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Kapitel 1

Einleitung

Der zunehmende Bedarf an Wirkstoffen in Pharmazie und Medizin erfordert Neuerungen und Verbes­
serungen bei ihrer Herstellung. Die Gestaltung der Herstellungswege, also die zielgerichtete Nutzung
naturwissenschaftlicher Beobachtung hin zu neuen Produkten, ist eine zentrale Aufgabe der Ver­
fahrenstechnik. Warum aber erganzt diese Disziplin ihre traditionellen Methoden mit bio/ogischen
Komponenten1

Eine gleichlautende Frage, die auf die Naturwissenschaften Chemie und Physik abzielt, wurde
nie formuliert. Ihre Anwendung zur Herstellung hochwertiger Produkte rechtfertigt sich aus rein
okonornischer Sicht per se. Die jeweils angewandte Technik orientiert sich in der Verfahrenstechnik
am ProzeBziel, im vorliegenden Faile an einem Produkt.

Wirkstoffen fUr den diagnostischen und therapeutischen Bereich ist vielfach ein vernetzter, hoch­
molekularer Aufbau zu eigen - zum Beispiel besteht der Blutgerinnungsfaktor VIII aus 2332 Ami­
nosauren; in vielen Fallen konnen nur biologische ProzeBstufen ihre Synthese leisten. Die Griinde
fUr ihren Einsatz zum geradezu perfekten Aufbau natilrlicher Substanzen sind folgerichtig spezifisch
biologische:

• Biologische Prozesse setzen sich aus untereinander vernetzten Teilreaktionen und Reaktions­
kreislaufen zusammen. Der Aufbau der hieraus hervorgehenden Produkte kann daher aus­
schlieBlich in einem komplexen Organismus vollzogen werden, der das gleichzeitige Einhalten
zahlreicher notwendiger Randbedingungen gestaltet. Nur so konnen die Schwierigkeiten von
in Serie geschalteten Einzelsynthesen umgangen werden.

• ProduktefUr den medizinischen Bereich stellen haufig Proteine dar, sie bilden korpereigene Se­
quenzen nach, oder sie orientieren sich an der Aufgabe, mit Bindungsstellen in einem lebenden
Organismus in Wechselwirkung zu treten. Eine weitergehende Forderung an solche Wirkstoffe
zielt auf eine Vermeidung aller unerwlinschten Wechsel- und Nebenwirkungen.

Was liegt also naher, als eine durch Evolution gereifteTechnik in Anspruch zu nehmen (vgl. [42])1
Zellen hoherer Lebewesen konnen vorteilhaft Produkte hochster Komplexitat aufbauen und ab­

geben. Da sie dazu aus dem natlirlichen Zellverbund gelost werden, besteht die wesentliche Aufgabe
der Zellkulturtechnik darin, geeignete Lebensbedingungen fur den lebenden Organismus Zelle bereit­
zustellen. Den Anforderungen an ein industrielles Verfahren ist durch eine geeignete ProzeBfUhrung
Rechnung zu tragen. Die Untersuchungen hierzu bilden den Inhalt und das Ziel dieser Arbeit.





Kapitel 2

Rahmenbedingung und Problemstellung

Die Bedeutung biologischer Verfahren ist vielschichtig; sie nur auf eine Betrachtung des verfah­
renstechnischen Aspekts reduzieren zu wollen, scheint in bezug auf die Bemiihung, den Zugang zur
untersuchten Thematik zu erleichtern, nicht angebracht. Daher 5011 zu Beginn dieser Arbeit zunachst
durch das einleitende Kapitel der Hintergrund beleuchtet werden, vor dem die hier durchgeflihrte Ar­
beit Bedeutung gewinnt.

2.1 Bedeutung von Saugerzellkulturen

Namalva Mensch 1972
Vero Affe 1962
BHK" Hamster 1961
HeLa Mensch 1951
CHOb Hamster 1957

Historische Entwicklung Der Beginn einer systematischen Kultivierung von Saugerzellen! datiert
aus dem Jahr 1925 und ist eng mit der Griindung der ATCC-Zellbank (ATCC: American Tissue Cul­
ture Collection)verknupft. Dem Aufbau und der Betreuungvon Zellbanken [6, 51] kann das Verdienst
zugeschrieben werden, daB heute eine breite Auswahl gut beschriebener Primar- und Permanent­
Zellinien2 fiir die Zellkulturtechnik zur VerfUgung steht. So geht auch ein GroBteil der Zellen fur die
heutigen industriellen Verfahren aus diesen Quellen hervor.

IZelltyp ~ Ursprungsorganismus ~ kultiviert seit I

a BHK: Baby Hamster Kidney
bCHO: Chinese Hamster Ovary

Tabelle 2.1: Herkunft verschiedener Saugerzellinien

Ihre Bedeutung fUr den produktorientierten Bereich erhalten die Saugerzellen erst durch die Rekom­
binationstechniken ([52], 5.239-245, [80]). Hierbei wird die naturliche Erbinformation der Zellen
verandert. Der Transport der neuen Information kann durch Vektoren, durch physikalische Krafte,
durch Hilfssubstanzen (facilitators) oder durch Mikrokapseln (vesicles) bewerkstelligt werden [21. Bei
einer gelungenen Obertragung wird die neue Eigenschaft von der Zelle aufgenommen und verwertet:
5ie wird exprimiert. Durch eine solehe Technik wird ein Organismus gezielt in die Lage versetzt und
dazu benutzt, ein Produkt in Abweichung von seinem urspriinglichen 5toffwechsel zu erzeugen.

Eine erhebliche Erweiterung hat die Zellkulturtechnik im Jahr 1984 durch die Hybridom- Technik
[124] enahren. Durch das Verschmelzen von Milzzellen aus immunisierten Mausen und Krebszellen

l~eben den Saugerzsllan werden auch andere eukaryotische Zellen (Tier- und Pflanzenzellen) unter dem
gememsamen Oberbegriff "Zellkulturen" zusammengefaBt, sie werden an dieser Stelle nicht weiter betrachtet.

2Bei Prirnarkulturen ist im Gegensatz zu permanenten Zellinien nur eine zeitlich begrenzte Fahigkeit der
Zellen zur Vermehrung gegeben.
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(Myelomzellen) verkniipft man die Fahigkeit zur Synthese bioaktiver Naturstoffe mit einem perma­
nenten Zellwachstum [15J. Somit konnen Zellen auBerhalb eines lebenden Organismus kultiviert
werden und - theoretisch unbegrenzt - z. B. Antikiirper erzeugen. Da sich die in vivo-Produktion
von humanen Antikiirpern verbietet, wird durch diese in vitro-Technik ihre Herstellung iiberhaupt
errnoglicht'.

Der Begriff Zellkulturtechnik wird insbesondere im Zusammenhang mit der Produktion phar­
mazeutisch wichtiger Substanzen angewandt. Hierzu zahlen Antikorper, Impfstoffe, Hormone und
Enzyme gleichermaBen wie Hilfsstoffe zur Therapie und Diagnostik von Krebs und Immunkrankhei­
ten (AIDS) [109]. Neuerdings werden unter diesem Sammelbegriff gleichermaBen Forschungs- und
Anwendungsgebiete zusammengefaBt, deren Ursprung zum Teil vor die Entwicklung von Produkti­
onstechniken zurtickreicht, wie

• Modellsysteme zur DurchfUhrung von Kcmpatibilitatsuntersuchungen (Implantate, Pharmaka
[10])

• Neurobiologie [48J

• Diagnostik (in vitro bioassays, Virologie [96, 128])

• Analyse onkogener Substanzen [188J

• somatische Gentherapie [14, 191, 53J

• Untersuchungen zum Zellzyklus
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Abbildung 2.1: Potential der Zellkulturtechnik als Ersatzsystem fiir Tierversuche

3Mausantikorper werden zu Forschungszwecken haufig noch in vivo, also in einem Versuchstier produziert.
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Reduktion von Tierversuchen Der Wert einer Technik wird haufig an den aus ihr hervorgehenden
Produkten gemessen. 1m Fall der Zellkulturtechnik darf an dieser Stelle zumindest ein wesentlicher
Aspekt hinzugefUgt werden: Mit Hilfe von Saugerzellkulturen kann erheblich zu einer Reduzierung
von Tierversuchen in den zuvor aufgelisteten Bereichen beigetragen werden. 1982 bet rug ihre Anzahl
weltweit 280 Millionen, im Bundesgebiet lag ihre Zahl im Jahr 1991 bei 2.4 Millionen [192].

Abb. 2.1 zeigt beispielhaft den Minderbedarf an Versuchstieren (Mausen) bei der Produktion
eines monoklonalen Antikorpers durch den Einsatz von Labor-Wirbelschichtreaktoren (Forschungs­
zentrum Julich). Hieraus wird ersichtlich, daB ein Reaktor mit 30 ml Festbettvolumen innerhalb
einer Woche (Raumzeit = 0.21 I'd) die gleiche Menge Produkt [15]liefert wie die - nach dem
Tierschutzgesetz ([1151. 5. 316) mittlerweile strafbare - Herstellung in 12 Ascites-Mausen", Bei
der Produktion des Polio-Impfstoffes ermoglichte die Zellkulturtechnik einen Riickgang bei der Zahl
der hierzu verwendeten Primaten in 10 Jahren um annahernd 90 Prozent ([147J, 5. 138).

In Zukunft wird die Zellkulturtechnik sicherlich an ihren Konkurrenzverfahren gemessen werden.
Ein Entwicklungspotential steht dieser Technologie in der BRD jedoch erst mit einer zu erwartenden
Novelle des Gentechnikrechts [72J offen. Der derzeitig feststellbaren Tendenz der pharmazeutischen
Industrie, ihre Aktivitaten im Bereich der Gentechnik im Ausland anzusiedeln, kann so begegnet wer­
den. In mehreren lndustrielandern gehort die Saugerzellkultur in Forschung und Produktion heute
bereits zum Stand der Technik. Eine weitere Schwierigkeit steht dem Zellkulturbereich durch Aus­
wirkungen der MaBnahmen zur Kostendampfung im Gesundheitswesen ins Haus. Betrachtet man
jedoch das Potential der Produktpalette, so stimmen auch vorsichtige Prognosen zur weiteren Be­
deutung der Zellkulturtechnik optimistisch.

2.1.1 Marktubersicht

Eine Obersicht Gber den derzeitigen Markt fUr Produkte aus Zellkulturprozessen kann in Hinsicht
auf die Entwicklung neuer Verfahren der Orientierung dienen; der Zugang zu Informationsmaterial
von Industrieseite beschrankt sich verstandlicherweise in aller Regel auf die Zeit nach der Markt­
einfUhrung eines Produktes. Auch dann liegt jedoch nur in selten Fallen weiterfUhrendes, fUr eine
Studie verwertbares Material vor, das zu einem Vergleich von groBtechnischen Verfahrenen fUhren
konnte. Somit konnen an dieser Stelle im wesentlichen also Aussagen nur iiber die Produkte als
solche getroffen werden. 1m Jahr 1991 waren auf dem Markt 16 therapeutische Proteine erhaltlich,
die durch Zellkulturverfahren hergestellt wurden. Hiervon zahlten neun zu den Glycoproteinen A,S

Weiterhin ist der Einsatz von 58 Antikorper-Praparaten fur den klinischen Bereich gemeldet.
Tabelle 2.2 zeigt exemplarisch die Zusammenfassung einiger Prozesse, die zu den genannten

Produkten fUhren. Hierbei ist festzustellen, daB eine Reihe von Verfahren Produkte hervorbringen,
die auch durch andere biologische Systems (z. B. rekombinante Bakterien) erzeugt werden konnen,
Weiterhin tragt zum Verstandnis bei, daB die Produktnamen als sammelbegriffe angesehen werden
mussen. Dies wird aus der Tatsache ersichtlich, daB unter gleichem Namen Produkte zugelassen
werden, die sich lediglich in einer Arninosaure unterscheiden oder deren Glykolsilierung voneinander
abweicht ([81], 5. 1-5), [1161.

4Bei dieser Vorgehensweise wurden die Tiere bei der Entnahme der Antikorper aus der Bauchhchle getbtet.
sDie mit A gekennzeichneten Begriffe werden im Anhang D, S. 131 ff. erlautert.
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Produkt Indikation Hersteller Zelltyp Quelle Handelsnarne" Preis

Faktor VIII Harnophilie A Miles Cutter BHK [30, 191] Kogenate
hGH (human Kleinwuchs Cal Biotech CHO [17]
growth hormone)
EPO Blutbildung, Amgen,

CHO [17] EPO/ N
20 U

(Erythropoietin) Anemie Genzyme 495 US-$
tPA (tissue

Herzinfarkt Genentech/
CHO [40, 149]

Actilyse/ 1 g
Plas. Activator) Thomae Bohringer 22000 US-$

Interleukin 2 Blut,
Sauget

Interleukin 2/ 10,000 U
Knochenmark ICN 200 US-$

Interleukin 4 klin. Forschung Schering CHO
MIS (Mullerian

Krebstherapie Biogen CHOlnh, Substance)
Hepatitis

Hepatitis B CHO [121J
Recomb. HB/

Vakzine Merck

Interferon (3
Krebstherapie,

Biogen [121J
Interferon 13 500 kU

Virusinfektion Life Sciences 720 DM
AT III

Thrombose Behringwerke CHO [121J AT III
1 g

(Antithrombin) 4420 DM
TGF (Transf.

Krebstherapie Imm. Systems CHO [17] TGF/ICN 0.5 fig
Growth Factor) 410 US-$
Protein C gen. Mangel Eli Lilly BHK [121J

Polio Vakzine Polio PHS Bilthoven Affen [130, 147]
Inst. Merieux

.."Die unter Handelsname aufgehsteten Produkte konnen auch aus anderen Expressicnssystemen stammen;
das jeweilige Produkt wird jedoch auch mittels Siiugerzellkulturen von dem genannten Hersteller produziert.

Tabelle 2.2: Marktprodukte aus industriellen Zellkulturprozessen

Der Produktpreis fur humane monoklonale Antikorper kann bis zu 500 DM/mg betragen. Bei der
Abnahme (Mengen groBer 100 g) therapeutischer Antikorper aus validierten Prozessen mit Zulassung
fUr die klinische Priifung werden 3000 - 5000 D M / 9 bezahlt [50J. 1m Jahr 1980 lag die weltweite
Produktion an monoklonalen Antikorpem bei 1 g, 1988 wurde sie auf 50 kg geschatzt [65J. Der
Bedarf an solchen Produkten steigt in beeindruckender Weise weiter an. So werden beispielsweise
zur Therapie eines Krebspatienten Mengen von 5 Gramm Antikorpern benotigt [49, 92]. Hieraus
kann ein Jahres - Gesamtbedarf nicht sicher abgeschatzt werden, er darf jedoch selbst flir einzelne
Produkte in der GroBenordnung von 50 kg angenommen werden (vgl. auch [137]).
Die Behandlung eines Herzinfarktpatienten mit tPA erfordert erfahrungsgemafl eine Menge von
100 mg pro Patienten [40]. Hiermit bestatigt sich die zuvor genannte GroBenordnung fUr Pro­
duktmengen aus Zellkulturprozessen. Sie wurde filr tPA fur das Jahr 1990 mit 84 Kilogramm pro­
gnostiziert [164]. Neuere Marktstudien iiber den weltweiten Bedarf an tPA [40] belaufen sich auf
280 Kilogramm.
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2.1.2 Zellkultur im industriellen MaOstab

15

DieAuswahl von Produktionsverfahren fur den pharmazeutischen Bereich - und insbesonderefiir die
therapeutische Anwendung - orientiert sich a priori an der Produktqualitat. Da ein Zusarnmenhang
zwischen der Produktqualitat und der Verweilzeit in Reaktoren bisher nicht festgestellt werden konnte,
(vgl. [137J, S. 364), konnen sowohl eine kontinuierliche als auch eine diskontinuierliche Fahrweise in
der industriellen Anwendung ihre Berechtigung finden.

Eine Hinterfragung des Begriffs industriel/er MafJstab filhrt nicht schliissig auf die Technolo­
gie von GroBreaktoren. Eine Vielzahl von Produkten - 1988 wurden alleine 5000 verschiedene
Antikorper produziert [115, 1391 - werden in industriellen Apparaten synthetisiert, filr die eine
MaBstabsvergroBerung nicht notig, aber auch nicht moglich ist [13, 61, 64, 71, 85].

Es muB weiterhin in Betracht gezogen werden, daB sich jedes groBtechnische Verfahren zur
Zellkultivierung aus einer Reihe von Vorstufen aufbaut [92], die schliefllich aile auf Ansatze im
Milliliter-MaBstab in einem Brutschrank zurllckzufuhren sind. Zellen werden gezilchtet, und bei
jedem ProzeBschritt benotigen sie zu einem raschen Aufwachsen eine hohe Zelldichte. Fur die ein­
zelnen Schritte der zuvor erwahnten Reihe konnen somit ganz unterschiedliche VerfahrensfUhrungen
zum Tragen kommen.

Abbildung 2.2: Bedarf an Zellen zur Herstellung einer vorgegebenen Produktmenge

MaBgeblich fUr die Baugrofle eines Bioreaktors zu Produktionszwecken bei einem vorgegebenen Pro­
duktausstof ist die erreichbare Raum-Zeit-Ausbeute und hiermit verknilpft die Menge an Zellen
im Reaktor (Katalysatorkonzentration). Bei einer Erhohung der Zelldichte kann das Produkti­
onsvermiigen mit einer nicht von der Betriebsweise abhangigen Zellproduktivitat linear gesteigert
werden". Gemessen an der Vielzahl von Veroffentlichungen zur Frage der MaBstabsvergroBerung
[8, 18, 63, 66, 148, 1831, also nach einer Technik, die auch grolie Produktmengen in vertretbarer

61n der literatur wird von einer Verdopplung der zellspezifischen Produktivitat bei Perfusionsbetrieb, das
meint kontinuierlicher Fahrweise mit Zellruckhaltung, berichtet [90J.
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Zeit errnoglicht, soli diskutiert werden, welche Anforderungen hierzu an ein Verfahren gestellt werden.
Betrachtet man die oben ausgefiihrte Nachfrage, dann sind Produktmengen von 10 Kilogramm

also eine realistische Zielgrolle. Aus Abb. 2.2 geht hervor, welche Zellzahlen in einem Reaktor
vorhanden sein miissen, um eine bestimmte Menge Produkt in einem vorgegebenem Zeitraum zu
erzeugen. Bei den spezifischen Produktionsraten handelt es sich dabei entweder um Literaturan­
gaben oder um eigene Daten aus Fermentationen mit unterschiedlichen Hybridomazellen. Hieraus
wird ersichtlich, daB selbst bei hohen zellspezifischen Produktionsraten Zellzahlen von 1013 benotigt
werden, um die erforderliche Produktmenge in einem realistischen Zeitraum zu gewinnen. Ebenso
wird deutlich, in welchem MaBe durch eine Erhohung der zellspezifischen Produktivitat auf die GroBe
der Gesamtanlage eingewirkt werden kann.

I Produzent ~ MaBstab [I] IZelldichte [106 / mil IGesamtzellzahl [10121 ~ Reaktortyp ~ Quelle
Celltech 1000 2 2 Blasensaule [18]
Eli Lilly 1300 5 6.5 Riihrkessel [8]
Wellcome 8000 2 16 Riihrkessel [148, 65]
Genentech 10000 _a - a - a [119]
Verax 24b 240 5.7 Wirbelschicht [183]

a Kelne Angaben.
bDie Volumenangabe bezieht sich auf die fluidisierte Wirbelschicht.

Tabelle 2.3: GroBtechnische Verfahren mit Saugerzellinien

Tab. 2.3 zeigt die Anlagen filr den Bereich der Saugerzellkultur mit dem derzeit groBten Produktaus­
stoB. Es ist zu erkennen, daf Anlagen mit hoher Zelldichte enorme Gesamt-Zellzahlen aufnehmen
und das Gesamtvolumen eines Fermenters somit sinnvoll beschranken, Die Menge an Kulturme­
dium, die zur Herstellung einer bestimmten Produktmenge benotigt wird, muB natilrlich in gleichem
Umfang bereitgestellt werden. Die hierzu benotigten Volumina konnen jedoch, im Gegensatz zum
Satzbetrieb, in einer gewiinschten konzentrierten Form vorgelegt werden.
Da die Baugrolie einer Fermentationsanlage fUr die Saugerzellkultur nach oben begrenzt ist?, kann
die Tendenz zur Entwicklung in Richtung kontinuierlicher Verfahren mit hoher Zelldichte abgesehen
werden.

7Der mit einer Kontamination der Anlage verursachte Wertverlust und die damit verbundene zeitliche
Verzcgerung beeinflussen wesentlich die Entscheidung ilber die Unterteilung des Anlagen-Gesamtvolumens in
mehrere kleine Einheiten [5].
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Die vorliegende Arbeit beschaftigt sich mit der verfahrenstechnischen Ausarbeitung und Realisierung
eines Konzeptes zur Kultivierung von Saugerzellen in Wirbelschichtreaktoren.

Ein Ziel dieser Arbeit besteht darin, die Anforderungen von Saugerzellen an ein kiinstliches Sy­
stem bereits bei der Konstruktion des Reaktors zu beriicksichtigen. Hiermit liegt eine wesentliche
Unterscheidung zu den bisher gewahlten Strategien beim Bau von Zellkulturreaktoren vor. Sie lassen
sich zwei Wegen zuordnen:

• Vorhandene Bioreaktoren werden fUr den Anwendungsfall Zellkulturtechnik aufgerlistet: serielle
Vorgehensweise .

• Eswerden maOgeschneiderte Systeme fiir Zellen mit einem bestimmten Adharenzverhalten
gebaut: typenorientierte Vorgehensweise.

Solche Systeme konnen auf dem Zellkultursektor nur lokal begrenzt Bedeutung erlangen, sie sind
filr den industriellen Einsatz zur Gewinnung unterschiedlicher Produkte zu wenig flexibel. Durch den
neuen Ansatz soli den hiermit verbundenen Nachteilen begegnet werden.

Der Aspekt des Sauerstofftransportes in einen Zellkulturfermenter wird bei der Konstruktion des
Reaktors auf Grund seiner Bedeutung besonders beriicksichtigl.

Die Untersuchungen dieser Arbeit beschaftigen sich gleichermaOen mit der Beschreibung des
Sauerstofftransportes und mit der Eignung einer Membranbegasung in einer Wirbelschicht. Hierzu
wird an Teststanden der Transport des Sauerstoffs mit einfachen Modellsystemen betrachtet und die
Eignung von Wirbelschichtreaktoren fur unterschiedliche Tragerrnaterialien und Zelltypen an Realsy-

. stemen erprobt.
Anhand von Berechnungen zur Auslegung soli vorgefUhrt werden, in welcher Weise die so ermit­

telten Ergebnisse zu einer MaOstabsvergreOerung genutzt werden konnen.



Kapitel 3

Das Reaktor- und Begasungskonzept

Das im folgenden besehriebene Reaktorkonzept zielt vor allem auf die Gestaltung des Reaktionsraums
ab, in dem der ProzeB stattfindet. Hierbei wird angestrebt, die Kultivierung grundsiitzlieh jedes Zell­
typs zu errnoglichen und mit der Kenntnis der Freiheitsgrade der zellspezifischen Parameter Bandbrei­
ten in der Form zuzulassen, daB das System die derzeit bekannten Extremwertebeherrseht. Eswird im
folgenden anhand der Anforderungen an einen Zellkulturreaktordargestellt, wie der jeweilige Losungs­
schritt fijr den Wirbelsehiehtreaktor durchgefuhrt wird und wie die l.dsung zu bewerten ist. Weiterhin
werden zu Vergleiehszwecken Verfahren anderer Arbeitsgruppen [93, 102, 117, 158, 164, 168] mit in
die Beschreibung aufgenommen.

3.1 Anforderungen an einen Wirbelschichtreaktor fUr die Zellkultur

Der ProzeB der Zellkultivierung bedingt immer ein Ineinandergreifen versehiedenartiger Komponen­
ten, bei deren Auswahl neben der Frage naeh der Erfiillung von Anforderungskriterien auchihre
Verfiigbarkeit auf dem Markt gewiihrleistet sein muB. Zellinien mit einem aus kommerzieller Sieht in­
teressanten Produkt sind aus den Prirnarkulturen und permanenten Zellinien der Zellbanken zunachst
abzuleiten, oder sie werden, im Faile der Hybridomazelle, erst durch eine mehr oder weniger unkon­
trollierte Fusion in aufwendigen Verfahren hergestellt. Somit stellen sie Spezialwissen dar: ein Wert,
der nicht frei zuganglich ist. Ebensosind Tragerrnaterialien auf dem Markt in groBer Vielfalt erhaltlich
(s. Kap. 4.3.1), vielversprechendes poroses Wirbelgut hingegen unterliegt haufig entweder Schutz­
rechten, ist unverhiiltnismiiBig teuer oder befindet sich noch im Erprobungsstadium. Medien fijr die
Zellkultivierung miissen filr den jeweiligen Zelltyp mittels Untersuchungen zur Reaktionskinetik erst
optimiert werden, um die l.eistungsfahigkeit des Organismus ausschopfen zu konnen,

Charakterisierung und Abgrenzung des Verfahrens

Die kontinuierliche in vitro-Produktion mittels Saugerzellen geschieht vorteilhaft, wenn die Zellen
in ihrer direkten Umgebung Bedingungen vorfinden, unter denen sie iiber einen langen Zeitraum
- dieser kann mitunter mehrere Monate betragen - in stabiler Form rnoglichst viel Produkt er­
zeugen. Mit zunehmendem Systemvolumen wird das Einhalten dieser Bedingungen jedoch erheblich
erschwert [92]. Tab. 3.1 verdeutlicht, welche Bedingungen bei einem Wirbelsehichtreaktor errnoglicht
werden konnen, damit in der Zellumgebung, also im fliissigen Substrat, diese Bedingungen vorzu­
finden sind. Hierbei sind aueh diejenigen Voraussetzungen aufgenommen, die nicht speziell fijr die
Ausstattung von Wirbelschichtreaktoren gelten; ihre Einhaltung ist fur jeden ZelikulturprozeB not­
wendig.

Anstromung der Wirbelschicht Zu den spezifischen Anforderungen an einen Wirbelschiehtreaktor
gehoren in erster Linie die Fluidisierungseigensehaften der Trager. Erste Ansatze in der Zellkulturtech­
nik filhrten bereits friih zu geriihrten Systemen mit sehr leichten Tragern [180] (p < 1.05 kg/I); sie
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Kriterium Realisierung Vorteil Nachteil

hohe Raumzeitausbeute,
Zelldichte Zellriickha Itung Kompakte Bauform, Gradientenbildung

durch Immobilisierung gute Medienausnutzung

Scherkrafte Wirbelschicht unkritische Belastung Begrenzung des
in Trager und Medium spez. Gewichts

Gleichmaliiges reaktorintegrierte beliebige Preis
Sauerstoffniveau Begasung MaBstabsvergrOBerung

keine Schaumbildung,
blasenfreier Einbau von keine Sterilitatsproblerne, Preis
Sauerstofftransport Permeationsmembranen hohe Zellvitalitat

Zell-Zell-Kontakt Immobilisierung beschleunigtes hohe
Anwachsen Animpfdichte

gleichmafsige Anstrcmboden, kein Trageraustrag, -
Anstromung Tragerfraktionierung homogene Zellumgebung

Durchmischung Wirbelschicht Verminderung der als Regelparameter
Gradientenbildung wenig beeinfluBbar

groBes Oberflachen/ poroses groBtmogliche zusatzlicher
Volumen-Verhaltnis Tragermaterial Oberflache Transportschritt
Substratzufuhr,

Verweilzeitregelung _b _b
Inhibitorabtrennung

Sterilitat GMP - Bedingungen? _b .:»

Zellkornpatibilitat Silikon, Teflon - b _b
der Werkstoffe Edelstahl [45], Glas

aGMP: Good Manufactunng Practice
bnicht spezifisch ftlr die Wirbelschichttechnik

Tabelle 3.1: Losungsansatze zur Reaktorgestaltung

konnen jedoch lediglich bei niedrigen Tragerkonzentrationen (15 g/I) stabil- d. h., ohne unzulassig
hohen Zellverlust - betrieben werden.

Ein weiterer Ansatz zur Gewahrleistung einer gleichmabigen Anstromung und Verteilung der
Trager wurde mit der Verwendung statischer Mischer verfolgt, von der betreffenden Arbeitsgruppe
jedoch mittlerweile durch Glasfritten ersetzt [93]. Die Erfahrungen mit statischen Mischern (vgl.
S. 120) wurden in eigenen Arbeiten iiberpriift. Die Auslegung soleher Mischer fur die Kleinstfermenter
filhrte auf unverhaltnismafng lange Mischzonen, bei einer Verkiirzung der Mischzone konnte keine
befriedigende Fluidisierung erreicht werden. Der Einsatz von Sieben und Glasfritten [117] konnte in
eigenen Untersuchungen jedoch ebenfalls zu keinem zufriedenstellenden Ergebnis fuhren. So konnen
hierdurch die Zellen zerstort werden; in anderen Fallen - so etwa mit der Zellinie C 127·CAT 18 [120]
- wurde in der Arbeitsgruppe Zellkultur des Instituts filr Biotechnologie ein starkes Bewachsen
aller Einbauten beobachtet. Fur den langzeitstabilen Einsatz konnen Systeme ohne Anstromeinheit
erfolgreich eingesetzt werden ([183], eigene Untersuchungen mit Diffusoren), sie zeigen jedoch bei
der MaBstabsvergroBerung keine gleichrnallige Fliissigkeitsverteilung.

Vor dem Hintergrund eines beabsichtigten scale up des Systems wurden die Reaktoren - mit
Ausnahme der zuvor erwahnten Kleinstfermenter - mit einem Anstromboden ausgestattet.
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Hierbei zeigte sich, daB auch in diesem Faile die einfachsten Modelle, das sind l.ochboden mit
geraden Bohrungen, fur den Einsatz in der Zellkultur sehr zuverlassig arbeiten. Sie werden mehreren
Anforderungen gerecht:

• Ein Durchfallen von Tragern in den Anstrombereich und daraus resultierende Verstopfungen
werden erschwert (DLoch/d/\ug€l ~ 5).

• Eine gleichrnallige Anstromung wird weithin gewahrleistet.

• GroBe Bohrungen vermeiden ein Zuwachsen des Anstrornbodens.

• Der Anstromboden dient gleichzeitig der Fixierung des Begasungssystems.

Solehe Boden wurden bei Fermentationen iiber einen Zeitraum von sechs Wochen erfolgreich und
ohne Storung eingesetz!.

Scherempfindlichkeit

Den Untersuchungen zur Scherempfindlichkeit wid men sich in der Literatur die Arbeiten zahlreicher
Arbeitsgruppen [24, 37, 68, 100, 175]. Hierbei wird im allgemeinen der Zusammenhang zwischen
der Scherbelastung der Zellen und ihrer Vitalitat dargestellt.

Ein Zellsterben in der Suspension, das durch eine strornungsbedingte Belastung der Zellen bedingt
ist, tritt bei der blasenfreien Begasung von Wirbelschichtfermentern mit Glas- oder Collagentragern
nicht auf. Diese Aussage konnte mittlerweile an sieben unterschiedlichen Zelltypen (BHK, C 127,
CHO, Hybridomatypen) durch Messungen der Laktatdehydrogenase sowie durch mikroskopische Un­
tersuchungen bestatigt werden. Der Grund hierfur liegt in der extrem langsamen Durchstromung
der Wirbelschicht, bei der das Ablosen von Wirbeln auf der Rtlckseite der Trager weitestgehend
vermieden wird [165].

3.2 Begasung

Von apparatetechnischer Seite betrachtet handelt es sich bei dem Transport gasforrniger Kompo­
nenten um die zentrale Fragestellung bei der Fiihrung aerober biotechnischer Prozesse. Dies ist vor
allem in der hohen Organismendichte begrilndet, die in vielen Fallen mit leistungsfahigen Verfahren
einhergeht. Der Sauerstoffeintrag ist in der Zellkulturtechnik - mehr noch als der Austausch des
Kohlendioxids - zentrales Thema zahlreicher Untersuchungen, Veroffentlichungen und Realisierun­
gen. Trotz der Berechtigung unterschiedlicher Systeme filr variierende Anforderungen und MaBstabe
muB an dieser Stelle die Frage erlaubt sein, wieviele optima/e Begasungssysteme existieren, und bei
wievielen l.osungen es sich um Variationen handelt, deren Zweck okonomischer Natur und deren
Zugewinn an Effektivitat begrenzt ist. Diese enorme Vielfalt an Begasungseinrichtungen kann be­
sonders an Systemen bis zu einem Liter Gesamtvolumen beobachtet werden. Sie werden auf Grund
ihrer begrenzten Einsatzrnoglichkeiten hier ausschlieBlich in der Grundform vorgestellt.

Die Sauerstoffversorgung fur einen Zellkulturfermenter solite schon bei der Auslegung eines Fer­
menters als ein wesentliches Element angesehen werden. Nachtraglich installierte Systeme zeigen
stets Mangel bei einer MaBstabsvergroBerung. Wichtigste Maxime fur ihre Funktionstiichtigkeit ist
- wie dies fiir jedes Element eines Zellkulturfermenters gilt - griiBtmiigliche Einfachheit. Ein
Begasungssystem sollte, mit Ausnahme der rein diffusiven Sauerstoffversorgung, im Idealfall auf eine
Zellkultur keinerlei EinfluB nehmen. Hierin liegt begrimdet, daB der Vergleich zwischen Begasungs­
systemen, der haufig von verschiedenen Seiten vorgenommen wurde, nahezu immer ein Vergleich
quantitativer Eintragsdaten ist; bei der Empfindlichkeit mancher Zellinien steht jedoch haufig die
Qualitat der Eintragsmethodik im Vordergrund.
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1m folgenden soli in gestraffter Form ein Uberblick tiber die wichtigsten Realisierungen vorgenommen
werden. 1m AnschluB hieran wird das eigene Konzept vorgestellt.

3.2.1 Gasaustauschsysteme und ihre Bedeutung

Begasung von Suspensionen und geriihrten Mikrotragern

Dieeinfachste Form der Begasung von Zellkulturreaktoren stellt der Riihrkessel mit Oberflachenbega­
sung dar (Abb. 3.2a). Mit diesem System wurden umfangreiche Untersuchungen zur Entwicklung von
Riihraggregaten entwickelt, die bei guten Durchmischungseigenschaften lokal hohe Schergeschwin­
digkeiten im ReaktionsgefiiB vermeiden. Ais ein wichtiges Kriterium fUr diese recht einfache Form
der Begasung gilt die Vermeidung von Gasblasen [74].
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Abbildung 3.1: Oberflache-Volumenverhaltnis bei verschiedenen Reaktorgeometrien

Durch einfache Uberlegungen kann fur einen zellkulturtauglichen Betrieb die Leistungsgrenze des Sy­
stems gezeigt werden. Abb. 3.1 zeigt den Zusammenhang zwischen der volumenbezogenen Oberfliiche
OR und dem Reaktordurchmesser fur unterschiedliche H/D - Verhiiltnisse. Fur den zylindrischen Re­
aktor gilt die Beziehung:

OR = (IIR/DR)-2/3*V;;I/3*(7f/4)1/3 (3.1)

Abb. 3.1 veranschaulicht weiterhin, daf filr die iiblichen Zelldichten in einem Rilhrkessel ohne Ruck­
haltung (2 * 106/ m IR, akfMHolu"" n ) bei einer angenommenen Sauerstoffaufnahmerate der Zellen
(5 * 10-13 [mol/(Zelle * !I)]) in Abhiingigkeit vern H/D-Verhaltnis schon bei Kleinfermentern eine
Sauerstofflimitierung vorliegen kann (Gesamtbedarf: 10-3 [mol/(I * h)])1. In diesem Fall berechnet
sich die freie Oberfliiche zu 20 * (1/m). Ein entsprechender Reaktor kann bei reiner Oberflachen­
begasung also nur im KleinmaBstab bei einem H/D-Verhiiltnis ::; 0.5 ausreichend versorgt werden.
Die erreichbaren kL-Werte (Tab. 3.2) miissen unter Berlicksichtigung von zellkulturvertraglichen
Ruhrgeschwindigkeiten ermittelt werden.

