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Dynamische Modellierung, Simulation und

Optimierung generischer Aufreinigungsprozesse von
Biomolektlen

Kurzfassung

In dieser Arbeit wird ein generisches Prozessmodell zur dynamischen Simulation von
Proteinaufreinigungsprozessen vorgestellt. Durch dessen Kopplung mit einem evolutionédren
Optimierungsalgorithmus koénnen die Sequenz und das Design der Grundoperationen von
Aufreinigungsprozessen auf Basis detaillierter Modelle simultan optimiert werden. Die
Anwendbarkeit dieses Optimierungswerkzeugs wird anhand eines Beispielprozesses zur

Aufreinigung von humanem Serumalbumin demonstriert.



1. Einleitung

Die Herstellung von biotechnologischen Wirk- und Wertstoffen, wie fermentativ produzierten
Proteinen, ist mit zum Teil sehr aufwindigen Aufbereitungs- und Reinigungsschritten
verbunden. Dieses so genannte Downstream Processing besitzt einen hohen Stellenwert fiir die
pharmazeutische Industrie, da es mehr als 50% der gesamten Produktionskosten verursachen
kann [1]. Die komplexen dynamischen Vorgénge, welche in der Aufbereitung biologisch aktiver
Produkte auftreten, machen eine auf Experimenten beruhende Prozessauslegung, wie sie zurzeit
noch Stand der Technik ist, zeitaufwendig, teuer und kompliziert. Durch die zunehmende
Bedeutung biotechnologischer Produkte wird der Bedarf an geeigneten Methoden fiir eine
effektive Prozessauslegung zusitzlich verstéirkt. In der chemischen Industrie ist es bereits Stand
der Technik detaillierte mathematische Modelle der verwendeten Grundoperationen unter
Berticksichtigung komplexer Wéarme- und Stofftransportvorginge sowie Reaktionskinetiken zum
Scale-Up, zur Prozessanalyse und zur Prozessoptimierung zu nutzen. Im Gegensatz dazu ist die
Anwendung von detaillierten Modellen zur Auslegung biotechnologischer Prozesse nicht
verbreitet. Hier werden im Bereich der Kostenabschitzung und der Optimierung von
Prozessabldufen bislang Simulationsprogramme auf der Basis von Short Cut Modellen eingesetzt
[2, 3, 4]. Diese Short Cut Modelle liefern eine grobe Abschitzung der in der Grundoperation
ablaufenden Vorginge und erreichen daher hdufig nicht die fiir eine Prozessauslegung
erforderliche ~ Genauigkeit. =~ Weiterhin ~ konnen  die  Auswirkungen  verdnderter
Betriebsbedingungen auf das Prozessverhalten nicht zufrieden stellend abgebildet werden. Somit
ergibt sich die Notwendigkeit detaillierte dynamische Modelle zu entwickeln, welche die
Stofftransportvorgédnge in den Grundoperationen mit einer addquaten Genauigkeit wiedergeben
und pradiktive Aussagen iiber deren Prozessverhalten zulassen. Obwohl detaillierte Modelle fiir
einige Grundoperationen (z.B. die Chromatographie [5]) in der Literatur beschrieben werden,
existiert bisher noch kein Ansatz, der es erlaubt detaillierte dynamische Modelle fiir
verschiedene Grundoperationen zu einem Gesamtprozessmodell zusammenzufassen, um damit
eine Optimierung des Gesamtprozesses durchfiihren zu kénnen. Daher wurde in dieser Arbeit
eine generische Simulations- und Optimierungsmethode fiir Aufreinigungsprozesse

biopharmazeutischer Produkte auf der Basis detaillierter dynamischer Modellansitze entwickelt.
2. Modellentwicklung

