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Streszczenie rozprawy doktorskiej

Intensyfikacja wymiany masy w bioreaktorze z mieszaniem typu wave
Bioreaktory single-use z mieszaniem typu wave wyr6zniaja si¢ na tle klasycznych bioreaktorow,
jak 1 innych aparatow typu single-use, zastosowanym mechanizmem wzbudzania przeptywu
fazy cieklej, ktéry wymuszany jest oscylacyjnymi wychyleniami zuzywalnego polimerowego
zbiornika mocowanego do dedykowanej platformy. Polimerowe zbiorniki bioreaktoréw single-
use z mieszaniem typu wave sa wykonane ze zgrzewanych ptatow folii, a faza ciekta wypetnia
je tylko czesciowo, tak by zapewni¢ mozliwos$¢ statego lub okresowego przeptywu strumienia
fazy gazowej nad falujaca ciecza. Pomimo stosunkowo krotkiego okresu dostepnosci na rynku
oferowanej komercyjnie aparatury, a co za tym idzie niedlugiego czasu rutynowej eksploatacji
w przemysle, bioreaktory z mieszaniem typu wave sg szeroko wykorzystywane w nowocze-
snych obszarach przemystu biofarmaceutycznego. Okazuje si¢, Zze wydajnos$ci mieszania oraz
wnikania masy charakteryzujace mechanizm wzbudzania przeptywu cieczy zastosowany
w urzadzeniach tego typu sa wielokrotnie mniejsze w poroéwnaniu do klasycznych bioreaktorow.
Z tego powodu aplikacyjnos¢ bioreaktoréw z mieszaniem typu wave jest obecnie ograniczona
do realizacji bioprocesow z wykorzystaniem biomasy charakteryzujacej si¢ umiarkowanym
tempem proliferacji i umiarkowang szybko$cig asymilacji tlenu.

Celem badan byto opracowanie prototypu oraz bioprocesowa walidacja modyfikacji inten-
syfikujacych wymiang¢ masy w polimerowych zbiornikach Cellbag™ bioreaktora ReadyToPro-
cess WAVE™ 25 Zakres podjetych badan eksperymentalnych dotyczyt: opracowania charak-
terystyki wydajnosci mieszania w fazie cieklej poddawanej oscylacyjnym wychyleniom
w zaleznos$ci od parametrow operacyjnych pracy bioreaktora, zbadania wptywu zmian wybra-
nych wlasciwosci fazy cieklej na wydajno$¢ wnikania masy, opracowania autorskiej adaptacji
metody kolorymetrycznej do pomiaru czasu mieszania w ukladzie i analizy struktury falujacej
powierzchni migdzyfazowej gaz-ciecz, oraz bioprocesowej walidacji prototypowych modyfi-
kacji polimerowych zbiornikéw podczas serii wglebnych okresowych hodowli komorek Nico-
tiana tabacum linii BY-2.

Zbadano wptyw sktadu fazy ciektej 1 dodatku $rodka przeciwpiennego oraz lepkosci fazy
ciektej na wydajnos¢ wnikania masy przez falujacg powierzchnie miedzyfazowa gaz-ciecz.
Wykazano, ze wzrost lepkosci fazy cieklej w badanym polimerowym zbiorniku powodowat
spadek wydajnosci wnikania masy, okreslony ilo§ciowo poprzez pomiary wspotczynnika k; a
przy zastosowaniu metody odgazowywania. Na podstawie wynikow eksperymentoéw wniosko-
wano, ze obecnos¢ srodka przeciwpiennego 1 zmiana sktadu fazy cieklej tacznie wplynety na
zmiang stosunku wspdtczynnika wnikania k; i powierzchni wlasciwej a, powodujac w bada-

nym uktadzie spadek wydajnosci wnikania masy.



Wyznaczono warto$ci czasu mieszania dla petnego zakresu parametréw operacyjnych bio-
reaktora z mieszaniem typu wave. Przyjmujac metodyke planowania eksperymentu DoE, zi-
dentyfikowano istotny statystycznie wplyw amplitudy a i czgstotliwosci w wychylen plat-
formy bioreaktora (najsilniejszy wpltyw) oraz stopnia napekienia zbiornika fI na wartosci
czasu mieszania, oraz stwierdzono brak istotnego wplywu parametru acc. Zaproponowano
réwnania korelacyjne do szacowania warto$ci czasu mieszania w zalezno$ci od wartosci para-
metroOw operacyjnych bioreaktora w zbiornikach Cellbag™ o dwoch réznych objetosciach no-
minalnych oraz umozliwiajace szacowanie wartosci parametrow operacyjnych, przy ktorych
warto$ci czasu mieszania w porownanych zbiornikach byty zblizone. W celu wydajnego i do-
ktadnego pomiaru czasu mieszania w uktadzie bioreaktora z mieszaniem typu wave opraco-
wano adaptacje metody kolorymetrycznej bazujaca na zaprojektowanym na potrzeby badan
uktadzie do rejestracji materialu filmowego oraz autorskim algorytmie do przetwarzania i ana-
lizy obrazu.

Opracowano prototypy polimerowych zbiornikow Cellbag™ zmodyfikowanych struktu-
ralnie w celu zwigkszenia wydajnos$ci mieszania i wnikania masy poprzez umieszczenie na dol-
nej powierzchni wewnatrz zbiornika potkulistych wypustek. Dobor geometrii modyfikacji zwe-
ryfikowano na podstawie wynikéw symulacji CFD przeplywu cieczy wewnatrz zbiornika dla
trzech wariantow modyfikacji. Nastepnie wybrany wariant scharakteryzowano ilosciowo pod
katem wplywu na warto$ci czasu mieszania i wspotczynnika k; a, identyfikujac istotne staty-
stycznie zmiany warto$ci parametrow wskazujace na pozadane zwigkszenie intensywnosci
mieszania i wnikania masy w zmodyfikowanym polimerowym zbiorniku.

Na koncowym etapie badan doswiadczalnych przeprowadzono bioprocesowg walidacje
aplikacyjnosci wybranego wariantu modyfikacji poprzez poréwnanie wartosci parametroéw
charakteryzujacych przebieg hodowli komorek Nicotiana tabacum linii BY-2 przeprowadzo-
nych w niezmodyfikowanych i zmodyfikowanych zbiornikach. W przypadku hodowli w zmo-
dyfikowanych zbiornikach zaobserwowano wymierne zmiany przebiegu hodowli: okoto jed-
nodniowe korzystne przedtuzenie okresu dostgpnosci tlenu rozpuszczonego w medium
hodowlanym, przy jednoczesnym spowolnieniu tempa spadku st¢zenia tlenu w stosunku do
hodowli kontrolnej, przesunigcie maksimum aktywnosci metabolicznej hodowanych komoérek
o okolo jeden dzien wczesniej w poréwnaniu do hodowli kontrolnej, zwigkszenie koncowej
wydajnosci hodowli oraz zmiany w rozktadzie stezenia cukrow w medium hodowlanym w trak-
cie hodowli, wskazujace na zwiekszenie szybkosci przemian metabolicznych zachodzacych
w komorkach hodowanych w zbiorniku, w ktorym burzliwo$¢ przeptywu byta zwigkszona
dzigki zastosowaniu wypustek.

Stowa kluczowe: bioreaktor z mieszaniem typu wave, czas mieszania, wspotczynnik k; a, me-
toda kolorymetryczna, komorki Nicotiana tabacum BY-2, intensyfikacja wymiany masy, Rea-
dyToProcess WAVE™ 25,



Abstract of the dissertation

Intensification of mass transfer in a wave-mixed bioreactor

Single-use bioreactors with wave mixing stand out from classic bioreactors and other single-
use devices because of the mechanism used to agitate the liquid phase, which is induced by the
oscillatory movements of a disposable polymer bag-like container mounted to a dedicated plat-
form. The polymer containers of wave-mixed single-use bioreactors are made of welded sheets
of multi-layer film and are partially filled with the liquid phase to ensure continuous or periodic
flow of the gas phase over the flowing liquid. Despite the relatively short period of availability
of commercially offered equipment on the market, and thus the short period of routine use,
wave-mixed bioreactors are widely used in modern areas of the biopharmaceutical industry.
The mixing and mass transfer efficiency which characterise the liquid agitation mechanism used
in this type of equipment are many times lower than in classic bioreactors. For this reason, the
applicability of wave-mixed bioreactors is currently limited to bioprocesses using biomass with
moderate proliferation rates and moderate oxygen assimilation rates.

The aim of the research was the development of a prototype and bioprocess validation of
modifications for intensification of mass transfer in polymer Cellbag™ containers of the Ready-
ToProcess WAVE™ 25 bioreactor. The scope of the research included: characterisation of mix-
ing efficiency in the liquid phase subjected to oscillations as a function of the operating param-
eters of the bioreactor, investigating the impact of changes of selected properties of the liquid
phase on mass transfer efficiency, the development of an original adaptation of the colorimetric
method for measuring mixing time in the system and analysing the structure of the oscillating
gas-liquid interface, and the bioprocess validation of prototype modifications to polymer tanks
during a series of batch cultures of Nicotiana tabacum BY-2 cells.

The influence of the liquid phase composition and the addition of an anti-foaming agent,
as well as the viscosity of the liquid phase, on the mass transfer efficiency through the waving
gas-liquid interface was investigated. It was demonstrated that an increase in the viscosity of
the liquid phase in the tested bag-like container caused a decrease in mass transfer efficiency,
quantified by measurements of the k; a coefficient with an adaptation of the gassing-out method.
Based on the results of the experiments, it was concluded that the presence of an anti-foaming
agent and the change in the composition of the liquid phase together affected the change in the
ratio of the k; coefficient and the specific surface area a, causing a decrease in mass transfer
efficiency in the tested system.

Mixing times were determined for the full range of operating parameters of the wave-type
mixing bioreactor. Using the DoE experimental design methodology, a statistically significant
influence of the amplitude a and frequency w of the bioreactor platform deflections (the strong-

est influence) and the tank filling level f1 on the mixing time was identified, and no significant



influence of the acc parameter was found. Correlation equations were proposed to estimate the
mixing time depending on the values of the bioreactor operating parameters in Cellbag™ con-
tainers with two different nominal volumes, enabling the estimation of the operating parameters
at which the mixing times in the compared tanks were similar. To efficiently and accurately
measure the mixing time in a wave-type mixing bioreactor system, an adaptation of the colori-
metric method was developed based on a system designed for the purposes of the study to record
the video material and an original algorithm for image processing and analysis.

Prototypes of Cellbag™ polymer tanks were developed, with structural modifications to
increase mixing efficiency and mass transfer through placement of hemispherical protrusions
on the bottom surface inside the tank. The selection of the modification geometry was verified
based on the results of CFD simulations of liquid flow inside the tank for three modification
variants. The selected variant was then quantitatively characterised in terms of its impact on
mixing time and k; a coefficient values, identifying statistically significant changes in parame-
ter values indicating the desired increase in mixing intensity and mass penetration in the modi-
fied polymer tank.

At the final stage of experimental research, bioprocess validation of the applicability of the
selected modification variant was carried out by comparing the values of parameters character-
ising the performance of Nicotiana tabacum BY-2 cell cultures carried out in unmodified and
modified tanks. In the case of cultures in modified tanks, measurable changes in the culture
performance were observed: an approximately one-day beneficial extension of the period of
dissolved oxygen availability in the culture medium, with a simultaneous slowdown in the rate
of oxygen concentration decline compared to the control culture, a shift in the maximum met-
abolic activity of the cultured cells by about one day earlier compared to the control culture, an
increase in the final yield of the culture, and changes in the distribution of sugar concentration
in the culture medium during cultivation, indicating an increase in the rate of metabolic changes
occurring in cells cultivated in a tank where flow turbulence was increased through the use of

protrusions.

Keywords: wave-mixed bioreactor, mixing time, volumetric mass transfer coefficient, colori-
metric method, Nicotiana tabacum BY-2 cells, mass transfer intensification, ReadyToProcess
WAVE™ 25,
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1. Wstep

Bioreaktory single-use z mieszaniem typu wave stanowig jeden z typdw urzadzen nalezacych
do szerokiej kategorii nowoczesnej aparatury bioprocesowej charakteryzujacej si¢ wykorzysta-
niem zuzywalnych zbiornikow wykonanych z tworzywa sztucznego, ktore sa przeznaczone do
hodowli biomasy [1]. Cecha wyrdzniajaca te grupe urzadzen na tle innych rozwigzan single-
use, jak 1 na tle klasycznych bioreaktorow, wyposazonych w zbiorniki wielorazowego uzytku,
jest zastosowany mechanizm wzbudzania przeptywu fazy ciektej w polimerowym zbiorniku
oparty o oscylacyjne wychylenia platformy, do ktoérej mocuje si¢ polimerowy zuzywalny
zbiornik [2].

W typowym scenariuszu zastosowania bioreaktora single-use z mieszaniem typu wave,
zbiornikowi wykonanemu ze zgrzewanych ptatéw elastycznej folii polimerowej nadaje si¢ od-
powiedni ksztalt poprzez utrzymywanie w jego wnetrzu niewielkiego nadcisnienia gazu prze-
tlaczanego przez objetos¢ zbiornika [3]. Nalezy pamigtac, ze objetos¢ robocza polimerowego
zbiornika jest jedynie cz¢$§ciowo wypetniona fazg ciekla (pozostatg objetos¢ robocza wypeinia
przeptywajaca faza gazowa) [4], wskutek czego podczas oscylacyjnych wychylen platformy
bioreaktora ksztalt powierzchni miedzyfazowej gaz-ciecz zmienia si¢ dynamicznie, formujac
quasistacjonarne struktury ruchu falowego, ktorych charakter zalezy m.in. od warto$ci ampli-
tudy 1 czestotliwos$ci oscylacyjnych wychylen zbiornika, stopnia napetnienia zbiornika faza cie-
kta oraz wlasciwosci fizykochemicznych ciektego medium hodowlanego [5].

Mechanizm wzbudzania przeptywu fazy cieklej wykorzystywany w bioreaktorach single-
use z mieszaniem typu wave charakteryzuje si¢ zapewnianiem w polimerowym naczyniu wa-
runkow sprzyjajacych prowadzeniu hodowli in vitro biomasy komorek wrazliwych na zjawiska
wynikajace z hydrodynamicznego stresu komorkowego [6], [7]. W ograniczaniu tego typu ne-
gatywnych zjawisk wydatnie pomaga napowietrzanie medium hodowlanego przez stale odna-
wiang powierzchni¢ miedzyfazowq gaz-ciecz bez uzycia dodatkowych urzadzeh rozpraszaja-
cych gaz do postaci pecherzykow, jak 1 brak ruchomych elementow mieszajacych
umieszczonych wewnatrz polimerowego zbiornika w trakcie prowadzenia bioprocesu z wraz-
liwymi mechanicznie komorkami [8].