IDieser Wert kann bei Luftbegasung und einer 50 %-gesattigten FIUssigphase bei einem H/D-Verhaltnis
von eins durch einen Transportkoeffizienten von !'L = 2.8 * 10-4 m/s erreicht werden.
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Eine einfache und effektive Form der Erweiterung des Riihrkesselferrnenters wird in kleinem MaBstab
durch den Einsatz eines Oberflachenbegasers (Abb. 3.2b) erreicht. Hierdurch kann ohne eine aufwen­
dige Konstruktion der Eintrag um den Faktor 5 erhoht werden [82J. Eine haufig angewandte Technik
zur Erweiterung oberflachenbegaster Riihrkessel stellt das Einbringen eines Begasungsschlauches in
das Reaktionsgefaf dar [1, 91, 125, 190J. Zum Einsatz kommen Schlauchmaterialien mit guten
Permeationseigenschaften, sie werden spiralforrnig entweder an der Innenwand oder aber auf ei­
nem Gestell im Zellkulturreaktor befestigt (Abb. 3.2c). Die in der Literatur angegebenen Daten2

(Tab. 3.2) enthalten keine reproduzierbaren Angaben zu den Stromungsverhaltnissen, ihr Zahlenwert
wird jedoch an anderer Stelle bestatigt ([28], S. 191).

Lehmann [108] entwickelte eine Technik zur blasenfreien Begasung mittels porcser Polypropy­
lenmembranen (Abb. 3.2d). Die Membran dient hierbei gleichermaBen als Sterilfilter der Gasphase
(mittlere Porenweite: 0.3 Jim) und Begasungseinhei!. Mit diesem System wird - bei einer maximalen
transmembranen Differenzdruck von 13 mbar [99J - eine MaBstabsvergroBerung bis zu 300 Litern
Reaktorvolumen vorhergesagt'. Durch die Beweglichkeit der Membran kann die Eintragsleistung
variiert werden.

Begasungsart Genannte Eintragsleistung Quelle

Oberflachenbegasung" 3 - 5 *10-6 molo
2/(em

2 * h) [82J,[86j,[105J,[90Jb.

Schlauchbegasung im
1.1 * 10-5 molo)(em2 * h) [56J,[51J

Riihrkessel"-

Accurelmernbranen" 0.25 * 10-5 molo
2/(em

2 * h) [101J

Blasensiiulen 0.6 - 1.0 mmolo
2/(l

* h) [81J

Mikroblasen 2 und 5 mmolo
2/(l

* h) [158J

a ReinsauerstofF in der Gasphase
bKeine Geometriedaten
'Bei der Schlauchbegasung in Wirbelschichtfermentern konnen nach eigenen praktischen Erfahrungen

Schlauchdichten von 100 m2/m3 realisiert werden. Hieraus ergeben sich mit dem genannten flachenbezo­
genen Wert fllr die Schlauchbegasung volumenspezifische Eintragsraten von 10 mmolsauerstorr/(l * h).

Tabelle 3.2: Eintragsleistung unterschiedlicher Begasungssysteme

Blasenbegasung von Suspensionen

Eine direkte Begasung von geruhrten Fermentern (Abb. 3.2e) [I] scheint auf Grund der resultieren­
den Zellschiidigung und weiterer (nachfolgend genannter) Nachteile nicht sinnvoll. Eine eindeutige
Zuordnung zwischen dem Zelltod und dem Schadigungsmechanismus ist bis heute nicht erbracht.

Zum Stand der Technik gehoren mittlerweile die Blasensaulenreaktoren (Abb. 3.2f) [92J. Hier­
bei Iiegen die Aufstiegsgeschwindigkeiten der Blasen fUr den Anwendungsfall im Zellkulturbereich
bei Hohe-Durchrnesser-Verhaltnissen von 6 - 8 bei 10 - 30 em/s; die Blasengrofle betragt idealer­
weise 1 - 4 mm [20]. Aufgrund ihrer einfachen Handhabung und der Moglichkeit zur MaBstabs-

2Diese Eintragsdaten werden in der sich zeitlich anschlieBenden Z.llk"lturlit.ratur hautig falsch (zu niedrig)
zitiert.

3Es wird nicht erlautsrt, wie der Differenzdruck bei zunehmender Reaktorhohe (Druckgefalle in der Flllssig­
phase) konstant gehalten wird.
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vergroflerung scheinen Blasensaulenreaktoren zunachst fllr Suspensionskulturen pradestiniert. Nach
Aussagen entsprechender Forschungsgruppen begrlindet sich die Problematik jeder Blasenbegasung
im Gebrauch von Antischaummilleln, der in Bezug auf Zulassungsbestimmungen [20J und Produkt­
aufarbeitung [108] unvorteilhaft erscheint.

Begasung von Wirbelschichtfermentern

Bei der Begasung von Wirbelschichtfermentern kann zwischen internen und externen Begasungs­
systemen unterschieden werden. Wie bei der reinen Obertlachenbegasung kann auch im Fall der
externen Begasung [16, 63, 71, 87, 93, 196J - unabhangig von der Art der Sauerstoffversorgung­
das begrenzte Potential zur MaBstabsvergroBerung leicht gezeigt werden.

cas

Abbildung 3.3: Sauerstoffgradient bei externer Begasung

Abb. 3.3 fuhrt vor Augen, daB die Reaktorhohe durch das Gefalle der Sauerstoffkonzentration begrenzt
wird. Flir einen Sauerstoffpartialdruck in der FlUssigphase von uber 0.5 barsa.mlo! ! werden toxische
Effekte beobachtet [89], ein zu geringes Partialdruckniveau ftlhrt in aller Regel zu nicht optimalen
Betriebszustanden". Extrem kurze Verweilzeiten im Reaktorgefaf bedingen Zellschadigung durch
Turbulenz oder einen Verlust an Wirbelgut.

Eine Variante zur reaktorintegrierten Begasung von Wirbelschichtfermentern in der Zellkultur­
technik wird durch die Erzeugung von Kleinstblasen (GroBenbereich: 0.3 - 0.5 pm)5 erreicht, die
eine Sauerstoffpufferung des Gesamt-Systems bewirken (Abb. 3.2h). Auch fiir diese Methodik, die
bislang im 80 - Liter MaBstab erprobt wird, ist der Zusatz von Antischaummilleln notwendig [158J.

4Verschiedene immobilisierte Zellen konnen interessanterweise auch tiber eineo langeren Zeitraum (minde­
stens 40 Stunden) ganz ohne Sauerstoff iiberleben (eigene Beobachtungen, [163]).

5Das angegebene Intervall scheint fUr eine Zellkulturfermentation recht eng vorgegeben.
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Zusammenfassung zu den Begasungsmethoden

Aus der vorangegangenen Beschreibung zur Realisierung von Begasungssystemen fiir die Zellkultur
konnen in Hinblick auf den Sauerstoffeintrag in einen Wirbelschichtreaktor die folgenden Anfcrde­
rungen aufgestellt werden:

• Der blasenfreie Betrieb ist fUr jeden Zellkulturfermenter ein Idealzustand (vgl. auch [20]). Bla­
sen konnen zu einer Destabilisierung von Langzeitprozessen und zur Zell- und Prcduktschadi­
gung fUhren [64, 196]. Der Gebrauch von Antischaummitteln reduziert den Stofftransport
erheblich [105, 197], vieI entscheidender start er darliber hinaus das downstream processing.
In Hinblick auf die geforderte Reproduzierbarkeit fUr Produktionsverfahren mit Zellkulturen
sollte der Einsatz dieser Mittel durch eine geeignete Reaktorauslegung verrnieden werden. Dies
erlauben Permeationsrnembranen.

• Die Begasungsvorrichtung muf) in Hinblick auf eine MaBstabslibertragung am Ort des Verbrau­
ches installiert sein. Fur den gradientenfreien Betrieb eines Wirbelschichtreaktors muf also das
Sauerstoffeintrags-System in das Wirbelbett integriert werden.

• Die Anordnung der Perrneationsmernbranen darf die Fluidisierung nicht behindern, da sonst
eine gleichformige Durchrnischung nicht gewahrleistet werden kann.

• Der Sauerstoffeintrag rnuf dem Verbrauch jederzeit angepaBt werden, fUr die bestrnogliche
Auslegung der Membranflache soliten daher Verbrauchsraten und die groBte Zelldichte bekannt
sein oder abgeschatzt werden.

GaSt I

~ ~

~~ ~

y
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Gas-
..- ~~~
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Abbildung 3.4: Prinzip der reaktorintegrierten und externen Permeationsbegasung



26 KAPITEL 3. DAS REAKTOR- UND BEGASUNGSKONlEPT

3.2.2 Reaktorintegrierte Permeationsbegasung

Zur Sauerstoffversorgung von Wirbelschichtreaktoren wurden im Rahmen diesel' Arbeit Reaktoren 50­

wohl mit integrierter Begasung ( Abb. 3.4) als auch mit einer externen Begasungseinheit konzipiert,
sie bilden einen Forschungsschwerpunkt del' Arbeitsgruppe Zellkultur des Instituts filr Biotechnologie
im Forschungszentrum Jiilich. Ihre Auswahl richtet sich - unter del' Vorraussetzung optimaler Kul­
turbedingungen - alleine nach del' Gesamtzahl an Zellen im Reaktor. Eine begriindete Entscheidung
fur den Ubergang zur - in jedem Faile aufwendigeren - reaktorintegrierten Begasung setzt Annah­
men oder Kenntnisse iiber zellspezifische Sauerstoffaufnahmeraten und die groBtmogliche Zelldichte
wahrend einer Fermentation voraus". Diese notwendigen Randbedingungen konnen gemaf) Tab. 3.3
formuliert werden:

Zellzahl pro Tragervolumen

1 * 1011 [Zellen/IJ

Hohlraumanteil im FlieBbett

0.6 [-]

(3.3)

Tabelle 3.3: Annahmen zur Auswahl del' Begasung

Hieraus errechnet sich del' groBtmogliche zu erwartende Sauerstoffbedarf zu:

1'02 = 0.02 mol/{ljluidisia'"Wirbelbett *h) (oda: 0.64 g/{ljluidisiert"Wirbdbett *h» (3.2)

mit
r volumenspezifische Reaktionsgeschwindigkeit

Zur Abschatzung des Konzentrationsgefiil/es fur den Sauerstoff wird die Bilanz fur die Stoffart in
Zylinderkoordinaten-s aufgestellt ([19], S. 559) und in eindimensionaler, stationarer Formangewendet:

DCi
v, Dz = R;

mit
Uz Geschwindigkeit in Stromungsrichtung
c; Molkonzentration del' Komponente i
R; Quell-/Senkenterm

Bei vorgegebenem Tragerrnaterial (spezifischem Gewicht del' Festphase) und idealem Anstrornverhal­
ten fuhrt eine Variation del' Leerrohrgeschwindigkeit (s. Kap. 4.1) zu einer Anderung des Hohlraum­
anteils in del' Wirbelschicht. Die Verweilzeit des Mediums in del' Wirbelschicht und damit verkniipft
das Problem del' Gradientenbildung sind durch die Expansion jedoch nul' wenig zu beeinflussen, ein
Regelungsparameter ist hiermit nicht gegeben",

Durch die Anderungdes spezifischen Gewichtes des Tragertnaterials" ist eine EinfluBnahme auf die
Gradientenbildung durch eine erhohte Geschwindigkeit im Wirbelbett prinzipiell moglich (Abb. 3.5).
Diese Technik kann erfolgreich eine - gleichwohl begrenzte - MaBstabsvergroBerung begiinstigen.
So wurden Verfahren entwickelt, mittels derer beschwerende Materialien in zellkompatible Tragerma­
terialien eingebracht werden. 1m Faile von Collagenmaterialien kann so die mittlere Dichte um den
Faktor 4 erhoht werden [184J (vgl. Abb. 3.6). Eine grundlegende Losung zur MaBstabsvergroBerung

6prinzipiell ist die Installation einer integrierten Begasung auch bei Kleinstsystemen moglich [23].
7Mit del' Expansion del' Wirbelschicht steigt auch die Verweilzeit des Frischmediums im Reaktionsraum.
8Die verwendeten Materialien werden in Kap. 4.3.2, S. 48 vorgestellt.
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von Wirbelschichtreaktoren ist jedoch auch so nicht zu erreichen. Abb. 3.6 verdeutlicht, daB das
besiedelbare Tragervolumen durch die Zunahme an beschwerenden Materialien im Faile des Collagen
stark abnimmt. Dieser Negativeffekt wird dadurch verstarkt, daB die nicht immobilisierten freien
Zellen im Umlauf des Reaktors und in der Flussigphase des Wirbelbettes bei einer Vergrollerung der
Anstromgeschwindigkeit einer erhohten Beanspruchung ausgesetzt sind und zerstort werden konnen,
Aussagen, die die Sinkgeschwindigkeit von Tragern als Kriterium fiir die Verwendung eines Trager­
typs ansehen [91], versuchen diesen Effekt theoretisch zu fassen. Die hieraus gezogene Foigerung,
daB porose Glastrager zur Kultivierung von Suspensionszellen ungeeignet sind, beruht, wie eigene
erfolgreiche Experimente zeigen, auf einer falschen Einschatzung der Grenzwerte. Dies konnte durch
zahlreiche Fermentationen unterschiedlicher Hybridomzellen unter Verwendung des Siran-Tragers
durch Messungen aller wichtigen ProzeBparameter einschlieBich der Zellvitalitat gezeigt werden.
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Abbildung 3.5: Gradienten des Sauerstoffpartialdrucks in Abhangigkeit von der Leerrohrgeschwindig­
keit (zellspez. Sauerstoffaufnahmerate: 2 * 10-13 [molj(Ze/le * h)])

Aus Abb. 3.5 geht hervor, daB bei einer Reaktorhohe groBer 0.25 mauch bei Tragern hoher effektiver
Dichte (Anstromgeschwindigkeiten: 36 - 54 mjh) eine integrierte Begasung vorgesehen werden
sollte".

Hierzu wurde im Rahmen dieser Arbeit eine Anordnung der Permeationsmembranen gewahlt,
bei der die Schlauchmembranen parallel zur Stromungsrichtung angeordnet werden. Somit werden
Totraume im Wirbelbett ganzlich vermieden, Ablagerungen in Totwassergebieten werden durch diese

9Bei der Berechnung wurde der Hohlraumanteil im FlieBbetl zu e = 0.6. die tragerbezogene Zellzahl zu
1* lOll [Zellenjl] angenommen.
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Konstruktion ausgeschlossen. Bei dieser Methodik besteht der Vorteil, daB die Membranen in einem
frei wahlbaren Abstand zueinander uber den Kreisquerschnill verteilt angeordnet werden konnen
und somit ein unzulassig hohes Gefalle fur die Sauerstoffkonzentration iiber den Reaktorquerschnill
vermieden werden kann.
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Abbildung 3.6: Nutzbarer Hohlraumanteil von Collagentragern bei unterschiedlichem Ballastanteil

Die Berucksichtigung dieses Effekts wird bei unkritischer Betrachtung haufig als ein Verlust an Re­
aktorvolumen durch die Unterteilung des Begasungssystems in Kompartimente aufgefaBt, er erweist
sich jedoch gerade in bezug auf eine MaBstabsvergreBerung als ein enormer Vorteil, Die gewahlte
Anordnung ist also nicht KompromiB, sondern Sinn dieser Begasungstechnik. Die Abstraktion (Mi­
nimierung der Schlauchzahl) fuhrt auf die begaste Rohrwand, diese bringt im Groflmabstab jedoch
wiederum Limitierungen oder sehr schwer zu handhabende Systeme mit sich. Die l.osung dieses Pro­
blems liegt also in einer Optimierung des Membrandurchmessers. Durch das Einbringen der Membran
in das FlieBbell wird ein standiger Selbstreinigungseffekt der Membran erreicht, Ein zusatzlicher
Transportwiderstand fiir den Sauerstoffeintrag durch adharente Zellen (fouling) trill somit nicht auf.
Abb. 3.7 zeigt das Begasungsmodul sowie die in die Wirbelschicht integrierte Membran wahrend der
Fluidisierung.



3.2. BEGASUNG

Abbildung 3.7: Begasungsmodul in der Wirbelschicht
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3.3 Beschreibung der Versuchsanlage

Anlagen zur Fermentation von Saugerzellen stellen eine Verkniipfung einfachster verfahrenstechni­
scher Grundoperationen dar. Die Anlagenumgebung, also die Analytik, die Aufarbeitung und das
Bereitstellen geeigneter Zellen verkorpern hingegen auBerst komplizierte Prozesse.

Eine fehlende Detailkenntnis bei der Auslegung eines Zellkulturreaktors fuhrt haufig dazu, daf
die Zellen entweder nieht wachsen oder unzureichend produzieren. Ein gutes System zur Kultivie­
rung von Saugerzellen zeichnet sich durch ein konsequentes Minimieren ilberflilssiger Bauteile aus,
die verwendeten Komponenten sollten die groBtmogliche Zuverlassigkeit und Einfachheit aufweisen.
Insbesondere sind die (bereits in Kap. 3.1 erwahnten) Kriterien

• Sterilitat,

• Vermeidung von Verstopfungen,

• gute Durchmischung bei geringem Energieeintrag und

• Vermeidung von Inhibierungen (z. B. durch Stoffwechselprodukte) und Limitierungen (z. B.
durch die Konzentration der Substrate)

schon bei der Auslegung eines Systems zu beachten. Die Zelle sollte das kiinstliche System idea­
lerweise nicht wahrnehmen. Unstetige Bedingungen, so zum Beispiel Totgebiete, unstetige Quer­
schnittsveranderungen, Einbauten quer zur Strornung und zusatzliche Phasen gefahrden den ein­
wandfreien Betrieb einer Anlage.

Zellkulturfermentationen konnen auf Grund der Verdopplungszeiten der Zellen (20-30 Stunden)
den- langsamen und zeitintensiven Prozessen zugerechnet werden. Reaktionen des biologischen Sy­
stems "Zelle" treten bei korrekter Anlagenbedienung daher ebenfallsstets langsam auf, die Regelung
von Fermentern ist hierauf abzustimmen. Dem Anfahrvorgang-' sollte durch konstruktive MaBnah­
men Gewicht beigemessen werden, da die Moglichkeit zur direkten EinfluBnahme und Steuerung
zu Beginn der Fermentation die Dauer des Prozesses und somit seine l.eistungsfahigkeit wesentlich
beeinfluBt.

Aus steriltechnischer Sieht sollte ein Zellkulturfermenter iiber Monate ohne den Zusatz von
Antibiotika oder ahnlichen Mitteln betrieben werden konnen. Solche Substanzen, die aus Aufar­
beitungsgrilnden und zellphysiologischer Sicht im Einzelfall Probleme mit sich bringen, wurden irn

Rahmen dieser Arbeit nicht verwendet.

Anlage mit reaktorintegrierter Begasung (0.6-1.0 I)

Wesentliches Element der hier beschriebenen Anlage (Abb. 3.8) ist der Flilssigkeitskreislauf (Um­
lauf), in dem eine Schlauchpumpe (P1) dem Reaktionsgefaf (Vel) von unten (PlI'irbelgut > 1 kg/I)
das Zellkulturmedium zufuhrt. In diesem Rohrreaktor wird das Wirbelgut durch zustromendes Sub­
strat fluidisiert, der umgewalzte Volumenstrom richtet sich also ausschlieBlich nach dem spezifischen
Gewicht der Trager sowie nach dem gewiinschtem Expansionsgrad der Wirbelschicht. Der Pum­
penschlauch wird derartdimensioniert, daB durch die von ihm aufgebrachte Pulsation das Verwirbe­
lungsverhalten nicht negativ beeintrachtigt wird (1m vorliegenden Fall wurde fur das Verhaltnis von
Reaktordurchmesser zum Schlauchinnendurchmesser 5.2 gewahlt),

Dem Kreislauf wird zur Versorgung der Zellen gekiihltes Frischmedium (P4) zugefiihrt, die hierbei
verdrangte Flilssigkeitsmenge - sie enthalt das gewiinschte Produkt in verdiinnter Form (Gr8Benord­
nung: 10-50 mg/I) - wird wahlweise in Sarnmelbehalter (Ve5, Ve6) geleitet. Der Massenstrom
an Frischmedium, das dem Reaktor zugefuhrt werden muB, wird anhand der Verbrauchsrate eines
Leitsubstrats (Glukose, Glutamin) bestimmt und zwischen den diskontinuierlichen Analysen konstant



3.3. BESCHREIBUNG DER VERSUCHSANLAGE 31

8 59 HEI

...6
86

516

V
VB'

2 516 517

VCO 519

520
VC10

P3 P4

58
PI

Fl F2 V<3 V,4 B • UMOEHUNG

Ba • u..UOE

C • KREISLAUF

Ca • TRAoER

02 II CS • TRAOERPROBENAHME

VO' F • F1LTER
54 83 52 VC12 G • GAS

VO. V<Xl
521

HE . WARMETAUSCHER

...6 VB2 M • MEOIENPROBENAHME

C0202 02Alr Me • MEDIUM

P • PUMPE

Pr • PRODUKT

S • DAMPY

V • VENTIL

Abbildung 3.8: Flie8bild der Versuchsanlage

gehalten (vgl. Kap. 7, Abb. 7.7). Aus diesem Massenstram kann die jeweilige Verweilzeit des Frisch­
mediums im Wirbelbett bei Kenntnis des Expansionsgrades E sowie des Tragervolurnens berechnet
werden. Die Dosieraufgabe iibernimmt eine Dosierstrecke, die in Verbindung mit einem sich auf
einer Waage befindlichen Vorlagegefaf eine Dosierpumpe (P4) ansteuert. Die Zusammensetzung
des Frischmediums wird daruber hinaus so eingestellt, daB seine ubrigen Komponenten nach Wis­
sensstand zu keiner Zeit die Fermentation Iimitieren, weder beziiglich der einzelnen Komponenten
noch durch die Osmolaritat des Zellkulturmediums (vgl. Anh. B, S. 122).

Auf Grund der recht kleinen Bauausfuhrung reicht zur Regelung der Medientemperatur die Tem­
peraturmessung (T1R1) an einer einzelnen Stelle im Reaktor. Ais Bindeglied zwischen einem Was­
serbad mit einem Externregler und dem Kreislaufstrom dienen Gegenstromwarmetauscher (He1, 2).
Ihre Dimensionierung richtet sich nach der Innenwandtemperatur des Kreislaufes.

Die Sauerstoffversorgung und -partialdruckregelung werden fiber einen in das Reaktorgefaf ein­
gebrachten Membranmodul gewahrleistet. Durch eine Lochplatte werden die parallel angeordneten
Silikonmembranen angestromt. Dieser Schlauchmembran wird fiber ein Filter (Fl) ein Gasgemisch
mit Sauerstoffanteil zugefiihrt. Die Zusammensetzung des gasformigen Stroms wird fiber eine Gas­
mischstation eingestellt, in dem die Gase Kohlendioxid, Luft und Sauerstoff fiber geregelte Massen­
durchfluBmesser (VG1-VG4) bereitgestellt werden. Der Sauerstoffpartialdruck in der Fliissigkeit wird
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mittels zweier Elektroden (QR2, 3) kontinuierlich erfaflt. Sein Sollwert wird der Gasmischstation
uber eine manuelle Vorgabe oder iiber den ProzeBrechner mitgeteilt. Der Abgasstrom wird uber ein
ebenfalls geregeltes Druckhalteventil (VG5) geleitet. Bei hohen reaktorspezifischen Verbrauchsraten
kann durch das Zufahren dieses Ventils der Gesamtdruck Iiber die Membran erhoht und mehr Gas
eingetragen werden. Die Filter (F1, 2) werden als reduntante Sicherheitvorkehrungen benutzt, der
Gaseintrag iiber die Silikonmembran selbst wirkt bereits als Sterilgrenze.

Die Membran dient in weiterer Funktion der Einstellung des pH-Wertes im Flilssigkeitskreisleuf.
Hierzu wird der Anteil an CO 2 in der Gasphase variiert. Das ZufUhren von Kohlendioxid findet
besonders zu Beginn einer Fermentation zur Gewahrleistung der pH-Konstanz Anwendung, wahrend
beim Durchstrornen der Membran mit einem anderen Gas der Anlage kontinuierlich Kohlendioxid
entzogen wird. Der zweitgenannte Effekt wird ab dem Zeitpunkt der Fermentation genutzt, zu dem
die Zellen seiber CO2 produzieren. In diesem Fall kann zusatzlich zu dem erwahnten Strippeffekt
durch die Pumpe (P3) verdilnnte Natronlauge aus dem Behalter (Ve3) in den Fermenter dosiert
werden. Auch diese Regelung beruht auf einer pH-Elektrodenmessung (QR4) im Flussigkeitskreislauf.

Zur Ermittlung des aktuellen ProzeBzustands sind eine Fliissigkeitsprobenahme (wahlweise Ve5
oder Ve6) und eine Tragerprobenahme vorgesehen. Zur Tragerentnahme wird an den Reaktor ein
selbstentwickeltes Probenahmemodul angekoppelt (CS).

Das Animpfen des Reaktors sowie das BefUlien des Systems mit Wirbelgut wahrend des sterilen
Betriebs geschieht tiber ein weiteres Vorlagegefaf (Ve2).

Der gesamte Kreislauf setzt sich aus hochlegierten Edelstahlkomponenten (V4A-Qualitat) zu­
sammen, die nur durch den flexiblen Schlauch der Kreislaufpumpe unterbrochen werden. Das Re­
aktionsgefafl seiber besteht aus einem zylindrischen Spezial-Glasrohr, das zwischen Reaktorkopf und
Reaktorboden eingespannt wird.

Zum vor Ort-Sterilisieren der hier beschriebenen Versuchsanlage wird das gesamte Anlagenvolu­
men gleichzeitig mit HeiBdampf durchstrornt. Lediglich der Pumpenschlauch wird extern in einem
Autoklaven vorbereitet und an die Anlage angekoppelt. Aile Ankopplungsvorgange an den Fer­
menterkreislauf werden mit einer HeiBdampfbehandlung vorbereitet. 1m Bedarfsfall k6nnen ebenso
Anlagenbauteile (z. B. defekte Elektroden) abgekoppelt, vorbereitet und erneut zugeschaltet werden.

Das Auswechseln einer Sauerstoffelektrode bei laufendem Prozef kann anhand des FlieBbildes
(Abb. 3.8) wie folgt beschrieben werden:

oDie Venti Ie VB2 und VB1 werden geoffnet,

oDie Ventile VCl, VC2, VC3 und VC4 werden geschlossen.

oDie Sondenstrecke mit den Elektroden QR3 und QR4 kann demontiert und gegebenenfalls
iiberholt werden.

o Bei offener Ventilstellung von VC3 und VC2 wird die Sondenstrecke in einem Standautoklav
sterilisiert. AnschlieBend werden die VentHe unter einer Sterilbank verschlossen. Die Sonden­
strecke wird wieder eingebaut.

o Durch das Ventil S4 wird HeiBdampf eingeleitet, der durch VC4 und VC3 auf direktem Wege
aus S3 wieder entweicht. Der gleiche Vorgang wird an der Ventilkombination 52, VC2, VCl
und Sl wiederholt.

o Nun werden die Ventile VC4, VC3, VC2 und VC1 geoffnet, die Bypass-Ventile VB1 und VB2
werden wieder geschlossen.

Bei den Bedarnpfungsvorgangen an der Fermentationsanlage bei einem laufenden Prozef ist Vorsorge
zu treffen, daf durch Warmeleitungsvorgange die Temperatur des Zellkulturmediums im Reaktorkreis­
lauf nicht ansteigt.
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Verfahrenstechnische Grundlagen

FUr die Fermentation von Saugerzellen in einer Wirbelschicht sind umfangreiche Vorkehrungen zu
einer gezielten Gestaltung der Zellumgebung zu treffen. Erst grundlegende Kenntnisse iiber die
Wechselwirkung zwischen Zelle und Umgebung ermiiglichen und erleichtern den KultivierungsprozeB.
Hierzu gehiirt wesentlich ein vertieftes Wissen um den Mechanismus der Fluidisierung (Kap. 4.1)
sowie das Verhalten und die Eigenschaften der beteiligten Stoffsysteme (Kap. 4.2 und Kap. 4.3).
1m AnschluB wird als ein zentraler Aspekt dieser Arbeit der experimentell untersuchte Stofftransport
durch eine physikalisch-mathematische Ableitung beschrieben (Kap. 4.4).

4.1 Grundlagen der Wirbelschichttechnik

1m folgenden werden die fundamentalen Zusammenhange der fest-fliissig-Wirbelschichten vorge­
stellt und ihre Relevanz filr den vorliegenden Anwendungsfall diskutiert. Zielsetzung ist es, die
zum Verstandnis der hier verwendeten Wirbelschichten notwendigen Beziehungen vorzustellen bzw.
herzuleiten. Dies erscheint angebracht, da viele LehrbUcher die Theorie der Fluidisierung auf die
Gas-Feststoff-Systeme reduzieren. In Ableitungen werden so z. B. haufig Vereinfachungen wie die
Vernachlassigung der Fluiddichte gegenUber dem Feststoff ohne Nennung der Randbedingungen vor­
ausgesetzt, Zum Studium weitergehender Zusarnmenhange sei auf die entsprechende Fachliteratur
verwiesen [41, 75, 104, 129, 186].

4.1.1 Die fliissig-fest-Wirbelschicht

Der Sachverhalt fluidisieren meint, eine Schiittung fester Partikel mittels einer durch sie striimende
Phase in einen fllissigkeitsahnlichen Zustand zu versetzen.

Eine fliissig-fest Wirbelschicht, und nur solehe werden im folgenden Abschnitt behandelt, zeich­
net sich dadurch aus, daB nach dem Uberschreiten einer Mindest-Fluidisierungsgeschwindigkeit die
geschichteten Partikel eine gleichmaliige Ausdehnung erfahren. Dieses Verhalten kann von der Mi­
nimalfluidisation (Hohlraumnnieil e ~ 0.4) durchgehend bis zur Schwebegeschwindigkeit des Ein­
zelteilehens und dem damit verbundenen gleichrnaliigen Teilehenaustrag iHohlraumanieil e = 1)
beobachtet werden", Ein ausgepragter Lockerungspunkt tritt nur dann auf, wenn die Schiittung aus­
reichend eng fraktioniert worden ist. Beim Durchstriimen des Haufwerks muB zu seiner Fluidisierung
nur das um den Auftrieb verminderte Gewicht in der Schwebe gehalten werden [154]. Hierzu sind in
aller Regel bereits sehr niedrige Anstriimgeschwindigkeiten (Partikel-Reynoldszahlen) ausreichend.

lUnter dem Hohlraumanteil versteht man das Verhaltnis des freien Volumens zwischen den Tragern in der
Schlittung zum Gesamt-Schlittungsvolumen (vgl. S. 48).
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Das Stromungsverhalten

Das Striimungsverhalten einer Wirbelschicht laBt sich nach Reh [1531 durch sechs Ahnlichkeits­
kenngriiBen ausreichend charakterisieren:

• Das Verhaltnis aus der Striimungskraft auf die Wirbelschicht und der Widerstandskraft durch
das (um den Auftrieb verminderte) Gewieht der Wirbelschicht.

(4.1)

mit
11 Lastvielfaches
/:,.p Druckverlust der Schiittung
110 Querschnittsflache
h Fliellbetthohe
P., Dichte des Feststoffs
P/ Dichte der Fliissigkeit
e Hohlraumanteil
!/ Erdbeschleunigung

Sei einem FlieBbett nimmt dieser Wert unabhangig von der Settausdehnung den Wert 1 an,
das heiBt, der Druckverlust iiber die Wirbelschieht bleibt auch bei zunehmender Anstriimung
annahernd konstant .

• Den Hohlraumanteil e, also das Fliissigkeitsvolumen 111 der Wirbelschicht bezogen auf das
Gesamt-Wirbelschichtvolumen.

(4.2)

mit
Z Partikelzahl
d., Teilchendurchmesser
D Reaktordurchmesser

Die Teilchenzahl Zeiner Wirbelschicht laBt sich mit einer Genauigkeit von 5 % aus der einfach
geschiitteten Schicht von kugelfiirmigen Partikeln der Hiihe Ho berechnen. HierfUr liegt das
statistische Mittel fiir den Hohlraumanteil zwischen so = 0.4 und 0.37.

• Die Partikelreynoldszahl Rei.

1
lI/·d,

Ie/=-­
v

mit
"/ Anstriimgeschwindigkeit (Leerrohrgeschwindigkeit)
v kinematische Viskositat der Fliissigkeit

(4.3)
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• Die Archimedeszahl Ar. 5ie hangt nur von den 5toffgroBen der fliissig-fest-Wirbelschicht ab
und charakterisiert das 5toffsystem. 5ie kann auch als dimensionsloser Teilchendurchmesser
betrachtet werden.

A
d~. g. (p, - PI)

r = 2
V . PI

• Eine erweiterte Froude-Zahl.

Fr2 . PI = "I . PI
(p, - PI) d,' g. (p, - PI)

(4.4)

(4.5)

Diese Kennzahl geht aus der Druckverlustbeziehung Gleichung 4.1 hervor, indem man diese
Gleichung einem empirischen Ansatz zur Beschreibung des Druckverlustes in einem (z. B. nach
Ergun oder Carman-Kozeny) Modellsystem gleichsetzt.

• Eine weitere, haufig verwendetete Kennzahl zur Erstellung von Zustandsdiagrammen fiir die
Wirbelschicht ist durch die Zahl n definiert ([129], 5.32).

3
n=~. PI

g·v (p,-PI)
(4.6)

Aus den angefiihrten AhnlichkeitskenngroBen laBt sich ein Zustandsdiagramm der homogenen Flui­
disation aufbauen (Abb. 4.1), das das Verhalten von fliissig-fest-Wirbelschichten in weiten Bereichen
hinreichend charakterisiert (vgl. [129]). Fiir den Bereich der Wirbelschichtfermenter mit immobili­
sierten Bakterien- oder Saugerzellkulturen konnen somit zum Zweck der Reaktorauslegung und zur
Abschatzung der 5cherbelastung von Organismen durch den Strornungszustand wichtige Aussagen
vorab ermittelt werden.

Vergleicht man das hier beschriebene Verhalten noch einmal mit dem der Gaswirbelschichten, so
laBt sich die folgende Aussage treffen:
Eine Aggregatbildung tritt bei der homogenen fliissig-fest-Wirbelschicht nicht auf. Der auf das
Einzelteilchen bezogene Widerstand in der Fliissigkeit liegt stets hoher als in der Gasphase, da die
Teilchen gleichmaflig angestromt werden und sich nicht hintereinander anordnen, was iiblicherweise
den Widerstand absenkt. Daher ist der Betrieb einer Fliissig-Wirbelschicht bei einer Fluidisierungs­
geschwindigkeit, die einen groBeren Wert annimmt als die 5inkgeschwindigkeit des Einzelteilchens,
im Vergleich zum Gas nicht moglich, sie fiihrt zum Teilchenaustrag.

