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Forord

Det er et samarbejdes diplomingenigrprojekt, mellem instituttet for System Biologi DTU og virksomheden
Cercell. Formalet med dette speciale er sammenligning af procesparametre mellem engangs-fermenter og
konventionelle glas- og stal fermenter. Perioden for projektforlgbet var fra september 2014 til februar 2015.
Forsggene blev udfgrt pa instituttet for systembiologi, DTU. Udstyret, veerktgjer og apparater blev delvist
leveret af DTU og af virksomheden Cercell. E.coli stammen blev leveret af Statens Serum Institut, SSI.

Jeg vil gerne takke mine vejledere Mhairi Workman, Per Stobbe og Rasmus Kirstrand for alt deres hjlp,
stgtte, rad og vejledning gennem projektets forlgb. En seerlig tak til Per Stobbe for hans stgtte og hjeelp i
laboratoriet og igennem projekt forlgbet. Det har vaeret fantastisk at samarbejde med ham.

Desuden vil jeg takke Kevin Klejn fra Cercell for hans hjelp med udbringning af bioreaktor. Tak til Bent
Svanholm for hans hjelp med sensorerne. Jeg takker Statens Serum Institut for deres samarbejde og
udlevering af en E.coli stamme. Sidst men ikke mindst vil jeg takke min sgde familie, for deres stgtte og
motivation til mig igennem projekt forlgbet, og jeg vil takke dem for deres pasning af min lille datter.
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Abstract

The decision to use single-use systems for manufacturing pharmaceuticals depend on many factors, but the
major driving force is a desire to save cost and time. Single-use-fermentor can offer many advantages relative
to conventional glass/steel fermentor and has gained wide acceptance in the bio-pharmaceutical industry.
The advantages of single-use-fermentor are among others elimination of cross contamination, reductions in
water consumption, and eliminating clean in place (CIP) and steam in place (SIP).

The project concerns the comparison of process parameters between conventional glass/steel- and single
use-fermentor. The process parameters are compared by examining the growth data for a wild-type E. coli
bacterium. The transfer coefficient KLa value for two different sizes bioreactor with different turbines and
different agitation speed. To investigate the growth data for the wild-type E. coli optical density, dry weight
and specific growth rate are determined. For KLa determination, two optical sensors Presens and Hamilton
Visiferm are used. KLa values are compared relative to the different sizes of bioreactors, turbines, and the
stirring speed sensors. Finally, the KLa values of conventional glass/steel fermentors are compared with KlLa
values for single-use-fermentors.

A KLa value is very crucial for the maximum productivity in microbial fermentation and it can only be achieved
by appropriate combination of aeration and agitation. An optimal KLa value will be used as an informative
tool to overcome the problem of the difference in geometry and turbines among a variety of bioreactors
during upscale from laboratory- to pilot scale fermentors. The optimal KLa value used to prove how much
oxygen transfer rate a given bioreactor can provide.

The project objective was conducted with satisfactory results. The wild type E.coli showed results that
coincide well for conventional glass/steel- and single-use-fermentor. The same applies to KLa values. The
deviation of the KLa values are very small for the conventional glass/steel fermentor compared to single-use-
fermentor. This suggests that single-use-fermentor can deliver the same results as conventional

glass/steel fermentor.

The two used optical sensors Presens and Hamilton Visiferm can measure almost the same DO concentration
in all bioreactor types. The used turbines, Rushton, Smith and Bakker showed some different results. Bakker
turbines had the highest KLa value, than Smith turbines and Rushton turbines. The agitation speed had a
great influence on the KLa value. The KLa value increases with increasing agitation speed, but at very high
agitation speed (2000 rpm) the KLa value can be affected. As well, the bioreactor size have an effect on the
KLa value. The KLa value increases with increasing bioreactor size. This applies are both for conventional
glass/steel- and single-use-fermentor.
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Resume

Beslutningen om anvendelse af engangs-fermenter afhaenger af mange faktorer, men den stg@rste drivkraft
er gnsket om besparelse af omkostninger og tid. Engangs-fermenter kan tiloyde mange fordele i forhold til
konventionelle glas/stal fermenter og har opnaet bred accept i den bio-farmaceutiske industri. Fordelene
ved engangs-fermenter er sasom eliminering af krydskontaminering, reducering af vand forbruget og fijerne
clean-in-place (CIP) og steam in place (SIP).

Projektet omhandler en sammenligning af procesparametre mellem konventionelle glas/stal- og engangs-
fermenter. Procesparametrene sammenlignes ved at underspge vaekstdata for en vildtype E.coli bakterie.
Desuden bestemmes oxygen masseoverfgringskoefficienten KLa for to forskellige fermenter stgrrelser med
forskellige turbiner og forskellige omrgringshastigheder. For at undersgge veekstdata for vildtypen E.coli
bestemmes optisk densitet, tgrvaegt og den specifikke vaeksthastighed. Til KLa bestemmelse anvendes to
optiske sensorer, Presens og Hamilton Visiferm. KLa veerdier sammenlignes i forhold til de forskellige
fermenter stgrrelser, turbiner, omrgringshastigheder og sensorer. Sidst men ikke mindst sammenlignes KLa
vaerdier for konventionelle glas/stal fermenter med KLa vaerdier for engangs-fermenter.

En KLa veerdi er meget afggrende for den maksimale produktivitet i mikrobiel fermentering og det kunne kun
opnas ved en passende kombination af beluftning og omrgring. Den optimale KLa veerdi vil blive anvendt som
en informativ veerktgj til at overvinde problemet med forskellen i geometri og turbiner blandt en raekke
forskellige bioreaktorer under opskalering fra laboratorieskala- til pilotskala fermenter. Samt anvendes den
optimale KLa vaerdi til at bevise, hvor meget oxygen overfgrselshastighed et givet fermenter kan levere.

Projektets formal blev gennemfgrt med nogle tilfredsstillende resultater. Vildtypen E.coli viste resultater som
stemmer fint overens med konventionelle glas/stal - og engangs-fermenter. Det samme geelder for KlLa
veerdier. Afvigelsen af KLa veerdierne er meget lille for konventionelle glas/stal fermenter i forhold til
engangs-fermenter. Dette tyder pa at engangs-fermenter kan levere de samme resultater som
konventionelle glas/stal fermenter, under disse betingelser som vi udsaetter dem for.

Desuden ses at de to anvendte optiske sensorer, Presens og Hamilton Visiferm kan male naesten de samme
DO koncentrationer i alle fermenter typer. De anvendte turbiner, Rushton, Smith og Bakker viste nogle
forskellige resultater. Bakker turbinen havde den hgjeste KLa veerdi, dernaest Smith turbinen og til sidst
Rushton turbinen. Omrgringshastigheden viste en stor indflydelse pa KLa vaerdien. KLa veerdien stiger med
stigende omrgringshastighed, dog ved meget hgje omrgringshastigheder (2000 rpm) kan KLa vaerdien blive
pavirket. Samt har fermenter stgrrelsen en stor rolle for KLa veerdien, KLa veerdien stiger med stigende
fermenter stgrrelse. Alt dette gaelder for bade konventionelle glas/stal- og engangs-fermenter.
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Indledning

Succesen med konventionelt glas/stal bioreaktor og fermenter har i Igbet af de sidste 60 ar bekraeftet
gyldigheden af teori og tekniske principper for skalerbar designs. Den konventionelle glas/stal fermenter kan
skaleres fra en liter op til 250.000 liter og bioreaktor op til 25.000 liter. Industriens krav til gget effektivitet
og reduceret anlaegs investeringer har dannet grundlag for design af nye skalerbare engangs- bioreaktor.
St@rste engangsbrug bioreaktor er pa 2000 L (arbejdsvolumen) og kan tilbydes fra de 5 store men saelges kun
i 500 stk. om aret. Der er ingen udsigt at dette volumen gges. Ganske interessant findes der ingen engang-
fermenter pa market. Alene Cercell tilbyder et engang-fermenter produkt i volumen fra 100 mL til 50 liter
(arbejdsvolumen). Dette studie beskzeftige sig med fermentering.

Engangs-fermenter skal kunne leverer rigeligt med oxygen til systemet, fjerne varme fra kulturen meget
hurtigt og kontrollerer opl@st oxygen, temperaturen, pH osv. Disse udfordringer har konventionelt glas/stal
fermenter lgst problematikken i sma og store skala via en raekke funktioner og metoder, som er blevet
perfektioneret i Igbet af de sidste 80 ar [1].

Oxygen overfgrselshastigheden fra en gas-fase til et medie i aerob fermentering er en vigtig parameter i
udformningen af en bioreaktor og isaer en fermenter. Aerobe organismer har brug for ilt for vaekst,
produktdannelse, og celle vedligeholdelse. Den volumetriske masseoverfgrselskoefficient, KLa angiver
hastigheden af oxygen, der anvendes til fermentering, under hensyntagen til alle oxygen forbrugende
variabler i en fermenter. Bestemmelsen af KLa vaerdi for en fermentering er vigtigt for at opretholde
tilstreekkelig overfgrsel af oxygen i en fermenter [2]. Overfgrsel af oxygen fra en gas-fase til en vaeske-fase
kompliceres af tilstedeveerelsen af celler, produktdannelsen og anti-skummidler. Disse kan andre boble
stgrrelsen og graensefladen, som pavirker oplgseligheden af oxygen [3].

| dette studie, undersgges de relative effekter af omrgringshastighed, beluftningshastighed og forskellige
turbine typer pa KLa veerdien af engangs-fermenter og konventionelle glas/stal fermenter.

Der er mange metoder til at bestemme KLa veerdien. Alle metoder anvendes til at evaluere KLa vaerdien i
ideelle blandinger af to faser i en fermenter og en ubetydelig modstand af gasfasen til oxygen overfgrsel pa
tvaers af grensefladen [2]. Til denne undersggelse anvendes den dynamiske gasning ud metode. Denne
metode kan direkte bestemme den volumetriske masseoverfgrselskoefficient i en fermenter, og estimater
den volumetriske mikrobielle oxygen optagelse og den gennemsnitlige iltmatning koncentration ved gas-
vaeske-graenseflade [4].

Desuden bliver vaekstdata (optisk densitet OD og t@rvaegt DW) for en vildtype E.coli dyrket i LB medie
undersggt ved anvendelse konventionelle glas/stalfermenter og engangs-fermenter af med samme
omrgringshastighed og forskellige fermenter stgrrelser og forskellige turbiner.
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Introduktion

Fermentering er en vigtig del af den industrielle mikrobiologi. Kontrolleret fermenteringsteknologi fik sin
oprindelse fgrste gang ved fremstilling af vin, og blev perfektioneret i 1940'erne med produktion af
antibiotika [5]. Efterhanden begyndte man at fremstille enzymer ved fermentering. Det startede pa
Grindstedvaerket og mange andre steder ud i verden, hvor man fremstillede svampeenzymer, og pa Kongens
Bryghus, hvor en bakteriel amylase blev produceret. | begge tilfeelde benyttedes overfladedyrkning, hvor
mikroorganismerne sidder pa en fast, befugtet fase, og i begge tilfelde var der betydelige
produktionsvanskeligheder, fordi dyrkning pa fast fase er vanskelig at kontrollere. | dag bliver enzymer
(proteiner) fremstillet ved ”“submers” fermentering med en veldefinerede kulstof - og kvaelstofkilder.
Submers fermentering er en proces, hvor kulturen holdes opslemmet og ofte beluftet i en velomrgrt tank.
Omkring 1950 blev en storskala dansk gaeringsindustri til fremstilling af industrielle enzymer etableret, og
Novo virksomheden var alt vaesentligt den dominerende aktgr [6].

11995 skrev J. W. Frost og K. M. Draths [5], at "kemien er pa vejind i en ny aera", hvor vedvarende ressourcer
og mikrobielle bio-katalysatorer vil veere fremtraedende. Plantestivelse, som cellulose affald fra landbruget,
og valle fra oste fremstilling er rigelige og vedvarende fermenterbare kulhydrater.

| dag er fermenteringsteknologien den primaere metode til produktionen i den bioteknologiske industri.
Fordelen ved fermenterings teknologien er, at de ikke bruger giftige reagenser eller kraever tilsetning af
mellemliggende reagenser. Mikrobiologer s@gger nu naturligt forekommende mikrober, der producerer
gnskede kemikalier. Derudover er de nu i stand til at manipulere mikrober at gge produktionen af disse
kemikalier. | de seneste ar har mikrobielle fermenteringer blevet revolutioneret ved anvendelse af genetisk
manipulerede organismer. Mange fermenteringer bruger bakterier, men et stigende antal involverer
dyrkning af mammale celler[5].

Fermentering er et almindeligt anvendt proces i industrien samt i produktionen af mange fgdevarer,
drikkevarer og laegemidler. Fermenterings-processen bruger mikroorganismer til at konvertere ravarer til et
produkt. Fermenteringsprocesser indbefatter kemiske reaktioner, sdsom oxidationer, reduktioner, hydrolyse
og bio-syntese og dannelsen af celler. Nogle processer kan kraeve tilstedevaerelsen af luft (aerob), andre uden
luft (anaerob). Hastigheden af fermentering afhaenger af mikroorganismers koncentrationen, celler,
cellulzere komponenter og enzymer samt temperatur og pH [7].

Komponenterne i en fermenteringsproces:
Uanset typen af fermentering (maske med undtagelse af nogle omdannelse) kan grundlaeggende
komponenter for fermenteringsproces opdeles i seks trin:

1) Udarbejdelse af medie, der skal anvendes til dyrkning af processens-organisme under udviklingen af
podnings kultur og produktions-fermenter.

2) Sterilisering af mediet, fermenter og hjaelpeudstyr

3) Udarbejdelse af en aktiv, renkultur i tilstraekkelig maengde til at pode mediet

4) Vaksten i organisme i produktions-fermenter under optimale forhold for produktdannelse

5) Ekstraktion af produkt og dets oprensning

6) Bortskaffelse af spildevand produceret ved fremgangsmaden
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Figur 1 viser en generaliseret, skematisk reprasentation af en fermenteringsproces.
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Figur 1 En generaliseret, skematisk reprasentation af en fermenteringsproces [8]

De indbyrdes forhold mellem de 6 komponenter i en fermenteringsproces er illustreret i Figur 1. Hvor et
sterilt medie (A) bliver podet med en stok kultur (B) i en ryste kolbe (C) som anvendes til at pode en lille
fermenter (D) og en produktions-fermenter (E) med. Nar fermenteringsprocessen er overstaet, fjernes
dyrknings-vaesken (F) fra produktions-fermenteren (E) og fgres videre til separations processen (G). Her bliver
cellerne separerede og bliver derefter sendt videre til oprensnings-proces [8].