2.1. Generisches Prozessmodell

Ein typischer Aufreinigungsprozess fiir Biomolekiile umfasst in der Regel mehrere
Aufreinigungsschritte, wie z.B. Produktgewinnung, Produktreinigung und Feinreinigung [6]. Da
jedoch fiir jeden Verfahrensschritt diverse alternative Grundoperationen existieren, resultieren
verschiedene mogliche Varianten der Prozesssequenz. So kann z.B. die Feinreinigung mit Hilfe
einer konventionellen Chromatographie oder einem Membranadsorber durchgefiihrt werden. Mit

dem entwickelten generischen Prozessmodell ist es mdglich, diese unterschiedlichen



Verschaltungsmoglichkeiten der Grundoperationen in einem Prozess abzubilden. Die flexible
Modellstruktur des Prozessmodells, welche es auf einfache Weise ermdoglicht beliebige

Prozessvarianten zu generieren, ist in Abbildung 1 dargestellt.
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Abbildung 1: Modellhierarchie des generischen Prozessmodells

In dem Modul Process des generischen Prozessmodells wird die Konfiguration des
Aufreinigungsprozesses, also die Anzahl und der Typ der Grundoperation fiir jeden
Prozessschritt und deren Verschaltung, festgelegt. Zusitzlich erfolgt die Modellierung von
zeitdiskreten Ereignissen, die die wéhrend eines Aufreinigungsprozesses auftretenden
Operationen, wie z.B. Beladen, Produktfraktionierung, Leeren eines Tanks, charakterisieren.
Hierdurch wird es ermdglicht, einen kompletten Batchaufreinigungsprozess zu simulieren. In
dem Untermodell ProcessStep werden die einzelnen ausgewdhlten Grundoperationen fiir den
jeweiligen Prozessschritt aufgerufen. Die Modellgleichungen der Grundoperationen sind in dem
Model UnitOperation hinterlegt. Die nachfolgenden Grundoperationen sind bisher in das

generische Prozessmodell implementiert worden:
- Ionenaustausch (IEX) Membranadsorber,
- Ionenaustausch (IEX) Chromatographie,
- Gelfiltration (SEC)

- Ultra-/ Diafiltration (UF/ DF) und

- Zentrifugation.

Der Aufreinigungszyklus mit einer Chromatographieséule, bzw. mit einem Membranadsorber,
umfasst verschiedene Operationen, wie Beladen, Waschen, Elution etc. Diese konnen mit Hilfe
der implementierten dynamischen Modelle abgebildet werden. Um dem Anwender eine
groBBtmogliche  Modellierungsflexibilitdt zu bieten, wurden Modelle unterschiedlicher

Modellierungstiefe, wie in Abbildung 2 dargestellt, implementiert.
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Abbildung 2: Modellierungstiefen der Grundoperationen

Der Detaillierungsgrad im Prozessmodell reicht von Short Cut Modellen [7] bis zum komplexen
General Rate Model [8].

Optimierungsstudie verwendeten Modelle im Detail vorgestellt.

der Chromatographie Im Folgenden werden die fiir die

2.2.

Das Transport Dispersive Model fiir lonenaustauschmembranadsorber basiert auf der Annahme,

IEX Membranadsorber

dass die Stromung durch die als zylindrisch angenommenen Membranporen einer dispersen
Pfropfenstromung entspricht. Ferner wird von einer isothermen konkurrierenden Adsorption der
Komponenten ausgegangen. Die lonenaustauschliganden sind auf der inneren Oberfldche der
Membranporen immobilisiert, wodurch die Bindungsplétze frei zuginglich fiir die Proteine sind.

