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SUMMARY

The production of recombinant proteins and vaccines in animal cells for therapeutic
applications is of increasing interest. Due to the characteristics of mammalian cells, the
cultivation requires complex media composition, specific bioreactor design and a
sophisticated operation mode. For the production of a chemically inactivated Parapoxvirus
ovis NZ-2 (PPVO NZ-2) an adherent Bovine Kidney cell line is cultivated on Cytodex® -3
microcarriers in suspension culture. The inactivated and purified virus particles have shown
antiviral activity in several animal models. PPVO NZ-2 is produced by a biphasic batch
process at the 3,5 and 10 L scale. Aeration is realised by shear less membrane oxygenation via
a tube stator with a central 2-blade anchor impeller. In order to achieve higher efficiency,

process robustness and safety, the established process was optimised.

The cell line was adapted to a protein free medium except recombinant insulin in order to
increase biosafety. In parallel, the biphasic batch process was optimised with special emphasis
on the description of the cell line, different operating conditions and process management
(fed-batch, dialysis, etc.). A mathematical model was developed to support the development.
The quality of the purified virus particles was assessed by quantitative electron microscopy,
residual host cell protein and DNA-content. A physical characterisation of the reactors with
respect to oxygenation, shear force and homogenisation was performed up to the 200 L scale

to realise substantiated scale-up to a possible production scale.

This integrated approach led to a new safe, robust and high productive large scale production
process, called “Volume-Expanded-Fed” Batch. By subsequent dilution of infected cells into
next process scale an increase of productivity by factor 40 related to established biphasic
batch process was achieved. A possible large scale production process up to 800 L was

designed during this work.



ZUSAMMENFASSUNG

Die Produktion rekombinanter Proteine und von Vakzinen als Therapeutika durch tierische
Zellen spielt in der modernen Biotechnologie eine immer grofer werdende Rolle. Bedingt
durch die spezifischen Charakteristika stellt die Kultivierung tierischer Zellen hohe
Anspriiche an die Medienzusammensetzung, die Auslegung von Bioreaktoren und eine
fundierte Betriebsweise.

In einem biphasischen Batch Prozess (3,5 und 10 L) wird eine adhédrente Bovine Kidney
Zelllinie auf Cytodex® - 3 Microcarriern zur Vermehrung des Parapoxvirus ovis NZ-2 (PPVO
NZ-2) kultiviert. Die chemisch inaktivierten und aufgereinigten Viruspartikel haben in
verschiedenen Tiermodellen antivirale Aktivitdt gezeigt. Der notwendige Sauerstoffeintrag
wird iiber Membranbegasung realisiert, die zentral auf einen Stator gewickelt sind. Fiir eine
ausreichende Anstromung der Membranen und eine gute Homogenisierung sorgt ein zentral
angebrachter 2-Blatt-Ankerriihrer. Der Prozess wurde mit dem Ziel hoherer Produktivitit,

Robustheit und Sicherheit optimiert.

Dazu wurde die Zelllinie an ein Medium frei von Komponenten tierischen, pflanzlichen oder
humanen Ursprungs adaptiert. Die Analyse des Microcarrierprozesses mit speziellem
Augenmerk auf die Beschreibung der Zelllinie, unterstiitzt von einem einfachen
mathematischen Modell, fiihrte zu Anderungen der Betriebsbedingungen und der
Prozessfiihrung (Fed-Batch, Dialyse, etc.). Die Qualitit der inaktivierten und aufgereinigten
Viruspartikel wurde mit Hilfe von quantitativer Elektronenmikroskopie, der Wirtszellprotein-,
DNA-Konzentration und der biologischen Aktivitit im Tiermodell bewertet. Mit Hilfe einer
physikalischen =~ Beschreibung der  Reaktoren  beziiglich  Sauerstoffversorgung,
Scherbeanspruchung und Homogenisierung bis in den 200 L Malstab, konnte eine fundierte
MalistabsvergroBBerung vorgenommen werden.

Dieser integrierte Ansatz filhrte zu einem neuen, sicheren und hochproduktiven
Produktionsprozess. Der sogenannte ,,Volume-Expanded-Fed“ Batch erhohte durch
sequentielle Verdiinnung der infizierten Kultur die Produktivitdit um den Faktor 40. Im
Rahmen dieser Arbeit wurde basierend auf den Ergebnissen der biologischen und
verfahrenstechnischen Experimente ein Produktionsprozess bis in den 800 L Malstab

ausgelegt.
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Einleitung -1-

1 EINLEITUNG

In der modernen Biotechnologie spielt die Produktion von rekombinanten Proteinen und
Vakzinen in Sdugerzellkulturen eine immer groer werdende Rolle. Das zunehmende Wissen
iiber funktionelle Zusammenhidnge bei komplexen Krankheitsgeschehen eroffnet neue
therapeutische Ansitze, wodurch in den letzten Jahren auch zunehmend der Bedarf an
humanen rekombinanten Proteinen gestiegen ist. Von besonderer Bedeutung sind neben
diesen Proteinen vor allem Antikorper, die posttranslationale Modifikationen wie zum
Beispiel die Glykosylierung aufweisen [M. W. GLACKEN et al. 1983, M. REITER et al. 1990, J.
P. MATHER 1990, M. GAWLITZEK et al. 1995, H. G. GASSEN, K. MINOL 2000, L. R. STIENS
2001, M. POHLSCHEIDT 2002].
Aus diesem Grund hat die tierische Zellkultur in den letzten Jahren zunehmend an Bedeutung
gewonnen. Die Fidhigkeit tierischer Zellen, Proteine richtig zu falten und posttranslationale
Modifikationen korrekt durchzufiihren, machen diese Zellen hiufig zum idealen
Expressionssystem [L. XIE, I. C. W. DANIEL 1997, N. Q. HANSHI et al. 2003, F. M. WURM
2004]. Eine Reihe von Zelllinien, teilweise genetisch modifizierte
Hochleistungsproduktionsstimme, sind in der Industrie etabliert und haben ihre 6konomische
Effizienz in vielen Prozessen unter Beweis gestellt [B. G. D. BODEKER 1992, B. G. D.
BODEKER 2001, L. [IKONOUOMO et al. 2002].
Die Verwendung tierischer Zellen stellt jedoch hohe Anspriiche an den Prozess. Das
Produktionssystem und der Produktionsprozess miissen individuell nach Produkt und
verwendeter Zelllinie gewidhlt werden. Prinzipiell unterscheidet man zwei verschiedene
Typen von Zellen:

» Suspensionszellen, wie z.B. Baby Hamster Kidney (BHK) Zellen oder NS O-

Myelomzelle
* Adhérente Zelllinien, wie z.B. Madin Darby Canine Kidney (MDCK) Zellen oder

VERO Zellen (Nierenzellen der afrikanischen Meerkatze), welche zum Wachstum eine

Oberfliche benotigen (Zellzahl u. a. limitiert durch die zu bewachsende Flache)

Suspensionszellen liegen meist als Einzelzellen in der Fliissigkeit vor und werden auf Grund
ihrer einfacheren Handhabbarkeit und ihrer besseren Eignung fiir die Mallstabsvergroferung

bis hin zu grofitechnischen Anlagen in der industriellen Produktion bevorzugt.



Einleitung -2-

Generell gilt, dass die meisten Proteine in Suspensionskulturen und die meisten Viren oder

Vakzine in der tierischen Zellkultur mit adhérenten Zelllinien hergestellt werden.

Zur Kultivierung adhdrenter Zelllinien existieren eine Reihe von etablierten Systemen. Zum
einen sind dies einfache, in der Vakzineherstellung oft verwendete, stationire
Kultivierungsmethoden, wie beispielsweise Kulturflaschen oder Wannenstapel, die kosten-
und personalintensiv sind. Zum anderen existieren spezifische Bioreaktoren, wie
beispielsweise Festbettreaktoren, Wirbelschichtreaktoren oder Hohlfasermodule, die jedoch
Probleme bei der MaBstabsvergrof3erung aufweisen [J. B. GRIFFITHS et al. 1987].

Eine weitere Methode zur Kultivierung adhérenter Zielllinien ist die Verwendung von
Microcarriersystemen [ AMERSHAM 2000]. Microcarrier zeichnen sich durch die Bereitstellung
groler Oberflichen aus. Haufig handelt es sich um kugelformige Partikel mit einem
Durchmesser von 100-300 pm. Sie weisen geringe Dichteunterschiede zum Medium auf,
wodurch sie durch Riihren leicht suspendiert werden koénnen. Die Verwendung von
Microcarriern wurde bereits in den sechziger Jahren beschrieben. Thre Verwendung ist bis in
den Produktionsmafistab (1000 Liter) publiziert [B. J. MONTAGNON et al. 1984, B. J.
MONTAGNON et al. 19844, B. BAUOT et al. 1987, Z. CHEN et al. 1992, L. IKONOUOMO et al.
2002].

Tierische Zellen, gleichgiiltig ob Suspensions- oder adhérente Zelllinien, besitzen spezifische

Charakteristika, die sie beziiglich der Prozessfithrung von Mikroorganismen unterscheiden:

* Im Gegensatz zu Mikroorganismen haben eukorayotische Zellen hohe Anspriiche an das
Kulturmedium  und  sind  sensitiv  gegeniiber =~ Schwankungen in  den
Kultivierungsbedingungen, wie beispielsweise gegeniiber pH oder Temperatur.

e Da tierische Zellen keine Zellwand, sondern nur eine duflere Membran besitzen, sind sie
sensitiver gegeniiber auftretender Scherbeanspruchung (insbesondere bei der Verwendung
von Microcarriersystemen) [J. G. AUNIS, H. J. HENZLER 1993, A. BIEDERMANN 1994]

* Tierische Zellen haben verglichen zu Mikroorganismen einen relativ geringen

Sauerstoftbedarf [J. G. AUNIs, H. J. HENZLER 1993, H. J. HENZLER, D. J. KAULING 1993]

Diese spezifischen Charakteristika miissen bei der Wahl des Produktionssystems und der
Prozessentwicklung beachtet werden. Fiir den Bereich der Fermentation lassen sich drei

Hauptgebiete definieren, die untereinander jedoch nicht unabhéngig sind:
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1. Medienzusammensetzung

Begriindet aus der Herkunft tierischer Zellen, dem multizelluldren Organismus, sind diese
Zellen im Gegensatz zu Prokaryoten als spezialisierte ,,Untereinheit” dieses Organismus oft
nicht in der Lage, alle essentiellen Komponenten (z.B. Aminosduren) selbst herzustellen. Sie
bendtigen daher eine komplexe Medienzusammensetzung [H. EAGLE 1956, H. EAGLE et al.
1958, H. EAGLE 1959 K. SCHARFENBERG, R. WAGNER 1995, K .SCHARFENBERG 1997]. Im
Organismus stellt die Korperfliissigkeit alle notwendigen Komponenten in ausreichendem
Malle zur Verfiigung. In der Zellkultur nehmen diese Rolle hdufig Seren tierischen Ursprungs,
Proteinfraktionen humanen oder tierischen Ursprungs oder pflanzliche Peptidhydrolysate ein
[A. SIEMENSMA 2002]. Sie werden dem Medium mit dem Ziel hoher Produktivitit neben
Wachstumsfaktoren und/ oder Hormonen bis zu 20% V/V zugesetzt [P. PRICE et al. 2002].
Insbesondere bei der Herstellung pharmazeutischer Produkte ist die Verwendung von
Rohstoffen tierischen oder humanen Ursprungs aus verschieden Griinden zu vermeiden.
Neben Schwankungen in der Zusammensetzung, oft unbekannten und hohen
Proteinkonzentrationen, die sich in der Aufarbeitung negativ auswirken, ist vor allem der
Aspekt der biologischen Sicherheit und der Kontaminationsgefahr des Produktes durch
Prionen, Viren, Viroide, Bakterien und DNA zu nennen [V. JAGER et al. 1988, R. WAGNER et
al. 1989, F. HESSE, R. WAGNER 2000].

Die Entwicklungen hin zu serumfreien und/ oder proteinfreien Bedingungen ist daher von
Vorteil. Aus diesem Grund wurden in den letzten Jahren beispielsweise von der ,,Gesellschaft
fiir biotechnologische Forschung®“ (GBF) in Braunschweig eine Reihe von protein- und

serumfreien Medien entwickelt, die kommerziell erhiltlich sind [K. SCHARFENBERG 1997].

Bei der Adaptation an proteinfreie und serumfreie Bedingungen miissen bei der Kultivierung
adhdrenter Zellen haufig auch sogenannte Adhérenzfaktoren, wie z. B. Fibronektin, ergénzt
werden, um ein Abldsen der Zellen von der Oberfldche zu verhindern.

Diese Tatsache stellt hdufig die Basis zur Generierung einer Suspensionszelllinie dar. Die
Erniedrigung der Serum- oder Proteinkonzentration kann neben erhohter Sensitivitit
gegeniiber Scherkriften vor allem Einfluss auf Wachstum und Produktivitit der Zelle haben.
Ein Beispiel fiir eine erfolgreich an Suspensionsbedingungen adaptierte Zelllinie ist die
vielfach etablierte Chinese Hamster Ovaria (CHO) -Zelle. Viele Zelllinien, wie die Madin
Darby Bovine Kidney (MDBK) Zelle, konnten bis dato nicht an Suspensionsbedingungen

adaptiert werden.
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2. Gestaltung und Auslegung von Bioreaktoren

Neben der Medienzusammensetzung, die durch die physiologischen Bediirfnisse der Zelle
bestimmt wird, spielt die Auslegung der Bioreaktoren in der tierischen Zellkultur eine
wesentliche Rolle [J. A. BAILEY, D. F. OLLIS 1977, A. KILLINGER 1988, J. M. ENGASSER 1988,
W. S. Hu, J. G. Aunis 1997]. Tierische Zellen werden wie Mikroorganismen in Fermentern
kultiviert, in denen sie moglichst optimale Bedingungen fiir Wachstum und Produktion
vorfinden. Neben dem bereits erwdhnten pH-Wert, der Temperatur und der
Medienformulierung, stehen vor allem verfahrenstechnische Gesichtspunkte im Vordergrund.

Unter anderem muss der Reaktor folgende drei Grundoperationen gewahrleisten:

* Aufwirbeln der Microcarrier und Homogenisierung der Fermenterbriihe
* Ausreichende Versorgung mit Sauerstoff

* Geringe Scherbeanspruchung

Um eine gute Homogenisierung und ein Aufwirbeln von Partikeln (Microcarriern) zu
gewdhrleisten, muss in den Reaktor Leistung eingetragen werden. Dies kann zum Beispiel
durch mechanischen Leistungseintrag in Form von Riihren geschehen. Der Leistungseintrag
verursacht eine hydrodynamische Beanspruchung der Zellen. Die Auswirkungen
hydrodynamischer Beanspruchung sind in der Literatur beschrieben. Sie reichen von
Einfliissen auf die Wachstumsrate und die Produktbildung bis hin zum lethalen ,,Abschilen*
der Zellen bei der Kultivierung adhdrenter Zellen auf Microcarriern. [K. BLUSCHER 1993, D.

EISENKRATZER 1995, H. J. HENZLER, A. BIEDERMANN 1996, H. J. HENZLER 1999].

Auf Grund der im Vergleich zu Mikroorganismen niedrigen Sauerstoffverbrauchsraten (rX)
tierischer Zellen (rX = 5 — 150 mg/(Lh) fiir Zellzahlen X = 1 e07/ml) werden geringe
Stofftransportkoeffizienten im Bereich von 0,13 — 6 h"' fiir Sauerstoffbegasung bei einer
Gelostsauerstoffkonzentration von 40% Luftsittigung benotigt. Diese konnen unter anderem
durch das Verfahren der Membranbegasung erreicht werden, welches im Vergleich zum
sogenannten ,,Sparging“ (Blasenbegasung) eine deutlich geringere Scherbeanspruchung

verursacht [H. J. HENZLER, D. J. KAULING 1993, J. G. AUNIS, H. J. HENZLER 1993].
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3. Prozessfihrung und Analyse

Im Vergleich zu Mikroorganismen zeigen tierische Zellen niedrigere Produktions- und
Wachstumsraten. Um diese Nachteile zu umgehen, wurden diverse Kultivierungstechniken
und komplexe periphere Einrichtungen entwickelt [J. E. BAILEY, D. F. OLLIS 1977, J. B.

GRIFFITHS et al. 1987].

Prinzipiell unterscheidet man drei Grundtypen der Prozessfithrung fiir Fermenterkulturen: Das
Batch Verfahren, das Fed-Batch Verfahren und die sogenannten kontinuierlichen Verfahren,
wie Perfusion oder Dialyse. Ziel der verschiedenen Betriebsweisen ist es, den Zellen optimale
Lebensbedingungen bereitzustellen und auftretende Limitationen oder Inhibitionen zu
vermeiden. Substratlimitationen konnen bei kontinuierlichen Verfahren oder im Fall von
Batchverfahren durch Fiitterung (Fed-Batch) umgangen werden, Inhibitionen durch die
Abtrennung toxischer Komponenten (z. B. durch kontinuierliche Prozessfiihrung). Fiir die
primidr aus dem Energiestoffwechsel resultierenden niedermolekularen Inhibitoren
Ammonium und Laktat existiert kein allgemein giiltiger Schwellenwert fiir inhibierende oder
toxische Konzentrationen. Er variiert von Zelllinie zu Zelllinie in einem groBen Bereich
zwischen 2 mMol und 10 mMol. [A. H. KOYAMA, T. UCHIDA 1989, T. HASSEL et al. 1991, S.
HEENEMAN et al. 1993, M. SCHNEIDER et al. 1996]. Fiir den spéteren Einsatz eines Verfahrens
in der Produktion ist darauf zu achten, dass das Verfahren effizient, sicher, robust und zur

MalstabsvergroBBerung geeignet ist.

Die Wahl eines geeigneten Verfahrens hdngt unter anderem von Eigenschaften der Zelle, des
Mediums und des Produkts ab. Daher ist eine Bestimmung der spezifischen Verbrauchs- und
Bildungsraten der Zelllinie notwendig. Eine detaillierte Bestimmung der spezifischen Raten
der Zelllinie gestaltet sich jedoch auf Grund der Zellzahlbestimmung insbesondere bei der
Kultivierung adhdrenter Zelllinien langwierig und schwierig (Ablosen der Zellen und

Abbruch der Kultur in stationiren Kultivierungsgefa3en).

Auf Grund der Anforderungen Prozesse schnell und effektiv zu entwickeln hat sich neben der
der zeitintensiven ,,Versuch und Irrtum* Methode die mathematische Modellierung etabliert.
Mit der Hilfe eines Modells konnen GesetzméBigkeiten und Zusammenhédnge zwischen
interessierenden Einflussgroen im System erkannt und analysiert werden [C. G. SINCLAIR et

al. 1993].
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Mit Hilfe des Modells konnen Simulationen iiber das Verhalten des Systems bei verdnderten
Bedingung erstellt, Experimente geplant und auf physikalischer, chemischer und biologischer
Basis ein Verstdndnis fiir den Prozess erzeugt werden [B. SYTKA et al. 1977, A. MOSER 1981,
I. J. DUNN et al. 2000].

Aus den beschriebenen Bediirfnissen, Charakteristika und komplexen Anforderungen der
Kultivierung von Sdugerzellen und deren Variationen von Zelllinie zu Zelllinie wird deutlich,
dass ein individueller und interdisziplindrer Ansatz zur Entwicklung von
Fermentationsverfahren notwendig ist. Dieser Ansatz spiegelt sich in der Aufgabenstellung

unter 1.3 wider.

1.1 Der Entwicklungskandidat Parapoxvirus ovis NZ-2

Ein chemisch inaktiviertes Parapoxvirus ovis NZ-2 (PPVO NZ-2) wird als
immunmodulatorische und antivirale Substanz bei der Bayer HealthCare AG entwickelt. Zur
Virusproduktion wird eine adhdrente Bovine Kidney KL 3A Zelllinie auf Microcarriern in
Suspension im Batch-Betrieb kultiviert [A. LANGE 2000].

In der Literatur sind immunmodulatorische Eigenschaften durch Umgehung oder
Unterdriickung einer Immunantwort oder einer Aktivierung des Immunsystems bekannt [E.
BOTTCHER et al. 1994, M. BUTTNER et al. 1995, L. G. GUIDOTTI et al. 1996, D. M. HAIG, A.
MERCER 1998, N. KRUSE, O. WEBER 2001, E. S. MocCARSKI 2002, K. L. MossMAN 2002, D.
M. HAIG et al. 2002, O. WEBER et al. 2003].

Im folgenden Abschnitt sollen das Virus, die Virusfamilie, die immunmodulatorische
Wirksamkeit und die von der Bayer HealthCare AG verfolgten Indikationen kurz beschrieben
werden. Besonders das Verstdndnis der Kinetik der Virusvermehrung in der Wirtszelle, ist fiir

die Verfahrensentwicklung von Bedeutung.
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1.1.1 DieFamilieder Poxviridae und das Parapoxvirus ovis NZ-2

Die Familie der Pockenviren enthdlt die groften bekannten Viren und umfasst zwei
Subfamilien, die Chordopox- (Wirbeltiere) und Entmopoxviridae (Insekten) [S. MODROW, D.
FALKE 1997]. Zu den Chordopoxviridae gehéren u. a. die Orthopox- (Variola, Vaccinia),
Parapox- (PPVO) und die Avipoxviren (Canarypox). Die Variolaviren verursachen eine

hochgradig ansteckende und teilweise todlich verlaufende Infektionskrankheit, die Pocken.

Das Parapoxvirus ovis NZ-2 ist wie folgt zu klassifizieren:

Familie: Poxviridae

Genus: Parapoxvirus

Spezies: Parapoxvirus ovis (ovis = Schaf)
Stamm: NZ-2 (NZ = New Zealand-2)

Parapoxvirus ovis NZ-2 verursacht Hautinfektionen bei Mensch und Tier und wird der

biologischen Sicherheitsstufe 2 (S2) zugeordnet.

Pockenviren haben einen komplexen Aufbau, der schematisch am Beispiel des Vacciniavirus

in Abbildung 1-1 dargestellt ist und im folgenden Text explizit erklart wird.

A B

kanaldhnliche Strukturen
auf der Oberflache der Lateralkérper
inneren Hullmembran Core

DNA-Protein-
Komplex

innere Hiillmembran

virale Enzyme und

regulatorisch aktive
Proteine

Genom

(dsDNA)

 —— — e — . =
DNA-Protein-
Komplex

Lateralkorper

virale innere aulere
Oberflachenproteine  Hillmembran  Hillmembran

Abbildung 1-1: Schematischer Aufbau des Pockenviruspartikels. A: intracellular mature

virus (IMV), B: extracellular enveloped virus (EEV) [S. MoDRoOw, D. FALKE 1997].
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Die Pockenviruspartikel besitzen eine ovale, ziegelsteindhnliche Form und sind etwa 200 x
300 x 100 nm groB. In den Zellen liegt das Viruspartikel als ein mit einer Membranhiille
umgebenes Core vor. Das Core enthélt neben dem linearen und doppelstrangigen Genom auch
virale Enzyme und regulatorisch aktive Proteine. In den Konkavitéten des Cores befinden sich
zwei Lateralkorperchen, deren Funktion und Zusammensetzung unbekannt ist. Die
Membranhiille besitzt kanaldhnliche Strukturen. In dieser Form wird das Virus als
mintracellular mature virus® (IMV, Abbildung 1-1, A) bezeichnet.

Extrazelluldre Viruspartikel, sogenannte ,,extracellular enveloped virus“ (EEV, Abbildung
1-1, B), besitzen eine zusétzliche Membran, die auf ihrer Oberfldche spiralformig um das
Partikel gewickelte Proteinstringe aufweisen. Beide Partikel sind infektids. Fiir die

Ubertragung ist die extrazellulire Form verantwortlich.

Ein grundsitzlich dhnlicher Aufbau wird auch fiir das 260 nm x 160 nm grofle PPVO NZ-2

angenommen.

Der komplexe molekulare Aufbau der Pockenviren ist nicht vollstindig geklirt. Analysen der
Proteinzusammensetzung der Vacciniavirus-Partikel zeigen insgesamt 17 Strukturproteine
diverser Molekulargewichte. Sechs dieser Proteine (15 kD bis 42 kD) befinden sich auf der
dulleren Membran des EEV. Das prozentual héufigste Protein ist acyliert und besitzt ein
Molekulargewicht von 37 kD. Die Hiille der IMV-Partikel besitzt flinf Proteine
(Transmembranproteine). Das virale Core besteht zu 70% aus vier Proteinen, die zum grof3ten
Teil aus groBeren Vorlduferprodukten proteolytisch entstehen. Im Core sind weitere DNA-
bindende Proteine assoziert [B. M0ss 1990, S. MobROW, D. FALKE 1997, G. L. SMITH, A.

VANDERPLASSCHEN 1998].

Fiir PPVO NZ-2 wird prinzipiell ein homologer Aufbau angenommen.

Das Genom der Pockenviren besteht aus linearer, doppelstringiger DNA (dsDNA) bis zu
einer Grofle von 300 000 Basenpaaren (bp), die 150 bis 200 Gene codieren. Die Enden des
Genoms besitzen ,,inverted terminal repeats* (ITR-Elemente - die Genomenden sind identisch

und in gegenldufiger Ausrichtung).

PPVO NZ-2 besitzt 137 650 bp. Der G-C Gehalt liegt bei 70-80%.
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Da sich Pockenviren im Cytoplasma der infizierten Zellen replizieren, konnen sie im Zellkern
lokalisierte zelluldre Enzyme nicht verwenden. Die fiir die Replikation und Transkription
notwendigen Enzyme werden vom Virus selbst codiert. Der Replikationszyklus wird am

Beispiel des gut beschriebenen Vacciniavirus erklirt (Abbildung 1-2).
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Abbildung 1-2: Schematischer Ablauf der Infektion und der Replikation der Pockenviren

am Beispiel des Vacciniavirus [B. Moss 1990].

Der fiir das Anhaften (,,attachment”, 1) des Viruspartikels an die Zelle verantwortliche
Rezeptor auf der Wirtszelloberfliche ist unbekannt [G. L. SMITH, A. VANDERPLASSCHEN
1998]. Der Mechanismus der Penetration des Virus in die Zelle (,,entry*, 2) verlauft entweder
iiber Membranfusion oder Endocytose. Im Fall der Infektion mit EEV miissen weitere
Membranen abgebaut werden. Das Virus-Core wird ins Cytoplasma entlassen. Bereits zu
diesem Zeitpunkt beginnt im Virus-Core die Transkription frither viraler Gene (3). Der in der
Literatur beschriebene ,,immune-escape Mechanismus und die immunmodulatorische
Eigenschaft durch die Bildung von cytokindhnlichen Proteinen, ist Bestandteil der
Uberlebensstrategie der Viren und in dieser Phase zu finden [A. MAYR et al. 1990, M.
BUTTNER et al. 1995, N. KRUSE, O. WEBER 2001, D. M. HAIG et al 2002, O. WEBER et al.
2003].
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Im Anschluss an die frithe Transkription wird die DNA durch das Auflésen des Virus-Core in
das Cytoplasma entlassen und die Replikation beginnt (,,uncoating* 4 und ,replication* 5).

Erst nach der Replikation der DNA wird die intermedidre RNA (kodiert Proteine, die die
Transkription der spiten oder ,late* RNA regulieren) und die ,late® RNA (kodiert fiir virale
Strukturproteine) gebildet (6 bis 8). Der Virus vermehrt sich unter Ausbildung sogenannter

,»virus-factories* im Cytoplasma der Zelle (eosinophile Einschlusskorperchen).

Erste Viruspartikel deuten sich durch sichelférmige Fragmente an, die aus intermedidren
Kompartimenten bestehen und zwischen dem endoplasmatischen Reticulum und dem Golgi-
Apparat sichtbar werden. Diese bilden ovale, kuppelformige Partikel, in die der DNA-
Nukleoprotein-Komplex gepackt wird, das sogenannte ,immature virus“ (IV). Der DNA-
Nukleoprotein-Komplex kondensiert und bildet das infektidse ,,intracellular mature virus®
(IMV, 10). Im weiteren Verlauf werden einige der IMV-Partikel mit weiteren Membranen aus
dem Golgi-Apparat umgeben (,,golgi wrapping®“, 11) und es entsteht das sogenannte
»intracellular enveloped virus® (IEV), welches von vier Membranen umgeben wird. Die IEV-
Partikel wandern dann entlang der Microtubuli der Zelle zur Zellmembran [B. Moss, B. M.
WARD 2001]. Dabei konnen die Partikel die Synthese eines Aktinschwanzes induzieren (12),
der sie in Richtung Zellmembran treibt. Nach Erreichen der Zellmembran treibt der weiter
wachsende Aktinschwanz das IEV-Partikel mittels Membranfusion unter Ausbildung
sogenannter Microvilli aus der Zelle. Das frei vorliegende Viruspartikel wird ,,extracellular
enveloped virus“ EEV genannt. Bleibt das Virus an der Zellmembran haften, spricht man von
»cell-associated enveloped virus® (CEV). CEV-Partikel konnen durch Trypsinierung gelost

werden.

Nachdem die ,,virus-factories ein Maximum an Produktivitit erreicht haben, schafft die Zelle
es nicht mehr, alle Viren auszuschleusen. Tausende Partikel bleiben in der Zelle, welche
darauthin platzt, beziehungsweise lysiert wird. Auf diese Weise werden alle der oben

dargestellten Viren freigesetzt.

Es wird angenommen, dass der Replikationzyklus von PPVO NZ-2 prinzipiell dhnlich

verlauft.
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Die Vermehrungskinetik des Parapoxvirus ovis wurde von T. C. BALASSAU und A. J.
ROBINSON (1987) beschrieben. Erste virale DNA wurde 4 - 6 h nach Infektion gefunden. Nach
8 — 16 h kommt es zu einem starken Anstieg viraler DNA, der nach 25 — 30 h in einem
Plateau endet. Virusinduzierte Polypeptide wurden 10 h nach Infektion gefunden. Die
maximale Expression wird nach 16 — 18 h erreicht, welche dann auf den 10 h Wert
zuriickfdllt. Zelleigene Peptide werden nur minimal synthetisiert. Infektiose Partikel werden
nach 10 - 20 h gefunden, deren Maximalwert nach 40 h erreicht wird und auf einem Plateau
verbleibt [T. C. BALASSAU, A. J. ROBINSON 1987]. Diese Erkenntnisse des zeitlichen Ablaufes

der Virusvermehrung spielen fiir die Verfahrensentwicklung eine wichtige Rolle.

Der bereits angesprochene ,,immune escape® Mechanismus und die immunmodulatorische
Eigenschaft der Viren konnen nicht ausschlieBlich auf die von frither mRNA kodierten
Proteine zuriickzufiihren sein. Durch Ethylenimin inaktivierte Parapoxvirus ovis NZ-2 zeigen
ebenfalls immunmodulatorische Eigenschaften. Durch die Behandlung mit Ethylenimin
werden RNA und DNA zerstort. Nach Behandlung des intakten inaktivierten Partikels mit
Proteasen (Abbau der duBBeren Proteine) verliert das Viruspartikel diese Aktivitit. Aus diesen
Erkenntnissen ldsst sich folgern, dass Oberfldcheneigenschaften oder auf der &dufleren
Membran intakter Partikel lokalisierte Proteine fiir die immunmodulatorische Eigenschaft

verantwortlich sind. Im nachsten Abschnitt soll die Immunantwort kurz erldautert werden.

1.1.2 Reaktionen des I mmunsystems

Das chemisch inaktivierte Viruspartikel PPVO NZ-2 stimuliert das Immunsystem
unspezifisch und fiihrt zu einer temporir erhohten Abwehrbereitschaft. In der Literatur sind
diese immunstimulierenden Eigenschaften von PPVO beschrieben [A. MAYR et al. 1990, D.
M. HAIG et al. 2002, O. WEBER et al. 2003]. Eine dauerhafte Immunisierung gegen PPVO tritt
dabei nicht auf.

PPVO induziert im Rahmen des ,,immune escape“ Mechanismus die Phagozytose, die
Aktivitidt der natiirlichen Killer Zellen (NK), eine Freisetzung von Interferon-o (IFN-Q),
Tumornekrosefaktor-a (TNF-a), Interleukin-2 (IL-2), und dem ,,Granolocyte-Macrophage
Colony-Stimulating-Factor* (GM-CSF). Im Zuge der immunmodulatorischen Eigenschaften
wird eine selbstregulierende Cytokinkaskade induziert, die zu einer vermehrten Bildung von

IL-12, IL-18, IFN-y und IL-4 fiihrt.
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Die Kombination aus ,immune escape“ Mechanismus und immunmodulatorischen
Eigenschaften beziiglich der Sezernierung cytokindhnlicher Faktoren kann verschiedene
Vorteile gegeniiber etablierten Immuntherapien haben. Die von der Bayer HealthCare AG
verfolgten Primérindikationen beziehen sich auf Hepatitis und HIV, bei denen die

angesprochene Cytokinkaskade eine wesentliche Rolle in der Immunantwort spielt.

1.1.3 Hepatitisund AIDS

Unter dem Begriff Hepatitis versteht man Erkrankungen, die mit einer Entziindung der Leber
und einer teilweise chronischen Leberzellschiddigung einhergehen. Sie wird durch Viren,
Bakterien, Protozoen, Parasiten, toxische Substanzen, Arzneimittel oder Alkohol her-
vorgerufen. Gegenwiértig werden 5 virale Hepatitisformen (A, B, C, D, E) unterschieden.

Die Erreger gehoren zu unterschiedlichen Virusfamilien und besitzen entweder ein DNA-
Genom oder ein RNA-Genom. Der Ubertragungsweg ist parenteral oder fikal-oral. Die
Ubertragung von Hepatitis C erfolgt in erster Linie durch Blut und Blutprodukte. Sie ist die
hiufigste Form der Posttransfusionshepatitis. Das Hepatitis-C-Virus (HCV) ist ein
einzelstrangiges, umhiilltes RNA-Virus. Eine Impfung existiert nicht. [S. MODROW, D. FALKE
1997]. In der Medizin sind Therapieformen mit IFN-a (Monotherapien oder kombinierte

Therapien, beispielsweise IFN-a und Lamivudin®) bekannt und etabliert.

Das retrovirale humane Immundefizienzvirus (HIV) 16st nach eciner Latenzzeit die
Immunschwiiche AIDS (acquired immunodeficiency syndrome) aus. Die Ubertragung des
Virus erfolgt durch Blut oder Blutprodukte und durch verschiedene Korperfliissigkeiten bei
sexuellem Kontakt. Eine prinatale Ubertragung im Mutterleib ist ebenfalls moglich. Die
Wirtszellen fiir HIV besitzen auf ihrer Zelloberfliche spezifische Bindungsstellen. Das
wichtigste Erkennungsmerkmal ist ein Oberfldchenprotein, das CD 4 genannt wird. HIV
besitzt auf seiner eigenen Hiille Andockstellen mit dem Namen gp 120 (Glycoprotein 120).
CD 4 Zellen sind fiir das menschliche Immunsystem wichtige Abwehrzellen (T-Helferzellen).
CD 4 findet sich auBerdem auf einigen Gehirn-, Darm- und Hautzellen. HIV zerstort durch
die Infektion dieser Ty;-Helferzellen die Verteidigung des menschlichen Korpers gegen HIV.
Eine hohe Mutationsrate der Viren fiihrt {iber eine Verdnderung der Epitope
(Oberflachenproteine des Virus, an die z. B. Antikorper binden) zu einer hohen Varianz der

Viruspopulation. Eine dauerhafte Immunisierung ist nicht moglich.
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Bei der durch die Infektion ausgelosten zelluliren Immunantwort spielen CD 8 positive
cytotoxische T-Zellen eine groBe Rolle, die HIV-positive Zellen lysieren.

Eine zelluldre Immunantwort wird durch die Sezernierung von IL-2 und IFN-y vermittelt.
Bestehende Therapien arbeiten u. a. mit Integrase, Reverse Transkriptase Hemmer
(Nucleosidanaloga) und Protease Hemmern, die aber zu Resistenzen fithren koénnen.
Cytokine, die zum Ausgleich des CD4/ CD8 T-Zell-Verhiltnisses fithren, werden ebenfalls

eingesetzt.
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1.2 Der etablierte Microcarrierprozess im Labormalfistab

Das chemisch inaktivierte Parapoxvirus ovis NZ-2 wird in einem biphasischen Batch-Prozess
mit einer adhdrenten Bovine Kidney KL 3A Zelllinie auf Microcarriern in Suspension
kultiviert.

Der biphasische Batch-Prozess ist in den Maf3staben 3,5 L und 10 L etabliert. In der ersten
Phase des Prozesses wird die adhirente Zelle auf Cytodex®-3 Microcarriern in einem
proteinhaltigem Medium vermehrt. Wéhrend der zweiten Phase erfolgt die Infektion und
Vermehrung von PPVO NZ-2 in einem chemisch definierten Medium. Abbildung 1-3 zeigt

schematisch den Prozessablauf, der im Folgenden erklart wird.

Inokulation Infektion Vermehrung/ Ernte
Vorkultur
l Zellwachstum mit )
Virusvermehrung ohne

Medienwechsel bei )
Medienwechsel

¢(Glukose) <0,2 g/L
_ _

3 g/L. Microcarrier 3 x Waschen der Ernte bei CPE > 90 %
X =2-3 e05/ml Microcarrier mit Sedimentation / 20 um
Stoppen des Riihrers C7PMF3.2295A Filtration und Uber-
fir2 h Infektion MOI=0,01 fiihrung in die
Medium Medium Inaktivierung
C7PMF3.2294A C7PMF3.2295A /Aufarbeitung

7-11 Tage ‘ 7-11 Tage

»

Abbildung 1-3: Schematische Darstellung des etablierten Batch Prozesses (Prozess I).

Mit der aus der Vorkultur stammenden Microcarrier-Zellsuspension wird der Fermenter
inokuliert. Die Inokulationsdichte betriagt X = 2-3 e05/ml. Zur Férderung der Anhaftung wird
der Riihrer fiir 2 h gestoppt. Im 3,5 L Reaktor betrigt die Drehzahl n = 40 U/min und im 10 L
Reaktor n = 30 U/min.
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Das in der Phase der Zellvermehrung verwendete Medium C7PMF 3.2294A ist mit einer
humanen Proteinfraktion und rekombinantem Insulin supplementiert. Die Zellen besiedeln
unter Verbrauch von Substraten die Microcarrier. Bei Erreichen einer Glukosekonzentration
<0,2 g/L, wird liber Sedimentation ein Medienwechsel durchgefiihrt. Die Zellen werden im
Reaktor bis zum Erreichen der “stationdren” Wachstumsphase, d.h. wenn sich die Zellzahl
nicht mehr als 10 - 20% pro Tag erhoht, kultiviert. Wahrend dieser 7-11 Tage wird eine

maximale Zellzahl von X ~ 3 e06/ml erreicht.

Anschlieend wird die Infektion durchgefiihrt. Um die Supplementkonzentration (Insulin und
Proteinfraktion in Medium C7PMF 3.2294A) zu erniedrigen, werden die sedimentierten
Microcarrier dreifach mit Medium C7PMF 3.2295A (chemisch definiert) gewaschen, der
Reaktor mit dem Viruspropagationsmedium auf das Arbeitsvolumen aufgefiillt und die
Infektion mit einer “Multiplicity of Infection” (MOI) von 0,01 durchgefiihrt.

Die Virusvermehrung erfolgt ohne Medienwechsel. Nach 7 -11 Tagen hat das lytische Virus
etwa 90% der Zellen (bezogen auf den Beginn der Infektion) zerstort. Dieser “cytopathische
Effekt” (CPE) von mehr als 90% stellt das Abbruchkriterium der Fermentation dar.

