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Der Perfusionsbetrieb einer Lkontinuierlichen Fermenteranlage fiix
Sdugetierzellen wurde zu einem Kreislaufsystem erweitert. 80 % des
verbrauchten Nihrmediums wurden zweimal wiederverwendet. Der
MKF wurde steril und auf einfache Weise ohne ein technisches Riick-
haltesystem fiir hochmolekulare Substanzen betrieben. Fiir den konti-
nuierlichen ProzeB benédtigte man daher nur 20 % der sonst erforder-
lichen Medium-Menge. In einer siebentagigen Fermentation im 2-Liter-
Magstab wurden finf Gramm eines monoklonalen IgG 1 Antikérpers
hergestellt. In dieser Zeit blieb die spezifische Produktivitit konstant.
Die teuren Mediumbestandteile wurden nicht erneuert, weil der
Proteingehalt im System auf einem hohen Niveau blieb. Konditionie-
rungsfaktoren, welche die Zellen selbst produzieren, und Proteine des
Mediums mit katalytischer oder stimulierender Funktion wurden im
System zuriickgehalten. Fiir jeden Mediumrecycling- Schritt wurden 70
bis 80 % der Mediumkosten und Mediummenge eingespart. Lediglich
die billigen Substanzen, die von den Zellen verbraucht wurden, mufiten
erneuert werden. Die Aufnahmeraten fiir Glucose und Aminosiuren
wurden bestimmt und eine geeignete Supplementierungslésung fiir das
rezirkulierte Medium entwickelt.

Produktionsprozesse mit Zellkulturen
gehoren zu den teuersten in der Bio-
technologie. Ein Groftell der Verfah-
renskosten entfallt nach wie vor auf
Vorbereitung und Fermentation. Die
Zellkultur-Fermentationen verlaufen
relativ undokonomisch. weil ein Grof3teil
der Medien nicht ausgenutzt und den-
noch verworfen wird. Im Hinblick auf

eine besonders okonomische Nutzung |

der ProzeRkomponenten und eine Ver-
ringerung der Umweltbelastung ist es
naheliegend, das gebrauchte Nahr-
medium wiederzuverwenden. Die Wie-
derbenutzung eines serumhaltigen
Mediums wurde von Mizrahi und
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Avihoo [1] beschrieben. In diesem Arti-
kel wird ein neuer Ansatz mit einem
serumfreien Medium vorgestellt. Die-
ser Ansatz realisiert das Zusammenwir-
ken der Zellriickhaltung mit der Riick-
gewinnung des Mediums [2].

Riickhaltung der Zellen
im Fermenter

Wegen der geringen Wachstumsrate
von Saugetierzellen hat es sich einge-
blrgert, eine Riickhaltung der Zellen
vorzunehmen. Fir viele Stofftrennpro-
bleme m der Biotechnologie werden
synthetische Membranen eingesetzt [3].
Sle ermoglichen eine zuverlissige Zell-

riickhaltung durch Mikrofiltration der
Fermenterflissigkeit. Fir Zellkulturen
wurden Systeme entwickelt, die eine
Filtration des Mediums im Fermenter
vornehmen. Hierfiir sind Doppelmem-
branrihrer sehr geeignet [4]. Eine hy-
drophilisierte  Polypropylenmembran
(Abb. 1) wird zur Langzeitfiltration ein-
gesetzt (8] Diese Art der Zellriickhal-
tung gestattet einen effektiven Perfu-
sionsbetrieb in homogenen kontinuier-
lichen Systemen [6]. Hieraus resultiert
eine reproduzierbare Kulturfiihrung im
FlieRgleichgewicht [7].

Rezyklisierung des Zellkultur-
Nihrmediums

Aus den genannten Criinden sollte das
Mediumrecycling eine vorteilhafte Er-
ganzung des Perfusionsbetriebes sein.
Hierfiir bietet sich ein Kreislauf- oder
ein Bypass-Systern an, welches einen
groRen Teill des gebrauchten Mediums
in den Reaktor zuriickfithrt. Ein gerin-
ger Teil wird nach wie vor verworfen,
um die Anreicherung toxischer Sub-
stanzen aus dem Stoffwechsel der Zel-
len zu verhindern. Die Rezyklisierung
schlieBt also notwendigerweilse einen
Verdiinnungsschritt und die Supple-
mentierung der von den Zellen ver-
brauchten Nahrstoffe ein [8]. Beispiels-
weise gestattet eine kontinuierliche Per-
fusionsfihrung mit angeschlossenem
Ultrafiltrationsmodul die on-line Rezykli-
sierung der hochmolekularen Medium-
bestandteile [9]. Die Aufteilung des Ab-
laufes in hoch- und niedermolekulare
Teilstréme kann vorteilhaft zu einem
Gesamtkonzept mit Produkternte und
Inhibitorentfernung im proteinreichen
Teilstrom sowie Entgiftung und Supple-
mentierung im proteinfreien Teilstrom
erweitert werden [8].

