellt werden konnte. Dariiber hinaus belegen die
Untersuchungen den vorteilhaften Einsatz der CFD zur Auslegung von Prozessen und zur
Prozessoptimierung. Dieses kommt vor allem zum Tragen, wenn sehr teure
Kultivierungsmedien verwendet werden und das Handling zur Kultivierung der Zellen sehr
aufwendig ist. Dies gilt nicht nur fiir Kultivierungen von CHO-Zellen sondern trifft insbesondere
auch fiir die Expansion von hMSC zu. Daher wird erstmalig die CFD zu einem Instrument in der
biopharmazeutischen Industrie, durch welches die Zeit bei der Entwicklung und
Markteinfithrung von biopharmazeutischen Produkten eingespart, aber vor allem auch eine
Kostenreduktion wahrend der Entwicklung und Produktion von neuen biopharmazeutischen
Produkten erricht wird.
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9 Anhang

Anhang A: Experimentelle Bestimmung der Mischzeit

Entfarbungsmethode

Die Bestimmung des Feinmischverhaltens erfolgt durch die iodometrische Entfarbungsmethode.
Zur intensiven Farbung (blauschwarz) der Modellfliissigkeit wird eine wassrige lod-
Kaliumiodidlésung und eine Starkelosung zugesetzt. Die Entfarbung erfolgt durch das Zugeben
einer Natriumthiosulfat-Losung, die das Jod reduziert und Thiosulfat zu Tetrationat oxidiert.

1. Losungen herstellen:
a. Starkeldsung (10 g/L mit 2 g/L Benzoesaure aufkochen)
b. lod-Kaliumiodid-L6sung (250 g/L Kaliumiodid, 128 g/L Iod)
c. Natriumthiosulfat-Loésung (248 g/L)

2. Reaktor mit deionisiertem Wasser befiillen und je Liter Wasser 2mL Starkelosung sowie
0,1mL Iod-Kaliumiodid-Losung zusetzen (ergibt intensive Blaufarbung).

3. Natriumthiosulfatlésung in 1,05-fachen molaren Uberschuss zugeben und Zeit von der
Zugabe bis zur totalen Entfarbung mit einer Stoppuhr erfassen. Diese entspricht der
Mischzeit

4. Verbleibenden Thiosulfat-Uberschuss durch vorsichtiges Zutropfen von lodlésung
oxidieren. Anschliefdend kann erneute Messung durchgefiihrt werden.

Leitfihigkeitsmethode

Zur Bestimmung des Feinmischverhaltens wird die Konzentrationsmethode angewendet. Dazu
wird bei eingestellten Mischparametern im Mischgefaf eine definierte Menge Kaliumchlorid zu
deionisiertem-Wasser hinzugegeben und es wird die Leitfdhigkeit gemessen. Bei der
Leitfahigkeitsmethode wird die Mischzeit anhand der Konduktivititsinderung des
Behalterinhaltes nach Zugabe einer Kaliumchlorid-Lésung ermittelt. Die Datenerfassung erfolgt
rechnergestiitzt tiber die Software MFCS oder BORIS (Version 7.1).

1. Kaliumchlorid-Lésung (223,6 g/L) herstellen.

2. PCund Mef3signalumwandler einschalten. Datenaufzeichnungs-Software starten (MFCS /
BORIS) und ein Verzeichnis fiir die Speicherung der Messdaten deklarieren.

3. Reaktor mit deionisiertem Wasser fiillen und Riithrer bei gewiinschter Drehzahl starten.

4. 0,5 mL/L KCI-Lésung mit Pipette zugeben und gleichzeitig Datenerfassung starten. Es ist
unbedingt darauf zu achten, dass der Start der Datenerfassung simultan mit der
Salzzugabe erfolgt.

5. Isteine stabile Anzeige der Leitfahigkeit erreicht, wird die Datenaufzeichnung beendet.

Behilter entleeren, mit deionisiertem Wasser aussptilen und anschliessend neu befiillen.

7. 7. Zur Ermittlung der Mischzeit wird die normierte Antwortfunktion gegen die
Zeit aufgetragen und die Zeit abgelesen, nach der die Mischglite (z.B. 95%) erreicht ist
(Gleichung A - 1).

o
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7. 7. Zur Ermittlung der Mischzeit wird die normierte Antwortfunktion gegen die
Zeit aufgetragen und die Zeit abgelesen, nach der die Mischgiite (z.B. 95%) erreicht ist
(Gleichung A - 1).

H(B)gsy, = 010

mit  cr(t) -
CTo0 -
CT)yo0"
cr(t) -
Cro-

€T,0=CT,00
Gleichung A -1

aktuelle Tracerkonzentration (Salzkonzentration),
Tracerkonzentration zum Beginn der Messung
Tracerkonzentration am Ende der Messung
aktuelle Leitfahigkeit

Leitfahigkeit zum Beginn der Messung

Hinweise: Die Daten sollten sofort nach der Messung in eine separate Excel -Datei kopiert
werden, um ein Uberschreiben bei einem weiteren Durchlauf zu verhindern. Es ist zu empfehlen,
fir jeden Versuchspunkt eine Dreifachbestimmung durchzufiihren. Der Austausch des
Behilterinhaltes ist nicht notwendig, solange ein linearer Zusammenhang zwischen
Salzkonzentration und Leitfdhigkeit besteht (nur in diesem Bereich ist die obige Gleichung

gliltig).
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Anhang B: Experimentelle Bestimmung des Sauerstofftransfers

Der volumenbezogene Sauerstoffiibergangskoeffizient, auch als kia-Wert bezeichnet, ist eine
Kennzahl flir den Transport von Sauerstoff aus der Gasphase in die Fliissigphase eines
Reaktionssystems. Er ist ein Mafd fiir die Effizienz des Sauerstoffeintrags und ist daher von
grofler Bedeutung fiir die verfahrenstechnische Auslegung von Bioreaktoren. Fir die
Bestimmung des kia-Wertes wird die Aufsattigung des Sauerstoffs in der Fliissigkeit mit Hilfe
einer Sauerstoffelektrode verfolgt (gassing-out Methode). Die Datenerfassung erfolgt
rechnergestiitzt iiber die Software MFCS oder BORIS (Version 7.1).

Messprozedur:

1. Behalter mit zu untersuchender Fliissigkeit (1 x PBS-Puffer) fiillen.

2. PC und Messsignalumwandler einschalten. Datenaufzeichnungs-Software (MFCS /
BORIS) starten und ein Verzeichnis fiir die Speicherung der Messdaten deklarieren.

3. Fir die Ein-Punkt-Kalibrierung der Sonde Drehzahl auf 700 Upm und Volumenstrom auf
2 L/min einstellen und solange beliiften, bis Anzeige der Sauerstoffkonzentration einen
stabilen Wert erreicht. Dieser entspricht der Sattigungskonzentration.

4. Gewlinschte Begasungsrate an der Kontrolleinheit einstellen. Anschliessend die
Beliiftung ausschalten und eine Stickstoff-Leitung an den Behilter ankoppeln. Den
Behalter so lange mit Stickstoff begasen, bis der Sauerstoff vollstdndig verdrangt wurde.

5. Gewilinschte Drehzahl wahlen und mindestens eine Minute bei dieser weiterrithren, um
ein (quasi-) stationares Stromungsfeld zu gewahrleisten.

6. Luftzufuhr ankoppeln und Datenaufzeichnung starten. Die Messung sollte bis zum
Erreichen der Sattigungskonzentration erfolgen. Hierdurch wird gewahrleistet, dass die
Sonde noch ordnungsgemaf3 kalibriert ist. Fiir die Auswertung wird allerdings nur der
Bereich von 20% bis 80% Sattigung herangezogen.

7. Fir nachsten Versuchspunkt Arbeitsschritte ab dem Punkt 3 wiederholen.

Auswertung:

1. Anfanglich wird der Logarithmus des pO2 gebildet durch In(100 - pO2-Wert).

2. Minimale und Maximale Werte der Messung notieren.

3. Durch die Gleichung ((pO:-Wert - Minimalwert)/(Maximalwert — Minimalwert))*100
erfolgt bei einer gegebenenfalls verschobenen prozentualen Einteilung des pO: eine
Skalierung zwischen 0 und 100 %.

4. Der logarithmierte pO2-Wert (Punkt 1) wird in Grenzen zwischen 10 - 90 % als Funktion
der Zeit aufgetragen.

5. Einfligen einer Trendlinie mit der dazugehorigen Trendliniengleichung.

6. Der Betrag der Steigung in der Gleichung gibt direkt den ermittelten kia-Wert an (roter
Wert der Abbildung A - 1).
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Abbildung A - 1: Grafische Bestimmung des kia-Wertes durch logarithmisches Auftragen der relativen
Konzentration gegen die Zeit.

Bestimmung der Zeitkonstanten fiir die Sauerstoffelektrode:

Die Zeitkonstante kann durch Aufnahme der Sprungantwort der Sauerstoffelektrode ermittelt
werden. Dazu wird die Elektrode zunachst in Wasser gehalten, in welchem der Sauerstoffmit
Hilfe von Stickstoff vollstindig verdrdangt wurde. Anschliessend wird die Sonde in
sauerstoffgesattigtes Wasser {Uberfithrt und der Anstieg der Sauerstoffkonzentration
aufgezeichnet. Die Zeitkonstante kann dann graphisch aus der Sprungantwort ermittelt werden
(Abbildung A - 2). Sie ist definitionsgemaf3 die Zeit, bei der 63% des Endwertes erreicht sind
(to.63).
pO,

[%] &
100

63

Abbildung A - 2: Prinzipskizze zur Ermittlung der Zeitkonstante.
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Anhang C: Messung der Stromung mittels Particle-Image Velocimetry (PIV)

Allgemein

Im Folgenden wird ein allgemeiner Ablauf fiir die Geschwindigkeitsmessungen mittels PIV
erlautert. Bei allen Aktivitaten bei denen der Laser eingeschaltet ist, muss der Schutzvorhang
geschlossen und die entsprechenden Schutzbrillen getragen werden. Zudem muss die rote
Warnlampe leuchten.

Die im Folgenden aufgefiihrten Werte/Zahlen/Optionen sind beispielhaft, ausser bei direktem
Verweis.

Bevor mit den Untersuchungen begonnen werden kann, miissen die Gerate fiir:

e Biostat CultiBag STR Antrieb,

e Steuereinheit des Lasers und der Laserbedienung,
e Steuereinheit der Kamera,

e Steuereinheit der Traversierung,

e PCfiir die PIV

eingeschalten werden.

Der Reaktor, sowie der kubische Behalter sind mit dem Untersuchungsmedium zu fiillen.

Material

Objekt Firma

Biostat CultiBag STR 50L Sartorius AG (Gottingen, Deutschland)
Software DaVis® LaVision GmbH (Gottingen, Deutschland)
Version: 7.2.213

PIV Komponenten LaVision GmbH (Goéttingen, Deutschland)
DaVis®

Der Login erfolgt als normaler Benutzer und wird mit dem Klick auf LOGIN bestétigt (Abbildung
A - 3, A). Mit dem Icon ,New" wird ein Projekt erstellt, was fiir jede Messung neu anzulegen ist.
Dabei kann zwischen unterschiedlichen Arten des Projektnamens gewdhlt werden. Projekttyp
ist von Imaging auf PIV zu stellen (Abbildung A - 3, B). Der Nutzer erhilt einen neuen
Projektmonitor, wobei sich in der oberen Zeile die selbsterklarenden Icons fiir ,Close, Import,
New und Calibrate” befinden. Zudem wird im Projektmonitor der Inhalt Abbildung A - 3, C),
beispielsweise von PIV Messungen und der Auswertung, und die dazugehorigen Aufnahmen
angezeigt.
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€2 Create New Project E
Project name:
Defaul:  Pil_<typer_<date:_<time:
Specify:
;Newes Projekt bl
Type of project:
v K
| Ok | [ Cancel |

B

¥:P o= RNENSA44ANH

Inhaltsexplorer Aufnahmen- |
ausgabe " n
w1l =]

by

C
Abbildung A - 3: Vorgehen fiir den Login (A), das Erstellen eines neuen Projektes (B) und der Projektmonitor
(C) in DaVis®.
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Ausrichtung

Flr die Ausrichtung von Laser- und Kamerafeld wird ein fixierbarer Punkt oder fixierbare
Flache bendtigt. Das Eintauchen eines Gliedermassstabes auf der zu untersuchenden Ebene im
Reaktorbecken kann dabei die notige Flache bereitstellen. Das Objektiv ist fiir die anfidnglichen
Arbeiten abzudecken.

Weiteres Vorgehen:

e Klicken des Icons ,New*

e Im unteren Monitorbild erscheint ein Feld mit ,Devices”, woriiber alle Funktionen des
Lasers, der Kamera und der Traversierung gesteuert werden kénnen. Die ,Trigger und
Recording rate“ werden unter ,Recording” ,Timing“ auf 7.15 Hz (maximale Raten)
eingestellt (Abbildung A - 4, Oben). Unter ,Devices und Recording“ sind die abgebildeten
Einstellungen vorzunehmen und den Laser in den ,On“ Zustand zu versetzen (Abbildung
A - 4, Unten).

e An der Laserkontrollbedienung sind die Einstellungen ,Pump on, Laser on und Shutter
on“ vorzunehmen.

e Um den Laser nicht permanent ein- und auszuschalten, empfiehlt es sich, lediglich den
»2Shutter” zu 6ffnen und zu schliessen.

e Durch einen Klick auf ,Take“ wird ein doppelter Laserpuls und durch ,Grabe“ eine
Abfolge von doppelten Laserpulsen erzeugt.

Das erzeugte, vertikal verlaufende Laserfeld wird, da die Position des Gliedmassstabes gegeben
ist, iiber die Traversiereinheit entsprechend verschoben, bis der Gliedmassstab in der Ebene des
Lichtfeldes liegt (Abbildung A - 4). Bei dem Arbeiten mit der Traversierung ist dusserste Vorsicht
geboten. Ein Anstossen des Lasers oder der Kamera an Bauteilen kann zur Beschadigung fiihren.

Zoom-Ausrichtung

e ,Devices" ,Translation Stage“
e Fiir die Ausrichtung muss der Zoom-Regler entsprechend verstellt werden bis Laserfeld
und Gliedermassstab in einer Ebene liegen.

Nachdem das Laserfeld fixiert ist, wird die Kameraausrichtung, mit dem einstellen der Blende
und dem Fokus, vorgenommen. Hierfiir wird iterativ jeweils ein doppelter Laserpuls mit einer
Einzelbildaufnahmen genutzt und ausgewertet.
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<2 DaVis 7.2: PIV project : Recording

Project Window Help
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Abbildung A - 4 Ubersicht iiber den Recording-Monitor (Oben) mit den Devices (Unten).

Vertikale und horizontale Ausrichtung

e Blende auf 2.8 stellen und den Kamera/Objektivschutz entfernen.

e Die Belichtungszeit sollte, je nach Helligkeit der Umgebung, angepasst.

e Durch betdtigen von ,Take“ wird ein Einzelbild erstellt und ist im Monitorbereich
LAufnahme sichtbar”. Bei einer unterbelichteten Aufnahme ist die Blende zu vergréssern

EEEL

bzw. tiber die Tasten =

die Bildhelligkeit zu priifen.

e Durch iterative Anpassung der vertikalen und horizontalen Traversierung iiber die
vertikalen und horizontalen Regler (Abbildung A - 5) wird der Gliedermassstab in die
Bildmitte der Kamera ausgerichtet. Die Kontrolle erfolgt iber eine Einzelbildaufnahme.

e Fir die Einstellung des Kamerafokus wird die Taste fiir die Bildabfolge ,Grabe“ betatigt.
Wahrend die Aufnahmen auf dem Monitor zu sehen sind, wird das Bild auf den
Gliedermassstab durch Drehen des Fokus adaptiert. Bei akzeptabler Fokussierung wird
die Millimeterskalierung auf dem Gliedermassstab scharf dargestellt.

e Abschliessend wird der Fokus des Lasers auf den Gliedermassstab angepasst. Hierbei ist
drauf zu achten, dass die Breite des Querschnittes des Laserfeldes ein Minimum am
Fixpunkt aufweist. (drehen der Fokussierung).
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Eine Uberpriifung der Uberlagerung beider Laserstrahlen kann durch aus an dieser Stelle
vorgenommen werden, wobei die Kamera in den Doppelbildmodus (Abbildung A - 4
unten) gestellt werden muss (,,Devices” ,Recording” ,double frame“).

Die Aufnahme tiiber ,Take“ ergibt eine Doppelbildaufnahme, bestehend aus zwei
Einzelbildern. Ist die Ausleuchtung von Bild B identisch zu Bild A kann nach dieser
Anleitung weiter verfahren werden. Bei groben Abweichungen muss der Strahlengang
von Laser B mittels Anleitung nach FlowMaster, LaVision (2007) ,Justierung der
Laserstrahlen im Strahlengang“ nachjustiert werden.

Uber ,Close* zuriick in den Projektmonitor.

Kamera und Laser sowie beide Fokusse und die Kamerablende sind jetzt aufeinander
ausgerichtet und diirfen fiir die folgenden Untersuchungen nicht verstellt werden.

= &) Devices
= ﬁ Recording
(- Timing
- Laser Control
@ Camera 1: Imager Pro X
f‘- Translation Stage -500 harizontal 500 [mm] Move by: [mm]
< m & [0 «|»[2[10
0 zoom 500 [mm] Move by: [mm]
< \ 3 [212 4] » |«_r 10 |
500 vertical 0 [mm] Move by: [mm]
3 | 3 1% «|»|2[10
Gol

Abbildung A - 5: Steuerungsfliache fiir die Traversierung.

