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Nomenklatur

Nomenklatur

Allgemeine und prozessrelevante Abkiirzungen

AMA1 := Apical Membrane Antigen 1

AOX := Alkoholoxidase

BMBF  :=Bundesministerium fir Bildung und Forschung

BPA := Bioprozessautomatisierung

BPRC  :=Biomedical Primate Research Center

BWF := Behorde flur Wissenschaft und Forschung

D1M1 := Fusionsprotein aus AMA1 und MSP1

DCU := Bioreaktor-Kontrolleinheit (digital control unit)

DiCo := Diversity Covering

DSP := Downstream Processing

EBA := Expanded Bed Adsorption

EMA := European Medicines Agency

FDA := (United States) Food and Drug Administration

FPLC := Fast Protein Liquid Chromatography

HPLC := High Performance Liquid Chromatography

IMAC := Immobilized Metal Affinity Chromatography

IP := Integrated Processing

ISPR := In-Situ Product Removal

M&C := Measurement and Control

MSP1 := Merozoite Surface Protein 1

Muts := Methanol utilization slow

PAGE  :=PolyAcrylamide Gel Electrophoresis

Pf := Plasmodium falciparum

SCADA := Supervisory Control and Data Acquisition

SDS := Sodium Dodecyl Sulfate

SME := Small and Medium Enterprises

USP := Upstream Processing

WHO := World Health Organization

Prozessgrofen

A := UV-Absorption der Messung von Komponente | in Teilsystem K [AU]

a := Koeffizient des physikalischen DoE-Modells [xx]

Aprim := UV-Absorption des Zielproteins P1 in der Medienphase [AU]

Bixi := relatives Flachenmalf einer Bande j in der SDS-PAGE i aus K [-]

b := Koeffizient des codierten DoE-Modells [xx]

Cik := Konzentration von Komponente | in Teilsystem K [gI"]

Cik := molare Konzentration von Komponente | in Teilsystem K [moll']
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X Nomenklatur

Dpie := globale Desirability-Funktion der EBA-Optimierung [-]

depiF := Desirability-Funktion der Produktreinheit Pp1r der EBA-Optimierung  [-]

drpiE := Desirability-Funktion der Wiederfindung Rp1e der EBA-Optimierung  [-]

Ex := Tribung in Teilsystem K [AU]

Fk := Volumenstrom aus/in Teilsystem K [Ih1

F. := Begasungsrate der Komponente | unter Normbedingungen [Ih"]

gpix := zellspezifischer Gehalt an Produkt P; [og

IArieout  := Integral der UV-Absorption von Produkt P1 im EBA-Auslass [AUN]

Lepie := untere Grenze der Reinheit Ppir [

Lrpie := untere Grenze der Wiederfindung Rp1e [-]

M := Molmasse der Komponente | [gmol ™

mik := Masse von Komponente | in Teilsystem K [a]

Mk := Masse von Teilsystem K [a]

Nst := Riihrerdrehzahl [min™"]

oD := Optische Dichte [AU]

pHk := pH-Wert von Teilsystem K [

PKx := Druck von Teilsystem K gemessen am Ort x [bar]

pO2 := relativer Sauerstoffpartialdruck in der Flissigphase [%]

Pprik := Reinheit des Produktes P1im Teilsystem K [-]

PRDint  := Produktivitat des Integrierten Prozesses [gh™]

PRD,, := Produktivitat des Upstream Prozesses [gh™]

P := Transmembrandruck der Filtration j [bar]

Q := volumetrische Ver- / Entsorgungsrate der Komponente | [gF'h ]

Ayx := zellspezifische Reaktionsrate der Komponente | [h]

Rpik := Wiederfindung des Produktes P1 im Teilsystem K [-]

RQ := molarer Respirationsquotient [molmol]

Sk := Streulichtmessung in Teilsystem K [STU]

t = Zeit [h]

Tint := Zeitintervall eines integrierten Produktionszyklus [h]

UppiF := obere Grenze der Reinheit Ppir [

Urpie  := obere Grenze der Wiederfindung Re1e [-]

Vk := Volumen des Teilsystems K [1

Vim := Molvolumen unter Normbedingungen [Imol]

X := Molenbruch der Komponente | in der Gasphase G [%]

XiG := Stoffmengenanteil der Komponente | in der Gasphase [

Y := Ausbeutekoeffizient der Komponente | aus Komponente J [og

oz/x := Biofeucht-/Biotrockenmasseverhaltnis [

9k := Temperatur in Teilsystem K [°C]

0 := zellspezifische Wachstumsrate [h]

pK := Dichte des Teilsystems K g

pz := Dichte feuchter Zellen oM

oK := Leitfahigkeit von Teilsystem K [mScm™]
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Nomenklatur

Xl

Prozessrelevante Indizes

Teilsysteme

B1 := Laufpuffer

B2 := Elutionspuffer

C := Chromatographiesystem
C := Konditionierungstank

DJp := Doppelmantel an Reaktor p
E := EBA-System

F := EBA-Fraktionensammler
feedj := Zulauf der Filtration j

Gp := Gasphase von Reaktor p
Hp := Ernte von Reaktor p

int := Integrierter Anlagenbereich
Lp := FlUssigphase in Reaktor p
mf := Mikrofiltrationsbereich

Mp := Medienphase in Reaktor p
N := Klarphase

P := Produkttank der Filtration
P := AEKTA™purifier 100
Komponenten

Ac := Saure (acid)

AF := Antischaum (anti foam)
AIR := Luft (air)

Al := Lauge (alkali)

C, CO2 :=Kohlenstoffdioxid

Im := Imidazol

0, 02 := Sauerstoff

Zustinde, Orte

A := Schatzwert

- := Mittelwert

0 := Anfangsbedingung

at := at-line

bottom  := unterer Sauleneinlass /-auslass
cdw := Biotrockenmasse

crit := kritischer Wert

est := abgeschatzt

ar := Wachstumsanteil (growth)
high := oberer Faktorwert

in := Eingang (input)

low := unterer Faktorwert

m := Erhaltungsstoffwechsel
max := Maximalwert

perj
pro
pur
R11
R2p
R3p
retj

sep
T1p
T2p
TM;j
uf
up
Wj

P1
P2
Ptot
S1
S2
T20

min
n

n
opt
out
pre
rel
SP
top
tot
trans
turb
uv
w
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:= Permeat der Filtration j

:= Produktionsbereich im USP
:= Feinreinigung (purification)
:= Glycerolvorlage an Reaktor 1
:= Methanolvorlage an Reaktor p
:= Refreshvorlage an Reaktor p
:= Retentat der Filtration j

:= Probe (sample)

:= Separator Ablauf

:= Saurevorlage an Reaktor p
:= Basevorlage an Reaktor p

:= Transmembran in Filtration j
:= Ultrafiltrationsbereich

:= Upstreambereich

:= Wastetank j

:= Biotrockenmasse

:= Biofeuchtphase

:= Produkt 1 (Zielprodukt)

:= Produkt 2 (Alkoholoxidase)
:= Gesamtprotein

:= Substrat 1 (Glycerol)

:= Substrat 2 (Methanol)

:= Tween®20

:= Minimalwert

:= Finaler Messwert

:= Gas-Normbedingungen
:= optimal

:= Ausgang (output)

:= Pradiktion

:= relativ

:= Sollwert

:= oberer Sauleneinlass /-auslass
:= total / gesamt

:= Transfer

:= Trlibung (turbidity)

:= ultraviolett

= Sollwert
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Xl Nomenklatur

QbD- und MVDA-relevante Bezeichnungen

BLM := Batch Level Model

BOBYQA := Bound Optimization By Quadratic Approximation
CcccC := Central Composite Circumscribed

CCF := Central Composite Face-centered

cGMP := current Good Manufacturing Practice

CM := Control Model

CPP := Critical Process Parameters

CQA := Critical Quality Attributes

DModX  := Distance to Model X

DoE := Design of Experiments

F := F-ratio (F-distribution)

FMEA := Failure Mode and Effects Analysis

GB := Golden Batch

IBR := Imputation by Regression

ICH := International Conference on Harmonisation
J := Gutefunktional (objective function/cost function/performance index)
MLR := Multiple Linear Regression

MM := Monitoring Model

MPCA := Multiway Principal Component Analysis
MPLS := Multiway Partial Least Squares (regression)
MPMC := Model Predictive Multivariate Control

MV := Model Validity

MVDA := MultiVariate Data Analysis

NIPALS := Non-Linear lterative Partial Least Squares
OLM := Observation Level Model

PAT := Process Analytical Technology

PCA := Principal Component Analysis

PCR := Principal Component Regression

Prot := p-Wert firr das Lack of Fit

PLS := Partial Least Squares (regression)
PRESS := Predictive Residual Sum of Squares

PS := Prediction Set

Q? := Goodness of prediction

QbD := Quality by Design

R? := Goodness of fit

RMSE := Root Mean Squared Error

RP := ReProducibility

SPE := Standard Prediction Error

SS := Sum of Squares

T? := Hotellings T?-value

TPP := Target Product Profile

TS :=Training Set

VS := Validation Set

Xi := DoE-Faktoren

Yr := DoE-Responses

0 := Wichtungsfaktor (weight factor)
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Nomenklatur

Xl

MVDA-relevante Matrizen und Vektoren

<XsSCHOQPUZ—-EOMMO

_h
ERCREN Y

c

:= (nxm) Original Online-Datenmatrix
= (nxm) Residuenmatrix von PCA/PLS Modellen fiir X

= (nxv)
= (nxv)
:= (ixi)

= (nxv)

= (mixr)

= (vxr)
= (nxr)
= (nxr)

= (mxr)

= (nxm
= (nxv)
= (nx1)
= (nx1)
= (nx1)
= (nx1)
= (sx1)
= (nx1)
= (mx1
= (vx1)

=

—

Residuenmatrix von PLS Modellen fir Y

Residuenmatrix eines PLS-Modells zur Pradiktion von Y aus X
Einheitsmatrix

Original Offline-Datenmatrix

Loading-Matrix fiir X

Loading-Matrix fir Y

Score-Matrix fir X

Score-Matrix fiir Y

PLS Weighting-Matrix fur P und Q

autoskalierte Online-Prozessdatenmatrix

erweiterte autoskalierte Offline-Datenmatrix

Vektor einer Online-Messung mit n Messwerten (Observation)
Residuen-Vektor von PCA/PLS Modellen fir X
Residuen-Vektor von PLS Modellen fir Y (aus den X-Daten)
Residuen-Vektor von PLS Modellen flr Y (aus U-Scores)
Vektor einer Offline-Messung mit s Analysenwerten

Vektor der |-ten Hauptkomponente (principal component) von X
Loading-Vektor aus Matrix P mit r Loadings

Loading-Vektor aus Matrix Q mit r Loadings

:=(nx1) Score-Vektor aus Matrix T mit r Scores

= (nx1) Score-Vektor aus Matrix U mit r Scores

= (mx1) Weighting-Vektor mit r Gewichtungen

= (nx1) autoskalierter Vektor von d; mit n Messungen

= (nx1) autoskalierter Vektor der erweiterten Offline-Datenmatrix Y
= (nx1) Vektor der Standardabweichungen

MVDA-relevante Indizes

cp
crit

:= Center Point

:= kritischer Wert

:= Golden Batch

:= Laufindex der Variablen in Y

:= Laufindex der Online-Observationen
:= Laufindex der Online-Variablen
:= Laufindex der Batches und der DoE-Versuche

:= Laufindex der Hauptkomponenten

= Lack of Fit

:= Anzahl der Online-Variablen (Spalten in D/X)
:= Anzahl der DoE-Center Point-Versuche

:= Manipulated Variable (SteuergrofRen oder Sollwerte)

:= Anzahl der Online-Observationen (Zeilen in D/X)

:= Anzahl der DoE-Faktoren (Dimension des Suchraumes)
:= Anzahl der Batches
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XIV Nomenklatur
pre :=Wert aus einer PLS-Pradiktion

r := Anzahl der Hauptkomponenten (principal components) fur X

rel  :=relativer Wert

SP  := Sollwert im Gltefunktional J (BOBYQA)

sub :=submaximaler Wert

v := Anzahl der Analysenvariablen bzw. Attribute in Y

o := Signifikanzniveau
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Kurzfassung
Sven-Oliver Borchert

Entwicklung, Beobachtung und Steuerung
integrierter, quasi-kontinuierlicher pharmazeutischer Produktionsprozesse
mit Methoden der Multivariaten Datenverarbeitung

Die vorliegende Arbeit befasst sich mit Aspekten einer modernen Bioverfahrenstechnik am
Beispiel von Prozessen zur Herstellung rekombinanter potentieller Malariavakzine.

Dabei wurden zwei quasi-kontinuierliche Prozesse aus herkémmlichen Batch-Unit Operatio-
nen zur Prozessintensivierung aufgebaut, in denen die Anwendung von PAT — Process Ana-
lytical Technology im Vordergrund steht. Die damit durchgefiihrten Prozessentwicklungen
dienen insbesondere dazu, die von der FDA — US Food and Drug Administration vorgegebe-
nen Randbedingungen eines QbD — Quality by Design zu erfillen.

Im Bereich der Integrierten Herstellung rekombinanter Pharmaproteine wurde zunachst ein
Laborprozess mit einer zyklischen Zellanzucht und nachfolgender Proteinexpression unter
Einbindung einer Insitu EBA — Expanded Bed Adsorptions Chromatographie aufgebaut und
in sequentiell/integrierter Prozessflihrung erprobt.

Der zweistufige EBA-Prozess wurde nach MafRlgabe von QbD-Vorgaben entwickelt. Ausge-
hend von der Festlegung der CQA — Critical Quality Attributes und ihrer zugeordneten Ope-
rationsparameter wurden, Uber die Anwendung von DoE — Design of Experiments, die CPP —
Critical Process Parameter mit ihren optimalen Prozessbedingungen und deren Design
Space identifiziert.

In einem industriell orientierten Bereich wurde aus einer fir den Batchbetrieb ausgelegten
Scale-down Produktionsanlage, bestehend aus einem cell breeding, einer protein production
sowie einem Downstream mit cell clarification, micro-, ultra- und dia-crossflow filtration mit
abschlieRender purification ein integrierter Pharmaprozess aufgebaut.

Eine sequentielle, aber auch Uber drei Tage verteilte, parallele Prozessstrategie fiihrte zu
einer quasi-kontinuierlichen Fahrweise mit zyklischer Wiederholung eines 56-stiindigen Pro-
zesses, der uUber eine Reihe von Tagen alltaglich geerntet wurde.

Das Hauptaugenmerk dieser Arbeiten lag aber auf dem Gebiet der Anwendung der MVDA —
Multivariate Data Analysis zum Monitoring und zur Evaluierung des zyklischen Prozessab-
laufes und seiner Reproduzierbarkeit.

Im Bereich der PCA — Principal Component Analysis wurde die Methode der Prozessiiber-
wachung mit dem Golden Batch-Tunnel bis hin zur Online-Evaluierung intensiv angewendet.

Mit dem Golden Batch-Ansatz und dem Algorithmus IBR — Imputation by Regression wurden
Methoden zur Prozesspradiktion implementiert und mit einem MPMC — Model Predictive
Multivariate Control auch zur Steuerung der Qualitét von realen Prozesses erprobt.

Daruber hinaus wurde die MVDA zur Pradiktion von Medienkomponenten wie Zellmasse,
Glycerol und rekombinantem Produkt sowie deren zellspezifische Reaktionsraten aus klassi-
schen Online-Messungen mit PLS — Partial Least Squares Regression eingesetzt.

Schlisselworter: Quasi-kontinuierlicher Prozess, Pichia pastoris, Malaria Vakzinkandidaten,
parallel/sequentiell integrierte Prozessfiihrung, Multivariate Datenverarbeitung, Golden Batch
Monitoring, Modellgestiitzte multivariate Qualitdtsregelung, QbD gerechte Prozessentwick-
lung
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XVI

Abstract
Sven-Oliver Borchert

Development, Monitoring and Control of
Integrated, Quasi-continuous Pharmaceutical Production Processes
with Methods of Multivariate Data Processing

The present work is concerned with aspects of modern biochemical engineering using the
example of production processes for potential recombinant malaria vaccines.

Here, two quasi-continuous processes were constructed out of conventional batch-to-batch
unit operations for process intensification, where the application of PAT - Process Analytical
Technology is at the forefront.

The so conducted process developments serve in particular to meet the constraints of a QbD
— Quality by Design, laid down by the FDA — US Food and Drug Administration.

In the area of integrated processing of recombinant pharmaceutical proteins initially a labora-
tory process including a cyclic cell breeding with subsequent protein expression involving an
Insitu EBA — Expanded Bed Adsorption Chromatography was tested with a sequen-
tial/integrated strategy.

The two-stage EBA process was developed in accordance with QbD guidelines. Based on
determining the CQA — Critical Quality Attributes and their associated operation parameters,
the CPP — Critical Process Parameters, with their optimal process conditions and Design
Space, have been identified using DoE — Design of Experiments.

In a more industrially oriented field an integrated pharmaceutical process was developed
from a scale-down production facility formerly designed for batch operation. The process
includes a cell breeding, a protein production and a downstream line with cell clarification,
micro-, ultra- and dia-crossflow filtration followed by a subsequent purification.

A sequential, but also spread over three days in parallel, process strategy resulted in a qua-
si-continuous procedure with cyclical repetition of the 56-hour process, which was harvested
daily over a number of days.

However, the main focus of this work was in the field of MVDA - Multivariate Data Analysis
applications for monitoring and evaluation of the cyclical process flow and its reproducibility.

In the scope of PCA — Principal Component Analysis the method of process-monitoring with
a Golden Batch tunnel through to the online evaluation of the process evolution has been
tested extensively.

With the Golden Batch approach and the algorithm IBR - Imputation By Regression methods
for the prediction of future process conditions were implemented and even more a MPMC —
Model Predictive Multivariate Control for controlling the quality of real processes was
achieved.

Moreover, PLS - Partial Least Squares regression was used for the prediction of media com-
ponents like cell mass, glycerol and recombinant product and their corresponding cell-
specific reaction rates from conventional online measurements.

Keywords: Quasi-continuous processing, Pichia pastoris, Malaria-Vaccine candidates, paral-
lel/sequential process strategy, Multivariate Data Analysis, Golden Batch monitoring, model
predictive multivariate quality control, QbD-conform process development
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Einleitung und Zielsetzung 1

1. Einleitung und Zielsetzung
1.1 Paradigmenwechsel in der pharmazeutischen Produktion

Steigende Kosten im Gesundheitswesen und bei der Entwicklung von pharmazeutischen
Produkten stehen fallende Rickvergltungen bei den GroRen Pharmaunternehmen (big
pharma) durch ein entstehendes Patent Cliff sowie eine allgemeine wirtschaftliche Rezession
gegenuber. Dies lasst die Anforderungen an die Effizienz bei der Entwicklung von Prozessen
fur die Herstellung neuer Medikamente ansteigen [Au, 2014]. Zuséatzlich zu den wirtschaftli-
chen Aspekten lastet ein hoher regulatorischer Druck durch Behdrden (insbesondere der
European Medicines Agency (EMA) und der US Food and Drug Administration (FDA)) auf
den Unternehmen [Aksu et al., 2012].

In der Vergangenheit wurden die regulatorischen Rahmenbedingungen von der Industrie
kritisiert. Diese seien durch viele Vorgaben bei einer Implementierung von modernen Her-
stellungsmethoden, die eine stetige Prozessoptimierung und damit Effizienzsteigerung er-
moglichen kénnten, hinderlich.

Begriindet liegt dies zum Teil in dem hohen burokratischen Aufwand, der bei der Dokumen-
tation von Anderungen erforderlich ist, selbst wenn die Modifikationen von den Unternehmen
als unbedeutend eingestuft werden. Als Ergebnis dessen waren pharmazeutische Firmen
bisher zégerlich bei der Umsetzung von Erneuerungen an bestehenden Herstellungsverfah-
ren [Bondi und Drennen, 2011].

Um einer Stagnation bei der Umsetzung von Innovationen entgegenzuwirken und die Frei-
gabeprozedur fiir neue Medikamente zu vereinfachen, wurden im Jahr 2004 von der FDA die
Richtlinien Pharmaceutical cGMPs* for the 21st Century: A Risk-Based Approach [FDA,
2004a] und PAT — A Framework for Innovative Pharmaceutical Development, Manufacturing,
and Quality Assurance [FDA, 2004b] veroéffentlicht.

Beide Dokumente beschreiben einen Quality by Design (QbD) Ansatz, bei dem die Qualitat
nicht erst nach Beendigung eines biotechnologischen Produktionsprozesses durch auf-
wendige Analyseverfahren am Endprodukt festgestellt wird. Stattdessen soll diese nunmehr
durch eine wissensbasierte Entwicklung des Prozesses bis hin zum routinemafigen Produk-
tionsablauf (Einsatz gleichbleibender Materialen und Prozessverlaufe) gewahrleistet werden.

Dies bedingt den vermehrten Einsatz von Process Analytical Technology (PAT), d.h. von
systemtheoretischen und automatisierungstechnischen Methoden in allen Prozessschritten.
Ein Leitsatz dieser Initiative lautet: Quality cannot be tested into products; it should be built-in
or should be by design [FDA, 2004b].

Diese Richtlinien haben einen eindeutigen Paradigmenwechsel in der biotechnologischen
Entwicklung und Produktion, weg von statisch-endproduktorientierten Qualitdtsmerkmalen
hin zu dynamisch-prozessorientiert definierten Qualitatskriterien, herbeigefihrt [Trautmann,
2011]. Dies wurde durch die Bekanntgabe von drei Produktionsrichtlinien der International
Conference on Harmonisation (ICH), ICH Q8(R2), Pharmaceutical Development [ICH,
2009a], ICH Q9, Quality Risk Management [ICH, 2009b] und /ICH Q10, Pharmaceutical Qua-
lity Systems [ICH, 2009c], noch verstarkt.

Die Unternehmen sollen dadurch ermutigt werden, innovative Technologien in der pharma-
zeutischen Entwicklung, Herstellung und Qualitatssicherung zu implementieren. Das erklarte

4 current Good Manufacturing Practice
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2 Einleitung und Zielsetzung

Ziel besteht darin, gut charakterisierte Herstellungsprozesse, die den Richtlinien eines risiko-
basierten Ansatzes folgen, weniger zu Uberprifen als traditionelle Prozesse [Bondi und
Drennen, 2011].

Das Resultat einer vollstandigen Compliance mit den Prinzipen von PAT und QbD soll der
sogenannte Real Time Release (RTR) des Produktes sein, bei dem nach Beendigung eines
Herstellungsverfahrens keine zusatzlichen Daten zu Sicherheit und Wirksamkeit von den
Behorden eingefordert werden missen, da die Qualitat des Produktes bereits wahrend sei-
ner Herstellung sichergestellt ist [Pestieau et al., 2014].

1.2 Ansitze einer integrierten kontinuierlichen pharmazeutischen Produktion

Aus heutiger Sicht lauft nach wie vor ein GroRteil aller Verfahren im Bereich der Bioprozess-
technik — sowohl im Upstream als auch im Downstream — im Batchbetrieb. Um in Zukunft die
Kosten zu reduzieren und die Produktionskapazitat zu steigern, wurden kleine, kontinuierlich
betriebene Prozesse mit einer Integration und Intensivierung der Prozessschritte als Gegen-
entwurf zu den aktuellen Batch-Prozessen vorgeschlagen [Konstantinov and Cooney, 2014].

Langer und Rader fassen die Vorteile, die sich aus einer kontinuierlichen Produktion ergeben
kénnten, wie folgt zusammen (frei Ubersetzt aus [Langer and Rader, 2014a)):

e Reduzierte Kosten: Kontinuierliches Arbeiten erlaubt die Verwendung von mafstablich
kleineren Geraten, z.B. Bioreaktoren mit geringem Volumen, die durch langere Betriebs-
zeiten ebenso viel Produkt erzeugen, wie wesentlich groRere Reaktoren im Fed-Batch-
Betrieb. Kleinere Geratschaften haben einen geringeren Anschaffungswert und verursa-
chen einen geringeren Footprint — sie benétigen weniger Platz. Zusatzlich ergibt sich ein
kostenglinstiger Materialeinsatz, insbesondere wenn Single-Use-Material verwendet wird.

Gesteigerte Produktivitdt: Da die meisten Anlagenteile kontinuierlich betrieben werden,
gibt es weniger Bedarf an Lager- und Transferbehaltern und keine Haltepunkte zwischen
den Teilprozessen. Diese Prozesse tendieren eher dazu, reibungslos abzulaufen. Hohere
Zelldichten kénnen erreicht werden, was zu héherer Produktausbeute und Produktkon-
zentration fuhrt. AuRerdem wird die Anzahl der benétigten Mitarbeiter verringert und ihre
Arbeit ist kérperlich weniger belastend.

Verbesserte Qualitét: Biologische Moleklle werden in der Natur kontinuierlich hergestellt.
Im Vergleich zu einer Batch-Kultur neigt eine kontinuierliche Kultur dazu, besser kontrol-
lierbar und weniger intensiv und anstrengend zu sein — einschlieBlich geringer Scherung
und konstant gehaltenem Nahrstoffgehalt im Medium. Die Produktvariabilitat, z.B. durch
Verlust der Lebensfahigkeit der Zellen in spateren Kulturstufen oder eine verénderte Gly-
kosylierung, wird verringert und mit kontinuierlicher Prozessflihrung naturgemaf gleich-
bleibend und robust. Probleme, die mit proteolytischen oder anderen zeitlichen Degrada-
tionen im Bioreaktor verbunden sind, kdnnen minimiert werden. Bei auftretenden Proble-
men muss nur ein Teil, aber nicht die gesamte Charge verworfen werden.

Erhéhte Flexibilitat: Kontinuierliche Produktionen besitzen eine bessere Anpassungsfa-
higkeit und effizientere Raumnutzung, sie bieten ahnliche Vorteile wie die Verwendung
von Single-Use-Geraten. Eine biotechnologische Produktion wird mobiler und Einrichtun-
gen besser kopierbar. In Verbindung mit dem Trend zu modular aufgebauten Bioprozess-
Systemen mit mehreren kleinen, kontinuierlichen Bioprozesslinien an unterschiedlichen
Standorten weltweit, wird erwartet, dass dieser Ansatz zunehmend in der kommerziellen
industriellen Fertigung Einzug erhalt.
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Einleitung und Zielsetzung 3

Zum jetzigen Zeitpunkt einer Prozessentwicklung scheint das Konzept eines vollstandig kon-
tinuierlich ablaufenden biotechnologischen Prozesses allerdings noch unvereinbar mit einer
Vielzahl von State-of-the-Art Technologien und biologischen Anforderungen zu sein.

Im Upstream-Bereich sind Perfusions- und Chemostat-Kultivierungen fiir bestimmte Zelllinien
und auch Mikroorganismen erprobt, die Downstream Operationen bilden aber ein erhebli-
ches Bottle-Neck fur einen kontinuierlichen Betrieb [Langer and Rader, 2014b]. Hier sind z.B.
kontinuierliche Chromatographieverfahren wie Simulated Moving Bed (SMB) [Angarita et al.,
2015] oder Periodic Counter-Current (PCC) Chromatographie [Mahajan et al., 2012] noch
nicht bis zur Marktreife hin entwickelt.

Die geringen Erntestrome — ob zellfrei (Perfusion) oder zellbehaftet (Chemostat) — machen
einen adaquaten Betrieb einer fir den Batch ausgelegten Downstreamoperation impraktika-
bel. So hat zum Beispiel die Fa. DSM Biologics auf der Integrated Continuous Biomanufacto-
ring Konferenz 2013 in Barcelona ihren Ansatz fiir einen integrierten kontinuierlichen Biopro-
zess Continuous XD® vorgestellt, bei dem eine im Chemostat betriebene Zellkultur zur Her-
stellung eines monoklonalen Antikérpers mit einer Expanded Bed Adsorption (EBA) Chroma-
tographie gekoppelt ist. Der Erntestrom musste jedoch tiber mehrere Tage in einem Haltege-
falk gesammelt werden, um anschlieRend ein ausreichendes Volumen fiir den Betrieb der
EBA bereit zu stellen [Zijlstra, 2013].

Folglich kénnte durch eine intelligente Vernetzung von kleineren Grundoperationen, die fir
den Batchbetrieb entwickelt und ausgelegt sind, eine Ubergangslésung hin zu einem quasi-
kontinuierlichen Betrieb geschaffen werden. Dieser Ansatz ist sowohl in einer KMUS-
Umgebung als auch bei groRen cGMP-Lohnherstellern mit geringen Investitionen umsetzbar.

1.3 Zielsetzung der Arbeit

Im Labor fir Bioprozessautomatisierung der Hochschule fir Angewandte Wissenschaften
Hamburg wird schon seit geraumer Zeit unter der Leitung von Prof. Dr.-Ing. Reiner Luttmann
ideenreich an der Entwicklung von Integrierten Bioprozessen geforscht. Dabei sind die Pro-
dukte von unterschiedlicher Natur. Je nach Anwendung kann der Upstream- und/oder Down-
stream-Sektor dabei aus mehreren Grundoperationen zusammengesetzt sein [Cornelissen
et al., 2003; Martens et al., 2011; Luttmann et al., 2015].

Bild 1.1 zeigt zwei Ansatze fir Integrierte Bioprozesse, die in Verbindung mit einer sequenti-
ell ausgelegten Kultivierung in quasi-kontinuierlicher Fahrweise betrieben werden.

Der erste Prozess besteht im Upstream aus einem Kultivierungsschritt mit zyklischer Pro-
zesswiederholung. Der integrierte Downstream startet mit einem Konditionierungsschritt,
gefolgt von einer EBA-Chromatographie. Diese fasst die herkdmmlichen Prozessschritte
Klarung, Produkt-Capture und Produktkonzentrierung in einer Grundoperation zusammen,
wobei hier eine Immobilized Metalion Affinity Chromatography (IMAC)-Methode eingesetzt
wird. Die EBA eignet sich somit fur ein In Situ Product Removal (ISPR) [Van Hecke et al.,
2014]. Die Aufarbeitung endet mit einem Schritt zur Feinreinigung des Produktes mit Hilfe
einer Size Exclusion Chromatographie (SEC).

Der zweite Prozess besteht im Upstream aus einer zweistufigen Kultivierung, die in ein zykli-
sches cell breeding und eine straight forward protein production aufgeteilt ist, wobei jeder
Schritt in einem eigenen Bioreaktor erfolgt. Der erste Schritt des vierstufigen Downstreams
ist die broth clarification mit einem Tellerseparator. Auf diese folgen zwei Filtrationsschritte,

5 Kleine und mittlere Unternehmen
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eine microfiltration (MF) und eine ultrafiltration (UF), die jeweils im cross-flow (CF) betrieben
werden. Am Ende dieses Prozesses steht mit der purification eine chromatographische Rei-
nigung, ebenfalls mit einer IMAC.

)

cultivation EBA - Expanded Bed Adsorption chromatography

ISF R - ] 1 S|tu F roduct REIIIOVEH pUIlflcaIIDI
@

cultivation 1 cultivation 2 separation  CF-MF CF-UF  chromatography
cell breeding production clarification  filtration concentration  purification

Bild 1.1: Zwei Ansatze fir den Aufbau der Grundoperationen eines quasi-kontinuierlich be-
triebenen Integrierten Bioprozesses

Als pharmazeutisch relevante Produktionsprozesse wurden in diesen Anlagen die potentiel-
len Malariavakzine D1M1 und D1M1H [Faber et al., 2013] mit Pichia pastoris hergestellt.
Dabei erfolgte im Umfeld der Integrierten Produktionsprozesse auch ein erheblicher For-
schungsaufwand hinsichtlich der Prozesscharakterisierung und Prozessoptimierung.

Im Vorhinein sind z.B. in einer vollautomatischen Multibioreaktoranlage optimale Produkti-
onsparameter Uber Design of Experiments (DoE) [Fricke, 2015] und in einer sequentiellen
Einreaktorstrategie die reaktionskinetischen Zusammenhénge eines rekombinanten D1M1H-
Prozesses, ebenfalls tiber DoE, ermittelt worden [Martens, 2014].

In dieser Arbeit werden die Anlagen um eine komplexe Datenerfassungs- und Datenverar-
beitungssoftware ergéanzt, um sequentiell/parallele integrierte Produktionsablaufe mit Hilfe
der Multivariaten Datenanalyse (MVDA) zu begleiten.

In der Bioreaktor-EBA Anlage steht dabei die Optimierung der Downstream-Schritte mit einer
mehrstufigen DoE-Strategie im Vordergrund.

In der integrierten, industriell-orientierten Produktionsanlage werden hingegen Methoden der
Principal Component Analysis (PCA) zur Bewertung der Reproduzierbarkeit des zyklischen
Prozesses uber ein Offline- und Online-Golden Batch Monitoring bis hin zur Model Predictive
Multivariate Control (MPMC) der ersten Hauptkomponente intensiv erprobt.

Die Partial Least Squares Regression (PLS) wird hingegen angewendet, um aus klassischen
Online-Daten die schwer online messbaren Medienkomponenten Zelldichte, Glycerolkonzen-
tration und sekretiertes Zielprotein Uber MVDA abzuschatzen.

Daraus lassen sich, ebenfalls liber MVDA, die Verlaufe der zellspezifischen Reaktionsraten
und deren charakteristische Parameter offline und auch online ermitteln.
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2. Zielprodukte, Hostsystem und Zielprodukt-Analytik
21 Potentielle Malariaimpfstoffe D1M1 und D1M1H

Etwa die Halfte der Weltbevolkerung ist dem gesundheitlichen Risiko von Malaria-
Infektionen, die durch Parasiten der Gattung Plasmodium verursacht werden, ausgesetzt.
Der Erreger wird von Mensch zu Mensch durch die weibliche Anopheles-Mucke ubertragen.
Derzeit wird versucht, die Ausbreitung der Krankheit in den betroffenen Gebieten durch die
Verteilung von Moskitonetzen und die Entwicklung neuer Insektizide zu minimieren. Ein wirk-
samer Impfstoff kénnte dabei helfen, einen entscheidenden Schritt gegen das Malariaprob-
lem zu machen [http://www.who.int].

Trotz eines Uber Jahrzehnte andauernden intensiven Aufwands in der Forschung und Ent-
wicklung ist noch kein Malariaimpfstoff kommerziell erhaltlich. Lediglich fir den vielverspre-
chenden Impfstoffkandidaten RTS,S/AS01 der Fa. Glaxo Smith Kline befinden sich zur Zeit
Unterlagen in einem Zulassungsverfahren bei der europaischen Arzneimittel-Agentur (EMA)
[S Clinical Trials Partnership, 2015]. Ein Impfstoff allein kann allerdings niemals die Vielzahl
der Erreger und lhre natirlich vorkommenden Allele abdecken.

Am Biomedical Primate Research Center (BPRC) in den Niederlanden wurden ebenfalls
Impfstoffkandidaten entwickelt, die den Erreger Plasmodium falciparum, der die besonders
gefahrliche Form Malaria tropica hervorruft, in seiner merozoitischen Form (blood stage) am
Eindringen in die roten Blutkdrperchen des Menschen hindern sollen. Dadurch ware der
Vermehrungszyklus des Parasiten (siehe: http://www.cdc.gov) an dieser Stelle unterbrochen.

Aus diesem Forschungsansatz sind verschiedene Diversity Covering (DiCo) Fusionsproteine
[Remarque et al., 2008] aus genetisch veranderten Anteilen der Oberflachenantigene apical
membrane antigene 1 (AMA1) und merozoite surface protein 1 (MSP1) [Tolle et al., 1995]
entstanden.

Das Ziel dieser Vakzinkandidaten liegt darin, die stark polymorphe Struktur der Oberflachen-
proteine mit einer statistischen Wahrscheinlichkeit von Gber 95 % abzubilden, so dass eine
breite Immunantwort gegen die eindringenden Plasmodien durch entsprechende Antikorper
entstehen kann.

Die modifizierten AMA1-Versionen werden mit D1, D2 und D3 bezeichnet, wahrend die
MSP1-Untereinheiten mit M1 und M2 gekennzeichnet sind [Faber et al., 2007].

MW
[kDa]
85 Produkt Komponenten Mw
o - SR
.
50 DIM1 *“domain | domain'| domain’ | domain® 71.5 kDa
40 D1 M1 H
30+ D1IM1H domain'| domain® dumain'ﬂ 62.7 kDa
25
D1M1 D1M1H

Bild 2.1: Charakteristika der eingesetzten Zielprodukte D1M1 und D1M1H
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In dieser Arbeit wurden das 71,5 kDa schwere D1M1, bestehend aus einem AMA1 (D1) mit
einer histidinreichen Prodomane und einem MSP1:9 (M1), sowie das 62,7 kDa schwere
D1M1H, bestehend aus der D1M1-Struktur ohne Prodomane, aber dafiir mit einem Histidin-
Tag (H) fur eine bessere Aufreinigung versehen, als Zielproteine verwendet [Faber et al.,
2013]. Bild 2.1 veranschaulicht die charakteristischen Merkmale beider Produkte.

Fir beide bietet sich eine Metallchelatchromatographie als Aufarbeitungsmethode an. Eine
detaillierte Beschreibung dieser Proteine und ihrer physikochemischen Eigenschaften findet
sich bei Martens [Martens, 2014].

2.2 Das Hostsystem Pichia pastoris

Bei dem eingesetzten Expressionssystem Pichia pastoris handelt es sich um eine fakultativ
methylotrophe Hefe. Diese Zelle wird fiir die Herstellung einer Vielzahl von rekombinanten
Proteinen erfolgreich eingesetzt [Cregg, 1999].

Neben Glycerol und Glucose ist P. pastoris auch in der Lage, mit Methanol als einziger Koh-
lenstoffquelle zu wachsen. Der erste Schritt in dem Methanolstoffwechsel ist die Oxidation
von Methanol zu Formaldehyd. Die Reaktion wird durch das Enzym Alkoholoxidase (AOX)
katalysiert, als Endprodukt entsteht dabei Wasserstoffperoxid. Aufgrund dessen hoher Toxi-
zitat findet dieser Vorgang in gesonderten Zellorganellen, den Peroxisomen, statt. Anschlie-
Rend zersetzt das Enzym Katalase das gebildete Wasserstoffperoxid zu Sauerstoff und
Wasser [Ellis et al., 1985].

Es gibt zwei Genabschnitte in P. pastoris, die durch Methanol induziert werden und die gene-
tische Information zur Herstellung der Enzyme AOX1 und AOX2 enthalten. Die Promotoren
der beiden Genabschnitte sind unterschiedlich stark.

Der Promotor Paoxi1 ist der starkere und fur den Uberwiegenden Teil der Alkoholoxidase-
Aktivitat in der Zelle verantwortlich. Er unterliegt einer starken Repression durch Glycerol und
wird Uber 1000-fach starker induziert, wenn die Zellen mit Methanol als einziger Kohlenstoff-
quelle versorgt werden [Cereghino et al., 2002].

Dieser Induktionsmechanismus zusammen mit der starken Repression/Derepression wird
zur Regulation der Zielproteinexpression genutzt. Dabei wird das gene of interest anstelle
des AOX1-Genabschnitts in das Genom eingebracht. Die Transkription des Zielproteins wird
dann bei einer Methanolzugabe Gber den Promotor Paox1 gesteuert.

Die Sequenz mit der genetischen Information des jeweiligen Fusionsproteins wurde mittels
PCR amplifiziert und in die EcoR1-Kpn1 Schnittstelle des pPICZaA-Vektors von Escherichia
coli kloniert. Dieser Vektor wurde in DH5a-Zellen eingebracht und vermehrt.

Die isolierten Plasmide wurden dann zur Transformation von P. pastoris KM71H verwendet.
Der Vektor enthalt aulRer der Information des Proteins noch ein Zeocin-Resistenzgen, das
ermoglicht, die erfolgreich transfizierten Zellen zu selektieren [www.invitrogen.com].

Die Sekretion des Zielproteins in das Medium ermdglicht eine a-Faktor-Signalsequenz. Diese
stammt aus Saccharomyces cerevisiae und wird an das N-terminale Ende des Proteins an-
gehangt [Cereghino and Cregg, 2000]. Nach der Sekretion wird dieser Faktor wieder vom
Protein abgespalten. Das Protein liegt dann in geldstem Zustand aulRerhalb der Zellen vor.
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Zusammenfassend sind die groRen Vorteile fir eine Expression von heterologen Proteinen
mit Pichia pastoris noch einmal genannt [Cereghino and Cregg, 2000]:

e die Zellen sind leicht genetisch manipulierbar und besitzen einen Promotor Paoxi, der
hervorragend fur die kontrollierte Expression von Fremdgenen geeignet ist, sowie einen
Promotor Paox2, dessen Gen weiter fiir die Herstellung von AOX2 genutzt wird. Somit
werden Methanol Utilizing Slow (MUT®) Stamme eingesetzt

 der einzellige Organismus ist leicht bis zu hohen Zelldichten (high cell density culture) mit
einer hohen intrazellularen Proteinexpression und entsprechender Sekretion zu kultivie-
ren

» die Zellen besitzen die Fahigkeit zu hdheren eukaryotischen Proteinmodifikationen, wie
Glykosilierung, Disulfid-Briickenbildung und proteolytische Prozessierung

o Fir die nachfolgende Aufarbeitung bieten sich erhebliche Vorteile gegenuber zellintern
angereicherten oder membrangebundenen Proteinen an, da die Zellen nicht aufge-
schlossen werden mussen. Dadurch entfallt zum einen der Schritt des mechanischen o-
der chemischen Aufschlusses und zum anderen wird die weitere Reinigung nicht durch
Zelldebris oder freigesetzte DNA-Fragmente erschwert [Potvin et al., 2012]

e Darliber hinaus eréffnet Pichia pastoris somit die Mdglichkeit, die nachfolgenden zykli-
schen Strategien bei der Entwicklung quasi-kontinuierlicher Produktionsprozesse umzu-
setzen.

2.3 Offline-Analytik der Zielprodukte
2.3.1 Ermittlung der Konzentration des sekretierten Gesamtproteins

Die Analyse von Prozessen zur Herstellung rekombinanter Proteine steht und fallt mit der
Produktanalytik.

Fir diese erfolgte zunachst offline eine Bestimmung der Konzentration an sekretiertem Pro-
tein cpioik Nach der Bradford Methode [Bradford, 1976]. Dabei wurden alle Proben eines un-
tersuchten Teilsystems K, wie z.B. die Medienphase M des Bioreaktors, das Eluat einer
Chromatographie P oder der Atline-Analysenstrom A, mit einem kommerziellen Bradford Kit
(BioRad Laboratories, Miinchen) vermessen.

2.3.2 Bestimmung der Produktreinheit und der Konzentration des Zielproduktes

Die Konzentration des Zielproduktes cpix;, in einer Probe i aus dem Teilsystem K zu dem
Zeitpunkt ti, wurde Uber die Produktreinheit Ppiki aus den zugehdrigen Banden einer Sodium
Dodecyl Sulfate Polyacrylamide Gel Electrophoresis (SDS-PAGE) mit anschlielender
Coomassie-Farbung ermittelt.

Bild 2.2 zeigt das Bandenmuster einer aufgetragenen Probe i aus einer Herstellung des Ma-
lariavakzins D1M1. Es zeigt eine hohe Verunreinigung. Das gefarbte Gel wurde mit einem
Imager und dem zugehdrigen Quantity One® Programm (BioRad Laboratories) digital aufge-
nommen und anschlieBend mit der TotalLab Quant® Bildanalysesoftware densitometrisch
ausgewertet.
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Bild 2.2: Analyse des Anteils spezifischer Proteinbanden am Gesamtmuster einer Probe j

Das Programm untersucht das Proteinpattern des Gels und detektiert dabei eine Anzahl b
von Banden, die mitj = 1...11 gekennzeichnet sind.

Die Bande 1 entspricht dem reinen Zielprodukt. Weitere Banden sind Produktbruchstiicke
oder andere Wirtsproteine und werden mit j € [2, b] notiert.

Jeder Bande j wird entsprechend ihrer Hohe und Intensitat ein Flachenmal} Bii zugewiesen,
das zur Probe i gehort.

Die Produktreinheit (purity) Pe1xi,

Pork (ti) =Poy = bB1Ki )
ZBM (2.1)
=1

mit

Pp1ki := Zielproduktreinheit in der Probe i aus Teilsystem K zum Zeitpunkt t; [-]

Biki :=relatives FlachenmaR einer Bande j in der zugehérigen SDS-PAGE i  [-]

Biki := Produktbande in der SDS-PAGE i [-1,

ergibt sich dabei aus dem Verhaltnis der Zielproduktbande 1 zu allen Banden b.

Sie kann dann mit der Gesamtproteinkonzentration cpwi des Bradford-Assay zur Offline-
Bestimmung der Konzentration des Zielproduktes cpixi,

Co (1) = o = Prs * Couou (2.2)
mit
Cruotki := sekretierte Konzentration an Gesamtprotein in Probe i aus K [g],

verwendet werden.

Im weiteren Teil der Arbeit wird ebenfalls eine Atline-Bestimmung des Zielproduktes Uber
eine immobilized metal chelate affinity chromatography (IMAC) HPLC-Methode eingesetzt
und dort erlautert.
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3. Grundoperationen eines integrierten Bioprozesses im LabormaRstab

31 Prozesstechnische Zielsetzung

Im ersten Teil der Arbeit wird das in Kapitel 1 beschriebene Konzept einer Laboranlage zum
Insitu Product Removal (ISPR) umgesetzt.

A 1: 1 \ |I

Bild 3.1: Forschungsbioreaktor BIOSTAT ED5 mit Peripherie und EBA-Chromatographie

Bild 3.1 zeigt die dafiir an der HAW Hamburg entwickelte Integrierte Pilotanlage. In der Bild-
mitte befindet sich der Bioreaktor BIOSTAT ED5 zur Proteinexpression mit seiner Versor-
gungseinheit und der Frontend Control-Unit DCU sowie seine erweiterte Vorlagenperipherie.