Weiterfiihrende Aussagen zum Verhalten einer Fliissig-Wirbelschicht und zu ihrer Auslegungwer­
den durch die Gleichung von Richardson und Zaki [161) moglich:

Ul n
- =£
11,

mit
"I Leerrohrgeschwindigkeit (superficial velocity)
11, 5inkgeschwindigkeit des Einzelteilchens
n Exponent

(4.7)

Diese Gleichung gilt fiir enge Kornfraktionen, vernachlassigbare Wandeffekte und gleichzeitig blasen­
freien Betrieb. 5ie kann auch auf Trager mit anhaftendem Biofilm iibertragen werden [187).
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Abbildung 4.1: Zustandsdiagramm der homogenen Fluidisation

Der Exponent n wird in der Literatur [4, 3J durch eine einfache Bestimmungsgleichung

5.1 - II 1 R 0.9

2 7
= O. . e,

n - .
(4.8)

mit
ReB Reynoldszahl, gebildet mit der Sinkgeschwindigkeit der Partikel

errechnel. Aus diesen Gleichungen laBt sich nun die mittlere Verweilzeit der Flussigkeit in der Wir­
belschicht T gemaB

T = If . (1 - £) . -;---'--"-'-----~
"1

(4.9)

ableiten.
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Entmischung

FlUssig-fest-Wirbelsehichten neigen auf Grund der geringen Feststoffbewegung zur Entmisehung.
Weiterhin triigt die Biofilm-Ausbildung aueh bei zuvor eng klassierten Triigerfraktionen zu einer un­
gleichmiiBigen VergroBerung des Teilchendurchmessers und hieraus resultierend zu einer Verringerung
der Teilchen-Gesamtdichte (PFilm < PF",I."o!!) bei. Dies bewirkt eine Schiehtenbildung in der Wir­
belschieht uber die Reaktorhohe. GemiiB Gleiehung 4.7 fUhrt eine geringere Sinkgeschwindigkeit der
Teilchen zu einem erhohten Hohlraumanteil im oberen Reaktorabschnill. Dies kann aueh in der Zell­
kulturtechnik mit einer betriiehtliehen Ausdehnung der Wirbelsehieht verbunden sein. Einem solchen
Effekt muB bereits beim BefUlien des Reaktors bzw. bei seiner Auslegung Reehnung getragen und
begegnet werden.
Der gradientenfreie Betrieb verhindert einen bei Bioreaktoren hiiufig beobaehteten Effekt, der dureh
eine Schiehtenbildung verursaeht wird: Das Niihrstoffangebot nimmt in Riehtung des Reaktorkopfes
nieht ab, die Filmdieke im oberen Teil des Reaktors wird durch diesen Effekt nieht vermindert.
Durch die Abnahme des Hohlraumanteils nimmt der Druckverlust durch die Wirbelschieht naeh
oben hin abo Die im Vergleieh zu geruhrten Triigersystemen wesentlieh geringeren Scherkrafte [3]
verstiirken den Effekt des Triigerauftriebs dureh einen AuBenbewuchs. Ihm ist dureh geeignete Wahl
der Stromungsbedingungen oder dureh eine Modifizierung der Triigeroberfliiehe entgegenzuwirken.

Weitere MaBnahmen, die einer Entmisehung grundsiitzlich entgegenwirken, sind im folgenden
zusammengestellt:

• Enge Fraktionierung der Trager.

• Geringes H/D-Verhiiltnis, Einlaufeffekte iiber diegesamte Reaktorliinge fUhren zu einer verstiirk­
ten Ruckverrnischung.

• Abweiehung von der vertikalen Reaktorlage (Abweichungen groBer 0.50 von der Vertikalefuhren
bereits zu Abwartsstrornungen [110].

• GroBe, schwere Partikel.

Eine weitere MaBnahme zur Steigerung der Riickvermischung kann durch eine leieht konisehe
AusfUhrung des Reaktorrohres getroffen werden, da so leichte Partikel beim Aufsteigen dureh die
verminderte Anstrcmgeschwindigkeit wieder nach unten sinken.

Entmischungsvorgiinge konnen in Zellkulturreaktoren naeh eigener Erfahrung mit adhiirenten
Zellen zu erheblichen Prozeflstorungen filhren. Dieses Phiinomen trill bei versehiedenen Zellinien
in Wirbelschichtreaktoren naeh rnehrwochiger Fermentationsdauer auf. Durch die Auswahl eines
Triigertyps vor Beginn der Fermentation werden die Anstromgeschwindigkeit, die Verweilzeit und
die Scherkriifte im Reaktor festgelegt. Ein wiihrend der Fermentation auftretender AuBenbewuchs
ist nur bedingt handhabbar und flihrt sowohl aus zellphysiologiseher Sieht (Transportlimitierungen,
Mangelversorgung) als auch aus prozeBteehnischer Sieht (Triigerzirkulation dureh das gesamte Sy­
stem, Verstopfungen) zu Storungen. Daher sind weitere Entwieklungen auf diesem Gebiet, so Z. B.
eine gezielte Triigerzirkulation, besonders fUr adhiirente Zellen anzustreben.
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4.2 Zur Fliissigphase

Die kultivierte Zelle sieht die FlUssigphase als ihre direkte Umgebung. Eine Beeinflussung des Zellzu­
stands wiihrend der Fermentation geschieht daher stets durch das Einstellen gezielter Umgebungsbe­
dingungen. Bei triigerimmobilisierten Zellen ist zu beachten, daB die in der FlUssigkeit gemessenen
Zustiinde weder denjenigen im Triigerinneren noch denen in der Zelle entsprechen. FUr die ange­
wandte Fermentationstechnik sind jedoch gerade die Zustiinde im Hauptstrom - im Gegensatz zu
zellbiologischen Untersuchungen, fur die die intrazelluliiren Verhiiltnisse von weiterfUhrendem Inter­
esse sind - fur die ProzeBsteuerung von besonderer Bedeutung.

4.2.1 Zur Charakterisierung des Stoffsystems

Die Stoffeigenschaften der Fliissigphase bestimmen den Stofftransport der am Stoffwechsel beteilig­
ten Komponenten gleichermaBen wie das Stromungsverhalten in der Wirbelschicht. Das Verhalten
der FlUssigphase wiihrend der Fermentation unterliegt meBbaren Anderungen. Hieran sind nicht
zuletzt auch die frei suspendierten Organismen seiber beteiligt, durch deren Anwesenheit sich das
FlieBverhalten der KulturflUssigkeit veriindert [103]. Dieser Effekt wird durch die Anwesenheit des
Wirbelguts verstiirkt [34, 59]. Da die ProzeBstabilitiit durch die Strcmungseigenschaften bei der bla­
senfreien Begasung in der Wirbelschicht in weiten Bereichen jedoch nicht negativ beeinfluBt wird, ist
in bezug auf den Stofftransport der EinfluB der Stoffeigenschaften vorrangig zu untersuchen. Hierzu
wird zuniichst das Frischmedium betrachtet, das dem Reaktor kontinuierlich zugefUhrt wird. Es ist
frei von Zellbestandteilen, und seine Zusammensetzung (vgl. S. 122) gleicht bei den Standardmedien
stark dem des Produktablaufs. Hiervon weichen nur die sogenannten Leitsubstrate wie z.B. Glukose
und Glutamin ab, die im Basalmedium zu einem Faktor 4 - 5 hoher vorgelegt werden.

Zellen stellen enge Anforderungen an die Osmolaritiit des Zellkulturmediums. Sie ist direkt an
die Wasseraktivitiit gekoppelt. Der Vergleich mit anderen Organismen (vgl. [144]) weist darauf hin,
daB die rnoglichen Intervalle, in denen Siiugerzellen wachsen und produzieren, eng gefaBt sind. Die
Osmolaritiit in der Umgebung einer Maus - Maus-Hybridoma-Zelle wird mit 0.30 bis 0.40 osmol/kg
angegeben. Untersuchungen der Julicher Arbeitsgruppe ergaben, daB die Einstellung noch enge­
rer Grenzen den Erfolg einer Fermentation verbessert. So wurden die Frischmedien im Faile von
CHO-Zellen zu 0.36 osmol/kg, im Faile der Hybridomazellen zu 0.32 osmol/kg eingestellt. Hierzu
muB jedoch kritisch angemerkt werden, daB eine kontinuierliche Uberwachung der Osmolaritiit in
sterilen Bioreaktoren zwar eine erfolgversprechende MaBnahme ist, bisher jedoch in Ermangelung an
geeigneter online-MeBtechnik nicht durchgefuhrt wurde.

Die Dichte des Zellkulturmediums wurde durch Pyknometermessung zu 1002.3 kg / m3 bestimmt
[23J. Der Diffusionskoeffizient von Sauerstoff in Zellkulturmedium wird auf Grund stark schwankender
Literaturangaben zu 2.0 . 10-6 cm2 / s bei einer Temperatur von T = 37° C nach unten hin
abgeschiitzt. FUr die Henry-Konstante von Sauerstoff in Zellkulturmedium wurde ein Wert von
1.013 .105 (Pa .I/mol) ermittelt (vgl. Kap. 4.2.2).

Die Viskositiit des Zellkulturmediums

Bei der Viskositiit handelt es sich um die Stoffeigenschaft, die wiihrend einer Fermentation den
stiirksten Schwankungen unterliegt. Hiiufig wird sie zu Parameterstudien fur den Stofftransport und
zu Untersuchungen zur Zellschiidigung herangezogen.
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1m Rahmen dieser Arbeit wurde die Viskositat des verwendeten Zellkulturmediums vermessen. Des
weiteren wurde auf Grund zahlreicher Literaturhinweise die Viskositat des Grundmediums mit der
Viskositat bei Serumzusatz verglichen-.
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Abbildung 4.2: FlieBkurven bei unterschiedlichen Serum-Konzentrationen

Abb. 4.2 verdeutlicht, daB der positive EinfluB des Serums auf die Viskositatseigenschaften des Medi·
ums ebenso zu vernachliissigen ist wie der hiermit verbundene Nachtteil der haufig nicht beachteten
verstarkten Ammoniumbildung durch den Serumzusatz (eigene Messungen, [114]). Zur Anderung
der Viskositat des Zellkulturmediums existieren effektivere und preiswertere Hilfsmittel als fotales
Kalberserum. Es sei angemerkt, daf zahlreiche Zelltypen sich nach einer ausgewogenen Adaptions­
phase ohne Serumzusatz kultivieren lassen.

4.2.2 Die Uislichkeit von Gasen in Wasser und Kulturmedien

Die zunachsr -nicht zu unrecht- akademisch anmutende Frage nach dem l.oslichkeitsverhalten
gasforrniger Komponenten im Zellkulturmedium tragt wesentlich zum Verstandnis von MeBergeb·
nissen und den hieraus gezogenen Schlilssen bei. Unbegrilndete Abschatzungen zur l.oslichkeit
relativieren die Aussagekraft von Untersuchungen. Einerseits beschranken sich Experimente zum
Stofftransport haufig auf die Bestimmung der Ubergangswiderstande und nicht auf die Triebkraft
des Prozesses. Veroffentlichungen zu zellphysiologischen Untersuchungen enthalten andererseits An·
gaben uber ein Sauerstoffniveau als Randbedingung der Experimente, sofern dieser Parameter nicht
seiber den Mittelpunkt der AusfUhrungen darstellt.

Ein Studium der Literatur ermittelte fur die Werte der Sauerstoffloslichkeit im Zellkulturmedium
[60, 61, 63, 74, 81, 141, 143, 170] eine Schwankungsbreite von bis zu 25 Prozent bei einer unzurei­
chenden Charakterisierung der Medienbestandteile. Die iiberschneidende Verwendung der Begriffe
Konzentration, Partialdruck, Fugazitat und "oxygen tension" erschwert den Vergleich und vermindert

2An dieser Stelle geht es nicht um eine Diskussion, ob Serum benutzt werden sollte. Trotz aller erkennbaren
Nachteile ist sein Einsatz auf Grund bisher fehlender Beitrage zur Medienuntersuchung bei einigen Zelltypen
immer noch notwendig.
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die Aussagekraft von Versuchsergebnissen. Durch seine Bedeutungfilr jeden aeroben ProzeB werden
genaue Aussagen uber das UislichkeitsmaB erforderlich:

• Die l.oslichkeit wirkt gleichermaBen auf den Stofftransport gas-flUssig und innerhalb der Hussig­
phase ein. Bei abnehmender l.oslichkeit wahrend eines Prozesses muB der StoffUbergang durch
stromungstechnische MaBnahmen verbessert oder aber das treibende Gefalle fur den Eintrag
des Gases erhoht werden.

• Die absolute Menge an Gas, das sich im Reaktionsmedium befindet, wird durch die Loslichkeit
quantifiziert (SpeichermaB).

• Der Stoffwechsel der Organismen und ihre Produktivitat wird durch die Anwesenheit von Sau­
erstoff in einem Intervall beeinfluBt, dessen Grenzen die Mangelversorgung (untere Grenze) und
die Uberversorgung bis zur Giftigkeit bilden [138, 160. 173].

Der DruckeinfluB auf das Gleichgewicht

1m folgenden findet die allgemeine Phasengleichgewichtsbeziehung auf den Spezialfall der Gasloslich­
keit in einer FlUssigphase Anwendung. Der EinfluB veranderbarer Prozeligroben auf die Loslichkeit
bei der blasenfreien Begasung wird diskutiert, um abschlieBend unter BerUcksichtigung aller Medien­
bestandteile eine Aussage iiber die l.oslichkeit in einem Zellkulturreaktor zu treffen.

Ein Phasengleichgewicht ist gegeben, wenn neben der Temperatur und dem Druck das chemische
Potential jeder Einzelkomponente in den unterschiedlichen Phasen gleich ist:

pi = fii = ... = fli

mit

(4.10)

(4.11)

o

1?
I

I,m chemisches Potential der Komponente i in Phase m
als Index: Komponente i

Durch Ansatze der Mehrstoffthermodynamik (Fundamentalgleichung, Gibbs-Duhem-Gleichung) kann
die ldentitat des chemischen Potentials einer Komponente mit der partiell molaren Gibb'schen Ent­
halpie gezeigt werden [621:

- r<in(T PO) RT I Ii/Ii = 9i = 9i , + n Ii

mit
Gibbssche Enthalpie des reinen Stoffes bei Systemtemperatur
und frei wahlbarem Standarddruck
allgemeine Gaskonstante (1?= 8,314 mJl\ )
Fugazitat
als Index: frei wahlbarer Bezugszustand

Die lsofugazltdtsbedlngung ersetzt nun als neue Gleichgewichtsbeziehung die Gleichung 4.10:

It=/;"= ..·=f; (4.12)

Lewis [113] beschreibt die FlIgazitat in Analogie zum Verhalten von Warme bei ungleichmalliger
Temperatur als eine F/uchttendenz von Stoffen (fugare (lat.): fliehen). Der Gleichgewichtszustand
ist genau dann erreicht, wenn aile Fluchttendenzen in einem System Uberall gleich groB sind. Die
Fugazitat wird in Realsystemen als korrigierter Partialdruck verwendet. Bei idea/en Mischungen
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(P ---t 0) sind Partialdruck und Fugazitat identisch. Der Zusammenhang zwischen Partialdruck
und Fugazitat wird iiber die Definition einer Hilfsfunktion fur den Fugazltatskoeffizlenten in der
Mischung beschrieben:

1

ii

mit

f;
'Pi = - =

YiP Pi

I· IiIm­
p~o YiP

'P Fugazitatskoeffizient
Y Molanteil in der Gasphase
P Gesamtdruck

(4.13)

(4.14)

Analog verknUpft der Aktivitatskoeffizient die Aktivitat mit einem fiir die jeweilige Anwendung
vorteilhaft zu wahlenden KonzentrationsmaB [47]:

Ii
Qj = Ii

Qi'i=-(

mit
a Aktivitst
, Aktivitatskoeffizient
( frei wahlbares KonzentrationsmaB

(4.15)

Aus den Definitionsgleichungen Gin. 4.144.15 konnen die Fugazitaten in der Hussig- und in der
Gasphase formuliert werden; ihre Bestimmung ist mittels unterschiedlicher Ansatze zuganglich:

Ansatz 1: Beschreibung der Fugazitat mit den Fugazitatskoeffizienten.

I: = Xi'PiP (FlUsigphase) (4.16)
j; = Yi'PiP (Gasphase)

mit
x Molanteil in der flUssigen Phase

..pi unbekannt

Losungsweg Der Fugazitatskoeffizient laBt sich aus dem p-V·T-Verhalten unter Zuhilfenahme der
Zustandsgleichungen (z. B. Virialgleichungen, kubische Zustandsgleichung) darstellen.

Ansatz 2: Wahl einer Standardfugazitat if.

Ii = xi'yJt
mit

1'i, It unbekannt

(4.17)
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(4.18)
(Ii

Liisul1gsweg Ais Standardfugazitiit wird im Faile der Liislichkeit eines Gases in einer Flussigkeit die
Henry-Konstante verwendet". Sie ist wie folgt definiert:

II'm I; = fry;Hi.j =
3"i o a:i
.rr 1

P __ ps,
J

Tsxcon st ,

mit
Hi,j Henrysche Konstante des geliisten Stoffes i im Liisungsmittel j
P'. Siittigungsdampfdruck des Liisungsmittels

J

Solange es sich bei dem betrachteten System um stark verdUnnte LiisungenA,4 handelt, fuhrt die
Annahme " = 1 auf ausreichend genaue Ergebnisse. FUr die Liislichkeit von Gasen folgt damit unter
Verwendung der Gleichung 4.16 - 4.18:

I; = Yi'PiP = "'iJI;,j (4.19)

Bei geringem Druck und idealem Gasverhalten sind Wechselwirkungen zwischen den MolekUlen des
gelosten Stoffes zu vernachliissigen ([146]. 5.336), hier kann 'P; = 1 gesetzt werden (vgl. GI. 4.14).
Welche Schlusse kiinnen aus dem bisher Gesagten gezogen werden?

• FUr den hier betrachteten Fall der Loslichkeit von Sauerstoff und Kohlendioxid kiinnen bei einer
Temperatur von 37°C und einem Absolutdruck von 5 bar fUr den Sauerstoff und 1 bar fUr das
Kohlendioxid ihre Molanteile in Wasser zu

", 02 ::: 0.0001, ", CO
2:::

0.000045

abgeschatzt werden. Die Anwendung des Henryschen Gesetzes (GI. 4.19) ist also in dem we­
sentlich niedrigeren Druckbereich bei der blasenfreien Begasung (Sauerstoffpartialdruck j; 2 bar,
Kohlendioxidpartialdruck x 0.1 baT) zuliissig .

• Die Isofugazitiitsbedingung Gleichung 4.12 besagt, daf die Fugazitiit des Sauerstoffs in wassri­
gen Liisungen unterschiedlicher Zusammensetzung die gleiche ist, wenn sie mit derselben Gas­
phase im Gleichgewicht stehen. Diese Aussage erhiilt insbesondere deshalb Gewicht, weil die in
der Zellkultur eingesetzten Sauerstoffelektroden ublicherweise die Fugazitiit messen und nicht
die Konzentration. Bei gleicher Anzeige kann die Sauerstoffkonzentration um beliebige Werte
schwanken". Werden also Untersuchungen zum EinfluB des Sauerstoffs auf lebende Organismen
durchgefuhrt, so rnuf der Transportmechanismus in die Zelle bestimmt werden.

Eil1f1un des hydrcstatlschen Druckes

Der EinfluB des hydrostatischen Druckes auf den Partialdruck von Sauerstoff in Gasblasen und somit
auf den StoffUbergang wird bei den sogenannten Hochreaktoren groBtechnisch eingesetzt. Hier soli
aufgezeigt werden, ob ein solches Phiinomen auch bei der blasenfreien Begasung, besonders in bezug
auf ihre MaBstabsUbertragung, zu beobachten ist.

3Besonders bei mehrphasigen Stoffsystemen ergeben sich fllr das jeweils betrachtete Gas unterschiedliche
Henry-KoeHizienten bzw. Standardfugazitiiten. Daher sollte als Referenzzustand hier analog zu Dampf­
FIUssiggleichgewichten die hypothetisch reine FIUssigkeit gewahlt werden [62]. FUr den Zellkulturbereich muB
dieser Fall beim Zusatz von loslichkeitssteigernden Substanzen berUcksichtigt werden.

4Die mit A gekennzeichneten Begriffe werden im Anhang 0, S, 131 ff. erlsutert.
5S ei Zugabe eines Salzes in einen wassergefiliiten Beh1:ilter andert sich die Sauerstoffkonzentration, bei

einer gleichzeitigen Partialdruckmessung jedoch nicht die Anzeige der Sauerstoffelektrode.
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Die Druckabhangigkeit der Henry- Konstanten Hi.} wird in der Literatur [62, 77] durch die Gleichung

~(P- P!)
InH' '(P) = 11lH· ·(P!) + ' J',J ',J JR. T

mit
Vi"" Partiell molares Volumen des geliisten Gases bei unendlicher Verdiinnung.

(4.20)

beschrieben, aus Grunden der 0bersichtlichkeit hier jedoch nicht hergeleitet.
Mit den Gleichungen fur eine isotherme Anderung der Fugazitat in einem Potentialfeld ([77], S. 30)

M'gh
Ii = ff'exp R" T (4.21)

mit
AI molare Masse
h Hiihe der Fliissigkeitssaule

und der Beziehung filr den Druck

P = P" +PI . 9 . h (4.22)

berechnet sich die Konzentration des geliisten Gases in Abhangigkeit von der Hohe der Wassersaule
iiber dem betrachteten Ort zu6,?

po (M2 _ PI .V2"")gh
X2 = Hi,}(P]) exp R. T (4.23)

Hieraus wird ersichtlich, dan der durch die Fliissigkeitssaule aufgebrachte statische Druck bei blasen­
freiem Betrieb keinen Beitrag zu einem erhiihten Molanteil an Sauerstoff in der Fliissigphase leistet,
verallgemeinernde Literaturaussagen (z.B. [138]) also vorsichtig betrachtet werden miissen.

6Werte fiir das partiel/ molare Volumen finden sich bei [55, 156].
7Der zweite Term auf der rechten Seite besitzt die Form des natiirlichen logarithmus der Poynting­

Korrektur; er beriicksichtigt die Anderung der Fugazitat durch Kompression bzw. Expansion der Fliissigkeit
vern Sattigungsdarnpfdruck auf den Systemdruck ([62J. s. 165).
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TemperatureinfluB

Der EinfluB de, Ternperatur auf die Loslichkeit von Gasen in Wasser war in de, Vergangenheit bereits
Gegenstand zahlreicher Untersuchungen [33,62, 77, 79]. so daB auf deren Ergebnisse zurilckgegriffen
werden kann. Die Variation der Temperatur iJ besitzt bei Zellkulturen keine wesentliche Bedeutung",
Mit hinreichender Genauigkeit ist die Liislichkeit von Gasen in Wasser durch den Bunsenkoeffizienten?
in der Form

(4.24)

zu beschreiben. Hieraus kiinnen die Liislichkeitswerte fur Sauerstoff und Kohlendioxid in Abhangigkeit
von der Temperatur errechnet werden [77].

403530252015

O2 [77J 14.5 112.7 11.3 10.1 9.1 8.2 7.5 7.0 6.4
CO2 [167J 1.34 I 1.11 0.93 0.78 0.69 0.58 0.50 0.44 0.38

1 c'[my/I] I iJ [0 C] LI::IIJ 10

IpU[mbar] I [106]~ 12.28 117.05 I 23.37 I 31.66 1 42.41 1 56.21 I 73.74 I

Tabelle 4.1: Ternperaturabhangigkeit des Wasserdampfdrucks und der Liislichkeit von Gasen In

salzfreiem Wasser (bei einem Luftdruck 1.0 bar)

EinfluB der Medienbestandteile

AbschlieBend kann durch die Betrachtung des Einflusses einzelner Medienbestandteile auf die Loslich­
keit von Kohlendioxid und Sauerstoff im Zellkulturmedium die Untersuchung abgerundet werden.
Hierzu wird ein Ansatz nach Schumpe [167] gewahlt, der den EinfluB organischer Substanzen und
Salze auf die Liislichkeit berucksichtigt:

nO
log-=

o
LH;I;

i
~

Solz«][ekt

+ L Kjll'j
j

'-.,,--'

orq.Anteil

(4.25)

mit
als Index hier: Salzkomponenten

J als Index hier: organische Komponenten
ll' Massenkonzentration
n Bunsenkoeffizient

8Fiir den Bereich Zellkulturtechnik sind wenige Ansatze bekannt, Effekte durch eine Anderung der Me­
dientemperatur zu nutzen [136, 159]. Die Medienternperatur betregt durchweg 370 C.

90er Bunsenkoeffizient a bezeichnet das Gasvolumen-bei 00C und bei 101.3/,Pa- pro Volumeneinheit
des Losungsmittels bei Versuchstemperatur und einem Partialdruck des Gases von 101.3 kPa.
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Salzeffekt
Der Parameter H wurde fUr verschiedene Kationen und Anionen vermessen, I bewertet die
lonenstiirke. Der EinfluB der einzelnen Salze auf die Loslichkeit kann hierbei aufsummiert
werden.

II organische Anteile
Der Anteil der organischen Komponenten ist durch einen einfachen Produktansatz zu beschrei­
ben, wobei die Konstanten K experimentell bestimmt und mit den Massenkonzentrationen
multiplikativ verknupft werden.

1.00

.......,
I 0.98

"-'

<.>
<, 0.96
()

'il) 0.94u-»
c
0
0 0.92:::;: G-£J Hepes

lirA NaHCO" NaCI

0.90
G-EJ Glukase

a 40 80 120 160 200

Molkonzentrotion x
des geliisten Stoffes [mmol/I]

Abbildung 4.3: Molanteil des gelosten Gases in Abhiingigkeit von den Medienbestandteilen

Die Abweichungen der mit dieser Methode rechnerisch ermittelte Werte von experimentellen Daten
betragen hierbei weniger als 2 %, verglichen mit dem Absolutwert. Eine Bestiitigung dieses Resultats
stellen die Ergebnisse von Slininger et al. [169] dar, der die Sauerstoffloslichkeit von Kulturbrilhen
uber ein kolorimetrisches Verfahren bestimmt!",

Die Uberprufung, welche Medienkomponenten die l.oslichkeit bei der vorgegebenen Zusammen­
setzung beeinflussen, fuhrt auf die Bestandteile: Glukose, N aGI, N aHG03 , Hepes, GaGI2, KGI
und Aminosiiuren11 . Die angegebenen Gleichungen ermOglichen, bei gegebenen ProzeBbedingungen
den Wert fUr die Loslichkeit der Gase im Zellkulturmedium zu bestimmen. Fur die bei allen Versu­
chen benutzten Standardbedingungen ergibt sich so ein zahlenmiiBiger Wert von 6.45 mgjl. Dieser
Wert weicht von den eingangs zitierten Veroffentlichungen urn bis zu 16 % abo

IODie Bedeutung dieses Verfahrens wird besonders bei konzentrierten Substraten ersichtlich. Hierbei kann
die l.oslichkeit fUr den Sauerstoff im Vergleich zum Substrat ohne geloste Stoffe nach der obigen Berechnung
bis zu 50 % abnehmen.

11 FUr den EinfluB der Arninosauren wurde ein Wert J(j zu 12.5 abgeschatzt.
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Neben der Beschreibung der l.dslichkeit von Gasen in Kulturmedium kann durch die vorangehenden
oberlegungen eine Abschatzung darliber abgeleitet werden, welche Foigen durch eine Anderung der
EinfluBgroBen (Temperatur, Druck, Zusammensetzung) der reinen Fliissigphase auf die Triebkraft des
Prozesses entstehen. Es kann daher nun zusammenfassend festgestellt werden, daB aile Komponenten
des Grundsubstrats die l.oslichkeit des Sauerstoffs, verglichen mit seinem l.oslichkeitsverrnogen in
reinem Wasser, vermindern. Dies muB als negativer Effekt bei der Auslegung von Begasungssystemen
beriicksichtigt werden.

Die hier ermittelte Absenkung der l.cslichkeit durch die Bestandteile des Zellsubstrats besitzt
nach den festgestellten Ergebnissen bei der blasenfreien Permeationsbegasung jedoch keine Rele­
vanz. Eine Abnahme der l.cslichkeit, auch durch MaBnahmen der Medienanderung wahrend einer
Fermentation, kann in diesem Fall durch eine Erhohung der Triebkraft mittels Anhebung des gasseiti­
gen Sauerstoffpartialdrucks bei entsprechend dimensionierten Begasungssystemen leicht aufgefangen
werden.

Weiterreichende Foigen hingegen kann eine Ternperaturanderung im Fermenter nach sich ziehen,
Ein solcher Vorgang ist, wie dies oben beschrieben wurde, in der Regel nicht vorgesehen, war durch
Storungen der Temperaturregelung (z.B. durch Stromausfall) bei den hier durchgefiihrten Untersu­
chungen nicht vollstandig auszuschlieBen. Hierbei ruckt weniger die Anderung von Stofftransportei­
genschaften als vielmehr das Problem der Blasenbildung durch gasformige Medienbestandteile in den
Vordergrund. Dies bewirkt bei vielen Tragerrnaterialien eine Storung der homogenen Fluidisierung.
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Die ProzeBoptimierung und die Vermeidung von patentrechtlichen Auseinandersetzungen sind glei­
cherrnaben wesentliche Ursachen fUr die standige Weiter- und Neuentwicklung der Immobilisierungs­
techniken fiir die Saugerzellkultur. Seit den ersten Schritten zur Erhohung der Zellverweilzeit in Re­
aktoren fur die Zellkulturtechnik [180] haben neben der Beschreibung zahlreicher Riickhaltesysteme
in der Literatur einige Fermentertypen die Marktreife erreicht [31, 63]. 1m folgenden wird detailliert
nur auf die in dieser Arbeit verwendeten kugetformigen, porosen Tragerrnaterialien eingegangen.

4.3.1 Tragereigenschaften und Anforderungen an das Wirbelgut

Die Auswahl von porosen Tragern fUr einen WirbelschichtprozeB zur Ziichtung von Saugerzellen
basiert auf den folgenden Eigenschaften und Besonderheiten der carrier:

Porengrii13e Die Saugerzelle mull nach dem Inokulieren in den Trager eingeschwemmt werden
konnen, Ais MindestmaB fur das Verhaltnis Porendurchrnesser/Zellgrolle sollte zur verbesserten
Immobilisierung und Nahrmedienversorgung nach Literaturaussagen [65] ein Faktor 2-3 gewahlt wer­
den. Bei Einsatz Von Suspensionszellen iibernimmt das Tragervolurnen als Rikkhaltesystem auch eine
Schutzfunktion. Die Zellen stellen keine direkte Anforderung an die Geometrie der inneren Trager­
wand. Bei adharenten Zellen hingegen mufl der Kriimmungsradius der Tragerporen ein Anheften der
Zellen ermoglichen. Dies ist bei Unterschreiten eines Mindestwertes nicht mehr gegeben.

Porosltat Eine hohe Porositat mechanisch stabiler Trager bewirkt ein giinstiges Verhaltnis von
Tragervolumen zu Reaktorvolumen. Dies fUhrt auf eine Anhebung der rnoglichen Biomassekonzen­
tration im Reaktor und somit zu einer Steigerung der Reaktorproduktivitat [198J.

Oberfl1ichenbeschaffenheit Zur Bedeutung der Oberftacheneigenschaften innerhalb eines nicht­
toxischen Tragermaterials zur Zellziichtung liegt bis heute kein eindeutig verwertbares Material vor,
Obwohl z. B. das biologische Kollagenmaterial (vgl. S. 50) sehr gute Vorraussetzungen filr die Zel­
limmobilisierung bietet, kann es selbst im Vergleich zu unmodifiziertem Glas keine relevant besseren
Zelldichten ermoglichen [120J. Erweiterte Untersuchungen tun an dieser Stelle not.

Triigergr813e Die DurchfUhrung eines kontrollierten Prozelles impliziert die Kenntnis iiber die Be­
dingungen im Reaktionsraum. Homogene Bedingungen in einem Mehrphasensysstem erfordert die
Gleichverteilung aller Stoffe. 1m vorliegenden Faile entsteht aus vorangehender Aussage die Forde­
rung nach einer definierten Tragergrcfle. Voruntersuchungen sind auf Grund des Vielkomponenten­
Stofftransports nur dann sinnvoll, wenn sie mit der gleichen engen Tragerfraktion durchgefUhrt werden
wie der RealprozeB. Breite Kornverteilungen (GroBenspektren), wiesie vereinzelt in der Zellkultur
Verwendung finden12, erschweren daher die ProzeBkontrolle. Hiermit verbundene Kosteneinsparun­
gen, besonders im GroBmaBstab, miissen daher kritisch analysiert werden13.

Stabilitiit Abriebs- oder Alterungserscheinungen der Trager sind nur dann von Bedeutung, wenn
sie bereits wahrend des Zeitraums moglicher Fermentationen (:0: 6 Monate) auftreten. Sowohl das

12FUr das Siran-Material (Schott) werden haufig Fraktionen von 400 bis 700 I'm vertrieben. an anderer
Stelle werden Bereiche von 1500 bis 2000 I'm angegeben [21].

13Eine ineffiziente Nutzung des Tragervclumens, die durch Transportlimitierungen im Tragerinnem bedingt
seln kann, ist von wesentlich hi:iherem Gewicht als eine Kostenersparnis durch Grobsiebungen.
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Abbildung 4.4: Kollagentrager zur Zellimmobilisierung, Verax (Lebanon. New Hampshire)

Kollagenmaterial (vgl. S. 50) als auch poroses Sinterglas geniigen den Anforderungen an ihre Sta­
bilitat bei ihrer Verwendung in einer homogenen Wirbelschicht. Die Forderung nach einer Vielfach­
Verwendung von Tragern zur Herstellung von Pharmaka und der damit verbundenen Bestandigkeit
gegeniiber Reinigungsprozeduren sollte auf Grund der besonderen Anforderung an die Produkte nicht
gestellt werden.

4.3.2 Tragerdaten

Dieim Rahmen dieser Arbeit durchgefUhrten Experimente mit Saugerzellen wurden ausschlieOlich mit
zwei Tragertypen durchgefUhrt. Hierbei handelt es sich um beschwertes Kollagenmaterial der Verax
Corporation (vgl. Abb. 4.4) sowie um ein speziell fur Zellkulturzwecke entwickeltes, oberflschenmo­
difiziertes Sorosilikatglas [120] (Typenoberbegriff: Siran) der Firma Schott (vgl. Abb. 4.5). Seide
Trager konnten wahrend dieser Untersuchungen sowie in weiteren Arbeiten der Zellkulturgruppe des
1ST, Forschungszentrum Jillich, in den gleichen Reaktoren zur Zellziichtung eingesetzt werden, da
ihre Fluidisierungseigenschaften sich nicht relevant voneinander unterscheiden. 1m folgenden werden
nun die wesentlichen Eigenschaften gegeniibergestellt.

Glastrliger Die wesentlichen Daten des verwendeten Siranmaterials zeigt Tab. 4.2. Zur Versuchs­
durchfiihrung wurde das von der Schott AG bereitgestellte GlasA.14 mittels Normsieben auf die
gewiinschte Tragerfraktion (500/-on ~ d, ~ 560jlm) klassiert. Die verschiedenen Hohlraumanteile,

14Die mit A gekennzeichneten Segriffe werden im Anhang 0, S. 131 ff. erlaute;t.
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Abbildung 4.6: Glastrager zur Zellimmobilisierung, Schott (Mainz)

die zu einer vollstandigen Beschreibung des Immobilisierungsverhaltens henotigt werden, konnten
durch Messungen und Bilanzierungen wie folgt ermittelt werden:

• c; =0.49. Hiermit wird die Pcrositat in einem einzelnen Trager beschrieben.