Kalibrierung

Die Kalibrierung ist notwendig, um den Abbildungsmassstab und die Ausgangskoordinaten fiir
eine spatere Bildauswertung festzulegen. Diese sollte vor jeder Messung respektive nach einer
Anderung am zu messenden System erfolgen. Des Weiteren ist eine erste qualitative Beurteilung
notwendig.

Partikel in das Fluid geben.

Klick auf , Calibrate”

Schritt 1: Unter ,Type of calibration“ die Option ,define scale, no image distortion*
auswdhlen (Abbildung A - 6; A).

Weiter mit “go to next step”.

Schritt 2: Erstellen einer Einzelbildaufnahme wie oben beschrieben, in der die Welle
oder ein Gegenstand mit bekannter Dimension abgebildet ist (Abbildung A - 6; B)

Unter der Option ,Action: calibrate visible frame in working window* folgendes Panel

auswdahlen und die benoétigten Referenzpunkte (Achtung: der Abstand muss
bekannt sein) setzen. Anschliessend im sich 6ffnenden Fenster den entsprechenden
Modus auswéhlen und die Distanz beider Punkte eingeben.

Ref.point: e
Der Referenzpunkt wird tiber - gesetzt. Nachfolgend wird die untere linke
Ecke in der Aufnahme angeklickt. Die Raumkoordinaten des Bildes besitzen ihren
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Ursprung an dem gewdhlten Punkt. Diese Durchfiihrung ist insbesondere fiir
Untersuchungen essentiel, wo das zu untersuchende Objekt grosser als die
aufgenommene Abbildung ist. Durch das Bewegen der Traversierung und nachfolgender
Aufnahme, konnen die beiden erhaltenen Bilder anhand ihrer Ursprungskoordinaten
zusammengefiigt werden.

e Mit ,Finish“ die Kalibrierung beenden und im erscheinenden Fenster die Option
»,Overwrite active project with new scales and calibration“ wahlen. Ist die Kalibrierung
zu verwerfen, Option , Discard new calibration and exit dialog without saving calibration
and scales to experiment“ nutzen.

£2 DaVis 7.2: PIV project : Calibration

Project ‘Window Help

Reoose | @ | 2 22 B2 JKRIKRE B

Step 1: Define experimental setup

Type of calbiation Coordinate system of cameras
Uszing: Coordinate system:
camera 1 | Coord.system # 1 ¥

canmera 2 Ewdsystanltz vl

define origin, maintain calibration Y

define scale, no image distortion Y

1 camera [2D ) ?

2 cameras [independent 20+2D) Fy p' “ B Looncpstam B3 8 | 1

2 cameras [mapped, e.g. stereo ]
advanced selings

B @ =~y RREBTLAIAH

mrmmrn“m > &
...... e 0 LS - i 2

i — e e

™ Ritmes)  [wmbmm (8 o et (000 Fifie

WE I mslOAeee e

Abbildung A - 6: Notwendige Optionen fiir die Kalibrierung.

Qualitative Beurteilung
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e Schaltflache ,New" fiir eine Aufnahme betatigen.

e Erstellen einer Doppelbildaufnahme, wobei Bild A in der Aufnahmeausgabe zu sehen ist.

e Beim Vergrossern der Aufnahme (drehen der mittleren Maustaste) und bei der
Betrachtung der Partikel sollten diese eine Grosse von maximal 12 Pixeln aufweisen und
die Rander nicht ,verschwimmen* (Abbildung A - 7; A). Eine korrekte Partikelgrosse und
Fokussierung ist in Abbildung A - 7; B zu sehen.

Abbildung A - 7: Darstellung von defokussierten (A) und fokussierten Partikel (B).

Dreidimensionale Kreuzkorrelation

«

e Rechtsklick in der Aufnahmeausgabe und ,Data and display properties...“ auswéhlen

(Abbildung A - 8; A).

e Unter ,Mouse Window" die in Abbildung A - 8; B aufgefiihrten Optionen aktivieren und
mit ,Apply“ bestatigen.

e Mauszeiger iiber den abgebildeten Bereich ziehen.

e Anhand der Peakform der Korrelationsfliche wird der Unterschied zwischen
Hintergrund- und Partikelreflektion in Abbildung A - 8; C verdeutlicht. Die Farbskala
(Counts) zeigt die Intensitat (Photonen auf CCD Sensor).

e Der rote Peak reprasentiert die nicht beleuchtete Messebene, infolge des Schattenwurfes
der Welle.

e Des Weiteren ist anhand der Positionsskala zu sehen, dass der Referenzpunkt in der
linken oberen Ecke gesetzt ist.

e Nach erfolgter Kontrolle mittels Korrelation die dreidimensionale Korrelation
deaktivieren und mit ,,Apply“ bestatigen.

Nach erfolgreicher Kalibrierung und Uberpriifung der Aufnahmequalitdt konnen nachfolgend
die Untersuchungen anhand von Doppelbildaufnahmen durchgefiihrt werden.
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Abbildung A - 8: Vorgehen fiir eine dreidimensionale Korrelation einer Doppelbildaufnahme.
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Dimensionierung des Reaktors

Bevor mit den eigentlichen Messungen der Geschwindigkeiten begonnen werden kann, muss die
Dimensionierung des Reaktors vermessen werden. Dies ist notig, da der Abbildungsmassstab
der Kamera Kkleiner als der reale Reaktormassstab ist. Somit wird die globale Dimensionierung
des Reaktors (Ist-Zustand der Behéltergeometrie) in lokale Raumkoordinaten (Abhdngig von
Abbildungsmassstab der Kamera) liberfiihrt. Nach dem Vermessen werden diese Parameter fiir
die Untersuchung in Form einer Raster-Messung verwendet.

Horizontale Vermessung

e Die Bildaufnahme wird tiiber die Verschiebung der Traversierung so ausgerichtet, dass
der linke Rand des Kamerabildes den linken Behélterrand wiedergibt. Zur Orientierung
kann ein Einzelbild erstellt werden.

» Notieren der horizontalen Traversierungskoordinate aus DaVis®.

o Nachfolgend wird liber die Verschiebung der Traversierung der rechte Behéalterrand
(Darstellung im rechten Bildrand) gesucht.

» Notieren der zweiten horizontalen Traversierungskoordinate aus DaVis®.

e Die Differenz beider Werte entspricht der Reaktorbreite im Abbildungsmassstab.

Vertikale Vermessung

e Analoges Vorgehen wie bei der horizontalen Vermessung mit den anzufahrenden
Punkten: Reaktorboden und Fluidoberflache

Die Differenzen werden im weiteren Verlauf fiir die Grosse des Rasters benotigt. Wenn weitere
Ebenen in der Tiefe (Verschiebung der Traversierung mittels Zoom) aufgenommen werden, sind
lediglich die gewdhlten Positionen zu notieren.

Bestimmung von Triggerrate und Bildversatz (dt)

e ,Devices ,Recording”, Timing"

e Die ,Trigger rate” gibt die Pulsfrequenz an und ist je nach Messobjekt/Applikation zu
wahlen. Die ,Recording rate” gibt die Aufnahmefrequenz an und sollte mit der , Trigger
rate” ibereinstimmen. Die interne Triggerquelle immer auf der Option ,internal Trigger*
belassen.

e Aktivieren der ,Trigger und Recording rate“ (Haken setzen).

e Die fiir die Messung verwendete , Trigger und Recording rate“ wird durch eine externe
Lichtschranke (Triggerlaser) liber ,External Trigger rate” gesteuert.

Die Bestimmung von dt erfolgt {iber die Wizard-Funktion: dt / velocity calculator.

e Fiir diese Berechnung miissen die Werte fiir die Grosse des Messfeldes, die erwartete
Geschwindigkeit und der vermutliche Partikelversatz bekannt und eingegeben werden.

e Nach Berechnung von dt den Wert in das entsprechende Feld eingeben.
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Einrichten des Messablaufes

Damit nicht jeder Schritt und jede Ebene von Hand eingestellt werden muss, ist eine
Aufnahmesequenz zu empfehlen, in der ALLE Abldufe der gesamten Untersuchung

programmiert werden kénnen.
lﬂcquisit.

e Im Recording-Monitor die Schaltflache ,Aquisit.” driicken.

e Die bisherige Fliche mit ,Devices“ wird abgedndert und es erscheint die
Eingabemoglichkeit ,Recording Sequence” (Abbildung A - 9; A).

e Die vorherigen/automatischen Funktionen kénnen gel6scht werden.

e Klick auf ,Select acquisition sequence item“ (zweite von links) und es offnet sich das
dazugehorige Fenster. Die Funktion kann anhand der vorzufindenden Auswahl
zusammengebaut werden.

e Unter dem Reiter ,Scanning” werden die Verschieberichtungen der Traversierung in die
Sequenz, durch Anklicken der Richtungen (Abbildung A - 9; B) integriert. Bei einer
dreidimensionalen Verschiebung sollte mit der Verschiebungsrichtung Zoom begonnen
werden. Die weitere Abfolge fiir die vertikale und horizontale Messung ist frei wahlbar.

e Die Programmierung der Aufnahmesequenz wird mit der Option ,Image Acquisition”
unter dem Reiter ,Image Acquisition“ beendet und sollte die in Abbildung A - 9; C
aufgefiihrte Reihenfolge aufweisen.

e In die Start- und Endfelder der zoom, horizontalen und vertikalen Richtung werden die
zuvor notierten Werte der Vermessung eingetragen (die Koordinaten der linken und
unteren Rander bilden die Startwerte). Die Zwischenschritte (,increment”) sind sinnvoll
zu wahlen (Abbildung A - 9; D).

e Unter ,Image Acquisition” wird die Anzahl an Bildern gewahlt (Abbildung A - 9; E).

e Die Programmierung der Aufnahmesequenz ist abgeschlossen.
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Abbildung A - 9: Vorgehen fiir die Aufnahmesequenz.
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Beginn der Untersuchungen

e Klick auf ,Devices”

e Der Laser wird gestartet, indem unter ,Recording” der Laser auf on gesetzt wird
(Abbildung A - 10).

e Ander Laserkontrollbedienung den Laser wir vorgédngig beschrieben einschalten.

=] g Devices 5
: Recording
=-#x Recording
i g < TiMiNG Laser: T14 T1B
i Laser Contral K) off Ostandty @ 0n O st
| @@ Camera 1: Imager ProX
@-#* Translation Stage Camera 1 | double frame [T14+T1B) \‘:ﬂl

Abbildung A - 10: Starten des Lasers.

e Mitdem Klick auf ,Start Recording” wird mit der Messung begonnen.
Recarding:

[ Start Recording ]

Die Messung beginnt mit dem Ausrichten der Traversierung in zoom, horizontaler und
vertikaler Raumrichtung (Positionierung auf die Startwerte der Aufnahmesequenz), erst
anschliessend wird eine Lichtebene erzeugt sowie der Gegenstand aufgenommen. Wahrend der
Messung werden die zuvor eingestellten Positionen abgefahren, wobei die Koordinaten fiir x, y, z
im Namen der gespeicherten Aufnahmen enthalten ist.
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Auswertung

Im Projektmonitor werden im Inhaltsexplorer die Messungen mit den jeweiligen

Koordinaten aufgelistet (Abbildung A - 11).

Rechtsklick auf den Namen fiir die Mehrfachmessung auf ,Hyperloop“ ,All Sets“.
Rechtsklick auf den Namen und fiir die Einzelmessung auf ,Batch Processing”.

Das sich o6ffnende Hyperloop-Fenster listet alle durchgefiihrten Messungen nach ihrem
Entstehungsdatum auf (Abbildung A - 12). Die Nomenklatur des Namens ist essentiell
und sollte vorher oder zwischendurch nicht gedndert werden.

Die Messungen werden alle ausgewahlt (werden in dem unteren Feld angezeigt) und

Christian Loffelholz

Die Auswertung kann im Batch (Einzelauswertung) oder Hyperloop (Gesamtauswertung) Modus
erfolgen. Je nach aufgenommenen Bildern ist das jeweilige Vorgehen zu wahlen. Das
nachfolgende Vorgehen beschreibt die ersten Schritte der Auswertung fiir eine Hyperloop-
Raster-Messung (fiir einen Zoom), die beim Biostat-Bioreaktor Messung genutzt wurden.

unter ,Operation” die Option ,Batch Processing” ausgewahlt (Abbildung A - 12).

Zur Eingabe des Auswertungsverlaufes auf ,Parameter...“ klicken.
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Abbildung A - 11: Auflistung der Koordinaten im Inhaltsexplorer.
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Abbildung A - 12: Darstellung des Hyperloop-Fensters.

e Unter ,Operation 1“ werden die folgenden Optionen gewahlt (Abbildung A - 13):
» ,Attributes” ,adjust scales according to scan position®.
» ,Vector field computation“,PIV (particle image velocimetry)*.
» ,Statistics“,vector statistics: vector field result".

Der erste Schritt ordnet jeder Aufnahme die lokalen Koordinaten bezogen auf den
Referenzpunkt zu. Erfolgt dies nicht, erhalt jedes Bild die gleichen Koordinaten. Der zweite
Schritt ist die Umrechnung des aufgenommenen Partikelversatzes in eine Vektordarstellung.
Letztere Option fiihrt eine Mittelung der fiir jede einzelne Position erfassten Aufnahmen durch.

e In der ,Operation list“ sind die ausgewdahlten Optionen zu sehen und kdnnen bei einem
Mausklick auf das Plus angepasst werden.
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Abbildung A - 13: Darstellung des Batch Processing Monitors.

e Die Operation-Parameter sind nach Abbildung A - 14 und Abbildung A - 15 anzupassen.

[[] Data range = use masked area 1‘:';.w11"=:' ic+ User def. mask-for 1st I

Correlation mode:

[[] &dvanced settings l use frame LSE camers

[ ¢ - A
icross-conelauon v| frame 0 K| frame 1

[terations:

; Window size and weight: Overlap; Passes:
Single pass AT

Multi pass [constant size) ESMZS "W [ H' 56‘7] D:_H
Multi pass (decreas. size) ’ 32:32 ~ W 1r1l EO VHE !:]:

[ Use image correction Vector scale: | velosity: [mds)

[] Display intermediate vector fields Use pielwise window deformation

Abbildung A - 14: Vector calculation parameters.
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Do vector postprocessing
O Allowable vector range:

2] i =] e
B -B -E b
[] Delete vector if peak ratio (< l:]
Median fiter Iremove&replace v!

remove/ieplace if diff. to avg. > IE [“r.ms. of neighbours

[[]Remove groups with < 5 Hf vectors

[¥] Fill-up empty spaces [interpolation) [ Fill-up all

. Smoothing: m Smooth 3x3 [ 8pply currently active mask

_;_,4 rable YECION [ange again

Abbildung A - 15: ,Vector postprocessing“.

e Die zu verwendende Auswertung ist programmiert und iiber ,Close” in den Hyperloop-
Monitor zuriickkehren.

e Der Start der Auswertung erfolgt tiber die Schaltflache ,Execute”. Nach Beendigung der
Auswertung ,Close“ driicken. Zudem werden die jeweiligen Optionen fiir die einzelnen
Messungen im Inhaltsexplorer aufgelistet (Abbildung A - 11).

Zur Ubersicht kann nach der Mittelung das Vektorfeld in Konturplot umgewandelt werden
(unter ,Operation 1“ ,extract scalar field: vector component” ,lv} vector length“). Von der
Verwendung der ,Apply current active mask” wird hier noch abgeraten, da bei unterschiedlichen
Zoom-Einstellungen gegebenenfalls Informationen verloren gehen bzw. aufwendig
nachberechnet werden miissen.

Auswertung Rastermessung

Fir die nachfolgende Betrachtung ist die Nomenklatur genauer zu betrachten. Der Name einer
Messung (bei einer lokalen Koordinate bezogenen auf den Referenzpunkt) besteht aus dem
Datum (Cam_Date=), der Uhrzeit (Time=), der Zoomebene (y-axis=), der horizontale Ebene (z-
axis=) und der vertikale Ebene (x-axis=). Die weitere Betrachtung erfolgt beispielhaft und kann
je nach Applikation variiert werden.

e Messung auswahlen und das Zeichen Plus klicken, bis die letzte Option erscheint (Bsp.:
»TimeMeanQF_Vector).

e Rechte Maustaste ,Hyperloop“ ,All sets”.

e Es erscheint wieder der Hyperloop-Monitor, jedoch fiir die Auswertung der
»TimeMeanQF_Vector”. Flir eine detailliertere Betrachtung, ,Show data path“ aktivieren.

e Im Fenster ,Available sets“ werden alle Auswertungen markiert, bei denen y (fiir den
zoom) und x (vertikal) im Namen konstant ist. Beispielsweise kann y variieren. ,Add“
klicken. Bsp.: y-axis=200; x-axis=180; z-axis=Az

e Unter ,Operations ,Reorganize Data“ auswadhlen und ,Parameter...“ klicken, um eine
Zeitserie zu erstellen.

e Dassich dffnende Fenster ist in Abbildung A - 16 dargestellt.

e Unter ,Ignore variable value“ ,Time" auswdahlen ,Ignor*.
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€2 DaVis 7.2: PIV project : Hyperloop : Reorganize data

Project Window Help
&Close

Image source; TimeMeanQF_‘Yector

Available files:

Selected file: BOO0D1_avg V.VC7

Ignore variable parameter:  Available: Ignore:
Date Time
Time
_\raxis

Select variable parameter: | y-axis v

Save results:

Path:

Constant parameter: | []Use for default set name
Name: I specify: v

(3000 _s-anis=001 | [l stiip prefis

Abbildung A - 16: Darstellung des Hyperloop - Reorganize Data-Monitors.