Rechts im Bild befinden sich eine HPLC zur Produktdetektion und die Prozessrechner zur
Steuerung der Anlage Uber das Prozessleitsystem MFCS/win.

Auf der linken Seite befinden sich ein Erntetank mit Mess- und Steuereinheiten fir die zell-
behaftete Produktbriihe sowie eine eigenentwickelte Expanded Bed Adsorption-
Chromatographie (EBA) zur Zellabtrennung und Produktvorreinigung.

Das zur Endreinigung des Produktes eingesetzte Chromatographie-System AKTA™purifier
100 steht rechts von den beiden Monitoren und wird spater gezeigt.

In diesem Kapitel werden die bioverfahrenstechnischen Grundoperationen mit den zugehdori-
gen geratetechnischen Komponenten zum Aufbau eines integrierten Prozesses erlautert.

In dem nachfolgenden Kapitel 4 erfolgt dann die Beschreibung der entwickelten integrierten
zyklischen Prozessfiihrung und in Kapitel 5 die Optimierung des zweistufigen Aufreinigungs-
prozesses.
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3.2 Die erweiterte Instrumentierung des Upstream-Prozesses
3.2.1 Die eingesetzte Bioreaktoreinheit mit seiner MSR-Technik

Die erforderliche Bioreaktortechnik zur vollautomatischen Kultivierung von Pichia pastoris ist
detailliert in mehreren Doktorarbeiten an der HAW Hamburg [Cornelissen, 2004; Martens,
2014; Ellert, 2015; Fricke, 2015; Logering, 2015] beschrieben. Sie wird daher hier nur kurz
vorgestellt.

Tabelle 3.1 zeigt die messtechnische Ausstattung des hier eingesetzten Bioreaktorsystems
BIOSTAT® ED5 (B. Braun Biotech International, Melsungen). Geregelte GroRen sind darin

kursiv gekennzeichnet.

Tabelle 3.1: Ausstattung des Bioreaktorsystems BIOSTAT® ED5

ProzeRgroRe Bezeichnung  Ausstattung/Typ Hersteller
Bioreaktor BIOSTAT® ED5 B. Braun Biotech
Maximales Arbeitsvolumen Vimax 51

Minimales Arbeitsvolumen  Vimin 31

MSR-Einheit DCU 2 Digital Control Unit 2 B. Braun Biotech
Ratio Héhe/Durchmesser  H:D 3:1

Antischaumzugabe Struktol J673 Schill & Seilacher
Laugezugabe 12,5 % Ammoniak Carl Roth
Séaurezugabe 2 M Phosphorsaure Carl Roth
Rahrer 3 Sechsblatt-Scheibenrihrer

Riihrerdrehzahl Nst Drehstrom, Nstmax= 1500 min-" Georgii Kobold
Schaumdetektion Dr Kapazitive Sonde (on/off) B. Braun Biotech
Reaktionstemperatur 9 Pt100-Sonde, 0 - 150 °C B. Braun Biotech
Doppelmanteltemperatur ~ 9py Pt100-Sonde, 0 - 150 °C B. Braun Biotech
pH-Wert pH 405-DPAS-SC-K8S/120, pH 0 - 12 Mettler Toledo
Druck im Kopfraum pc Druckaufnehmer P13, 0 - 2 bar Philips
Gelbstsauerstoffpegel pO2 InPro ® 6800-Sonde, 0 - 100 % Mettler Toledo
Tribung EL Tribungssonde AS16, 0 - 6 AU optek-Danulat
Leitfahigkeit oL CS60, 1 uS cm'- 850 mS cm™’ optek-Danulat
Methanolkonzentration Cs2m Alcoline® Silicone Tubing Sonde  Biotech. Kempe
Begasungsrate Luft Frair Massflowcontroller, 0 - 10 I min*  Bronkhorst
Begasungsrate O2 Fno2 Massflowcontroller, 0 - 10 I min'  Bronkhorst
Begasungsrate N> Frnz Massflowcontroller, 0 - 10 I min*  Bronkhorst
Abgasmolenbruch Oz X02 Gas Sensor BPC-O2, 0 - 50 % BlueSens
Abgasmolenbruch CO2 Xco2 Gas Sensor BPC-CO2, 0 - 25 % BlueSens
Masse Reaktionsvolumen m. Waage 0 - 60 kg Phillips

Masse Saurereservoir mT1 Waage LP2200, 0 - 2,2 kg Sartorius

Masse Laugereservoir mr2 Waage LP6200, 0 - 6,2 kg Sartorius
Antischaumreservoir mar -

Masse Glycerolreservoir MR1 Waage LP6200, 0 - 6,2 kg Sartorius

Masse Methanolreservoir  mr2 Waage QA7DCE-S, 0 - 7,5 kg Sartorius

Masse Refreshreservoir MR3 Waage QA7DCE-S, 0-7,5kg Sartorius
Zellfreier Analysenstrom Fa Filtrationssonde ESIP-Lab 5442 Trace Analytics
Zielproduktkonzentration CP1M HPLC, IMAC-Methode VWR International
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In Bild 3.2 wurde die beschriebene Grundautomatisierung des Bioreaktors um eine erforder-
liche Infrastruktur von Waagen und Pumpen fiir automatisierbare zyklische Feed- und Har-
vest-Operationen erweitert.

V, F.

L a ;o pO, control
l l agitation control m\
N E—
Q. I W —
oz ff gas T — ~5]
Qe = | o - - PO-.
RO = balance e O 1
[ [}
’ X | ¥eoa @
o Q "N,
pO,
Sow | product [ Aw
etection E_ | celldensity | Sawe
eslimation
Ciau
Cannm methanol control ¢ Fe |o © <—©--7

Dt

m E (T Fu |
Fo
methanol feed -

)
open loop
feed control
Caiay
A o Foa Fos

glycerol feed harvest

il_V

media refresh

conditioning
tank

Bild 3.2: Erweiterte MSR-Technik fiir die Beobachtung einer Kultivierung von Pichia pastoris

Die Beobachtung des Reaktionsprozesses erfolgt liber die Implementierung eines O»- und
eines COx-Abgassensors (BlueSens gas sensor GmbH, Herten), einer Leitfahigkeits- und
einer Tribungssonde (beide optek-Danulat, Essen) sowie mit einer HPLC (VWR Internatio-
nal, Darmstadt) zur Atline-Produktdetektion, die tber eine Eppendorf Sterilizable Inline Probe
(ESIP) eingebunden ist.

3.2.2 Bestimmung der Zelldichte liber das Triibungssignal

Im BIOSTAT EDS5 wird die Triibung E. mit der Sonde AS16 sowie die Leitfahigkeit o mit der
Sonde CS16 (beide optek-Danulat, Essen) im Reaktionsraum (Fllssigphase L) inline ge-
messen.

In Bild 3.3 ist ein zyklischer Zellanzuchtprozess gezeigt, in dem der Reaktor alle 24 h teilwei-
se abgeerntet und dann wieder mit neuem Medium refresht wurde. Das Volumen V. bleibt
dabei relativ konstant.

In den vier Zyklen wurden die Zellen jeweils (iber 7 h in einem Glycerol-Fed Batch angeziich-
tet und dann im Fed Batch auf Methanol zur Produktbildung induziert.

Das Tribungssignal E. folgt zunachst dem erwarteten exponentiellen Wachstumsprozess,
geht dann aber in eine Sattigung Uber.
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Zur Abschatzung des Zelldichte cx. muss daher Cxiurb,

Cxtturb (t) =k - (ekz B0 _1) (3.1)
mit

EL := Signal der Triibungsmessung [AU]

ki := Zelldichteparameter [gi"]

k2 := Triibungsparameter [AUT],

aus dem Inline-Tribungssignal E. rekonstruiert werden.

Die Anpassung erfolgt Uber eine nichtlineare (exponentielle) Regression der aus der Biotro-
ckenmasse (cell dry weight) ermittelten Zelldichte cxicaw(ti) mit zugeordneten Tribungsmes-

sungen E(ti). Die genaue Vorgehensweise ist bei Kaiser [Kaiser, 2010] zu finden.
Cq G, V., E

[gFmScm’] [ [AU]
704 204 155 14

cycle 4 cycle5 cycle6 cycle7 cycle8

564 164 124 1.3

424 124 94 1.24

284 84 6+ 1.09

14 4 34 09

T T T T T T T T T T
160 180 200 220 240 260
t[h]
Bild 3.3: Verlauf von Leitfahigkeit ., Volumen V. sowie optischer Triibung E. und daraus
abgeschatzter Zelldichte cxiiurn

Es ist sinnvoll, fir die Glycerol- und fiir die Methanolphase unterschiedliche Parametersatze
fur Gl. (3.1) im Prozessleitsystem zu hinterlegen. Die in dieser Arbeit gefundenen Parameter
sind in Tabelle 3.2 zusammengefasst.

Tabelle 3.2: Ermittelte Parameterséatze zur Online-Estimierung der Zelldichte

Glycerol- | Glycerol- Methanol-
Batch Fed Batch |Fed Batch
ki1 [g"] 6.0873 1.8172 2.6049
k2 [AU"] |1.3629 2.3510 2.1134
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3.2.3 0:- und CO:-Gasbilanzen zur Online-Prozessbeobachtung

Die O2- und CO2-Gasmassenbilanzen bilden ein verlassliches Mal fiir eine Online-
Bewertung des volumetrischen respiratorischen Reaktionsverhaltens. Sie werden dabei auf
das Reaktionsvolumen bezogen.

Das Volumen der Flissigphase Vi,

(3.2)

mit
m. := Masse der Flissigphase [a]
p. := Dichte der Flussigphase [gI],

lasst sich Uber die Kalibrierung der Reaktorwaage auf die Masse der Fliussigphase my und
bei Abschatzung der Dichte p. der Flissigphase (hier Annahme p. = 1004 gI'') online be-
rechnen.

Mit Kenntnis der Gesamtbegasungsrate Fng,

Fia (1) = Fuu (1) + Foz (1) + P (1) (3.3)
mit
Fn :=auf Normbedingungen bezogene Begasungsrate des Gases |,

I = AIR, 02, N2, (],

berechnet aus den Einzelmessungen, lassen sich sowohl der O,-Stoffmengenanteil xogin,

Foz t OARR 'FnAIR t
Xoain (1) = = ( )+FX (1) . G4

nG

als auch der CO.-Stoffmengenanteil xcain,

F oz (t) + Xcar - Foar (t
Xcain (t) — 002( ) CAIR AIR( )

Fs (1) ©9)

mit

Xoar := Stoffmengenanteil fiir Oz in Luft  (Xoar = 0.2094)
Xcar := Stoffmengenanteil fir CO;z in Luft (xcar = 0.00033),

beide am Eingang des Reaktors, leicht bestimmen.

Fir nachfolgende Gasbilanzen werden bei Kenntnis von Fne und Vi mit der jeweils maxima-
len Angebotsrate Qimax,

F (t) M,
Q. (t)=_e
Imax( ) VnM j V|_ (t) (36)
mit
Fne := Gesamtbegasungsrate unter Normbedingungen [Ih"]
VL := Reaktionsvolumen [n
M := molare Masse der Komponente | (Moz = 32 gmol', Mcoz = 44 gmol™')

Vam := molares Normvolumen eines Gases (Vo = 22,414 Imol™),

zwei volumenbezogene Verfahrenskenngréen mit Qozmax UNd Qcozmax festgelegt.
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Werden nun die Abgasmolenbriiche xo2 und Xxcoz, beide im Abgas in Prozent gemessen, in
den O,-Stoffmengenanteil xoc,

Xoo (1) = Xoz (1)

T 100% (3.7)
und den CO2-Stoffmengenanteil xce,
Xcoz (1)
t _ CO2 ,
%o () = 2 00% (38)
umgerechnet, so sind die Sauerstoffeintragsrate Qoz,
XoGin (t) : (1_Xce (t)) — Xog (t) : (1_XCGin (t))
t) = t) - , .
QOZ( ) Qozmax ( ) 17X0G (t) *XCG (t) (3 9)
und analog dazu die volumetrische Kohlendioxidaustragsrate Qco,
Xoa (1) (1Xogn (1) = Xcan (1) (1-Xos (1))
t) = t) - ) .
QCOZ ( ) QCOZmax ( ) 1_XOG (t) _XCG (t) (3 10)
sowie der molare Respirationsquotient RQ,
t)-M
RQ(t)f M (3.11)

- Qo (t)'Mcoz ‘

leicht online zu berechnen.

In Bild 3.4 ist eine Kultivierungsstrategie mit den Variablen der Sauerstoffversorgung in drei
sich wiederholenden Prozesszyklen gezeigt. Der Prozess wurde mit konstanter Luftbega-
sung sowie einem uber die Drehzahl Ns; geregelten pO2 gefahren.

N, PO, X, Q x

2 02 i
rpm] [%] (%] [g"'h"] [%]
12004 804 224 84 3.2

9004 B0+ 194 B 2.4+

6004 40+ 164 44 1.6

3004 204 13q 24 08

o- o0- 10- 0- 0.0 T T T T T T T
RQ 50 70 a0 110
[l t[h]

Bild 3.4: Variablen und Ergebnisse der Sauerstoffversorgung eines zyklischen Prozesses
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Bild 3.3 und Bild 3.4 demonstrieren, dass man derartige Verlaufe zur Bewertung der Repro-
duzierbarkeit von zyklischen Prozesses heranziehen kann. Diese erfolgt in einem spateren
Kapitel.

33 Zellabtrennung und Proteinvorreinigung
3.3.1  Grundlagen der Expanded Bed Adsorptions-Chromatografie

Bild 3.5 zeigt zwei unterschiedliche Methoden, wie ein extrazellular vorliegendes Produkt aus
einer Kulturbriihe aufgereinigt werden kann. Die Aufarbeitungsstrategien gliedern sich dabei
in die Bereiche capture und high-resolution techniques, wobei fir den capture zwischen zwei
Alternativen zu wahlen ist.

cultivation

microfiltration

ultrafiltration

primary separation

centrifugation
caplure

/ \
/ \

N

polishing

formulation

Bild 3.5: Aufarbeitung eines extrazellularen Proteins [Anspach et al., 1999]

high-resolution
techniques

Il

Jeder Schritt einer Aufreinigungsstrategie bringt Proteinverluste mit sich, die sich in ihrer
Folge multiplizieren. Ziel ist es daher, die Anzahl der Schritte auf ein Minimum zu reduzieren,
um die Proteinverluste gering zu halten und Zeit und Kosten einzusparen [Anspach et al.,
1999].

In dem linken Pfad folgt auf die cultivation eine centrifugation, um Zellen und produkthaltiges
Medium voneinander zu trennen. Eine microfiltration dient zur Abtrennung von unléslichen
Bestandteilen, wie Zellbruchstiicken, die bei der Zentrifugation noch nicht abgetrennt wur-
den, wahrend eine ultrafiltration mit einem entsprechenden Ausschlussvolumen (cut-off) zum
Pufferwechsel und zur Konzentrierung der Produktldsung herangezogen wird. Eine primary
separation wird durch einen Adsorptionsprozess an einer Membran oder einem geeigneten
Chromatographie-Trager realisiert.

Die Expanded Bed Adsorption-Chromatographie (EBA) ist ein integriertes Reinigungsverfah-
ren. Sie ist im rechten Pfad gezeigt und fasst eine Zellabtrennung, eine Produktadsorption
und eine Produktkonzentrierung in einer Operation capture zusammen. Hierfir werden sonst
mehrere Einzelschritte und gegebenenfalls unterschiedliche Prozessanlagen bendtigt.

Beide Pfade enden mit der Feinreinigung des Proteins, bestehend aus purification und po-
lishing, die von der Produktkonfektionierung (formulation) gefolgt wird.

Wie die beschriebenen Prozessschritte des capture mit einer EBA-Operation zu realisieren
sind, ist in Bild 3.6 schematisch dargestellt.
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Die EBA-Saule besitzt durch einen beweglichen oberen Adapter ein variables Saulenvolu-
men. Im Gegensatz zum gewohnlichen Festbett befindet sich das Bett wahrend der Proben-
aufgabe in einem expandierten Zustand. Die Expansion wird durch einen aufwartigen Volu-
menstrom (upflow) durch die Saule erreicht.

Die Chromatographie erfolgt in der EBA an in der Flussigkeit schwebenden beads. Der Kern
dieser Beads muss eine héhere Dichte besitzen, als die Zellen und unldsliche Bestandteile
im Medium. Er besteht deshalb aus Glas, Quarz oder Zirkon, damit die Beads nicht mit dem
Volumenstrom aus der Saule gespiilt werden.

Der Kern ist von einer Agarose-Matrix umgeben. Diese tragt die funktionellen Gruppen zur
Bindung des Produktes. Das Adsorbermaterial fiir die EBA besitzt eine definierte Verteilung
der PartikelgroRe. Die Durchmesser liegen zwischen 100 bis 300 ym und fiihren auf unter-
schiedliche Sedimentationsgeschwindigkeiten.

activation adjustment equilibration application wash elution
Fou
— F—— — I—
200009, H
eeocooe .
—

Bild 3.6: Schematischer Ablauf eines EBA-Zyklus

Fir kleine Partikel sowie fiir solche in zahen Fluiden oder mit geringem Dichteunterschied
ApE,

Ape = pg — P> (3.12)
mit

Ape := Dichteunterschied innerhalb der EBA [kgm=]

ps := Dichte der Beads B lkgm™]

pr = Dichte des Fluids F [kgm3],

wie er in der EBA vorliegt, ergibt sich bei kleinen Reynoldszahlen (Re < 0,25) eine Sedimen-
tationsgeschwindigkeit vs,

Ape -g-d?
Vs = prgnFB, (3.13)
mit
vs := Sedimentationsgeschwindigkeit in der EBA [ms™]
g = Gravitationsbeschleunigung [ms?]
ds :=Durchmesser der Beads [m],
ne := Dynamische Viskositét des Fluids [kgm-'s],

die mit der Stokes'schen Gleichung beschrieben ist [Peifer and Profos, 2008].
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Fir das verwendete Adsorbermaterial STREAMLINE Chelating ist die Dichteverteilung der
Partikel, verglichen mit der GréRenverteilung, uniform. Aus diesem Grund wird nur letztere
betrachtet.

Die Sedimentationsgeschwindigkeit andert sich mit dem Quadrat des Partikeldurchmessers.
Beginnt das Bett zu expandieren, steigen kleinere Partikel somit schneller auf. Die Abstéande
zwischen den Partikeln am Boden der Saule sind geringer als im oberen Bereich und das
Zwischenkornvolumen nimmt somit von unten nach oben hin zu.

Bild 3.6 zeigt die Verteilung der Partikel wahrend der Expansion des Bettes. Der Volumen-
strom Fi, am Eintritt ist gleich Foit am Austritt und bleibt somit liber die gesamte Saulenléange
konstant.

Mit der Zeit stellt sich ein Gleichgewicht zwischen Auftriebsgeschwindigkeit und Sinkge-
schwindigkeit der Partikel ein. Diese befinden sich dann in der Schwebe und haben keine
axiale (vertikale) Bewegung mehr. Ein stabiles expandiertes Bett stellt sich ein und es kommt
zu keiner Vermischung der Partikel mehr.

Die Eigenschaften in diesem Zustand sind mit denen eines Festbettes vergleichbar. Es
kommt nur zu einer geringen Horizontalbewegung und moglichst keiner Vertikalbewegung.
Im Vergleich zu fluidisierten Betten, wie sie in der chemischen Reaktionstechnik verwendet
werden, sind wesentlich geringere Riickvermischungen und Verwirbelungen zu beobachten.

Die VergroRerung der Porositdt des Packungsmaterials wahrend der Expansion ermdglicht
eine direkte Applikation von Biomasse, die ansonsten jede herkdmmlich gepackte Saule ver-
stopfen wirde. Diese Besonderheit favorisiert ein EBA-System fir die Entwicklung von Inte-
grierten Bioprozessen, in denen das Zielprodukt extrazellular anfallt.

3.3.2 Das Adsorbermaterial und die eingesetzte Saule

Fir die EBA-Anlage wird eine STREAMLINE 50 Saule der Firma Pharmacia Biotech, heute
GE-Healthcare, verwendet. Sie besteht aus einer durchsichtigen Borosilikatglasrohre mit
einem Durchmesser von 5 cm und einer Hohe von 55 cm. Daraus ergibt sich ein maximales
Volumen von 1080 cm?.

Die Saule ist mit einem beweglichen oberen Adapter ausgestattet. Durch diesen wird das
Saulenvolumen in zwei variable Abschnitte getrennt. Im unteren Bereich befindet sich der
Adsorber und damit der eigentliche Trennraum.

Um das Volumen des Trennbereichs zu &ndern, muss im Kopfraum der Séaule ein Uber- oder
Unterdruck erzeugt werden. Verwirklicht wird dies durch Pumpen einer Flissigkeit in den
Kopfraum hinein oder aus ihm heraus. Dadurch kann die Adapterhéhe je nach Prozessschritt
wie Equili-bration oder Elution angepasst werden.

Der untere Adapter ist so konstruiert, dass er eine gleichmaRige Anstrémung der Adsorber-
partikel iber den gesamten Querschnitt der Saule ermdglicht. Der Ful der Saule ist mit einer
Libelle ausgestattet, die eine exakte Ausrichtung in vertikaler Richtung erlaubt. Hierzu sind
die drei Standbeine der Anlage individuell héhenverstellbar. Eine schiefe Ausrichtung wiirde
ein nicht gleichmaRig angestromtes Saulenbett zur Folge haben.

Beim Arbeiten mit der Saule darf der innere Saulendruck 1 bar nicht Gberschreiten. Gleich-
zeitig darf der Druck auf den oberen Adapter nicht Gber 3.5 bar liegen.

Das Saulenmaterial STREAMLINE Chelating wurde ebenfalls von der Firma GE Healthcare
bezogen. Die Beads sind als IMAC-Medium, speziell fiir die EBA-Chromatographie, ausge-
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legt. Sie sind chemisch sehr stabil und (iberstehen auch drastische Sauberungsprozeduren.
Die Saule wurde mit 300 ml STREAMLINE Chelating bis zu einer Hohe von 15 cm befllt,
um die vom Hersteller vorgeschlagene Mindesthéhe eines sedimentierten Bettes zu erfullen.

In Tabelle 3.2 sind die technischen Spezifikationen der Beads zusammengefasst.

Tabelle 3.3: Technische Spezifikationen des verwendeten Adsorbermaterials
von GE Healthcare

Composition Macroporous cross-linked 6% agarose,
containing a crystalline quartz core

Particle size 100 - 300 ym

Ligand Imino diacetic acid (IDA)

Coupling chemistry Epoxy

Mean particle density ~1.2 gml!

Metal ion capacity 37 - 47 ymolml!

pH stability (operational) 3-13

3.3.3 Aufbau und MSR-Technik der EBA-Anlage

Fir die Entwicklung eines integrierten Produktionsprozesses wurde an der HAW Hamburg
eine vollautomatisierte EBA-Anlage entwickelt. Diese ist im nachfolgenden Bild 3.7 gezeigt.

Bild 3.7: Entwickelte EBA-Anlage zur Einbindung in einen integrierten Prozess
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Der Chromatographie ist der im Vordergrund stehende Konditionierungstank, der auf einer
Industriewaage platziert ist, vorgeschaltet. Er besteht aus einem Chemap-Bioreaktor, der mit
einer Edelstahlsaule mit Schaufenster erweitert ist, und von oben gerihrt wird.

Dieser Tank ist mit einer MSR-Technik ausgerlstet und dient dem Produktionsreaktor als
Erntegefal. In diesem wird dann die geerntete Zellbriihe konditioniert. Hierbei werden die in
Kapitel 5 ermittelten, kritischen Parameter der Produkt- und Zellbrihe eingestellt, um eine
optimale EBA-Chromatographie zu ermdglichen.

Gewahrleistet wird eine Messung des pH-Wertes pHc, der Leitfahigkeit oc (beide Mettler
Toledo, GieRen), der Temperatur Sc (B. Braun Biotech, Melsungen) und der Masse mc (Sar-
torius, Géttingen).

Die EBA-STREAMLINE 50 ist in eine MSR-Technik eingebunden, die in das hintere Rack
eingebaut ist. Die Verrohrung und die mess- und regelungstechnische Ausstattung ist dem
RI-FlieRbild in Bild 3.8 zu entnehmen.

I_l -
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Bild 3.8: RI-FlieRbild von der EBA und dem Konditionierungstank

Fir den Betrieb der EBA-Anlage sind einige Kenngréflen wie Saulendruck oder FlieRge-
schwindigkeit unabdinglich, denn lber diese ist ein einwandfreier und reproduzierbarer Be-
trieb mdglich, ohne die Anlage zu schadigen.

Im Anschluss an die Pumpen P und P ist jeweils ein Flowmeter (Fp1, Fp2) X1000 (Krohne,
Duisburg) integriert. Diese setzen eine Leitfahigkeit von mindestens 0.02 mScm™ voraus.
Somit ist eine Regelung von Fluiden wie Ethanol und VE-Wasser nicht moglich. Durch den
Einsatz der Flowmeter zur Regelung der Pufferstrome wird allerdings eine reproduzierbare
Expansion des Bettes und der Gradientenbildung zur Elution gewahrleistet.

Oberhalb der Saule sind drei Annaherungssensoren (Pepperl + Fuchs, Mannheim) in veran-
derlichen Héhen (h1, h, hs) angebracht. Uber diese wird die Position des beweglichen Stem-
pels automatisch eingestellt. Die Sensoren reagieren, sobald ein Objekt mit einer héheren
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Permeabilitat als Luft in den Wirkungsbereich kommt. Hierzu ist am oberen Adapterkolben
ein Aluminiumring befestigt.

Vor und hinter der Saule ist jeweils ein Drucktransmitter dTRANS p30 (pebot, Petop) (JUMO,
Fulda) integriert. Der Messbereich liegt bei 0 bis 1 bar. Mit Hilfe der Transmitter kann der
maximale Belastungsdruck der Saule von 1 bar eingehalten werden.

Durch sich absetzende Biomasse am oberen Adapter kann es zu einem Druckanstieg kom-
men. In diesem Falle wird der Nutzer der Anlage bei Erreichen eines vorher definierten
Drucklimits durch ein Warnsignal des Prozessleitsystems alarmiert, um die erfordelichen
Korrekturen durchzufiihren.

Nach Verlassen der Saule durchlauft der Volumenstrom eine UV-Messzelle, in der ein UV-
Sensor AF 46 (optek-Danulat, Essen) integriert ist. Dieser verfugt Uber zwei Kanale, die mit
Filtern fur die Wellenlangen von 254 nm und 280 nm besetzt sind.

Aktuell wird der gréfRere optische Weg gewahlt, um die relativ schwachen Signale Aeout des
Zielproteins besser analysieren zu kénnen.

Im Anschluss an die UV-Messung ist eine weitere Messzelle (optek-Danulat), bestlckt mit
einer pH-Sonde (ABB, Mannheim) und einer Leitfahigkeitssonde CF60 (optek-Danulat), in-
stalliert. Die Messbereiche sind mit 0.01 uScm- bis 500 mScm™ fur die Leitfahigkeit cgou und
mit 2 bis 12 fiir den pH-Wert pHeout angegeben.

Die Bauweise der Messzelle hat kaum Totrdume und bietet ausgezeichnete Reinigungsmog-
lichkeiten.

In Tabelle 3.4 sind noch einmal die MSR-GréRen von der EBA und dem Konditionie-
rungstank zusammengefasst.

Tabelle 3.4: Messtechnische Ausstattung von EBA (E) und Konditionierungstank (C)

ProzessgroRe Bezeichnung Ausstattung/Typ Hersteller
Volumenstrom Equilibration Fs1 SC100A X1000 Altoflux
Volumenstrom Elution Fg2 SC100A X1000 Altoflux
pH-Wert Konditionierungstank pHc Sonde InPro 410, pH 2 - 12 Mettler Toledo
Leitfahigkeit Konditionierungstank oc SevenEasy, 0.01 uS/cm - 500 mS/cm  Mettler Toledo
Temperatur Konditionierungstank 8¢ Pt100-Sonde, 0 - 150 °C B. Braun Biotech
Masse Konditionierungstank mc Waage Combics 30 CW1P,0-30kg  Sartorius
pH-Wert EBA-Auslass pHEeout Adapter PF12 mit Sonde 405-DPAS Mettler Toledo
Leitfahigkeit EBA-Auslass GEout Sensor CF60, 1 uS/cm - 850 mS/cm optek-Danulat
UV-Absorption EBA-Auslass Agout UV Absorptionssensor AF46, 280 nm  optek-Danulat
Bodendruck der EBA-Saule PEbot Umformer dTrans p30, 0 - 1 bar Jumo
Kopfdruck der EBA-Saule PEtop Umformer dTrans p30, 0 - 1 bar Jumo
FlieRrate Pufferaufgabe Fp1 1ISM444 Ismatec
FlieRrate Elutionspuffer Fp2 FE 411 B. Braun Biotech
FlieRrate Kolbenverstellung Frs 520Du Watson-Marlow
FlieRrate Konditionierung Fpa ISM597A Ismatec
FlieRrate Probenaufgabe Fps 1ISM444 Ismatec
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3.3.4 Ablauf einer Aufarbeitungsprozedur

Vor Beginn der eigentlichen Aufarbeitungsprozedur wird das verwendete STREAMLINE
Chelating Material mit Cu?*-Lésung im downflow aktiviert. Dabei befindet sich der bewegliche
obere Adapter der Saule in einer Position direkt oberhalb des sedimentierten Bettes.

Bild 3.9 zeigt, wie sich das Material beim Durchstrémen durch die Verbindung mit den Kup-
fer-ionen sukzessive blau einfarbt. Nachfolgend wird in der gleichen Strémungsrichtung mit
NaAc-Lésung nachgespiilt, um schwach- sowie ungebundene Metallionen wieder aus der
Saule heraus zu waschen.

E

Bild 3.9: Aktivieren des Saulenmaterials mit einer Kupferldsung fir IMAC

Bei der Equilibrierung wird die Saule im aufwartigen Modus (upflow) von unten nach oben
mit Laufpuffer durchstrémt. Der Adapter der Saule bewegt sich dabei in die héchstmdgliche
Position. Nach etwa einer halben Stunde hat sich ein stabiler Zustand eingestellt. Die Parti-
kel befinden sich, ihrer GréRRe nach verteilt, im expandierten Bett an verschiedenen Positio-
nen in der Saule [Chang and Chase, 1996].

Die zellbehaftete Kulturbriihe wurde mit der Teilernte des Reaktors im Konditionierungstank
C zwischengelagert.

Dort wird sie vor ihrer Aufgabe in die EBA auf die Bedingungen eingestellt, die eine mdg-
lichst optimale Bindung des Zielproteins an die Beads gewahrleisten und den Einfluss der
Zelldichte auf den Aufarbeitungsschritt minimiert.

Bild 3.10: Zellaufgabe und anschlieBendes Herauswaschen aus der EBA-Saule im upflow
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Die Variablen des Konditionierungstankes C, Zelldichte cxc, Imidazolkonzentration Cimc, Leit-
fahigkeit oc, pH-Wert pHc und Tween20 Konzentration Craoc, sind vor dem Chromatogra-
phieschritt einzustellen. Dies erfolgt zum Teil automatisiert.

Die Aufgabe der Kulturbriihe ist in Bild 3.10 gezeigt. Sie findet mit der gleichen FlieRge-
schwindigkeit statt, die zur Equilibrierung der Saule eingestellt war. Das Zielprotein bindet
am Adsorbent, wahrend Zellen und andere Verunreinigungen ungehindert das Bett passie-
ren.

Bei der Aufgabe von biomassehaltigem Medium aus der Kultivierung ist eine Aggregation der
Zellen zu vermeiden. Sobald die Aggregate durch ihre zunehmende GroRRe die Sedimentati-
onsgeschwindigkeit der Adsorberpartikel Uberschreiten, wird eine Abtrennung unmaglich.

Bild 3.11 zeigt Untersuchungen des Durchbruchs einer EBA-Chromatographie. Dargestellt
sind die Verlaufe der Zelldichte am Austritt der S&ule cxeout, der Absorptionsmessung Agout
bei 280 nm und der Gesamtproteinkonzentration Cpiotgout.
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Bild 3.11: Untersuchungen eines Durchbruchs der EBA-Chromatographie

Fir die Bestimmung von cxeout Und Cpioteout WUrde der gesamte Durchbruch des Chromato-
graphie-Schrittes ab dem Zeitpunkt der Zellaufgabe bei t = 0,8 h in Fraktionen aufgefangen.
Die Zelldichte wurde Uber die Absorption bei 600 nm (ODesoo) gemessen, der Gesamtprotein-
gehalt der einzelnen Fraktionen Uber einen Bradford-Assay bestimmt.

Das Signal Aot des UV-Detektors am Austritt der Saule wurde online aufgezeichnet. Wah-
rend der Zellaufgabe steigt es auf die obere Begrenzung von 2 AU an. Fur die Zelldichte
Cxeout WuUrde im Durchbruch ca. 20,3 glI' ermittelt. Diese Messung entspricht dem vorgelegten
Wert im Konditionierungstank.

Die Zelldichte bleibt innerhalb der Probenaufgabe (ca. 1 h) am Ausgang relativ konstant. Das
UV-Signal bleibt dort in der Ubersteuerung.
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Die Gesamtproteinkonzentration cpioteout Verlief innerhalb dieser Zeitspanne sehr niedrig. Die
gemessenen Werte bewegten sich um 0,02 gI'.

Nach Einleiten des ersten Waschschrittes im upflow Modus sank das UV-Signal stark ab. Die
Zelldichte cxeout Wurde zum letzten Mal bei t = 2,45 h mit 2,3 gl ermittelt. Aufgrund der nicht
mehr beobachtbaren Tribung der Fraktionen erfolgte keine weitere Analyse mehr.

Bei t = 2,19 h kommt es innerhalb von zwei Fraktionen zu einem kurzen Anstieg von Ceioteout
auf 0,07 gI”'. Dieser konnte von schwach gebundenen Proteinen resultieren, die vom Imida-
zol im Waschpuffer von der Tragermatrix verdrangt wurden.

Wahrend des zweiten Waschschritts im downflow Modus kommt es einem erneuten Anstieg
auf 0,8 AU im UV-Signal. Dieser Anstieg wird von Zellen hervorgerufen, die sich wahrend
dieses Waschschrittes vom Adaptergitter 16sen und abwartig aus der Saule gesplult werden.
Dass es sich dabei nicht um Proteine handelt, wird dadurch bestatigt, dass es zu diesem
Zeitpunkt zu keiner Erhéhung von Cpioteout kOmmit.

Nach Wiedererreichen der Basislinie des UV-Signals wird in die Elution umgeschaltet. Hier
werden die Proteine von ihrem konkurrierenden Substrat Imidazol im Elutionspuffer B, vom
Saulenmaterial verdrangt. Es kommt zu einem Anstieg des UV-Signals auf eine maximale
Peakhdhe von 0.3 AU, die mit dem Produktsignal Aprieout gleich gesetzt wird. Parallel dazu
steigt Ceroteout auf ihren Maximalwert von 0.56 gl an.

In Tabelle 3.5 sind die eingestellten Bedingungen, die beteiligten Volumenstrome Fg; und ihre
Puffervorlagen B; sowie deren Komponenten zusammengefasst.

Tabelle 3.5: Operationsschritte der EBA Chromatographie

Action Direction  Flow Value Volume Component
activation downflow  Fpq 1 Ih' 2CV 0.1 M Cu2+
rinse downflow  Fpq 2 |h" 2CV 50 mM NaAc
equilibration upflow Fp4 4 Ih* 10CV buffer B+
sample load upflow Fes 3.5 Ih' 51 cultivation broth
wash 1 upflow Fpi 45 ' 10CV buffer B+

wash 2 downflow  Fpq 45 Ih" 10CV buffer B4
elution downflow  Fp2 5 Ih' 4cCVv buffer B

Buffer B1: 0.5 M NaCl, 20 mM NaH2PO4-2H20, 5 mM Imidazole, pH 7.4

Buffer B2: 0.5 M NaCl, 20 mM NaH2PO4-2H20, 100 mM Imidazole, pH 7.4

Das Experiment hat gezeigt, dass sich quasi das gesamte Protein aus der Zellsuspension an
das Saulenmaterial bindet. Es wird nicht wahrend des Waschens von der Saule abgeldst,
sondern erst wahrend der Elution mit dem Elutionspuffer. Die Zellen dagegen werden wah-
rend der Waschschritte vollstandig aus der Saule herausgespililt.

Wahrend der Separation der Biomasse kommt die Anlage, vor allem die Adsorberpartikel, in
Kontakt mit Zellen und anderen Verunreinigungen wie prazipitierte oder denaturierte Proteine
oder DNA. Diese kénnen zum Teil schwerlésliche Bindungen eingehen und zur Aggregation
der Partikel fihren. Diese storen dann die Bettstabilitdt und vermindern die Bindungskapazi-
tat.

Um eine lange Lebensdauer des Adsorbenten zu gewahrleisten, ist daher nach jedem Zyklus
eine grindliche CIP-Reinigung der Anlage essentiell. Die Entnahme der Partikel aus der
Saule wird dabei vermieden, um Verluste an Partikeln zu vermeiden und um Zeit zu sparen.

IP 216.73.216.36, am 21.01.2026, 01:33:35. @ Urheberrectitlich geschUtzter Inhat 2
tersagt, m mit, fr oder in Ki-Syster



https://doi.org/10.51202/9783186292179

24 Grundoperationen eines integrierten Bioprozesses im LabormaRstab

3.3.5 Automatisierung der Aufarbeitungsprozedur

Um die Notwendigkeit fiir fehleranfallige manuelle Operationen wahrend der EBA-Laufe zu
minimieren, wurde ein vollautomatischer Ablauf der Prozedur angestrebt. Dazu wurde die
komplette Downstream-Strategie aus dem vorangegangenen Abschnitt in S88 Rezept-
Strukturen der Prozessleitsoftware MFCS/win programmiert. Eine Ansteuerung der EBA-
Komponenten wurde dabei tUber einen CAN-Bus (Controller Area Network) realisiert.

Die batch structure ist in die Blocke start downstream, sterilization, harvest, product capture
und end downstream unterteilt. Jeder Block besteht aus einer phase structure. Die Batch-
Struktur des Prozesses sowie die Phasen-Struktur des product capture sind in Bild 3.12 ge-
zeigt.
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Bild 3.12: ISA S88 Rezeptstruktur der Aufarbeitung mit integrierter BioPAT® Phase

Die Phasen beinhalten dabei die eigentlichen Befehle der Prozessfiihrung, z.B. die Vorgabe
oder Anderung von Sollwerten, Anderungen von Reglerzustanden oder Parametern und das
Aktivieren und Deaktivieren von On- und Offline-Formeln. Die Phasen kénnen dabei auch
parallel abgearbeitet werden. Einzelne Phasen sind lber Transitionen verbunden, in denen
Bedingungen fiir das Weiterschalten vorgegeben werden kdénnen.

Zudem wurde ein BioPAT® MFCS/win-Modul (Sartorius Stedim Systems, Géttingen) erfolg-
reich in die Rezeptstruktur implementiert. Das Modul ermdglicht es, Sollwerte, die von einem
Versuchsplan fur Design of Experiments vorgegeben sind, direkt auf die entsprechenden
Regler aufzuschalten, sofern diese Uber das Rezept ansteuerbar sind. Dies wurde hier zum
Beispiel fur die pH-Regelung im Konditionierungstank realisiert.
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Die Automatisierung der Anlage war eine Voraussetzung fir die nachfolgende Insitu-
Optimierung der EBA in Kapitel 4. Hierdurch wurde erméglicht, automatisch die geforderten
Sollwerte der zu untersuchenden Prozessparameter (factors) einzustellen und die Versuche
streng in der gleichen Weise auszufiihren. Somit wurde sichergestellt, dass Variationen in
den Prozessantworten (responses) nur auf die Variationen der vom Versuchsplan vorgege-
benen Einstellungen, nicht aber auf Schwankungen in einer manuellen Prozesshandhabung
zuruickzufuhren sind.

3.4 Feinreinigung des Zielproduktes mit einem FPLC-System

Fir den abschlieRenden Feinreinigungsschritt und fir eine nachfolgend beschriebene Pre-
Optimierung der EBA-Chromatographie wurde das in Bild 3.13 gezeigte fast protein liquid
chromatography (FPLC) System AKTA™purifier 100 (GE Healthcare, Schweden) eingesetzt.

Bild 3.13: AKTA™ purifier 100 zur Feinreinigung des Zielproduktes

Die Anlage ist auf chromatographische Anwendungen im Hoch- und Niederdruckbereich
ausgelegt. Alle eingesetzten Module sind miteinander verbunden und bedirfen nur einer
zentralen Stromversorgung.

Der Turm besteht aus folgenden Modulen:

- Frac900 (Fraktionierer)

- Pump P-901 (FlieBmittelpumpe)

- Pump P-960 (Probenpumpe)

- Monitor pH/C-900 (pH-/Leitfahigkeitsmessung)
- Monitor UV-900 (UV Absorptionsmessung)

Zur Programmierung des AKTA™purifier 100 wurde die Software Unicorn® 5.1 verwendet.
Unicorn enthélt alle benétigten Funktionen fir die Steuerung und Uberwachung des Sys-
tems. Es ist in die einzelnen Module Manager, Method Editor, System Control und Evaluati-
on unterteilt.
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Im Manager finden dabei das Datei-Handling und die Verwaltung, z.B. Definition von Sys-
tem- und Anwenderprofilen usw., statt. Mit dem Method Editor werden Verfahren zur pro-
grammierten Steuerung des Chromatographie-Systems erstellt und bearbeitet. Die System
Control wird benutzt, um das Trennverfahren durch eine Methode oder handisch zu steuern
und den Prozess online zu Uberwachen. Mit dem Evaluation Modul kdnnen gespeicherte
Ergebnisse analysiert und bewertet werden.

Wie dem FlieRschema in Bild 3.14 zu entnehmen ist, kénnen an diesem System maximal
vier verschiedene FlieRmittel eingesetzt werden. Das Pumpenmodul P-901 besitzt zwei se-
parate Pumpen (Pia und Pig), die je zwei Anschllisse besitzen. Wahrend eine Mischung
zweier FlieRmittel an einer Pumpe durch die Selektorventile V1a und Vig ausgeschlossen ist,
kann diese durch Anschluss an je eine Pumpe erreicht werden. Dabei ist der Volumenstrom
mit 0,01% Schritten in einem Bereich von 0% bis 100% der Pumpe P1g variabel, wobei die
Pumpe P1a komplementér zwischen 100% und 0% variiert wird.
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Bild 3.14: FlieRschema der verwendeten Konfiguration des AKTA™purifier 100

Die 2 ml Mischkammer sorgt fir ein homogenes Gemisch der geférderten Puffer, so dass
auch ein Stufen- und Gradientenbetrieb ermdglicht wird. Zusatzlich zu den Pumpen des
Hauptmoduls ist eine weitere Probenpumpe P, vorhanden, die durch Keramik-Pumpenkopfe
und Zylinder fur die Férderung von viskosen und partikelbehafteten Flissigkeiten geeignet
ist. Die Schaltungen der Ventile V12, V13, V15 und V16 ermdglichen nicht nur einen Gleich-
strom-, sondern auch einen Gegenstrom- oder einen Bypassbetrieb.

Unabhangig von der verwendeten Einstellung wird der Flussigkeitsstrom durch Detektoren
fur Leitfahigkeit op, Temperatur 3p, UV-Absorption Ar und pH-Wert pHp geleitet. Am ab-
schlieBenden Ausgangsventil V1 4 ist ein Fraktionssammler angeschlossen, der Fraktionen in

IP 216.73.216.36, am 21.01.2026, 01:33:35. @ Urheberrectitlich geschUtzter Inhat 2
tersagt, m mit, fr oder in Ki-Syster



https://doi.org/10.51202/9783186292179

Grundoperationen eines integrierten Bioprozesses im LabormaRstab 27

einem Bereich von 0,1 ml bis 50 ml sammeln kann. Durch die Nutzung der verbleibenden
Ausgange an diesem Ventil kdnnen auch gréRere Fraktionen aufgefangen werden.

Im nachsten Kapitel 4 werden die vorgestellte EBA-Prozedur und die Feinreinigung mit der
Proteinexpression im Bioreaktor zu einem sequentiellen Integrierten Bioprozess vereint. Im
darauffolgenden Kapitel 5 werden dann die Operationsparameter der EBA optimiert, um ei-
nen QbD-konformen Produktionsprozess zu etablieren.
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4. Integrierte Prozessfiihrung mit einer EBA-Chromatografie
41 Das Konzept des Integrierten EBA-Bioprozesses

In Bild 4.1 ist der Aufbau der integrierten Prozessanlage mit der Expanded Bed Adsorptions-
Chromatografie schematisch gezeigt. Die Anlage gliedert sich prinzipiell in sechs Teilsyste-
me, die vornehmlich Uber fest verlegte Edelstahlrohre und autoklavierbare Silikonschlauche,
mit Schnellschusskupplungen ankoppelbar, verbunden sind.
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Bild 4.1: Schematische Darstellung der integrierten EBA-Prozessanlage

Die Teilsysteme bestehen aus einem 5 | BIOSTAT® ED Bioreaktor (production), einer Medi-
en- und Substratversorgung fiir den Bioreaktor (feed and refresh), einem Konditionierungs-
gefaR (conditioning), einem EBA-Chromatographiesystem (capture), einer AKTA™purifier
100 FPLC-Anlage (purification), sowie einer Puffervorlage mit Mischgefal® (buffer preparati-
on) fur die Chromatographie.