• ,= 0.48 (vgl. Literaturwert: 0.47 [181]). Der Hohlraumanteil im Festbett bezieht sich auf das
Volumen zwischen den Tragern15•

• '1'''"'''' = 0.74 (vgl. Literaturwert: 0.76 [118]). Dieser Wert beschreibt das gesamte freie
Volumen in einer Schuttung poroser Partikel.

Ais weitere Daten, die zu einer genaueren Charakterisierung der Wirbelschicht dienen, stehen basie­
rend auf MeBreihen zusatzlich die folgenden Daten zur VerfUgung: Pro Trager existiert ein Hohlraum
von etwa 3·IQ-5ml. Die Anzahl der Trager pro Liter Festbett betragt 8.106 (vgl. identische Angabe
in [164J fUr das Kollagen-Material). In einem einfachen Fallversuch schlie8lich konnte die stationare
Sinkgeschwindigkeit der Glastrager (u,) zu 0.04 In/ S ermittelt werden.

Zu erwahnen bleibt, daB die fUr die Anheftung der Zellen wichtige innere Oberflache .0.4 m2 / g
betragt [117J. Sie ist also gegenuber anders lautenden Aussagen filr den Glastrager mit neuentwickel­
ten Tragerrnaterialien vergleichbar [157J.

15Mit e wird im Gegensatz zu Cgf:$umf das "durchstrombare" Volumen charakterisierL
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Eigenschaft Einheit
Kollagentrager Quelle Glastrager

Quelle
(Verax) (Schott )

Porengrolle 11m 20-40 [164] :<; 120 [118]
Besiedelbare

m2 /1 30 [164] 90 [118]
Oberflache 300 [64]
Mittlere

450
ergene

530
ergene

Teilchengrobe Jim Messungen Messungen
Porositat 0.85 [32] 0.49 ergene-des Tragers Messungen

Dichte g/cm3 1.6-1.7 [32] 1.5 eigene
Messungen

Anstrom- m]» 0.011 [164] 0.Q1 [118]
geschwindigkeit
Mittlere 0.107 eigene

0.067 eigene
Tragerrnasse

mg
Messungen Messungen

Tabelle 4.2: Charakteristische Daten der Glas- und Kollagentrager

Kollagentrdger Die Daten zum Kollagentrager k8nnen ebenfalls der Tab. 4.2 entnommen werden.
Das Kollagenmaterial wird aus biologischen Komponenten (z. B. Sehnen, s, [177]) gewonnen, seine
Herstellung ist aufwendig. 1m Vergleich zum Glastrager kann das Kollagen nicht mit Heilldarnpf
behandelt werden, es rnuf zudem auf Grund seiner biologischen Abbaubarkeit stets steril gehandhabt
werden.

Anzahl
46

pro Trager -
Mittlerer

83
Durchmesser Jim

Volumenanteil % 28

Gewichtsanteil % 91

Ballastmaterial - Titan, Edelstahl

Tabelle 4.3: Daten zu den Ballastpartikeln

Ein interessanter Aspekt ergibt sich aus einer Entwicklung, das sehr leichte Kollagen (p = 1.05 g/m/)
mit schwereren Komponenten zu beladen und so eine erhohte Anstromgeschwindigkeit zu erlauben.
Das spezifische Gewicht laBt sich im Bereich zwischen p = 1.05 g/ml und p = 3 g/ml [164] va­
riieren. Tab. 4.3 verdeutlicht einige Daten der Beschwerungsmaterialien, die den beladenen Trager
zusatzlich charakterisieren. Wie der bereits hohe Anteil der hier verwendeten Trager am Volumen
wiederspiegelt, sind der Beladung der Kollagentrager Grenzen gesetzt (vgl. auch Abb. 3.6). Somit
wird die Anwendung der Wirbelschichttechnik durch diesen Ansatz ftlr das Kollagen zwar ermoglicht,
eine Umgehung der Problematik zur MaBstabsvergr8Berung ist durch eine Steigerung der Leerrohr­
geschwindigkeit jedoch nicht gegeben.
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4.4.1 Der transmembrane Transport

Der Austausch aller gasforrnigen Komponenten in der Wirbelschicht erfolgt - nur erganzt durch
einen geringen Anteil in den zu- und abgefUhrten Flilssigkeitsstrcmen - iiber eine Permeationsmem­
bran. Sinn und Zweck der Membran liegen in der Vergrolierung der Gasaustauschflache gegeniiber
der Oberflachenbegasung.

Die Begrundung fUr den Einsatz der apparatetechnisch anspruchsvollen reaktorintegrierten bla­
senfreien Permeationsbegasung zur Kultivierung von Saugerzellen ist an dieser Stelle ausdriicklich
hervorzuheben. Sie kann in ihren wesentlichen Ziigen vor der Beschreibung des eigentlichen Stoff­
transportes wie folgt stichpunktartig zusammengefaBt werden:

• Eine Schaumbildung im Reaktor, die bei einer Blasenbegasung durch die Bestandteile des
Zellkulturmediums gefordert wird, tritt nicht auf.

• Produkt- und Zellschadigungen durch die zusatzliche Phasengrenzflache werden gleichermaBen
ausgeschlossen.

• Radiale und axiale Gradienten fUr den Sauerstoffpartialdruck werden auf ein Minimum reduziert,
eine MaBstabsvergroBerung des Wirbelschichtreaktors wird somit erst ermoglicht.

• Eine Permeationsbegasung ist an dieser Stelle auch aus quantitativen Oberlegungen vertret­
bar, da der volumetrische Sauerstoffbedarf von Saugerzellkulturen auch bei hohen Zelldichten
erheblich unter dem der meisten aeroben mikrobiellen Fermentationen liegt.

Durch die Verwendung einer zusatzlichen Festsphase wird ein zusatzlicher Widerstand in die
Transportkette geschaltet. Somit wird der Obergang vom dreiphasigen System der Direktbegasung
zum Zweisphasensystem geschaffen, da sich, von einem Standort in der Fliissigsphase aus betrachtet,
die Membran wie eine Behalterwand verhiilt. Es wird also bewuBt ein (im Verlauf der Untersuchun­
gen zu quantifizierender) Nachteil in Kauf genommen, der dem ProzeB jedoch den Vorteil einer
Langzeitstabilitat erbringt und sich letztendlich an einer Steigerung der Prozebeffektivitat orientiert.
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Entscheidend fur den Transportvorgang ist letztendlich die Triebkraft, also die Differenz der che­
mischen Potentiale zu beiden Seiten der Membran [122J. ZU ihrer fUr Berechnungen verwertbarcn
Beschreibung muB als Ausgangspunkt analog zur Herleitung der L8slichkeit (vgl. Kap. 4.2.2, S. 39)
von der Phasengleichgewichtsbeziehung ausgegangen werden. Eine Abweichung vom Gleichgewichts­
zustand ist ein MaB fur die Triebkraft des Stofftransportes, die sich im Faile der hier vorliegenden
Permeation eines Gases von einer Gasphase in eine Fliissigphase wie folgt darstellen laBt:

Chemisches Potential einer Komponente in der Fhlssigphase

o H 0
JI; = II; +R· Tin 0; +V;(P - Pi)

mit
Ii; Molvolumen

Chemisches Potential einer Komponente in der idealen Gasmischung

(4.26)

(4.27)JI; = JI? +R . Tin f~
f;

Fur den vorliegenden Fall gilt unter Vernachlassigung des Terms V;(P - P?J [151J fUr die Triebkraft
des Prozesses:

ART I Pg'Pi,gY;up; = . n
''';/[9,1

Die Bedingung fUr einen Sauerstofftransport in das System ergibt sich zu:

l'g'P;,gY; ~ ",;IIg,1

Der Unbekannten 'Pi,g kann im vorliegenden Fall der Wert 1 zugeordnet werden-',

(4.28)
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Transportbeschreibu ng

Membrantransportvorgange konnen in aller Regel genau dann als wohl definiert bezeichnet wer­
den, wenn eine instationare Belagbildung (fouling, sealing)!6 nieht auftritt und das Transport- und
Trennverhalten als konstant angesehen werden kann. Dies zu erreichen und die hierzu notwendigen
MaBnahmen zu erkennen ist mit Ziel dieser Betraehtung. Hinter der lielsetzung, rnoglichst hohe
Eintragsraten in den Fermenterraum zu erreichen, steht das bei den meisten teehnisehen Anwen­
dungen erwilnschte Trermverrnogen der Membran filr die Einzelkomponenten zuriick. EIne sinnvolle
Obergrenze filr den Hochstwert zum Sauerstoffeintrag kann jedoch dann gefunden werden, wenn
der transmembrane Widerstand geringer ist als derjenige in der Flilssigphase. In diesem Fall ist das
eigentliehe Ziel der Permeatlonsbegasung, narnlich der blasenfreie Sauerstoffeintrag, nieht mehr
zu gewahrleisten. Eine genaue Betrachtung der Transportgleiehungen kann an dieser Stelle Abhilfe
sehaffen.

Die Besehreibung des Stofftransportes kann iiber Diffusionskoeffizienten und das Fieksehe Ge­
setz sowie dureh die numerische Integration der Bilanzgleiehungen angegangen werden [152]. 1m
vorliegenden Fall liegt es jedoch naher, einen hiervon prinzipiell zu unterseheidenden Weg mit der
Verwendung von Stofftransportkoeffizienten einzuschlagen. Charakteristiseh filr diese Vorgehens­
weise ist es, die auftretenden Konzentrationsanderungen gedanklieh in einer diinnen Schicht nahe
der Phasengrenzflache zusamrnenzufassen.

Die verallgemeinernde Darstellung des Transports kann wie folgt vorgenommen werden:

n" ,

(
transportierte
Stoffmenge

=

Stofftransport­
koeffizient

II

Oberflache
pro Volumen

Konzentrations- )
differenz

(4.29)

II meint die Membranflaehe pro Reaktorvolumen. Bei dem hier gewahlten Ansatz filr den volumen­
bezogenen transmembranen FluB ergibt sich filr den Stoffilbergangskoeffizienten A' die Einheit einer
Gesehwindigkeit.

Die Darstellung des Stofftransports mittels Obergangskoeffizienten korrespondiert mit einer Un­
terteilung des Stoffdurehgangs in Einzelsehritte [58, 194]. Der Vorgang kann - bei Betrachtung der
Sauerstoffkomponente - wie folgt eharakterisiert werden dureh:

1. Gasseitiger Transport an die Membran

2. Sorption auf der Feedseite

3. Diffusion durch die Membranphase

4. Desorption auf der Permeatseite

5. Tranport in die Flussigphase

Zu diesem Transport konnen, bei Verwendung von Stiltzschichten oder Composite-Membranen,
zusatzliche Sehritte hinzukommen. Die Vorgange 2 - 4 werden als Permeation bezeiehnet. Ein
PermeationsprozeB unterseheidet sich von einem Diffusionsprozef dadurch, daf der allgemeinere
Permeationsvorgang eine Diffusion nieht zwingend beinhalten muf (z. B. bei konvektiven Transport­
meehanismen), (vgl. aueh [195]). Die Bestimmung der Einzelwiderstande, die den untersehiedliehen

16 scaling meint das Auskristallisieren geloster Komponenten an Oberflachen nach Uberschreiten seiner
Ldslichkeitsgrenze, wahrend fouling die Ablagerung von suspendierten oder kolloidalen Partikeln an einer Mem­
bran bezeichnet [150J.



54 KAPITEL 4. VERFAHRENSTECHNISCHE GRUNDLAGEN
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Abbildung 4.7: Transmembraner Stofftransport gas - fest - fllissig

ProzeBschritten zugeordnet werden konnen, kommt der ProzeBkontrolle bei der blasenfreien Begasung
entgegen und ermoglicht das Auffinden von Optima bei der Reaktorauslegung. Zur Beschreibung des
Stofftransportes miissen nun die zugehorigen Grundgleichungen aufgestellt und miteinander verknilpft
werden. Durch ihre Kopplung kann ein Transportansatz abgeleitet werden, aus dem die EinfluBgroBen
auf den Stofftransport sowie die Transportwiderstande erkennbar sind. Sie lauten, exemplarisch fur
den Sauerstoff, wie folgt (Indizierung gemaB Abb. 4.7):

Membrandiffusion (1. und 2. Ficksches Gesetz [38]):

8COz M
;1" = -Do 'I' '

Z'·' 8z

8coz,J[ ( 8ZC
OZ,.\l 1/ I 8A 8Coz,.\l )

81 = D 8zz + f· -8-z . -8'""z"-

(4.30)

(4.31)

mit

Doz"\!

COz,.1I

A

Diffusionskoeffizient ftlr den Sauerstofr'in der Membranphase
Konzentration des Sauerstoffs in der Membranphase
Durchtrittsflache fUr den Stoffstrom
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Mit den Annahmen:

1. Konstante Durchtrittsflachen

2. Stationare Diffusion

3. Geringe Stoffstrome

4. Konstanter Diffusionskoeffizient

errechnet sich die Moistromdichte zu:

mit
o Membrandicke

Sorptionsgleichgewichte (s. [26]):

Mit den Annahmen:

1. GroBe Sorptionsgeschwindigkeit (Sorptionsgleichgewicht) und

2. Konstante l.oslichkeit

werden die Gleichgewichte zu beiden Seiten der Membran formuliert:

1'° 2,,1[2 = JI02,J! • CO2·.\[2

Henrysches-Gesetz

55

(4.32)

(4.33)

(4.34)

(4.35)

Durch das Henrysche-Gesetz kann der (zunachst] unbekannte Partialdruck an der fliissigseitigen
Phasengrenzflache aus GI. 4.34 eliminiert werden.

Fliissigseitiger Stoffiibergang

Die Beschreibung des fliissigseitigen Stoffiibergangs ermoglicht es, die (meBbare) Konzentration im
Hauptstrom der Fliissigkeit in das Gleichungssystem einzufiihren. Durch diese Gleichung kann, bei
Kenntnis des Stoffiibergangskoeffizienten, die Konzentration an der Membranoberflache berechnet

werden.

(4.36)

mit
kl Filissigseitiger Stoffiibergangskoeffizient
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Gasseltlger Sioffiibergang

k'=~
9 R.T

mil
".; Gasseitiger Stoffubergangskoeffizient

(4.37)

(4.38)

(4.41)

(4.39)

(4.40)

Der ubergehende Stoffstrom zeigt genau dann ein stationares Verhalten, wenn die Bedingung

n"o2 = i!Jl0 2,Af =n."02,1 = n"02,9

erfilllt wird. Die Gleichungen 4.30 bis 4.39 konnen nun zusammengefaBt werden:

." (p02,90 ) 1n ° = -- - Co /3 . -;-c~.,,-------------,---
2 H02,1 2' (0' H02,,1[ + . 1 + 1)

D.Hol V·Hol t;2' 9 2'

Hierdurch wird die Untergliederung des Transportansatzes in ein treibendes Gefalle und einen Wider­
standsterm deutlich. Zur besseren Verstandlichkeit und Handhabung konnen jedoch einige Verein­
fachungen eingeftlhrt werden. Der Stofftransportwiderstand auf der Gasseite ist von GroBenordnung
klein verglichen mit dem fliissigkeitsseitigen Wert [46]. Weiterhin kann mit der Definitionsgleichung
fur die Permeabilitat [84, 179]:

p._ D
.- H0

2
,,1[

und der Bestimmungsgleichung fUr eine charakteristische Membrandicke [35, 133]:

I'
OM = I'a ·1,,--"­

I'i

mit
OM Charakteristische Dicke einer Schlauchmembran
I'a Innenradius
rt AuBenradius

(4.42)

Gleichung 4.40 wie folgt formuliert werden:

'" (p02,g ) 1 (4.43)
n 02 = H0

2
,1 - CO2,13 • ( Of! + 1)

P' °2,/ 7ii
In dieser Darstellung sind bis auf den h-Wert aile GraBen bekannt oder aber durch Messungen
erfaBbar, so daB die Einzelwiderstande filr den transmembranen Transport experimenlell zu ermilleln
sind (vgl. Kap. 5). Erselzt man den Term

OM 1
p . H0

2,L
:= "'M

mil
kM Membranseiliger Widersland



4.4. CHARAKTERISIERUNG DES STOFFTRANSPORTES 57

so erkennt man im Vergleich mit Gleichung D.9 den Transportkoeffizienten als Kehrwert des Wider­
standsterms:

1 1 1-=-+-
11' "AI "L
mit

(4.44)

(4.45)

Ii Stoffdurchgangskoeffizient

Die Abweichung der hier abgeleiteten Form von der Grundgleichung fur den Stoffdurchgang triigt
dem physikalischen Effekt Rechnung, daB durch die Serienschaltung verschiedener Transportphasen
der Grundwiderstand durch den jeweiligen Verteilungskoeffizienten gewichtet wird. An dieser Stelle
sei noch einmal an die Voraussetzung fUr das Sorptionsgleichgewicht S. 55 erinnert, die eine wichtige
Grundlage fiir die hier angestellten Betrachtungen darstellt.

Membranwerkstoffe

Die Membran stellt, wie dies bereits an friiherer Stelle erwahnt wurde, gleichermaBen Hilfsmillel zur
verfahrensgerechten Begasung und Transportwiderstand dar. Die Auswahl muB sich jedoch zunachst
an den Anforderungen der Zellkultur an das Material orientieren, d. h., Zellkompatibilitiit, Steri­
lisierbarkeit, Langzeitstabilitiit der Stoffeigenschaften unter ProzeBbedingungen und Selektivitiit17

sind von iibergeordneter Bedeutung. Silikon erfiillt mit seinen Stoffeigenschaften aile notwendigen
Randbedingungen und stellt eine nahezu kompromiBfreie l.osung des Transportproblems dar. Die
wesentlichen Stoffeigenschaften anderer in Frage kommender Materialien sind hiiufig mit denen des
Silikons verglichen worden, hier sei daher nur auf einige aussagekriiftige Literaturstellen verwiesen
[36, 69, 84, 83, 162]. Silikon wird bereits seit der Mille der vierziger Jahre in der Medizintechnik
eingesetzt [25J. Hier diente es neben seiner Verwendung fUr Implantate (Herzklappen, BlutgefiiBe)
bereits als Oxygenatorwerkstoff. Ais FDN8-zugelassener Werkstoff gilt Silikon als gepriiftes Material
auch in der pharrnazeutischen Industrie. Weitere, vielfiiltige Anwendungen sind in der entsprechenden
Fachliteratur beschrieben (vgl. auch [112, 133, 162]).

In der Membrantechnik wird Silikon vor allem bei der Gaspermeation zur Auftrennung von Gas­
gernischen als Deckschicht benutzt. Neuere Verfahren, so die Pervaporation, nutzen die selektiven
Eigenschaften des Silikons zur Trennung organischer Fliissigkeits-Gemische sowie zur Alkoholabtren­
nung aus Bier und Wein [176].

Stoffeigenschaften

Wesentlich fur den Anwendungsfall der blasenfreien Begasung sind die Loslichkeit der gasforrnigen
Komponenten in der Membran sowie die Diffusionseigenschaften. Sie werden von den EinfluBgroBen
Druck und Temperatur bestimmt und wirken direkt auf die Permeabilitiit. Zur Ermittlung der Diffusi­
onskonstanten von Gasen in Polymeren konnen unterschiedliche Verfahren Anwendung finden, hiiufig
werden die time-lag-Methode und die Permeabilitats-Loslichkeitsmethode benutzt [132J. Die Tempe­
raturabhiingigkeiten des Diffusionskoeffizienten und der Permeabilitiit wird im Faileeiner porenfreien
Polyrnerschicht haufig durch einen Arrhenius-Ansatz beschrieben:

(-Ed)D = Do . exp 1(.. T

17An dieser Stelle wird haufig alleine die Selektivitat fUr die zugefuhrten Gase verstanden. Bei Membran­
prozessen in der lebensmittelindustrie und im pharmazeutischen Bereich nimmt jedoch der Verbleib wichtiger
ProzeBstoffe (niedermolekulare Medienbestandteile. Aromastoffe) einen wichtigen Stellenwert ein.

18FDA: Food and Drug Administration
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PermeabiliHit [ (~. mm . 10-91 25 62.9" 346.4b 33.1" 3860'
em . s' bar

Diffusions- [C111
2 • 1O-6J 25 l7.0 d 15.0' 13.2 d -

koeffizient S

Loslichkeit/ [ ," . 10-61 25 370 2310 250 -
em . bar

"[69]. Umrechnung der in der Literatur angegebenen amerikanischen Einheit barrer: 5iehe Anhang 5.114.
'>[83]
'[162J
d[36]
'[179]
f Aus der Permeebilltat und dern Diffusionskoeffizienten errechnet.

Tabelle 4.4: Eigenschaften verschiedener Gase in Silikon (Loslichkeiten
Reingas filr 1 bar absolut)

(
- Ed )P= Po·exp --n.r

mit

bei Gleichgewicht mit dem

(4.46)

Ed Aktivierungsenergie

Daten fUr die Bezugswerte sowie die Aktivierungsenergien fur die unterschiedlichen Gase in Silikon
konnen der Literatur [36, 84J entnommen werden.

GemiiB GI. 4.41 wirken die Diffusionseigenschaften der permeierenden Gase sowie die l.oslichkeit
im Silikonmaterial direkt auf die Permeabilitiit ein. Die Aufschliisselung in beide Faktoren fordert
jedoch das Verstiindnis fur den Transportmechanismus und die Moglichkeit, ihn bei veriinderlichen
Umgebungsbedingungen gezielt zu beeinflussen. Nur so kann das Permeationsverhalten der unter­
schiedlichen Gase vorhergesagt werden. Tab. 4.4 zeigt die Eigenschaften der Gase Kohlendioxid,
Stickstoff und Sauerstoff in der Silikonrnembran'". Hierbei kann festgestellt werden, daB die ver­
gleichsweise hohe Permeationsrate von Kohlendioxid in einer Silikonmembran auf seine gute Loslich­
keit zurfickzufUhren ist, die Diffusionskonstanten hingegen sind von gleicher GroBenordnung. Dieser
Effekt findet bei der blasenfreien Begasung besondere Beachtung, da die Permeationsmembran ne­
ben der Zufuhr des Sauerstoffs das von den Zellen gebildete Kohlendioxid abtransportiert. Neben
dem vorhandenen hohen treibenden Gefiille fUr das Kohlendioxid - in der Gasphase liegen maximal
5 Volumenprozent vor - steht diesem Transport nur ein geringer Widerstand entgegen. Vergleicht
man die Werte von Diffusion und l.oslichkeit der gasforrnigen Komponenten in Silikon mit denen
in Wasser (vgl. Tab. 4.5), so konnen sehr ahnliche Diffusionseigenschaften festgestellt werden. Das
Sorptionsverhalten kann beim Phasenfibergang fest-fliissig entscheidend mit auf den Gesamttrans­
port einwirken. Der Vergleich der Loslichkeiten der Reingase bei einem Absolutdruck von 1.0 bar
zeigt fUr den Sauerstoff ein l.oslichkeitsverhalten, das in Wasser urn eine GroBenordnung niedriger
liegt als im Silikon. Beim Kohlendioxid kann im Gegensatz ein Wert in der gleichen GroBenordnung
festgestellt werden2o.

Der StoffGberbegriff Silikon soli nicht fiber die Tatsache hinwegtiiuschen, daB je nach Aufbau des
Werkstoffs auch die hier betrachteten Eigenschaften erheblich voneinander abweichen konnen, Unter-

19Die Zusammenstellung der Werte in Tab. 4.4 aus verschiedenen Quellen bedingt, daB sich die genannten
Eigenschaften auf unterschiedliche 5i1ikonmaterialien beziehen. Leider fehlen hierbei meist die notwendigen
Materialangaben.

20Die in Tab. 4.5 genannten Werte beziehen sich auf einen Anteil von 0.04 % Kohlendioxid in der Luft.



4.4. CHARAKTERISIERUNG DES STOFFTRANSPORTES

Diffusions- [C111 2 .10-6J 25 18.0 16.4 16.4koeffizient" S

Loslichkeit" [~ .1O-6J 25 8.2 0.58 -
em

l.oslichkeit". [~. 1O-6J 25 39.4 1443.9 -
em

"[145J
bBei 1 bar Luftdruck (vgl. S. 44).
"Bei 1 bar Reingas.

Tabelle 4.5: Eigenschaften verschiedener Gase in Wasser

59

suchungen von unterschiedlichen Polydialkylsiloxanen beleuchten die Bandbreite der Permeationsei­
genschaften [83J. Bei der Variation von Seitengruppen chemisch modilizierter Siloxane (Phenyl- und
Methylgruppen) schwankt die Sauerstoffpermeabilitat um mehr als zwei Zehnerpotenzen [162]. Eine
genauere Charakterisierung der Membran sollte folgerichtig unter Angabe der Zusammensetzung oder
zu Vergleichszwecken, unter Angabe des Herstellers erfolgen. Von dieser Seite besteht jedoch fOr den
bislang recht engen Markt der blasenfreien Begasung kein Optimierungspotential. Die im Laufe dieser
Arbeiten verwendeten Membranen bestanden aus Materialien, die in der Elektroindustrie und in der
Lebensmitteltechnik Anwendung finden [140J. Aus den durchgeliihrten Experimenten sowieaus eige­
nen Permeationsuntersuchungen ergab sich, daB die Werte fOr die verwendeten Membranschlauche

. mit den oben beschriebenen Literaturwerten Ubereinstimmen.

Gasseitige Gradientenbildu ng] Druckverlust

Die Einteilung der Begasungseinheit in kleine Teileinheiten muB der Tatsache Rechnung tragen, daB
in einem Zellkulturreaktor jede Verbindungsstelle eine potentielle Kontaminationsquelle sein kann.
DieAnschlUsse von Silikon an andere Materialien, die die im vorliegenden Anwendungsfall gewUnschte
Druckstabilitat aufweisen, fehlstellenfrei und gleichzeitig flir die erforderliche HeiBdampfbehandlung
ausgelegt sind, sollten aus SicherheitsgrUnden reduziert werden. Somit miissen - solange stabile
Schlauchmembranen groBen Durchmessers nicht erprobt sind - die bisher verwendeten dUnnen
Schlauche umgelenkt werden. Dieser Methode sind jedoch physikalische Grenzen gesetzt:

• Der Druckverlust beim Durchstrornen der Membranen fuhrt zu einer Absenkung des gasseitigen
Sauerstoffpartialdrucks und somit zu einer Verminderung des treibenden Gefalles,

• Durch die permeierenden Komponenten kommt es zu einer Abreicherung - im Faile des umge­
kehrten Partialdruckgefalles zu einer Anreicherung - der Stromung fur die einzelnen Bestand­
teile, dies bedeutet ebenfalls eine Verminderung der Permeationsleistung.

Ersterer Effekt kann durch sogenannte dead end-Module vermieden werden, bei denen das Gas nicht
strornt. Hierbei kommt es jedoch zu einem Gleichgewicht der nlckpermeierenden Anteile, so daB im
Faile des Stickstoffs die Gasphase bei einem Gesamtdruck von einem bar zurn groBten Teil (80 Pro­
zent) aus der unerwunschten Komponente besteht, l.ediglich die eingetragene Sauerstoffmenge wird
dann in das Begasungsmodul nachgefilhrt. Weiterhin trill in diesem Faile auch eine zusatzliche
Grenzschichtbildung an der Innenseite der Membran durch permeierenden Wasserdampf auf, der die
Eintragsleistung stark verrnindert. Das Durchstromen der Membran mit trockenem Gas fiihrt zu
einem standigen Abtransport aller storenden Komponenten. Dieses hat sich bei allen durchgefOhrten
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Abbildung 4.7: Berechnete Triebkraftabnahme des Permeationsvorgangs bei Variation der Gasge­
schwindigkeit

Untersuchungen auch aus Grunden der gleichzeitigen Regelung von Sauerstoff und Kohlendioxid als
besonders vorteilhaft erwiesen. Eine quantitative Darstellung des Einflusses durch die gasseitige Ver­
minderung des Sauerstoffpartialdrucks kann aus Gleichung 4.43 durch die Darstellung eines mittleren
treibenden Gefiilles fiir den Sauerstoffeintrag abgeleitet werden:

(4.47)

mit
n.w Eintritts- bzw. Austrittszustand

Die Abreicherung des gasseitigen Massenstromes durch den iibergehenden Sauerstoffteilstrom ver­
mindert sich bei langen MembranschHiuchen zum Ende hin; die relative Triebkraftminderung nimmt,
wie Abb.4.7 zeigt, bei groBen Schlauchliingen abo Ais EinfluBparameter zum Erhalten eines hohen
Triebkraftpotentials iiber die gesamte Schlauchliinge kann die Stromungsgeschwindigkeit im Mem­
branschlauch benutzt werden. Bereits bei den fiir biotechnische Prozesse geringen Volumenstrornen
von 60-1201/h bleibt der Triebkraftverlust fiir den Stoffubergang bei Membranliingen von 20 m unter
5 % des Ausgangswertes. Eine Steigerung der Stromungsgeschwindigkeit fiihrt zu einer Erhohung
des Druckverlustes. Die Dissipationsverluste in der graden Schlauchmembran sind im Vergleich zum
absoluten Druckniveau bei der Gasstromung verschwindend klein. Wichtige Anteile konnen durch das
Abklemmen von Schliiuchen oder bereits durch zahlreiche Umlenkungen erzeugt werden (vgl. [182]).



4.4. CHARAKTERISIERUNG DES STOFFTRANSPORTES 61

Hierzu ist auf eine sorgfaltige Montage der Begasungseinheit zu achten, um bei einer parallelen
Durchstrornung mehrerer Membranen ilber die gesamte Auslegungsflache zu begasen und so ein
lokales Ausgasen durch eine zu hohe Triebkraft bei zu geringer Membranflache zu verhindern.

4.4.2 Ubergang f1iissig-fest

Neben dem Stofftransport gas-flussig besitzt der Transport von der Fliisigphase in das Innere des
Wirbelguts fur die immobilisierte Zelle eine erhebliche Bedeutung. Obgleich dieses Gebiet durch
die mathematische Beschreibung mittels Differentialgleichungen zuganglich ist [44, 94, 189]. kann
eine sinnvolle Annaherung an dieses Themengebiet vorteilhaft mit Abschatzungen gewonnen werden.
HierfOr rnogen die folgenden Grilnde angefOhrt werden:

• Die Strornungsbedingungen variieren wahrend des Fermentationszeitraums erheblich.

• 1m Faile adharenter Zellen tritt eine instationare Deckschichtbildung auf, eine Vermessung der
TeilchengriiBe wahrend der Fermentation erscheint aufwendig.

• Die Porositat der Trager unterliegt Schwankungen.

• Selbst bei enger Fraktionierung variiert die Teilchengrolie um etwa 10 Zellschichten.

• Die Stoffwerte (z. B. Diffusionskoeffizienten) unterliegen Schwankungen, die Bestimmung
der Diffusionskoeffizienten fiir aile beteiligten Komponenten (Gase, Produkte, Substrate) in
Saugerzellschichten erweist sich als schwierig.

• Bei den Transportvorgangen handelt es sich um einen Vielkomponententransport in die Wir­
belkorper und aus ihnen heraus. Hierdurch sind Analogiebetrachtungen nicht angebracht [155].

1m folgenden sollen die Einzelschritte des Gesamttransports (vgl. Abb. 4.9) dargestellt werden.

Stoffiibergang an das Einzelteilchen Fur Flussigkeit-Feststoff-Wirbelschichten kann im Bereich
von Reynoldszahlen unter 120 analog zum Stoffiibergang an die Einzelkugel das Widerstandsgesetz

Sh = 2 +1.5· 5'co.33[(1 - f)' RedO'S

mit
st. Sherwoodzahl
Sc Schmidtzahl

(4.48)

formuliert werden [39, 54, 104, 134]. Abweichungen von diesem Verhalten wurden bei FlGssigkeiten
auf Grund fehlender Aggregatbildung im Bereich von Reynoldszahlen unter 10 nicht beobachtet.

Aus diesem Gesetz ist abzulesen, daB eine Erhohung der Leerrohrgeschwindigkeit III zu einer
Anderung des Stoffiibergangs fOhrt (Rei = I( lIl). Dieses Phanomen kann leicht miBinterpretiert
werden. Bei dem Modell der idealen Anstromung des Einzelteilchens in der Wirbelschicht erhoht sich
nicht die Striimungsgeschwindigkeit am Teilchen seiber. Diese muB auf Grund der Schwebebedingung
des Teilchensgleich bleiben. Die Erhohung der Geschwindigkeit verandert jedoch den Hohlraumantei!.
Die Anderung der Partikeldichte und die damit verbundene Turbulenzanderung (Schwarmturbulenz
[27]) bewirken den EinfluB auf den Stofftransport.
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Abbildung 4.9: Darstellung der Einzeltransportschritte im FlieBbett

Die aufwendige Geschwindigkeitsmessung in Wirbelschichten kann durch einen Alternativansatz ver­
mieden werden. Dieser stiitzt sich auf die Theorie der lokalisotropen Turbulenz nach Kolmogo­
rov [98, 76, 172]. Hierzu wird in den GesetzmaBigkeiten zum StoffGbergang die Reynoldszahl durch
die im Reaktor dissipierte Energie dargestellt. Die Sherwoodzahl kann dann in der Form

Sh = f(f, d" V, Sc)

mit

(4.49)

e Energiedissipation

ausgedrilckt werden [29, 73, 951. Neben den Wirbelschichten wird dieser Transportansatz haufig
auch zur Beschreibung von Blasensaulen verwendet.
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Der Stofftransport in einer Zellhillle und im Trager Die mathematische Umsetzung zur Be­
schreibung dieser beiden physikalischen Vorgange gelingt durch die gleiche Differentialgleichung. Es
handelt sich hierbei um eine Diffusion bei einer gleichzeitigen Reaktion in Kugelschalen. Hierzu kann
der (im Faile eines Substrats) eintretende Massenstrom wie folgt formuliert werden:

. 2 de;
u'" = -47['" D­

S drs
(4.50)

1m stationaren Zustand entspricht die Anderung des Stoffstroms mit dem Kugelradius der von den
Zellen verbrauchten Menge:

e , R-n'" = -i
dr;

(4.51)

Mit den Gleichungen 4.50 und 4.51 ergibt sich die beschreibende Differentialgleichung fUr den im
Feststoff auftretenden Massentransport:

(4.52)

Der Diffusionskoeffizient in der Zellhlille um den Trager mull zur Bestimmung des Konzentrations­
profils bekannt sein. Die hierzu in der literatur angegebenen Werte schwanken erheblich (z. B.
[78, 131, 111]). Des weiteren sollten Werte zum Diffusionsverhalten im verwendeten Tragerrnaterial
sowie Ansatze zur Abhangigkeit des Diffusionskoeffizienten von der Zelldichte im Innern des Tragers
vorliegen [44, 88, 171).

Die in der Literatur genannten Randbedingungen zur l.osung der obigen Differentialgleichun­
gen sowie Vereinfachungen bei der Formulierung des Reaktionsterms fUhren zwar auf handhabbare
l.osungen: da bei einem Bewachsen der Trager ein System von zu koppelnden Differentialgleichungen
[1231 bei auBerst unbestimmten Kenntnissen iiber die aktuellen Daten im Trager vorliegen, rnuf die
Relevanz soleher Berechnungen und Simulationen kritisch beurteilt werden.
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Untersuchungen zum transmembranen Stofftransport

Zielsetzung der hier aufgezeigten Untersuchungen ist es, die Abhangigkeit des Sauerstoffeintrages
von der Variation

1. des gasseitigen Partialdruckniveaus

2. der gasseitigen Geschwindigkeit

3. der durch die reine Fluidstriimung erzeugten Turbulenz

4. der zusatzlich durch die Wirbelschicht erzeugten Turbulenz

zu erarbeiten. Es soli weiterhin AufschluB darilber gewonnen werden, inwieweit der Weg Erfolg
verspricht, glasfasergestlitzte dlinne Silikonmembranen filr eine MaBstabsvergriiBerung des Systems
(Minimierung der Membranlange, groBe Membrandurchmesser) zu verwenden.