Konzentrationsgradienten sind in radialer Richtung vernachldssigbar [9]. Abbildung 3 zeigt die

schematische Darstellung des Membranadsorbermodells.
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Abbildung 3: Schematische Darstellung des Membranadsorbermodells
Modellierung der mobilen, fluiden Phase

Durch Bilanzierung der mobilen fluiden Phase wird fiir die einzelnen Komponenten folgende

partielle Differentialgleichung formuliert [9]:
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Stofftransportwiderstinde durch den fliissigen Grenzfilm und die Ligandenschicht werden durch
einen effektiven Stoffiibergangskoeffizienten beriicksichtigt:

q;

E:keff,i aMem(Ci_C:) i=1.N 2)

An der Phasengrenzflidche steht die stationdre Phase mit der fliissigen Phase im Gleichgewicht:

g, =f(cyrcy) i=1.N (3)

Adsorptionsisotherme

Das Phasengleichgewicht zwischen stationérer und fluider Phase wird mit Hilfe des Steric Mass
Action (SMA) Modells [10] berechnet. Dieses Modell wurde fiir die konkurrierende Adsorption
von Proteinen auf lonenaustauschharzen entwickelt [11]. In dieser Arbeit erfolgt eine
Ubertragung des SMA Modells auf die kompetitive Adsorption von Proteinen auf IEX
Membranadsorbern. Fiir ein System mit N-1 Proteinen und einer Salzkomponente (i= 1) kdnnen
N-1 Reaktionsgleichungen, die den stéchiometrischen Austausch jedes einzelnen Proteins mit

dem Salzgegenion beschreiben, formuliert werden als:

C,+V,Q,=q+vC, i=2..N 4)
Hierbei wird die unspezifische Adsorption aufgrund hydrophober Wechselwirkungen oder

anderer Bindungsmechanismen zwischen den Proteinen und den Liganden vernachlissigt. Die

Gleichgewichtskonstante fiir den lonenaustausch-Prozess ist definiert als:

K = {Cq_] [%) i=2.N )
p,i 1

Die Elektroneutralitidtsbedingung erfordert [11]:

A= +Zn:(1f,»+0,»),\j—" i=2..N ©6)

MW,l i=2 Wi

Anfangs- und Randbedingungen

Unter der Annahme, dass der Membranadsorber mit dem Beladungspuffer dquilibriert ist, lauten

die Anfangsbedingungen fiir das Salzgegenion:

c(t=0,0<z</  )=c, (7)

q,(t=0,0<z<l . )=A (8)

mem



und fiir die Proteine gilt:

¢ (t=00<z</ 0 i=2..N (9)
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Am Membraneintritt und —austritt gelten die Danckwerts Randbedingungen fiir geschlossene
Systeme [12]:

6 (t,z=0)=c,, —2o06l) i=1.N (1)
’ uint 82 z=0
oM g i=1.N (12)
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2.3. lonenaustausch und Grolienausschlusschromatographie

Die Modelle zur Beschreibung der chromatographischen Trennverfahren wurden auf der Basis
eines existierenden Chromatographiemodells von Altenhoner et al. [13] und Epping [5]
entwickelt. Das beschriebene Modell basiert auf dem sogenannten Transport Dispersive Modell
in welchem neben dem konvektive Stofftransport der Komponenten in axialer Richtung
Nichtidealititen hervorgerufen durch Stofftransportwiderstinde zwischen der mobilen und der
stationdren Phase und konkurrierende Mehrkomponentenadsorption beriicksichtigt werden. Das
existierende Modell wurde in dieser Arbeit um das oben beschriebene Steric Mass Action Modell
zur Beschreibung des Ionenaustauschprozesses erweitert. Die Anfangs- und Randbedingungen
zur Losung der partiellen differentiellen Differentialgleichung werden analog zum

Membranadsorbermodell formuliert.

2.4. Ultra-/ Diafiltration

Zur Beschreibung des Permeatflusses bei der Ultra- bzw. Diafiltration wird ein
Deckschichtmodell verwendet. Die Massenbilanzen fiir den Filtrationsprozess lauten unter der

Annahme stationédrer Bedingungen in dem Membranmodul [14] wie folgt:

d(c....V, . '
( tank,i tank,ret) -V c -V C i=1..N (13)

dt — Ytank,in™ tank,in,i per ™ per i

Der Zusammenhang zwischen der Feed- und Permeatkonzentration lautet:

Coeri = (1=F.1) Crami i=1..N (14)

Fiir den Permeatfluss gilt:

M
U(Rmem + Rgel)

Jp (15)



Hierbei ist der Deckschichtwiderstand Rgel eine Funktion des Permeatvolumens Vp [15].