Bei ,Selected variable parameter:“ die z-axis auswahlen.

Die neue Namensbezeichnung muss jetzt lauten: XXX_x-axis=001.

Da die Rasterauswertung fiir jede einzelne Ebene durchgefiihrt wird, muss die

Bezeichnung z-axis= nicht zwingend mit in den neuen Namen geschrieben werden.

Die Parameter uber ,Close” verlassen und , Execute” driicken.

Nach Beendigung werden Auswertungen aus dem Feld ,Selected sets“ mit ,Remove all“

entfernt und die neuen Auswertungen eingeladen.

Im Fenster ,Available sets“ werden alle Auswertungen markiert, bei denen y und x+As;

im Namen konstant ist. Bsp. fiir (Asi=10): y-axis=200; x-axis=190; z-axis=Az.

,Add“ klicken und auf die neue Nomenklatur des Namens achten.

Dieser MUSS unterschiedlich sein und sollte im Beispiel lauten: XXX_x-axis=002.

Durchfiihrung wie zuvor wiederholen bis der Endwert fiir x erreicht ist.

Nach Beendigung ,,Close*.

Im Inhaltsexplorer sind die erstellen Namen mit entsprechend neuer Auswertung zu

sehen.

Diese mit einem rechtsklick markieren und in den Hyperloop Modus gehen. Es diirften

jetzt nur die neu erstellten Auswertungen aufgelistet sein

Alle Auswadhlen und iiber Operation die Option ,Batch Processing

ausfiihren.

Die ,Operation list“ muss geloscht werden fiir die folgenden Einstellungen:

» ,Copy and Reorganize“,multiframe buffer from a time series” (Parameter: ,Create 1
image with n frames: 1+2+3+4...").

» ,Vector mapping” ,Merge Vectors".

» ,extract scalar field: vector component”,|v} vector length“.

,Close” und , Execute”

Die erhaltene Auswertung wird im Inhaltsexplorer aufgefiihrt.

“« o«

Parameter...”
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Es wurden nun Auswertungsbilder von einer Zoomebene und mit unterschiedlichen
horizontalen Koordinaten erhalten.

e Abschliessend werden die unterschiedlichen horizontalen Ebenen (x-axis=)
zusammengefiigt. Diese, im vorgestellten Beispiel XXX_x-axis=001 bis XXX_x-axis=002,
mit rechtsklick markieren und die Auswertung der Rastermessung ab der Erstellung der
Zeitserie wiederholen. Der unter ,Hyperloop: ,Reorganize data“ spezifizierte Name der
neuen Auswertung kann abschliessend frei gewahlt werden.

Nach Beendigung des zuletzt vorgestellten Schrittes sind alle Bilder mit ihren unterschiedlichen
Koordinaten in eine Aufnahme integriert, welches den aufgenommenen Gegenstand darstellt
(Abbildung A - 17).

Abbildung A - 17: Darstellung eines, aus mehreren Einzelbildern, vollstindig zusammengebauten Biostat
CultiBag STR 50L.
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Mitgeltende Unterlagen

e Benutzerhandbuch (FlowMaster. ) der Firma LaVision GmbH.

e Benutzerhandbuch BIOSTAT CultiBag STR (Sartorius Stedim Biotech)

o Loffelholz, C. 2010. Arbeitsanweisung zur Messung der Stromungscharakteristik am
Vibromix-Bioreaktor mittels Particle Image Velocimetry (PIV). ZHAW. Nicht
veroffentlicht.

e Andreoli, L 2012. Untersuchung zZum Stréomungsprofil und zur
Geschwindigkeitsverteilung im BIOSTAT® CultiBag STR 50L. ZHAW. Nicht veroffentlicht.
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Anhang D: Messung der Gasblasengriofienverteilung  mittels
(PIV)/Shadowgraphy

Sicherheitsbestimmungen

Bei den Shadowgraphymessungen wird ein Laserstrahl, welcher durch einen
Feststoffkorperlaser (Nd; YAG A = 532nm) erzeugt wird eingesetzt. Da dieser Laserstrahl mittels
eines “High Efficiency Diffuser” in diffuses Licht aufgeteilt wird, besteht in der Regel keine
Gefahr mehr fiir eine Schadigung der Augen. Um jedoch das Risiko einer Augenschadigung durch
den Laser auszuschliefien (z.B Austreten von Laserstrahlen aus dem Laser ohne Aufteilung iiber
Diffusor), ist das Tragen einer speziellen Sicherheitsbrille wihrend den Messungen im
Laserbereich  obligatorisch. Des wahrend den Messungen der
Lasersicherheitsvorhang zugezogen um den Messbereich vom restlichen
Technikumsbereich abzutrennen. Wahrend den Messungen ist zudem eine Warnleuchte (rotes
Warnlicht) einzuschalten. Es diirfen nur Personen Messungen mit der Shadowgraphyanlage

durchfithren, welche eine Einfiihrung durch den Technikumsverantwortlichen erhalten haben.

Weiteren muss
werden

Material

In der Tabelle A - 1 sind die fiir die Shadowgraphymessungen benotigten Geradte sowie Software
aufgefithrt. Es ist zu beachten, dass nur die Standardgeridte aufgefithrt werden.
Projektspezifische Gerate (Reaktormodell, Riihrung, usw.) welche sich von Projekt zu Projekt
andern werden nicht berticksichtigt.

Tabelle A - 1: Standardequipment fiir die Shadowgraphymessung.

Gerdte/ Software Hersteller Produktnummer/

Version

Nd: YAG Doppelpuls Laser
High Efficiency Diffuser

CCD- Kamera
Imager Pro X 4M

QM-1 Long Distance Microscope

Teleobjektiv: AF-S NIKKOR
300mm f/2.8G ED VR 11

Traversierung

PC

DaVis®- Software

LaVision, Gottigen, Deutschland
LaVision, Gottigen, Deutschland

LaVision, Gottigen, Deutschland
LaVision, Gottigen, Deutschland

Nikon

LaVision, Gottigen, Deutschland
LaVision, Gottigen, Deutschland

LaVision, Gottigen, Deutschland

LM0720/ 1103069

1103096

Version: 7.2.2.283
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Durchfiihrung einer Grogenverteilungsbestimmung

Im Folgenden wird das Vorgehen zur Bestimmung einer Grof3enverteilung aufgefiihrt. Dabei
wird exemplarisch auf eine Blasengrofienverteilungsbestimmung eingegangen, wobei die
wichtigsten zu beachtenden Aspekte erortert werden. Die Bestimmungen der Grofdenverteilung
von Partikeln konnen analog dazu durchgefithrt werden. Es muss jedoch die Grosse der zu
messenden Partikeln beachtet werden, damit eine geeignete Optik fiir die Bildgebung (QM-1
Mikroskop 5- 500um; 300mm Teleobjektiv mit Dioptrielinse > 500pm; 300mm AF-S NIKKOR
Teleobjektiv > 500um) gewahlt wird. Auf die Bestimmung der Blasengeschwindigkeiten sowie
der Massenstromen, welche zusétzlich mit der Shadowgraphy-Methode bestimmt werden
konnen, wird in dieser Anweisung nicht ndher eingegangen.

Vorbereitung und Aufbau

Flir die Bestimmung der Blasengrofienverteilungen mittels der Shadowgraphy-Methode wird
vom zu untersuchenden Reaktor ein rigides lichtdurchlédssiges Kunstoffmodell bendtigt, welches
die gleichen Abmessungen besitzt wie der originale Reaktor. Dabei ist zu beachten, dass ein
Kunststoff verwendet wird, welcher die Messung nicht beeinflusst.

e Das Reaktormodell wird in ein kubisches Gefafdgestellt und mit Wasser befiillt.
e Rollende Unterlage mit dem kubischen Gefafs sowie der darin befindliche Modellreaktor
werden zwischen das bestehenden Aluminiumgeriist geschoben (Abbildung A - 18).

Abbildung A - 18: Aufbau der Shadowgraphyuntersuchungen am Beispiel BIOSTAT® CultiBag STR.

e Parallele Ausrichtung der Laser- bzw. Kameraschiene zum kubischen Gefaf respektive
Modellreaktor (Abbildung A - 19). Durch die parallele Ausrichtung wird gewdhrleistet,
dass ein parallel liegender Ausschnitt einer Ebene betrachtet werden kann.
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Abbildung A - 19: Parallele Ausrichtung der Kameraschiene zum Modellreaktor.

o Befestigen des Modellreaktors an dem Aluminiumgeriist mittels Aluminiumplatten.
Durch das Befestigen des Reaktors wir eine spatere Verschiebung verhindert.

e Das Anbringen von erforderlichen Riithrorganen (Motor und Rithrwelle) kann iiber eine
externe Halterung oder durch Befestigung am Aluminiumgeriist realisiert werden
(projektspezifisch/ optional).

e Je nach Fragestellung der Untersuchungen kann am Aluminiumgeriist ein Triggerlaser
befestig und auf die Rithrwelle ausgerichtet werden. Uber diesen externen Triggerlaser
konnen Blasengrofienverteilungen bei immer gleichen Riihrerpositionen untersucht
werden. Dazu wird an der Riithrwelle ein Reflexionsstreifen aufgebracht, auf welchen der
Triggerlaser ausgerichtet wird.

e Beim Befestigen des Lasers (mit Diffusor) sowie der Kamera an der Traversierung ist
darauf zu achten, dass sich diese horizontal (y- Achse) sowie vertikal (z- Achse) in einer
Ebene befindet (Abbildung A - 20). Durch diese horizontale sowie vertikale Ausrichtung
wird eine optimale Belichtung der Bilder gewéhrleistet.

Doppel- Puls
Nd: YAG Laser

lovammhﬂm.
Zeitsteuerungselement
{ Traversierung
X
Datenverarbeitung
High Efficiency Diffuser

Luftblasenschatten
(Shadow)

Abbildung A - 20: Schematische Darstellung des Aufbaus sowie des Messprinzips der Shadowgraphymessung.
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Messung

Im Nachfolgenden werden die einzelnen Kalibrationen, welche vor jeder Messung durchgefiihrt
werden miissen, sowie das Vorgehe zum Aufzeichnen von Referenz- bzw. Prozessbilder
beschrieben. Nachfolgend wird eine Ubersicht der wichtigsten Begriffe der Kontrollsoftware
(DaVis 7.2) aufgezeigt, auf welche im Folgenden immer wieder verwiesen wird. In der
vorliegenden Anweisung werden nur die grundlegenden Aspekte jedes einzelnen Schrittes
(Kalibration, Messung, Auswertung, usw.) aufgezeigt. Eine weiterfithrende Beschreibung der
Software (DaVis 7.2) kann den Benutzerhandbiichern entnommen werden.

DaVis 7.2

Damit die Kontrollsoftware DaVis 7.2 gestartet werden kann, muss sich der Benutzer am
Prozessrechner (Windows XP) anmelden:

Nach dem Aufstarten der Windowsoberfliche kann die Kontrollsoftware DaVis 7.2 unter
,Expert User" ohne Eingabe eines Passwortes geoffnet werden. Nach dem Offnen von DaVis 7.2
wird das Hauptmenii angezeigt, in dem das neue Projekte angelegt werden kann (siehe Particle
Master Shadow). Fiir die Durchfithrung der Messungen wird durch Betitigen der Taste ,New*"
das Unterment, welches in der Abbildung A - 21 aufgezeigt wird geoffnet.

2 ¥ | Evcsieg Tevrg
& B} Pomira Vi vnpe [E— =
.
[T [=] T oo v E Hi
o I Comn 1. s P
4 B® Tl fiage 1 =] Mpcawiing o i "y
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Abbildung A - 21: Untermenii in DaVis 7.2 fiir die Durchfiihrung der Kalibrationen sowie Messungen.
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1. Aufnahmeart und Aufnahmeoptionen

Take : Taste zum Aufzeichnen eines Einzelbildes

Grab : Taste zum Betrachten von live Bildern

Device : Taste zum Offnen des Untermeniis (Recording und Translation Stage 1)
Aquisition : Offnen des Untermeniis zum Programmieren von Messsequenzen)
Recording mode : Pop- out Menii zur Wahl der Art der Bilder

2. Device-Optionen
e Timing: Triggerwahl, Trigger- Recordingfrequenzwahl, Belichtungs und Versatzzeit
e Laser Control : Laser on- off, Standby, Adjust sowie Laserintensitatseinstellungen
e Translation State 1 : Steuerung der Traversierung (x, y, z- Achse)

3. Kontrast- Toolbar

e Menii zum Erhohen oder Erniedrigen des Bildkontrastes

4. Bildanzeige

o Anzeigefliche der Aufgezeichneten Bilder

Inbetriebnahme des Lasers

Bei der Inbetriebnahme des Lasers miissen die vorgdngig beschriebenen
Sicherheitsbestimmungen bertcksichtigt werden. Anschliessend kann der Laser wie folgt in
Betrieb genommen werden.

e Einschalten des Lasers (Abbildung A - 22; rot) und der Kiihlpumpen an der
Lasersteuerung (Abbildung A - 22; a) sowie am Laserkontrollpult (Abbildung A - 22; b)

a)

Abbildung A - 22: On/Off Tasten zum Einschalten des Lasers.
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Nach dem Einschalten des Lasers ist dieser direkt betriebsbereit. Jedoch sollte vor
Durchfiihrung der Adjustierung der Beleuchtung sowie der Referenz- bzw. Prozessbilder
dieser fir rund 30min aufgewdrmt werden. Fir die Durchfilhrung der
Kameraausrichtung sowie der Kalibration der Skalierung kann dies vernachlassigt
werden.

Die Umgebungsbeleuchtung wird ausgeschaltet.

Nach betitigen des Schalters ,Laser on“ sowie dem Offnen des Shutters durch ,Shutter
open“ wird der Laserkopf gedffnet (Abbildung A - 22; b, gelb).

Betétigen des Schalters ,on“ in DaVis 7.2 (Laser Control).

Laser beginnt nun bezogen auf die eingegebene Triggerfrequenz Lichtimpulse
auszusenden.

Nach Abschluss der Kalibration bzw. Messung kann der Laser durch betitigen des
Schalters ,off“ in DaVis 7.2 (Laser Control) sowie am Laserkontrollpult auf ,Standby*
geschaltet werden. (Shutter wird automatisch geschlossen).

Falls der Laser nicht mehr gebraucht wird kann dieser durch Betatigen der ,,off“ Schalter
an der Lasersteuerung sowie am Laserkontrollpult ausgeschaltet werden. (,off“ Laser +
Kiihlpumpen)

Ausrichtung der Kamera auf den diffusen Lichtstrahl

Damit eine optimale Belichtung der Referenz- bzw. Prozessbilder gewdhrleistet werden kann
muss die Kamera wie nachfolgend beschrieben auf den diffusen Lichtstrahl ausgerichtet werden.
Dazu muss nach folgenden Punkten vorgegangen werden.

Befestigen der Laserschiene (Lasers mit Diffusor) sowie der Kameraschiene (Kamera mit
Objektiv) im gleichen Abstand vom Traversierungsende her betrachtet an die
Traversierung (Abbildung A - 23). Fiir die Befestigung hat sich ein Abstand von 41.5 cm
bewahrt. Dieser kann jedoch je nach Fragestellung variiert werden.

1

Abbildung A - 23: Befestigung der Laser- sowie Kameraschiene an der Traversierung (y- Achse). Die Laser (a)
sowie Kameraschiene (b) werden mit dem gleichen Abstand an der Traversierung befestigt (415 mm).
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Durch einhalten des gleichen Abstandes kann eine identische horizontale Ausrichtung (y- Achse)
erreicht werden.

e Ausrichtung der Laser (Abbildung A - 24; a) sowie Kameraschiene (Abbildung A - 24; b)
im rechten Winkel zur Traversierung (y- Achse). Dies bewirkte eine Ausrichtung des
Lasers sowie der Kamera in der gleichen optischen Achse.

Abbildung A - 24: Ausrichtung der Laser- sowie Kameraschiene im rechten Winkel zur Traversierung.

Eine erste vertikale Ausrichtung (z- Achse) der Kamera auf den diffusen Lichtstrahl wird
wahrend des Anlagenaufbaus durchgefiihrt.

e Messen des Abstandes vom Boden bis zur Oberkante der Diffusorplatte (Abbildung A -
25; a).

e Anschliessendes Ubertragen des gemessenen Abstandes auf die Seite der Kamera durch
Messen des Abstandes vom Boden bis zur Oberkante des Kameraobjektives (Abbildung A
- 25; b).

Abbildung A - 25: Erste vertikale Ausrichtung der Kamera auf den diffusen Lichtstrahl.

e Einstellen der gewiinschten Blendengrésse am Objektiv durch Drehen des Blendringes
Abbildung A - 26; b).
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Uberpriifung der Einstellung M (manuell) sowie FULL am Objektiv (Abbildung A - 26; b).

Abbildung A - 26: Blendenwahl sowie benétigte Objektiveinstellungen.

7

5 I'E'_.

Nach der ersten groben horizontalen sowie vertikalen Ausrichtung erfolgt anschliessend eine
Verfeinerung der Ausrichtung unter Verwendung des diffusen Lichtstrahles. Da diese
Ausrichtung bei laufendem Laser durchgefiihrt wird, miissen die Sicherheitsbestimmungen
beachtet werden.