5.1 Beschreibung der Versuchsanlage

Zur Vermessung des transmembranen Stofftransports wurde ein zusatzlicher Teststand errichtet
(vgl. Abb. 5.1) (23). Die am Fermentationssystem durchgefUhrten Messungen erlauben nicht, die
Strornungs- und Materialparameter unter wohlbestimmten Geometriebedingungen in erforderlicher
Weise zu variieren, sie dienen lediglich zur Bestatigung einzelner Ergebnisse.

Die DurchfUhrung einer Zellkulturfermentation alleine zur Bestimmung von Eintragsdaten ist auf
Grund des erforderlichen Zeitauwands als nicht sinnvoll anzusehen. Bezuglich der hier angestrebten
Ergebnisse reicht ein vereinfachtes System"ohne Biologie" aus. Die Testeinheit zur Stofftransportbe­
stimmung basiert auf dem im Rahmen dieser Dissertation konzipierten Klein-Wirbelschichtfermenter
(Gesamtvolumen: 150 ml, externe Begasung, vgl. Abb. C.1 im Anhang). In das Reaktorrohr der Test­
einheit kiinnen mittig Begasungsmembranen eingebracht werden, so daB Geometrie- und Striimungs­
einfllisse untersucht werden konnen.

Membranen Bei dem verwendeten Membranmaterial handelt es sich um Silikon. Die bereits bei
fruheren Zellkulturfermentationen eingesetzte Membran (M1) besitzt einen Innendurchmesser von
3 mm und eine Wandstarke von 0.8 mm. Hierdurch errechnet sich eine effektive Membrandicke
zu 0,\[=0.98 mm (GI. 4.42). Die Membran wird hergestellt, indem ein diinnes Schlauchmaterial
zunachst mit Nylon umgarnt wird. AbschlieBend erfolgt eine Beschichtung mit einem ebenfalls
dunnen Silikonfilm. Somit wird eine glatte Oberflache erreicht, die die Gefahr von Ablagerungen
vermeidet. Wie aile Silikonschlauche kann die Membran bei der erforderlichen diinnen Wandstarke
nur mit kleinen Durchmessern hergestellt werden (:<; 8 mm). Dies ist durch die Geometrien der
Diisen beim ProduktionsprozeB begrtindet.

Die zweite Membran (M2) wurde ausgesucht, da sie dlinne Wandstarken auch bei groBeren
Durchmessern erlaubt und so die Moglichkeit zu einer MaBstabsvergroBerung von Reaktoren mit
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Abbildung 5.1: Versuchsanlage zur Stoffeintragsmessung-Prinzipskizze

einer integrierten blasenfreien Begasung bietel. Sie wird gefertigt, indem auf ein poroses Glasfa­
sermaterial eine dunne Schicht Silikon aufgelegt wird1. Da hierbei die Glasfaser die Funktion der
Stlltzschicht bietet und die Glasfaserschlauche auch mit groBeren Durchmessern (:::: 30 IIIIll) gefertigt
werden konnen, sind Begasungsmodule mit extrem dlinnen Wanden zuganglich. Durch diese Mem­
branschlauche konnten auf Grund ihres groBen Durchmessers die haufig diskutierten groBen Membr­
anlangen bei der reaktorintegrierten Begasung erheblich reduziert werden. Die getestete Membran
besitzt eine effektive Wandstarke von 0,\1=0.32 mm.

Fliissigphase Die FIGssigkeit stromt in Form einer Ringspaltstromung entlang der AuBenseite der
Membran (vgl. Abb. 5.1). Die Konstruktion erlaubt Messungen mit und ohne Wirbelschicht, das
GefaB wurde bereits erfolgreich zur Zellkultivierung genutzl. Somitliegen gesicherte Angaben darGber
vor, ob die hier eingestellten Versuchsbedingungen fUr die Zellkultivierung von Relevanz sind. 1m Ver­
suchsbetrieb kann der Fermenter wahlweise mit Wasser oder Zellkulturmedium gespeist werden. Ais
Reservoir der im Kreislauf gepumpten FlGssigkeit dient ein GefaB, das in Verbindung zur Atrnosphare
steht, Die hohe Verweilzeit des Fluids in diesem Speicher sowie seine groBe Oberflache erlauben die
Konstanz der Eingangsbedingungen fllr den Reaktor; somit konnsn station are Versuchspunkte ange­
fahren werden. Der eigentliche Begasungsvorgang findet somit gegen eine luftgesattigte FlGssigkeit
statt. Hierzu werden die in Kap. 4.2 ermittelten Werte fur die Sauerstoffsattigung von Reinwasser
und Zellkulturmedium verwendel. Die Temperatur der eingesetzten FlGssigkeiten betragt bei allen
Testreihen einheitlich 37° Celsius.

lAuf Grund der geringen Wandstarke wird lediglich ein geringfUgiger gasseitiger Oberdruck zum Sauer­
stoffeintrag angelegt, eine Verstarkung der Membran wird in diesem Fall nicht benotigt.
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Durch die Zuordnung des gasseitigen sauerstoffpartialdrucks zu dem in die Hiissigphase eingetra­
genen Massenstrom werden bei fest eingestellten Stromungsbedingungen die Widerstande fUr den
transmembranen Stofftransport bestimmt. Detaillierte Berechnungs- und Auswertungsvorschriften
linden sich in der Literatur [23].

5.2 Ergebnisse

5.2.1 Vorversuche

Vor Beginn der Untersuchungen muB die Gii1tigkeit fUr den allgemeinen Ansatz zur Beschreibung des
Stofftransports (Gleichung D.9, S. 133) iiberpriift werden. Dieser Ansatz driickt l.inearitat zwischen
dem eingetragenen Massenstrom und dem treibenden Gelalle bei vorgegebenen Randbedingungen
aus. HierUber kann ein einfacher Stoffeintragsversuch Klarheit erzeugen (vgl. Abb. 5.2). FUr den
Bereich der Zellkultur sollte aus GrUnden der Sicherheitstechnik ein Druckniveau Uber 2 bar fUr die
reaktorintegrierte Begasung ausgeschlossen werden. Die hier dargestellten MeBergebnisse weisen aus,
daB das gasseitige Druckniveau fllr die Bestimmung des stofftransportkoeffizienten irrelevant ist, der
Koeffizient kann also bei jedem MeBpunkt einer MeBreihe unter gleichen auBeren Bedingungen er­
mittelt werden. Bei einem gasseitigen sauerstoff-Partialdruck von 209 mbar lindet kein Gastransport
statt.

Bei den Messungen zum Stoffeintrag war es nicht moglich, den Gasvolumenstrom konstant zu
halten, Daher wurde durch einen weiteren Vorversuch die Annahme verifiziert, daB Schwankungen
der gasseitigen Geschwindigkeit keinen EinlluB auf den Stoffilbergang ausUben (vgl. Annahme S. 56).
Hierzu wurde der Gas-Volumenstrom derart verandert, daf Reynoldszahlen ::; 10 (Iaminarer Bereich)
biszu Werten Re=10000 (turbulenter Bereich) erreicht wurden (vgl. Abb. 5.3).
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Ein EinfluB auf den stoffdurchgangskoeffizienten konnte hierdurch nicht beobachtet werden,
Durch die hier durchgefuhrten einfachen Messungen konnen also zwei wesentliche Grundannah­

men zur Theorie des transmembranen Stofftransportes bestiitigt werden:

1. Fur die Verknilpfung des eingetragenen Massenstroms und des treibenden Gefiilles darf ein
linearer Ansatz gewiihlt werden.

2, Der transmembrane Transport wird durch die gasseitige Geschwindigkeit nicht beeinfluBt.

Diese Aussagen sind fUr die Durchfiihrung und die Gultigkeit der in Kapitel 8 vorgenommenen Mo­
dellierungen von erheblicher Bedeutung.

Vergleich zwischen Zellkulturmedium und Wasser Zur weiteren Vereinfachung der Untersu­
chungen zum transmembranen Stofftransport wurden Oberlegungen daruber angestellt, inwieweit
Experimente mit Zellkulturmedlum? durch Wasser ersetzt werden konnen. Auf Grund ihrer unter­
schiedlichen Stoffeigenschaften wird zur Bewertung der Ersatzfllissigkeit Wasser ein Vergleich vor­
teilhaft durch eine Kennzahlendarstellung durchgeftihrt. In Abb. 5,4 wird hierzu die Sherwoodzahl
iiber der Strcrnungskenngrobe fllr die FlUssigphase vorgestellt'. 1m Intervall der Reynoldszahlen von
100 bis 500 streuen die Werte der Sherwoodzahl um den Wert 50.

2Hierbei handelt es sich ZUr Sicherung des Realverhaltens um den zellfreien Oberstand aus einer Fermen­
tation mit einer Hybridornazellinie.

3Bei allen Abbildungen in Kap. 5 wurde die Sherwoodzahl in Abweichung von den ilbrigen Ausfilhrungen
aus dem Diffusi.onskoeffizienten des Gases im Fluid, dem Stoffilbergangskoeffizienten sowie dem hydraulischen
Durchmesser des Ringspalls gebildet.



68 KAPITEL 5. UNTERSUCHUNGEN ZUM TRANSMEMBRANEN STOFFTRANSPORT

180
0 Wasser 11.. Zellkulturmedium

......., 150-
I
~

s: 120 -
VI

P, ~ 1000...2400 mbor
6. = 0,98 mm

ri, = 7,5-13.5 Ijh

s:
0 90- 0
N

<:J 00 "'00
0 0 • 0 0 0

" 60- 0
I] 0

L 0 o. •l1J • • 0 'b..c 0

VI • 0 0
rl'30 - 0 0

0

0 I ,
0 200 400 600 800

Reynoldszohl ReL [-]

Abbildung 5.4: StoffUbergang bei einer Variation der FlUssigphase

Trotz einer Schwankungsbreite, die auf Ungleichrnafligkeiten in der Wirbelschicht zurlickgefuhrt wer­
den kann, stimmen die MeBergebnisse beim Vergleich zwischen den unterschiedlichen Fluiden gut
ilberein, Es wird weiterhin deutlich, daf bei der Reproduzierbarkeit von MeBwerten auch mit dem­
selben Fluid Abweichungen beim fliissigseitigen Widerstand von 5-10 % in Kauf genommen werden
rniissen. Da fUr beide Fllissigkeiten die MeBwerte im gleichen abweichenden Intervall angesiedelt
sind, werden die folgenden Experimente mit Wasser durchgefUhrt.

5.2.2 StofTtransport ohne Wirbelschicht

Zur Charakterisierung des Verhaltens fur den Sauerstoffeintrag wird das System zunachst ohne Wir­
belschicht betrieben (vgl. Abb. 5.5). Diese Vorgehensweise verfolgt zwei unterschiedliche Zielset­
zungen: Zunachst wird ein Kriterium benotigt, das einen Vergleich zwischen dem EinfluB der Ein­
und Zweiphasenstrornung auf den Stofftransport in den Reaktor errnoglicht, also den EinfluB der
Wirbelschicht beschreiben hilft4.

Zum anderen muB die Stoffmenge, die durch den Anteil der Begasungsmembran oberhalb der
Wirbelschicht eingetragen wird, bekannt sein, um das Verhalten der Einzelwiderstande auf den Stoff­
transport sinnvoll bewerten zu konnen. Gemessen wird jedoch die gesamte eingetragene Menge
an Sauerstoff, so daB der transmembrane Stoffstrom in die zwei Teilstrorne in und oberhalb der
Wirbelschicht aufgeteilt werden muB. Hierzu tragt der hier beschriebene Versuch bei.

An dieser Stelle wurden die experimentell ermittelten Werte mit denen verglichen, die sich aus
einer Analogiebetrachtung von Warme- und Stofftransport ergeben [23). So konnen gegebenen­
falls aufwendige Experimente durch Berechnungen ersetzt werden. Fur den vorliegenden Fall ohne
Wirbelschicht konnen die Bedingungen flir die Analogie als erfUlit angesehen werdenA,5

4prinzipiell ist auch die Kultivierung von Hybridomzellen ohne Wirbelschicht im gleichen System denkbar.
5Die mit A gekennzeichneten Begriffe werden im Anhang D, S, 136 erlautert.
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Abbildung 5.5: Stoffdurchgang ohne Wirbelschicht

Es wird deutlich, daB die experimentellen Daten im Bereich Rei ::: 320 (UI ::: 0.02111/8) einen
nahezu linearen Anstieg des Staffdurchgangs von der Anstromgeschwindigkeit ausweisen (Abb. 5.5).
Hiermit wird der Bereich beschrieben, der zur Fluidisierung der Partikel tatsachlich benotigt wird.
Oberhalb dieses Wertes ist keine weitere Verbesserung des Stoffeintrags zu beobachten. Bei der
Fluidisierung von Partikeln mit einer hoheren Gesamtdichte (hohere Leerrohrgeschwindigkeit) darf
also von einem kanstanten Wert fUr den Eintrag ausgegangen werden.

Begleitend zu dieser Arbeit wurde betrachtet, inwieweit die Analogie zwischen Warme- und Stoff­
transport zur Berechnung des Stofftransports verwendet werden kann (vgl. S. 136). In dem oben
angefuhrten Strornungsbereich konnen die MeBwerte mit Erfolg vorausberechnet werden. Hierzu muB
zuvor aus den MeBergebnissen zum Stoffdurchgang (vgl. Abb. 5.5) der Obergangskoeffizient heraus­
gerechnet werden. Aus der Abweichung zwischen theoretischer und experimenteller Betrachtung
wird jedoch auf ein interessantes Phanornen hingewiesen [23]. Zur Bestimmung der Sherwoodzahl
fUr die experimentell gewonnenen Daten muB der membranseitige Widerstand aus dem Gesamtwider­
stand eliminiert werden. Die hierzu herangezogenen Literaturwerte fUr die Perrneabilitat miissen im
Vergleich zu den tatsachlich vorliegenden als zu hoch angesehen werden (etwa 30 %). Dies konnte
sowohl durch den EinfluB der Gewebeverstarkung (geringe Teilperrneabilitat im Verstarkungsrnaterial)
als auch auf eine eventuelle Gegendiffusion von Wasserdampf und Stickstoff bei der Versuchsanlage
zuruckzufuhren sein.
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Auch mit diesen Einschrankungen verdeutlichen die hier durchgefiihrten Untersuchungen, dall fur
eine vereinfachte Abschatzung del' Mellwerte im Bereich ("I ::: 0.013 m]s) zur Ermittlung des
Stoffiibergangs aullerhalb del' Wirbelschicht die Analogie greift. Eine zusatzliche getrennte Messung
zum Stoffiibergang ohne Wirbelschicht kann durch eine Abschatzung aus del' Analogie ersetzt werden.

5.2.3 Stofftransport in die Wirbelschicht

1m Anschlull konnen nun die das Realverhalten beschreibenden Versuche in del' Wirbelschicht durch­
gefiihrt und, aufbauend auf den Ergebnisssen del' Vorversuche und grundlegender Messungen, vergli­
chen und interpretiert werden.
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Abbildung 5.6: Vergleich zurn Stoffiibergang mit und ohne Wirbelschicht

Abb. 5.6 zeigt einen Vergleich zwischen dem Stoffdurchgangskoeffizienten mit und ohne Wirbelschicht6.

Hierbei fallt ins Auge, dall sich in del' Wirbelschicht ein konstanter Wert filr den Stoffdurchgang bei
einer Geschwindigkeit einstellt, die gering uber dem entsprechenden Wert zur Minimalfluidisierung
liegl.

Del' hier erkennbare verbesserte Stoffiibergang nach dem Einbringen einer Wirbelschicht mull auf
einen Turbulenzanteil zuruckgefilhrt werden, dessen lntensitat durch einen zusatzlichen Energieein­
trag durch das fliissig-fest System verursacht wird. Solche Turbulenzarten werden in del' Literatur
z.B, mit "Schwarm- und Gitterturbulenz" bezeichnet ([123], S. 98). Fur diese beiden Turbulenzan­
teile mull nicht in jedem Fall del' Grad del' Bettaullockerung verantwortlich sein, sondern sie konnen
- bei einer Zerlegung del' Gesamtturbulenz in einzelne Anteile - einen konstanten Wert annehmen.
Die Erhohung del' Reynoldszahl durch ein Anheben del' Fluidgeschwindigkeit (Reynoldssche Turbu­
lenz) erfolgt bei den hier durchgefiihrten Untersuchungen hingegen in einem Bereich, del' weder im
Stramungsrohr, noch im Fliellbelt eine nennenswerte Anderung des Stofftransports zur Foige hal.

6Bei del' Ermiltlung del' Durch- und Obergangskoeffizienten in del' Wirbelschicht wurde nul' del' Anteil del'
Membran berllcksichtigt, die tatsachlich von del' Wirbelschicht umgeben war. Del' transmembrane Stofftrans­
port oberhalb del' Wirbelschicht wurde also vom gemessenen integraten Wert abgezogen.



5.2. ERGEBNISSE

0.12
0 0, = 0.98 m~ I
0 0", - 0.32 mm

0.10- 0 0
~ 0 0

I .r:
0

"' <, 0 0
(J) E 0.08-
e ~

0
(J) ~

-<: 0.06-0 ~

l- e
:J OJ
l:J N
'>- 0

~~'>- '>- 0.04 0

~0 '>- 8+' OJ 8 @
IJ) 0 0

:Y

0.02 Po = 1000 ...2400 mbor
ri• = 3.0-13.5 I/h

0.00 I I I
0.00 0.01 0.02 0.03 0.04

Leerroh rgesch windig kei t Ul [m/s]

71

. Abbildung 5.7: Vergleich der Stoffdurchgangskoeffizienten filr unterschiedliche Membranstarken

Durch vorstehende Erlauterung wird erklarbar, warum der Absolutwert fur den Stoffdurchgangsko­
effizienten in der Wirbelschicht wesentlich hoher liegt als im Ringspalt ohne FlieBbett, gleichzeitig
jedoch die Leerrohrgeschwindigkeit in keinem der beiden Faile einen EinfluB ausiibt.

5.2.4 Untersuchung der Einzelwiderstande

Grundlage fur eine gezielte Anderung des Stoffubergangs aus der Gas- in die Fliissigphase ist die
Kenntnis der Einzel-Transportwiderstande. Der Gesamtwiderstand kann durch die Bestimmung des
Durchgangskoeffizienten gemaB Gleichung 4.43, S. 56 experimentell ermittelt werden. Mittels Glei­
chung 4.44 werden dann die Einzelbeitrage formuliert. Hierzu wird der membranbedingte Widerstand
berechnet. Nach dem Vergleich zwischen unterschiedlichen Stromungszustanden (Wirbelschicht,
Ringspaltstromung) werden nun zwei unterschiedliche Membranen miteinander verglichen. So kann,
bei gleichem Stromungszustand, das Verhaltnis des transmembranen zum flussigseitigen Widerstand
ermittelt werden. Fur die Auslegung von Anlagen fur blasenfreien Stoffeintrag ist dies von besonderer
Bedeutung.

MembraneinfluB Abb. 5.7 zeigt zunachst die Stoffdurchgangskoeffizienten flir zwei Membranen
unterschiedlicher effektiver Dicke. Hierzu wird der Bereich ohne Strornungsabhangigkeit (voll ausge­
bildetete Wirbelschicht) gewahlt, Der - wie erwartet - deutliche EinfluB auf Grund des unterschied­
lichen Permeationswiderstands kann festgestellt werden. Bei der hier betrachteten Abnahme der
effektiven Wandstarke um 67 % nimmt der Durchgangskoeffizient um 140 %zu. Zieht man in die­
sen Vergleich den fliissigseitigen Ubergangswiderstand (Abb. 5.8) mit ein, so kann bekraftigt werden,
daB der Anteil des membranbedingten Widerstands am Gesamtwiderstand bei zunehmender Mem-
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Abbildung 5.8: Vergleich der StoffUbergangskoeffizienten fUr unterschiedliche Membranstarken

brandicke eindeutig zunimmt. Die Obergangswiderstande unterscheiden sich im hier betrachteten
Intervall zwar erkennbar, quantitativ betrachtet kann diese Differenz den oben genannten Anstieg flir
den Durchgangskoeffizienten nicht begrUnden. DieAbweichungen der flUssigseitigen Obergangswerte
miissen vielmehr eher auf die leicht unterschiedliche Geometrie, bedingt durch die unterschiedlichen
SchlauchauBendurchmesser und Ringspaltgeometrien, zurilckgeflihrt werden.

1m Rahmen dieser Untersuchungen werden lediglich zwei Membranen charakterisiert. Zur Ermitt­
lung eines Kennfeldes ware eine Vielzahl weiterer Messungen von Noten. Das Ziel,einige quantitative
Aussagen iiber die Einzelwiderstande zu erhalten, wird jedoch erreicht. Aus Abb. 5.9 wird deutlich,
welchen EinfluB die Wirbelschicht und die effektive Membranstarke auf den transmembranen Stoff­
durchgang ausiiben. Quantitativ kann das Ergebnis der Stofftransportuntersuchungen neben den
bereits genannten Daten wie folgt formuliert werden":

• In der Wirbelschicht besitzt der Membranwiderstand im Faile der Membran M2 einen Anteil
von 32 %am Gesamtwiderstand, bei der MI-Membran 63 %.

• Der Gesamtwiderstand in der Wirbelschicht kann durch die Wahl der M2-Membran urn 59 %
reduziert werden.

• Durch die Wirbelschicht kann bei der dUnnen Membran M2 eine Widerstandsverminderung urn
62 %, bei der nylonummantelten Membran (Ml) um 32 %erreicht werden.

Ais ein wesentliches Ergebnis der durchgefUhrten Untersuchungen kann festgehalten werden, daB die
Obergangswiderstande fUr die einzelnen Stofftransportschritte unter den hier vorliegenden Randbe-

7Die,e Aussagen gelten fUr den Bereich, in dem die Sherwoodzahl als unabhangig von der Reynoldszahl
erkannt wurde.
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Abbildung 5.9: Darstellung der Einzelwiderstands fUr den Stofftransport

dingungen in der gleichen GreBenordnung angesiedelt sind. Somit bietet sich die Gelegenheit, das
Verhaltnis der Einzelwiderstande zur Steuerung des blasenfreien Betriebs zu nutzen.

Begasung ohne Oberdruck GemaB der Gleichgewichtsbedingung (Henrysches Gesetz, GI. 4.19)
stellt sich zwischen der Gasphase und der Filissigphase ein Gleichgewicht ein, Gasblasen treten im
Idealfall hierbei nicht auf. Wichtige Voraussetzung hierfur ist, daf sich in der Filissigphase keine
Druckunterschiede aufbauen konnen, die durch ein starkes Homogenisieren auftreten konnen. Des­
weiteren mUssen die in Kap. 4.2.2 gemachten Ausfuhrungen zum l.dslichkeitsverhalten der Gase in
Filissigkeiten berUcksichtigt werden. Hiervon seien besonders die Aussagen zur Tsmperaturabhangig­
keit noch einmal hervorgehoben.

Von Bedeutung ist auch die Tatsache, daf die" Umgebung" der FIUssigphase f(jr einen Stoffaus­
tausch nicht alleine durch die Membranen gegeben ist, sondern daf dem System zusatzlich konti­
nuierlich frisches Medium zugeflihrt wird. Dieses Zellsubstrat befindet sich nicht mit der Gasphase
in den Membranen in einem Gleichgewicht, sondern Uber Sterilfilter mit der Raumumgebung. Beide
Umgebungszustande unterscheiden sich bei der Begasung mit einem erhohtern Sauerstoffpartialdruck
auch bei gleichem Gesamtdruck. FUr das l.oslichkeitsverhalten ist bei einer hohen Frischmediendosie­
rung also eine zweite Gasphase von Bedeutung. Eine blasenfreie Begasung bis zu einem gasseitigen
Druckniveau, das dem Umgebungsdruck entspricht, kann trotz der vorher getroffenen Aussagen recht
einfach durchgefuhrt werden.
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Begasung mit gasseitigem Uberdruck Der Reaktorinnendruck entspricht, sieht man von der
H8he der Flussigkeitssaule und den Str8mungverlusten einmal ab, dem Umgebungsdruck. Eine
Erh8hung des Drucks ist nicht vorgesehen. Wird nun das integrierte Begasungssystem mit einem
Innendruck von uber 1 bar beaufschlagt, 50 wird nach der Einstellung des Sattigungswertes weiter
Gas in den Reaktor eingetragen, und es kann zu einem Ausgasen kommen. In diesem Fall sind die
Einzelwiderstande fUr den Stofftransport von Bedeutung. Zur Gewahrleistung der blasenfreien Bega­
sung muB - bei bekanntem str8mungsseitigem Widerstand - die Membran mit einer entsprechenden
Geometrie und Starke 50 gewahlt werden, daB sie den Hauptwiderstand bietet.

Der Stoffstrom iiber die Membran kann dann aus der flOssigseitigen Grenzschicht abtransportiert
werden, ohne daB eine Ubersattigung auftritt. Ein hoher membranbedingter Widerstand erleichtert
den blasenfreien Betrieb, er fuhrt jedoch auf verhaltnismabig groBe Membranflachen im Fermenta­
tionsraum. Eine Annaherung der beiden Widerstande scheint in diesem Fall angebracht, ein leicht
erhohter Widerstand in der Membran kann aus Grunden der ProzeBregelung durchaus von Vorteil
sem.

Bei der Betrachtung des Stoffeintrags sollte stets beachtet werden, daB die Qualitat des Bega­
sungssystems sich nicht allein in einer hohen Sauerstoff-Eintragsrate ausdriickt. Gleichwertig muB
der Aspekt der blasenfreien Begasung beachtet werden.



Kapitel6

Charakterisierung des biologischen Systems

6.1 Saugerzellen und ihre Umgebung

Der Sammelbegriff Siiugerzellen umfaBt ein weites Spektrum eukaryotischer aerober Zellen. 1m
Rahmen dieser Arbeit, insbesondere bei den Fermentationen, wurde als reales Stoffsystem immer
die Saugerzelle verwendet, obwohl dies einen erheblichen experimentellen Aufwand bedeutet. Nur so
konnen eine Aussage iiber die Funktionstllchtigkeit einer Anlage gewonnen und die Auslegungsdaten
untermauert werden. Daher soli im folgenden der Organismus Zelle in seiner Wechselwirkung mit
seiner Umgebung erlautert werden.

Abbildung 6.1: Erscheinungsbild immobilisierter CHO-Zellen

Der Durchmesser vieler kugelformiger Saugerzellen (z.B. Hybridoma, vgl. Abb. 6.3) variiert zwischen
8 -15 /lm, einzelne Zelltypen erreichen jedoch auch eine Lange von 75 -90 /lm ([9], S. 23). Die
GroBe von Zellen ist besonders bei Fragen der Zellschadigung durch Gasblasen und Turbulenzen
von Bedeutung. Zur Immobilisierung in porosern Tragerrnaterial rnussen sowohl Porenvolumen und
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Porendurchmesser, als auch, bei adharenten Zellen, die Wandkrummung derart gewahlt werden, daB
die Zelle den Ort der Immobilisierung tatsachlich auch bevorzugt nutzen kann. Es ist bislang nicht
ausreichend geklart, ob Poren mit einem Durchmesser von weniger als 100 I'm auch von adharenten
Zelltypen im erforderlichen MaBe besiedelt werden.
. Die Behandlung der Frage nach der Umgebung und den Wechselwirkungen der einzelnen immo­
bilisierten Zelle mit dem Kultursystem (vgl. Abb. 6.2) erfordert eine dezidierte Vorgehensweise bei
ihrer Analyse [43]. Viel zu haufig werden Methoden anderer Kultivierungstechniken ubernommen,
die bereits bei der Problemformulierung unzulassige Vereinfachungen aufnehmen. An dieser Stelle
sei lediglich die Messung von Konzentrationen in der Flussigphase erwahnt. Jede dieser Messungen
beinhaltet durch die Bildung von Gradienten im Tragerkorn neben der MeBungenauigkeit einen mehr
oder weniger groBen Fehler, so daB bezuglich einer ProzeBoptimierung grob falsche Ruckschlilsse
aus diesen Vereinfachungen resultieren konnen. Bei dichtbesiedelten Tragern graBen Durchmessers
konnen Konzentrationsspektren im Korn auftreten, die in der GroBenordnung der in der Fliissigphase
gefundenen Bandbreiten anzusiedeln sind. Fur den Sauerstoff kann dies zu anaeroben Verhaltnissen
in der Mitte des Tragers fuhren. In der Literatur wird berichtet, daB bei Diffusionswegen von 300 Jim
fiir sehr kleine MolekUle bereits Diffusionslimitierungen auftreten [97]. Dies gilt daher insbesondere
fUr die in der Zellkultur haufig anzutreffenden groBen Produktproteine. Hier kann bei MaBnahmen
zur Verbesserung der ProzeBausbeute die Tragergrofle von Bedeutung sein. Bei der Optimierung
der ProzeBbedingungen ist daher fur immobilisierte Kulturen eine Angabe von Intervallen fUr die
Einzelparameter und nicht einzelner Punkte Zielvorgabe.

02 Temperatur

por6se
Matrix
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02 Glukose

~ ~~GI~
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Abbildung 6.2: Wechselwirkungen zwischen der Zelle und dem Kultursystem

Die Anforderungen an das Kulturmedium sind zellspezifisch, ein Standard medium stellt daher immer
einen schlechten KompromiB dar. Eine Medienoptimierung sollte zur Reduzierung der Medienko-
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sten sowie zur Vermeidung von Inhibierungen und Limitierungen auch in der Zellkulturtechnik stets
durchgefiihrt werden. Durch die Analyse des Zell-Stoffwechsels konnen essentielle Substanzen er­
kannt, problematische ersetzt sowie iiberfllissige eingespart werden [12, 173, 193].

Untersuchungen zur hydrodynamischen Belastung auf die VitaliHit der Saugerzelle (vgl. [101])
sind zahlreich und beruhen auf dem Wissen, daf dieser Zelltyp keine Zellwand, sondern lediglich eine
Zellmembran besitzt. Experimente hierzu wurden im Rahmen dieser Dissertation geplant, jedoch
aufgegeben, da bei allen durchgeflihrten Fermentationen Hinweise auf eine derart hervorgerufene
Schadigung nicht festgestellt wurden.

Abbildung 6.3: Erscheinungsbild immobilisierter Hybridoma-Zellen

6.2 SauerstofTbedarf

Wachstums- und Produktionsraten der Saugerzellen sind eng mit der Sauerstoffkonzentration - und
gemaB der obigen Betrachtung bei der immobilisierten Kultur - mit dem Konzentrationsintervall
verknilpft, bei dem die Fermentation durchgefilhrt wird [127]. Die Optima von Zell- und Produktaus­
beute konnen sich bezliglich des Sauerstoffniveaus erheblich unterscheiden [159], so daB wahrend der
Fermentation eine Verschiebung sinnvoll erscheint. Andere Untersuchungen zeigen ein unabhangiges
Verhalten von der Sauerstoffkonzentration in der Fliissigphase und zellspezifischen Raten in einem
weiten Intervall [22].

Die Analyse solcher Ergebnisse laBt erkennen, wie wenig Resultate, die an einzelnen Zellinien
gewonnen werden, generalisierbar sind. Die Widerspruche bedingen eine jeweilige Anpassung an das
zeit- und zellabhangige bestrnogliche Sauerstoffniveau.
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Verbrauchsrate Verbrauchsrate Verbrauchsrate
Zelltyp

[mmolj(/*h)Ja [gj(/ * II)]" [mmolj(/ * II)]"
Quelle

Vero 31 0.992 0.78 [185J
Namalwa 2.1 0.067 0.053 [57J
BHK 8 0.256 0.20 [170J
FS4 2 0.064 0.05 [170]
HeLa 19 0.608 0.47 [57J
WI38 6 0.192 0.15 [57J
Hybridoma 8.4 0.269 0.21 [70J

E. coli' 915 [185J
Sac. cerevisiae" 2138 [185J

... . .
a Bezogen auf des fluidisierte Wrrbelbett (Hohlraumanterl rm FheBbett = 0.6) und etner Zellzahl von

1011/ITraegervolumen

"Bei Saugerzellen: Bezogen auf 109 Zel/£1ljl (Angaben aus den Quellen)
'Biomassekonzentration: 25gjl
dBiomassekonzentration: 40gjl

Tabelle 6.1: Sauerstoffbedarf von Zellkulturen

Tab. 6.1 zeigt die Sauerstoffverbrauchsraten einiger relevanter Zelltypen. Hierbei fallt auf, daB
sich die Schwankungsbreite im Rahmen einer Zehnerpotenz halt. Der Verbrauch liegt, bezogen auf
106 Zellenjml, zwischen 0.05 1Il11101o j(l * II) und 0.78 IIlmolo2j(l * II). Gleichzeitig kann eine
erheblich geringere volumenbezogene Verbrauchsrate, verglichen mit Bakterien- und Hefekulturen,
festgestellt werden.

6.3 Auswahl von Testzellen

Wie bereits erwahnt wurden bei den Untersuchungen zum Betriebsverhalten des Reaktors mit reaktor­
integrierter blasenfreier Begasung Saugerzellen verwendet, so daB im ersten Schritt sofort Aussagen
zum Realverhalten vorlagen. Bei der Auswahl von Zellen wurden die folgenden Kriterien berlicksich­
tigt:

Zur Untersuchung der Reaktorauslegung: CH0 K1 (kein Produkt)

• hohe zellspezifische Verbrauchsrate bei gleichzeitig hoher Immobilisierungsdichte

• stark adharentes Verhalten

• robustes Verhalten bei ersten Untersuchungen

Zur Untersuchung der Reaktorqualitiit: Hybridomazelle (sekretiert einen monoklonalen Antikorper)

• Suspensionszelle

• empfindliche Zelle zur Betrachtung der Vitalitat

• Betrachtung der Tragerbesiedlung in der Wirbelschicht
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Der Zelltyp CHO K1 wird durch die langjahrige Erfahrung mit seinem Umgang (vgl. Kap. 2.1, S. 11)
treffernderweise als "E. Coli der Zellkultur" bezeichnet und eignet sich auf Grund seiner Robust­
heit gut zu Testfermentationen. So fiihrten auch anlagenbedingte Schwierigkeiten bei einer ersten
Fermentation (extreme pH-Werte, Sauerstoffverzicht iiber 36 Stunden, Ausfall der Frischmediendo­
sierung iiber 24 Stunden, Temperaturshifts) nicht zum Abbruch der Fermentation. Dieser Effekt kann
zwar auch bei anderen Zellen beobachtet werden (der immobilisierte Organismus besitzt prinzipiell
eine wesentlich hiihere Widerstandsfahigkeit gegeniiber ProzeBstiirungen als die suspendierte Zelle).
1m Vergleich mit anderen sehr empfindlichen Saugerzellorganismen hat sich in den durchgefiihrten
Untersuchungen die CHO-Zelle jedoch bei allen Belastungsexperimenten des Reaktors bewahrt,

Die hier beschriebene Zellinie wurde freundlicherweise von der Verax Corporation, Lebanon, New
Hampshire zur Verfiigung gestellt.