4.2 Sequentielle Zellkultivierung und Proteinexpression

In einer bereits verdffentlichten Studie wurde eine vollautomatische Produktion von D1M1
entwickelt [Borchert et al., 2013]. Sie beschreibt eine sequentielle Produktionsstrategie, die
eine Kombination von vor- und nachgelagerten Grundoperationen fir das ISPR beinhaltet.
Dazu wurden stabile Produktionsbedingungen etabliert, die einen reproduzierbaren Prozess-
verlauf ermdglichen und ein hohes Potential zur Optimierung des integrierten Prozesses be-
reitstellen.

Die entwickelte Kultivierungsstrategie setzt zu Beginn eines neuen Prozesses eine Batch-
phase und einen initialen Zyklus — bestehend aus einer Fed-Batch-Phase auf Glycerol zum
schnellen Erreichen héherer Zelldichten sowie einer Produktionsphase, in der die Proteinex-
pression durch Methanol induziert wird — voraus (startup). Daran lasst sich eine beliebige
Anzahl sich wiederholender Zyklen anschlielen, die taglich Ausgangsmaterial fur eine inte-
grierte EBA-Chromatographie liefern. Bild 4.2 zeigt einen Startup-Zyklus mit sechs folgenden
Produktions-Sequenzen.
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Die Vorkulturen wurden in Schittelkolben von 1 | mit je 170 ml Kultivierungsmedium aus
einer aufgetauten 400 pl Kryokultur des Stammes KM71H-D1M1 angeimpft. Nach einer
12-stiindigen Inkubationszeit bei 30 °C wurde daraus der Bioreaktor mit einer Anfangszell-
dichte cxo von 0,5 gl' bei einem Ausgangsvolumen von 4 | inokuliert.
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Bild 4.2: Sequentielle Kultivierung mit einem Startup-Zyklus und sechs nachfolgenden Pro-
duktions-Sequenzen

Das verwendete Batch-Medium wurde mit einer Glycerolkonzentration csio von 25 gI' so
ausgelegt, dass die Zellen nach vollstandigem Verbrauch des Primarsubstrates eine Zell-
dichte cxi1 von 20 gl erreichen — woraus sich ein mittlerer Substratausbeutekoeffizient yx:s+
von 0,78 ableiten lasst. Der pH wird durch Titration mit 2 M H3PO4 oder 12,5 % NH4OH auf
einen Sollwert von 5,0 geregelt. Der Reaktor wird mit 5,5 Imin™' Luft begast und ein Uber-
druck von 500 mbar im Kopfraum konstant gehalten. Nach Erreichen seines Sollwertes wird
der relative Sauerstoffpartialdruck pO. Uber eine Drehzahlkaskadierung konstant auf 20 %
geregelt.

Am Ende der Glycerol Batch-Phase wird die Kultivierungstemperatur 3. von 30°C auf
28°C abgesenkt und der pH von 5.0 auf 5.5 angehoben.

Durch ein exponentielles Zufltterprofil fur Fry wird der Prozess im Glycerol Fed-Batch fortge-
fihrt und dabei die zellspezifische Wachstumsrate qixx auf 0,1 h' (uw) gesteuert
[Cornelissen et al., 2003].

Der glycerollimitierte Verlauf soll die Zellen bereits auf die nachfolgende Induktionsphase
vorbereiten. Die Zelldichte cx.wb wird aus dem Online-Triibungssignal E. berechnet. Bei Er-
reichen von 30 gl wird die Proteinexpression durch Zufittern von Methanol als einzige Koh-
lenstoffquelle eingeleitet. Die Konzentration von Methanol im Medium csaw wird gemessen
und auf 1 gI' geregelt. In beiden Phasen wird die UV-Absorption Apim des Zielproduktes
Uber eine HPLC-Methode atline gemessen [Martens et al., 2011].
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Der Startup-Zyklus endet nach 24 h mit einer Teilernte der Kultivierungsbrihe in den Kondi-
tionierungstank der EBA (siehe Bild 4.1). Die Ernte erfolgt Uber die Erntekammer portions-
weise und ist so ausgelegt, dass eine finale Zellmasse mx., von 80 g fiir den folgenden Pro-
duktions-Zyklus im Reaktor zurtickbleibt.

Nach Auffillen des Reaktors mit frischem Medium auf ein Volumen Vi, von 4 | wird eine An-
fangszelldichte cx.o von 20 gI' eingestellt. Dieses Vorgehen gewahrleistet gleiche Anfangs-
bedingungen fir jeden folgenden Produktionszyklus.

Der erste Zyklus beginnt wieder mit einem p-gesteuerten Glycerol-Fed Batch, diesmal Gber
7 h. Hier baut die Zelle die zellinternen Bestandteile des Methanolstoffwechsels wieder ab
[Fricke et al., 2013], so dass zu Beginn der folgenden Induktionsphase AOX-arme Zellen fir
eine neue Produktion bereit stehen.

In der methanolinduzierten Produktionsphase beginnt nach einer Totzeit von ca. 2 h wieder
die Sekretion des rekombinanten Zielproteins, beobachtbar am Signal Apim der Atline-HPLC.
Die Produktion endet mit der bereits beschriebenen Teilernte mit nachfolgendem Refresh zur
nachsten Zellanzucht.

Bild 4.3 zeigt aus einer spateren Projektphase drei aufeinanderfolgende Zyklen, aus denen
sich bereits eine erhdhte Reproduzierbarkeit des Prozesses im Vergleich zur Kultivierung in
Bild 4.2 ableiten lasst.

Wahrend des letzten gezeigten Zyklus ist die Messung des Zielproduktes mit der HPLC ge-
gen Ende des Prozesses ausgefallen, so dass ab diesem Zeitpunkt keine Atline-Messung
mehr mdglich war. Die Steigung des Signals lasst hier lediglich einen ahnlichen Verlauf wie
in den anderen Zyklen vermuten.
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Bild 4.3: Drei Zyklen einer Kultivierung mit erhdhter Reproduzierbarkeit
Der zyklische Ablauf in Bild 4.3 ist Gber einen Zeitraum von 12 Tagen mehrmals erfolgreich

durchgefiihrt worden. Er ermutigte, die Aufarbeitung mit der EBA in derartigen Prozessen mit
ein zu beziehen. Diese Ergebnisse werden im nachsten Abschnitt erlautert.
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4.3 Die Erprobung der integrierten Produktionsweise
4.3.1 Prozessverlauf mit nicht optimalen Prozessparametern

Im Verlauf einer ersten Erprobung der integrierten Produktionsweise wurden wahrend der
Herstellung des Vakzinkandidaten D1M1 die implementierte Automatisierungstechnik sowie
alle verwendeten Bauteile auf ihre Funktionsweise hin untersucht. Auerdem stand die Per-
formance des Upstream und des Downstream im Hinblick auf die Giite einer Herstellung des
Zielproduktes im Fokus der Untersuchung.

Die zyklische Kultivierung erfolgte mit einem nicht optimierten Kultivierungsprotokoll [Martens
& Borchert et al., 2011]. Fur einen ersten Aufarbeitungsversuch mit der EBA wurde das in
Abschnitt 3.3 erlauterte EBA-Protokoll verwendet.
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Bild 4.4: Ein Produktionszyklus von D1M1 mit nachfolgender EBA-Elution und SDS-PAGEs
aus Proben am Ende der Produktion sowie der sechsten Fraktion des Captures

Bild 4.4 zeigt den Prozessverlauf der durchgefiihrten Kultivierung und den Elutionsverlauf
des zugehdrigen Aufreinigungsschrittes mit der EBA. Fur den Upstream sind die Online-
Variablen pOz, pH, 9., Cxiwn, Fri und csom dargestellt. Hinzu kommen im Upstream die mit
der Atline-HPLC gemessene UV-Absorption Apivat Sowie im Downstream die im Outflow der
EBA gemessene UV-Absorption Apieout des Zielproduktes. Die Produktkonzentrationen Cpiorj
in den Fraktionen des EBA-Eluats wurden mit einem Bradford-Assay bestimmt.

An Hand der aufgezeichneten Prozessgrofien lasst sich kein ungiinstiger Prozessverlauf
feststellen. Der Kultivierungszyklus verlauft charakteristisch fir den eingesetzten Stamm. In
der Produktionsphase steigt die Produktkonzentration gemessen am Absoptionssignal Apimat
an. Eine SDS-PAGE-Analytik der Fermentationsendprobe weist jedoch lediglich eine schwa-
che Bande in Hohe des Zielproduktes bei 73 kDa auf, enthalt aber zusatzlich erhebliche Ver-
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unreinigungen, die z.T. auf eine Degradation der Prodomane zuriickzufuhren sind [Martens,
2014].

Der Elutionsverlauf ist symmetrisch. Hier ist weder ein ausgepragtes Fronting noch Tailing zu
erkennen. Wahrend der Elution wurden insgesamt 14 Fraktionen aufgefangen und auf ihren
Gesamtproteingehalt hin untersucht. Mit einem Anstieg der Absorption steigt auch der Ge-
samtproteingehalt in zeitlich dazugehoérenden Fraktionen an. Die maximal angezeigte Ab-
sorption von Apieout betrug 0.38 AU, die maximal gemessene Gesamtproteinkonzentration
Criotrs betrug 1.0 gl™' in Fraktion 6.

Zu der sechsten Fraktion wurde beispielhaft auch das Ergebnis der SDS-Analytik dargestellt.
Es wirkt an dieser Stelle nur wie eine Verstarkung des Patterns der Kultivierungsprobe. Das
Zielprodukt wurde durch den Aufarbeitungsschritt ebenso wie alle vorhandenen Verunreini-
gungen stark auf dem Saulenmaterial angereichert und erst mit der Elution wieder von die-
sem abgel6st. Fir die Verunreinigungen sollte dies im Idealfall bereits wahrend des Wasch-
schrittes erfolgen.

Als ein Ergebnis der Erprobung konnte dennoch festgestellt werden, dass sowohl der vorge-
schlagene Ablauf der zyklischen Kultivierung als auch die komplexe Aufarbeitungsstrategie
mit der integrierten EBA erfolgreich und vollautomatisch abgelaufen sind. In der Produktion
wurde das Zielprodukt in geringen Mengen gebildet und konnte im Uberstand mit SDS-
PAGE nachgewiesen werden — allerdings enthielt diese Ausgangsprobe fir eine EBA-
Chromatographie zu viele Verunreinigungen.

Das Zielprodukt wurde mit der EBA zwar von Zellen und Medienbestandteilen getrennt, den-
noch war mit den gewahlten Prozessparametern noch keine Trennung von Zielprotein und
Verunreinigungen zu beobachten. Die geringe Qualitat der Aufarbeitung lasst sich zum einen
mit noch nicht optimierten Prozessbedingungen der EBA-Chromatographie begriinden, zum
andern liegt sie zu erheblichen Teilen aber an der vom Upstream bereitgestellten Ausgangs-
probe, die von sehr schlechter Qualitat war. Dies gilt es zunachst zu verbessern.

4.3.2 Verbesserung der Produktqualitiat mit optimalen Kultivierungsparametern

Parallel zu dieser Arbeit wurde eine Optimierung der Kultivierungsbedingungen fiir die Her-
stellung des kleinsten Malariavakzin-Kandidaten D1 (53 kDa) mit dem gleichen Pichia pasto-
ris Hostsystem KM71H durchgefihrt [Fricke et al., 2011].

Die Gruppe um Fricke hat vollstandig automatisierte mehrphasige Kultivierungsstrategien fir
mehrere rekombinante Malariavakzine etabliert. Fir eine schnelle, zielorientierte Optimie-
rung der biotechnologischen Produktion mittels DoE wurde dabei eine Multibioreaktoranlage
entworfen und erfolgreich fur die Optimierung eingesetzt [Fricke, 2015].

Die optimalen D1-Kultivierungsparameter wurden hier auch fir die Herstellung von D1M1
angewendet und das Experiment in Bild 4.4 damit wiederholt.

Das Ergebnis ist in Bild 4.5 gezeigt. Die Zielproduktabsorption Apimn am Ende der Kultivie-
rung ist doppelt so hoch wie im Ausgangsexperiment. Die zugehdrige SDS-PAGE zeigt eine
klare Produktbande mit sehr wenigen Verunreinigungen.

Der Elutionspeak in der EBA ist weitaus schlanker und bringt in den gepoolten Elutionsfrakti-
onen eine Gesamtproteinkonzentration ceior Von ca. 1,05 gl'. Dies entspricht in etwa der
Gesamtproteinkonzentration der Elutionsfraktion, die in der nicht optimierten Kultivierung
gewonnen wurde. Bei einer wesentlich verbesserten Reinheit Ppir ist der Anteil an Zielpro-
dukt P4 aber wesentlich hoher.
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Bild 4.5: Ein optimierter Kultivierungszyklus mit EBA-Elution und SDS-PAGEs aus der End-
probe der Kultivierung sowie aus der ersten Fraktion des Captures

Zum Abschluss dieses Kapitels sind in Tabelle 4.1 noch einmal die beiden Experimente ge-
genubergestellt.

Tabelle 4.1: Vergleich der gewahlten Prozessparameter und der finalen Produktmessung

not optimized optimized
9 [°C] 18.0 28.0
pH [-] 5.0 55
Csam [gI"] 1.0 1.0
Apimn [AU] 0.2 0.4

Die SDS-PAGEs am Ende des optimierten Upstreams und im EBA-Eluat zeigen bereits eine
hohe Reinheit des Produktes P1. Dennoch ist jetzt nach der Maximierung des Upstream auch
eine Optimierung der EBA-Operationsparameter hinsichtlich der Reinheit Pp1r und der Wie-
derfindung Rp1e erforderlich. Diese wird in dem nachfolgenden Kapitel vorgenommen.
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5. Implementierung von Vorgaben des Quality by Design
5.1 Zielsetzungen von QbD in der Bioprozessentwicklung

Der in Kapitel 4 entwickelte vollautomatische Ablauf eines Integrierten Prozesses soll im
Weiteren den in Kapitel 1 vorgestellten Richtlinien der FDA, nach Vorgaben eines Quality by
Design, entsprechen. Hierzu sind die von der ICH festgelegten Entwicklungsschritte in der
Richtlinie Q8 Pharmaceutical Development in Bild 5.1 dargestellt und mit weiteren Zielset-
zungen dieser Arbeit erganzt.

\ N 1
Implement \'~. %, Defing \\_

, Process Monitoring . \ Control Strategy
\ \ b

Identity
aTPP

Identify

Establish
. CQAs and CPPs

sign Space

Perform
rozess Optimization ',

Risk Analysis Risk Analysis Design of Design of /' / Multivariste /r mmnm /

/ / oampnayss /S /e y

Bild 5.1: Implementierung von QbD bei einer biotechnologischen Prozessentwicklung

An erster Stelle steht die Anfertigung eines Quality Target Product Profile (QTPP), das eine
Zusammenfassung von Qualitdtsmerkmalen unter Berlcksichtigung von Sicherheit und
Wirksamkeit des Produktes darstellt. Zu den Qualitatsmerkmalen gehéren u.a. Darreichungs-
form, Pharmakokinetik und Sterilitat [Rathore, 2009].

Diese Vorgaben wurden hinsichtlich der Produkte potentielle Malariavakzine von dem Pro-
jektpartner am Biomedical Primate Research Center (BPRC) der Niederlande in Rijswijk vor-
genommen [Faber et al., 2007].

In den Arbeiten an der HAW Hamburg stand hingegen das QbD der zu entwickelnden Pro-
duktionsprozesse im Vordergrund. Das Wort kritisch bezieht sich daher im Folgenden auf die
Reproduzierbarkeit des Produktionsprozesses im Hinblick auf die Reinheit (purity), und damit
auf die immunologische Wirksamkeit der hergestellten Proteine, sowie auf die Produktivitat
(productivity) im Upstream und die Wiederfindung (recovery) im Downstream im Hinblick auf
eine 6konomische Nutzung der entwickelten Strategien.

Die Bestimmung von Critical Quality Attributes (CQA) und Critical Process Parameters (CPP)
stellt dabei den ersten Schritt bei der Implementierung der Produktionsstrategien dar. CQA
sind physikalische, chemische oder biologische Prozessmerkmale, die in einem vordefinier-
ten Bereich liegen muissen, um eine gewinschte Produktqualitéat hervorzubringen [Rathore
und Winkle, 2009]. Ein Produkt- und ein Prozessmerkmal ist z.B. die Produktreinheit.

Die CPP sind Prozessparameter, die einen wesentlichen Einfluss auf die CQA haben, wie
z.B. Kultivierungstemperatur und pH-Wert. Zur Identifizierung des QTPP sowie der CQA und
der CPP bieten sich Risikoanalysen, im speziellen eine Failure Mode and Effects Analysis
(FMEA) nach ICH Q9 Quality Risk Management, an [Reifsnyder et al., 2011].

Um einen Zusammenhang zwischen den CQA (responses) und den CPP (factors) durch
eine Prozessoptimierung zu finden, wird intensiv die Statistische Versuchsplanung, Design of
Experiments (DoE), angewendet.

DoE ist in die drei Kategorien Screening, Optimization und Robustness Testing unterteilt. In
einem Screening wird untersucht, welche der CPP signifikanten Einfluss auf die CQA haben.
In einer nachfolgenden Optimization werden Prozessparameter etabliert, die einen mathe-
matischen Zusammenhang mit den CQA hervorbringen und einen optimalen Prozessverlauf
garantieren.
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Das Robustness Testing untersucht abschlieRBend, ob bei geringen Anderungen der optima-
len Werte fir die CPP das vordefinierte CQA und damit auch das QTPP erhalten bleibt
[Menezes, 2011].

Der Design Space stellt einen stabilen Produktionsbereich dar, dessen Etablierung ein ent-
scheidender Schritt bei der Implementierung von QbD darstellt. Innerhalb des Design Space
fuhren Anderungen der CPP nicht zu signifikanten Anderungen der CQA, wodurch gleich-
bleibend die gewlinschte Qualitat erzielt wird.

Solange ein Prozess innerhalb der Grenzen seines Design Space betrieben wird, gilt dies
nicht als eine Anderung am Prozess. Initiiert eine Prozessénderung jedoch eine Bewegung
aus dem Design Space hinaus, ist im Normalfall eine regulatorische Nachpriifung bzw.
Neuzulassung durch die Behoérden [ICH, 2009a] angesagt.

Diese regulatorische Flexibilitdt ermdglicht es, einen Prozess nicht nur unter gleichbleiben-
den Bedingungen reproduzierbar zu fahren, sondern ihn auch gegen Schwankungen im
Ausgangsmaterial robust zu gestalten [Menezes, 2011]. Diese Schwankungen kénnen z.B.
durch einen Herstellerwechsel fir Medienkomponenten, unterschiedliche Startzelldichten
und/oder veranderte Handhabungen bei einem Personalwechsel bedingt sein.

Die Herstellung potentieller Malariavakzine mit der vorgestellten zyklischen Produktionsstra-
tegie unter MaRgabe von QbD-Vorgaben wurde an der HAW Hamburg bereits von Fricke
[Fricke et al., 2013; Fricke, 2015] intensiv fir den Upstream untersucht.

Ein ahnlicher Ansatz fir den Aufreinigungsprozess mit der EBA wird in diesem Kapitel vor-
gestellt, wahrend die weiteren QbD-Vorgaben in Bild 5.1 hinsichtlich einer Implementierung
von Monitoring und Control der Reproduzierbarkeit zyklischer Produktionsprozesse in einer
indus-trie-aquivalenten Forschungsumgebung in Kapitel 7 und 8 bearbeitet werden.

5.2 Definition der Critical Quality Attributes im Downstream
5.2.1 Optimierungspotential und Giitekriterium des EBA Prozesses

Fir die Auslegung und Bewertung des Aufarbeitungsschrittes mit der EBA wurden zunéachst
die Gutekriterien zur Bewertung der Prozessqualitat definiert.
Hierbei bietet sich die bereits in Abschnitt 2.3.2 vorgestellte Produktreinheit (purity) Ppix,

B

Pox =5 e
5.1
ZBan ( )
=
mit
Ppik := Reinheit eines Aufarbeitungsschrittes K [-]

Bikn :=Bande j in einer SDS-PAGE in einer Probe n am Ende von K [-]
Bikn := Zielproduktbande von Bjkn [-1,

an, die nur aus einer Probe am Ende (t = t,) eines jeden Aufarbeitungsschrittes bestimmt
wird und diesen Teilprozess K kennzeichnet.

Fir das zweite Gutekriterium, die Wiederfindung (recovery), benétigt man die Reinheit, das
Volumen und die Gesamtproteinkonzentration jeweils von der Aufgabe aus dem vorherigen
Teilprozess J und der Ernte des betrachteten Schrittes K.
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Die Wiederfindung Rk,

R _ Moout _ VKout ) PP1K " Chuotkn
PIK — =

Mp1kin VKm ! PF’1J * Ciotn (5'2)

mit

Rpik = Wiederfindung des Zielproduktes P4 in Aufarbeitungsschritt K [

Vkin  := aufgegebenes Volumen in Teilprozess K (1]

Vkout := geerntetes Volumen in Teilprozess K [n

mpikin = Zielproduktmasse in der Aufgabe bei K [a]

Mp1kout := Zielproduktmasse in der Ernte von K [a]

Prik  := Reinheit am Ende von Teilprozess K [

Pp1s  := Reinheit am Ende des vorherigen Teilprozesses J [

Crotn = Gesamtproteinkonzentration am Ende von Teilprozess I, | =J, K [gI],

wird Uber die Division der Produktmenge aus den nachfolgenden Teilschritten J und K be-
stimmt.

Haufig wird das Produkt aber in mehreren (f) Elutionsfraktionen k aufgefangen und gepoolt.
Untersucht man jede Einzelfraktion Fy, so ist die Masse an aufgefangenem Produkt mpikout,

f

Mpkout = ZVFK “Porri * Coroiri (5.3)
k=1

mit

Vex := Erntevolumen der Elutionsfraktion Fi [1

Ppirk  := Reinheit in Fraktion Fx [

crotrk  := Gesamtproteinkonzentration in Fraktion Fy [g"

aus den Einzelmassen zu berechnen.

Es empfiehlt sich, die Reinheit fir die Aufgabe und die Ernte in einer gemeinsamen SDS-
PAGE gleichzeitig zu bestimmen.

5.2.2 Auswahl méglicher Critical Process Parameter

Um fur die beiden CQA, purity Ppik und recovery Rpik, die kritischen Prozessparameter CPP
zu identifizieren, wurde die Ishikawa-Methode angewendet, bei der zunachst alle mdglichen
Einflussfaktoren auf die CQA in einem Diagramm erfasst werden [Ishikawa, 1981].

Das fur die Aufarbeitung mit der EBA erarbeitete Diagramm ist in Bild 5.2 dargestellt und
ahnelt einer Fischgratenstruktur, woraus sich die gelaufige Bezeichnung Fischbone-Diagram
herleiten lasst. Es fasst Prozessparameter, verwendete Rohmaterialien und Analysemetho-
den, die einen Einfluss auf die Qualitat der Aufarbeitung haben kénnten, zusammen.

Auf Grundlage dieser Zusammenstellung wurden durch eine individuell ausgelegte Fehler-
maoglichkeits- und Fehlereinflussanalyse (FMEA) nach ICH Q9 fiinf Verfahrensparameter als
kritisch fur den Aufarbeitungsprozess angesehen. Diese sind, auch in Hinblick auf die erfor-
derliche Optimierung Uber Design of Experiments (DoE), in nachfolgender Tabelle 5.1 zu-
sammengestellt.

Aus diesem Parametersatz sind nun diejenigen zu identifizieren, die einen starken Einfluss
auf die beiden Gutekriterien (responses y:), die Reinheit des EBA-Prozesses Ppir (y1) und
die Wiederfindung im EBA-Prozess Rpe (Y2), haben.
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Bild 5.2: Ishikawa-Diagramm mdglicher Einflussfaktoren auf die Gutekriterien

Tabelle 5.1: Potentielle kritische Betriebsparameter der EBA-Chromatographie

Variable Bezeichnung| Einheit | DoE-Faktor| Suchbereich
pH-Wert im Konditionierungstank C pHc - X1 55| -85
Leitfahigkeit in C oc mScm-! X2 15| - |65
Imidazol-Konzentration im Laufpuffer B1 | Cims1 mM X3 0| - |20
Tween®20-Konzentration in C Cra20c it Xa 0| - |20
EBA-Flux durch die Séule Je cmh’ Xs 110| - |530

Diese Operationsgréen werden mit einem geeigneten DoE untersucht und dann ggf. als
Critical Process Parameter (CPP) identifiziert. Dieser Vorgang erfolgt mit dem DoE-Schritt
Screening. Die nachfolgende Optimierung und Robustheits-Test der CPP bringen dann das
beschreibende Modell und den Design Space.

5.3 Die Idee des Design of Experiments

Design of Experiments beruht auf der Vorgabe eines orthogonalen Suchraums, der durch die
zu untersuchenden Parameterbereiche aufgespannt wird. Zur Anschauung wird das funfdi-
mensionale Suchproblem auf drei Parameter beschrankt.

) (8) b 11

o e
ol
3) : 6
@ 8.5
O, -
15 [mScm’] 35

Bild 5.3: Region eines CCF-Designs fir eine Pre-Optimierung der EBA-Konditionen
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Bild 5.3 zeigt den Suchraum fir o = 3 Parameter, pHc (X1), oc (X2) und Cimg1 (X3), die im
physikalischen Modell mit Xi bezeichnet werden. In diesem als Central Composite Face-
centered (CCF) bezeichneten Design sind alle 8 Ecken und die 6 Stirnseiten mittig besetzt
sowie im Zentrum des Quaders drei centerpoints (CP) vorgegeben.

Fir diesen Raum wird die Struktur des Modells fir die Berechnung einer der beiden (r = 2)
responses yr,

Y =3, + zair 'Xi + zaijr 'X\ 'Xj + za‘" X'2 te (54)
i=1 1<i<j i=1

mit

yr = Gutekriterium r des Prozesses

Xi = physikalischer Prozessparameter

n := Dimension des Parametersuchraums

aor := Offset des Modells fur y;

air := Koeffizienten des linearen Modellanteils

ajr := Koeffizienten des Interaktions-Modellanteils

air := Koeffizienten des quadratischen Modellanteils

er := Residuum des Modells bei der Berechnung von y,

mit einem Offset sowie je drei linearen, bilinearen und quadratischen Termen vordefiniert.

Hierin sind mit so wenig Experimenten wie mdglich, die unbekannten Koeffizienten a zu
finden und aus diesem Modell dann die optimalen Parameter Xiopt flir ein maximales Gutekri-
terium ymax zu identifizieren.

Allerdings muss der Suchraum so normiert werden, dass alle Parameter X; mit gleicher Wich-
tung in die Suche eingehen. Daher werden normierte Faktoren x;,

2-(X =X

g = 2K Xer) (5.5)
Xihigh - xilow

mit

Xi := normierter Wert (Faktor) des physikalischen Parameters X;

Xiow := untere Einstellung von Parameter X;
Xihigh := obere Einstellung von Parameter X;
Xice := Centerpoint Einstellung von Parameter Xi,

eingefihrt, die im CCF-Design nur Werte von -1, 0 oder +1 annehmen.
Im Centerpoint Xice,

xihigh +X

X — ilow 56
iCP 2 ( )

liegt der zugeordnete Faktor x; bei 0.
Das neue Faktor/Response-Modell wird nun so umstrukturiert,
1-bg, +zxi'bir + in'xj'bijr +ZX\2'biir =Y (5.7)
i=1 1<i<j i=1

dass eine lineare Gleichung mit o unbekannten Koeffizienten by entsteht. Bei n = 3 Faktoren
sind in diesem Modell o = 10 Koeffizienten unbekannt.
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Die werden im vorliegenden Design mit n = 14 Experimenten gesucht, die mit k = 1 bis 14
bezeichnet werden. Dabei werden die CP-Experimente nicht berticksichtigt.

Aus Gl. (5.7) entsteht mit n-fachem Einsatz der zugeordneten Faktorkombinationen des De-
signs in Bild 5.3 somit ein Uberbestimmtes Gleichungssystem,
Fok =v, (5.8)
mit
F := (nxo) Design-Matrix der Faktoren und Faktorkombinationen in Gl. (5.7)

k. := (ox1) Spaltenvektor der unbekannten Koeffizienten by in Gl. (5.7)
vr :=(nx1) Spaltenvektor der n experimentellen Ergebnisse von y,

das Uber eine Multiple Linear Regression (MLR),

k =[F"- FT FT.v,, (5.9)

mit Hilfe der pseudoinversen Matrix von F geldst wird.

Die Elemente des Vektors k;,

T

kr = [bOr‘ b1r' b2r‘ b3r‘ b12r’ b13r‘ b23r‘ bﬁr’ b22r’ b33r] ’ (510)

beinhalten dann die unbekannten Modellkoeffizienten by.

Auf eine Erlauterung der statistischen Hintergrinde dieser Methode wird hier verzichtet. Sie
ist bei Erikson [Eriksson et al., 2008] naher beschrieben und wurde von Ellert [Ellert, 2015]
an einer Kultivierung zur Maximierung des I6slichen Anteils eines zellinternen rekombinanten
Pharmaproduktes in E. coli detailliert dargestellt.

Im Bereich der Herstellung rekombinanter Malariavakzine ist von Fricke [Fricke, 2015] mittels
vollautomatischer Optimierungen in einer Multibioreaktoranlage auch der QbD-Gedanke mit
eingebracht.

Hier soll lediglich ein Schnittmuster der weiteren Vorgehensweise erlautert werden.

Bild 5.4: Versuchsplane fiir zwei Faktoren in (a) vollfaktorieller und (b) teilfaktorieller Ausfiih-
rung sowie als (c) Central Composite Circumscribed (CCC) Design

Die Suche nach einem geeigneten Modell beginnt mit dem Screening, in dem in GlI. (5.7) die
quadratischen Terme nicht berlcksichtigt werden. Je nach Anzahl der untersuchten Parame-
ter werden unterschiedliche Designs verwendet, von denen die wichtigsten in Bild 5.4 ge-
zeigt sind.
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Das vollfaktorielle Design (Bild 5.4a) wird bei relativ wenigen Parametern im Screening ge-
nutzt. Bei einer gréfReren Anzahl (n > 3) genugt aufgrund der Orthogonalitat des Suchraums
auch haufig ein teilfaktorielles Design (Bild 5.4b).

I — e = s
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' e | ' ’ | ' |
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Bild 5.5: Response Surface Plots eines Linearen, Interaktions und Quadratischen Modells
mit zwei Faktoren

Mégliche Antworten (responses) des Prozesses sind in Bild 5.5 mit dem Response Surface
Plot und seiner Projektion in die Parameterebene, dem Contour Plot, gezeigt.

Beinhaltet das Screening einen nicht relevanten Parameter, so erhalt man mit zwei linearen
Modellanteilen eine ansteigende oder abfallende Ebene als Response (Bild 5.5a). Bei einem
zusatzlichen Interaktionsterm entsteht eine gekrimmte Flache im Raum (Bild 5.5b). Diese
Modelle weisen ggf. in Richtung eines Optimums.

Bei der Suche nach dem Optimum wird der Suchraum verkleinert, das Modell mit den quad-
ratischen Termen wieder komplexer gestaltet und die Anzahl der Experimente erhoht.

Aus diesem Ansatz entsteht ggf. das in Bild 5.5¢ gezeigte glockenférmige Prozessverhalten,
aus dem ein Maximum zu identifizieren ist.

Um dies zu finden, ist das in Bild 5.4c gezeigte Central Composite Circumscribed (CCC) De-
sign empfehlenswert.

Nach einer erfolgreichen Modellbildung, die z.B. mit Hilfe der hier genutzten Software MOD-
DE (Umetrics, Schweden) vorgenommen wird, ist das Modell Uber statistische Gitemale zu
bewerten.

Die Gite der Anpassung des Modells (goodness of fit) R?,

(yrk - Vr )2 SQE

2
R? = X = (5.11)
2

_ )2 SQT,

mit

n = Anzahl der Gesamtversuche

yik = gemessene k-te Response y:

Y4 = Abschatzung von yy Uber das gefundene Modell

Y, = Mittelwert der n Responses yr,

ergibt sich Uber die Division der sum of squares explained (SQE;) durch die sum of squares
total (SQT;).
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Die Gute der Vorhersagbarkeit des Modells (goodness of prediction) Q?,

n

- 2
o ;(yrk Vi) (5.12)
' SQT,

mit
¥y = Abschéatzung von yx bei einer Kreuzvalidierung,

ergibt sich aus seiner Leave one out-Kreuzvalidierung durch Modellierung der Response ¥,
ohne y.

Die Modelvaliditat (model! validity) MV,
MV, =1+ 0.57647 - log(p, ) (5.13)
mit
piorr := Wahrscheinlichkeitswert aus dem Lack of fit-Test,

beschreibt die generelle Eignung des gewahlten Modells fir die Beschreibung der experi-
mentellen Daten.

Die letzte KenngroRe fur die Modellbildung, die Reproduzierbarkeit (reproducibility) RPr,

M=

(erPi ~Yiep )2
RP, =1-
SQT

r

(5.14)

n-1
m-1

mit
yrcri = gemessene Response y; des i-ten Centerpoint Experiment
Y.cp = Mittelwert aller Responses der Centerpoint Experimente
n  := Anzahl der Gesamtversuche
m = Anzahl der Centerpoint Versuche,

wird Uber die Centerpoint Experimente und die SQT; bestimmt.

Tabelle 5.2 zeigt in welchen Bereichen die Gitemale fiir ein exzellentes, brauchbares und
unbrauchbares Modell liegen sollten.

Tabelle 5.2: Klassifizierung der DoE-Gutemalie [Fricke, 2015]

Gltemall exzellent brauchbar unbrauchbar
R2 >0.9 >0.5 <0.5

Q? >0.9 >0.5 <0.5

R? - Q? <041 <0.2-03 >03

MV >0.25 >0.25 <0.25

RP >0.5 >0.5 <0.5

Da diese Werte nur als Anhaltspunkte fur eine Bewertung angesehen werden kénnen, sollte
jedes Modell individuell auf seine Plausibilitat hin untersucht werden.
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5.4 Losungsansatz zum Optimierungsproblem der Aufarbeitung mit der EBA

Das zu I6sende EBA-Optimierungsproblem ist in Bild 5.6 noch einmal aufgezeigt. Hier ste-
hen zwei Prozessantworten (responses y;) fiinf normierten Prozessparametern (factors x;)
gegenuber.

pH % (PH:) ———=

conductivity — x, (o,.)  =—— ) = v, (P..)  purity of product
Imidazole %, (Cyng)) Dmt::gcfsi‘”m

Tween20 X, (Crage) —— —— y.(R.,) recovery of product
flux % (dy)  ———

Bild 5.6: Optimierungsproblem der EBA-Chromatographie

Wirde man hier ein vollfaktorielles Design fir die fiinf Faktoren anwenden, so waren 36 Ex-
perimente erforderlich. Bei einer Insitu-Optimierung im integrierten Prozess wiirde das 36+1
Tage dauern und ist somit nicht mehr durchfiihrbar.

Daher wurde ein anderer Weg beschritten, dessen Ergebnis in Bild 5.7 vorab gezeigt ist.
Zunachst erfolgte in einem teilfaktoriellen Design ein Screening mit den 5 Parametern in ei-
nem AKTA™purifier 100 (Systembezeichnung P).

screening of
5 parameters

\ 7
pH. i fractional
8 | factorial design
Clmm ; .;:/ TN
Crzov . .
Je /
..';V L ¥ -
3 é ‘ 3 significant parameters
’/ - total response
B yORt = pHp,. = 7.0
o & optimization of : =35 mSem”
| T s Sparameters F L e
CCF e = E C mM
design | ; pH. i
o— .A‘ o & o =0.82
——-A Core S R, =085

pH; [-]

Bild 5.7: Voroptimierung des EBA-Prozesses mit dem AKTA™ purifier 100

Hieraus ergaben sich mit pHp, op und Cimg1 drei signifikante Parameter, mit denen nachfol-
gend eine Pre-Optimization, ebenfalls im AKTA™purifier 100, vorgenommen wurde. Dies
erfolgte sowohl fir die purity Prip als auch flr die recovery Rpip. Aus den Ergebnissen der
Einzeloptimierungen wurde dann ein Kompromiss eines gemeinsamen Optimums mit den
beiden Critical Process Parameter pHppre Und Cima1pre €rmittelt.

Danach erfolgte, um das Maximum der Voroptimierung herum, mit einem CCC Design eine
Insitu-Optimierung der EBA innerhalb des Integrierten Prozessablaufs. Der gesamte L6-
sungsweg wird im Weiteren schrittweise erlautert.
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5.5 Screening des mehrparametrigen Problems im AKTA™ purifier 100

Bild 5.8 zeigt die design region eines 2% teilfaktoriellen Screeningplans. Jeder Faktor wird
jeweils auf seiner hohen und seiner niedrigen Stufe sowie im Centerpoint untersucht. Das
Design sieht dafur 20 Experimente mit unterschiedlichen Faktoreinstellungen vor, in denen 4
Centerpoint Experimente enthalten sind.

15 20 L) 2C
14 13,
@ | [|E & | [E
!0 () e — 0
28,5 ya.s
q )
£ o /\\ % O/
—em 5§ ——————F—— 55
15 [mScm’] 65 Q"?eb f 15 [mScm’] 65
&) O 1o
B E
ol E
[] Vv !0
J.
6&9 11 [mh’] 53
81420
5
i| 2
& | P
| ) 1o
™7 8.5 /2“}
N )
. E 5/5\\ —— >
15 [mScm’] 65 15 [mSem’] 65

Bild 5.8: Design-Region des 52 teilfaktoriellen Screenings

Aus den Symbolen des inneren Quadrates lasst sich die Einstellung der Faktoren Jr und
Cr20p ablesen. Der jeweils zugewandte Wiirfel zeigt die Werte der drei verbliebenen Faktoren
pHp, op und Cims1 in dem jeweiligen numerisch gekennzeichneten Experiment, das auch in
Tabelle 5.3 zu finden ist.

Alle Versuche des Screenings wurden mit 1 ml HisTrap™ FF Crude Saulen (GE Healthcare,
Minchen) durchgefihrt. Das Saulenmaterial fir IMAC wurde mit 2 CV 0,1 M Cu?*-Lésung,
gefolgt von einem Waschschritt mit 2 CV 50 mM NaAc-Ldsung zum Herausspiilen ungebun-
dener Kupferionen, aktiviert.

Die Equilibrierung, die Probenaufgabe, das Waschen, die Elution und die Regenerierung der
Saule wurden mit einer aufwartigen Durchstromung (upflow) der Saule durchgefuhrt.

Der Puffer B4, war fir jedes Experiment individuell anzusetzen, um pHp, op und Cimg1 ent-
sprechend dem Versuchsplan anzupassen. Ebenso waren die Proben entsprechend einzu-

stellen.

IP 216.73.216.36, am 21.01.2026, 01:33:35. @ Urheberrectitlich geschUtzter Inhat 2
tersagt, m mit, fr oder in Ki-Syster



https://doi.org/10.51202/9783186292179

44 Implementierung von Vorgaben des Quality by Design

Tabelle 5.3: Faktoreinstellung, codierte Werte (in Klammern), und die Response fir jedes
Experiment k des 25" Screening Design

Run pHek OGPk Cime1k Craopk Jpk Pepipk  Rpipk
k [l [mScm™] [mM] [l [emh] [-] [-]
1 55 (1) 15 (1) 0 (-1) 0 (1) 530 (+1) 0.053 0.072
2 85 (1) 15 (1) 0 (1) 0 (1) 110 (1) 0.164 0233
3 55 (1) 65 (+1) 0 (-1) 0 (1) 110 (-1) 0.048 0.056
4 85 (+1) 65 (+1) 0 (-1) 0 (1) 530 (+1) 0.069 0.079
5 55 (1) 15 (1) 20 (+1) 0 (1) 110 (-1) 0.657 0.645
6 8.5 (+1) 15 (1) 20 (+1) 0 (-1) 530 (+1) 0.000 0.000
7 55 (1) 65 (+1) 20 (+1) 0 (1) 530 (+1) 0518 0.520
8 85 (+1) 65 (+1) 20 (+1) O (1) 110 (-1) 0.000 0.000
9 55 (1) 15 (1) 0 (1) 20 (+1) 110 (-1) 0.079 0.099
10 8.5 (+1) 15 (1) 0 (1) 20 (+1) 530 (+1) 0.297 0.392
11 55 (1) 65 (+1) 0 (1) 20 (+1) 530 (+1) 0.305 0.362
12 85 (+1) 65 (+1) 0 (1) 20 (+1) 110 (1) 0.035 0.041
13 55 (-1) 15 (1) 20 (+1) 20 (+1) 530 (+1) 1.000 0.332
14 85 (+1) 15 (1) 20 (+1) 20 (+1) 110 (-1) 0.000 0.000
15 55 (1) 65 (+1) 20 (+1) 20 (+1) 110 (1) 0792 0.697
16 85 (+1) 65 (+1) 20 (+1) 20 (+1) 530 (+1) 0.000 0.000
17 7.0 (0) 40 (0) 10 (0) 10 (0) 320 (0) 0.947 0.500
18 7.0 (0) 40 (0) 10 (0) 10 (0) 320 (0) 1.000 0.470
19 7.0 (0) 40 (0) 10 (0) 10 (0) 320 (0) 0.882 0.488
20 70 (0) 40 (0 10 (0) 10 (0) 320 (0) 0.965 0.782

Aliquotes des Kulturliberstands wurden dafiir aufgetaut und Leitfahigkeit und pH-Wert durch
Titration mit gesattigter NaCl-Lésung bzw. 2 M NaOH eingestellt sowie Tween 20 ohne Be-
rucksichtigung der Volumenzunahme wahrend dieser Einstellung zugegeben.

Der Puffer B fur die Elution enthielt in jedem Experiment 0,5 M NaCl, 20 mM NaH:PO; -
2H,0 und 0,1 M Imidazol bei pH 7,4.

Danach war die Saule mit 5 CV Puffer B1 bei einer konstanten Strémungsgeschwindigkeit Fp
von 1 mimin"' zu equilibrieren. Parallel dazu wurde ein sample flush durchgefihrt, um alle
Schlauchleitungen vom Probenreservoir bis zum Injektionsventil mit der aktuellen Probe zu
fullen. AnschlieBend daran wurden 20 CV der Probe auf die Saule aufgegeben. Die Stro-
mungsgeschwindigkeit Fr wurde dabei so gewahlt, dass sich der erforderliche Flux Jr ein-
stellte.

Nach einer Probeaufgabe wurde die Saule mit 7 CV von Puffer B1 gewaschen und das ge-
bundene Protein im Anschluss in 5 CV Puffer Bz eluiert. Wahrend der Elution wurden Frakti-
onen mit einem Volumen von 1 ml aufgefangen, von denen die Fraktionen 3 bis 5 fir die
Prozessbewertung gepoolt wurden.

Um das System auf Startbedingungen zuriickzusetzen, wurde die Saule dann mit 5 CV Puf-
fer B1 regeneriert. Das Waschen, die Elution und die Regenerierung verliefen wiederum bei
einer Stromungsgeschwindigkeit Fp von 1 mimin™.
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In Bild 5.9 sind ausgewahlte Experimente des Screening dargestellt. Bild 5.9a und Bild 5.9b
beinhalten die AKTA-Chromatogramme von zwei Eckversuchen. Beide verdeutlichen den

Einfluss der gewahlten Faktoren auf das Reinigungsverhalten.
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Bild 5.9: AKTA-Chromatogramme und zugehérige SDS-PAGE Analysen ausgewéhlter

Screening Experimente, (0) Aufgabe, (1) Elution Fraktionen 3 bis 5
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Gezeigt sind Leitfahigkeit op, Temperatur 3p, pH-Wert pHp, UV-Absorption Apip, und FlieR3-
geschwindigkeit Fp, jeweils fur Lauf 10 (Bild 5.9a) und Lauf 15 (Bild 5.9b). Zusatzlich finden
sich eine SDS-PAGE der aufgegebenen Probe (0) sowie der gepoolten Fraktionen (1) und
das resultierende densitometrische Diagramm der Produktbanden, jeweils rechts im Bild.

Bild 5.9a zeigt einen hohen, sehr definierten UV-Peak im Verlauf der Elution, der ein gutes
Resultat suggeriert. Die SDS-PAGE wiederlegt allerdings diese Vermutung, da hier die
schlechte Qualitat der Aufreinigung deutlich wird. Das Eluat enthdlt zwar das Zielprodukt,
aber mit sehr vielen Verunreinigungen.

Im Gegensatz dazu, ist der UV-Peak der Elution in Bild 5.9b viel niedriger. Die Qualitat des
Eluats ist aber weitaus besser, da die SDS-PAGE nur wenige Verunreinigungen neben dem
Zielprodukt erkennen lasst. Somit wurde verdeutlicht, dass eine Auswertung des Chromato-
graphieschrittes anhand des UV-Signals allein nicht zielfiihrend sein kann, sondern auch
eine erweiterte Analyse durch eine SDS-PAGE notwendig ist.

Um eine Zufalligkeit der Ergebnisse auszuschlief3en, sind in Bild 5.9c drei Centerpoint-Laufe,
18 bis 20, gezeigt, die alle mit derselben mittleren Faktoreinstellung abgelaufen sind. Die
Experimente weisen sowohl in ihren Verlaufen als auch in der SDS-PAGE eine hohe Repro-
duzierbarkeit bei gleichbleibender Qualitat auf. Zusatzlich kann diese in Bezug auf Reinheit
und Recovery als sehr hoch eingestuft werden. Das weist bereits auf eine fiir den Prozess
glinstige Faktoreinstellung hin. Insgesamt wird dieser visuelle Eindruck auch durch die in
Tabelle 5.3 enthaltenen Ergebnisse von Ppip und Rpip unterstitzt.