Nach erneuter Sedimentation der Microcarrier wird der Uberstand 20 pm filtriert. Die
Virussuspension wird tiefgefroren (-70°C) und nach Auftauen in die Inaktivierung und

Aufarbeitung iiberfiihrt.

Als In-Prozess-Kontrollen (IPK) werden téglich Zellzahl und Vitalitit bestimmt, der pH-Wert
extern kontrolliert und ggf. korrigiert. Die Glukose- und Laktatkonzentration werden
bestimmt und wihrend der Virusvermehrung ebenfalls der Titer infektidser Viruspartikel
(TCIDsp) ermittelt. Der pH-Wert wird tiber Natriumhydrogencarbonat und CO; bei 7,2
geregelt. Die Gelostsauerstoffkonzentration c¢p, wird auf einen Wert, der 40% Luftséttigung
entspricht, geregelt. Die Begasung des Reaktors wird mittels Silikonmembranen (d; = 2 mm,
d; = 1 mm) realisiert, die auf einen sogenannten Membrankorb gewickelt sind. Um eine gute
Anstromung der Membranen zu gewihrleisten und ein Anhaften der Zellen an den
Membranen zu vermeiden, werden Abstandhalter aus Teflon verwendet. Die Teflonringe,
welche die selbe Breite wie die Silikonmembranen besitzen, sind an einer Seite zu etwa 1/3
gedffnet, so dass diese auf den Ringen des Korbes angebracht werden konnen. Fiir eine
ausreichende Homogenisierung sorgt ein zentral angebrachter 2-Blatt Ankerriihrer. In

Abbildung 1-4 ist der schematische Aufbau des Reaktors dargestellt.
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J/ M otor

/ Rahrwelle

Silikonmembr anen

auf Stator gewickelt

/ 2-Blatt
Ankerrihrer

Silikonmembran

Teflonring

Abbildung 1-4: Schematischer Aufbau des Bioreaktors. Der Reaktor ist mit einem
Statorkorb ausgestattet, auf den die verwendeten Silikonmembranen mit Abstandhaltern
gewickelt sind (vergroRerter Ausschnitt). Ein zentral angebrachter 2-Blatt Ankerrihrer
sorgt fur eine ausreichende Homogenisierung und die notwendige Anstromung der

Schlauche.
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1.3 Aufgabenstellung

Ubergeordnetes Ziel dieser Dissertation war die Entwicklung und Optimierung eines

Verfahrens zur Virus Propagation von PPVO NZ-2 im zu erwartenden Produktionsmaf3stab

von 200 L. Es lieBen sich drei Teilziele formulieren:

Zunéchst sollte eine Adaptation der verwendeten Bovine Kidney Kl 3A Zelle an serumfreie
und proteinfreie Medien durchgefiihrt werden. Dabei wurden kommerziell erhéltliche
Medien mit einem etablierten ,,in house*“-Medium verglichen. Der Schwerpunkt lag hier
auf einer Bewertung beziiglich Wachstum, Morphologie und Produktivitit.

In einem folgenden Schritt war eine Adaptation der verwendeten adhdrenten BK KL 3A

Zelllinie an Suspensionsbedingungen geplant.

Parallel zur Entwicklung eines Suspensionsklons wurde als Hauptschwerpunkt dieser
Arbeit eine Optimierung des ,,small-scale” Microcarriersystems hinsichtlich Ausbeute,
Sicherheit und Skalierbarkeit definiert. Um eine Optimierung des Verfahrens
durchzufiithren, musste zunichst eine Analyse des Batch Prozesses im Labormalstab
durchgefiihrt werden. Dazu wurde ein Ansatz verwendet, der auf der ,,Versuch und
Irrtum® Methode basierte. An dieser Stelle sollte ebenfalls ein einfaches mathematisches
Modell zur Beschreibung der Zellvermehrung und der Virusvermehrung im Reaktor

entwickelt werden.

Der Produktionsmafstab fiir die Microcarrierkultur war zu Beginn dieser Arbeit mit 200 L
veranschlagt. Um eine fundierte MaB3stabsvergrofBerung durchfiihren zu konnen, mussten
Reaktoren beziiglich ihrer physikalischen Eigenschaften verfahrenstechnisch beschrieben
werden. Besonderes Augenmerk lag dabei auf der Scherbeanspruchung, der
Suspendierung, Homogenisierung und dem Stofftransport. Anhand des Vergleiches mit
den zu ermittelnden Kennzahlen in verschiedenen Mafistiben und Geometrien, sollte der
voraussichtlich zu erreichende maximale Produktionsmafstab bestimmt und die zu

erwartenden Probleme identifiziert werden.
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2 THEORIE

2.1 Zellbiologische Grundlagen

2.1.1 Der Energiestoffwechsel der Zelle

Unter anderem bendétigt die Zelle Energie um sich zu teilen, osmotische Arbeit zu verrichten
und Produkte zu bilden. Die Energie und notwendige Grundbausteine fiir Proteine und
Nukleotide werden iiber den Energiestoffwechsel der Zellen zur Verfiigung gestellt. Die
essentiellen Substratquellen fiir diese Aufgaben sind Glukose und Glutamin.

Glutamin ist als Kohlenstoffquelle und Stickstoffquelle, sowie als primérer Energielieferant
im Allgemeinen bedeutender als Glukose. Aus Glutamin werden ebenfalls Vorstufen fiir die
Proteinbiosynthese erzeugt.

Aus Glukose werden neben Energie vor allem Grundbausteine von Nukleotiden (Ribosen
oder Desoxyribosen) {iiber den Pentosephosphatweg generiert. Abbildung 2-1 zeigt

schematisch den Energiestoffwechsel der Zellen.

Glukose-6-Phosphat
v Cytosol

Pyruvat > Laktat

SN
Atmungs- i Citratzyklus
kette ' !

a- Ketoglutarat

T Alanin oder
NH,’ | g Aspartat
GDH-Weg TA-Weg P

Glutamat

NH," <

Glutgmi ) )
\ i Mitochondrien /

Glutamin

Abbildung 2-1: Vereinfachte schematische Darstellung des Energiestoffwechsels in der

Zelle.
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Hauptwege des Energiestoffwechsels sind die Glykolyse, der Zitronensdurezyklus und
abschlieBend die Atmungskette in unlimitierten aeroben Prozessen. Aus der Glukose
(CsH1,04) entsteht bei der Glykolyse das Pyruvat. Uberschiissiges Pyruvat wird in Milchséure
(Laktat, C3H¢O3) umgewandelt. Laktat ist ein bekannter Inhibitor. Fiir die Bildung von

Pyruvat aus Glukose gilt:

CeH206 +2 ADP+2P; > 2 C3HgO; +2 ATP

Die in diesen 2 Mol ATP gespeicherte Energie betrdgt ~70 kJ. Dies entspricht einer
Energieausbeute von etwa 40% [P. KARLSON et al. 1994].
Das Pyruvat kann in den Mitochondrien im Zitronensdurezyklus iiber oxidative

Decarboxylierung in AcetylCoA umgewandelt werden:

CH;-CO-COO + H" + HSCoA + NAD" = CH;-CO ~ SCoA + C0, + NADH,"

Das energiereiche AcetylCoA wird im Zitronensdurezyklus unter Abspaltung von CO; in
Redox- und Energiedquivalente umgewandelt. Die Bildung des aeroben Abbaus von Glukose

iiber die Glykolyse, Zitronensdurezyklus und Atmungskette ergibt:

CeH120¢ +38 ADP+38P; +6 H,O+60, =2 6 CO,+ 12 H,O +38 ATP

In diesen 38 Mol ATP werden ~1330 kJ Energie gespeichert. Durch den aktiven Transport
aus den Mitochondrien werden 2 — 4 Mol ATP dieser theoretisch moglichen 38 Mol ATP
verbraucht.

Der Stoffwechsel von Glutamin erfolgt in den Mitochondrien. Dazu werden zunéchst beide
Aminogruppen abgespalten. Durch die Abspaltung der ersten Aminogruppe entsteht Glutamat
und ein Ammoniumion (NH;"). Ammonium ist neben Laktat ein Inhibitor tierischer Zellen
und wird von der Zelle aktiv ausgeschleust. Die Abspaltung der zweiten Aminogruppe kann

prinzipiell auf verschiedenen Wegen erfolgen:

Beim sogenannten Glutamat-Dehydrogenase-Weg (GDH) wird unter Abspaltung der zweiten
Aminogruppe ebenfalls ein Ammoniumion gebildet. Unter Gewinn von NADH entsteht

a-Ketoglutarat, welches in den Zitronensdurezyklus eingespeist wird.
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Beim Transaminaseweg (TA-Weg) wird bei der Verstoffwechselung von Glutamat kein freies
Ammoniumion gebildet, sondern die Aminogruppe liegt gebunden in der Aminosdure Alanin

(aus Glutamat und Pyruvat) oder Aspartat (aus Glutamat und Oxalacetat) vor.

Am Glutaminstoffwechsel sind prinzipiell alle Wege beteiligt. Eine Charakterisierung des
Stoffwechsels kann iiber das Verhéltnis von gebildeten Ammoniumionen zu verbrauchtem

Glutamin vorgenommen werden.

2.1.2 Limitationen und Inhibitionen

Wihrend der Limitation stehen Nahrstoffe (eine oder mehrere Substrate oder Sauerstoff) in so
geringen Konzentrationen zur Verfiigung, dass die Zellen geringere (limitierte) spezifische
Raten (z. B. Glukoseverbrauchsrate pro Zelle) als ihre maximal moglichen erreichen. Im
unlimitierten Bereich sind die spezifischen Raten keine Funktion der Substratkonzentrationen.
Es existieren verschiedene Modelle und Theorien zur Beschreibung von Limitationen. Fiir das

Zellwachstum hat sich das Monod-Modell etabliert.

Sogenannte Inhibitoren verzdgern oder blockieren biochemische Reaktionen. In der tierischen
Zellkultur sind Laktat und Ammonium die bekanntesten Inhibitoren. Sie resultieren zum
groBten Teil aus dem Energiestoffwechsel der Zellen (sieche 2.1.1) und wirken ab
zellspezifischen Konzentrationen inhibierend auf Wachstum, Produktbildung und

Virusvermehrung [A. H. KOYAMA, T. UCHIDA 1989, M. SCHNEIDER et al. 1996].

Bedingt durch die Komplexitit des Metabolismus, der verschiedenen Herkunft von Zellen
und der Verwendung von Hybridomazellen, die hdufig verdnderte Stoffwechselaktivititen
vorweisen, existiert kein allgemein giiltiger Schwellenwert fiir inhibitorische oder gar
toxische Konzentrationen dieser Stoffwechselendprodukte. Er variiert fiir Ammonium in

einem Bereich von 2 — 10 mMol [M. SCHNEIDER et al. 1996].

Eine Erhéhung der Laktatkonzentration bewirkt eine direkte Anderung des pH-Werts und der
Osmolalitdt. Dadurch wird intrazelluldr ebenfalls der pH-Wert geéndert, so dass es zu

Inhibitionen bestimmter Enzyme kommen kann.
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Die inhibitorische Wirkung von intrazellulirem Ammonium kann verschiedene
Auswirkungen haben. Zum einen kann Ammonium den intrazelluldren oder intraorganellen
pH-Wert dndern (z.B. Erniedrigung des pH-Wertes in Lysosomen) oder elektrochemische
Gradienten dndern. Dabei diffundiert unprotoniertes Ammonium schnell und direkt durch die
Membranen, wihrend protoniertes Ammonium entweder deutlich langsamer diffundiert oder
{iber Transportproteine (wie die Na'/ K* ATPase) unter Energieverbrauch ausgeschleust wird.
Eine andere Wirkung besteht in der direkten Interaktion mit Enzymen, wie zum Beispiel die
fiir die Entstehung von Glutamat und Ammonium verantwortlichen Glutaminase, deren
Aktivitdit durch Ammonium negativ beeinflusst wird. Ammoniun kann ebenfalls den
Zellmetabolismus durch Beeinflussung der aufgenommenen Mengen an Glutamin und

Glukose dndern [M. SCHNEIDER et al. 1996].

Die Bestimmung des Einfluss limitierender oder inhibitorischer Konzentrationen auf die
spezifischen Raten der Zellen gestaltet sich insbesondere bei der Kultivierung adhérenter

Zellen problematisch.

2.1.3 Mathematische Modellierung

Im Gegensatz zu empirischen Ansidtzen (,,Versuchs- Irrtum® Methode), versucht ein
mathematisches Modell anhand von wenig experimentellen Daten das Verhalten der Zellen
im Bioreaktor zu erkldren und eine Simulation bei verdnderten Betriebsbedingungen zu

ermitteln [I. J. DUNN et al. 2000].

Generell dient ein Modell der Beschreibung von Beobachtungen, der Ableitung von
Zusammenhdngen und GesetzmaBigkeiten und der Identifizierung prozessbestimmender
Variablen. Durch die kritische Auseinandersetzung mit dem Modell (Vergleich der
Simulation mit den experimentell ermittelten Daten) sorgt das Modell indirekt fiir ein

vertieftes Verstandnis [C. G. SINCLAIR et al. 1993, 1. J. DUNN et al. 2000].

Die Hauptanwendungsgebiete liegen in der Analyse und Planung von Experimenten, der
Inter- und Extrapolation von Ergebnissen und in der Erkldrung eines Prozesses auf Basis der

chemischen, biologischen und physikalischen Grundlagen [B. SIKYTA et al. 1977].
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In biologischen Systemen unterscheidet man im Allgemeinen vier Modellansitze, die in

Abbildung 2-2 dargestellt sind:

Unstrukturiert Strukturiert
Nicht Zéellpopulation homogen Zéellpopulation heter ogen
Segregiert zusammengeset zt zusammengeset zt
Segregiert Individuelle Zellpopulation Heter ogene Zellpopulation
Betrachtung eines Elementes Betrachtung mehrerer
Elemente

Abbildung 2-2: Darstellung der vier Modellansétze in der Biologie [J. E. BAILEY, D. F. OLLIS
1977].

Den schwierigsten Modellansatz stellt die segregierte und strukturierte Betrachtungsweise
dar. Sie unterscheidet zwischen jedem individuellen Element der Zellpopulation und versucht
gleichzeitig den strukturierten Aufbau der Zellen (Kompartimente) wiederzugeben.

Ein einfacherer Modellansatz ist die segregierte und unstrukturierte Betrachtung, die zwar
jedes Element der Zellpopulation individuell behandelt, jedoch nicht den strukturierten
Aufbau der Zelle beriicksichtigt.

In der nicht segregierten, aber strukturierten Betrachtung wird mit einer ,,mittleren Zelle“, die
die durchschnittlichen Eigenschaften der Zellpopulation repridsentiert, gearbeitet. Die Zelle
wird jedoch als aus mehreren Komponenten aufgebaut betrachtet.

Der einfachste und auch in dieser Arbeit verwendete Modellansatz (nicht segregiert und
unstrukturiert) betrachtet eine ,,mittlere Zelle*, bei der die innere Struktur vernachléssigt wird.
Mit Hilfe dieses Modellansatzes lassen sich beispielsweise Parameter fiir kinetische Ansitze
ermitteln. Im Rahmen dieser Arbeit soll ein Modell fiir das Zellwachstum auf Microcarriern
im Batch-verfahren, sowie die folgende Viruspropagation im Batchverfahren entwickelt
werden. Das Modell besteht aus einfachen Differentialgleichungen, zur deren Losung die
Software MatLab/ SimuLink 6.5, Version 13 verwendet wird. Das Modell wurde in
Anlehnung an MOHLER et al. 2005 erstellt.

Der erste Schritt zur Erstellung des Modells ist eine grundlegende Darstellung der

verschiedenen Prozessphasen:
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A) Wachstumsphase auf Microcarriern:

Die aus der Vorkultur stammende Microcarrier-Zellsuspension wird in den Reaktor
transferiert, wo die Zellen dann nach Anlagerung und einer kurzen Zeitverzogerung die
Microcarrier unter Verbrauch von Néhrstoffen mit der Wachstumsrate pmax besiedeln. Falls
die Markersubstanz Glukose (S) eine kritische Konzentration unterschreitet, wird durch
Sedimentation ein Medienwechsel durchgefiihrt. Bedingt durch die Kultivierungsbedingungen
existiert eine geringe natiirliche Sterberate (Kp) der Zellen. Die maximale Zellzahl (Xyay) ist
nicht nur abhingig von der Substratverfiigbarkeit, sondern wird ebenfalls bedingt durch die zu

bewachsende Flache (Kontaktinhibition) von der Microcarrierkonzentration bestimmt.

Aus diesen Uberlegungen lisst sich eine Differentialgleichung zur zeitlichen Anderung der

Lebendzellzahl (X,) mit einem Monod-Modell erstellen:

d(XV) — S XMax - X
dt " S+ke Xy

v
Xy ~ kD Xy Gleichung 2-1

Die Anderung der Substratkonzentration ergibt sich zu:

d(S) — _,U S XMaX - XV XV
dt " S+kg  Xyax Yy
S

Gleichung 2-2

Die Losung der Differentialgleichungen verlduft nach der Methode von Runge-Kutta. Die
Anzahl der Medienwechsel und die kritische Glukosekonzentration konnen variiert werden.

Die benétigten Parameter ks (Michaelis-Menten Konstante), die Wachstumsrate pmax, die
naturliche Sterberate kp und der Ausbeutekoeffizient Yxs konnen an Hand der
Fermentationsdaten beispielsweise iiber Transformationen (Lineweaver-Burk, etc.)

abgeschatzt werden.
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B) Viruspropagation der konfluent bewachsenen Microcarrier

Nach Erreichen der stationdren Phase, wird die Infektion mit einer bestimmten MOI
durchgefiihrt. Die Lebendzellzahl (Xy) setzt sich aus der Zahl der uninfizierten (Uc) und den
infizierten Zellen (Ic) zusammen. Uninfizierte Zellen wachsen unter Verbrauch

von Substrat (Yxss) entsprechend der bereits fiir das Wachstum erkliarten Beziehung. Durch
die Infektion mit dem Virus (V) und der spezifischen Infektionsrate (ky1) werden uninfizierte
zu infizierten Zellen (I¢). Bedingt durch die Kultivierungsbedingungen stirbt ein Teil der
Zellen ab (kp). Unter Annahme, dass infizierte Zellen bis kurz vor ihrer Lyse auf den Carriern

verbleiben, ergibt sich der Verlauf der Lebendzellzahl zu:

d(UC)Z,U S XMax_(UC+IC)
dt "™ S+kg Xy

Uc —kpUce -k, Uc V Gleichung 2-3

ax

Infizierte Zellen werden wie zuvor besprochen gebildet. Bedingt durch den Fortschritt der

Infektion werden die Zellen mit einer spezifischen Rate (Kcpy) zerstort.

d(le)
dt

= kV| UC V_kCDVI C Gleichung 2-4

Die Sterberate wird in einen Bereich vor Verbrauch der Substrate und einen Bereich nach
Verbrauch der Substrate (hoherer Wert) unterschieden. Die infizierten Zellen bilden nach der
Infektion das Virus mit einer spezifischen Produktionsrate py. Es wird angenommen, dass die
Zelle dazu Substrat verbraucht (Yys). Ein Teil des Virus wird z. B. bedingt durch im Medium
frei vorliegende Proteasen abgebaut oder verliert seine Infektiositit (kyp). Es ist somit nicht
mehr im Titrationstest (TCIDsg) detektierbar. Die freigesetzten infektiosen Viruspartikel
infizieren in einer Kettenreaktion weitere uninfizierte Zellen. Sie adsorbieren mit einer
Anhaftungsrate (kya) an die Zellen und liegen somit nicht mehr frei vor. Daraus ergibt sich fiir

die infektiosen Viruspartikel folgende Differentialgleichung:

dev) S .
F:ﬂv S+—kMVIC _kVDV_kVAUCV GIelChung 2-5
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Der Substratverbrauch ergibt sich aus der gebildeten Biomasse und aus der Annahme, dass
die Zelle zur Virusvermehrung durch Bereitstellung viraler Proteine und DNA Substrat

verbraucht (Yys).

d(S):_ﬂ S Xy ~(Uc +lo) U
dt " S+ Ks X viax YV
S Gleichung 2-6
iy S I
Y S+k,, Yy,

Die zur Erstellung des Modells erforderlichen Parameter sind in den folgenden Tabellen
(Tabelle 2-1 und Tabelle 2-2) dargestellt. Sie werden zunichst aus den Fermentationsdaten
abgeschitzt und anschlieBend mit einer nicht linearen Parameteroptimierung nach dem
»Nelder-Mead* Simplex Algorithmus optimiert. In Tabelle 2-3 sind die gemessenen
Variablen dargestellt.

Tabelle 2-1: Parameter des Prozessmodells fur die Generierung von Biomasse.

Abkirzung Bezeichnung Dimension Ermittelt aus mit
I Max Max. Wachstumsrate [h] Aus Fermentationsdaten
mittels Transformation nach
Lineweaver-Burk
ks Michaelis-Menten [g/L] Aus Fermentationsdaten
Konstante fiir Glukose mittels Transformation nach

Lineweaver-Burk

kp Natiirliche Sterberate [h] Abschitzung aus
Fermentationsdaten
XMax Maximale Zellzahl [ml™] Abschitzung aus
Fermentationsdaten
Yxs Ausbeutekoeffizient fir  [(ml™)/(g/L)] Ermittlung aus

Zellzahl aus Glukose Fermentationsdaten
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Tabelle 2-2: Parameter des Prozessmodells fur die Virusvermehrung.

Abktrzung Bezeichnung Dimension

Ermittelt aus/ mit

Parameter aus VVorkultur werden fur Wachstum der Zellen und
Substratverbrauch ebenfalls verwendet

kvr Spezifische [mlh'] Abgeschitzt
Infektionsrate
kva Spezifische [ml h'l] Abgeschitzt
Anhaftungsrate
Ly Spezifische b Abgeschitzt
Produktionsrate des
Virus durch die Zelle
kepv Sterberate der Zellen [h'l] Abgeschitzt aus
durch Virus Fermentationsdaten
kpvy Natiirliche Abbaurate [h] Abgeschitzt aus
des Virus Fermentationsdaten
kmv Michaelis-Menten [g/L] Abgeschitzt
Konstante zur
Virusvermehrung
Yvis Ausbeutekoeffizient fir ~ [ml/(g/L)] Abgeschitzt aus
die Bildung viraler Fermentationsdaten
Partikel durch die Zelle
aus Glukose
Tabelle 2-3:Variablen des Prozessmodells.
Abktrzung Bezeichnung Dimension Fehler
Xy Lebendzellzahl [1/ml] +/- 15%
cG Glukosekonzentration [g/L] +/- 5%
Konzentration x
log1o(TCIDs0) [1/ml] +/- 0,3 logig

infektioser Viruspartikel

* Verdiinnungsfehler der Bestimmungsmethode
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In der folgenden Abbildung sind der Verlauf der Virusvermehrung und die getroffenen

Annahmen des Modells visuell dargestellt.

) u 0 -0 8 =
i Q‘ o . Wachstum der
) O 8 uninfizierten
: &) O C{j%)&; Zellen (pmax)
Q'JQ“ Lbﬂ o Verbrauch von

Uninfizierte lebende Zellen
(Uc)

Substrat (Yx/s)

Infektion A
MOl = 0,01

Ky

Anhaftung
des Virus

Abbau des

Virus
Kvo ’_\‘

Lyse der Zelle (kcov) “

Sterberate bedingt durch
Fermentationsbedingungen

Infektion
Kvi

Infizierte lebende Zellen

(Ic)

/

Virusproduktion in den Zellen

Substrat durch die infizierten
Zellen (Yws) zur Erhaltung der

(pv) unter Verbrauch von

Zelle und Produktion

Abbildung 2-3: Schematische Darstellung der Virusvermehrung im Modell.
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2.2 Besonderheiten adharenter Zelllinien

2.2.1 Adhasion von Zellen an Oberflachen

Die Adhision adhérenter Zellen an Oberflichen (Kulturflaschen, Microcarrier, etc.) spielt fiir
Wachstum und Produktbildung eine essentielle Rolle. Die Adhésion ldsst sich in vier

wesentliche Schritte gliedern (Abbildung 2-4).

adsorption contact attachment spreading
CaZI
Ma?*
g il Mn?»
. /- R
wo- }—% n H-Fn » L R

S S ¥ ) n-Fn

O O I N N
A B C D

Abbildung 2-4: Schematische Darstellung der Adhasion von Zellen an Oberflachen
[AMERSHAM 2000].

A) Die durch das Medium bereitgestellten ,,Adhdrenzfaktoren®, wie beispielsweise
Fibronektin oder Vitronektin, werden auf der Oberflache adsorbiert. Die Faktoren werden
durch dem Medium zugesetzte Seren oder Proteinfraktionen zur Verfiigung gestellt oder
von den Zellen selbst hergestellt. Im Fall von serumfreien Kulturen miissen diese Faktoren
teilweise zur Wahrung der Adhérenz zugegeben werden [AMERSHAM 2000].

Die Adhédsion wird neben den Adhérenzfaktoren wesentlich von FEigenschaften der

Oberflachen beeinflusst (positiv geladene Oberfldchen, Collagenbeschichtungen, etc.).

B) Die Zelle adhiriert durch den Kontakt zwischen den auf der Oberfliche adsorbierten

Adhirenzfaktoren und der partial negativ geladenen Glykocalix der Zelle.

C+D) Von der Zelle synthetisierte multivalente Heparansulfat-Proteoglykane vermitteln
das essentielle Ausbreiten der Zelle. Von besonderer Bedeutung sind hier Integrine
(Glykoproteinrezeptoren). Der innere Teil der Integrine interagiert mit dem Cytoskelett
der Zelle, wodurch diese in der Lage ist, sich auf der Oberfliche auszubreiten. Ohne
dieses Ausbreiten der Zellen ist kein Wachstum mdglich. Hier sind bivalente Ionen von

besonderer Bedeutung.
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Nach Anhaftung besiedeln die Zellen die Oberflichen. Um eine Expansion der Zellen in
weiteren Passagen zu ermdglichen, miissen die Zellen von der Oberfliche geldst werden.
Dazu miissen die ,,Adhirenzproteine” wieder geldst oder zerstdrt werden. Zu diesem Zweck
haben sich vor allem proteolytische Enzyme, wie z.B. Collagenasen, Accutasen und Trypsin,
etabliert. Die Verwendung proteolytischer Enzyme wund deren Inaktivierung sind
kostenintensiv und bei Fermentationen in groBBeren Maf3stiben schwierig.

Eine Inokulation des nédchsten ProzessmafBstabs durch Migration der Zellen (Wanderung auf
nicht besiedelte Oberfldchen) stellt die optimale Losung zur Zellexpansion dar. Eine
Zellexpansion ohne proteolytische Enzyme oder andere aktive Eingriffe in den Prozess ist fiir
Festbettreaktoren unter Verwendung nicht rein adhdrent wachsender Zellen (BHK oder CHO)
in kleinen MafBstdben bereits beschrieben. [E. LINDNER et al. 1987, AMERSHAM 2000, M. P.

DURRSCHMID et al. 2003A].

Da die notwendigen Adhérenzfaktoren durch Serum oder Proteinfraktionen zur Verfiigung
gestellt werden, stellt die Adaptation an serum-/ proteinfreie Bedingungen den ersten Schritt

zur Generierung einer Suspensionszelle dar.

2.2.2 Strategien zur Adaptation an serumfreie Bedingungen und anschlief3ender

Generierung einer Suspensionszelle

Um Proteingehalte, Sicherheitsrisiken (z.B. BSE, Prione, Viren) und Produktionskosten zu
minimieren, haben sich serumfreie und proteinfreie Medien etabliert. Es existieren
verschiedene Strategien zur Adaptation von Zellen, die fiir verschiedene Zellen und Medien
bereits erfolgreich eingesetzt wurden.

Grundlage einer bei der GBF entwickelten Strategie ist es, die Zellen schonend an die neuen
Bedingungen zu adaptieren und stillgelegte metabolische Potentiale zu reaktivieren. Eine
Verminderungen der Wachstumsrate und der Produktivitét soll dabei vermieden werden. [V.
JAGER et al. 1988, WAGNER et al. 1989, K. SCHARFENBERG, R. WAGNER 1995, K.
SCHARFENBERG 1997, F. HESSE, R. WAGNER 2000]. Die Strategie ldsst sich in zwei Phasen
gliedern:

In Phase 1 wird die Zelle ausgehend von einem serum-/ proteinhaltigen Medium schonend an
serum-/ proteinfreie Bedingungen gewohnt. Dazu wird in einer konfluent bewachsenen T-
Flasche ohne Passagierung der Zellen der Serumgehalt durch den sequentiellen Austausch

von serum-/ proteinfreiem Medium verringert.
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Um die Selbstkonditionierung der Zellen auszunutzen, verbleiben ~ 10 bis 20%
konditioniertes Medium in der Kultur. Die Konfluenz der Zellen sorgt zusitzlich fiir die

schnelle Einstellung eines unterstiitzenden Milieus.

Durch den Entzug des Serums bzw. der Proteinfraktion werden den Zellen Adhdrenzfaktoren
entzogen und es kann bedingt durch ein Ablésen der Zellen zur Ausbildung von
Zellaggregaten im Uberstand der Kultur kommen. In einer zweiten Phase kénnen diese
potentiellen Suspensionsklone in ein geeignetes Kultivierungsgefal (z.B. silikonisierte
Spinnerflaschen) {iberfithrt und dann gegebenenfalls in Suspension kultiviert werden. Zur
Verminderung der Aggregatbildung kann eine Erhohung der Drehzahl oder eine Modifikation
der Medienzusammensetzung (beispielsweise Ca>" oder Mg®" frei) notwendig sein. Eine
Selektion der gewiinschten ,,Einzelzellen® erfolgt unter Ausnutzung der verschiedenen

Sedimentationseigenschaften der Aggregate und der Einzelzellen [K. SCHARFENBERG 1997].

Mit dieser Strategie wurden bereits eine Reihe von Zellen an spezifisch entwickelte Medien
adaptiert und in einigen Féllen konnten ebenfalls Suspensionsklone generiert werden. Ein
Beispiel fiir eine erfolgreich an Suspensionsbedingungen adaptierte Zelllinie ist die

urspriinglich adhdrent wachsende CHO Zelle.

Eine weitere Strategie besteht in der sequentiellen Reduktion des Serum-/ Proteinanteils nach
jeder Passage wihrend der ersten Phase der Adaptation. Im Gegensatz zum oben
geschilderten Verfahren kann auf diese Weise schon wéhrend der Adaptationsphase ein
Vergleich zur Ausgangskultur beziiglich Wachstumsrate, Morphologie, etc., gezogen werden.
Prinzipiell beruht die Strategie auf der gleichen Basis. Die Verwendung von konditionierten
Medium und hohen Zelldichten zur Inokulation der nédchsten Passage fiihrt zur schnellen
Einstellung eines unterstiitzenden Milieus. Zellaggregate aus dem Uberstand kénnen wie
bereits beschrieben in Phase 2 zur Generierung eines Suspensionsklons verwendet werden.
Abbildung 2-5 zeigt schematisch das Verfahren der sequentiellen Erh6hung des Anteils an
serumfreiem Medium nach jeder Passage. Die Adaptation wird in T-75 cm? Flaschen
durchgefiihrt. Ausgehend von einer 100% serum-/ proteinhaltigen Kultur wird der Anteil des

serum-/ proteinfreien Mediums um beispielsweise 25% erhoht.
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Dabei verbleiben jeweils 5 - 10% V/V konditioniertes Medium in der Kultur. Nach vier
Passagen ist die Adaptation abgeschlossen. Die Kultivierung der serum-/ proteinfreien Zellen
wird ohne die Verwendung von konditioniertem Medium fortgesetzt. Um den Einfluss von
Speichereffekten der Zellen auszuschlieBen, erfolgt eine Beurteilung der Adaptation 4-5

Passagen nach Ende der Adaptation.

Adaptationsstrategie in T-75 cm2 Kulturflaschen

P1 P2 P3 P4

P P~ P P

serum-/ 75% 50% 25% 100%
protein- serumhaltig serumhaltig serumhaltig serumfreie
haltige » 25% » 50% » 75% » Kultur
Kultur serumfrei serumfrei serumfrei

(100%)

Abbildung 2-5: Schematische Darstellung der entwickelten Adaptationsstrategie
beispielhaft in T-75 cm?2 Zellkulturflaschen. Ausgehend von einer serum-/ proteinhaltigen
Kultur wird nach jeder Passage der Anteil an serum-/ proteinfreiem Medium sequentiell
erhoht. Um die Selbstkonditionierung der Zellen auszunutzen, werden in den Passagen

etwa 10% konditioniertes Medium aus der vorherigen Passage verwendet.
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2.3 Prozessfihrung

2.3.1 Arten der Prozessfihrungim Vergleich

Bedingt durch die von physiologischen Anspriichen der Zellen bestimmten
Medienzusammensetzung und der von den physikalischen Anspriichen abhidngigen
Reaktorauslegung, kann es z. B. durch den Verbrauch von Néhrstoffen zu Limitationen und
Inhibitionen kommen. Um negative Einfliisse auf Wachstum und Produktivitit der Zellen zu
vermeiden, wurden verschiedene Arten der Prozessfiihrungen entwickelt. In der folgenden
Abbildung sind exemplarisch verschiedene Betriebsweisen in ihrem schematischen Aufbau

und der prinzipielle zeitliche Verlauf verschiedener Komponenten dargestellt.

A pH, Temperatur, pO,

Endprodukt

Batch

Substrat

>
Zeit

‘ ‘ A PH, Temperatur, pO,
i Substrat

F ed - Konzentrat
Batch

Endprodukte

TThITrIerh

>
Zeit

pH, Temperatur, pO,
Substrat, Endprodukte, Zellzahl

Medium

Perfusion

Zeit

Abbildung 2-6: Exemplarische Darstellung der verschiedenen Betriebsweisen Batch, Fed-

Batch und Perfusion mit Zellrickhaltung (Prinzipieller Aufbau und zeitlicher Verlauf).
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Die sogenannte Batch-Kultur gehért zu den diskontinuierlichen Betriebsweisen. Der Reaktor
ist ideal durchmischt (keine oOrtlichen Gradienten). Bei anderen Komponenten wie Zellzahl,
Produktkonzentration, etc., kommt es zu Konzentrations-Zeit-Verlaufen, die durch die
spezifische Kinetik der Zellen determiniert sind.

Nach Inokulation des Reaktors verbrauchen die Zellen zum Wachstum und zur
Produktbildung Substrate. Durch den Verbrauch der Nahrstoffe wird die Kultur limitiert und
durchlduft die charakteristische Wachstumskurve. Die Fermentation wird durch Ernte
abgebrochen und der komplette Ansatz in die Aufarbeitung transferiert [D. SCHLEE, H. P.
KLEBER 1990].

Die Batch Betriebsweise ist die einfachste und kiirzeste Betriebsweise. Sie erfordert wenig
periphere Einrichtungen. Die Limitation der Kultur fiihrt zu geringen Zellzahlen und
Produkttitern. Die bei CHO Fermentationen erreichten Zelldichten im Batchbetrieb liegen bei

X =1-2 e06/ml. In der Industrie sind Arbeitsvolumina bis 15 m? realisiert.

Um die auftretende Substratlimitierung zu umgehen, kann dem Fermenter im sogenannten
Fed-Batch Verfahren konzentrierte Nahrlosung in Intervallen oder kontinuierlich zugefiihrt
werden. Die Vorteile des Fed-Batch bestehen in der Umgehung von Repressionen und
Substratinhibierungen als Funktion der metabolischen Aktivitit der Zellen, zu deren
Umgehung eine detaillierte Analyse des Prozesses und der spezifischen Raten der Kultur
notwendig ist. Durch die Zufiitterung werden hohere Zelldichten und Produkttiter erreicht.
Fiir CHO-Zellfermentationen werden Zelldichten im Bereich von X = 5-8 e06/ml erreicht.

Im sogenannten repeated Fed-Batch-Verfahren wird ein Teil der Kultur entnommen und mit
frischem Medium wieder auf das Arbeitsvolumen aufgefiillt. Dadurch wird eine
,»quasikontinuierliche* Kulturfithrung méglich.

Bedingt durch die Verstoffwechselung der gefiitterten Substratkonzentrate kann es zu
erhohten Inhibitorkonzentrationen kommen. Die Entwicklung einer effizienten
Fiitterungsstrategie (Low-Glutamin-Fed-Batch, dynamischer Fed-Batch, computergestiitzter
Fed-Batch) erfordert detaillierte Kenntnis {iber den Stoffwechsel der Zellen und somit eine
langere Entwicklungszeit [D. SCHLEE, H. P. KLEBER 1990, R. FIKE et al. 1993, J. LIUNGGREN,
L. HAGGSTROMN 1994, R. PORTNER et al. 1996, W. ZHOU et al. 1997, L. XIE, I. C. W. DANIEL
1997, P. W. SAUER et al. 2000, Y. Y. LEE et al. 2003, S. F. GORFIEN et al. 2003]. In der

Industrie sind Arbeitsvolumina bis 15 m? realisiert.
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Um eine Uberlagerung der Limitationen durch Inhibitionen zu vermeiden, ist es notwendig,
die inhibierenden Komponeten abzutrennen. Die Identifizierung von Inhibitoren und deren
Grenzwert gestaltet sich insbesondere bei gekoppelten Kinetiken, wie dies bei der
Viruspropagation der Fall ist, schwierig. Eine Abtrennung der inhibierenden Komponenten
kann prinzipiell auf verschiedene Weisen erfolgen:

Bei der kontinuierlichen Prozessfiihrung mit Zellriickhaltung erfolgt eine kontinuierliche
Zufiihrung von Frischmedium bei gleichzeitiger Ernte der im Reaktor befindlichen Kultur.
Dabei werden die Zellen entweder intern oder extern zuriickgehalten (Spinfilter,
Ultraschallriickhaltesysteme, Sedimentationstanks, etc.) und in den Reaktor zuriickgefiihrt.
Das verbrauchte Medium und das Produkt werden kontinuierlich aus dem Reaktor entfernt,
iber das Zellriickhaltesystem gefiihrt und die Zellen zusammen mit dem zugefiihrten Strom
Frischmedium in den Reaktor transportiert. Das Arbeitsvolumen bleibt konstant. Dabei stellt
sich in Abhéngigkeit von der Perfusionsrate D (D = F/VR) nach einer Anfahrperiode ein
stationdrer Zustand ein, der iiber mehrere Monate aufrechterhalten werden kann. Bei der
Perfusion mit Zellriickhaltung kénnen Zelldichten von etwa X = 1-3 e07/ml erreicht werden.
Ein erfolgreich etablierter Prozess ist die Herstellung von Faktor VIII (Kogenate™) mit BHK
Zellen in Suspension im 200 L MaBstab [B. G. D. BODEKER 2001].

Eine weitere Moglichkeit besteht in der Abtrennung niedermolekularer Inhibitoren bei
Batchverfahren iiber Dialysemodule, die entweder intern oder iiber einen externen Kreislauf
betrieben werden konnen. Hier kommt es auf Grund der Konzentrationsdifferenz zu einem
Austausch der Medienkomponenten [S. R. ADAMSON et al. 1983, M. J. COMER et al. 1990, R.
PORTNER, H. MARKEL 1998]. In Abhéngigkeit der Molekularausschlussgrenze der
Dialysemembran diffundieren kleine Molekiile durch die Membran, wéhrend grofere, wie
beispielsweise  Antikorper, zuriickgehalten werden. Bei der Verwendung von
Dialysemembranen besteht jedoch insbesondere bei der Kultivierung adhéirenter Zelllinien die
Gefahr der Verblockung durch Ablagerung der Zellen im oder am Modul. Die erreichten
Zelldichten betragen X = 1-3 e07/ml. In der Pharmaindustrie sind Reaktoren mit einem
Arbeitsvolumen von bis zu 1 m? etabliert.