Hybridoma- Zelle

Die verwendete Hybridoma-Zelle sezerniert einen monoklonalen Antikiirper, der bei der Behandlung
verschiedener Krebsarten einen wichtigen Beitrag zu leisten vermag. Hierzu wird seine Eigenschaft
benutzt, an Rezeptormolekiile anzukoppeln, die bei einer Vielzahl der untersuchten Krebsarten vor­
kommen. Die Zellinie wurde erstmalig auf modifiziertem Siranmaterial kolonisiert.
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Experimente mit Zellkulturen

Untersuchungen an Wirbelschichtfermentern fiir die Zellkulturtechnik sind mangels geeigneter Sy­
sterne bislang vergleichsweise selten durchgeflihrt worden. Daher wurden im Rahmen dieser Arbeit,
ausgehend von einem Fermenter mit 500/1000 mil, Reaktoren mit den Volumina 150 ml und 15 I
ausgelegt und gebaut (vgl. Anhang, S. 124 ff.). 1m Zentrum der hier durchgefUhrten Fermentationen
stand die Bewertung der Leistungsfahigkeit eines 500 ml-Fermenters, da dieses System erstmalig
mit einer reaktorintegrierten blasenfreien Begasung ausgestattet wurde.", Somit galt das Interesse
zunachst der Frage, ob das hier entwickelte System den Anfarderungen einer Zellkultivierung geniigt.
Hierbei standen falgende Aspekte im Vordergrund:

• l.angzeitsterilitat

• Anwachsverhalten

• Fluidisierungseigenschaften der Trager unter besonderer Berucksichtigung der reaktorintegrier­
ten Begasungsmembran

• Zellkompatibilitat van Materialien

• Zellzerstorung durch Scherkrafte

• Dimensianierung und Betriebsverhalten der Anlagenperipherie (Vorratsbehalter, Probenahme­
systeme)

• Hei3dampfsterilisation "var art" (steam in place, SIP)

Eine Untersuchung jedes einzelnen Sachverhalts kann hier nicht vorgenommen werden. 1m Ruckblick
auf den experimentellen Teil der Arbeit rnogen jedoch die folgenden Aussagen die" Tauglichkeit" des
Systems zur Fermentation von Zellkulturen unterstreichen:

• Es wurden acht Fermentationen mit einer Dauer zwischen 300 und 1100 Stunden (12.5 und
46 Tagen) durchgefllhrt'.

• Der langste zusarnrnenhangende Reaktarbetrieb wurde nach 2100 Stunden (87.5 Tagen) steril
abgebrachen.

• Es konnten u. a. zahlreiche Anwachsexperimente mit CHO-Zellen durchgefUhrt werden.

• Auf den Zusatz von Antibiotika wurde bei allen Experimenten verzichtet.

1 Der Basisfermenter mit 500 1111 kann durch die Verlangerung der Reaktorrdhre auf 1000 111/ vergroBert
werden,

2 Es sei angemerkt, daB an dieser Stelle Aussagen zum Zellstoffwechsel nicht hauptsachlich Gegenstand
der Untersuchung waren.

3 Die einzigen gravierenden Varkommnisse, diezu einem Anlagenausfall fUhrten, kennten auf die Fehlfunk­
tion einer Laugenpumpe zurUckgeflihrt werden. Hierdurch wurden lwei Fermentationen nach 3 bzw. 5 Tagen
abgebrechen.
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Wahrend der genannten Experimente wurden sowohl CHO-Zellen (adharente Zellen), als auch Hy­
bridomzellen (Suspensionszellen) uber die oben genannten Zeitintervalle hinweg fermentier!. Ais
Tragerrnaterialien gelangten Collagentragerder Fa. Veraxund poroses Sintermaterial der Fa. Schott4

zum Einsatz. Letzteres wurde in den Fraktionen 500-560 Jim sowie 1100-1120 pm als Festphase zur
Tragerimmobilisierung verwende!.

1m folgenden wird am Beispiel zweier Fermentationen mit unterschiedlichen Zelltypen das Ver­
halten der Zellen wahrend der Kultivierung in ihrer Wechselwirkung mit dem Fermentationssystem
charakterisiert. Des weiteren wird das Problem der Tragergrobenklassierung im Wirbelbett disku­
tiert, das bei allen Fermentationen mit adharenten Zellen auftrat. Abschlie8end wird an Hand zweier
Fermentationen mit unterschiedlichem Tragerdurchrnesser die Stofftransportfrage im Trager kurz
angenssen.

Informationen aus dem biologischen System

Die Charakterisierung einer Zellkulturfermentation und der Vergleich zwischen mehreren verschiede­
nen Prozessen geschieht mittels Informationen aus Flussigkeitsproben. Hierbei werden kontinuierlich
oder diskontinuierlich die Konzentrationen der wesentlichen Einsatzstoffe (Glukose, Glutamin, Sau­
erstoff) sowie der Stoffwechselprodukte (Laktat, Ammonium, Produkte) ermittelt; sie dienen zur
Berechnung der Verbrauchs- und Produktionsraten. Wahrend die Komponente Sauerstoff und die
Produkte bereits zuvor behandelt wurden, sollen im folgenden zum Zwecke der Verstandlichkeit die
ubrigen Komponenten vorgestellt werden.

Glukose nimmt als eine zentrale Komponente am Energiestoffwechsel der Saugerzellen teil. Sie
galt lange als Hauptenergielieferant der Saugerzellen und wird nicht zuletzt auf Grund der Moglichkeit

. zu ihrer schnellen Bestimmung noch immer als Leitsubstrat bei Zellkulturfermentationen eingesetz!.
Die Aufnahme von Glukose durch die Zelle wird jedoch wesentlich durch ihr Konzentratsniveau im
Zellkulturmedium bestimmt. Bei zu hoch angesetzten Konzentrationen von Glukose im Zellsubstrat
wird sie in erhebliche Mengen ineffizient zu Laktat abgebaut [173].

Neben Ammonium zahlt das Laktat zu den Inhibitoren bei der Fermentation von Saugerzellen,
Hierbei ist jedoch nicht eindeutig geklart, ob die feststellbaren Wachstumsinhibierungen bei den
Zellen direkt einer Laktatkonzentration oder der hiermit haufig verbundenen erhchten Osmolaritat
zuzurechnen sind. Das Verhaltnis aus Laktatbildung zu Glukoseaufnahme kann aus Grunden der
Stochiometrie maximal den Wert 2 annehmen.

Neben seiner Funktion als Stickstoffquelle dient die Arninosaure Glutamin wesentlich der Ener­
giebereitstellung. Aus verfahrenstechnischer Sicht ist hierbei zu beachten, daf Glutamin einem pH­
Wert- und ternperaturabhangigen Eigenzerfall unterliegt und somit entsprechend in einem hoheren
Ma8e vorgelegt werden mull, als dies dem eigentlich Zellstoffwechsel geniigt. Hierdurch wird die
unerwilnschte Produktion an Ammonium gefordert.

Ammonium entsteht beim Glutaminstoffwechsel der Zellen und inhibiert nachweislich das Zell­
wachstum, ein rnoglicher Produktivitatsverlust kann bei verschiedenen Zellinien jedoch recht unter­
schiedlich ausfallen. Zur Vermeidung von Nachteilen fllr einen Proze8 auf Grund erhohter Ammoni­
umkonzentrationen werden unterschiedliche Ansatze zur Ammoniumabtrennung aus dem Zellkultur­
medium geprilft (z.B. [174]). Hierbei bleibt jedoch im Einzelfall zu prlifen, ob die erreichten Werte
der Ammoniumkonzentration einen zusatzlichen Trennschritt notwendig werden lassen.

4Hierbei handelt es sich urn den Prototyp eines Speaialtrsgers filr die Zellkultur.



82 KAPITEL 7. EXPERIMENTE MIT ZELLKULTUREN

7.1 Adharente Zellen

Ais Testzelle fur die erste Fermentation in dem System mit reaktorintegrierter blasenfreier Begasung
(vgl. Kap. 3.3, S. 30) wurde eine (HO K1-Zellinie ausgewahlt, Dieses biologische System erwies sich
im weiteren auf Grund seiner Robustheit gegeniiber anfanglichen Storungen (Temperaturschwankun­
gen, pH-Schwankungen) als ideales Versuchsystem.
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Abbildung 7.1: Anwachsverhalten bei einer Variation der Animpfdichte

Anwaehsverhalten Das Animpfen eines Zellkulturreaktors kann einerseits mit bereits vorbewach­
senen Tragern geschehen; somit werden die Zellen von Beginn an nicht den Strornungsbedingungen in
der FlGssigphase ausgesetzt. Zum Inokulieren eines groBen Fermenters rniissen dann jedoch mehrere
kleinere Systeme vorab in Betrieb genommen werden, um das notwendige Tragervolumen zu erhalten.
Daher wurde hier das Ziel verfolgt, suspendierte Zellen naeh dem Wirbelgut in das Reakticnsgefaf
einzubringen.

Neben den Medienbestandteilen, die den Saugerzellen durch das Zellkulturmedium vor allem in
der Anwachsphase zur VerfUgung gestellt werden (z. B. Serum), kann fUr jeden Fermenter eine
Mindest-Dichte festgestellt werden, um den Vorgang der Tragerbesiedelung in Gang zu bringen.
Hierdurch wird auch der Zeitraum bis zum vollstandigen Bewachsen der Trager beeinfluBt, der aus
okonomischen Grunden rnoglichst kurz zu halten ist. Es wird der Tatsache Rechnung getragen, daB



7.1. ADHARENTE ZELLEN 83

1. bei frei suspendierten Zellen in der Flilssigphase ein erhohter Zellverlust zu Beginn der Fermen­
tation bis zum Einspiilen der Zellen in den Trager auftritt und

2. die Zellen eine Mindestdichte (zu benachbarten Zellen) benotigen, um bestrnoglich zu wachsen.

Abb. 7.1 zeigt das Anwachsverhalten in einem Wirbelschichtreaktor. Die vier hier dargestellten Fer­
mentationen werden mit der CHO K1-Zellinie (vgl. Kap. 6.3, S. 78) im gleichen Zellkulturmedium
durchgefuhrt (vgl. Anh. B, S. 122 ff.). Zur Zell-Kolonisierung wird poroses Collagenmaterial verwen­
det, dieVersuchstemperatur betragt 37° C. Variable ist indiesem Fall die Zell-Ausgangskonzentration.

Deutlich ist eine Verbesserung der Anwachsgeschwindigkeit durch eine um das dreifache angeho­
bene Animpfdichte zu erkennen. In gleicher Weise wird sichtbar, daB bei einer Unterschreitung der
Mindest-Zelldichte im Reaktor die Kultur in dem Ausgangszustand verharrt, ohne daB die Zellen an­
wachsen oder absterben. Dieses Phanornen konnte in einem Fall uber einen Zeitraum von 14 Tagen
beobachtet werden. In diesem Fall fuhrte ein "Nachimpfen" des Reaktors mit hoherer Zelldichte bei
sonst gleichen Bedingungen zu einem verbesserten Fermentationsstart.

Der Erfolg einer Fermentation basiert wesentlich auf ihrem erfolgreichen Beginn. Hierbei sind die
Bedingungen fiir die Zellen nach dem EinfUllen in den Reaktor von zentraler Bedeutung. Diese Tat­
sache muB fUr die Wirbelschichttechnik mit ihren rauhen Bedingungen fur die Zellen beim Animpfen
in besonderer Weise berucksichtigt werden. Das Einbringen des Inokulums nach dem Zentrifugieren
von Suspensionszellen oder dem abtrypsinieren5 von adharenten Zellen muB auBerst rasch gesche­
hen, da Zellen in hoher Dichte nur in einem wohlversorgten System wie einem Reaktor (also nicht
in einem lnokulumsgefafl] keine Schadigungen davontragen. Desgleichen wurde eine besondere Sen­
sibilitat von Zellen bei der Anwesenheit von Kleinstblasen im Reaktor beobachtet, die durch ein zu
rasches Aufwarmen des Zellkulturmediums kurz vor der Fermentation (zur Vermeidung des chemi­
schen Glutaminzerfalls) entstanden.

Haufig wird kontrovers diskutiert, ob es einen EinfluB der Stromungsgeschwindigkeit auf die
Vitalitat der Zellen kurz nach ihrem Einbringen in den Reaktor gibt, und ob vordem Perfusionsbetrieb
ein sogenannter Batchbetrieb, also eine geschlossene Fahrweise des Systems, zur Vermeidung eines
Zellaustrags, vorausgehen sollte. Die Erfahrung aus diversen Anfahrvorgangen zeigt, daB bereits
unmittelbar (etwa 1 Stunde) nach dem Einbringen der Zellen Frischmedium zugefUhrt werden sollte.
Die hierbei beobachteten positiven Effekte auf den Anfahrvorgang dlirften weniger auf das Austragen
von Inhibitoren als vielmehr auf das ZufUhren von essentiellen Medienbestandteilen zuruckzufuhren
sein. Eine Akkumulation eines (nicht vorab bekannten) Stoffes im Reaktor bei einer relativ geringen
Gesamtzellzahl ist weniger wahrscheinlich als das Aufbrauchen einer Komponente. Hier milssen
Untersuchungen zur Medienzusammensetzung in Zukunft weiteren AufschluB geben.

Letztendlich konnte bisher auch bei unmittelbarer Verwendung von Zellkulturmedium ohne Se­
rumzusatz im Faile der CHO-Zelle auf eine Vorbehandlung der porosen Trager mit Serum nicht
verzichtet werden. 1m Serum liegen folglich essentielle Faktoren fUr den Zell-Trager-Kontakt vor.

Entgasen Das Entgasen der Trager vor dem Inokulieren der Zellen iibt einen EinfluB sowohl auf
das Anwachsen der Zellen als auch auf ihr Fluidisierungsverhalten aus, Diese von der Firma Verax
Corporation ubernornmene Prozedur erweist sich auch fUr das eingesetzte porose Glasmaterial als
notwendige MaBnahme zur erfolgreichen Kolonisierung der Zellen. Hierbei geht es nicht um den
vollstandigen Gasaustrag aus dem Medium im Trager, sondern in erster Linie um das Ersetzen der
Gasphase im carrier durch die FlUssigphase. Nach dem Entgasen kennan die sterilen Trager somit
ilber einen beliebigen Zeitraum an der Umgebung gelagert werden, ohne daB der Entgasungsvorgang
wiederholt werden mUBte.

50ie Zellen werden durch Trypsin von der GefiiBwand der Zellkulturflasche abgelost.
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Beispiel zur Fermentation der CHO-Zelle

An dieser Stelle wird das Verhalten des Reaktors bei ersten Fermentationen mit der CHO-Zellinie
dargestellt. Hierbei sei erwahnt, daf sich das Reaktorsystem bei dem liberwiegenden Teil der nach­
folgend geschilderten Fermentationen in einem Zustand befand, an dem keinerlei automatisierte
ProzeBsteuerung vorlag. Dieser Nachteil betraf insbesondere das Anfahren des Reaktors, das erst
nach dem Vorliegen erster Erfahrungswerte verbessert werden konnte.

Dieunmittelbar vorangehende Fermentationwurde bereits an andererStelle beschrieben (vgl. [67]).
Flir den FermentationsprozeB sind Kenntnisse um das richtige Vor/egen der Leitsubstrate (nutri­

statische Fahrweise, siehe auch [173]) und liber die Inhibitorkonzentrationen im Zellkulturmedium
unter Berlicksichtigung ihrer Verweilzeiten im Reaktor von Bedeutung. Hierzu sei das folgende Bei­
spiel angefUhrt: Bei der Wahl des Glutamins als Leitsubstrat muB bei bekannten zellspezifischen
Aufnahmeraten (unter Berlicksichtigung des chemischen Zerfalls) dem Reaktor ein entsprechender
Massenstrom pro Zeiteinheit zugefUhrt werden. Theoretisch kann das Nahrmedium hierzu stark mit
dem Leitsubstrat angereichert sein. In diesem Fall erhoht sich auf Grund der niedrigen Zulaufmenge
in den Reaktor und der resultierenden hohen Verweilzeit die Menge an Inhibitoren im Fermenter.
Ein Vorverdlinnen des Zellkulturmediums hat daher einen ahnlichen Effekt, wie dies auch durch ein
Abtrennen dieser Komponente erreicht werden kann. Hiermit sind jedoch die Nachteile verbunden,
die im Zusammenhang mit der Aufarbeitung groBer Volumenstrome einhergehen.

Abb. 7.2 stellt die Konzentrationsverlaufe der Substrate Glukose, Glutamin und Sauerstoffwahrend
eines Fermentationsverlaufs uber 33 Tage dar. Hierbei lag das Hauptaugenmerk darauf, einen stabilen
ProzeBverlauf sicherzustellen.

Das System wurde mit einer Ausgangskonzentration an Glukose im Frischmedium von 20 mmol/ I
angefahren. Dieses Substrat diente im weiteren (besonders im Hinblick auf seine rasch durch­
zufUhrende Bestimmung) als Leitsubstrat zur Einstellung der Medienverweilzeit im Reaktor. Es wird
ein Wert fur die Reaktorkonzentration von 10 mmol]l angestrebt, dieser Wert wird durch tagliche
Probenahme uberpruft''. Ais Richtwert zur Einstellung der Verweilzeit wird vorausgesetzt, daB die re­
aktorspezifische Glukoseverbrauchsrate um 20 Prozent pro Tag zunimmt. Hierbei liegt die Annahme
eines exponentiellen Wachstums der Zellen im Trager zu Grunde.

Nach einer Fermentationsdauer von 20 Tagen wird das Glukoseniveau auf etwa 5 mmol]l hal­
biert, da bekannt ist, daf hohe Werte fiir die Glukosekonzentration den Anfahrvorgang beschleu­
nigen, danach jedoch bei einer hohen Konzentration erhiihte und in bezug auf die Produktbildung
ineffiziente Glukoseverbrauchsraten der Zellen auftreten. Ein wesentlicher Vorteil fiir den Prozef
oder die Zellproduktivitat ist hiermit nicht verbunden. Ferner lassen sich die bereits hohen Durch­
fluBraten etwas absenken, die Dimensionen der Vorlage- und AbfaligefiiBe kiinnen so vergleichsweise
gering gehalten werden. Bei dieser ProzeB-Fahrweise reichte bei der CHO-Zelle eine Glutamin­
Frischmedienkonzentration von 2.8 mmol]l aus, damit der Wert im Reaktor nicht wesentlich unter
1 mmol/I abfiel.

Interessant sind im vorliegenden Fall auch die Konzentrationsverlaufe fUr die Inhibitoren Ammo­
nium und Laktat: Durch die kurzen Verweilzeiten im Reaktor (vgl. Abb.7.3) sind weitere MaBnahmen
zur Inhibitorabtrennung nicht notwendig. Insbesondere die Ammoniumkonzentration iiberschreitet
den Wert von 1 mmol/ I nicht. Sie bleibt somit von den liblicherweise inhibierenden Werten ausrei­
chend entfernt.

6Der Bilanzierungsansatz zur Berechnung aller Verbrauchsraten sowie zur Ermittlung der Verweilzeit wird
im Anhang, S. 132 verdeutlichl.
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Abbildung 7.2: Konzentrationen von Leitsubstraten und Inhibitoren (kontinuierliche Fermentation)
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Abbildung 7.5: Produktion von Inhibitoren
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Der Verlauf fUr die Sauerstoffkonzentration im Zellkulturmedium wurde, ahnlich der Glukosekon­
zentration, wahrend der Fermentation nach etwa 25 Tagen abgesenkt. Die Konzentration von 0.05
mmol ]! stellt fiir diverse Zellinien die Schranke zu einer Sauerstofflimitierung dar. Ein EinfluB auf die
Produktbildung kann bei dem gewahlten Zelltyp nicht verfolgt werden. Jedoch muB bei den bekann­
ten Gradienten im Trager bei hohen Zelldichten7 zumindest im Tragerinnern mit einer Limitierung
gerechnet werden. Die Abbildungen 7.2 bis 7.5 zeigen im Zusammenhang, daB der Reaktor nach
etwa 22 Tagen einen stabilen Zustand erreicht hat, bis zu diesem Zeitpunkt kann eine erkennbare
Zunahme der reaktorspezifischen Verbrauchs- und Produktionsraten (Abb. 7.3, Abb. 7.4) noch fest­
gestellt werden. Dieser recht lange Zeitraum ist durch das stetige, jedoch langsame Hochwachsen
der Zellen auf Grund der nicht optimalen Anfahrstrategie bedingt.

Nach Tag 22 wurde die Verweilzeit bei einem Wert von etwa 5 Stunden gehalten und es konnten
nur wenige Probenahmen erfolgen. Ebenso wurde wahrend dieser Zeit die Sauerstoffkonzentration
im Medium abgesenkt. Dies bewirkt einen vorilbergehenden leichten Anstieg der Laktatproduktion.
In bezug auf eine rein apparatetechnische Beurteilung ist anzumerken, daf der Reaktor wahrend der
Fermentation 13 Tage nahezu ohne jeden Eingriff ein stabiles ProzeBverhalten zeigte.

Es wird erkennbar, daB der Reaktor einen Gleichgewichtszustand erreicht hat, bei dem unter
konstanten Bedingungen fermentiert wird. Dies ist besonders in bezug auf die Forderung nach re­
produzierbaren Zustiinden und somit unter dem Gesichtpunkt der Validierung fur ein kontinuierliches
System von Bedeutung.

7Run,tadler ([67), dicussion) berichtet von einem Partialdruckgefiille von 40 Torr.
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Nach dieser phanornenologischen Beschreibungeiner Fermentation mit einer CHO·Zellinie konnen aus
verfahrenstechnischer Sicht Riickschltlsse zur Verbesserung von Fermentationen im Wirbelschichtre·
aktor gezogen werden. Hierbei kann zunachst der Feststellung entgegengetreten werden, dall die
Verwendung von Antibiotika in Zellkulturmedien zur "ublichen Praxis" gerechnet werden muf [5].
Diese Aussage beinhaltet, daf das Auftreten von Kontaminationen in Zellkulturfermentationen als
haufiges Ereignis eingestuft wird.

Es hat sich jedoch bei allen hier vorgestellten Fermentationen gezeigt, daf das Kontaminati­
onsproblem bei entsprechender Dokumentation der Sterilisierungsprozeduren und bei konsequenter
Auslegung eines Reaktionssystems beseitigt wird (Der in Abb. C.5, 5.128 dargestellte Reaktor wurde
nach seiner Fertigung ohne Antibiotika sofort und kontaminationsfrei durch eine Langzeitfermenta·
tion in Betrieb genommen.). Hierdurch wird auch fUr die Produktaufarbeitung eine Erleichterung
geschaffen, da die Abtrennung jeder Komponente vom eigentlichen Produkt sowohl durchgefUhrt
als auch iiberwacht werden mull, Zur Fermentation von immobilisierten Zellkulturen erhalt eine
gesichert kontaminationsfreie Produktion besonderes Gewicht, weil Kontaminationsherde in bewach­
senen porosen Tragern faktisch gleichermaBen geschiitzt sind wie die Saugerzelle selbst und somit
nur schwer behandelt werden konnen.

Von besonderer Bedeutung ist die Feststellung, daf bei den hier durchgefUhrtenen Fermentationen
selbst ohne eine entsprechende Regelungstechnik mit dem System eine Vermeidung von inhibierenden
und limitierenden Zustanden erreicht wird. Hieraus geht hervor, daf ein Zellkulturprozef auf Grund
seiner charakteristisch langsamen zeitlichen Anderungen mit wenig analytischem Aufwand gefahren
werden kann. Zur Verwirklichung einer nutristatischen Fahrweise (Fermentation mit konstanten
Substratkonzentrationen) sowie einer fUr den Produktionsbetrieb notwendigen ProzeBkontrolle bietet
eine kontinuierliche ProzeBanalytik jedoch eindeutige Vorteile [178].

·Aus okonornischer Sicht wie auch unter Beachtung der Validierungsproblematik fur einen konti­
nuierlichen ProzeB rnuf besonders das Anfahren von Zelikultur·Wirbelschichtreaktoren weiter opti­
miert werden. Dies gilt insbesondere flir einen zeitlich eng kalkulierten Produktionsbetrieb. Die hier
durchgefUhrten Versuche zur Variation der Animpfdicht konnen hierflir jedoch nur einen Aspekt zum
raschen Erzielen einer hohen Produktausbeute darstellen. Aus verfahrenstechnischer Sicht muf auch
hier die verbesserte Steuerung aller wesentlicher ProzeBparameter (Konzentrationen, Temperatur
etc.) angestrebt werden.

Bei der Fermentation speziell von adharenten Zellen ist der Tatsache Rechnung zu tragen, dall
bei den hier bereitgestellten ProzeBbedingungen (homogene Fluidisierung, gute Sauerstoffversor­
gung) adharente Zellen auch auf der Tragerauflenseite aufwachsen kennen. Dies macht eine Ver·
minderung der Anstromgeschwindigkeit notwendig, um einen Trageraustrag zu vermeiden. An dieser
Stelle rniissen in Zukunft vorsorgliche MaBnahmen getroffen werden, um die Prozeflstabilitat nicht
zu gefahrden,

Letztlich zu erwahnen bleibt, daf durch lnhornogenitaten bei der Trageranstrornung im Wirbel·
bett bei Langzeitfermentationen von adharenten Zellen Verblockungen an der Reaktorwand auftreten
konnen. Dies fuhrt zu einer Verminderung an nutzbarem Tragervolumen und somit zu einer Absen­
kung der Reaktorproduktivitat, da nur die fluidisierten Trager ausreichend mit Nahrstoffen versorgt
werden konnen. Solehe Verblockungen konnen durch eine rechtzeitige kurzfristige Steigerung der
Leerrohrgeschwindigkeit vermieden werden. 1m fortgeschrittenem Stadium der Verblockung ist dies
nachweislich nicht mehr moglich.
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Die hier erorterten Ergebnisse geben die Daten aus der Fermentation einer Hybridom-Zelle in der
Wirbelschicht wieder. Verglichen mit den zuvor genannten Daten hebt sich der Verlauf dieser Fer­
mentation nicht nur auf Grund des unterschiedlichen Adharenzverhaltens der Zellen abo Bei den
Experimenten bestand die Zielsetzung vor allem darin, trotz der noch fehlenden online-Analytik ei­
nen ProzeB mit einer guten Stabilitat der zellspezifischen Raten sowie einer annahernden Konstanz
der unterschiedlichen Substratkonzentrationen durchzufUhren. Des weiteren sollte beispielhaft das
Verhalten einer typischen Suspensionszellinie in einem Wirbelschichtreaktor mit integrierter blasen­
freier Begasung untersucht werden. Der zuvor verwendete Reaktor (580 ml) wurde im vorliegenden
Fall auf ein Gesamtvolumen von einem Liter aufgestockt, daB Tragervolurnen bet rug 100 ml ·im
abgesetzten Zustand.
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Abbildung 7.6: Konzentrationen von Leitsubstraten und Laktat (kontinuierliche Fermentation)



90 KAPITEL 7. EXPERIMENTE MIT ZELLKULTUREN

Wie bereits im vorangehenden Kapitel dargestellt, unterscheiden sich die Vorbereitungen zum eigent­
lichen ProzeB bei Suspensionszellen wesentlich von denen bei der adharenten Zelle. Die Hybridom­
Zellen werden in sogenannten "Spinner.i-Gefaflen in einer geriihrten Suspension vorkultiviert, so daB
sie durch Zentrifugation auf das gewunschte Inokulumsvolumen gebracht werden konnen, Hinge­
gen werden die adharenten Zellen abtrypsiniert, d. h., sie werden mit Trypsin von der Wand der
Zellkulturflaschen gelost und dann pipettiert.

Zur Fermentation der Hybridome wurden Siran-Trager der Fa. Schott verwendet. Sie werden auf
500 - 560 11m fraktioniert und dann mit Gelatine rnodifiziert'' [120].

Beispiel zur Fermentation einer Hybridomzelle

Wie bereits zuvor erwahnt konnte bei der Fermentation zu den hier vorgestellten Ergebnissen be­
reits auf umfangreiche Erfahrungen mit dem System zur reaktorintegrierten blasenfreien Begasung
zuruckgegriffen werden. Dies wird aus Abb. 7.6 durch die sehr gleichmallige Filhrung der Konzentra­
tion einiger wichtiger Medien-Inhaltsstoffe deutlich. Besonders im Vergleich zur zuvor vorgestellten
Fermentation (vgl. Abb. 7.2) kann von einem auBerst stabilen und kontrollierten ProzeBzustand
gesprochen werden.

Ein fur diesen Zelltyp wesentlicher Effekt kann zu Beginn des Prozesses, etwa ab dem zweiten
Tag, beobachtet werden. Hier zeigt sich, daB die Glutaminkonzentration des Frischmediums bei der
dort vorliegenden hohen Verweilzeit (vgl. Abb. 7.7) nicht ausreichte, um das Konzentrationsniveau
im Reaktor uber der Limitierung zu halten. Ais Foige kann ein fur diesen ProzeBzustand untypischer,
kurzzeitig stagnierenderSauerstoffverbrauch beobachtet werden (vgl. Abb. 7.7). Der Grund ist in der
vergleichsweise hohen Glutaminaufnahme der Hybridomzellen zu suchen (vgl. Abb. 7.8 mit Abb. 7.4)

Nach 5 Tagen wird die Glutaminkonzentration des Frischmediums auf 5 mmol]I angehoben.
Dieser Wert reicht dann in Verbindung mit einer stark verkurzten Medienverweilzeit im Reaktor
aus, um einen stabilen Zustand fur das Glutaminniveau und somit auch flir den Glutaminverbrauch
einzustellen.

Abb. 7.7 verdeutlicht die fur diesen Zelltyp recht defensive Anfahrstrategie, d. h., die Verweilzeit
wird iiber einen relativ langen Zeitraum (fUnf Tage) von 24 Stunden auf 2 Stunden reduziert. Ais
Leitsubstrat zur Ermittlung der jeweils eingestellten Verweilzeit diente im vorliegenden Fall die Kon­
zentration an Glukose im Reaktor. Hier wurde ein Niveau zwischen 8 und 10 mmol]l angestrebt.
An dieser Stelle sei angemerkt, daB die Wahl der Glukosekonzentration lediglich auf Grund ihrer sehr
einfachen und schnellen Bestimmung vorgenommen wurde, aus zellphysiologischer Sicht hingegen
sollte eher die Glutaminkonzentration zur Einstellung der Frischmediendosierung herangezogen wer­
den [173]. Die Glukoseverbrauchsrate (Abb. 7.7) erreicht bei den Hybridomzellen mit der geringeren
Zelldichte in den Tragern hohere Werte als bei der vorher beschriebenen CHO-Zelle (Abb. 7.3).

DerSauerstoffverbrauch (Abb. 7.7) wurde durch eine instationare MeBmethode taglich ermittelt.
Auffallig ist auch bei diesem Parameter die Konstanz der MeBergebnisse, die im vorliegenden Fall
nahe dem Wert 2.4 mmOI/(lTraeg"volumen *h) liegen.

Abb. 7.8 spiegelt die wesentlichen Aussagen zur Produktbildung wieder. Das Oberschwingen
der IgG-Konzentration ist auf die zunachst konstant gehaltene Verweilzeit zuruckzufuhren, durch die
starke Reduzierung der Verweilzeit wird das Produkt gewissermaBen verdilnnt.

Bezogen auf das Festbett kann eine Produktionsrate von etwa 1.2 g/(I *d) ermittelt werden.
Uber den gesamten Fermentationszeitraum wurden somit 3 9 Antikorper erzeugt. Dieser Wert ist im
wesentlichen durch die zellspezifische Prcduktlvitat festgelegt. Das MaB der Produktkonzentration
wird direkt von der Verweilzeit des Zellkultumediums im Reaktor beeinfluBt, der Wert von 10 mg /(1*
h) kann daher nur bedingt als MaB filr die Leistungsfahigkeit des Systems herangezogen werden.

8Mit Gelatine wird in der Fachliteratur denaturiertes Kollagen bezeichnet.
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Abbildung 7.7: Reaktorspezifische Verbrauchsraten und Verweilzeit (Hybridomzellen)
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Abbildung 7.8: Glutaminverbrauch und Produktdaten (Hybridomzellen)
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Abbildung 7.9: Laktatproduktion und Glukoseverbrauch (Hybridomzellen)

Zusammenfassend kann man den Fermentationsdaten entnehmen, daB eine kontinuierliche Fermen­
tation im Wirbelschiehtreaktor stabil beziJglich der hier untersuchten Parameter durchgefUhrt werden
kann. Die hier durchgefiJhrte Fermentation wurde nach 28 Tagen bei Konstanz der ProzeBparameter
abgebrochen. BefUrchtungen, daB die Fermentation von Hybridomen in der Wirbelschicht mit Siran­
Tragern unvorteilhaft ist, wurden somit durch diese Fermentation sowie durch zahlreiche Prozesse in
Reaktoren der GroBe 150 ml (vgl. S. 124) widerlegt. Vielmehr laBt sich feststellen, daB durch das
Fehlen eines Bewuchses auf der Trageraullenseite Prozesse mit Suspensionszellen auch nach Wochen
nicht durch instationare Transportlimitierungen behindert werden.

Sauerstoffeintrag 1m Verlaufe einer Fermentation wurden die der Abb. 7.3 entnehmbaren Sauer­
stoffverbrauchsraten der Zellen durch instationare Messungen erfaBt. Durch die Zuordnung zu den
bereits vorgenommenen theoretischen Oberlegungen (vgl. Kap. 4.4) sowie den begleitenden Messun­
gen an einer Versuchsanlage ist nun ein Vergleich mit dem Realsystem, also dem Zellkulturfermenter,
rnoglich. Hierzu werden

1. die theoretischen Verbrauchswerte einer Zellkultur mit hoher zellspezifischer Sauerstoffaufnah­
rnerate mit der erzielten Eintragsleistung verglichen und

2. Die tatsachlich erzielte Eintragsleistung mit der berechneten Sauerstoffzufuhr verglichen.

Einen solchen Vergleich verdeutlicht Abb. 7.10. Mit dem in Kap. 4.3.2, S. 48 ermittelten Hohlrauman­
teil wird zusatzlich ein hoher Verbrauchswert beziJglich des Sauerstoffs fur die Kultur angenommen.
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Abbildung 7.10: Vergleich einer Sauerstoff-Eintragsmessung mit theoretisch ermillelten Werten

Ais weitere Vorgabe wird die tatsachlich im Reaktor installierte volumenbezogene Membranflache von
136 m 2 / ",3 in die Betrachtung einbezogen. Dieser Wert wurde mit dem SchlauchauBendurchmesser
gebildet.

Aus der Verkniipfung der gemessenen Eintragswerte mit den gerechneten Verbrauchswerten laBt
sich zunachst die auf das Tragervolumen bezogene Zelldiehte nach unten abschatzen, Hierbei kann
der Wert von 108 ZElleulmlTraeg" bestatigt werden.

Bei dem Vergleich der Eintragswerte wird eine recht gute Obereinstimmung zwischen den gemes­
senen Ergebnissen und den Werten gemaB den Stofftransportgleichungen festgesteill. Somit kann
durch eine entsprechende Berechnung die eingetragene Stoffmenge vorhergesagt werden (im vor­
liegenden Fall wurde mit den Werten 10.5 .10-6 m/ s fur den Durchgangskoeffizienten und einer
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Sattigungskonzentration von 0.2 III mol/ I fUr den Sauerstoff im Kulturmedium gerechnet). Bei der
Messung des Sauerstoffeintrags durch die instationare Methode muBte berilcksichtigt werden, daB der
nach dem Abschalten des Oberdrucks in der Membran noch vorhandene Sauerstoff am Stoffaustausch
beteiligt ist. Die hierdurch eingetragene Menge kann ebenfalls durch die in Kap. 4.4 eingefUhrten
Berechnungen erfaBt werden.