Bei der Modelluntersuchung unter Zuhilfenahme einer Multiple Linear Regression (MLR)
stellte sich der Einfluss der Faktoren Jp und Cr2op auf die Qualitdtsmerkmale als nicht signifi-
kant heraus.

Daher wurde die nachfolgende Pre-Optimization des EBA-Prozesses nur mit den drei signifi-
kanten Faktoren pHp, op, und Cims1, ebenfalls mit der FPLC, durchgefiihrt.

5.6 Konsekutive Pre-Optimierung mit dem AKTA™purifier 100

Bild 5.10 zeigt die Design-Region eines 2° vollfaktoriellen Versuchsplans fir die Pre-
Optimierung der EBA-Konditionen mit dem AKTA™purifier 100. Der Versuchsplan sieht ins-
gesamt 11 Experimente vor, von denen 8 mit unterschiedlichen Faktorkombinationen und 3
auf center point-Niveau durchgefihrt wurden.

15

Bild 5.10: Design Region eines 2° vollfaktoriellen Designs fiir die Pre-Optimierung
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In Tabelle 5.4 sind die Faktoreinstellungen inklusive codierter Werte und die Ergebnisse die-
ser Experimente aufgefuhrt.

Tabelle 5.4: Faktoreinstellung, codierte Werte (in Klammern) und Responses fiir jedes
Experiment k des 23 Pre-Optimierungs Design

Run PHe« GPk Cimg1k Pripk  Rpipk
k [-] [mScm™] [mM] [-] [-]
1 55 (1) 15 (1) 6 (1) 0299 0.201
2 70 (1) 15 (1) 6 (1) 0749 0611
3 55 (1) 35 (+1) 6 (1) 0401 0298
4 70 (*1) 35 (+1) 6 (1) 0901 0426
5 55 (1) 15 (1) 11 (+1) 0374 0205
6 7.0 (+1) 15 (1) 11 (#1) 0.777 0.729
7 55 (1) 35 (+1) 11 (+1) 0467 0377
8 70 (+1) 35 (+1) 11 (+1) 0.864 0.567
9 63 (0) 25 (0) 85 (0) 0478 0.448
10 63 (0) 25 (0) 85 (0) 0616 0712
11 63 (0) 25 (0) 85 (0) 0656 0.672

Fir die Modellbildung wurde eine MLR mit einem Konfidenzintervall von 90% angewendet,
um die Modellkoeffizienten zu identifizieren und auf ihre Signifikanz hin zu untersuchen.

Bei der Analyse des Modells wurde der Einfluss der Leitfahigkeit op als weniger signifikant
eingestuft, woraufhin diese in spateren Experimenten in der EBA auf ihrem hohen Niveau
von 35 mScm-! festgehalten wurde.

Somit ergeben sich mit pHp und Cimg1 zwei Critical Process Parameter fur die Aufreinigung.
Die resultierenden Modelle fiir die Produktreinheit Pp1p,

Pop =@y + a4 -PH: + a3, Cp 54 (5.15)

mit den Koeffizienten

ao = - 1,397, as1 = 0,292 und azr = 0,022 mM,

und fir die Recovery Re1p,

Rpp =8y, + a8y, PHp + 85, -Cppy + @435 - PHe - Crogy + 843y - Clgs (5.16)

mit den Koeffizienten

ao = - 5,827, a2 = 0,558, az = 0,974 MM, a3z = - 0,041 MM und ass; = - 0,042 mM?,
sind beide valide fir den untersuchten Bereich von pHp € [5,5, 7,0] und Cimg1 € [6, 11] mM.

Die statistischen KenngréfRen der aufgestellten Modelle sind Tabelle 5.5 zu entnehmen. Sie
bestatigen die sehr hohe Giite der Modelle und der durchgefuhrten Experimente.
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Tabelle 5.5: Modellstatistik fiir die Pre-Optimierung der EBA-Konditionen

Prir | Rpip
Goodness of fit R? 0.98 | 0.94
Goodness of prediction Q? 0.96 | 0.78
Difference of fit and prediction |R?-Q? | 0.02 | 0.14
model validity MV 0.84 | 0.69
reproducibility RP 0.98 | 0.98

Bild 5.11 zeigt mit den Response Surface Plots und den auf die Grundflache projizierten
Contour Plots eine grafische Darstellung der Optimierungsergebnisse.
Darin ist die Problematik der Optimierung einer Aufarbeitung zu erkennen. Der 95 %-Bereich
fur Ppip und Rpip ist jeweils dunkelrot gekennzeichnet. Beide Qualitdtsmerkmale erreichen
mit pHp = 7 die hochsten Werte.
Allerdings liegt das Optimum fir die recovery bei einer Imidazolkonzentration Cimg1 von ca.
8 mM, wahrend die purity einen Wert hoher als 11 mM anfordert.

purity P [-] recovery Ry, [-]

S
SRR L
S s STl
AR

B LIRS

55

8 o
Wrﬁ?m? . 7 5 p\'\:-\-’\ 85 pHu‘l_\

Bild 5.11: Response Surface Plots der Pre-Optimierung von Reinheit und Wiederfindung im
AKTA™purifier 100

Somit ist fir die Durchfiihrung eines optimalen Prozesses ein Kompromiss zu finden. Der
Weg dahin ist in Bild 5.12 gezeigt.

Im ersten Schritt werden beide Giitekriterien,

GF‘1F‘ — GF‘1F‘min
)

Gpp = G=PR 5.17
PP GP’IPmax - GP1Pmin ( )
mit

Grpip := auf 0 bis 1 normiertes Gutekriterium Gp1p

Gpip = Gltekriterium der Aufreinigung

Gpipmin  := unterer Grenzwert von Gp1p
Gpirmax := Oberer Grenzwert von Gpip,

zwischen 0 und 1 normiert.
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In Bild 5.12a erfolgt zunachst deren Uberlappung und in Bild 5.12b eine Addition in eine Zu-
sammengesetzte Response ynpip,

Yoptp = PnPﬂP + RnP1P ) (5.18)
aus dem ein Maximalwert und die zugehdrigen suboptimalen Arbeitspunkte pHppre von 7,0

und Cimg1pre VOn 8,1 zu finden sind.
Pooier R Yorrr = Popie * Rpp

( 8
! [’hﬂdj 6 7 DH"“\
= 35 mSem’
pH;.. = 7.0
Ciroren = 8.1 mM

Bild 5.12: Ermittlung eines gewogenen Optimums fiir purity Peip und recovery Rpip
Hieraus ergeben sich mit den Ausgangsmodellen, GIn. (5.15) und (5.16), die zugehdrigen
suboptimalen Giitemafe Pp1syp mit 0.82 und Rpipsyp mit 0.85 mit dem AKTA™ purifier 100.

Die zugehdrigen Arbeitspunkte der Aufarbeitung bilden nun die Grundlage fur die finale Op-
timierung des Integrierten EBA-Prozesses.

5.7 Insitu-Optimierung mit der EBA im integrierten Prozess

Eine finale Optimierung der Produktreinheit Ppir und der Produktwiederfindung Re1e erfolgte
im Integrierten Prozess mit der EBA. Die Variation der Faktoren pHc und Cimg1 wurde durch
eine Central Composite Circumscribed (CCC) Design mit drei center point-Experimenten
vorgegeben.

4 841
1 80c

62 654 H ?:.2 74
Bild 5.13: Central Composite Circumscribed (CCC) Design der EBA Insitu-Optimierung

IP 216.73.216.36, am 21.01.2026, 01:33:35. @ Urheberrectitlich geschUtzter Inhat 2
tersagt, m mit, fr oder in Ki-Syster



https://doi.org/10.51202/9783186292179

50 Implementierung von Vorgaben des Quality by Design

Bild 5.13 zeigt grafisch den Versuchsplan, in den auch die vorgeschlagenen Parameter der
Pre-Optimization mit pHppre = 7,0 und Cimg1pre = 8,1 eingezeichnet sind. Das Design der Op-
timierung der EBA wurde mit pHc € [6,2, 7,4] und Cima1 € [5,59, 8,41] mM nicht zentriert iber
diesem suboptimalen Arbeitspunkt gelegt, da davon auszugehen war, dass bei einer zu ho-
hen Imidazolkonzentration das Produkt bereits wahrend des Waschschritts von der Saule
desorbiert wird. Dies beruht darauf, dass es beim Herauswaschen der Zellen zu einer we-
sentlich langeren Kontaktzeit des Waschpuffers mit dem Saulenmaterial kommt. Dies bein-
haltet einen héheren Selektionsdruck durch das Imidazol.

PO, €y Fa Co cycle
% [ mh' @ ¢ :2:i3:4:6:6:7;: -
1004 604 404 3.0 i : R
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804 484 324 2.44
604 364 244 1.8
40 24 16 1.2 "
] I~ I~ 1 b 1 ot
— L
20 124 8 06- ﬁ
0od ol ol oo ; , , ‘ .
68 116 164 212 288 336
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Bild 5.14: Verlauf eines sequentiellen Produktionsprozesses von D1M1 in 12 Zyklen.

Um hieraus ein Optimum fiir die EBA zu finden, waren 11 ganztégige Experimente notwen-
dig. Eine sequentielle Kultivierung lieferte das Ausgangsmaterial fiir jeden Optimierungslauf.
In Bild 5.14 sind die Verlaufe der Prozessgrofien pOaz, Fr1, Csom und cxuw in dieser Kultivie-
rung, die eine hohe Reproduzierbarkeit der einzelnen Zyklen erkennen lasst, dargestellt.

Tabelle 5.6: EBA Parametereinstellungen, codierte Faktoren (in Klammern) und Responses
des CCC-Designs fir jeden Lauf k

Run pHck Cime1k Prirk  Rpiex
k [ [mM] [ [
1 6.40 (-1) 6.00 (-1) 0.725 0.318
2 7.01 (+1) 6.00 (-1) 0.920 0.204
3 645 (1) 800 (+1) 0790 0.144
4 747 (+1) 800 (+1) 0855 0.226
5 623 (-141) 7.00 (0) 0741 0575
6 7.21 (+1.41) 7.00 (0) 0.848 0.329
7 6.81 (0) 559 (-1.41) 0.873 0.506
8 6.87 (0) 8.41 (+1.41) 0.957 0.196
9 6.84 (0) 7.00 (0) 0.860 0.525
10 6.82 (0) 7.00 (0) 0.804 0.402
11 687 (0) 700 (0) 0822 0415
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Die EBA-Optimierungsbedingungen mit den tatsachlich eingestellten Prozessparametern
und die Ergebnisse der Aufreinigung sind in Tabelle 5.6 aufgefihrt

In Bild 5.15 ist das Ergebnis der beiden MLR-Modellbildungen gezeigt. Hier sind die Coeffi-
cient Plots mit skalierten und zentrierten Koeffizienten fir beide Modelle (a), eine Zusam-
menfassung der géangigen Modellstatistik zur Bewertung der Modelle in Summary of Fit Plots
(b) sowie die Contour Plots (c) grafisch dargestellt.

a) Py b) Pmr c) Ppu:
0 1.0
8.0
08 4
o E 7.5
o E 1o
-10 04 (} 6.5
02 6.0
0 00 55
oH. Cuuy PH.PH. Gy Cras R & MV RP 62 64 66 68 7.0
PH: [
Rpuz R?!E
1.0
10
08
o 08
04
-10
(13
20 5
pH, Coar PHPH. Cra Crey R O MV RP 62 B4 66 B8 70
pH. [1]
Bild 5.15: Ergebnisse der MLR fir die Gltekriterien Ppir und Reie
Die damit verbundenen Modellgleichungen flr die Produktreinheit Pp1f,
2
PF‘1F =ay +ay 'pHc + ay, 'ClmB1 + ap 'pHc 'C|mB1 + Ay 'ClmB1 (5-19)

mit den Koeffizienten

agr = - 7.363, a1 = 1,555, ax = 0,694 mM', a121 = - 0,207 mM™" und a2 = 0,053 mM?2,
und fiir die Recovery Rp1g,

Rpe =8g, + @5 PHg + 84 - Cgy + 8445 - PHE + 84y, - Cligy (5.20)

mit den Koeffizienten

ao = - 42,106, a2 = 11,971, az = 0,530 MM, a2 = - 0,872 und azz2 = - 0,045 mM?2

sind in dem untersuchten Optimierungsraum valide. Beide Modelle wurden an die Daten mit
Hilfe der MLR und einem Konfidenzintervall von 90% angepasst.

Die p-Werte flr die Regression 0.003 (Ppir) und 0,012 (Re1e) untermauern die exzellenten
Modelle der Aufarbeitungsgiite. Sie zeigen kein lack of fit mit po-Werten von 0,74 bzw. 0,90.
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Die KenngroRen des Modells und die Bereiche mit hoher Aufarbeitungsqualitat sind in Tabel-
le 5.7 zusammengefasst.

Tabelle 5.7: Zusammenfassung der Modellqualitat

R? | Q2 | R?-Q? | MV | RP |pHpopt| Cimaiopt | Optimum
Pepir|0.98(0.96| 0.02 |0.84|0.98| 6.64 | 8.36 mM 0.981
Rp1e|0.94(0.78| 0.14 |0.69|0.98| 6.86 | 5.83 mM 0.509

Am Ende einer Optimierung kann allerdings nur ein gemeinsamer Sollwert fir die einzelnen
Betriebsparameter in den Prozess Ubertragen werden. Bild 5.15¢ zeigt den Konflikt auf.

Fir die recovery Rpie ist ein klares Maximum bei pHc von 6,86 und Cims1 von 5,83 mM zu
ermitteln. Die resultierende recovery Reiemax liegt demnach bei 0,509.

Fir die purity Peir ergeben sich allerdings zwei diametrale Maximalbereiche im linken oberen
und unteren rechten Eck. Das ermittelte Maximum liegt hier bei pHc von 6,64 und Cimg1 von
8,36 mM am oberen Rand und ergibt eine purity Ppirmax von 0,981.

Das heif}t, hier muss wiederum ein Kompromiss gefunden werden, um im Mittel einen best-
moglichen Arbeitspunkt zu finden.

Um diesen suboptimalen Punkt zu finden, wurde ein desirability function-Ansatz nach Der-
ringer und Suich [Derringer and Suich, 1980] verwendet.

Zur Berechnung dieser Funktionen werden Ppir und Rpie zundchst mit der unteren Grenze
Lx (lower boundary),

X Xoin 20

min? min =

0, Xoin <0
Ly = { } » X =P, Rege (5.21)

und der oberen Grenze Ux (upper boundary),

Xmax’ Xmax <1
1, Xoo > 1

max

Ux = } , X= PP1F’ RPwE (5.22)

zwischen 0 und 1 beschrankt.

Mit diesen Randbedingungen lassen sich fir die purity des Produktes die desirability function
deeir,

0, Poe < Lok
P — L
Aopr = Hr Lo < Pog < Upge, (5.23)
PIF ~ “PIF
1, Por > Upe

und fiir die recovery des Produktes die desirability function drp1e,

0, Ree < Loe
Roe — L
Arpe = g' Lo < Rpg < Upg, (5.24)
PIE — “PIE
1, Ree > Upee

leicht berechnen.
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In Bild 5.16 sind die beiden desirability functions gezeigt. Die Beschreibung depir der purity
weist eine konkave Form und die der recovery, dre1e, €ine konvexe Form im Suchraum auf.

Bild 5.16: Desirability functions dpp1r der purity (a) und dre1e der recovery (b)

Um ein gemeinsames Maximum zu finden, wird lber das geometrische Mittel beider Funkti-
onen, die overall desirability function Dpg,

Dpe = \/dPP’IF (PP1F) - Orpe (RF’1E) (5.25)

als ein gemeinsames Gutemal fir den EBA-Prozess definiert.

In Bild 5.17 ist mit dem berechneten Dp1e die geometrische Struktur der gemeinsamen Giite-
funktion der Aufarbeitung mit der EBA gezeigt. Hieraus wird vorgeschlagen, den Prozess mit
pHcopt von 6,88 und Cimg1opt von 5,6 mM zu fahren.

Mit diesen Einstellungen sind dann eine submaximale Reinheit Ppirsuv von 0,87 und eine
submaximale Wiederfindung Rpiesus von 0,51 mit der EBA zu erzielen.

DPI E

6.0

65

N

Gt

Bild 5.17: Overall desirability function Dp+e der Aufarbeitungsprozedur in der EBA

Mit Hilfe eines angemessenen Automatisierungskonzeptes und sauberem Regelverhalten
lassen sich Varianzen sowohl zwischen Batches derselben Kampagne als auch zwischen
Batches unterschiedlicher Kampagnen minimieren. Trotzdem kdnnen die tatsachlichen Wer-
te von RegelgroRen und Einstellparametern von ihren Sollwerten abweichen, wie z.B. bei der
pH-Regelung und/oder der Imidazol Konzentrationseinstellung.
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Aus diesem Grunde ist es sinnvoll, nicht nur das exakt vorhergesagte Optimum seines Pro-
zesses zu kennen, sondern vielmehr eine Region um dieses Optimum zu enthdillen, inner-
halb derer vorgegebene Ziele erreicht werden kénnen.

Um solch eine Region zu exponieren, sind in Bild 5.18 drei Sweet Spot Plots gezeigt. Sie
zeigen grafisch den Bereich in dem die tatsachlichen Werte der Faktoren liegen durfen, da-
mit beide (rot), eine (gruin) oder keine Response (blau) der gesetzten Anforderung von 90 %,
95 % oder 98 % der Maximalwerte Ppirmax und Rpiemax €ntsprechen.

90 % of Poy, and R, 95 % of Py, and R,.q.... 98 % of Py, and R,.q.....
8.0
_ 75
=
.E_. 7.0
'} 6.5
i

6.0
55

62 64 BB 68 70 62 64 66 68 70 62 64 66 68 TO

PH: [ PH: [ PH:[]
- both eriteria fullfilled [:I one criteria fullfilled - none eriteria fullfilled

Bild 5.18: Sweet spot-Plots fiir Pp1r und Rp1e bei unterschiedlichen Randbedingungen

Hierin wird die Wahl der als optimal bezeichneten Operationsparameter pHcopt und Cimgiopt
bestatigt.

5.8 Erweiterung der Integrierten Anlage um einen Feinreinigungsschritt

Die Optimierungslaufe des Integrierten EBA-Prozesses in Abschnitt 5.7 wurden auch um
eine Size Exclusion Chromatography (SEC) zur Feinreinigung des Zielproduktes erweitert.

Auf eine Beschreibung dieser Methode wird hier verzichtet und lediglich ein Integrierter Zyk-
lus sowie das Ergebnis von sechs Validierungszyklen vorgestelit.

pO, ¢ N gy & A [ 1 A
%] [g'" rcl g fgf] (A production | capture purification ‘[n‘mﬂ [mScm”]
100+ 60+ 304 204 154040 | t - 40 46
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60 36+ 18+ 1.2+ 0.9 024+ =24 34
40 244 124 0.8+ 06016 16 |28
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' |
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Bild 5.19: Optimaler Zyklus eines 3-stufigen Integrierten Bioprozesses

Das in Tabelle 5.6 und in Bild 5.13 gezeigte Experiment 7 (gelb) ist ein Sternpunkt des CCC-
Design. Es befindet sich sehr nah an dem ermittelten Optimum und liegt innerhalb des Be-
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reiches des Sweet spot-Plots, in dem recovery und purity 98 % ihres Maximalwertes errei-
chen.

Der Verlauf dieser Kultivierung, die EBA-Elution und die Feinreinigung des Eluats mit der
SEC im AKTA™purifier 100 sind inklusive der SDS-PAGEs der jeweiligen Endprobe in Bild
5.19 gezeigt. Die zugehdrigen Prozesseinstellungen und die Ergebnisse der Aufarbeitung
sind in Tabelle 5.8 aufgefiihrt.

Tabelle 5.8: Einstellungen und Ergebnisse des optimierten Integrierten Zyklus in Bild 5.19

Variable | Value | Unit
Su 28.0 |°C
pHwm 55 |-
Csam 1.0 |gI’
Je 200.0 |cmh!
Cra0c 0.1 |mM
oc 35.0 |mScm™!
pHc 6.8 |-
Cimg1 5.6 |mM
Cp1F 0.3 |glI
mp1F 0.2 |g
Peir 0.873 |-
Rpie 0.506 |-
Ppip 0.933 |-
Reip 0.804 |-

Um das erzielte Ergebnis in Tabelle 5.8 zu bestéatigen, erfolgte ein Quasi-Robustheitstest.
Dazu wurden sechs Zyklen des Integrierten Prozesses mit den optimalen Faktoreinstellun-
gen durchgefiihrt und auf die Gute der Aufarbeitung hin untersucht. Die SDS-PAGE fir die
Prozessschritte production, IMAC-capture und SEC-purification sind in Bild 5.20 gezeigt. Aus
den Messdaten der wiederholten Prozessschritte wurden die in Tabelle 5.9 dargestellten
arithmetischen Mittel berechnet und zum Vergleich mit dem vorherigen Optimierungsergeb-
nis herangezogen. Hier konnte eine hohe Ubereinstimmung aller Werte festgestellt werden.

production IMAC-capture SEC-purification
cultivation broth supematant L conditioned brosh supermatant EBA gluate F SEC viuate P
Ni | N2 | N3 N4 | NS | NG Wi N2 N3 N4 NB | NG Wi N2 | N3 N4 | NS NG| NT N2 N3 N4 NS NG

!.'!!l!l! FeEEEr Eeea = =

Bild 5.20: SDS-PAGEs des optimierten Integrierten Bioprozesses mit 6 Zyklen

IP 216.73.216.36, am 21.01.2026, 01:33:35. @ Urheberrectitlich geschUtzter Inhat 2
tersagt, m mit, fr oder in Ki-Syster



https://doi.org/10.51202/9783186292179

56 Implementierung von Vorgaben des Quality by Design

Tabelle 5.9: Mittlere Ergebnisse der sechs Zyklen eines optimalen Integrierten EBA-
Prozesses

Variable | Value |Unit
ChtotM 312 | mgl
Ppim 0.45
Cptotc 120 | mgl*
Ppic 0.45
ChiotF 240 | mgl"
Ppir 0.72
Rpie 0.64
CpiotP 96 | mgl
Prip 0.98
Rp1p 0.77
Rp1ing 0.49

Der in Tabelle 5.9 dargestellte Gesamtprozess zeigt bereits eine relativ hohe Reinheit Ppim
von 0,45 im Upstream. Die Reinheiten Ppir von 0,72 nach der EBA und Ppip von 0,98 nach
der Chromatographie sind auch zufriedenstellend. Die Wiederfindung in der EBA (0,64) und
im AKTA (0,77) fiihren auf einen Gesamtverlust von 51 %. Diesen gilt es noch zu minimie-
ren.

AbschlieRend lasst sich zu diesem Kapitel festhalten, dass die Integration einer EBA-
Chromatographie als primarer Aufarbeitungsschritt in einer sequentiellen Kultivierung des
Impfstoffkandidaten D1M1 eine schnelle und reproduzierbare Insitu-Trennung des rekombi-
nanten Proteins von Zellen, Wirtsproteinen und Medienkomponenten erméglicht. Des Weite-
ren konnte durch eine SEC nochmals eine verbesserte Reinheit erzielt werden, was diesen
Schritt als geeignete Feinreinigungsmethode bestatigt.

Ergebnisse aus Scale Down-Experimenten haben gezeigt, dass eine Vorabbestimmung der
mafgeblichen Faktoren in einer Pre-Optimierung im FPLC-System die eigentliche Optimie-
rung im praparativen EBA-MaRstab vereinfachen und beschleunigen kann. Die Software
MODDE?® hat sich dabei als eine ausgezeichnete Moglichkeit zur Planung und Auswertung
von Versuchsreihen bewiesen.
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6. Aufbau und Erprobung eines quasi-kontinuierlichen Bioprozesses
6.1 Entwicklung einer industrie-kompatiblen integrierten Produktionsanlage

In diesem Kapitel wird der Aufbau eines vollstandig integrierten Bioprozesses beschrieben,
der aus scale-down Komponenten industrieller Produktionsanlagen zusammengesetzt ist.

Ein Ziel dieser Forschungsarbeiten bestand darin, einen Grof3teil der im Bild 6.1 vorgegebe-
nen Zielsetzungen der FDA — United States Food and Drug Administration fur eine wissens-
basierte Bioverfahrenstechnik umzusetzen. Diese sind unter dem Begriff PAT — Process
Analytical Technology zusammengefasst [Bondi and Drennen, 2011].

Bild 6.1: Vorgaben der PAT-Initiative der FDA [Valero, 2013]

Neben der Entwicklung quasi-kontinuierlicher Prozessfiihrungen auf der Basis konventionel-
ler Batch-Operationen stand dabei insbesondere der Einsatz von MVDA — Multivariate Data
Analysis zur Analyse des Bioreaktionsprozesses, dem Monitoring nicht direkt messbarer bio-
technologischer Variablen und der Bewertung und Uberwachung der Reproduktion zykli-
scher Ablaufe im Vordergrund dieser Arbeit.

Hierzu wurden kommerziell erhéltliche Softwarepakete eingesetzt, die im Weiteren noch er-
lautert werden.

Zunachst wurde allerdings in einem BMBF-Forschungsprojekt Entwicklung vollautomatischer
Integrierter Bioprozesse in einer industriekompatiblen Pilotanlage zur Herstellung rekombi-
nanter Enzyme im BMBF-Forschungscluster Biokatalyse 2021 die in Bild 6.2 gezeigte Anla-
ge fir eine vollautomatische Herstellung einer rekombinanten Lipase CALB mit Pichia pasto-
ris entwickelt und erprobt.

Diese Entwicklungsarbeiten wurden von Kai Logering und Christian Miller vorgenommen
und sind in [Logering & Miiller et al., 2011; Légering, 2015] detailliert beschrieben. Die Anla-
ge wurde dabei vollstdndig automatisiert, um die einzelnen Prozessschritte gekoppelt seriell
abfahren zu kénnen.

Zum Aufbau eines quasi-kontinuierlichen Produktionsprozesses wurden dabei die beiden
Unit-Operationen im Upstream und der gesamte Downstream-Prozess, jeweils um einen Tag
versetzt, auch parallel gefahren. Diese sequentiell/parallel genannte Fahrweise eréffnet ein
hohes Potential an Prozessoptimierungen [Logering & Muller et al., 2010].
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Bild 6.2: Scale-down Forschungsanlage zur Herstellung rekombinanter Proteine

Die Nutzung dieser Anlage zur Herstellung von Malariavakzinen erforderte dann die Erweite-
rung der Downstream-Operationen um Schritte zur Reinigung der rekombinanten Produkte.

Der Aufbau des erweiterten integrierten Prozesses wird nachfolgend kurz beschrieben, wah-
rend der eigentliche Pharmaprozess und die Lésung von QbD-Vorgaben der FDA hinsicht-
lich der Beobachtung und Reproduzierbarkeit sequentiell/paralleler Prozesse detailliert erldu-
tert wird.

Hierzu war die komplexe Infrastruktur einer erweiterten Datenverarbeitung zu installieren.
Deren Anwendung wird in den nachfolgenden Abschnitten beschrieben.

6.2 Konzept eines sechsstufigen integrierten Prozesses

Der Produktionsprozess ist aus den sechs Schritten, Zellanzucht (cell breeding), Protein-
Expression (protein production), Klarung (separation), Querstrom-Mikrofiltration (microfiltrati-
on), Querstrom-Ultrafiltration (ultrafiltration) und einer chromatographischen Feinreinigung
(purification), zusammengesetzt. Zellanzucht und Expression bilden den Upstreamprozess
(USP) und nehmen jeweils genau 24 Stunden in Anspruch. Der gesamte 4-stufige
Downstreamprozess (DSP) dauert hingegen nur 10 Stunden.

Bild 6.3 veranschaulicht den gesamten Produktionsprozess und die beteiligten Prozessein-
heiten. Die Bioreaktoren, BIOSTAT® ED10 (B. Braun Biotech International GmbH, Melsun-
gen) und BIOSTAT® C30 (Sartorius Stedim Systems, Guxhagen), werden jeweils durch eine
digitale MSR-Einheit (DCU 1l / DCU IIl) gefuhrt. Diese sind an das ubergeordneten SCADA-
System MFCS/win angeschlossenen (Sartorius Stedim Biotech, Guxhagen). Der USP wird
Uber ISA-S88-Rezepte, die in MFSC/win hinterlegt sind, automatisiert.
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Bild 6.3: Schematische Darstellung des sechs-stufigen integrierten Produktionsprozesses

Der Separator SC1 (GEA Westfalia, Oelde) verfugt tber eine eigene Steuereinheit SIMATIC
S5 (Siemens, Karlsruhe) auf der alle Automatisierungsschritte, die diesen Prozessschritt be-
treffen, bereits hinterlegt und damit abrufbar sind.

Die Automatisierung der beiden Filtrationsschritte wird Uber Batchrezepte gesteuert, die auf
der DCU Il hinterlegt sind.

Das AKTApurifier 100 FPLC-System verfiigt lber eine eigene Steuerungssoftware
UNICORN 6 (beides GE Healthcare, Schweden). Fir eine Automatisierung des Feinreini-
gungsschrittes mit IMAC wurden ebenfalls Steuerrezepte auf diesem System implementiert.

Eine Integration aller Prozess- und Automatisierungsschritte ist mit dem Prozessleitsystem
SIMATIC PCS 7 (Siemens, Karlsruhe) realisiert [Logering, 2015]. Durch einen Austausch
von Prozessvariablen (process phases) kénnen aus MFCS/win heraus Automatisierungs-
schritte, die in SIMATIC PCS 7 hinterlegt sind, angestoRen werden — und umgekehrt. Pro-
zessdaten und Variablen werden dabei Uber eine OPC-Schnittstelle dem jeweils anderen
System zur Verfligung gestellt.

Eine genaue Erlauterung der Datenverarbeitungsinfrastruktur erfolgt in Abschnitt 6.6.
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6.3 Die Upstream Unit-Operationen
6.3.1 Aufbau der zweistufigen Upstream-Anlage

In Bild 6.4 wird der Aufbau und die Kopplung der beiden Upstreamschritte untereinander
sowie mit dem ersten Downstreamschritt gezeigt.

Der cell breeding und der protein production Reaktor sind miteinander fest verrohrt. Die Ern-
terate Fus wird nur Gber den Uberdruck in Reaktor 1 durch eine getaktete Steuerung Du1 des
Ernteventils bewirkt. Die Menge an transferierter Brihe wird Uber die Wagungen Vi1 und V2
gesteuert.
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Bild 6.4: Erweiterte Instrumentierung des protein production Reaktors

Reaktor 2 und der Separator sind durch eine flexible Stahlleitung verbunden. Die Ernte er-
folgt Uber die Eingangspumpe des Separators, die somit die Ernterate Fy. steuert.

Beide Reaktoren haben die gleiche Grundausstattung wie der in Abschnitt 3.2 beschriebene
BIOSTAT® EDS5. Die Bestlickung mit einer NIR-Inline Sonde und einer Atline-HPLC zur Pro-
duktmessung besteht nur im Produktionsreaktor. Die erweiterte Instrumentierung wird in Ab-
schnitt 6.4 naher erlautert.

6.3.2 Die zweistufige zyklische Produktionsstrategie

Fir eine Erlauterung der sequentiellen Produktionsstrategie in beiden Reaktoren ist der
zweite Upstream-Zyklus einer langeren Produktionskampagne in Bild 6.5 dargestellt. Er teilt
sich in eine wiederholte Zellanzucht und eine Protein-Produktion, die voneinander entkoppelt
in zwei Bioreaktoren ablaufen.
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In beiden Reaktoren werden die Zelldichten cxp, rekonstruiert aus den Inline-
Trubungssignalen E., (optek-Danulat, Essen), und die Reaktionsvolumina V., online gemes-
sen.

Bild 6.5 zeigt, wie der Zellanzuchtprozess mit einer etwa 10 stindigen exponentiellen
Wachstumsphase beginnt. In dieser Phase wachst Pichia pastoris unlimitiert auf Glycerol.
Dabei bauen die Zellen den im vorherigen Zyklus gebildeten zellinternen Gehalt an P+ und
AOX wieder ab [Fricke et al., 2013].

cell breeding protein expression
New  Cxip Coamp ED10 C30 Come
[rpm] [ai"] [aI"]  batch induction production [mgl"]
9004 554 8.0 T 100
saquertialicrocessing straight forward processing with
| J A q P g optimal expression conditions |
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5404 33+ 4.8+
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04 0-00 T v -
9, 48 60 72 84 tih 96
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Bild 6.5: Ein Zyklus der automatisierten Produktion rekombinanter Proteine in einem
integrierten Bioprozess

In der darauffolgenden 14-stiindigen Pre-Induktionsphase, in der Methanol als einzige Koh-
lenstoffquelle kontrolliert zu gefuttert wird, stellen sich die Zellen erneut auf die bevorstehen-
de Proteinexpression im Produktionsreaktor um.

Zu Beginn der Zellanzucht wird der Reaktor mit frischem Medium mit einer Glycerolkonzen-
tration von 43,6 gl versorgt. Bei einer Temperatur von 28 °C wachsen die Zellen unlimitiert
in einer Batchphase an, bis das vorgelegte Substrat vollstandig verbraucht ist.

AnschlieBend wird der Prozess in einem Fed-Batch-Modus mit geregelter Methanolkonzen-
tration gefahren, bis eine Zelldichte von etwa 38 glI"' erreicht ist. In diesem Teil des Prozes-
ses finden eine Produktion von zellinterner Alkoholoxidase (AOX) und parallel dazu die In-
duktion der Expression des Zielproteins D1M1H (P1) statt. Dadurch werden Zellen, die be-
reits an einen Methanolstoffwechsel gewohnt sind, fiir den nachfolgenden Produktionspro-
zess in dem zweiten Bioreaktor bereitgestellt.

In dem Produktionsreaktor wird eine Zellmasse von 225 g bendtigt, um eine Startzelldichte
CxL20 Von 15 gl' bei einem Startvolumen Vi von 15 | zu erreichen.
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Dies wird durch den Transfer eines abgestimmten Volumens von Zellbriihe Vi 1trans,

erans — Cxi20 VLzo (6.1)
CXL1n

mit

cxin .= Zelldichte am Ende des Zellanzuchtzyklus in Reaktionsphase L+ [gI"]

Vi1wrans := Zellbriihevolumen das von Reaktor 1 zu Reaktor 2 Uberfihrt wird [

cx20 = Startzelldichte des folgenden Produktionszyklus in Reaktionsphase L2 [gI

Vi = Startvolumen des folgenden Produktionszyklus in Reaktionsphase L» 0,

von Reaktor 1 zu Reaktor 2 am Ende eines Zellanzuchtzyklus realisiert.

Unmittelbar nach einem Transfer wird die Zellbriihe in Reaktor 2 mit frischem Medium, das
keine Kohlenstoffquelle enthalt, bis zu seinem festgelegten Anfangsvolumen V2o aufgefiillt.
Die Zellen werden dann fiir weitere 24 h Uber eine geregelte Methanolkonzentration csamz im
Medium M, mit Substrat versorgt. In dieser Phase produzieren sie das Zielprodukt P+ bei
einer optimalen Expressionstemperatur von 22 °C. Am Ende eines Produktionszyklus wird
Reaktor 2 vollstandig abgeerntet, wobei die geerntete Kulturbriihe in die Downstreamlinie
des Prozesses gelangt.

Die verbliebene Zellbriihe in Reaktor 1 wird tber ein Steigrohr bis auf ein Volumen Vi iem von
700 ml abgeerntet. Dabei wird der Uberschuss verworfen. AnschlieRend wird der Reaktor
durch Befiillen mit glycerolhaltigem Batchmedium auf sein Startvolumen V.10 von 9 | fiir den
darauffolgenden Zellanzuchtzyklus vorbereitet.

Dieser Vorgang resultiert in einer Zelldichte cx.1o,

c V,

c — XL1n Lirem

i = 2 (6.2)
mit
cxuin = Zelldichte am Ende der vorherigen Zellanzucht in Reaktionsphase L [gI]
Vitrem := Zellbrihevolumen das nach Transfer und Verwerfen in Reaktor 1 verbleibt [I]
cxio = Startzelldichte des nachsten Zellanzuchtzyklus in Reaktionsphase L4 [gI"]
Vio = Startvolumen des nachsten Zellanzuchtzyklus in Reaktionsphase L4 [1].

Mit dieser Strategie startet die sequentiell betriebene Zellanzucht in jedem folgenden Zyklus
mit einer anfanglichen Zelldichte cx.10 von etwa 3 gl'. Die Ernte der Bioreaktoren wird mit
dampfsterilisierbaren, totraumarmen Verbindungen und Leitungen ermdglicht, um das Risiko
einer Kontamination zu minimieren.

Die Proteinproduktion ist ein geradliniger Methanol Fed-Batch-Prozess [Logering & Miiller et
al., 2010]. Hier wird durch eine vollautomatische Prozessstrategie mit einer Steuerung der
Ausgangsbedingungen fiir jeden Zyklus, einhergehend mit einer exakten Einstellung der
kritischen Prozessparameter, ein reproduzierbarer und QbD-konformer Prozessablauf garan-
tiert.

Die Reproduzierbarkeit des Prozesses in Bild 6.6 stltzt die These, dass die abwechselnde
Zugabe von Glycerol und Methanol als einziger Kohlenstoffquelle und die damit verbundene
wiederkehrende Umstellung im Stoffwechsel der Zellen dazu fiihrt, diese Uber einen sehr
langen Zeitraum vital und produktiv zu halten [Fricke et al., 2013].
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Bild 6.6: Zellanzuchtprozess aus einer Kampagne mit sechs aufeinanderfolgenden Zyklen

6.4 Eingesetzte Mess-, Steuer- und Regelungstechnik

6.4.1 Grundautomatisierung der Bioreaktoren

Die Grundautomatisierung wird fiir den BIOSTAT® ED10 mit einer DCU Il und fir den
BIOSTAT® C30 mit einer DCU Ill vorgenommen. Die gemessenen Online-Variablen sind
Tabelle 3.1 in Abschnitt 3.2 zu entnehmen. Geregelt werden die Inline-Gré3en Temperatur
91, pPHp und pOy, in der Flussigphase sowie die Online-GroRen Gasdruck pgp im Kopfraum,
Drehzahl Nsy und Begasungsrate Foairp.

Hervor zu heben ist, dass alle Vorlagen, die Reaktoren und alle Erntebehalter auf Waagen
stehen, um die Prozesse vollstandig bilanzieren zu kénnen.

6.4.2 Messung des Sekundéarsubstrates Methanol

Die Methanol-Konzentrationen csamp Wurden unter Verwendung von Inline-Sonden (Biotech-
nologie Kempe, Kleinmachnow) (iber eine Diffusion von Methanol durch eine hydrophobe
Membran in einen begasten Messraum (Tubingprinzip) mit einem Figarohalbleiter gemessen
(http://www.trace.de/methanol.html) und Uber Zufutterraten Frop, flr eine Methanolzugabe
geregelt.

Das Ergebnis einer Regelung der Substratkonzentration csamz im Produktionsreaktor C30 ist
in Bild 6.7 dargestellt. Dadurch lassen sich uber mehrere Zyklen stabile Expressionsbedin-
gungen fir die Mikroorganismen bereithalten, was eine Grundvoraussetzung fir eine gleich-
bleibende Produktexpression darstellt.
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Bild 6.7: Methanolregelung im Produktionsreaktor tber mehrere Zyklen

6.4.3 Abgasmessung und Gasbilanzen

Fir jeden Reaktor wurde eine Abgas-Messstation mit O- und CO2-Sensoren (BlueSens,
Herten) fur eine Online-Berechnung der Sauerstoffversorgungsrate Qo2,, der Kohlendi-
oxidbildungsrate Qco2, und dem Respirations-Quotienten RQ, (s. Abschnitt 3.2) installiert.

6.4.4 Einsatz einer NIR-Spektroskopie

Zur erweiterten Beobachtung des Prozesses wurde ein NIR-Spektrometer (Polytec, Deutsch-
land) installiert. Der Messaufbau besteht aus einer Lichtquelle, einer mehrstrangigen Glasfa-
serleitung, einem Sondenkdrper sowie einem Detektor.

Der Sondenkérper wird am Produktionsreaktor tber einen 25 mm Seitenport im unteren
Stutzenkranz angeschlossen. Er ist hohl und verfligt an seinem Ende Uber ein Fenster. Das
Ende der Glasfaserleitung wird in den Sondenkérper eingefiihrt und endet ca. einen halben
Millimeter vor dem Fenster. Das von der Lichtquelle ausgestrahlte Licht wird tiber den dufe-
ren Faserring gefuhrt und das reflektierte Licht wird im zentralen Strang zurtick zum Detektor
geleitet. Das Messprinzip beruht dabei auf einer diffusen Reflektion.

Es wird ein Spektrum im Bereich von 850 nm bis 1650 nm in einem Intervall von 2 nm auf-
genommen. Durch Akkumulation direkt hintereinander gemessener Spektren wird der
stochastische Fehler verringert. In Bild 6.8 ist der Verlauf der Spektren fir einen Produkti-
onszyklus dargestellt. Mit zunehmender Prozesszeit ist eine Abnahme der Absorption zu
beobachten, was auf eine Zunahme der Reflektionen durch das Medium zuriickzufthren ist.

Die Spektren eines Prozesses sind, dhnlich dem Fingerabdruck eines Menschen, charakte-
ristisch fur den Prozess und kénnen daher auch ohne eine aufwendige Kalibrierung zu einer
erweiterten Prozessbeobachtung genutzt werden. So kdnnen zum Beispiel tber eine Haupt-
komponentenanalyse eines Spektrums die relevanten Informationen extrahiert und u.a. flr
eine Bewertung der Reproduzierbarkeit herangezogen werden.
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Daruber hinaus lassen sich Uber eine multivariate Kalibrierung der spektroskopischen Mes-
sungen zum Beispiel Zellmasse, Glycerol und sekretierte Proteine sowie der zellinterne
AOX-Gehalt messen [Voss, J.-P. et al., 2014]. Hierzu sind dann allerdings intensive Offline-
Analysen der betreffenden Verfahrensvariablen notwendig, die als Grundlage fir eine solche
Kalibrierung dienen.
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Bild 6.8: Verlauf der NIR-Spektren fur einen Produktionszyklus

Bild 6.9 zeigt den NIR-Fingerprint einer Produktionskampagne mit sechs Zyklen. Gezeigt
sind die klassischen Online-MessgrofRen Nsi, pO22 und csamz, die online berechneten Variab-
len cxiawn und Qoz2, die Atline-Variable crimz sowie die Absorption ALz der NIR-Anregung Anir.
Alle Variablen zeigen ahnliche Verlaufe in den sich wiederholenden Zyklen.

Aus der gezeigten Darstellung lasst sich der erhohte Informationsgehalt, den eine spektro-
skopische Messung fir einen Bioprozess liefern kann, ablesen.
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Bild 6.9: Verlauf von uni- und multivariaten Prozessvariablen in einer zyklischen Produktion
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6.4.5 Uberwachung der Expression mit einer Atline-HPLC

Das Zielprotein D1IM1H in dem Produktions-Bioreaktor wurde atline mit einer HPLC (VWR
International, Darmstadt) nachgewiesen [Martens et al., 2011]. Da es N-terminal mit einem
His-Tag fusioniert ist, wird eine Nickel-Chelatchromatographie eingesetzt. Der strukturelle
Aufbau dieser Messmethode [Martens, 2014] ist in Bild 6.10 gezeigt.
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Bild 6.10: Prinzipieller Aufbau einer Atline-HPLC zur Proteinbestimmung mittels IMAC

Der kontinuierliche Probenstrom wird zellfrei tber eine Inline-Filtrationssonde ESIP (Eppen-
dorf Sterilizable Inline Probe) entnommen und Uber eine 4 ml Injektionsschleife zu der HPLC
geleitet. Alle 52 min, was der Dauer eines Chromatographielaufes entspricht, wird der Pro-
benstrom in das System injiziert. Nach der Injektion wird er Gber zwei 5 ml Hitrap Desalting-
Saulen (GE Healthcare, Solingen) geleitet. Dies dient zur Abtrennung von Salzen, die bei der
folgenden IMAC-Séaule die Bindung der Proteine an die funktionellen Gruppen beeintrachti-
gen kénnen.

Im Laufpuffer des Systems befindet sich kein Imidazol, was zu einer unspezifischen Bindung
an das Saulenmaterial der Nickel-Chelatsaule fiihrt. Nach einer Waschphase mit Laufpuffer
Uber 5 Saulenvolumen (CV) wird eine zweistufige Elutionsphase eingeleitet. Zunachst wird
ein erster Elutionspuffer tiber 7 CV mit 15 mM Imidazol verwendet, um unspezifisch gebun-
dene Proteine zu entfernen.

Mit einem zweiten Elutionspuffer mit 200 mM Imidazol wird das lber den His-Tag spezifisch
gebundene Zielprotein eluiert. Dieser Elutionsschritt erfolgt Gber 10 CV. Das Eluat wird im
Detektor bei 280 nm photometrisch vermessen. Uber eine Integration der Peaksignale der
unspezifisch gebundenen Proteine sowie des Zielproteins werden Massenkonzentrationen
berechnet.

In Bild 6.11 sind die Verlaufe von finf Chromatogrammen der HPLC aus einem Produktions-
zyklus Ubereinandergelegt dargestellt. Mit zunehmender Produktionszeit steigt die Peakhdhe
an, was den Zuwachs an Protein im Verlaufe des Prozesses indiziert.