Zastosowanie zuzywalnych, presterylizowanych polimerowych zbiornikéw w bioreakto-
rach single-use z mieszaniem typu wave przektada si¢ na wymierne korzysci istotne z punktu
widzenia prowadzenia dziatalnosci w sektorach przemystu biofarmaceutycznego 1 bioinzynier-
skiego, takie jak tatwiejsze zachowanie krytycznie wymaganej jalowosci prowadzonych bio-
procesOw 1 zmniejszenie ryzyka wystgpienia zakazen, ograniczenie zuzycia medidow oraz czyn-
nikéw chemicznych do czyszczenia 1 sterylizacji aparatury, czy mozliwo$¢ znacznego

skrocenia czasu potrzebnego na przesterowanie instalacji produkcyjnej pod katem wytwarzania
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nowego bioproduktu [9], [10]. Argumenty te niezaprzeczalnie wplynety na znaczne rozszerze-
nie aplikacyjnosci instalacji bioreaktorowych opartych o technologi¢ single-use, wykorzysty-
wanych aktualnie jako podstawowe urzadzenia w nowoczesnych obszarach przemystu biofar-

maceutycznego, takich jak przyktadowo:

¢ hodowle ludzkich komorek macierzystych [11],

e hodowle ludzkich limfocytow T do terapii przeciwnowotworowych [12],

e produkcja ludzkich lub humanizowanych przeciwciat monoklonalnych do zastosowan te-
rapeutycznych i diagnostycznych [13],

e otrzymywanie biologicznie czynnych roslinnych metabolitéw wtoérnych otrzymywanych
w hodowlach biomasy roslinnej w formie niezréznicowanych komorek tkanki kalusowej
lub zréznicowanych w organy korzeni transformowanych [14], [15], [16],

¢ hodowle komorek mikroorganizméw, gtownie bakterii, w celu uzyskiwania rekombinowa-
nych bioproduktow biatkowych [17], [18], [19].

Pomimo udokumentowanej uzyteczno$ci w realizacji bioproceséw, bioreaktory single-use
Z mieszaniem typu wave cechuje ograniczona szybko$¢ wnikania masy w poréwnaniu do kla-
sycznych bioreaktorow wyposazonych w dysze lub beltkotki rozpraszajace gaz dostarczany
w glab fazy ciektej do postaci drobnych pecherzykéw a, w efekcie, wielokrotnego zwigkszania
powierzchni wnikania masy. Z tego wzgledu, bioreaktory single-use z mieszaniem typu wave
znalazly zastosowanie przy realizacji bioproces6Ow z wykorzystaniem typdéw biomasy o umiar-
kowanym, w odniesieniu do mikroorganizmoéw, tempie proliferacji 1 szybkosci asymilacji
tlenu [20], [21].

Przedstawione powyzej ograniczenie stato si¢ podstawowg motywacja do podjecia studiow
nad intensyfikacja procesu wnikania masy oraz zwigkszeniem wydajnos$ci mieszania w poli-
merowych zbiornikach wykorzystywanych do prowadzenia proceséw w skali laboratoryjnej
poprzez modyfikacje zbiornika ukierunkowane na poprawe warunkow in vitro proliferacji ho-
dowanej biomasy, z zachowaniem korzysci wynikajacych z charakterystyki mieszania typu
wave. Istotng czg¢$cig badan wykonanych w ramach pracy doktorskiej bylo opracowanie no-
wych 1 udoskonalonych adaptacji procedur umozliwiajacych ilosciowy opis wydajnosci mie-
szania w polimerowych zbiornikach poddawanych oscylacyjnym wychyleniom, w celu wyzna-
czenia funkcyjnych powigzan mig¢dzy zmiennymi opisujacymi pracg danego bioreaktora
a warto$ciami parametrow operacyjnych charakteryzujacymi realizowany proces. Wyzwanie to
podjeto ze wzgledu na potencjat do rozszerzenia zasobu dostepnych procedur pomiaru kluczo-
wych parametrow procesowych w bioreaktorach single-use z mieszaniem typu wave o adapta-
cje wykorzystujace nowoczesne techniki cyfrowego rejestrowania, przetwarzania oraz analizy

obrazu.
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2. Celi zakres rozprawy doktorskiej. Tezy naukowe.

Celem badan przeprowadzonych w ramach niniejszej rozprawy doktorskiej byta intensyfikacja
wymiany masy w bioreaktorze single-use z mieszaniem typu wave poprzez strukturalne mody-
fikacje geometrii polimerowych zbiornikéw do hodowli biomasy.

Zakres badan podjetych w studiach prowadzacych do niniejszej rozprawy doktorskiej obej-
mowal: (i) okreslenie wptywu parametréw procesowych bioreaktora z mieszaniem typu wave
na wydajnos$¢ mieszania fazy cieklej oraz wptywu wybranych wlasciwosci fazy cieklej na wy-
dajno$¢ wnikania masy w oscylacyjnie wychylanych polimerowych zbiornikach, wraz z zapro-
ponowaniem rownan korelacyjnych wigzacych wyznaczane wielkos$ci z warto§ciami parame-
trow charakteryzujacych prace bioreaktora, (ii) opracowanie autorskiej adaptacji metody
kolorymetrycznej do pomiaru czasu mieszania w ukladzie i analizy struktury falujacej po-
wierzchni miedzyfazowej gaz-ciecz z komputerowg analiza obrazu oraz (iii) zaprojektowanie,
opracowanie prototypu, wstepng selekcje¢ 1 weryfikacje wptywu strukturalnych modyfikacji po-
limerowego zbiornika na wydajno$¢ mieszania i transportu masy w uktadzie bioreaktora z mie-
szaniem typu wave, a takze bioprocesowa walidacj¢ zaproponowanych rozwigzan.

W ramach realizacji postawionych zadan badawczych, na wstepnym etapie badan wyzna-
czono wartosci czasu mieszania w polimerowym zbiorniku o objeto$ci nominalnej 2 L przy
zastosowaniu metody pomiaru odczynu pH oraz wyznaczono wartosci objetosciowego wspot-
czynnika wnikania masy (k;a) w zaleznosci od lepkosci i sktadu fazy cieklej poddawanej oscy-
lacyjnym wychyleniom. Stwierdzone podczas prac laboratoryjnych i naste¢pczo przeprowadzo-
nej analizy wynikow wady ograniczajace aplikacyjno$¢ metody pomiaru odczynu pH do
ilosciowej charakteryzacji badanego typu bioreaktora staly si¢ przyczynkiem do opracowania
w kolejnym etapie prac autorskiej adaptacji metody kolorymetrycznej z komputerowa analiza
obrazu, przy uzyciu ktorej wyznaczono warto$ci czasu mieszania (tq50,) W polimerowych zbior-
nikach o objetosciach nominalnych 2 L1 10 L. Na podstawie zebranych wynikow, przy uzyciu
narzedzi statystycznych wyznaczono wspodtczynniki rownan korelacyjnych do przewidywania
warto$ci czasu mieszania w polimerowych zbiornikach.

W dalszej czesci badan, przy uzyciu metod 1 narzgdzi komputerowej mechaniki ptynéw
przeprowadzono obliczenia symulacyjne przeptywu wewnatrz polimerowego zbiornika
o trzech wariantach zmodyfikowanej geometrii. Wyniki symulacji uzyto jako podstawe wyboru
jednego wariantu strukturalnej modyfikacji przeznaczonego do dalszych etapéw badan obej-
mujacych: ocen¢ wptywu zmiany geometrii polimerowego zbiornika na wydajno$¢ mieszania

1 wnikania masy w badanym uktadzie oraz bioprocesowa walidacje modyfikacji poprzez
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przeprowadzenie szeregu hodowli in vitro zawiesiny niezroznicowanych komorek tkanki kalu-

sowej Nicotiana tabacum linii Bright Yellow no. 2.
Postawiono nastepujace tezy naukowe:

e Mozliwe jest zastosowanie metody kolorymetrycznej do efektywnego wyznaczania ilo-
sciowej charakterystyki czasu mieszania w zaleznosci od warto$ci parametrow operacyj-
nych bioreaktora single-use z mieszaniem typu wave.

e Zastosowanie rownan korelacyjnych ze wspotczynnikami, ktérych warto$ci wyznaczono
na podstawie danych eksperymentalnych, pozwala na przewidywanie wartosci czasu mie-
szania w polimerowych zbiornikach w pelnym dostepnym zakresie parametréw operacyj-
nych bioreaktora single-use z mieszaniem typu wave i porownywanie przewidywanej wy-
dajno$ci mieszania migdzy polimerowymi zbiornikami o rdéznych objetosciach
nominalnych.

o Strukturalne modyfikacje zbiornikow do hodowli komoérek w uktadzie bioreaktora single-
use z mieszaniem typu wave moga wplywac na skrdcenie czasu mieszania fazy cieklej oraz
zwigkszenie intensywnosci transportu masy przez powierzchni¢ miedzyfazowa bez eska-
lacji zjawisk negatywnie oddziatujacych na hodowang in vitro biomasg, a przez to pozwa-

laja intensyfikowa¢ hodowle biomasy w tego typu urzadzeniach.

Merytoryczne uzasadnienie i szeroka dyskusj¢ postawionych tez przedstawiono w artyku-
tach naukowych zaliczonych do monotematycznego zestawu publikacji, ktory stanowi inte-
gralng czg$¢ niniejszej rozprawy doktorskiej. W celu usystematyzowania materialu naukowego
zaprezentowanego w artykulach tworzacych monotematyczny zestaw publikacji, przedsta-
wiono autoreferat petnigcy funkcje przewodnika po opublikowanych materiatach, ktory podzie-

lono na trzy zasadnicze cze$ci:
e (zeS¢ pierwsza, obejmujgca Rozdziat 3 pt. ,,Wprowadzenie”, w ktorej przedstawiono:

o przeglad literaturowy dotyczacy oméwienia genezy bioreaktorow single-use oraz po-
dzialu tej grupy urzadzen na najintensywniej rozwijane typy z uwzglednieniem inzy-
nierskiej charakterystyki poszczegdlnych typow, wraz ze wskazaniem aktualnych
praktycznych zastosowan w celach badawczych oraz w przemysle,

o przeglad literatury dotyczacy parametréw charakteryzujacych wymiang masy w bio-
reaktorach single-use z mieszaniem typu wave obejmujacy przedstawienie definicji

omawianych parametrow, udokumentowane w literaturze zakresy wartosci
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eksperymentalnych oraz przyktady rownan korelacyjnych do przewidywania warto$ci
tych parametréw w bioreaktorach single-use z mieszaniem typu wave,

o przeglad literatury dotyczacy omowienia oraz krytycznego poréwnania metod po-
miaru czasu mieszania w bioreaktorach pod wzgledem wybranych cech wplywajacych
na ich aplikacyjnos$¢ do okreslania charakterystyki wydajno$ci mieszania w bioreak-

torach single-use wyposazonych w polimerowe zbiorniki [A3].
e (Cze$¢ druga, obejmujaca Rozdzial 4 pt. ,,Materialy i metody”, w ktorej przedstawiono:

o opis przyjetej metodyki do ilosciowej identyfikacji charakterystyki wydajnosci mie-
szania w bioreaktorze single-use z mieszaniem typu wave przy zastosowaniu metody
odczynu pH, w tym wyznaczania warto$ci czasu mieszania i planowania ekspery-
mentu [Al],

o opis przyjetej metodyki do ilosciowej identyfikacji charakterystyki wnikania masy
w bioreaktorze z mieszaniem typu wave w zalezno$ci od wybranych wlasciwosci fazy
cieklej, w tym wyznaczania wartosci wspotczynnika k;a [A2],

o opis przyjete] metodyki do ilosciowej identyfikacji charakterystyki wydajnosci mie-
szania w bioreaktorze single-use z mieszaniem typu wave przy zastosowaniu autor-
skiej adaptacji metody kolorymetrycznej, z uwzglednieniem opisu uktadu do rejestra-
cji materialu filmowego, opracowania procedury laboratoryjnej, metodyki
przetwarzania i analizy obrazu, sposobu wyznaczania warto$ci czasu mieszania oraz
planowania eksperymentu [A3], [A4].

o opis przyjetej metodyki analizy struktury falujacej powierzchni miedzyfazowej gaz-
ciecz, z uwzglednieniem sposobu przetwarzania i analizy materiatu filmowego [A4],

o opis przyjetej] metodyki symulacji przeplywu w zbiorniku bioreaktora single-use
z mieszaniem typu wave przy zastosowaniu obliczeniowej mechaniki ptynoéw dla nie-
zmodyfikowanej oraz wybranych wariantow zmodyfikowanej geometrii zbiornika,

o opis przyjete] metodyki modyfikacji polimerowego zbiornika bioreaktora z miesza-
niem typu wave poprzez umieszczenie wypustek w celu intensyfikacji wymiany masy
w polimerowym zbiorniku,

o opis przyjetej metodyki hodowli zawiesiny komorek N. tabacum linii BY-2 w niezmo-
dyfikowanych oraz zmodyfikowanych polimerowych zbiornikach bioreaktora z mie-

szaniem typu wave.
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e (zgs$¢ trzecia, obejmujaca Rozdziat 5 pt. ,,Wyniki 1 dyskusja”, w ktorej przedstawiono:

o najwazniejsze wyniki prezentujgce wptyw wybranych wtasciwosci fazy cieklej na wy-
mian¢g masy w polimerowym zbiorniku bioreaktora z mieszaniem typu wave, ktore
zostaty opublikowane w artykule [A2],

o najwazniejsze wyniki otrzymane przy zastosowaniu metody pH, prezentujagce wptyw
parametrow pracy bioreaktora z mieszaniem typu wave na wydajno$¢ mieszania w po-
limerowym zbiorniku, opublikowane w artykule [A1], wraz z krytyczng oceng aplika-
cyjnosci metody pH do okreslania charakterystyki bioreaktora z mieszaniem typu
wave,

o najwazniejsze wyniki otrzymane przy zastosowaniu autorskiej adaptacji metody kolo-
rymetrycznej, prezentujgce wptyw parametrow pracy bioreaktora z mieszaniem typu
wave na wydajnos$¢ mieszania w polimerowych zbiornikach o dwoch objgtosciach no-
minalnych oraz powigzanie tych wynikow z przeprowadzong klasyfikacjg struktury
powierzchni miedzyfazowej gaz-ciecz, opublikowane w artykule [A4],

o wyniki otrzymane w ramach czg¢$ci badan poswigconej bioprocesowej weryfikacji po-
limerowych zbiornikoéw bioreaktora single-use z mieszaniem typu wave poprzez ho-
dowle komorek N. tabacum linii BY-2, poprzedzone analizg wptywu modyfikacji na
wydajno$¢ mieszania oraz wydajno$¢ wnikania masy przeprowadzong na podstawie

wynikow symulacji przeptywu oraz pomiarow czasu mieszania i wspolczynnika k; a.
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3. Wprowadzenie

3.1. Bioreaktory single-use: geneza, systematyka, aplikacyjnos¢

Geneza

Bioreaktory single-use to grupa urzadzen charakteryzujaca si¢ zastosowaniem zbiornikow wy-
konanych z tworzywa sztucznego, przeznaczonych do hodowli biomasy komoérek o podwyz-
szonej wrazliwosci na niszczace efekty hydrodynamicznego stresu komorkowego oraz do rea-
lizacji bioprocesOw angazujacych takg biomase. Pierwsze doniesienie w literaturze naukowe;j
dotyczace bioprocesowego wykorzystania zuzywalnych zbiornikow wykonanych z polimero-
wej folii pochodzi z pierwszej potowy lat 60. XX wieku [22]. Zbiorniki w ksztalcie czworo-
$cianu o obj¢tosci roboczej 50 mL wykonano recznie ze zgrzewanych ptatow folii polipropyle-
nowej lub teflonowej, a nastgpnie wykorzystano do hodowli wglebnej komoérek bakterii
Bacillus subtilis, Escherichia coli oraz Serratia marcescens. Gtowng motywacja autoréw tych
pionierskich badan bylo opracowanie w petni funkcjonalnego zamiennika dla kolb Erlenmay-
era, ktory pozwolitby na obnizenie ryzyka zakazen zwigzanego z ktopotliwym procesem mycia
szkta laboratoryjnego po zakonczonym bioprocesie, jak i pomyst na wydajniejsze wykorzysta-
nie powierzchni tacy wstrzgsarki laboratoryjne;j.