Wahl des Triggersignales auf ,internal trigger” sowie Einstellung 5Hz (Abbildung A -

27).
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Abbildung A - 27: Triggereinstellungen (DaVis 7.2).

Verwendung von 10- 15 % Laserintensitit (A+B) fiir die Kameraausrichtung.

(Die Laserintensitit kann erhoht werden. Es gilt zu beachten, dass bei grdsseren
Blendenzahlen mit tieferen Laserintensititen gearbeitet werden muss um eine
Beschidigung des CCD- Sensors zu vermeiden).
Betatigen der Taste ,Grab“ zum Aufzeichnen von live Bilder sowie Beurteilung der
Belichtung der Bilder.
Falls keine gleichmassige Belichtung der Bilder ersichtlich ist, muss die Kamera Position
vertikal (z- Achse) sowie horizontal (y- Achse) variiert werden bis eine gleichmassige
Belichtung resultiert.
Arretierung der Kamera mittels Halterung (Schrauben) an gewtinschter Position.
Der Laser wird auf ,Standby* oder auf , off* geschaltet.
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Damit die spater aufgezeichneten Referenz- sowie Prozessbilder konstant belichtet werden,
wird zuvor eine Adjustierung des Lasers durchgefiihrt. Dabei wird die Laserintensitit
schrittweise bis zu einer Sattigung des CCD- Sensors der Kamer erh6ht. Der CCD- Sensor gilt als
gesattigt, wenn 90% des A/D Konvertermaximums erreicht werden. Da es sich bei der in der
Hochschule Wadenswil verwendeten Kamera um eine 4 bit Kamera handelt, sollte eine
maximale Sattigung von 1233 counts nicht iiberschritten werden. Fir die Adjustierung der
Beleuchtungsoptik wird wie folgt vorgegangen.

Inbetriebnahme des Lasers.

Einstellen der Laserintensitét (A +B) auf 0% (Device/ Laser Control).
Aufzeichnen eines Einzelbildes durch Betitigen der Taste ,Take".
Einblenden der ,Buffer statistics“ durch betitigen der rechten Maustaste (Abbildung A -

28).
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Abbildung A - 28: Vorgehen zum Einblenden und Ablesen der Buffer statistics.

Ablesen der maximalen counts der Aufnahme unter ,Maximum" (Abbildung A - 28, roter
Pfeil). Sollte sich im Moment noch auf 0 befinden, da 0% Laserintensitit.

Schrittweise Erhohung der Laserintensitdt (A+B) unter ,Laser Control“ bis zur Sattigung
(90% = 1233 counts) (Abbildung A - 29).
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Abbildung A - 29: Erhéhung der Laserintensitit (A+B) fiir die Beleuchtungsadjustierung.

e Die Erhohung der Sattigung kann mittels den Funktionen ,Take“ (Einzelbilder) oder
,Grab“ (Bildserien) durchgefiihrt werden.

Es gilt zu beachten, dass die Sattigung des Konverters sowie die benoétigte Laserintensitét
abhangig sind von der gewahlten Blendengrosse. D.h. dass bei grosseren Blendenzahlen tiefere
Laserintensititen ausreichen um eine Séttigung des Konverters zu erhalten. Bei Anderung der
Blendengrosse muss eine erneute Adjustierung der Beleuchtung durchgefiihrt werden. Aufgrund
dessen sollte zuvor eine Blendengrosse gewahlt werden, welche wahrend des ganzen Versuches
nicht verandert wird.

e Nach Erreichen der Sattigung wird der Laser auf,Standby“ oder , off geschaltet.

Nach Beendigung der Adjustierung kann mit der Kalibration der Skalierung oder einem anderen
Punkt fortgefahren werden.

Kalibration der Skalierung

Damit wahrend des ,Batch- Processings“ den Blasen aufgrund ihrer Pixelanzahl ein
Durchmesser zugewiesen werden kann, muss zuvor eine Kalibrierung der Skalierung
durchgefiihrt werden. Bei der Kalibration der Skalierung wird einer genau definierten Lange
eine Anzahl an Pixel zugeordnet. Die Kalibration erfolgt beim QM- 1 Mikroskop durch Einbau
einer Skalierungsplatte in den optischen Weg. Eine genauer Beschreibung der Kalibration fiir
das QM- 1 Mikroskop ist dem Benutzerhandbuch (Particle Master Shadow, LaVision) zu
entnehmen. Die Kalibration der Skalierung fiir das 300 mm Teleobjektiv kann mittels eines
Gliedermassstabs ohne Einsatz des diffusen Lichtstrahles bei Umgebungsbeleuchtung wie folgt
durchgefiihrt werden.

e Der Gliedermassstab wird etwa in der Fokusebene der Kamera positioniert.
(Gliedermassstab sollte vertikal moglichst gerade positioniert werden, so dass der ganze
sichtbare Bereich des Gliedermassstabs fokussiert werden kann).

e Ausrichten der Kamera auf den Gliedermassstab durch Bewegen der Traversierung.

(Die Steuerung der Traversierung erfolgt mittels Device/ Translation Stage 1 durch
Eingabe der Koordinatenwerte oder Verschiebung der Toolbars (Abbildung A - 30).
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Abbildung A - 30: Verschiebung der Traversierung entlang der x, y, z- Achse.

Beim Bewegen der Traversierung durch den Raum gilt es zu beachten, dass wahrend des
Bewegens der Traversierung nicht oder nur bei Gefahr eines Zusammenstdsse mit der
Umgebung die Stoptaste gedriickt wird, da ansonsten die Kalibrationsdaten der Traversierung
verloren gehen. Nach Verlust der Kalibrationsdaten der Traversierung muss jeder einzelne
Nullpunkt (x, y, z- Achse) nochmals einzeln abgefahren werden. Dies kann in gewissen Fallen
den Ausbau des Reaktors zur Folge haben.

e Aufzeichnen eines Einzelbildes durch betitigen der Taste ,Take".

In dem im Bildbereich erscheinenden Bild sollte nun der Gliedermassstab mdoglichst
scharf erscheinen.

o Falls der Gliedermassstab nicht scharf erscheint wird mittels der Funktion ,Grab“ (live
Bilder) sowie durch Verstellen des Fokus am Objektiv der Gliedermassstab fokussiert.
Falls der am Objektiv zur Verfiigung stehende Verstellbereich nicht zum Fokussieren des
Gliedermassstabs ausreicht, muss die Traversierung in der x- Achse verschoben werden.

e Anschliessend wird der Mentiipunkt ,Calibration” aufgerufen (Abbildung A - 31).
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Abbildung A - 31: Taste zum Aufrufen der Skalierungskalibration.

e Im Kalibrierungsmenii wird die Einstellung ,define scale, no image distorbtion“
gewahlt und durch ,go to next step“ bestatigt.

e Im nichsten Meniipunkt wird mittels der Funktion ,Take” ein Einzelbild des
Gliedermaf3stabs aufgezeichnet (Abbildung A - 32).
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Abbildung A - 32: Kalibrationsmenii der Skalierung.

e Aufrufen des Meniipunktes ,calibration visible fram in workung window“ (Abbildung
A - 32; roter Pfeil)

e Setzen des ersten Nullpunktes an einer Position des Gliedermassstabs. Anschliessend in
einem genau definiert Abstand (5mm) einen zweiten Punkt setzen. (z.B bei 24cm und
24.5cm)

e Im anschliessend erscheinenden Dialogfenster dem Pixelabstand zwischen den zwei
Punkten den Wert 5 mm zuordnen und durch ,0k" bestatigen.

o Aufrufen des Meniipunktes ,Ref. point” und setzen des Referenzpunktes an irgend einer
Stelle im aufgezeichneten Bild (Abbildung A - 32; gelbe Pfeile).

e Abschliessen und speichern der Kalibration durch betdtigen der ,finish“ Taste.

Aufnahme von Referenzbildern

Das Aufzeichnen von Referenzbildern ist optional und wird nur durchgefiihrt, wenn die
Belichtungsintensitdten wahrend den einzelnen Bildern konstant gehalten werden kann. Falls
dies nicht realisiert werden kann, werden die Referenzbilder aus den Prozessbildern berechnet.
Die Referenzbilder sollten an den verschiedenen Positionen bei welchen spater die
Prozessbilder aufgezeichnet werden durchgefiihrt werden. Dadurch kann garantiert werden,
dass jedes Referenzbild unter den gleichen Bedingungen (Reaktorwolbung, Variation der
Reaktordicke usw.) aufgezeichnet wird wie spéter die Prozessbilder. Beim Aufzeichnen der
Referenzbilder sollte eine statistisch signifikante Anzahl an Referenzbilder aufgezeichnet
werden, welche den Zustand am jeweiligen Messpunkt wiedergibt.

e Der Laser wird in Betrieb genommen.

(Es ist darauf zu achten, dass die Referenzbilder mit der bestimmten Laserintensitit
aufgezeichnet werden).
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e Falls an mehreren Positionen Referenzbilder aufgezeichnet werden, wird die
Traversierung unter dem Punkt ,Aquisition“ dafiir programmiert (siehe
Benutzerhandbuch).

e Tatigen der Auswahl ,Reference images” unter Recoring mode.

(Bewirkt, dass die aufgezeichneten Bilder als Referenzbilder erkannt und gespeichert
werden).

e Starten der Aufzeichnungen durch betdtigen der Taste ,Start Recording".

e Nach beendetem Aufzeichnen der Referenzbilder kdnnen diese Prozessiert werden oder
es kann mit dem Aufzeichnen der Prozessbilder fortgefahren werden.

Aufnahme von Prozessbilder

Bevor eine Aufzeichnung der Prozessbilder durchgefiihrte werden kann sollte der Messbereich
des Untersuchungsobjektes (Reaktor, Rohrleitung, usw.) festgelegt werden. Aufgrund des
Sichtfeldes der gewdahlten Optik (2.54x2.57 beim 300mm Teleobjektiv) kann anschliessend eine
Aufteilung der Untersuchungsfliche durchgefiihrt werden. Dabei koénnen aufgrund der
gewdhlten Distanzen zwischen den Messpunkten Bildserien mit oder ohne Bildiiberlagerung
aufgezeichnet werden. Aus der Einteilung der Untersuchungsflache ergibt sich die Anzahl der
Messpunkte. Zum Bestimmen der Untersuchungsfliche sollte diese vorgingig mittels der
Traversierung abgefahren werden und die einzelnen Grenzkoordinaten (zoom, vertikal) fiir die
Traversierung festgehalten werden. Beim Einteilen der Untersuchungsfliche sollte darauf
geachtet werden, dass Einbauten (Riihrer, Schlauche, Schweissnihte, usw.) nicht im Bildbereich
zu liegen kommen, da diese die Auflosung der Blasengrossenverteilung in diesem Bereich
reduzieren bzw. verfélschen.

e Der Laser wird in Betrieb genommen.

(Es muss darauf geachtet werden, dass die Aufzeichnungen bei der ermittelten
Laserintensitit aufgezeichnet werden).

e Unter dem Punkt ,Aquisition” wird fiir die Untersuchungen mehrerer Messpunkte eine
Sequenz programmiert. Dazu werden die Start sowie Endkoordinaten der zu
untersuchenden Achsen sowie die Schrittgrosse angegeben (Abbildung A - 33). (Siehe
Particle Master Shadow)
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Abbildung A - 33: Programmierung einer Messsequenz unter dem Meiipunkt Aquisition.
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o Festlegen der Anzahl der aufzuzeichnenden Bilder sowie deren Belichtungszeit unter
»~Aquisition“. (Damit statistisch signifikante Resultate erhalten werden, wird pro
Messpunkt eine Bildserie von 500 Bildern aufgezeichnet).

e Festlegen der Art des Triggersignales unter  ,Device/ Timing“.
(Fir Untersuchungen bei gleichbleibender Riihrerposition wird fiir das Triggersignal
sexternal random“ ausgewdahlt. Bei Unterschiedlichen Riihrerpositionen wird ,internal
random“ ausgewahlt. Dabei kann die Pulsfrequenz frei gewéhlt werden).

e Tatigen der Auswahl ,Experimental images“ unter Recoring mode.
(Bewirkt, dass die aufgezeichneten Bilder als Prozessbilder erkannt und gespeichert
werden).

o Aufwirmen des Lasers fiir ca. 30 min mittels des ,Adjust” mode unter ,Device/ Laser
Control“. Dazu wird das Hakchen bei der ,Camera 1“ entfernt sowie die Abdeckung an
das Objektiv angebracht. Dies verhindert, dass die Kamera durch den Lichtstrahl
beschidigt wird. (Abbildung A - 34)
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Abbildung A - 34: Adjustmode zum Aufwirmen des Lasers.

o Umstellen des Lasers auf ,Adjust”.

e Nach dem Warmlaufen des Lasers wird dieser von ,Adjust” auf ,on“ gestellt und das
Hakchen der Kamera wieder gesetzt sowie die Objektivabdeckung entfernt.
Starten der Aufzeichnungen durch betétigen der Taste ,Start Recording".

e Nach Beendigung der Messung wird der Laser auf ,Standby oder , off* geschaltet.

Die Dauer der Messungen kann einige Zeit in Anspruch nehmen und ist Abhingig von der Anzahl
der Messpunkte sowie der Prozessbilder und der Triggerung. Nach Beendigung des
Aufzeichnens der Prozessbilder konnen diese wie ausgewertet werden.
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Auswertung

Im Nachfolgenden wird die Auswertung der aufgezeichneten Referenz- bzw. Prozessbilder
aufgezeigt und beschrieben. Dabei werden die grundlegenden Aspekte der Auswertung der
Prozessdaten zum Erhalten der Blasengrdssen- bzw. Partikelverteilungen aufgezeigt. Eine
genauere Beschreibung der Softwaremoglichkeiten kann den Benutzerhandbiichern (Particle
Master Shadow 1105032; DaVis 7.2 Software 1005xxx) entnommen werden.

Auswertung der Referenzbilder

Damit eine Invertierung der Prozessbilder iiber die aufgezeichneten Referenzbilder
durchgefiihrt werden kann, werden diese zuvor mittels der Software DaVis 7.2 prozessiert.

Dazu wird ein durchschnittlicher Intensititswert aus allen aufgezeichneten Referenzbildern
berechnet. Weitere Auswertungen der Referenzbilder sind in der Regel nicht erforderlich. Je
nach Fragestellung koénnen jedoch weitere Auswertungsoptionen getatigt werden. Eine
weiterfithrende Auflistung von Auswertungsmoglichkeiten kann dem Benutzerhandbuch
entnommen werden.

e Rechte Maustaste auf die aufgezeichneten Referenzbilder (Ordner Properties/
Reference) und Auswahl des Meniipunktes ,Batch- Processing”. (Abbildung A - 35)
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Abbildung A - 35: Batch- Processings fiir die Referenzbilder.

e Entfernen der vorhandenen ,processing list” im neu erscheinenden Fenster

e Tatigen der Einstellungen unter ,Operation 1“ (statistics; sum average,rms, min, max).
(Abbildung A - 36)
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Abbildung A - 36: Processing- Parameter fiir Referenbilderauswertung.

e Unter Parameter (Abbildung A - 36; roter Pfeil) werden alle Hakchen bis auf ,,average“
entfernt.
e Starten des Prozessieren der Referenzbilder durch tatigen der Taste ,Start Processing”

Die Dauer zum Prozessieren der Referenzbilder kann einige Zeit in Anspruch nehmen und ist
dabei abhéngig von der Anzahl an Referenzbilder sowie der momentan zur Verfiigung stehenden
Rechnerleistung. Nach Abschluss des Prozessierens sind die Ergebnisse (gemitteltes
Referenzbild) im Ordner ,Properties/ Reference“ ersichtlich. Das berechnete gemittelte
Referenzbild kann anschliessend fiir das Prozessieren der Prozessbilder verwendet werden
(optional). Nach Abschluss des Prozessierens der Referenzbilder kann mit der Auswertung der
Prozessbilder fortgefahren werden.

Auswertung der Prozessbilder

Damit eine Erkennung iiber den Segmentationsalgorithmus durchgefiihrt werden kann, werden
die Prozessbilder mittels Subtraktion der Intensititen vom Referenzbild invertiert. Eine
Invertierung der Prozessbilder iiber das gemittelte Referenzbild kann nur bei konstanter
Belichtung angewendet werden. D.h dass die Intensitdten zwischen den einzelnen Laserpulsen
(A und B) nicht zu starke Schwankungen aufweisen dirfen. Analog dazu koénnen die
Prozessbilder mittels berechneter Referenzbildern invertiert werden. Dazu wird aus jedem
Prozessbild ein eigenes Referenzbild berechnet, mit welchem das Prozessbild anschliessend
invertiert wird. Durch Wahl dieser Option kann eine Schwankung der Belichtungsintensitat bei
der Auswertung vernachldssigt werden. Die Auswertung der Prozessbilder kann fiir jede
Bildserie (Messpunkt) einzeln sowie analog dazu in einer Schlaufe (Hyperloop) durchgefiihrt
werden. Mit der Schlaufenauswertung koénnen mehrere Bildserien (Messpunkte) mit den
gleichen Auswertungsparametern wahrend eines Auswertungsprozesses ausgewertet werden.
Im Nachfolgenden wird die Einzelauswertung (Batch- Processing) einer Bildserie ndher
aufgefiihrt. Die Schlaufenauswertung kann jedoch analog dazu durchgefiihrt werden. Die einzige
Abweichung stellt die Auswahl der auszuwertenden Bildserien (Messpunkte) unter dem
Meniipunkt (Hyperloop) dar. Genauere Beschreibungen einzelner Auswertungsparameter
(Filter, Thresholds) konnen dem Benutzerhandbuch (Particle Master Shadow) entnommen
werden und werden daher nicht ndher aufgefiihrt. Die vorgeschlagenen Parameterwerte bieten
keine Musterlosung, da die Wahl der einzelnen Filter sehr spezifisch und abhingig von der
Qualitat der Prozessbildern sind. Es handelt sich bei den vorgeschlagenen Parameterwerten um
Werte mit welchen bis anhin die besten Resultate erziel wurden.
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e Mittels der rechten Maustaste wird fiir die auszuwertende Bildserie im Popout- Menii
der Punkt ,Batch- Processing“ gewahlt. (Abbildung A - 37; rot umrandet)
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Abbildung A - 37: Batch- Processing fiir die Prozessbilder.

e Loschen der bestehenden ,processing list“.

o Titigen der folgenden Einstellungen unter ,Operation 1".