Fir die Anwendbarkeit solcher Rezy-
klisierungsprozesse ist wichtig, daB kel
ne EinbuBen der Produktivitdt sowie
der Qualitat, Stabilitst und Reinheit des
Produktes auftreten. Daher ist zu unter-
suchen, ob durch die Wiederbenut-
zung gebrauchter Medien eine Anrel-
cherung von Substanzen stattfindet, die
Inhibierende oder toxische Wirkung
haben. Eine Entgiftung solcher Substan-
zen auf der niedermolekularen Seite
wurde z. B. von Rgnning und Schartum
[10] durch Gelfiltration sowie von unse-
rer Arbeitsgruppe durch Membran-
extraktion [11] und Elektrodialyse [15]
vorgenommen. Uber Strukfur und
Funktion hochmolekularer Inhibitoren
besitzen wir noch keine gesicherten Er-
kenntnisse. -

Aus diesen Uberlegungen heraus ent-
stand der Medium-Kreislauf-Fermenter
zundchst als System zur Anreicherund
moglicher Inhibitoren.

Prinzip des Medium-Kreislauf-
Fermenters

Beim MKF ist die Perfusionsfithrung zu
einem geschlossenen Systemn erweitert.
Batch- Betrieb und Perfusion verlaufen
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Abb. 1: Zellkulturfermenter Biostat BF (Fa. B. Braun
Diessel Biotech GmbH, Melsungen). Der Fermenter ist
auf dieser Abbildung nur zur Hilfte befiillt, um den Dop-
pelmembranriihrer sichtbar zu machen. Beide Membra-
nen sind Polypropylen-Hohlfiden mit 0,3 xm PorengroBe
(Fa. Enka AG, Wuppertal)

zunachst genau wie beim klassischen
Perfusionsbetrieb (Abb. 2a). Dabei
werden ca. 80 % der DurchfluBmenge
zellfrei als Ablauf der Perfusion gewon- | gy 2 (a-e):

nen und ca. 20 % als zellhaltiger Ablauf | pegriebsweise
(Emte). Wenn die Zulaufflasche leer ist des MKF

(Abb. 2b), wird iiblicherweise das Pro- a): Zustand

dukt aus zellhaltigem und zellfreiem | zy Beginn der
Ablauf geerntet und der ndchste Per- | perfusionsphase
fusionsschritt vollstindig mit neuem | b): Zustand
Medium begonnen. Beim MKF wird gegen Ende der
stattdessen der gesamte zellfreie Ab- | Perfusionsphase
lauf wiederverwendet. Beim Fermenter | ¢): Zustand

mit Doppelmembranrithrer muB hierfiir | zu Beginn der
nur die Laufrichtung der Perfusions- | 1, Recycling-
pumpen umgekehrt werden (Abb. 2b | phase

und Abb. 2¢). Somit werden 80 % des | d): Zustand
Mediums wiederbenutzt. gegen Ende der
Das Produkt wird kontinuierlich im zell- | 1. Recycling-
haltigen Ablauf geerntet. Der Ernte- | phase

strom, ca. 20 % der DurchfluBrate, soll | e): Zustand
gleichzeitig ein stabiles FlieRgleichge- | zu Beginn der
wicht fiir die Kultur schaffen und die | 2. Recycling-
Anreicherung inhibierender Substan- | phase
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Tabelle 1: Phasen der Mediumrecycling-Fermentation

Phase 1 Batch
t=0hbis27,75 h

Phase 2 Perfusion mit Dp = 0,62/d
t=2575hbis49 h

Phase 3 Perfusion mit Dp = 0,95/d
t=49hbis 74,5 h

Phase 4 Perfusion mit Dp = 0,95/d
Zellernte mit De = 0,23/d
t=745hbis90h

Phase 5 Perfusion mit Dp = 0,95/d
Zellernte mit De = 0,23/d
t = 90 h bis 123,25 h

Phase 6 Perfusion mit Dp = 0,95/d
Zellernte mit De = 0,52/d
t=12325h bis137h

Phase 7 Perfusion mit Dp = 0,95/d
Zellernte mit De = 0,52/d
t=137hbis175h

Batchphase

1. Perfusionsphase

1. Recyclingphase
= 2. Perfusionsphase

2. Recyclingphase
= 3. Perfusionsphase

Tabelle 2: Zusammensetzung von Medium und Medium-Konzentrat

Basalmedium: Mischung aus DMEM
und Ham's F 12 im Verhélnis 1 : 1 sup-
plementiert mit:

50 uM  Ethanolamin

2 mM Natriumpyruvat

800 mg/1 Rinderserumalbumin

10 mg/1 Rinderinsulin

10 mg/] Humantransferrin
und Aminosduren, wie im folgenden
angegeben.