Kolejnym przyktadem wczesnych zastosowan technologii single-use jest praca z lat 90.
XX wieku, w ktorej bioreaktor o §rednicy 6 cm wykonano z przeziernej folii na wzor szklanego
bioreaktora typu airlift, a nastgpnie wykorzystano do hodowli in vitro biomasy roslinnej proli-
ferujacej w formie zréznicowanych pedow gornych kilku gatunkow roslin uzytkowych [23].
Autorzy cytowanej pracy zwrocili uwage na ekonomiczne ograniczenia w zastosowaniu szkla-
nych bioreaktorow do hodowli zr6znicowanej biomasy roslinnej, wynikajace przede wszystkim
z wysokiego kosztu zakupu aparatury 1 wysokich kosztow operacyjnych.

Jeden z etapow rozwoju reaktorow single-use obejmowal wykorzystanie bioreaktoréw
membranowych typu hollow fiber oraz systemow statycznych. W badaniach tych, zbiorniki
0 objetosci roboczej 25 mL wykonane z gazoprzepuszczalnego fluoropolimeru wykorzystano
do statycznej (tj. niemieszanej) hodowli biomasy komorek roslinnych dwoch gatunkéw: Nico-
tiana tabacum linii Bright Yellow no. 2 [24] oraz Lithospermum erythrorhizon [25]. Celami obu
przytaczanych bioprocesoOw bylto otrzymywanie naftochinonéw biosyntetyzowanych przez bio-
mas¢ hodowang w warunkach in vitro.

Juz od pierwszych udokumentowanych w literaturze naukowej i wskazanych powyzej prob

opracowania zbiornikow wykonanych z polimerowych folii i ich zastosowania do hodowli
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wglebnych biomasy mikroorganizméw czy tez komorek roslinnych, wytaniaty si¢ argumenty
uzasadniajgce potencjal wynikajacy z wprowadzenia bioreaktoréow single-use do szerokiego
zastosowania: (i) zwigkszenie wydajnosci bioprocesu poprzez zniwelowanie prawdopodobien-
stwa utraty hodowli w wyniku zakazenia spowodowanego uzyciem niesterylnego klasycznego
naczynia hodowlanego wykonanego ze szkta lub stali kwasoodpornej niewtasciwie poddanego
procedurze jatowienia, (ii) zmniejszenie kosztow inwestycyjnych wynikajacych z rozbudowy
infrastruktury aparaturowej oraz (iii) zmniejszenie jednostkowych kosztow operacyjnych bio-
procesu poprzez wyeliminowanie dtugotrwatych i kosztochtonnych procedur czyszczenia apa-
ratury CIP (ang. cleaning-in-place).

W ciggu pierwszych dwoéch dekad XXI wieku nastgpito znaczne upowszechnienie biore-
aktoréw single-use w branzy biotechnologicznej i farmaceutycznej, dodatkowo przyspieszone
wzrostem zapotrzebowania na warto$ciowe farmaceutycznie specyficzne produkty pochodze-
nia biologicznego, bedace metabolitami pozyskiwanymi m.in. z izolowanych komorek zwie-
rzecych czy tez roslinnych. Nie bez znaczenia byl takze postep dokonany w udoskonalaniu
technologii wytwarzania biozgodnych tworzyw sztucznych i biomaterialtow o odpowiednich
wiasciwosciach mechanicznych. Zakres stosowalnos$ci polimerowych zbiornikéw do hodowli
biomasy 1 realizacji bioprocesdOw poszerzyt si¢ 0 mozliwos$¢ przeprowadzania procesOw takze
z wykorzystaniem komorek owadzich, ssaczych, a wreszcie i1 ludzkich. Wspotczesnie, komer-
cyjnie dostepne sg urzadzenia o objetosciach roboczych rzgdu od kilkudziesieciu mililitréw do
kilku metrow szesciennych, zintegrowane z komputerowymi systemami sterowania i roznigce
si¢, migdzy innymi, stopniem oprzyrzadowania oraz mechanizmem mieszania, mozliwymi do
dobrania w zaleznos$ci od wymagan okreslonych podatnoscig komorek hodowanej biomasy na
niszczenie w mieszanych uktadach hodowlanych oraz od skali realizacji bioprocesu planowa-
nego do zastosowania w zaktadzie produkcyjnym. Systemy bioreaktorow single-use sa zwykle
modularne, umozliwiajace dobor dodatkowej aparatury, takiej jak pompy lub kontrolery czuj-
nikéw, jak 1 rozszerzajacej funkcjonalnosci wykorzystanego uktadu aparaturowego w miare
zwigkszania skali realizowanego bioprocesu. Zalety uktadow hodowlanych wykorzystujacych
polimerowe zbiorniki hodowlane jednorazowego uzytku, upowszechniona dostepnos¢ tego
typu systemow oferowanych przez zarowno uznane koncerny czy nowopowstajace firmy, ktore
w portfolio swoich produktow posiadaja rozwigzania profilowane pod bioprocesowe wymaga-
nia uzytkownikow, jak 1 obnizajacy si¢ koszt jednostkowy uzycia naczyn i zbiornikéw jedno-
razowego zastosowania, w synergiczny sposob przelozyly si¢ na powstanie nowego sektora
aparaturowego 1 aplikacyjnego w przemysle biofarmaceutycznym i bioinzynierskim, ktéry od

pierwszej dekady XXI wieku zostat okreslony mianem technologii single-use [26].
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Obecnie stosowane polimerowe zbiorniki bioreaktorow single-use przyjmuja forme¢ wol-
nostojacych konstrukcji zgrzewanych badz odlewanych ze sztywnego tworzywa, lub toreb wy-
konanych ze zgrzewanych ptatow jedno-, kilku- badz wielowarstwowych folii o réznej ela-
stycznos$ci. Zbiorniki te mocowane sg do powierzchni wychylanych orbitalnie platform lub
umieszczane wewnatrz obudowy o wymiarach dostosowanych do zbiornikéw o danej objgtosci.
Zastosowanie platformy lub obudowy pozwala na tatwe uzupetnienie tak specyficznego uktadu
aparaturowego o dodatkowe komponenty, takie jak elementy uktadu regulacji temperatury za-
wartosci zbiornika, porty przylaczeniowe przewodoéw do transportu gazéw i cieczy lub ztacza
odchodzace od czujnikow wbudowanych w $ciane polimerowego zbiornika badz sensorow
wtopionych bezposrednio w §ciang zbiornika, czy tez umieszczonych wewnatrz jego objetosci
roboczej. Docelowy ksztalt oraz odpowiednig sztywno$¢ zbiornikoéw wykonanych z elastycznej
folii uzyskuje si¢ poprzez utrzymywanie w ich wnetrzu niewielkiego nadci$nienia (zwykle po-
nizej 0,1 bar [27]) dzigki uzyciu zaworu zwrotnego na wylocie przettaczanego przez zbiornik
gazu (najczesciej wyjalowionego powietrza atmosferycznego).

Wolnostojace zbiorniki bioreaktorow single-use sa zwykle wyttaczane w formie pojedyn-
czej warstwy tworzywa sztucznego petnigcego rolg warstwy kontaktowej, najczesciej wykona-
nej z jednej z odmian polietylenu, takiej jak polietylen niskiej (LDPE) lub wysokiej (HDPE)
gestosci czy tez ich mieszanek, polipropylenu (PP) lub poli(etylenu-octanu) winylu (EVA) [28].

Sktad poszczegoélnych warstw folii, z ktorych produkowane sa polimerowe zbiorniki
o ksztalcie workow czy tez toreb dobierany jest w odniesieniu do specyficznych wymagan bio-
masy hodowanej w tego typu nietypowych ukladach aparaturowych [28], [29]. Warstwa kon-
taktowa, przeznaczona do bezposredniego kontaktu z medium hodowlanym zawierajagcym ko-
morki danego typu biomasy, musi cechowaé si¢ odpornoscig chemiczng 1 inertnoscig
biochemiczng, elastycznos$cig, dobra zgrzewalnos$cia oraz niska podatnos$ciag na wymywanie
zwigzkoéw chemicznych pozostatych po procesie wytwarzania zapobiegajaca ekstrakcji sktad-
nikéw folii do mieszanej w zbiorniku fazy ciektej. Podobnie jak w przypadku tworzyw jedno-
warstwowych, warstwa barierowa w wielowarstwowych foliach moze by¢ wykonana z LDPE,
HDPE, LLDPE, PP lub EVA. Natomiast zadaniem warstwy zewngtrznej, wykonanej najczg-
sciej z poliamidu (PA) Iub poli(tereftalanu etylenu) (PET), jest zapewnienie odpowiednich wta-
sciwos$ci mechanicznych wielowarstwowego materiatu poprzez wysoka odporno$¢ na przebicie
oraz wytrzymalo$¢ na rozciaganie 1 deformacje ksztattu zbiornika [29]. Warstwa barierowa,
ktérej zadaniem jest zapobieganie przenikaniu gazoéw 1 innych lotnych substancji do otoczenia
bioreaktora, moze by¢ réwniez wykonana z alkoholu etylowinylowego (EVOH) lub

poli(chlorku winylidenu) (PVDC). Oba wymienione polimery cechuja si¢ niska
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przepuszczalnos$cig dla gazow 1 pary wodnej, jednak, ze wzgledu na wrazliwo$¢ na wilgo¢ lub
stabg zgrzewalnos$¢, warstwy wykonane z tych tworzyw umieszcza si¢ jedynie w foliach wie-

lowarstwowych, pomiedzy warstwa kontaktowa a warstwa zewnetrzng [30].

Systematyka

Sposréd wielu wariantow bioreaktorow single-use, ktore jako prototypy byly opracowywane
1 badane na wstepnych etapach ekspansji technologii single-use w zastosowaniach bioproceso-

wych, wylonily si¢ trzy najobszerniej i najintensywniej rozwijane typy aparatow [1], [9], [31]:

e bioreaktory single-use z mieszadtem mechanicznym,
e Dbioreaktory single-use z mieszaniem orbitalnym,

e Dbioreaktory single-use z (oscylacyjnym) mieszaniem typu wave.

Bioreaktory single-use z mieszadtem mechanicznym pod wzgledem zastosowanego me-
chanizmu mieszania sg podobne do szeroko stosowanych klasycznych reaktorow/bioreaktorow
zbiornikowych wyposazonych w zbiorniki wykonane ze szkta lub stali nierdzewnej. Oczywiste
analogie w budowie tych dwoch grup aparatow, tj. urzadzen wyposazonych w klasyczne
szklane lub stalowe zbiorniki wielokrotnego uzytku oraz zuzywalne zbiorniki polimerowe spra-
wiaja, ze dotychczas opublikowane modele i korelacje matematyczne, opracowane w celu prze-
widywania wartosci parametrOw pracy oraz przebiegu procesow realizowanych w bioreakto-
rach wielokrotnego uzytku, mogg by¢ stosowane takze do ich zuzywalnych odpowiednikow
aparaturowych [32].

Natlenianie ptynu hodowlanego w systemach single-use z mieszadtem odbywa si¢ najcze-
Sciej barbotazowo, z wykorzystaniem dysz rozpraszajacych dostarczang fazg gazowa do postaci
drobnych pecherzykow. Zwykle dysze sg zintegrowane z jednorazowym zbiornikiem i wraz
z nim dostarczane, a ich wyloty sg niekiedy strukturalnie zintegrowane z dnem lub dolng czg-
Scig $ciany bocznej polimerowego zbiornika [33].

Potaczenie silnika z watem mieszadta w polimerowych zbiornikach stosowanych w biore-
aktorach single-use musi by¢ realizowane bez ryzyka utraty szczelno$ci zbiornika, ktore prawie
zawsze odpowiada za rozjalowienie uktadu hodowlanego 1 jego zakazenie mikrobiologiczne.
W przypadku zbiornikéw wykonanych z elastycznych tworzyw polimerowych czesto wyko-
rzystywane w tym celu sg sprzegta magnetyczne [5], natomiast w przypadku wolnostojacych
zbiornikow wykonanych z twardych polimeréw uzywa si¢, odpowiednio, uszczelnionych zia-
czy, czyli rozwigzan analogicznych do stosowanych w urzadzeniach wyposazonych w szklane

lub stalowe zbiorniki [34], [35]. Typ mieszadla wbudowanego w struktur¢ jednorazowego
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zbiornika powinien by¢ dostosowywany do wtasciwosci hodowanej w nim biomasy, w szcze-
gblnosci do wytrzymatosci komorek na hydrodynamiczny stres komorkowy wywotany przeby-
waniem komorek w cyrkulujacej lub przeptywajacej przez naczynie fazy cieklej medium ho-
dowlanego, ktory to przeptyw charakteryzowany jest zwykle wysokimi warto§ciami naprezen
scinajacych. Z danych katalogowych udostepnianych przez producentdw bioreaktorow
single-use wynika, ze jako mieszadta mechaniczne zintegrowane z polimerowymi zbiornikami
najczesciej wykorzystywane sg turbiny Rushtona lub mieszadta $migtowe, ale niektory z do-
stawcow konfigurujg zbiorniki polimerowe rowniez z innymi typami mieszadet o ograniczo-
nym wplywie na hodowane wglebnie komorki [36].