Die Nickel-IMAC Saulen werden alle zwei Tage ausgetauscht, gereinigt und mit neuen Ni-
ckel-lonen beladen.
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Bild 6.11: Ubersicht von HPLC Chromatogrammen aus einem Produktionslauf

Zur Untersuchung des Effekts unterschiedlicher Saulen und der Filtration mit der ESIP auf
die Giite der Messung wurde eine zusatzliche Offline-HPLC gleichwertig ausgestattet und
mit denselben Standards kalibriert. Fur eine anschlieRende Validierung der Atline-Messung
konnten wahrend einer 13-tagigen Fermentation insgesamt 68 Vergleichsproben entnommen
werden, die jeweils mit der Atline-HPLC und der Offline-HPLC vermessen wurden.

Eine klassische Validierung sieht vor, zwei Datensets zu verwenden. Mit dem ersten (Trai-
ningsset) wird ein Modell erstellt (Kalibriergerade) und mit dem zweiten (Validierungsset)
wird dieses Modell validiert, indem die gemessenen Proben mit dem erstellten Modell vor-
hergesagt und die Summe der Fehlerquadrate berechnet wird.

Dies wurde realisiert, indem die 68 Datenpunkte der Offline-Messung der Grofie nach sortiert
und fortlaufend von 1 bis 68 durch nummeriert wurden. Daraufhin wurde jeder Messwert mit
gerader Nummerierung dem Trainingsset zu geordnet, wahrend der Rest dem Validierungs-
set entspricht.

Das Ergebnis der Anpassung ist in Bild 6.12 gezeigt.
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Bild 6.12: Offline-Validierung einer Atline-HPLC Messmethode zur Produktdetektion
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Das Validierungsergebnis kann mit einem RMSEV — root mean square error of validation,

(6.3)
mit
Yi := Offline-Messwerte des Validierungsset
¥i := Schatzung der Offline-Werte aus den Atline-Werten
n := Anzahl der Messwerte,
in einen RMSEV,e — relative root mean square error of validation,
RMSEV,, = M'100%, (6.4)
Ymax = Ymin
mit
Ymax -= Maximalwert der Offline-Messwerte

Ymin = Minimalwert der Offline-Messwerte,
transformiert und damit in einen Wert von 4,98 % zusammengefasst werden.

Durch Auftragung der Unterschiede von offline und atline gemessenen Proteinkonzentratio-
nen gegen die Gesamtprozesszeit konnte festgestellt werden, dass sich der Filtrationseffekt
erst nach 120 Stunden auf die Messung auswirkt. Die Validierungsergebnisse belegen je-
doch, dass sich die erkennbaren Auswirkungen im tolerierbaren Rahmen bewegen.

Diese Erkenntnis wird durch die in Bild 6.13 gezeigte Kultivierung noch einmal bestatigt. Hier
wurde unter variierenden Expressionsbedingungen beziglich pHz und 8.2 die Atline-
Produktdetektion (magenta) mit der Offline-Validierung (lila) verglichen.
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Bild 6.13: Validierung der Atline-Produktdetektion unter variierenden Bedingungen
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6.5 Die Downstream Unit-Operationen
6.5.1 Zellabtrennung mit dem Separator SC1

Nach Beendigung einer 24 stiindigen Produktionsphase im BIOSTAT® C30 erfolgt fir die
weitere Proteinaufreinigung zunachst eine Abtrennung der Zellen von der Klarphase, da das
Zielprotein extrazellular im Medium vorliegt.

Der in Bild 6.14 gezeigte selbstevakuierende Klarseparator SC1 wurde von der Fa. GEA
Westphalia Separator entwickelt. Er ist Gber die Prozesskontrolleinheit SIMATIC S5 (Sie-
mens, Karlsruhe) automatisiert und stellt den ersten Schritt der 4-stufigen Downstream-Linie
des integrierten Prozesses dar.

Der Separator verfligt tber eine dquivalente Klarflache von 1000 m? bei einem relativ kleinen
Trommelvolumen von 1,1 | und einem Feststoffraum von 0,7 1.

Im Einlassstrom wird der Druck pr2 (WIKA, Klingenberg/Main) gemessen und die Triibung
Enz mit einem NIR-Durchflussmesser (730-970 nm) (optek-Danulat, Essen) bestimmt, wah-
rend die Durchflussrate Fu2 (Burkert, Ingelfingen) gemessen und mit einem Sollwert von 40
Ih-* durch Ansteuerung der Eingangspumpe geregelt wird.

Am Ausgang wird der Volumenstrom Fse, (Blrkert) ebenfalls gemessen und die Streuung
Ssep Mit einem hochprazisen Streulichtmesser (400-1100 nm) (optek-Danulat) bestimmt,
wahrend der Ausgangsdruck psep (WIKA) gemessen und mit einem Sollwert von 3,4 bar
durch Ansteuerung des Auslassventils (Burkert) geregelt wird.

Bild 6.14: Klarseparator SC1 der Fa. GEA Westfalia Separator
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Wie in Bild 6.15 gezeigt, wird der Klarprozess periodisch ausgefuhrt. Zuerst wird die Trom-
mel vollstandig geflllt und die Zellbriihe im System rezirkuliert. Die Rezirkulation verlauft
ohne weitere Zufiitterung von Zellbrihe aus dem Reaktor bis ein Gleichgewichtszustand der
Klarung erreicht ist, der an einem konstant niedrigen Streulicht Sse, im Ausgang ablesbar ist.
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Bild 6.15: Ablauf einer Separation von Zellen aus dem Medium im Separator SC1

Auf die Rezirkulation (a) folgt eine kontinuierliche Klarung (b) der zugefuhrten Zellbriihe, er-
kennbar an der Masse my im Klarphasentank N, bis der Feststoffraum des Separators mit
Zellen gefilllt ist. Die selbstevakuierende Trommel ermdglicht es, die Festphase bei voller
Geschwindigkeit in den Abfalltank W4 zu entladen. Darauf folgend beginnt das Trennverfah-
ren von vorne, bis der Produktionsreaktor vollstandig geleert ist.

Der Klarphasentank N dient als Feed-Reservoir fiir eine nachfolgende Mikrofiltration zur Ab-
rundung der Klarung.

6.5.2 Mikrofiltration mit Sartocon Slice MF-Modulen

Das SARTOCON Slice®-System zur Querstromfiltration wird mit 2 Modulen fiir eine Mikro-
filtration mit einer PorengréfRe von 0,2 um und einer Gesamtfilterflache von 0,2 m? (Sartorius
Stedim Biotech, Gottingen) ausgestattet. Der Betrieb wird durch die DCU Il des Produktions-
reaktors BIOSTAT® C30 gesteuert.

Bild 6.16 zeigt den Ablauf einer Mikrofiltration. Dabei wird die Masse der Klarphase my und
die Masse mp des im Produkttank aufgefangenen Permeats gewogen (Sartorius, Géttingen).
Im Zulauf wird die Tribung En tUber NIR-Absorption (optek-Danulat) gemessen. Diese Mes-
sung spricht erst an, wenn der Klarphasentank fast leer ist.

Die Volumenstrome Freeqt, Frett und Fpert (alle Krohne, Duisburg) werden ebenso wie die Dri-
cke Preedt, Prett UNd pper1 (alle WIKA) gemessen.

Der Eingangsdruck preed1 wird mit einem Sollwert von 1,5 bar durch Steuerung des Ein-
gangsstromes Freq1 Und der Retentatdruck pret1 mit einem Sollwert von 1,0 bar durch Mani-
pulation des Retentatventils (GEMU) geregelt.
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Auf der Permeatseite wird das Permeatventil (GEMU) vollstandig gedffnet, so dass sich ppert
ungeregelt einstellt.

F;f..: m, Prst
(h'] [kl [bar]
100 1204 35
804 964 284 ] m,
F E
604 7.24 214
a0 484 144 0 Al _»v‘\"..uIL.Q\Al‘pw"l'.nlmu"’“v*v,f'-dak-'ﬁ"uofww“"ﬂ_‘
™I B : ‘\\'
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ret] . \
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Bild 6.16: Ablauf einer Mikrofiltration zur abschlieRenden Reinigung der Klarphase
Das Retentat wird wieder in den Klarphasentank N zurtickgefuhrt. Das Permeat wird im Pro-
dukttank P gesammelt, der ebenfalls auf einer Waage steht. Aus diesem Behalter wird die

nachfolgende Ultrafiltration gespeist. Das Ende der Mikrofiltration ist durch eine scharfe Ab-
nahme (Pfeil) der FlieRrate des Permeats Fper1 gekennzeichnet.

6.5.3 Ultrafiltration mit Sartocon Slice UF-Modulen

Fur die Ultrafiltration wird ebenfalls ein Querstromfiltrationssystem Sartocon Slice® mit zwei
Modulen bei einem Cutoff von 30 kDa Molekulargewicht und einer Gesamlffilterflache von
0,2 m? eingesetzt. In Bild 6.17 sind die MSR-Elemente der Ultra- und Diafiltration gezeigt.

ﬁ P

product
tank pH. A,

buffer mg F,Wua* | Prcoaz waste
tank B1 | | - tank W.

% M, ﬁ Paciza

Bild 6.17: MSR-Elemente der Ultra- und Diafiltration
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Im Zulauf des Filtrationsmoduls befindet sich, ebenfalls von optek-Danulat, eine pH-Sonde
(pHr), eine Leitfahigkeitssonde (op) und ein Durchfluss-UV-Photometer (Apy). Die Durch-
fluss- und Druckmessung sowie die Regelungstechnik entsprechen der Mikrofiltration.

Die Ultrafiltration lauft ohne Gegendruck von der Permeatseite. Gespeist wird diese Anlage
aus dem Produkttank P, in den das Retentat auch wieder zuriickgefihrt wird. Mit der Entsor-
gung des produktfreien Permeats in den Wastetank W2 wird das Produkt P4 in Tank P auf-
konzentriert.

Mit einer nachfolgenden Diafiltration wird das Produkt fiir die spatere Chromatographie um-
gepuffert. Dies erfolgt mit einer Flllstandsregelung am Tank P. Dabei wird das ausflieRende
Permeat durch einen Puffer By ersetzt.

F m, pH, A

Ih'] kel [ [AJ] ultrafiltration diafiltration concentratior
1004 354 754 20

Puv

804 284 7149 164
604 21+ 6.7+ 1.2+
40+ 14+ 634 0.8
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0- 04 55- 0.0 g T T T T T T
o p, 904 50.6 50.8 51.0 51.2
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Bild 6.18: Ablauf einer Ultrafiltration zur abschlieRenden Klarung

In Bild 6.18 ist der Ablauf von Ultra- und Diafiltration gezeigt. Die Masse mp im Produkttank P
wird zunachst bis auf 3 kg abfiltriert. Dabei fallt der pH-Wert pHp leicht ab, wahrend die Kon-
duktivitat op relativ konstant bleibt. In der nachfolgenden Diafiltration ab t = 50,72 h erfolgt
bei gleicher Masse mp ein flnffacher Austausch mit dem Puffer B4. Dadurch steigen pHp und
op stetig an und nahern sich den Pufferwerten mit einer Verzégerung 1. Ordnung. In dem
zweiten Ultrafiltrationsschritt ab t = 51,16 h werden die zuriick bleibenden Komponenten
durch Verringerung der Brihe auf 1 kg weiter aufkonzentriert.

Die Aufkonzentrierung des Zielproduktes in den Ultrafiltrationsphasen ist in den Anstiegen
der UV-Signale bei 254 nm (Ap2s4) und bei 280 nm (Ap2s0) zu erkennen.

Wahrend der Umpufferung bleibt die Produktkonzentration cpip zwar konstant, die UV-
Signale fallen aber exponentiell ab, d.h. in dieser Phase bestimmen die Pufferkomponenten
den UV-Verlauf.

Am Ende von Mikro- bzw. Ultrafiltration werden die Filterkartuschen jeweils durch CIP —
cleaning in place mit Lauge und Saure abwechselnd gereinigt und anschlieRend mit VE-
Wasser gesplilt.
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6.5.4 Chromatographische Produktreinigung mit einem AEKTA™ purifier 100

Die Reinigung des Zielproduktes P erfolgt mit dem Chromatographiesystem C, einem
AKTA™purifier 100 (GE Healthcare, Schweden), der durch die GE-Software UNICORN ge-
steuert wird. Das Produkt wird dabei Uber eine IMAC-Saule gereinigt, die zuvor mit Nickel-
lonen zu beladen ist [Paul et al., 2014]. Der Ablauf dieser Methode ist in Bild 6.19 gezeigt.
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Bild 6.19: Ablauf der chromatographischen Produktreinigung mit einem AEKTA™ purifier 100

Die Aufgabe der Produktlésung erfolgt mit einer FluBrate Fs von 5 mimin™'. Dabei wird der
Probe 15 mM Imidazol zugesetzt, um Hauptverunreinigungen bereits im Durchbruch wieder-
zufinden.

Danach wird die Saule mit 5 Volumenmengen (CV) an Bindungspuffer gewaschen und an-
schlieBend mit 5 CV Elutionspuffer mit 200 mM Imidazol mit einer FlieRrate Fg> von ebenfalls
5 mimin™ eluiert.

Das Zielprodukt ist in dieser Phase an dem starken Anstieg des UV-Signals Ac erkennbar.
Die Fraktion des Produktpeaks Apic wird anschlieRend aufgefangen und enthalt ein relativ
hoch gereinigtes Zielprotein. Die Messung erfolgt bei 280 nm. Danach erfolgte ein weiterer
Waschschritt.

Im Weiteren wird nun die Zusammenflhrung der einzelnen Prozessschritte zu einer integrier-
ten Anlage und deren Automatisierung beschrieben.

6.6 Automatisierung des Integrierten Prozesses
6.6.1 Ubersicht der dezentralen Automatisierungskomponenten

Das Problem einer Integration von Anlagenteilen verschiedener Hersteller liegt in der unter-
schiedlichen Hardware und Software und den damit verbundenen Konzepten einer Automa-
tisierung, Datenspeicherung und Datenverarbeitung.
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In Bild 6.20 ist die historisch gewachsene Lésung einer hierarchischen Automatisierung der
Anlage dargestellt. Die Scale-down Produktionsanlage beinhaltet vier Frontend-
Automatisierungsstationen (blau). Der cell breeding reactor (M&C: ED10) wird von einer
DCU — Digital Control Unit Il grundautomatisiert, d.h. hierin sind die MSR-Einheiten des Re-
aktors enthalten.

Das gleiche gilt fir den protein production reactor (M&C: C30), der Uber eine DCU llI auto-
matisiert wird. Daran sind allerdings auch beide crossflow filtration units Sartocon Slice
(M&C: Xflow) angebunden, die lUber Batch-Rezepte in der DCU Il gefiihrt werden.

@ @ '''''' - procass IO
Ethernet (OPC)

- - - - - RS232RsS422
p meesenss ProfiBus
system internal
DCu
c30
HPLC
MFCSiwin poaT
(BPA 327) (BPA 110)
Deu i -
ED10

. : ",
5 AKTA Ip— - Separator

Bild 6.20: Automatisierung und Datenverarbeitung des integrierten Prozesses

Das SCADA — Supervisory Control And Data Acquisition System MFCS/win ist mit der DCU
Il Gber RS422 und mit der DCU Il Gber Ethernet und OPC — Open Process Control verbun-
den und Ubernimmt die Datenspeicherung sowie die lbergeordnete Steuerung des sequen-
tiell/parallelen Upstream Prozesses.

MFCS/win lauft auf dem Rechner BPA327 und ist auch fiir die Prozessvisualisierung und die
Ubergeordnete Regelung und Steuerung des USP zustandig. Die erforderlichen gekoppelten
Kultivierungsablaufe wurden tber S88 Rezepte nach ISA — The International Society of Au-
tomation in MFCS/win hinterlegt. Darliber hinaus werden dort auch die Ergebnisse der
HPLC-Produktanalytik iber OPC eingebunden.

Alle beschriebenen Automatisierungselemente der Bioreaktoren werden von der Fa. Sartori-
us Stedim Systems vertrieben.

Die separation unit SC1 (GEA Westfalia, Oelde) ist hingegen mit der Prozesssteuerung
SIMATIC S5 (Siemens, Miinchen) automatisiert und ermdglicht eine Einbindung in die Sie-
mens Prozessleittechnik PCS 7 (iber das Profibus Interface.

Das chromatography system AKTA™purifier 100 erlaubt einen autonomen Betrieb iiber eine
Automatisierung mit der Software UNICORN, die auf dem Rechner BPA58 installiert ist. Eine
Einbindung in Ubergeordnete Strategien erfolgt ebenfalls Gber OPC via Ethernet.
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6.6.2 Automatisierung des Upstream-Prozesses mit MFCS/win

Der Upstream Prozess wurde, auch historisch bedingt, allein tber MFCS/win automatisiert.
Die Funktionalitat dieser Software ist in 5 Module

- Datenerfassung

- Prozessvisualisierung

- Prozessdokumentation

- Prozessregelung mit PID-Modulen

- Prozessautomatisierung mit S88-Rezepten

zu unterteilen.

Die dafiir zur Verfigung stehenden Softwarekomponenten sind in Bild 6.21 gezeigt.

system configuration ?;r:i;gu;ﬁ,}g;
mcamssrnisnton. |} e
v | Bty || ooy | | maene
documentation m;z;:irr;%m
aonaion | = =

Bild 6.21: Modulare Struktur von MFCS/win [Kaiser, 2010]

6.6.3 Integration und Automatisierung der Gesamtanlage tiber PCS 7

Die Ubergeordnete Automatisierung des integrierten Gesamtprozesses erfolgte Uber das
Prozessleitsystem PCS 7 (Siemens, Minchen), dessen weitreichende Mdoglichkeiten aller-
dings nur in geringem Umfang genutzt wurden.

Dabei waren zunachst die einzelnen Unit-Operationen cell breeding, protein production, se-
paration, micro-filtration und ultra-filtration Gber sterilisierbare Membranventile zu verbinden.
Diese sind direkt Uber eine SIMATIC S7 Steuereinheit (M&C: IP) an das Hostsystem PCS 7
angebunden. Damit wurde mit PCS 7 die ubergeordnete Steuerung der Prozessabfolge er-
maoglicht.

MFCS/win bildet, ebenso wie SIMATIC S5, die dafir erforderlichen Daten in PCS 7 ab. Dort
wurden die entsprechenden Schrittfolgen sowie zugehoérigen GUI — graphical user interfaces
der Teilanlagen implementiert, so dass eine Prozessbedienung und Beobachtung, wie in Bild
6.22 gezeigt, erfolgen kann.

Da die Automatisierungsprobleme des sequentiell/parallelen Prozesses bereits in einer vor-
hergehenden Doktorarbeit [Légering, 2015] geldst und auch detailliert dokumentiert wurden,
wird hier auf eine weitere Beschreibung verzichtet.
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Bild 6.22: Bedien- und Beobachtungsebene des integrierten Prozesses [Ldgering, 2015]

Der nachfolgende Abschnitt zeigt allerdings das Fortschreiten dieser Prozessentwicklung mit
der Herstellung des rekombinanten Malaria-Vakzinkandidaten D1M1H. Daraus ergibt sich
dann die Anforderung einer QbD-gerechten Bewertung der zyklischen Prozessfiihrung.

Die dafiir erforderliche Erweiterung der Anlage mit einer MVDA-gerechten Datenerfassung
und die entsprechende Behandlung der Prozesszyklen mit MVDA-Tools bilden einen weite-
ren Schwerpunkt dieser Arbeit.

6.7 Die quasi-kontinuierliche Herstellung des Malaria-Vakzinkandidaten D1M1H
6.7.1 Verlauf eines integrierten Produktionszyklus

In Bild 6.23 wird ein vollautomatisierter, seriell integrierter Prozessablauf gezeigt. Die sechs
Unit-Operationen cell breeding, protein production, separation, micro-filtration, ultra-filtration
und purification werden durch ausgewahlte, normierte Variablen prasentiert. Eine SDS-
PAGE Analyse fur den Produktions-, den Aufkonzentrierungs- und den Feinreinigungsschritt
ist beigefugt.

Als Ergebnis endet der Upstream mit einer Uber die HPLC gemessenen Produktkonzentrati-
on Cpimzn VON 72 mgl' mit einer zugehoérigen Reinheit Ppipo von 0,25. Unter den gewahlten
Betriebsbedingungen wird der Flissigkeitsverlust durch die Filtrationssonde durch eine Lau-
gentitration der pH-Regelung fast vollstandig wieder ausgeglichen, so dass ein Zielvolumen
Vi2n von 14,76 | und damit eine Produktmasse mpimz2n von 960 mg erreicht wird.
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Bild 6.23: Verlauf einer vollautomatisierten integrierten Malariavakzin-Produktion
Tabelle 6.1: Skalierungsbereiche der Prozessvariablen in Bild 6.23
cell breeding (p=1) and protein production (p=2) clarification
cxip:  cell density in reactor p [0, 50] gl Ena: turbidity clarifier inlet [0, 2.2] AU
LEH cultivation temperature [20, 30]°C Ssep: scattering clarifier outlet [0, 999] NTU
Nst1:  stirrer speed [250, 850] rpm | Fsep: clarifier outlet flow rate [0, 660] Ih"
Fr22:  methanol feed rate [0, 0.6]Ih" Via: volume in reactor 2 [0, 16]1
csamp: - methanol concentration [0, 3.5]glI" mN: mass in supernatanttank N [0, 13]g
cpim2:  product concentration [0, 0.1]gl"
microfiltration ultrafiltration
Fperi:  permeate flow rate [0, 150]In" Freed2:  feed flow rate [0, 70] I’
ptwi:  transmembrane pressure [0, 2.5]bar Apzsa:  UV-absorption at 254 nm [1, 3JAU
En: turbidity of feed [0, 3.6]AU Apr2so:  UV-absorption at 280 nm [1, 2]AU
mn: mass in supernatant tank N [0, 13] kg pHe: pH-value in product tank 6, 9] -
me: mass in product tank P [0, 15] kg op: conductivity in product tank [0, 50] mScm-"!
ptmz:  transmembrane pressure [0, 2.5] bar
mp: mass in product tank [0, 15] kg
purification off-line analytics
Ac: UV-absorption of feed [0, 2.5]AU Pe1pro:  purity of production 0.25 -
Apic:  UV-absorption of product [0, 2.5]AU Peiws.  purity of ultrafiltration 0.22 -
pcin:  inlet pressure [0, 0.33]bar Peipur:  purity of purification 0.83 -
Fs2:  flow rate of elution [0, 1.5]Ih"
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Die Produktivitdt des gesamten Upstreamverlaufes PRD,;,

~ Cpmzn” Vuzn _ Ceivzn . (pz — Ogz/x 'Cxun)

PRD
w T T o (6.5)

mit
PRDy, := Produktivitat des gesamten Upstreamverlaufes [gh"]
cpimzn .= Zielproduktkonzentration in der Medienphase M, am Ende

eines Produktionszyklus bei t2, [gM
Vian  := Reaktionsvolumen in Reaktor 2 bei t2, [1
cxon = (Biotrocken-) Zelldichte im Reaktor 2 bei t2n [gI"]
azx = Verhaltnis von Biofeucht zu Biotrockenmasse (azx = 3,54)
pz := Dichte der feuchten Zellen (pz=1.149 - 103 gI'")
Tup := Zeitintervall des gesamten Kultivierungszyklus (T, = 48 h),

wird auf den Kultivierungszyklus T, bezogen.

In dem in Bild 6.23 gezeigten Upstream-Prozess wird eine PRD,, von 20 mgh™' Giber 2 Tage
erreicht.

Das Aufarbeitungsverhalten hinsichtlich Reinheit Ppik und Wiederfindung Rpik ist in Tabelle
6.2 zusammengefasst.

Tabelle 6.2: Resultierendes Zielproduktverhalten entlang der Aufreinigungskette

protein production clarification microfiltration

CPiM2n = 72 mgl'|ceinn = 67.5 mgl'|ceien = 62 mgl!
mpimn = 960 mg [mpinn = 900 mg  |meien = 740 mg
Peipo = 0.25 Rp1sep = 0.938 Rpimt = 0.822
ultrafiltration purification integrated process
cpipn = 480 mgl'|cpicn = 21 gi" | Tint = 546 h
mpipn = 480 mg |mepicn = 420 mg |PRDint = 8.6 mgh'
Re1sr = 0.649 Rp1pur = 0.875 Rp1int = 0.438

Pepist = 0.22 Ppipur = 0.83 Ppint = 0.83

Die Proteinproduktion endet mit einer Zielproduktkonzentration cpimzn von 72 mgl' und einer
Ernte von 960 mg in einem Volumen V2, von 14,76 |. Bei einer Zelldichte cx.2n von 31,4 gl
ergibt sich ein Medienvolumen Vuzn von 13.33 . Die Reinheit Pp1yro betragt dabei 0.25.

Die Klarung mit dem Separator beinhaltet einen Produktverlust von 6.2 %. Dabei ist die Kon-
zentration cpinn im Supernatant tank N gegenlber M, leicht abgesenkt. Die vorgereinigte
Produktmenge mpinn mit 900 mg fiihrt auf eine Wiederfindung Rp1sep von 0.938.

Nach der Mikrofiltration ist die Konzentration cpien im Produkttank P auf 62 mgl' abgesun-
ken. Die Wiederfindung Rp1ms betragt 0.822 bei einer Masse mp1p, von 740 mg. Der Produkt-
verlust betragt in diesem Schritt 17.8 %.

In der Ultrafiltration wird das Produkt mit ceipn von 480 mgl™' in 1 | aufkonzentriert. Die Masse
von mp1pn VONn 480 mg ergibt eine Wiederfindung Rp1ur von 0,649. Das entspricht einem Ver-
lust von 35,1 %.

Die finale Feinreinigung endet nach einer Elution von 20 ml mit einer Konzentration cpicn von
21 gI! und einer Masse mpica von 420 mg. Die Wiederfindung Re1pur betragt somit 0,875, d.h.
der letzte Schritt bringt einen Verlust von 12,5 %.
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Der integrierte Gesamtprozess lasst sich bei einer Lange T von 54,6 h Uber die verlustbe-
haftete Produktivitdt PRDin,

PRD,, = Pte1 (6.6)
int
und die Gesamtwiederfindung Re+int,

_ mP1Cn =R
Plint — -
mF’1M2n

RP1uf : RPwpur ’ (6-7)

Plsep RPwmf :

charakterisieren.

Die Produktivitdt PRDint des gesamten Prozesses betrug somit 8.6 mgh™', wahrend eine Wie-
derfindung Rp1int von 0.438 vorlag. Die ProzesszielgréRe Rpiint gilt €s durch eine Optimierung
der einzelnen Aufarbeitungsschritte stark zu verbessern. Diese Schritte werden in dieser
Arbeit allerdings nicht weiter verfolgt.

Die Erhéhung der Produktivitdt PRDin wird hingegen durch eine quasi-kontinuierliche Pro-
zessflhrung im nachsten Abschnitt mehr als verdoppelt.

6.7.2 Quasi-kontinuierliche Produktion in sequentiell/paralleler Prozessfiihrung

Der sequentiell/parallele Kultivierungsmodus in Abschnitt 6.3.2 erdffnet nun die Durchfiih-
rung eines quasi-kontinuierlich betriebenen integrierten Gesamtprozess.

Eine derartige Kampagne uber acht Tage ist in Bild 6.23 gezeigt.

Der Prozess startet in Reaktor 1 mit dem ersten cell breeding Uber 24 h. Dieser wird am
zweiten Tag wiederholt und von der ersten protein production in Reaktor 2 begleitet.

Nach einer 24-stiindigen Expression und Sekretion des Zielproduktes wird Reaktor 2 voll-
standig uber den Teller-Separator entleert. In diesem werden die Zellen nahezu vollstéandig
aus dem Medium entfernt, das in den Klarphasentank N Uberfiihrt wird. Die Klarphase lauft
dann Uber die Mikrofiltration bis das Produkt im Produkttank P von allen Zellbruchstiicken
gereinigt vorliegt.

Danach erfolgt eine Ultrafiltration, in der das Produkt zunéchst aufkonzentriert und mit einem
Diafiltrationsschritt ein Pufferaustausch ausgefiihrt wird. Eine weitere Ultrafiltration stellt der
nachfolgenden chromatographischen Reinigung iiber den AKTA™purifier 100 bereits ein
hochkonzentriertes Produkt zur Verfligung.

Somit ist die erste Produktionsphase nach ca. 2,5 Tagen beendet.

Parallel zum ersten Downstream verlaufen bereits die zweite Produktbildung und die dritte
Zellanzucht. Somit wird ab dem dritten Tag téglich eine Ernte des dreitagigen Prozesses
vorgenommen.

Es wird noch einmal darauf hingewiesen, dass die quasi-kontinuierliche Strategie mit der
gleichen Technologie wie die klassischer Batchprozesse durchgefiihrt wurde.

Bei einem Vergleich der Prozessdauer wiirde die Produktion mit einer konsekutiven Strate-
gie 22 Tage zuzuglich der Zeit zur Vorbereitung der sieben individuellen Batch-
Kultivierungen erfordern.
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Mit der sequentiell/parallelen Prozessstrategie ist es moglich, 4,2 g gereinigtes Produkt in 12
Tagen herzustellen. Dies setzt allerdings eine stabile Produktivitat in allen Zyklen voraus, die
mit der in Bild 6.23 vorgestellten Einprozessstrategie vergleichbar ist.

Daher muss fiir jeden Prozesszyklus, wie auch fur individuelle Batchprozesse, die Qualitat
des Prozessablaufs evaluiert werden, um eine QbD-gerechte Produktion zu demonstrieren.

Insbesondere der zyklische Zellanzuchtprozess und der jeweils nachfolgende Expressions-
schritt miissen dafiir ndher untersucht werden.

Dies erfolgt im weiteren Teil der Arbeit Uber eine MVDA — Multi Variate Data Analysis Pro-
zessbewertung. Die dafiir erforderliche Ergénzung der Anlage mit einer MVDA-gerechten
Datenverarbeitung wird im nachsten Abschnitt 6.8 erlautert, wahrend die theoretischen
Grundlagen und deren experimentelle Anwendungen ab Kapitel 7 zu finden sind.

6.8 Erfassung und Vorverarbeitung von Prozessdaten zur MVDA
6.8.1 Erweiterung der Anlage um eine komplexe Datenverarbeitung

Die Online-Anwendung der MVDA, z.B. zur Bearbeitung von Spektren der NIR-, Raman-,
oder 2D-Fluoreszens-Spektrometrie oder auch zur multivariaten Analyse von Prozessdaten
scheitert haufig an der heterogenen Struktur von Prozessdaten aus unterschiedlichen Quel-
len und der fehlenden Einbindung von kommerziellen MVDA-Softwarepaketen in die Pro-
zessleittechnik [Schneider, 2014].

Diese Probleme wurden in diesem Projekt durch Einbindung adaquater Software mit einem
industriell geférderten Forschungsprojekt geldst.

Dabei wurden die Softwarepakete SIPAT (Siemens, Karlsruhe) und SIMCA (Umetrics,
Schweden) zur Lésung der Probleme eingesetzt.

comeme = prOCESS VO vy
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Ethernet (OPC) (BPAN)
= = == RE2IZM5422
aasanes. PryofiBues

system intemal

SIMCA 13 SIMCA 12 MATLAB
models models models
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Ca Raman spectromeler
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(BPA 308)
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Bild 6.25: Erweiterung der Anlage mit kommerziellen Datenverarbeitungstools
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In Bild 6.25 ist die daraus entwickelte Struktur einer erweiterten Datenerfassung und Daten-
verarbeitung entstanden. Die darin befindlichen Hauptkomponenten werden im Folgenden
naher erlautert.

6.8.2 Erfassung und Datenverarbeitung mit PCS 7 und SIPAT

Die Fa. Siemens hat mit SIPAT eine Software entwickelt, die Datenquellen unterschiedlicher
Art (analog, digital, seriell, spektral) in eine MVDA-vertragliche Art transformiert und ablegt.

Die Eigenschaften von SIPAT sind wie folgt charakterisierbar:

- Erfassung von Prozessdaten unterschiedlicher Art tUber entsprechende Treiber

- Weiterverarbeitung und Speicherung dieser Daten in eine matrizengerechte Form
durch, wenn nétig, Interpolation und Erganzung

- Triggern von modellbasierten Berechnungen auf der Basis von SIPAT-
Datenerfassung mit MVDA-Tools (SIMCA) oder MATLAB-Skripten

- Ruckfiuhrung von Prozesssteuerdaten zu eingebundenen Prozessleitsystemen

Der SIPAT-Rechner BPA309 ist (iber Ethernet (OPC) direkt mit dem PCS 7-Rechner
BPA110 verbunden. Folglich stehen die PCS 7-Daten aus verschiedenen collector stations
und, Uber eine OPC-Verbindung zu BPA327, auch die Daten von MFCS/win, der 2D-
Fluoreszens-Spek-trometrie sowie der HPLC zur Produktmessung fiir eine Weiterverarbei-
tung mit SIPAT zur Verfigung.

central
local database
database
i i
external devices
CEI?eSc[zr SIPAT data generation
station base station
(BPA110) (BPA309) data processing
——~{ SIMCA
3 multivariate data
analysis
process plant

data generation

Bild 6.26: Prinzipielle Struktur von SIPAT

Darliber hinaus enthalt SIPAT bereits Treiber fir das Raman-Spektrometer (Kaiser Optics,
Frankreich) und das NIR-Spektrometer (Polytec, Waldbronn).

Die Einspeisung von Daten zum Prozessmonitoring und zur Prozesssteuerung tber MVDA-
Modelle aus SIMCA sowie lber MATLAB-Skripte erfolgt liber die OPC-Verbindungen mit
Rechner BPA309.

Die Struktur von SIPAT kann in zwei Komponenten, die base station und die collector station
unterteilt werden, wie in Bild 6.26 dargestellt.

Die base station ist das Schlisselelement der Software und ist auf dem Computer BPA309
installiert. Sie verfugt Uber eine GUI, genannt SIPAT Client, und eine zentrale SQL-
Datenbank zur Speicherung aller gesammelten und erzeugten Daten. Die collector stations
sind auf externen Geraten installiert. Sie sammeln Prozessdaten und speichern diese zu-
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nachst auf einer lokalen SQL-Datenbank. Die Daten werden an die base station dann nur auf
Anfrage gesendet. Damit kann die Netzwerklast und das Risiko, Daten aufgrund von Netz-
werkausfallen zu verlieren, reduziert werden. Im Fall eines Netzwerkfehlers stehen somit alle
fehlenden Daten noch auf der collector station zur Verfiigung, sobald das Netzwerk wiede
hergestellt ist.

Um wahrend eines Prozesses Daten zu sammeln und zu verarbeiten, werden SIPAT-
Methoden innerhalb des zugehdrigen Konfigurationsmoduls des SIPAT-Client erstellt. Eine
Methode beinhaltet Informationen dariiber, wo und wie bestimmte Arten von Daten abzuru-
fen und welche Modelle, inklusive deren Input- und Output-Variablen, fir deren weitere Be-
rechnungen anzuwenden sind. AuRerdem ist definiert, welche Daten und welche Variablen
zurtick zu dem OPC-Server geschrieben werden.

Die wichtigsten Komponenten bei einer Methodenkonfiguration sind die Kollektor- und Be-
rechnungsmodule. Kollektoren werden ebenfalls im SIPAT-Client erstellt und dann auf den
collector stations ausgefiihrt. Sie enthalten Informationen, wie Daten eines bestimmten Typs
zu sammeln sind.

Modelle werden im Berechnungsmodul konfiguriert. Bevor die Modelle in eine Methode inte-
griert werden kénnen, missen sie innerhalb des SIPAT-Client erzeugt werden. Um ein Mo-
dell zu erzeugen, muss zunachst der Modelltyp (entweder SIMCA oder MATLAB) definiert
und die entsprechenden SIMCA- oder MATLAB-Dateien angegeben werden.

Daten, die von SIPAT in Echtzeit berechnet werden, kénnen an das Prozessleitsystem, wo
sie als Regler-Sollwerte oder Parameter dienen, ausgegeben werden. Zudem kdnnen die
aus SIPAT extrahierten Daten in MFCS/win visualisiert und damit fiir eine Verbesserung der
Prozessliberwachung gewonnen werden.

Im Falle des beschriebenen Upstream-Prozesses erfasst die SIPAT Methode die Daten alle
drei Minuten. Die Variablen von jedem Sammelereignis werden in die entsprechende Da-
tenmatrix (D) geleitet und anhand ihres Zeitstempels zugeordnet. Die Daten koénnen als
Textdatei oder im Excel-Format exportiert werden, wodurch sie direkt mit MATLAB und
SIMCA Offline-Anwendungen kompatibel sind.

6.8.3 Das Offline-Modul SIMCA

Die Software-Lésung SIMCA 13 (Umetrics, Schweden) wird fur die Berechnungen von mul-
tivariaten Prozessmodellen verwendet. Modelle werden als USP-Dateien (.usp), die von
SIMCA-online fiir Online-Vorhersagen und Prozesssteuerungen eingesetzt werden, gespei-
chert. Offline berechnete Modelle kénnen in eine SIPAT Methode fir Online-Prognosen ein-
gebettet werden. Jedoch kann die verfligbare Version von SIPAT (4.0.0.3) nur SIMCA-
Modelle, die in einer alteren Version von SIMCA (SIMCA P*) entwickelt wurden, handhaben.

6.8.4 Das Online-Modul SIMCA Q

SIMCA Q ist eine Version von SIMCA, die Uber keine grafische Benutzeroberflache verfugt.
Sie kann als eine mathematische Maschine verstanden werden, die von SIPAT benutzt wird,
um die mit SIMCA P~ erstellten Modelle online zu berechnen. SIMCA Q kann auf verschie-
denen Softwareldsungen, wie MATLAB, Microsoft Excel und LabVIEW, implementiert wer-
den.
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6.8.5 Das Pradiktor- und Control-Modul SIMCA-online

SIMCA-online ist eine Software-Losung fiir die Echtzeitberechnung von multivariaten Batch-
Modellen und fiir die Vorhersage zukiinftiger Variablenverlaufe, Chargen-Endbedingungen
sowie angepassten Regler-Sollwerten fur eine MPMC — Model Predictive Multivariate Control
von Prozessqualitatsattributen. Die verwendete Software-Umgebung von SIMCA-online ist in
Bild 6.27 gezeigt.

Der SIMCA-online-Server (SS) fuhrt die Berechnung von multivariaten Modellen, die als
SIMCA USP-Dateien integriert sind, aus. Er regelt zudem die Dateniibertragung zwischen
dem SIMCA-online-Client (GUI von SIMCA-online), den externen Datenquellen und der
SIMCA-Online-Datenbank. Die Kommunikation zwischen der SS und anderen Datenquellen
wird Uber sogenannte SimApi DLLs — dynamic link libaries (SimApis) ermoglicht.

Eine SimApi enthalt Informationen dazu, wie man auf Daten aus einer bestimmten externen
Datenquelle zugreifen kann, und in einigen Fallen auch, wie man auf diese schreiben kann.
Fir die meisten Arten von Datenquellen gibt es bereits eine SimApi, die als Download auf
der Homepage der Fa. Umetrics erhaltlich ist. Eine SimApi muss dann auf dem Host-
Computer der SS installiert werden. Die SimApis werden innerhalb der Serveroptionen konfi-
guriert. Der SS ruft Daten aus drei verschiedenen Quellen (OPC-Server, SQL-Datenbank,

DBMaker) ab.
control
online

SIMCA DB

MV_SP

OFC server OPC DA SIMCA
(BPA 110} model USF,

DBMake
ODBC
source

SIMCA-online
client

ODBC
SimApi

batch
conditions

Bild 6.27: Verwendete Software-Umgebung von SIMCA-online

Die Batch-Identifikationsnummer, der Start- und Endzeitpunkt von jeder Charge sowie zeit-
unabhangige Variablen, wie anfangliche Zelldichte oder Substratkonzentration, werden als
batch conditions zusammengefasst. Diese Batch-Bedingungen werden in einer SQL-
Datenbank vorab definiert. Um der SS diese Daten zur Verfligung zu stellen, miissen sie in
einer ODBC — Open Database Connectivity Datenquelle, die von der ODBC SimApi gelesen
werden kann, abgelegt sein.

Aktuelle Prozessdaten werden von dem OPC-Server, der auf dem externen Rechner
BPA110 implementiert ist, unter Verwendung der entsprechenden OPC DA — Data Access
SimApi, abgerufen. Diese SimApi erlaubt es SIMCA-online, zuvor berechnete Regler-
Sollwerte der manipulated variables auf den OPC-Server zurlick zu schreiben. Daten einer
Pradiktion von Variablen werden in der SIMCA-Online-Datenbank (SDB) gespeichert.
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7. Multivariate Datenanalyse zur Prozessbewertung
71 Zielsetzung des MVDA-Einsatzes

Das Ziel der weiteren Untersuchungen liegt darin, mit mathematischen Methoden die Repro-
duzierbarkeit der entwickelten sequentiell/parallelen Prozessflihrung letztendlich online zu
verifizieren und ggf. durch Prozesseingriffe zu steuern. Die Beherrschung von groRen Da-
tenmengen ist dabei das zu I6sende Problem.

X

/| i
[] glycerol batch methanol induction
1.0 '

0.8
0.6 4

0.4+

0.2/~

0.0 - T g T e T ! T T T T

0 4 8 12 16 20 t [h] 24

Bild 7.1: Normierte Darstellung eines Upstream-Zyklus

Dieses ist in Bild 7.1 naher erkennbar, in dem ein Zyklus des Upstream-Prozesses darge-
stellt ist. Hier wurden die Daten von 22 Online-Variablen, auf 0 bis 1 normiert, aufgetragen.
Bei einer Abtastzeit von 3 min und einer Prozessdauer von 24 h ergeben sich daraus 480
Observationen und damit 10560 Messwerte (Objekte).

Aus dieser heterogenen Datenmenge sind vektorielle KenngroRen oder auch zeitliche
Trajektorien zu abstrahieren, die zur Prozessbewertung geeignet sind.

7.2 MVDA als PAT-Tool zur Beherrschung groBer Datenmengen

Ein Schlisselaspekt von PAT ist die Analyse von Prozessdaten und die Umwandlung in re-
levante Informationen. Mit Multivariater Datenanalyse (MVDA) kann durch eine Datenreduk-
tion, Datenmodellierung und Vorhersage der Gute eines Prozesses zu diesem Aspekt beige-
tragen werden. MVDA ist daher ein wichtiges Werkzeug fur die Implementierung von PAT in
Produktionsprozessen.
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Eine Reduktion von groRen Datenmengen geschieht zum einen durch Extraktion prozessre-
levanter Daten, aber auch durch eine Zusammenfassung von Daten mit gleichem bzw. &hnli-
chem Informationsgehalt. Zudem kénnen durch eine simultane Betrachtung aller Daten oder
von Datengruppen Informationen Uber nicht direkt messbare Prozesseigenschaften gewon-
nen werden. Dieser Gewinn an Information kann beispielsweise daftr Verwendung finden,
ein multivariates Uberwachungssystem einzurichten oder die Reproduzierbarkeit von Pro-
zessen zu analysieren. Eine haufig angewandte Methode hierfir ist die Principal Component
Analysis (PCA) [Yoon and MacGregor, 2004].

Ein weiteres wesentliches Nutzungsfeld stellen multivariate Regressionsverfahren dar. Hier-
bei wird ein funktioneller Zusammenhang zwischen leicht bestimmbaren MessgréRen und
schwierig messbaren Variablen, oft den CQAs, hergestellt. Hiermit kann im Idealfall durch
das Prozessprofil auf diese ProzessgroRen geschlossen und so aufwendige analytische Ver-
fahren unterstiitzt oder sogar auf diese verzichtet werden. Die am haufigsten verwendete
Methode fir diese Anwendung ist die Partial Least Square Regression (PLS).

Die in dieser Arbeit verwendete Software SIMCA [Umetrics, Schweden] ermdglicht die Um-
setzung und Bewertung einer Vielzahl dieser multivariaten Anwendungen.

Im Weiteren wird beschrieben, wie unterschiedliche Methoden der MVDA eingesetzt werden
kénnen, um einen hohen Informationsgewinn, der nach Moglichkeit bereits online zur Verfi-
gung steht, zu gewinnen.

7.3 Vorbereitung der Prozessdaten zur Anwendung der MVDA
7.3.1  Aufbau der Prozessdatenmatrix D

Aus den in Bild 7.1 gezeigten Online-Variablen wird in SIPAT die nicht normierte Datenmatrix
D (nxm) mitj=1,2,..., m Spalten (Variablen) und i = 1, 2,..., n Zeilen (Observationen) mit
aquidistanten Zeitintervallen Uber den gesamten Verlauf, ggf. durch Interpolation, aufgebaut.

7.3.2 Entfernen von Datenausreiern

Fir eine Offline-Erstellung von Modellen wurden die verwendeten Daten batchweise vorbe-
handelt, um Daten-Ausreil3er zu entfernen.

Als Erstes wurden unerwiinschte Daten (z.B. durch Systemfehler) beseitigt. Dazu wurden fiir
jede Variable maximal und minimal zugelassene Werte definiert. Werte, die auRerhalb dieser
Grenzen lagen, wurden entfernt und durch ein leeres Matrixelement ersetzt. Beispielhaft
wurde die untere Grenze fir einen gemessenen pH-Wert mit 0 und die obere Grenze mit 14
festgelegt.

AnschlieBend wurde zur Identifikation von AusreiBern ein Grubbs-Test [Grubbs, 1950] mit
einem Signifikanzniveau von 0,05 und einer Intervalllange von 5 Abtastzeiten durchgefiihrt.
Die als AusreilRer erkannten Datenpunkte wurden ebenfalls wie Duplikate, d.h. mehrere
Messwerte zum selben Messzeitpunkt (z.B. von einer Atline-Messung), geléscht und durch
ein leeres Matrixelement ersetzt.

7.3.3 Die skalierte Prozessdatenmatrix X

Die urspriingliche (unbearbeitete) Prozessdatenmatrix D eines einzelnen Batchs besteht —
wie bereits beschrieben — aus n Zeilen (Beobachtungen) und m Spalten (Variablen). Daher
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kann D als ein Datenraum, dessen Dimension gleich der Anzahl m der Variablen ist, ange-
sehen werden.