Spezielle Reaktoren, wie beispielsweise Hohlfaserreaktoren, sind mit einem Arbeitsvolumen
von bis zu etwa 1 L etabliert. In ihnen wachsen die immobilisierten Zellen gewebeartig und
werden  kontinuierlich mit frischem Medium versorgt. In diesen Reaktoren konnen
Zelldichten von bis zu X = 1 e08/ml Festbettvolumen realisiert werden. Problematisch sind in

diesem Fall vor allem die Bestimmung der Zellzahlen und die MaBstabsvergrof3erung.



Theorie -35-

Die geschilderten kontinuierlichen Prozesse erfordern komplexe periphere Einrichtungen und
stellen hohe Anspriiche an den Bearbeiter und die Steriltechnik. Es ist darauf zu achten, dass
der entwickelte Prozess robust, sicher und ausreichend skalierbar ist. Ein verfahrens-
technisches Problem stellt dabei hdufig die Sauerstoffversorgung bei der Kultivierung hoher
Zelldichten in grolen Malstdben dar. Eine Aussage zur Skalierbarkeit kann durch die

physikalische Beschreibung der Reaktoren erfolgen.

2.4 Physikalische Beschreibung von Bioreaktoren

2.4.1 DieNewtonzahl

Die Leistungskennzahl oder Newtonzahl ist zur Berechnung der Riihrerleistung erforderlich.
Die in den Reaktor eingetragene Leistung P hiangt unmittelbar von der Behéltergeometrie, der
Drehzahl n, dem Riihrerdurchmesser d, der Dichte p und der kinematischen Viskositit v ab
(P=1f(n,d,p,v)). Im Fall der Membranbegasung nimmt der Gasdurchsatz keinen Einfluss

auf Ne. Daraus ergibt sich folgender dhnlichkeitstheoretischer Zusammenhang:

Ne = f (Re)
mit Gleichung 2-7
2
Newton Ne=— PS und Reynolds: Re = nd
n'd’p vV

2.4.2 Homogenisierung

Um zeitliche und rdumliche Gradienten abzubauen, muss der Riihrer eine gute
Homogenisierung der Fermentationsbrithe gewihrleisten. Nach Zugabe einer Inhomogenitét
(Storsignal) in den Riihrreaktor ist zur Erreichung eines bestimmten Homogenisierungsgrads
eine Zeit erforderlich, die als Mischzeit t,, oder Homogenisierungszeit ty bezeichnet wird. Sie
ist von der Geometrie der Reaktoren abhingig und kann auf physikalischem oder chemischem

Weg ermittelt werden (sieche 3.6.5) [H. J. HENZLER 1978].
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Die Grofle der experimentell zu ermittelnden Mischzeit ty ist von der Definition des

Durchmischungsgrades M abhingig:

M=1- @ Gleichung 2-8
a

a bezeichnet die mittlere Konzentration einer Komponente A, die bei der Vermischung
zweier Fliissigkeiten der Komponente B zugesetzt wird. Sie erfdhrt eine ortliche und zeitliche
Anderung, bis sich ein bestimmter Endwert einstellt. Nach dieser Homogenisierung ergibt

sich der Endwert der Komponente A zu

~ V, .
a=——— Gleichung 2-9

V, +V,

Wihrend des Homogenisierungsprozesses verringern sich die Konzentrationsschwankungen
0a. Gewdhnlich wird eine Homogenitét von 95% fiir ausreichend betrachtet. Dies entspricht
einem Durchmischungsgrad M = 0,95, so dass da < 5% ist.

Das Produkt aus der Drehzahl n und der experimentell ermittelten Mischzeit ty ist die
sogenannte Durchmischungskennzahl cy, die im turbulenten Stromungsbereich Re >10* bei
voll bewehrten Systemen einen konstanten Wert annimmt [H. J. HENZLER 1978]. Sie ergibt

sich aus Gleichung 2-10.

c, =t, n#f(Re) Gleichung 2-10

2.4.3 Ursachen hydrodynamischer Beanspruchung

Hydrodynamische Beanspruchung resultiert aus der Relativgeschwindigkeit zwischen Partikel
und Fluid. Unterscheiden sich auf Grund von Dichtedifferenzen auch deren mittlere
Stromungsgeschwindigkeiten, kommt es zusétzlich zu Stobeanspruchung (Riihrer und
Partikel, etc). Die StoBbeanspruchung ist bei geringen Dichtedifferenzen, wie es bei

biologischen Systemen der Fall ist, und geringen Partikelkonzentrationen vernachléssigbar.
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Bei laminarer Stromung ergibt sich die auftretende Beanspruchung aus dem Newton’schen

Schubspannungssatz:
T :/7% Gleichung 2-11
dx

Im Bereich turbulenter Stromung, wie sie in den meisten Bioreaktoren vorliegt, ist diese von
untergeordneter Bedeutung. Im turbulenten Stromungsfeld stellt die turbulente
Schwankungsgeschwindigkeit y/u? die maBgebliche Relativgeschwindigkeit dar. Die auf die

Partikel wirkende dynamische Beanspruchung ldsst sich durch den Reynoldschen

Spannungsansatz erfassen:

I, = pJu’ Gleichung 2-12

Die Intensitdt der turbulenten Schwankungsgeschwindigkeit \/ui2 ist von der GroBe der
Wirbel abhdngig. Folgt man der von KOLMOGROV aufgestellten isotropen Turbulenztheorie,
wird die Turbulenz durch die Uberlagerung von Wirbeln unterschiedlicher Gréfe und
Energieinhalts erklart. Die grofiten Wirbel werden am energieiibertragenden Organ (hier der
Riihrer) erzeugt. Die entstandenen Wirbel zerfallen in kleinere Wirbel, bis die kleinsten
Wirbel (GroBe ~ 3 ni, N = MikromaB3stab der Turbulenz) ihre Energie durch Reibung in
Wirme verwandeln. Der MikromaRstab der Turbulenz ldsst sich nach KOLMOGROV wie folgt

bestimmen:
_ Uy .
n = (?) Gleichung 2-13

Je nach Energieinhalt und PartikelgroBe dp sind Wirbel aus dem Tragheitsbereich (dp > 25 ny)
bis in den Dissipationsbereich (dp < 6 ;) bestimmend. Maf3geblich fiir die Beanspruchung
sind Wirbel vergleichbarer Grofle zum Partikel. Groferen Wirbeln folgt der Partikel durch
eine konvektive Bewegung, kleinere Wirbel besitzen zu wenig Energie, um eine

Beanspruchung zu verursachen.
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In der Zellkultur ist bedingt durch die GroBBe von Zellen, Zellagglomeraten, bewachsenen
Carriern und dem mdglichen Leistungseintrag der Dissipationsbereich entscheidend [H. J.

HENZLER 1999].

Nach KOLMOGROV kann die turbulente Schwankungsgeschwindigkeit durch die mittlere

Energiedissipation beschrieben werden:

- &
Ju? ~d p2 — mit g£= il Gleichung 2-14
% Vp

Aus 2-12 und 2-14 folgt schlieBlich fiir die Partikelbeanspruchung im turbulenten
Stromungsfeld:

2

£ :
I, ~pd, " Gleichung 2-15

Auf Grund der ungleichformigen Energieverteilung erfahren die Partikel bei der Zirkulation
durch den Reaktor unterschiedliche Beanspruchungen. Meist konnen in Zonen hoher
Energiedichten, wie z. B. im Nachlaufbereich des Riihrers, keine Messungen durchgefiihrt
werden. Einer integralen Betrachtung fillt also eine besondere Rolle zu. Daher kann die
Partikelbeanspruchung nur indirekt erfasst werden. Dazu sind Messungen an

Modellpartikelsystemen oder lebenden Zellen erforderlich [H. J. HENZLER 1999].

2.4.4 Sauerstoffver sorgung

Um das Potential aerober Prozesse mit hohen Zelldichten auszunutzen, ist eine ausreichende
Versorgung der Zellen mit O, erforderlich. Um die Sauerstoffaufnahmerate (OUR) der Zellen
zu befriedigen und eine ausreichende Aufrechterhaltung der Geldstsauerstoffkonzentration cp,
zu gewdhrleisten, muss der Reaktor begast werden [G. DAUN 1990]. Bedingt durch die relativ
geringe Loslichkeit von O, in Wasser oder Kulturmedien gestaltet sich insbesondere eine

ausreichende Versorgung schersensitiver tierischer Zellen problematisch.
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Die Sittigungskonzentration einer typischen Néhrlosung bei einer Temperatur von 37°C
wurde von Henzler und Kauling fiir pO, = 0.21 bar mit 6,5 mgO,/L bestimmt. [H. J. HENZLER,
D.J. KAULING 1993].

Das geeignete Begasungsverfahren, mit welchem ein ausreichender Stofftransport von
gasformig nach fliissig erreicht werden kann, muss individuell festgelegt werden. Prinzipiell

unterscheidet man drei verschiedene Verfahren:

Bei der sogenannten Oberflachenbegasung findet der Stofftransport lediglich iiber die freie
Oberfliche des Reaktors statt. Dieses Verfahren wird beispielsweise bei der
Vakzineherstellung in Rollerflaschen oder Wannenstapeln verwendet [MATHEWS et al. 1992].
Bei der Verwendung hoher und schlanker Reaktoren, wie sie in der Biotechnologie iiblich
sind, ist dieses Verfahren auf Grund der kleinen Phasengrenzfliche im technischen Malistab
irrelevant [J. G. AUNIS, H. J. HENZLER 1993].

Das Verfahren der Blasenbegasung, das sogenannte ,,Sparging™ oder ,,Micro-Sparging®,
ermoglicht zwar durch die Bereitstellung groer Phasengrenzflichen eine hohe
Stofftransportrate, erzeugt jedoch unter Umstdnden starke Zellschddigungen.

Diese werden zum einen direkt durch den Gaseintrag und zum anderen durch Adsorptions-
und Desorptionseffekte der Zelle an der Phasengrenzflidche, sowie dem Zerplatzen der Blasen
an der Oberfliche (und der damit zum Teil verbundenen Schaumbildung) erzeugt. Diese
Effekte lassen sich zwar durch die Zugabe von Seren oder synthetischen Polymeren positiv
beeinflussen, konnen sich aber negativ in der Aufarbeitung auswirken [F. BAVARIAN et al.
1991, J. J. CHALMERS 1993, J. AUNIS, H. J. HENZLER 1993]. Insbesondere bei der Kultivierung
adhérenter Zelllinien auf Microcarriern, die meist eine geringe Dichtedifferenz zum Medium
aufweisen, kann es bei hohen Gasdurchsitzen zum Auftreiben der Microcarrier kommen, die
dann im Prozess nicht mehr zur Verfiigung stehen.

Ein Verfahren, das minimale Scherbeanspruchung verursacht und trotzdem noch relevante
Stofftransportraten gewihrleistet, ist das Verfahren der Membranbegasung. Dabei wird der
Sauerstoff iiber gaspermeable Diffusionsmembranen oder offenporige Membranen in das
Kulturmedium eingetragen. In der Biotechnologie werden neben externen oder internen
Hohlfasermodulen [Q. ZHANG, E.L. CLUSSER 1985, P. COTE et al. 1989] hauptsichlich interne
Diffusionsmembranen verwendet, die hiufig in Form von Schldauchen (Auflendurchmesser d,

=0,8 - 4 mm) auf einen Korb gewickelt sind.
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Dabei eignet sich Silikon auf Grund seines hoheren Diffusionskoeffizienten und seiner
hoheren Loslichkeit fiir O, im Vergleich zu Wasser besser als andere Materialien [H. J.
HENZLER, D. J. KAULING 1993].

Die Kultur wird entweder durch einen zentral angebrachten Riihrer oder durch exzentrische
Bewegung des Korbes selbst (Diessel Reaktor) homogenisiert [H. BUNTEMEYER et al. 1987, J.
VORLOP, J. LEHMANN 1988]. Das Verfahren der Membranbegasung eignet sich vor allem bei
der Kultivierung adhirenter Zellen und schersensitiver Systeme, wie beispielsweise durch
Viren infizierte Zellen.

In Abbildung 2-7 ist schematisch der Stofftransport gasformig-fliissig durch eine Membran
dargestellt. Die Gasphase wird von der fliissigen Phase durch die Wand der Membran
(Silikonschlauch) mit der Dicke dw und der Oberfliche Ag getrennt. Das Gas absorbiert an
der Membran und diffundiert durch diese. Zwischen der Oberfliche der Membran und der
Fliissigkeit bildet sich eine Phasengrenzschicht der Dicke & aus, durch welche ebenfalls ein
diffusiver Stofftransport stattfindet. Die treibende Kraft ist das Konzentrationsgefille

zwischen der Sittigungskonzentration ¢* und der Geldstsauerstoffkonzentration cy.

Liquid Membran Gas
Konvektion Desor ption Losung Adsorption
Diffusion
GC € -- .. .

z 5

e st

| ~

N |

L

_!‘
CL 1 C2

3
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Abbildung 2-7: Schematischer Verlauf des Sauerstofftransportes von der Gasphase im

Membranschlauch tber die Membran in die Flussigkeit [H. J. BRAUTIGAM 1985].
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Ahnlich dem Zweifilmmodell wird der Stofftransport durch die Diffusion gasformig-fliissig
bestimmt. Die Sauerstofftransportrate OTR (Oxygen Transfer Rate) berechnet sich unter
zuldssiger Vernachldssigung des gasseitigen Stofftransportwiderstandes (kg >> ki) und dem

Widerstand in den Zellen oder Zellagglomeraten zu:

OTR =

<o

Ay A; pO .
=ka Ac=k—3 (¢ -¢ )=k—= (==2-¢ Gleichung 2-16
v ( L) v (H L) g

Die volumenspezifische Fldche a ist flir den Fall der Begasung iiber Diffusionmembranen der
Quotient aus der Membranfliche Ag und dem Reaktorvolumen Vg. Der ,integrale*
Stofftransportkoeffizient k setzt sich aus dem fliissigseitigen Stofftransportkoeffizienten ki
und dem membranspezifischen Stofftransportkoeffizienten ky zusammen. Danach ergibt sich

der ,,integrale* Stoffiibergangskoeffizient k aus Gleichung 2-16 zu

k= T 1 Gleichung 2-17

wobei kp, sich fiir rohrférmige Membranen prinzipiell berechnen ldsst zu

d
p GaIn( %l)f Gleichung 2-18

kv 21Dg H%
YS

IDsHy/Hys beschreibt eine Materialkonstante, die nach BRAUTIGAM (1985) im
Temperaturbereich von 10°C <9 < 40°C folgende Abhéngigkeit zeigt [H. J. BRAUTIGAM
1985]:

H -9
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Die geometrische Eigenschaften des Schlauches haben einen signifikanten Einfluss auf den
membranspezifischen Stofftransportkoeffizienten ky und somit auf die Bestimmung der
Mafstabsregeln tiber den fliissigseitigen Stofftransportkoeffizienten k;. Der in Gleichung

2-18 beschriebene geometrische Korrekturfaktor f beriicksichtigt die durch Dehnung und
Beaufschlagung mit Druck bedingte Anderung der AbmaBe der Schlauchmembranen. Er
ergibt sich nach Abschétzung und Korrektur des Auflen- und Innendurchmessers als Funktion
des Langenverhiltnisses L/L, und vor allem des Druckes p zu [H. J. HENZLER, D. J. KAULING
1993, N. Q. HANSHI et al. 2003].

d
d, In( %) L Gleichung 2-20
A | B
dy @2y b
1

Gleichfalls muss die Korrektur der Schlauchdurchmesser und die Dehnung des Schlauches

zur Berechnung der spezifischen Membranfliche a berticksichtigt werden.

Gleichung 2-21

Grundlage der physikalischen Beschreibung der Reaktoren beziiglich ihrer
Sauerstoffversorgung ist die Bestimmung des volumetrischen Stofftransportkoeffizienten ka.
Unter Beriicksichtung der Gleichungen 2-16 bis 2-21, lauten die fiir den Malstabsiibertrag

relevanten dimensionslosen Beziehungen wie folgt:

Sh = f(Re;, &) Gleichung 2-22
mit
Sh= k  d,
ID
Re, = 7zdnad, Gleichung 2-23
v

=2

ID

Sie erlauben einen direkten Vergleich der Reaktoren.
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Neben der Beurteilung des moglichen Stoffstroms G/V ist vor allem der integrale
Stofftransportkoeffizient k als Funktion des volumenspezifischen Leistungseintrages von

besonderer Bedeutung.

Eine Intensivierung des Stofftransportes ldsst sich mit folgenden Maflnahmen erreichen:

e Eine Erhéhung der Drehzahl fiihrt durch eine Intensivierung der Fliissigkeitsbewegung zu
einer Erh6hung von k.

* Die Begasung mit reinem Sauerstoff und/ oder eine Erhohung des Membrandruckes
fithren zu einer hoheren Séttigungskonzentration ¢*, wodurch die Konzentrationsdifferenz
eine Intensivierung des Stoffstroms bewirkt.

* Die Verwendung geringer Wandstarken der Membranschlduche wirken sich direkt auf die
Diffusion aus. Die Verwendung kleinster Membranstirken kann jedoch nur unter
geringem Druck erfolgen, da sonst die Gefahr des Platzens der Membranen besteht.

e VergroBerung der Membranfldche im Reaktor.

Kommt es zu hohen Druckdifferenzen zwischen Membran und Reaktor und einem hohen k/k;.
Verhiltnis, kann es zur Ubersittigung an der Membran kommen. Diese wird durch geringe
Wandstarken und wenig Bewegung an der Schlauchoberfliche begiinstigt und fiihrt zur
ungewollten Ausbildung kleiner Gasblasen an der Membran, die sich ab einer kritischen
Grofle ablosen, an die Oberfliche wandern und zerplatzen. Dies verursacht wie bei der
Blasenbegasung Scherbeanspruchung und steht dem urspriinglichen Gedanken des Verfahrens

entgegen.
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3 MATERIALIEN UND METHODEN

3.1 Zelllinie und Virus

Bovine Kidney Klon 3A (BK KL 3A) Zelllinie

Die verwendete Zélllinie ist eine klonierte Bovine Kidney Zelle, die 1963 aus einem fétalen
Kalb isoliert wurde. In Passage 177 wurde bei der Bayer AG eine ,,Master Cell Bank" (MCB)
generiert. Eine weitere MCB wurde in Passage 197 hergestellt (BK Kl 3). Diese Zelle wurde

in mit FCS (FCS = fotales Kéberserum) supplementiertem Medium kultiviert und
anschlief3end charakterisiert.

Fir die Herstellung von PPVO NZ-2 wurden Zellen dieser Zellbank an serumfreie, aber
proteinhaltige Bedingungen adaptiert und eine weitere MCB hergestellt (Passage 202). Dabei
wurde das Medium unter anderem mit rekombinanten Insulin und 0,1 g/L humaner Plasma
Protein Fraktion (HPPF) supplementiert.

Diese Zelle wird Bovine Kidney Klon 3A genannt und bildet die Basis fur weitere

Adaptationsschritte.

Parapoxvirus ovis NZ-2 (PPVO NZ-2)

Die Beschreibung des aus der Familie der Poxviridae stammenden PPVO NZ-2 erfolgte
bereitsin der Einleitung. An dieser Stelle soll kurz die Herkunft des Virus erléutert werden.

Das Virus wurde urspringlich aus dem Schorf eines infizierten Schafes isoliert. Nach
Plaquevereinzelung wurde es NZ-2 genannt [D. M. HAIG, A. MERCER 1998]. Das Virus wurde
1994 zur Bayer AG transferiert und im Anschluss auf der charakterisierten BK Klon 3 Zelle
uber 4 Passagen in EMEM w/o Serum vermehrt (BSM 726). Nach einer weiterer
Plaquevereinzelung wurde ein weiterer ,,Master Virus Stock” (MVS) hergestellt. Aus diesem

Seed wurde ein ,, Research Seed” erstellt, der fur die Experimente verwendet wurde.
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3.2 Medien, Puffer und Lésungen

3.2.1 Medien

C7PM3.22

Ein intern entwickeltes Medium wurde fir die Kultivierung der BK Klon 3A Zelle verwendet.
Es handelt sich um eine Bayer-Formulierung, die der Geheimhaltung unterliegt. Das Medium
wurde as Pulver (C7PMF3.22) von einem Hersteller fir Gewebekulturmedien geliefert und
in ,,Wasser fur Injektionszwecke“ (WFI) gelost. Je nach Supplementierung kénnen folgende

Typen unterschieden werden:

C7PMF 3.2292C
Das C7PMF 3.2292C-Medium wurde mit 0,05 g/L HPPF, 1140 IU/L rekombinanten

Insulin und 2,2 g/L Natriumhydrogencarbonat supplementiert. Im Prozess wurde es zur

VorkulturfUhrung in T-Flaschen und Rollerflaschen verwendet.

CT7PMF 3.2294A
Das C7TPMF 3.2294A-Medium wurde mit 0,1 g/L HPPF, 570 IU/L rekombinanten Insulin

und 2,2 g/L Natriumhydrogencarbonat supplementiert. Im Prozess wurde es wahrend der

Fermentation zur Generierung von Biomasse vor Infektion verwendet.

CT7PMF 3.2295A

Das C7PMF 3.2295A-Medium wurde mit 2,2 g¢/L Natriumhydrogencarbonat
supplementiert und ist chemisch definiert. Es wurde im Prozess zur Virusvermehrung
eingesetzt.

C7PMF 3.2295A V
Das C7PMF 3.2295A V-Medium wurde lediglich mit 2,2 g/L Natriumhydrogencarbonat
und 1040 IU/L rekombinanten Insulin supplementiert. Es wurde zur Adaptation der
Zéelllinie eingesetzt.

Alle Medien wurden sterilfiltriert (0,2 pm Sartoflour®, Fa. Sartorius, Gottingen, Deutschland
oder 0,22 pm Millipak® 20 Gamma Gold, Fa. Millipore, Schwalbach, Deutschland) und bei
einer Temperatur von + 4°C gelagert.
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SMIF 8° Medium
Das SMIF 8° - Medium gehért zur von der , Gesellschaft fiir biotechnologische Forschung®

(GBF), Braunschweig, Deutschland, entwickelten SMIF-Medienserie, an die bereits
verschiedene Zelllinien erfolgreich adaptiert wurden.

Das Medium ist serum- und proteinfrei. Die genaue Zusammensetzung ist unbekannt. Das
Medium wurde tber Invitrogen® (ehemals Gibco®), Karlsruhe, Deutschland, auf Anfrage
bezogen. Eine Katalognummer ist nicht existent. Es wurde als Flissigmedium zu je 1 L
geliefert. Nach Herstellerangaben wurden dem Medium zusétzlich 4 mM Glutamin zugesetzt.
Um Einflisse des Wachstumsfaktors Insulin zu untersuchen, wurde das Medium mit und ohne
Insulin verwendet (570 [U/L).

Das Medium wurde sterilfiltriert (0,22 pm Sterilfiltereinheit, 1 L, Fa. Nalgene®, USA) und bei
+ 4°C gelagert.

Opti Pro® Serum Free Medium (Katalocnummer 12309-019)

Das Opti Pro® Medium wurde von der Firma Invitrogen® (ehemals Gibco®), Karlsruhe,
Deutschland, entwickelt. Die genaue Zusammensetzung ist unbekannt. Es beinhaltet jedoch
pflanzliches Hydrolysat. Es wurde als Flissigmedium zu je 1 L bezogen.

Um Einflisse des Wachstumsfaktors Insulin zu untersuchen, wurde das Medium mit und ohne
Insulin verwendet (570 IU/L). Das Medium wurde sterilfiltriert (0,22 um Sterilfiltereinheit,
1L, Fa Nalgene®, USA) und bei + 4°C gelagert.

3.2.2 Puffer und Losungen

Phosphat buffered saline (PBS)
PBS-Puffer wurde in Form von Tabletten von der Fa. Sigma Aldrich, Deutschland, geliefert.
Die Tabletten werden nach Héandlerangaben in WFI gelost und sterilfiltriert (0,22 pm

Millipak® 20 Gamma Gold, Fa. Millipore, Schwalbach, Deutschland). Die Lagerung erfolgte
bei + 4°C fir 6 Monate.

Humane Plasma Protein Fraktion (HPPF), Plasmanate® (Code Nr. 613 — 25)
Hitzeinaktiviertes Plasmanate® (HPPF) wurde als 5%-ige Losung zu 250 ml von der Bayer

Corp., Elkhart, Indiana, USA bezogen. Die Lagerung erfolgte bei + 4°C.
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Insulin Stammlosung

Das rekombinante Insulin wurde als Pulver von der Fa. Eli Lilly, Indianapolis, Indiana, USA,
bezogen (speziell fur Bayer hergestellt). In PBS wurde eine Stammldsung mit einer Aktivitét
von 200 1U/ml hergestellt, sterilfiltriert (0,22 um Sterilfiltereinheit, 1 L, Fa. Nalgene®, USA)
und bei + 4°C gelagert.

Viralex® Trypsin/ EDTA Losung (Kataloecnummer L 11-660)

Die Trypsin/ EDTA L6sung wurde zu Einheiten je 100 ml als fertige LGsung von der Fa. PAA
Laboratories GmbH, Pasching, Osterreich bezogen. Die Losung ist einfach konzentriert und
wurde vor Einsatz bei — 20°C gelagert. Nach Anbrechen der Ldsung wurde sie fir maximal 7

Tage bei + 4°C gelagert.

Trypanblaulosung (0.4%)

Trypanblau wurde von der Fa. Sigma-Aldrich, Deutschland als fertige Losung zu 100 ml
Einheiten geliefert.

100 x nicht essentielle Aminosaure- Losung (Katalocnummer 111 40-035)

Die Loésung wurde von der Fa Invitrogen®(ehemals Gibco®), Karlsruhe, Deutschland als
fertige Losung zu je 100 ml Einheiten bezogen. Die Lésung beinhaltet kein L-Glutamin. Sie

wurde bel + 4° C gelagert.

100 x L-Glutaminlosung (Katalognummer 111 40-035)

Die L6sung wurde von der Fa. Invitrogen® (ehemals Gibco®), Karlsruhe, Deutschland als

fertige Losung zu je 100 ml Einheiten bezogen. Sie wurde bel - 20° C gelagert. Nach
Auftauen wurde sie maximal 7 Tage bei + 4°C gelagert.

Die folgenden L osungen wurden in der Inaktivierung und Aufarbeitung verwendet.

Diafiltrationspuffer 100mM TRIS/ 10 mM EDTA, pH 8.0

121,1 g Tris (hydroxymethyl)-aminomethan und 45,2 g EDTA wurden in 9 L VE Wasser
gelost, anschlieffend mit 2 N HCL auf pH 8,0 titriert und ad 10 L aufgeflllt. Nach
Sterilfitration ist der Puffer bei Lagerung zwischen + 2°C und + 8°C fur 6 Monate haltbar.
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1M TRIS Stammlosung

Zur Herstellung einer 1 M Tris (hydroxymethyl)-aminomethan - Lésung wurden 121,1 g
Tris(hydroxymethyl)-aminomethan in 1 L WFI gel6st. Die sterilfiltrierte Losung ist bel + 2°C
bis + 8°C fur 6 Monate haltbar.

10 mM TRIS/HCL Loésung, pH 8.0

Zur Herstellung der Losung wurden 10 ml der 1 M TRIS Stammldsung in 800 ml WFI gel 6st.
Anschlieflend wurde der pH-Wert mit 2 N HCL auf 8,0 titriert und auf 1 L aufgeftllt. Nach
Sterilfiltration konnte die Lésung bei + 2°C bis + 8°C fur 12 Monate gelagert werden.

10 mM TRIS/HCL Lésung, pH 7.5
Zur Herstellung der Losung wurden 10 ml der 1 M TRIS Stammldsung in 800 ml WFI gelOst.
Der pH-Wert wurde mit 2 N HCL auf 7,5 titriert und auf 1 L aufgefillt. Nach Sterilfiltration

konnte die Losung bei + 2°C bis + 8°C fir 12 Monate verwendet werden.

25% Polygeline pH 7,5 zur Formulierung

Zur Herstellung einer 25%-igen Polygelinelésung wurden 62,5 g Haemaccell® Polygeline in
200 ml WFI gelost. Nach Einstellung des pH-Werts mittels 0,5 N NaOH auf 7,5 wurde die
Lésung ad 250 ml aufgefiillt und autoklaviert (60 min bei 121°C). Haemacell® Polygeline
wurde Uber die Fa. Calbiochem Novabiochem, Deutschland, bezogen. Hersteller ist Aventis
Pharma, Deutschland. Die LAsung ist bei Lagerung zwischen + 2°C bis + 8°C fur 12 Monate
haltbar.

Die folgend aufgefuhrten Chemikalien, Puffer und Ldsungen wurden zur Durchfihrung der

verfahrenstechnischen Experimente verwendet.

CaCl, — Losung

Zur Einstellung der Leitfahigkeit des in den Experimenten zur Scherbeanspruchung

verwendeten Wassers wurde eine geséttigte CaCl,—L 6sung hergestellt. Das CaCl, p.a. wurde

von Fluka Chemika, Steinheim, Deutschland bezogen.
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Praestol BC 650 — Losung
Bei Praestol BC 650 handelt es sich um ein vernetzendes Polymer, dass Uber Nacht bei

Raumtemperatur in VE-Wasser zu 2 g/L gelést wurde. Das Praestol wurde von der Fa
Stockhausen, Krefeld, Deutschland bezogen.

1 N Natriumthiosulfatlosung

Zur Durchfuhrung der Mischzeitexperimente wurde eine 1 N Natriumthiosulfatlésung in VE
Wasser hergestellt. Die Chemikalie Na,S,05; x 5 H,O wurde von der Fa. Acros Organics,
Gedl, Belgien, bezogen.

1 N Jod-Kaliumjodid-Losung

Die 1 N Jod-Kaliumjodod-L 6sung wurde ebenfalls zur Bestimmung der Mischzeit verwendet.
Dazu werden 250 g Kaliumjodid (Acros Organics, Geel, Belgien) und 128 g Jod (Riedel de
Haen AG, Seelze, Deutschland) in 1 L VE-Wasser gel6st. Die Losung wurde dunkel gelagert.

Starkelosung (10%)
Eine zehnprozentige Starkel6sung wurde mit Stérke p.a. der Fa. Riedel de Haen AG, Seelze,

Deutschland, hergestellt. Dazu wurden 10 g Stérke unter Aufkochen (10 min) gel6st und nach
Abklhlen ad 1 L aufgefuillt.
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3.3 Zellkultivierung und Virusvermehrung

3.3.1 Vorkulturfithrung

Die Kultivierung der Zellen erfolgte in begasten T-Zellkulturflaschen, Typ Falcon® 0,2 um
VentCap®, Fa. Becton Dickinson, Le Pont De Claix, Frankreich. Die Inokulationsdichte
betrug X = 1,5 - 4 e04/cm2. Es wurden T-Flaschen in den Gréfden 25 cm?, 75 cm? und 175 cm?
verwendet. Die Kultivierung im jeweiligen Medium erfolgte in einem begasten Brutschrank
bei 37°C mit 5 - 7% CO,-Atmosphare, woraus ein pH-Wert von ~7,2 resultierte.

Eine weitere Expansion erfolgte in unbegasten Rollerflaschen (Einstellung des pH-Wertes bei
Inokulation). Die Animpfdichte lag zwischen X = 1,5 - 2,5 e04/ cm?2. Das Kulturvolumen
betrug 200 ml bei einer zu bewachsenden Flache von 850 cm?. Die Kultivierung erfolgte in
einem 37°C Brutraum. Der pH-Wert von etwa 7,2 wurde mit CO, eingestellt. Die
Rollerflaschen wurden auf einem Rollerflaschengestell Typ Modular Cell Production Roller
Apparatus, Model 111, Fa. Wheaton Instruments, USA, mit 0,25 U/min gedreht. In allen Félen
erfolgte nach Erreichen einer Konfluenz von ~ 90% eine Passagierung bzw. Ernte durch

Trypsinierung.

3.3.2 Trypsinierung der Vorkultur und Fermenterproben

Die Trypsinierung wurde nach einem bel der Bayer HealthCare AG entwickelten Verfahren:

- Entfernen des Uberstandes und Waschen mit 5 — 25 ml PBS (auf 37°C vorgewarmt). Im
Fall von Fermenterproben muissen diese dazu bereits hier zentrifugiert werden (10 min,
1000 U/min (150 g) bei Raumtemperatur in Laborfuge GL, Heraeus, Deutschland)

- Zugabe der auf 37°C erwarmten Trypsin/ EDTA Ldsung (10 ml)

- Inkubation im Brutschrank (10 min bei 37°C)

- Aufnehmen der Trypsin-Zell-Suspension in PBS — Puffer (7 —20 ml)

- Zentrifugation (10 min, 1000 U/min (150 g) bei Raumtemperatur in Laborfuge GL,
Heraeus, Deutschland)

- Dekantieren des Uberstandes und Resuspendierung des Zellpelletsin Medium

- Zentrifugation (10 min, 1000 U/min (150 g) bei Raumtemperatur in Laborfuge GL,
Heraeus, Deutschland)

- Resuspendierung und Zellzahlung
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3.3.3 Cytodex 3® Microcarrier und deren Vorbereitung

Die verwendeten Cytodex®-3 Microcarrier wurden von der Fa. Amersham Pharmacia,
Uppsala, Schweden, bezogen. Die Oberflache der Microcarrier bildet eine Schicht aus
denaturiertem Kollagen, das kovalent an eine Matrix aus quervenetztem Dextran gebunden
ist. Die charakteristischen Eigenschaften sind in der folgenden Tabelle aufgefiihrt. Die
Angaben beziehen sich auf eine Vorbereitung der Microcarrier in physiologischer
Kochsal zlsung (0,9% NaCl).

Tabelle 3-1: Physikalische Charakteristika der verwendeten Cytodex-3 Microcarrier
[Amersham 2000].

Eigenschaften der Cytodex®-3 Microcarrier

p lg/L] 1,04
Grofe dsp [pum] 175
GroBle ds.gs [nm] 133-215
Flidche pro g Trockengewicht [cm?/g] 4,600

Anzahl der Microcarrier pro g Trockengewicht [cm*/g] 4 €06
Schwellung pro g Trockengewicht [ml/g] 14

Die Microcarrier wurden nach Einwaage mehrmals in PBS aufgeschlemmt und gewaschen.
Im Anschluss wurden sie in einem Autoklaven sterilisiert. Nach Abkihlen der Microcarrier
wurde der Uberstand dekantiert und die Microcarrier dreimal mit Medium gewaschen. Das
Inokulum wurde aufgegeben und die Microcarrier-Zellsuspension steril in den Bioreaktor

Uberfihrt.

3.3.4 Batch Fermentation im Labormaflistab

Das etablierte Batch Verfahren wurde unter 1.2 bereits beschrieben.
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3.3.5 Virusvermehrung in T- Flaschen

Prinzipiell verlauft die Vermehrung in T- Flaschen dhnlich der Fermentation in zwei Phasen.
Zunéchst erfolgte die Inokulation der T-Flaschen mit moglichst homogenem Inokulum. Dazu

wurden die T-Flaschen mit X = 2 - 3 e04/cm? inokuliert.

Bel Erreichen einer Konfluenz von 80 - 90% wurde die Kultur infiziert. Zunachst wurde das
verbrauchte Medium entfernt und durch Medium C7PMF 3.2295A ersetzt. Die zur
Berechnung der MOI notwendige Zellzahl wurde aus dem Mittelwert mindestens dreier T-
Flaschen bestimmit.

Anschlieflend erfolgte die Infektion mit der spezifischen MOI. Proben zur TCIDsg
Bestimmung (siehe 3.5.2), Glukose und Laktat Bestimmung wurden téglich gezogen. Bei

einer Glukosekonzentration kleiner 0,5 g/L wurde das Experiment abgebrochen.
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3.4 Aufarbeitung der Virussuspension

3.4.1 FlieBschema der Aufarbeitung

Die folgende Abbildung illustriert kurz den Ablauf der Aufarbeitung. Zu verschiedenen
Aufarbeitungsstufen wurden Proben zur Bestimmung von analytischen Parametern, wie
beispielsweise den Wirtszellproteingehalt (HCP), DNA-Konzentration, etc., gezogen. Deren
Bezeichnung ist ebenfalls dargestellt. Details zu den einzelnen Schritten sind im Anschluss

beschrieben.
Erntefiitratlon Probenbezeichnung
Diafiltration DIA 1: Uberfuhrte Ernte
DIA 2: Nach Konzentrierung
DIA 3: Nach 6-fachem Austausch
Virusinaktivierung VI 0: Aus Didfiltration
VI 1 bis4: Stindliche Probe nach Start der Inaktivierung
V1 End: Probe nach Ende der Inaktivierung (18-24h)
Konzentrierung AOQL: Probe aus Inaktivierung  A02: Nach 1. Zentrifugation
AO03: Nach 3/0,8 um Filtration
B02: Resuspendiertes Pellet nach 2. Zentrifugation
CO01: Nach Membranadsorption
Formulierung und DO1: Probe nach Digfiltration und 10 fachem Volumenaustausch
Stabilisierung DO02: Probe nach Tiefen- und Sterilfiltration = Bulksuspension
Lyophilisierung

Abbildung 3-1: FlieBschema zum prinzipiellen Ablauf der Aufarbeitung. Bezeichnungen

und Bedeutung der gezogenen Proben sind ebenfalls dargestellt.
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3.4.2 Ernte und Diafiltration der Fermentationskultur

Nach Sedimentation der Microcarrier wurde der Kulturiberstand Uber eine 20 pum
Filterkapsule der Fa. Sartorius, Gottingen, Deutschland filtriert. Die microcarrierfreie Ernte
wurde in einem sterilen Einwegbeutel der Fa. HyClone, Bonn, Deutschland, bei —70°C
gelagert. Uber ein Hollow Fiber Modul, Typ L-C-100-H, 0.1 um, 0.558 m?, der Fa. Minntech,
USA, wurde die Ernte gegen den Didfiltrationspuffer (100 mM TRIS/ 10 mM EDTA, pH 8,0)
diafiltriert und drei- bis vierfach konzentriert. Zur Umpufferung wurde ein 6-facher
Volumenaustausch durchgefihrt. Abschlie3end wurde die konzentrierte Suspension Uber
einen Tiefenfilter, Typ Millistak CE 20 Capsule, der Fa. Sartorius, Gottingen, Deutschland, in
einen sterilen Einwegbeutel der Fa. HyClone, Bonn, Deutschland filtriert. Die Virus
suspension wurde fur bis zu 4 Tage bel + 4°C gelagert und in die Virusinaktivierung

Uberfidhrt.

3.4.3 Inaktivierung

Die Virusinaktivierung erfolgte in einem 5 L Glasreaktor, in welchem Temperatur und pH-
Wert kontrolliert wurden. Fir eine ausreichende Homogenisierung sorgte ein Ankerruhrer, an
dessen Ende zusétzlich ein Marine-Impeller angebracht war.