3. Optimierungsalgorithmus

Zur gemischt-ganzzahligen, globalen Prozessoptimierung wird ein evolutiondrer Algorithmus
basierend auf differentieller Evolution verwendet [16]. In dem implementierten Algorithmus
(Abbildung 4) werden in einem ersten Schritt die Optimierungsvariablen (z.B. Typ der
Grundoperation, Sdulendurchmesser, Membranflichen, Elutionsgradientensteigung, etc.)
definiert und die Parameter zur Steuerung des Algorithmus, wie maximale Generationszahl
Genmax, Anzahl der Eltern NP, Mutationswahrscheinlichkeit MR, Crossoverrate CR, dem

Verstiarkungsfaktor F und der maximalen Abweichung vom Optimum &nax festgelegt.

Festlegen der Parameter
CR, MR, NP, Gen,,,

'

Zuffallige Generierung der
Startpopulation

Bewertung der Individuen
Generation =0

- Mutation
Generation =
Generation +1

Selektion

Abbruchkriterium
erfallt?

Abbildung 4: Ablaufschema des evolutioniren Algorithmus

Die Startpopulation wird zufdllig iliber den gesamten zuldssigen Suchraum generiert.
AnschlieBend werden die Hauptoperationen des Algorithmus Crossover, Mutation und Selektion
durchgefiihrt. Die Operation Mutation dient dazu, lokalen Minima zu entkommen. Ein durch
Mutation und Crossover erzeugter Elter, der durch Anderung diskreter Strukturvariablen und
kontinuierlicher Variablen entstehen kann, wird hinsichtlich seiner Fitness mit dem Originalelter
verglichen. Wenn die Fitness des neuen Elters besser ist als die des Originals, so wird dieser
durch den Neuen ersetzt. Ansonsten wird der Originalelter in die nédchste Generation
tibernommen. Die Abfolge von Crossover, Mutation und Selektion wird solange durchgefiihrt bis
das Abbruchkriterium erfiillt ist. Die FEinhaltung von Randbedingungen wéhrend der

Optimierung wird durch Einfilhrung geeigneter Strafterme in der Fitnessfunktion gewihrleistet.



4. Optimierungsstudien

Die vorgestellten Modelle wurden in die kommerzielle gleichungsorientierte
Simulationssoftware Aspen Custom Modeler™ implementiert. Uber eine Visual Basic
Schnittstelle ist der evolutiondre Optimierungsalgorithmus mit dem Simulationsprogramm
verkniipft. Anhand einer Fallstudie wird die Anwendbarkeit dieses Optimierungswerkzeugs
demonstriert. Als Beispielprozess wurde die chromatographische Aufreinigung von humanem
Serumalbumin aus euglobulinfreiem Plasma ausgewihlt [17]. Dieser Prozess besteht aus einem
Anionenaustauschschritt (AIEX) bei pH= 5.4 gefolgt von einer Diafiltration zum Pufferwechsel
und einem Kationenaustauschschritt (CIEX) bei pH= 4,2. AnschlieBend erfolgt einer
Aufkonzentrierung der Proteinlosung auf 50 g HSA/I bevor das Produkt einer weiteren

Feinreinigung durch Gelfiltration unterzogen wird (Abbildung 5 A).
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Abbildung 5: A) Der HSA Aufreinigungsprozess B) Die in der Optimierungsstudie verwendete Uberstruktur

In dieser Fallstudie wird der vierstufige Aufreinigungsprozess bis zur Feinreinigung betrachtet
(Abbildung 5 B). Es sollen 151 eines Proteingemisches aufgereinigt werden, dessen

Zusammensetzung, und einige Eigenschaften der Proteine in Tabelle 1 aufgelistet sind.