Fir weitere Erlauterungen wird eine Prozessdatenmatrix D mit n = 20 Beobachtungen und
m = 3 Variablen betrachtet. Die Matrix D besteht aus den drei Datenvektoren d4, d2 und ds.

d, d, X, X;
o 0/ ©
JO o
& o
P © 2o
A ) oPg oo
o o,
[#]
°
d, 0% 9% X,
OO

Bild 7.2: Koordinatensysteme von Rohdaten (Matrix D) und korrespondierenden, mitten-
zentrierten Daten (Matrix X), bestehend aus drei Variablen und 20 Objekten

Bild 7.2 (links) zeigt die Darstellung der Elemente von D im dreidimensionalen Raum. Diese
werden fiir die Hauptkomponentenanalyse zweckmafig autoskaliert, d.h. mittenzentriert und
standardisiert, um eine skalierte Matrix X zu erhalten. Dadurch liegt der Datenschwerpunkt
im Ursprung des Koordinatensystems und die Varianz ist fir jede Variable eins. Bild 7.2
(rechts) zeigt die Verschiebung der Datenmatrix D durch Autoskalierung.

Dieses erweist sich als vorteilhaft in Fallen, in denen die Variablen aufgrund ihrer physikali-
schen Eigenschaften und Dimension unterschiedliche GroRenordnungen aufweisen. Variab-
len héherer Gréfenordnung wiirden sonst aufgrund ihrer héheren absoluten Abweichungen
(sum of squares) ibermaRige Einflisse auf ein PCA-Modell haben.

Um die Elemente x,

4,9

X, (7.1)

d=1.yd, (7.2)

Sy = (7.3)
mit
dj := Element der Messdatenmatrix D
aj := Mittelwert der Spalte j in der Messdatenmatrix D
n = Anzahl der Messwerte einer Variablen j,
bestimmt.
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7.4 Eine kurze Einfiihrung in PCA - Principal Component Analysis

Zur Erlauterung der weiteren Durchfiihrungen wird eine kurze Einfiihrung in die PCA (Princi-
pal Component Analysis) vorgenommen.

L L

Bild 7.3: Schematische Darstellung der PCA

In Bild 7.3 sind zwei MessgréRen x; und x2 (m = 2) aus drei Zeitpunkten (n = 3) aufgezeich-
net. Das mit der skalierten Matrix X,

X1 Xp2
X= [X1 Xz] =Xy X s (7.4)
X31 X3

verbundene Achsenkreuz xi, x2 soll mit der Hauptkomponentenanalyse (PCA) durch die
Transformationsvorschrift,

X=T-P +E=[t, t,]:[p, p,] +E (7.5)

mit

T :=(nxr) Score Matrix der PCA

P :=(m x r) Loading Matrix der PCA
E :=(n x m) Residuenmatrix,

so gedreht werden, dass die der Score Matrix T zugeordneten latenten Variablen ti, t2 in ih-
rer ersten Hauptkomponente ti den héchstmoglichen Informationsgehalt der Matrix X bein-
halten. Da T in Bild 7.3 die gleiche Anzahl an Variablen wie X besitzt (r = m), ist die Residu-
enmatrix E = 0. Somit beinhaltet die zweite Hauptkomponente t, den Rest der Information.

Die Score Matrix T,
T=X-P[PT-P] = X-P, (7.6)

ist bei Kenntnis der Loading Matrix P der autoskalierten Prozessdatenmatrix X fest zugeord-
net.
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Aus Bild 7.3 ist der Bezug zwischen den Variablen x; und x, und dem Score-Vektor t,
2
= X Py =X, Py+X, Py =X, -COSPy + X, -COS@y, =12, (7.7)
j=1

leicht zu ermitteln. Jeder vektoriellen Variable x; wird dabei nur eine Wichtung (Loading pj)
fur die Berechnung des gesuchten Scores t; zugeordnet. Diese ist Uber cos oj festgelegt.

Nach Studie der geometrischen Struktur in Bild 7.3 erkennt man, dass die Loadings in P,

Py =COS Q4

P, =COS@, =cos(1.5n+¢,) = sing, 78)
P,, =COS @, =c0s (0.5 + ¢, ) = —sing,, '

P2, =COS Py = COSQyy,
allein tber cos @11 bzw. sin @11 beschrieben werden kénnen.

Die trigonometrische Verkniipfung aller Winkel fiihrt dazu, dass die Inverse [P P]"' zur Ein-
heitsmatrix | wird. Dieser Zusammenhang gilt allgemein bei der PCA. Die unbekannten Win-
kel @j bzw. deren Kosinus werden durch Minimierung der Summe der orthogonalen Abstan-
de der Achse t zu den Wertepaaren (x;) im m-dimensionalen Raum bestimmt. Dies ist ein
nichtlineares Optimierungsproblem, das iterativ gelost wird.

Die Identifizierung der unbekannten p; erfolgt mit dem in Tabelle 7.1 zusammengefassten
NIPALS - Nonlinear lIterative Partial Least Squares Algorithmus [Wold, 1966], der mit dem
Vektor der X-Matrix beginnt, der den hoéchsten Informationsgehalt enthalt. Dieser Iasst sich
an der Varianz des Vektors messen.

Tabelle 7.1: Arbeitsschritte des NIPALS-Algorithmus [Schneider, 2007]

Schritt | Funktion Beschreibung

1 t=x. Wabhlen einer beliebigen Spalte x; aus der Matrix X als initialen
e Score Vektor t;

2 b = XT -, Projizieren der Matrix X auf den Unterraum t;, um den entspre-
T, chenden Loading Vektor pi zu erhalten

3 P :ﬁ Normalisieren von p, auf die Lange 1, mit [p[=, /> p?

| =1

4 tog =1 Zwischenspeichern des aktuellen Scores t;

5 t = X-p, Projizieren der Matrix X auf den Unterraum p;, um den ent-
t [ sprechenden neuen Score Vektor t; zu erhalten

Bestimmen einer Differenz d zwischen neuem und altem
Scorevektor

Falls d gréRer als ein im Vorfeld definierter Schwellenwert z

7 d<z (z.B. z = 109) ist, beginnt eine erneute Iteration des Algorith-
mus bei Schritt 2. Ansonsten fortfahren mit Schritt 8
Entfernen der Information aus X, die bereits durch Hauptkom-
ponente t; beschrieben wird

Um weitere Hauptkomponenten zu finden, startet der Algorith-
mus mit der neuen Datenmatrix und | = I+1 erneut bei Schritt 1

6 d:= Htlold _t|H
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Da die autoskalierten Variablen in der Datenmatrix X alle die gleiche Varianz ¢ = 1 besitzen,
ist dieser Vektor ggf. aus der D-Matrix herauszufinden.

Mit den gefundenen Loadings ist fiir das Problem in Bild 7.3 die Score Matrix T,
T-X. |:p11 p12} - X. {C?S@M _Sin(P11:|’ (7.9)
P21 P2 SiNg;;  COS ¢y,

dann einfach aus X berechenbar.

7.5 Anwendung der MPCA zur Prozessbewertung
7.5.1 Aufbau einer dreidimensionalen Prozessdatenmatrix D

Bei der Anwendung der MVDA zur Bewertung des sequentiell/parallelen Produktionsprozes-
ses verscharft sich die Datenlage, da nunmehr eine Reihe von Prozesszyklen (o) simultan
bearbeitet wird.

In Bild 7.4 ist die erweiterte Struktur der Prozessdatenmatrix D gezeigt.

D
(oxnxm)

1

Ny
T
o
2
ég
§

n
1

batch k

variable |

Bild 7.4: Dreidimensionale Struktur der Prozessdatenmatrix D

Jeder Zyklus bildet mit seiner nxm Untermatrix Xx einen Batch. Ahnliche Daten existieren fiir
die Anzahl k = 1, 2, ..., o solcher Batches. Allerdings variiert aufgrund von unterschiedlichen
Gesamtlangen der Teilprozesse die Anzahl n von Zeitintervallen pro Batch. Einige sind lan-
ger und andere etwas kirzer als der durchschnittliche Zyklus. Zu lange Ablaufe werden da-
her durch Abschneiden der letzten Werte auf die mittlere Batchlange angepasst. Zu kurze
Zyklen werden mit den zuletzt gemessenen Werten bis hin zur Lange n aufgefiillt.

Alle Daten kénnen dann in einer dreidimensionalen Datenmatrix D (oxmxn) zusammenge-
fasst werden. Eine derartige Matrix ist in Bild 7.4 dargestellt. Darin sind unterschiedliche
Chargenlaufe (k) entlang der vertikalen Seite und die Prozessgréfien (j) entlang der horizon-
talen Seite angeordnet. Die zeitliche Entwicklung (i) der Variablen (j) wird in Richtung der
dritten Dimension beschrieben.

Jeder horizontale Schnitt (rot) durch dieses Array ist eine (nxm) Batch-Datenmatrix, die Zeit-
verlaufe oder Trajektorien fur alle Variablen eines Batchs (k) enthalt. Jede Stirnscheibe
(gruin) ist eine (oxm) Matrix, die die Werte aller Variablen von allen Batches zu einem ge-
meinsamen Zeitpunkt (i) enthalt. Zusatzlich ist eine vertikale Scheibe (blau) eine (oxn) Mat-
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rix, die den Zeitverlauf oder die Trajektorie einer bestimmten Variablen (j) fur alle Batches
enthalt.

7.5.2 MPCA - Multiway Principal Component Analysis

Im Unterschied zur PCA an einer zweidimensionalen Struktur wird bei der MPCA — Multiway
Principal Component Analysis mit der dreidimensionalen Datenstruktur D gearbeitet, die zu-
nachst entfaltet und dabei in verschiedene autoskalierte Matrizen Xa, A = B, M, uberfiihrt
werden kann.

In der Praxis haben sich zwei Methoden durchgesetzt, die in Bild 7.5 gezeigt sind.

D
“ {oxnxm) =1 ... m I=1..r =1 .. m
& 1 i=1 =1 =1
é@/ k=1 9 9
& n
£ i= =1 ... m
n reorganize : 1 k=2 PCA |=1l
1 - n Ty i & P E,
= : +
5 R (onxr) ¥ (rxm) (on x m)
E 3
=4
8 : H k=0
. . m n on on
variable j
Xy
{on x m) Observation
‘ reorganize OLM " Level Model
Pc,

I‘(_Ti=‘1 ... ni=1 n i=1 n [l batch . induction
| =1 l j=2 [ j=m l X4 (0 x nm) 6 : '
o |

I PCA 2
o =1 .. F
1| Ta(oxn) H
o
_ " o ] ]
|=1f ! Ll 0 12w

100,
P (r x nm) |
" BLM |
T I

=1 f=1 L nm Batch Level
H E; (0 x nm) Model |
o |

250

0 20¢
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Bild 7.5: Entfaltung der dreidimensionalen Datenmatrix in zweidimensionale Datenmatrizen

Das Ziel dieser Operationen liegt darin, eine Prozessbewertung mit einer weitaus geringeren
Anzahl (r) an latenten Variablen als die zur Verfligung stehenden Online-ProzessgroRen (m)
zu entwickeln.

Fir eine Offline-Klassifizierung schlagen Nomikos und MacGregor [Nomikos and
MacGregor, 1994] vor, D so zu entfalten, dass nach der Autoskalierung eine Matrix Xg
(oxnm) entsteht, in der jeder vertikale Schnitt (oxn) m-fach wiederholt Seite an Seite ange-
ordnet wird.
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Aus dieser Anordnung wird das Batch Level Model (BLM),
Xg =T, Py +Eg (7.10)
mit
Xg := skalierte variablenorientierte (oxnm) Datenmatrix des BLM
Tg := (oxr) Score-Matrix des BLM

Pgs := (rxnm) Loading-Matrix des BLM
Eg := (oxnm) Residuen-Matrix des BLM,

generiert.

Die Differenz zwischen dem Messwert xsxj und dem mit Scores und Loadings geschatzten
Wert Rgy; wird als Residuum esi,

5 T
Caiii = Xaki — Xawij = Xawij — tow - Paiij» (7.11)

ein Element der Residuen-Matrix Eg, bezeichnet.

Die Zahl der statistisch signifikanten latenten Variablen r wird durch eine Kreuzvalidierung
vorgenommen, um einerseits ein Underfitting durch zu wenige Hauptkomponenten und an-
dererseits ein Overfitting durch zu viele Hauptkomponenten zu vermeiden [Kessler, 2007].

Beschrankt man sich bei der Darstellung der BLM auf zwei Scores, lasst sich mit Hilfe eines
in Bild 7.6 gezeigten Score Scatter Plots eine Analyse der beteiligten Zyklen durchfiihren. So
liegen z.B. Batches, die dem mittleren Zyklus entsprechen, nahe am Koordinatenursprung,
wahrend Batches, die davon abweichen, weiter entfernt liegen. Starke Ausreiller lassen sich
mit Hilfe der in Abschnitt 7.8 naher erlauterten Hotellings T?-Statistik identifizieren.

150 B epos4
M iz
W soin:
ED2513
ED2813
W Ecaaiz
ED4113
W Epamiz

100

50

-100

l| [']

Bild 7.6: Score Scatter Plot eines Batch Level Models von acht Produktionskampagnen

In dem gezeigten Beispiel liegen die Batches ED3413_3 und ED4113_4 aullerhalb der
schwarzen Ellipse, die den Bereich kennzeichnet, der normale von abnormalen Zyklen
trennt. Eine weitere Funktion dieses Plots ist die Aufdeckung von Mustern. Batches, die einer
gleichen Kampagne angehoren, d.h. zur selben Jahreszeit aus der gleichen Vorkultur durch-
gefiihrt wurden, sind dazu in einheitlicher Farbe markiert. Es lasst sich daraus erkennen,
dass Batches einer gemeinsamen Kampagne oft im gleichen Quadranten des Plots liegen.
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Diese Cluster entstehen zum Beispiel durch eine von den Jahreszeiten abhangige Umge-
bungstemperatur im Labor. Hohe Temperaturen, z.B. im Sommer, erfordern ein verstarktes
Kihlen des Reaktors, wodurch die Variable 3o veréndert in das Model einflief3t. Das betrifft
dann jeweils alle Batches dieser Kampagne. Das BLM formt somit ein Allround-Bild eines
Batches, indem es ihn als einen Datenpunkt zusammenfasst und im latenten Koordinaten-
system abbildet [Kourti et al., 1995].

Fir Klassifizierungs-Modelle in der Batch-Ebene enthalten vor allem die vorgestellten Score
Scatter Plots wichtige Informationen und kénnen daher fiir eine globale Bewertung von Bat-
ches eingesetzt werden.

Fir ein Online-Monitoring ist es hingegen zweckmaRig, die Matrix D (oxnxm) in der Art zu
entfalten, dass eine Matrix Xu (onxm) entsteht. Hierbei werden die Batches als horizontale
Schnitte (nxm) untereinander angeordnet [Wold et al., 1998, 2009].

Ein aus dieser entfalteten Matrix hergeleitetes Observation Level Model (OLM),
Xy =Ty Pa+Ey (7.12)
mit
Xwm = skalierte batchorientierte (onxm) Datenmatrix des OLM
Tm = (nxr) Score-Matrix des OLM

Pm := (rxm) Loading-Matrix des OLM
Em :=(onxm) Residuen-Matrix des OLM,

beschreibt dabei mit den Scores t; den zeitlichen Verlauf der Informationen, die in r orthogo-
nalen Vektoren der Lange o-n aufgeteilt sind. In Bild 7.7 ist ein derartiger Verlauf von drei
Hauptkomponenten (1 = 1, 2, 3) in drei cell breeding Zyklen (k = 4, 5, 6) aufgezeichnet.

t cell breeding
-] 4" day 5" day 6" day
6

]

-8 : T ? 1 T T T T 3 T T
72 84 96 108 120 132 144
tih]

Bild 7.7: Online-Verlauf der drei Hauptkomponenten t; (griin), t (rot) und ts (blau) des
cell breeding Prozesses uber drei aufeinanderfolgende Zyklen

IP 216.73.216.36, am 21.01.2026, 01:33:35. @ Urheberrectitlich geschUtzter Inhat 2
tersagt, m mit, fr oder in Ki-Syster



https://doi.org/10.51202/9783186292179

94 Multivariate Datenanalyse zur Prozessbewertung

Im Gegensatz zum BLM kann das OLM fiir die Uberwachung des Fortschritts von Chargen-
prozessen verwendet werden, indem der laufende Batch in Echtzeit gegen einen Referenz-
verlauf getestet wird.

Analysiert man die Scores t des Prozesses in Bild 7.7, so erkennt man, dass sie sich in den
drei Prozesszyklen wiederholen. Das impliziert, die Scores jeweils Ubereinander zu legen
und Uber die Mittelwerte f| die Reproduzierbarkeit zu bewerten.

Beschrankt man diese Methode auf die erste Hauptkomponente t;mit einer Varianzbreite von
+301, so wird diese Darstellung auch als Golden Batch oder auch Golden Batch-Tunnel be-
zeichnet.

Der Mittelwert f1 wird im Weiteren pc1 (principal component 1) genannt. Er wird fur die mittle-
re Zykluszeit von 24 h berechnet, indem statt einer PCA eine PLS auf eine kiinstliche Zeit-
achse y (maturity) durchgefihrt wird.

7.6 Entwicklung des Golden Batch Modells

“In monitoring, the concept is to capture in a model the acceptable “common cause” varia-
tions in the process and use this model to detect any deviations from such behavior’
[MacGregor and Cinar, 2012].

Ein Golden Batch-Modell soll nun den idealen Verlauf eines Produktionsprozesses in seiner
ersten Hauptkomponente abbilden. Die Idee ist, dazu ein Modell auf der Grundlage von re-
prasentativen Batches zu erstellen, bei denen weder ungewodhnliche Abweichungen noch
Bedienungsfehler am Prozess aufgetreten sind und die nachweislich eine hohe Prozess-
und/oder Produktqualitat geliefert haben.

th PC,
g

batch induction
107 = 43 510 Derv
== AVErage
== -3 5. Dev
Batch ED2513_2
Batch ED2513_4
Batch ED2513 £
— Batch ED2513_E
Batch ED2513_7
Batch ED2913_2
Batch ED2913 4
— Bateh ED2913 £
Batch ED3413_£
— Batch ED4713_2
Batch ED4713_€
— Bateh ED4713_E
— Batch EDO914_2
Batch ED0914_4
Batch ED0314_E
Batch ED0914_E
Batch ED014_7
— Batch ED214_2
— Batch ED1214_3
— Baich ED1214_d4
Balch ED1214_£
[ Batch ED1214_E
A0+ : : : : Batch ED1214_7

0 6 12 18 t[h] 24

Bild 7.8: Verlauf der ersten Hauptkomponenten ti« von 23 reprasentativen cell breeding Bat-
ches aus 6 Kampagnen zur Erstellung der Golden Batch-Trajektorie pcq (sw) inklu-
sive des Golden Batch-Tunnels +3c; (rt)
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Spater soll dann fur einen zukunftigen Prozess, der diesem Verlauf innerhalb vordefinierter
Grenzen folgt, allein anhand dieser Trajektorie die Prozessqualitdt bewertet bzw. auch si-
chergestellt werden.

Bild 7.8 zeigt den zeitlichen Verlauf der ersten Hauptkomponente pcs eines Golden Batch-
Modells fur den cell breeding Prozess. Die Grundlage des Modells lieferten o = 23 reprasen-
tative Batches.

Aus den Verlaufen von ty fir alle o Batches Isst sich damit der Mittelwert t,

t=— Yt =pc, (7.13)

1 o
o =
leicht errechnen, der den Verlauf der Goldenen Batch-Trajektorie beschreibt. Diese wird im
Weiteren mit pcq bezeichnet.

Zusatzlich lassen sich die Grenzen +3c1,

1 3 —\2
80, =£3. | —— k:1(t1k -t), (7.14)
bestimmen, die den Golden Batch-Tunnel bilden. So entsteht eine einfach beobachtbare
Uberwachung fiir zukiinftige Prozesse.

Mit den bekannten Modellkoeffizienten (Loadings) ist die erste Hauptkomponente t; klinftiger
Batches nach Gl. (7.9) berechenbar und kann ggf. online mit dem Referenzmodell, der Gol-
den Batch-Trajektorie, verglichen werden.

Batches, deren Score t1 vollstéandig innerhalb des Golden Batch-Tunnels verlauft, wird eine
hohe Prozessqualitat zugeordnet, wohingegen Batches, in denen t1 den Tunnel verlasst, als
fehlerhaft zu bezeichnen sind.

7.7 Anwendung der MPLS zur Prozesspradiktion
7.7.1 Hinfiihrung auf das MVDA-Problem

Bei der MPCA gilt es, durch verschiedene Operationen mit der Prozessdatenmatrix D, einen
vektoriellen oder zeitlichen Informationsgehalt zu erlangen. Dieser wird als Score bezeichnet.

In diesem Abschnitt wird beschrieben, wie man aus den Online-Daten (D) z.B. offline ge-
messene Analysenwerte (M) rekonstruieren kann. Diese Methode wird spater dann auch
online zur Bewertung des Reaktionsablaufes angewendet.

Hierbei gilt es, zunachst durch Projektion der Online-Datenmatrix D auf die Offline-
Datenmatrix M ein Modell zu erstellen, das in der Lage ist, M mit D darzustellen.

Dies wird nach entsprechender Autoskalierung von D in X und M in Y mit Hilfe einer MPLS —
Multiway Partial Least Squares Regression erreicht. Das zugehoérige Modell muss allerdings
mit verlasslichen Daten trainiert und verifiziert werden.

Tabelle 7.2 zeigt das Problem. Eine (nxm) Online-Datenmatrix D mit hoher Dichte (n) steht
einer (sxv) Offline-Analysenmatrix M mit weitaus geringerer Messfrequenz (s) gegeniber.
Um beide Matrizen auf die gleiche Anzahl von Messungen (n) zu bringen, gibt es zwei Wege.
Die erste Moglichkeit besteht in der Ausdiinnung der Zeilen von Matrix D, in dem nur Online-
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Daten zu den Offline-Messzeitpunkten ti verwendet werden. Dies birgt die Gefahr, dass Onli-
ne- oder Offline-Messausreif3er die Qualitat der Vorhersage stark vermindern.

Tabelle 7.2: Gegenlberstellung von Prozessdatenmatrix D und Analysenmatrix M

Nst | Fne Xo2 CxL | Csim Cpim

[rpm]| Ih'T| " | [%] [o|[gr"1| = [lgi]

to | dir | diz | ... | dim M [ M2 | ... | My
tn-1 dn1 dn2 e dom Ms1 | Ms2 cee Msy

Der hier angewandte Weg liegt in der Vorabkonstruktion von erganzten Offline-Datensatzen.
Dieser Ansatz wird spater Estimation genannt. Bei der Zelldichte ist z.B. der angepasste
Wert cxuwun(ti) als cxiest(ti) sofort zu Gbernehmen. Andere Offline-Verlaufe werden ebenfalls
durch nichtlineare Regressionen in mathematische Funktionen gezwangt.

Nach entsprechender Autoskalierung entsteht aus der erweiterten (nxv) Offline-Matrix Mest
dann die (nxv) Matrix der Attribute Y. Diese gilt es mit X zu korrelieren.

7.7.2 MPLS - Multiway Partial Least Squares Regression

PLS ist ein Verfahren, das den mathematischen Bezug zwischen der Datenmatrix X und der
Antwortmatrix Y herstellt. Beide Matrizen sind dabei aus mehreren Vektoren x; (j = 1..m) bzw.
yn (h = 1..v) aufgebaut, wobei x; nun den Verlauf eines Datenprozesseinganges und y, den
einer Prozessantwort reprasentiert.

Es gibt viele multivariate Regressionsmethoden, von denen PLS (blicherweise in der chemi-
schen und biopharmazeutischen Industrie [Brereton, 2003; Kessler, 2007] eingesetzt wird.
Neben PLS werden auch multiple lineare Regression (MLR) und Hauptkomponentenregres-
sion (PCA) fir verschiedene Arten von Problemen angewendet.

MLR wird beispielsweise in DoE-Anwendungen bendtigt. Dabei sind die X Matrizen orthogo-
nal aufgebaut, so dass die Variablen (Faktoren) nicht miteinander korrelieren. Fir MLR muss
X umkehrbar sein, um die Modellkoeffizienten des DoE-Ansatzes zu berechnen.

Bei biotechnologischen Batchprozessen sind die Daten haufig mehr oder weniger stark kor-
reliert, wodurch eine alleinige Anwendung von MLR nicht mehr sinnvoll ist. In solchen Situa-
tionen Iasst sich dieses Problem durch PCA und die einhergehende Berechnung der Haupt-
komponenten von X Uberwinden. Es wird dann die resultierende, orthogonale Ergebnis-
Matrix T mit der Antwortmatrix Y durch MLR verkniipft.

Bei einer PLS werden die Matrizen X und Y gleichzeitig durch eine PCA modelliert, wobei
sich beide Modelle untereinander beeinflussen. Dabei werden die Variablen x;, die mit den
Spaltenvektoren y, korreliert sind, in den ersten Hauptkomponenten t, abgebildet, auch wenn
sie in einer von Y unabhangigen PCA einen geringen Einfluss auf diese Komponente hatten.
Aus diesem Grund kénnen sich die berechneten Hauptkomponenten t; der gleichen X-
Datenmatrix erheblich voneinander unterscheiden, je nachdem ob man eine PLS oder eine
PCA anwendet.

PLS wird haufig verwendet, um aus spektroskopischen Messdaten die Konzentration einer
oder mehrerer Komponenten in einer komplexen Lésung abzuschatzen.
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In dieser Arbeit wurden dagegen routinemafig erfasste Online-Variablen dazu verwendet,
die Zelldichte sowie Substrat- und Produktkonzentrationen und deren Reaktionen im Reak-
tormedium abzuschéatzen. Diese Anwendung wird in Kapitel 9 beschrieben.

|:1j=1 m =1 J'/T—F’;;:_;“a_‘\|=1 r h=1 v -
J:
X T B 0] Y
n m n
\-\_‘___,/
=1 = =1 =1
r P Q r
W Y=X-B+G
m

Bild 7.9: Korrelation der Datenmatrizen X und Y durch eine PLS Regression

Die Struktur von PLS ist in Bild 7.9 zusammengefasst. Y ist durch Autoskalierung aus der
erweiterten Datenmatrix Mes; entstanden. Die Matrizen X, T und P sind bereits von der PCA
bekannt.

Da im Falle der PLS die Scores T dazu verwendet werden, X und Y gleichzeitig zu approxi-
mieren, unterscheiden sie sich von denen einer reinen PCA. Im Gegensatz zur PCR, wird die
Antwortmatrix Y von einer separaten Score-Matrix U und einer Loadingsmatrix Q modelliert
[Faber and Kowalski, 1997].

Das Ziel der PLS ist es, die Antwortvariablen in Y durch die Eingangsvariablen in X vorher-
zusagen. Dabei wird ein multivariater Ansatz verwendet, um ein Regressionsmodell fir Y,

Y=X-B+G (7.15)
mit

X :=(nxm) autoskalierte Prozessdatenmatrix

Y :=(nxv) autoskalierte Matrix der bekannten Attribute

B := (mxv) Matrix der Regressionskoeffizienten
G :=(nxv) Residuenmatrix der PLS-Anpassung,

zu erhalten.

Die dafiir erforderliche Regressionskoeffizienten-Matrix B,
B=W-(PT-w) " .Q" (7.16)

mit

B := (mxv) Matrix der Regressionskoeffizienten zur Pradiktion von Y aus X
W := (mxr) Matrix zur Wichtung der Loadings

PT := (rxm) transponierte Loadings der Matrix X

QT:=(rxv) transponierte Loadings der Matrix Y,

wird aus den Loadings Q der Matrix Y und den gewichteten Loadings P der Matrix X berech-
net.
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Die Wichtung erfolgt dabei mit einer Matrix W. Die Elemente der drei unbekannten Matrizen
Q, P und W gilt es durch geeignete PLS-Algorithmen zu finden. Hierzu gibt es zwei verschie-
dene Ansatze.

Der erste, PLS1 genannt, wird verwendet, um Attribute Y mit nur einer Antwort (v = 1) zu
modellieren. Der zweite, PLS2, ist in der Lage eine Matrix Y mit einer oder mehreren Antwor-
ten (v > 1) zu modellieren. Dazu miissen die Spalten in Y allerdings miteinander korreliert
sein.

In einem weiteren Lésungsansatz wird daher zunachst eine PCA fiir Y durchgefiihrt, um
nicht korrelierte Variablen in Score-Klassen voneinander zu trennen. Im Anschluss kann
dann fur jede der erhaltenen Klassen eine separate PLS erfolgen.

Da PLS1 nur eine Sonderform von PLS2 darstellt, wird im Folgenden nur die letztere genau-
er beschrieben. Hierbei werden gleichzeitig zwei PCA Modelle verwendet und aneinander
angepasst.

Die PLS lasst sich somit in eine PCA fir X,

X=T-PT+E (7.17)
mit

T :=(nxr) Scorematrix von X

P :=(mxr) Loadingmatrix von X

E :=(nxm)Residuenmatrix von X

und in eine fir Y,

Y=U-Q" +F (7.18)
mit
U :=(nxr) Scorematrix vonY
Q :=(vxr) Loadingmatrix von Y
F  :=(nxv) Residuenmatrix von'Y,
aufspalten.

Die Informationen der beiden PCA-Modelle werden durch einen PLS-Algorithmus miteinan-
der verbunden. Dabei verwendet dieser vektorielle Scores und Loadings von einem PCA-
Modell, um beide jeweils fiir das andere Modell abzuschatzen bis dieser Vorgang konver-
giert.

Es gibt vier Teilschritte in dieser Iteration, um die bendtigten Modellvektoren zu berechnen.
Jeder Vektor wird durch eine Least-Square-L6sung (fis) berechnet, die aus einem lokalen
Modell abgeleitet werden kann. Jede LS-Losung ist dabei eine Funktion von X (oder Y) und
einem zusatzlichen Vektor, der Informationen von der anderen Seite des PLS-Modells Y (o-
der X) bereitstellt.

Der an NIPALS angelehnte iterative PLS-Losungsverlauf, die daran beteiligten Vektoren und
Matrizen sowie die zugehérigen Gleichungen sind in Bild 7.10 dargestellt. Der genaue Ablauf
ist bei Wold [Wold et al., 2001] beschrieben.
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convergence

PLS
iteration
loop

..............

X := (nxm) autoskalierte Prozessdatenmatrix

Y := (nxv) Matrix der gesuchten Attribute

u := (nx1) Scorevektor der |-ten Hauptkomponente von Y

wlT = (1xm) gewichteter Loadingvektor der |-ten Hauptkomponente von X
t := (nx1) Scorevektor der |-ten Hauptkomponente von X

qlT = (1xv) gewichteter Loadingvektor der I-ten Hauptkomponente von Y
E', E" :=(nxm) Residuenmatrizen eines lokalen Modells fiir X

F', F" :=(nxv) Residuenmatrizen eines lokalen Modells fur Y

Bild 7.10: lterationsschleife des PLS-Algorithmus (X: rot; Y: griin)

Nachdem die gewtinschten Hauptkomponenten t; identifiziert sind, stehen auch die Vektoren,

th- X
pl = t'T.t ; (7.19)
| |
th-y
q = tIT R (7.20)
1 |
Y-q
u =——— und 7.21
! Q.T~q| ( )
u' - X
w) = u:T o (7.22)

der Matrizen P, Q und W fest.

Mit diesen wird in Gl. (7.16) die Regressionsmatrix B berechnet. Diese ist dann in weiteren
Experimenten zu nutzen, um mit Gl. (7.15) die Attribute Y und damit die nicht mehr zu mes-
senden Offline-GréfRen M abzuschatzen.
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Da das Berechnungsverfahren auf beiden Seiten (X und Y) des PLS-Modells basiert, ist PLS
anderen Regressionsverfahren, besonders, wenn groRe Datenmengen zu handhaben sind,
Uberlegen.

Trotzdem ist ein PLS-Modell auf die Informationen aus dem Referenzdatensatz X be-
schrankt. Dadurch kann es zu Ungenauigkeiten bei der Vorhersage kommen, wenn neue
Daten einen anderen Ursprung haben als die Referenz-Daten.

Die Robustheit eines PLS-Modells kann dadurch verbessert werden, dass Daten eines Expe-
rimental Design mit einbezogen werden, die eine groe Bandbreite von moglichen Stérun-
gen, die das untersuchte System beeinflussen kdnnten, abdecken.

In jedem Fall muss ein PLS-Modell bei jeder Anderung der experimentellen Voraussetzun-
gen uberpriift werden. Was ebenfalls fir die PCA gilt. Dazu stehen viele Diagnosehilfsmittel
zur Verfligung. Diejenigen, die in dieser Arbeit Anwendung gefunden haben, werden im fol-
genden Abschnitt 7.8 beschrieben.

7.8 Modellvalidierung
Ein grofRes Problem bei der Modellbildung ist die Identifizierung von Ausreif3ern und von Be-
obachtungen, die einen starken Einfluss auf das angestrebte Modell haben.

In Abschnitt 7.3 wurde bereits beschrieben, wie die Prozessdatenmatrix D von Ausreil3ern
bereinigt wird. In diesem Abschnitt folgen weitere auf einer statistischen Auswertung basie-
rende Tests, die spater auch fir die Prozessbeobachtung Anwendung finden werden.

Beobachtungen, die stark vom Modell abweichen, kénnen mit Hilfe der Hotellings T2-Statistik
identifiziert werden [Hotelling, 1931].

Die Idee des T2-Wertes,

—\2

T = ZM (7.23)
=t Oy

mit

T2 :=Hotellings T2-Skalar tber alle r Scores

t := Scorevektor der Hauptkomponente |

t  := Mittelwert des Scorevektors der Hauptkomponente |

of :=Varianz (sum of squares) aller Elemente des Scorevektors t,

liegt darin, dass eine Beobachtung, die exakt dem Modell entspricht, genau auf den mittleren
Scores t; des Modells verlauft und damit die Hotellings T2-Werte gleich Null sind.

Daher wird die Wahrscheinlichkeit, dass eine Beobachtung nicht mit einem Kalibrierungsda-
tensatz (Trainingssatz) Gbereinstimmt, mit zunehmendem Hotellings T?-Wert héher. Dieser
|asst sich sowohl fiir das OLM als auch fur das BLM berechnen.

Darlber hinaus werden auch Vertrauensgrenzen (confidence limits) festgelegt.
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Zum Beispiel sind die Hotellings T>-Werte von 95 % aller Beobachtungen kleiner oder gleich
einem kritischen Wert Tﬁrn, 95%»

2 r (Z2 — 1)
T =——— Furzr, @=1-0.95=0.05 (7.24)
: z-(z-r) "
mit
T%m,gs% := 95 % Vertrauensbereich der Hotellings T2-Werte
o := gewahltes Signifikanzniveau
z := Anzahl der Beobachtungen (OLM: z = o-n, BLM: z = 0)
r := Anzahl der verwendeten Hauptkomponenten
Farzrn = Kritischer Wert einer F-Verteilung mit einem Signifikanzniveau von a sowie r

und z - r Freiheitsgraden,

der von dem gewahlten Signifikanzniveau a, den erforderlichen r Hauptkomponenten und der
Anzahl z der Beobachtungen gepragt wird. Beim BLM ist z die Anzahl der Batches o und
beim OLM die Anzahl der o-n Observationen.

Der kritische F-Wert wird aus dem F-Test [Billeter, 1972] abgeleitet und kann einer Tabelle,
z.B. [Reinfeldt and Trankle, 1976], entnommen werden. F ist dabei eine Funktion des ge-
wabhlten Signifikanzniveaus (a) und den Freiheitsgraden der beiden Datensatze (r, z - r).

Eine weitere Moglichkeit mit der Hotellings T?-Statistik starke Ausreiler zu detektieren, ist die
Uberpriifung, ob eine Beobachtung auRerhalb des Vertrauensbereichs in einem Score Scat-
ter Plot liegt.

Die Ellipse aus Bild 7.11a beschreibt einen Vertrauensbereich des BLM, bei dem 95 % aller
Beobachtungen innerhalb der Ellipse liegen sollten.

An dieser Stelle wird deutlich, dass fir sehr kleine Stichproben die Verwendung einer F-
Verteilung sehr kritisch zu bewerten ist, da die Statistik fiir reprasentative Kohorten ausgelegt
ist.

Ein kleiner Stichprobenumfang liegt allerdings haufig bei einem BLM vor, da nur eine limitier-
te Anzahl an Batches zur Verfligung steht.

Im Gegensatz dazu reicht die Anzahl an Beobachtungen in einem OLM fiir eine zuverlassige
statistische Hotellings T2-Untersuchung meistens aus.

Die beiden Radien reiipse,; der 95%-Ellipse fur zwei beliebige Scores I,

2.-(z2% -1
s Z((Z_z)) (0 Fupiz, a=1-095=005 (7.25)
mit
reiipses = Radius der Ellipse des Vertrauensintervalls in Richtung der Komponente |

F(a,22-2) := Kritischer Wert einer F-Verteilung mit einem Signifikanzniveau von a sowie
2 und z - 2 Freiheitsgraden (z = o-n fir OLM, z = o fir BLM)
of := Varianz (sum of squares) aller Elemente des Scorevektors t,

lassen sich dabei leicht errechnen.
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Der Skalar des standard prediction error des OLM,

SPE, = Gsred.xi = i(xu - )A(ij )2 = iei (OLM) (7.26)

= =

summiert die Residuen zu einer Beobachtung i der (o-nxm) Modellmatrix Xu auf, wahrend
der Skalar des standard prediction error des BLM,

n-

SPE, = 6%, = m(xk, ~ %) =

nm
pred,xk
f= =

% (BLM) (7.27)

f

die Residuen in einem Batch k der (oxn-m) Modellmatrix Xg berlicksichtigt.
Teilt man den jeweiligen SPE, durch die zur Verfliigung stehenden z — r Freiheitsgrade und
zieht daraus die Wurzel, so erhalt man die absolute distance to model DModXabs,

DModX,, = | Ex | (7.28)

zZ—-r

die ein MaR fir den Abstand einer Beobachtung von ihrer Projektion in den reduzierten
Raum der latenten Variablen ist. Um herauszufinden, ob eine Beobachtung dem Modell zu-
gehorig ist, wird der DModXaps normiert.

Dabei ergibt sich die normalized distance to model DModXnorm,

DModX,,, = /% = DModX, (7.29)
O'esid

aus der Division von DModXabs durch die Gesamtvarianz aller Residuen des Trainingsdaten-
satzes 62,

= . (OLMm),
. oy O
Oresid = o nm (730)
e?
ij
k=1 f=1 , BLM ,
(o-r—r)-(n-m-r) ( )
mit
ro :=1 bei zentrierten Modellen, sonst 0 [Eriksson et al., 2006],

die wiederum fiir das OLM und das BLM unterschiedlich zu berechnen sind.

DModXnom wird im Weiteren mit DModX bezeichnet. Dieser besitzt bei ausreichend groRer
Stichprobe eine F-Verteilung und kann demnach mit einem kritischen Deita, verglichen wer-
den. Dieser Wert wird von der F-Verteilung und dem eingesetzten Signifikanzniveau abgelei-
tet [Eriksson et al., 2006].

Bild 7.11 und Bild 7.12 zeigen die beschriebenen HilfsgroRen einer Hotellings T?-Ellipse so-
wie den kritischen Hotellings T>-Wert und den DModX-Wert an einem Beispiel fiir die Erstel-
lung eines OLM sowie eines BLM fiir den cell breeding-Prozess.

IP 216.73.216.36, am 21.01.2026, 01:33:35. @ Urheberrectitlich geschUtzter Inhat 2
tersagt, m mit, fr oder in Ki-Syster



https://doi.org/10.51202/9783186292179

Multivariate Datenanalyse zur Prozessbewertung

103
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Bild 7.11: Modellvalidierung tber statistische HilfsgroRen fir das OLM
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Bild 7.12: Modellvalidierung Uber statistische Hilfsgrofen fiir das BLM
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Beide Modelle haben ein weitreichendes Optimierungspotential. Es ist eindeutig erkennbar,
dass sowohl im OLM als auch im BLM Observationen weit auRerhalb der kritischen Bereiche
liegen. Durch eine Begutachtung dieser Observationen und ggf. deren Ausschluss aus der
Modellbildung lieRe sich in beiden Fallen noch erhebliche Verbesserung erzielen. Diese
kénnten anhand der im Folgenden beschriebenen Parameter gemessen werden.

Sobald ein PLS-Modell aufgestellt worden ist, sollte es validiert werden. Um die Performance
eines Modells zu beschreiben werden zwei charakteristische Parameter verwendet. lhre Be-
rechnung erfolgt sowohl fir das OLM als auch fiir das BLM, wird im Folgenden aber aus-
schlief3lich fir das OLM vorgestellt, da die Berechnung fir das BLM analog dazu verlauft.

Hierbei wird die Summe der quadrierten Residuen der X-Matrix RSSx,

RSS, = Zn:i(xu _)A(ij)2 = "1 ieﬁ , (7.31)
= i=1 =1
und der Y-Matrix RSSy,
RSS, = Zz(yih _9ih)2 = fa, (7.32)

i=1 h=1 i=1 h=1

ok = . i(xu_iu‘)z : (7.33)

und der Y-Matrix o2,

n v

oy = (Yin 7yih)2 ) (7.34)
i=1 h=1
bendtigt, um daraus sowohl den Anteil der vom Modell beschriebenen Varianz im X-Raum
R?(cumv
RSS
Riem = 1- =35, (7.35)

X

als auch den Anteil der vom Modell beschriebenen Varianz im Y-Raum R\z(cum,

RSS
Rim =1- =5+, (7.36)
Y
zu berechnen. Diese Parameter werden i. A. auch als goodness of fit bezeichnet.
Ein weiterer Parameter ist die goodness of prediction Q%cum,
ii(y\h - 9\h cv )2
Q2 —q_ iin ' —1_ PRESS, (7.37)
Yeum 2 2 ’
(o oy
mit

Yinov = aus einer Kreuzvalidierung (cv) geschatzter Wert fur yin,

die auf der Grundlage einer Kreuzvalidierung bestimmt werden kann [Kessler, 2007].
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Bei einer Kreuzvalidierung wird ein Datenpunkt nach dem anderen aus der Modellbildung
ausgeschlossen und jeweils ein neues Modell konstruiert. Mit diesem Modell wird dann der
Wert yin abgeschatzt. Der Schatzer wird als §, . bezeichnet, wobei das cv fir cross validati-

on steht.

Ein weiterer bedeutender Wert zur Bewertung der Giite eines Modells ist der in Abschnitt 6.4
vorgestellte root mean square error of validation RMSEV,

(7.38)

mit

yi = Werte des Trainingsset

§; = Schéatzwerte fur die Daten des Trainingsset
n = Anzahl der Messwerte,

der in einen relative root mean square error of validation RMSEV e,

RMSEV,, = "MSEV_ 41009, (7.39)

max — ¥min
mit
Ymax-= Maximaler Wert der Trainingsdaten
Ymin = Minimaler Wert der Trainingsdaten,

transformiert werden kann [Hyndman and Koehler, 2006].

Die in diesem Kapitel vorgestellten theoretischen Grundlagen werden nun im nachfolgenden
Kapitel 8 zunachst zur Offline-Bewertung der zyklisch ablaufenden Produktionsprozesse
eingesetzt. Darauf aufbauend erfolgt ein Online-Monitoring der Reproduzierbarkeit und damit
der Qualitat dieser Prozesse. AbschlieRend wird eine Steuerung des Golden Batches bei
Verlassen des Vertrauensbereichs einer QbD-konform entwickelten Prozessfliihrung vorge-
stellt.
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8. Golden Batch Diagnose, Monitoring und Control zyklischer Teilprozesse
8.1 Forschungsbedarf einer MVDA basierten Prozessfiihrung

Im Verlauf der Etablierung eines Design Space kann mit Hilfe einer Multivariaten Datenana-
lyse (MVDA) ein leicht zu interpretierendes Prozess-Monitoring aufgebaut werden. Prinzipiell
teilt sich die MVDA dabei in die beiden Ebenen Batch Level (BL) und Observation Level (OL)
auf [Wold et al., 1998].

Bei dem BL wird die Gesamtheit eines Batches als eine einzige vektorielle Information be-
trachtet. Die BL-Modelle werden i.d.R. offline fiir eine Klassifizierung von Prozessen in re-
prasentative und nicht-reprasentative Batches genutzt, um damit einen Einfluss der An-
fangsbedingungen und der Prozessvariablen auf den Ausgang des Prozesses zu untersu-
chen.

OL-Modelle werden hingegen dazu angewendet, die Interaktion von Prozessvariablen zu
einzelnen Messzeitpunkten bzw. Uber den (zeitlichen) Verlauf eines Batches zu untersuchen.
Diese Modelle eignen sich dann fiir eine Online-Anwendung.

Aus einem Pool von reprasentativen Batches lasst sich ein sogenanntes Golden Batch-
Modell (Referenzmodell) erstellen. In einem Golden Batch-Modell wird der ideale Verlauf
eines Prozesses, der ein Produkt mit hoher Qualitat produziert, wiedergespiegelt. Gleichzei-
tig werden von diesem Modell statistische Grenzen bereitstellt, gegen die neue Batches ver-
glichen werden kénnen [Nomikos and Macgregor, 1995].

Neue Batches, die sich innerhalb dieser Grenzen (Golden Batch-Limits) entwickeln, gelten
als reprasentativ — die Prozessqualitat ist hoch. Dagegen gelten neue Batches die vollstan-
dig oder teilweise aulerhalb der Grenzen verlaufen als nicht reprasentativ und besitzen eine
geringe Prozessqualitat.