Sposrod wszystkich typdw bioreaktordw single-use, to wtasnie polimerowe zbiorniki jed-
norazowego uzytku wyposazone w mieszadto mechaniczne sg dostgpne w najszerszym zakresie
objetosci roboczych. Z jednej strony, zautomatyzowane systemy hodowlane o wysokiej prze-
pustowosci (ang. high-throughput) umozliwiajace prowadzenie niezaleznych bioproceséw
rownolegle w nawet kilkudziesi¢eciu miniaturowych zbiornikach wykorzystuja polimerowe
zbiorniki o pojemnos$ciach od kilkunastu do kilkuset mililitrow [35], [37], [38]. Natomiast na
drugim biegunie rozpig¢tosci dostepnych objetosci, najwigksze dostgpne obecnie zuzywalne
zbiorniki wykonane z polimerowego tworzywa mogg pomiesci¢ od kilkuset litrow do nawet
kilku metrow szesciennych ciektego medium hodowlanego [39].

Ponizej przedstawiono wybrane modele bioreaktoréw single-use z mieszadtem dostepne
aktualnie na rynku, wraz z zakresami dostepnych objetosci roboczych charakteryzujacych mo-
dele polimerowych zuzywalnych naczyn hodowlanych wykorzystywane w danych aparatach:

e ABEC CSR", 50-6000 L

e Applikon AppliFlex™ ST, 0,5-3 L

e Cytiva Xcellerex™ XDR, 10-2000 L

e Eppendorf BioBLU® c, 0,140 L

e Eppendorf BioBLU® f, 0,0065-3,75 L

e Merck Mobius® 3L, 3L

e Sartorius Univessel® SU, 2 L

e Sartorius Ambr®, 0,001-0,25 L

e Sartorius Biostat® STR, 50-2000 L

e Thermo Scientific DynaDrive™, 5-5000 L
e Thermo Scientific HyPerforma™, 50-2000 L
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Powyzsze dane zostaly zgromadzone na podstawie ofert handlowych dostepnych na stro-
nach internetowych producentow wymienionych bioreaktoréw single-use, ktore analizowano
podczas przygotowywania niniejszej rozprawy (tj. w okresie lipiec—wrzesien 2025 r.).

Idea opracowania bioreaktoréw single-use z mieszaniem orbitalnym wywodzi si¢ bezpo-
srednio z potrzeby powigkszania skali uktadéw hodowlanych powszechnie realizowanych la-
boratoryjnie w biotechnologii i naukach przyrodniczych, czyli okresowych hodowli wglebnych
biomasy prowadzonych w kolbach Erlenmayera umieszczanych na tacy wstrzasarki laborato-
ryjnej wprowadzanej w ciggly orbitalny ruch [40]. Energia mieszania w bioreaktorach z mie-
szaniem orbitalnym jest wprowadzana do cieczy bez zastosowania mieszadta mechanicznego,
za$ wnikanie tlenu do cieczy hodowlanej odbywa si¢ poprzez stale odnawiang powierzchnig
miedzyfazowa gaz-ciecz [41].

Zbiorniki do hodowli w systemach bioreaktoréw z mieszaniem orbitalnym majg zwykle
cylindryczny (lub zblizony do cylindrycznego) ksztatt i sg produkowane prawie wylacznie
z elastycznych tworzyw. Obudowa, wewnatrz ktdrej umieszcza si¢ zbiornik jednorazowego
uzytku, znajduje si¢ na ruchomej platformie o regulowanej czgstotliwosci orbitalnych oscylacji.
Modele bioreaktordéw single-use z mieszaniem orbitalnym sa przystosowane do hodowli w skali
pilotazowej prowadzonych w zbiornikach polimerowych o objetosci roboczej od kilku do kil-
kudziesigciu litrow, ale rowniez 1 do produkcji przemystowej w urzadzeniach przystosowanych
do przeprowadzania szarzy hodowlanej o objeto$ci metrow sze$ciennych [42].

Regularno$¢ struktury przeptywu cieczy uzyskiwana w polimerowych zbiornikach biore-
aktorow single-use z mieszaniem orbitalnym oraz podobienstwo mechanizmu mieszania do
tego wykorzystywanego w kolbach Erlenmayera wplyne¢ty na opracowanie charakterystyki tej
grupy urzadzen opartej o liczby kryterialne oraz opracowanie rdwnania korelacyjnego do sza-
cowania warto$ci objegtoSciowego wspolczynnika wnikania masy po stronie fazy cieklej
k;a[43]:
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Zmiennymi w powyzszym roOwnaniu korelacyjnym, ktorego zakres stosowalnosci obej-

muje zbiorniki o objetosci od 20 do 200 litrow, sa: srednica bioreaktora d, czegstotliwos¢ oscy-
lacji n, $rednica ruchu orbitalnego d,, objetos¢ V; 1 lepkos¢ kinematyczna v cieczy w zbior-
niku oraz wspoétczynnik dyfuzji tlenu D,.

W dostepne;j literaturze naukowej dotrze¢ mozna do doniesien o probach zmodyfikowania

geometrii jednorazowych zbiornikéw bioreaktorow single-use z mieszaniem orbitalnym w celu
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zwigkszenia efektywnos$ci mieszania i intensyfikacji transportu masy. Jedna z modyfikacji po-
legata na wprowadzeniu do wnetrza bioreaktora elementu w ksztalcie helisy pozostajacego
w kontakcie z cylindryczng $ciang zbiornika w celu zwigkszenia warto$ci wspotczynnika k; a
poprzez rozwinigcie powierzchni wnikania masy [44]. Autorzy wskazuja, ze poprzez zapropo-
nowang modyfikacje konstrukcji polimerowego zbiornika udato si¢ zwigkszy¢ wydajno$¢ wni-
kania masy przez powierzchni¢ migdzyfazowa okoto 5-krotnie w przypadku zbiornika o obje-
tosci nominalnej 30 litrow oraz okoto 10-krotnie w przypadku zbiornika o obj¢to$ci nominalnej
1,5 m3.

Inna grupa badawcza zaproponowala wykorzystanie mieszanego orbitalnie zbiornika
w ksztalcie pierscienia z wbudowanymi w jego Sciany przegrodami. Pomimo osiggnigcia wy-
sokich wartosci wspolczynnika k; a oraz porownywalnych parametrow wzrostu biomasy ko-
morek zwierzgcych w pordwnaniu do hodowli przeprowadzonej w bioreaktorze single-use
Z mieszaniem typu wave, istotnym mankamentem rozwigzania byto znaczne zwigkszenie war-
tosci naprezen $cinajacych w cieczy oraz trudno$ci w wytwarzaniu przegrdod z tworzyw wyko-
rzystywanych do produkcji zbiornikéw single-use [45], [46].

Kolejnym testowanym rozwigzaniem prototypowym byl polimerowy zbiornik w ksztalcie
prostopadtoscianu z tukowato zaokraglonymi rogami. Zmiana geometrii poskutkowata zwigk-
szeniem warto$ci mocy wlasciwej mieszania, ponad dwukrotnym zwigkszeniem warto$ci
wspotczynnika k; a oraz ponad dwukrotnym zmniejszeniem warto$ci czasu mieszania w po-
réwnaniu do wartosci analogicznych parametréw uzyskanych w przypadku zastosowania mie-
szanego orbitalnie zbiornika o przekroju kotowym. Pomimo obiecujacych wynikow, autorzy
tego rozwigzania nie przeprowadzili weryfikacji bioprocesowej zbiornika o zmodyfikowanej
geometrii, ktora powinna zosta¢ przedstawiona w celu petnej oceny przebiegu hodowli 1 zacho-
wania si¢ biomasy przy zmienionych warunkach hydrodynamicznych [47].

Aktualnie dostgpne na rynku modele bioreaktorow single-use z mieszaniem orbitalnym
oferowane sg wylacznie przez dwdch producentow, ktorzy do swoich aparatow oferujg naste-
pujace zakresy objetosci roboczych naczyn hodowlanych:

e Kiihner OrbShake™, 1,5-2500 L
e TPP TubeSpin® Bioreactor, 0,001-0,4 L

Bioreaktory single-use z (oscylacyjnym) mieszaniem typu wave stanowig trzecig grupe
bioreaktorow wyposazanych w zbiorniki jednorazowego uzytku. Mechanizm mieszania zasto-
sowany w bioreaktorach z mieszaniem typu wave opiera si¢ na wzbudzaniu falowego ruchu

cieczy wskutek oscylacyjnego ruchu platformy, na ktoérej umieszcza si¢ zbiornik, w ktorym
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realizuje si¢ dany bioproces. W wigkszosci dostepnych komercyjnie modeli bioreaktorow
z mieszaniem typu wave, ruch platformy odbywa si¢ wokoét jednej poziomej osi. Jednakze do-
stgpne sg rowniez rozwigzania, w ktorych, w celu zwigkszenia wydajnos$ci mieszania, oscyla-
cyjne wychylenia sg sprz¢zone z ruchem posuwisto-zwrotnym wykonywanym przez polime-
rowy zbiornik wzdluz liniowych szyn [6]. Kat i czestotliwos$¢ oscylacyjnych wychylen
platformy jest najczesciej regulowana przy uzyciu komputera wyposazonego w dedykowane
oprogramowanie. W aparatach zaliczanych do tej grupy bioreaktorow single-use uzyskiwane
jest mieszanie bez wykorzystania mieszadta mechanicznego oraz natlenianie cieczy hodowla-
nej przez stale odnawiang powierzchni¢ migdzyfazowa, a polaczenie tych efektow proceso-
wych skutkuje potencjatem ograniczenia warto$ci maksymalnych naprezen $cinajacych i spra-
wia, ze ten typ bioreaktorow single-use jest szczego6lnie czgsto wykorzystywany do hodowli
komorek wrazliwych na hydrodynamiczny stres komérkowy, czyli na przyktad komorek zwie-
rzecych (owadzich, ssaczych i ludzkich) pozbawionych §ciany komorkowej, a chronionych je-
dynie przez niewytrzymatg mechanicznie btong komoérkowa, czy tez komorek ro§linnych oto-
czonych umiarkowanie wytrzymala mechanicznie §ciang komorkowa, ktorej struktura oparta
jest na mikrofibrylach celulozowych, lub protoplastow komorek roslinnych sztucznie pozba-
wianych §cian komérkowych [7], [48], [49].

Polimerowe zbiorniki do realizacji hodowli w bioreaktorach single-use z mieszaniem typu
wave sg najczesciej wytwarzane z dwoch prostokatnych ptatéw folii z polimerowego tworzywa
sztucznego, zgrzewanych wzdluz ich krawedzi. Utworzona w ten sposdb gorna powierzchnia
zbiornika jest doposazana wedlug indywidualnego zamoéwienia w kroéce przewodow do trans-
portu cieczy 1 gazOw oraz inne przylacza, takie jak, przyktadowo, porty do pobierania probek.
Zbiorniki te moga by¢ réwniez wyposazone we wbudowane w powierzchni¢ dolnej $ciany jed-
norazowe optyczne miniaturowe czujniki (sensory) stg¢zenia tlenu rozpuszczonego w fazie wod-
nej lub odczynu pH medium hodowlanego, lub zaawansowane impedancyjne czujniki st¢zenia
zywych komorek w pozywce. Jednorazowe czujniki, poza chemicznymi elementami czutymi
na zmian¢ wybranych wlasciwosci mieszaniny hodowlanej, zawieraja ztacza do przewodow
Swiattowodowych lub elektrycznych transmitujacych sygnaty do przetwornika w celu automa-
tycznie przeprowadzanej analizy zmian parametréw uktadu.

Przeplyw cieczy w bioreaktorach single-use typu wave wywolywany oscylacyjnym ru-
chem platformy, na ktorej umieszczony jest polimerowy zbiornik, charakteryzuje si¢ duza de-
finiowalng zmiennos$cig w zalezno$ci od wielu czynnikow, takich jak amplituda 1 czestotliwos¢
oscylacji, stopief napelnienia zbiornika czy wtasciwosci reologiczne mieszanej cieczy. Rozwi-

nigcie powierzchni mig¢dzyfazowej gaz-ciecz w trakcie kazdego cyklu oscylacji oraz
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intensywno$¢ zatamywania powstajacych fal majg istotny zwigzek z szybko$cig wnikania masy
oraz wydajno$cig mieszania realizowanego w polimerowych zbiornikach tego typu. Szczego-
towy opis parametréw charakteryzujacych wymian¢ masy w bioreaktorach single-use z mie-
szaniem typu wave zamieszczono w Rozdziale 3.2 niniejszej rozprawy.

Objetosci nominalne polimerowych zbiornikéw oferowanych przez producentéw bioreak-
torow single-use z mieszaniem typu wave mieszcza si¢ w zakresie od 1 do 200 litréw, co prze-
ktada si¢ na zakres maksymalnej objetosci roboczej od okoto 0,5 do okoto 100 litrow. Urzadze-
nia tego typu sa czgsto wykorzystywane do bioprocesow realizowanych w skali ¢wier¢- lub
pottechnicznej, czyli na etapie migdzy skalg laboratoryjng realizowang na ptytkach wielodot-
kowych lub w kolbach Erlenmayera a skalg produkcyjna [6].

Przyktady aktualnie oferowanych modeli bioreaktoréw single-use z mieszaniem typu wave,
wraz z dostgpnym zakresem objetosci roboczych polimerowych zbiornikow oferowanych dla
kazdego z systemow, przedstawiono ponizej (w nawiasach podano sposob realizacji oscylacyj-
nych wychylef zbiornikow):

e Sartorius Biostat® RM, 1-100 L (oscylacyjne wychylenia 1D)
e Cytiva ReadyToProcess WAVE™ 25, 1-100 L (oscylacyjne wychylenia 1D)
e Cell-tainer™, 0,15-200 L (oscylacyjne wychylenia 2D).