Group = Particle sizing
Operation = Shadowgraphy
Storage = default

AR EEREE

IEEELEREE =

e Im linken Bildbereich sind nun die folgenden Untermeniis auswahlbar (Abbildung A -

38).

(Multiframe selection, Preprocessing, Particle recognition, Recognition filter, Velocity

parameters, Statistical results, Output selection)
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Storage mode: [[] Show intesmediate results

Storage name: | Shadow

Abbildung A - 38: Untermeniis Shadowgraphyauswertung.

e ,Multiframe selection” steht nur bei multiframe images zur Verfiigung, welche fiir die

Bestimmung der Blasengrossenverteilung nicht verwendet werden.

e Im ,Preprocessing” werden Filter (3x3 avg, 3x3 median, 3x3 peak filter) gewahlt mit
welchen das Prozessbild vor Invertierung bearbeitet wird (Abbildung A - 39; rot). Dabei

177



Anhang

Christian Loffelholz

eignet sich vor allem der 3x3 avg Filter zum Reduzieren von Rauschen und zum Glatten
der Blasenrander.

Unter dem ,Preprocessing” wird zudem die Art des Referenzbildes (,recorded
reference file“; ,calculate reference image for each source image*) gewahlt. (Abbildung A
- 39; gelb)
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Abbildung A - 39: Auswahl der Preprocessing- Parameters.

Bei Wahl der berechneten Referenzbilder muss zusatzlich ein Filter fiir die Berechnung
ausgewahlt werden. Dabei wird in viele Fillen der ,strict sliding maximum filter”
eingesetzt, da dieser ein glattes Referenzbild erzeugt.

Bei Wahl des ,recorded referenc file“ muss unter dem Punkt ,Reference file“ der
Dateipfad des gemittelten Referenzbildes angegeben werden.

Der Punkt ,Particle recognition stellt den wichtigsten Punkt fiir die Blasenerkennung
dar. Die hier getitigten Einstellungen (Global threshold, low- high level threshold, AOI
expansion) haben einen starken Einfluss auf die Blasenerkennung und dadurch auf die
Auflésung der Blasengrossenverteilung. (Abbildung A - 40)
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Abbildung A - 40: Auswahl der Particle recognition

»Global threshold“

Stellt einen Schwellenwert fiir die erste Segmentation dar. Bildintensititen welche
wahrend der ersten Segmentation unterhalb des Global thresholds liegen werden fiir die
Weiterberechnung nicht mehr verwendet. Der optimale Wert fiir den Global threshold
kann iterativ durch das ,Test processing” einzelner Bilder bestimmt werden. (Bewahrt
haben sich Werte von 25- 50%)

slow- bzw. high level thresholds“

Der low level threshold stellt den unteren Intensititsschwellenwert bei der zweiten
Segmentation dar. Analog dazu stellt der high level threshold den oberen
Intensitatsschwellenwert dar. Es gilt zu beachten, dass die Summe des low sowie hight
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level thresholds nicht grosser als 100% betragen darf. Des Weiteren muss beachtet
werden, dass je grosser die Differenz zwischen dem high und dem low levelthreshold
gewdhlt wird, desto grosser werden diese zwei Flachen voneinander abweichen. Dies
trifft besonders bei Blasen auf, welche sich nicht in der Fokusebene befinden. Dies kann
zu Abweichungen bei den Berechnungen fithren. Die Wahl des low sowie high level
threshold muss fiir jeden Fall einzeln durch das ,Test processing” beurteilt werden.
(Bewahrte Einstellungen sind 30%/ 70% bzw. 40%/ 60%)

e ,AOIl expansion“
Der AOI Expansionsfaktor definiert den Wert mit welchem die ,Area Of Interest”
bezogen auf die resultierende Flache aus der ersten Segmentation expandiert wird.
Dieser liegt in der Regel zwischen 10- 40% kann jedoch wahrend dem , Test processing”
iberpriift und gegebenenfalls angepasst werden.

o fill particles”
Die Funktion ,Fill particles” wird fiir die Untersuchung der Blasen angewendet, da diese
in der Mitte aufgrund physikalischer Eigenschaften (Lichtdurchlass) eine andere
Intensitat aufweisen.

e ,Recognition filter"
Unter dem Punkt ,Recognition filter” stehen folgende Filter zur Verfiigung.:

o maximum low level area (% of high level area)
o minimum area (pixel)

0 maximum area (mm x mm)

o minimal centricity (%)

o Height (mm)

o Width (mm)

o remove particles touching the image border

e Mittels diesen Filtern konnen gewisse Blasen bzw. Partikelgrossen ausgeschlossen
werden. Die gewahlten Filtereinstellungen sind sehr spezifisch und abhéngig von der
Fragenstellung der Untersuchung und miissen dadurch individuell durchgefiihrt werden.
Es empfiehlt sich jedoch die Einstellung ,remove particles touching the image border*
auszuwahlen. Dadurch werden nur Blasen fiir die Berechnung der
Blasengrossenverteilung verwendet, welche den Bildrand nicht schneiden und dadurch
vollstandig abgebildet werden.

e ,Velocity parameter
Die Parameter unter dem Punkt ,velocity parameter® werden nur bei
Doppelbildaufnahme verwendet. Da fiir die reine Blasengrdssenverteilung keine
Doppelbilder aufgezeichnet werden, wird darauf nicht ndher eingegangen.
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e Statistical results”
Im Punkt ,statistical results” kann die Klassenbreite sowie der Datenbereich fiir das
Histogramm (Blasengrossenverteilung) definiert werden. Diese wird je nach
Fragestellung individuell definiert.

e ,Output selection”
Unter ,Output selection” werden die verschiedenen benutzerdefinierten Histogramme,
Scatterplots sowie die verschiedenen Prozessbilder wahrend den
Segmentationsprozessen ausgewahlt. Die dort vorgenommenen Einstellungen sind
abhingig von der Fragestellung. Es gilt jedoch zu beachten, dass je nach Auswertung
sowie der Art der aufgezeichneten Prozessbilder (Einzelbild, Doppelbild) nicht alle
Resultate ausgegeben werden kénnen.

e Durch betitigen der Taste ,Start processing” wird das Processing fiir alle Prozessbilder
durchgefiihrt.

e Das Processing kann einige Zeit dauern. Dabei hiangt die Dauer des Processings von der
Anzahl der Prozessbilder sowie Messpunkten und der momentan zur Verfiigung
stehenden Rechnerleistung ab und kann je nachdem mehrere Stunden bis Tage
beanspruchen.

Mitgeltende Unterlagen

e Benutzerhandbuch (Particle Master Shadow; 1105032) der Firma LaVision

e Benutzerhandbuch (DaVis 7.2 Software) der Firma LaVision

e Benutzerhandbuch BIOSTAT CultiBag STR (Sartorius Stedim Biotech)

e Jossen, V.2012. Bestimmung der Gasblasengrdssenverteilung in einem modernen

Zellkulturbioreaktors mittels PIV/Shadowgraphy. ZHAW. Nicht verdffentlicht.
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Anhang E: Kultivierung von CHO-Zellen im BIOSTAT® STR 50 L und S.U.B.

Definitionen und Abkiirzungen

AS
DCU
FFU
LDH
MEFCS
Rpm
BPC

Aminosaure

Bezeichnung der Sartorius Stedim Biotech-Steuerung
Fan-Filter-Units

Laktatdehydrogenase

Multi-Fermentor Control System

Rotation per Minute

Bioprocess container

Scale-up und Anschlussplan

Zu Beginn erfolgt die Anzucht der Zellen in der T-Flasche 75 cm2. Anschliessend werden diese in
den vier 1L Schiittelkolben mit einem Arbeitsvolumen 200 mL und diese wiederum in den
BIOSTAT® CultiBag RM 20 mit einem Arbeitsvolumen von 10 L transferiert. Letztlich erfolgt die
Kultivierung im STR mit einem Arbeitsvolumen von 50 L. Die einzelnen Schritte mit den
definierten Kultivierungsparametern sind in Abbildung A - 41 dargestellt und im folgendem
detailliert aufgefiihrt.

1.

4,

Zellvermehrung in T-Flaschen mit dem FMX-8 Medium im COz-Inkubator bei 37°C und
5% CO..

Transferieren der T-Flasche in die 1L Schiittelkolben durch absetzen lassen der Zellen. In
den Schiittelkolben, mit einem Startarbeitsvolumen von 150 mL und einer Zellzahl von
0.7*106 Zellen/mL werden die Zellen herangeziichtet, bis sie eine Zellzahl von 4-
5*106Zellen/mL in einem Arbeitsvolumen von 270 mL erreicht haben. Zusatzlich wird
die Vitalitat liberpriift um spater eine optimale Kultivierung zu erhalten.

Uberimpfen der Schiittelkolben in den CultiBag RM 20 mit einem Startvolumen von
2000 mL und einer minimalen Anfangszellzahl von 0.5%10¢ Zellen/mL. Das Wachstum
der CHO-Zellen wird auf drei bis vier Tage geplant. Das Feeding richtet sich nach der
resultierten Zellzahl sowie den Stoffwechselprodukten Laktat, Ammonium und Glutamin.
Anschliessend folgt die Kultivierung im STR Das Startvolumen betragt zwischen 20 und
25 L und die Zelldichte soll 0.5%10¢ Zellen/mL nicht unterschreiten. Die Feedstrategie
erfolgt analog zur Kultivierung im CultiBag RM 20. Innerhalb des
Kultivierungszeitraumes, welche planmafig bei vier bis sechs Tagen liegt wird viermal
taglich eine Probe genommen. Der Versuch wird bei einer Zellvitalitit von 60 %
abgebrochen.
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Anhang Christian Loffelholz
Anschlussplan

Der Flexboy des BIOSTAT® CultiBag RM 20 wird durch eine Sterilverbindung gekoppelt. Die
beiden Flexboys des STR werden jeweils durch eine Schweifdverbindung miteinander
verbunden. In Abbildung A - 42 werden die Anschliisse schematisch dargestellt. Die einzelnen
Verbindungsstiicke miissen vorerst zusammengebaut, autoklaviert und anschliessend unter
sterilen Bedingungen zusammengekoppelt werden. Die Verbindungen fiir das Schweifien
werden ebenfalls vorerst autoklaviert.

HP-5 HP-1 HP-1
Medium Medium Medium

LL MPC ménnl. [  steriffilter - Medium
T‘ MPC weibl. | Sterilfilter - Luft
o
8 b e
" B Luer weibl. ®  Schweissnaht

Eﬁ Luer ménnl.

@ Nach Medienfiltration
“ Anschlussports Cultibag RM 20 (siehe Anhang)
) Anschlusspports Cultibag STR 50 L (siehe Anhang)

Sedimentierte Zellen e T—Te

7

7
b
STR
nschluss E1
*x Cultibag.

Anschluss
4%

/Anschluss B
*x

Cultibag.
Anschluss
3+

Cultibag.
Anschluss
3
Cultibag. ‘

Anschluss
1%

Anschluss F

Anschluss E2

*x

Cultibag.
Anschluss
5*

STR STR Waste
Anschluss M
o

Anschluss L
Probe ad
STR50L CultiBag RM 20 Schiittelkolben
1000mL

Abbildung A - 42: Anschlussschema der Kultivierungen mit den BIOSTAT® STR
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Material

Inokulumvorbereitung

Objekt Hersteller/Lieferant

1 L Erlenmeyer Flask Corning/Vitaris

CultiBag RM 20 L optical Sartorius-Stedim
Einweg-Reaktor Biostat® CultiBag RM inkl. | Sartorius-Stedim
Steuereinheit

Filterheizung Nicht spezifiziert
Lichtleiterkabel fiir die pH- und O;-Elektroden Nicht spezifiziert

Omnifix, 50 mL Luer Lock Spritzen Braun

Schlauchleitungen fiir Gase Nicht spezifiziert

STD Flexboy® 10 L Sartorius-Stedim

T75 (75 cm? Flask, Canted Neck), Vent Cap Corning

Kultivierung im BIOSTAT® CultiBag STR 50 L(Sartorius-Stedim)
Objekt Hersteller/Lieferant

2x Flexboy® 50L (3/8“ MPC Male Couplers) Sartorius-Stedim
Bagtainer® Nicht spezifiziert

CultiBag STR 200, Sterile Filter Line (2x IN; 1X OUT) Sartorius-Stedim

CultiBag STR 50L inkl. Mischorgan Sartorius-Stedim
Einweg-Reaktor CultiBag STR plus 50 L inkl. | Sartorius-Stedim
Steuereinheit

Lichtleiterkabel fiir die pH- und O»-Elektroden Nicht spezifiziert
MPC-Kupplung (male/female) MPC-Kupplung (male/female)
Pt100 Temperatursensor Nicht spezifiziert

Pumpe Watson Marlow
Schlauchleitungen fiir Gase Nicht spezifiziert
Silikonschlduche Nicht spezifiziert
Sonden-Halterung Nicht spezifiziert
Wasserschldauche Nicht spezifiziert
Medien Kits und zusitzliche Reagenzien

Objekt Hersteller/Lieferant
Antifoam C Sigma-Aldrich Chemie GmbH, Schweiz
Aqua purificata ZHAW

ChoMaster® FMX-8 fiir 10L
ChoMaster® HP-1 Kit fiir 8L und 20L
ChoMaster® HP-5 Kit fiir 20L
G-418-Sulfate

Cell Culture Technologies
Cell Culture Technologies
Cell Culture Technologies
Sigma-Aldrich

L-Glutamine Fluka
Mikrozid® AF liquid
Natriumhydrogencarbonat Fluka

pH-Kalibierpuffer (pH 4 und 7)
Pluronic F-68
pO02-Elektolytlésung
Puromycin

Tetracycline

Sigma-Aldrich

Enzo
Sigma-Aldrich
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Bioprofile Analyzer 100 Plus

Nova Biomedica Corporation

Cedex

Cedex HiRes

CO;- Inkubator

CO2- Schiittelinkubator
Laminar Flow Bench
Magnetriihrer
NucleoCounter

Pipettboy

Pumpe

Reinstwassersystem GenPure
Schweissgerét - Biosealer®
Schweissgerat - REEWELDER® Thermasept

Innovatis

Innovatis

Heraeus
MultiTemp

Skanair

Nicht spezifiziert
Digitana

Integra Biosciences
Chemap

TKA
Sartorius-stedim
REED Electronics AG

Waage Mettler Toledo
Wasserbad mit Thermostat Biofinet
Verbrauchsmaterialien

Analysegefifs, Bioprofile Analyzer Fliickiger

Cedex Sample Cups Greiner

Diverse Kabelbinder Nicht spezifiziert
Eppendorf-Tubes Eppendorf
HiRes Sample Cups, Sample cups 4mL Innovatis
Messbehalter Nicht spezifiziert
Nalgene Flasche 10L / 20L Nalgene®

NucleoCassetten

Reagent A-100

Reagent B

Omnifix, 10 mL Luer Lock Spritzen
Pipette 10 mL Costar® Stripette
Pipette 25 mL Costar® Stripette
Pipette 50 mL Costar® Stripette
Schottflasche

ChemoMetec A/S, Danemark
ChemoMetec A/S, Danemark
ChemoMetec A/S, Ddnemark
Braun

Corning Incorporated
Corning Incorporated
Corning Incorporated

Nicht spezifiziert
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Durchfithrung

Die folgende Anweisung behandelt sowohl die Inokulumproduktion iiber ein Scale-up Verfahren
von der T-Flasche bis zur Kultivierung im BIOSTAT® CultiBag STR plus 50 L der Firma
Sartorius-Stedim Biotech. Vor der Durchfithrung muss diese Anweisung griindlich gelesen
werden.

Methoden

Die Kultivierung der CHO XM 111-10 Zellen erfolgt tiber einen Scale-up Prozess von der T-
Flasche iiber den Schiittelkolben, zum CultiBag RM 20 bis anschliessend zur Kultivierung im 50L
Biostat® CultiBag STR. Fir die Erhaltungskultur werden ebenfalls T-Flaschen verwendet.
Waéhrend des Versuches wird mit drei verschiedenen Medien gearbeitet. Die Medienzusétze der
jeweiligen Medien sind in Tabelle A - 2 aufgelistet.

Tabelle A - 2: Medienzusitze mit Mengenangaben (fiir 10 L Medium).

FMX-8 HP-1 HP-5
G-418-Sulfate mL/L 4.0 - -
Tetracyclin mL/L 2.5 2.5 2.5
Puromycin mL/L 1.3 - -
Pluronic (20%) mL/L - 10 10
Medienherstellung

Vorerst miissen die benotigten Medien fiir die einzelnen Kultivierungssysteme hergestellt
werden. In den nachfolgenden Kapiteln werden die einzelnen Medien der verschiedenen
Kultivierungssysteme inkl. Mengenangabe erldutert. Die Medien miissen Minimum zwei bis drei
Tage vor gebrauch hergestellt werden.