Die Inaktivierung erfolgte mit 10 mM Ethylenimin, dass in-situ generiert wurde. Ethylenimin
und andere Aziridine sind hochgradig toxisch und bewirken eine Alkylierung und
Fragmentierung von Nukleinsduren. Der pH-Wert des Diafiltrats wurde mit 0,5 N NaoH auf
pH 8,3 bis 8,6 mit 0,5 N NaOH justiert. Nach Zugabe einer 0,488 M 2-Bromethylammonium-
bromid - Losung (10%) erfolgte durch das akalische Milieu die Bildung von bindrem
Ethylenimin. Die Temperatur betrug 37°C und die Riuhrerdrehzahl 130 und 150 U/min
wahrend der Inaktivierung. Der pH-Wert wurde kontrolliert und lag zwischen 7,3 und 8,2. Die
Inaktivierung erfolgte fir 4 him 5 L Glasbehélter. Es wurde stiindlich eine Probe gezogen, so
dass eine Inaktivierungskinetik bestimmt werden konnte. Nach 4 h wurde die Suspension
aseptisch in zwei Rollerflaschen Uberfuhrt (2- Tank- Prinzip). Die Rollerflaschen wurden bei
37°C mit n = 8 U/min auf einem Rollerflaschengestell gedreht. Die Inaktivierung wurde nach
einer Gesamtzeit von 19 bis maxima 24 h durch die Zugabe einer 2 M N&S,03 (20 mM
Endkonzentration) beendet (Neutralisierung des bindren Ethylenimin). Der Erfolg der
Inaktivierung wurde Uber 3 Passagen mit BK KL 3A in T-75 cm? Zellkulturflaschen
durchgefihrt (Restlebendvirusbestimmung).
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3.44 Konzentrierung und Formulierung

Zur Konzentrierung der Virussuspension wurde diese zunachst in 1 L Zentrifugenbecher
Uberfihrt, austariert und im Anschluss 10 min bel 4000 U/min (~ 5350 g) in zentrifugiert
(Typ Cyrofuge 6000i). Der Uberstand wurde vereinigt und tiber eine 3/0,8 um Filterkapsule
der Fa Sartorius, Gottingen, Deutschland, filtriert. Der filtrierte Uberstand wurde
anschlief3end fur 2,5 h bei 4240 U/min (~ 6010 g) zentrifugiert (Typ Cyrofuge 6000i). Nach
Dekantierung des Uberstands wurde das entstandene Pellet in 10 mM Tris/HCL Puffer pH 8,0
resuspendiert und anschlief3end Uber einen Membranadsorber, Typ Sartobind SingleSep Q,
Fa. Sartorius, Gottingen, Deutschland, gepumpt (DNA Abreicherung). Das auf diese Weise
aufgearbeitete und inaktivierte Virusmateria hatte ein Volumen von 150 — 200 ml. Zur
Formulierung erfolgte erneut eine Didfiltration Uber ein Hohlfasermodul 0,1 pm
Polyethersulfon, Fa. Amersham Pharmacia, Freiburg, Deutschland. Dabel wurde ein 10-
facher V olumenaustausch gegen 10 mM Tris/HCL, pH 7,5 durchgeftihrt. Im Anschluss wurde
die Losung mit 10% V/V der Polygelineldsung oder mit einer proteinfreien Losung
formuliert. Nach Tiefen- (50 CE Tiefenfilter Fa. Sartorius, Gottingen, Deutschland) und 0,45
um Filtration (Millipak Gold 0,45 um, Millipore, Deutschland) erfolgte die Lagerung der
Bulksuspension bei —70°C. Nach Einstellung der Dosis pro ml erfolgte die Lyophilisation.

3.5 Analytik

3.5.1 Zellzahlbestimmung

Die Bestimmung der Zellzahl erfolgte Uber die Farbausschlussmethode mit Trypanblau.
Wahrend der Vorkultur geschah dies vollautomatisch mit dem Cedex Zellzéhlgerét, der Fa.
Innovatis, Bielefeld, Deutschland. Wahrend der Fermentation wurde die Zellzahl manuell mit
Hilfe einer Neubauerzahlkammer bestimmt.
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3.5.2 Bestimmung infektioser Partikel iiber Tissue Culture Infective Dose 50%

Die Tissue Culture Infective Dose 50% (TClDsp)-Bestimmung erfolgte in 96-Well Platten.
Die Berechnung des logarithmischen Virustiters 10ogio(TCID)so/ ml fir die einzelnen Proben

wurde nach der Formel von Spearman-Kaerber in einer vereinfachten Version bestimmt:

log,, (TCID n
910 s0) =a+05+—-+0,82 Gleichung 3-1
mi r
TCIDs Tissue Culture Infective Dose 50%
a negativer log;o Wert der hdchsten Verdiinnung mit kompletter CPE
n Summe aller weiteren Wells, die in den néchsten Verdinnungstufen

einen CPE aufweisen

r Wiederholungen pro Verdinnung (8)

0,82 Volumenfaktor (6,66), um das Probenvolumen von 150 ul auf 1 ml zu
beziehen (logso 6,66 = 0,82)

3.5.3 Quantifizierung viraler Partikel nach Inaktivierung

Die Partikelkonzentration in der Bulksuspension wurde extern am ,Zentrum fir
Ultrastrukturelle Diagnostik® (ZUD), Bielefeld, Deutschland, mittels quantitativer
Elektronenmikroskopie durchgefiihrt. Hier wurde das Verfahren der Negativkontrastierung
verwendet und statistisch ausgewertet. Dazu wurde 1 ml der Probe mit 100 pl einer 1:50
verdinnten Latexbeadsuspension gemischt. 10 pl dieser Mischung wurden dann fir die
Negativkontrastierung auf ein  beschichtetes Nickelgrid aufgetragen und mit
Phosphorwolframsaure kontrastiert, luftgetrocknet und unter dem Elektronenmikroskop
gescreent. Aus dem Verhdltnis von Latexbeads zu Virus wurde die Anzahl der Viren

berechnet.
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3.5.4 Bestimmung der Wirtszellproteinkonzentration mittels Immuno Ligand Assay

Die Konzentration der Wirtszellproteine (HCP) wurde im Lab. Dr. Dérschug Uber das
Threshhold Immunoassay System der Fa. Molecular Devices, Munchen, Deutschland
durchgefihrt. Es handelt sich um ein unspezifisches ,, Sammelsignal“.

3.5.5 Quantifizierung des DNA-Gehaltes

Der DNA-Gehalt wurde fluorometrisch durch Férbung mit dem Pico Green dsDNA
Quantitation Kit, der Fa. Molecular Probes, Leiden, Niederlande, durchgefihrt. Es wurden
unbehandelte Proben, mit Proteinase K und mit Benzonase behandelte Proben vermessen. Die

Konzentration wurde tiber einen externen Standard berechnet (DNA aus Lambda-Phagen).

3.5.6 Bestimmung von Glukose und Laktat

Glukose und Laktat wurden enzymatisch mit Hilfe des YSI 2700, Fa. Kreienbaum,
Langenfeld, Deutschland, bestimmt.

3.5.7 Bestimmung von Glutamin, Glutamat und Ammonium

Glutamin, Glutamat und Ammonium wurden u. a. mit Hilfe des 6 Kanalanalysegerédtes 7100
MBS der Fa. Kreienbaum, Langenfeld, Deutschland, bestimmit.

3.5.8 Aminosiureanalyse mit Hochleistungs-Fliissigkeits-Chromatographie (HPLC)

44 Aminosauren (siehe Anhang) wurden durch HPLC bestimmt. Die Arbeiten wurden in
Kooperation mit der Bayer Technology Services GmbH, Wuppertal, Deutschland,
durchgefihrt. Die direkt aus dem Fermenter stammenden Proben wurden fur 10 min bei 5000
U/min (~ 800 g) mit einer Laborfuge GL, Heraeus, Deutschland zentrifugiert, eingefroren und

nach Auftauen wie folgt bearbeitet:

400 pl Probe mit 400 pl Seraprep® zur Proteinfallung versetzen (Pickering Lab., USA)

e Inkubation 10 min bei Raumtemperatur

o Zentrifugation in Eppendorf Tischzentrifuge, Typ 5417 (10 min, 13200 U/min
(~20000 g))
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+ Uberstand sterilfiltrieren (Spritzenvorsatzfilter, Typ Minisart®, Fa Sartorius,
Goattingen, Deutschland)

e 200 pl des filtrierten Uberstandes mit Lithium Diluent® (Pickering Laboratories,
USA) 1:4 verdinnen

e Abfullung in 1 ml Probengléser, Typ N11-1HP/ Vids, Fa. Macherey und Nage,
Duren, Deutschland, verschliessen und in den Autosampler, Model 410, Fa. Varian,
USA, stellen

Nach der Separation in der Lithium-lonentauscher-Saule (Kationenaustausch mit pH-
Gradient) wurde die Probe mit Ninhydrin (Trione®, Pickering Lab., USA) derivatisiert. Die
derivatisierten Aminosauren wurden spektroskopisch mit einem UV/ VIS Detektor, Model
345, Fa. Varian, USA, detektiert und die Konzentration der einzelnen Komponenten Uber

einen Standard bestimmt.
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3.6 Physikalische Beschreibung der Reaktoren

3.6.1 Verwendete Reaktoren

Die verwendeten Reaktoren waren prinzipiell 8hnlich aufgebaut. Der schematische Aufbau ist
in der folgenden Abbildung dargestellt. Die physikalische Beschreibung der Reaktoren wurde
in verschiedenen Maldstdben (V=3,5 bis 200 L) in den Geometrien H/D = 1 his 2,3
durchgefihrt. Die verwendeten Membranschlauche Typ Fluidflex HG Silikonschlauche, Fa.
LiquidScan, Uberlingen, Deutschland, besal?en einen Nenndurchmesser von d, = 2 mm
(aulRen) und d; = 1 mm (innen), die an die Betriebsbedingungen (Dehnung, Beaufschlagung

mit Druck, etc.) angepasst werden mussten. Details zu den Geometrien der Reaktoren sind im

Anhang aufgefihrt.
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Abbildung 3-2: Prinzipieller Aufbau der zur physikalischen Beschreibung verwendeten

Reaktoren. Details zu den Abmessungen der Reaktoren sind im Anhang aufgefihrt.
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3.6.2 Bestimmung der Leistungscharakteristik

Die Bestimmung der Newtonzahl erfolgte Uber eine Messung des Drehmoments Mp. Dazu
wurde ein Drehmomentsensors (Fa. ETH, Gschwend, Deutschland) verwendet, mit dessen

Hilfe der Leistungseintrag wie folgt berechnet werden konnte:

P=2nnM, Gleichung 3-2

3.6.3 Durchfithrung der Mischzeitexperimente

Die Homogenisierungseigenschaften von Reaktoren lassen sich durch die sogenannte
Mischzeit beschreiben. Diese wird durch eine instationare Methode auf physikalischem
(Leitfahigkeitsmessung) oder chemischem (Farbumschlagsmethode) Weg bestimmt. In dieser
Arbeit wurde die Farbumschlagsmethode verwendet. Hier wurde der Reaktorinhalt zunéchst
mit Stéarke und Jod gefarbt und anschlieffend durch die Reduktion des Jods mit
Natriumthiosulfat wieder entféarbt.

Vor Beginn wurde durch Titration das genaue stochiometrische Verhdltnis der
Natriumthiosulfat- und Jod-Kaliumjodidiosung (V;) ermittelt. Die zugegebene Menge an
Natriumthiosulfat (V1) konnte unter Berticksichtigung des ermittelten Titrationsfaktor T auf
ein Molaritatsverhdtnis von 1,025 eingestellt werden (Uberschuss an Natriumthiosulfat).
Nach langerem Gebrauch musste das stochiometrische Verhédtnis Gberpriift werden, da durch
Sauerstoff und Licht die Jodldsung an Aktivitét verliert. Zur Verstérkung der Farbung wurde
dem Fermenterinhalt eine 1%-ige Starkeldsung (Vs) zugesetzt, deren Volumen sich wie folgt

berechnet:

Vg .

IR = 0,002 Gleichung 3-3
Das notwendige Volumen der Kaliumjodid-Jod Lésung (V) ergibt sich wie folgt:

n,v
% =400 “*mmol L*/D Gleichung 3-4
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Nachdem der Behdlterinhalt ausreichend durchmischt ist (3 bis 5-fache Mischzeit), wurde zur
Entfarbung und Start der Messung die 1 N Natriumthiosulfatlésung (V1) zugegeben. Das

Volumen ergab sich aus

NV,

=1,025 T Gleichung 3-5
nJVJ

T beschreibt den ermittelten Titrationsfaktor der Losung. Die Zugabe erfolgte vorsichtig nahe
der Ruhrerwelle, um einen Impuls und die damit verbundene positive Beeinflussung der
Durchmischung zu verhindern. Parallel wurde die Zeitmessung gestartet. Die Zugabezeit
muss dabel klein im Verhdtnis zur Mischzeit sein.

Mit Verschwinden der letzten Farbung war die Zeitmessung zu stoppen. Die Messungen
wurden viermal je Arbeitspunkt (Drehzahl) wiederholt. Dazu wurde vor Beginn des nachsten
Experiments der Behdlterinhalt auf den Umschlagspunkt eingestellt [H. J. HENZLER 1978].
Mit der ermittelten Mischzeit lief sich, wie unter 2.4.2 beschrieben, die Durchmischungs-

kennzahl ¢4 berechnen.

3.6.4 Bestimmung der Scherbeanspruchung

Zur Beschreibung der integralen hydrodynamischen Beanspruchung wurde ein Blauton-
Polymer-Flockensystem verwendet. Dazu wurde das entsprechende Wasservolumen mit einer
gesdttigten CaCl,-Losung auf eine Leitfdhigkeit von 1000 uS/L eingestellt. Die Messung
erfolgte mit einem Konduktometer, Typ CG855, Fa Schott, Hofheim, Deutschland.
Anschlief3end wurden 5 g/L Wittschlicker Blauton, Fa. Braun Tonbergbau, Deutschland, und
1 g/L. NaCl zugegeben und homogenisiert (~ 20 min).

Der Prozess der Flockung wurde durch die Zugabe von 5 ml/L einer Praestol BC 650 L 6sung
gestartet. Prinzipiell werden beim Prozess der Fockung kleine Primérteilchen
zusammengeballt. Dabei unterscheidet man zwischen Flockulation (Vernetzung durch
Polymere) und Koagulation (Kompensation der Oberflachenladung). Nach erfolgter Flockung
wurde die Zerstorungskinetik aufgenommen und bewertet. Bei der Zerstérung von Flocken
wird die Erosion (Ausreif3en von Teilchen aus der Flocke) und der Bruch von Flocken
unterschieden, die jedoch beide parallel stattfinden und im Experiment nicht unterscheidbar

sind.
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Bedingt durch die Scherbeanspruchung sinkt der Partikeldurchmesser bis ein Gleichgewicht
zwischen der herrschenden Beanspruchung und der inneren Festigkeit des Partikels erreicht
ist. Dies gilt auf Grund der nattrlichen Alterung des Polymers nicht fir das Blauton-Polymer
Flockensystem, welches in dieser Arbeit verwendet wurde. Um eine Vergleichbarkeit der
Experimente zu gewahrleisten, wird der Durchmesser dys0' bestimmt, der sich durch folgende

Bedingung aus der Anderung von d, ergibt:

d(d
(dtp) < 0,0055m/ s Gleichung 3-6

Die einsetzende Flockung und der folgende Zerstérungsprozess wurden Uber eine Laser

Scanning Sonde, Typ Lasentec D600, der Fa. Lasentec, Deutschland, in-situ aufgenommen.

Dazu wurde der aus einer Laser-Lichtquelle austretende Strahl mit Hilfe einer rotierenden
Linse zu einem Lichtpunkt fokussiert. Dieser Lichtpunkt Uberstrich die vor der Sonde
vorbeistromenden Partikel. Aus dem Reflektionssignal der Partikel wurde die mittlere

Sehnenlange | bestimmt.

| =u, [pys Gleichung 3-7

trus: Laufzeit der Partikelabtastung u, : Umfangsgeschwindigkeit des Laserstrahls

Die Sehnenlange | ist direkt proportional zum vom Messgerdt angegebenen
Partikeldurchmesser dp':

Gleichung 3-8

Ist die Geschwindigkeit der Partikel wesentlich kleiner als die Geschwindigkeit des
rotierenden Lasers, so vereinfacht sich dieser Ausdruck zu | = d,’. Die Abtastgeschwindigkeit
des Lasers liegt bei 2 m/s. In Abbildung 3-3 ist die Arbeitsweise der Sonde schematisch
dargestellt.
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Abbildung 3-3: Schematische Darstellung des Messprinzips der Laser-Scanning-Sonde.

Der aus der Kinetik ermittelte mittlere Flockendurchmesser dyso' wurde durch eine von
BIEDERMANN und HENZLER (1996) entwickelte Funktion, welche die Stromungsbedingungen
bei einem volumenspezifischen Leistungseintrag einbezieht, korrigiert. Hieraus ergibt sich der

Vergleichsflockendurchmesser dyr aus:

dye =mMdpgo=b mit ™= 1367 (P f +1.37 (3¢ )+ 2,46 Gleichung 3-9
b=812e(P( f + 6,480 (P )+ 769

Der ermittelte Vergleichsflockendurchmesser erlaubt einen direkten Vergleich der
herrschenden integralen Scherbeanspruchung bei einem spezifischen Leistungseintrag.

Zur Berechnung des Leistungseintrages und der Newtonzahl (Ne) musste die
L eistungscharakteristik bestimmt werden.
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3.6.5 Bestimmung des volumetrischen Stofftransportkoeffizienten ka

Der ka-Wert wurde mit Hilfe der instationdaren Methode bestimmt. Dazu wurde zunéchst der
Sauerstoff durch Stickstoff , ausgestrippt” und im Anschluss die Begasung mit Pressluft
begonnen. Die Kinetik der Aufsdttigung wurde mit Hilfe einer schnell ansprechenden
Sauerstoffelektrode, WTW Microprocessor Oximeter OXI 196, Fa. WTW GmbH, Weilheim,
Deutschland, gemessen und in einem Speichergerét, Fa. Alborn, Typ Almemo 2250,
aufgezeichnet. Die Elektrode wurde vor jeder Messung kalibriert und zur Uberpriifung der
Funktionsfahigkeit die Ansprechzeit der Sonde bestimmt. Dazu wurde die Sonde zunachst in
eine sauerstofffreie Natriumascorbatl 6sung und anschlief3end in eine mit Pressluft geséttigten
Losung getaucht. Die Zeit bis zum Erreichen einer relativen Sauerstoffkonzentration von 90%
wurde bestimmt und die Ansprechzeit der Sonde ermittelt. Der Stofftransportkoeffizient ka

wurde fur verschieden Gasdurchsdize gemessen. Aus der Sauerstoffbilanz fur die

Flissigphase
dd% = kalc, - ¢, ) Gleichung 3-10

ergibt sich nach Integration

In(C'-*_C(t)) =-kat Gleichung 3-11
(cL =)

Durch halblogarithmische Auftragung der relativen K onzentrationsénderung aus Gleichung
3-11 Uber der Zeit t ergibt sich eine Gerade, deren Steigung der ka — Wert ist. Die Kinetik
wurde bis zum Erreichen der stationdren Phase aufgenommen, um die notwendige maximale
Konzentration c,” zu ermitteln. Der ermittelte ka-Wert bildet die Grundlage der fir den
Vergleich der Reaktoren notwendigen Berechnungen der dimensionslosen Betrachtung nach
Sherwood und Reynolds.

Zur Messung des Gasvolumenstroms wurden Kkalibrierte Rotameter verwendet. Zur
Berechnung des Volumenstroms musste der bedingt durch Geometrie und Lénge der
Membransegmente entstehende Druckverlust berticksichtigt werden. Abbildung 3-4 zeigt

schematisch den experimentellen Aufbaul.
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Abbildung 3-4: Schematische Darstellung des experimentellen Aufbaus zur Bestimmung
des ka-Wertes. Zunachst wird das aus dem Hausanschluss bezogene Gas (N, oder
Pressluft) Uber einen Druckminderer gefihrt, um Druckschwankungen in der Hausleitung
abzufangen (nicht dargestellt). Uber ein Nadelventil wird der Durchfluss, welcher am
Rotameter angezeigt wird, eingestellt. Der entstehende Druckverlust in Zuleitung und
Membrankorb wird Uber ein kalibriertes Manometer gemessen. Um eine ausreichende

Anstromung der Sauerstoffsonde zu gewahrleisten, wird diese rihrernah eingebaut.

Die bedingt durch den Druckverlust notwendige Korrektur des am Rotameter gemessenen

Volumenstroms Qgemessen €rgibt sich zu:

0 = Ogernessen 1+% Gleichung 3-12
0
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4 ERGEBNISSE

4.1 Adaptation der Zelllinie an serum- und proteinfreie Medien

4.1.1 Wachstum und Morphologie

Im Rahmen dieser Arbeit wurden beide unter 2.2.2 geschilderten Adaptationsstrategien
verwendet. Zwei kommerziell erhiltliche Medien, SMIF® 8 und OptiPro™ SFM mit und ohne
Insulinzugabe, und ein ,,in-house” Medium (C7PMF 3.2295A V), das frei von tierischen,
humanen oder pflanzlichen Komponenten war, wurden zur Adaptation verwendet. Dem ,,in-

house* Medium wurde ebenfalls rekombinantes Insulin zugesetzt.

Zellen, die nach der Adaptationsstrategie der GBF kultiviert wurden, zeigten unabhédngig vom
verwendeten Medium und dessen Supplementierung kein Wachstum. Die entwickelte
Strategie mit sequentieller Reduktion des Mediums mit humaner Proteinfraktion nach jeder
Passage (siehe 2.2.2) war fiir alle Medien, die rekombinantes Insulin enthielten, erfolgreich.
Ohne Zugabe von rekombinantem Insulin zeigten die Zellen in allen Medien bereits wéhrend
oder kurz nach der Adaptationsphase kein Wachstum (nicht dargestellt). Die Bewertung des
Erfolgs der Adaptation wurde 8 Passagen nach Ende des Adaptationsprotokolls
vorgenommen. Zur Bewertung des Wachstums und der Morphologie wurden die T-75 cm?-
Flaschen (n=5) vor Erreichen vollstdndiger Konfluenz abgebrochen und die Wachstumsrate p
(hier dX/dt) der Zellen als MaB fiir die Adaptation bestimmt. Tabelle 4-1 zeigt die fiir die

verschiedenen Medien bestimmten Wachstumsraten.

Tabelle 4-1: Ermittelte Wachstumsraten (dX/ dt) der BK Klon 3A Zelllinie nach Adaptation

an verschiedene Medien. Dargestellt ist der aus funf T-Flaschen bestimmte Mittelwert.

Standar dabw. Rel. Fehler

Medium p=dX/dt [1/d]
(1/d] [%]
C7PMF3.2292C (Kontrolle) 0,57 0,042 7,4
C7PMF 3.2295A V 0,58 0,057 9,8
OptiPro® SFM + 570 IU/L rekombinantes Insulin 0,58 0,069 11,9

SMIF® 8 + 570 TU/L rekombinantes Insulin 0,51 0,105 20,6
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Die ermittelte ,,integrale* Wachstumsrate p war bei allen getesteten Medien vergleichbar. In
allen Féllen lag die Vitalitit der Zellen hoher als 96% und der Durchmesser der Zellen
zwischen 13,5 pm und 17 pm. Signifikante Unterschiede zur Kontrolle waren nicht

feststellbar.

Die folgenden Abbildungen illustrieren exemplarisch den Vergleich von Zellzahl, Vitalitit
und mittlerem Durchmesser der an C7PMF 3.2295A V adaptierten Zellen im Vergleich zur
Kontrollkultur  (in  C7PMF  3.2292C  kultiviert). Die Inokulationsdichten und
Kultivierungszeiten der jeweiligen Passagen variierten, waren jedoch innerhalb der Passagen
untereinander gleich. Fiir die Passagen 205 bis 207 ist der jeweilige Anteil (V/V [%]) C7TPMF
3.2295A V in Klammern angegeben. Fiir die Passagen 208 bis 219 ist die Gesamtzahl der
ausschlieBlich in C7PMF 3.2295A V kultivierten Passagen in Klammern angegeben.
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Abbildung 4-1: Verlauf der Zellzahl wéhrend und nach der Adaptation der BK Klon 3A
Zelllinie an C7PMF 3.2295A V. Fur die Passagen 205 bis 207 ist der jeweilige Anteil (V/V)
C7PMF 3.2295A V in Klammern angegeben. Flur die Passagen 208 bis 219 ist die
Gesamtzahl der ausschlie3lich in C7PMF 3.2295A V kultivierten Passagen angegeben.
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Abbildung 4-2: Verlauf der Vitalitat wahrend und nach der Adaptation der BK Klon 3A

Zelllinie an C7PMF 3.2295A V.
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Abbildung 4-3: Verlauf des mittleren Durchmessers der Zellen wahrend und nach der
Adaptation der BK Klon 3A Zelllinie an C7PMF 3.2295A V.
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Fiir OptiPro® SEM + 570 IU/L Insulin und SMIF® 8 + 570 IU/L Insulin ergaben sich
prinzipiell dhnliche Verldufe (nicht dargestellt). Ein Verlust der Adhdrenz in T-Flaschen war

in keinem Fall erkennbar.

4.1.2 Bewertungder Viruspropagationsfahigkeit

Um die Viruspropagation in den verschiedenen Medien zu bewerten, wurden die an
verschiedene Medien adaptierten Zelllinien in jeweils finf T-75 cm? Flaschen mit einer von
MOI = 0,01 infiziert. Zur Bestimmung der mittleren Zellzahl wurden drei zusétzlich
angesetzte Kulturen zum Zeitpunkt der Infektion abgebrochen. Die Zellzahl zum Zeitpunkt
der Infektion war in allen Fillen vergleichbar (X ~ 0,26 e06/cm? +/- 15%).

Wihrend der Virusvermehrung wurden die Glukose- und die Laktatkonzentration, sowie der
Virustiter iiber TCIDs tdglich bestimmt. Zusitzlich erfolgte lichtmikroskopisch eine visuelle
Kontrolle des Fortschritts der Virusvermehrung. Die Glukosekonzentration war zu keinem

Zeitpunkt limitierend (> 0,3 g/L).

Wihrend der Infektion zeigte die visuelle Betrachtung unter dem Lichtmikroskop deutliche
Unterschiede zwischen den kommerziell erhiltlichen Medien OptiPro SFM® und SMIF® 8
zur Kontrolle, welche in den Abbildungen 4-4 bis 4-6 dargestellt sind. Zwischen der Kontrolle
und den an C7PMF 3.2295A V adaptierten Zellen waren keine Unterschiede erkennbar (nicht
dargestellt).

Abbildung 4-4: Lichtmikroskopische Aufnahme der Virusvermehrung vier Tage nach

Infektion im Kontrollmedium (50-fach vergrof3ert). Einige Plaques sind markiert.
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Abbildung 4-5: Lichtmikroskopische Aufnahme der Virusvermehrung vier Tage nach
Infektion in OptiPro® SFM (50-fach vergroRert).

Abbildung 4-6: Lichtmikroskopische Aufnahme der Virusvermehrung vier Tage nach
Infektion in SMIF® 8 (200-fach vergréRert).

Abbildung 4-4 zeigt eine 50-fach vergroBerte lichtmikroskopische Aufnahme der in C7PMF
3.2292 C kultivierten Zellen 4 Tage nach Infektion mit PPVO NZ-2. Der Fortschritt der
Virusvermehrung ist an Hand der Plaquebildung zu erkennen. Die noch bewachsenen Flachen
zeigen eine homogene Verteilung der Zellen. Die Zellen waren deutlich vergrofert Zellen und
zeigten ein korniges Inneres, was auf die Infektion des Virus zuriickzufiihren ist.

Abbildung 4-5 zeigt die Virusvermehrung in OptiPro® SEM Medium (50-fach vergroBert). Es
sind deutlich grofere freie Flichen zu erkennen. Dies deutet auf einen groferen Fortschritt der

Virusvermehrung hin.
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Die verbliebenen Zellen zeigen keine homogene Verteilung, sondern scheinen sich zu
groBeren Aggregaten zusammengelagert zu haben. Bedingt durch die Virusinfektion sind
ebenfalls groBere Zellen mit kdrnigem Inneren zu erkennen.

Die Viruspropagation in SMIF® 8 Medium illustriert die groBten Unterschiede zur Kontrolle
(Abbildung 4-6). Die Kultur ist nahezu konfluent. Zwar sind einige Zellen infiziert, jedoch

lassen sich nur vereinzelt Plaques erkennen.

Die an Hand der mikroskopischen Beobachtungen abgeleiteten Vermutungen zum Fortschritt
und der Produktivitit der Virusvermehrung lassen sich nur teilweise durch die
Infektionskinetik bestitigen. Die wihrend der Infektion erreichten maximalen Titer
infektioser Viruspartikel (logio(TCIDsp)/ml) waren bei allen Kulturen nach etwa 4 - 5 Tagen
erreicht. Dabei zeigten beide kommerziell erhiltlichen Medien einen signifikant niedrigeren

Virustiter (Abbildung 4-7).

57

Virustiter [logio(TCIDso)/ml]

BK KL3A in C’TPMF  BK KL3A in C7TPMF BK KL3Ain BK KL3A in SMIF 8
3.2292C 3.2295AV OptiProSFM

Abbildung 4-7: Darstellung des wéahrend der Virusvermehrung erreichten maximalen
Virustiters log1o(TCIDs0)/ ml. Der ermittelte Verdinnungsfehler der Bestimmungs-

methode von +/- 0,3 log1o(TCIDso)/ml wurde ebenfalls eingezeichnet (n=5, MOI = 0,01).
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Die in C7PMF 3.3395A V kultivierte Zelllinie zeigte im Vergleich zur etablierten BK KL 3A
Zelle absolut vergleichbare Virustiter. Auch beziiglich der Infektionskinetik waren keine
signifikanten Unterschiede erkennbar. Abbildung 4-8 zeigt einen reprisentativen Verlauf der

Infektionskinetik der an C7PMF 3.2295A V adaptierten Zelllinie im Vergleich zur Kontrolle.
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Abbildung 4-8: Vergleich der Infektionskinetik zwischen der an C7PMF 3.2295A V (A)
adaptierten Zelllinie und der in C7PMF 3.2292 C (@) kultivierten BK K/ 3 A Zelllinie
(Kontrolle). Der Verdinnungsfehler von +/- 0,3 log,o(TCIDsg)/ml wurde ebenfalls

eingezeichnet.

Auf Grund der hoheren Virusproduktivitit und des niedrigeren Medienpreises wurde der
Schwerpunkt fiir weitere Entwicklungen auf die an C7PMF 3.2295A V adaptierte Zelllinie
gelegt. Sie wird im folgenden BK Klon 3A V genannt. Eine Forschungszellbank wurde in
Passage 209 angelegt. Die Zellen wurden mit 10% DMSO und der Zugabe von 1g/L Pluronic
F68 in fliissigem Stickstoff eingefroren. Aufgetaute Zellen zeigten keine Anderungen

beziiglich Wachstumsverhalten und wurden in den folgenden Experimenten eingesetzt.
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4.1.3 Verhalten der BK Klon 3A V Zdllinieim Bioreaktor

Um einen Einfluss durch die fehlende humane Proteinfraktion (HPPF) wéahrend der
Fermentation auszuschlieen, wurden Testldufe im Bioreaktor durchgefiihrt. Dazu wurde die
Zelllinie im biphasischen Batchprozess (10 L MaBstab Prozess I) kultiviert (s. 1.2).

Neben den In-Prozess-Kontrollen wurden die Anhaftung der Zellen, die Besiedlung der

Microcarrier und der Fortschritt der Virusvermehrung lichtmikroskopisch beobachtet.

7 T T T
6 -

Infektion
5 L */

Virustiter [Logl0TCID50/ml]

Lebendzellzahl [1e6 Zellen/ml]

0,00 50,00 100,00 150,00 200,00 250,00 300,00 350,00 400,00
Betriebszeit [h]

Abbildung 4-9: Repréasentativer Vergleich der beiden Zelllinien im 10 L Bioreaktor
kultiviert nach Prozess | (BK KL 3A: Zellzahl ¥, Virustiter @; BK KL 3A V Zellzahl I,

Virustiter A). Der Verdunnungsfehler von +/- 0,3 log,1o(TCIDso)/ml ist eingezeichnet.

Der Fermentationsverlauf zeigte beziiglich Zellwachstum und Virustiter keine signifikanten
Unterschiede (Abbildung 4-9). Diese Beobachtungen lieBen sich ebenfalls in der
lichtmikroskopischen Betrachtung bestétigen. Zwei bis sechs Stunden nach Inokulation des
Reaktors mit der Microcarrier-Zellsuspension waren die Zellen nahezu vollstindig auf der
Oberfldche der Microcarrier adhériert und begannen nach einer kurzen lag-Phase die Carrier

zu besiedeln.
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Abbildung 4-10 zeigt exemplarisch eine lichtmikroskopische Aufnahme 48 h nach
Inokulation (50-fache VergroBerung). Es ist deutlich zu erkennen, dass die Zellen begonnen
haben, die Carrier zu besiedeln.

Nach 8 bis 10 Tagen waren die Microcarrier konfluent bewachsen (Abbildung 4-11, 50-fache
Vergroflerung). Die stationdre Phase wurde in einem vergleichbaren Zeitraum im Vergleich
zur etablierten BK KL 3A erreicht. Beziiglich der erreichten Zellzahlen konnten keine

signifikanten Unterschiede zur etablierten Zelllinie festgestellt werden.

Nach der Infektion mit PPVO NZ-2 konnten keine Unterschiede beziiglich der Abnahme der
Lebendzellzahl und der Kinetik der Virusvermehrung festgestellt werden. Als Folge der
Infektion und dem damit verbundenen CPE, wurden die Zellen zerstort. Abbildung 4-12 zeigt
eine Fermenterprobe kurz vor Ernte. Der erreichte CPE war in allen Fillen > 90% und somit

zum etablierten Prozess vergleichbar.

Abbildung 4-10: Lichtmikroskopische Aufnahme einer reprasentativen Fermenterprobe 48

h nach Inokulation des Reaktors.
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Abbildung 4-11: Lichtmikroskopische Aufnahme vollstandig konfluent bewachsener

Microcarrier nach 8 bis 10 Tagen Kultivierung (teilweise Multilayer Bildung).

Abbildung 4-12: Lichtmikroskopische Aufnahme einer Fermenterprobe kurz vor Ernte.

In den durchgefiihrten Testldufen konnten keine auffélligen Unterschiede beziiglich
Anhaftung der Zellen, Wachstum der Zellen und Virusproduktivitdt im Bioreaktor festgestellt
werden. Dies spiegelte sich auch im Vergleich der im Durchschnitt maximal erreichten

Virustiter wider (log;o(TCIDsp)/ml), welche in Abbildung 4-13 dargestellt ist.
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Abbildung 4-13: Vergleich der Virustiter im biphasischen Batchprozess zwischen der
etablierten BK Klon 3A Zelllinie und der neu generierten BK Klon 3A V Zelllinie. Die

eingetragene Abweichung stellt die maximale Abweichung von +/- 0,4 log;o Stufen dar.

4.1.4 Generierung einer Suspensionszelle

Mit den an verschiedene Medien adaptierten Zellen (siche. 4.1.1) und der etablierten BK Klon
3A Zelllinie wurde versucht, eine Suspensionszelle zu generieren. Die dazu verwendeten
Kultivierungssysteme, Inokulationsdichten und zusitzlich verwendete Supplemente sind in
Tabelle 4-2 aufgefiihrt. Pluronic F68 wurde zur Protektion vor hydrodynamischer
Beanspruchung eingesetzt. Es wurden sowohl geriihrte, als auch geschiittelte

Kultivierungssysteme eingesetzt.

In nahezu allen Fillen waren kurzfristig lebende Aggregate sichtbar. Insbesondere bei
Inokulation mit hohen Zelldichten waren grofle Zellaggregate vorhanden. Nach 24 — 36 h
sank die Vitalitédt in allen Féllen unter 30% und es war kein Wachstum feststellbar. Nach 48
bis 72 h war die Vitalitit in allen Féllen unter 10 % gesunken. Eine Suspensionszelle konnte

somit nicht generiert werden.




Ergebnisse -77-

Tabelle 4-2: Tabellarische Darstellung der eingesetzten Zellen, verwendeten

Kultivierungssysteme, Inokulationsdichten und zusatzlich verwendeten Supplemente.

BK Klon3Ain BKKL3AVin BKKlon3Ain BK Klon 3Ain

C7PMF3.2294A C7PMF3.2295V SMIF® 8 OptiPro® SFM

Zéellen aus Uber stand + + + +
Adhérente Zellen + + + +

Inokulationsdichte 2-6 e05/ml 2-6 e05/ml 2-6 ¢05/ml 2-6 €05/ml
Zusatz von Pluronic F68 (1 g/L) - + + +

Spinnerflasche mit:

Pendelrtihrer (V=25 ml) + + + +
Kreuzbalkenrihrer (V=50 ml) + + + +
6 —Weéll-Platten (bewegt) + - + +
Erlenmeyerkolben (V=70 ml) + + + +
Rollerflaschen (V=200 ml) + + + +

4.2 Raten der Zelllinie

4.2.1 Bestimmung der Sauerstoffverbrauchsrate der Zelllinie

Die Sauerstoffverbrauchsrate wurde iiber eine Bilanzierung des zeitlichen Verlaufs der
Gelostsauerstoffkonzentration wéhrend der Fermentation bestimmt. Der pH-Wert blieb
wihrend dieser Zeit nahezu konstant (pH = 7,2 +/- 0,2). Die Sauerstoffverbrauchsrate fiir eine
Zellzahl X =1 e06 Zellen/ml ergibt sich unter der Annahme von Luftséttigung (c. = 100%
entsprechen etwa 6,5 mg Oy/L) aus der Anderung des pO, zu:

(PO, gat = PO, gy )[%0] 6,5 mg O, 1 Gleichung 4-1
100 % L t[h]

rxX =

Fir die Phase des Zellwachstums wurden die Respirationsraten aus 6 Fermentationen
bestimmt. Die aufgenommenen Parameter und die daraus berechnete Respirationsrate fiir eine

Zellzahl X=1 e06/ml ist in folgender Tabelle dargestellt.
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Tabelle 4-3: Bestimmung der Respirationsrate wahrend der Vorkultur in 6 Fermentation.

Die Respirationsrate rX ist fur X =1 e06/ml angegeben.

Parameter 1 2 3 4 5 6

pO, Start [%] 100 75 90 55 80 70
pO, Ende [%] 84 60 73 34 57 51

t [min] 16 16 18 22,5 25 15

X [1 e06/ml] 1,1 0,8 1,2 1,05 1,1 1,3
RespirationsraterX 3,55 4,06 3,07 3,47 3,59 3,80

[mgO2/(Lh)]

Im Mittel ergab sich eine Respirationsrate von rX =

woraus ein relativer Fehler von ~ 9,3% resultierte.

3,59 mgO,/(Lh) fiir eine
Zellkonzentration von X = 1 e06/ml. Die Standardabweichung betrug 0,33 mgO,/(Lh),

Um einen Vergleich des Sauerstoffverbrauchs zwischen uninfizierten und infizierten Zellen

durchzufiihren, wurde die Respirationsrate der infizierten Zellen bestimmt. Die Bestimmung

wurde 15 — 36 h nach Infektion (MOI = 1) durchgefiihrt. Die Zellzahl X betrug zwischen 2

und 3 e06/ml. Die Angabe der berechneten Respirationsrate rX bezieht sich auf X =1 e06/ml

Tabelle 4-4: Bestimmung der Respirationsrate 15 - 36 h nach Infektion der Kultur. Die

Respirationsrate des infizierten Systems rX ist fur X=1 e06/ml angegeben.

Parameter 1 2 3 4 5 6
pO, Start [%] 76 83 95 65 80 95
pO, Ende [%] 49 68 16 23 39 53
T [min] 10 5 30 20 15 15
X [1e 06/ml] 2,7 2,9 2,5 2,1 2,7 2,8
Respirationsrater X 3,90 4,03 4,11 3,90 3,81 4,04
[mgO2/(Lh)]

Im Mittel ergab sich eine Respirationsrate nach Infektion von rX = 3,97 mgO,/(Lh) fiir eine

Zellkonzentration X = 1 e06/ml. Die Standardabweichung betrug 0,11 mgO,/(Lh), woraus ein

relativer Fehler von ~ 2,9 % resultierte.
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Durch die Infektion des Virus steigt die Sauerstoffverbrauchsrate der Zellen rX um etwa 10%.
Dieser Wert liegt geringfiigig iiber der bestimmten Standardabweichung der Verbrauchsrate
nicht infizierter Zellen. Die Bestimmung der Sauerstoffverbrauchsrate spielt fiir die
Auslegung der Bioreaktoren beziiglich des notwendigen Stoffstroms G/V eine wesentliche

Rolle.