Eine endgGltige Klarung der Frage, warum die Naherungskurve der MeBwerte die (berechnete)
Gerade fiir den Sauerstoffeintrag schneidet, kann an dieser Stelle nicht erbracht werden. Diese Un­
stimmigkeit ist unter anderem auf die instationare MeBmethodik zuruckzufuhren, die genauere bzw.
haufigere Messungen verhinderte. Ein Grund fUr den Abfall der MeBwerte hinter die theoretisch
ermittelte Kurve kiinnte jedoch durch einen im Verlauf der Fermentation auftretenden zusatzlichen
flilssigseitigen Stofftransportwiderstand begrUndet sein. Hierbei muB zum besseren Verstandnis an­
gemerkt werden, daB das Anheben des gasseitigen Drucks bei fortschreitender ProzeBdauerstattfand,
daB die einzelnen MeBpunkte also mit einem Abstand von einigen Tagen ermittelt wurden.

Aus der Tatsache, daB die MeBpunkte in Abb. 7.10 nahe bei den theoretisch ermittelten Daten
wiederzufinden sind und die Daten filr den gasseitigen Druck gleichzeitig einer realen Fermentation
entstammen, ist zu folgern, daB die Auslegung der installierten Membranflache dem verwendeten
Tragervolurnen und sornit der Gesamtzellzahl sehr gut entspricht. So muBte im Fall der Fermentation
von CHO-Zellen auf Collagentragern ein gasseitiges Druckpotential von tiber 2 bar in Anspruch ge­
nommen werden, um die Versorgung der Kultur zu gewahrleisten, Dies ist bei Membranwandstarken,
die einen ausreichenden Gaseintrag zulassen, nur mit einem verstarktem Silikonmaterial zu errei­
chen. Dieverwendete adharente Zellinie vereint jedoch die Eigenschaften eines hohen zellspezifischen
Sauerstoffverbrauchs bei gleichzeitiger hoher Besiedelungsdichte; hohere volumenspezifische Mem­
branflachen brauchen und sollten auf Grund der hierrnit verbundenen Verminderung des nutzbaren
Reaktorvolumens daher nicht installiert werden.

Die Membran wurde bei dieser Fermentation unter anderem auf eine Belagbildung hin untersucht,
Ablagerungen oder ein Zellbewuchs konnten jedoch nicht festgestellt werden. AbschlieBend bleibt
festzuhalten, daB die theoretische Betrachtung zum Stofftransport ein gut verwendbares Werkzeug
zur Auslegung von Reaktoren darstellt. Die hier ermittelten Abweichungen zwischen den Messungen
am Zellkulturfermenter und den gerechneten Werten erharten die Notwendigkeit, eine Auslegung
mit einem entsprechenden Sicherheitszuschlag bei der Mernbranflacbe vorzusehen, um unter einem
Drucknineau von zwei bar zu begasen. Hiihere Werte (bis 7 bar) sind moglich, fiir einen Zellkultur­
fermenter aus Sicherheitstlberlegungen jedoch auszuschlieBen.
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7.3 Vergleich verschiedener Tragergrdllen
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In Kapitel 4.4.2 wurde bereits darauf hingewiesen, daf neben dem transmembranen Transport aus
der Gasphase in die Flilssigphase gleichermaBen der StoffUbergang flilssig-fest, also der Stofftrans­
port zwischen der Flussigphase und der Trageroberflache, Beachtung finden mull. Wahrend iiber die
nichtporose Silikonmembran nur gasformige Komponenten (Sauerstoff, Stickstoff, Kohlendioxyd und
Ammonium) durch ein System mit bekannten und konstanten Stoffwerten transportiert werden, stellt
der zweite hier genannte Transportschritt eine Akkumulation aus instationaren Schritten in einem
Vielstoffsystem dar. Ansatze zur mathematischen Beschreibung zu dieser Stofftransportproblematik
sind in der Literatur homogener und heterogener chemischer Reaktionen vielfach beschrieben (zum
Beispiel [38]). Auch fiir biotechnologische Anwendungen wurden durch die EinfUhrung entsprechen­
der Vereinfachungen im Einzelfall l.osungen fUr die Differentialgleichungssysteme gefunden [94, 44].
FUr den vorliegenden Fall sind die entsprechenden Berechnungen prinzipiell anwendbar.

Die Schwierigkeiten dieser Vorgehensweise bei ihrer Anwendung auf inhomogen bewachsene
Trager in der Zellkulturtechnik konnen jedoch leicht veranschaulicht werden. Dies geschieht vor­
teilhaft anhand einer Abschatzung, die die GraBe einer Zelle vorhersagt, welche im Zellmittelpunkt
gerade noch ausreichend mit Sauerstoff versorgt werden kann [123J.

An dieser Stelle wird als Ansatz der Wahl die Bilanz fllr den Transport einer Stoffart mittels
Diffusion in einer Kugel bei gleichzeitiger Reaktion eingefUhrt:

mit

(7.1)

1'°2

D02., j [ektiv

Reaktionsgeschwindigkeit
Diffusionskoeffizient in der Kugelschale

Die Reaktionsgeschwindigkeit wird in der Regel durch eine Monod-Kinetik oder aber durch einen
konstanten Term beschrieben. Bei der (fur die mathematische l.osung der Differentialgleichung
einfacheren) Wahl der letzteren Maglichkeit ergibt sich als Losung fUr die Abhangigkeit des gesuchten
maximalen Radius einer einzelnen Zelle von den Ubrigen Parametern [123]:

(7.2)

mit
I'a.max graBter Zellradius ohne Mangelversorgung
Do Diffusionskoeffizient in der Zelle
Ir; Diffusionskoeffizient auflerhalb der Zelle
o Wandstarke der Zellmembran
K; Nernst'scher Verteilungskoeffizient
ex Konzentration auBerhalb der Zelle

Obwohl die Zahl der EinfluBfaktoren hier relativ gering erscheint, ist eine exakte Berechnung des
Konzentrationsverlaufs im Trager in Frage zu stellen, da auch mit Hilfe der getroffenen starken
Vereinfachungen insbesondere die Verhaltnisse in einem porcsen Trager nicht mit einer der Aus­
gangsproblematik entsprechenden Genauigkeit beschrieben werden konnen". Es verwundert daher

9Der DiffusionskoeHizient im Trager hangt von einem Umwegfaktor und dem relativen LUckenvolumen in
dem unregelrnafiig bewachsenen Trager abo
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Abbildung 7.11: Konzentrationsverlaufe fur unterschiedliche Tragerdurchmesser (kleine Symbole:
5001'111, grofle Symbole 10001'111)
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nicht, daf trotz der haufig' durchgefUhrten Berechnungen durch das Aufsummieren von Fehlern stark
voneinander abweichende Ergebnisse resultieren.

Alternativ zu diesen Oberlegungen sollte daher ein pragmatischer Weg beschritten werden, bei
dem durch die Beobachtung des ProzeOzustands auf Limitierungen im Trager geschlossen werden
kann. Hierzu bietet es sich prizipiell an, Fermentationen unter gleichen Randbedingungen mit unter­
schiedlichen Tragertypen durchzufUhren. Bei gleichem Tragerrnaterial kann auch dazu Ubergegangen
werden, Trager unterschiedlichen Durchmessers einzusetzten, um so den EinfluO des Transportwe­
ges auf die Versorgung der Zellen im Trager bzw. des Abtransportes von Stoffwechselprodukten zu
beurteilen. Daher wurde ein erster Ansatz unternommen, durch einen Vergleich von oberflachenmo­
difizierten Sirantragern mit den Durchmesserfraktionen 500 - 560 11m sowie 1000 - 1120,")) auf die
Sauerstoffversorgung der Zellen im Innern des Tragers zu schlieOen.

Leitsubstrat bei den beiden Experimenten (Fermentationen im 0.581-Reaktor Uber 500 Stunden)
ist auch in diesem Fall Glukose, fermentiert wird eine CHO-Zelle. Die Menge an Tragern betragt im
Fall der Trager mit groOerem Durchmesser 72.5 ml (bei angenommenen Hohlraumanteil von e = 0.4
43.5 ml effektives Tragervolurnen], bei den Tragern mit Durchmesser 500 urn hingegen 90 ml (54
ml). Abb. 7.11 zeigt die Konzentrationsvetlaufe der wesentlichen Komponenten im Reaktorauslauf,
sowie die Verweilzeit des Frischmediums im Reaktor. Weiterhin ist die Sauerstoffverbrauchsrate,
bezogen auf einen Liter effektiven Tragervolumens (SchUttgutvolumen ohne extrapartikularen
Hohlraumanteil) aufgetragen.

Zum Fermentationsablauf wurde die folgende Vorgehensweise gewahlt: Bis 10m zehnten Tag
wurde nach der Glukosekonzentration geregelt, hier wurde ein Niveau zwischen 8 und 10 mmol/I
angestrebt. Ab diesem Zeitraum wurde dann die Verweilzeit des Frischmediums gleichgehalten,
um so zu erkennen, Db ein abweichendes Fermentationsverhalten bei unterschiedlicher TragergroOe
auftritt. Die Verweilzeit im oberen Teil von Abb. 7.11 wurde zu Vergleichszwecken auf ein gleiches
effektives Tragervolumen umgerechnet.

Zu Beginn der Fermentationen zeigt sich, daf bei den kleineren Tragern ein besseres Besiedelungs­
verhalten der Trager vorliegt, hierdurch rnuf die Verweilzeit bei vergleichbaren Medienbedingungen
in starkerern MaOe verkiirzt werden. Der Verlaufder zweiten Kohlenstoffquelle, dern Glutamin, weist
eine offensichtlich hohere Glutaminaufnahme hin. Ab Tag zehn, also dem Zeitpunkt, an dem die Ver­
weilzeit gleichgehalten wird, stellt sich ein nahezu konstanter Glutamin- und Glukoseverbrauch ein.
Die kurze Verweilzeit errnoglicht es, die Konzentration an Ammonium im Reaktor unter der Grenze
von 1 mmol/l zu halten. Hierdurch entfallt die Notwendigkeit zur Abtrennung des Ammoniums. Die
Laktatbildung bei der Fermentation mit dem grolien Trager verursacht eine erhohte Konzentration
an Laktat wahrend des gesamten Fermentationsverlaufs. Hierbei werden Werte erreicht, die an der
unteren Grenze zu einer Laktatinhibierung (? 20 rnmol/I) der Zellen im Reaktor liegen [173J. Diese
Ergebnisse sind fUr eine kontinuierliche Fermentation bei kurzen Verweilzeiten recht hoch und weisen
auf eine mangelnde Sauerstoffversorgung der Zellen im Reaktor hin. Eine Inhibierung muO verstarkt
bei den Zellen im Tragerinnern angenommen werden.

Der Verlauf der auf das Tragervolurnen bezogenen Sauerstoffaufnahme bestatigt diese Vermu­
tung. Bei dieser Fermentation mit dem Trager des Durchmesserbereichs 500 - 560 fI m werden
bei gleichem Vergleichsvolumen groOere Mengen Sauerstoff aufgenommen als mit dem groOeren
Vergleichstrager. Rechnerisch ergeben sich bei einer angenommenen zellspezifischen Sauerstoffauf­
nahmerate von 0.3 mmol/(109Zelle)) * h) (vgl. Abb. 7.10) maxirnale tragerbezogene Zelldichten
von 1.25 *108 Zellen] mIT"ag" [Tragerdurchmesser: 500 - 560 IWI) und 4.7* 107Zelle))/ mlTrag,r
[Tragerdurchmesser: 1000 - 1120 11m). Weitere Hinweise auf das Besiedelungsverhalten ergeben
sich aus rasterelektronenmikroskopischen Aufnahmen. Hierzu werden die Trager vor der eigentli­
chen Praparation fur die Mikroskopie derart gebrochen, daf aus dem Innern der Trager Aufnahmen
gemacht werden konnen, FUhrt man diese Technik in der Mitte des Tragers durch, so kann das Besie-
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Abbildung 7.12: REM-Aufnahme aus dem Tragerinnern (Durchmesser: 500 - 560 I'm)

Abbildung 7.13: REM-Aufnahme aus dem Tragerinnern (Durchmesser: 1000 - 1120 I'm)
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delungsverhalten von der Trageraullenseite bis in den Kern hin beobachtet werden. DieAbb. 7.12 und
7.13 zeigen Detailaufnahmen aus dem Tragerinnern fur die Fermentationen mit unterschiedlichem
Tragerdurchmesser. Wahrend bei dem kleinen 500 pm-Trager auch im Innern des porosen Tragers
ein dichter Bewuchs mit - dem auBeren Erscheinungsbild nach - vitalen Zellen stattfindet, ist der
Bewuchs im Triigerkern bei dem graBeren Trager weniger dicht. Zudem ist das Erscheinungsbild der
Zellen hier von Bruchstiicken und solchen Zellen gepragt, die ihre norma/e runde Form vollstandig
eingebilllt haben (vgl. Abb. 6.1). Durch die gleiche Vorgehensweise wie die hier dargestellte Tech­
nik wurden auch Limitierungen durch die Ausbildung einer 30-100 p.m starken Zellschicht auf der
Auflenseite der Trager beobachtet.

An dieser Stelle sei noch einmal betont, daB die zuvor beschriebenen Untersuchungen einen
phanornenologischen Ansatz darstellen, der, sofern die Beobachtungen an einem System mit Realbe­
dingungen durchgefUhrt werden, einen direkten Zugang zu Aussagen iiber den EinfluB der TragergraBe
auf den Stofftransport ermoglicht. Durch eine FortfUhrung dieser Experimente konnen insbesondere
in bezug auf andere wesentliche Komponenten (Substratinhaltsstoffe, Produkte) Beitrage zum Auf­
finden einer optimalen Tragergroliegegeben werden. Hierzu ist es in jedem Failezwingend notwendig,
eine enge Durchmesserfraktion von Tragerpartikeln zu verwenden, da im anderen Fall nur ein Bruch­
teil des eigentlichen Reaktionsraumes optimal genutzt werden kann.



Kapitel 8

Auswahl und Berechnung von Begasungsmodulen

Die Oberlegungen zur Bestiickung von Wirbelschichtreaktoren mit einem integrierten Begasungsmo­
dul orientieren sich an der Anforderung, einen blasenfreien und gradientenarmen Betrieb des Reaktors
zu gewahrleisten. Da das Kcnzentrationsgefalle fUr die einzelnen Komponenten im porosen Trager
bei vorgegebenem Tragerdurchmesser nur unwesentlich zu beeinflussen ist, muf die Konzentration
in der Fliissigphase zur gleichrnabigen Zell-Versorgung konstant gehalten werden.

Die reaktorintegrierte Permeationsbegasung im FlieBbett stellt sich als zuverlassige, konstruk­
tiv jedoch anspruchsvolle Losung dar. Besonders bei der Obertragung in Reaktoren, die als Pro­
duktionssysteme besondere Anforderungen an ihre Zuverlassigkeit, Betriebssicherheit und einfache
Handhabung (bzw. ProzeBsteuerung) stellen, sind alternative Bauformen scrgfaltig gegeneinander
abzuwagen, Weiterhin muB besonders die Auslegung des Begasungssystems daraufhin abzielen,
eine ausreichende blasenfreie Sauerstoffversorgung jederzeit zu erreichen bzw. zu gewahrleisten,
Aus den experimentellen Untersuchungen geht hervor, daB durch die unterschiedlichen Transportwi­
derstande bei verschiedenartigen Membranen und Strornungsverhaltnissen eine Auslegung der Mem­
branoberflache durch Abschatzungen nicht ausreicht. Hierdurch konnen - im Einzelfall sehr kostspie­
lige ~ Fehlkonstruktionen entstehen. Daher wird im folgenden an Hand von Beispielen beschrieben,
wie sich eine gezielte Auslegung bei Vorgabe der Randbedingungen (zellspezifische Verbrauchsraten,
Reaktorgrolle, Zelldichte usw.) gestaltet. Hierbei sei erwahnt, daf das vorliegende Auslegungspro­
gramm eine Vielzahl von Parametervariationen zulaBt. An dieser Stelle soli sich die Betrachtung auf
wenige, das Verstandnis fordernde Beispiele beschranken.

8.1 Bauform

Der Aufbau der Begasungseinheiten aller bislang konstruierten Wirbelschichtreaktoren mit reaktor­
integrierter Sauerstoffversorgung ist gleich. Hierbei werden, im Gegensatz zu anderen Schlauchbe­
gasungssystemen, die folgenden Merkmale beibehalten:

• Die Anordnung der Schlauchmembranen im Reaktor erfolgt vertikal. So werden Totraurne in
der Wirbelschicht, wie diese bei Wicklungen auf der Schlauchriickseite auftreten, vermieden.
Kriterien zur gleichmalligen Anordnung von Membranen in Kreisquerschnitten wurden erstellt
[135].

• Die Schlauchmembran wird vom Versorgungsgas kontinuierlich durchstromt. Die Zusammen­
setzung des Frischgases sowie der gasseitige Stofftransport konnen konstant gehalten werden.

• Die Membran wird ober- und unterhalb der Wirbelschicht umgelenkt. Nur bei der Installation
groller Membranflachen (Membranlangen) erfolgt eine Segmentierung. So wird die Anzahl an
Verbindungen (Kontaminationsquellen) gering gehalten.

• Die zylinderformigen Reaktoren werden mit einem Begasungsmodul bestiickt. Die Begasungs­
einheit kann somit reaktorextern montiert werden. Fiir unterschiedliche Verbrauchsraten der
Zellen konnen so Membranmodule mit verschiedenartigen Schlauchtypen vorbereitet werden.
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Verleilerplatten/ Membranfixierung: Ein wesentlicher Kritikpunkt an Schlauchbegasungen zielt
auf die groflen Schlauchlangen, die bei den bisher verwendeten Silikonmaterialien filr eine ausrei­
chende Gasversorgung benotigt werden. Hiermit eng verknUpft ist die Problematik der Doppelfunk­
tion des Bodens und seiner Komplexitat als Fixierung fUr die Begasungsschlauche sowie als Verteiler
(Lochboden, Ringspalt). Verteilerboden sind jedoch bei groBen Wirbelschichtreaktoren stets notwen­
dig, auf positive Erfahrungen aus Chemiereaktoren kann hierbei zurUckgegriffen werden [155J.

Daher wird die zu begrUndende Wahl zwischen einem vern Gas mit Gleichstromcharakter durch­
flossenen MembranbUndel, selbsttragenden Membranelementen (z. B. Membrankerzen) oder langen
Schlauchmembranen mit Umlenkungen erforderlich. Der rnogliche Weg, die Fixierung der Schlauche
direkt in einen Anstromkonus zu integrieren, wurde untersucht, jedoch aus konstruktiven GrUnden
wieder verworfen [1661.

FUr den hier vorliegenden Fall rnuf die vertikal angestromte Membraneinheit eine hornogen fluidi­
sierte Wirbelschicht aufnehmen, das heilit, bei einer Fixierung der Schlauchmembran am unleren Re·
aktorende muf in weiterer Funktion die gleichmallige Anstromung einer Wirbelschichl gewahrleistet
sein. Gleichzeitig ist eine eindeutige Trennung zwischen Gas- und FIUssigphase (SlerilitatsgrUnde,
Vermeidung von Blaseneintrag) konstruktiv zu verwirklichen. Nach Auskunft eines Herstellers fur
Spezialartikel aus Silikonmaterial [140J konnen komplexe Bauteile jeder Art aus Silikon hergestellt
werden, irn vorliegenden Fall ware (neben okonomischen Oberlegungen) die Wahrscheinlichkeit fiir
Fertigungsfehler auf Grund der hohen Anzahl an Verbindungen und Durchfiihrungen wesentlicher
Grund gegen diese Vorgehensweise.

Selbsttragende Membrankerzen gewinnen gegenilber einer Schlauchbegasung nur dann einen Vor·
teil, wenn sie lediglich am oberen Reaktorendefixiert werden mUssen. In diesern Fall kann zur Huidi­
sierung der Wirbelschicht ein einfacher, separater Anstromboden verwendet werden. Diese Technik
entspricht dann in bezug auf die Begasung einem "dead end'l-Mcdul, was zeitlich gesehen immer
mit einer Anreicherung von rUckpermeierendem Fremdgas (bzw. Wasserdampf) verbunden ist. Die
kommerziell erhaltlichen Membrankerzen, die auf Grund ihres groBen Durchmessers (geringe volu­
menspezifische Membranflache) mit Reinsauerstoff oder mit Druckluft betrieben werden, konnen eine
blasenfreie Begasung nicht zuverliissig gewahrleisten,

Aussichtsreich ist der Ansatz der selbsttragenden Membran fUr den Zellkulturbereich nur dann,
wenn die Gasphase druckfrei gefahren werden kann. Dieser Ansatz wurde im Rahmen dieser Ar·
beit verfolgt, nachdem entsprechende Membranen (vgl. Kap. 5.1, Membran M2) ermittelt werden
konnten. Sie sind filr eine Umlenkung der Schlauchmembran seiber nicht geeignet, auf Grund der er·
heblichen Reduzierung der Membranfliichen scheint die Anzahl an auszufUhrenden Verbindungsstellen
jedoch vertretbar.

1m Rahmen dieser Arbeit wurde vorwiegend die Umlenktechnik der Schlauchmembranen einge­
setzl. Bei dem zuniichst gebauten Wirbelschichtreaktor mit einem Durchmesser von 50 rnm werden
16 parallele Schlauchmembranen benotigt, dies entspricht insgesaml 15 Umlenkungen der Membran,
sowie zwei Verbindungsstellen im Reaktor. Hierbei sei hervorgehoben, daf sich diese Anzahl bei einer
langenmafligen Erweiterung des Reaktors nicht erhoht, so daf mit dieser einfachen Technik Reak·
toren im MaBstab von 1-3 Liter sehr leicht gebaul werden konnen. In diesem Fall dienl die unlere
Fixierungsplatte gleichzeitig als Anstrornboden.

Bei dem neuenlwickelten 15-Liler·Reaklor kann diese Technik so nicht iibernommen werden.
Die zahlreichen Umlenkungen der Schlauche unterhalb der Anstromzone wUrden in diesem Fall dazu
filhren, daB die Offnungen des FlUssigkeitsverteilers haufig von Umlenkungen verdeckt werden. Daher
wurde in diesem Fall eine Aufteilung der beiden obengenannten Funktionen auf zwei hintereinander­
liegende Platten realisiert [135].
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Nach der ungleichforrnigen Passage des Kreislaufstromes durch die untere Umlenkplatte (siehe
Abb. C.6, S. 129) gelangt die Flussigkeit in einen Sammelraum des Reaktorbodens (vergleiche
Abb. C.7, 5.130, unterer Bildteil). Von diesem Raum wird sie dann entlang der nun parallel gefUhrten
und regelrnaflig verteilten Schlauchmembranen durch den eigentlichen Verteilerboden (siehe eben­
falls Abb, C.6, S. 129, die groBen Offnungen stellen die SchlauchdurchfUhrungen, die kleineren die
Hussigkeitsoffnungen dar) transportiert. Somit kann eine gleichrnallige Anstromung gewahrleistet
werden,

Mit dem beschriebenen Reaktor wird mittlerweile erfolgreich fermentiert. Es ist bei einer Be­
trachtung des Systems offensichtlich, daB es sich hierbei urn ein konstruktiv sehr anspruchsvolles
System handelt. Hierzu sei jedoch in Erinnerung gerufen, daf fiir die blasenfreie Begasung von Wir­
belschichtfermentern kein Alternativsystem existiert. Jede Verbesserung der Membran fUhrt durch
eine Reduzierung der Membranflache zu einem einfacheren System,

Basierend auf den vorgenannten Uberlegungen wurde in dieser Arbeit unter besonderer Beruck­
sichtigung einer spateren MaBstabsvergroBerung die zuvor beschriebene Technik gewahlt.

8.2 Zur Auslegung einer reaktorintegrierten blasenfreien Begasung

1m folgenden wird besonders die Auswirkung der Membranparameter auf die Auslegung eines Bega­
sungssystems diskutiert. Die Berechnungen (vgl. Kap. 4.4 und Anh, D) sliitzen sich dabei auf abge­
sicherte Werte filr die StoffUbertragung, die zuvor in Versuchsreihen ermittelt wurden (vgl. Kap. 5).
Fur den in Frage kommenden MaBstab zu einer MaBstabsvergroBerung wird bei der Wirbelschicht­
technik an Volumina in der GroBenordnung von 100 I gedacht. Zu diesem Bereich werden an Hand
von Beispielen Auslegungsvorschlage gemacht, Dabei wird von Randbedingungen ausgegangen, die
zellkulturvertragliche Bedingungen wiederspiegeln. Bei variablen Parametern wird in der Regel von
Extrembedingungen ausgegangen (z. B. Zelldichte im Trager),

Bei den anschlieBenden Uberlegungen miissen einige wesentliche Annahmen zu Grunde gelegt
werden, um die in Anh. D ausfUhrlich vorgestellten Berechnungen auf den Fall der blasenfreien Per­
meationsbegasung sinnvoll anzuwenden. Es wurdevon den folgenden Voraussetzungen ausgegangen":

• Es wird festgelegt, daB durch die Begasung des Reaktors am Kopf der gleiche Sauerstoff­
partialdruck vorliegt wie am Reaktorboden. Ein dariiher hinausreichender Sauerstoffeintrag
fiihrt auf Dauer zu einem Anstieg des Eingangspartialdrucks. In der Praxis wurde genau diese
Vorgehensweise realisiert und durch Messungen vor und hinter dem Reaktor bestatigt.

• Der Sauerstoffverbrauch oberhalb der Wirbelschicht durch frei suspendierte Zellen kann bei
der Berechnung beriicksichtigt werden. Bei den folgenden Beispielen konnte dieser Term nach
entsprechenden Prufungen vernachlassigt werden, da hierstets von einem hohen BefUliungsgrad
der Fermenter mit Wirbelkorpern ausgegangen wurde.

• Die Sauerstoffzufuhr tiber das Frischmedium wird nicht berucksichtigt,

• Fur den Durchmischungszustand wurde auf Grund der homogenen Fluidisierung und basie­
rend auf Erfahrungen an einem Teststand zur Messung der Verweilzeit (an einem begasten
Reaktor ohne Verbraucher) bezuglich des Sauerstoffs von einer Stromungsrohr-Charakteristik
ausgegangen.

Der Berechnungsgang sei mit der Indizierung der Abb, D.1, 5, 134 bereits an dieser Stelle wie
folgt skizziert: In den Reaktor tritt ein Volumenstrom 11 mit der Konzentration c., in den Bilanzraum

lDie entsprechenden Annahmen werden bei den Versuchen jeweils kurz wiederholt.
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ein. Uber die Hohe der Wirbelschicht h wird durch die Schlauchmembran der Sauerstoffstrom n'''lo
zugefUhrt, die immobilisierte Kultur verbraucht in der gleichen Zeit die Stoffmenge n'''Iw Sauerstoff.
Der Austrittszustand des FlUssigvolumenstroms mit der Konzentration c' gelangt nun in den oberen
Teil des Reaktors, die frei suspendierten Zellen entnehmen die Stoffmenge n"'2w. Auch in diesem
Bereich wird Sauerstoff (der Menge ;""20) zugefuhrt, Durch eine differentielle Bilanz kann so das
lokale Niveau des Sauerstoffpartialdrucks innerhalb und auBerhalb des Reaktors bestimmt werden.

8.2.1 Der Einflu8 von Einzelparametern/Modellierung des Sauerstoffgefiilles

Variationsparameter: Schlauchdurchmesser In einem ersten Auslegungsbeispiel soli betrachtet
werden, welche Anzahl an parallel gefUhrten Schlauchmembranen fur unterschiedliche Reaktorvolu­
mina installiert werden rniissen (siehe Abb. 8.1). Hierzu werden die Wandstiirke (OM = 0.32 mm) der
Membran und ein maximaler Druck auf der Gasseite von einem bar absolut (also Umgebungsdruck)
vorgegeben. Dies begriindet sich durch die Tatsache, daB sich bei groBen Schlauchdurchmessern
und gleichzeitig geringer Wandstiirke die Membran aufbliiht, bzw. im Fall der glasfasergestiitzten
Membran sich diese vom Stlitzgewebe ablest. Variiert wird der AuBendurchmesser der Membran­
schliiuche.

Die Abbildung zeigt zuniichst, daB mit steigendem Reaktorvolumen bei konstantem Verhiiltnis
von Hohe zu Durchmesser (H/ D) die Anzahl an benctigten Schliiuchen gleichen Durchmessers relativ
abnimmt. Dies ist leicht einzusehen, da der Durchmesser im Vergleich zum Volumen unterpropor­
tional zunimmt, eine groBere Reaktorliinge jedoch keine Erhohung der Schlauchzahlen benotigt. Je
groBer der Schlauchdurchmesser gewiihlt wird, desto stiirker macht sich dieser Effekt bei groBen Re­
aktoren bemerkbar. Zur Anzahl der Schliiuche liiBt sich feststellen, daB bei den erstmalig getesteten
dlinnen Membranwiinden die Menge an parallelen Schliiuchen auch bei groBen Reaktoren durchaus
handhabbar wird. Hierzu sei erwiihnt, daB die hier vorgestellten Wandstiirken auch fur Schliiuche
im Durchmesserbereich bis 30 mm erhiiltlich sind, hierbei also noch erheblich weniger Schliiuche
benotigt werden.

1m unteren Teil von Abb. 8.1 wird beispielhaft die Auslegung eines Reaktors mit einem Volumen
von 30 Litern herausgegriffen, um den Verlauf der Sauerstoffkonzentration tiber die Reaktorhohe
darzustellen. Hierbei wird von der Randbedingung ausgegangen, daB im Reaktor keine axiale Ruck­
vermischung stattfindet. Diese Vereinfachung trifft in dieser Strenge sicherlich nicht die Realitiit, sie
errnoglicht jedoch die Darstellung des maximalen Gefiilles im Wirbelschichtreaktor.

Aus der Abbildung wird ersichtlich, daB die Verliiufe der Sauerstoffkonzentration fUr die un­
terschiedlichen Schlauchzahlen und -durchmesser nicht ubereinstimmen. Bereits rein rechnerisch
ergeben sich unterschiedliche Oberfliichen in und oberhalb der Wirbelschicht fUr die beiden hier
untersuchten Fiille.

Der Grund filr die Abweichungen ergibt sich aus einer genaueren Betrachtung von Abb. 5.9, S. 73.
Hieraus ist zu entnehmen, daB bei einem groBeren AuBendurchmesser der Membran in der Wirbel­
schicht ein geringerer fliissigseitiger Widerstand auftritt als bei der Membran mit dem kleineren
Durchmesser. Hierbei handelt es sich um einen Geometrieein/iuB. Oberhalb der Wirbelschicht dreht
sich dieses Verhalten um, so daB mit den hier gewiihlten Auslegungsparametern der Eingangszu­
stand in den Reaktor wieder erreicht wird. Die Summe der Gesamtwiderstiinde ist bei dem Schlauch
groBeren Durchmessers etwas geringer, hierdurch wird die benotigte Membranfliiche etwas reduziert.

Die Bedingung der gleichen Ein- und Austrittszustiinde wird durch das Auslegungsprogramm
berucksichtigt. Sie muB auch bei maximalen Eintragsbedingungen erfiilltsein, da sonst ein stationiirer
Betrieb des Reaktors nicht gewiihrleistet werden kann. Diese Aussage impliziert eine Reduzierung
der Bilanz filr den Sauerstoff auf das ReaktorgefiiB, der Kreislauf wird hierbei nicht betrachtet.

Tatsiichlich wurde zuniichst iiberprutt, ob bei extrem kurzen Verweilzeiten durch das Frischme-
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Abbildung 8.1: Benotigte Anzahl an Schlauchen gleicher Wandstarke bei unterschiedlichen AuBen­
durchmessern
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dium ebenfalls ein zu beachtender Anteil zur Begasung geleistet wird. Dies ist nicht der Fall, selbst
durch Medienkompression kann kein relevanter Anteil an Membranflache eingespart werden. Hinzu
tritt die Aussage, daB in kontinuierlichen Systemen eine Verlangerung der Verweilzeit aus Grunden
der Handhabbarkeit und der Okonomie angestrebt wird und nicht die gegenlaufige Tendenz.
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Abbildung 8.2: Variation des Hohlraumanteils in der Wirbelschicht

Variationsparameter: Hohlraumantell Aus Abb. 8.1 war zu entnehmen, daB am Ende der Wir­
belschicht der Verlauf der Konzentration fUr den Sauerstoff abknickt, bis zum Reaktorkopf also
wieder ein Anstieg verzeichnet werden kann. Dies laBt sich dadurch begrunden, daB die Zelldichte in
der Fliissigphase iiber der Wirbelschicht wesentlich geringer ist als die Besiedlungsdichte im Trager.
Da, wie zuvor bereits beschrieben, iiber der Wirbelschicht jedoch Gas in den Reaktor eingetragen
wird und der ein- und austretende Volumenstrom die gleiche Sauerstoffkonzentration aufweisen muB,
ist das Gefalle im Reaktor also irn wesentlichen nur durch den tragerfreien Raum im Reaktorkopf
bedingt.

Abb. 8.2 veranschaulicht diesen Sachverhalt. Hier wird fur unterschiedliche Expansionsgrade des
FlieBbettes bei sonst gleichen Randbedingungen das Gefalle filr die Sauerstoffkonzentration gezeigt.
Ahnliche Effekte sind durch verschiedene Filllungsgrade eines Reaktors zu beobachten. Bei der
BefUliung eines 100-Liter Reaktor mit nur 10 Liter Wirbelgut muB also uberpriift werden, ob das
installierte Begasungsmodul hierzu geeignet ist.

Auch in dieser Darstellung wurde als Basisniveau fiir die Sauerstoffsattigung ein Wert zu 80 %
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des Sattigungswertes festgelegt. Es ist ersichtlich, daB bei einer nahezu vollstandigen Fiilhmg des
Reaktors (hiermit ist gemeint, daB das expandierte Wirbelbett den Reaktor vollstandig ausfUllt) bei
entsprechender Auslegung ein gradientenfreier Betrieb erreicht wird. Hierbei wurde vereinfachend
angenommen, daB sich die fliissigseitigen Obergangswiderstande in dem untersuchten Intervall durch
den Hohlraumanteil in der Wirbelschicht nicht signifikant andern.

Variationsparameter: Wandstarke Zeitlich vor der Bestiickung eines Moduls mit Membranen
eines festen Durchmessers ist sicherlich die Frage zu behandeln, welche Wandstarke geeignet ist, um
einen ausreichenden Gaseintrag bei blasenfreier Begasung zu gewahrleisten. Nach der Auswahl des
Membranwerkstoffs und der Kia rung der Verfligbarkeit mlissen gerade fur eine begrilndete Auswahl
der Membranen die Voruntersuchungen zum Widerstandsverhalten der einzelnen Transportphasen
mit in die Oberlegungen einbezogen werden.

Abb. 8.3 zeigt im oberen BildteiJ exemplarisch die Ergebnisse der Auslegungsrechnungen fUr einen
AuBendurchmesser der Membran von 4.6 mm. Die Randbedingungen wurden zur Erleichterung des
Vergleichs zum EinfluB einzelner Parametervariationen gegenuber Abb. 8.1 nicht verandert.

Die abnehmende Steigung der Kurven begrilndet sich erneut darin, daf die mit einer Volu­
menvergrollerung zunehmende Reaktorlange bei konstantem H/0-Verhaltnis keine Erhohung der
Schlauchdichte iiber den Reaktorquerschnitt bewirkt. Desweiteren wird deutlich, daB, solange der
Stofftransport iiber und in der Wirbelschicht membrankontrolliert bleibt, die Anzahl der Schlauche
erheblich zu reduzieren ist, indem eine dunnere Membran gewahlt wird. 1m vorliegenden Fall kann
bei einem 30-Liter-Reaktor eine effektive Einsparung an Reaktorvolumen von etwa 2 Litern durch
die Wahl einer giinstigeren Membran erreicht werden. Die hohe Anzahl von Schlauchmembranen,
die in dem Auslegungsbeispiel berechnet wird, muB in diesem Fall dahingehend genutzt werden,
einen groBeren Membrandurchmesser als den hier gewahlten zu erwagen, da die Bestiickung eines
Begasungsmoduls mit Schlauchzahlen groBer als 50 spezielle Montierhilfen erfordert.