Aplikacyjnos$¢

Wszystkie typy bioreaktoréw single-use oferuja szereg zalet wynikajacych z zastosowania po-
limerowych zbiornikow jednorazowego uzytku przeznaczonych do hodowli biomasy lub reali-
zacji innych bioprocesow. Wspotczesnie dostepne w komercyjnej ofercie polimerowe zbiorniki
sg fabrycznie presterylizowane przez ich producenta, co przektada si¢ na znaczne zredukowanie,
a nawet wyeliminowanie kosztow operacyjnych 1 zuzycia medidéw zwigzanych z czyszczeniem
aparatury po kazdej szarzy danego bioprocesu oraz na skrocenie przestojow uktadu bioreaktora
single-use. Zminimalizowane ryzyko zakazenia uktadu hodowlanego sprawia, Zze bioreaktory
single-use sa wykorzystywane w procesach, w ktorych priorytetowe jest zachowanie jak naj-
wyzszej czystosci produktu, realizowanych w zaktadach zachowujacych zgodnos¢ z normami
dobrej praktyki wytwarzania (ang. Good Manufacturing Practice, GMP), ktére m.in. obejmuja
producentéw biofarmaceutykéw [50].

Zastosowanie bioreaktorow single-use, w poréwnaniu do proceséw realizowanych
w zbiornikach wielokrotnego uzytku, tj. szklanych lub stalowych, stwarza mozliwos$ci zacho-
wania konfigurowalnos$ci organizacji realizacji procesu produkcji oraz znacznie utatwia prze-

strajanie ukladu 1 wprowadzanie modyfikacji w instalacji wykorzystywanej do prowadzenia
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bioprocesu. Zastosowanie bioreaktorow single-use umozliwia producentom z sektora biofar-
maceutycznego wdrazanie instalacji o tacznych pojemnos$ciach siggajacych dziesigtek metrow
szesciennych, w ktorych czas potrzebny na dostosowanie ciggu produkcyjnego do wytwarzania
dowolnego nowego bioproduktu, w zaleznosci od aktualnego zapotrzebowania, moze by¢ nie
dhuzszy niz cztery tygodnie [50], [51]. Przeglad zastosowan bioreaktorow single-use pogrupo-
wanych wedhug typu zastosowanego uktadu bioreaktorowego, z wyszczegdlnieniem objetosci
roboczej V oraz objgtosci nominalnej V;,,,, polimerowego zbiornika, przedstawiono w Tabeli 1.

Bioreaktory single-use i wykorzystywane w nich zuzywalne polimerowe zbiorniki znalazty
zastosowanie w szczegolnosci w nowoczesnych obszarach przemystu biofarmaceutycznego,
miedzy innymi na etapie analiz przesiewowych w trakcie realizacji badan klinicznych [32],
opracowywaniu szczepionek nowej generacji, czy tez w postepie, ktory w ostatnim dwudzie-
stoleciu dokonat si¢ w medycynie spersonalizowanej [52] oraz terapiach komoérkowych [53].
W tego typu aplikacjach skala produkcji jest niewielka, a przez to mogtaby okaza¢ si¢ nieren-
towng przy zastosowaniu klasycznych bioreaktorow wyposazonych w szklane czy stalowe
zbiorniki wielokrotnego uzytku wymagajace sterylizacji, a przez to rowniez i przestojow insta-
lacji pomiedzy kolejno realizowanymi szarzami danego bioprocesu. Udokumentowane w do-
niesieniach literaturowych zastosowania bioreaktoréw single-use z mieszadtem obejmuja
migdzy innymi produkcje przeciwciat poli- i monoklonalnych [54] wykorzystywanych w im-
munoterapii, diagnostyce medycznej, ale rowniez i w wysoko selektywnych metodach anali-
tycznych, a takze wytwarzanie inhibitorow proteaz [55] zapobiegajacych rozwojowi chordb
pasozytniczych przenoszonych przez owady, na ktore jak dotad brakuje skutecznych lekow.
Kolejng z biofarmaceutycznych aplikacji bioreaktorow single-use zaopatrzonych w zuzywalne
zbiorniki z mieszadlem do realizacji bioprocesdow w matej objetosci bylo wykorzystanie do
rownoleglego prowadzenia réznych wariantdw tego samego bioprocesu na etapie optymalizacji
sktadu pozywki przeznaczonej do hodowli bakterii z rodzaju Neisseriaceae [56]. W hodowlach
tych uzyskiwano wydzielane zewnatrzkomoérkowo pecherzyki btony komérkowej o potencjal-
nym zastosowaniu jako biotyczne adiuwanty w preparatach szczepionkowych, wzmacniajace
immunogenno$¢ podstawowego czynnika biotycznego.

Od samego poczatku rozwoju 1 dalszej ewolucji konstrukcyjnej bioreaktorow single-use
obszar zastosowan urzadzen wykorzystujacych zalety mieszania orbitalnego, jak i mieszania
typu wave wywolywanego oscylacyjnymi wychyleniami calego zbiornika, obejmuje gtoéwnie
bioprocesy realizowane z zastosowaniem biomasy komoérek zwierzecych i1 ludzkich oraz bio-
masy komorek 1 organdéw roslinnych. Wyrdzniane w doniesieniach literaturowych jest wyko-

rzystanie bioreaktoréw single-use tej grupy do otrzymywania czastek wiruséw namnazanych
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bezposrednio w komorkach danego gatunku ssaka, ktore to bioprodukty wirusowe, po procesie
atenuacji, stanowig czynnik biotyczny w atenuowanych wariantach wektorowych szczepionek
przeciwwirusowych [57], a w przypadku zachowania wirulencji namnozonych wiruséw wyko-
rzystywane sg jako wirusowe wektory w testowanych terapiach genowych [58]. Bioreaktory
single-use z mieszaniem orbitalnym oraz aparaty z mieszaniem typu wave odegraty kluczowsg
role w trakcie jakze doskonale pamig¢tanej pandemii COVID-19. Urzadzenia tego typu byly
wykorzystywane do przeprowadzanej w warunkach in vitro transkrypcji specyficznych matryc
mRNA [59], ktore to makroczasteczki stanowity czynnik biotyczny nowych generacji szcze-
pionek, takich jak Comirnaty™ (nazwa kodowa: BNT162b2) czy Spikevax (nazwa kodowa:
mRNA-1273), produkowanych, odpowiednio, przez przedsigbiorstwa Pfizer-BioNTech oraz
Moderna Inc. Wspomniane preparaty szczepionkowe w znacznym stopniu odpowiadaty za upo-
wszechnienie w populacji ludzkiej odpornosci na infekcje wywolywane kolejnymi wariantami
wirusa SARS-CoV-2. Innym zastosowaniem omawianej grupy bioreaktorow single-use w trak-
cie pandemii COVID-19 byto wytwarzanie biatka spike koronawirusa SARS-CoV-2 na po-
trzeby badan serologicznych [60].

Istotng wspotczesng gataz zastosowania bioreaktorow single-use z mieszaniem typu wave
stanowi otrzymywanie cennych farmaceutycznie metabolitow wtornych biosyntetyzowanych
przez hodowang w warunkach in vitro biomasg¢ roslinng. W doniesieniach literaturowych od-
notowano wykorzystanie bioreaktorow z mieszaniem typu wave przy produkcji enzymu
a-galaktozydazy A stosowanego w leczeniu choroby metabolicznej Fabry’ego ze splatkoéw
(protonema) mchu z rodzaju Physcomitrella, czy zwiazkow z grupy triterpenoidéw ekstraho-
wanych z hodowanych wglebnie zawiesin komorek tkanki kalusowej Ocimum basilicum, cha-
rakteryzujacych si¢ wlasciwosciami przeciwzapalnymi [61] 1 przeciwutleniajgcymi [62],
a takze wykorzystywanych migdzy innymi do zapobiegania uszkodzeniom watroby wywoty-
wanym dziataniem lekoéw stosowanych w chemioterapii [63]. Bioreaktory single-use, w kto-
rych ruch cieczy jest wzbudzany oscylacyjnymi wychyleniami polimerowego zbiornika, byly
jak dotad wykorzystywane rowniez do powigkszania skali produkcji biomasy ludzkich
limfocytow CAR-T, hodowanych na potrzeby terapii komorkowych [12], czy tez innych
specyficznych biofarmaceutykoéw zyskujacych na aplikacyjnosci, takich jak przeciwciata

monoklonalne [64].
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Tabela 1. Przeglad praktycznych zastosowan roznych typow bioreaktorow single-use.

Biomasa Bioprodukt V(L) Vaom (L) Zrédto
Bioreaktory single-use z mieszadtem

komorki jajnika chomika  przeciwciata 640-1000 1000 [65]
chinskiego (CHO) monoklonalne

ludzkie mezenchymalne biomasa 1,0-2,4 3,0 [66]
komorki macierzyste

(hMSC)

ludzkie mezenchymalne biomasa 0,015 0,015 [67]
komorki macierzyste

(hMSC)

ludzkie indukowane pluri- biomasa 0,20 0,25 [68]
potencjalne komorki ma-

cierzyste (hiPSC)

komorki jajnika chomika ~ immunoglobulina G 24 x 0,18 24 x0,25 [69]
chinskiego (CHO) (IgG)

komorki jajnika chomika ~ immunoglobulina G 200 200 [70]
chinskiego (CHO) (IgG)

grzyby strzepkowe inhibitor proteaz 2,0 2,0 [71]
Penicillum sp.

bakterie Escherichia coli inhibitor proteaz 50 50 [72]
K12

bakterie Gram-ujemne pecherzyki btony ko- 24 x 0,008 24 x [35]
Neisseriaceae sp. morkowej (OMVs) 0,015
Bioreaktory single-use z mieszaniem orbitalnym

ludzkie limfoblasty biomasa 1,0 1,0 [73]
(MEG-01)

komorki siatkéwki kaczki  czastki wirusa grypy 5,0-10,0 10 [74],
pizmowej (AGEL.CR.pIX) typuA [75]
komorki jajnika chomika  przeciwciata 8,0 10 [74]
chinskiego (CHO) monoklonalne
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komorki siatkowki kaczki  czastki wirusa 5,0 10 [76]
pizmowej (AGE1.CR.pIX) Ankara (MVA-CR19)
Bioreaktory single-use z mieszaniem typu wave
mikroalgi Crypthecodi- kwas dokoza- 1 15% [16]
nium cohnii heksaenowy

(-3 nienasycony)
ludzkie embrionalne biomasa 0,40 1 [11]
komorki macierzyste
(hESC)
splatki mchu a-galaktozydaza 100 200 [14]
Physcomitrella patens
Gram-dodatnie bakterie kwas klawulanowy 5,0 10,0* [18]
Streptomyces clavuligerus
owadzie komorki Spodo- ~ owadzie biatko 1,0 2,0 [19]
ptera frugiperda (S19) rekombinowane
ludzkie limfocyty CAR-T  biomasa 1,0 2,0 [12]
komorki miazgi (CMCs) triterpenoidy 1,0 2,0 [15]
bazylii pospolitej
zarodki somatyczne dojrzate zarodki 4,0 10 [77]
jodty kaukaskiej somatyczne do synte-

tycznych nasion
ludzkie embrionalne przeciwciala poliklo- 15-20 50 [13]
komorki nerki (HEK-293)  nalne
ludzkie embrionalne biatko spike wirusa 30 50 [60]
komorki nerki (HEK-293)  SARS-CoV-2
polimeraza RNA mRNA do szczepionki 100 200 [59]
z bakteriofagu T7 przeciw SARS-CoV-2
chondrocyty bydta biomasa 0,30 2,0 [8]

domowego (CP5)
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lizat komorek tytoniu biatko syntezowane 1,0 2,0% [17]

szlachetnego (BY-2) pozakomorkowo

(CFP)
transfekowane owadzie biatka rekombinowane 20 10 [78]
komorki Spodoptera

frugiperda (Sf21)

* — bioreaktor z dwuwymiarowym ruchem platformy

Wisrod szeregu niezaprzeczalnych zalet wynikajgcych z uzytkowania polimerowych zbior-
nikow, zastosowanie bioreaktorow single-use w produkcji przemystowe;j jest jednak powaznym
zrédtem powstawania znacznej ilosci i masy odpadéw w formie zuzytych tworzyw sztucznych,
ktérych zagospodarowanie 1 przetwarzanie wymaga czesto dekontaminacji materiatu biologicz-
nego potencjalnie powodujacego skazenia. Innym problemem, dostrzegalnym przez pryzmat
skomplikowanej struktury wielowarstwowych folii wykorzystywanych do wytworzenia
zbiornikow, sa wieloetapowe strategie recyklingu tego typu odpadow przeznaczonych do po-
nownego uzytku. Upowszechnianie si¢ systemow bioreaktoréw single-use w przemys$le biofar-
maceutycznym, jak i w sektorze badan i rozwoju, wraz z coraz bardziej zaostrzanymi wyma-
ganiami srodowiskowymi naktadanymi przez organy regulacyjne na przemyst farmaceutyczny,
w tym branzg life-science, synergicznie sprawiaja, ze producenci bioreaktorow single-use za-
czeli w ostatnich latach dostrzega¢ konieczno$¢ wdrazania strategii ponownego wykorzystania
odpadow z tworzyw sztucznych uzytych do wytworzenia polimerowych zbiornikéw i obecnie
kieruja si¢ w strone bardziej zrownowazonych rozwigzan [79], [80]. Pomimo tego, gtéwnie z
uwagi na restrykcyjng koniecznos¢ stosowania certyfikowanych i standaryzowanych materia-
tow zuzywalnych dopuszczonych do kontaktu z materialem biologicznym, obecnie polimerowe
zbiorniki bioreaktorow single-use sa wciaz produkowane z surowcoéw pierwotnych, za§ powsta-
jace odpady po chemicznej dekontaminacji i stabilizacji biologicznej sa zwykle kierowane do
spalarni wptywajac na emisje duzej ilosci gazow cieplarnianych [81], [82].

Innym mankamentem polimerowych zbiornikow, w ktore wyposazane sg bioreaktory sin-
gle-use, jest uzaleznienie od dostaw jednorazowych zbiornikdw wytwarzanych najczesciej
przez wylacznie jednego producenta, bedacego jednoczes$nie dystrybutorem danego systemu
bioreaktora single-use. Zaleznos$¢ ta moze by¢ problematyczna w przypadku zaburzenia tancu-
cha dostaw lub w okresach podwyzszonego zapotrzebowania na materiaty zuzywalne, w tym
tez zbiorniki, skutkujagc znacznymi op6znieniami w dostawach do o$rodkéw badawczych lub

limitujac zdolnosci produkcyjne zakladow [83], [84]. Tego rodzaju znaczne (nawet ponad
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roczne!) opodznienia w dostawach polimerowych zbiornikéw do roznego typu bioreaktoréw sin-
gle-use byly obserwowane na przyktad w szczytowej fazie pandemii COVID-19, z uwagi na
drastyczny wzrost zapotrzebowania na tego typu aparatur¢ w przemysle biofarmaceutycznym,
w szczegolnosci wsrod producentdw preparatow szczepionkowych.