Mikrobiel vaekst kinetik i en batch-fermentering
Mikrobiel vaekst kinetik, er forholdet mellem den specifikke vaekst hastighed (1) og koncentrationen af

substratet [9]. Batch-fermentering er et lukket system, der indeholder en indledende begraenset maengde
naringsstof [8].

Batch-fermentering har nogle fordel og ulemper, ligesom alle andre fermenteringstyper. Disse fordel og
ulemper ses for neden.

Fordel/ ulemper ved batch-fermentering:

e Hgje koncentration af f.eks. sukker er ngdvendigt i begyndelsen, ellers slutter fermenteringen for
hurtigt

e Hgjt produkt koncentration til slut er muligt

e Inhibering af fermentering (eller ugnsket metabolisme) kan sker pa grund af hgjt substrat eller
produkt koncentration

e  Problemer med forureninger er minimalt (pga. kort fermenterings tid)

10
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En typisk vaekstkurve for en bakteriel population, kan ses i Figur 2. Her ses lag, eksponentiel, deceleration
vaekst, stationzer og dgde faserne.
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Denne batch cyklus er opdelt i 5 forskellige faser: Lag fase, eksponentielfase, deceleration vaekstfase,
stationaerfase og dgdefasen.

Lag fase:
Nar et friskt medie bliver inokuleret med et mikroorganisme, vil vaeksten fgrst begynde efter et stykke tid.
Denne tidsperiode kaldes lagfasen, og har fglgende karakteristika:

e En periode hvor cellerne tilpasser sig i det nye omgivelser

e Nye enzymer syntetiseres.

e Enlille stigning i celle masse og volumen, men ingen stigning i celle nummer

e Lengden af denne fase varierer med typen af organisme, podnings-volumen og

dyrkningsbetingelser, darlig podnings tilstand (hgj% af dgde celler) og naeringsfattigt medie

Eksponentiel fase:

e | denne fase har cellerne justeret sig til det nye omgivelser og formerede sig hurtigt (eksponentielt)
Balanceret vaekst
Vakst hastigheden er afhaengig af neeringsstof
Cellepopulation fordobler med regelmaessige tidsintervaller (fordoblingstid)
Etableringen af den eksponentiel vaekst er afhaengig af en raekke faktorer, en levedygtig podnings
kultur, en egnet energikilde, tilstedevaerelsen af overskydende naeringsstoffer og vaekstfaktorer og
et passende miljg (temperatur, pH, oplgst ilt)

Deceleration veekst fase:

e En meget kort fase, hvor veeksten accelererer og dette skyldes:

e Vigtigt nzeringsstof i kultur begynder at |gbe ud. Dette neaeringsstof er ofte benaevnt
vaekstbegraensende substrat. Medier er ofte udformet pa en sadan made, at dette naeringsstof er
generelt karbon-kilde (dvs. glukose eller andre kulhydrater)

e Periode af ubalanceret vaekst: Celler gennemga intern omstrukturering for at gge deres chancer for
at overleve
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Stationaerfase:

Med udtgmning af naeringsstoffer (5=0) og akkumulering af affald og sekundaere stofskifteprodukter:

e Der eringen vakst i organismen population.

e Vakst hastigheden er i ligevaegt med dgdeligheden. Dette kan veere som et resultat af fglgende:
0 Udtgmning af en eller flere essentielle naringsstoffer
0 Akkumulering af giftige veekst er forbundet med biproduktet

e Primaere metabolit, eller vaekst er forbundet, produktion stopper

e Sekundaer metabolit, eller ikke vaekst er forbundet, kan produktionen fortsaette sasom antibiotika,
pigmenter

e Lzengden af den stationzere fase er ofte afhaengig af organismen

e Generelt har bakterier korte stationaere faser.

Dgdefase
Den levende organisme population falder med tiden, pa grund af en mangel pa naringsstoffer og giftige
metaboliske biprodukter og Stgrste delen af cellerne vil dgr [8],[9],[10].

Den specifikke vaeksthastighed
Den specifikke vaeksthastighed u er hastigheden af biomassedannelse i en fermenteringsproces.
Vaksthastigheden er afhaengige af generations tiden for organismen, da det er den hastighed organismen
formerer sig med [11]. Den specifikke vaeksthastighed er interessant, da det er vigtige i mange sammenhang
at kende til de forhold, hvor organismen formerer sig hurtigst. Ved en eksponentielt vaekst forstas at
biomassen @gges eksponentielt. Den maksimale veeksthastighed bestemmes ud fra eksperimentelle
fermenterings data som plottes ind i Excel og vha. den eksponentiel regression bestemmes pmax ved et R-
kvadrat st@rre end 0,95. Nar organismen vokser eksponentielt, kan dette beskrives ved fglgende Ligning 1.
Ligning 1

x = xgeht
Her er x biomassekoncentrationen til tiden t, og xo er biomassekoncentration til tiden t = 0 og u er den
specifikke vaeksthastighed, som angives i enheden timer?*[12].

Fermenters opbygning

En fermenter (bioreaktor) er en beholder der indeholder veekstmedie, som bestar af alle de naeringsstoffer
en celle skal bruge for at opna optimal vaekst. En fermenter er general forsynet med en omrgrer vha. en
motor, 2 sensorer (pH - og DO- elektroder), sparger, baffles, luftindtag, pr@veudtage og kgling/varme
regulator. Identifikationen af fermenterer illustrerede pa nedenstaende Figur 3. | de fleste tilfeelde vil en
fermenter veere tilsluttet en computer, som samler alle data fra vaekstmediet sasom ilt koncentration, pH,
temperatur, gas-flow og omdrejningshastighed.

Pra\reudtage Omrorer

—

T

System monitor

Sensor
Luftindtag

Baffles

Tank
Keling/Varme

Sparéér
Figur 3 Identifikation af de enkelte dele pa en fermenter [10]
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En fermenter kan bestar af glas/stal og af Polycarbonat, Nylon og rustfrit stal. Begge fermenter bestar af de
samme delelementer, som er vist pa Figur 3.

Figur 4 viser en konventionel glas/stal fermenter af Sartorius Biostat.

Figur 4 Konventionel glas/stal fermenter [13]

Figur 5 Viser en engangs-fermenter og en engangs-bioreaktor, som er designet af Cercell

Figur 5 Engangs-fermenter Engangs-bioreaktor [14]
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Engangs-fermenter blev fgrst introduceret til bio-fremstillings-industrien omkring ar 1999, og er blevet en
alvorlig konkurrent til de konventionelle glas/stal fermenter [15].

| dag er bio-farmaceutiske produkter karakteriseret ved mangfoldighed, stigende efterspgrgsel og hgje
udviklingsomkostninger, som tvinger et stigende antal af bio-videnskabelige virksomheder til at anvende
engangs-fermenter [16]. | dag er der en accelererende udvikling inden for brugen af engangsfermenter [17],
da engangsfermenter tilbyder mange fordele, sdasom reducering i tid og omkostninger i forhold til
konventionelle glas/stal fermenter og har opnéet en bred accept i den bio-farmaceutiske industri [18].
Engangs-fermenter bliver hovedsaglig anvendt af den farmaceutiske industri, da den farmaceutiske industri
fokuserer pa den kliniske side af branchen og kreaever en stor sterilitet under fremstillingsprocessen af
legemidler [19].

Engangs-fermenter spaender fra lav profil forgaering til hgj profil farmaceutiske kompatibel cellekulturer. Den
hgje indeslutningsniveau af engangsbrug systemer er ikke kun nyttigt for produktion i den bio-farmaceutiske
industri, men ogsa til fremstilling af papir, bio-raffinaderier og maelkesyrebakterier i fedevarer[20].

Den mest anvendt form for aerob fermenter i dag, er konventionelle glas/stal fermenter. Ideel til vaekst af
hgj-celle-densitet kulturer i store volumen tanke har konventionelle glas/stal fermenter opstaet som
industriens foretrukne teknologi [21]. Men hgj-celle-densitet kulturer har veeret en succes for kun et
begraenset antal af mikroorganismer eller celletyper, der kan overleve i storskala reaktorer [22]. Desuden har
konventionelle glas/stal fermenter vaeret plaget af store ulemper[23]:

e Investeringer af hgj kapital, energi krav og vedligeholdelse behov
* Forskydning

e Behov for intensiv renggring og sterilisation

e Risikoen for krydskontaminering

Der findes mange artikler, undersggelser, konferencer og mgder, som diskuterer gkonomi og fordele ved
anvendelse af engangs-fermenter i forhold til konventionel glas/stal fermenter Ved anvendelse af glas/stal
fermenter gar omkostningerne til renggring og sterilisation, sasom til vand, damp til autoklavering og andre
renggringsmidler [17]. Fordelene ved engangs-fermenter er sdsom stigninger i batch succes sats, eliminerer
potentiel krydskontaminering, hurtigere overgang mellem kampagner, reduktion i vand- og
spildevandsanlaeg, og eliminerer clean-in-place (CIP) og steam-in-place (SIP)(Autoklavering). Men en af de
primzere fordele ved engangs-fermenter er gnsket om at reducere omkostninger og tiden [18].
Risikovurdering for kontaminering er reducerede eller naesten elimineret ved anvendelse af at
engangsfermenter. Da hvert system er nyt og sterilt for brug og kan derefter kasseres. | forhold til
konventionelle glas/stal fermenter vil hgje risiko for kontaminering forekommer fra forkert praktisk udfgrsel
eller menneskelige fejl. Samtidigt kan bekymring for farlige bio-materialer, inddampning og bortskaffelse
ikke veere et problem, da engangs-bioreaktor kan anvendes som beholdere og kasseres med farligt bio-
materiale [17],[24].

Jeff Craig [16], global direktgr for forretningsudvikling og markedsfgring for ATMI Life Sciences, har udtalt, at
"De fleste, hvis ikke alle, af bio-producenter overvejer, hvordan man kan integrere engangs-fermenter i deres
fremstillinger for at forbedre driftseffektiviteten og reducere omkostningerne". En anden undersggelse
foretaget af BioPlan Associates [16] i 2008, en virksomhed, der sporer tendenser i bio-fremstillinger,
afslgrede, at engangsfermenter er voksende, og bliver stadig mere populzere. Steve Wilkowski fra Dow
Corning fortzeller, at flere virksomheder begynder at anerkende fleksibilitet og omkostningsmaessige fordele
ved anvendelse af engangs-fermenter [16].
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Ifglge 2009 BioPlan Associates [16] er brugen af engangs-fermenter blevet for doblet fire gang siden 2005 og
er stadige i stigende udvikling iblandt bio-farmaceutiske industri for at reducere omkostninger og tiden.
Gottschalk siger, at "Ingen fremstillings modeller kan opfylde alle krav til produkter og processer, og der er
ingen veerdi i at holde sig kun til engangs-fermenter. Han og andre haevder, at i den naermeste fremtid vil bio-
produktionsanlaeg sandsynligvis veere hybride operationer, som bade indeholder konventionelle glas/stal
fermenter og engangs-fermenter. Ikke desto mindre vil den stigende brug af engangs-fermenter fortsatte
med at seenke omkostningerne og forbedre driftseffektiviteten [16].

En vaesentlig fordel ved at bruge engangs-fermenter er besparelsen i generelle produktionsomkostninger pa
arbejdskraft og materialer. Ved behandlingen af omkostninger af arbejdskraft til montering, sterilisering,
renggring samt udgifter til kemikalier og vand, kan den besparelse opnas signifikant igennem engangs-
fermenter [24].

Sammenligning af driftsomkostningerne for konventionelle glas/stal- og engangs-fermenter er komplekse,
som det ses pa Figur 6, Figur 7 og Figur 8. Driftsomkostningerne er beregnet over 10 ar (2010-2019).
Driftsomkostninger sdsom vand, personale, og forsyningsselskaber skal skaleres til en procent, som
afspejler de lokale gkonomiske markedsforhold.

Figur 7 viser priser og mangder som er anvendt til at estimere besparelsen af drift omkostnings for engangs-
fermenter. Plant kapacitet (antal batch fermenteringer) stiger over den 10-arige periode, som er typisk for
mange faciliteter. Plant kapacitet aendrer sig igennem tiden, og det er en vigtig del af evalueringen
driftsomkostninger, fordi kapaciteten pavirker udgifterne til engangs-fermenter. Mange driftsomkostninger
for konventionelle glas/stal fermenter vil ogsa stige med stigende anlaegskapacitet (vand, CIP kemikalier),
men nogle, sasom udgifter til rutinemaessig vedligeholdelse, idriftseettelse, validering, og kapital vil ikke
&ndre sig.

Cost Basis 2010  2Mm 20$12 2013 2014 2015 2016 2017 2018 2019
Operator labor rate (U30/h) 23 25 28 21 34 37 H 45 49 54
WEI (USD/L) 0.05 0.08 0.06 0.07 0.07 0.08 0.09 0.10 0.1 012
CIP detergent cost (USD/L) 1.5 1.6 1.7 1.7 1.8 19 2.0 2.1 2.2 2.3
100 L single-use bag, price (USD) 265 278 292 307 322 338 355 373 392 41
500 L single-use bag, price (USD) 350 368 386 405 425 447 469 492 517 543
1,000 L single-use bag, price (USD) 500 525 551 579 608 638 670 704 739 776
1,500 L single-use bag, price (USD) 600 630 662 695 729 766 804 844 286 931
3.000L single-use bag, price (USD) 400 840 84z 926 972 1,021 1.072 1126 1182 1241
Liquid waste disposal cost (USD/m?®) 50 5.5 61 6.7 73 8.1 8.9 9.7 10.7 1.8
Plastic waste disposal cost (USD/bag) 10 1 12 13 15 16 8 19 21 24
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Validation labor rate (LSD/h) all
Maintenance cost, % of direct costs (QA) 3.0%
Water used per buffer CIP (L) 2,000
Buffer preps per batch, base case fi
Buffer preps per hatch, single use 3
100 L bags used per batch 5
500 L bags used per batch 3
1,000 L bags used per batch 1
1,500 L bags used per batch 2
3,000 L bags used per batch 1
Labor hours per CIP 1
Labar hours per SIP 1
Labar hours per bag set up 1
Labar hours per buffer prep 8
Commissioning hours saved 3,652
Cualification hours saved 3,712

13/02-2014
Lyngby

u7 221

Product A 104 186 204
Product B 1 13 28 30 30 34 37 43
Total 104 125 142 17 192 208 216 238 154 269
[operangcossusn) || | |_aws | || am | | am | _ww | umw
Single-use bags 507,494 638,061 764,543 968,960 1,136,179 1,272,680 141053 1,634,164 1,830,546 | 2,035,890
Bag disposal 12,492 14,958 17070 20,561 23009 24 546 25,909 28,588 30,498 32,304
Total 519,986 653,019 781,613 987,521 1,159,187 1,207,226 1,436,44 1,662,751 1,861,044 | 2,068,194
[operatngsuigs uso) |0 |z | e | _ams | am | | | | am | am | _un |
Buffer prep and hald CIP 170,280 224,284 281,541 373,087 455,19 538,851 625,656 739,368 891129 1,038,287
Liquid waste handling 21,285 25,487 29,085 35,033 39.204 41,823 44,148 48,709 51,985 35,042
Waintenance savings 241,935 266,129 292741 322015 354,217 389,639 428803 471,463 518,609 570,470
HYAC costs ™ 870 957 1,053 1158 1274 1,402 1542 1,698 1,866
Gommissioning savings 182,600
Qualification savings 185,600
Annual operator labor haur 4,878 5,84 6,665 8,029 8,984 9585 10,117 11,163 11,909 12,614
savings
FTE savings 2 H 3 3 4 4 4 g 3 ]
Operation labor savings 95,880 105,248 173,659 191,025 280,170 308,187 339,006 466,133 512,746 676,825
Total 903,051 627,861 784,652 930,196 1,142,929 1,289,363 1,448,933 1,758,383 1,988,059 | 2,385,110

Yearly savings in 383,065 (57,326) (7.863) 127,015 286,916
operating costs (USD)
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Betydelige besparelser forventes i idriftseettelse og kvalifikation til dette alternativ, som er typisk for
engangsbrug applikationer. Dette anvendes som en tidsbesparelse for kun 2010. Erfaringen er, at Ipbende
Validerings omkostninger til engangsbrug- og glas/stal fermenter er ens.