Auch fur dieses Auslegungsbeispiel wurde im unteren Bildteil von Abb. 8.3 der Verlauf der Sau­
erstoffkonzentration fiir den Fall eines 30-Liter-Reaktors dargestellt. Die berechneten Gefalle liegen
in der grafischen Darstellung nahezu aufeinander. Die Abweichung bei dem Umschlagpunkt zum An­
stieg des Sauerstoffs ist dadurch zu erklaren, daB durch das groBere Schlauchvolumen bei gleichem
Expansionsgrad bei der groBeren Schlauchanzahl die Hohe der Wirbelschicht geringfugig ansteigt.

Dieabsolute Differenz zwischen Eintrittskonzentration und der Konzentration am Umschlagpunkt
betragt etwa 6% l.uftsattigung. Dieser Wert stellt bereits die Grenze dar, bei deren Erreichen an
eine neue Auslegungsrechnung mit verandertem Parametersatz gedacht werden sollte.

Vorgabe eines maximalen Drucks auf der Gasseite Hier muB - wie bereits zuvor erwahnt
- beachtet werden, daB sich die Geometrie der Begasungsmembran wahrend der Druckbelastung
nicht relevant andert. In diesem Fall verkleinert sich der eigentliche Reaktionsraum, die Hohe der
Wirbelschicht nimmt zu und der ProzeB wird ungeplant gestort. Daher miissen die verwendeten
Membranen unter Realbedingungen? auf ihre Druckstabilitat getestet werden.

Weiterhin sei vorab darauf hingewiesen, daB eine Permeationsbegasung in einem Wirbelschicht­
reaktor fur die Zellkulturtechnik auf Grund der sonst zusatzlich anfallenden Sicherheitsvorkehrungen
nicht mit einem Druckniveau groller als 2 bar beaufschlagt werden sollte,

Auch dieses Beispiel stellt nur fUr einen Satz ausgewahlter Randbedingungen den gefragten Sach­
verhalt dar. Hierbei wurde eine bereits unnotig starke Membran ausgewahlt, um den gewunschten
Effekt bis zu einem Oberdruck von 1.0 bar sichtbar zu machen. Abb. 8.4 zeigt filr einen Reaktor

2Hierbei wird bei verstarkten oder rnehrschichtigen Membranen insbesondere an den Zustand nach der
HeiBdampfbehandlung gedacht.
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mit 10 Liter Gesamtvolumen, daf sich bei Vorgabe des doppelten Sauerstoffdrucks als Auslegungs­
parameter die Anzahl der zu installierenden Schlauchmembranen um die Halfte verringern laBt. In
diesem Fall rnuf gernaf der Ausfiihrungen in Kap. 5.2.4, S. 74 zusatzlich iiberpriift werden, oh ein
blasenfreier Betrieb bei Oberdruck gewahrleistet werden kann, oder ob der eingetragene Stoffstrom
auf eine groBere Membranflache zu verteilen ist.

Der untere Bereich von Abb. 8.4 zeigt auch fiir diesen Fall den Verlauf der Sauerstoffkonzentra­
tion uber den Reaktor in FlieBrichtung. Es wird wiederum deutlich, daB zum bestrnoglichen Betrieb
des Fermenters die Wirbelschicht den Reaktor weitgehend ausfiillen sollte, wenn uber den Bereich
der Membran oberhalb der Wirbelschicht Sauerstoff eingetragen werden kann. An dieser Stelle sei
darauf hingewiesen, daf dieser Effekt prinzipiell vermieden werden kann, die Membran hierzu jedoch
in okonomisch nicht vertretbarer Weise modifiziert werden muB.

Die vorangehenden Beispiele verdeutlichen, daf zur Konstruktion einer Begasungseinheit fiir die
reaktorintegrierte blasenfreie Sauerstoffversorgung von Wirbelschichtfermentern eine Bandbreite an
Moglichkeiten zur VerfUgung steht, um ein System sicher und zuverlassig auszulegen. Die notwendi­
gen Obergangs- und Durchgangskoeffizienten fiir den Stofftransport stehen zur Verfiigung. Durch die
Bereitstellung eines Auslegungsprogramms konnen sowohl Begasungssysteme neu entworfen als auch
Zustande wahrend der Fermentationen oder das Verhalten neuer Begasungsmembranen simuliert
werden.



Kapitel 9

Zusammenfassung & Ausblick

Zweiphasige Wirbelschichtreaktoren konnen in der Zellkulturtechnik fUr zahlreiche Zellinien vorteil­
haft eingesetzt werden. Diese - im Vergleich zu den traditionellen Verfahren - neue Technologie
unterstUtzt die anspruchsvolle Fermentation von Saugerzellen, indem sie den Organismen eine ge­
eignete Umgebung zur Produktion bereitstellt. Bestrnogliche Ergebnisse liefert das Verfahren dann,
wenn vertiefte Kenntnisse uber den Stoffwechsel der Zellen und ihr Besiedelungsverhalten auf und
in der porosen Festphase vorliegen. Das Verfahren ist in der Lage, auch bei hohen Zelldichten eine
bestrnogliche Versorgung der Zellen zu gewahrleisten,

Die vorliegende Arbeit beschiiftigt sich mit der Entwicklung von Wirbelschichtfermentern und ihrer
verfahrenstechnischen Auslegung. Eswurden hierzu u. a. umfassende Experimente zur Charakterisie­
rung der Systeme, zur Uberprufung ihrer Leistungsfiihigkeit und zur Gewiihrleistung einer rnoglichen
MaBstabsubertragung durchgefUhrt. Die wichtigsten Resultate der vorliegenden Arbeit konnen den
folgenden Bereichen zugeordnet werden:

Erarbeiten der Grundlagen

• Aus der Betrachtung der Entmischungsmechanismen filr die Trager im Reaktor werden MaB­
nahmen zur homogenen Verteilung der Trager abgeleitet.

• Es wird gezeigt, daB zu einer genauen Beschreibung der FlUssigphase die l.oslichkeit des Sau­
erstoffs im Kulturmedium bekannt sein muB. Die Partialdruckmessung gibt keinen direkten
AufschluB auf die Konzentration.

• Der Stofftransport des Sauerstoffs iiber die Begasungsmembran wird durch eine einfache Trans­
portgleichung beschrieben. Aile notwendigen Parameter zur Berechnung des Stoffdurchgangs
sind ermittelt oder durch die Literatur zuganglich,

Experimente zum Stofftransport

• Es wird nachgewiesen, daB fUr Stoffeintragsmessungen Wasser als ModeliflUssigkeit an Stelle
des Zellkulturmediums verwendet werden kann.

• 1m vollstandig fluidisierten FlieBbett (Ul =0.01-0.02 ni]s) besitzt die Leerrohrgeschwindigkeit
keinen EinfluB auf den Stoffdurchgang.

• In der Wirbelschicht wird durch eine Reduzierung der Membranstarke von 0.98 11l11l auf
0.32 mill eine Minderung des Stofftransportwiderstands um 59 % erreicht. Der Antell des
Membranwiderstands fallt hierbei von 63 % auf 32 %.
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• Das Einbringen einer Wirbelschicht in oine Ringspaltstrdmung mindert den Gesamtwiderstand
fur den Stoffdurchgang um 62 % (OM = 0.32 111m) bzw. 32 % (OM = 0.98 mm).

• Bei einem gasseitigen Oberdruck mu8 das Widerstandsverhalten der Transportphasen bekannt
sein, um einen blasenfreien Betrieb zu gewahrleisten,

• Der gemessene Sauerstoffeintrag kann durch die Transportgleichungen zufriedenstellend be­
schrieben bzw. angenahert werden.

Zellkult II rferm enta tionen

• Es konnen sowohl adharente Zellen als auch Suspensionszellen mit den getesteten Tragertypen
(Glas, Kollagen) fermentiert werden.

• In einem Fermenter mit reaktorintegrierter blasenfreier Begasung wurden 8 Fermentationen
(300 - 1100 Stunden) durchgefUhrt. Bei der Kultivierung der CHO-Zelle kann auf die Zugabe
von Serum wiihrend der Fermentation verzichtet werden.

• Die Animpfdichte und der Anfahrvorgang beeinflussen wesentlich die Zeit, nach der ein Reaktor
einen stabilen Prozebzustand erreicht.

• DieTragergroliebestimmt die Gesamtzellzahl in einem Reaktor. Die Verwendung grofler Trager
birgt die Gefahr, da8 im Tragerinnern auf Grund von Transportlimitierungen nekrotische Be­
reiche entstehen.

Berechnungen zur Auslegung

• Es wurde ein Auslegungsprogramm entwickelt, mit dem Systeme zur reaktorintegrierten Per­
meationsbegasung berechnet werden konnen.

• Beispiele zu den wichtigsten Parametervariationen veranschaulichen auf der Basis gesicherter
Me8werte den Einflu8 der Einzelparameter.

• Gradienten, die bei einer Teilnutzung des Reaktorraums auftreten (unvollstandige Filllung mit
Wirbelgut), konnen im voraus ermittelt werden.

Es wurden Wirbelschichtreaktoren in drei Ma8staben gebaut (0.15 I, 0.6 I, 15 I). Hierbei bleibt
festzustellen, da8 sich die l.eistungsfahigkeit der Fermenter auch im Langzeitbetrieb gezeigt hat. Eine
reaktorintegrierte Begasung bedeutet aus okonornischer Sicht stets einen zusatzlichen Kostenfaktor
und sollte erst in einem Ma8stab eingesetzt werden, bei dem eine externe Begasung die Versorgung
der Zellen nicht mehr gewiihrleisten kann. Dies ist jedoch haufig bereits bei Kleinfermentern uber
0.5 Liter Reaktorvolumen der Fall.
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Ausbliek

KAPITEL 9. ZUSAMMENFASSUNG & AUSBLICK

Die hier vorgelegte Arbeit kann auf breitem Gebiet ihre m6gliche FortfUhrung und Erweiterung er­
fahren. 1m Millelpunkt steht hierbei zunachst die Intensivierung der Untersuchungen zur bereits
begonnenen MaBstabsvergriiBerung der Reaktoren, da die Obertragung von Regeln aus verwandten
Bereichen der Biotechnologie auf Grund der Besonderheiten des Systems Siiugerzelle nur bedingt
m6glich ist. Nur auf diesem Wege kann die Akzeptanz fUr dieses Verfahren in Zukunft gesteigert
und der Skepsis, die der Kombination von Wirbelschichllechnik und biologischen Systemen im allge­
meinen entgegengebracht wird, begegnet werden. 1m Zentrum der Untersuchungen sollte sicherlich
zunachst der Begasungsaspekt stehen, der das FlieBbellverfahren gerade im gr6Beren MaBstab pragt.

Die Frage nach der Auswahl des bestm6glichen Tragers (sowie der Tragergrolle] deutet sich bereits
auch in dieser Arbeit an. Sie ist auf Grund des unterschiedlichen Verhaltens der Zellinien nicht global
zu beantworten. FGr diesen Aspekt ist neben der reinen Stofftransportfrage im Trager (Substratzu­
fuhr, Produkt- und Inhibitorausschleusung) zu thematisieren, ob die Produktqualitat (Glykosilierung)
durch eine m6gliche Veranderung der Zellen im Tragerinnern beeinfluBt wird. Einen weiteren Ein­
fluB iibt die Tragerauswahl sicherlich auf die Optimierung der Biomassekonzentration aus, An dieser
Stelle besteht ein Bedarf an weiterfUhrenden Untersuchungen.

Nachdem die zentrale Bedeutung der Substrate Glutamin, Sauerstoff und Glukose erkannt ist, bleibt
zu untersuchen, in welchen Bereichen ihre Konzentrationen in Hinblick auf die Produktbildung an­
gesiedelt werden miissen. Es wurde bereits beschrieben, daf auch ein OberschuB bei den Koh­
lenstoffquellen die Energieumwandlung der Zelle in eine Richtung lenkt, die dem Ziel einer hohen
Produktbildung nicht dient. Weiterhin wird im AnschluB daran von Interesse sein, welche Kompo­
nente bei einer bestmiiglichen Versorgung mit den Leitsubstraten limitierend wird. Die genannten
Untersuchungen sind dem Bereich Medienoptimierung zuzurechnen.

Einen weiteren Schritt in Richtung der ProzeBoptimierung kann die online-Bestimmung der unter­
schiedlichen Kinetiken darstellen. Die auf anderen Gebieten unternommenen Ansatze [111 k6nnen
durch die Verwendung einer zuverlassigen online-Bestimmung der Medienkomponenten aufgegriffen
und fortgefGhrt werden.

Die Resultate dieser Arbeit unterstreichen, daf Fermentationen im Wirbelschichtreaktoren fur die
Zellkulturtechnik handhabbar sind. Die Moglichkeiten zu nachfolgenden Schrillen, die im wesent­
lichen der ProzeBoptimierung dienen, sind, wie dies von anderen biotechnischen Verfahren bekannt
ist, nahezu unbegrenzt.





Anhang A

Verwendete Formelzeichen und Abkurzungen

lateinische Symbole

Symbol Bedeutung Einheit

a Aktivitat

a Phasengrenzflache m2 1

a volumenspezifisehe Oberflache 1
'In.

Ao Ouerschnittsflache m2

8c02 ..\/ Konzentration des Sauerstoffs in der Membranphase mol
m3

c' Molkonzentration der Komponente i mol,
m3

a.t: Durehmesser rn

D02.M
Diflusionskoeffizient fUr den Sauerstofl in der Membranphase cm2

-s-

Ed Aktivierungsenergie J
mol

f; Fugazitat der Komponente i Pa

g Erdbesehleunigung
kq . m

s2
grein(T,PO) Gibbssehe Enthalpie des reinen Stofles bei Systemtemperatur

und frei wahlbarern Standarddruek J
mo/

h Hohe der Flussigkeitssaule In

h FlieBbetthohe In

H Parameter zur Bestimrnung von l.oslichkeiten

H Henrysehe Konstante des gelosten Stoffes i im l.osungsmitte] j Pa
'.J

H Hohe m

I Parameter zur Bewertung der lonenstarke

J( Stoffdurehgangskoeffizient In
7i



Symbol

K

k

k

.11

II

II

II

P

P

r

ra

'J",

1l

R

T

u

"{

w

y

Z

Bedeutung

Experimentell bestimrnte Konstante zur Bestimrnung von Loslichkeiten

5tofftransportkoeffizient

BiId ungsrate/ ZerfaIiskonstante

molare Masse

Exponent

Lastvielfaches

Stoffmenge

Permeabilitat

Gesamtdruck

Sattigungsdampfdruck des Gases im l.osungsmittel

bei unendlicher Verdilnnung

volumenspezifische Reaktionsgeschwindigkeit

Innenradius

AuBenradius

Radius flir den Stoffdurchtritt

allgemeine Gaskonstante (1l= 8,314 mar. A )

Quell-/Senkenterm .

Temperatur

Fluidgeschwindigkeit irn FlieBbett

Anstromgeschwindigkeit (Leerrohrgeschwindigkeit)

Sinkgeschwindigkeit des Einzelteilchens

Molvolumen

Partiell molares Volumen des gelosten Gases

irn Losungsmittel bei unendlicher Verdilnnung

Volumen

Massenkonzentration

Molanteil in der flilssigen Phase

Molanteil in der Gasphase

Partikelzahl

z-Koordinate
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Einheit

I
g
m·
7!
1
7i
g/mol

mol
9·m m

cn~2 . s . bur
Pa

Pa

mol
m3./1

m

m

m·

mol
n-:T
K
17l
S
nt
S
m
S

m3

mol

m
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griechische Symbole

Symbol

(

f)

J1..m

v

w

p

V z

Bedeutung

Bunsenkoeffizient

Aktivitiitskoeffizient

Charakteristische Dicke einer Schlauchmembran

Membrandicke

Kon zentrationsdifferenz

Hohlraumanteil

frei wahlbares KonzentrationsmaB

Temperatur

chemisches Potential

chemisches Potential der Komponente i in Phase m

kinematische Viskositiit der Fliissigkeit

azentrischer Faktor

Dichte

mittlere Verweilzeit

Geschwindigkeitsanteil in Stromungsrichtung

Fugazitiitskoeffizient

Druckverlust der SchUttung

Einheit

abhiingig von (

111

m

mol
rt:

nachWahl

°c
J

mol
J

mol
m2

T

'IH.
S

Pa



Ah nlichkeitsken nzahlen
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Symbol

A/'

Fr

Rq

s»,

SII

Sc

n

Bedeutung

Archimedeszahl

Froudezahl

Part ikel reynoldszahI

Reynoldszahl, gebildet mil der Sinkgeschwindigkeil der Parlikel

Sherwoodzahl

Schmidlzahl

Stromungskennzahl

Definition

11/

~
II/ • d,
-/1-

/I
D
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Indizes

Symbol

"
."
o

c

i

J

I

9

111

s

t

r

R

rein

z

o

ANHANG A. VERWENDETE FORMELZEICHEN UND ABKDRZUNGEN

Bedeutung

Bezogen auf Zeit

Bezogen auf eine Flache

Bezogen auf ein Volumen

als Index: frei wahlbarer Bezugszustand

kritische GroBen

Komponente i

Bei der l.oslichkeitsbestimmung: 5alzkomponenten

Bei der Loslichkeitsbestimmung: organische Komponenten

FlUssigphase

Gasphase

Membranphase

Festphase (Wirbelteilchen)

Koordinatenrichtung

reduzierte GroBen

Reaktor

Reinstoff

Koordinatenrichtung

Koordinatenrichtung

Umrechnungsfaktoren

1 barrer = 10-10. e/11~(f;TP} . e/11 = 1.072.10-10 . 9 . mm
em . s . emH9 e/112 . s . bar

[142]. 5.863-872



Anhang B

Gerate- und Chemikalienliste

FERMENTATIONSANLAGEN

Anlagenkomponenl e

Begasungsein hell

Membran .
nylonummanlell, beschichtet
Membran .
Stlitzelement: Glasfaser
Membranmodul .

pH-Messung

pH-EinstabmeBkette .
pH-Wert-MeBverstarker .
und -regler
Einbaugeber .

Sauerstoffmessung

Sauerstoffelektroden .
Typ 70 mm
°2-MeBverstarker .

Filler

Luftfilter .
Medienfilter .

Pumpentypen

Membranpumpe .
Schlauchpumpe .

Bezeiehnung

Best. Nr. 22805752 .

Bezeichnung: GL, Si ..
5.4 +/- 0.1, 0.3 +/- 0.05
Eigenbau .

Typ 465-20-K9 .
Typ PW Ri 2 .

InFit 767-19 ..

Best.-Nr. 322756800 ..

Modell 170 air .

Typ 4210 .
Best. Nr. 5231307 H8P00 ..

Typ MZ2 ..
Typ 101 U/R, 501 U/R .
Typ 604 U/R

Hersteller & Lieferanl

BIW, Wuppertal

BIW, Wuppertal

Forschungszentrum JiHich

Ingold, Steinbach
Conducta, Gerlingen

Conducta, Gerlingen

Ingold, Steinbach

Ingold, Steinbach

Gelman Sciences, Dreieich
Sartorius, Gattingen

Vacuubrand, Wertheim
Verder, DUsseldorf
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FERMENTATIONSANlAGEN

ANHANG B. GERATE· UNO CHEMIKALlENLISTE

AnlagenkOll1 p0 nente

Dosiersystell1

Prazisionswaage .
Dosierstrecke .

Temperierung

Kompaktthermostat .
Kompa ktthermostat
Externregler .
TemperaturfUhler .

Temperaturregler .

TemperaturfUhler
Heizband '" .

Durchfl ullmessu ng

thermische Massendurch- .
f1uBmesser & -regler
Elektronik .

Analysensiebe .

Glastrager .
Borosilikatglas

Statische Mischer '" .

Sterilkupplungen .

aile Fermentationsgefalle, ' , , .. , , , , , .
Begasungsgefafle,
Sandenhalterungen,
Tragerprobenahmen,
Medienprobenahrne- Module

Bezeichnung

Typ 4100 5 .
Typ YFC027 .

Typ CS 20 .
Typ KS 6D
R22
PT 100·70

Therm 4226·1 .

W511S
WB201/50/0160 .

Modell 5850 E .

Modell 5878 A2 .

¢200 .

Typ 521162987 .

Typ SMV-2, DN 15 (PVDF) .....

(eigene Konstruktionen) ,

Hersteller & lieferant

Sartorius, Cottlngen
Sartorius, Gottingen

MeBgeratewerk Lauda,
lauda

Ahlborn MeB- und
Regeltechnik, Holzkirchen

Winkler, Heidelberg

Brooks, Veenendaal, Nl

Brooks, Veenendaal, NL

Fa. Retsch, Haan

Schott, Mainz

Fa. Sulzer,
Winterthur, Schweiz

Fa. Verax, Lebanon, USA

Mech. Werkstatt,
Forschungszentrum Jlilich



FERMENTATIONSANlAGEN

Anlagenkomponente

Druckmessung

Druckaufnehmer '" '"

MeBverstarker
Druckaufnehmer .
MeBverstarker
Druckregler .

Melldatenerfassung und Auswertung

Personal Computer .
Dateninterface .
MeBdatenerfassung .
Programmiersprache .
Betriebssysteme:

aile Verrohrungen: .

ANAlYTIK

Bezeichnung

Schaevitz P 1041 .

ADG3
T 4043 A 10 ..
Typ 4601
Modell 5866 .

IBM AT-3 .
SMP SYS 51 .
MEAS .
Turbo Pascal 5.0 ..
Concurrent DOS .
DOS 5.0 .
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Hersteller & Lieferant

Althen Mess- und
Datentechnik, Kelkheim

Kistler Instruments,
Schweiz
Brooks, Veenendaal, Nl

CAE Electronics, Stolberg
Siemens, Dusseldorf
Forschungszentrum Jillich
Borland Corp., USA
Digital Research, USA
Microsoft Corp., USA

Dockweiler, Oststeinbek

Zentrifuge .

GlukosejLakatanalysator "

Gefrierpunkt-Osmometer "

Photometer .

Labormikroskop .

Analysenwaage .

HPLC '"

GPKR... ... ..... . ... . . .. . . . . .. . SmithKline Beckman,
Munchen

YSI 2000... . . ... . . . . ... . . . . . ... Yellow Springs, USA

Osmomat 030 . . . . . . . . . . . . . . . . . . Gonotec, Berlin

UV 160A.. . . . . . . .. .. .. .. . . . .. . . Shimadzu, Japan

Mikroplot.. . . . .. . . . . . .. . .. . . . .. . Nikon

AE 240.... ..... .. . . . . . . . . .. ... . Mettler, Schweiz

LCC 2252 .. . . . .. . . .. .. .. .. . . .. . Pharmacia, Schweden
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VERSUCHSREAKTOREN
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Abbildung B.1: Baugroflen der neuentwickelten Wirbelschichtreaktoren

BESTANDTEllE DES ZEllKUlTURMEDIUMS

NaHC03 2400 BSA 100
Ethanolamine 6.1 Fettsauren 0.61
Naz Se 03 7.9*10·' Insulin 0.5
Hepes 2.4 Transferrin 0.5
Vitamine 32.6

I Medienkomponente I Menge [mg/I] ~ Medienkomponente I Menge [mg/I] I

Tabelle B.1: Medienbestandteile (Teil1)
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BESTANDTEllE DES ZEllKUlTURMEDIUMS

I Menge [mg/I] I
I I

l-Alanin 2.23 CaCI2 (anhyd.) 158.31
l-Arginin * HCI 115.75 CuS04 *5 H2O 7.5 *10 -q

l-Asparagin * H2 O 3.75 Fe( N03h *9 H2O 0.08
LvAsparaginsaure 3.73 FeS04 *7 H2O 0.21
l-Cystein * H20 * HCI 8.78 KCI 355.9
L-Cystin * 2 HCI 46.93 MgCI2 (anhyd.) 14.31
L-Glutaminsaure 3.68 MgS04 (anhyd.) 73.25
l-Glutamin 474.50 NaCI 6700
Glycin 24.38 NaH 2 P0 4* H2 O 53.75
L-Histidin * H20 * HCI 36.74 Na2 HP04 (anhyd.) 35.51
L-Isoleucin 79.74 Zn504 *7 H2O 0.22
L-Leucin 82.03
L-Lysin * HCI 118.63 weitere Komponenten Menge [mg/I]
L-Methionin 23.62 D-Glukose 3825
l- Phenylalanin 50.74 l.iponsaure 0.05
l-Prolin 8.63 Phenolrot 11.55
l-5erin 34.13 Putrescin * 2 HCI 0.04
L- Threonin 74.23 Natriumpyruvat 27.5
L- Tryptophan 12.51 Hypoxanthin (Natriumsalz) 1.19
l- Tyrosin (Di-Natrium-5alz) 80.10 l.inosaure 0.02
L-Valin 74.43 Thymidin 0.18

I Medienkomponenten

I Amlnosauren

Tabelle B.2: Medienbestandteile (Teil 2)



Anhang C

Konstruktionszeichnungen und Photographien der
Fermentersysteme

Abbildung C.1: Photo des 150·MiIIiliter·Wirbelschichtreaktors fUr die Zellkultur (externe Begasung)
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Abbildung C.2: Zusammensteliungszeichnung (links) und Photographie (rechts) des 0.51/11­
Fermenters mit reaktorintegrierter Begasung
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Abbildung (,3: Photographie der Versuchsanlage (0.51/11) mit reaktorintegrierter Begasung



127

~ --- Stutzen fiir Thcrmoelement

Umlauf

Uberlauf

Umlauf

Stutzen Itir 'Ihermoelement

Reaktorkorper

r;::;Q~ill:tt:r======-Stutzen fUr VenUle

Anetrcmung

Schlauchmembran

Reaktorelemente:

Etnlauf fUr wubetacbrohttrager

~

Abbildung (.4: Zusammenstellungszeichnung des 15-Liter-Wirbelschichtreaktors mit reaktorinte­
grierter Begasung
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Abbildung C.5: Photo des 15·Liter·Wirbelschichtreaktors fUr die Zellkultur
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Abbildung C.6: Umlenkplatte (oben) und Verteilerboden (unten) des 15-Liter-Wirbelschichtreaktors
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Abbildung C.7: Zusammenstellungszeichnung des Reaktorkopfs und des Reaktorbodens (unten)



Anhang D

Erlauterungen und Herleitungen

Fachbegriffe aus der Wirbelschichtliteratur

expanded bed: leicht ausgedehntes Wirbelbett
fluidized bed: kein kontinuierlicher Feststoffkontakt auf Grund einer Strornung durch das Bett
superficial velocity: Geschwindigkeit bezogen auf die freie QuerschnittsfHiche
Eine Sinkgeschwindigkeit (settling velocity) kleiner als die Strornungsgeschwindigkeit im FlieBbett
(superficial velocity) fiihrt zum Teilchenaustrag (wash out).
pariculate fluidization: Einzelanstromung
aggregative fluidization: Abweichung von der idealen Anstrornung, Hintereinanderlegen von fluidi­
sierten Partikeln
FlieBbett (Fluidatbett): Wirbelschicht geringer und mittlerer Ausdehnung

Glykoproteine: Unter dem Sammelbegriff Glykoproteine faBt man eine Gruppe von EiweiBen zu­
sammen, bei denen Oligosaccharide an die Seitenketten der Polypeptide geknUpft werden. Unter­
schiedliche VerknUpfungsstellen sowie Variationen beim Aufbau der Oligosaccharide fiihren fiir die
Glykoproteine zu unterschiedlichen physikalischen und chemischen Eigenschaften. Bei der Verwen­
dung von Glykoproteinen zu therapeutischen Zwecken kann die Art der Glykosilierung des Proteins
zu unerwUnschten Reaktionen des Organismus fiihren [116J.

Anfahrvorgang: Unter Anfahrvorgang wird der Betrieb des Zellkulturfermenters bis zum Erreichen
des stationaren Zustands verstanden.

Stark verdiinnte Losungen: Die Molekille des gelosten Stoffes haben idealisiert nur Molekille des
l.osungsmittels als Nachbarn, ilben also keine gegenseitige Wechselwirkung aus. Die Wahrschein­
Iichkeit einer Wechselwirkung zwischen MolekUlen des gelosten Stoffes liegt bei einem Molanteil des
gelosten Stoffes von 0.01 bei einem Prozenl. Die Starke der Wechselwirkung hangt von den cherni­
schen Eigenschaften von l.osungsmittel und gelostem Stoff ab ([156J, S. 336).

Bilanz fiir die Stoffart

(D.1)

mit
r. 0, z Koordinatenrichtungen
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Bostlmmung des FlIgazitatskoeffizienten bei Drllcken von P ::: 10 bar [1821:

P

In 'Pi.g(T, P) = jIZ(T. P) _ 11 dl' = Bjj(T)p
I' u .r

°
B~(.l;:', = fO +wfl

f O = 0.1445 _ 0.330 _ 0.13851'; - 0.01211'; - 0.0006071':
1',. .

f l 000 0.331 3 1.8= . 637+-2~ - 0.4231', - 0.008 r

1',

r
1',=­

1',

mit

(D.2)

(0.3)

(0.4)

(0.5)

(0.6)

Lndex r
Liule» C

w

reduzierte GroOen
kritisehe GroOen
azentriseher Faktor

Die Werte der kritisehen GroOen und des azentrischen Faktors konnen der Literatur [182] entnorn­
men werden. Fur das Stoffsystem Sauerstoff-Wasser ergibt sich ein Wert von 'Pi.g(T, P) = 0.999460.

Berechnung der Verbrallchsraten/Bilanz fUr die Stoffart

Voraussetzungen:

1. Konstante Diehte

2. Ideale Durehmischung

3. Kein Transport iiber die Reaktorwand

de, 1
-' = -(c· - c·) +,.. +h' . c·dt T 1,0 I 1 1

mit
I' volumenspezifisehe Reaktionsgesehwindigkeit
k Zerfallskonstante
ci.o Eintriltskonzentration
Ci.P letzte zurilckliegende Probenahme

Randbedingung:

t = 0 : Cj = ci,»

l.osung:

r, = A . Ci - Ci.P . exp(At) .; .!. .Co

exp(At) - 1 r

mit
1

A= --+h'
r

(0.7)

(0.8)
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Herleitung der Berechnungs- und Auslegungsleichung zu Kap. 8

Zur Berechnung der Konzentrationsprofile in und uber der Wirbelschicht bei einer Variation von re­
aktorspezifischen Parametern miissen die benotigen Gleichungssysteme gelost werden. Durch diese
mathematische Beschreibung wird es dann moglich, bei wahlweiser Vorgabe eines oberen Drucknive­
aus fUr die Gasphase, der zellspezifischen Verbrauchsraten oder der Reaktor- und Schuttungsvolumina
eine Auslegung mit dem gewiinschten Membrantyp sowie der notwendigen Membranflache vorzuneh­
men (vgl. Kap. 8).
Die Indizierung erfolgt in Anlehnung an Abb. 4.7.

Der allgemeine Stofftransportansatz lautet:

(D.9)

mit
a Mernbranflache pro Reaktorvolumen

Die Stoffstromdichte berechnet sich nach GI. D.10 zu:

• " cO=-2£,=-.1I:..:I~--,---C.::0:£2::.:,,1:..:12
11 ° 'I=D·-2,JI fJ (D.10)

.Zur Bilanzierung an emem Reaktorvolumenelement wird die volumenbezogenen Stoffstromdichte
eingefUhrt:

. " I'/l °2 ,,)[ ' ((I

CO2,.1I1 - CO2,.112 11 • 8 . 11' • Fm • d«
= D· . ---'---,;:-'----"'---,,---

6 (11'.D2-1I'11'.d2).d:r

= D. 1'°2.91 - 1'°2,92. 11' 8· T",

II02'.11 • 6 D 2 - 11 • d2 (D.ll)

Hierbei stellt I'm den Radius flir den Stoffdurchtrill dar.

6.\1
I'm:= fa - 2

In der gleichen Weise werden der flUssigseitige StoffUbergang

= ill'°2,1 . do

kL • (1'02,12 - 1'°2,(3) . da

II0 2·1

(D.12)

und der gasseitige StoffUbergang formuliert:
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h-l:

v (c-sdc)

..., ~ ....
n 1a n 1w

dx •
---

•

de)

Q-h:

v (c+

.. ..
n za

dx
<; ---

x

v. c.

....
n zw d

II

.... Dn za

1
c'....

~---- - -n 1w
II

ni'~
h

V. c.

Abbildung D.1: Bilanzierungen an einem Volumenelement im Reaktor

tln" °2,9 ii" 02,9 . do.

= I,;. (1'02,90 - 1'02,91) . da (D.13)

Aus den Gleichungen D.ll-D.13 folgt:

(

1'0 2,90 - 1'02,13) 1

][02,1 . (b .][02"u +. 1 + 1) .do
D·Ho I /'-*'][0 I Ii

2' 9 2'

1'02.90 - J!°2,13

T1

(D.14)
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Die Konstante Tl dient lediglich zur erleichterten Darstellung der Berechnung. Weitere Vereinfa­
chungen werden durch die folgenden Definitionen eingefilhrt:

mit
P Permeabilitiit
e Konzentration in der Hauptstromung

Die in Abbildung D.1 dargestellte Bilanzierung an einem Reaktorvolumenelement filhrt im stationiiren
Fall auf die Form:

(D.15)

mit
I tulex (\
lntle« w

Kennzeichnung der eintretenden Stoffstromdichte
Kennzeichnung der austretenden Stoffstromdichte

Mit Gleichung D.14 kann nun der Ansatz zur Bestimmung des Konzentrationsprofils formuliert wer­
den:

(D.16)

(D.17)
,i. Tl

}J02,gO - ·h" 1
1w

-e
H02,l

I ,(.r)

JII02,11r( R2
- II r 2

) da'l = J---'----.=.:,--- de

o ~

FOr die Bereiche 0 bis h sowie h bis I konnen die Konzentrationsverliiufe ermittelt werden.

mit
h FlieBbetthohe
I Gesamthohe des Reaktors
e' Konzentration bei Hohe h



136 ANHANG D. ERLAUTERUNGEN UND HERLEITUNGEN

Die zuletzgenannten Gleichungen beschreiben vollstandig das transmembrane Transportverhalten al­
ler gasforrnigen Kemponenten in und uber der Wirbelschicht. Durch die Vorgabe des Terms ri"'w

wird der Verbrauch der Zellen in die Berechnung eingefUhrt.

Der Ausdruck ;,'''2w wird bei den Auslegungsrechnungen zu Null gesetzt. Damit wird angenemmen,
daB der volumenspezifische Sauerstoffverbrauch in der Wirbelschicht wesentlich groBer ist als der im
Bereich iiber dem Fliefibett. Die l.osung des Gleichungssystems erlaubt jedoch auch die Annahme
eines Verbrauchers im Bereich h - I.

Zusammensetzung des Borosilikatglas [126)

Si02 > 80
Na2O,K2O 4-8
CaO,MgO /
B203 12-13
AI203 2-7

I Kemponente ~ Gewichtsanteil [%] I

Tabelle 0.1: Verwendete Glasarten bei der Herstellung von Siran (fUr die Zellkultur)

Analogie von Warme- und Stofftransport

Notwendige Bedingung zur physikalisch begrlindeten Verwendung der Analogiebetrachtung zwischen
Warme- und Stofftransport ist ein formelles Ubereinstimmen der den Transport beschreibenden Dif­
ferentialgleichungen. Bei einer zusatzlichen Ahnlichkeit fUr die Anfangs- und Randbedingungen bei
geemetrisch ahnlichen Systemen werden dann im mathematischen Sinne analoge Prozesse abgebildet.
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