Tabelle 1: Zusammensetzung und Eigenschaften der Proteine im Feed [18, 19]



Creed [/1] My, [kg/mol] pl [-]

HSA 1 67 4.8
IgG 0,5 152 59
Komponente C 0,12 162 4.5
Komponente D 0,26 50 4.1
HSA Dimer 0,01 134 4.8
HSA Trimer 0,05 201 4.8

Alternativ zu den konventionellen Chromatographieschritten kénnen IEX Membranadsorber
eingesetzt werden, wodurch sich vier unterschiedliche Prozessvarianten ergeben (Tabelle 2,
Abbildung 5 B).

Tabelle 2: Prozessvarianten

Prozessvariante Konfiguration

DSP, AIEX Chrom. / CIEX Chrom.
DSP, AIEX Chrom. / CIEX Memb.
DSP; AIEX Memb. / CIEX Chrom.
DSP, AIEX Memb. / CIEX Memb.

Mit Hilfe des evolutiondren Optimierungsalgorithmus soll der kostenoptimale Prozess ermittelt
werden. Somit ergibt sich als zu minimierende Zielfunktion die Summe der Kosten aller

Grundoperationen bezogen auf die Produktmenge:

4
Z =Min ﬁtness:Min[ 1 ZTCHJ (16)

mproduct n=1

Im Rahmen der Fallstudie gelten folgende Randbedingungen fiir das Produkt:
Pur,s, >0.93 Yysa =0.75 (17)

Als diskrete Optimierungsvariablen y; und y, werden in dieser Fallsstudie die Materialien des

ersten und zweiten lonenaustauschschrittes verwendet. Fiir diese gilt:

y, € [Mat,,Mat,] (18)

y, € [Mat,,Mat,] (19)

Simultan zu der Prozessstruktur werden die kontinuierlichen Variablen, Sdulendurchmesser dgo|
bzw. die Hohe des zylindrischen Membranadsorbermoduls hpem und die Lineargeschwindigkeit

Us, mit der die lonenaustauschprozesse betrieben werden, optimiert.



Die fiir die Simulation benétigten Stofftransportparameter, wie zum Beispiel Stoffiibergangs-,
Dispersionskoeffizienten und Filtrationswiderstdnde, wurden mit Hilfe von Korrelationen aus
der Literatur bestimmt [20, 21]. Die SMA Parameter zur Beschreibung des Anionenaustauschs
wurden fiir HSA und IgG auf AIEX Membranadsorbern bei der Firma Sartorius Stedim Biotech
GmbH experimentell bestimmt [22]. Durch Korrelation anhand des isoelektrischen Punktes und
der Molmasse werden die SMA Parameter fiir die Komponenten C und D abgeschitzt. Das
Adsorptionsverhalten der Proteine auf Kationenaustauschmaterialien wurde anhand des
isoelektrischen Punktes und der Molmasse korreliert bzw. SMA Parameter der Literatur
entnommen [23]. Da IEX Membranadsorber und IEX Chromatographiematerialien die gleiche
Ligandenchemie besitzen [24], werden in den Simulationsstudien fiir
Ionenaustauschmembranadsorber und -chromatographie in erster Ndherung die gleichen SMA
Parameter verwendet, wobei die ionische Kapazitit A flir lonenaustauschharze um den Faktor 3
hoher liegt als fiir IEX Membranadsorber. Die Berechnung der Betriebskosten erfolgt nach der
Annuititenmethode. Hierbei werden die Investitionskosten auf periodische Zahlungen
umgerechnet und zu den Produktionskosten addiert. Die einmaligen Investitionskosten werden
mit Hilfe der faktoriellen Methode nach Lang [25] bestimmt, wobei die Kosten fiir die einzelnen
Apparate der Literatur [26] entnommen wurden. Die Produktionskosten resultieren aus den
Rohstoff-, Betriebsmittel-, Energie- und Personalkosten.