Figur 8 viser, besparelse af drift omkostninger, og dette varierer med arene med en maksimal besparelse pa
$ 383000 i 2010 og et tab pa S 57,000 i 2013. De hgje besparelser i 2010 afspejler den ene gang kredit for
besparelser i idriftsaettelse og kvalificering. Til dette alternativ, forgges besparelsen og anlaegskapacitet
stiger, dette viser at udgifterne til bortskaffelse af engangs-fermenter er minde end udgifterne til CIP og
arbejdskraft for glas/stal fermenter.

Ved anvendelse af engangsfermenter vil der tydeligt veere en reducering af driftstimerne, hvor der bliver en
mindre fuldtidsansat (FTE). Tankegangen er, at spare nogle fa hundred timer og ikke reducerer
driftsomkostningerne, men blot lysne arbejdsplanen [18],[25].

Proces udvikling for stor skala bio-produktion er generelt mere arbejdskraevende, tidskreevende og dyrt end
for sammenlignelige ikke-biologiske processer pa grund af det store antal individuelle processer og
potentielle variabler involveret [26].

Opskalering er et vigtigt og potentielt tidskraevende trin i udvikling af industrielle processer. Det omfatter
meget mere end blot at ggre det samme pa et stgrre volumen. Det kraever frembringelsen af fast proces
forstaelse pa forskellige skalaer til sikre ensartet kvalitet og titer hele opskalering fra tidlig klinisk forsgg til
endelig produktionsskala. Detaljeret forstaelse af bioreaktor egenskaber pa forskellige skalerer har betydeligt
letter udvikling og opskalering af solide produktionsprocesser [27]. Typisk parametre bekymring er ilt
overfgrsel, blanding, og varme-overfgrsel karakteristika samt den genererede forskydningskraefter. | Igbet af
de seneste 30 ar, har konventionelle glas/stal fermenter udviklet sig som den gyldne standard ved bade
laboratorier st@grrelse og ved opskalering [28]. Opskalering kan vaere en meget kompliceret proces, da reaktor
design, omrgrer design, og gasning strategi kan afvige fra den klassiske tankreaktorer design og principper
[29].

Design aendringerne pa tveers af skalaer kunne pavirke blande adfzerd, oxygen transfer, boble dispersion, og
forskellige andre vigtige parametre. Derimod er en homogen kultur miljg pa tveers af skalaer en vigtige
dyrkningsmetode for parametre som pH, oxygen partialtryk, temperatur, og naringsstofforsyning for at
opnar en velkontrollerede og sikker produktionsprocessen [30].

Sartorius Stedim Biotech er en fgrende leverandgr af avanceret udstyr og service til udvikling, kvalitetssikring
og produktion af bio-farmaceutiske produkter.

Figur 9 viser en oversigt over volumener for engangsfermenter designet af Sartorius Biostat. Af ses at
Sartorius Biostat har designet engangs-bioreaktor i op til 1000 | (arbejdsvolumen).

Single-Use  Vessel Size [u. |

Bioresctors
BIOSTAT" RM 0.5 0.0s
1 1
5 as
10 1
5 5
50 o
100 0
300 1]
BIOSTAT" STR L1i] 125
200 =0
500 125
1000 250

17



Diplomingenigrprojekt Danmark Tekniske universitet 13/02-2014
DTU/ Cercell Hajar H. Al-Khafaji Lyngby
5103762

Biologiske processer er nogle af de mest komplicerede processer. Mange parametre kan pavirke
fermenteringsprocessen, og det er ikke altid at disse parametre er kendte. Nogle af parametrene kan vaere
inden for meget kritiske intervaller. Indlysende parametre er fx. impellers type, st@rrelse og - hastighed. Ikke
sa indlysende parametre som pavirkes ved blanding, sdasom varmeoverfgrsel, pumpekapacitet,
stromningsmgnstre, forskydningshastighed og energispredning [31],[32],[33].

Omrgring har flere formal i en fermenteringsproces:
e At holde uoplgselige partikler jeevnt fordelt i et medie
e Reducere boble diameter af beluftning og derved at gge gas - veeske graenseflade areal
e Sprede de tilfgrte komponenter til fermenterings tanken, som fx medie og syre-base, der anvendes
til pH regulering
e Blande indholdet i en fermenter for at sikre en ensartet blanding

| de fleste industrielle fermenter udfgres omrgringen af en eller flere impeller. En lang raekke forskellige
impeller er blevet udviklet til forskellige veeskeforhold [34],[35]. Stgrstedelen af impeller kan opdeles i to
hovedkategorier, aksial - og radial strgmning. Den aksiale strgmnings impeller er egnet til
partikelsuspensioner og hgj volumenstrgm. Til fermentering er hgj konnektiv strgmning vigtig, pga.
varmeoverfgrsel og til suspensionspartikler, til disse formal vil aksiale stremnings impeller vaere effektive.
Energioptagelse er mindre i forbindelse med radiale strgmnings impeller sammenlignet med aksiale
strgmnings impeller, som resulterer i store hastighedsgradienter i en fermenterings vaeske [36].

Impeller er et aksialt roterende element, som leverer eller absorberer energi. Impellers dynamik kan
modelleres ved bade Bernoulli's princip og Newtons' 3 lov.

Aksial-stremnings-impeller indfgrer vaesentlig forskydningshastighed til veesken og anvendes fx til at blande
ikke - blandbare vaesker samt til at blande vaesker med hgj viskositet [37]. Desuden er aksial stremning meget
nyttig til at blande vaeske-faste suspensioner, fordi den forhindrer faste partikler i at stabilisere sig pa bunden
af tanken [38]. Aksiale strgmnings impeller anvender bulk-bevaegelse og bruges pa homogeniserings
processer, hvor gget vaeske volumenstrgm er vigtig [37].Med en aksial stremning impeller opnas en
stromning parallelt med rotationsaksen, som vist pa Figur 10.
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Turbiner er et radialt roterende element i en fermenter. Ambitionen er at reducere ikke ensartethed i
vaesken, blande oplgselige komponenter, sprede gasser og faste partikler sasom celler [40].
Med radiale stremning impeller opnas en stremning vinkelret pa rotationsakse, som vist pa Figur 11.

Side view Bottom view

(a) (b}

Figur 11 Radial stremnings impeller i en tank med baffles. (a) tank ses fra siden, (b) tank ses nedefra [38]

Rushton, Smith og Bakker turbinerne er relevante for den bioteknologiske industri. Turbinernes navne er
opkaldt efter designernes/opfindernes navne.

Rushton turbinen har 90 grader vinklede flade blade, som er symmetriske og genererer en staerk radial
stromning. En variant af Rushton turbinen er Smith turbinen, hvor bladene er halvcirkel formede, og den
genererer radial stremning. Bakker turbinen har asymmetrisk dybt konkave blade design, og den har langt
hgjere gas spredning end Smith og Rushton turbinerne. For bade Rushton, Smith og Bakker turbinerne er det
ngdvendigt at anvende marine impeller til aksial strégmning [40].

Figur 12 viser Rushton, Smith og Bakker turbiner

Rushton Smith Bakker

Figur 12 Rushton, Smith og Bakker turbiner [41]

Figur 13 viser gas spredning for Rushton, Smith og Bakker turbine. Ud fra figuren ses at gas spredning er
stgrste ved anvendelse af Bakker turbine.

Rusthon Smith Bakker
Figur 13 Gas spredning for Rushton, Smith og Bakker turbinerne [41]
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Inden valg af omrgrer type er det vigtigt at vide, hvilket strgmningsmgnster der er brug for til formalet.
Samtidigt vil andre hensyn spille en rolle, som fx viskositeten.

Hvis formalet er at danne en ensartet suspension, ville det vaere en god ide at anvende en impeller, da den
har et gunstigt strégmningsbillede og bruger meget mindre energi end turbiner. Hvis omrgreren ogsa skal
findele boblerne af en gas, som skal reagere med vaesken, vil det veere bedst at anvende en turbine-omrgrer

[42].

Design af de forskellige typer impeller er afstemt efter typen af viskositeten og organismer i
fermenteringsvaesken. Viskositeten af en blanding kan @ges markant under fermenteringsprocessen. En
impeller kan veere egnet til en fermenteringsproces i begyndelsen, og derefter kan den vise sig at veere
ineffektiv ved slutning af processen [35],[43].

Som vist pa Figur 14 [44] anbefales brug af propeller eller flade-blade turbiner for lavt viskositet vaeske. Og
for hgjt viskositet anbefales brug af Anchor, Paddles, Gate anchors, Helical screws og Helical ribbons.

Figur 14 viser viskositetsomrader for de forskellige impeller typer

Helical ribbons

Helical screws

Gate anchors

Viscosity (centipoise)

s 3
T T
Flat-blade turbines }

propellers

Impeller type
Figur 14 Viskositetsomrader for forskellige impeller [45]

Til aerobe fermenteringer anvendes mest radialt stremnings turbinen, da den er god for gas spredning [46].
Samtidigt kan der opsta problemer ved ilttilfgrsel ved aerobe fermenteringer. Da viskositeten af
fermenteringsvaeske kan blive rigtig hgj i Ipbet af fermenteringsprocessen. Lgsningen kunne vaere anvendelse
af langsom omrgrer med skratstillede vinger[42], som er vist Figur 15.

Figur 15 Langsom omrgrer med skratstillede vinger [47]
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Rushton turbinen er kendt for at veere hgjt producerende af forskydningshastighed. Derfor anvendes Rushton
turbinen typisk i fermenterings processer, men Rushton turbinen er ogsa kendt som darligt producerende af
flydende strgmning for en given input effekt. Den aksiale impeller er kendt for at producere store mangder
af vaeskestrgmning for en given input effekt.

For stor forskydningshastighed er spild af energi og kan medfgre skade pa mikroorganismerne og produktet,
og for lidt stremning kan forarsage gradient af koncentrationen og temperaturen, som ogsa kan forarsage
ugnskede biprodukt [31],[32],[33].Den aksiale strgmnings impeller producerer hgjt stremning og lav
forskydningshastighed samt lavt effektforbrug og den giver gode og relativt rolige konvektionsstremme.
Bevaegelsen i tankens yderste dele vil blive langsom, hvis vaesken ikke har lav viskositet, vil den sta stille naer
enderne. Hvor den radiale strgmnings impeller producerer lav strgmning og hgjere forskydningshastighed i
et omrade omkring sin periferi, idet der er stor hastighedsforskel mellem turbinebladenes kant og
beholdervaeggen, hvor hastigheden er nul. Dette medfgrer et hgjt effekt forbrug, men den hgje
forskydningshastighed bevirker en effektiv bearbejdning af vaesken, hvilket er gnskeligt. Muligheden for flow
begreensning er aldrig et spgrgsmal, og derfor er den radiale flow impeller den mest anvendt turbine
[42],[48].

Strgmningsbilledet er afhaengige af effekt tallet og Reynolds tal. Vaesentligt for at vaelge den rigtige impeller
til en given proces er effekt tallet og Reynolds tal for en impeller. Effekt tallet kan beregnes ved fglgende
Ligning 2 [49] og er et dimensionslgst tal:

Ne = ——
¢ pD5n3

Hvor:

Ne: Effekt tallet

P: Effekt forbruget

p: Densitet

n: Omdrejnings hastighed
D: Diameter

Effektforbruget er steerkt afhzengig af densiteten, viskositeten, impeller typer og dimensioner.
Effektforbruget er forskelligt fra impeller til impeller og samtidig er effekt tallet Ne ogsa forskellig.

Reynolds tal kan bruges til at identificere, i hvilken tilstand vaesken befinder sig. Generelt i omrade Re <50 er
strgmning overalt laminar, ogsa i omrgrerens umiddelbare nzerhed. | den gverste del af tanken kan der vaere
helt stillestaende vaeske, impeller kan ikke spille nogle naevneveerdi rolle. For Re <10 vil der naeppe veere
megen virkning tilbage, her vil brugen af en omrgrer der gar teettere til vaeggen veaere bedre.

| omradet 50<Re <1000 begynder der at opsta turbulent strémning omkring omrgreren for den laveste del
af omradet, og ogsa leengere borte for de hgjere Re. Der vil stadige vaere laminar stremning langt bort fra
omrgreren. Baffles bliver i stigende grad aktuelle, idet tendensen til totalrotationen ggr sig geeldende.

For Re>1000 er der i en bioreaktor med baffles turbulent stremning overalt [50]. Bade massefylde og
viskositet pavirker stremnings omradet. Flow mgnstret og Reynolds tal er afhaengige af systemets geometri
[51].
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Laminar strgmning findes ved hgjere viskositet og lav strgmningshastighed. Ved denne strgmning er alle
vaeskedeles baner parallelle. Stremningen er stgrst i midten og aftager mod periferien.