Wurde im Modell-Training ein Zusammenhang zwischen der Prozessqualitdt und der Pro-
duktqualitat nachgewiesen, dann kénnen diese Modelle dazu genutzt werden, die Produkt-
qualitat festzustellen und dartber hinaus weitere Analysen zur Bestimmung der Produktqua-
litat drastisch reduzieren.

Zusatzlich zu dem Echtzeit-Monitoring mit MVDA Iasst sich mit Hilfe von Imputations- und
Regressionsverfahren eine Prozess-Prognose erstellen. Diese wird herangezogen, um friih-
zeitig Anpassungen an CPPs vorzunehmen, falls unter den gegebenen Bedingungen ein
Herauslaufen des Prozesses aus seinem Design Space als wahrscheinlich anzusehen ist.
Die Methode zur Echtzeit-Kontrolle eines Prozesses innerhalb seiner multivariaten Grenzen
bezeichnet man als Model Predictive Multivariate Control (MPMC).

Mercier et al. stellten 2014 zusammenfassend fest, dass der héchste PAT-Level mit Pro-
zesskontrolle innerhalb des Design Space in Echtzeit wahrend eines laufenden Herstel-
lungsprozesses noch nicht erreicht ist, MVDA aber flr die Erreichung dieses letztendlichen
Zieles eine zentrale Rolle spielen wird [Mercier et al., 2014].

In diesem Kapitel werden MVDA Methoden erprobt, um Wege dahin aufzuzeigen.

Der entwickelte sequentiell/parallele Prozess bietet dafiir eine hervorragende Grundlage, da
hier reproduzierbare Prozesse in kurzer Zeit durchfiihrbar sind und auch bei gezielter Sto-
rung zur Erprobung von Online-Algorithmen jederzeit wieder in einen QbD-konformen Zu-
stand zurtickkehren.
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8.2 Ermittlung des Golden Batch-Tunnels fiir den Upstream Prozess

Die PCA-Modellierung des Golden Batches in Abschnitt 7.6 wurde auf eine Reihe von Zyklen
des gesamten Upstream-Prozesses, wie er bereits in Bild 6.5 gezeigt wurde, angewendet.
Dabei entstanden zwei getrennte PCA-Modelle fur den jeweils 24-stiindigen cell breeding
process (p = 1) und den protein production process (p = 2). Deren Entwicklungsschritte sind
in Bild 8.1 dargestellt.

breeding pre-induction production
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Bild 8.1: Offline-Entwicklung des Golden Batch-Tunnel fiir eine sequentiell/parallele Integrier-
te Proteinproduktion
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Bild 8.1a zeigt, zwischen 0 und 1 normiert, ausgewahlte Daten xj, die farblich wie folgt ge-
kennzeichnet sind: Nsiyp (grau), pO2p (hellblau), csamp (rot), cxp (schwarz), xoz (dunkelblau),
Xcozp (orange), Vi, (griin). Die normierte Form wurde hier nur fir eine bessere lllustration
gewahlt. Fur die Verarbeitung zum Golden Batch werden alle Online-Daten autoskaliert in
eine Matrix Xu Uberfuhrt. Obgleich die Daten von verschiedenen Kampagnen stammen, ist
die Reproduzierbarkeit deutlich erkennbar.

In Bild 8.1b ist das Ergebnis der beiden PCA-Modelle ersichtlich. Die Mittelwerte der jeweils
drei ersten Hauptkomponenten, pcip (griin), pcze (blau), und pcs, (rot), beinhalten ca. 99 %
der gesamten Prozessinformation.

Im cell breeding process (p = 1) beschreiben pci1 und pcz1 die Variation des prinzipiellen
Kultivierungsprozesses. Dabei kdnnte pcqq als ein Mal fiir das Wachstum und pc2 als ein
MaR des Verbrauches interpretiert werden. Die nur in der transienten Phase zwischen bree-
ding und pre-induction von Null unterschiedliche Komponente pcsi beschreibt hingegen die
Dynamik der Prozessanderung in Reaktor 1.

Im protein production process (p = 2) sind pcz2 und pcs2 nahezu Null. Der gesamte Prozess
ist daher nur Uber pci2 charakterisiert. Hierin sind vornehmlich die exponentiell leicht anstei-
genden Zuwachsgré3en dominant.

In Bild 8.1c sind dann nur die beiden Mittelwerte der ersten Hauptkomponente, pci1 und pciz,
als Trajektorien fur den Golden Batch-Tunnel des gesamten Upstream aufgezeichnet. Dieser
ergibt sich Uber die Auftragung von drei Standardabweichungen +30+, (rot) um deren Mittel-
werte pcip (grin).

Nachfolgende Prozesse, die innerhalb der +3ag1, -Bereiche verlaufen, werden als reprodu-
zierter Zyklus eingestuft. Verlasst der Prozess den Tunnel, muss er kurzfristig zurtickgeholt
(s. Abschnitt 8.3) oder verworfen werden.

Die in Bild 8.1 gezeigten Ergebnisse wurden mit der MVDA-Software SIMCA® Version12
(MKS Umetrics, Schweden) erzielt [Eriksson et al., 2008].

Diese Software beinhaltet auch eine Reihe von Methoden zur Fehleranalyse beim Verlassen
des Golden Batch-Tunnels. Diese werden hier nicht behandelt, sondern nur der Weg aufge-
zeichnet, wie mit den hergeleiteten Modellen auch ein Monitoring des Golden Batches und
damit eine Online-Bewertung der Prozessreproduzierbarkeit ermdglicht wird.

8.3 Uberwachung der Prozessreproduktion mit einem Golden Batch-Monitoring

Fir den Online-Einsatz der Golden Batch-Methodik wird die in Kapitel 6 installierte Daten-
verarbeitung eingesetzt, die in Bild 8.2 noch einmal in ihrer Funktionalitat verdeutlicht wird.

SIPAT sammelt alle Online-Daten und SIMCA stellt die Modelle sowie die Mittelwerte und
Varianzbreiten der individuellen PCA-Variablen zur Verfigung.

Die MVDA-Modelle der Offline-Software SIMCA® sind in der Version 12 mit SIMCA® Q und
SIPAT kompatibel. SIMCA® Q hat kein graphisches Interface und wird von SIPAT als nume-
rische Maschine zur Online-Berechnung der Golden Batches genutzt.

Darliber hinaus ist MATLAB zur Berechnung von numerischen Online-Variablen wie Cxvturb
und Qo2 auch in SIPAT eingebunden.
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Bild 8.2: Software-Interaktionen wahrend der Online-MVDA

In Bild 8.3 wird das Online-Monitoring eines parallel laufenden Upstream-Prozesses gezeigt.
Die oberen Graphen in Bild 8.3a beinhalten Variablen des k-ten cell breedings in Reaktor 1
und die unteren in Bild 8.3b die der k—1-ten protein production in Reaktor 2.

Dabei sind drei unterschiedliche Hauptkomponenten dargestellt. Sie entstammen entweder
den Mittelwerten von Prozesssignalen einer Datenquelle, wie die Zelldichte cx.p, berechnet
aus dem Trlbungssignalen E., mit GI. (3.1), oder aus mehreren Datenquellen, wie die bilan-
zierte Sauerstoffeintragsrate Qozp, bilanziert in Gl. (3.9) aus sechs Gasvariablen.

Die dritte Hauptkomponente ist die Golden Batch-Trajektorie pcip, die aus allen jeweiligen
Online-Daten modelliert wurde. Im Online-Monitoring werden die Ablaufe des aktuellen Pro-
zesses mit diesen Zielvorgaben verglichen.
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Bild 8.3: Online Monitoring eines parallelen Upstream-Prozesses
a) cell breeding (p = 1) b) protein production (p = 2)
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Im vorliegenden Fall befinden sich beide Teilprozesse in Bild 8.3 bei t = 15 h. Der cell bree-
ding folgt allen drei Vorgaben nahezu deckungsgleich. Auch der Verlauf der protein produc-
tion ist als ausgezeichnet zu bezeichnen.

Die gezeigte Methode verdeutlicht die hohe Reproduzierbarkeit der entwickelten Prozess-
strategie und das hohe Potential, den Golden Batch als Online-Mal} einer Bewertung der
Prozessqualitat einzusetzen. Sie halt daher immer mehr Einzug in die industrielle pharma-
zeutische Produktion [Menezes et al., 2009; Schaefer et al., 2014; Fonteyne et al., 2015].

Die nachsten Fragestellungen drangen sich allerdings auf.

1. Wie wird eine Verbindung zu den QbD-Vorgaben hergestellt?
2. Welche MaRnahmen sind zu ergreifen, wenn die Trajektorie pci, den Golden Batch-
Tunnel verlasst?

Beide Probleme werden im nachsten Abschnitt behandelt.

8.4 Beobachtung, Prognose und Steuerung QbD-konformer Golden Batch-Verlaufe
8.4.1 Erstellung QbD-konformer Golden Batch-Modelle

Im weiteren Verlauf dieser Arbeit wurden zwei von Umetrics entwickelte Methoden zur pra-
diktiven Vorausschau und zur Steuerung der Hauptkomponente t1 erprobt.

Dies erforderte zunachst die Erstellung von QbD-konformen Golden Batch-Modellen.

Hierzu wurden elf Produktionszyklen mit den von Fricke [Fricke, 2015] ermittelten, optimalen
Critical Process Parameter (CPP) 9. = 22 °C und pH = 5.55 gefahren. Daraus wurden die
Monitoringmodelle MM erstellt, deren Ergebnisse Bild 8.4 zu entnehmen sind.

Die eingestellten Sollwerte pHaw (Xwv1) und 8iow (Xmvz2) sind in Bild 8.4a als osp-optimal set
points griin markiert.
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Bild 8.4: Erstellung der QbD-konformen Monitoringmodelle MM
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Die zur Modellbildung herangezogenen optimalen Zyklen liegen methodenbedingt in der Ho-
telling T%-Ellipse mm des Batch Level Modells (grin in Bild 8.4b).

Aus ihren Verlaufen wurde die Golden Batch-Trajektorie gb und deren Tunnel +3c, griin und
rot in Bild 8.4c, des Observation Level Models ermittelt. Dariiber hinaus ergeben sich die
Fehlerschranken fir DModX (rot fir DModXct in Bild 8.4d) und Hotelling T2 (rot fir Tgmy%%,
gelb fur Tﬁmygg%, beide in Bild 8.4d).

Der nachste Schritt besteht darin, die Modellerstellung mit neuen Produktionsprozessen zu
validieren. Hierzu wurde eine weitere Kampagne XX2514 gefahren.

Die dabei vorgenommenen Manipulationen sind in Bild 8.5 dargestellt. Hierbei wird die Be-
wertungsstruktur von Bild 8.4 Gbernommen.

Das Experiment XX2514_7 wurde mit den optimalen Sollwerten osp (braun) gefahren und
lag bereits nach kurzer Zeit auf der Golden Batch-Trajektorie gb (grin). Der finale Punkt im
Score Scatter Plot liegt innerhalb der T2-Ellipse und die Fehlerschranken von DModXit und
Tgmy%% wurden ebenfalls erfiillt. Das zeugt von der Gute des Modells und von der Reprodu-
zierbarkeit der Experimente.

Mit dem nachsten Experiment XX2514_8 wurden die Sollwerte mit fsp — false set points ab-
sichtlich falsch eingestellt. Ein pH.w von 5,25 und ein 8.2 von 26 °C fiihren dazu, dass der
Score fsp (blau) den Goldenen Batch schnell verlasst, der Batch im Score Scatter Plot weit
auferhalb der T2-Ellipse liegt und die Fehlerschranken stark Giberschritten sind.

Im Weiteren werden nun MaRnahmen erldutert, wie diese Fehlverlaufe im Voraus zu erken-
nen sind und wie ggf. dagegen anzusteuern ist.
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Bild 8.5: Validierung des Monitoring Modells MM
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8.4.2 Prognose des Golden Batch-Verlaufes

Zur Pradiktion des Golden Batch-Verlaufes wurde von Umetrics eine Online-Methode auf der
Basis des Algorithmus Imputation By Regression (IBR) entwickelt [Arteaga and Ferrer, 2002;
McCready, 2013].

Dieser Algorihmus wird am Prozess mit der Software SIMCA-online umgesetzt. Bild 8.2 ist
zu entnehmen, dass diese Software ohne SIPAT direkt auf die Daten von PCS 7 zugreifen
kann. Die Online-Exekution des IBR greift dabei auf Golden Batch-Modelle zuruck, die offline
mit SIMCA in der Version 13 erstellt werden.

Bild 8.6: Beobachtung der Prozesspradiktion Uiber den Golden Batch-Verlauf (OLM) und die
Hotellings T2-Ellipse (BLM)

Eine Online-Pradiktion wird in Bild 8.6 an Hand des Screenshots eines laufenden cell bree-
ding Prozesses vorgestellt. Diese ist vor 50 Abtastintervallen (150 min) mit einem Tempera-
tursollwert 9.1 von 30 °C und einem pH-Sollwert pH1w von 5,25 gestartet. Die beobachteten
Werte entsprechen den Sollwerttrajektorien, die im Weiteren mit Manipulation Variable Xwv1
(pH1w) und Xwv2 (SL1w) bezeichnet werden sollen.

Der IBR-Algorithmus schatzt auf Basis des Modells und der bereits vorhandenen Datenlage
ab, wie der Prozess bis zum Ende der Zellanzucht verlauft. Die Schatzungen des Verlaufes
des Golden Batch-Scores t11 und der Lage des Score Scatter-Vektors (t11, t21) am Ende des
Prozesses in der Hotellings T2-Ellipse, werden dabei online aktualisiert.

Der augenblickliche Prozess erfillt die Forderung eines reproduzierten Prozesses ausge-
zeichnet.

8.4.3 Modellgestiitzte multivariate Steuerung der Prozessqualitat

In diesem Abschnitt wird die Erprobung einer neuen B-Version der Software SIMCA-online
fir den Einsatz einer Model Predictive Multivariate Control (MPMC) zur Rickholung des
Scores pci2 in den Golden Batch-Tunnel der protein production vorgestellt.

Die Methode basiert auf der Bound Optimization by Quadratic Approximation (BOBYQA)
[Powell, 2009].
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Bei diesem Algorithmus wird ein Process Performance Index (PPI) in Form eines Glitekriteri-
ums J,

X d 2 v 2

mind = J = e><Mv ) Z(XMVOSpi - XM\/i) + ev ) Z(YSPh - Ypreh) (8 1)
MV i=1 h=1 "

+ Oppgoex - (DModX)” + 0, - (T2)]

mit
Oxmv := Wichtungsfaktor aller Manipulation Variables MV
Xmvosp := (gx1) Vektor der MV im Golden Batch des Monitoring Modells MM
Xmv := (gx1) Vektor der tber J mit dem Control Model CM geschatzten MV
mit den Stellgrenzen Xuvmin £ Xwv < Xwvmax
q := Anzahl der manipulierten Prozesseingangsgrofien MV
Oy := Wichtungsfaktor aller Prozessattribute Y
Ysp := (vx1) Vektor der zu beriicksichtigenden Prozessqualitats-Attribute,
z.B. Golden Batch Scores T mit
Y=T=X-P (8.2)
Yore := (vx1) Vektor der geschatzten Prozessqualitats-Attribute,
berechnet uber ein PCA/PLS-Modell mit
Yprel = f\(XM\/) (83)
v := Anzahl der verwendeten Attribute
ObModx := Wichtungsfaktor des Modellfehlers DModX

DModX := Distance to Model (Modellfehler) mit

DModX = |—— 3" e?; DModX < @y, - DModX,, (8.4)
m-r 45

DModXcrit := kritischer Grenzwert von DModX

abModx := Einstellschranke fir DModXcrit
€ := Schatzfehler der Prozessvariablen x; im Batch Level Model (BLM)
m := Anzahl der verwendeten Prozessvariablen x; im BLM
r := Anzahl der Scores t im BLM
Oy := Wichtungsfaktor fiir Hotellings T2 im BLM
T? := statistische Abweichung im BLM mit
—\2
r [t —
T2 = ;m T2 <a; - T2 0 (8.9)

t := Score Vektor von principal component | im BLM
% := arithmetischer Mittelwert von t
o? := Varianz von t,
r := Anzahl der Scores im BLM
Tﬁrn,gs% := 95 %-Vertrauensbereich fiir T2
ar := Einstellschranke fiir die T>-Grenze,

vorgegeben, das mit den quadratischen Abweichungen (iber Xuv, Ysp, DModX und T2 aus
vier Einflussgréen aufgebaut ist.
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Aus Bild 8.7 wird deutlich, dass hier die Berechnung der Yy, DModX und T2 aus einem BLM
heraus nur erfolgreich sein kann, wenn eine vollstandige Datenmatrix X vorliegt. Dies ist aber
nur dann der Fall, wenn der Batch bereits bis zu seinem Ende hin abgelaufen ist, oder die
Matrix X mit den Daten einer multivariaten Vorhersage des Batchverlaufes gefiillt ist [Mufioz
et al., 2004].

Der BOBYQA-Algorithmus wird dazu in vorgebbaren Zeitintervallen gestartet. Er stellt dabei
die augenblicklichen Xwv auf neue, bis zum Ende des Prozesses konstante, Werte ein und
schatzt aus diesen und den bereits vorhandenen Prozessdaten Xk mit Hilfe von IBR-
Methoden die fehlenden Prozessdaten Xp bis zum vorgegebenen Ende ab.

observation level

variables 2
= 5Cores D@Xl

time

] E| E| batch

scores DModX T* level

Bild 8.7: Aufflllen einer unvollstandigen Prozessdatenmatrix X mit Hilfe des IBR-Algorithmus

Mit einer vollstdndigen Datenmatrix kbnnen dann die Bewertungsparameter scores, DModX
und T? fur das BLM, unter den durch die Xuv vorgegebenen Bedingungen, leicht abgeschétzt
und so wieder in den BOBYQA-Algorithmus mit einbezogen werden.

Durch Variation der gewahlten q Manipulation-Variables Xuy wird fir Gl. (8.1) ein Minimum
von J gesucht. Der Algorithmus endet nach 1000 Iterationen. Die Software Ubergibt die neu-
en Sollwerte fir pHaw (Xwv1) und 312w (Xmv2) dann an das Prozessleitsystem MFCS/win, wo
diese an die Prozessregler Ubergeben werden. Mit den veréanderten Sollwerten der CPP soll
der Prozess so beeinflusst werden, dass er wieder in den Golden Batch-Tunnel zuriickkehrt.

Die berechneten Prozesseinflussgrofien Xuy werden dabei bis zum nachsten Schatzzeit-
punkt nicht veréndert. Dann wird der Algorithmus erneut gestartet.

Wurde das Modell explizit aus Prozessen erstellt, die eine hohe Produktqualitédt hervorge-
bracht haben, kann dann davon ausgegangen werden, dass ein Prozess, der innerhalb der
multivariaten Grenzen des Modells verlauft, am Ende ebenfalls eine hohe Produktqualitat
produziert hat.

Im weiteren Verlauf dieser Arbeit wurde darauf aufbauend eine Studie zur Funktionalitat der
MPMC durchgefiihrt.
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Zur ersten Erprobung wurde in Bild 8.8 ein drittes Experiment XX2514_9 (mpmc) in der Vali-
dierungskampagne durchgefiihrt. Es begann, wie in Bild 8.8a in schwarz gezeigt, ebenfalls
mit den falschen Sollwerten fsp und folgt in Bild 8.8c dem blauen (fsp) Zwillingsexperiment
XX2514_8 zunachst exakt.
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Bild 8.8: Erste Erprobung des model predictive multivariate control (MPMC)

Bei t = 8 h wird der MPMC-Algorithmus gestartet, in dem das monitoring model (MM) auch
als control model (CM) eingesetzt wurde. Dies bringt die Manipulation Variables Xuv1 und
Xwmv2 in Bild 8.8a in der ersten Iteration bereits auf die richtigen Werte osp zurtick.

Der Score mpmc (schwarz) kehrt in Bild 8.8c sofort wieder in den Golden Batch-Tunnel zu-
riick und die beiden Fehler, DModX und Hotellings T2, fallen in Bild 8.8d wieder in den er-
laubten Bereich.

Der Prozess XX2514_9 liegt allerdings im Batch Level Modell, das in Bild 8.8b den gesamten
Prozessverlauf einbezieht, dennoch auRerhalb der T?-Ellipse und wiirde somit als nicht re-
produziert mit Hinblick auf den Golden Batch bewertet werden.

In einem weiteren Test erfolgte eine Erprobung des BOBYQA-Algorithmus mit einem Modell,
dessen zugrundeliegenden Daten mit Experimenten erzielt wurden, die nicht nur auf Para-
metern des Design Space beruhten.

Die theoretische Vorgehensweise ist in Bild 8.9 gezeigt. Dabei wurde dem monitoring model
MM ein control model CM, mit einer gréReren Variationsbreite der Trainingsdaten, zur Seite
gestellt.

Hierzu wurden Experimente mit optimalen und davon abweichenden DoE-Parametern fiir
Xwvt und Xwv2 verwendet.

IP 216.73.216.36, am 21.01.2026, 01:33:35. @ Urheberrectitlich geschUtzter Inhat 2
tersagt, m mit, fr oder in Ki-Syster



https://doi.org/10.51202/9783186292179

116 Golden Batch Diagnose, Monitoring und Control zyklischer Teilprozesse

Der Score Scatter Plot fir das entwickelte CM ist mit der schwarzen Ellipse cm in Bild 8.9b
gezeigt. Sie ist schmaler als die grine Ellipse mm des Modells MM. Die Control Batch-
Trajektorie (cb) in Bild 8.9c weicht ebenfalls leicht von der Golden Batch-Trajektorie (gb) ab,
liegt aber in deren Variationsbereich +3c.

observation level batch level b}
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Bild 8.9: Erstellung des Golden Batches eines Control Models CM

Die Fehlergrenzen DModXc:it und Tgm‘gs% des CM liegen in Bild 8.9d unterhalb der zulassi-
gen Bereiche des MM, wahrend die mittleren Verlaufe der beiden Sollwerte (csp) in Bild 8.9a
leicht von den optimalen Werten (osp) abweichen.

In Bild 8.10 ist das finale Ergebnis der experimentellenMPMC-Erprobung gezeigt.

Als Vergleich diente der bereits gezeigte Prozess XX2514_8 mit den falschen Sollwerten
(fsp), der in Bild 8.10b auRerhalb (griin) der mm-Ellipse aber innerhalb (schwarz) der cm-
Ellipse liegt.

Das neue Experiment XX3114_4, beginnt mit den gleichen falschen Sollwerten (fsp), wird
aber bei t = 1,5 h vor dem Verlassen der +30-Grenzen des monitoring models MM in Bild
8.10c mit der MPMC-Methode beaufschlagt. Diese berechnet in Zeitintervallen von 2 h je-
weils die neuen Sollwerte pHaw und 3124 mit dem BOBYQA-Algorithmus und dem control
model CM.

Die Pradiktionen sind Bild 8.10a zu entnehmen. Der Algorithmus fiihrt die Variablen Xwuv1 und
Xwmv2 stufenweise mit positiven und negativen Korrekturen (mpmc) auf die mittleren Sollwerte
(csp) des CM.

Die zugehdrige principal component mpmc (magenta) verlauft daher in Bild 8.10c innerhalb
des Golden Batch-Tunnels £3c.

IP 216.73.216.36, am 21.01.2026, 01:33:35. @ Urheberrectitlich geschUtzter Inhat 2
tersagt, m mit, fr oder in Ki-Syster



https://doi.org/10.51202/9783186292179

Golden Batch Diagnose, Monitoring und Control zyklischer Teilprozesse 117

Daher liegen die Scores von XX3114_4 im Scatter Plot in Bild 8.10b sowohl in der control
model-Ellipse cm (schwarz) als auch in der monitoring model-Ellipse mm (griin). Letzteres
weist darauf hin, dass der Prozess durch die MPMC-Aktionen als reproduziert anzusehen ist.

Da in Bild 8.10d die Fehler DModX und T2, beide in Magenta, nach Einschalten des MPMC
auch unter die zulassigen Fehlergrenzen fallen, ist die gewahlte Prozessteuerung funktions-
fahig.
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Bild 8.10: Erprobung des control models CM zur Steuerung des Scores t1 in den
Golden Batch

Die gezeigten Ergebnisse sind allerdings triigerisch, denn in den Experimenten wurden le-
diglich falsch eingestellte Sollwerte durch den Algorithmus korrigiert.

Die Variationsbreite eines biotechnologisch pharmazeutischen Prozesses erfordert daher
tiefere Erkenntnisse als nur die Abhangigkeit der beteiligten Reaktionen von pH und Tempe-
ratur, um eine verlassliche Ruckfiihrung von aus dem Ruder gelaufenen Golden Batch-
Trajektorien bei exakt eingestellten Prozessparametern zu finden.

Hierzu bietet sich wiederum ein Design of Experiments an, um funktionelle Zusammenhange
in der Nahe von Reaktionsoptima zu finden.

Diese sollten dann in den BOBYQA-Algorithmus mit einflieRen, um eine Varianz fir die Pro-
zessteuerung zu erlangen.

Im letzten Kapitel dieser Arbeit wird mit der Ermittlung des Verlaufs von Zellmasse, Glycerol
und sekretiertem Zielprodukt, allein aus klassischen Online-Variablen, der Weg zur Online-
Berechnung der zugehdrigen zellspezifischen Reaktionsraten erdffnet. Diese Methoden bil-
den die Basis, um auch die Reproduktion des zellinternen Prozesses zu beobachten.
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9. Bestimmung zellspezifischer Reaktionsraten iiber MVDA
9.1 Beteiligte Reaktionskomponenten

In Bild 9.1 ist das Reaktionsschema des zweistufigen Reaktionsprozesses aufgezeigt. Beide
Kultivierungen mit der Zelldichte (cx.) erfolgen aerob, gesteuert liber die Gel6stsauerstoff-
konzentration (cowm) in der Medienphase.

Die Zellen werden auf dem Substrat Glycerol (csiv) im cell breeding Reaktor angeziichtet
und mit Methanol (csam) vorinduziert. Die eigentliche Produktbildung (cpim) erfolgt im protein
production Reaktor, weiterhin auf Methanol. Von gro3em Interesse sind dabei die beteiligten
zellspezifischen Reaktionsraten qyx,

Mirea (1)
my (t)

die sich aus dem Quotienten der Massenreaktionsrate m e, einer betrachteten Komponente
| und der Biotrockenmasse mx. im Reaktionsraum ergibt.

Ay (1) =+ . 9.1

Pichia
pastoris

Qem

CSEM

T target protein
methanol

Bild 9.1: Reaktionsschema eines aeroben Herstellungsprozesses mit Pichia pastoris
[Martens, 2014]

Der in Bild 9.1 gezeigte Reaktionsansatz ist bei Martens [Martens, 2014] naher beschrieben.
Er beinhaltet die zellspezifische Zellreaktionsrate qxx,

Ax/x (t) = Qyxrxgr (t) + Qax/xgr (t) ~ Ax/xm (9.2)
mit
Qixxgr = zellspezifische Zuwachsrate auf Glycerol [h]
Qaxixgr = zellspezifische Zuwachsrate auf Methanol [h]
quxm = zellspezifische Zellverlustrate durch Maintenance [h1],
IP 216.73.216.38, am 21.01.2026, 01:33:35. © Urheberrechtlich geschltzter Inhalt It

tersagt, m mit, fr oder in Ki-Syster


https://doi.org/10.51202/9783186292179

Bestimmung zellspezifischer Reaktionsraten iiber MVDA 119

die zellspezifische Glycerolaufnahmerate gs1/x,

e (1)
As1x (t) = Qsyxgr (t) = el (9.3)
y></s1gr
mit
gswuxgr = zellspezifische Substrataufnahmerate bei Zuwachs auf Glycerol [h]
yxisigr = Zellzuwachsausbeutekoeffizient bei Aufnahme von Glycerol [1,

die zellspezifische Methanolaufnahmerate qgsz/x,

Dosrx (1

Qs2/x (t) = Qso/xgr (t) = M (9.4)
Yxisagr

mit

Qsaixgr := zellspezifische Substrataufnahmerate bei Zuwachs auf Methanol  [h™]

yxis2gr = Zellzuwachsausbeutekoeffizient bei Aufnahme von Methanol [,

die zellspezifische O»-Aufnahmerate qox,

o/ (t) = Qiorxgr (t) *+ Quo/xgr (t) *+ Qo/xm

(9.5)
=Yorsigr *Asuxgr (t) *+ Yorsagr * As2ixgr (t) *+ Jo/xm
mit
Qioxgr := zellspezifische Sauerstoffaufnahme bei Zuwachs auf Glycerol [
Qeoixgr = zellspezifische Sauerstoffaufnahme bei Zuwachs auf Methanol [h]
qoxm = zellspezifische Sauerstoffaufnahme durch Maintenance [
Yoistgr := stéchiometrischer O./S1-Koeffizient bei Zuwachs auf Glycerol []
Yorszgr = stochiometrischer O2/S;-Koeffizient bei Zuwachs auf Methanol [1,
und die beobachtbare zellspezifische Produktbildungsrate gqp1/x,
ey/x (t) = Op1xsec (t) (9.6)
mit
gprixsec .= zellspezifische Produktsekretionsrate in das Medium [h].

Im Weiteren sollen die beobachtbaren Reaktionsraten gxx, gsx, gs2ix, qox und geix ohne
direkte Messung der beteiligten Medienkomponenten cx., Csim, Csam, Com Und cpim allein aus
den zur Verfugung stehenden klassischen Online-Daten Uber eine multivariate Datenverar-
beitung online bestimmt werden.

Hierzu sind zunéchst entsprechende Auswertegleichungen herzuleiten.

9.2 Herleitung von Massen- und Konzentrationsbilanzen

Die beiden Teilprozesse cell breeding und protein production stellen gekoppelte Batch/Fed
Batch Operationen dar, in denen eine Reihe von Pumpen und Waagen zur Steuerung und
Bilanzierung der Reaktionsablaufe eingesetzt werden.
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Die in Bild 9.2 gezeigten Reaktoren beinhalten die Zufitter- und Ernteoperationen, die antei-
lig an beiden Prozessen cell breeding, p = 1, und protein production, p = 2, erfolgen.

cell breeding protein production
F
—
[ i Fy HPLC (-
- 22 ]
Finin aa = Fa
- ol oo - |
D_‘@ ola olo | Qrﬂ Y
methanal Fe F, methanol waste separatoe
- My -m, = - My "y iy =
media sample antifoam antifoam sample media

Bild 9.2: Zufutter- und Ernteoperationen in einem zweistufigen, zyklischen Bioprozess
Frip := Zufutterrate i in Reaktor p, Frjp := pH-Titrationsrate j, Fy, := Verdampfungsrate
Fsp := Probenahme, Farp := Antischaumzugabe, Fy, := Ernterate, Fa, := Analyserate

Die Berechnung der unbekannten zellspezifischen Reaktionsraten qux soll mit Hilfe von Mas-
senbilanzen erfolgen. In dieser Arbeit wird der Dreiphasenansatz [Cornelissen, 2004;
Peuker, 2006; Martens, 2014] verwendet.

Dieser ist in Bild 9.3 angedeutet. Dabei durchstréomt die Gasphase G, die Reaktionsphase L,
und tauscht Uber die O,-Transferrate OTR;, und die CO,-Transferrate CTR, die Komponen-
ten Oz und CO:2 mit der Flissigphase L, aus.

Diese ist in die zellfreie Medienphase M, und die Biofeuchtphase Z, mit
Vip (1) = Vi (1) + Vg, (1), 9.7)

unterteilt. Die Biofeuchtphase nimmt bei Hochzelldichtekultivierungen einen nicht zu ver-
nachlassigenden Anteil der Reaktionsphase ein.

Frdin gas phase G Fici
Kogn ———=— Xogou
Xegin —= Fy C-||—R Q¥R [ Xeoou
Fp —— I~ 4 i
Fro —
Far — media phase M F
FR‘ — *
Fra —— F!Z CER OUR  |F. +F,
Fpg ——— * | vy
F.+F
i | b v D" s+F,
Z FS“ + FH“
bio wet phase Z

Bild 9.3: Makroskopisches Volumenelement eines Dreiphasenmodells
T+ := Titration 1 (acid), T2 := Titration 2 (base), AF := Anti Foam,
R :=Feed 1 (glycerol), Rz := Feed 2 (methanol), Rs := Feed 3 (fresh media),
S := Sampling, H := Harvest, A := cell-free Analysis
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Das Kernstulick der weiteren Untersuchung bildet die Biotrockenmasse mxp,

Myp (1) = Vip (1) ~ i (1) (9.8)
mit

Vip := Reaktionsraum (Flussigphase) in Reaktor p [1

cxip ;= (Trocken-) Zelldichte, bezogen auf Vi, [gI"]

die in der Biofeuchtmasse mz,,
My (1) = oz - My, (1) (9.9)
mit
azx := Biofeucht/Biotrocken-Verhéaltnis (azx = 3,54),

enthalten ist.

Die Zellmassenbilanz in der Flussigphase Ly,

Fso (1) + Fyp (1)

My, (t) = Ay (t) - Vo (t) “My, (t) (9.10)
mit

gwxp = zellspezifische Wachstumsrate in Vi, [h]

Fsp := Probenahmerate an Reaktor p [Ih"]

Fup := Ernterate an Reaktor p [Ih"]

beinhaltet die Zellreaktionsrate qxxp, die bei Zuwachs positiv, bei Substratmangel aber nega-
tiv wird, und den Massenverlust Gber die Probenahme Fs, und die Ernte Fp.

Will man eine Zelldichtebilanz nutzen, wird Uber die Aufldsung der Zellmassenanderung
r‘hXLp:

My, () = Vi, (1) - Cup (1) + Vi, (1) - €4, (1) (9.11)
die Beschreibung weitaus komplexer, da nunmehr eine Volumenbilanz fir Vi,

Vi (1) = Fp (1) = Fop (1), (9.12)
bendtigt wird.

Der Eingangsvolumenstrom Finp,

3 2

Frp (1) = _Z:Fpr (t) + 2 Frp (1) + Faep (1) = Fp (1) (9.13)
i=’ j=

mit

Frip := Zufitterrate aus Reservoir R; an Reaktor p [Ih"]

Frjp := pH-Titrationsrate aus Tank T; an Reaktor p [Ih"]

Farp := Antischaum-Zugabe aus Vorlage AF an Reaktor p [Ih"]

Fvp := Verdampfungsrate durch Begasung von Reaktor p [Ih],

beinhaltet auch den Wasserdampfaustrag Fv,, da diese Rate nur das Volumen V., éndert,
aber keine Komponenten austragt.
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Der Ausgangsvolumenstrom Fout,

Foup (1) = Fsp (1) + Fip (1) + Fap (1) (9.14)
mit
Fap := zellfreier Analysestrom aus Reaktor p [Ih1,

tragt die Zellmasse und Medienkomponenten aus dem Reaktor p aus.

Aus diesen Ansatzen ergibt sich die Bilanz fir die Zelldichte cx.p,

. Fin (t)_F (t)

Cuip (1) = | Qe (1) = W “Cup (1),
in der, im Gegensatz zu Gl. (9.10), nunmehr die Zufitterungen, der Verdampfungsverlust Fy,
und der Analysenstrom Fa, zu berlcksichtigen sind. Letztere konzentrieren beide die Zell-
dichte cx.p auf, was besonders in kleinen Reaktoren zum Tragen kommt.

(9.15)

Die Medienkomponenten cw, werden in der Medienphase M, gemessen. Das zugehorige
Volumen Vp,

Vi (1) = Vi, () = Vo (1) (9.16)

ist gegenuliber Vi, um die Biofeuchtphase verringert.

Das Biofeuchtvolumen Vz,

Vi (1) = Olzyx " Cxp (1) V(1) (9.17)

Pz
mit
pz := mittlere Dichte der feuchten Zellen (pz = 1.149 - 10° gI'"),
wird uber die Zelldichte cx.p beeinflusst und fuhrt auf den Bilanzraum Vp,

Vigo (1) = [1 - O‘Z’XPCZXLP(t)] SV, (1), (9.18)

der die gemessenen Konzentrationen civp enthalt.

Die Bilanzierung dieser Komponenten | # X kann im Reaktionsraum L, oder im Medienraum
M, erfolgen. Hierbei kdnnen gegebenenfalls gemessene Werte civp einfach in cip,

Vi (1) - S (1) Oz - Cxip (1)
C t) = Mp IMp =11= ZIX XLp .c t , 9.19
i (1) Vo () on wap (1) (9.19)
Uberfiihrt werden.
Zur Auswertung kann nun die Konzentrationsbilanz in der Flissigphase Ly,
. Fio (1) Cyp = Finp (1) -Cyp (t
Cup (1) = 25 U\p/ t JUEAU * Qyxp (1) Cxp (1) + TR, (1)
Lo (
(9.20)

Olzyx *Cxip (1) Fa (t)-cup (t) [ 2 X
Pz —Ozix *Cxip (1) Vi (1)
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mit

cip := Konzentration der Komponente | in Flissigphase L, g
Fyp = Zufltterrate aus Reservoir J, an Reaktor p [Ih"]
cuyp := Konzentration der Komponente | in Reservoir J, [giM
ITR, := volumetrische Transferrate der Komponente | aus der

Gasphase G, in die Flissigphase L, in Reaktor p [gI'h ],

oder die Konzentrationsbilanz in der Medienphase M,

) Fio(t)-cyy — Fop (1) - Coo (E
Civp (t) = Z JP( ) IJ;)/ (t)p( ! IMp( ) £ Qo (t)'CXLp (t) +1TR, (t)
Lp
(9.21)
Gz “Cxp (1) Pz
X eV t)-c, (1) ————2——, 1% X,
o XX ( ) e ( ) Pz = 0zx Cxip (t)

neben Gl. (9.15) zur Bestimmung der zellspezifischen Reaktionsraten quxe in beiden Reakto-
ren herangezogen werden.

9.3 Herleitung der gux-Auswertungen des zyklischen Prozesses

Im Weiteren wurden Auswertegleichungen der zellspezifischen Reaktionsraten qux, fiir einen
vollstandigen Produktionszyklus hergeleitet. Dieser ist in Bild 9.4 gezeigt.

m, F S Gl ED10 (p=1) C30 (p=2)
fo] %] [aI] o i batchS1 | inductionS2 | production S2
150051005 S50+ 504 35— : ;
Qiseas Qs Qo
T F . s P sz e F Qsanz F

12004 804 404 4.0- 2.3—. Qroaer Qeoer hiae AR Qoo

Qeo

6004 404 204 2.0+ 1.4+

a8, 48,

to:
U]

Bild 9.4: Vollstandiger cell breeding und protein production Zyklus

Der cell breeding Prozess startet mit der Justierung der Anfangszelldichte cx. 10 und des Vo-
lumens Vi1o durch eine Restentleerung lber Fu11 und einem Refresh iber Frs1 mit der Vor-
gabe von csiL10. Danach erfolgt zwischen to1 = 48: h und t11 = 59 h eine Batchphase auf Gly-
cerol zur schnellen Zellanzucht.
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Hier werden online die Zelldichte cx.iwn Uber das Tribungssignal (Gl. (3.1)) und die O»-
Eintragsrate Qo21 Uber die Abgasbilanzierung (Gl. (3.9)) beobachtet sowie die Zugabe an
Lauge mr2in1 und das Volumen Vi1 gemessen. In dieser Phase liegt weder eine Probenahme
noch eine Ernte oder ein Analysenstrom vor.

Bei idealer Abgasriickkiihlung (Fyv, = 0 Ih™"), keiner Atline-Analyse an Reaktor 1 (Fa1 = 0 Ih™")
und unter Berlicksichtigung der Laugezugabe durch den pH-Regler (Fr21) ist im Zeitraum
t € [tos, t11] Uber GI. (9.15) somit die erste Bestimmungsgleichung fiir die zellspezifische
Wachstumsrate qixx1 auf Glycerol,

éXL1 (t) l:in1 (t) cV:)(L1 (t) FT21 (t)
B (V=00 T Vo) o) V()

festgelegt. Zur Auswertung sind allerdings der Verlauf der Zelldichte und deren 1. Ableitung
erforderlich.

(9.22)

Die Ermittlung der zugehdrigen zellspezifischen O2-Aufnahmerate q1o/x1 auf Glycerol,
Q021 (t)
CXU (t)

gestaltet sich noch einfacher, da Qo21 online vorliegt und alle konvektiven O>-Terme vernach-
lassigbar sind.

Gio/x1 (t) = ) (9.23)

Fur die zellspezifische Glycerolaufnahmerate gsixi1,

q (t) _ Csns (t) _ Frar (t)'csm (t) (9.24)
S1/ - ’ .

" Cxit (t) VL1 (t) “Cx (t)

ist fur den pH-geregelten Batch-Betrieb die Bestimmungsgleichung leicht tGber Gleichung
(9.20) herleitbar. Hierzu werden spater die Glycerolkonzentration csi.1 und deren 1. Ablei-
tung ebenfalls abgeschatzt.

Die durch den pH-Regler pulsférmig gesteuerte Laugetitrationsrate Frz1 ist nicht messbar.
Sie ist allerdings Uber die gewogene Basezufittermenge mr2in1 mittels

Frar () = Mra (1), (9.25)

P21
durch eine numerische Differentiation berechenbar.

In der zweiten Phase des cell breeding, einem Methanol Fed Batch-Prozess, werden ab t =
t11 die Zellen fiur die Produktion auf Methanol vorinduziert. In dieser Phase stehen die Mess-
werte flr CxL1wumb, Qo21, Vi1, MR2in1, MT2in1 UNd Csamt zur Verfligung.

Im Gegensatz zum konstitutiven Metabolismus auf Glycerol werden die zellspezifischen Re-
aktionsraten hier erst durch Bildung von Alkoholoxidase aufgebaut.

Die zellspezifische Wachstumsrate gaxx1 und die zellspezifische O,-Aufnahmerate Qg20/x1
werden analog zu Gl. (9.22) bzw. Gl. (9.23) berechnet. Die Berechnung von ga2xx1 beinhaltet
allerdings mit

n.']TZim (t) + mR2|n1 (t) , (926)

P21 Pr21

Foo (1) = Frag (1) + Fayy (1) =

nunmehr eine gesteuerte Zugabe von Lauge (Fr21) und Methanol (Fr21).
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Mit deren Hilfe und der gemessenen Methanolkonzentration csimi kann die zellspezifische
Methanolaufnahmerate gsz/xi,
FR21 (t) "Csarat — I:FR21 (t) + FT21 (t)] " Csom (t)

VL1 (t) " Cxiq (t)

As2/x1 (t) =

(9.27)
. Pz 'SzTR1 (t) + Ozx " Cxiy (t) : ‘:qZX/X1 (t)'cszm (t)+¢szm1 (t):l ~ Pz '¢52M1 (t)
Pz " Cxit (t)

Uber Gl. (9.21) leicht hergeleitet werden.

Der Methanolverlust durch den Begasungsaustrag wird tber die volumetrische Austragsrate
S>TRy,

Kszver *Frat (1) Csamn (1)
S TR t) = — S2vol nG1 S2m1 928
2 1( ) v, (t) ( )
mit
Kszvol := Methanol-Verdampfungskonstante [
Fne1 := Begasungsrate von Reaktor 1 [Ih1,

bericksichtigt und durch das Raoultsche Gesetz [Adam and Stark, 2009] beschrieben.

Kurz nach t,1 = 72. h endet der cell breeding Prozess (p = 1) mit einer definierten Teilernte
Fu1, bei der 225 g Zellmasse in den protein production Reaktor (p = 2) ibergeben werden.

Hier beginnt nach einem Medienrefresh mit Frs2 die eigentliche Herstellung des Zielproteins
zwischen to2 = 72+ h und t2 = 96. h. In diesem Reaktor werden die aquivalenten MeRRgréRen
wie in der Vorinduktionsphase in Reaktor 1 bereitgehalten. Hinzu kommt allerdings die At-
line-Messung des Zielproteins cpim2 Uber eine IMAC Aufreinigungsmethode mit einer HPLC
Uber den zellfreien Analysenstrom Faz.

Somit stehen fir den zweiten Reaktor im Zeitraum t € [toz, tno] folgende Auswertegleichungen
fur die zellspezifische Wachstumsrate auf Methanol gaxix2,

_ CXLZ (t) FR22 (t)+FT22 (t)*FAz (t)

t) =
Aoz (1) e (1) + Vi, (1) , (9.29)
die zellspezifischen O2-Aufnahmerate g20/x2 auf Methanol,
Qozs (1)
t — 022
Qo (1) ) ) (9.30)

die zellspezifische Methanolaufnahmerate gszixz,

FR22 (t) “Coorz — I:FRZZ (t) + FTZZ (t)] " Csomz (t)

t) =
qSZ/XZ( ) V|_2 (t) . Cx|_2 (t)
(9.31)
N Pz 'SzTRz (t) + Ozx "Cxiz (t) : ‘:qzxmz (t)'cszmz (t) + észmz (t):l ~ Pz 'észmz (t)
Pz " Cxiz (t) ’
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und die zellspezifische Produktbildungsrate qp1/x2,

I:FRZZ (t) + FT22 (t):l * Comz (t)
VL2 (t) “Cxi2 (t)

eixz (t) =

(9.32)
_ Ozx "Cxia (t) ) I:qZX/XZ (t) “Cpimz (t) + ¢P1MZ (t):l + Pz '¢P1M2 (t)
Pz Cxiz (t)

zur Verfugung.

Im weiteren Teil dieser Arbeit wird gezeigt, wie die zur Lésung dieser Gleichungen bendotig-
ten Zelldichten sowie Substrat- und Produktkonzentrationen mit Hilfe eines MVDA Ansatzes
Uber klassische, leicht messbare Prozessvariablen abgeschatzt werden kénnen.