Probujac jak najbardziej kompleksowo scharakteryzowac aplikacyjno$¢ bioreaktorow sin-
gle-use wyposazonych w polimerowe zbiorniki do hodowli, warto rowniez wspomnie¢ 0 moz-
liwym niekontrolowanym wptywie na hodowang w tych zbiornikach biomas¢ wywieranym
przez potencjalnie tugowane lub wymywane zwigzki chemiczne pochodzace z tworzyw sztucz-
nych strukturalnie tworzacych polimerowy zbiornik, takich jak pozostatosci katalizatorow, sur-
faktantéw, rozpuszczalnikow, stabilizatoréw i innych dodatkéw funkcjonalnych domieszkowa-
nych do zywicy uzywanej w procesie produkcyjnym lub produkty rozktadu tych komponentéw
zachodzacego pod wplywem promieniowania gamma w trakcie presterylizacji polimerowych
zbiornikow przed dostarczeniem ich do odbiorcy koncowego [85], [86]. Oczywiscie przed tego
typu negatywnym wplywem na hodowang biomas¢ zabezpieczy¢ mozna si¢ korzystajac z cer-
tyfikowanych zbiornikoéw oferowanych przez uznanych dostawcow. Ocena biozgodnosci da-
nego materialu pod wzgledem obecnosci niepozadanych zwigzkow wymywanych polega na
wykrywaniu nawet §ladowych stezen tego typu zwigzkéw chemicznych w fazie cieklej pozo-
stajacej w przedtuzonym kontakcie ze zbiornikiem w warunkach prowadzenia danego biopro-
cesu, jak i na badaniu parametréw hodowli pod katem zaburzen proliferacji biomasy hodowane;j
w testowanych zbiornikach [87], [88]. Badania pod katem podatnos$ci na migracje zwigzkow
tugowanych polegaja na okreslaniu stezenia niepozadanych substancji obecnych w rozpusz-
czalniku (np. roztworach etanolu, surfaktantow, roztwordéw o réznym stezeniu soli, kwasow lub
zasad) poddanemu przedtuzonemu kontaktowi z badanym tworzywem w podwyzszonej tem-
peraturze [89]. W przypadku korzystania z oferty uznanych dostawcéw oferujacych certyfiko-
wane polimerowe zbiorniki, dane takie powinny by¢ dostepne dla uzytkownika koncowego da-
nego typu polimerowego zbiornika juz na etapie wyboru konkretnego rozwigzania

aparaturowego poprzedzajacego jego finalne zamowienie.
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3.2. Parametry charakteryzujace wymian¢ masy w bioreaktorach single-

use z mieszaniem typu wave

Czas mieszania

Czas mieszania to parametr definiowany jako okres potrzebny do osiggnigcia pewnego zatozo-
nego stopnia homogeniczno$ci mieszaniny sktadajacej si¢ poczatkowo z przynajmniej dwéch
sktadnikow roznigcych si¢ pod wzgledem przynajmniej jednej wlasciwosci. Parametr ten jest
iloSciowym wskaznikiem wydajno$ci mieszania w bioreaktorze, zwigzanej bezposrednio
z szybko$cig osiggania jednorodnosci cieczy hodowlanej, kluczowej dla poprawnego przebiegu
hodowli [90]. Wydajne mieszanie przyspiesza transport masy w uktadzie, a z drugiej strony
transport masy moze by¢ ograniczany przez efektywno$¢ mieszania. W przypadku bioreakto-
réw, warto$¢ czasu mieszania zalezy od geometrii zbiornika, w ktorym realizowany jest dany
bioproces, zastosowanego mechanizmu mieszania, energii mieszania oraz wtasciwosci miesza-
nej fazy cieklej, a w przypadku uktadéw hodowlanych — wilasciwosci zawiesiny komorek
w wodnym roztworze pozywki [5]. Fluktuacje parametrow mieszaniny (tj. pozywki hodowla-
nej) wywotane obecno$cig gradientéw stezenia tlenu, substratow, czy tez metabolitow, moga
mie¢ istotny wptyw na wydajno$¢ hodowli oraz zmiang przebiegu natywnych szlakow metabo-
licznych odpowiadajacych za biosynteze wybranych bioproduktéw w komodrkach hodowane;j
biomasy. Negatywny efekt moze mie¢ przebywanie biomasy zar6wno w obszarach o zbyt ni-
skim, jak 1 zbyt wysokim stezeniu wybranego substratu w poréwnaniu do $redniego stezenia
tego zwigzku chemicznego w zbiorniku bioreaktora [91].

Przyczyna powstawania gradientow st¢zenia w trakcie realizacji bioprocesu, skutkujacych
wyczerpaniem lub nadmiarem istotnego sktadnika mieszaniny hodowlanej, jest niedostateczna
szybkos$¢ przenoszenia wybranego sktadnika mieszaniny w stosunku do szybkosci jego asymi-
lacji lub zewnatrzkomorkowej sekrecji przez elementy biomasy (tj. komorki, agregaty komorek,
organy). Ryzyko wystapienia tego zjawiska mozna oceni¢ poprzez poroOwnanie wartosci statej
czasowe] asymilacji wybranego substratu przez biomase 7., z warto$cig statej czasowej T od-
noszacej si¢ do procesu transportu tego sktadnika w bioreaktorze w warunkach prowadzenia
bioprocesu [92]. Warto$¢ T, mozna okresli¢ na podstawie ilorazu st¢zenia substratu S oraz
szybkos$ci asymilacji, bedacej iloczynem wiasciwej szybko$ci asymilacji g oraz stezenia bio-

masy X [93]:

Tce =~V (2)
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Z kolei przyktadowym sposobem dos§wiadczalnego wyznaczania statej czasowej 7, odno-
szacej si¢ do transportu sktadnika mieszaniny, jest wyznaczanie warto$ci czasu mieszania
w bioreaktorze. Zblizone warto$ci statych czasowych 7, odnoszacych si¢ do asymilacji przez
komoérke wybranych substratow lub tlenu, jak i czasu mieszania w bioreaktorze, moga sygna-
lizowac zwiekszone ryzyko wystgpienia limitowania wzrostu biomasy wywotanego niejedno-
rodnoscig srodowiska hodowli [92], [94].

Przeglad warto$ci czasu mieszania charakteryzujacych bioreaktory single-use z miesza-

niem typu wave przedstawiono w Tabeli 2.

Tabela 2. Przeglad udokumentowanych w literaturze warto$ci czasu mieszania
charakteryzujacych bioreaktory single-use z mieszaniem typu wave z jednowymiarowymi

lub dwuwymiarowymi wychyleniami platformy (zgodnie z publikacja [A1]).

Nazwa Objetose Objetos¢  Parametry Czas
Typ handlowa nominalna (L) cieczy (L) mieszania mieszania (s) Zrédlo
Wychylenia BioWave™ 2 0,8-1,0 a: 5-10° 264-9 [95]
1D 20 8-10 w:6-24 min™ 140240
100 40-50 83722
200  100-200 a:4-12° 874-65

w: 5-25 min™!

Wave Bioreactor 20 10 w: 540 min’! 10-5 2]
200 100 a: 5-10° 60-5
ReadyToProcess 2 0,2  w:2-40 min! 3674  [Al]
WAVE™ 25 0,6 a:2-12° 8614
1,0 8934
ReadyToProcess 10 3 w:10-40 min™! 42-13 [48]
WAVE™ 25 5 a: 8-12° 195-15
20 6 156-37
8 377-38
10 343-34
Wychylenia Cell-tainer™ 20 5 ®:15-35 min™ 15-9 [96]
2D 10 16-12
15 20-13
200 75  ©:7-30 min™ 135-108
115 140-65
150 115-80
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Na podstawie analizy danych zebranych w Tabeli 2 mozna stwierdzi¢, ze wartosci czasu
mieszania w bioreaktorach z mieszaniem typu wave silnie zaleza od czg¢stotliwosci oraz ampli-
tudy ruchu oscylacyjnego platformy oraz od stopnia napetnienia zbiornika. Duza rozbiezno$¢
miedzy warto$ciami czasu mieszania zmierzonymi przy najmniejszych oraz najwiekszych war-
tosciach parametrow mieszania typu wave, wynoszaca nawet dwa rzedy wielkosci, Swiadczy
o istotnos$ci doboru odpowiedniej amplitudy i czgstotliwosci oscylacyjnych wychylen zbiornika
dla poprawnego przebiegu realizowanego w takim uktadzie bioprocesu. Znajomos$¢ charakte-
rystyki czasu mieszania danego urzadzenia, ustalonej przy uzyciu odpowiednio dobranej me-
tody pomiaru, oraz opracowanie na podstawie danych doswiadczalnych modeli matematycz-
nych do przewidywania intensywno$ci mieszania moze wydatnie zmniejszy¢ koszty prac
badawczo-rozwojowych majacych na celu migdzy innymi optymalizacje warunkéw hodowli
danego typu biomasy. Charakterystyke metodyki pomiaru czasu mieszania w bioreaktorach sin-
gle-use przedstawiono w Rozdziale 3.3 niniejszej rozprawy.

Dotychczas opublikowane doniesienia literaturowe zawierajg pojedynczy przyktad réwna-
nia korelacyjnego do przewidywania wartosci czasu mieszania w bioreaktorze Cell-tainer™

z dwuwymiarowym ruchem platformy, na ktorej umieszczony jest polimerowy zbiornik [73]:

tm — 10—0.0203w—0.0176a+0.0217VL+1.8025—1 (3)

Wspotczynniki Réwnania 3 obliczono na podstawie danych dotyczacych czasu mieszania
uzyskanych przy zastosowaniu obliczeniowej mechaniki ptynoéw [97]. Zakres stosowalnosci
Roéwnania 3 obejmuje wartosci amplitudy oscylacji a od 5 do 16°, czestotliwosci oscylacji w
od 5 do 25 min™' oraz objetosci roboczej V;, od 3 do 20 L cieczy w polimerowym zbiorniku o
objetosci nominalnej 20 L. Autorzy przytaczanych badan zaznaczaja jednak, ze zgodnos¢ war-
tosci czasu mieszania uzyskanych przy zastosowaniu komputerowych symulacji z danymi do-
swiadczalnymi istotnie spadala wraz ze zmniejszajgcg si¢ intensywnoscig mieszania. Wedlug
Autorow cytowanej publikacji [97], btad zwigzany z niedoszacowaniem wartosci czasu mie-
szania w badanym uktadzie przy zastosowaniu obliczeniowej mechaniki ptynéw wynosit wig-
cej niz 50% w poréwnaniu z danymi eksperymentalnymi uzyskanymi przy czestotliwosci w =
5 min™!, amplitudzie a = 8° oraz objetosci roboczej V; = 5 L [97]. Nalezy mie¢ na uwadze, ze
dane otrzymywane przy zastosowaniu obliczeniowej mechaniki ptynéw, w szczego6lnosci opi-
sujace skomplikowang i obarczong stochastyczng zmienno$cig strukture przeptywu w bioreak-
torach single-use z mieszaniem typu wave, moga by¢ uznane za miarodajne wytacznie pod wa-
runkiem starannej walidacji obliczen poprzedzonej precyzyjnym odwzorowaniem rzeczywistej

geometrii polimerowego zbiornika wypetlnionego faza ciekla oraz gazows, wyznaczeniem
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siatki obliczeniowej o wysokiej jakosci oraz doborem parametrow algorytmu obliczeniowego

z uwzglednieniem jego charakterystyki oraz ograniczen.

Objetosciowy wspolczynnik wnikania masy po stronie fazy cieklej k.a

Zastosowania bioreaktorow single-use z mieszaniem typu wave obejmujg bioprocesy realizo-
wane w warunkach tlenowych, w ktérych kluczowa 1 nadrzedng kwestig jest zapewnienie wy-
dajnego transportu tlenu, dostarczanego w procesie wnikania przez stale odnawiang powierzch-
ni¢ migdzyfazowa gaz-ciecz z gazu wypelniajacego objetos¢ polimerowego zbiornika nad
falujaca faza ciekla do cieczy zawierajgcej biomasg. Niska rozpuszczalnos$¢ tlenu w wodzie,
stanowigcej podstawowy (i jedyny) rozpuszczalnik sktadnikow pozywek hodowlanych,
wplywa na ograniczong mozliwos¢ akumulacji tego gazu rozpuszczonego w medium hodow-
lanym. Wtasciwos$¢ ta sprawia, ze konieczne jest stale dostarczanie tlenu w trakcie bioprocesu
z szybko$cig nie mniejsza niz szybkos$¢ jego asymilacji przez biomas¢ [98]. Bilans masowy
tlenu rozpuszczonego w fazie ciektej w bioreaktorze mozna opisa¢ nastepujacym rOwnaniem:

dCo,

-~ = OTR—OUR = K,a(C* - Cop,) — qo, - Cx (4)

Czton akumulacyjny dCp,/dt w Rownaniu 4, odpowiadajacy szybkosci zmiany w czasie war-
tosci stezenia tlenu rozpuszczonego w cieczy, rowna si¢ roznicy miedzy szybkoscig wnikania
tlenu z gazu do cieczy OTR (ang. oxygen transfer rate) a szybkoscig asymilacji tlenu przez
biomase¢ OUR (ang. oxygen uptake rate). Szybko$¢ asymilacji tlenu réwna jest iloczynowi wia-
sciwej szybkosci asymilacji tlenu do,> specyficznej dla danego typu biomasy, oraz st¢zenia bio-
masy Cy. Szybko$§¢ wnikania tlenu w Rownaniu 4 jest wyrazona jako iloczyn wspodtczynnika
przenikania po stronie cieczy K;, wlasciwe] powierzchni miedzyfazowej a oraz potencjatu
przenikania tlenu, wyrazonego jako roéznica rtOwnowagowego stezenia tlenu C* 1 steZenia tlenu
rozpuszczonego w cieczy Cp,. Odwrotno$¢ wspotczynnika przenikania K; rowna si¢ sumie
oporoéw wnikania tlenu przez faz¢ gazowa oraz ciekla. Biorgc pod uwage niska rozpuszczalno$¢
tlenu w wodzie, trafnie zaklada si¢, ze glowny opor przenoszenia tlenu przez powierzchnie
miedzyfazowa wystepuje po stronie fazy cieklej, wobec czego warto§¢ wspotczynnika przeni-
kania K jest w przyblizeniu rowna warto$ci wspotczynnika wnikania po stronie cieczy kj, [99].