4.2.2 Bestimmungder spezifischen Raten der Zelle im Bioreaktor

Aus den Fermentationsdaten wurden die spezifischen Verbrauchs-, Bildungsraten und die
Wachstumsrate im Bioreaktor wihrend der ersten Phase der Fermentation ermittelt. Die
unmittelbar mit der Bestimmung der spezifischen Raten zusammenhéngende Zellzahl wies

eine Abweichung +/- 15% auf.

Wihrend der Viruspropagationsphase waren die Raten auf Grund der erschwerten
Bestimmung der Zellzahlen und der kaum moglichen Unterscheidung infizierter und
uninfizierter Zellen nicht moglich. Fir die Wachstumsrate py. ist die wéhrend der
Fermentationen im Durchschnitt maximal erreichte Anderung der Zellzahl bis zum zweiten
Medienwechsel angegeben. Fiir die gesamte Dauer der Vorkultur ergab sich inklusive lag-
Phase und stationirer Phase eine Wachstumsrate von 0,3 d'+/- 27%, welche aber von

untergeordneter Bedeutung ist. In Tabelle 4.5 sind die ermittelten Daten dargestellt

Tabelle 4-5: Ermittelte zellspezifische Raten der Kultur im Bioreaktor vor Infektion.

Mmax Jalucose OLactat Jalutamin Jglutamat 0 Ammonium
[d7] [mg/d] [mg/d] [mg/d] [mg/d] [mM/d]
n 10 20 20 5 5 5
Mittelwert 0,60 7,5E-07 5,2E-07 2,0E-07 2,0E-08 1,2E-09
Standardabw. 0,09 2,1E-10 1,3E-10 3,6E-08 3,9E-09 2,0E-10
Rel. Fehler [%] 15 28,0 25,0 18,6 19,5 16,8

Die ermittelten Raten der Zellen zeigen zwischen der BK KL 3A und der neu generierten BK

KL 3AV Zelle innerhalb der Standardabweichung keine signifikanten Unterschiede.



Ergebnisse -80-

4.2.3 Migration der Zellen und Testlauf im 50 L Bior eaktor

Ein Ablosen und erneutes Besiedeln der an die Microcarrier adhérierten Zellen auf neu
hinzugegebene und unbewachsene Microcarrier war nicht nur fiir eine moglichst homogene
Verteilung der Zellen auf den Microcarriern von Bedeutung, sondern spielte insbesondere bei
der Zellexpansion in groBBere MaBstébe eine wesentliche Rolle fiir die Prozessfiihrung und die
Effizienz des Verfahrens. Um die Zelle auf ihre sogenannte ,,Migrationsfahigkeit” zu
iiberpriifen, wurden Kultivierungsexperimente mit direkter Verdiinnung in verschiedenen
Stufen durchgefiihrt. Dazu wurde entweder im Reaktor selbst 1:2 bis 1:7 verdiinnt oder
groBere Volumina mit einem Teil der Kultur inokuliert. Eine Sedimentation mit

alternierendem Riithren der Microcarrier fur 30 — 60 min erwies sich als vorteilhaft.

Exemplarisch ist eine direkte Zellexpansion aus einem aus der Vorkultur mit X = 2 e05/ml
inokulierten 3,5 L Bioreaktor in einen 10 L Bioreaktor und abschliefend in einen 50 L
Bioreaktor dargestellt. Im 50 L Pilotmafstab wurde die Kultur wie im etablierten Prozess I
nach Erreichen der stationdren Phase infiziert (MOI = 0,01) und die Virusvermehrung bei
einer CPE > 90% abgebrochen. Der erreichte Virustiter wurde ebenfalls zur Bewertung
herangezogen. Abbildung 4-14 zeigt den fiir insgesamt drei Fermentationen im Batch
Verfahren reprisentativen Verlauf der Zellzahl und des Virustiters nach Infektion in den

verschiedenen Reaktoren.

Die direkte Zellexpansion hatte keinen signifikanten Einfluss auf das Wachstumsverhalten der
Zellen. Die im 50 L Maf3stab durchgefiihrte Infektion zeigte nach ,,2 Passagen* in verschieden
groBBen Bioreaktoren keinen negativen Einfluss auf den Virustiter oder die Kinetik der
Virusvermehrung. Der iiber TCIDs, bestimmte Virustiter war absolut vergleichbar mit den
nach Prozess I durchgefiihrten Fermentationen ohne direkte Zellexpansion. Gleichzeitig
wurde die Fermentation im Pilotmalstab getestet. Die MaBstabsvergroBBerung hatte keinen

Einfluss auf die Produktivitit des Systems.
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Abbildung 4-14: Reprasentative Darstellung der direkten Zellexpansion im Bioreaktor bis

in den auf diese Weise getesteten PilotmaRstab (Zellzahl 9, Virustiter @).

4.3 Analyse des etablierten Prozesses

4.3.1 Analyseder Fermentationsdaten

Um eine Optimierung des unter 1.2 beschriebenen biphasischen Batch-Prozess durchfiihren
zu konnen, musste dieser mit besonderem Augenmerk auf die Phase der Virusvermehrung
analysiert werden. In der Vorkultur wurden Medienwechsel bei einer Glukosekonzentration
kleiner 0,2 g/L durchgefiihrt. Limitationen widhrend der Zellvermehrung konnten so

umgangen und ausgeschlossen werden.

Wihrend der Virusvermehrung wurde kein Medienwechsel durchgefiihrt. Die Analyse der In-
Prozess-Kontrollen (IPK) nach Infektion zeigten mogliche Limitationen wihrend der
Virusvermehrung. Abbildung 4-15 zeigt einen repridsentativen Verlauf einer Fermentation
nach Prozess I. Dargestellt sind die Lebendzellzahl, die Glukosekonzentration, die

Laktatkonzentration und der Virustiter (log;o(TCIDsg)/ml).
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In den durchgefiihrten und analysierten Laufen war die Glukose wihrend der Vorkultur
bedingt durch die Medienwechsel nicht limitierend. Die Aminosdureanalytik zeigte ebenfalls
keine limitierenden Konzentrationen. Die maximale Zellzahl lag im Mittel bei X = 2,9 e06/ml
+/- 25%.

Nach der Infektion mit PPVO NZ-2 zeigten die Zellen kurzzeitig Wachstum, bevor sie dann
bedingt durch die Infektion lysiert wurden. Die Glukose war im Mittel nach etwa 40 —60 h
verbraucht. Im Anschluss begannen die Zellen das gebildete Laktat zu verstoffwechseln. Zu
diesem Zeitpunkt waren durchschnittlich lediglich 20 - 40 % der Zellen lysiert. Der ermittelte
Virustiter stieg nicht mehr und zeigte ein Plateau. Die durchgefiihrte Aminosédureanalytik
wies ebenfalls einen Verbrauch einiger nicht essentieller Aminosduren im selben Zeitfenster
auf. Abbildung 4-16 zeigt die als kritisch bewerteten Aminosduren, sowie Ammonium und

Harnstoff und deren zeitlichen Konzentrationsverlauf nach Infektion.
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Abbildung 4-15: Reprasentativer Verlauf der Fermentation nach Prozess I. (Zellzahl H,

Glukose @ |, Laktat @ , Virustiter A +/- 0,3 logio (TCIDso)/ml (Verdunnungsfehler).
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Abbildung 4-16: Reprasentativer Verlauf auffalliger Aminosauren, sowie Ammonium und
Harnstoff nach Infektion im Prozess 1. Die Glukose war nach etwa 48 h verbraucht (siehe
Abb. 4-15)

Aus dem Vergleich der Daten war zu folgern, dass sich die Glukose reprisentativ als Marker
fir die anderen kritischen Medienbestandteile, wie insbesondere Glutamin, verwenden lasst.
Die starken Zunahmen von Alanin und L-Glutaminsdure sind als nicht kritisch zu bewerten.
Die Auswirkungen der Bildung von Ammonium und dem vermutlich aus dem Abbau von
Ammonium resultierenden Harnstoff sind nicht bekannt. Eine Bestimmung inhibitorischer

Konzentrationen war nur schwer moglich.

Um Limitationen zu umgehen, miissen der Kultur Glukose und Aminosiduren zugegeben
werden. Dies kann tiber eine ,,Fiitterung® eines Aminosduregemisches und von Glukose im
sogenannten Fed-Batch Verfahren erfolgen. Weitere Maflnahmen wie eine Erniedrigung der
Zellzahl oder die Abtrennung niedermolekularer Inhibitoren {iber die Dialyse wurden

ebenfalls getestet. Deren Umsetzung und Resultate sind in Kapitel 4.5 dargestellt.
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4.4 Ergebnisse der mathematischen Modellierung des Prozesses

4.4.1 Phasel: Generierung von Biomasse

Zur Simulation des in Kapitel 2 erstellten Modells, mussten zunidchst Parameter aus den
Fermentationsdaten abgeschétzt oder {iiber Transformation bestimmt werden (nicht
dargestellt). Im Anschluss wurden diese, wie bereits beschrieben nach dem ,,Nealder-Mead*
Simplex Algorithmus optimiert. Die Startparameter und die optimierten Parameter sind in
folgender Tabelle dargestellt. Als charakteristisches Substrat wurde auf Grund der In-Prozess-

Kontrollen die Glukose verwendet. Die Laktatkonzentration wurde vernachlissigt.

Tabelle 4-6: Modellparameter vor und nach Optimierung. Die Parameter wurden aus den
Fermentationsdaten abgeschatzt. Die maximale Zellzahl Xy,.x und die Sterberate kp

wurden nicht optimiert.

Symbol Bezeichnung Dimension Geschatzt Optimiert
Umax  Max. Wachstumsrate b 0,014 0,027
ks Michaelis-Menten [g/L] 0,13 0,113
Konstante fiir Glukose
kp Natiirliche Sterberate [h] 0,001 *
X Max Max. Zellzahl [ml '] 3,5 *
Yxs Ausbeutekoeffizient [(ml'l)/(g/L)] 8 e05 6,2 €05

* nicht optimiert

Mit den optimierten Parametern wurde eine Simulation mit MatLab 6.5 durchgefiihrt. Um die
Medienwechsel abbilden zu konnen, wurde eine Runge-Kutta Integration mit Abfrage der
Glukosekonzentration modelliert. Bei einer Glukosekonzentration < 0,2 g/L wurde fiktiv ein
Medienwechsel von 80% angenommen. Dadurch stieg die Glukosekonzentration um 2,4 g/L.
Da in der Praxis ein Medienwechsel teilweise schon frither durchgefiihrt wurde, nicht immer
80% des Mediums ausgetauscht wurden und auch nachts kein Medienwechsel realisiert
werden konnte, konnte die Glukosekonzentration nur sinnvoll bis zum ersten Medienwechsel

korreliert werden.

In der folgenden Abbildung werden die experimentell ermittelten Daten mit der Simulation

des erstellten Modells verglichen.
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Abbildung 4-17: Vergleich der Simulation mit den experimentell ermittelten
Fermentationsdaten fur den etablierten Microcarrierprozess. Die Simulation ist als Linie
dargestellt (Experimentelle Daten: Glukose A, Zellzahl O ). Die experimentellen

Glukosedaten wurden nur bis zum ersten Medienwechsel dargestellt.

Das erstellte Modell wies unter Verwendung der optimierten Parameter eine zufrieden-
stellende  Korrelation zu den experimentell ermittelten Daten beziiglich der
Glukosekonzentration bis zum ersten Medienwechsel und Zellzahl auf. Die Abweichungen
des Modells lagen in nahezu allen Fillen innerhalb der Standardabweichung der
Zellzahlbestimmung von etwa +/- 15%. In diesem Beispiel wurden insgesamt drei
Medienwechsel durchgefiihrt. Die Anzahl der Medienwechsel konnte im Modell variiert
werden und eine zeitliche Simulation des Medienwechsels war an Hand des Modells mdglich.
Eine Simulation fiir hohere Zellzahlen wurde ebenfalls durchgefiihrt und illustrierte ebenfalls

ein gute Korrelation zu den experimentell ermittelten Daten (nicht dargestellt).

442 Phasell: Modellierung der Viruspropagation

Die Modellierung der Viruspropagation gestaltete sich schwierig, da in der Literatur keine der
unter 2.1.3 beschriebenen Parameter beschricben waren. Daher mussten diese aus den

Fermentationsdaten abgeschitzt oder angenommen werden. Auf Grund der komplexen
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Replikation des Virus im Cytoplasma, der hohen Anzahl viraler Proteine und der vermuteten
Substratlimitation, wurde fiir die Virusvermehrung in den Zellen eine Anndherung der
Limitationen iiber eine Monod - Kinetik durchgefiihrt. Nach Optimierung der abgeschitzten

Parameter mussten diese dann teilweise nochmals von Hand angepasst werden.

Tabelle 4-7: Fur die Phase der Virusvermehrung ermittelte Parameter.

Symbol Bezeichnung Dimension Geschatzt Optimiert Manuelle
Anpassung
ky1 Spez. Infektionsrate [ml h'l] 0,0022 0,0017 0,001
kva Spez. Anhaftungsrate [ml h'l] 0,006 0,56 0,006
Ly Spez. Produktionsrate b 10 9,5 10
des Virus in Zellen
kcpv Sterberate der Zellen [h'l] 0,01 0,012 0,0085
fiir S>0g/L durch Virus
kcpvy Sterberate der Zellen [h'l] 0,01 0,012 0,012
flir S=0g/L durch Virus
Kpv Abbaurate des Virus b 0,002 0,0022 *
Kmy Michaelis-Menten [g/L] 0,0001 0,00011 *
Konstante zur
Virusvermehrung
Yxs Ausbeutekoeffizient [ml'l/(g/L)] 5.58 05 5,61 €05 5,58 05

fur Zellwachstum
Yvis Ausbeutekoeffizient [ml'l/(g/L)] 3.5¢e08 3,7 €08 *
zur Bildung viraler

Partikel

* Parameter nicht manuell angepasst

Die aus der Vorkultur generierten Parameter konnten fiir das Zellwachstum wihrend der
Virusvermehrung mit geringfiigigen Anpassungen ebenfalls verwendet werden (Tabelle 4-6).

Fiir die viralen Partikel wurde ein Ausbeutekoeffizient angenommen, so dass sich das
verbrauchte Substrat aus dem Substrat fiir die Zellerhaltung und fiir die von den Zellen zur
Virusvermehrung bendtigten Energie zusammensetzt. Der Wert fiir die infektionsbedingte

Sterberate der Zellen wurde in zwei Bereiche unterteilt:
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Der Wert vor Verbrauch der Glukose musste nach der Optimierung nochmals geringfiigig auf
0,0085 h'l1 korrigiert werden. Nach Verbrauch des Substrates stieg die Sterberate bedingt
durch die Limitation auf 0,012 h'. Eine Unterscheidung in infizierte Zellen und uninfizierte
Zellen war auf Grund einer fehlenden Analytik nicht moglich, so dass in der Simulation nur
zwischen toten und lebenden Zellen unterschieden werden konnte. Dargestellt wurde nur die
Lebendzellzahl. Mit den optimierten und teilweise korrigierten Parametern wurde fiir den
etablierten Prozess I eine Simulation durchgefiihrt. Die FErgebnisse zeigten beziiglich
Zellwachstum, Glukoseverbrauch und Virusvermehrung zufriedenstellende
Ubereinstimmungen zwischen Simulation und experimentellen Daten. Fiir die Phase des
Zellwachstums wurde eine Zeitverzogerung von 15 h und fiir die Virusvermehrung eine

Zeitverzdgerung von 5 h angenommen.
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Abbildung 4-18: Verlauf der Simulation (blau Glukose, rot Zellzahl) im Vergleich zu den
experimentellen Daten wahrend der Virusvermehrung (Glukose A , Zellzahl O).Die

ermittelte Abweichung von +/- 159%b flr die Zellzahlbestimmung ist ebenfalls dargestellt.
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Abbildung 4-19: Verlauf der Viruspropagation nach Infektion. Die Simulation wurde mit

den experimentell bestimmten Daten verglichen. Der Verdinnungsfehler der

Bestimmungsmethode von +/- 0,3 log;10(TCIDsp)/ml wurde eingezeichnet. Die Simulation

ist als Linie dargestellt (Virustiter O )
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4.5 Virusvermehrung mit veréanderten Fermentationsbedingungen

45.1 Batch Fermentation mit erniedrigter Zellzahl

Eine Erniedrigung der Zellzahl wurde iiber eine Verringerung der Microcarrierkonzentration
auf 1,3 g/L realisiert. Zur schnellen Einstellung eines unterstiitzenden Milieus betrug die
Inokulationsdichte X = 2 e05/ml. Die Prozessbedingungen beziiglich Drehzahl,
Leistungseintrag, pH und pO, wurden nicht verdndert. Die MOI betrug 0,01. Abbildung 4-20

zeigt den Verlauf der Fermentation bei geringerer Microcarrierkonzentration.
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Abbildung 4-20: Reprasentativer Verlauf im Batch-Verfahren mit erniedrigter Zellzahl.

(zelizah! B, Glukose @ |, Laktat @ , Virustiter A +/- 0,3 10g10(TCIDso)/ml)

In der Vorkultur wurden Limitationen durch Medienwechsel verhindert. Die erreichte
Zellzahl betrug etwa X = 1,1 e06/ml zum Zeitpunkt der Infektion. Bedingt durch erkennbares
weiteres Wachstum nach der Infektion mit einer MOI von 0,01 wurde eine maximale Zellzahl
von X = 1,4 e06/ml. Die CPE > 90% war bereits nach etwa 250 h erreicht, was eine
Verkiirzung der Laufzeit bedeutete. Die Glukose war im Gegensatz zu Prozess I erst kurz vor
Ende der Virusvermehrung verbraucht. Da Glukose als charakteristisches Substrat

identifiziert wurde, ist eine Limitierung anderer Aminosauren nicht zu erwarten.
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Das akkumulierte Laktat wurde nicht verstoffwechselt. Obwohl keine Limitierung vorlag,
konnte kein signifikanter Anstieg des Virustiters festgestellt werden. Ein signifikanter
Fortschritt bzw. eine Produktivitdtssteigerung gegeniiber dem etablierten Prozess I ergibt sich

somit nur beziiglich geringerer Carriermengen und Medienvolumina.

45.2 Batch Fermentation mit erhéhter Zellzahl

Eine Erhohung der Zellzahl resultierte aus einer héheren Carrierkonzentration von 5 g/L,
welche zu einer signifikanten Erhohung der Zellzahl auf X = 6 e06/ml +/- 20% fiihrte. Die
Prozessbedingungen beziiglich pH und pO, wurden nicht verdndert. Die Inokulationsdichte
betrug entsprechend der Erhohung der Carrierkonzentration etwa X = 3-4 e05/ml. Der
Leistungseintrag wurde von 2-4 W/m? auf etwa 6 W/m? erhoht. Im 10 L Fermenter entsprach
dies einer Drehzahl von 40 U/min (+10 U/min) und im 3,5 L Reaktor von 55 U/min (+15
U/min). Ein reprisentativer Verlauf ist in Abbildung 4-21 dargestellt.
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Abbildung 4-21: Reprasentativer Verlauf im Batch-Verfahren mit erhdhter Zellzahl.
(zelizah! B, Glukose @ |, Laktat @ , Virustiter A +/- 0,3 10g10(TCIDso)/ml)
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Die Erh6éhung der Zellzahl flihrte zu einem Anstieg der Medienwechsel wihrend der ersten
Phase der Fermentation. Die maximale Zellzahl betrug in diesem Fall X = 7,2 e06/ml, welche
im Hochzelldichtebetrieb anzusiedeln ist. Die Erhéhung des Leistungseintrages auf ~ 6 W/m?
hatte keine Einfluss auf die Kultur. Eine weitere Erhohung der Zellzahl war nicht zu
empfehlen, da sonst mehr als ein Medienwechsel pro Tag wihrend der Fermentationsphase
vor Infektion notwendig und eine Umstellung auf eine kontinuierliche Prozessfiihrung mit
komplexer peripherer Einrichtung unumgénglich gewesen wire. Nach der Infektion mit einer
MOI von 0,01 war die Glukose bedingt durch die signifikant erhohte Zellzahl deutlich
schneller verbraucht (innerhalb von 24 - 36 h). Im Anschluss wurde das akkumulierte Laktat
vollstindig verstoffwechselt. Es ist anzunehmen, dass einige der als kritisch eingestuften
Aminoséuren, insbesondere Glutamin, ebenfalls zu diesem Zeitpunkt verbraucht waren. Die
verstirkte Substratlimitation spiegelte sich in einem signifikant niedrigeren Virustiter im
Vergleich zu Prozess I wider (~1 log;o Stufe). Die postulierte Limitation wurde im Fall

erhohter Zellzahlen verstarkt.

Um die analysierten Limitationen zu umgehen, wurden Anderungen der Prozessfiihrung

getestet, welche im Folgenden dargestellt sind.

45.3 Vermedung von Substratlimitationen durch mehrfache Ernten nach Infektion

Eine einfache Moglichkeit der Umgehung von Limitationen nach der Infektion ohne
Einrichtung einer komplexen Peripherie stellt das Verfahren der mehrfachen Ernte und
anschlieBendem Auffiillen des Reaktors mit Frischmedium dar. Dieses Vorgehen war
vergleichbar mit einem ,,Medienwechsel“ nach Infektion. Die erhohte Carrierkonzentration
von 5 g/L fiihrte zu einer Anpassung des Leistungseintrags im 3,5 L Reaktor auf etwa 6 W/m?
(~55 U/min). Der pH-Wert wurde unveréndert bei 7,2 und der pO, bei 40% Luftséttigung
geregelt. Die Fermentation zeigte den in Abbildung 4-22 dargestellten Verlauf.

Der Vorkulturverlauf zeigte keine signifikanten Unterschiede zu den vorangegangenen Batch
Verfahren mit erhohter Carrierkonzentration. Bedingt durch die Erh6hung der Zellzahl, waren
wihrend der Vorkultur ebenfalls mehrfache Medienwechsel notwendig.

Nach der Infektion mit einer MOI von 0,01 stieg die Zellzahl geringfiigig an. 24 - 36 h nach
Infektion wurde die erste Ernte durchgefiihrt. Es wurde vermutet, dass der Grof3teil der Viren

etwa 24 h nach Infektion intrazellulédr vorlag.



Ergebnisse -92-

V=35L

—+ 7,00

- 6,00

M edienwechsel

5,00

Virustiter [L ogio(TCIDso)/ml]

Glukose-/ L aktatkonzentration [g/L]
L ebendzellzahl [1 e06/ml]
[\S] w

o |

r 3,00

2,00

T T v T T T T
0,00 50,00 100,00 150,00 200,00 250,00 300,00 350,00

Betriebszeit [h]

Abbildung 4-22: Verlauf der Fermentation mit mehrfacher Ernte nach Infektion und
anschlieRendem Auffullen des Reaktors mit Frischmedium. (Zellzahl B, Glukose 2 ,

Laktat @ , Virustiter A +/- 0,3 10g10(TCIDs0)/ml)

Die Ernten wurden durch Sedimentation und anschlieBender 20 pm Filtration durchgefiihrt.
Der Titer in der ersten Ernte (Ernte I), die etwa 80% des Reaktorvolumens entsprach, von 4,1
logo(TCIDsp)/ml nach Filtration entspricht dieser Theorie. Im Anschluss wurde der Reaktor
auf das Arbeitsvolumen aufgefiillt, wodurch die Glukosekonzentration erhoéht und die
niedermolekularen Inhibitoren verdiinnt wurden. Die Virusreplikation wurde fortgesetzt und
der Virustiter stieg bis zur Ernte II auf einen Titer von 7,6 log;o(TCIDsp)/ml nach Filtration.
Ernte II entsprach in etwa 50% des Reaktorvolumens. Der Reaktor wurde wieder auf das
Arbeitsvolumen aufgefiillt und die Virusvermehrung beim definierten Abbruchkriterium
(CPE > 90%) durch die letzte Ernte III (Abbruch) beendet. Der Titer zum Zeitpunkt der
dritten Ernte betrug 7,3 log;o(TCIDsp)/ml nach Filtration.

In der gesamten Ernte wurde ein Titer von 7,1 log;o(TCIDsp)/ml ermittelt. Das Volumen
entsprach in etwa dem 2,2-fachen Volumen im Vergleich zum Batch-Verfahren. Die gesamte
Ausbeute konnte somit signifikant gesteigert werden. Die Theorie der Limitation konnte

ebenfalls durch diese Ergebnisse bestitigt werden.
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454 Fed-Batch

Im Fed-Batch-Verfahren wurden Substrate in Form von Konzentrat zugefiittert und die
Experimente in verschiedenen Mafstiben bis in den PilotmaB3stab durchgefiihrt (n = 12 in
verschiedenen Maf3stdben). Die Microcarrierkonzentration betrug 5 g/L. Die Parameter pH,
pO,, Drehzahl und MOI wurden wie zuvor beschrieben geregelt beziehungsweise gewihlt.
Exemplarisch wird ein Lauf im 10 L Reaktor dargestellt, dessen zugefiitterte Substanzen in

den angegebenen Volumina je Fiitterung in Tabelle 4-8 zusammengestellt sind.

Tabelle 4-8: Gefltterte Substanzen und Volumina wahrend des Fed-Batch Verfahrens.

Substanz Konzentration Volumen pro Futterung
Glukoseldsung 400 mg/ml 20 ml
Glutamin-Losung 100x 29,2 mg/ ml 5ml
Non essential AA Mix 100x 100x 5ml

Da sich withrend der Vorkulturfiihrung keine Anderungen beziiglich Wachstumsverhalten

zeigten, beschrénken sich die folgenden Darstellung lediglich auf den Verlauf nach Infektion.
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Abbildung 4-23: Verlauf des Fed-Batch Verfahrens nach Infektion im 10 L Reaktor.
(zelizah! B, Glukose @ |, Laktat @ , Virustiter A +/- 0,3 10og10(TCIDso)/ml)




Ergebnisse -94-

Die Steigerung der Substratkonzentrationen war an Hand des Markers Glukose deutlich zu
erkennen und somit konnten Limitationen verhindert werden. Neben der
Glukosekonzentration waren die als kritisch identifizierten Aminosduren ebenfalls nicht in
limitierenden Konzentrationen zu erwarten. Die Konzentration niedermolekularer Inhibitoren,
wie beispielsweise Laktat, lag in diesem Fall in vergleichbarer Gréfenordnung zum
Verfahren nach Prozess 1. Im dargestellten Fall konnte der Virustiter signifikant gesteigert

werden (7,7 logo(TCIDsg)/ml.)

Eine Reproduktion dieses hohen Titers konnte jedoch nicht in allen Fillen erreicht werden.
Durchgefiihrte Variationen in der Fiitterungsrate und eine dynamische Zufiitterung (stetige
Zufiitterung geringster Mengen iiber eine Pumpe) konnten die Schwankungen der Ergebnisse
nicht verbessern. In den durchgefiihrten Fed-Batch Fermentationen schwankte der Titer
zwischen 7,0 und 7,8 logjo (TCID)so/ml. Das Verfahren war somit nicht als robust zu

bewerten.

455 Dialyse

Um die inhibitorische Wirkung niedermolekularer Stoffwechselendprodukte, wie
beispielsweise Ammonium oder Laktat, auszuschlieBen, wurde eine Dialysefermentation
durchgefiihrt. Das verwendete externe Dialysemodul, Typ LD-02, Fa. Mycrodyn, Wuppertal,
Deutschland, besall eine molekulare Ausschlussgrenze (,,Cut-Off) von 20 kDa. Die
notwendige Abscheidung der Carrier wurde erfolgreich iiber ein einfaches Steigrohr im 10 L
Reaktor H/D = 1 erreicht. Das Frischmedium wurde im Gegenstromverfahren iiber das
Dialysemodul, in diesem Fall iiber die inneren Hohlfasern, gefiihrt und anschlieend
verworfen. Der Volumenstrom des Frischmediums entsprach dem zweifachen Volumenstrom

des aus dem Reaktor ausgetragenen Volumens.

Die Einstellung des Dbendtigten Volumenstroms wurde qualitativ  iiber die
Glukosekonzentration bestimmt und tiber kalibrierte Pumpen der Fa. Wattson und Marlow
eingestellt. Zu Beginn der Virusvermehrung betrug die Perfusionsrate etwa 75% des

Reaktorvolumens. Abbildung 4-24 zeigt den schematischen Aufbau der Anlage.
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Abbildung 4-24: Schematischer Aufbau des Dialyseverfahrens.

Die Carrierkonzentration betrug wie in den anderen Fermentationen 5 g/L. Die Parameter
Drehzahl, pH-Wert, pO, und MOI wurden nicht verdndert. Die Vorkultur zeigte beziiglich
Medienwechsel keine Unterschiede zu den anderen Verfahren mit erhohter Zellzahl (nicht
dargestellt). Der Verlauf der Dialysefermentation nach Infektion mit einer MOI von 0,01 ist in
Abbildung 4-25 dargestellt.

Die maximal erreichte Zellzahl betrug X = 4,8 e06/ml und ist somit geringer als die im Batch
oder Fed-Batch Verfahren erreichten Zellzahlen mit gleicher Carrierkonzentrationen. Dies
konnte durch einen geringen Austrag bewachsener Microcarrier bedingt sein. Nach Infektion
mit einer MOI von 0,01 wurden die Zellen im Verlauf der Virusinfektion lysiert. Die
Glukosekonzentration war in allen Féllen groBler als 0,15 g/L. Die Laktatkonzentration lag
unter 1,1 g/L. Der mit diesem Verfahren erreichte Titer von 7,8 log;o(TCIDsgp)/ml war im

Vergleich zu Prozess I signifikant erhdht.
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Abbildung 4-25: Verlauf der externen Dialysefermentation nach Infektion im 10 L Reaktor

H/D = 1. (Zelizahl B, Glukose @ | Laktat @ , Virustiter A +/- 0,3 10g1o(TCIDsg)/ml)

Eine mogliche Erkldrung fiir den auf Anhieb erhdhten Virustiter konnte eine zum Eintrag von
Substraten parallel stattfindende Abtrennung niedermolekularer Inhibitoren sein. Eine
Inhibition im Fed-Batch Verfahren z. B. durch niedermolekulare Inhibitoren (resultierend in
starken Schwankungen) kann an dieser Stelle vermutet werden. Eine Identifikation der
Inhibitoren war jedoch nicht moglich. Eine signifikante Steigerung des Virustiters im

Vergleich zu Prozess I wurde mit dem Dialyseverfahren erreicht.

Nachteilig war die duBerst komplexe Prozessfiihrung der Dialyse. Sie erforderte einen hohen
Aufwand an peripherer Einrichtung und eine fiir die Produktion essentielle robuste und
einfache Prozessfilhrung konnte der Dialyse in diesem Stadium der Entwicklung nicht
attestiert werden. Bedingt durch gegen Ende der Fermentation auftretende geringe
Volumenstrome (etwa 80 ml/min) lagerten sich im Dialysemodul Zelltriimmer ab, die zu

,Bilofowling* der Membran fiihrten.
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45.6 Etablierungeiner neuen Prozessfihrung: , Volume-Expanded-Fed* Batch

Bis dato wurde bei den verschiedenen Fermentationsbedingungen und Arten der Prozess-
fiihrungen die Frage nach Limitationen und moglichen Inhibitionen aufgeworfen. Die
Bestimmung des Einfluss toxischer Konzentrationen fiir niedermolekulare Inhibitoren
gestaltet sich bei der Verwendung adhérenter Zelllinien auf Grund der bereits geschilderten
Problematik schwierig (Zellzahlbestimmung wihrend der Infektion, keine Methode zur
Unterscheidung infizierter und nicht infizierter Zellen, spezifische Umstellung des

Stoffwechsel infizierter Zellen, Nutzung von Analysemethoden, etc.).

Die geforderte 6konomisch effiziente Fermentationsstrategie musste als logische Konsequenz

der zuvor geschilderten Experimente folgende Eigenschaften besitzen:

e Umgehung von Limitationen moglichst aller Medienkomponenten
e Vermeidung erhohter Konzentrationen von Stoffwechselendprodukten
* Steigerung der Produktivitét bei einfacher und robuster Prozessfiihrung

e Einfache Skalierbarkeit

Eine aus diesen Anforderungen gefolgerte Prozessfiihrung, die die genannten Kriterien in sich

vereinigt, war das entwickelte ,,Volume-Expanded-Fed* Batch (VEF-Batch) Verfahren.

Die geschilderten Vorgaben und Ziele konnten iiber sequentielle Verdiinnung der infizierten
Kultur in den néchsten Prozessmallstab mit dem urspriinglichen Frischmedium erreicht
werden. Es wurden alle Medienkomponenten in ausreichendem Mafle zur Verfligung gestellt
und gleichzeitig die Konzentration der Stoffwechselendprodukte durch Verdiinnung
signifikant erniedrigt. Eine Endverdiinnung von 1:3 bis 1:4 stellte das Optimum dar. Das
charakteristische Substrat war ebenfalls Glukose. Abbildung 4-26 zeigt den schematischen
Verlauf des Verfahrens mit erhohter Zellzahl (5 g/L Carrier) beginnend im 3,5 L Reaktor mit
Expansion in einen 15 L Bioreaktor nach Infektion. In den durchgefiihrten Versuchen wurden

dieselben Kultivierungsbedingungen wie in den zuvor geschilderten Verfahren gewéhlt.
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v
v

Vorkultur im 3,5 L Infektion der kon- 1:2 Verdiinnung in
Bioreaktor mit fluenten Kultur im den néchsten
Carrierkonz. von 5 g/L 3,5 L Bioreaktor mit ProzessmafBstab
einer MOI von 0.01 (15 L Bioreaktor)

Ernte, Inaktivierung

v

und Aufarbeitung

1:3 Verdiinnung im 1:4 Verdiinnung im

15 L Bioreaktor 15 L Bioreaktor

Abbildung 4-26: Schematische Darstellung des ,,Volume-Expanded-Fed* Batch. Die
angegebenen Verdinnungsstufen beziehen sich auf das Volumen der Vorkultur (M =
Motor).

Nach der ersten Phase der Fermentation (Generierung von Biomasse) wurde die Infektion mit
einer MOI von 0,01 im 3,5 L Reaktor durchgefiihrt. Nach 24 - 36 h betrug die
Glukosekonzentration dann etwa 0,5 bis 0,8 g/L. Zu diesem Zeitpunkt fand der erste
Verdiinnungsschritt der Kultur in den nédchsten Prozessmalstab statt (~ 1:2, V =7 L). Nach
etwa 48 - 60 h erfolgte die ndchste Verdiinnung auf 10,5 L — 11 L Gesamtvolumen. Nach
etwa 100 — 120 h der Virusvermehrung wurden cirka 2,5 bis 3,5 L Frischmedium
supplementiert. Bezogen auf das Ausgangsvolumen entspricht dies einer Verdiinnung von 1:3

bis 1:4. Abbildung 4-27 zeigt den Verlauf der Kultur nach Infektion.
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Abbildung 4-27: Reprasentativer Verlauf des “Volume-Expanded-Fed” Batch nach
Infektion (Zellzah! M, Glukose @ | Laktat @ , Virustiter A +/- 0,3 10g10(TCI1Dsp)/ml,

Volumen X).

Die Zellen zeigten wie in den anderen Verfahren nach der Infektion kurzfristig weiteres
Wachstum. 24 h nach Infektion wurde die erste Verdiinnung durchgefiihrt. Die Zellzahl sank
bedingt durch die Verdiinnung. Die Glukosekonzentration wurde erhdht. Sie war reprasentativ
fiir die gesamte Konzentration aller Substrate. Die Laktatkonzentration, repriasentativ fiir die
Stoffwechselendprodukte, sank signifikant. Limitationen oder Inhibitionen waren wéhrend
der gesamten Fermentation nicht zu erwarten.

Diese Betriebsweise resultierte trotz 4-facher Erhohung des Produktionsvolumens in einem
signifikant erhohten Virustiter, der um mehr als 1 log;o Stufe (bezogen auf Prozess I) auf
einen Wert von 7,8 log;o(TCID)so/ml gesteigert werden konnte. Die in diversen MafBstiben
bis 50 L auf diese Weise durchgefiihrten Fermentationen (n = 14) erreichten im Durchschnitt
einen Virustiter von 7,6 log;o(TCID)so/ml Dabei erwies sich das Verfahren als besonders
robust und zeigte maximale Abweichungen von +/- 0,2 log;o(TCID)s¢/ml.

Technisch wies sich das Verfahren durch einfache Handhabbarkeit aus. Die Verdiinnung der
Kulturbriihe ist vorteilhaft bei der Routineanwendung in der Produktion und benétigt keinen

komplexen peripheren Aufbau.
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45.7 DirekteVerdinnung als Variation des,, Volume-Expanded-Fed“ Batch

Zur Uberpriifung der Auswirkungen einer direkten 1:4 Verdiinnung der Kultur nach Infektion,
wurde eine wie in Kapitel 4.4.6 beschriebene Fermentation 24 h nach Infektion direkt auf das
Endvolumen, in diesem Fall 14 L, verdiinnt. Die Kultur zeigte bei sonst konstanten

Parametern (MOI, Drehzahl, pH, pO,, etc.) folgenden Verlauf nach Infektion.

7 17,00

15,00

54 + 13,00
1:4
Verdinnung
4 A + 11,00

Volumen [L]

Glukose-/ Laktatkonzentration [g/L]
L ebendzellzahl [1 e06/ml]
Virustiter [L ogio(T Cl Dso)/ml]
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Abbildung 4-28: Variation des VEF-Batch durch direkte 1:4 Verdunnung nach Infektion
(zelizah! B | Glukose @ | Laktat @ , Virustiter A +/- 0,3 10g10(TCIDso)/ml, Volumen X).

Etwa 24 h nach Infektion wurde eine 1:4 Verdiinnung durchgefiihrt. Bedingt durch diese
Verdiinnung sank die Zellzahl auf X ~ 1,6 e06/ml. Die Glukosekonzentration fiel wiahrend der
Fermentation nicht unter 1 g/L.

Obwohl keine Limitation oder Inhibition vorlag, stieg der Virustiter nicht liber einen Wert
von 6,8 logo(TCIDsp)/ml. Der Lauf konnte mit der Batch Fermentation bei erniedrigter
Zellzahl verglichen werden und zeigte vergleichbare Ergebnisse. Eine Steigerung im
Vergleich zu Prozess I konnte zwar erzielt werden, jedoch zeigte der ,,Volume-Expanded-

Fed* Batch mit sequentieller Erh6hung des Volumens deutlich bessere Ergebnisse.
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458 Reduktionder MOI im,, Volume-Expanded-Fed" Batch

Ein weiterer Optimierungsansatz im neu entwickelten Verfahren, lag in der Erniedrigung der
MOI. Dazu wurde das unter Kapitel 4.5.6 geschilderte Verfahren des ,,Volume-Expanded-
Fed* Batch mit sequentieller Erhohung des Volumens verwendet und die MOI auf 0.001
reduziert. Die Fermentation wurde mit den beschriebenen Parametern beziiglich pH, Drehzahl

und pO2 durchgefiihrt. Abbildung 4-29 zeigt den Verlauf der Fermentation nach Infektion.
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Abbildung 4-29: Verlauf der Virusvermehrung im “Volume-Expanded-Fed” Batch mit
verringerter MOI = 0,001 (Zellzah! B, Glukose @ | Laktat @ , Virustiter A +/- 0,3
10g10(TCIDsg)/ml, Volumen X).