Aminosduren-Zusammensetzung:

A: Konzentration im Basalmedium
(Mischung aus DMEM und F 12)

B: Konzentration im supplementierten
Basalmedium (insgesamt)

C: Konzentration im Medium-Konzen-
trat (1 Liter hiervon dient zur
Supplementierung von 4 Litern
gebrauchten Mediums);
C=B—A+¢B

zen durch Verdiinnung verhindern[12].
Fiir die folgende Perfusionsphase, die
gleichzeitig die erste Recyclingphase
ist, werden nur 20 % anstelle der 100 %
an neuem Medium benétigt. Dieses ent-
spricht dem Medium fiir die Batch-
phase, besitzt aber zusatzlich die dem
rezyklisierten Volumen entsprechende
Menge an Aminosauren und Glucose.
Der Preis fuir dieses Medium-Kon-
zentrat liegt nur unwesentlich iiber dem
Preis des Batch-Mediums, da die Ami-
nosdauren und Glucose im Vergleich zu
den Proteinkomponenten sehr billig
sind (Tabelle 3).

Nach Zugabe des Medium-Konzentra-
tes (Abb. 2¢) besitzt das zu rezyklisie-
rende Medium ann&hernd die gleiche
Nahrstoffkonzentration und -zusammen-
setzung wie frisches Medium (Abb. 3)
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Amino- x4 ¢
squre

Asp 50 100 450 uM
Clu 50 150 700 uM
Asn 50 150 700 uM
Ser 260 500 2250 uM
His 150 300 1350 uM
Gln 2500 6500 30000 uM
Cly ~ 250 500 2250 uM
Thr 450 1350 6300 uM
Arg 700 1400 6300 uM
Ala 50 50 250 uM
Tyr 215 430 1935 uM
Trp 48 90 405 uM
Met 118 3¢5 1610 uM
val 450 900 4050 uM
Phe 215 430 1935 uM
lle 415 830 3735 uM
Leu 450 1350 6300 uM
Lys 500 1000 4500 uM

und liegt wieder in der gleichen Menge
vor wie zu Beginn der Perfusion.

Die erste Recyclingphase geschieht mit
dem gebrauchten und supplementier-
ten Medium, bis die Zulaufflasche
erneut leer ist. Wiederum werden ca.
20 % der DurchfluBrate in der Emte-
flasche und ca. 80 % zellfrei im Ablauf
der Perfusion gesammelt (Abb. 2d).
Der Erntestrom verlaBt dann das
System zur Ernte des Produktes und
wird wie beim vorherigen Zyklus durch
ein dquivalentes Volumen an Medium-
Konzentrat erganzt (Abb. 2e). Konzen-
tration und Zusammensetzung der
Nahrstoffe im Medium entsprechen
wieder anndhernd denen des frischen
Mediums (Abb. 3). Die folgenden
Recycling- und Supplementierungspha-
sen verlaufen genau wie die erste.

Proteingehalt

Der Proteingehalt im System bleibt auf
einem hohen Niveau. Die duBerst ein-
fache Riickhaltung von 80 % der hoch-
molekularen Substanzen wird ohne éin
technisches Riickhaltesystem erreicht
und gehort zu den entscheidenden Vor-
teilen des MKF. Der ProzeR bleibt un-
kompiliziert, und die Kosten fiir das
Riickhaltesystem entfallen. Konditionie-
rungsfaktoren, die von den Zellen
selbst gebildet werden, verbleiben im
System. 80 % der Proteine des Me-
diums bleiben ebenfalls im System und
miissen daher nicht erneut zugefihrt
werden. Die Protein-Komponenten
haben groRtenteils katalytische oder
stimulierende Bedeutung und machen
den iiberwiegenden Teil der Medium-
kosten aus. Daher ist ihre Retention im
System besonders lohnend.