Doswiadczalnie, warto$ci wspotczynnika k; oraz powierzchni wlasciwej a zwykle wy-
znacza si¢ wspolnie, w formie iloczynu k; - a, zwanego objetosciowym wspdtczynnikiem wni-
kania masy po stronie cieczy. Wspotczynnik k;a jest jednym z podstawowych wskaznikéw

wykorzystywanych do charakteryzacji bioreaktoréw. Najczgsciej wykorzystywang metoda
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wykorzystywang do eksperymentalnego okreslenia wartosci k; a jest metoda odgazowywania
(ang. gassing-out method), polegajaca na monitorowaniu zmian wartosci st¢zenia tlenu w trak-
cie napowietrzania cieczy wysyconej uprzednio gazem obojetnym, najczesciej azotem lub he-
lem [100]. Dane literaturowe dotyczace warto$ci wspotczynnika k; a charakteryzujace biore-
aktory z mieszaniem typu wave z jednowymiarowym ruchem platformy, ktére uzyskano przy

zastosowaniu metody odgazowywania przedstawiono w Tabeli 3.

Tabela 3. Przeglad danych literaturowych dotyczacych eksperymentalnie uzyskanych
warto$ci wspotczynnika k;a w bioreaktorach z mieszaniem typu wave z jednowymiarowym

ruchem platformy.

Parametry ruchu oscylacyjnego  Stopien napetnienia f1, koa (h™")  Zrédto
objeto$¢ nominalna V.,
a2 —12°, w:2 —40min™t  fl=5 —50%, Vyom = 2L 1,1-19 [3]

@:5 —10° w:10 —30min~t  fl = 50%, Vyom: 2 L 2-19 [19]
a2 —10° w:10 —40min™t  fl = 20%, Vyor = 10 L 10-71 [101]
@:8 —12°, :10 —40min™*  f1:30 —50%, Vyop = 10 L 1,6-110  [48]
a:5 —10°, @:10 —30min~t  fl = 50%, Vyom = 10 L 2-22 [19]
@:8 —12°, @:10 —40min™*  f1:30 —50%, Vyop = 20 L 1,6-140  [48]
a:5 —9° w:15 —30min~t  fl = 50%, Vyom = 50 L 2-20 [19]

Na podstawie danych przedstawionych w Tabeli 3 mozna wywnioskowaé ogoélne zalezno-
$ci, ze wartos¢ wspotczynnika k; a w bioreaktorach z mieszaniem typu wave zwigksza si¢ wraz
ze zwigkszaniem wartos$ci amplitudy 1 czgstotliwosci ruchu oscylacyjnego platformy, na ktorej
umieszczony jest polimerowy zbiornik poddawany oscylacyjnym wychyleniom, oraz wraz ze
zwigkszaniem stopnia napetnienia cieczg zbiornika. Warto$ci wspotczynnika k;a w bioreakto-
rach z mieszaniem typu wave sa porownywalne z warto§ciami obserwowanymi w bioreakto-
rach single-use z mieszaniem orbitalnym: w przypadku zbiornikow o objetosci nominalne;j
50 litrow przy stopniu napetnienia f1 =50%, w zbiorniku mieszanym orbitalnie otrzymano k;a
na poziomie 5—16 h™' [43], za§ w zbiorniku bioreaktora z mieszaniem typu wave uzyskano war-
tosci w przedziale 2-20 h™' [19]. W przypadku zbiornika mieszanego orbitalnie o objgtosci no-
minalnej 10 litrow przy stopniu napetnienia fl = 50% zaobserwowano wartosci k;a w prze-
dziale 5-38 h™! [43], w porownaniu do wartosci w przedziale 1,6-31 h™' [48] zmierzonymi
w uktadzie bioreaktora z mieszaniem typu wave przy tej samej objetosci robocze;.

Wartosci k;a charakteryzujace polimerowe zbiorniki bioreaktoréw single-use z miesza-
niem typu wave sg nieco nizsze w poréwnaniu do wartosci osigganych w bioreaktorach single-

use z mieszadtem o podobnych objetosciach nominalnych. W jednym z badan, w polimerowym
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zbiorniku z mieszadlem mechanicznym o objetosci nominalnej 3 litrow uzyskano wartosci k; a
w przedziale 7-38 h™! [34], w porownaniu do wartosci k;a w przedziale 1,1-19 h™! zmierzo-
nych w polimerowym zbiorniku bioreaktora single-use z mieszaniem typu wave o pojemnosci
2 litréw [3], [19]. Znacznie wyzsze warto$ci wspotczynnika k; a, rzedu 10>-10° h™' zaobserwo-
wano w badaniach z wykorzystaniem klasycznych bioreaktoréw zbiornikowych z mieszadiem
o pojemnosciach 7,5, 25 oraz 75 litréw, wykorzystywanych do bioproceséw z udziatem mikro-
organizméw cechujacych si¢ bardzo duzym zapotrzebowaniem na tlen [102], [103].

Warto$¢ k; a, charakteryzujaca dany uktad bioreaktora single-use z mieszaniem typu wave,
mozna szacowac przy uzyciu rownan korelacyjnych, w ktérych zmiennymi niezaleznymi moga
by¢ parametry charakteryzujace prace 1 wlasciwosci danego reaktora lub liczby kryterialne.
W dotychczas opublikowanych doniesieniach literaturowych opisano kilka propozycji rownan
korelacyjnych do przewidywania warto$ci wspotczynnika k; a w bioreaktorach z mieszaniem

typu wave zdefiniowanych na podstawie danych doswiadczalnych, ktére zebrano w Tabeli 4.

Tabela 4. Przyklady opublikowanych réwnan korelacyjnych do przewidywania wartosci

wspotczynnika k; a w bioreaktorach single-use z mieszaniem typu wave.

Rownanie korelacyjne Zakres stosowalnosci Zrodto
kya = 10,379 0®5%* (sin a)***3 Q2°%? (5) a:2 —12°, [3]
w:2 —40min~1,
ShaL = 13,423 Re*** ReJ®%* 5¢%°%7 ©)  f1.5 — 500
ky-L wl? ug -+ L v . 1 g3y i1
Sh = % ,Re;, = ——sina,Re; = ¢ ,Sc=—L Q6: 0.1 —1dm*min
DL vy Ve DL dla Vnom =2L
£\025 (A 12 (7) f1:30 —50%, a = 8° [104]
— -0,5 ., (_ N - 5 5
kia=Sc (v) (VL> <7r0'5) w:10 — 40 mint
DB (0A(S = 0.08)*°c* L) pape dla Voo =10 L
v025m02 v d, W 225 fl: 3(1)2— 50%,
a=12°,

®:10 — 40 min~?
dla V= 20 L

Zakres stosowalno$ci rownan 1 1 2 przedstawionych w Tabeli 4 w petni pokrywa si¢ z do-
stepnym zakresem regulacji amplitudy i czestotliwosci ruchu oscylacyjnego systemu bioreak-
tora ReadyToProcess WAVE™ 25 wykorzystywanego w trakcie badan oraz z zakresem stopnia
napelnienia wykorzystywanego w czesci doswiadczalnej niniejszej rozprawy doktorskiej poli-
merowego zbiornika Cellbag™ o objetosci nominalnej 2 L [3]. Zmienne oraz poszczegdlne
czlony rownania 7 przedstawionego w Tabeli 4 zostaty dobrane w oparciu o mechanistyczny
model, w ktorym powigzano wptyw odnawiania powierzchni miedzyfazowej w rezimie burzli-

wym oraz procesu zatamywania fali i porywania pecherzy gazu pod powierzchni¢ cieczy na
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intensywno$¢ wnikania masy przez powierzchni¢ mi¢dzyfazowa w bioreaktorze z mieszaniem

typu wave wyposazonym w zbiorniki do hodowli o obj¢tosciach nominalnych 10 L1120 L [104].

3.3. Krytyczne porownanie aplikacyjnosci metod pomiaru czasu mieszania

w bioreaktorach

Pomiar wartos$ci czasu mieszania zar6wno w reaktorach chemicznych, bioreaktorach, jak i in-
nych urzadzeniach wyposazonych w mieszalniki wypetione ciecza, polega na obserwacji pro-
cesu mieszania, trwajacego od momentu dodania znacznika wywolujacego zmian¢ wybranej
wlasciwosci cieczy do momentu osiggnigcia zadanego stopnia homogeniczno$ci mieszaniny.
W przypadku mieszania znacznika T w pewnym obszarze obserwacji wewnatrz cieczy Ry
(ang. region of scrutiny) bez zachodzacej reakcji chemicznej, niehomogeniczno$¢ mieszaniny
ds mozna zdefiniowac jako maksymalny utamek mi¢dzy warto$cig bezwzglednej roznicy $red-
niego st¢zenia znacznika wewnatrz obszaru obserwacji Crg 1 stezenia asymptotycznego znacz-

nika Crq, a stezeniem asymptotycznym Crq, [105]:

(8)

Cre(Re;t) — Croo
ds(ﬂis;t)zmax<| Ts( S ) T |>

Croo

Przyjmujac pewien prég odchylenia od homogenicznos$ci §, czas mieszania ts; wewnatrz ob-
szaru obserwacji mozna zdefiniowac jako najdluzszy czas od momentu dodania znacznika do
osiggnigcia wartosci ds(Rs; t) rownej 8. Wobec powyzszej definicji, okreslenie wartosci czasu
mieszania nast¢puje z pominigciem wszelkich niejednorodnosci wewnatrz obszaru obserwacji
R,. Wynika z tego, ze zwigkszenie objgtosci obszaru obserwacji R poskutkuje pominigciem
niejednorodnos$ci w wigkszej objetosci cieczy i, tym samym, zmniejszeniem uzyskanej wartosci
czasu mieszania [106].

Eksperymentalne metody okreslania wartosci czasu mieszania w bioreaktorach mozna po-
dzieli¢ ze wzgledu na sposdb pozyskiwania danych o aktualnym rozktadzie st¢Zenia znacznika
w cieczy na nastgpujace ogolne kategorie [5]:

e metoda sensorowa,
e metoda kolorymetryczna,

e planarna laserowo indukowana fluorescencja.

Metoda sensorowa

Metoda sensorowa pomiaru czasu mieszania w bioreaktorach opiera si¢ na $ledzeniu zmian

w czasie odczytow uktadu pomiarowego wyposazonego w przynajmniej jeden czujnik
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rejestrujacy on-line zmiany wybranej wlasciwo$ci mieszanej cieczy, a ktora to zmiana jest wy-
wotywana dodaniem znacznika do uktadu. Istotnymi czynnikami wptywajacymi na jako$¢ po-
miaru oraz otrzymywane warto$ci czasu mieszania w metodzie sensorowej jest umiejscowienie
1 liczba czujnikéw oraz ich czas reakcji, wplywajacy na maksymalng rozdzielczo$¢ pomiaru.
Przyjmuje si¢, ze w celu zapewnienia jak najwigkszej doktadnosci pomiaru, czas reakcji czuj-
nika powinien by¢ przynajmniej pigciokrotnie krétszy od mierzonych warto$ci czasu mieszania
[100]. Wyrdznia si¢ odmiany metody sensorowej na podstawie mierzonej wtasciwosci miesza-
nej cieczy oraz typu zastosowanego czujnika. Czas mieszania w poszczeg6dlnych odmianach
metody sensorowej definiuje si¢ jako okres od momentu dodania znacznika do trwatego osia-
gnigcia pewnego progu homogeniczno$ci, ktorego warto$¢ najczesciej przyjmuje sie jako
réwng 95%. Wartos¢ homogenicznosci Ho mozna wyznaczy¢ stosujagc ponizszy wzor:

Y@ -,

Yo — Y, ©)

Ho(t)

W réwnaniu 9 symbol Y oznacza warto$¢ mierzonej wlasciwosci cieczy w wybranym warian-
cie metody w czasie t, w momencie tuz przed dodaniem znacznika lub koncowa (asympto-
tyczng) warto$¢ mierzonej wlasciwosci, przy oznaczeniu symbolu Y odpowiednio indeksami
dolnymi O lub co. Przebieg zmian warto$ci homogeniczno$ci Ho oraz sposdb wyznaczania
warto$ci czasu mieszania przedstawiono ilustracyjnie na Rysunku 1. W przypadku bioreakto-
row single-use, najprostszym sposobem implementacji metody sensorowej do pomiaru czasu
mieszania jest zastosowanie czujnika wbudowanego w $Sciang polimerowego zbiornika wybra-
nego uktadu bioreaktora single-use. W przypadku, gdy zbyt waski zakres pomiarowy, zbyt dtugi
czas reakcji lub zbyt mata maksymalna czgstotliwos$¢ odczytow warto$ci mierzonego parametru
przez wbudowany czujnik uniemozliwiajg jego zastosowanie, alternatywnym podejSciem moze
by¢ montaz w polimerowym zbiorniku bioreaktora single-use dodatkowego czujnika zespolo-
nego z zewngtrznym uktadem pomiarowym. Nalezy jednak mie¢ na uwadze, Ze umieszczenie
dodatkowych elementéw wewnatrz zbiornika moze wplynac na obarczenie otrzymanych da-
nych eksperymentalnych trudnym do ilosciowego ujecia bledem wynikajacym z inwazyjnosci
metody pomiaru 1 obecnosci dodatkowego statego elementu w przestrzeni wewnetrznej zbior-

nika, ktory zaburza strukturg przeptywu fazy ciekle;j.
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Rysunek 1. Graficzne przedstawienie sposobu wyznaczania warto$ci czasu mieszania przy
zastosowaniu metody sensorowej (na podstawie [A1]). Na wykresie widoczne sg skokowe
zmiany warto$ci homogeniczno$ci w poczatkowej fazie pomiaru oraz stopniowe ustalanie si¢
mierzonej warto$ci w miar¢ postgpu procesu mieszania. Poziome kreskowane linie oznaczaja
zatozony dopuszczalny prog odchylenia od homogenicznos$ci, np. wynoszacy + 0,05. Czas
mieszania t,, to okres, ktory uptynat od momentu dodania znacznika (t = 0 s) do momentu
trwatego osiggnigcia warto$ci homogeniczno$ci w zadanym przedziale, oznaczonego jako

punkt koncowy pomiaru.