Ved turbulent strgmning er vaesken i hvirvlende bevaegelse. Og den forekommer ved hgj
stromningshastighed [52], [53]. Figur 16 viser hastighedsfordeling for laminar og turbulent strgemning.
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Figur 16 Hastighedsfordeling for laminar (venstre side) og turbulent stremning (hgjre side) [53]

Reynolds tal kan beregnes ud fra nedenstaende Ligning 3 [49], som er et dimensionslgst tal:

Ligning 3
ND?
Re = PaND™
n
Hvor:
p: Densitet
N: Omdrejningshastighed
D: Diameter
n: Viskositet
Effektforbruget

Energi er en stor omkostning i aerobe fermentering. Energien bliver forbrugt til omrgring, beluftning og til
koleanlaegget [54]. Maling af omrgringshastighed er vigtige i forbindelse med kontrollen af bulk bevaegelse,
levering af oxygen og andre naeringsstoffer i gasfasen. Maling kan foretages ved anvendelse af et effektmaler,
som maler den elektricitet stremforbruget af omrgring [55]. Friktionen i omrgrerens motor kan reducere den
overfgrte energi til vaesken. Derfor er den elektriske effekt, som forbruges af omrgrerens motor altid stgrre
end blandings effekten med et vaerdi som er afhangige af effektiviteten af drevet [56].

Viskositet og Reologi

Stigningen i viskositet pavirker strgmforbruget og forarsager belastning pa akslen, gear og motoren af
fermentoren. En lav forskydningshastighed kan derfor foretraekkes, nar man arbejder med dilatant vaesker
(veesker hvor viskositeten stiger med stigende forskydning hastighed).

En reologisk karakterisering af mediet er vigtigt for at sikre, at fermenter opsatningen er i stand til at klare
den maksimale belastning stgdt under fermentering [57].

De reologisk egenskaber pavirkes af vekselvirkningen mellem et pr. parametre sasom cellemorfologi og
biomasse koncentration. Sma andringer kan forarsage signifikante stigninger i viskositet [58]. Viskositeten
males af et reometer, det er en relativ nem maleteknik. Men databehandlingen er forholdsvis kompliceret i
forhold til andre maletekniker [59].

Viskositeten af en vaeske er temperaturafhaengig, og generelt falder viskositeten, nar temperaturen stiger.
Opvarmning under en reologisk maling kan derfor forarsage den malte viskositet falder, hvis reometeret ikke
er udstyret med ngjagtig temperaturstyring [60].
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Baffles

En hurtiggaende omrgrer vil vaere tilbgjelig til at saette hele vaeskemassen i rotation omkring sin akse. Dette
vil nogle gang veere uheldigt da vaeskedelenes relativ bevaegelse og dermed forskydningshastigheder kan
blive mindre, samtidige kan rotationen muligggre, at vaesken rejser sig langs bioreaktorvaeggen, hvilket
sammen med omrgrerens suge virkning i aksialretningen kan fgre til dannelse af en suge tragt, som vist pa
nedenstaende Figur 17.
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Figur 17 Dannelse af sugetragt [47]

For at undgar suge tragt installeres Baffles langs bioreaktorvaeggen. Hvis vaesken indeholder faste partikler,
kan disse afseette sig langs baffles, hvilket kan modvirkes ved, at man monterer baffles i et pr centimeter
afstand fra bioreaktorvaeggen [61]. Figur 3 viser placering af baffles i en bioreaktor.

Figur 18 viser baffles arrangementer. (a) Ved vaeske med lav viskositet, er baffles fastgjort vinkelret pa

veeggen. (b) For moderate viskositet veesker indstilles Baffles veek fra vaeggen. (c) Ved hgj viskositets vaesker
indstilles Baffles vaek fra vaeggen i en vinkel.

Tank wall Baffle

Figur 18 Baffles arrangementer [62]
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Den volumetriske oxygen masse overfgrings koefficient KLa er en vigtig parameter i biokemisk teknik og er
defineret som den reciprokke tid til overfgrsel af oxygen fra gas til vaeske fasen [63] .
KLA beskriver den effektivitet, hvormed oxygen kan leveres til en fermenter for et givet seet driftsbetingelser.

Malingen af KLa foretages, fx nar en ny reaktor design skal evalueres, nyt gas sprednings udstyr eller der skal
foretages driftsbetingelser. KLa vaerdi kan ogsa bruges til at optimere styrevariablerne i Igbet af livscyklus bio
baseret proces. Denne optimering vil blive baseret pa oxygen forbrug ved forskellige punkter i processen og
biologisk vaekstfase. Kriterierne for optimering kan vaere produkt udbytte, stremforbrug eller behandlingstid.

Oplgst oxygen (DO) er ofte den begraensende substrat i fermentering. For bakterier og geerkulturer er oxygen
koncentrationen sadvanligvis 10 % - 50 % af luftmaetning. For optimal vaekst er det derfor vigtigt at fastholde
DO niveauer over denne kritiske vaerdi ved gennemluftning (sparging) bio - processer med luft eller ren
oxygen. Oxygen masse overfgrselshastighed til flydende fermenteringens vaeske skal vaere lig med eller
overstige den hastighed, hvormed voksende celler optager oxygen [64].

KLa veerdien kan bade bestemmes med eller uden biologiske organismer. Uden biologisk organismer, kan
bestemmelse af KLa give indsigt i masseoverfgrsel effektivitet af reaktoren, samt enhver pavirkning, som
felger af driftsforholdene eller medie tilsaetningsstoffer [65].

Bestemmelse af KLa veerdien kan isaer vaere nyttigt, nar virksomheder treeffer beslutninger om bruge af
engangs-fermenter i deres samlede produktionsstrategi. For dem, der overvejer at bruge engangs-fermenter
teknologien, kan KLa malinger give meningsfuld stgtte til store investeringsbeslutninger. KLa veerdierne fra
en engangs-fermenter kan kombineres med de driftsbetingelser, der er ngdvendige for at na dette interval,
er afggrende for udveelgelsen af potentielle reaktor udstyr [64].

KLa veerdien er kun gaeldende for den fermenteringsopsaetning og driftsbetingelse, den er malt i. Ved at
a&ndre pa et af felgende parametre: omdrejningshastighed, beluftning, omrgrer type og antal, temperatur,
overtryk, fermenters udformning, medie sammensatning eller viskositet, vil KLa vaerdien ikke geelde lengere
[10].
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Oxygen overfgrsel fra gas boble til celle

| aerob fermentering skal oxygenmolekyler overvinde en raekke transport modstande inden det kan udnyttes
af cellerne. Otte masse transfer trin involveret i transport af oxygen fra det indre af gas bobler til stedet af
intra-cellulzere reaktioner er vist skematisk i.

Trine som er involveret i massetransfer af gas boble til celle:

1. Diffusion af oxygen fra bulk gas til veeske-greensefladen

2. Transport over gas-vaeske-graenseflade

3. Diffusion af oxygen igennem fra gas-vaeske interface til godt blandet bulk vaeske

4. Transport af oxygen gennem velblandet veeske til en forholdsvis ublandet veeske-regionen omkring
cellerne

5.-7. Negligeret

8. diffusion gennem stillestaende region omkring cellerne

9. Transport fra celle envelope til intra-cellulzere reaktions side

Figur 19 viser trinene involveret i massetransfer af gas boble til celle
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Figur 19 Trin til overfgrsel af oxygen fra gas boble til celle [10]

Modstanden er blevet negligeret pa grund af den gas greense lag pa indersiden af boblen. Pa grund af den
lave oplgselighed af oxygen i vandige oplgsninger, kan der antage, at greensefladen dominerer gas-vaeske
masseoverfgring.

Trin 5-7 bliver negligeret, hvis cellerne er individuelt suspenderede i veeske graense overflade i stedet for i en
celle klump.

De relative stgrrelser af de forskellige masseoverfgring resistanser er afhaengige af egenskaberne af
sammensaetning og reologisk af vaesken, blanding intensitet, boblestgrrelse, celle-klump stgrrelse og andre
faktorer [10],[66].
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Oxygen overfgrselshastighed (OTR) i en bioreaktor er steerkt pavirket af de hydrodynamiske betingelser, som
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anvendes i bio - processer. Dette er illustreret i Figur 20.
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Figur 20 Sammenhaeng i Bio - Processers variabler, der pavirker oxygen overfgrselshastighed [67]

Disse betingelser er kendt for at vaere en funktion af energioptagelse, som afhanger af driftsbetingelser,
fysisk-kemiske egenskaber af kulturen, de geometriske parametre for bioreaktoren, samt tilstedevaerelsen af
oxygen-forbrugende celler [64]. Desuden har gennem-bobling af gas, blanding, cellelinje, medietype,
temperatur, pH, saltindhold og skumdeempende midler en indflydelse pa KLa vaerdien. Hver gang en af disse
faktorer sendres, vil KLa vaerdien ogsa aendres. Dette vil betyde at KLa vaerdien er en meget begranset maling
[67].

Under en bio - proces overfgres oxygen fra gas fasen (typisk i form af bobler) til vaesken, hvor den i sidste
ende kan blive absorberet i en celle og forbruges. | den simpleste form kan denne proces beskrives som
stromning igennem et barriere lag udtrykkes som produktet af den drivende kraft og
masseoverfgringskoefficient (KLA):
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J° = ke(pg—pi) = k(C; — Cp)

1% Den molaere strgm af oxygen gennem gas - vaeske - graenseflade [mol m2s-]
ke og k.: De lokale masseoverfgring koefficienter

pe: Partiel tryk af oxygen i gas fasen

C.: Koncentrationen af oplgst oxygen i vaesken

P; og Ci: Veerdier ved gas - vaeske - graensefladen

Da graenseflade koncentrationer ikke er direkte malbare, overvejes et saerligt tilfaelde af Ligning 5 som
beskriver flux under eller ved ligevaegt:

J° =ke(pg — P =k (C"—Cp)

p*: Oxygentrykket i ligeveegt med vaeskefasen
C*: litmaetningen i bulk vaeske
Ks og Ki: De overordnede masseoverfgrselshastigheder koefficienter.

Det kan antages at K. = ki, da oplgseligheden af oxygen i vandet er meget lav, og de fleste af resistens
masseoverfgring er pa den flydende side af graensefladen. Som et resultat, er oxygen massetransport pr
enhed reaktor volumen, dCO2 / dt, som fremkommer ved at multiplicere det samlede flux af gas - vaeske
graensefladeareal pr vaeskevolumen, a[64].

dc ;
2= Kpa (€' —Cp)

Ud fra Ligning 6 udledes y-akse vaerdien In(100 - DO,(t)) bestemmes [63]:

dCp
C*—C

= kpaxdt

fcffc=kaa*dt

In(C*—C) = —-kpa*t+c

Som illustreret i Figur 20, bliver KLa vaerdien pavirket af mange variabler. Disse omfatter alt fra stgrrelse og
udformning af selve bioreaktoren til sparging af gas, blanding, cellelinje, medietype, temperatur, pH,
saltindhold og skumdampende midler. KLa vaerdien bliver andret hver gang et af disse elementer bliver
andret. Derfor er KLA malingerne meget begraenset [64].

Desuden er der ogsa pavist, at felgende faktorer pavirker KLa veerdien i en fermentering tank; luftmangde,
omrgring, de reologisk egenskaber af mediet og tilstedeveerelsen af anti-skummidler [68].
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Effekten af luftmaengde pa KLa vaerdien

Mekanisk omrgrte reaktorer:

Virkningen af luftstremningshastigheden pa KLa vardien er illustreret i Figur 21, hvor KLa veerdien stiger med
stigende maengde luftstrgm. Luftstrgmmen anvendes i sjeldent tilfalder over intervallet 0,5-1,5 (volumen
luft pr volumen medie pr minut) [68] .

| I— j
@ 0.5 1.0

Figur 21 Effekten af luftmangde pa KLA vaerdien i en gmrgrt fermenter [68]

Figur 22 og Figur 23 viser effekten af gas flowet og omdrejningshastighed pa stremningsmegnstret i en
omrgrte fermenter. Figur 22 viser en strgmnings profil uden beluftning. Figur 23 (a) viser en strgmning med
lav omdrejningshastighed og hgj gas flow. Figur 23 (b) til (e) viser stremnings profiler med stigende
omdrejningshastighed og faldende gas flow [69].

(a) (b} (c) (d) (e}
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circulatbon
loop
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Figur 23 Effekten af gas flowet og omdrejningshastigheder pa stremningsmgnstret i en omrgrte fermenter [69]
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Strgmningsmgnsteret af bobler gennem en boble reaktor er afhaengig af gas overfladisk hastighed, som er
angivet i enheden (cm/sek.). Ved en gas hastighed pa under 1 - 4 (cm/sek.), vil boblerne stiger jeevnt igennem
mediet. Denne type af strgmning kaldes homogene. Ved hgje gas hastigheder vil boblerne blive produceret
ujeevnt i bunden af tanken, og boblerne vil smelte sammen, hvilket resultere i forskellige fluiddensitet.
Forskellig fluiddensitet skaber kredslgbs strgmme og flow, som er illustrerede i Figur 24. Denne type af

strgmning kaldes heterogen [71].

Vardien af den volumetriske masseoverfgrselskoefficient i en tank er vaesentlige afhangig af den
overfladiske gas hastighed. (Heijnen og Van't Reit, 1984) [72] har revideret emnet og pavist, at det praecise
matematiske forhold mellem KLa og overfladiske gas hastighed er afhaengig af de sammensmeltende
egenskaber af mediet, typen af stremning og boble stgrrelse.

Desveerre er disse egenskaber sjeldent kendt for en kommerciel proces, der ggr anvendelsen af disse
ligninger problematiske. (Van't Riet og Tramper, 1991) [71] pastod imidlertid, at de relationer, der er afledt
af de ikke sammensmeltende egenskaber af mediet, ikke-viskose og store bobler (diameter 6 mm) vil give et
rimeligt ngjagtigt estimation for de fleste ikke tyktflydende situationer:

Kpa = 0,32 (V9?7

Hvor V¢ er den overfladiske lufthastighed korrigeret for lokalt tryk

En afggrende faktor for en vellykket cellekultur proces er maengde af gas overfgrsel. | konventionelle glas/stal
fermenter er sparger installeret direkte under den nederste turbine, for at sikrer korrekt gas boble spredning
[73]. Sparger med sma huller frembringer sma bobler og forbedre overfgrslen af oxygen pa grund af deres
hgje gas-vaeske graenseoverflade-omrade [28]. Pa Figur 3 ses placering af en sparger i en fermenter.