Prinzipiell zeigte sich bei der Reduktion der MOI ein vergleichbarer Verlauf der
Fermentation. Der erreichte Virustiter lag mit etwa 6,9 +/- 0,3 log;o(TCIDsp)/ml deutlich
niedriger Vergleich zum ,,Volume-Expanded-Fed* Batch mit einer MOI von 0,01. Bezogen
auf den biphasischen Batch Prozess hingegen stellt der erreichte Titer unter Beriicksichtigung
der Erh6hung des Produktionsvolumens um den Faktor vier eine deutliche Verbesserung bei

Reduktion des einzusetzenden Volumens aus dem ,,Working Seed* des Virus dar.



Ergebnisse

-102-

4.6 Vergleich der verschiedenen Verfahren

4.6.1 Zusammenfassung der Ergebnisse

Zunichst soll die folgende Tabelle einen zusammenfassenden Uberblick der zuvor

geschilderten Verfahren illustrieren.

Tabelle 4-9: Vergleich der durchgefuhrten Verfahren bezogen auf Prozess 1.

Relatives Volumen

Mittlerer Titer in
der Ernte bezogen

Verfahren der Ernte
[l0g10(T Cl Dso)/ml]

auf Batch-Volumen

Rel. Produktivitat im
Vergleich zu Prozess|

in vergleichbarer

nach Prozess| Betriebszeit [-]
Prozess I (n=16) 6,6 +/- 0,4 1 1
Prozess I mit niedriger
6,8%* 1 1
Zellzahl (n=1)
Prozess I mit erhohter
5,8+/-0,4 1 0,1
Zellzahl (n=12)
Mehrfache Ernte nach
7,1%* 2,5 8
Infektion (n=1)
Fed-Batch (n=12) 7,4 +/- 0,4% 1 7*
Dialyse (n=1) 7,7%* 1 12
VEF-Batch (seq. 1:4)
7,7 +/-0,2 3-4 ~40
(n=14)
VEF-Batch (dir. 1:4)
6,6%* 3-4 ~4
(n=1)
VEF-Batch (seq. 1:4)
mit reduzierter MOI 6,9%* 34 ~8
(n=1)

* Signifikante Schwankungen des erreichten Titers.

** K eine Angabe des Verdiinnungsfehler s der Bestimmungsmethodein der Tabelle

Wie aus Tabelle 4-9 deutlich zu erkennen ist, waren VEF-Batch und Dialyse die

produktivsten Verfahren. Das mit Abstand robusteste Verfahren war dabei das neu

entwickelte ,,Volume-Expanded-Fed* Batch Verfahren.
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Um einen vollstindigen Vergleich der beiden produktivsten Verfahren Dialyse und VEF-
Batch zum etablierten Prozess I und die Auswirkungen der Adaptation an serum- und
proteinfreie Bedingungen zu bewerten, mussten ausgewihlte Fermentationen bis zur
Formulierung aufgearbeitet werden. Weitere Vergleichskriterien waren
Wirtszellproteingehalt, DNA-Konzentration und biologische Aktivitdt im Tiermodell (HBV

Modell in transgenen Méusen).

4.6.2 DNA-und Wirtszellproteinabreicherung

Das Verfahren der Aufarbeitung wurde unter 3.4 detailliert beschrieben. In verschiedenen
Stufen der Aufarbeitung wurden Proben entnommen und die DNA-Konzentration bestimmt.
Die Proben wurden unbehandelt, mit Benzonase (Abbau freier DNA) und mit Proteinase K
behandelt gemessen. Exemplarisch zeigt Abbildung 4-30 die DNA-Abreicherung einer
Fermentation mit der generierten BK KL 3A V Zelllinie im ,,Volume-Expanded-Fed* Batch

Verfahren.
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Abbildung 4-30: Exemplarische DNA-Abreicherung wéhrend der Aufarbeitung bis zur
formulierten Suspension (D 02). AO1: Nach Inaktivierung, A03: Nach Zentrifugation und
3/ 0,8 um Filtration, BO2: Nach zweiter Zentrifugation, CO1: Nach Membranadsorber,
DO1: Nach Diafiltration, DO2: Nach Tiefen- und Sterilfiltration (Unbehandelt M ,

Proteinase K Ml , Benzonase [ ).
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Auf die unwesentliche Abreicherung der DNA zwischen AOl (unmittelbar nach
Inaktivierung) und AO3 (nach Klérzentrifugation 1 und 3/0,8 pum Filtration) folgt eine
signifikante Abreicherung durch den ldngeren zweiten Zentrifugationsschritt (resuspendierte
Virussuspension B02). Eine weitere signifikante Abreicherung der DNA war nach
Verwendung des Membranadsorbers in Stufe CO1 festzustellen. In den weiteren
Aufarbeitungsschritten bis hin zur Formulierung D02 wurde keine weitere DNA-
Abreicherung festgestellt. Die Probe besitzt nur noch eine geringe Konzentration freier DNA
(unbehandelte Probe im Vergleich zu Benzonase behandelter Probe). Der Anstieg der
Proteinase K behandelten Probe im Vergleich zur unbehandelten Probe war durch den relativ
hohen DNA — Gehalt der viralen Partikel zu erkldren. Die DNA-Abreicherung war

erfolgreich.

Der Wirtszellproteingehalt (HCP-Gehalt) wurde ebenfalls in verschiedenen Stufen der
Aufarbeitung quantifiziert. Exemplarisch ist der Verlauf der bereits bei der DNA-
Gehaltsbestimmung dargestellten Fermentation nach dem ,,Volume-Expanded-Fed* Batch

Verfahren mit der adaptierten BK KL 3A V Zelllinie illustriert.
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Abbildung 4-31: Exemplarische Abreicherung der Wirtszellproteine wahrend der
Aufarbeitung. AO1: Nach Inaktivierung, BO2: Nach zweiter Zentrifugation, CO1: Nach

Membranadsorber, DO2: Nach Tiefen- und Sterilfiltration.
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Abbildung 4-31 zeigt eine deutliche Abreicherung der Wirtszellproteine wéhrend der
Aufarbeitung. Die Abreicherung war erfolgreich. In der formulierten Suspension betrug die

Konzentration 1 pg/ ml (V~180 ml in Stufe D02).

Um die verschiedenen Verfahren miteinander vergleichen zu konnen, ist es notwendig, einen
Vergleich auf Basis einer Wirkdosis von 1 e09 viraler Partikel pro Dosis vorzunehmen. Dazu
wurde die Konzentration viraler Partikel in der Formulierung (D02) mittels quantitativer
Elektronenmikroskopie bestimmt. Die Analyse wurde am ,,Zentrum fiir ultrastrukturelle
Diagnostik* (ZUD), Bielefeld, Deutschland, durchgefiihrt. Abbildung 4-32 zeigt exemplarisch

eine elektronenmikroskopische Aufnahme der am ZUD durchgefiihrten Quantifizierung.

Abbildung 4-32: Elektronenmikroskopische Aufnahme nach dem “negative staining”
Verfahren. Die Quantifizierung wurde am ZUD durchgefuhrt. Das Viruspartikel ist mit P
markiert und die verwendeten Latexbeads sind mit L gekennzeichnet. Die unter 1.1

beschriebene Oberflachenstruktur der Viruspartikel ist deutlich zu erkennen.

Die Ergebnisse der Zdhlung sind in Tabelle 4-10 dargestellt. Aus Kostengriinden wurde diese
Analyse nur flir die deutlich verbesserten Verfahren Dialyse, VEF-Batch und den Prozess I
mit der adaptierten BK KL 3A V-Zelllinie durchgefiihrt.
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Tabelle 4-10: Darstellung der ermittelten Gesamtkonzentration viraler Partikel laut gEM.

Parameter Prozess| Dialyse VEF —Batch

Konzentration viraler Partikel nach gEM
[1e010/ml]
Volumen der Formulierung [ml] 180 180 180
Anzahl der Dosen aus ~ 8 L

0,134 1,77 2,42

242 3186 4320
aufgearbeitetem Fermentationsiiberstand

Aus Tabelle 4-10 wird ebenfalls das Potential des VEF-Batch deutlich: Die Anzahl der Dosen
ist im ,,Volume-Expanded-Fed* Batch im Vergleich zu Prozess I etwa um den Faktor 20
erhoht. Anhand dieser Daten lassen sich die Wirtzellproteinkonzentration und der DNA-
Gehalt pro Dosis der verschieden Verfahren vergleichen. Sie sind in der folgenden

Darstellung abgebildet.
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Abbildung 4-33: Vergleich der verschiedenen Verfahren bezuglich Wirtszellprotein- und
DNA-Gehalt pro Dosis (VEF-Batch = “Volume-Expanded-Fed” Batch, DNA- Gehalt ll ,
Wirtszellproteine (HCP-Gehalt) ).

Die Gehalte pro Dosis von Dialyse und Prozess I lagen in derselben GroBenordnung. Im VEF-

Batch konnte eine deutliche Verringerung erreicht werden.
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4.6.3 Uberprifung der therapeutischen Wirksamkeit im Tier modell

Die therapeutische Wirksamkeit wurde im Labor Dr. Paulsen, Virologie, Bayer HealthCare
AG, Wuppertal, Deutschland durchgefiihrt. Es handelte sich um ein Hepatitis-B-Virus (HBV)
Modell in transgenen Méiusen. Zundchst wurden die formulierten Dosen lyophilisiert,
resuspendiert und anschlieend appliziert. Als Kontrolle diente ein mit der BK KL 3A Zelle im
Prozess I hergestelltes Virus. Die Ergebnisse der Verringerung des HBV Titers im Plasma der
Maus sind in Abbildung 4-34 dargestellt und sind MaB fiir die therapeutische Wirksamkeit

des formulierten Virusmaterials.

*** p <0.001vs. PBS

ol

logio (HBV virale Kopien
/ 10 pl Plasma)
D

3
2
PBS Kontrolle  VEF-Batch Prozess | Dialyse
Prozess| BKKL3AV BKKL3AV BKKL3AV
BK KL3A

Abbildung 4-34: Vergleich der in-vivo Wirksamkeit von PPVO hergestellt mit der
adaptierten Zelllinie und nach verschiedenen Verfahren. (transgenes HBV-Maus-Modell,

Labor Dr. Paulsen, Virologie, Bayer HealthCare AG, Wuppertal, Deutschland).

Zwischen den verschiedenen Verfahren konnten keine signifikanten Unterschiede festgestellt
werden. Auch die Adaptation der Zelllinie an Kultivierungsbedingungen frei von Materialien
tierischen, humanen oder pflanzlichen Ursprungs (BK KL 3A V Zelllinie) hatte keinen

Einfluss auf die therapeutische Wirksamkeit im Modell.
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4.7 Physikalische Beschreibung der Reaktoren

4.7.1 Bestimmungder Leistungscharakteristik

Wie unter 3.6.2 beschrieben wurde iiber das Drehmoment der Leistungseintrag bestimmt und
die Newtonzahl berechnet (2.4.1). Die Newtonzahl wurde zur Kontrolle nach einer von
HENZLER entwickelten Korrelationsbeziehung (Gleichung 4-2) fiir Fermenter mit Statoren

abgeschitzt und mit den Messergebnissen verglichen (Tabelle 4-11).

0,195 0,167 0,809
d b ’ h 5
Ne=4356|1—— -~ n _ _
[ ds] (d) (dj Gleichung 4-2

Abbildung 4-35 zeigt die in den verschiedene Malstiben und Geometrien ermittelten
Newtonzahlen iiber der Reynoldszahl. Um die Wahrung der geometrischen Ahnlichkeit zu
verdeutlichen, ist die Newtonzahl in Abbildung 4-36 auf das Verhidltnis Blatthéhe zu

Riithrerdurchmesser (h/d)"*" bezogen.

100,00 T ®35LH/ID=13 d/D=0,55

| ®10LH/D=1 d/D=0,5
] 10 L H/D =2 d/D=0,55
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50 L H/D =2 d/D=0,65
i 100 LH/D =2 d/D=0,6
|| A200LH/D=23 d/D=0,79
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- . *
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Abbildung 4-35: Darstellung der Leistungscharakteristik der verschiedenen Reaktoren.
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Abbildung 4-36: Newtonzahl bezogen auf die Riihrergeometrie (h/d)%8%°.

Tabelle 4-11: Vergleich der experimentell ermittelten Newtonzahl zur Abschatzung nach

HENZLER.
Mal3stab Ne abgeschitzt nach HENZLER Ne bestimmt
3.5LH/D=1,3 8,3 8,4
I0OLH/D=1 5,8 5,2
I0LH/D=2 9,2 10,2
S0LH/D=1 5,1 53
S0LH/D=2 7,3 7,2
100 LH/D =2 9,1 10,2
200LH/D=23 7,7 7,7

Die Newtonzahlen der verschiedenen Maf3stibe waren unabhéngig von der Reynoldszahl. Die
experimentell ermittelten Newtonzahlen zeigen bezogen auf die Riihrergeometrie (h/d)™*"
keine signifikanten Abweichungen. Die von HENZLER entwickelte Formel zur
nidherungsweisen Bestimmung der Newtonzahl korrelierte gut mit den experimentell
ermittelten Newtonzahlen. Die bestimmten Newtonzahlen wurden zur Berechnung des

Leistungseintrages verwendet.
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4.7.2 Suspendierungder Microcarrier und Homogenisierung der Kultur

Die Bewertung der Suspendierungseigenschaft wurde im 50 L, H/D = 2 Reaktor durch
Bestimmung des Sedimentvolumens der aus verschiedenen Hohen des Reaktors genommenen
Proben in einem 50 ml Messzylinder vorgenommen. Die Microcarrier waren zu diesem
Zeitpunkt konfluent bewachsen. Der Leistungseintrag betrug 6 W/m* (n = 30 U/min). Die
Carrierkonzentration betrug 5 g/L. Abbildung 4-37 zeigt die Verteilung der Carrier iiber der
Reaktorhohe.

Volumen der Cytodex-3 Microcarrier nach
Sedimentation [ml]

0 0,1 0,2 0,3 0,4 0,5 0,6 0,7 0,8
Hohe der Probennahme im Reaktor [m]

Abbildung 4-37: Verteilung der konfluent bewachsenen Microcarrier im 50 L Bioreaktor,
H/D = 2.

Uber der Reaktorhohe konnten keine signifikanten Unterschiede beziiglich der
Carrierverteilung festgestellt werden. Ein spezifischer Leistungseintrag von ~ 6 W/m? ist fiir
die Suspendierung der Microcarrier ausreichend.

In den Glasreaktoren (3,5 und 10 L, H/D = 1,3 beziehungsweise 1) konnte im Betrieb keine
Phasenbildung beobachtet werden. Im Klopperboden lagerten sich keine Partikel ab, so dass
das sogenannte ,,1 s — Kritertum* (Verweilzeit eines Partikels am Behélterboden nicht langer

als 1 s) eingehalten wurde.
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Um die Homogenisierungseigenschaften der Reaktoren zu vergleichen, wurde die unter 2.4.2
beschriebene Durchmischungskennzahl cy nach der Farbumschlagsmethode (3.6.3) bestimmt.

Abbildung 4-38 zeigt die fiir einige Reaktoren bestimmte Durchmischungskennzahl cy tiber

der Reynoldszahl.
100,00
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2 may gumgn |2 —
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[ | — 19
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T
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W 3,5 L H/D=1,3 d=0,08 h=0,178
10 L H/D =1 d=0,134 h=0,205

450 L H/D =1 d=0,24 h=0,37
100 L H/D = 2 d=0,24 h=0,74

A 200 L H/D=2,3 d=0,38 h=0,91
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Abbildung 4-38: Darstellung der Mischzeitcharakteristik verschiedener Reaktoren. Der
Homogeniserungsgrad M betragt 95%o. Die ermittelten Durchmischungskennzahlen sind

fur den jeweiligen Reaktor in der Abbildung dargestellt.

Die Durchmischungskennzahl war, wie unter 2.4.2 postuliert, iber der Reynoldszahl konstant.
Unterschiede lassen sich durch die verschiedenen Geometrien, wie beispielsweise H/D oder
h/d, erkldaren (Makrovermischung). Die Geschwindigkeit der Makrovermischung muss im
Verhiltnis zur determinierenden Reaktionsgeschwindigkeit klein sein. Die determinierende
Reaktionsgeschwindigkeit im Fall von Zellkulturen ist die spezifische Wachstumsrate p [d'],
die in allen Féllen deutlich gréer war, als die fiir eine Homogenisierung von 95% bendtigte

Zeit.
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4.7.3 Scherbeanspruchung

Die Charakterisierung der Scherbeanspruchung wurde in allen MaBstdben mit Hilfe des unter
3.6.4 beschriebenen Blauton/ Polymer Flockensystems durchgefiihrt. Der {iber die
Newtonzahl bestimmte volumenspezifische Leistungseintrag P/V [W/m?] lag im Bereich von
10 bis 300 W/m?. Die Darstellung des Vergleichsflockendurchmessers dyp [um] iiber dem
volumenspezifischen Leistungseintrag P/V  [W/m?] erlaubt den Vergleich der
hydrodynamischen Beanspruchung in den verschiedenen Malstiben und Geometrien

(Abbildung 4-39).

1000,0

1 dVF =402 (PV)"/3]

—~—
.\ A \‘

~

100,0

dvr [um]

W3,5L Scale, d/D=0,55,H/D=1,3 -
M10L Scale,d/D=0,5HD=1
10 L Scale , d/D = 0,55, H/D = 1,95
50 L Scale,d/D=0,6,H/D=2
450L Scale,d/D=0,6,H/D=1
100 L Scale, d/D=0,6 , H/D =2
A 200 L Scale, d/D=0,79, H/D =2,3
@ Biedermann d/D=0,45 50 L H/D=1
Biedermann d/D=0,75 50LH/D=1

10,0
1 10 100 1000

Volumenspezifischer Leistungseintrag P/V [W/m3]

Abbildung 4-39: Darstellung des Vergleichsflockendurchmessers dyr Uber dem

volumenspezifischen Leistungseintrag P/V fur die verschiedenen Reaktoren.

Die ermittelten Vergleichsflockendurchmesser zeigten keine signifikanten Unterschiede
zwischen den Reaktoren. Es ist daher zu erwarten, dass die hydrodynamische Beanspruchung
in den verschiedenen MafBstiben bis 200 L vergleichbar ist. Die Einfliisse der Geometrie (d/D,
H/D, etc.) waren nicht signifikant. Die von BIEDERMANN und HENZLER (1996) beschriebene
1/3-Abhéngigkeit des  Vergleichsflockendurchmessers ~ vom  volumenspezifischen
Leistungseintrag konnte verifiziert werden. Die von A. BIEDERMANN (1994) ermittelten
Vergleichsflockendurchmesser fiir ein vergleichbares System (s. Abb. 4-39) konnten bestétigt

werden.
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Aus der Literatur ergibt sich bei einem Vergleichstflockendurchmesser von ~200 um (in dieser

Arbeit bestimmter Vergleichsflockendurchmesser bei einem Leistungseintrag von 6 W/m?,
Abb. 4-39 abzulesen) eine maximale Energiedissipation €y von ~ 0,08 m?s* [siche H. J.

HENZLER 1999, Figure 17, S.66]. Mit diesem Wert berechnet sich die turbulente Spannung zu

. =0,0676 pd,’ (E?M)S = 0’216::2 Gleichung 4-3

Die Fermentationen zeigten, dass die berechnete Spannung fiir die Zellen auf den Carriern

unkritisch waren.

4.7.4 Stofftransport

4.7.4.1 Charakteristika der Membran

Bedingt durch die Dehnung der Membranen beim Aufwickeln auf den Korb und durch den
herrschenden Druck in den Membranen mussten die theoretischen Durchmesser der
Membranen zunichst korrigiert werden (d,° und d; ).

Der AuBendurchmesser der Membranen ist hauptséchlich eine Funktion des Druckes p. Aus
Werten der Bayer Technology Services GmbH konnte folgender Zusammenhang gefolgert

werden.

d, =d, +d, 0,014 p/p, Gleichung 4-4

Diesem Zusammenhang liegen Daten einer 3,2 mm zu 2 mm Silikonmembran zu Grunde, die
im Anhang dargestellt sind (7.3). Eine Extrapolation auf die in dieser Arbeit verwendeten
Membranen wurde als unkritisch bewertet. Die notwendige Korrektur des Innendurchmessers
der Membran ergibt sich nach N. Q. HANSHI et al. (2003) aus der volumetrischen

Massenbilanz der Membran zu:

- L
d, =\/(dz')2 -To(dzz -d,%) Gleichung 4-5
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Die iiber Gleichung 4-4 und 4-5 korrigierten AuBlendurchmesser haben auf verschiedene
Daten der Membran, wie z.B. die volumenspezifische Fliche a, Auswirkungen. Die aus 4-4
und 4-5 berechneten Korrekturen der Durchmesser, sowie die Betriebsbedingungen und
resultierenden  Charakteristika der Membran wurden in der folgenden Tabelle
zusammengefasst. Die Bezeichnungen wurden zur besseren Ubersicht auch in den im

Anschluss priasentierten Diagrammen iibernommen.

Tabelle 4-12: Berechnete Korrekturen der Durchmesser, Betriebsbedingungen in den

Reaktoren und resultierende Charakteristika der Membranen (g, A p, L/Lo, f, ky™, &").

Reaktorbezeichnung ¢ Ap LiL, dY d; f Kot a
[L/min]  1par] [ [mm] [mm] [-] [m/s] [Vm]

35L,H/D=1,3,ql 0,22 0,39 1,03 2,04 1,16 1,21 4,87e04 27,5
35L,HD=1,3,q2 0,25 0,41 1,03 2,04 1,16 1,21 4,87e04 27,5
10L,H/D=1,ql 0,63 0,58 1,03 2,05 1,13 1,14 5,14e04 24,2
10L,H/D=1,q2 0,68 0,6 1,03 2,05 1,13 1,14 5,14e04 24,2
50L,H/D=1,ql 3,15 0,69 1,04 2,06 1,14 1,13 5,204 16,0
50L,H/D=1,q2 3,60 0,73 1,04 2,06 1,14 1,13 5,204 16,0
10L,H/D=2,ql 0,75 0,53 1,04 2,05 1,14 1,13 5,09¢04 36,9
I10L,H/D=2,q2 0,80 0,56 1,04 2,05 1,14 1,13 5,09¢04 36,9
50L,H/D=2,ql 3,15 0,1 1,02 3,05 2,09 1,06 4,87e04 28,6
50L,H/D=2,q2 3,60 0,14 1,02 3,05 2,09 1,06 4,87¢04 28,6
100 L, H/D=2,ql 6,28 0,68 1,06 2,05 1,16 1,19 4,93e¢04 16,3
100L, H/D=2,q2 6,8 0,73 1,06 2,05 1,16 1,19 4,93e¢04 16,3
200 L, H/D =23, q2 12,2 0,61 1,05 2,04 1,15 1,18 4,64e04 19,1

Diese Daten wurden fiir die Berechnungen der folgenden Darstellungen verwendet. Die

Reaktorbezeichnungen wurden in den jeweiligen Legenden verwendet.
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4.7.4.2 StoffUbergangskoeffizient ka

Die Bestimmung des Stofftransportkoeffizienten erfolgte wie unter 3.6.5 beschrieben. Die
Experimente wurden unter Standardbedingungen durchgefiihrt. Als Membranen dienten
Silikonschlduche mit einem theoretischen Aullendurchmesser von d, = 2 mm und einem
Innendurchmesser d; = 1 mm. Im 50 L H/D = 2 Reaktor wurden Membranen mit d, = 3 mm
und einem Innendurchmesser d; = 2 mm verwendet (Routinebetrieb bei der Herstellung von
Antikorpern bei der Bayer HealthCare AG). Neben der Geldstsauerstoftkonzentration cp
wurde zur Berechnung der Schmidtzahl ebenfalls die Temperatur des im Reaktor befindlichen
VE-Wassers bestimmt. Bedingt durch verschiedene Driicke auf den Membranen und der
daraus resultierenden unterschiedlichen Séttigungskonzentration ¢ * war es notwendig, die
Begasungsexperimente bis zur vollstindigen Aufsittigung der Fliissigkeit durchzufiihren. Die
Berechnungen des mdglichen Stoffstroms G/V aus dem ermittelten ka-Wert erfolgte unter der
Annahme reiner Sauerstoffbegasung und einer Geldstsauerstoff ¢ von 40% Luftsattigung.
Um Einfliisse der Oberfldchenbegasung zu korrigieren, wurde der k;a-Wert fiir die einzelnen
Messpunkte in den verschiedenen Reaktoren bestimmt und die Membranen durch Paketband
(Vermeidung von Diffusionseffekten aus oder in die Membranen) mit vergleichbarem
AuBendurchmesser (d; = 2 mm) ersetzt. Der fiir die Membranbegasung ermittelte kagemessen -
Wert konnte im Anschluss durch einfache Subtraktion des kpa-Wertes der

Oberflichenbegasung korrigiert werden:

ka= kaGemessen - kLaOberfIachmbegasung Gleichung 4-6

Diese Korrektur ist als Naherung an den theoretisch moglichen ka-Wert aus der
Membranbegasung ausreichend, wenn kja/ka << 1 ist, was im Bereich der
Betriebsbedingungen der einzelnen MaBstibe mit kra/ka < 0,08 erfiillt war. Im Bereich
hoherer Drehzahlen nahm dieser Einfluss bedingt durch teilweise beginnende Eigenbegasung
in einigen MaBstédben deutlich zu. Die Werte fiir die gemessenen Stofftransportkoeffizienten
der Oberflaichenbegasung sind im Anhang dargestellt. Die um die Oberflichenbegasung
korrigierten ka-Werte und der unter den geschilderten Annahmen berechnete Stoffstrom G/V
wurden fiir die verschiedenen MaBstébe in Abbildung 4-40 dargestellt.
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Der ka-Wert stieg fiir alle Maf3stdbe iiber der Drehzahl. Signifikante Unterschiede zwischen
den gemessenen Gasdurchsitzen ql und g2 waren in keinem Fall zu erkennen, so dass fiir den
200 L Reaktor lediglich ein Volumenstrom gemessen wurde. Der aus der Bestimmung der
Respirationsrate kalkulierte Sauerstoffbedarf von X = 6e06/ml gleichzeitig infizierten Zellen

stellt ein Extrem dar und wurde durch die gestrichelte Linie in Abbildung 4-40 dargestellt.

®35L, HD=13,gq1 ®35L H/D=13,q2 MW10L, H/D=1,ql A10L, H/D=1, g2 #5011, H/D=1, g1

A50L, H/D=1, g2 X 50 L, H/D=2, q1 X50 L, HID=2, g2 10 L, H/D=2, q1 10 L, H/ID=2, g2
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Abbildung 4-40: Korrigierter ka Wert und moglicher Stoffstrom G/V fur die getesteten
Mafstabe (reine Sauerstoffbegasung, c,.= 2,6 mg/L).

Es ist erkennbar, dass der mogliche Sauerstoffeintrag in den verschiedenen Malstiben
ausreichend fiir die Versorgung von X = 6 e06/ml parallel infizierter Zellen ist. Da fiir die

volumenspezifische Fliache

a=—-00o— Gleichung 4-7

gilt, musste zur Beurteilung der MaBstabsvergroerung eine Betrachtung des um die
volumenspezifische Flache korrigierten integralen Stofftransportkoeffizienten k betrachtet
werden. Zur Gewihrleistung vergleichbarer Scherbeanspruchung in den Reaktoren wurde als
Malstabskriterium P/V = const. gewihlt. Abbildung 4-41 zeigt die Darstellung des integralen

Stofftransportkoeffizienten {iber dem volumenspezifischen Leistungseintrag P/V.
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Der in dieser Arbeit getestete Arbeitsbereich ist durch die roten gestrichelten Linien
dargestellt. Die von J. G. AUNIS und H. J. HENZLER (1993) ver6ffentlichten Stofftransport-

koeffizienten eines vergleichbaren Systems sind ebenfalls abgebildet (hellblaue Dreiecke).

Je35L HD=1;3,q1 ®35L, HD=1,3, g2
Im10L, H/D=1, q1 A10L, H/ID=1, g2
1A50L, H/ID=1, q1 W50 L, H/D=1,g2
12111, HID=2, g2 11L, H/D=2, g1
Ix50L, HID=2, g2 X50L, HD=2, q1
1Mm100L, H/D=2, q1 ©100L, H/D=2, q1
W200L, H/D=2,3, q1 AJ. G. Aunis, H.-J. Henzler 1993, Literatur Ne=10, d=182mm
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Abbildung 4-41: Darstellung des integralen Stofftransportkoeffizienten k Uber P/V. Der in
dieser Arbeit getestete Arbeitsbereich ist durch die roten gestrichelten Linien dargestellt.

Die von J. G. AuNis und H. J. HENZLER (1993) publizierten Daten sind ebenfalls dargestelit.

Der Stofftransportkoeffizient k stieg mit hoherem Leistungseintrag. In den verschiedenen
Malfstdben und zu den dargestellten Literaturwerten konnten keine signifikanten Differenzen
des integralen Stofftransportkoeffizienten festgestellt werden. Der mdgliche Stoffstrom in den
verschiedenen Malstdben ist somit von der volumenspezifischen Fldche a, also von der im
Reaktor untergebrachten Membranfldche As, abhéngig. Ein Einfluss der Microcarrier war bis

zu einer Konzentration von 5g/L nicht festzustellen (Bornsches Modell).

4.7.4.3 Abschétzung der erforderlichen Membranflache bei der Mal3stabs-

vergréRRerung

Resultierend aus dem ermittelten Stofftransportkoeffizienten k = 0,06 m/h (siche Abb. 4-41)
bei einem etablierten Leistungseintrag P/V = 6W/m?® ergibt sich aus einem bendtigten
Stoffstrom von ~ 24 mgO,/(Lh) fiir das Extrem von X = 6 e06/ml infizierten Zellen unter

Annahme reiner Sauerstoffbegasung und einer Geldstsauerstoffkonzentration cr, von
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40% Luftsittigung die mindestens benotigte volumenspezifische Fliche zu:

mg;oz =ka(c*

—C — . ~14/m i -
(Lh) L) a,n Gleichung 4-8

C_n
Y,

Diese volumenspezifische Fliche muss in allen Reaktorgrofen fiir eine ausreichende

Versorgung der Zellen realisiert werden.

4.7.4.4 Flussigseitiger Stofftransportkoeffizient und dimensionslose Betrachtung

Zur  dimensionslosen  Betrachtung musste aus den  ermittelten integralen
Stofftransportkoeffizienten k der fliissigseitige Stofftransportkoeffizient k; berechnet werden.
Dazu wurden die korrigierten Membrandurchmesser verwendet. Mit Hilfe der korrigierten

Durchmesser und ki konnte die folgende dimensionslose Beziehung berechnet werden:

Sh=f (Re,,Sc) mit Sc=215 (§=37°C)

Der von H. J. HENZLER und D. J. KAULING (1993) publizierte Zusammenhang fiir

Rohrmembranen ist ebenfalls dargestellt.

©3,5L, H/D=1,3,q1 =3,5L,H/D=1,3, g2 W10 L,H/D =1, gl A10L, H/D=1, g2
1000,00 1 A 50 L, H/D=1, q1 W50 L, H/D=1, g2 10 L, H/D=2, g1 10 L, H/D=2, g2
1 x50L, H/D=2, g1 X50 L, H/D=2, g2 mW100 L, H/D=2, g1 © 100 L, H/D=2, g2
{ mM200L, H/D=2,3, q1
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®
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3.; r Literatur H. J. Henzler, D. J. .
Kauling: L )
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Abbildung 4-42: Darstellung der dimensionslosen Beziehung Sh/Sc’? iiber Rer. Die

Berechnungen wurden fir 37°C durchgefihrt (Sc=215).
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Die getesteten Mallstibe zeigten unter Annahme der durchgefiihrten Korrekturen keine
signifikanten Unterschiede und eine gute Ubereinstimmung zu den verdffentlichten Werten.
In hohen Drehzahlbereichen kam es beispielsweise im 10 L Reaktor, H/D = 1, n = 80 U/min,
und im 50 L Reaktor, H/D = 1, n = 60 U/min, zu unrealistischen negativen Werten fiir kj.
Dies ist zum einen durch den steigenden Einfluss der Oberflachenbegasung zu erkldren. Zum
anderen néhert sich das Verhéltnis von k/k; dem Wert 1, so dass geringe Abweichungen der
Membrandurchmesser, die in der Berechnung von ky eine wesentliche Rolle spielen, einen

hoheren Einfluss gewinnen.

Festzustellen bleibt, dass bei der Malstabsvergroflerung keine Probleme beziiglich des

Stofftransports bis in den 200 L Maf3stab zu erwarten sind.
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475 Testlauf mit verandertem Begasungsverfahren

Um hohere Zelldichten kultivieren zu konnen, um die personalintensive Wicklung der
Membranen zu vermeiden und um hdhere Stofftransportraten fiir MaBstdbe grofler 200 L zu
realisieren, wurde ebenfalls das Verfahren der Blasenbegasung getestet. Der Stator verblieb
zur Gewihrleistung gleicher Stromungsbedingungen im Reaktor, wurde jedoch nicht mit Gas
durchstromt. Zum Einsatz kam ein Sparger mit einer Lochgrole von 0,5 mm dessen
schematischer Aufbau und Anbringung im Reaktor in Abbildung 4-43 dargestellt ist. Der
Testlauf wurde im 3,5 L H/D = 1,3 Bioreaktor im beschriebenen Prozess I durchgefiihrt.

Motor Gaszufihrung Gber
| Silikonschlauch fur
Sparger
Silikonmembranen
/ auf Stator gewickelt

Ankerrihrer

Sparger mit 0,5 mm Bohrung:

° o

Hohles Metallrohr (L=20 mm) mit 0,5 mm

Bohrung zum Gasauslal3 in Blasenform, die

durch Riihrer dispergiert werden.

Abbildung 4-43: Schematischer Aufbau des Reaktors im Testlauf mit Sparging.

Bedingt durch das Puffersystem - Einstellung des pH-Wertes {liber Natriumhydrogencarbonat
und CO, - welches in dieser Phase der Entwicklung nicht mehr geéndert werden konnte, war
zur Gewéhrleistung einer stabilen Regelung des Reaktors ein stetiger Gasstrom an CO, und
N, notwendig. Kurz nach Inokulation des Reaktors zeigte sich die in den folgenden

Abbildungen dargestellte Problematik.
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Abbildung 4-44: Fotografische Aufnahme des 3,5 L Bioreaktors im Testlauf mit Sparging
unmittelbar nach Inokulation. Dargestellt ist eine Nahaufnahme des oberen Teils des

Reaktors.

Abbildung 4-45: Fotografische Aufnahme des 3,5 L Bioreaktors im Testlauf mit Sparging

unmittelbar nach Inokulation. Abbildung des gesamten Reaktors.

Wie in Abbildung 4-44 und Abbildung 4-45 zu erkennen ist, befand sich der Grofteil der
Carrier-Zellsuspension im erst kurz nach Inokulation gebildeten Schaum. Der stabile Schaum
schien zum Grofteil aus Carriern und Zellen zu bestehen. Eine homogene Verteilung konnte
somit im Reaktor nicht vorliegen und es ist zu vermuten, dass starke Limitationen vorlagen.
Der Versuch wurde nach zwei Tagen auf Grund des massiven Verlustes an Vitalitét (< 20 %)

abgebrochen. Sparging war unter diesen Kultivierungsbedingungen nicht méglich.
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S DISKUSSION

Ubergeordnetes Ziel dieser Dissertation war die Entwicklung und Optimierung eines
Verfahrens zur Viruspropagation von PPVO NZ-2 mit einer adhdrenten BK KL 3A Zelle im zu
erwartenden Produktionsmafistab von 200 L. Die Arbeit befasste sich mit drei
Schwerpunkten, deren Ergebnisse in Kapitel 4 eingehend dargestellt wurden und im

Anschluss diskutiert werden.

5.1 Adaptation und physiologische Charakterisierung der Zelllinie

5.1.1 Adaptation der Bovine Kidney Kl 3A Zelle

Die adhédrente Bovine Kidney KL 3A Zelllinie sollte im ersten Schritt an serum- und
proteinfreie Bedingungen adaptiert werden. In dieser Arbeit wurde sowohl die bei der GBF
entwickelte Adaptationsstrategie [K. SCHARFENBERG, R. WAGNER 1995], als auch eine intern
entwickelte Adaptationsstrategie getestet. Als potentielle Adaptationsmedien wurden zwei
kommerziell erhiltliche Medien, SMIF®8 und OptiPro® SFM, mit einer Bayer internen
Formulierung (C7PMF 3.2295 A V) verglichen. Die kommerziell erhiltlichen Medien wurden
mit und ohne Insulin Supplementierung getestet. Wihrend die Zellen, die nach der bei der
GBF entwickelten Adaptationsstrategie bereits unmittelbar nach Abschluss des
Adaptationszyklus kein Wachstum zeigten, war die Strategie der sequentiellen Reduzierung
des Anteils des proteinhaltigen Mediums nach jeder Passage erfolgreich fiir alle Medien mit
Insulin. Die ermittelte Wachstumsrate (un = dX/dt) war in allen Féllen vergleichbar und lag
zwischen 0,51 — 0,58 d’'. Die Vitalitdt und die Morphologie der Zellen zeigten in allen
Medien keine signifikanten Unterschiede zur etablierten BK KL 3A Zelle (Abb. 4-1 bis 4-3,
Seite 66 ff). Der Erfolg einer &hnlichen Adaptationsstrategie nach dem ,,Weaning-
Algorithmus® wurde fiir HEK 293 Zellen zur Produktion von Adenoviren in Suspension

beschrieben [G. VAN SLYKE 2004].

Die Medien ohne Zugabe von Insulin (570 IU/ L bis 1040 IU/ L) zeigten bereits wahrend des
Adaptationszyklus deutlich geringeres oder gar kein Wachstum. Die essentielle Rolle von
Supplementen, wie z.B. Insulin, ,,Insulin-Like Growth Factor* (IGF), Transferrin oder HyPep
Zusétzen, wurde fiir verschiedene Zelllinien untersucht und deren Effekte auf Produktbildung

und Zellwachstum beschrieben.
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Insbesondere bei der Adaptation von Zellen an serum- oder proteinfreie Bedingungen ist
hiufig eine weitere Medienentwicklung notwendig. Beispielsweise bei CHO- und BHK Zellen
wurden unter anderem Insulin und Transferrin supplementiert [D. BARNES, G. SATO 1980, E.
R. FROESCH et al. 1985, V. JAGER et al. 1988, K. SCHARFENBERG, R. WAGNER 1995, M.
GIULIANO et al. 1996, T. OKAMOTO et al. 1996, S. M. N. HUNT et al. 1997, K. SCHARFENBERG
1997, D. W. JAYME, S. R. SMITH 2000, N. A. S. SUNSTROM et al. 2000, P. PRICE et al. 2002, A.
SIEMENSMA 2002]. Wie in dieser Arbeit lag die Insulinkonzentration zum Teil im nicht

physiologischen Bereich [D. BARNES, G. SATO 1980, C. YANDELL et al. 2004].

Der Erfolg der Adaptation beziiglich Wachstumsrate, Morphologie und Vitalitit war zu

erwarten, da verschiedenste Zelllinien bereits an diese Medien adaptiert wurden (Tabelle 5-1

und Tabelle 5-2) [K. SCHARFENBERG 1997, P. PRICE et al. 2002].

Tabelle 5-1: Erfolgreich an SMIF® - Medien adaptierten Zellen [SCHARFENBERG et al. 1997].