Produktgehalt

Die Verweilzeit des Produktes im
System nimmt durch die MKF-Betriebs-
weise deutlich zu. Wenn es nirgendwo
anhaftet, verbleibt es etwa fiinfmal so
lange im System wie beim klassischen
Perfusionsbetrieb. Das Produkt darf
wahrenddessen nicht degenerieren.
Bel der im folgenden beschriebenen
Fermentation blieb die mit Sandwich-
ELISA gemessene spezifische Produk-
tivitdt wahrend der kontinuierlichen
Phase konstant. Aktivitat, Stabilitat und
Reinheit des Produktes sollten eben-
falls analysiert werden.

Inhibitoren

Bei der verldngerten Verweilzeit inter-
essiert auch, ob die von den Zellen aus-
geschiedenen Stoffe sich liber die Ver-
traglichkeitsgrenze hinaus anreichern.
Der Emtestrom zum Austrag inhibie-
render oder toxischer Substanzen muB
ausreichend grof sein. Anderenfalls
sind EinbuBen bei Zellwachstum und
Produktivitdt zu erwarten. Durch ent-
sprechende Wahl der Ernterate kann
der MKF daher entweder zur Anreiche-
rung und Entdeckung von Inhibitoren
oder zur Verdiinnung von Inhibitoren
und Entgiftung betrieben werden.

Eine Entfernung toxischer Substanzen,
z.B. Lactat [15] oder Ammonium [11, 18],
wird beim MKF nicht vorgenommen. Im
Betrieb sollte sich daher der Gesamt-
Effekt inhibierender und toxischer Sub-
stanzen zeigen, falls diese in wirksamer
Konzentration produziert werden.

Nahrstoffbediirfnisse

Im Gegensatz zu anderen Systemen be-
schrankt sich die Supplementierung auf
die tatséchlich von den Zellen ver-
brauchten niedermolekularen Nahrstof-
fe. Zudem muR soviel Komplettmedium
zugegeben werden, wie das System
durch die zellhaltige Ernte verlaBt [12].
Die Basis hierfiir ist die Analytik der
meisten Medienbestandteile, Abb. 5
zeigt HPLC-Systeme zur quantitativen
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Abb. 4: Medium-Kreislauf-Fermenter im Betrieb. Von links nach rechts:
MeB- und Regelsystem mit Gasmischstation und Schreiber, Fermentez,
Pumpen und Perfusionssteuerung, Zulaufflasche auf Waage, Ablaufflasche
der Perfusion (zellfrei) auf Waage, Zellablaufflasche

Abb. 5: HPLC-Systeme zur quantitativen automatischen Analyse
anorganischer Ionen, organischer Sduren und Aminosiuren

automatischen Analyse anorganischer
Ionen, organischer Sduren und Amino-
sauren. Aus den Analysedaten 1aRt sich
eine Supplementierungsmixtur berech-
nen, die als standardisiertes Medium-
Konzentrat fiir die untersuchte Zellinie
dient.

Ersparnisse durch eine
MKF-Fermentation

Mit der geschilderten Kreislauf-Be-
triebsweise lassen sich wahrend der
kontinuierlichen Phase ca. 80 % der
Mediumkosten und Mediummenge ein-
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sparen. Da die Bereitung neuer Medien
reduziert wird, kénnen Zeit und Kosten
beim Ansetzen, Sterilfiltrieren und Ste-
riltesten eingespart werden. Zusatzlich
sinken die Kosten fiir die Inaktivierung
gebrauchter Medien, die durch das
neue Gentechnikrecht [13] zwingend
vorgeschrieben ist. Die Inaktivierung
geschieht vorzugsweise durch Hitzeste-
rilisation [14] und verursacht hohe Ener-
giekosten.

Das gesamte MKF-System wird steril
betrieben. Zusatzliche Sterilfiltrations-
schritte in Verbindung mit der Rezykli-
sierung fallen nicht an. Der MKF-Prozef

bleibt besondes unkompliziert und
preiswert, weil die hochmolekularen
Substanzen ohne Riickhaltesystem wie-
derbenutzt werden und weil die Entgif-
tung moglicher Inhibitoren durch Ver-
diinnung geschieht. Es ist zu erwarten,
daR sich besonders beil groRvolumigen
Produktionsprozessen die Verfahrens-
kosten senken.

Fermentation mit dem MKF

Die Leistungsfahigkeit der Perfusions-
fiilhrung mit Mediumrecycling und In-
hibitorentfernung durch Verdiinnung
wird anhand experimenteller Ergebnis-
se gezeigt. Im folgenden werden daher
die ersten Resultate mit dem MKF-
System vorgestellt.