4.1. Ergebnisse

Das Konvergenzverhalten des gemischt-ganzzahligen Optimierungsproblems ist in Abbildung 6
dargestellt. Hier ist die Fitness der jeweiligen Eltern gegen die Generationszahl aufgetragen.
Ausgehend von einer zufdllig erzeugten Startpopulation bestehend aus insgesamt sieben
unterschiedlichen Eltern wird durch den Optimierungsalgorithmus nach 70 Generationen die
optimale Prozesskonfiguration DSP; bestehend aus einem AIEX Membranadsorber zur

Produktgewinnung und einer CIEX Chromatographiesdule zur Produktreinigung gefunden.
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Abbildung 6: Konvergenzverhalten des evolutionédren Algorithmus
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Tabelle 3 sind die Ergebnisse fiir die optimale Prozesskonfiguration DSP; und fiir den
optimierten konventionellen Prozess DSP; zusammengefasst. Verglichen mit dem optimierten
DSP; sind die Kosten bei der optimalen DSPs;-Konfiguration um 20% reduziert. Der Austausch
der AIEX Chromatographie mit einer AIEX Membran fiihrt zu einer Steigerung der Ausbeute
bei der Produktgewinnung von 96% in DSP; auf 99.6% in DSP;. Durch die erhdhte Ausbeute im
ersten lonenaustauschschritt kann die Lineargeschwindigkeit in der CIEX Chromatographiesaule
beim DSP; im Vergleich zum optimierten DSP; von 282 cm/h auf 294 cm/h gesteigert werden,
ohne dass die Gesamtausbeute unter den Grenzwert Yionsa > 75% sinkt. Im optimalen Prozess
DSP; wird bei der Produktgewinnung mittels Membranadsorber im ersten Aufreinigungsschritt
eine geringere Produktreinheit erzielt als beim optimierten DSPs. Diese geringere Reinheit wird
jedoch durch die nachfolgenden Aufreinigungsschritte kompensiert, so dass die resultierenden
Produktreinheiten fiir beide Prozesse vergleichbar sind und mit Pury;psa= 94% oberhalb der
geforderten Mindestgrenze liegen. Die gesteigerte Produktivitit des AIEX Membranadsorbers
im Vergleich zur konventionellen AIEX Chromatographieséule fiihrt in dieser Fallstudie zu einer
signifikanten Reduktion der Prozesszeit um 50%, woraus die verringerten Betriebs- und

Gesamtkosten resultieren.

Tabelle 3: Simulationsergebnisse fiir den optimalen Prozesses DSP; und den optimierten DSP,



Optimaler Prozess DSP; Optimierter DSP,

Fitness [€/g] 114 148

PUriot s [%] 93,9 94,1

Yiottsa [Y0] 79,0 75,4

AIEX Memb. CIEX Chrom. AIEX Chrom. CIEX Chrom.

hmem bzw. deo) [em] 35,1 7,0 7.8 7,0
Us [cm/h] 252 294 294 282
Yhsa [%0] 99,6 99,1 96,0 99,4
Purysa [%] 69,5 94,0 79,5 94,2
Pr [kg/l/d] 12,5 1,3 0,5 1,2

Da die Optimierungsstudien mit detaillierten, dynamischen Modellen durchgefiihrt werden, ist es
moglich die Konzentrationsverldufe der einzelnen Komponenten in den jeweiligen
Grundoperationen iiber die Zeit aufzutragen und fiir eine detaillierte Prozessanalyse zu nutzen. In
Abbildung 7 sind die Konzentrationsverldufe fiir HSA, 1gG, die Komponente C und das Trimer
von HSA fiir den optimalen DSP; iiber die Zeit dargestellt. In dem AIEX Membranadsorber wird
IgG als Hauptverunreinigung abgetrennt, weil IgG bei einem pH= 5.4 positiv geladen ist und
daher nicht auf der Membran bindet. Anschliefend wird das Eluat mit dem Produkt

(Chsa= 10 g/1) einer Diafiltration unterzogen.