Abkurzung Zélllinie Medium

CHO K1 Chinese Hamster Ovary- Wildtyp SMIF 1, SMIF 6

CHO pMIIIGPTR Rekombinante CHO Zelle SMIF 6:MEMa
(1:1)

CHO Dukx CHO K1 differenzierte DHFR Zelllinie SMIF 1, SMIF 6

CHO AT Il Rekombinante (Rek.) CHO Zelle SMIF 6

BHK 21 C13 Baby Hamster Kidney Wildtyp SMIF 1

BHK pSVIL2 Rek. BHK Zelle zur IL-2 Produktion SMIF 7

BHK pBEHSVIL2 Rek. BHK Zelle zur IL-2 Produktion SMIF 1, SMIF 7

BHK Mu38 Rek. BHK Zelle zur IL-2 Produktion SMIF 7

HelLa Humane Epitheloide Cervix Krebszelllinie SMIF 6

MDCK Madin Darby Canine Kidney Zelle SMIF 6

P19 Murine Embryonic Krebszelllinie SMIF 6
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Tabelle 5-2: Erfolgreich an OptiPro® SFM - Medium adaptierte Zellen, die zur

Virusvermehrung eingesetzt werden [P. PRrICE et al. 2002].

Abkurzung Zdllinie Virus

MDCK Madin Darby Canine Kidney Canine Adenovirus (CAV)

MDBK Madin Darby Bovine Kidney Infectious Bovine Rhinotracheitis
(IBR)

PK 15 Porcine Kidney Pseudorabies Virus (PRV)

Vero African Green Monkey Kidney REO 3

BHK-21 Baby Hamster Kidney Blue Tongue Virus (BTV)

Insbesondere OptiPro™ SFM, welches speziell fiir die Propagation von Viren entwickelt und
an das bereits verschiedene Zelllinien und Viren adaptiert wurden, schien ein viel
versprechender Kandidat fiir die Viruspropagation zu sein [P. PRICE et al. 2002].

Die Viruspropagationsfiahigkeit von PPVO — NZ 2 der Zelllinien zeigten in stationdren
Kulturen deutliche Unterschiede. Wihrend die interne Formulierung C7PMF 3.2295A V
keine Unterschiede beziiglich des Virustiters und der Infektionskinetik aufwies, zeigten die
beiden kommerziell erhiltlichen Medien einen deutlich verringerten Virustiter (~1 log;o Stufe,
Abbildung 4-7, Seite 71). Weitere Selektionszyklen zur Steigerung der Produktivitt fiir das
Virus und/ oder eine weitere zeitintensive Medienentwicklung zur Steigerung der
Virusproduktivitit wiren notwendig gewesen. Ein Medium, dass zur Zellproliferation
geeignet ist, ist nicht zwangslaufig ein gutes Expressionsmedium [R. WAGNER 2005]. Zudem
enthielt OptiPro® SFM ein pflanzliches Hydrolysat, welches Chargenschwankungen
aufweisen kann. Die interne Formulierung war frei von Komponenten tierischen, humanen
oder pflanzlichen Ursprungs, so dass der Focus fiir weitere Entwicklungen auf die an C7PMF

3.2295A V adaptierte Zelllinie, im folgenden BK KL 3AV genannt, gelegt wurde.

Ausgehend von einer angelegten Forschungszellbank wurden erste Testldufe im Bioreaktor
durchgefiihrt (V=10 L). In diesen Fermentationen war deutlich zu erkennen, dass die Zelle
ihre Féhigkeit zur Anhaftung auf Oberflichen nicht verlor, wie es fiir gewohnlich bei der
Reduktion des Protein- oder Serumgehaltes in der Literatur als Vorstufe zur Generierung
einer Suspensionszelle beschrieben wurde (Seite 73, ff) [K. SCHARFENBERG 1997, F. HESSE,
R. WAGNER 2000]. Der Zusatz von sogenannten ,,Adhdsionsfaktoren* war nicht notwendig
[AMERSHAM 2000].
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Die durchgefiihrten Fermentationen mit der neuen BK KL 3A V Zelllinie illustrierten
beziiglich Adhidsion der Zellen, Besiedlung der Microcarrier, Wachstumskinetik und
Virusproduktivitdt keine Unterschiede zur etablierten Zelle. Ein Zusatz von Pluronic oder
dhnlichen vor Scherkriften schiitzenden Substanzen, wie es teilweise in der Literatur
beschrieben wurde, war nicht notwendig [K. SCHARFENBERG 1997, F. HESSE, R. WAGNER
2000].

Unterschiede beziiglich zellspezifischer Raten waren innerhalb der Standardabweichung
zwischen der generierten BK KL 3A V Zelle und der etablierten Zelle nicht zu erkennen. Eine
Produktion von Parapoxvirus ovis in einem Microcarrierprozess mit einem Medium frei von
tierischen, humanen oder pflanzlichen Komponenten ist in der Literatur nicht beschrieben und
bedeutet einen wesentlichen Fortschritt der Arbeit beziiglich der biologischen Sicherheit

(BSE, TSE, Prione, Viren, etc.).

Nach der Adaptation an serumfreie Bedingungen beschrieb K. SCHARFENBERG (1997) die
Moglichkeit zur Generierung einer Suspensionszelle durch den Transfer groferer
Zellaggregate aus dem Uberstand konfluenter stationirer Kulturen in geriihrte Kulturen. In
dieser Arbeit konnte unter Verwendung aller beschriebener Zelllinien keine Suspensionszelle
generiert werden. Die Zellen zeigten zwar insbesondere bei hohen Inokuli kurzfristig stabile
Vitalitdt und vereinzelt geringes Wachstum, starben jedoch innerhalb der ersten beiden Tage.
Variationen des Kultivierungssystems und der Zusatz von Pluronic F68 (Scherprotektion)
hatten keinen positiven Einfluss. Ein Verlust der Oberflichenadhdsion war wie bereits
erwihnt nicht festzustellen. In der Literatur wurde bis dato keine Bovine Kidney Zelle
beschrieben, welche unter Suspensionsbedingungen kultiviert werden konnte. Eine in
Suspension kultivierbare MDCK- Zelle wurde von A. GRONER und J. VORLOP (2003) zur
Herstellung von Influenza Viren patentiert. Insbesondere fiir die weit verbreiteten CHO- und
BHK- Zellen, welche urspriinglich adhdrent wuchsen, konnten Suspensionsklone generiert
und serumfreie Prozesse etabliert werden [V. JAGER et al. 1988, R. WAGNER et al. 1989, R.
WAGNER, M. LUCKI-LANGE 1993, O. W. MERTEN et al. 1994].
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5.1.2 Raten der Kultur

Um eine Optimierung des Microcarrierprozesses durchfithren zu konnen, mussten die Raten
der Zellline bestimmt werden.

Die Sauerstoffverbrauchsrate rX wurde iiber eine Bilanzierung der Geldstsauerstoff-
konzentration realisiert. Diese Methode der Unterbrechung der Sauerstoffzufuhr und
anschlieBender Auswertung des Sauerstoffprofils wurde bereits zuvor in der Literatur
beschrieben [R. J. FLEISCHAKER, A. J. SINSKEY 1981, M. W. GLACKEN et. al. 1983]. Ansitze
mit einer Abgasanalyse sind ebenfalls beschrieben [L. WU et al. 2003]. Fiir die uninfizierte
Zellkultur ergab sich eine Sauerstoffverbrauchsrate von durchschnittlich rX = 3,59 mgO,/(Lh)
(entspricht ~ 0,11 mmol/ (Lh)) bei einer Zellzahl X = 1 e06/ml. Die ermittelte
Sauerstoffverbrauchsrate liegt in der Grofenordnung anderer in der Literatur veroffentlichter
Verbrauchsraten tierischer Zellen, wie z. B. BHK- oder Vero- Zellen [R. J. FLEISCHAKER, A. J.
SINSKEY 1981, G. DAUN 1990, H. J. HENZLER, D. J. KAULING 1993, J. G. AUNIS, H.-J.
HENZLER 1993]. Auswirkungen durch die Adaptation an serumfreie Bedingungen wurden in
diesem Fall nicht festgestellt, wie dies in der Literatur beschrieben wird [K. YAMADA et al.
1990]. Fiir die mit Virus infizierte Kultur ergab sich eine um etwa 10 % erhohte
Sauerverbrauchsrate mit rX = 3,97 mgO,/(Lh) (X = 1 e06/ml). Auf Grund des erkennbaren
Fortschritts der Viruspropagation war davon auszugehen, dass ein Grossteil der Zellen
infiziert war. Eine Erhdhung der Sauerstoffverbrauchsrate wurde bei der Infektion von MDCK

Zellen unmittelbar nach Infektion ebenfalls festgestellt [U. REICHL 2004].

Die wihrend der Adaptation in T-Flaschen ermittelte ,,integrale Wachstumsrate von 0,58 d!
wurde in den Fermentationen durch die ermittelte maximale Wachstumsrate von piyay = 0,6 d™
bestitigt. Aus der Modellierung des Prozesses, welche zu einem spéteren Zeitpunkt diskutiert
wird, wurde eine maximale Wachstumsrate von 0,63 d! ermittelt, woraus sich eine
Verdopplungszeit von etwa 1 Tag ergab. Diese Verdopplungsrate ldsst sich in den
Fermentation bis zum zweiten Medienwechsel in nahezu allen Fermentationen wiederfinden.
Die Wachstumsrate ist vergleichbar zu in der Literatur publizierten Wachstumsraten fiir
MDCK Zellen [L. MOHLER et al. 2005] und bestitigten ermittelte Wachstumsraten aus dem
Lab. Dr. Langer, Bayer HealthCare AG, Wuppertal [A. LANGE 2000]. Die in der Literatur
beschriebenen negativen Einfliisse der in dynamischen Kulturen auftretenden hydro-
dynamischen Beanspruchung waren bei einem in dieser Arbeit verwendeten Leistungseintrag

von ~ 6W/m? nicht zu ermitteln [A. BIEDERMANN, H. J. HENZLER 1996, H. J. HENZLER 1999].



Diskussion -127-

Die Bestimmung der spezifischen Substratverbrauchsraten und spezifischen Bildungsraten
zeigte deutlich hohere Fehler von bis zu 28%. Eine Ursache war die hohe
Standardabweichung der Zellzahlbestimmung von etwa +/- 15%. Die Ermittlung der
Verbrauchsraten infizierter Zellen im Reaktor war auf Grund einer mangelnden Methode zur
Differenzierung von infizierten und uninfizierten Zellen nicht moglich. Die ermittelten
Verbrauchs- und Bildungsraten konnten fiir die Phase der Viruspropagation nur fiir qualitative
Betrachtungen verwendet werden. Eine quantitative Berechnung exakter Fiitterungsmengen,
wie es beispielsweise in der Literatur fiir ein Fed-Batch Verfahren beschrieben wurde, war
mit diesen fehlerbehafteten Werten nicht moglich. Prinzipiell lagen die ermittelten

Verbrauchs- bzw. Bildungsraten in der gleichen GréBenordnung von CHO-Zellen.

5.1.3 Direkte Expansion der Zédlllinie

Die Moglichkeit der direkten Expansion ohne aktive Eingriffe in den Prozess war erfolgreich.
Eine Subkultivierung beziehungsweise ,,Passage” im Bioreaktor war ohne signifikante
Verldngerung der Betriebszeit bis zu einem Verhéltnis von 1:5 durch Zugabe von frischen
Microcarriern moglich. Eine Behandlung mit proteolytischen Enzymen oder &hnlichen
Techniken war dazu nicht notwendig. Eine alternierende Sedimentation der Microcarrier
erwies sich dabei als vorteilhaft. In der Literatur sind dhnliche Beobachtungen fiir statische
Kulturen oder FlieBbettreaktoren beschriecben [AMERSHAM 2000, M. P. DURRSCHMID et al.
2003]. Ein signifikanter Einfluss auf das Wachstums der Zellen und die Produktivitdt war
nach 2 Passagen bis in den Pilotmaf3stab von 50 L nicht zu erkennen (Abbildung 4-14, S. 81).
Dies wurde in der Literatur mit einer maximalen Verdiinnung von 1:6 fiir den Einsatz einer
CHO Zelle in einem FlieBbettreaktor von DURRSCHMID et al. 2003 ebenfalls gezeigt, wobei
CHO Zellen in der Lage sind, partiell in Suspension zu wachsen.

Die erwiesene direkte Zellexpansion in geriihrten Carrierkulturen eréffnet die Moglichkeit,
die adhidrente Zelle wie eine Suspensionszelle zu kultivieren. Da der Prozess auch in grofleren
Mafstiben kein Trypsin oder dhnliche proteolytische Enzyme und die damit verbundenen
Inhibitoren benétigte, gewann der gesamte Prozess an Okonomischer Effizienz und

Robustheit.
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5.2 Optimierung des Microcarrierprozesses

5.2.1 Analysedesetablierten Prozesses

Um eine Optimierung des biphasischen Prozesses hinsichtlich Ausbeute, Sicherheit und
Skalierbarkeit durchfilhren zu konnen, musste zundchst eine Analyse des Prozesses im
Labormafistab mit besonderem Augenmerk auf die Phase der Virusvermehrung durchgefiihrt
werden. Wihrend der Viruspropagation wurden im Prozess I starke Substratlimitationen
festgestellt. Vornehmlich Glukose und Glutamin waren limitierend. Glukose erwies sich in
der Analytik als charakteristisches Substrat. Nach Verbrauch der Substrate wurde das
gebildete Laktat verstoffwechselt. Die Limitierung resultierte in einem Plateau des {iber
TCIDs ermittelten Virustiters. Zu diesem Zeitpunkt betrug die CPE jedoch lediglich 30 bis
40%. Die Virusvermehrung verlief fiir mehr als 100 Stunden unproduktiv!

Da neben den viralen Enzymen und viralen Proteinen zur Vermehrung dieses grolen dsDNA
Virus Nukleotide generiert werden miissen, spielt der Energiestoffwechsel der Zelle eine
besondere Rolle (siche 2.1). Glukose stellt neben Energie vor allem Ribosen als Vorstufe der
Nukleotide iiber den Pentosephosphatweg zur Verfiigung. Die Annahme einer Limitierung
scheint auf Grund der GroBe des PPVO-NZ 2 und der Tatsache, dass die Replikation im
Cytoplasma der infizierten Zellen stattfindet, durchaus plausibel. Eine Mal} fiir diese
Limitierung konnte die Wurfzahl (,,burst-size*) oder eine exakte Beobachtung der zellinternen
Kinetik der  Virusvermehrung, beispielsweise iiber = Immunofluoreszens  oder
Markierungsexperimente, darstellen. Dies war auf Grund fehlender Antikorper gegen das
Virus und der exakten Berechnung der Wurfzahl pro Zelle (mangelnde Identifizierung
infizierter Zellen und durch Lyse bedingte erschwerte Auszihlbarkeit in der Neubauerkammer
zur Bestimmung der Zellzahl) problematisch. Eine Abschidtzung der Tendenz der pro Zelle
gebildeten Viruspartikel konnte jedoch durch den Bezug der im Prozess I gebildeten

Viruspartikel auf die maximale Zellzahl im Prozess durchgefiihrt werden.

5.2.2 Mathematisches Moddl|

Basierend auf dem Postulat der Limitierung wurde ein einfaches mathematisches Modell fiir
Prozess I erstellt. Dieses Modell wurde ebenfalls in zwei Phasen unterteilt. Phase I bezog sich
auf die Generierung von Biomasse und Phase II beschrieb die Virusvermehrung.

Die Ergebnisse des nicht segregierten und unstrukturierten Modells der ersten Phase des
Prozesses (Zellwachstum), wies nach Parameteroptimierung eine zufriedenstellende

Korrelation der experimentellen Daten zur Simulation auf (Abbildung 4-17, S. 85).
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Die Wachstumsrate [y von 0,63 d”' vergleichbar zur von MOHLER et al. (2005) publizierten
Wachstumsrate fiir MDCK Zellen. Der Vergleich der experimentell ermittelten
Glukosekinetik zur Simulation zeigte ebenfalls keine signifikanten Abweichungen. Mit Hilfe
der Simulation konnte in diesem Projekt erstmals der Zeitpunkt der Medienwechsel bestimmt
werden.

Der zeitliche Bedarf der Zellen zur Anhaftung und der folgenden lag-Phase wurde iiber eine
zeitliche Verschiebung der Simulation im Vergleich zu den experimentellen Werten um 15 h
realisiert. Die Abbildung iiber eine Zeitverschiebung wurde sowohl fiir Zellwachstum, als

auch fir die Virusvermehrung in der Literatur publiziert [L. MOHLER et al. 2005].

Fiir die Modellierung der Phase der Virusvermehrung wurde ein System aus vier
Differentialgleichungen in Anlehnung an das von MOHLER et al. (2005) publizierte Modell
verwendet. Nach Infektion konnte ebenfalls iiber eine zeitliche Verschiebung von 15 h fiir das
Zellwachstum und der Verwendung der zuvor ermittelten Parameter aus Phase I eine gute
Ubereinstimmung der experimentell ermittelten Daten und der Simulation beziiglich Zellzahl
und Glukoseverbrauch erreicht werden. Die Abbildung der substratlimitierten
Virusvermehrung mit Hilfe einer Monod-Kinetik erwies sich als praktikabel und zeigte
ebenfalls zufriedenstellende Korrelation zu den experimentell ermittelten Daten. Die Monod-
Kinetik war auf Grund des komplexen Aufbaus des Virus und des im Cytosol stattfindenden
Replikationszyklus, wozu zunéchst viral codierte Proteine gebildet werden miissen,
angenommen worden. Die Zelle muss zur Produktion des komplexen Virus die notwendige
Energie zur Vermehrung und zur Selbsterhaltung bereitstellen, ohne dass Enzyme oder
Cofaktoren aus dem Nukleus verwendet werden konnen. Insbesondere die Generierung von

Nukleotiden spielt eine wesentliche Rolle.

Aus dieser Uberlegung ergab sich eine Unterteilung der Ausbeutekoeffizienten fiir
Zellwachstum Yys und einem fiktiv angenommenen Ausbeutekoeffizienten, der fiir die
Produktion viraler Partikel und zur Erhaltung der zelluldren Aktivitdit von der Zelle
aufzuwendenden Energie in Form von Glukose (Yys). Somit setzt sich der Glukoseverbrauch
aus verschiedenen Komponenten zusammen und bildet die Basis fiir das Monod Modell.

Die angenommene zeitliche Verzogerung von etwa 5 h der ,latent Phase® im Modell zur
Virusvermehrung beschreibt die Phasen Anlagerung, Endocytose und Replikation des Virus

nach Infektion des Reaktors mit einer MOI von 0,01.
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In der Literatur wurde erste virale DNA wihrend der Infektion von PPVO nach 4 bis 6 h
gefunden (s. 1.2), so dass diese zeitliche Verschiebung nach diesen Angaben realistisch
erscheint. Erste infektiose Partikel wurden in der Literatur nach 10 bis 20 h gefunden [T. C.
BALASSAU, A. J. ROBINSON 1987]. Experimentelle Daten und das Modell korrelieren gut mit
diesen Angaben. Eine zeitliche Verschiebung des publizierten Modells zur Vermehrung von
Influenza auf MDCK Zellen betrégt 4,5 h und ist somit vergleichbar [L. MOHLER et al. 2005].
Zur Bestimmung der spezifischen Produktionsrate der Viren in den Zellen wurde aus den
Fermentationsdaten 10 Partikel pro Stunde geschétzt und wéhrend der Optimierung nur
unwesentlich korrigiert.

Die notwendige Michaelis - Menten Konstante wurde fiktiv zur Erstellung des Modells
angenommen. Wihrend der Fermentation und in T-Flaschen konnte kein signifikanter Abfall
infektidoser Viruspartikel iiber der Zeit durch Proteasen oder thermische Inaktivierung
festgestellt werden, so dass die Abbaurate des Virus kpy mit 0,0022 sehr gering war.
Vergleichbare Daten waren in der Literatur nicht publiziert. Dies galt ebenfalls fiir die
Sterberate der Zellen bedingt durch die Infektion und Virusvermehrung. Die Rate wurde mit
0,0085 h™' angenommen und nach Glukoseverbrauch auf 0,013 h™' erhoht. Die spezifische
Anhaftungsrate kya = 0,06 ml/h und die spezifische Infektionsrate ky; = 0,0010 ml/h konnten
ebenfalls nur geschitzt werden. In der Literatur waren keine Angaben verfligbar. Das
Verhiltnis Anhaftungsrate zu Infektionsrate von etwa 60 ist deutlich geringer als das von
MOHLER et al. (2005) publizierte Verhaltnis fiir die Vermehrung von Influenza auf MDCK
Zellen (~570). Mit dem ermittelten Parametersatz konnte eine gute Ubereinstimmung

zwischen experimentellen Daten und Simulation erzielt werden (Abb. 4-18 und 4-19, S. 87 f).

Mit Hilfe des Modells konnte ein vertieftes Verstindnis des Prozesses erzeugt werden. Der
groBBte Optimierungsbedarf liegt in der Ermittlung der spezifischen Raten an Hand
experimenteller Ergebnisse, die nur mit der Etablierung neuer Bestimmungsmethoden zu
realisieren wiren (Laser Scanning Mikroskopie, Immunoflureszensassay, etc.). Dies war nicht
Aufgabe dieser Arbeit. Durch das Modell wurde die nach der ,,Versuch und Irrtum* Methode
postulierte Limitation der Virusvermehrung bestédtigt und kann eine Grundlage fiir
weiterfithrende Modellierung in einem komplexeren Umfang (Einbeziehen von Glutamin,

Laktat und Ammonium) darstellen.
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5.2.3 Anderungen der Prozessfiihrung

Im Verlaufe dieser Arbeit wurden verschiedene Anderungen durchgefiihrt, die im Folgenden

kurz diskutiert werden sollen.

Eine Erniedrigung der Zellzahl resultierte in einer Verkiirzung der Betriebszeit um etwa 100

- 130 h im Vergleich zu Prozess 1. Nach Infektion wurde kein vollstandige Verbrauch des
charakteristischen Substrats festgestellt und somit war keine Limitierung zu erwarten. Obwohl
bei dieser Variation des Prozesses deutlich weniger Zellen lysiert wurden (~50% im
Vergleich zu Prozess I), wurde ein vergleichbarer Titer erreicht. Dies l4sst auf eine Erhdhung
der Wurfzahl der infizierten Zellen schlieBen und bestitigt die postulierte Limitation. Eine
deutliche Verbesserung zu Prozess I konnte jedoch mit dieser Betriebsweise nicht erreicht
werden.

Eine Erhoéhung der Zdlzahl auf X ~ 6 e06/ml +/- 20% fiihrte zu einem schnelleren

Verbrauch der Substrate. Eine weitere Erhohung der Zellzahl war ohne Umstellung auf den
kontinuierlichen Betrieb nicht empfehlenswert. Das Substrat war 24 - 36 h nach Infektion
verbraucht und kurz darauf das gebildete Laktat verstoffwechselt. Der Verlauf des Virustiters
zeigte kurz danach sein Maximum, welches mit 5,6 log;o(TCIDsg)/ml signifikant niedriger im
Vergleich zu Prozess I war. An dieser Stelle muss eine deutlich geringere Wurfzahl (,,burst-

size*) der Zellen gefolgert werden.

Auf Grund der hoheren Microcarrierkonzentration wurde der volumenspezifische
Leistungseintrag von 2-4 W/m? auf etwa 6 W/m?® erhdht. Diese Anderung hatte keine
negativen Auswirkungen auf das Verhalten der Kultur und wurde an dieser Stelle auf Grund
des sehr niedrigen Leistungseintrages auch nicht erwartet. In der Zellkultur wurden
Leistungseintridge zwischen 10 und 100 W/m? in der Literatur beschrieben [A. BIEDERMANN,
H.J. HENZLER 1996, H. J. HENZLER 1999].

Vermutlich war die Virusvermehrung substratlimitiert. Die angestrebte Optimierung konnte

iber eine simple Erniedrigung oder Erhdhung der Zellzahl nicht erreicht werden.

Aus diesem Grund wurde die Art der Betriebsweise variiert. Zunichst wurde eine Umgehung

der Substratlimitierung iiber das einfache Prinzip der mehrfachen Ernte realisiert. Dieses

und prinzipiell dhnliche Verfahren sind in der Literatur beschrieben [Amersham 2000].
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Komplexe periphere Einrichtungen werden nicht benétigt. Die erhohte Zellzahl fiihrte auch in
diesem Fall zu einem schnellen Verbrauch der Substrate und somit zur notwendigen
Durchfiihrung der ersten Ernte etwa 24 h nach Infektion. Entsprechend des kurzen Verlaufs
der Infektion bis zur ersten Ernte von etwa 80% des Fiillvolumens von 3,5 L betrug der Titer
in dieser Ernte nur 4,1 log;o(TCIDsp)/ml. Der GroBteil der Viren schien intrazellulér
vorzuliegen. Nach Auffiillen des Reaktors auf das Ursprungsvolumen von 3,5 L wurde die
Substratkonzentration wieder deutlich erhoht und parallel die Konzentration der
Stoffwechselendprodukte erniedrigt. Eine Limitierung konnte somit umgangen werden. In der
nach etwa 72 h Stunden durchgefiihrten zweiten Ernte (etwa 50 % des Reaktorvolumens) war
entsprechend der Theorie auch ein signifikant erhohter Virustiter mit 7,6 log;o(TCIDsg)/ml
festzustellen. Im Folgenden wurde der Reaktor wieder mit frischem Medium aufgefiillt und
der bei Abbruch des Reaktors (Ernte III) anfallende Uberstand erreichte einen Titer von 7,3
log1o(TCIDsp)/ml. Die Betrachtung der gesamten Ernte (aus 1,2 und 3) zeigte insgesamt einen
Titer von 7,1 log;o(TCIDsg)/ml bei einem im Vergleich zu Prozess 1 2,2-fach erhohtem
Produktionsvolumen.

Die Wurfzahl mit diesem Verfahren konnte vermutlich deutlich gesteigert werden. Eine
gesteigerte Virusvermehrung durch mehrfache Ernte liefert also einen deutlich erhohten
Virustiter und bestitigte ebenfalls die Theorie des limitierten Prozesses 1. Zwar konnte eine
signifikante Optimierung im Vergleich zu Prozess I erreicht werden, jedoch schien das

Potenzial des Prozesses noch nicht vollstindig ausgereizt zu sein.

Um eine weitere Erhohung des Virustiters zu erreichen, wurde ein Fed-Batch Verfahren
getestet. Die unter 4.4.4 dargestellten Ergebnisse im 10 L Bioreaktor und die zugehdrigen
Mengen der Fiitterung wurden qualitativ aus dem Verlauf des Glukoseverbrauchs abgeschétzt.
Wie bereits zuvor beschrieben, konnten die fehlerbehafteten spezifischen Verbrauchs- und
Bildungsraten nicht zur Kalkulation exakter Fiitterungsraten verwendet werden. Zudem
konnte Glutamin und der Inhibitor Ammonium nicht zeitnah bestimmt werden. Dennoch
konnte mit diesem Fed-Batch Verfahren mit durch insgesamt 4 Fiitterungen der Virustiter
signifikante gesteigert werden (7,0 bis 7,8 log;o(TCIDsp)/ml). Das akkumulierte Laktat als
Marker fiir die Stoffwechselendprodukte wurde in diesem Fall nicht verstoffwechselt. Eine
deutliche Steigerung der Laktatkonzentration im Vergleich zur maximal erreichten

Konzentration im Prozess I konnte nicht festgestellt werden.
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Das Fed-Batch Verfahren zeigte deutliche Schwankungen des erreichten Titers zwischen 7,0
und 7,8 logio(TCIDsg)/ml. Griinde fiir diese Schwankungen koénnten nicht identifizierte
Inhibitoren oder eine Verdnderung der Osmolalitit gewesen sein, wobei letztere im
Sicherheitsbereich S2 nicht bestimmt werden konnte. Die essentiellen Komponenten
Glutamin und Ammonium konnten ebenfalls nicht zeitnah bestimmt werden, so dass eine
notwendige Anpassung der Fiitterung an diese Komponenten nicht moglich war. Variationen
der Fiitterungsmengen und auch eine dynamische Zufiitterung (stetige Fiitterung {iber eine
Pumpe) wurden zwar getestet, resultierten jedoch nicht in einer erhohten Robustheit des
Verfahrens oder einer weiteren Steigerung des Virustiters (nicht dargestellt). Eine Anpassung
der Fiitterung an die Parameter Glutamin und Ammonium durch eine zeitnahe Messung unter
Beriicksichtigung der Osmolalitdt, hétten vermutlich eine Stabilisierung des Verfahrens

bewirken konnen.

Generell wurden in der Literatur Vorschlige zur Entwicklung von Fed-Batch Verfahren
beschrieben, deren Variation und Durchfiihrung insbesondere zur Kultivierung von tierischen
Zellen zur Herstellung von Antikdrpern dienen [R. FIKE et al. 1983, M. W. GLACKEN et al.
1986, T. OMASE et al. 1992, J. LIUNGGREN, L. HAGGSTROM 1994, R. PORTNER et al. 1996, W.
C ZHOoU et al. 1997, L. XIg, I .C. W. DANIEL 1997, P. W. SAUER et al. 2000, S. F. GORFIEN et
al. 2003].

In diesen Publikationen wurde deutlich, dass ein exaktes stochiometrische Modell und gute
Analysemethoden zur Charakterisierung des Produktes einen essentiellen Bestandteil der
Entwicklung eines fundierten Fed-Batch Verfahrens darstellen. Diese Modelle wurden
beispielsweise fiir die Herstellung monoklonaler Antikérper in Hybridomazellen beschrieben

[M. A. BREE et al. 1988, M. DALILI et al. 1990, E. TZIAMPAZIS, A. SAMBANIS 1996].

Ein solches Modell konnte auf Grund fehlender Analysemethoden, insbesondere einer
Charakterisierung infizierter Zellen, nicht erstellt werden. Parameter fiir die Vermehrung von
PPVO NZ-2 waren nicht publiziert.

Ein FEinfluss diverser Substanzen auf die Virusproduktivitit, wie beispielsweise
niedermolekularer Inhibitoren, konnte auf Grund der Problematik der Zellzahlbestimmung in
stationdren Kulturen nicht bestimmt werden. In der Literatur wurden diese Einfliisse fiir
andere Zellen und Viren beschrieben [A. H. KOYAMA, T. UCHIDA 1989, T. HASSEL et al. 1991,
H. A. HANSEN, C. EMBOGG 1994, M. SCHNEIDER et al. 1996].
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Um Inhibitionen durch Laktat, Ammonium oder einen anderen unbekannten nieder-
molekularen Inhibitor auszuschlieBen, wurde das Verfahren der externen Dialyse im 10 L
MafBstab getestet. Ein sofort augenscheinlicher Nachteil des Verfahrens war die Zunahme der
peripheren Einrichtungen (Zellabscheidung, Dialysemodul, etc.).

Die maximal erreichte Zelldichte im Reaktor war geringer als bei den vorangegangenen
Verfahren, welche vermutlich durch einen geringen Austrag bewachsener Carrier liber das
einfache Abscheidesystem (Steigrohr) begriindet war. Die Glukosekonzentration war zwar
gering, fiihrte aber nicht zwingend zu einer Limitierung. Die Dialyse ermdglichte eine
deutliche Steigerung des Virustiters auf 7,7 log;o(TCIDsp)/ml in der Ernte. Dies bedeutete
tendenziell ebenfalls eine signifikante Steigerung der Wurfzahl der Viren pro Zelle.

Das Verfahren der Dialyse und Kombinationen mit Fed-Batch Verfahren wurden in der
Literatur beschrieben [D. Y. HSIANG et al. 1995, R. PORTNER, H. MARKL 1998, J. O. SCHWABE
et al. 1999]. Hier handelte es sich um interne Dialysemembranen. Ein héufiges Problem stellte
das sogenannte ,,biofowling* und die damit verbunden Minderung des Stofftransportes dar. In
dieser Arbeit wurde ebenfalls eine Ablagerung von Zelltrimmern auf der Membran

beobachtet, welche mit Anstieg der virusbedingten Lyse der Zellen zunahm.

Neben der komplexen peripheren Einrichtung stellt sich die Frage der Skalierbarkeit des
Systems. Das Verfahren der internen Dialyse (Dialysemembranen befinden sich im Gegensatz
zur externen Dialyse im Reaktor selbst) wurde zur Herstellung von monoklonalen
Antikorpern verwendet [M. J. COMER et al. 1990] und wurde in der Vakzinherstellung bei
Onderstepoort Biological Products, Siidafrika beschrieben [R. PORTNER, H. MARKL 1998].
PORTNER und MARKL (1998) geben einen maximalen Mallstab von 1000 L fiir die interne
Dialyse an. Dieser Maf3stab héngt jedoch stark von den mit der benétigten Oberfliche der
Membran korrelierenden physiologischen Charakteristika der kultivierten Zelle zusammen.
Die externe Dialyse steigerte zwar den Titer, illustrierte jedoch beziiglich Robustheit,

Handling und Skalierbarkeit deutliche Nachteile.

Auf Grund besserer Ergebnisse in parallelen Experimenten und des hohen Zeitdrucks
wihrend der Entwicklung, wurden die Entwicklungen im Fed-Batch Verfahren und der
Dialyse eingestellt. Eine Optimierung des Fed-Batch durch Erweiterung der
Analysemethoden scheint jedoch moglich und wurde durch die in dieser Arbeit dargestellten

Ergebnisse partiell bestatigt.
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Das in dieser Arbeit entwickelte Verfahren des ,,Volume-Expanded-Fed” Batch vereinigt
mehrere Anforderungen und Vorteile der anderen Verfahren auf sich. Prinzip ist eine
Erhohung der Substratkonzentration und Verringerung moglicher Inhibitoren durch
sequentielle Erhéhung des Produktionsvolumens nach Infektion.

Bedingt durch die Verdiinnung konnte im Vergleich zu Prozess I keine erh6hte Konzentration
der Stoffwechselendprodukte oder der Osmolalitit erwartet werden. Bei der dargestellten
Verdiinnung von 1:4 in den finalen Prozessmallstab konnte trotz vierfachem
Produktionsvolumen ein signifikant erhohter Virustiter erreicht werden. Dabei war keine
Verldngerung der Betriebszeit notwendig und es konnte eine signifikante Einsparung der
teuren Microcarrier erzielt werden (50 g statt 200 g fiir eine 40 L Fermentation). Das
Verfahren erwies sich als &uflerst robust und ist fiir den Routineeinsatz in der Produktion
einfach realisierbar. Im Vergleich zu Prozess I konnte die Produktivitdt im Schnitt um den
Faktor 40 gesteigert werden. Es muss gefolgert werden, dass die Wurfzahl der Zellen

signifikant erh6ht wurde.

Variationen dieses Verfahrens wurden ebenfalls experimentell evaluiert. Eine direkte
Verdiinnung in das Endvolumen (direkte 1:4 Verdiinnung) entspricht der Kultivierung
geringerer Zellzahlen und flihrte im Vergleich zur zuvor beschriebenen sequentiellen
Erhéhung des Produktionsvolumens zu einer signifikanten Verringerung des Virustiters (~ 6,8
logio(TCIDsp)/ml). Im Vergleich zu Prozess I entsprach dies jedoch einer signifikanten
Erhohung der produzierten Viruspartikel und war vergleichbar mit den Ergebnissen aus dem

Fed-Batch Verfahren.

Die Reduktion der MOI auf 0.001 in diesem Verfahren mit sequentieller Erhohung fiihrte
ebenfalls zu niedrigeren Virustitern (~ 6,8 logjo (TCIDs)/ml). Wahrscheinlich stellt die MOI
von 0.01 ein Optimum fiir die Virusvermehrung dar. Dennoch konnte im Vergleich zu
Prozess I eine deutliche Erhdhung des Virustiters bei paralleler Reduktion der MOI auf 0,001

und somit eine Schonung des ,,Working Seeds* erreicht werden.

Die folgende Abbildung stellt nochmals die Gesamtproduktivitit der einzelnen Verfahren im

Vergleich zu Prozess I dar.
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Abbildung 5-1: Relative Ausbeuten der Produktionsverfahren bezogen auf den

biphasischen Batch Prozess im direkten Vergleich.

Die fiir die Dialyse und das ,,Volume-Expaned-Fed“ Batch Verfahren getestete DNA-
Abreicherung in der Aufarbeitung war erfolgreich. Das grofite Abreicherungspotenzial
zeigten die Langzeitzentrifugation und die Stufe der Membranadsorbtion. Bedingt durch
geringe Unterschiede im DNA-Gehalt nach Behandlung mit verschiedenen Enzymen
(Proteinase K, Benzonase) war zu folgern, dass nur ein geringer Teil freier DNA in der
formulierten Suspension vorlag. Da es sich um ein Virus mit dsSDNA (138 kbp) handelt, ist
ein Verlust jeglicher DNA nicht zu realisieren.

Die Abreicherung der Wirtszellproteine war ebenfalls erfolgreich. Die grofite Abreicherung
wurde durch die Langzeitzentrifugation erreicht. In der formulierten Suspension der nach
,»Volume-Expanded-Fed“ Batch Verfahren mit der BK KL 3A V Zelle hergestellten
Virussuspension betrug die Wirtszellproteinkonzentration 1 pg/ml. Daraus ergab sich ein
HCP-Gehalt pro Dosis von 0,04 pg. Im Vergleich zu den nach Prozess I und Dialyse mit der
BK KL 3AV Zelle hergestellten und formulierten Virussuspensionen illustrierte das Verfahren
des ,,Volume-Expanded-Fed*“ Batch ein um eine log;p Stufe reduzierten DNA-Gehalt pro
Dosis und ein um etwa zwei log; Stufen reduzierten Wirtszellproteinkonzentration pro Dosis

(Abb. 4.33, S. 106).
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Unter der Annahme, dass pro infektiosem Partikel etwa 100 nicht infektiose Partikel gebildet
wurden (unverdffentlichte Daten der Bayer HealthCare AG) wurden im dargestellten
reprisentativen Lauf des ,,Volume-Expanded-Fed* Batch mit einem aufgearbeiteten Volumen
von 8 L insgesamt etwa 5 el3 Viruspartikel in die Aufarbeitung tberfiihrt. Nach der
Diafiltration wurden nur noch 2 e13 Viruspartikel nach der Berechnung iiber den TCIDs (7,9
logio(TCIDsp)/ml * 100 * 2500 ml) gefunden. Der Anzahl viraler Partikel in der letztlich
formulierten Suspension betrug insgesamt 4 el2. Dies entspricht einer Ausbeute von etwa
10%. Obwohl die Bilanzierung an Hand des fehlerbehafteten TCIDs schwierig ist, deckt sich
die Gesamtausbeute ~10% mit Erfahrungswerten der Bayer HealthCare AG (unveroffentlichte
Daten). Eine Optimierung der Aufarbeitung konnte also eine weitere Erhdhung der
Produktivitédt bedeuten, ist jedoch nicht Thema dieser Arbeit gewesen.

Die auf den Dosisgehalt eingestellten Suspensionen wurden nach Lyophilisation auf ihre
therapeutische Wirksamkeit im transgenen HBV-Mausmodell getestet. Sowohl zwischen den
Verfahren, als auch zwischen der etablierten BK KL 3A Zelle und der BK KL 3A V Zelle
waren keine signifikanten Unterschiede beziiglich der therapeutischen Wirksamkeit erkennbar

(Abbildung 4-34, S. 107).

5.3 Physikalische Beschreibung der Reaktoren

Um eine fundierte MaBstabsvergroBerung bis in den ProduktionsmaBstab durchfiihren zu
konnen, wurden verschiedene Reaktoren beziiglich Durchmischung, Scherbeanspruchung und

Stofftransport in verschiedenen Geometrien bis in den 200 L MaRstab untersucht.