Der verwendete Fermenter war ein
Biostat BF (Fa. B. Braun Diessel Biotech
GmbH, Melsungen) mit Doppelmem-
branriihrer (Abb. 1). Auf dem Riihrer-
modul waren 3,30 m Perfusionsmem-

‘bran und 5,30 m Begasungsmembran

aufgewickelt. In der Peripherie wurden
das MeR- und Regelsystem DCU (Fa. B.
Braun Diessel) und eine Perfusions-
steuerung mit Rickspiilung der Perfu-
sionsmembran gemaR [16] und [6] ein-
gesetzt. Abb. 4 zeigt das gesamte Fer-
mentersystem. Das Reaktorvolumen
betrug 2,0 Liter, die Drehzahl des Dop-
pelmembranrithrers 30 rpm. Die Zellen
wurden bei 37 °C, pH 7,10 und 40 %
Luftsdttigung kultiviert.

Die fermentierte Zellinie war ein Maus-
Ratte Hybridom (ATCC HB 58), das
einen monoklonalen Ratten-Antikorper
des Typs IgG 1 gegen die leichte Kette
von Maus-Antikérpern produzierte.
Taglich wurden zwei bis drei Proben
aus dem Fermenter genommen und
wie folgt analysiert: Die Zellzahl wurde
mikroskopisch mittels Trypanblau-Aus-
schluBfarbung bestimmt, Glucose und
Lactat mit dem YSI 2000 Analyzer
(Fa. Yellow Springs Instruments, Ohio),
Ammonium mittels lonenselektiver
Elektrode mit pH/ION Meter pMX 2000
(Fa. WTW CmbH, Weilheim), die Ami-
nosduren mit dem RP-HPLC Systern 400
(Fa. Kontron GmbH, Eching) mit Vor-
sgulen-Derivatisierung (OPA-Methode)
[7) und Antikérper mit einem kinetl-
schen Sandwich-ELISA-Test und dem
EL 311 Autoreader (Fa. Tecnomara
GmbH, Fernwald).

Das verwendete Medium bestand aus
einer 1 : 1 Mischung von DMEM und
Ham’'s F 12, erganzt durch 50 uM
Ethanolamin, 2 mM Natriumpyruvat, 500
mg/1 BSA, 10 mg/1 Humantransferrin
und 10 mg/] Rinderinsulin. Es enthielt
zusatzlich folgende Aminosiure-Kon-
zentrationen: Asp 50 uM, Glu 100 #M,
Asn 100 uM, Ser 250 uM, His 150 uM,
GIn 4 uM, Gly 250 uM, Thr 900 uM, Arg
700 uM, Tyr 218 uM, Trp 45 uM, Met 230
uM, Val 450 uM, Phe 215 uM, Ile 415 uM,
Leu 800 uM und Lys 500 uM.

Dieses Medium wurde fiir die Batch-
phase und fiir die erste Perfusions-
phase eingesetzt. Zu Beginn der Re-
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cycling-Phasen (t = 90 hund t = 137 h)
wurde der aus dem System entnomme-
ne zellenhaitige Ablauf (Ernte) eben-
falls durch dieses Medium (chne BSA)
ersetzt, welches aber die dem Perfu-
sionsstrom entsprechende Menge an
Glucose und Aminosduren zusatzlich
enthielt (Tabelle 2).

Zur Berechnung der spezifischen Pro-
duktivitat wurde die Fermentation in
sieben Phasen eingeteilt (Tabelle 1).
Phase 4 und 6 entstanden, als die Zell-
ernte gegen Ende der 1. Perfusions-
phase begann bzw. gegen Ende der 1.
Recyclingphase erhéht wurde.

An die Kurven fiir Zellwachstum(Abb. 6)
und Antikdrperkonzentration (Abb. 8)
wurden mathematische Funktionen an-
gepaht. Mit den Funktionswerten bzw.
der 1. Ableitung und den Cleichungen
fiir die zellspezifischen Parameter [17]
wurden die spezifischen Produktivita-
ten fiir das Gesamt-Systemn sowie fiir
seine Teilstréme errechnet.

Ergebnisse

Abb. 6 zeigt die Wachstumskurve der
Mediumrecycling-Fermentation. Durch
die Inokulierung mit Zellsuspension aus
einem anderen Fermenter starteten
Zellwachstum und Produktbildung
(Abb. 8) bei relativ hohen Konzentratio-
nen und ohne lag-Phase. Wahrend der
Batchphase war das Wachstum prak-
tisch unlimitiert (Abb. 6, 7). Eine Wachs-
tumsrate von umax = 1,05/d bzw. Ver-
doppelungszeit von 15,8 h blieb etwa
bis zum Beginn der Phase 3 bestehen.
Danach wurde das Zellwachstum durch
zahlreiche  Komponenten  limitiert
(Abb. 7) und ging bei ca. 7 Mio. leben-
den Zellen je ml in ein FlieBgleichge-
wicht iiber. Dieses Gleichgewicht blieb
auch wahrend des Recyclings (Phase 5)
erhalten. In Phase 6 wurde die Emnte-
rate unter dem Eindruck der akkumu-
lierenden toten Zellen deutlich erhoht.
In der Folgezeit wurde eine Abnahme
der Lebendzellzahl im Fermenter be-
obachtet.