Omrgring har vist sig, at have en stor betydning for KLA vaerdien i en fermenter.
Iflge (Banks, 1977) [74], er omrgringen en hjaelp til overfgrelsen af ilt pa felgende mader:

1) Ved omrgring @gges arealet for oxygen overfgrsel ved at dispergere luft i mediet i form af sma bobler

2) Omrgring forhindrer luftboblerne at flugte fra vaesken

3) Omrgring forhindrer sammensmeltning af luftbobler

4) Omrgring reducerer tykkelsen af den flydende film pa gas -veeske-greenseflade ved at skabe turbulent
stremning i mediet.
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Effekten af temperaturen pa KLa vaerdien

Temperaturen af aerobe fermenteringer pavirker bade oplgseligheden af oxygen og masse-overfgrsel
koefficient. Stigende temperatur forarsager i et falde, saledes at den drivende kraft for masseoverfgring
reduceres. Samtidig forgges diffusivitet af oxygen i den graenseflade der omgiver boblerne, hvilket resulterer
i en stigning i masse-overfgrsel koefficient. Effekten af temperaturen pa oxygenoverfgrsel er afhangige af
temperatur stgrrelsen. For temperaturer mellem 10°C og 40°C: temperaturstigning er mere tilbgjelige til at
gge hastigheden af oxygen overfgrsel. Over 40°C falder oplgseligheden af ilt betydeligt og der forekommer
skader pa drivkraften og masseoverfgrings hastighed [75].

Fordelen ved anvendelse af KLa veerdien

Der er en reekke vigtige fordele ved anvendelse af KLA veerdien

1) Med sikkerhed kan den biologiske vaekst ikke forhindres af utilstraekkelig oxygen koncentration
2) Bedre mulighed for at finde niveau af oxygen koncentrations for en optimal proces

3) Undgaelse af energi spildt og omkostninger forbundet med ungdigt hgje oxygen koncentration
4) Flere informationer for kgbsbeslutninger af udstyret

Ved at male KLA vaerdien med en let og praecis metode, kan have stor betydning for at forbedre effektiviteten
af fermenteres drift [64].

Sensorer
Presens DO sensor

Presens er en optiske oxygen-sensor, som maler partieltrykket af bade opl@ste og gas formigt oxygen. Oxygen
sensor belaegning er integreret i hgj kvalitet rustfrit stal fittings. De optiske oxygen sensor viser en
fremragende langtidsstabilitet og sta ru procesbetingelser. Sensoren kan autoklaveres og blive renset i CIP
(90 ° C, 5% NaOH). Ingen behgv for renggring, men udskiftning membranen er ngdvendig og den har en lang
holdbarhed [76].

Figur 25 viser Presens optiske oxygen-sensor.
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Figur 25 Presens optiske oxygen-sensor [76]

Desuden findes Presens sensor i non-invasive optiske oxygen-sensor. Denne sensor er fastgjort pa den indre
overflade af glasset eller transparent plastmateriale og kan derfor male oxygenkoncentrationen i en non-
invasiv og non-destruktiv made udefra, igennem vaeggen af beholderen. Dette ses pa Figur 26. Den kan bade
anvendes til glas/stal - og engangsbrug fermenter. Non-invasive optiske oxygen-sensor kan blive
dampsteriliseret, autoklaveret og blive renset i Place (CIP). Maleomrader for Presens DO sensor er fra 1 ppb
til 45 ppm opl@st oxygen og maling af ultra lav luftformig oxygen ned til 0,5 ppm og signalet er uafhaengig af
stremningshastighed [77].
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Figur 26 Non-invasive optisk oxygen- sensor [77]

Hamilton Visiferm DO sensor

Hamilton Visiferm er en optisk oxygen-maling med indbygget analysator i 12 mm-format.

Visiferm DO, HAMILTON er den fgrste virksomhed, som tilbyder selvstaendig oxygen maling i det populaere
12 mm format. Kombineret i Visiferm sensor aksel er: hgj temperatur-resistente optisk elektronik,
mikroprocessor, 4 til 20 mA analog output, digital RS 485-interface med ModBus-protokol, og ECS-interface
(ECS er elektrokemisk sensor). Anvendelse af 4 til 20 mA analoge output eller digital RS 485 interface (begge
integreret i 12 mm aksel) ggr en ekstern maleforsteerker ungdvendig, sa malesignaler skal tilfgres direkte i
en proces styresystem. Visiferm DO sensorer er udviklet til at blive dampsteriliseret, autoklaveret og renset
i Place (CIP) uden vanskeligheder. Derfor er VISIFERM ™ DO sensor ideel til brug i fermentering og lignende
kraevende anvendelser [78]. Hamilton Visiferm oxygen sensor er vist pa Figur 27.

Figur 27 Hamilton Visiferm oxygen sensor [78]

Biomasse sensor

Biomasse sensor er en sensor som maler biomasse indholdet under fermentering. Biomasse sensorer fas i
120, 225, 325 mm laengde. Sensoren kommunikerer online gennem en forforsteerkeren til et display,
yderligere analog output, USB, Ethernet, fieldbus, profibus eller nettet. Biomasse sensoren afleser
biomassen med en enheden udtrykt i permittivitet, 1 pF/cm svare til 1*108 ml celler for suspension celler.
Biomasse sensoren og forstaerkeren er fra firmaet Hamilton/ Fogale og Aberinstruments [79] . Dette kan ses
pa Figur 28.

Figur 28 Viser biomasse sensoren, forsterkeren og displayet [79]
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Materialer og Metoder

Vakstdata (optiske teethed (OD) og t@rveegt (DW)) for en vildtype E.coli dyrket i engangs-fermenter
sammenlignes med vaekstdata for konventionelle glas/stal fermenter. Desuden blev KLa vardi bestemt for
engangs-fermenter og sammenlignes med data for konventionelle glas/stal fermenter for forskellige set-up
(forskellige omrgringshastigheder, fermenter stgrrelse og turbiner typer).

Engangs-fermenter er designet af virksomheden Cercell. Bioreaktorerne modtages ikke sterile. De ggres
sterile ved anvendelse af fremgangsmade i appendiks A.

Batch fermenteringer blev udfgrt i en Biostat B anlaeg med (3, 5.7 og 15 liter) engangs-fermenter og (2 og 5
liter) konventionelle glas/stal fermenter med LB-medie (Medie sammensaetning findes i appendiks B) og fglgende
betingelser, som ses i Tabel 1.

Betingelser
pH Temperatur  Beluftningshastighed Beluftning
7 37°C 1vvm 1 liter/min (Afhaengige af

fermenter volumen)

100 ml sterilt LB medie bliver inokuleret med en enkelt koloni fra vildtypen E.coli i et sterilt rystekolbe.
Rystekolben bliver inkuberet ved 37°C i omkring 20 timer.

Alle fermenteringer blev inokuleret fra en forkultur med en ODgoo =0,09, undtagen fermentering for 15 liter
engangs-fermenter som blev inokuleret med ODgoo =0,15.

Igennem fermenteringens forlgbet blev der taget prgve af mediet med celler (biomasse) til OD og DW
bestemmelse.

Formalet med den optiske densitet (OD) er at estimere maengden af biomasse. Maling af OD med et
spektrofotometer er en hurtig og nem made at udvikle en vaekstkurve. Et spektrofotometer maler den
optiske densitet ved at skyde en lysstrale gennem en kuvette som indeholder biomasse. For E.coli-celler i et
LB-medie, anvendes en bglgelaengde pa 600 nm. Spektrofotometeret kan male en absorbans mellem 0,1-0,4.
Nar OD overstiger 0,4 skal biomassen fortyndes for at opna det rigtige estimat, da hgje cellekoncentration
kan bevirke mange refleksioner [12].

1 ml af medie med celler udtages og absorbansen males med en spektrofotometer. Prgve udtagning til OD

bestemmelse blev foretaget hver time i de fgrste 3 timer af fermenteringsforlgbet og derefter hver halve
time. Hver prgve udtagning var pa 1 ml biomasse.
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Prgve udtagning til tgrstofs bestemmelse (DW) blev taget fgrste gang ved fordoblingens tiden, omkring 3
timer efter fermenteringens start og derefter blev prgven taget en gang hver time. Der bliver anvendt
biomasse filter, som bliver tgrret i mikrobglgeovn i 20 min og derefter placeret i en tgrrings kasse. Hver
prgve udtagning var omkring 5 ml biomasse. Dette blev overfgrt til et sterilt falkon-rgr. Falkon-rgret og
filteret blev vejet inden brug. Biomassen filteres gennem et 0,2um Millipore filter og blev vasket 3 gang med
5 ml destilleret vand. Derefter bliver filteret med biomasse tgrret i mikrobglgeovn i 20 min, hvorefter den
blev placeret igen i tgrrings kassen i omkring 20 min. Til sidst bliver det tomme falkon-rgr og filteret med
biomasse vejet. Enheden for tgrstofbestemmelsen er gram celler pr. liter.

Bestemmelsen af KLa veerdien er baseret pa gasning - ud metoden, som maler opl@st oxygen i en vaeske ved
hjeelp af oxygen sensorer. Nitrogen og opl@st oxygen indfgres til en fermenter vha. en sparger ved samme
beluftningshastighed. Sensoren tilsluttes en computerstgttet dataopsamling med en sampling frekvens
mellem 1 og 5 sek. Til denne undersggelse blev der anvendt en salt-medium NaCl-opl@sning (Medie
sammensztning findes i appendiks C). NaCl-oplgsning anvendes til at efterligne celledyrkningsmediet, da den har
en vaesentlig stgrre kapacitet end vand. Der blev anvendt to forskellige sensorer, Presens - og Hamilton
Visiferm sensorer. Undersggelsen blev gennemfgrt i et Biostat B anlaeg med engangs-fermenter pa (3 og 5.7
liter) og konventionelle glas/stal fermenter pd (2 og 5 liter). For alle fermenter blev undersggelsen
gennemfgrt ved 4 forskellige omrgringshastigheder (500, 1000, 1500 og 2000 rpm) og 3 forskellige turbiner
(Smith, Rushton og Bakker) og med de betingelser, som ses i Tabel 2.

Betingelser
pH Temperatur  Beluftningshastighed Beluftning
7 37°C 1vvm 1 liter/min (Afhaengige af

fermenter volumen)

Gasning - ud metode blev udfgrt pa fglgende ud:

Omrgring startes i en fermenter ved en temperatur pa 37°C og der blev indf@rt nitrogen til NaCl-oplgsningen
for at fjerne oxygen og akkumulering af oplgst oxygen i vaesken. Derefter stoppes nitrogen indfgrsel og
dataopsamling startes. Herefter tilfgres oxygen til NaCl-oplgsning indtil den nar en meaettet oxygen-
koncentration, som er angivet ved en stabil DO veerdi pa 100%. Dette gentages 5 gange for hver opsaetning.
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Resultater

De resultater som er opnaet i dette projekt er vaekstdata af en E.coli stamme, som er dyrket i LB-medie. Ved
anvendelse af konventionelle glas/stal - og engangs-fermenter ved samme betingelses forhold, som ses i
Tabel 1. KLa veerdien af hver fermenter blev malt ved samme betingelsesforhold, som ses i Tabel 2 for alle
konventionelle glas/stal - og engangsfermenter. Der blev udfgrt dobbelt bestemmelse af hver
fermenteringsforsggene for bestemmelse af vaekst. Ved bestemmelse af KLa vaerdien, gentages hvert forsgg
5 gange.

Der blev anvendt en 2 liters og 5 liters konventionelle glas/stal fermenter med Rushton turbiner. To 3 liters
engangs-fermenter med Rushton og Smith turbiner, og tre 5 liter engangs-fermenter med Rushton, Smith og
Bakker turbiner anvendes ligeledes. Engangsfermenterne er designet af virksomheden Cercell. Til
vaekstbestemmelse blev alle ovenstdende fermenter typer anvendt undtagen engangs-fermenter med
Bakker turbiner. Engangs-fermenter med Bakker turbiner blev kun anvendt til KLa bestemmelse.

e Forkortelser
0 G/S = Glas/stal fermenter
0 SUF=Single-use-fermentor= engangs-fermenter

Tabel 3 Viser en oversigt over det anvendte parametre til fermenterings forsggene. Her ses de anvendte
fermenter typer, deres stgrrelser, turbiners diameter, sparger type og de anvendte beluftning,
omrgringshastighed og beluftningshastighed.

Parametre
Fermenter type SUF SUF SUF SUF SUF Glas/stal Glas/stal
Turbiner type Smith Rushton Smith Rushton Smith Rushton Rushton
Antal turbiner 2 2 3 3 4 2 3
Turbinens 60 60 70 70 70 50 60
diameter (mm)
Total volum 3 3 5,7 5,7 13 2 5
(liter)
Arbejds volume 2 2 4 4 12 1% 4
(liter)
Oomrgrings- 1000 1000 1000 1000 1000 1000 1000
hastighed (rpm)

Sparger type Ringsparger | Ringsparger | Ringsparger | Ringsparger | Ringsparger | Ringsparger | Ringsparger

Beluftnings- 1 1 1 1 1 1 1
hastighed(vvMm)
Belufning 2 2 4 4 12 1% 4
(liter/min)
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Tabel 4 viser en oversigt over fermenterings resultater. Her ses tidsperioden for fermenterings forsggene,
vaerdien for ODmax, Kmax 08 DWmax for hver fermenter.

Tabel 4 Oversigt over fermenterings resultater

SUF Glas/stal
Smith 3 Rushton 3 Smith 5 Rushton 5 Smith 13 Rushton 2 = Rushton 5
liter liter liter liter liter liter liter
Antal timer 7,5 8 8,5 9 12 8,5 9,5
ODmax 31,35 30,85 32,55 32,3 32,4 30,35 32,05
Mmax(tA-1) 0,379 0,384 0,367 0,368 0,395 0,370 0,384
DWnmax (g/1) 0,0273 0,0274 0,0289 0,0268 0,0281 0,0262 0,0283

Figur 29 viser OD malinger for alle konventionelle glas/stal - og engangsfermenter over tiden ved en
omrgringshastighed pa 1000 rpm. Her ses en lagfasen mellem 0-4 timer, en eksponentiel fase mellem 4- 7
timer og en stationaer fase 7-12 timer.

@ SUF Smith 3 liter M SUF Rushton 5 liter A SUF Smith 5 liter
SUF Rushton 5 liter X SUF Smith 13 liter ® Glas/stal Rushton 2 liter
35 Glas/stal Rushton 5 liter
4
4 AKX % X K KX
30 - 4 ﬁ 00exX
T
X
2 A
5 () A «
[ |
20 -
8 ®AX
15 +
ol
L 2
10 -+
4
5 - ®w
0 m mefl®7 1 1 1 1 |
0 2 4 6 8 10 12 14
Tid (t)

Figur 29 OD malinger gennem fermenterings forlgbet for alle anvendte fermenter
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Figur 30 Viser tgrvaegts bestemmelse (DW) gennem fermenterings forlgbet for bade konventionelle glas/stal
- og engangsfermenter over tiden ved en omrgringshastighed pa 1000 rpm. Her ses at DW stiger igennem
fermenterings forlgbet for alle fermenter typer.
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Figur 30 Tgrvaegt (DW) malinger gennem fermenterings forlgbet for alle anvendte fermenter typer

Figur 31 Viser sammenhangen mellem OD og DW for alle anvendte fermenter typer. Her ses, at
sammenhangen mellem OD og DW stiger linezert for alle fermenter typer.
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Figur 31 Sammenhangen mellem OD og DW for alle fermenterings forsggene
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Figur 32 og Figur 33 Viser umax veerdien for konventionelle glas/stal- og engangs-fermenter med 3 og 5 litrer.