T-Flasche

Fir die T-Flaschen werden 10L FMX-8 Medium hergestellt gemafd Herstellerinformationen
angefertigt.

Die Schottflaschen werden anschliessend auf ihre Sterilitit gepriift. Ohne Antibiotikazusatze
werden diese 24h bei Raumtemperatur und lichtgeschiitzt gelagert. Falls keine Triibung oder
Farbveranderung festzustellen ist kann eine Sterilitit garantiert werden. Die Schottflaschen
werden dann im Dunkeln bei 4°C gelagert. Kurz vor gebrauch werden die Medium Zusatze
mittels Sterilfilter dazugegeben.

Schiittelkolben

Fir die Kultivierung in den Schiittelkolben werden 8L HP-1 Medium gemaf3
Herstellerinformationen angefertigt.
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CultiBag RM 20 L

Fir die Kultivierung im CultiBag RM 20L werden 8L HP-1 Medium gemaf}
Herstellerinformationen angefertigt. Anstelle der sterilen Filtration in die Schottflaschen wird
das Medium direkt in den STD Flexboy® 10 L sterilfiltrier. Dazu wird ein Medienfilter der eine
Porengrofde 0.2um oder kleiner besitzt verwendet. Aufgrund der direkten Filtration in den
Flexboy® 10L werden die Medienzuséatze direkt bei der Medienherstellung hinzugegeben. Um
den Sterilitatstest durchzufithren wird der Medienbag bei Raumtemperatur und mit Alufolie
zugedeckt 24h liegen gelassen. Tritt keine Triibung oder Farbverdnderung auf kann eine
Sterilitdt garantiert werden und der Bag kann lichtgeschiitzt bei 4°C aufbewahrt werden.

CultiBag STR plus 50L

Fiir den CultiBag STR plus 50 L werden 28 L HP-1 und 30 L HP-5 high glu gemaf}
Herstellerinformationen angefertigt.

Zellvermehrung der CHO-Zellen fiir die Kultivierung im 50 L S.U.B.

Inokulumproduktion in der T-Flasche (75 cm?)
Vorbereitung und Anzucht der CHO-Zellen in der T-Flasche

1. Bereitstellen von fiinf T-Flaschen in die Laminar-Flow-Bench.
. FMX-8 Medium im Wasserbad auf 37°C erwarmen.

3. Pipettieren von 20 mL FMX-8 Medium (37 °C) unter der Laminar-Flow-Bench in jede
T-Flasche.

4. Zugabe von 3 - 4 ml der Zellsuspension (CHO-Zellen, die bereits in einer T-Flasche
kultiviert wurden) in die vorbereiteten T-Flaschen.

5. Inkubation der T-Flaschen bei 37 °C und 5 % CO2 fiir zwei bis drei Tage.

6. Mikroskopische Betrachtung (Auflichtmikroskop) der Zellen auf Zellteilung oder
evtl. Kontaminationen.

7. Nach zwei bis drei Tage Zugabe von 20 mL FMX-8 Medium in jede T-Flasche.

8. Dazu das Medium im Wasserbad bei 37°C erwdrmen und unter der Flow-Bench
hinzupipettiert.

9. Nach 2 Tage werden die Zellen passagiert. Dazu gleiches Vorgehen wie oben
beschrieben.

Inokulumproduktion im Schiittelkolben (1000 mL)
Inokulation der Schiittelkolben

1. Steriles Becherglas (Alufolie nicht wegwerfen) unter der Flow-Bench mit 200 mL HP-
1 Medium (temperiert) befiillen und die CHO-Zellen aus 4 T-Flaschen vorsichtig zu
pipettieren.

2. Becherglas mit autoklavierter Alufolie wieder verschliessen und die Zellen fiir 3 - 4
Stunden im Inkubator (37°C und 5 % CO2) absetzen lassen.

3. Uberstand mittels Pipette absaugen und 1 mL Probe vom Zellsediment entnehmen.
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4. Zellzahl-Bestimmung (Cedex) und Berechnung des notwendigen Inokulum fiir die
Schiittelkolben (Startgesamtvolumen: 150 mL; Start-Lebendzellzahl:
5-7 105 Zellen/mL.

v _ Vstart sk * LZZseare sk
Inokulum —

LZZZellsediment

5. 3 Schiittelkolben (1000 mL) mit dem entsprechenden Volumen an HP-1 Medium
(37 °C) vorlegen und die sedimentierten CHO-Zellen tiberfiihren.
6. Probenahme von 2 mL und Analytik mittels BioProfile und Cedex (= Startprobe).

Kultivierung der CHO-Zellen im Schiittelkolben

1. Kultivierung erfolgt im Inkubator - Infors Orbitron bei 37°C, 7,5% CO2 und 120 rpm.
Probenahme ist aller 24 h vorgesehen (Bioprofile & Cedex), sowie vor und nach dem
Feeden.

3. Nach ca. 3 Tagen erfolgt die Zugabe von 50 mL HP-1 Medium pro Schiittelkolben.

4. Am 4. Kultivierungstag ist die Uberimpfung der CHO-Zellen in den CultiBag RM
bereits moglich.

Inokulumanzucht im CultiBag RM 20

1. Rockeraufbau iiberpriifen

a. Heizplatte muss auf der Riickseite des Rockers angeschlossen sein und die
silbrige Flache des Oberflichentemperatursensors muss nach oben gerichtet
sein.

b. Der Temperatursensor muss mit dem Rocker verbunden sein und bei der
Kultivierung direkt am CultiBag anliegen.

c. Der Rocker muss mit einem Netzkabel und dieser mit einer Stromquelle
verbunden sein.
Der Rocker muss mit der Steuereinheit verbunden sein.

e. Eine Abluftfilterwdarmematte muss an einer Stromquelle angeschlossen sein
und auf seine Funktionalitat tiberprift werden.

2. Medienvorlage

a. Den Bag mit mindestens zwei Liter Medium befiillen. Dazu wird der Bag
unter eine Laminarflowbench gelegt und der Stopfen einer Omnifix, 50 mL
Luer Lock Spritze entfernt damit diese Spritze an den Anschluss 3 gemacht.
Anschliessend wird der Bag mit zwei 1L Schottflaschen mit Medim befiillt.
(siehe Abbildung A - 43).

b. Der Anschluss 3 wieder schliessen und den Bag zuriick auf den Rocker legen.

c. Die Zu- und Abluft anschliessen und den Bag mit einem Volumenstrom von 5
Ipm befiillen. Dazu im Menu ,Main“ auf den Button ,Control Gasfl“ (1)
driicken und den Luftstom auf 5 Ipm (2) einstellen. Die Regelung auf ,,Auto
(3)stellen und mit ,,0K" bestatigen.
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Abbildung A - 43: Befiillen des Bags. (1) Menii fiir die Beliiftung, (2) einstellen des Gasflow in Ipm und (3)
durch betitigen des ,auto” Botton statet die Beliiftung und der Bag fiillt sich.

3. Einbau/ -kalibration der Sonden

a.
b.

Die Lichtleiterkabel pH und DO an der Steuereinheit anschlief3en.

Die Lichtleiterkabel in den dazugehorigen Sensor-Port am Bag bis zum
Anschlag fiihren und mit der Halterung fixieren. (siehe Abbildung A - 44).

Auf dem Display den Botton Calibration wahlen und ,pH“ wahlen. Den Botton
,Enter init. Parameter” wahlen und die gegebenen Parameter welche auf
Kalibrieretiketten am Bag stehen, eingeben. Alle Daten werden mit ,0K"
bestdtigt und zum Schluss wird die Messung auf ,Measure” gestellt und
Calibration pH wird geschlossen.

Die Kalibrierung des pO2 wird gemaf3 Kalibrierung des pH durchgefiihrt.

Im Menii ,Calibration” bei ,pH“ und pO2“ die ,Samp. Rate“ eingeben und mit
,OK“ bestédtigen. Die Sampling Rate muss je nach Kultivierungsdauer
ausgerechnet werden. Um eine optimale Messgenauigkeit sicherzustellen soll
wiahrend des gesamten Kultivierungsversuch nicht mehr als 10000
Messungen gewdhlt werden. Bei einer Kultivierung von maximal vier Tagen
kann beispielsweise eine Messung von 60s gewahlt werden womit ca. 5800
Messungen gemacht werden.

Die Sonden miissen zwei, besser vier Stunden im Medium eingeweicht
werden damit eine optimale Messung garantiert werden kann.

Amplitude des pH und des pO2 iiberpriifen. Diese sollte bei beiden oberhalb
von 20000 liegen. Falls der Wert unter 20k fillt, muss die Position der
Lichtleiterkabel iiberpriift werden.

Sobald der pO2 Wert stabil ist muss dieser recalibiert werden. Dazu im Menu
,Calibration“ den ,p02-A1“ anwihlen und den Botton ,(Re-)Calibrate”
driicken. Anschliessend mit ,,OK“ bestatigen.

Nachdem Equilibrierung der Sensor-Patches (minimal zwei Stunden im
Medium bei konstanter Prozesstemperatur) miissen diese rekalibriert
werden. Dazu eine Probe beziehen und mit dem pH-Metrom den pH-Wert
bestimmen. Den Wert im Menu ,Calibration“ beim Button ,pH-A1“ im Feld
»Re Calibration“ eingeben.

4. Inokulation

d.

VerschliefRen aller Schlauche mit einer Schlauchklemme. Die Sonden aus dem
Bag entfernen und die Messungen auf ,Hold" stellen.
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b. Den Bag aus der Halterung nehmen und unter eine Flowbanch legen.

c. Eine 50 mL Luer-Spritze und das Inokulum ebenfalls in die Flowbench
stellen.
Den Port 3 am CultiBag 6ffnen und mit reichlich Mikrozid abspriihen.

e. Der Stopfen der 50 mL Luer-Spritze herausnehmen und die Spritze mit dem
Port 3 verbinden.

f. Das Inokulum iiber die Spritze hinzugeben. Gleiches Prinzip wie die
Medienvorlage.

g. Nach Beendigung die Spritze entfernen und den Flexboy® 10 L, mit den 8L
HP-1 Medium, anschlief3en.

h. Den Bag auf den Rocker legen und einspannen. Den mit Alufolie abgedeckt
Flexboy daneben legen.

i. Die Sonden wie zuvor beschrieben einlegen und Messung von ,Hold“ auf

»,Measure“ umstellen.

Das MFCS starten.

k. Nullprobe nehmen.

—

A B

Abbildung A - 44: Halterung fiir die DO- und die pH- Sonde (A) sowie die Medienvorlage mittels 50 L Luer-
Spritze (B).

5. Kultivierungsparameter

Die Prozessparameter werden je nach Arbeitsvolumen und Zelldichte angepasst. In der
Tabelle A - 3 werden die jeweiligen Volumen inkl. spezifischer Einstellungen dargestellt.
Um die Einstellungen vorzunehmen muss im Menu ,Controller” der ,p02“ angewahlt
werden. Anschliessend auf den Cascadebutton (Abbildung A - 45; A) driicken und mit
dem Passwort 19 die Parameter im Feld ,Controller Parameter pO2“ (Abbildung A - 45;
B) gemaiss der Tabelle A - 3 eingeben. Zum Schluss mit , 0K" bestatigen.
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Tabelle A - 3: Kultivierungsparameter in Abhingigkeit des Volumens
Setpoint

Volumen pO: pH Kipprate Kippwinkel
2L 70 -80% 7.3 15-19 6
4L 40-45% 7.3 19-21 6
8L 45 -50% 7.3 19-21 6-7
10L 50-55% 7.3 19-21 6-7

A

Abbildung A - 45: Einstellung der Kaskadenregelung der Prozessparameter

6.

Manuelle Regelung

Falls diese Automatische Regelung nicht funktioniert, was sich durch den pH-Wert
erkennen lasst, miissen die Parameter manuell eingestellt werden.

Dazu muss im Menu ,Main“ der Gasvolumenstrom von ,CO2_T“ und den ,02_t“manuell
eingestellt werden. Dies muss auf das Volumen angepasst werden. Der
Luftvolumenstrom betrdgt 0.2 vvm, bei gleichzeitiger, manueller einzustellender CO-
Zugabe von 10%. Die automatische Regelung muss ausgeschaltet werden.

Probenahme

1. Vor jeder Probenahme muss die Kipprate kurzzeitig um 3 rpm erhoht werden -
bessere Durchmischung.

2. Die Startprobe wird nach dem Erreichen der Temperatur bei 37°Centnommen.

2 Luer-Lock Spritzen (steril; 10 mL) vorbereiten.

4. Schutzkappe am Probenahmeventil entfernen und auf eine mit Mikrozid gereinigte
Fliche legen (Offnung nach oben) und etwas Mikrozid in die Schutzkappe spriihen.

w
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5. Probenahmeventil mit einer ,Sprih-Wolke“ aus Mikrozid benetzen und eine Luer-
Lock Spritze befestigen.

6. Wenn die Flissigkeitswelle sich am Probenahmeventil befindet ca. 1 mL Vorlauf
entnehmen (Port kurz in die Fliissigkeit driicken - keine Luft einsaugen).

7. Spritze entfernen und erneut das Ventil mit Mikrozid bespriihen (nicht direkt,
sondern Spriih-Wolke).

8. Zweite Spritze ankoppeln und analoge Vorgehensweise (4 mL Probe entnehmen)

9. Nach der Entfernung der Spritze Port nochmals mit einer Mikrozid-Wolke reinigen
und Verschlusskappe befestigen.

10. Weitere Probenahme erfolgt aller 12 h, sowie vor und nach jedem Feed.

Die Messung der Probe erfolgt mittels NucleoCounter, HiRes und Bioprofile gemafd den
Arbeitsanweisungen der mitgeltenden Bedingungen.

Feeding-Strategie

Die Feed-Rate richtet sich nach der vorhandenen Zellzahl und der Metaboliten. Die Feed-
Kriterien sowie die Abbruchkriterien sind in Abbildung A - 41 aufgelistet. Bei der Mediumzugabe
wie folgt vorgegangen:

Bestimmung der Zellzahl und der Metabolite.

Waage und Stander mit Halterung fiir den Flexboy bereitstellen.

Abdeckung des CultiBag RM entfernen.

Stander mit Halterung auf der Waage platzieren.

Flexboy aufhdngen und Waage tarieren.

Schlauchklemmen 6ffnen und gewiinschte Menge Medium einlassen.

Anschliessend die Schlauchklemmen schliefien, den Bag wieder in die Kiste
zuriicklegen und den Deckel des CultiBag RM schlief3en.

8. Probe nehmen und Bestimmung der Zellzahl sowie Metabolite.

N U W e
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Kultivierung im CultiBag STR

Vorbereitung des CultiBag inkl. Mediumanschluss

Damit eine Kontaminationsgefahr moglichst gering gehalten wird, miissen vor der Installation
des CultiBag in den STR die Medien angeschlossen werden.

Karton 6ffnen, Inhalt entnehmen und entfernen des Kartons.

Bagtainer mit Medienbags unter den FFU stellen.

Entfernen der schwarzen Schutzfolie des Bags unter dem FFU.

Entfernen der Schutzfolie von den notwendigen Schlduchen und sofortiges schlief3en
aller Schlauchklemmen.

5. HP-1 Mediumschlauch mit dem Bag am Anschluss E2 unter sterilen Bedingungen

W N

verbinden.

6. HP-5 Mediumschlauch mit dem Bag am Anschluss B unter sterilen Bedingungen
verbinden.

7. Antischaumschottflasche mit dem Bag am Anschluss F unter sterilen Bedingungen
verbinden.

8. Ab-/ Zuluftfilter anschliefden.
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Installation des CultiBag

Bevor der CultiBag installiert wird muss der Motorarm auf seine maximale Hohe gebracht
werden. Hierflir ist die Feststellboremse zu l6sen und die Hoheneinstellung zu dndern. Den
Verschluss der Bag-Halterung (Abbildung A - 46 (4)) sowie den Bodenauslass (Abbildung A - 46
(5)) offnen. Tri-Clamp an der Magnetkupplung entfernen.