Die Konzentrationen der Metabolite
Glucose, Lactat und Ammonium sind in
Abb. 7 dargestellt. Die Aufnahmerate
flir Glucose in der Batchphase betrug
1,20 g je Tag und 1 Mrd. Zellen und die
Produktionsraten fiir Lactat, Ammonium
und Alanin 0,93 g bzw. 17,2 mg bzw.
35,0 umol je Tag und 1 Mrd. Zellen. Glu-
cose befand sich wahrend der ersten
Perfusionsphase im Minimum. Im Ver-
lauf der beiden Recyclingphasen nahm
die Glucosekonzentration im Fermenter
wieder zu. Die Zunahme war etwa dop-
pelt so groB, als aufgrund der starkeren
Supplementierung im Zulauf vorgelegt
wurde (vergleiche Datenreihe ,,Gluco-
se' mit ,,Glucose im Zulauf”’ in Abb. 7).
Ahnliches geschah mit vielen der Ami-
nosduren. Thre Aufnahmeraten sind in
Tabelle 4 aufgelistet. Wahrend der kon-
tinuierlichen Kultivierung blieben die
Konzentrationen der moglichen Inhibi-
toren Lactat, Ammonium und Alanin auf
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einem konstanten Niveau (Abb. 7). Ihre
Akkumulation wurde durch die gewahl-
te Verdinnungsrate vermieden. Weder
Lactat (Z 2,0 g/l) noch Ammonium
(= 82 mg/1) erreichten Konzentrationen,
die nach unseren Erfahrungen schadi-
genden EinfluB haben. Vermutlich traf
dies auch auf Alanin zu (£ 2 mM).
Abb. 8 beschreibt die Produktkonzen-
trationen im Fermenter und in den Per-
fusionsflaschen pl und p2. Der Antikor-
pertiter im Fermenter stieg im Laufe
des Perfusionsbetriebes (Phase 2 bis 4)
auf ca. 850 mg/! an. Zugleich wurden
ca. 260 mg/l] in der Ablaufflasche der
Perfusion gesammelt (siehe Datenreihe
., Antikérper-Konzentration in Flasche
p2"” in Abb. 8). In Phase 4 wurde die
DurchfluBrate durch Einschalten der
Zellernte erhoht. In der Folgezeit stieg
die Produktkonzentration im Fermenter
nicht weiter und nahm Werte um 600
bis 700 mg/1 an (Abb. 8). Wahrenddes-
sen wurde das perfundierte Medium
mit 260 mg/1 Produkt wiederverwen-
det. Im Laufe des 1. Recyclings (Phase 5
und 6) wurde der Produktgehalt im per-
fundierten Medium auf 450 mg/1 gestei-
gert (sieche Datenreihe , Antikdrper-
Konzentration in Flasche pl''). In Phase
6 wurde die Zellernterate mehr als ver-
doppelt. Beim 2. Recycling (Phase 7)
blieben die Produktkonzentrationen in
Fermenter und Perfusionsflasche kon-
stant (Abb. 8). Daher wurde weiteres
Produkt nur iiber den zellhaltigen Ab-
lauf gewonnen.

Die Berechnungen der zellspezifischen
Parameter ergaben, daB die zellspezifi-
sche Produktivitit im Laufe der Fer-
mentation gleichblieb (Tabelle 5). Die
Rezyklisierung des Mediums wirkte
sich also nicht nachteilig auf die Pro-
duktbildung aus. Die volumetrische
Produktivitat sank in der 2. Recycling-
phase, in der auch die Lebendzellzahl
im Fermenter abnahm (vergleiche Ta-
belle 5 mit Abb. 8). Die volumetrische
Produktivitat sank offenbar nicht wegen
der Recycling-MaBnahmen, sondern
weil die Zahl der produzierenden Zel-
len im Fermenter wegen der erhéhten
Zellernterate geringer wurde. Wahr-
scheinlich trat eine Inhibition des Zell-
wachstums auf, denn die spezifische
Wachstumsrate betrug in der Batch-
phase u = 1,05/d. Im Laufe des 2. Recy-
clings nahm die Zellzahl bei einer Zell-
ernterate von De = 0,52/d ab, obwohl
sich die von uns analysierten Substrate
(Glucose, Aminosauren auRer Cystein
und Prolin) zu dieser Zeit nicht mehr im
Minimum befanden.