Da HSA durch die ausgewihlte 10 kDA Filtermembranen nicht vollstindig zuriickgehalten wird
(frusa= 0.99), ist eine Abnahme von HSA wihrend des Filtrationsprozesses zu beobachten. Fiir
die kleinere Komponente C betrigt der Retentionsfaktor fr komp.c = 0.92, wodurch eine stirkere
Abnahme der HSA  wéhrend des
Diafiltrationsprozesses resultiert und sich somit eine weitere Aufreinigung des HSA ergibt.
Wihrend der CIEX Chromatographie bricht die bei pH= 4.2 nicht bindende Komponente C mit

dem Totvolumen der Chromatographiesdule durch. Die Asymmetrie des Elutionspeaks fiir HSA

Konzentration dieser Komponente als bei

wird durch Stofftransporteffekte und vornehmlich durch den verwendeten Elutionsgradienten
erzeugt. Das Eluat wird anschlieBend auf cysa= 50 g/l autkonzentriert. Die Produktlosung mit der
HSA Reinheit 94% enthdlt noch die Oligomere von HSA und die Komponente D als

Verunreinigung.
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Abbildung 7: Konzentrationsprofile fir HSA, IgG, die Komponenten C und D und das Dimer bzw. das Trimer von
BSA

Eine Auftragung der Schaltzeiten flir die jeweiligen Grundoperationen in einem Gantt-
Diagramm liefert den Prozessablaufplan. In Abbildung 8 sind die Prozessablaufpline fiir den
Referenzfall DSP; und fiir den optimalen Prozess DSP; dargestellt. Mit einer Batchzeit von ca.
1,5 Stunden ist die AIEX Chromatographie der zeitintensivste Aufreinigungsschritt im
optimierten DSP;. Durch Einsatz eines AIEX Membranadsorbers anstatt einer konventionellen
Chromatographiesdule kann in diesem Fallbeispiel die Prozesszeit im ersten Aufreinigungsschritt
auf ca. 10 min reduziert werden. Hierdurch resultiert beim optimalen Prozess DSP; eine
Verringerung der gesamten Prozesszeit um 50% im Vergleich zum DSP;.
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5. Zusammenfassung

In dieser Arbeit ist die Entwicklung eines generischen Prozessmodells fiir die Simulation von
Proteinaufreinigungsverfahren basierend auf detaillierten dynamischen Modellen fiir
Ionenaustauschmembranadsorber, -chromatographie und Ultra-/ Diafiltration vorgestellt worden.
Durch die flexible Struktur dieses Prozessmodells konnen beliebige Downstream Prozesse
simuliert werden und in Hinblick auf das Prozessverhalten miteinander verglichen werden. Im
Gegensatz zu kommerziellen Simulationsprogrammen, welche auf Short Cut Modellen basieren,
konnen mit dem generischen Prozessmodell Vorhersagen liber das Gesamtprozessverhalten bei
gednderten Prozessbedingungen getroffen werden. Die dynamischen Konzentrationsprofile der
einzelnen Komponenten konnen fiir eine detaillierte Prozessanalyse genutzt werden. Eine
Moglichkeit  zur  Gesamtprozessoptimierung  wurde durch die  Kopplung des
Simulationswerkzeugs mit einem evolutiondren Algorithmus realisiert. Hierdurch ist die
simultane Optimierung von Prozessstruktur und -design simultan unter Minimierung der
Prozesskosten moglich. Eine Fallstudie fiir die Aufreinigung von HSA hat gezeigt, dass der
Finsatz von Membranadsorbern anstelle von konventionellen lonenaustauschmaterialien die
Prozesszeit und gleichzeitig die Betriebskosten bei gleicher Ausbeute und Produktreinheit
signifikant verringern kann. Die Ergebnisse dieser Arbeit flieBen in die an der Fakultit Bio- und
Chemieingenieurwesen geplante Simulationsplattform fiir Herstellungsverfahren
biotechnologischer Produkte, welche auf einem ereignisorientierten Softwaretool [27] basiert,

ein.
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