9.4 Die Pradiktion der Zelldichte mit Hilfe eines PLS-Modells
9.4.1 Die Bereitstellung von Trainingsdaten

Die erforderlichen Reaktionskomponenten Cxip, Csim1, Csamp Und Cpimp liegen in den beiden
Reaktoren nur teilweise als Online-Daten vor.

In Bild 9.5 ist die Datenlage fir die Entwicklung einer Pradiktion mit der MVDA gezeigt. Die
Zelldichte cx.p wird in jedem Reaktor online Uiber das Trubungssignal E., Uber Gl. (3.1) be-
rechnet. Darlber hinaus wird sie in in beiden Reaktoren jeweils zu Beginn (top) und weiteren
Zeitpunkten (tjp) offline bestimmt.

C""" C'\'.'.‘."\ CI " 3 o
G (o] [giL'l"] cell breeding (p = 1) protein production (p = 2)
batch induction production
1004 8.0+ 60
764 6.4 48- T
s
52- 48 36 Convem
CILEH
284 324 244
e &S
CILzlulD
44 164 124 ’ Cxizedw
C)GL10 Ct_-;-r_"-
204 00d o0 : :
108 120
t[h
t, t, t. M,

Bild 9.5: Verlauf der Reaktionskomponenten im zweistufigen Produktionsprozess
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Die Methanolkonzentrationen csavwp werden jeweils Uber eine Tubingsonde inline gemessen
und dann geregelt. Die Glycerolkonzentration csi.10 wird zu Beginn (to1) eingewogen und am
Ende der Batchphase (t11), das online identifiziert wird, zu 0 glI'' angenommen. Die Zielpro-
duktkonzentration cpim2at wird in  Reaktor 2 atline Uber das SEC/IMAC-
Aufreinigungsverfahren mit einer HPLC detektiert.

Die Verlaufe von csawp werden direkt zur spateren Berechnung von gsax, verwendet. Die
Verlaufe von cxp, CsiL1 Und cpivp sollen hingegen Uber Softsensoren mittels MVDA aus den
restlichen Online-Daten ermittelt werden und als Grundlage der Berechnung von zugehori-
gen zellspezifischen Reaktionsraten dienen.

Die Zelldichte cxiptun ist direkt als Trainingsset Cxipest,
CXLpes( (t) = CXLpturb (t) ’ (933)
einsetzbar.

In der Batchphase auf Glycerol kann ein mittlerer Glycerolausbeutekoeffizient yy q 4,

Ywis1 =

VL11 “Cxitestt — VL1o Cxiio
v , (9.34)
110 " CsiL1o

Uber den Batchbereich [to1, t11] berechnet werden.

Hiermit ist der Verlauf der geschatzten Substratkonzentration csiviest in der Fliissigphase L,

Vit * (Vxst *Csiro + Cxiio) = Vir (1) - Cxrest (1)
t) = Lo xis1 " Cstto + Cxito L1 xest 1)
CsiLtest ( ) yx/s1 - Vu (t) (9.35)

leicht zu berechnen.

Die Vorgabe von Trainingsdatensatzen crimpest fiir das Zielprodukt gestaltet sich schwieriger.
Wie Bild 9.5 zu entnehmen ist, liegen im Produktionsbereich [toz, tno] zu bestimmten Zeitpunk-
ten m Atline-Messwerte Cpimza vOr.

Da der Produktionsreaktor eine Anfangsmenge des Zielproduktes enthalt und die Zellen be-
reits vorinduziert sind, ist ein exponentieller Verlauf zu beobachten. Durch diesen wird eine
Ausgleichskurve zur Beschreibung von cpimzest,

e Prem '(T"02)’ (9.36)

Chimzest (t) = Cpimao
gelegt, in der die beiden Parameter cpimzo (P1) und Keiexp (p2) unbekannt sind.

Diese werden durch eine nichtlineare Least Squares-Kurvenanpassung,

ud 2
Jp = ETL? ;(CP1M2esl (p1vp2vtj2) ~ Comzat (tjz )) ) (9.37)
mit
crimeat = Atline-Messwerte des Zielproduktes P+ in Reaktor 2 [gI"
Crimeest := geschatzter zeitlicher Verlauf von cpimz [gIM
crimzo = identifizierter Anfangswert von Cpimzest g
kpiexp := identifizierte Produktbildungsgeschwindigkeit [h]
ti2 := Produkt-Messzeitpunkt in Reaktor 2 [h],

mit MATLAB flr jeden Zyklus identifiziert.
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9.4.2 Pradiktion der Zelldichte

Die Zelldichte ist der Schlisselparameter bei der Berechnung zellspezifischer Reaktionsra-
ten. Sie soll nunmehr ohne Tribungssignal oder andere spektroskopischen Inline-
Messungen allein aus den klassischen Variablen eines Bioreaktionsprozesses bestimmt
werden.

Bild 9.6 zeigt dafiir den Verlauf von Prozessdaten in einem Produktionszyklus im BIOSTAT
C30. Die gezeigten Daten stellen eine Untermenge der Prozessdatenmatrix X, dar und bein-
halten vornehmlich die Dynamik des Wachstumsprozesses. Die O:- und CO:-
Abgasmolenbriiche xo2 und xcoz korrelieren bei konstanter Begasung mit Luft direkt mit der
O2-Eintragsrate Qoz2 und der COz-Austragsrate Qcoze.

Diese steuern zusammen mit der Methanolzufiitterrate Fro2 die volumetrische Zellwachs-
tumsrate. Die gebildete Zellmasse ist hingegen aus den Waagensignalen mrain2 Und mr2in2
rekonstruierbar. Der Anstieg der Drehzahl Nsp gewahrleistet eine Vermeidung einer O»-
Transportlimitierung.

A
Nso  Gaz  Yoa Quz My

frpm] o] [%) [Ql"h.‘][kgl
740 80— 21- 6.041.2

5804 644 204 481,

4204 484 19+ 3.640.

260+ 324 18- 2.440.

1004 164 174 1.240.

-60 - - 16 0.0-0.
0 6 12 18

[mih’] (%]

"I1c

24

t[h]

Bild 9.6: Charakteristischer Verlauf von Online-Prozessdaten einer Produktionsphase

Um den Einfluss aller Variablen, z.B. zur Bestimmung der Zelldichte cx.,, zu erkennen, wird
zunachst die Matrix X, um den Spaltenvektor Yi, der die abzuschatzende Variable cxipest €nt-
halt, erganzt.

Diese Matrix wird einer Kreuzkorrelation,

.

c. R IRES Yi]’ (9.38)
" n-1

mit

X, = (nxm) vollstdndige Prozessdatenmatrix von Reaktor p

Y; :=(nx1) Spaltenvektor der abzuschatzenden Variable

Cpi = ((m+1)x(m+1)) Kreuzkorrelationsmatrix,

unterzogen.
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Die daraus entstehenden Korrelationskoeffizienten geben nun in der letzten Spalte von Cy;
Aufschluss daruber, ob die zugehorige Zeilenvariable einen signifikanten Einfluss auf die
Pradiktion von Y; hat oder nicht. Prozessgréfen mit geringem Einfluss werden aus Matrix X,
entfernt, aus der dann die Untermatrix X entsteht.

Derartige Operationen sind fur die Prozessphasen batch, induction (cell breeding Matrix X1)
und production (protein production Matrix X2) anzuwenden. In Tabelle 9.1 sind die an der
Pradiktion von cxip, CsiL1 und cpimp beteiligten Matrizen X und Y; zusammengefasst.

Tabelle 9.1: An den PLS-Operationen beteiligte Matrizen

Yi CxL1 CsiL1 Cp1Mm1 CxL2 Cpim2
batch X1, Y1 | Xaz2, Y2
induction | X3, Y3 Xi1a, Ya
production X5, Y5 | Xoe, Y

Die jeweils an den Matrizen X, und Y; beteiligten Variablen sind Tabelle 9.3 in Abschnitt
9.4.5 zu entnehmen.

Beispielhaft sind im Folgenden die wichtigsten EinflussgréRRen auf cx.2 und ihre Korrelations-
koeffizienten in Tabelle 9.2 aufgeflhrt.

Tabelle 9.2: Korrelationstabelle der verwendeten Variablen fir das PLS-Modell von Cxi2pre

Froz MRa2inz M12in2 Ns2 Qcozz Qozz  Xcozz Xoz2  Cxtawmb

Fro2 1.00 0.80 0.82 0.93 090 090 0.91 -0.90 0.73
MR2in2 1.00 0.97 0.88 0.88 0.88 0.89 -0.89 0.96
MT2in2 1.00 0.91 093 0.93 094 -094 0.97
Nst2 1.00 095 096 0.96 -0.96 0.86
Qcoz 1.00 1.00 1.00 -1.00 0.90
Qo2 1.00 1.00 -1.00 0.90
Xco22 1.00 -1.00 0.91
X022 1.00 -0.91
CxL2turb 1.00

Die beiden Abgasdaten xo2 und xcoz korrelieren perfekt mit ihren zugeordneten Bilanzwerten
Qo22 und Qcozz2. Alle vier korrelieren mit 0.9 mit der Zelldichte cxiown. Einen ahnlichen Wert
zeigt die Drehzahl Ny als pO,-Stellgroe auf, da sowohl die Op-Transferrrate OTR; als auch
der O.-Eintrag Qo22 der O2>-Aufnahmerate OUR:2 bei konstantem pO- folgen und die Drehzahl
den k.a-Wert dafir entsprechend anheben muss.

Die hdchste Korrelation mit cxiown haben mit 0.96 bzw. 0.97 die beiden zugefitterten Men-
gen an Methanol (mg2in2) und Lauge (Mr2in2).
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Im nachsten Schritt wird das Pradiktions-Modell der Zelldichte cx.2 mit der in Abschnitt 7.7
erlauterten PLS-Methode,

-1
Yo = Xos - Wos - (P;s : Wzs) : Q; + G =Xy5- By + Gy (9.39)
mit
Ys :=(nx1) Vektor des Attributes Zelldichte Cxizest
Xa2s := (nxm) Messdatenmatrix zur Pradiktion von Cxizest
P25 := (rxm) Loadingmatrix fir Xzs
Qs :=(rx1) Loadingmatrix fir Ys (CxLzest)

Was := (mxr) Wichtungsmatrix fir P2s und Qs
Bs :=(mx1) Matrix der Regressionskoeffizienten bei der Pradiktion von cxi2est

Gs :=(nx1) Residuenmatrix bei der Pradiktion von cxi2est,

erstellt.
Die Datenmatrix Xzs enthalt dabei, ohne Zelldichte, die in Tabelle 9.2 aufgezahlten Prozess-
variablen von 16 Zyklen aus 4 Produktionskampagnen, wahrend die Matrix Ys die zugehdrige

Zelldichte cxizest beinhaltet.

c)l!L 2
[gl"] KX2913 XX3413 XKX4113 XX0914
60
c)&l.?enl
48+
2
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Bild 9.7: Verlauf der Zelldichte cx.2pre Nach Anpassung an das Online-Trainingsset Cxioest

Die Trainingsdaten in Bild 9.7 zeigen bei Anwendung des Modells eine gute Ubereinstim-
mung der Pradiktion cxiopre,

CXLZpre = X25 ) BS ’ (940)
mit der Messung Cxuzest.

Die MVDA erfordert dann allerdings eine Validierung des Modells, die in Bild 9.8 dargestellt
ist. Der obere Teil enthalt die Validierungsdaten von 6 Zyklen, wahrend sich im unteren Teil
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die berechnete MVDA-Variable cxi2pre (griin), die Messwerte cxizest (sSchwarz) und die offline
ausgewogene Zelldichte cxicaw () befinden.

e Q. My
Mg -1 3
fkal validation data [g"h] [rpm]
b / 6 720
2.0 /* 3 Lag0
1.5 ' i L
1.0+ Mizinz |
0.5+ B
0.0 .
0 24 48 120 t[h] 144
C)(LZ
=1
o'l prediction data
60
0 ' ! = T T T T T T T .
0 24 48 72 96 120 thl 144

Bild 9.8: Validierung des Zelldichtemodells im protein production Prozess

Die Offline-Daten, die Online-Messungen mit Tribungssonde und die Pradiktion aus Online-
Daten ohne Sonde zeigen eine sehr gute Ubereinstimmung. Dies ermutigt, die MVDA-
Methode auch fir die komplexere ZielgroRe Zielprodukt cpim2 anzuwenden.
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9.4.3 Pradiktion des sekretierten Zielproduktes

In Bild 9.9 sind die Trainingsdaten cpimeest (SChwarz) gezeigt, die aus Atline-Messungen
cpim2at (A) mittels Gl. (9.36) ermittelt wurden. Fur diese Daten wurden 19 Zyklen mit hoher
Variationsbreite aus Produktionskampagnen, DoE-Versuchen aber auch Fehlversuchen
ausgewabhlt.
CF“MZ
[mgl"];
150

CFIMEES'.
120

90

—

60

= .
SO

30

Bild 9.9: Verlauf der Atline-Messwerte Cpimzat (A), Trainingsset cpimzest (SChwarz) und Pradik-
tion cpimzpre (braun) der PLS-Produktanpassung im protein production Prozess

Die cpimees-Daten bilden den Spaltenvektor Y fiir die Erstellung eines PLS-Modells fir
Cpimzpre Mt einer reduzierten Prozessmatrix Xzs. Deren Komponenten sind ebenfalls Tabelle
9.3 zu entnehmen.

Auf X26 und Ys wird analog zu Gl. (9.39) eine PLS-Modellierung angewendet, deren Ergebnis
ebenfalls in Bild 9.9 als cpimzpre (braun) gezeigt ist. Wenn man bedenkt, welche Daten zur
Berechnung des Produktverlaufes herangezogen wurden, meistert die Anpassung erstaunli-
cherweise auch die Experimente mit geringer Produktausbeute hervorragend.

Allerdings erfordert auch das PLS-Produktmodell eine nachfolgende Validierung. Diese ist
mit 8 Produktionszyklen in unterschiedlichen Kampagnen in Bild 9.10 gezeigt.

Die Pradiktion cpimzpre (braun) trifft die Validierungsdaten cpimzest (SChwarz) recht gut, aller-
dings weisen Abweichungen in Zyklus 4 und 6 auch auf Mangel der MVDA-Methode hin.
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Bild 9.10: Verlauf einer Validierung des PLS-Produktmodells aus Bild 9.9
9.4.4 Pradiktion der Komponenten im cell breeding Prozess

Die Pradiktionsmodelle im cell breeding Prozess entsprechen prinzipiell der Modellbildung im
protein production Prozess.

Fur die Zelldichte cx.1 im Batch (X1, Y1) und in der Induktion (X13, Y3) sowie die Glycerolkon-
zentration csiL1 im Batch (Xi2, Y2) stehen entsprechende Trainingsdatensatze zur Verfligung.

Der Produktverlauf cpim1 in der Induktion wurde weder offline noch atline gemessen. Daher
wird die Matrix X2 um die aquivalenten im cell breeding Prozess gemessenen Daten (X14)
erganzt und die Matrix Ys als Y4 weiterhin fir die PLS-Anpassung verwendet. Die fehlenden
Werte in Y, fir die cell breeding Zyklen werden entsprechend den in der Software SIMCA
implementierten Methoden zur Behandlung fehlender Werte bericksichtigt. Die Fa. Umetrics
verweist fur die verwendete IBR-Methode auf Arteaga und Ferrer [Arteaga and Ferrer, 2002].

Unter der Annahme, dass in seiner spateren Phase der Induktionsprozess sehr stark dem
Produktionsprozess ahnelt, kann auf diese Weise ein Modell fiir den Produktverlauf im cell
breeding Prozess erstellt werden. Da sich beide Prozesse aber in ihrem Reaktionsvolumen
unterscheiden, ist es unbedingt notwendig diesen Faktor mit in die Modellbildung einzube-
ziehen. So kann mit dem erstellten Modell dann auch cpimipre aus den erganzten Daten von
Reaktor 1 in X14 berechnet werden.

In Bild 9.11 ist die Pradiktion der cell breeding Variablen fir drei Tageszyklen dargestellt. Die
Zelldichte cxLipre Und die Glycerolkonzentration csiLipre beschreiben den Prozess sehr genau,
wahrend das Zielprodukt crimipre jeweils bei th1 zu gering ausfallt. Trotzdem hat sich auch das
Modell einer Produkt-Pradiktion ohne eigentliches Trainingsset als hinreichend erwiesen.
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Bild 9.11: Online-Pradiktionen der Variablen cx.1, Csi.1 und ceiwt in cell breeding Zyklen

9.4.5 PLS-Koeffizienten der entwickelten Pradiktionsmodelle

AbschlieRend zur Pradiktion der Reaktionskomponenten sind in nachfolgender Tabelle 9.3
die ermittelten Komponenten der Pradiktorvektoren B; aufgefiihrt. Die Spalte X,-values bein-
haltet dabei die Online-ProzessgrofRen der Reaktoren 1 und 2, die fiir eine MVDA zur Verfi-
gung standen und aus denen die entsprechenden Untermatrizen X,; gebildet wurden.

Bei der Modellbildung wurden folgende Kenngréf3en eingesetzt bzw. ermittelt:

nrs := Anzahl der Observationen im Trainingsset

ors := Anzahl der Batches im Trainingsset

nps = Anzahl der Observationen im Validierungsset

Ops Anzahl der Batches im Validierungsset

R\Z(TS := goodness of fit fiir das Modell aus dem Trainingsset

Q\Z(TS := goodness of prediction fur das Modell aus dem Trainingsset.

Fir eine quantitative Bewertung der erstellten Modelle sind in Tabelle 9.4 die Zahlenwerte
dieser gangigen statistischen Parameter aus den Gin. (7.23) bis (7.39) (siehe Abschnitt 7.8)
aufgelistet.

Die root-mean-square error (RMSE) sind dabei jeweils fur das Trainingsset (TS) und das
Validierungsset (PS) aufgefiihrt und normiert, um einen Vergleich der Modelle untereinander
zu ermdglichen. Die Normierung erfolgte dabei durch Division durch den Mittelwert des TS
bzw. PS (CV) oder durch Division durch die Differenz des maximalen und minimalen Wertes
des TS bzw. PS (N).
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Tabelle 9.3: Verwendete Prozessdaten Xy und daraus ermittelte PLS-Regressions-
koeffizienten B; der Pradiktionsmodelle
PLS Regressionskoeffizienten (Bi)
Cxtppre [g1] C?gl'jﬁre cpimppre [g1']
Y1 Ys Ys Y2 Ya Ye
Xp-values | units batch |induction |production | batch induction |production | units
constant | [-] 232,66 -26,68 39,68 -6,30 -81,90|  -344,69| [gI]
Cs2mp [gI'] - - - - 6,09 -
CXLppre [g - - -|-3,4910| 2,5510"| 1,89-10"|[-]
Frep [h-"] -l 12,09 -81,47 - 24151 244,95|[ghl?]
Frerelt [%] - - - - 2,47 -1 [gH%]
MR2p [l -| 1,33-102| 1,19.102 -| 9,81.103] 2,09-102| [1]
mr2p [g] 3,06-102| 2,26-102| 2,39.102|-4,67-102| 3,95102| 2,25-102|[I]
Nstp rpm] | 1,73-103| 1,13-103| -1,26-103|-1,70-102| 5,60-103| 9,12:102| [gi'rpm"]
pHz M -3,50-10" 8,63 - - - 33,53 [gI]
pOz [%] 1,80-102| 2,07-10? -| -2,79-10" -| -9,91.107 | [gH% ]
Qcozp [gi'h"] 1,49| 5,07-10*| 9,51-10" -1,63 -3,83 -1,27 | [n]
Qoz [gHh] 1,42| 1,54.10"| 7,30-101 1,57 -4,19 69,37 [h]
RQp [ -1,01 1,78 -l 21,48 - 2,20 [g"]
Soup [°C] -2,86-10'| 1,15-10" -| 4,22.10"| 8,92.10"| 1,87-10"| [gI''°C]
Sip [°C] - - - - 1,11 2,09-102| [gI'*°C]
Vit 1] - - - - 2,21 -1 [917
Xcozp [%] 1,80| 1,38-10" 2,09 2,18 4,74-10" -| [gF1%1]
Xo2p [%] -1,33|-2,16.10"" -1,26 1,63 1,78 1,45 [gF%"]
Tabelle 9.4: Bewertungsparameter fiir die erstellten PLS-Modelle
CXLppre CsiL1pre CP1Mppre
batch |induction |production batch induction |production
nrs 7255 9011 7053 5424 16408 8736
oTs 38 38 16 29 44 19
nes 2433 2812 2766 777 - 3711
ops 1 11 6 4 - 8
Rirs 0.927| 0.878 0.978 0.971| 0774 0.904
Q\Z(Ts 0.926 0.878 0.978 0.971 0.774 0.904
RMSECVrs 0.156 0.032 0.047 0.087 0.658 0.167
RMSENTs 0.056 0.082 0.034 0.043 0.087 0.060
RMSECVes 0.226 0.082 0.060 0.165 - 0.161
RMSENes 0.102 0.067 0.048 0.082 - 0.080
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9.5 Ermittlung der zellspezifischen Reaktionsraten

9.5.1 Offline-Auswertung der drei Prozessphasen

Im Anschluss an die Pradiktion von Zelldichte (cxip), Glycerol- (csiL1) und Zielproduktkonzen-
tration (cpimp) Wurden aus 53 cell breeding und 55 protein production Kultivierungen die zell-
spezifischen Reaktionsraten qux, bestimmt.

Hierbei wurden nur Prozesszyklen mit den optimalen kritischen Produktionsparametern aus-
gewahlt, deren Sollwerte in Tabelle 9.5 aufgelistet sind.

Tabelle 9.5: Optimale Produktionsparameter in den drei Prozessphasen

In Bild 9.12 ist der Verlauf der quxp in den drei Prozessphasen gezeigt. Der jeweilige Mittel-

batch (p=1) | induction (p=1) | production (p=2)
pHow [] 5.55 5.55 5.55
Sw  [°C] 30.0 22.0 22.0
Csampw [1'] - 1.0 1.0

wert ist in schwarz eingezeichnet.
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Bild 9.12: Verlauf der zellspezifischen Reaktionsraten in den drei Prozessphasen
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Das Ziel dieser Untersuchung war es, den zeitlichen Verlauf der qux, zu bestimmen und aus
ausgewahlten Bereichen die maximalen Raten quxmax fur die Phasen cell breeding auf Glyce-
rol und protein production auf Methanol zu identifizieren. Zur Berechnung wurden fiir Reaktor
1 die GIn. (9.22) bis (9.27) und fur Reaktor 2 die GIn. (9.29) bis (9.32) herangezogen.

Das Problem einer unbekannten 1. Ableitung einer Konzentration der Komponente | in oder
einer unbekannte Zufltterrate aus Teilsystem J wird Uber die zentralen Differenzenquotien-
ten,

Sup (8) = MJ“M (9.41)
I+ 1=
und
m, (t.)—m,(t._
F(t) = —M,J=T2, R2, (9.42)
gelost.

9.5.2 Identifikation der maximalen zellspezifischen Reaktionsraten

In den rot gekennzeichneten, relativ stationaren Bereichen der Glycerol-Batchphase in Reak-
tor 1 und der Methanol Produktionsphase in Reaktor 2 wird der jeweilige Mittelwert als Ma-
ximalwert quxmax angesehen.

Diese sind in Bild 9.13 gezeigt und mit Werten einer Einreaktorstrategie verglichen, die von
Martens [Martens, 2014] bei hoher Probenahme aus Offline-Daten uber eine DoE-Strategie
gefunden wurden.
glycerol batch methanol production
Q|H|')(m:|x Q.'-.' Krrax Qm.xn;.‘ q:!)(.-krr,-nx Q;\. Wi q{!ﬂ-)c'rnx q 1 max

al 0240 0285 | 0.112 [ 0.041 | 0.103 | 0.090 2.30:10"|[h]
b| 0221 | 0339 | 0411 | 0052 | 0.125 | 0.126  1.01-10°|[h"]
Cc | 0.027 0.039 0.006 0.008 0.019 0.009  2.9010° [h ':
d| 122 116 5.2 15.32 | 1511 7.27 29.12 |[%]
q“)( : "
[h"] | a) comparative value
¥ : b) arithmetik mean
041 : c) standard deviation
e d) variation coefficient
034 :
||| =
= Fa
0.2 : . -
: - 5
0.1 =p=! A ':%’ o
0.0+ i - =
0.1

Bild 9.13: Vergleich der maximalen zellspezifischen Reaktionsraten quxmax
a) Vergleichswerte Martens (A), b) arithmetischer MVDA-Mittelwert (o),

c) Standardabweichungen, d) Variationskoeffizienten
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Der dargestellte Box-Plot beinhaltet Informationen Uber die Verteilung der fur die Berech-
nung des Mittelwertes herangezogenen Stichprobe. Der Median der Stichprobe ist durch den
Strich in der Box gekennzeichnet. Der untere Teil der Box beschreibt das untere, der obere
Teil der Box das obere Quantil der Stichprobe, d.h. 25 % der Stichprobenwerte liegen unter-
halb des unteren Quantils und 25 % liegen oberhalb des oberen Quantils.

Die Lange der Antennen wurde zu beiden Seiten mit dem Wert der Stichprobe festgelegt, der
noch in dem Bereich von 1,5-mal dem Interquartilsabstand liegt. Das x-Symbol im unteren
bzw. oberen Teil des Whiskers markiert den 1 % bzw. 99 %-Bereich der Stichprobe, das Mi-
nus-Zeichen den Minimal- bzw. den Maximalwert.

Der arithmetische Mittelwert der jeweiligen zellspezifischen Reaktionsrate liegt in allen Fallen
auf dem des Median der Stichprobe, so dass davon ausgegangen werden kann, dass kein
Ausreifder das Ergebnis verfalscht hat. Im Folgenden wurden daher diese Werte fir einen
Vergleich herangezogen.

Mit Hilfe der DoE-Modelle lassen sich die bei Martens [Martens, 2014] gefundenen Parame-
ter leicht mit den vorliegenden Bedingungen flr pH,w und 3.,w vergleichen.

Dargestellt sind dafiir die korrigierten Maximalwerte von Martens, die mit Hilfe der MVDA
Préadiktion ciyp berechneten arithmetischen Mittelwerte q ... sowie deren zugeordnete
Standardabweichung oyx und der zugehdrige Variationskoeffizient Vix. Zu bedenken ist,
dass die Parameter der Batchphase nur fir pHiww = 5.5 und 911w = 30 °C und die der Produk-
tionsphase nur fur pHzw = 5.5 und 312w = 22 °C gelten.

Fir das Wachstum (qixxmax) auf Glycerol (i = 1) als auch Methanol (i = 2) besteht eine hohe
Ubereinstimmung mit den Werten von Martens. Die Methanolaufnahme bei voller Induktion
(gs2ixmax) ist identisch. Die Glycerolaufnahme (gs1xmax) und die Produktbildung (gp1/xmax) wei-
chen leicht (S+) bis stark (P+1) voneinander ab.

9.5.3 Online-Bestimmung der zellspezifischen Raten

Im Weiteren wurden die Prozeduren zur Berechnung von quxs auch im Online-Betrieb am cell
breeding Reaktor erprobt. Hierzu wurde die bereits in Bild 8.2 gezeigte Infrastruktur der er-
weiterten Datenverarbeitung genutzt.

Crrpan = MMz Ny, PHy, POs Qoan Qeoan RQ,, 8oy Xog Xeon) fﬁ
Pl
B2 Cupers = (e Me Moz No, PHy, POy Qo Qcoars RO Bonr e Xeon) &
o
R (e - P 4\
s Coiligrns = F(Cyitgemr Mzt Nesi POty Qosy Qrgars RQY, Byiy Xozie Xeoai) f‘-‘:
SF
8 g Couwmm =0 4\
o e
8 [ciiml = M(Coitymn Covipmits Es} 4\
5 Cormrerns = 0 ‘\
S £ - ] s
BE oo = MCoamnr G Frans Fravns Means Mz, Ny Qozrs Qecars Jouns iy Vi Xz Xeoar) a
ag
8 B = f(Came e cIa e R ) 4\

Bild 9.14: An der Pradiktion beteiligte Variablen und Softwarepakete MATLAB und SIMCA Q

IP 216.73.216.36, am 21.01.2026, 01:33:35. @ Urheberrectitlich geschUtzter Inhat 2
tersagt, m mit, fr oder in Ki-Syster



https://doi.org/10.51202/9783186292179

Bestimmung zellspezifischer Reaktionsraten Gber MVDA 139

Die Prozessdaten der beiden Bioreaktoren wurden mit MFCS/win aufgenommen und tber
PCS 7 in SIPAT in eine MVDA-gerechte Form gebracht. Die PLS-Modelle zur Pradiktion der
drei Medienkomponenten und deren Reaktionsraten wurden mit SIMCA erstellt und online
mit SIMCA Q exekutiert. Dabei laufen die Modelle fiir die beiden beteiligten Phasen glycerol
batch und methanol pre-induction parallel mit.

In einem ebenfalls online mitlaufenden MATLAB-Skript wird anhand einer Online-Variablen
PP+ (process phase) entschieden, welche Prozessphase gerade lauft und dafir die entspre-
chenden Raten qixx1 und gs1x1 bzw. gaxix1, gs2ix1 und ge1ix1 online berechnet.

Die an der Pradiktion von cx.1, Cs1L1 und cpiwt beteiligten Prozessdaten sind Bild 9.14 zu ent-
nehmen. Die zugehdrigen Online-Abschatzungen sind in Bild 9.15 gezeigt.

Aus diesen und der Methanolkonzentration csau1 wurden die zellspezifischen Reaktionsraten
qux1 mit den GIn. (9.22 bis 9.27) und GI. (9.32) ebenfalls online berechnet. Wie man erkennt
ist nur der Verlauf von giox: zufriedenstellend gelungen. Die Bestimmungen von qixx: und
gstx1 sind sehr verrauscht. Hier bedarf es noch des Einsatzes von leistungsfahigen Online-
Filtermethoden fir die geschatzten Konzentrationen, um glatte Verlaufe der Reaktionsraten
zu erhalten.
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Bild 9.15: Ein erster Versuch einer Online-Bestimmung von qixx1, gs1/x1, Qioix1 und gpixit

In der Anlaufphase der Vorinduktion ab t = 84,1 h liegt noch kein AOX in der Zelle vor. Die
Zelldichte cx.1 nimmt ab, da die Morphologie stark umgebaut wird. Die Wachstumsrate q2xx
wird dabei zunachst negativ.
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Mit Umschalten der Prozessphase schwingen einige der an der Pradiktion beteiligten Pro-
zessvariablen auf die neuen Prozessbedingungen ein. Dieser Vorgang erzeugt auch starke
Schwingungen in der Produktbestimmung criwipre. Insbesondere die noch nicht funktionsfa-
hige Methanolregelung bei fehlendem AOX und die damit verbundene Aufladung der Medi-
enphase M1 mit Methanol erzeugt eine starke Fehlinformation.

Daher ist die Pradiktion von gpi/x1 erst ab t = 88 h glaubhaft. Deren Anstieg verlauft parallel
ZU Q2wxi, geoix1 und Qgsaixi, die von dem zellinternen AOX-Gehalt geax1 gesteuert werden.
Dieser wird allerdings erst mit einem Verzdgerungsverhalten hoherer Ordnung aufgebaut
[Luttmann et al., 2010].

Leider konnten durch Auslauf des Projektes die Arbeiten an dieser Thematik nicht fortgesetzt
werden. Dennoch zeigen die Ergebnisse das groRe Potential eines MVDA-begleiteten Pro-
zessmonitorings auf. Dies sollte in weiteren Forschungsvorhaben genutzt werden.
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10. Zusammenfassung und Ausblick

Die vorliegende Arbeit befasste sich mit Aspekten einer modernen Bioverfahrenstechnik am
Beispiel von Prozessen zur Herstellung rekombinanter potentieller Malariavakzine.

Im Zuge der experimentellen und theoretischen Untersuchungen wurden quasi-
kontinuierliche Prozesse aus herkémmlichen Batch-Unit Operations zur Prozessintensivie-
rung aufgebaut.

Dabei standen die Anwendungen von erweiterten mess- und regelungstechnischen Maf-
nahmen sowie systemtheoretischer Methoden im Vordergrund, die allgemein unter PAT-
Process Analytical Technology subsumiert werden.

Die damit durchgefiihrten Prozessentwicklungen dienen insbesondere dazu, die von der
FDA vorgegebenen Randbedingungen eines QbD — Quality by Design zu erfillen.

Im Bereich der Integrierten Herstellung rekombinanter Pharmaproteine wurde zunachst ein
Laborprozess mit einer zyklischen Zellanzucht und nachfolgender Proteinexpression unter
Einbindung einer Insitu EBA — Expanded Bed Adsorptions Chromatographie aufgebaut. An
dieser Anlage wurde dann eine sequentiell/integrierte Prozessfiihrung erprobt.

Der zweistufige EBA-Prozess wurde nach Mafligabe von QbD-Vorgaben entwickelt. Ausge-
hend von der Festlegung der CQA — Critical Quality Attributes und ihrer zugeordneten Ope-
rationsparameter wurden, Uber die Anwendung von DoE — Design of Experiments, die CPP —
Critical Process Parameter mit ihren optimalen Prozessbedingungen identifiziert.

Fir den EBA-Chromatographieschritt wurde dabei ein mehrstufiges Optimierungsverfahren
entwickelt.

In einem industriell orientierten Bereich wurde dann eine vorhandene quasi-kontinuierlich
arbeitende integrierte Scale-down Produktionsanlage fiir die Produktion eines pharmazeuti-
schen Produktes erganzt und intensiv erprobt.

Bei der eingesetzten Prozessfiihrung wurden das cell breeding, die protein production und
der Downstream mit cell clarification, micro-, ultra- und dia-crossflow filtration sowie purifica-
tion sequentiell, aber auch auf drei Tage verteilt, parallel gefahren.

Hieraus entwickelte sich eine quasi-kontinuierliche Prozessfiihrung von zyklischer Wiederho-
lung eines 56-stiindigen Prozesses, der Uber eine Reihe von Tagen alltaglich geerntet wur-
de.

Der Einsatz der integrierten Konzepte flihrte zu einer Verdreifachung der Produktivitat im
Vergleich zur klassischen Batch-to-Batch-Produktion.

Das Hauptaugenmerk dieser Arbeiten lag aber auf dem Gebiet der Anwendung der MVDA —
Multivariate Data Analysis zum Monitoring und zur Evaluierung des zyklischen Prozessab-
laufes und seiner Reproduzierbarkeit.

Aufbauend auf einer Erlauterung verschiedener MVDA-Methoden wie PCA, MPCA und PLS
wurden diese zur Analyse, dem Monitoring und der Qualitatssteuerung von zyklischen Pro-
zessen eingesetzt.

Im Bereich der PCA — Principal Component Analysis wurde die Methode der Prozessiiber-
wachung mit dem Golden Batch-Tunnel bis hin zur Online-Evaluierung intensiv angewendet.
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Mit dem Golden Batch-Ansatz und dem Algorithmus IBR — Imputation by Regression wurden
Methoden zur Prozesspradiktion implementiert und mit einem MPMC — Model Predictive
Multivariate Control auch zur Steuerung der Qualitat von realen Prozesses erprobt.

Daruber hinaus wurde die MVDA zur Pradiktion von Medienkomponenten wie Zellmasse,
Glycerol und rekombinantem Produkt aus klassischen Online-Messungen mit PLS — Partial
Least Squares Regression eingesetzt.

Hieraus konnte damit online der Verlauf zugehdriger zellspezifischer Reaktionsraten fir Zell-
dichte, Glycerol, Methanol und Zielprodukt beobachtet werden.

Die Anwendung der MVDA eroffnete somit ein weites Feld eines erweiterten PAT Einsatzes
und brachte das Ziel eines Online-Release von pharmazeutischen Produkten aus MVDA-
beobachteten Prozessen aus der Wunschecke in eine realitdtsnahe Zukunft.

Daher besitzt diese Arbeit das Potential zu dem Ziel einer routinemaRigen Anwendung der
MVDA im industriellen Alltag beizusteuern.
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1. Anhang
11.1  Kultivierungsmedien

Als Vorkultur-, Kultivierungs- und Refreshmedium wurde ein Grundsalzmedium (Tabelle
11.1) gemaR Tabelle 11.2 mit dem Primarsubstrat Glycerol versetzt und bei 121 °C fur 20
min autoklaviert. Nach Abklhlen werden 8 mil"' der Biotinvorlage und 4 mil"" der PTM,-
Spurenelementlésung zugefiigt. Diese Stocklésungen wurden zuvor nach Tabelle 11.4 an-
gesetzt, mit 0.2 pm Porendurchmesser sterilfiltriert und bei 4 °C gelagert.

Tabelle 11.1: Grundsalzmedien

Komponente Konzentration [gl™"]
BIOSTAT® | BIOSTAT®
ED10/C30 ED5
Medium 1 | Medium 2
KH2PO4 25.7 7.0
(NH4)2SO04 5.0 5.0
K2SO4 8.6 2.0
CaSO, - 2H.0 1.4 0.8
MgSO4 16.4 8.0
Naz-citrate - 2H.0 5.9 5.0

Tabelle 11.2: Glycerolvorlagen

Komponente Konzentration [gl"]
Vorkultur Batch Refresh
Glycerol 30 30 bzw. 55 0

Bei dem Grundsalzmedium 1 handelt es sich um ein modifiziertes FM22 Medium nach
Stratton [Stratton et al., 1998]. Um das Ausfallen der Salze bei leicht sauren pH-Werten zu
reduzieren, wurde als Low Salt Variante Medium 2 konzipiert. Dieses wurde ausschlieRlich in
den Kultivierungen mit dem BIOSTAT® ED5 verwendet, alle anderen erfolgten mit Medium 1.

Die Konzentrationen in den verwendeten Zuflttervorlagen sind in Tabelle 11.3 und die in den
Stockldsungen in Tabelle 11.4 gegeben.

Tabelle 11.3: Feedlésungen

Feedlésung |Konzentration [gl]
Glycerol 500
Methanol 792
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Tabelle 11.4: Stocklésungen

PTM4 Biotinvorlage
Komponente Konzentration Komponente Konzentration
CUSO4 -5 Hzo 2.00 gl'1 C10H16N2038 0.20 gl'1
Nal 0.08 gl
MnSO; - H20 3.00 gl
NaMoO; - 2 H,0 0.20 gl
H3803 0.02 gl'1
CaS0, 050 gl
CoClz - 6 H20 0.50 gl
ZnS0Oy - 7 H20 7.00 gl
FeSQO4 - 7 H0 22.00 gl
H2S04 1.00 mir'

11.2 Pufferlésungen fiir Filtration und Chromatographie

In Tabelle 11.5 sind die verwendeten Pufferldsungen der EBA-Chromatographie und der
Atline-HPLC zur Detektion von D1M1 aufgelistet. Hier wurden in beiden Systemen die identi-
schen Anséatze flr die Puffer in unterschiedlichen Mengen vorgenommen.

Tabelle 11.5: Verwendete Pufferlésungen am integrierten EBA-Prozess

Komponente Konzentration [mM]
Lauf Elution Stripping | Acetat | Recharge
(pH=74) | (pH=74) | (pH=74 | (PH=5) | (pH=5)
NaCl 500 500 500 - -
NaH2PO, - 2H,0 20 20 20 - -
Imidazol 8 100 - - -
NaAc-Trihydrat - - - 50 -
CuSO4 - 5H0 - - - - 100
EDTA - - 30 - -

Tabelle 11.6 enthalt die Konzentrationen der Komponenten des PBS-Puffers, die bei der
SEC zur Feinreinigung von D1M1 erforderlich waren.

Tabelle 11.6: PBS-Puffer zur Feinreinigung und Umpufferung von D1M1 mittels einer SEC

Komponente | Konzentration [mM]
Lauf
(pH=7.4)
Na:HPO, 10
NaCl 140
KH2PO4 1.8
KCI 2.7

Fir die Atline- und die Offline-HPLC zur Detektion von D1M1H wurden die in Tabelle 11.7
aufgefuihrten Puffer angesetzt.
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Tabelle 11.7: Verwendete Pufferldsungen zur Atline- und Offline-Detektion von D1M1H

Komponente Konzentration [mM]
Lauf Elution 1 | Elution 2 | Stripping | Acetat |Recharge
(pH=74) |(pH=74)| (pH=74) |(pH=74 | (pH=5) | (PH=5)
NaCl 500 500 500 500 - -
NaH2PO; - 2H20 20 20 20 - - -
Imidazol 0 30 300 - - -
NaAc-Trihydrat - - - - 50 -
NiSO4 - 6H.0 - - - - - 15
EDTA - - - 30 - -

Bei der kombinierten Ultra- und Diafiltration wurde der in Tabelle 11.8 zusammengefasste
Puffer zur Umpufferung von D1M1H eingesetzt.

Tabelle 11.8: Verwendete Pufferldsungen bei der Diafiltration

Komponente Konzentration [mM]
Lauf
(pH=7.4)
NaCl 500
NaH2P04 . 2H20 20
Imidazol 5

Eine Feinreinigung von D1M1H mit dem AKTA™ purifier 100 erfolgte mit den in Tabelle 11.9
aufgelisteten Puffern.

Tabelle 11.9: Verwendete Pufferlésungen zur Feinreinigung von D1M1H

Komponente Konzentration [mM]
Lauf Elution Stripping | Acetat | Recharge
(pH=74) | (pH=7.4) | (pH=7.4 | (pH=5) | (pH=5)
NaCl 500 500 500 - -
NaH2PO; - 2H.0 20 20 - - -
Imidazol 5 300 - - -
NaAc-Trihydrat - - - 50 -
NiSO4 - 6H.0 - - - - 15
EDTA - - 30 - -

11.3  Offline-Messungen
11.3.1 Bestimmung der optischen Dichte, der Biofeucht- und Biotrockenmasse

Die photometrische Bestimmung der optischen Dichte erfolgte in Einmalkivetten mit 1 cm
Schichtdicke in einem Absorptionsmessbereich von 0.2 bis 0.6 bei einer Wellenlange von
600 nm im Spektrophotometer.

Zur Ermittlung der Biotrockenmasse wurden 1 ml der zu bestimmenden Probe in vorgewo-
genen MikroreaktionsgefaRe zentrifugiert (5000 rpm, 3 min), der Uberstand entnommen und
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das Pellet bei 80 °C fur mindestens 3 Tage getrocknet. Die erneute Aufnahme des Gewichts
ergab abzliglich des Leergewichts die Biotrockenmasse.

11.3.2 Bestimmung des Gesamtproteingehalts (Bradford-Test)

Zur Bestimmung der Gesamtproteinkonzentration wurde ein Bradford-Test in Mikrotiter-
platten durchgefihrt.

Lésungen:

A Standards: Quick Start™ Bovine y-Globulin Standard Set
(Bio-Rad Laboratories)

B Reaktionslosung:  Quick Start™ Bradford Dye Reagent
(Bio-Rad Laboratories)

Unter Verwendung von A wurde im Bereich von 12.5 bis 200 ugml-' BGG in PBS eine Kalib-
rier-gerade erstellt. Es wurden 20 pl Leerprobe (PBS), Standard oder Probe (ggf. verdiinnt in
PBS) mit 300 pl B gemischt, wobei jeweils eine Dreifachbestimmung erfolgte.

Bei der Bindung des in der Reaktionslésung enthaltenen Farbstoffs Coomassie brilliant blue
G-250 an Proteine verschiebt sich dessen Absorptionsmaximum [Bradford, 1976]. In einem
Mikroplattenphotometer (Sunrise, Tecan) wurde die Extinktion bei A = 595 nm gegen PBS
gemessen, die somit ein Maf} fir die Gesamtproteinkonzentration cpiwi in der Losung war.
Diese konnte dann mit Hilfe einer Kalibriergeraden bestimmt werden.

11.3.3 SDS-PAGE zur Reinheitsbestimmung

Zur Elektrophorese wurden 4-12 % Polyacrylamid-Gele (Criterion XT Bis-Tris, Bio-Rad Labo-
ratories) verwendet.

Lésungen:

A Probenpuffer: XT Sample Buffer, 4x (Bio-Rad Laboratories)

B Marker fir SDS-PAGE: PageRuler Unstained Protein Ladder
(Thermo Scientific)

Marker fir Western Blot:  PageRuler Prestained Protein Ladder
(Thermo Scientific)

Laufpuffer Stock: 10x Tris/Glycin/SDS Buffer (Bio-Rad Laboratories)
Laufpuffer: 10%C
Coomassielésung: Coomassie R350 (PhastGel™ Blue R, GE Healthcare) in
170 ml H20
F  Farbelésung: 200 ml Methanol, 30 ml Essigsaure (Eisessig) in 0.2 ym

filtrierter Losung E
G Entfarbeldésung: 10 % Isopropanol, 10 % Essigsaure
Zur Bestimmung der Reinheit Ppik des Zielproteins im jeweiligen Teilsystem K wurde zu-

nachst die Gesamtproteinkonzentration nach Bradford ermittelt und die Proben mit PBS auf
eine Konzentration von 250 mgl* verdiinnt.
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Die Probe wurde mit A versetzt und bei 70 °C fir 10 min inkubiert. Nach Auftragen von 30 pl
Probe bzw. 5 pl B erfolgte die Trennung bei 150 V fir ca. 75 Minuten unter Verwendung von
D. Das Gel wurde ca. 60 min in E gefarbt und mehrfach in G inkubiert bis der Hintergrund
vollstandig entfarbt war.

Die Digitalisierung erfolgte mit einem Fluor-S Multi-imager (Bio-Rad Laboratories) tber die
Software Quantity One (Bio-Rad Laboratories). Die Auswertung der Proteinbanden wurde
anhand der Software TotalLab Quant (TotalLab) durchgefiihrt.
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