Abb. 9 zeigt die Summe der produzier-
ten Antikdrper-Menge in der gesamten
Anlage (Fermenter, Ernteflasche, Per-
fusionsflaschen). Wahrend der Phasen
1 bis 4 (Batch und Perfusion mit fri-
schem Medium) wurden 2997 mg Pro-
dukt in 90 Stunden gebildet. In den

-‘Phasen 5 bis 6 (1. Recycling) waren es

1349 mg in 47 Stunden und in Phase 7
(2. Recycling) 681 mg in 38 Stunden. Die
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Tabelle 3: Kosten fir Medium und Medium-Konzentrat

Substanz Medium Medium-Konzentrat
Rinderserumalbumin 0,17 DM 0 DM
Olsgure 0 DM 0 DM
Rinderinsulin 6,20 DM 6,20 DM
Humantransferrin 2,58 DM 2,58 DM
FeCI3 0 DM 0 DM
Basalmedium 1,40 DM 1,40 DM
NaHCO3 0,085 DM 0,089 DM
Ethanolamin 0 DM 0 DM
Natriumpyruvat 0,12 DM 0,12 DM
Clutamin 0,20 DM 0,74 DM
Clucose 0 DM 0,14 DM
Reinstwasser 0,16 DM 0,16 DM
Aminosauren (auRer Glutamin):

Asp 0,085 Pfg. 0,43 Pfg.
Glu 0,088 Pfg. 0,44 Pfg.
Asn 1,80 Pfg. 9,01 Pig.
Ser 3,20 Pfg. 15,98 Pig.
His 1,80 Pfg. 8,99 Pig.
Cly 0,11 Pig. 0,55 Pfg.
Thr 5,71 Pig. 28,57 Pig.
Arg 2,60 Pfg. 12,99 Pig.
Tyr 1,34 Pfg. 6,70 Pfg.
Trp 0,68 Pig. 3,40 Pig.
Met 0,96 Pfg. 4,80 Pfg.
Val 1,65 Pig. 8,23 Pfg.
Phe 1,03 Pfg. 5,15 Pfg.
lle 5,12 Pfg. 25,60 Pfg.
Leu 2,83 Pfg. 14,17 Pig.
Lys 0,88 Pfg. 439 Pig.
Summe 11,22 DM je Liter 12,83 DM je Liter

Tabelle 5: Spezifische (q) und volumetrische (Q) Produktivitit wihrend der
sieben Phasen der Mediumrecycling-Fermentation

Phase 1 2

3 4 5 6 7

d (mg je Tag und

1 Mrd. Zellen) 121 127
Q (mg je Tag und
1 Liter 103 375

113 147 144  n.b. 144

690 1024 1040 nb. 630

Produktion von 33 mg/h vor dem
Mediumrecycling blieb also wahrend
des 1. Recyclings mit 29 mg/h etwa auf
gleichem Niveau und sank beim 2. Re-
cycling auf 18 mg/h.

Die aufgewendeten Medienkosten sind
ebenfalls in Abb. 9 verzeichnet. Fiir
1 DM wurden vor dem Recycling 43,6
mg Antikdrper produziert, beim 1. Re-
cycling 67,7 mg und beim 2. Recycling
40,1 mg. Gemessen an den eingesetz-
ten Medienkosten wurde beim 1. Re-
cycling die 1,5fache und beim 2. Recy-
cling die gleiche Produktmenge er-
zeugt wie bei der Perfusion mit fri-
schem Medium.

Durch die Verwendung des rezyklisier-
ten anstelle des frischen Nadhrmediums
sanken die Medienkosten fiir das 1. Re-
cycling von 56,10 DM auf 12,93 DM (Ein-

22

sparung von 77 %) und fiir das 2. Recy-
cling von 56,10 DM auf 16,81 DM (Ein-
sparung von 70 %). Bezogen auf die ge-
samte Fermentation wurden 43 % der
Medienkosten eingespart (Abb. 10). Zu-
satzlich sank die Abwassermenge, die
vor ihrer Einleitung in das Abwasser in-
aktiviert werden muR, fiir den 1. Recyc-
lingschritt um 80 % und fiir den 2. Re-
cyclingschritt um 74 %. Bezogen auf die
gesamte Fermentation sank der Abwas-
serverbrauch um 45 % (Abb. 10).