Sicherheitsventil und Druckaufnehmen
Sensoren-Anschlussports
Feststellbremse und Héheneinstellung
Verschluss der Bag-Halterung
Bodenklemme

Offnung fiir Sensor-Ports
Antriebsmotor mit Magnetkupplung

Filterhalterung mit Zu- und Abluftfilter

© 00 N OO U A W N P

Durchflussrotameter

=
o

Pumpen flr die Zugabe von Saure, Base oder
Substrat

Abbildung A - 46: Komponenten des BIOSTAT® CultiBag STR plus 50 L.

e Fiir die weiteren Arbeiten werden zwei Personen benétigt.

e Der Auslassschlauch wird durch den Bodenklemme gefiihrt und

e anschliessend wird der CultiBag auf die Bodenklemmen-Halterung gesetzt. Die Klemme
fiir den Schlauch muss moglichst weit oben montiert werden, damit der Platz fiir das
Absetzen der Zellen moglichst gering ist.

e Den CultiBag so ausrichten, dass die Sensor-Ports in die Richtung der vorgesehenen
Offnung (Abbildung A - 46 (6)) zeigen.

e Schliefien der Bodenklemme. Dabei sollte die Bodenklemme die Bag-Halterung
umschliefden.

e Fiir das Absenken des Motors muss der CultiBag nach unten gedriickt werden, da er
sonst aus der Bodenablass-Halterung gezogen wird.

e Vorsichtig absenken des Motorarms (nach Losen des Feststellhebels; (Abbildung A - 46
(3))) bis kurz oberhalb der CultiBag-Magnetkupplung (Abbildung A - 46 (7)), um ein
Stauchen des Rithrorgans zu vermeiden.

e Beide Magnetkupplungen aufeinander ausrichten.

e Weiteres Absenken des Motorarmes bis beide Kupplungen drucklos aufeinander liegen.

e Position des Motorarmes mit der Feststellbremse (Abbildung A - 46 (3)) fixieren.
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Sterilverbindungen

Nach erfolgter Montage des Bags im Bag-Halter sind die Filter und deren Heizung am
Filterhalter des Motorarmes zu installieren, bzw. am Tower anzuschlieféen. Im CultiBag-STR-
Lieferumfang sind jeweils zwei Zuluft (kleinere Filter) und ein Abluftfilter (grosserer Filter)
enthalten. Die Filter werden gemaf3 Abbildung A - 46 (1) an die entsprechenden Positionen tliber
Sterilverbindungen angeschlossen. Nachfolgend wird die sterile Verbindung anhand des
Zuluftfilters fiir den Kopfraum aufgezeigt.

e Vorsichtiges Entfernen der Schutzhiille des Zuluftfilters und nachfolgendes schliefen
aller Schlauchklemmen.

e Der Zuluftfilter fiir den Kopfraum wird an der Position A (siehe Abbildung A - 46 1)
angebracht.

e Schutzkappen der Verbindungsenden entfernen.

e Die zueinander passenden Verbindungsenden in beide Hinde nehmen und so ausrichten,
dass die Blattenden zum Koérper zeigen (beiden Blattenden miissen gleichlang sein).

e Das Filterende wird vorsichtig in die Fliihrungsschiene des CultiBag-Endes eingefiihrt, bis
ein deutliches ,Knacken“ zu horen ist. Ist dies erfolgt, sind zwei Arretierstifte eingerastet.
Die Arretierstifte sind am oberen Ende zu sehen und miissen eine gleiche Léinge
aufweisen. Beide Enden lassen sich nicht mehr voneinander trennen.

e Die Papierstreifen vorsichtig und mit gleicher Kraft aus der Verbindung ziehen. Werden
die Papierstreifen nicht gleichzeitig herausgezogen, ist keine sterile Verbindung
gewahrleistet.

e Abschliessend wird die durchsichtige Schutzkappe auf die sterile Verbindung gesetzt
und verschraubt.

e Das anschliefien des Zuluftfilters am Sparger (Abbildung A - 46 1, Position D) und des
Abluftfilters (Abbildung A - 46 1, Position H1) wird identisch durchgefiihrt. Sorgfaltige
und exakte Vorgehensweise sind besonders bei den Sterilverbindungen wichtig, da bei
falscher Handhabung keine weitere Sterilitit des CultiBag gewahrleistet ist.

e Die Zuluftfilter in die dusseren Positionen der Filterhalterung setzen (Abbildung A - 46
(8)).

e Die Filterheizung um den Abluftfilter montieren und mit den Klettbandern fixieren.

e Das Kabel mit dem vorgesehenen Port (Kontrolleinheit) verbinden.

e Abluftfilter in mittlere Position der Filterhalterung setzen.

e Aufknicke in den Schlduchen achten und beheben.
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Begasung des Bag's

Nach sachgemafiem Anschluss der Filterstrecken (Kopfraum, Sparger und Abluft) werden diese
fiir die Begasung des Bag’s, sozusagen zum ersten befiillen, genutzt.

e Offenes Silikonschlauchende am Druckventil mit dem Zuluftfilter fiir den Kopfraum
verbinden.
e Offenes Silikonschlauchende am Spargerausgang (2 m langer Schlauch von der
Kontrolleinheit) mit dem Zuluftfilter des Spargers verbinden.
e Der Ausgang des Abluftfilters bleibt offen.
e Offnen der Schlauchklemmen fiir Kopfraum und Sparger.
e Manuelle Begasung mit Air iiber den Kopfraum-Zugang am Kontrolldisplay (Abbildung A
-47; A).
o Im Hauptbildschirm ,Main“ das Feld ,, AIR-OV1“ driicken.
o Im aufgehenden Fenster den Volumenstrom 5 L/min (Maximum) tber das
Ziffernfeld eingeben.
o Den Modus auf, Auto” stellen.
o Mit OK bestatigen.
e Manuelle Begasung mit Air liber den Sparger-Zugang am Kontrolldisplay (Abbildung A -
47; B).
o Im Hauptbildschirm ,Main“ das Feld ,, AIR-SP1“ driicken.
o Im aufgehenden Fenster den Volumenstrom 5 L/min (Maximum) iiber das
Ziffernfeld eingeben.
Den Modus auf , Auto” stellen.
Mit OK bestétigen.

Abbildung A - 47: Manuelle Begasung vom Kopfraum (A) und dem Sparger iiber das Kontrolldisplay (B).
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e Offnen der Schlauchklemmen fiir die Abluftstrecke wenn der Bag seine annihernde
Form erreicht hat.
e Nach dem Aufblasvorgang die Begasung ausstellen.
o Im Hauptbildschirm ,Main“ die Felder AIR-OV1 bzw. AIR-SP1 aufrufen.
o Den Modus auf ,off" stellen.
o Mit OK bestatigen.
e Abschliefdende Justierung des Bags im Bag-Halter.
e (CultiBag so ausrichten, dass die Sensor-Ports sich mittig in der dafiir vorgesehenen
Offnungen des Bag-Halters befinden (Abbildung A - 46; 6).
o Beimassiver Ausrichtung die Bodenklemme 6ffnen (Abbildung A - 46; 4).
o CultiBag justieren und
o Bodenklemme schliefien (Abbildung A - 46; 4).
e Mit einer Triclamp-Klemme die Magnetkupplung des Motors und des CultiBag fixieren
(handfest anziehen) (Abbildung A - 46; 4).

Die Position des Mischorgans wird nach dem exakten Justieren des Bag ausgerichtet. Wird das
Mischorgan iiber den Motorarm zu tief fixiert, reibt die Halterung des Mischorgans auf dem Bag-
Bodenablass, was die frithzeitige Zerstorung des Bag zur Folge haben kann. Abermals eine zu
hohen Fixierung das Mischorgan aus seiner Halterung bzw. den Bag aus der Bodenklemme
ziehen.

¢ Manuelle Einstellung der Riihrerdrehzahl iiber das Kontrolldisplay (Abbildung A - 48).
o Im Hauptbildschirm ,Main“ das Feld ,,STIRR-1* driicken.
o Im aufgehenden Fenster die Drehzahl auf 25 rpm tiber das Ziffernfeld eingeben.
o Den Modus auf ,Auto” stellen.
o Mit OK bestatigen.
e Mischorgan sollte gleichmafig drehen.
o Die Feststellbremse losen und den Motorarm langsam absenken. Bei der Rushton-
Turbine muss der Mororarm bei maximaler Senkung um 5-10 mm angehoben werden.
e Sobald ungleichméfiige Rotation auftritt, sofort den Motorarm anheben.
e Mit der Feststellbremse fixieren.
e Uberpriifen der Rotation bei einer Rithrerumdrehung von 50 und nachfolgend 100 rpm,
gegebenenfalls nachjustieren.

-----

’—‘_"c
“ vlele
-

§

-

Abbildung A - 48: Manuelle Steuerung fiir die Riihrerdrehzahl.
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Medienvorlage

Die Medienvorlage sollte zwei Tage vor der Inokulation erfolgen damit die Sonden eingeweicht
werden und das Medium auf 37°C Temperiert werden kann. Zusatzlich kann somit eine Sterilitat
des Mediums garantiert werden.

e Watson Marlow Schlauchpumpe auf den Bagtainer stellen und am Netzwerk
anschliefden.

e Schlauch des HP-1 Mediums in die Pumpe einspannen.

e Pumpe auf minimaler Drehzahl laufen lassen und langsam auf die maximale Drehzahl
erhohen.

e 20Lin den Bag laufen lassen.

e Anschliessend Pumpe abstellen und der Schlauch aus der Pumpe entfernen.

Anschluss der Sensoren

Im Folgenden wird neben der Installation diverser Sensoren beschrieben. Bei
ordnungsgemasser Installation des CultiBag's sind die integrierten (optischen) Sensor-Ports in
der Offnung zu erkennen (Abbildung A - 49). Neben dem Probenentnahmeschlauch sind die
Ports fiir einen pH-, pO2 und Temperatur-Sensor vorhanden (Abbildung A - 49)).

pH-Sensor DO| p0;-Sensor
Probenentnzhme Temperatur-Sensor-
Part

Abbildung A - 49: Aufsicht auf die (optischen) Sensor-Ports im CultiBag, die durch die Offnung der Bag-
Halterung sichtbar sind.

Einbau des Sensoren:

e Der Pt100 Sensor wird vorsichtig bis zum Anschlag in den vorgesehenen Port
(Abbildung A - 49) eingefiihrt.

e Fixieren der Sonden-Halter an den beiden Positionen der Sensor-Ports (Abbildung A -
50).

o Die Lichtwellenleiter vorsichtig durch den Sonden-Halter bis zum Anschlag in den
dazugehorigen Sensor-Port am Bag fiihren (Abbildung A - 50). Der Lichtwellenleiter fiir
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die pH Messung wird mittels blauem und fiir die pO, Messung iiber griines Licht
gemessen.

e Das Endstiick der Sonden-Halter um ca. 3 cm hinausziehen (Feder etwas spannen)
(Abbildung A - 50).
e Position des Halters durch das Festschrauben der Kontermutter fixieren (Abbildung A -
50).
e Die Lichtwellenleiter werden abschliessend an die Ports der Kontrolleinheit (beschriftet
mit pH und p03) angeschlossen (Abbildung A - 50).
\ =

Abbildung A - 50: Vorgehensweise zum Einbau der Lichtwellenleiter.

(Re-)Kalibration der Lichtwellenleiter fiir die pH- und pO2-Sensoren

e Den CultiBag mit Medium fiillen.

e Den Pt 100 Temperatursensor in den dafiir bezeichneten Port einfiihren.

e Verbindung zwischen dem Sensor und dem DCU herstellen.

e Begasung starten durch einstellen der ,,AIR-OV1“ im Menu ,Main“ auf 5.0 lpm(Abbildung
A-51).
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Abbildung A - 51: Einstellung der Begasung.

e Den Setpoint der Temperatur auf 37°C stellen. Dazu im Menu ,Main“ den Botton , Temp-
1“ wahlen und den Setpoint auf 37°C stellen. Mode auf ,auto“ stellen und mit ,0K"
bestatigen.

o Die Leitleiterkabel am DCU anschliessen und fiir den pH und das pO; in den
vorgesehenen Anschlussport legen und mit der Halterung fixieren. Die Positionierung
der Lichtleiterkabel muss zwingend iiberprift werden. Diese miissen direkt am Plastik
anliegen um eine optimale Messung garantieren zu kénnen. Dazu im Menu ,Calibration”
den Button ,pH-A1 wahlen.

e Sonden kalibrieren durch eingeben der Kalibrationsdaten, welche auf dem roten und
gelben Aufkleber am Bag zu finden sind. Dazu im Menu ,Calibration“ den ,pH-A1“ resp.
»,p02-A1“ anwihlen. Im Button ,Mode“(Abbildung A - 52; 1) ,Enter init. Parameters”
(Abbildung A - 52; 2) wahlen und Parameter eingeben (Abbildung A - 52; 3 und 4).

Schritt 1 Schritt 2 Schritt 3 Schritt 4

Abbildung A - 52: Einstellungsschritte fiir die Kalibration der Lichtleiterkabel.

e Im Menu ,Calibration pH-A1“ resp. ,Calibration pO2-A1“ ,Samp. Rate” eingeben und mit
,OK“ bestitigen. Die Sampling Rate muss je nach Kultivierungsdauer ausgerechnet
werden. Um eine optimale Messgenauigkeit sicherzustellen soll wahrend des gesamten
Kultivierungsversuch nicht mehr als 10‘000 Messungen gewadhlt werden. Bei einer
Kultivierung von maximal vier Tagen kann beispielsweise eine Messung von 60s gewahlt
werden womit ca. 5800 Messungen gemacht werden.

e Amplitude des pH und des pO2 iiberpriifen. Diese sollt bei beiden bei tiber 20000 liegen
(Abbildung A - 53). Falls der Wert unter 20k fallt muss die Position der Lichtleiterkabel
iiberpriift werden.
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Abbildung A - 53: Uberpriifung der Amplitude des pH und des p02.

e Sobald der p0O2 Wert stabil ist muss dieser recalibiert werden. Dazu im Menu
,Calibration“ den ,p02-Al1“ anwahlen und den Botton ,(Re-)Calibrate” driicken.
Anschliessend mit ,,OK“ bestatigen.

e Nachdem die pH-Patches zwei Stunden mit dem Medium in Kontakt waren und die
Temperatur konstant ist, muss dieser ebenfalls rekalibriert werden. Dazu eine Probe
beziehen und mit dem pH-Meter von Mettler Toledo diese messen. Den Wert im Menu
»Calibration” beim Button ,pH-A1“ im Feld ,Re Calibration“ eingeben.

Steuerung

Die Kultivierungsparameter miissen je nach Volumen angepasst werden. Fiir die automatische
Regelung muss eine Kaskade erstellt werden.

e Im Menu ,Controller” den ,p02-Al“anwdhlen und die Kaskade fiir den O, und die
Riihrerdrehzahl einstellen (Abbildung A - 54). Fiir die Kaskadenregelung kénnen weitere
Parameter hinzugefiigt werden. Die spezifischen Einstellungen fiir die Kaskade von O;
und Rithrerdrehzahl sind in den nachfolgenden Tabellen aufgelistet.

e Den Setpoint des pO2 ebenfalls gemaf Volumen einstellen.

Kaskade O, Kaskade Drehzahl

Abbildung A - 54: Kaskadeneinstellung fiir den 02 und die Riithrerdrehzahl
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Volumen: 20L
Setpoint p02: 40-50 %

0 20 40 60 80 100
02 [lpm] 0 0.25 0.5 0.75 1 1
Drehzahl | [rpm] 110 115 120 130 130 130
Volumen: 35L
Setpoint p03: 60-65 %

0 20 40 60 80 100
02 [lpm] 0 0.25 0.6 0.9 1 1.25
Drehzahl | [rpm] 125 128 130 135 135 135
Volumen: 50L
Setpoint pO2: 80 %

0 20 40 60 80 100
02 [lpm] 0 0.5 0.75 1 1.25 1.5
Drehzahl | [rpm] 180 183 185 187 187 200

Manuelle Regelung

Falls diese Automatische Regelung nicht funktioniert, was sich durch den pH-Wert erkennen
lasst, miissen die Parameter manuell eingestellt werden.

Dazu muss im Menu ,Main“ den ,C02-OV“ auf 0.2 L/min eingestellt werden. Die
automatische Regelung muss ausgeschaltet werden.

Nach 10, 30 und 60 min Probe nehmen und mit dem pH-Meter von Mettler Toledo die
Probe messen. Dieser muss konstant beim 7.3 + 0.1 sein. Ist dies nicht der Fall miissen
die Parameter der Gaszufuhr angepasst werden.

Inokulation

1. Vorbereitung des Inokulum

e Stinder und Halterung unter den FFU stellen.

e Steuerung des CultiBag RM 20 ausschalten.

e Alle Schlauche des Bags mit einer Klemme verschlief3en.

e Zufiihrende Schlauche entfernen.

e Bagaus dem Rocker nehmen und am Stander im FFU aufhangen.

e Bag mit Alufolie abdecken und Zellen zwei bis vier Stunden absetzen lassen.

e Nach Minimum zwei Stunden iiberstehendes Medium iiber den Anschluss 5
(Abbildung A - 56) entfernen.

e Probe der restliche Zellsuspension entnehmen und die Zellzahl bestimmen.
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2. Inokulation in den STR CultiBag 50L

e Verbindung fiir den Zusammenschluss des CultiBag RM 20 und des CultiBag STR
50L unter der Flowbanch 6ffnen.

e Anschluss 4 am CultiBag RM 20 unter die Flowbanch bringen.

e Ende des Anschluss 4 am CultiBag RM 20 und diese des Verbindungsstiicks
reichlich mit Mikrozid abspriihen.

e Schutzkappen des Verbindungsstiick und des Anschlusses 4 (Anhang Abbildung
A - 56) entfernen und miteinander zusammenschliefden.

e Verbindung mit Mikrozid abspritzen und mit Parafilm umwickeln.

e Zusammenschlieffen des Anschlusses E1 (Abbildung A - 58) am
Verbindungsstiick. Dazu gleiche Vorgehensweise wie die letztlichen vier Punkte.

e Nun sind zwingend zwei Personen notig.

e Alle Schlauchklemmen des Schlauches o6ffnen und Inokulum durch
Hohendifferenz in den Bag laufen lassen.

e Mit der Hand gegen den Bag driicke so dass das Inokulum an der Wand runter
laufen kann.

e Sobald der CultiBag RM 20 leer ist alle Schlauchklemmen verschlief;en und den
Bag abschweifen.

e 2 mL Probe nehmen und Zellzahl sowie Metabolite bestimmen.
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Kultivierung von CHO XM 111 Suspensionszellen im 50 Liter Single-
Use Bioreactor (S.U.B.) der Firma Thermo Scientific

Vorbereitungen fiir die Kultivierung im S.U.B.
Integrieren des BPC in den Edelstahlcontainer

e BPC vorsichtig aus der Schutzhiille entnehmen und in den Edelstahlcontainer einfiihren
(Stellung der Sondenports beachten).

e Kontrolle ob alle Klemmen geschlossen sind.

e BPCam Rithrmotor mittels Klemme fixieren und Rithrerwelle einfiihren.

e Ankopplung der Anschliisse fiir Begasung (Sparger & Kopfraum) und Bag vorsichtig
aufblasen.

e BPC nochmals Ausrichten (Probenahmevorrichtung, Sondenports; Ernteschlauch) und
freie Ecken richtig positionieren; Befestigung iiber Ankerbiigel.

e Einflihren des Temperaturmessfiihlers (unterhalb des Probenahmeventils).