Hers ses en Umax Veerdien, som er nasten ens for alle fermenter typer.

@ SUF Smith 3 liter M SUF Rushton 3 liter G/S Rushton 2 liter
y = 2,4965¢0,3838
R2=0,9747
30
y = 3,0597e0,3701x
R2=0,9648
a
e
S
i y = 2,5572e03788x
< R?=0,9513
15
4 4,5 5 5,5 6 6,5 7
Tid (t)
Figur 32 umax for 2 | konventionelle glas/stal fermenter og 3 | engangs-fermenter
@ SUF Smith 5 liter M SUF Rushton 5 liter G/S Rushton 5 liter
30 A y=2,358e02
R?=0,9862
y = 2,4758e0,3673x
- R2=0,9521
8 *
g
y= 2’0137e0,3836x
R2=0,9857
15
5 5,5 6 6,5 7 7,5
Tid (t)

Figur 33 pmax for 5 | konventionelle glas/stal - og engangs-fermenter

Beregningseksempel af umax findes i appendiks D
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Figur 34 viser OD malinger for 2 | konventionelle glas/stal- og 3 | engangs-fermenter. Her ses en lagfase, en
eksponentiel fase og en stationaerefase, som er ens for alle typer fermenter
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Figur 34 OD malinger gennem fermenterings forlgbet for 2 | konventionelle glas/stal- og 3 | engangs-fermenter

Figur 35 viser OD malinger for 2 | konventionelle glas/stal- og 3 | engangs-fermenter. Her ses en lagfase, en
eksponentiel fase og en stationaerefase, som er ens for alle typer fermenter
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Figur 35 OD malinger gennem fermenterings forlgbet for 5 | konventionelle glas/stal- og engangs-fermenter
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Figur 36 viser (DW) malinger for 2 | konventionelle glas/stal fermenter og 3 | engangs-fermenter. Figuren
viser at DW vokser eksponentielt for alle typer fermenter.
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Figur 36 DW malinger gennem fermenterings forlgbet for 2 | konventionelle glas/stal fermenter og 3 | engangs-fermenter

Figur 37 viser DW malinger for 2 | konventionelle glas/stal fermenter og 3 | engangs-fermenter. Figuren viser
at DW vokser eksponentielt for alle typer fermenter
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Figur 37 DW malinger gennem fermenterings forlgbet for 5 | konventionelle glas/stal - og engangs-fermenter
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Figur 38 viser ssmmenhaengen for OD og DW for 2 | konventionelle glas/stal - og 3 | engangs- fermenter. Her
ses at OD og DW har et linezert forhold for begge typer fermenter.
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Figur 38 Sammenhangen mellem OD og DW for 2 liter konventionelle glas/stal- og 3 liter engangs-fermenter

Figur 39 viser ssmmenhaangen for OD og DW for 5 | konventionelle glas/stal - og engangs- fermenter. Her ses
at OD og DW har et lineaert forhold for begge typer fermenter.
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Figur 39 Sammenhangen mellem OD og DW for 5 liter konventionelle glas/stal - og engangs-fermenter
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Til KLa bestemmelse anvendes de samme parametre, som er vist i Tabel 3 bortset fra omrgringshastighed.
Her anvendes omrgringshastighederne 1000, 1500, 2000 rpm for de forskellige fermenter typer.

Tabel 5 viser tidsperioder for alle de anvendte fermenter typer til bestemmelse af KLa veerdier ved det
forskellige omrgringshastigheder (500,1000,1500 og 2000 rpm)

SUF Glas/stal
Type 3liter 3liter 5liter b5liter b5liter 5liter 2liter 2liter 5liter 5 liter
Omrgrings- 1000 1500 500 1000 1500 2000 1000 1500 1000 1500
Hastighed (rpm)
Tidsperiode 115-2 1-1,15 5 2-2% 1%5-2 1-1% 1% 1% 1% 1%
(min)

Tabel 6 Viser KLa veerdien for 2 og 5 | konventionelle glas/stal fermenter ved anvendelse af Presens og
Hamilton Visiferm sensorer. Her ses at KLa vaerdierne ved anvendelse af Presens sensor stemmer fint overens
med KLa veerdier malt med Hamilton sensor

Type KLa vaerdier(t?)
Presens sensor

Rushton 5 liter 1000 rpm 142
Rushton 5 liter 1500 rpm 173
Rushton 2 liter 1000 rpm 83
Rushton 2 liter 1500 rpm 110

Hamilton Visiferm sensor
Rushton 5 liter 1000 rpm 141
Rushton 5 liter 1500 rpm 169
Rushton 2 liter 1000 rpm 79
Rushton 2 liter 1500 rpm 98
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Figur 40 viser sammenhangen mellem KLa vardierne for 2 og 5 | konventionelle glas/stal fermenter ved
anvendelse af 2 sensorer, Presens og Visiferm. Her ses at KlLa veerdien stiger med stigende fermenter
stgrrelse. Desuden ses at KLa veerdien for de to naevnte sensorer er nasten ens.

Presens G/S Rushton 5 liter Visiferm G/S Rushton 5 liter
170 Presens G/S Rushton 3 liter Visiferm G/S Rushton 3 liter
150
‘:“: 130
8
=
110
90
70
950 1050 1150 1250 1350 1450 1550

Omdrejningshastighed (rpm)

Beregningseksempel af KLa vaerdien findes i appendiks E

Tabel 7 Viser KLa veerdier for 5 | engangsfermenter med Rushton, Smith og Bakker turbiner ved en
omrgringshastighed fra 500 -2000 rpm, og anvendelse af Presens sensor.

Presens sensor

Type KLa vaerdier (t)
Rushton 5 liter 1000 rpm 144
Rushton 5 liter 1500 rpm 182
Rushton 5 liter 2000 rpm 176
Smith 5 liter 500 rpm 23
Smith 5 liter 1000 rpm 146
Smith 5 liter 1500 rpm 187
Smith 5 liter 2000 rpm 182
Bakker 5 liter 1000 rpm 184
Bakker 5 liter 1500 rpm 212
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Figur 41 Viser sammenhangen mellem KLa vaerdierne for 5 | engangs-fermenter ved anvendelse af Presens
sensor. Her ses at KLa veerdien stiger med stigende omrgringshastighed, dog ikke ved 2000 rpm, og forskellen
er ret stor mellem 500 rpm og 1000 rpm. Samt ses at KLa veerdien er nasten ens for Smith og Rushton

turbiner, men er lidt stgrre Bakker turbinen.

Presens SUF Smith Presens SUF Rushton
215
165
T
©
g 115
65
15
450 950 1450 1950

Omdrejningshastighed (rpm)

Presens SUF Bakker

Tabel 8 Viser KLa veerdier for 5 | engangsfermenter med Rushton, Smith og Bakker turbiner ved en

omrgringshastighed ved 1000 - og 1500 rpm, som er malt med Hamilton Visiferm sensorer.

Hamilton Visiferm sensor

Type
Rushton 5 liter 1000 rpm
Rushton 5 liter 1500 rpm
Rushton 5 liter 2000 rpm
Smith 5 liter 1000 rpm
Smith 5 liter 1500 rpm
Smith 5 liter 2000 rpm
Bakker 5 liter 1000 rpm
Bakker 5 liter 1500 rpm

KLa vaerdier (t)
142
180
175
144
186
180
182
210
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Figur 42 Viser sammenhangen mellem KLa veerdier for 5 liters engangs-fermenter ved anvendelse af
Hamilton Visiferm sensorer. Her ses at KLa veerdien stiger med stigende omrgringshastighed, dog ikke ved
2000 rpm. Samt ses at KLa veerdien er naesten ens for Smith og Rushton turbiner, men er lidt stgrre Bakker
turbinen.

220 + ¢ Visiferm SUF smith M Visiferm SUF Rushton Visiferm SUF Bakker
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Omdrejningshastighed (rpm)

Figur 42 Sammenhangen mellem KLa vardier for 5 liter engangs-fermenter ved anvendelse af Hamilton Visiferm sensor

Figur 43 Viser sammenhangen mellem Presens og Hamilton Visiferm sensorer for 5 | engangs-fermenter. Her
ses ingen forskel pa KLa veerdier. KLa vaerdier stemmer fint overens for de to anvendte sensorer.

# Presens SUF smith 5 liter M Presens SUF Rushton 5 liter A Presens SUF Bakker 5 liter
Visiferm SUF smith 5 liter X Visiferm SUF Rushton 5 liter @ Visiferm SUF Bakker 5 liter
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— &
Tig . & X *
8 "
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&
40 - %
120 i i i i i i
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Omdrejningshastighed (rpm)

Figur 43 Sammenhangen mellem Presens og Hamilton Visiferm sensorer for 5 | engangsfermenter
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Tabel 9 Viser KLa veerdier for 3 | engangsfermenter med Smith og Rushton turbiner ved en
omrgringshastighed pa 1000 - og 1500 rpm, og er blevet malt Presens og Hamilton Visiferm sensorer.

Presens sensor

Type KLa vaerdier (1/t)

Rushton 3 liter 1000 rpm 87
Rushton 3 liter 1500 rpm 112

Smith 3 liter 1000 rpm 91

Smith 3 liter 1500 rpm 121

Hamilton Visiferm sensor

Rushton 3 liter 1000 rpm 83
Rushton 3 liter 1500 rpm 103

Smith 3 liter 1000 rpm 88

Smith 3 liter 1500 rpm 114

Figur 44 Viser sammenhangen mellem KLa veerdier for 3 | engangs-fermenter ved anvendelse af Presens og
Hamilton Visiferm sensorer. KLa vaerdien malt med Presens sensor stemmer fint overens med KLa veerdier
malt med Hamilton Visiferm sensorer

Presens SUF Smith 3 liter Presens SUF Rushton 3 liter
120 Visiferm SUF Smith 3 liter Visiferm SUF Rushton 3 liter
115
110
105
100

95

Kla (t1)

90
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80
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950 1050 1150 1250 1350 1450 1550

Omdrejningshastighed (rpm)
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Figur 45 sammenlign af KLa veerdierne for 3 og 5 | engangs-fermenter med Rushton og Smith turbiner. Her
ses at KLa vaerdien stiger med stigende fermenter stgrrelse for bade Rushton og Smith turbinen.

@ SUF Smith 5 liter M SUF Smith 3 liter
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Figur 45 Sammenligner KLa vaerdien for de 2 forskellige stgrrelser engangs-fermenter

Figur 46 viser sammenligningen af 5 | konventionelle glas/stal fermenter med 5 | engangs-fermenter ved
anvendelse af Presens sensor. Her ses at KLa veerdien stemmer fint overens mellem KLa vaerdien for engangs-
fermenter med Rushton og Smith turbiner og konventionelle glas/stal fermenter med Rushton turbiner. Dog
ses at KLa vaerdien er hgjere ved anvendelse af Bakker turbinen.

¢ SUF Smith 5 liter M SUF Rushton 5 liter
220 SUF Bakker 5 liter G/S Rushton 5 liter
200 +
*
_180 - *
T |
3
160 +
¢
140 +
120 1 1 1 1 1 1
900 1100 1300 1500 1700 1900 2100

Omdrejningshastighed (rpm)

Figur 46 Sammenligning af 5 | konventionelle glas/stal fermenter og 5 | engangs-fermenter ved anvendelse af Presens sensorer
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Figur 47 Viser KLa vaerdier for 2 liters konventionelle glas/stal fermenter og 3 liters engangs-fermenter ved
anvendelse af Presens sensor. Her ses at KLa veerdien stemmer fint overens mellem KLa vaerdien for engangs-
fermenter med Rushton og Smith turbiner og konventionelle glas/stal fermenter med Rushton turbiner.
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110 + 'y
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80 +

70 1 1 1 1 1 1
950 1050 1150 1250 1350 1450 1550
Omdrejningshastighed (rpm)
Figur 47 Sammenligning af 2 liters konventionelle glas/stal fermenter med 3 liters engangs-fermenter ved anvendelse af Presens
sensorer

Figur 48 viser malinger af oplgst oxygen og malt med Presens og Hamilton Visiferm sensorer. Her ses, at
malinger for opl@st oxygen for begge sensorer er nasten ens og der er ingen tidsforskel imellem dem.
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100 ' 2 2 [ |

80

DO %
o)
o

40
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Figur 48 Malinger af oplgst oxygen % over tiden malt med Presens - og Hamilton Visiferm sensorer
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Figur 49 viser DO koncentrationer malt med Presens og Hamilton Visiferm sensorer. Her ses, at DO

koncentrationen for begge sensorer er nasten ens og der er ingen tidsforskel imellem dem.
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Tabel 10 Viser effektforbruget af Koll Morgn motor ved anvendelse af de forskellige fermenter typer, som er
anvendt i dette projekt. Her ses at effektforbruget stiger med stigende omrgringshastighed, samt stiger
effektforbruget med stigende fermenter stgrrelse. Den hgjeste effektforbrug ses ved anvendelse af engangs-

fermenter med Bakker turbinen.
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66,2
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Diskussion

| dette afsnit vil vaekst data og KLa veerdier blive sammenlignet for konventionelle glas/stal fermenter i
forhold til engangs-fermenter. Spgrgsmalet vil veere om engangs-fermenter kan opna de samme resultater
som en konventionelle glas/stal fermenter. Samtidig vil resultater for omrgringshastighed, turbiner,
bioreaktor stgrrelser og sensorer blive sammenlignet. Derudover diskuteres gkonomi, fordel og ulemper ved
anvendelse af konventionelle glas/stal fermenter i forhold til engangsfermenter. Til sidst diskuteres hvordan
fremtiden vil veere med engangs-teknologien og om det overhoved kan lad sig g@gre at undlade alle
konventionelle glas/stal fermenter.

Figur 29 og Figur 30 viser at OD og DW er voksende over en given tidsperiode for alle typer fermenter. Figur
29 viser hvordan OD vokser igennem fermenteringsforlgbet, hvor der ses en lagfase, en eksponentiel fase,
en deceleration fase og en stationezer fase som er illustreret i Figur 2. Figur 2 viser en typisk vaekstkurve for
en bakteriel population. Det ses at OD og DW vaerdierne er ikke signifikant forskellige for alle typer fermenter,
hvilket er forventet da den samme vildtype E.coli stamme er dyrket i alle typer bioreaktorer.