Diskussion

Mediumrecycling ist in einfachster
Form durchfithrbar, wie die vorgestell-
te Fermentation zeigt. Mit der Wahl ge-
eigneter FluBraten fiir Perfusion und

Zellablauf kann auf technische Systeme
zur Proteinriickhaltung und Inhibitor-

Tabelle 4: Zellspezifische Aminosiure-
und Glucose-Aufnahmeraten wiahrend
der Batchphase der Mediumrecycling-
Fermentation

Amino- Rate in gmol je Tag
sauren und 1 Mrd. Zellen
Asp 422

Clu 21,6

Asn 29,8

Ser 70,7

His 91,0

Gln 3650

Gly 18,3

Thr 183,6

Arg 184,0

Tyr 135,8

Trp 25,8

Met 72,8

Val 183,5

Phe 78,8

Ile 180,0

Leu 291,0

Lys 259,0

Alanin wurde produziert, Cystein und
Prolin nicht gemessen.

Glucose 1,20 gje Tag und 1 Mrd. Zellen

entfernung verzichtet werden. Die
Rezyklisierung erbringt deutliche Ein-
sparungen bei den Medienkosten und
eine erhebliche Reduzierung der Ab-
wassermenge. Der MKF benutzt die
klassische Perfusionsfiihrung und be-
notigt etwa den gleichen Aufwand fiir
Anlagenbau und Betrieb wie diese. Er
erlaubt eine homogene Kulturfiihrung
im FlieBgleichgewicht mit besonders
okonomischer Ausnutzung des Zellkul-
turmediums.

Wie oft ist das Medium wiederver-
wendbar? Allgemein kann die Rezirku-
lierung des perfundierten Mediums so
lange wiederholt werden, bis nachtei-
lige Effekte fiir Zellwachstum oder Pro-
duktivitdt auftreten. Falls dies ge-
schieht, sollte das rezirkulierte Medium
dem System entnommen und durch
neues Medium ersetzt werden. Die
Recyclingprozedur beginnt dann von
neuem.

Im Falle der vorgestellten Fermentation
kann eine einmalige Wiederverwen-
dung des gebrauchten Nihrmediums
empfohlen werden. Fiir die betrachtete
Zellinie waren die spezifische und volu-
metrische Produktivitit sowie das Zell-
wachstum in der 1. Recyclingphase ver-
gleichbar mit der vorherigen Perfu-
sionsphase mit neuem Medium. Im Ver-
lauf der 2. Recyclingphase nahm die
volumetrische Produktivitat trotz gleich-
bleibender zellsperifischer Produktivi-
tat ab. Dies kann auf die abnehmende
Lebendzellzahl im Reaktor oder auf
Degradation des Produktes zuriickge-
fiihrt werden. Eine Degradation des
Produktes sollte durch Kiihlung der pe-
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ripheren CefdaBe vermieden werden.
Die Abnahme der Zellen wurde durch
die in dieser Phase zu sehr gesteigerte

| Emterate hervorgerufen oder durch

fehlende Entgiftung toxischer Substan-
zen im Medium. Durch einen Zyklus mit
abwechselndem Mediumrecycling und
Mediumwechsel sollte die vorgestellte
Fermentation auch im Langzeit-Einsatz
betreibbar sein.

Weitere Arbeiten werden eine solche
Langzeit-Anwendung untersuchen. Zu-
dem sollen mit einer Variante des MKF
eventuelle inhibierende Substanzen be-
sonders schnell erfaBt werden. Hierzu
wird der zellfreie Ablauf der Perfusion
sofort wieder in der Zulaufflasche ge-
sammelt. Simultan zum zellhaltigen Ab-
lauf wird standig die gleiche Menge an
Medium-Konzentrat in die Zulaufflasche
gepumpt. In diesem besonders dynami-
schen Kreislaufsystem wiirden schad-
liche Effekte unmittelbar auf die Zell-
kultur wirken.

Solche Effekte wurden beziiglich der
spezifischen Produktivitdt auch in der
2. Recyclingphase der vorgestellten
Fermentation nicht beobachtet. Durch
Beibehalten der urspriinglichen Ernte-
rate hitte es hier wahrscheinlich auch
keinen Riickgang der Lebendzellzahl
und der volumetrischen Produktivitat
gegeben. Mizrahi und Avihoo [1] fan-
den, dhnlich wie bei der vorliegenden
Untersuchung, daB das Medium einmal
wiederbenutzt werden konnte und exrst
beim 2. Recycling EinbuBen im Zell-
wachstum auftraten. Bereits bei einmali-
ger Wiederverwendung des Mediums
ist eine deutliche Reduzierung der Pro-
duktionskosten zu erwarten.
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