Vorbereitung der Sonden

e pH-Sonde mit der Steuereinheit BIOSTAT® MD verbinden und iiber Menii—> Calibration
- F1 Sonden-Kalibrierung eine 2-Punkt-Kalibierung mittels Pufferlésung 4 und 7
durchfiithren (Anleitung der Steuereinheit folgen).

e Uberpriifen ob die Membran der p0O,-Sonde unbeschidigt ist und geniigend
Sondenfliissigkeit vorliegt.

e Sonden-Einheiten aus der Verpackung entnehmen und unter der Sterilwerkbank mit ca.
0.5-1 mL PBS in die Spitze des Sonden-Assembly befiillen und die jeweilige Sonde (pH-
und p02-Sonde) einfiihren (Gewinde richtig befestigen).

e Die Sondeneinheiten auf dem Autoklavierstiander fixieren und autoklavieren.

Vorbereitung des Kulturmediums

e 48 L HP-1 Medium bereitstellen (2x20 L Medienkit + 8 L Kit; Herstellung laut SOP
»,Medienherstellung ChoMaster HP-1) + Zusatz von Pluronic und Tetracyclin.

e 2x20 L und 1x10 L FlexBoys unter der Sterilwerkbank tiber ein Schlauchsystem
verbinden und nacheinander mit Medium steril befiillen.

e Anden 20 L Medienbags jeweils ein steriles Schlauchstiick mit MPC-Kupplung
(méannlich) anschweifien.

e Nach dem Medientransfer alle Schlauchklemmen schliefden und die Bags separat mit
Alufolie bedecken.
e Sterilhaltetest fiir 24 Stunden und bis zum Gebrauch kiihl und dunkel lagern.

Einstellung der Setpoints an der Steuereinheit BIOSTAT® MD

e Sicherstellen, dass O, Luft, N, und CO; an der Gasmischstation angeschlossen sind und
den Vordruck jeweils auf 1 bar einstellen.
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Fiir die Kultivierung die jeweiligen Kippschalter an der Gasmischstation auf ,auto“
stellen.

An der DCU den Mentipunkt ,Parameter” wahlen und den Setpoint fiir pH-Wert und
Sauerstoffsattigung einstellen (Drehzahl und Temperatur spater iiber die Steuerung am
S.U.B. festlegen).

Fiir den pH-Wert die Maske unter ,pH*“ aufrufen und den Setpoint fiir 7.2 eingeben und
mit ENTER bestatigen - mit der Eingabe von 1 und ENTER die Steuerfunktion auf ,auto”
stellen.

Analoge Vorgehensweise bei der Sauerstoffsattigung - Setpoint von 40 % unter dem
Punkt pO; festlegen

Inokulation

Medienvorlage und Anschluss der Sonden

O

Unter der Sterilwerkbank den 20 L FlexBoy tiber MPC-Kupplung an Port 11 ankoppeln
(Abbildung A - 55 und Abbildung A - 59).

Schlauchklemmen 6ffnen und Medium zufiihren.

Drehzahl und Temperatur an der S.U.B.-Steuerung einstellen (60 rpm; 37 °C).
Sonden-Einheit aus dem Autoklavierstdnder entnehmen und Kappe von Kleenpak-
Verbindung lésen.

Zusammendricken der Kleenpak-Enden (,Klicken®).

Zur Stabilisierung wird die Kleenpak-Verbindung (Sonde/S.U.B.) in die dafiir
vorgesehene Halterung platziert.

Sicherung an der Verbindung (graue Schlaufe) entfernen, Papierstreifen 16sen und ,Hub“
in die Verbindung driicken (O-Ring-Dichtung).

Sonde vorsichtig in den Bag einfiihren — Zusammenschieben des Sonden-Assembly und
im Sondenstander am S.U.B. fixieren.

Kalibrierung der pO,-Sonde - Meniipunkt Calibration (Achtung Sode muss nach dem
Autoklavieren fiir mind. 5-6 h polarisiert werden - Netzanschluss).
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HP-5 HP-1 HP-1
Medium Medium Medium

L meeminil [ZF] sarifiier - Medium
I'I'I MPC welbl [l stersfilter - Lt
H
H - ,L Luser welbl. . Jssnaht
Elj Luer minnl.
Sedimentierte Zellen
* Bag-¥onfiguration nach Thermafischer Sciences
** Bag-Konfiguration nach SartoriusStedim
" Transfer von sedimentierten Zellen chne
~ b aseptische Verbindung
Antischaum E H * Mach Medierfiltration

Schittelkolben
1000mL

CultiBag RM 20

Abbildung A - 55: Anschlussplan fiir die Kultivierungen im S.U.B. 50 L

Inokulation

o CultiBag von der Plattform entfernen und unter der Sterilwerkbank 3 Liter HP-1 Medium

(37 °C) zugeben (Spritze an Port 3 ankoppeln).

Bag in eine Halterung (Stativ) fixieren und Zellen fiir 3 - 4 Stunden absetzen lassen.

Uberstand iiber Port 4 (Luer-Verbindung) abtrennen (ca. 11 Liter).

CultiBag liber MPC-Kupplung (Port 5) an den 8 Liter FlexBoy anschlief3en.

CultiBag mit S.U.B. verbinden (Luer-Anschluss - Port 1 cutigag —Port 11 sus.).

Zellen aus dem Bag in den S.U.B. iiberfiihren und mit 3 x 1 Liter aus dem Medienbag

nachsptlen.

o FlexBoy unter der Sterilwerkbank abkoppeln und CultiBag von System abschweifsen
(Biosealer®).

O 0O O O O
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Kultivierung der CHO-Zellen im 50 L S.U.B.

e Einstellung der Kultivierungsbedingungen (Temp. 37 °C; 80 rpm; Beliiftung Kopfraum
mit Luft und Sparger mit O; und CO).

e Fiir Medientransfer den jeweiligen FlexBoy iiber MPC-Kupplung anschlief3en und mittels
Gewichtskontrolle das entsprechende Volumen.

e Anpassung der Drehzahl (100 - 150 rpm).

e Nach Beendigung der Kultivierung Zellsuspension iiber Ernteventil in eine 50 L Flasche
tiberfithren und autoklavieren.

e Entfernung der Sonden und Reinigung des Edelstahlcontainers (Mikrozid).

Probenahme fiir den CultiBag STR und den S.U.B.

Vor jeder Probenahme muss die Drehzahl um 20 rpm kurzzeitig erhoht werden.
Dazu den ersten Wert der Kaskadenregelung ,STIRR-1“ im Menu ,Controller”
erhohen (Abbildung A - 54).

Die Startprobe wird nach Erreichen der Temperatur bei 37°C entnommen

2 Luer-Lock Spritzen (steril; 10 mL) vorbereiten

Schutzkappe am Probenahmeventil entfernen und auf eine mit Mikrozid
gereinigte Fliche legen (Offnung nach oben) und etwas Mikrozid in die
Schutzkappe spriihen.

Probenahmeventil mit einer ,Sprith-Wolke"” aus Mikrozid benetzen und eine
Luer-Lock Spritze befestigen

Wenn die Fliissigkeitswelle sich am Probenahmeventil befindet 10 mL Vorlauf
entnehmen.

Spritze entfernen und erneut das Ventil mit Mikrozid bespriihen (nicht direkt,
sondern Spriih-Wolke)

Zweite Spritze ankoppeln und analoge Vorgehensweise (7 mL Probe entnehmen)

Nach der Entfernung der Spritze Port nochmals mit einer Mikrozid-Wolke
reinigen und Verschlusskappe befestigen-

Riihrerdrehzahl zuriick stellen.

Weitere Probenahme erfolgt aller 8 h, sowie vor und nach jedem Feed

Die Messung der Probe erfolgt mittels NucleoCounter, HiRes und Bioprofile gemafd SOP-S593-
BT1173, SOP-S593-BT1236 sowie SOP-S593-BT1180. Fiir die Messung von extrazellularen
Metaboliten, wie bsp. AS oder LDH, in einem externen Analyselabor wird folgendermafien

vorgegangen:
[ )
°
[ ]

2 mL in ein Eppendorfertube fiillen.

Bei 5000 rpm fiir 3 min zentrifugieren.

Uberstand einfrieren

Nach Beendigung des Versuches Proben in das externe Analyselabor bringen.
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Feeding-Strategie fiir den CultiBag STR und den S.U.B.

Die Feedrate richtet sich nach der vorhandenen Zellzahl und der Metaboliten. Die
Kultivierungsparameter sind in Abbildung A - 41 aufgelistet. Beim Feeden wird wie folgt
vorgegangen.

e Schlauchpumpe von Watson Marlow bereitstellen und am Strom anschiefden.

e Schlauch in die Pumpe einspannen.

e Pumpe einstellen und mit 10 rpm laufen lassen.

e Mit der Hand gegen den CultiBag driicken damit das Medium an der Wand
hinunterlaufen kann.

e Pumpendrehzahl auf das Maximum erhéhen.

e Gewlinschte Menge Medium einlassen.

e Beierreichter der gewiinschten Menge Pumpe anhalten und ausschalten.

e Schlauch aus der Pumpe entfernen und jegliche Klemmen schliefRen.

o Falls der Flexboy leer ist, kann der Schlauch durch schweifRen abgetrennt werden.

e Probe nehmen und Zellzahl sowie Metabolitkonzentration bestimmen. .

Mitgeltende Unterlagen

e Manual_Biostat_CultiBagSTR50-d.pdf

e Manual_Biostat_CultiBagSTR50-e.pdf

e Manual_DCU_CultiBag-STR50_plus.pdf

e S593-BTXXXX Verwendung des MFCS/win 3.0 zur Online-Datenaufzeichnung
e S593-BT1173 Nucleocounter

e S593-BT1179 Sterilbench

e S593-BT1180 Bioprofile

e S593-BT1186 Pipetten

e S593-BT1200 Pipetboy acu

e S593-BT1236 HiRes

e (593-BT1197 Laborordnung fiir das animale Zellkulturlabor GB213

e AA Aufbauy, Inbetriebnahme und Bedienung des BIOSTAT CultiBag STR 50L plus
e AA-M001-01 Herstellung von FMX-8 Zellkulturmedium

e AA-M002-01 Herstellung von ChoMaster® HP-1 Zellkulturmedium

e AA-M003-01 Herstellung von ChoMaster® HP-5 Zellkulturmedium
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Mitgeltende Abbildungen

Abbildung A - 56: CultiBag RM 20L. 1. Tauchschlauch (Diptube) zur Zellernte, 2. Luer-Setrum fiir die
Probenentnahme oder Inokulation, Luer-Anschluss, 4. C-Flex-Schlauch mir Luer-Anschluss, 5. C-Flex-Schlauch
mit MPC-Kupplung, 6. Zuluft-Sterilfilter, 7. Abluft-Sterilfilter, 8. Uberdruckventil

209



0t1e

‘uafunpuiqrap uspuaydaadsiua uap 3w Segnn) “1 05 Y.LS Segnn) :£S - v Sunpriqqy

OLILO/LIOZ 13no¥ 2 A8 Q3INCHddY WOS 1onpoid - : abed OLLO/LLOZ 130y 2 A8 Q3NOHddY Jonpoud - : abeg
OHIOLIOT USNSEAPS NISSNVHD A8 Q3533NIONT N [3900 104 awoLsno oHBOIL Mz USHSRA8S NISSNVHD A8 033NN WN [900 104 ¥anoLsno
31va JNVN L0 UOISIARY 88LYLLENS _ 3002 LoNJ0oYd 31va INYN L0 uo|s|Aal g8LYLLEHS _ 30092 12Na0yd
uBjseq | 708 LS O¥EILIND |NoiLaiosan ubjseq | 7105 ¥1$ OYEILIND [noiLaniosaa
] wrrieia . OLOANGES [ELICIT aie,
S0V (2500002 ciim B intuaw Kl Rk & SORSORS 06 100 80 SUR HBLOME MIOLS S0 EVE 4 et -.r,_hnuu_rﬂ-r_.nn.—: E_gﬂxm__ﬂﬂw HWHH ...... a s e —— L [ Em“’ﬂ m.— w.
I B 7LE ¥ Dl oneol/ 2] &
ad Fie HNaedE oL \
Sa P | )
o< ]
od 1
Er ]
ve ]
EP) |
EF
o¢ ]
1504 |
Yd
XON ]
L1531 ALY ]
3d - <__S'E6@ AQOB LINDVI |
ER 8 Y3113V WoLLOB| o5/
XOM B DNINYLIE SNELS| ) m_ _M_
WOdVISSYID] AFIXSE ONHVIE TIVE JULSVId Ll
dd B/ X 7L BYvE ISOH| €5 = s
lighs (0w 00827 §08LX LTL ONIBNL| 5
HIVENE NLIHINAS/ S| LOLLOLSO LN {3uHA LS SASIHAY 8
34| 89LLLEXd = € % BZZ X 0OL WVOS| =)
2| BhEL LT B/ X /LK 21 HOLDBNNOD TA 4
Giahs| _eszaouru m/ﬁ///a (0w 0017180 BLX LTLONMENL| &P (Losnas v [ )
Friewiao aal sozziing TN o S o G S 3 SeBRL ]
Ll i A 4
(eS|  cLo80LnL @@ & (10w} 00921 £9°6 X ¢ @ ONIBNL| v E
N — B/l X B/L BYVE ISOH » )
005 SEPX Z€ DNIEAL 2 OSN3 o
Bid / . [Dd) AQOE DNIMEN0D .7/4 D] zv| !
= : 2
nd L9/l % 7/l BYVE ISOM| or| &)
/ (T10u) 0927 88'5L X £9°6 ONIBNL| 3 4
s {70y 05471 £9°6 X 59 DNIBAL S
~7 SFUL X BT X BT HOLDINNDD TA| I3 9 i » R
(770w 00017 98'SL X €5°8 DNIBAL| o ~ o
{wriggL) 0oF X 0OE S¥EAI0d| ot ) i
BH Z/L 32'E TIVWS STVIA HOLDBNNOO LS VAdO © ol =
9960052 ©fd ONV3S OcW| &t ||° % N d
doira -8/% AQOE BNIN=NOD| ze| W)
W (150) (10w 0057 B'5L X 58 DNIENL| [ M E)
87T X B/E HOLOINNGD | o
.$2-0 GWIVIO HONI & ] \ F 1T P
08 posz1 BB 5L X £9 8 DB [ g @ 1 =0
DO/ HOH WY HONG | iZ| ) ' (i)
(TI0%) 09471 90°6L X L T4 DNIENL| £ y g o ® @N M@
©OC HOSNIS NOUWVHENYD 13EV] & OF B o B}
He BOSNIS NOWVHENYD 1387 £ S T . o~
Z-0vS 084 1= (fO0Z) OFS Wid | =z e ¥ 9 6 \el Ty
BN1e WALSAS 18O WIOALS z (5) () 1@!
P/l 180d| [ 6 9
e 2 5o e SIS
1604 .2/i BuvE 350K 38n0q| M (1) - (i2) @ @ i
180d GYvE ISOH .71 A
(rg7) ww g O TIAMOWIEHL 91 138 /® () #r@n s 99
{eLT) i ¢ o TIIMOWE ML | o) B e i ﬂ ¥ '
IONVIS COL SIHOCT WIJELS| v e = ..@ e 6 ‘.,_ e
€217 3u F1EVD ISEIATY [ " |®1 -]
{Fos) 012X 0L HONOd z T © © 6 (=) )
VD SALDILONS 3 1VES [ @
HOLDINNCD 3AVID oL 10\.
8/ Y001 B3N 3TViN34 BHVE 3SOH| 5 (=) @
(HS08) (170%) 0091 PEX 2 € DNIBAL| ) o ® ®
BILX L BYVE ISOH| Z nﬂv
| SLSE0LTD B cNYIDOHING, @
Giahs| blos0iny {7704 0517 €36 X 5t 8 DNIENL sl W (o) :@r.@ _m. .&.
Q3NIIS0 38 0L  vESTLIXY. OO0 SEOSNIS OHDIN TvolLdD)| v m|® m!@ m..@t.m
QO3NS 36 OL|  §EEILIXY Hd SEOSNIS CuOIN TvDULLO € O~ NOLYHaY { O] = [
de/3dDdVaISSOTEIVIAHDY|  FELZLLYL NI ZVS SN M| z s NOWooY 0333 e @334 6334 AYTHIAD
Sd/3d0d/VE/3STVELVIANDY]  STLZLLvL 1N0 Z¥D SN AL L 3 73 13 a 3 a v

Z[OY[93JQT UBASLIY) Sueyuy



Anhang Christian Loffelholz

2. Inoculum Addition
Front Face \

1. Overlay Gas Sparge

3-6. Probe Ports (4)

8. Bottom Drain Harvest

Back Face 7. Thermo-Well/Small Volume Sample

9. Base Addition

yy 13. Open pipe gas sparge

10-11. Feed Lines

14. Porous frit gas sparge

Abbildung A - 59: Anschlussplan des S.U.B. 50 L.
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