5.3.1 Leistungskennzahl und Durchmischung

Die iiber eine Drehmomentmessung bestimmte Leistungskennzahl nach Newton war {iber der
Reynoldszahl im turbulenten Stromungsbereich konstant, wie es in der Literatur beschrieben
wurde [H. J. HENZLER 1978]. Bezogen auf die jeweilige Riihrergeometrie h/d, die
malgeblichen Einfluss auf die Newtonzahl besitzt, waren keine signifikanten Unterschiede
zwischen den verschiedenen Reaktoren zu erkennen (Abb. 4-36, S. 108f). Die experimentell
ermittelten Newtonzahlen wurden iiber eine von Henzler entwickelten Beziehung iiberpriift
und korrelierten zufriedenstellend. Die ermittelten Newtonzahlen korrelierten gut mit

Literaturdaten [H. J. HENZLER 1978, A. BIEDERMANN 1994].
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Um die Homogenisierungseigenschaften der Reaktoren zu iberpriifen wurden zwei
verschiedene Experimente durchgefiihrt. Wihrend einer Fermentation im Pilotma@3stab mit
erhohter Carrierkonzentration (50 L, H/D = 2, 5g/LL Microcarrier) wurde bei einem
Leistungseintrag von 6 W/m? die Carrierverteilung durch Probennahme in verschiedenen
Hohen des Reaktors ermittelt. Dabei konnte {iber der Reaktorhohe keine Inhomogenitét der
konfluent bewachsenen Microcarrier festgestellt werden.

In den kleineren MaBstiben (3,5 und 10 L) erlaubte die Verwendung von Glasreaktoren eine
visuelle Uberpriifung der Reaktoren beziiglich Phasenbildung und ,,1s-Kriterium®. Dabei
konnte fiir einen Leistungseintrag von 6 W/m? keine Phasenbildung und keine ldngere
Verweilzeit einzelner Partikel im Klopperboden der Reaktoren festgestellt werden. (Abb. 4-
37,S 110).

Die mit Hilfe der Farbumschlagmethode ermittelte dimensionslose Mischzeitcharakteristik
war fiir die einzelnen Reaktoren iiber der Reynoldszahl konstant. Dies wurde in der Literatur
in turbulenten Systemen beschrieben [H. J. HENZLER 1978].

Die Variationen der Durchmischungskennzahlen (11 bis 29, Abb. 4-38, S. 111) sind durch die
verschiedenen ~ Geometrien  der  Reaktoren  erkldrbar.  Generell —muss  die
Durchmischungskennzahl auf die Geschwindigkeit der Reaktion bezogen werden, die in
diesem Fall die Wachstumsrate p der Zellen ist. Im Vergleich zur Wachstumsrate sind alle

bestimmten Durchmischungskennzahlen klein.

5.3.2 Scherbeanspruchung

Die in den verschieden Reaktoren ermittelten Vergleichsflockendurchmesser zeigten keine
signifikanten Unterschiede zwischen den Reaktoren. Ein Einfluss der Riihrergeometrie d/D
und der Reaktorgeometrie H/D konnte nicht festgestellt werden. Die ermittelten Werte wiesen
eine gute Korrelation zu in der Literatur publizierten Werten auf [A. BIEDERMANN 1994, A.
BIEDERMANN, H. J. HENZLER 1996]. Die von Henzler und Biedermann postulierte
Abhingigkeit des Vergleichsflockendurchmessers vom volumenspezifischen Leistungseintrag
(dvr ~ (P/V)"?) konnte ebenfalls bestdtigt werden. Auf Grund der Sedimentation der Flocken
konnten keine Experimente im Bereich von Leistungseintrdgen kleiner 10 W/m? durchgefiihrt
werden. Die Grenze der minimal bendtigten Leistungseintrége lag generell im Bereich von 10

bis 20 W/m?. Der Betriebsbereich der Reaktoren lag deutlich unter diesem Bereich.



Diskussion -139-

Eine Extrapolation der bei hoheren Leistungseintrigen ermittelten Korrelation zwischen
Leistungseintrag und Vergleichsflockendurchmesser in turbulenten Stromungsverhéltnissen in
den Betriebsbereich ist zuldssig. Die turbulente Strémung war bei Re > 10* ab dem 10 L
Reaktor vollstindig ausgebildet. Im 3,5 L Reaktor wurden im Betriebsbereich Reynoldszahlen
von 4200 bis 8300 berechnet, die sich im Ubergangsbereich befinden. Ein Einfluss auf die
Scherbeanspruchung wurde hier ebenfalls nicht erwartet und an Hand der praktisch
durchgefiihrten Fermentationen ausgeschlossen.

Auf Grund der Ergebnisse war folglich eine vergleichbare Beanspruchung bis in den 200 L
Malfistab zu erwarten. Beziiglich der Mal3stabsvergrof3erung sind keine weiteren Probleme zu
erwarten (Abb. 4-39, S. 112). Das freie Volumen zwischen Riihrblatt und Membranen,
welches zur Energiedissipation zur Verfiigung stand, war auf Grund der Theorie entscheidend
fiir eine Vergleichbarkeit der Ergebnisse. Daher war es notwendig sowohl den Abstand des
Riihrblattes zur Membran nahezu (hier 10 mm +/- 1 mm), als auch die Wicklungsdichte der
Membran in etwa vergleichbar zu halten. In dieser Arbeit betrug die Wicklungsdichte,
gesteuert iiber die verwendeten Abstandshalter zwischen den Membranen etwa 55 — 60 % im
Vergleich zur theoretisch moglichen Wicklungsdichte. Ein Wechsel auf eine deutlich hohere
Wicklungsdichte zur Gewinnung von Membranfldche im Reaktor wiirde vermutlich zu einer
Erhohung der Scherbeanspruchung durch eine Verkleinerung des zur Energiedissipation zur
Verfiigung stehenden Volumens fiithren. Diese Theorie wird durch die ermittelte maximale
Dissipationsenergie ey = 0,08 m?%s® bei vergleichbaren Vergleichsflockendurchmessern
bestitigt (entspricht P/V ~ 80W/m?). Vergleiche mit der Literatur [siche H. J. HENZLER 1999,
Figure 25, S. 76] zeigen unter Berlicksichtung des groferen Durchmessers der Zellen auf den
Carriern eine vergleichbare Toleranz gegeniiber der turbulenten Spannung wie Hybridoma-
zellen. Daraus kann aus der Literatur eine Sterberate kp von ~ 0,001 gefolgert werden [H. J.
HENZLER 1999, Figure 25, S. 76], welche zur im Modell ermittelten natiirlichen Sterberate Kp

vergleichbar ist.

Die Fermentationen haben gezeigt, dass die ermittelte Spannung unkritisch fiir die verwendete

BK KL 3AV Zelle im Reaktor ist.
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5.3.3 Stofftransport

Im Rahmen der physikalischen Beschreibung wurde der Stofftransport der verwendeten
Reaktoren bestimmt. Die Berechnungen wurden wunter der Annahme reiner
Sauerstoffbegasung und einer Gelostsauerstoffkonzentration ¢ von 40% Luftséttigung
durchgefiihrt (2,6 mg O,/ L).

Problematisch war eine genaue Charakterisierung der den Stofftransport maligeblich
determinierenden Membrandurchmesser im aufgewickelten Zustand. Die Annahme der vom
Hersteller angegebenen Durchmesser war nicht zuldssig und fiihrte bereits bei geringen
Drehzahlen zu unrealistischen negativen Werten. Die AbmaBe der Membranen sind
Funktionen des Druckes p und des Langenverhéltnisses L/Ly. Eine online Messung war nicht
moglich. Diese Problematik wurde bereits in der Literatur beschrieben [H. J. HENZLER, J.
KAULING 1996, H. J. HENZLER 1999, N. Q. HANSHI et al. 2003]. Mittels zum Teil publizierter
Werte und einer Massenbilanz konnte eine Modellierung der Membrandurchmesser
durchgefiihrt werden, mit denen eine plausible Charakterisierung der Membranbegasung

moglich war [N. Q. HANSHI et al. 2003].

Die um die Oberflichenbegasung korrigierten ka-Werte wiesen iiber der Drehzahl erwartete
Steigerung des moglichen Stofftransportkoeffizienten auf. Der mogliche Stoffstrom G/V, der
unter der geschilderten Annahme berechnet wurde, war in allen Féllen ausreichend, um eine

Zellzahl von X = 6 e06/ml infizierter Zellen zu versorgen (Abb. 4-40, S. 116).

Die Unterschiede der ka Werte zwischen den verschiedenen MaBstdben waren auf die
volumenspezifischen Fliachen a zuriickzufiihren. Der integrale Stofftransportkoeffizient k
zeigte lber dem volumenspezifischen Leistungseintrag keine signifikanten Unterschiede
(Abb. 4-40, S. 117) und bestdtigten die in der Literatur beschriebenen Werte [H. J. HENZLER
1999].

Die im Reaktor unterzubringende volumenspezifische Fliche a ergab sich aus den
Ergebnissen zu a ~ 14/m, um X = 6 e06/ml ausreichend zu versorgen. Eine leichte Erhohung
dieser Fliche ist zu empfehlen (CO, Austrag, stabilere Regelung, Erhohung der Kapazitit des
Reaktors, etc.).
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Die essentielle  maBstdbliche  Betrachtung wurde iiber den  fliissigseitigen
Stofftransportkoeffizienten ki durch die Bestimmung der dimensionslosen Relation Sh/ Sc'?
iber der Reynoldszahl der Membran Rer mit Sc= 215 (fiir 37°C) durchgefiihrt.

Unter Annahme der berechneten Membrandurchmesser illustrierten die verschiedenen
Reaktoren keine signifikanten Unterschiede untereinander. Die in der Literatur publizierten
Werte korrelierten gut mit den Ergebnissen dieser Arbeit [H. J. HENZLER, D. J. KAULING 1993,

H.J. HENZLER 1999].

Mit zunehmender Drehzahl fand eine Anndherung von k zu k; (Intensivierung des
Stofftransportes durch Verringerung der Phasengrenzfliche) statt, wodurch sich teilweise
unrealistische negative Werte in hohen Drehzahlbereichen ergaben.

Die Potenzierung geringster Abweichungen der Membrandurchmesser, ein erhdhter Einfluss
der Oberflachenbegasung und ein moglicher Einfluss der Schwingungen der Membranen in
Folge einer intensiveren Anstromung konnten mogliche Ursachen sein. Im Betriebsbereich
der Reaktoren waren nur geringe Einfllisse der genannten Faktoren zu erwarten. Eine
genauere Bestimmung der Membrandurchmesser war nicht moglich. Zudem war die bereits
erwidhnte Korrelation zu den in der Literatur publizierten Werten ausreichend. Ein
Malfstabseffekt konnte aus der dimensionslosen Darstellung (Sh {iber. Ret) ebenfalls nicht

gefolgert werden.

Die physikalische Beschreibung ergab keine MaBstabseffekte und somit keine Probleme im
Rahmen der MaBstabsvergroBBerung bis 200 L beziiglich Homogenisierung,
Scherbeanspruchung und Stofftransport. Die durchgefiihrten Testldufe im 50 L Pilotmafstab

mit erhohten Zellzahlen bestétigten die Experimente. Es wurde eine stabile Regelung erreicht.

5.3.4 Direkte Blasenbegasung (,, Sparging“)

Trotz der Verwendung von serumfreiem Medium war bereits unmittelbar nach Inokulation
des Reaktors mit der Microcarrier-Zellsuspension eine starke Schaumbildung zu erkennen.
Der grofite Teil der Microcarrier befand sich im gebildeten Schaum und waren somit dem
Prozess nicht mehr zuginglich. Dies wurde ebenfalls bei der Kultivierung von FS-4 Zellen in
serumhaltigem Medium beschrieben [R. J. FLEISCHAKER, A. J. SINSKEY 1981]. Medien mit
erhohtem Proteingehalt neigen zur Schaumbildung, worin sich Partikel, wie Microcarrier,

absetzen (,,Floating*) [J. VORLOP, J. LEHMANN 1988].
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In der Literatur rieten die Autoren teilweise von Sparging in Microcarriern ab. [J. AUNIS, H. J.
HENZLER 1993, AMERSHAM 2000]. Negative Auswirkungen durch Adsorption und Desorption
an der Phasengrenzfldche und dem Platzen der Blasen an der Oberfldche im Fall von Sparging
wurden ebenfalls bei der Kultivierung von Suspensionszellen beschrieben [F. BAVARIAN et al
1991, A. BIEDERMANN 1994, H. J. HENZLER 1999]. Dennoch wurde das Verfahren der
Blasenbegasung insbesondere bei der Kultivierung von Suspensionszellen etabliert. In der
Vakzineherstellung und bei einigen Microcarrierprozessen wurden Verfahren teilweise mit
Blasenbegasung und dessen Anwendung bis in den Pilot- oder Produktionsmalstab

beschrieben.

In zwei Fillen wird deutlich, dass zur Regelung kein konstanter Gasstrom verwendet wird,
sondern entweder durch ein anderes Puffersystem als NaHCO; und CO, der pH-Wert geregelt
wurde oder die Begasung iiber die Oberfléche realisiert und nur bei hohen Verbrauchen Gas

zugetaktet wurde [B. BAUOT et al. 1987, H. KALLEL et al. 2002].

Eine Implementierung der Blasenbegasung in dieser Arbeit wire vermutlich mit einer
Umstellung des Puffersystems und einer getakteten Begasung realisierbar gewesen. Einfliisse
des Puffersystems und der bedingt durch Blasenbegasung auftretenden zusédtzlichen
Scherbeanspruchung hitten eine deutliche Verldngerung der Entwicklungszeit bedeutet und
waren kurz vor der klinischen Phase I nicht zu realisieren. Einfliisse erhohter
Scherbeanspruchung wihrend der Infektion von Insektenzellen mit dem Baculovirus wurden
in der Literatur beschrieben [L. MARANGA et al. 2004]. Da eine ausreichende Versorgung der
Zellen bis in den 200 L MaBstab mit dem verwendeten Membransystem realisiert werden
konnte, wurde dementsprechend auf eine Umstellung des Verfahrens verzichtet. Weiterhin
war eine Intensivierung des Membranbegasungsverfahrens durch verschiedene MalBnahmen,
wie einer Erh6hung des Membrandruckes oder der Verwendung von ,,Multi-Statorsystemen*,

(Mehrfachanordnung von Statoren) mdoglich.
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5.4 AbschlieRende Auslegung des moéglichen Produktions-
prozesses

In der Literatur wurden Microcarrierprozesse zur Vakzine- oder Virusherstellung bis in den
Produktionsmal3stab beschrieben [B. J. MONTAGNON 1984, B. J. MONTAGNON 1984A , A.
WIDELL et al. 1984, B. BAIIOT et al. 1987, W. MUNDT et al. 1998, F. S. LEU et al. 2001]. Der
gewdhlte integrierte Ansatz von prozesstechnischen, verfahrenstechnischen und
zellbiologischen Aspekten, unterstiitzt von einer mathematischen Modellierung des
Microcarrierprozesses, hatten das Ziel, einen beziiglich Ausbeute, Robustheit und Sicherheit
verbesserten Prozess im ProduktionsmaRstab zu entwickeln.

Der erste Schritt, der sowohl die biologische Sicherheit erhohte, als auch die
Produktionskosten senken konnte, wurde durch die Adaptation der verwendeten BK KL 3A
Zelle an serum- und proteinfreie (bis auf rekombinantes Insulin) realisiert.

Die generierte BK KL 3A V Zelle konnte in einem Medium frei von tierischen, pflanzlichen
oder humanen Supplementen kultiviert werden. Da keine Suspensionszelle generiert werden
konnte, wurde der Microcarrierprozess optimiert. Resultierend aus der Analyse des im
LabormafBstab etablierten biphasischen Batch Prozesses, in welchem Limitationen wihrend
der Virusvermehrung festgestellt wurden, fiihrten verschiedene Variationen der
Prozessfiihrung (Fed-Batch, Dialyse, etc.) zu einer robusten Prozessfiihrung, die ohne
komplexe periphere Einrichtungen zu einer signifikant erhdhten Gesamtausbeute des
Prozesses fiihrte, dem sogenannten ,,Volume-Expanded-Fed* Batch. Eine direkte Expansion
ohne Trypsinierung der Zellen durch Zugabe frischer Microcarrier zur Inokulation groBerer
Bioreaktoren in Verdiinnungsstufen von 1:2 bis 1:5 erhohte die Robustheit des Verfahrens
und die 6konomische Effizienz des Prozesses.

Die physikalische Beschreibung der Reaktoren mit speziellem Augenmerk auf Stofftransport,
Homogenisierung und Scherbeanspruchung der Reaktoren bis in den zuvor veranschlagten
ProduktionmalBstab von 200 L zeigte beziiglich der MaBstabsvergro3erung keine signifikanten
Probleme. Mit den ermittelten Stofftransportkoeffizienten und der auch in groferen
Malstiben bei P/V = const. nicht zu erwartenden Erhéhung der hydrodynamischen
Beanspruchung konnte unter Wahrung der geometrischen Ahnlichkeit zum 200 L Reaktor der
Produktionsmaf3stab auf 800 L im ,,Volume-Expanded-Fed* Batch erhoht werden (Daten:
V=800 L, k = 0,055, a ~ 11/m im 1 m?® Reaktor). Dies wére in allen anderen Verfahren bei
erhohter Zellzahl nicht mdglich gewesen. Die folgende Abbildung zeigt einen mdglichen

Produktionsprozess im industriellen Ma@stab.
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Auslegung eines mdglichen Produktionsprozesses im entwickelten
» Volume-Expanded-Fed" Batch
- von der Ampullein den , Large Scale’ Reaktor -

1:5 1:4
M i Zellexpansion Zellexpansion
Ampulle aus WCB J 50 L Reaktor 200 L Reaktor
l _|—> e e
T-Flaschen
Rollerflaschen (RB)
lerlasehen G 10L 50 L 200 L
Inokulation) 5 g/L Carrier, X = 6e6/ml 5 g/L Carrier, X = 6e6/ml 5 g/L Carrier, X = 6e6/ml
H/D=1, n=40 rpm H/D=2, n~30 rpm H/D=2, n~ 16 rpm
P/V~6 W/m?3, a ~24/m P/V~6 W/m?, a ~ 28/m P/V~6 W/m? a~ 19/m
OTR ~40 mg/(Lh) OTR ~40 mg/(Lh) OTR ~29 mg/(Lh)
(k=0,06, O, Begasung) (k=0,055, O, Begasung) (k=0,055, O, Begasung)
1:2
Verdiunnung 13
Infektion ad 400 L in d"'
im 200 L 1000 L Verdunnung
Reaktor Reaktor ad 600 L
- >  — _
5 g/L Carrier, X = 6e6/ml 2,5 g/L Carrier, X ~3e6/ml 1,7 g/L Carrier, X ~2e6/ml
H/D=2, n~ 16 rpm H/D=2, n~ 13 rpm H/D=2, n~ 13 rpm
MOI = 0,01 a~11/m, k=0,055 a~11/m, k= 0,055
OTR ~29 mg/(Lh) OTR ~ 17 mg/(Lh) OTR ~ 17 mg/(L h)
OUR ~24 mg/ (Lh) OUR ~12 mg/ (Lh) OUR~8mg/ (Lh)
, Ernte/ Aufarbeitung

20 pum Filtration
EI Inaktivierung
Reinigung
Formulierung
Lyophilisierung

1:4 Verdinnung
ad 800 L

1,2 g/L Carrier,
X ~1,5e6/ml
a~11/m, k=0,055
OTR ~ 17 mg/(L h)
OUR ~6 mg/(Lh)

Abbildung 5-2: Auslegung des méglichen Produktionsprozesses. Die angegebenen

Verdinnungen beziehen sich auf den 200 L Mal3stab.
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Bis dato wurde Parapoxvirus ovis bei der Bayer HealthCare AG, Division Animal Health,
K&ln, Deutschland, als aktiver Bestandteil des Produktes Baypamune® im industriellen
Mafstab in Wannenstapeln hergestellt. Aus GMP-Gesichtspunkten, steriltechnischen
Griinden, der signifikanten Steigerung der Ausbeute und der Vergroferung des maximalen
Produktionsvolumens, stellt der entwickelte ,,Volume-Expanded-Fed* Batch eine signifikante
Verbesserung des etablierten Prozesses I dar. Das Verfahren wurde theoretisch bis in den

MafBstab von 800 L ausgelegt, jedoch nicht praktisch durchgefiihrt.

Ein Verfahren zur Herstellung von Parapockenviren mit tierischen Zellen auf Microcarriern
in Medium frei von tierischen, humanen oder pflanzlichen Bestandteilen, wurde bis dato nicht
beschrieben. Ein Vergleich des ausgelegten Prozesses mit der anfanglichen Zielstellung dieser

Arbeit illustriert das Erreichen der Ziele dieser Arbeit.
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7 ANHANG

7.1 Malde der verschiedenen Reaktoren

Zur besseren Darstellung nochmals der prinzipielle Aufbau der Reaktoren.

| —— | Motor
/ Ruhrwelle
/ Behalter mit
) i Kl6pperboden
v dQ >
A
I A I’
N N A
hs H
h
d
L~ ) 4
N =
v
A\ 4
35LH/D=1,3
d [m] 0,08 d/ hr 0,45
Rihrer h [m] 0,178 d/ br 5,33
br [m] 0,015 d/D 0,50
hs [m] 0,16 hs/H 0,78
Stator und Membran ds innen [m] 0,105 ds/D 0,66
d2[m] 0,002 H/D 1,29
dl[m] 0,001 Spalt [m] 0,01
Reaktor D [m] 0,159 Ne ber. 8,32
H[m] 0,205 Ne best. 8,40
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10 L Bioreaktor H/D =1

d[m] 0,134 d/ hr 0,65

Ruhrer h [m] 0,205 d/ br 5,83

br [m] 0,023 d/ D 0,56

hs [m] 0,178 hs/H 0,74

Stator und Membran ds innen [m] 0,16 ds/D 0,67
d2 [m] 0,002 H/D 1,00

dl[m] 0,001 Spalt [m] 0,01

Reaktor D[m] 0,24 Ne ber. 5,79
H[m] 0,24 Ne best. 5,20

50 L Bioreaktor H/D =1

d [m] 0,24 d/ hr 0,65

Ruhrer h [m] 0,37 d/ br 5,22

br [m] 0,046 d/D 0.60

hs [m] 0,3 hs/H 0,75

Stator und Membran ds innen [m] 0,264 ds/D 0,66
d2 [m] 0,002 H/D 1.00

di[m] 0,001 Spalt [m] 0,01

Reaktor D [m] 04 Ne ber. 5,10

H [m] 0,4 Ne best. 5,30

10 L Bioreaktor H/D =2

d[m] 0,116 d/ hr 0,39

Ruhrer h [m] 0,3 d/ br 6,11

br [m] 0,019 d/D 0,55

hs [m] 0,28 hs/H 0,70

Stator und Membran ds innen [m] 0,142 ds/D 0,67
d2 [m] 0,002 H/D 1,89

dl[m] 0,001 Spalt [m] 0,01

Reaktor D[m] 0,212 Ne ber. 9,18

H [m] 0,4 Ne best. 10,20

50 L Bioreaktor H/D =2

d [m] 0,204 d/ hr 0,45

Ruhrer h [m] 0,45 d/ br 5,83

br [m] 0,035 d/D 0,65

hs [m] 0,445 hs/H 0,70

Stator und Membran ds innen [m] 0,23 ds/D 0,73
d2[m] 0,003 H/D 2,00

dl[m] 0,002 Spalt [m] 0,01

Reaktor D [m] 0,316 Ne ber. 7,25
H[m] 0,632 Ne best. 7,10
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100 L Bioreaktor H/D =2

d [m] 0,24 d/ hr 0,33

Ruhrer h [m] 0,73 d/ br 5,22

br [m] 0,046 d/ D 0,60

hs [m] 0,61 hs/H 0,76

Stator und Membran ds innen [m] 0,268 ds/D 0,67
d2[m] 0,002 H/D 2,00

dl[m] 0,001 Spalt [m] 0,01

Reaktor D [m] 0,4 Ne ber. 9,09
H[m] 0,8 Ne best. 10,20

200 L Bioreaktor H/D =2 maximale Auslegung

d[m] 0,37 d/ hr 0,41

Ruhrer h [m] 0,91 d/ br 5.69

br [m] 0,065 d/ D 0,76

hs [m] 0,9 hs/H 0,90

Stator und Membran ds innen [m] 0,41 ds/D 0,84
d2 [m] 0,002 H/D 2.05

di[m] 0,001 | Spalt[m] 0,01

Reaktor D [m] 0,4875 Ne ber. 7.66
H[m] 1 Ne best. 7,70

Ausgelegter 800 L Bioreaktor H/D = 2 maximale Auslegung

d [m] 0,6 d/ hr 0,40
Rihrer hr [m] 15 d/ br 5,45
br [m] 0,11 d/D 0,75
hs [m] 15 hs/H 0,91
Stator und Membran ds innen [m] 0,63 ds/D 0,79
d2[m] 0,002 H/D 2,06
dl[m] 0,001 Spalt [m] 0,01
Reaktor D [m] 0,8 Ne ber. 6,7
H [m] 1,65 Ne best. -
As [m?] 9,32
Berechnungen Vr [m3] 0,801
a=As/V [1/m] 11,529684
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7.2 Oberflachenbegasung und ka-Werte der verschiedenen

Reaktoren

3,5 L Reaktor H/D =1,3

g =0,22 L/ min g =0,25 L/ min
n [1/mm] PV [W/m3] Kaqemessen Kla-Oberfléche- Ka Kaqemessen KlaOberfléiche- Ka
C[h] [Wh]  [Un]  [Wh]  [h]  [Uh]

20 0,29 1,3 0 1,3 1,3 0 1,3
30 0,98 1,4 0 1,4 1,4 0 14
40 2,33 1,6 0,1 1,5

50 4,55 1,7 0,15 1,55 1,7 | 015 | 1,555
60 7,86 1,8 0,2 1,6

70 12,49 1,9 0,3 1,6 1,9 0,3 1,6
80 18,64 2 0,4 1,6 2 0,4 1,6

10 L Reaktor H/D =1

g =0,63 L/ min g =0,68 L/ min
n [1/min] PIV [W/m?’] Kaqemessen KIaOberfIéche- Ka Kaqemessen KlaOberfl.é'\che- Ka

[1/h] [1/h] [1/h] [1/h] [1/h] [1/h]
20 0,83 1,2 0 1,2 1,2 0 1,2
30 2,81 1,3 0 1.3 14 0 1,4
40 6,66 1,5 0,1 14 15 0,1 1,4
50 13,00 1,7 0,25 1,45 1,7 0,25 1,45
60 22,47 2,1 0,4 1,7 nicht bestimmt
70 35,68 2,2 0,45 1,75 2,3 0,5 1,8
80 53,25 2,3 0,6 1,7 2,4 0,6 1,8

50 L Reaktor HID=1

g = 3,15 L/ min g = 3,60 L/ min

n [1/min] PIV [W/m3] Kaqemessen KIaOberfIéche- Ka Kaqemessen KlaOberfl.é'\che- Ka
[1/h] [1/h] [1/h] [1/h] [1/h] [1/h]

20 2,95 0,9 0 0,9 0,9 0 0,9
30 9,95 0,9 0 0,9 0,95 0 0,95

40 23,59 1,1 0,1 1 11 0,1 1

45 33,59 1,2 0,2 1 1,2 0,2 1
50 46,08 1,4 0,35 1,05 1,4 0,35 1,05
60 79,63 1,7 0,55 1,15 1,7 0,55 1,15
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10 L Reaktor H/D =2

g =0,75L/ min g = 0,80 L/ min

q [1/min] PIV [W/m3] Kaqemessen KlaOberfléche- Ka Kaqemessen KIaOberfI'a’\che- Ka
[1/h] [1/h] [1/h] [1/h] [1/h] [1/h]
20 1,48 1,65 0 1,65 1,65 0 1,65
30 5,01 1,8 0 1,8 1,8 0 1,8
40 11,87 1,9 0,1 1,8 2 0,1 1,9

50 23,18 2,2 0,2 2 2,2 0,2 2
60 40,06 2,3 0,3 2 2,4 0,3 2,1
70 63,62 2,6 0,4 2,2 2,6 0,4 2,2

* war bei den Experimenten mit 11,3 L befiillt

50 L Reaktor H/D =2

g =3,15L/ min g = 3,60 L/ min
n [/min] | PNV [W/M3]  Kagemessen Klaoperfiache- Ka Kagemessen | Klaoperfiache- Ka
[1/h] [1/h] [1/h] [1/h] [1/h] [1/h]
20 1,71 1,2 0 1,2 nicht bestimmt
30 5,78 1,35 0 1,35 13 | o | 13
40 13,70 1,6 0,05 1,55 nicht bestimmt
50 26,77 1,9 0,15 1,75 2 0,15 1,85
60 46,25 2,3 0,3 2 2,2 0,3 1,9
70 73,44 2,5 0,4 2,1 2,4 0,4 2
100 L Reaktor H/D =2
g =6,28 L/ min g =6,8 L/ min
n 1/min P/V W/m3 Kaqemessen Kla-Oberfléche- Ka Kaqemessen KIaOberflélche- Ka
[1/h] [1/h] [1/h] [1/h] [1/h] [1/h]
20 3,07 0,9 0 0,9 0,9 0 0,9
30 10,36 1 0 1 1 0 1
40 24,56 1,2 0,15 1,05 1,2 0,15 1,05
50 47,96 1,4 0,3 1,1 1,4 0,3 1,1
60 82,88 1,6 0,4 1,2 1,6 0,4 1,2

200 L Reaktor H/D =2,3

g=12,2L/min
i [1/min] PIV [W/m3] Kaqemessen Kla-Oberfléche- Ka
[1/h] [h]  [1h]
10 1,61 1 0 1
15 5,43 1,2 0,1 11
20 12,87 1,4 0,2 1,2
25 25,13 1,5 0,3 1,2
30 43,42 1,7 0,4 1,3
35 68,95 2 0,55 1,45
40 102,92 2,2 0,8 1,4

KaqemessenJ Kl Aoberflache-

[1/h]

g2

[1/h]

Nicht bestimmt

Ka
_[1/h]
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7.3 Abhangigkeit der Membrandurchmesser

Abhé&ngigkeit des Druckes p

Abhéangigkeit des Auf3endurchmessers der Membran in

Druck p [bar]

1,09 —
Silikonmembran
1,08 1|d2=3,2mm,dl1=2mm .
1,07
1,06 o —1
-8 1,05 - /f/
o /! = L/L0=1,02
S 1,04 — ‘ L/LO=1,04
L/L0=1,066
1,03 A %
X L/L0=1,09
1,02 " ®L/L0=111
+1/L0=1,13
1,01 - L/L0=1,15
L/LO=1,2
1% ; !
1,2 1,4 1,6 1,8 2 2,2 2,4 2,6

7.4 Relevante Fermentationsdaten zur Modellierung

Die Fermentation wurde in eéinem 10 L Fermenter, H/D = 1, n=30 U/min, im biphasischen
Batch Prozess durchgefiihrt (siehe 1.2, S. 14 ff). Die MOI betrug 0,01.

Biphasischer Batch Prozess 3g/L Carrier im 10 L Reaktor

Probennummer P1 P2 P3 P4 P5 P& P7 P8 P9 P10

Betriebszeit [h] 0 23 45 69 93 120 144 145 170 192

Glukose {Ferm) [g/L] 2383 273 246 152 03

Laktat (Ferm] [giL] 0,021 0,116 0436 113 191 Micht in Modell dargestellt: Keine Korrelation maglich im Modell

Zellzahl (Ferm.) lebend [E&MM 020 022 0,36 042 1,20 2,00 2,10 2,10 240 240

Zellzahl {Ferm.) tod [E6ImI] 0,00 0,00 0,00 0,02 0,04 0,04 0,04 0,05 0,10 0,10

Vitalitét [%o] 100 100 100 a7 97 98 93 95 96 a7
Infektion MOI = 0.01

Probennummer P11l P121 P131 P14l P151 P16l P171 P18l P18l

Betriebszeit [h] 194 198 213 235 262 283 307 333 357

Glukose (Ferm) [g/L] 231 242 1 0,04 0,02 0,03 0.01 0,01 0,01

Laktat (Ferm) [g/L] 0,214 093 1.1 052 0,08 0,01 0.04 0.01 0.01

Zellzahl (Ferm.) lebend [EBMM 250 2490 320 3,00 252 1,94 1,22 0,30 0,20

Zellzahl {Ferm.) tod [E8/mI] 0,04 0,30 104 1,22 1,10 150 193 224 252

Vitalitét [%o] 99 91 75 71 70 56 19 26 7

Virustiter Log10 (TCID 50)im| 4,40 2,00 5,50 6,20 6,70 6,60 640 6,80 6,70
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7.5 Liste der analysierten Aminosauren

D,L-O-Phosphoserine L-Leucine
Taurine L-Norleucine
O-Phosphoethanolamin L-Tyrosine
Harnstoff L-Phenylalanine
L-Aspartic acid b-Alanine

L-Hydroxyproline

D,L-b-Amino-i-butyric acid

L-Threonine

D,L-Homocystine

L-Serine

g-Amino butyric acid

L-Asparagine

L-Tryptophane

L-Glutamic acid

Ethanolamine

L-Glutamin D,L allo-Hydroxyllysine
Sarcosine Ammonia
D,L-a-Aminoadipic acid Creatinine
L-Proline L-Ornithine
Glycine L-Lysine
L-Alanine L-Histidine
Citrulline L-3-ethylhistidine
L-a-Amino-n-butyric acid L-1-Methylhistidine
L-Valine L-Carnosine
L-Cystine Anserine
L-Methionine L-a-Amino-b-guanidinopropionic acid

L-Cystathionine

L-Arginine

L-Isoleucine
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7.6 Lebenslauf

Geburtsdatum
Geburtsort
Staatsangehorigkeit
Familienstand

07/ 1984 — 06/ 1988
07/ 1988 — 06/ 1993
07/ 1993 — 06/ 1997

09/ 1998 —07/ 2002

09/ 2002 — dato

07/ 2002 — dato

Per sonliche Daten

25. August 1977
Troisdorf
Deutsch

Ledig

Schulbildung
Grundschule, Sieglar
Stadtisches Gymnasium, Sieglar
Gymnasium ,Zum Altenforst”, Troisdorf
Abschluss: Allgemeine Hochschulreife
Studium

Studiengang Bioingenieurwesen, Schwerpunkt
biotechnologische Verfahren an FH Aachen, Abteilung Julich
Abschluss: Diplom-Ingenieur (FH)

Im Rahmen des Promotionsverfahrens Studiengang
Verfahrenstechnik an der Otto von Guericke Universitét,
Magdeburg. Angestrebter Abschluss: Dr.-Ing.

Promotion
» Entwicklung und Optimierung eines Verfahrens zur
Viruspropagation von Parapoxvirus OvisNZ-2 "
K ooperation der Bayer HealthCare AG, Pharma-Operations,
Biotechnology, Wuppertal, dem Max-Planck-Institut
Magdeburg und der Bayer Technology Services GmbH,
Wuppertal

Betreuer: Prof. Dr. U. Reichl, Universitat Magdeburg

Aufgabenstellung:

» Adaptation einer adhdrenten Zelllinie an serum-/proteinfreie
Bedingungen und Generierung einer Suspensionszelle (Dr.
Apeler, Dr. Bodeker, Bayer HealthCare AG)

* Optimierung eines etablierten Prozesses und Scale-Up in
technischen Mal3stab (Dr. Bodeker, Bayer HealthCare AG)

» Physikalische Beschreibung der Reaktoren bezliglich
Stofftransport, Homogenisierung und Scherbeanspruchung
bisin den Produktionsmalistab als Basis einer
Mal3stabsvergréf3erung (Dr. Henzler, Bayer Technology
Services GmbH)
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05/ 1997 — 09/ 1997

08/ 1999 — 09/ 1999

03/ 2000 — 09/ 2000
07/ 2000 — 12/ 2000

03/ 2001 — 05/ 2001

07/ 2001

08/ 2001 — 07/ 2002

07/2002 — 12/2004

01/ 2005 — dato

11/ 1999 — 07/ 2002

11/ 1997- 09/ 1998

Praktika
SRT — Schalt — und Regeltechnik GmbH, Oberpleis
Aufgabe: Durchfihrung diverser Projekttétigkeiten im Bereich
Mel3- Steuer- und Regeltechnik zur Gebaudeautomation.
Forschungszentrum Jilich GmbH, Institut fir Chemie und
Dynamik der Geosphére, Institut 6, Biologie des
Stoffaustauschs.
Aufgabe: Bestimmung des RNA — Gehaltes von Zellen,
Fluoreszenzmikroskopie und allgemeine mikrobielle
Téatigkeiten.
Tutor fur Mathematik an der FH Aachen, Abteilung Jdlich.
Wk — Forschungsinstitut fur Reinigungstechnologiee.V .,
Krefeld. Aufgabe: Validierung der ATP — Mef3methode.
University of Strathclyde, Bioingeneering Unit, Glasgow, UK
Aufgabe: Toxikologie und Zellkulturtechnik, Untersuchung der
Wirkung von Chrom V1 auf Leberzellen nach Enzyminduktion.
Werksstudent bel der Tropon GmbH, Qualitétskontrolle.
Aufgabe: Eingangskontrolle verschiedener Substanzen mittels
nass-chemischen, spektrometrischer und chromatographischer
Methoden nach GMP.
Praxissemester und Diplomarbeit bei der Bayer AG, Division
Pharma-Operations, Biotechnology
Titel: ,, Herstellung hochtitriger Bacul ovirussuspensionen*
Aufgabe: Verfahrensentwicklung im small scale Bioreaktor und
Uberpriifung der genetischen Stabilitat von Baculoviren

Berufserfahrung
Promotion bel der Bayer HealthCare AG, Wuppertal,
Deutschland
Fermentation Manager, Roche Diagnostics GmbH
Pharmaceutical Biotech Production, Penzberg, Deutschland
Funktion: Betriebseiter

Stipendium
Stipendiat der ,, Stiftung der Deutschen Wirtschaft fur
Qualifizierung und Kooperation e.V.“, Berlin.
Teilnahme an verschiedenen Seminaren zur Schulung
fachlicher, au}erfachlicher und betriebswirtschaftlicher
Kompetenzen.

Wehrdienst

Sanitatssoldat im Sanitétszentrum, Bonn.
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03/ 2000 — 10/ 2001
08/ 2001 — dato

08/ 2002

06/ 2005

Fremdsprachen

EDV

Sonstiges

Troisdorf, den 24.05.2005

Michael Pohlscheidt

Ehrenamt

2. Vorsitzender eines ortlichen Traditionsvereins.

Initiative,,Go 4 Jobs e.V.“ zur Unterstiitzung von Migranten im
Berufseinstieg. Initiative des Landes NRW.

Publikationen/ Patente

Paper,: “ Pretreament of rats with inducing agents,
Phenobarbiton and 3-Methylcholanthrene ameliorates the
toxicity of Chromium (V1) in Hepatocytes’, Toxicology in
Vitro, Vol. 16, 2002, 509 — 516

Poster,: “ Strategies for Large Scale Production of Parapoxvirus
Ovis NZ-2 by Microcarrier Cell Culture”, ESACT 2005,
Harrogate, UK

Publikationen und Patentanmeldungen zur Promotion in
Vorbereitung

Besonder e K enntnisse
Englisch, sehr gut in Wort und Schrift

Sprachkurs ,, Cambridge Certificate of Proficiency English* an
der HELLIWELL SPRACHSCHULE GmbH, Siegburg.
Latein, Grundkenntnisse, Latinum

Modellierung von Bioprozessen mittels Matlab und Simulink
Statistische V ersuchsplanung mit Jump 5.0,

C und C++ Programmierverfahren

MS-DOS und Windows Betriebssysteme

Windows und Microsoft Office Gruppe

digitale Bildverarbeitung

Seminare zur Schulung von GMP-Kentnissen

Bayer Certificate of General Management

| nter essen/ Hobbys

Entwicklungen in der Wissenschaft, Fuball im Verein
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