Figur 31 viser sammenhangen mellem DW og OD for alle fermenter, hvor Figur 38 og Figur 39 viser
sammenhangen mellem DW og OD for de to forskellige stgrrelser fermenter. Pa alle 3 figurer ses et linezert
forhold mellem OD og DW, hvilket betyder at de forskellige fermenter typer ikke har en betydning i dette
studie for den dyrkede bakterie. Dette er som forventet, da det er den samme E.coli bakterie som bliver
dyrkede. Malingen af DW er en meget fglsom metode og der vil veere nogle usikkerheder som medfgrer
afvigelser fra linearitet. Dette ses heldigvis ikke ved de malte data for dette projekt. Da forholdet mellem OD
og DW viser et linezert forhold, vil det betyde at OD og tgrvaegt vokser proportionalt med hinanden.

Figur 32 og Figur 33 viser vaerdien af den specifikke veeksthastighed pmax for bade konventionelle glas/stal -
og engangs-fermenter. Ud fra Figur 29 ses at eksponentiel fasen finder sted mellem 4,5 og 7 timer. Derfor
bestemmes pmax ved dette tidsperiode. Bade Figur 32 og Figur 33 viser at alle typer fermenter har ikke en
signifikant forskel pa pmax, 0g er pa omkring 0,3 t'1. Dette er som forventede, da det er den samme bakterie
som er groet op i alle typer bioreaktor. Men en specifikke vaeksthastighed pé 0,3 ter et lavt veerdi for en
E.coli bakterie. Den specifikke vaeksthastighed burde vaere omkring 0,6 t™ for en E.coli bakterie, som er groet
op i et LB medie.

Den lave veerdi kan skyldes, at det er en langsom voksende bakterie i et LB medie. Da en bakterier kan a&ndre
deres fysiologi eller endda deres faenotype under forskellige vaekstbetingelser [80]. Desuden kan den lave
veerdi skyldes, at organismen er modificeret sa sukkeret gar til at producere et produkt, og den derfor ikke
danner sa meget biomasse.

Desuden beskriver ariklen [80], at et autoklaveret LB medie giver et lavt specifikt vaeksthastighed i
modsaetning til filter-steriliseret LB medie, som giver et hgjere specifikt vaeksthastighed. Dette kan ogsa vaere
en grund til opnaelse af en lavt specifikt vaeksthastighed i dette projekt, da det anvendte LB medie blev
autoklaveret og ikke filter- steriliseret.

Figur 34 til Figur 37 viser at OD og DW malt for en E.coli bakterie dyrket i LB medie ved anvendelse af
konventionelle glas/stal fermenter stemmer fint overens med OD og DW malinger fra engangs-fermenter for
alle typer fermenter. Dette kan tyde pa at engangs-fermenter kan opna de samme resultater som
konventionelle glas/stal fermenter, under disse betingelser som vi udsaetter dem for.

Til dette projekt anvendes en 13 | engangs-fermenter med Smith turbine, som er designet af virksomheden
Cercell. Pga. tidsbegraensning er de malte data desvaerre kun for en enkelt bestemmelse og ikke af dobbelt
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bestemmelse. Alligevel kan disse data indikere, at 13 | engangs-fermenter kan opnar de samme OD, DW og
Mmax vVaerdier som de andre fermenter typer. Dette er som forventede under vores betingelser, da vi kgrer
batch forsgg, og derfor ikke ser hvad der sker nar der er mange celler som f.eks. i en fed-batch, hvor KLa
veerdien kan have en indflydelse pa max OD f.eks.

Generelt stiger KLa veerdien med stigende omrgringshastighed og beluftningshastighed. Dette stemmer fint
overens med teorien [85], [86]

For konventionelle glas/stal fermenter viser Figur 40 at KLa veerdien stiger med stigende omrgringshastighed.
Dette gaelder ogsa for engangs-fermenter, som ses i Figur 41 og Figur 44. Dette stemmer fint overens med
artiklen [87], som ogsa viser at KLa veerdien stiger med stigende omrgringshastighed. Omrgringshastigheden
er en af de afggrende parameter for tilstraekkelig oxygen overfgrsel og homogen blanding af naeringsstoffer
i fermenteringssystemer. Samtidige er omrgringshastigheden en afggrende parameter for opnaelse af lav
eller hgj KLa vaerdi. En lav omrgringshastighed kunne forarsage utilstraekkelig blanding af naeringsstoffer og
oxygenmasseoverfgrsel vil veere begraenset. Mens kraftig omrgringshastighed kan mekanisk skade
mikrobielle celler ved at udgve hgj forskydningsspaending, som i sidste ende vil pavirke KLa vaerdien og
udbytte af biomasse [87]. Dette ses af Figur 41, her er KLa veerdien mindre ved 2000 rpm i forhold til 1500
rpm. Pa samme made for en lav omrgringshastighed, ved 500 rpm opnas et meget lille KLa veerdi som er
urealistisk i forhold til KLa veerdier ved 1000 og 1500 rpm. Desuden vil luftbobler ved lav omrgringshastighed
sidde fast i bunden af sensoren. Dette vil medfgre nogle utilstraekkelig DO koncentrationer.

| dette projekt saettes beluftningshastigheden til at vaere konstant (1 vvm) igennem alle forsggene. Dette
skyldes at der skal vaere balance mellem beluftning og omrgring for at opnar en optimal og realistisk KLa
veerdi [87].

Figur 45 viser at KLa vaerdien stiger jo stgrre en fermenter bliver. Dette skyldes at KLa veerdien er proportional
afhaengig af graenseoverfladearealet.

oxygen overfgrselshastighed er en vigtig parameter i opskalering. Da oxygen overfgrselshastigheden styrer
den samlede frekvens af en bio-proces og bestemmer kapaciteten af en bioreaktor [81]. Der findes rigtig
mange metoder til bestemmelse af KLa veerdien, dog findes der ingen metoder som sikre den samme KlLa
veerdi for f.eks. en dobbelt bestemmelse, som kgrer med de samme drift betingelser. Dette kan skyldes at
boblerne ind i en fermenter kan opleve forskellige fortyndingsniveauer afhangig af deres stgrrelse og
forbrugt opholdstid i systemet. Som fglge heraf, kan boblerne i systemet pa ethvert tidspunkt have mange
forskellige st@rrelser og opfersler, som hver har en mere eller mindre forskelligartede oxygenkoncentration
[82]. Derfor bliver KLa veerdien ofte fordrevet af teoretiske modeller, som er baseret pa mere grundlaeggende
principper for at sikre en ngjagtige KLa veerdi [83], [84].

Men den anden grund til de betydelige problemer vedrgrende ngjagtigheden af KLa vaerdien, og hyppige
uoverensstemmelser mellem forsggsdata er, den staerke indflydelse af den type og stgrrelse fermenter har,
pavirkning af fysisk-kemiske egenskaber pa hydrodynamik pga. hgj viskositet af vaesken og dens reologiske
adfaerd [84]. Dette ses af Figur 46 og Figur 47, hvor KlLa veerdien er lidt forskellig afhaengig af om det er
konventionelle glas/stal fermenter eller engangs-fermenter med forskellige turbinetyper. | dette projekt
anvendes saltmedie til bestemmelse af KLa vaerdi, derfor vil viskositeten og den reologiske adfeerd ikke spille
en stor rolle, da saltmediet vil have den samme viskositet igennem hele forsgget.

For 3 liters engangs-fermenter viser Figur 44 at KLa veerdien er stgrre ved anvendelse af Smith turbinen i
forhold til Rushton turbinen. For 5 liters engangs-fermenter viser Figur 41 og Figur 42 at der opnas den
hgjeste KLa vaerdi ved anvendelse af Bakker turbinen, og ligeledes opnas en hgjere KLa vaerdi ved anvendelse
af Smith turbinen i forhold til Rushton turbinen. Dette skyldes, at Smith turbinen har en hgjere gas spredning
i forhold til Rushton turbinen. Bakker turbinen har langt hgjere gas spredning i forhold til Smith turbinen,
som illustreret i Figur 13. Figur 13 viser gas sprednings niveau for Rushton, Smith og bakker turbiner. Effekt
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tallet kan ogsa forklare evnen af gas spredning. Ifglge [88] ses at Bakker turbine har det mindste effekttal,
som er pa 2,5 og Rushton turbinen har et effekt tal mellem 4,5-6,5. Og jo lavere effekt tallet er jo bedre gas
spredning vil turbinen have, og dette vil selvfglgelig medfgre en hgjere oxygen overfgrselshastighed.

Figur 46 og Figur 47 viser at KLa veerdier for konventionelle glas/stal- og engangs-fermenter med Rushton
turbinen er ikke signifikant forskellige. Tabel 6 viser at KLa vaerdien for konventionelle glas/stal er pa

142 t1. Desuden viser Tabel 7 at KLa vaerdien for engangs-fermenter med Rushton turbinen er pa 144 t™.
Dette betyder at engangsfermenter opnar samme resultater som konventionelle glas/stal fermenter under
disse betingelser som vi udsaetter dem for.

Tabel 5 Viser at tidsperioden for bestemmelse af KLa vaerdien for konventionelle glas/stal fermenter er ens
for bade 2 og 5 liter bioreaktor ved 1000 og 1500 rpm. For engangsfermenter ses at tidsperioden er lidt
anderledes for alle bioreaktor typer ved 1000, 1500 og 2000 rpm. Dog ses en stort forskel i tidsperioden for
500 rpm i forhold til 1000, 1500 og 2000 rpm. Forholdet imellem omrgringshastighed og koncentration af
oplgst oxygen er, at jo hurtigere omrgringshastigheden, jo kortere tid vil opndelse af oplgst oxygen
koncentrationen fremkomme [89]. Dette kan ikke helt stemme overens for de eksperimentelle data i dette
projekt, da der ikke ses noget tids forskelle for 2 og 5 liter konventionelle glas/stal fermenter ved 1000 og
1500 rpm. Men der ses stor forskel mellem 500 rpm og 1000 rpm. Dette viser ogsa god sammenhang med
KLa veerdier, da der ogsa ses stor forskel for KLa veerdier for 500 rpm i forhold til KLa veerdier ved 1000 rpm.

Figur 43 viser at KLa vaerdier malt med Presens sensor stemmer fint overens med KLa vaerdier malt med
Hamilton Visiferm sensor. Tabel 7 viser en KLa vaerdi malt med Presens sensor pa 144 t. Tabel 8 viser en KLa
vaerdi pd 144 t malt med Hamilton Visiferm sensor Dette er som forventet, da begge sensorer er optiske
sensorer og maler DO koncentrationer i en fermenter pa samme tid under samme drift betingelser. Figur 48
og Figur 49 Viser oplgst oxygen % og DO koncentrationer malt med Presens og Hamilton Visiferm sensorer.
Her ses at de to grafer er naesten ens og forlgber over den samme tidsperiode. Dette viser, at de to sensorer,
som er optiske begge to fungerer pa samme made og kan levere de samme resultater, som forventet.

Ud fra Tabel 4 ses det at tidsperioden for fermenteringsforlgbet er anderledes for de forskellige fermenter
typer. Jo st@grre fermenter jo laengere tid vil fermenteringsforlgbet vaere. Samtidig viser Tabel 4 at et
fermenteringsforlgb med en konventionel glas/stal fermenter tager leengere tid end en engangs-fermenter.
Tidsperioden er laengere for engangs-fermenter med Rushton turbinen i forhold til Smith turbinen.

KLa veerdien for 2 liters engangs-fermenter blev ikke malt ved 2000 rpm, da en fermenter er lille og ikke
kunne klare en hgj omrgringshastighed. For konventionelle glas/stal fermenter blev KLa vaerdien kun malt til
en omrgringshastighed pa 1500 rpm. Dette skyldes at den anvendte motor ikke var en Biostat motor men en
Koll Morgan motor. Biostats motor kan kun kgrer op til en omrgringshastighed pa 1200 rpm. Koll Morgan
motor havde en strgmgraense pa 1 ampere, som svarer til 1750 rpm, dvs. motoren kunne ikke kgrer ved
hgjere hastighed end 1750 rpm for konventionelle glas/stal fermenter og engangs-fermenter med Bakker
turbinen. Da Bakker turbinen har en stgrre turbinediameter i forhold til Smith og Rushton.

Tabel 10 viser effektforbruget af Koll Morgan motor for de anvendte fermenter. Det ses at effektforbruget
stiger med stigende omrgringshastighed. Dette skyldes at motoren bruger mere energi jo flere kraefter der
forbruges. Desuden ses det at jo st@rre turbinediameteren er jo hgjere vil energien blive. En 5 liters engangs-
fermenter med Bakker turbine bruger mere energi end en 5 liters engangs-fermenter med Rushton og Smith
turbine. Dette skyldes at Bakker turbinen har en stgrre diameteriforhold til de to andre naevnte. Det betyder,
at stgrrelsen af turbinen spiller en stor rolle i effektforbruget. Samtidigt har stgrrelsen af en fermenter ogsa
en store rolle pa effektiviteten. Jo stgrre en fermenter er, jo mere vil energiforbruget veere. Effektforbruget
for en 2 liters konventionel glas/stal fermenter er nasten den samme som en 5 liters engangs-fermenter.
Dette kan f.eks. skyldes at designet og udformning af de to bioreaktorer kan ogsa have en betydning. Ud over
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effektforbruget for selve bioreaktoren har Bruce Rawlings og Héléne Pora [16] beregnet, at engangs-
fermenter bruger halvdelen af den samlede energiforbrug i forhold til konventionelle glas/stal fermenter.
Dette stemmer fint overens med det malte effektforbrug, som er vist i Tabel 10. Dog ses det at
effektforbruget for engangs-fermenter bliver halveret i forhold til konventionelle glas/stal fermenter ved
hgje omrgringshastigheder (1000-2000 rpm) og er naesten den samme ved lave omrgringshastigheder (500
rpm).

Der har veeret stor fokus pa de miljgmaessige konsekvenser af engangs-fermenter de seneste ar. Denne
udvikling har veeret drevet af mange faktorer, herunder bekymringer over miljgaendringer, emissioner og
energiforbrug; hurtigt stigende omkostninger og restriktioner for bortskaffelse af affald; stgrre rolle
anerkendelse af engangs-fermenter i bio-processer. Af disse grunde skal proces designere og brugere veere i
stand til at vurdere og give oplysninger om miljgbelastningen og bzeredygtigheden af deres fremstilling af
systemer. Denne opgave kan veere meget vanskelig og udfordrende, isaer for komplekse flertrins processer,
uanset om man inddrager konventionelle glas/stal fermenter eller engangs-fermenter. Lokale faktorer som
restriktioner pa bortskaffelse af affald eller vandressourcer, energi omkostninger, osv. vil ogsa spille en
afggrende rolle i enhver vurdering [901,[91],[921,[93].

| en undersggelse, som fokuserer pa energiforbruget udfgrt i California [91] bliver tre vigtige funktioner
analyseret for energiforbrug: sterilisering, renggring, og materialer. Energiforbrug for andre aspekter af
denne processen blev udelukket, herunder transport- og installationsomkostninger (som er begge forholdsvis
ubetydelig sammenlignet med de centrale funktioner).
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Figur 50 Energiforbrug: Sterilisering Renggring Materialer [91]

Figur 50 viser energiforbruget som funktion af sterilisering, renggring og materialer for glas/stal- og engangs-
fermenter. For sterilisering viser det sig at glas/stal fermenter bruger mest energi, pga. den hgje udgift til
dampudvikling og varmekapacitet. Engangs-fermenter bliver steriliseret med gamma bestraling.
Energiforbruget for gamma bestraling er lavt i forhold til damp og varme. For renggring viser det sig igen at
glas/stal fermenter bruger mest energi og dette skyldes hgjt energiforbrug for produktion af destilleret vand.
For materialer er det engangs-fermenter, som bruger mest energi. Hvilket skyldes at materialet af engangs-
fermenter kun anvendes en gang og derefter skal forbrandes, hvor glas/stal fermenter kan anvendes i op til
600 produktionsbatch.
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Figur 51 Det samlede energiforbrug [91]
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Figur 51 viser det samlede energiforbrug for glas/stal- og engangs-fermenter. Her viser figuren, at glas/stal
fermenter bruger dobbelt sa meget energi i forhold til engangs-fermenter [91],[94],[95]. Dette vil veere et
godt grundlag for at anvende engangs-fermenter, da energiforbruget er ret dyr.

Varmebelastning i en fermenter er summen af omrgringseffekten, metabolisk varme fra kulturen,
fordampningskgling pa vaeskeoverfladen, sensibel varme i gas stremmen, og varmetabet til miljget [96]. For
mikrobielle systemer kan fri varme og fordampningskgling imidlertid negligeres, da de er forholdsvis lav.
Varmetabet til miljget, er ogsa lav pa grund af den ydre beholders vaegs isolering, og derfor bidrager varme
fra agitation og kultur stofskifte mest til varmebelastning.

Engangs-fermenter har en lavere varmeoverfgrelseskoefficient ssmmenlignet med konventionelle glas/ stal
fermenter. Varmeoverfgrselskoefficienterne af engangs-fermenter er ca. halvdelen af konventionelle
glas/stal fermenter og er afhaengig af lineser tykkelse og formulering. De nedsatte
varmeoverfgrselshastigheder udggr en gget udfordring ved at opretholde en passende temperatur for
hurtigt voksende mikrobielle kulturer i engangs-fermenter [97].

Brugen af engangs-fermenter er naesten fire doblet siden 2005 ifglge undersggelsen 2009 BioPlan Associates
[16]. Der er stadig stigning i antallet af bio-virksomheder, som anvender engangs-fermenter for at reducere
omkostninger og arbejdstid. Her skal reduktion af omkostninger lige understreges. Hos akademiske
laboratorier vil dette ikke vaere en fordel, da akademiske laboratorier ikke har en fast indtaegt ligesom
virksomheder. Pa den made vil omkostninger stige i stedet for at blive reduceret.

Spgrgsmalet er nu, i hvilken retning vil engangsteknologien ga hen i fremtiden? Hvor langt vil greensen for
opskalering indenfor engangs-fermenter vaere, og er det muligt at opskalere pa samme made som
konventionelle glas/stal fermenter?

Pa trods af de dbenlyse besparelser i anlaegsinvesteringer, omkostninger og forbedrede anlaegsoperationer,
er det usandsynligt, at engangs-fermenter vil eliminere brugen af konventionelle glas/stal fermenter [16].
ATMI Craig [16] antyder at der er visse stgrrelses begraensninger og fysiske begraensninger, som skal
overvejes, inden afggrelsen om anvendelse af engangs-fermenter. "Fermenter stgrre end 2.000 L vil bliver
uhandterlig og svaere at handtere," siger Craig. Derfor vil konventionelle glas/stal fermenter vaere en bedre
Igsning ved anvendelse i storskala.

| fremtiden vil der med stor sandsynlighed veere hybride operationer, hvor virksomheder vil anvende
konventionelle glas/stal og engangs-fermenter lkke desto mindre vil den stigende anvendelse af engangs-
fermenter fortsaette med at stige, og driftseffektiviteten vil blive forbedret og omkostninger vil blive lavere,
men konventionelle glas/stal fermenter vil aldrig blive elimineret fuldstaendige [16].
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Konklusion

Projektets formal var at sammenligne procesparametre for konventionelle glas/stal - og engangs- fermenter.
Dette er blevet opnaet ved at bestemme vaekstdata for en vildtype E.coli bakterie, og ved bestemmelse af
KLa veerdier for de forskellige fermenter typer med forskellige omrgringshastighed.

Vaekstdata viste et ikke signifikant forskel for konventionelle glas/stal- og engangsfermenter. Dette tyder pa
at engangs-fermenter kan levere de samme resultater som konventionelle glas/stal fermenter. Vaekstdata
for E.coli bakterie viste et OD max omkring 30, en specifik vaeksthastighed omkring 0,3 t* og en DW max
omkring 0,028 g/l for alle bioreaktor typer. Det ses desuden en linezer sammenhang mellem OD og DW for
alle bioreaktor typer.

Bestemmelse af KLa vaerdier viste, at KLa vaerdien stiger med stigende omrgringshastighed. Den stgrste KLa
veerdi opnas af 5 | engangs-fermenter med Bakker turbine ved 1500 rpm og er pa 212 t'. Desuden ses at KLa
vaerdien er pa 23 t! for engangs-fermenter med Smith turbinen ved 500 rpm. Dette er en rigtig lav vaerdi og
er urealistisk i forhold til KLa vaerdier ved 1000, 1500 og 2000 rpm. Desuden er KLa vaerdien ved 2000 rpm
lidt lavere end KLa vaerdien ved 1500 rpm, da en meget hgj omrgringshastighed kan pavirke KLa vaerdien.

Desuden har teorien pavist, at ved hgje omrgringshastigheder vil tidsperioden for opnaelse af oplgst oxygen
veere kort. Dette ses desvaerre ikke ved alle omrgringshastigheder i dette projekt. Tidsforskellen mellem 1000
0g 2000 rpm er lille for bade 3 og 5 liters engangs-fermenter, hvorimod mellem 500 og 1000 rpm ses en stor
tidsforskel. For konventionelle glas/stal fermenter ses ingen forskel i tidsperioden for de forskellige
omrgringshastigheder og forskellige fermenter stgrrelser.

Stgrrelsen af en fermenter viste at have en indflydelse pa KLa vaerdien. Jo st@grre en fermenter er, jo hgjere
vil KLa vaerdien vaere. KLa veerdien for en 5 liters engangs-fermenter med Rushton turbine har en KLa vaerdi
pa 144t ved en omrgringshastighed p& 1000 rpm. Hvor en 3 liters engangs-fermenter med Rushton turbine
har en KLa veerdi pd 87 t1. Dette skyldes at KLa vaerdien er afhaengig af graenseoverfladearealet.

Nar der ses pa KLa vaerdier mellem konventionelle glas/stal- og engangs-fermenter med Rushton turbiner ses
at vaerdierne er naesten ens. KLa vardien for en 5 liters konventionel glas/stal fermenter med Rushton
turbine er pa 142 t™* ved 1000 rpm. Hvor KLa vaerdien for en 5 liters engangs-fermenter med Rushton turbine
er pd 144 t. Dette betyder, at konventionelle glas/stal- og engangs-fermenter kan levere det samme resultat,
under disse betingelser som vi udsaetter dem for. Det samme gaelder for 2 liters konventionelle glas/stal
fermenter og 3 liters engangs-fermenter.

Anvendelse af Presens og Hamilton Visiferm sensorer viser nogle KLa veerdier som stemmer fint overens med
bade konventionelle glas/stal- og engangs-fermenter. For en 2 liters konventionel glas/stal fermenter er KLa
vaerdien pa 83 t ved anvendelse af Presens sensor. Hvor KLa veerdien ved anvendelse af Hamilton Visiferm
sensor er pd 79 t' for den samme fermenter. Hvilket betyder at de to optiske sensorer kan levere samme
resultat.

Ligeledes er der set pa forskellen af KLa for de forskellige anvendte turbiner. Her ses at Bakker turbinen har
den hgjeste KlLa veerdi, som er pd 212 t. Dernaest kommer Smith turbinen, som har en KLa veerdi pd 187 t7,
og til sidst Rushton turbinen med en KLa vaerdi pa 182 t. Dette skyldes at Bakker turbinen har et stgrre gas
sprednings niveau i forhold til Smith - og Rushton turbinen. Desuden haenger det fint sammen med effekt
forbruget for de 3 ovennavnte turbiner. Bakker turbinen har den mindste effekt, derefter kommer Smith og
til sidst Rushton turbinen. Jo lavere effekt tallet er jo mere energiforbrug vil turbine bruge og jo hgje vil ilt
masseoverfgringshastigheden vaere.
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Effektforbruget til at drive en roterende impeller i en fluid er staerkt pavirket af omrgringshastigheden.
Teoretisk vil en fordobling af omrgringshastigheden kraeve 8 gange effekten. | dette projekt ses det netop, at
effektforbruget stiger voldsomt med stigende omrgringshastigheden.

Det samlede energiforbrug for anvendelse af konventionelle glas/stal- og engangs-fermenter kan deles op i
3 punkter:

1. Sterilisering
Renggring
3. Materialer

N

Det ses at konventionelle glas/stal fermenter bruger mere energi til sterilisering og renggring i forhold til
engangs-fermenter. Men for materialer er det engangs-fermenter, som bruger mest energi. Samlede set viser
det sig, at konventionelle glas/stal fermenter bruger dobbelt s& meget energi som engangsfermenter.

Der findes ingen data, videnskabelige artikler der beskriver energiforbruget der medgar til fremstilling af
hverken glas, stal eller polymerer der benyttes til fremstilling af bioreaktor eller fermenter. Der findes en
raekke artikler fra Andrew Sinclair [98] og Eric Langer [99] der begge konkluderer betydelige besparelser pa
facilitets investering, i tid for omstilling mellem processer, omkostning i drift, vaesentlig reduceret forbrug af
vand og energi. Dette emne ligger dog uden for dette projekt at undersgge.
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Appendiks

A. Fremgangsmade til vask af engangs-bioreaktor

Reaktoren skylles med demineraliseret vand
Alle slanger lukkes med klemmer
Reaktoren szettes ind i laf baenken med et stort baeger
Fyldes op med ethanol
Ethanolen hzeldes over i et baegerglas
Fyldes op med ethanol igen
Ethanolen hzeldes over i et baegerglas
Reaktoren fyldes op med sterilt vand
Vandet hzldes ud
. Reaktoren fyldes op med sterilt vand igen
. Vandet hzldes ud
. Mediet haeldes i reaktoren ind i laf banken
. Alle sensoren skylles med ethanol 2x og derefter med vand 2x og sztte i reaktoren ind i laf baenken

Lo NOU A WNPRE

[
W N RO

Fremgangsmaden til vask af engangs-bioreaktor er illustreret i nedenstaende Figur 52 og Figur 53.

FATEEETETITEIOI TR

Figur 52 Engangs-fermenter vaskes med ethanol og sterilt vand i laf baenken

Figur 53 Steril engangs-fermenter med sterilt medie i laf beenken
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B. LB- medie-sammensatning

4000 ml LB-medie
e Bacto Tryptone:40¢g
e Bacto Yest extract: 20 g
e NaCl:40¢g
e Antifoam, 50 mL/liter: 200 ml

Alle komponenter afvejes i et 5 L maleglas og tilfgres en magnetisk omrgrer. Maleglasset fyldes op med RO-
vand til ca. 3500 ml og lader oplgsningen blive oplgst under omrgringen. Derefter fyldes maleglasset optil
4000 ml og oplgsningen overfgres til 5 L Schott flaske. Mediet bgr veere sterilt fgr anvendelse, derfor
autoklaveres den ved 121°Ci 20 min.

C. NaCl-oplgsning

Fremstilling af NaCl-oplgsning (10 g/ L)
Kemikalier til 1 L NaCl-oplgsning (10 g / L):

Fremgangsmade:
e 10 g NaCl afvejesi et 1 L maleglas
o Tilfgj magnetisk omrgrer
e Tilfgj cirka 800 ml demineraliseret vand
e Oplgs blandingen
e Fylde maleglasset op til 1 | med RO-vand
e Overfgre NaCl-oplgsning til en 1 L Schott flaske
e For sterile anvendelser bgr NaCl-oplgsning autoklaveres (121 ° C, 20 min)
NaCl-oplgsning kan opbevares ved stuetemperatur [63]

D. Beregning af pmax

Ln(OD) plottes mod tiden for eksperimentale data fra eksponentiel fasen. Derefter veelges den eksponentiel
regression. Og Umax afleeses fra fglgende forskrift:

x = xgeMt Ligning 1
Og dette erillustrerede pa Figur 54

40
y = 2,4965e0,3838
* R?=0,9747

20 ¢ Seriesl
<} /
s —— Expon. (Series1)

10

4,5 5,5 6,5 7,5

Tid (t)

Figur 54 Eksempel pa beregning af umax
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E. Beregning af KLa veaerdi
Beregning af KLa vaerdien sker grafisk. Fgrst beregnes y-aksen ved udledning af Ligning 6, som er
In(C*—C)= —Kpa*xt+c
Ude fra Ligning 6 fas
Ligning 11
In(100 — DO(t) ca1c)
Som er y-aksen i den grafiske analyse.
DO(t)a1c beregnes ved anvendelse af fglgende Ligning 12
Ligning 12
DO — DOy,
DOWcac = (55— o
Derefter plottes Ligning 11 mod den anvendte tid til bestemmelse af DO %, hvor fglgende Figur 55 fas:

"¢

4

)* 100%

*

N

@ Seriesl

In(100-DO(t)..,,.

0 0,02 0,04 0,06

Tid ()

Figur 55 En typisk figur for OD koncentration mod tiden

For at kunne bestemme KlLa vaerdien skal den linezer regression anvendes ved R-kvadrat stgrre end 0,95.
Derfor anvendes de fgrste og sidste punkter ikke, og felgende Figur 56 fas:

4,5 y=-181,78x + 6,318
4 R2=0,9987

& Seriesl

N

—— Linear (Series1)

In(100-DO(t) .
\N
wu

o P
[T

o

0 0,01 0,02 0,03 0,04
Tid (t)
Figur 56 En grafisk bestemmelse af KLa

Ud fra forskriften af den lineaer regression aflaeses KlLa veerdien til 181,78 t™*
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