Jednym z wariantow metody sensorowej jest metoda temperaturowa pomiaru czasu mie-
szania, polegajaca na $ledzeniu zmian warto$ci temperatury mieszanej cieczy po dodaniu
znacznika o temperaturze innej niz panujaca wewnatrz zbiornika lub po rozpoczeciu mieszania
wewnatrz zbiornika napeilnionego dwoma objetoSciami cieczy roznigcymi si¢ tempera-
turg [107]. Ze wzgledu na duzy wptyw temperatury na lepkos$¢ cieczy, zastosowanie tego wa-
riantu metody sensorowej jest niezalecane w przypadku pomiaru czasu mieszania w cieczach
o wysokiej lepkosci [5]. Najprostszym sposobem implementacji metody temperaturowe;j jest
wykorzystanie czujnika temperatury wbudowanego w $cian¢ polimerowego zbiornika lub

w podstawe, na ktorej umieszcza si¢ zbiornik w uktadzie badanego bioreaktora single-use, pod
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warunkiem odpowiednio krotkiego czasu reakcji czujnika w stosunku do oczekiwanych warto-
$ci czasu mieszania. Wada metody temperaturowej jest podatno$¢ otrzymywanych odczytow
pomiaru temperatury na zaklocenia zwigzane z transportem ciepta mi¢dzy zbiornikiem a jego
otoczeniem w trakcie pomiaru, ktorego strumien zalezy od temperatury cieczy w zbiorniku
w danym momencie pomiaru oraz stopnia odizolowania zbiornika od otoczenia.

Innym wariantem metody sensorowej jest metoda pomiaru przewodnictwa polegajaca na
pomiarze zmian wartos$ci przewodnictwa (konduktancji) mieszanej cieczy po dodaniu roztworu
elektrolitu, najczesciej w formie stezonego roztworu soli [108], [109]. Kolejny wariant, metoda
pomiaru odczynu pH, opiera si¢ z kolei na obserwowaniu zmian wskazan miernika odczynu
pH po dodaniu do mieszanej fazy ciektej znacznika wywotujacego zajscie natychmiastowej
reakcji zobojetniania migdzy kwasem i zasadg obecnymi w znaczniku oraz w cieczy wewnatrz
zbiornika [110]. Do zastosowania metody przewodnictwa lub metody pH w wybranym ukta-
dzie bioreaktora single-use konieczne jest zwykle zamontowanie dodatkowych czujnikoéw (se-
lektywnych elektrod), ktérych obecnos¢ moze zaktécaé przeptyw wewnatrz polimerowego
zbiornika, co ma szczegdlne znaczenie w przypadku badania uktadéw o matej objetosci robo-
czej. Zakres stosowalnosci dedykowanych sensoréw odczynu pH bazujacych na zmiennej flu-
orescencji organicznego barwnika, ktére czesto stanowig fabryczne wyposazenie polimero-
wych zbiornikow wykorzystywanych w bioreaktorach single-use, jest zwykle zbyt waski
1 niewystarczajacy, by mozliwe byto ich zastosowanie do pomiaréw czasu mieszania, podczas
ktorych obserwowane wartosci pH wykraczaja poza zakres typowy dla procesoéw biotechnolo-
gicznych. Jedna z implementacji metody sensorowej zaktadata uzycie dwoch elektrod pH
umieszczonych w poblizu miejsca dozowania znacznika oraz w maksymalnej odlegtosci od
tego obszaru. Sygnatem, na podstawie ktérego wyznaczano moment osiggni¢cia pozadanej jed-
norodno$ci mieszaniny, byta w tym przypadku r6znica warto$ci odczynu pH uzyskanych przy

uzyciu obu elektrod [111].

Metoda kolorymetryczna

Pomiar czasu mieszania przy zastosowaniu metody kolorymetrycznej polega na obserwacji
stopniowej zmiany zabarwienia cieczy wewnatrz reaktora wywotanej dodaniem znacznika. Wa-
runkiem koniecznym do zastosowania metody kolorymetrycznej jest przynajmniej czgsciowa
przezierno$¢ materiatu, z ktdrego jest wykonany polimerowy zbiornik w badanym ukladzie
bioreaktora single-use. Zmiana barwy mieszanej fazy ciekte] moze zachodzi¢ bez udziatu lub
z udziatem reakcji chemicznej. W pierwszym przypadku rol¢ znacznika moze petnié roztwor

inertnego barwnika wprowadzanego do niezabarwionej cieczy. W drugim przypadku
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0 wymieszaniu cieczy $wiadczy nie tylko fizyczna obecnos$¢ znacznika w danym obszarze, lecz
réwniez kontakt reagentdéw na poziomie molekularnym. Reakcja chemiczng w przypadku me-
tody kolorymetrycznej moze by¢ reakcja zobojetniania w obecno$ci zmieniajacego barwe jed-
nego lub wiecej wskaznika odczynu pH lub reakcja utleniania jodu czasteczkowego I> w obec-
noéci skrobi, po dodaniu roztworu jonéw tiosiarczanowych S>03", skutkujaca odbarwieniem
brunatno zabarwionej mieszaniny [112]. W przypadku pomiaru czasu mieszania w zbiornikach
wykonanych z materialow polimerowych, nalezy uwzgledni¢ potencjalne ryzyko trwatego bar-
wienia materiatu zbiornika przez reagenty lub wskazniki. Spis udokumentowanych w literatu-
rze zastosowan metody kolorymetrycznej do pomiaru czasu mieszania w polimerowych zbior-

nikach réznych typoéw bioreaktorow single-use przedstawiono w Tabeli 5.

Tabela 5. Spis zastosowan metody kolorymetrycznej do pomiaru czasu mieszania

w polimerowych zbiornikach réznych typoéw bioreaktoréw single-use (zgodnie z [A3]).

Analiza obrazu

Objetosé¢ Nazwa handlowa Oprogramo- Przestrzen barw
robocza (jezeli dostepna) Wskaznik wanie (jezeli dotyczy) Zrédlo
Bioreaktory single-use z mieszadtem
3L Mobius jod i skrobia nie podano nie podano [34]
CellReady™
15 mL Ambr™ jod i skrobia nie dotyczy  nie dotyczy [113]
(obserwacja)
1L Allegro™ STR 50 czerwien metylowa MATLAB RGB (kanat G) [114]
i biekit tymolowy
Bioreaktory single-use z mieszaniem orbitalnym
2L,3L, Kiithner™ czerwien metylowa nie podano RGB (kanat G) [42]
30L, 1500 L ES-W shaker i blekit tymolowy  (autorskie)
600 mL TubeSpin® 600  czerwien metylowa nie podano RGB (kanat G) [115]
i biekit tymolowy
2L czerwien metylowa MATLAB RGB (kanat G) [116], [117]
i blekit tymolowy
Bioreaktory single-use z mieszaniem typu wave
2L,20L BIOSTAT® jod i skrobia nie dotyczy  nie dotyczy [118]
CultiBag™ RM (obserwacja)
10L fenoloftaleina nie dotyczy  nie dotyczy [101]
(obserwacja)

Znaczaca zaleta metody kolorymetrycznej jest mozliwo$¢ rejestracji przebiegu procesu
mieszania cieczy przy zastosowaniu kamer 1 pdZniejszej obrobki nagran przy uzyciu kompute-
rowych algorytmdw przetwarzania i analizy obrazu. Takie podej$cie eliminuje zaktocenia zwig-
zane z subiektywng oceng aktualnej barwy mieszanej cieczy przez obserwatora oraz umozliwia
pozyskanie dodatkowych informacji na temat struktury przeptywu w badanym uktadzie [112].
Wymienione zalety metody kolorymetrycznej mozna jednoznacznie zinterpretowac jako poza-

dane cechy zwigkszajace aplikacyjno$¢ metodyki i precyzj¢ uzyskiwanych dzigki niej wynikow.
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Waznym aspektem wplywajacym na jako$¢ danych otrzymywanych przy uzyciu metody kolo-
rymetrycznej jest sposob pozyskiwania obrazu przedstawiajacego proces mieszania [119].
Techniczne aspekty zwigzane z projektowaniem procedury laboratoryjnej, dotyczace m.in. do-
boru kamery, jej umiejscowienia, doboru parametrow nagrywania oraz zagadnienia zwigzane
z komputerowg analizg obrazu, omdwiono szczegoétowo i obszernie w formie praktycznego po-
radnika w Rozdziatach 3, 4 1 5 artykulu [A3] bedacego czescig zestawu monotematycznych

publikacji naukowych wchodzacych w sktad niniejszej rozprawy.

Planarna laserowo indukowana fluorescencja

Kolejng metoda, ktora moze by¢ wykorzystywana do uzyskiwania ilosciowych danych opisu-
jacych proces mieszania w bioreaktorach single-use, jest planarna laserowo indukowana fluo-
rescencja (ang. planar laser-induced fluorescence, pLIF). Metoda pLIF polega na obserwowa-
niu przestrzennego 1 czasowego rozkladu intensywno$ci fluorescencji barwnika na
plaszczyznie o$wietlanej laserem o odpowiedniej dtugosci fali. Obserwacja procesu mieszania
odbywa si¢ za posrednictwem kamery o wysokiej czgstotliwosci odczytu, ktérej ptaszezyzna
ekspozycji jest rownolegta do plaszczyzny emitowanego §wiatta laserowego, za$ elementy op-
tyczne sg wyposazone w filtr wyodrgbniajacy z obrazu §wiatto o dlugosci fali charakterystycz-
nej dla widma emisji wybranego barwnika. Czesto stosowanymi barwnikami w metodzie pLIF
sa organiczne substancje takie jak rodamina B [120], [121] Iub fluoresceina [110], [122]. Za-
stosowanie laserowo indukowanej fluorescencji umozliwia bardzo doktadny pomiar czasu mie-
szania w oparciu o rozklad st¢zenia barwnika w o$wietlanej plaszczyznie z wysoka rozdziel-
czo$cig przestrzenna i czasowa. Ponadto mozliwa jest szczegdtowa analiza struktury przeptywu
w badanym uktadzie na podstawie obserwowanego ksztaltu obszarow roéznigcych si¢ stezeniem
barwnika. Wzbudzanie fluorescencji barwnika w waskiej ptaszczyznie $wiatta laserowego spra-
wia, ze w przeciwienstwie do metody kolorymetrycznej, nie wystepuje ryzyko wzajemnego
przestaniania obszarow cieczy o roznej barwie. Zastosowanie metody pLIF wigze si¢ z koniecz-
noscig kalibracji uktadu pomiarowego w celu powigzania intensywnosci obserwowanego za-
barwienia ze stgzeniem barwnika w mieszaninie. Ograniczenia w implementacji wzbudzane;j
laserowo fluorescencji wynikaja z koniecznosci stosowania specjalistycznego sprzgtu, takiego
jak kamera o duzej szybkosci i zrodto emitujace plaszczyzne Swiatta laserowego, oraz zapew-
nienia odpowiednich wlasciwosci optycznych polimerowego materiatu bioreaktora w celu za-
pobiegnigcia rozpraszania Swiatta wzbudzajacego fluorescencje, obserwowanego na przyktad

podczas skraplania si¢ parujacej cieczy w trakcie realizacji pomiaru.
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Krytyczne poro6wnanie metod pomiaru czasu mieszania

Przedstawione powyzej eksperymentalne metody pomiaru czasu mieszania w bioreaktorach
porownano pod katem kilku wtasciwosci wptywajacych na ich aplikacyjnos¢: rozdzielczosci
przestrzennej 1 czasowej pomiaru, inwazyjnosci metody wzgledem struktury polimerowego
zbiornika, kosztow inwestycyjnych zwigzanych z pozyskaniem sprzetu, wymagan aparaturo-
wych, dostepnych metod pozyskiwania i analizy danych eksperymentalnych oraz mozliwosci
pozyskania dodatkowych informacji na temat struktury przeptywu. Poréwnanie przedstawiono

w ponizszej Tabeli 6.
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Tabela 6. Krytyczne pordwnanie eksperymentalnych metod pomiaru czasu mieszania

w bioreaktorach single-use wyposazonych w polimerowe zbiorniki.

Metoda —

| Kryterium sensorowa kolorymetryczna pLIF
Rozdzielczosé © Bardzo niska @ Wysoka @ Bardzo wysoka
przestrzenna Sledzenie przebiegu mie- Powigzana z rozdzielczo- Powigzana z rozdzielczo-
szania odbywa si¢ wy- $cig kamery cyfrowe;. $cig kamery cyfrowe;.
lacznie w miejscu mon- Mozliwe wzajemne prze- Obserwacja fluorescencji
tazu czujnika. stanianie obszarow cie- w waskiej o§wietlanej
czy o roznej barwie. plaszczyznie eliminuje
ryzyko przestaniania ele-
mentow cieczy.
Rozdzielczosé © Niska @ Wysoka @ Bardzo wysoka
czasowa Ograniczona czasem in-  Powigzana z czestotliwo-  Powigzana z czgstotliwo-
ercji zastosowanej elek-  $cig odczytu kamery cy-  $cig odczytu kamery du-
trody, czyli szybkoscia frowej. Zwykle wynosi zej szybkosci. Mozliwe
reakcji na zmiang para- nie mniej niz 25 odczy- do uzyskania kilkaset od-
metru. tow na sekunde. czytow na sekunde.
Inwazyjno$¢ © Tak ® Nie ® Nie

Koszty inwestycyjne

Wymagania
aparaturowe

Przystepno$¢ metod
przetwarzania i ana-
lizy danych

Mozliwos¢ pozyska-
nia dodatkowych
danych o strukturze

przeptywu

Inwazyjno$¢ metody za-
lezy od konieczno$ci
montazu dodatkowych
czujnikow wewnatrz po-
limerowego zbiornika,
co wigze si¢ z ingerencja
w jego strukture.

@ Bardzo niskie
Mozliwe zastosowanie
czujnikow fabrycznie
wbudowanych w zbior-
nik lub tatwo dostepnych
elektrod pH lub konduk-
tometrycznych.

® Niskie

Konieczny montaz
dodatkowego lub wyko-
rzystanie fabrycznie do-
stepnego czujnika.

@® Duza

Przetwarzanie sygnatow
z czujnikéw mozliwe
przy zastosowaniu sze-
roko dostepnych narze-
dzi statystycznych.

© Nie

Nie ma mozliwosci
obserwacji struktury
przeptywu cieczy.

Pomiar odbywa si¢ po-
przez obserwacje zbior-
nika bez koniecznos$ci
wprowadzania dodatko-
wych elementow do jego
wnetrza.

© Umiarkowane
Konieczny zakup kamery
cyfrowej oraz montaz
0g6lnego oswietlenia
pola widzenia kamery.

© Umiarkowane
Wymagana przynajmniej
czgéciowa przeziernose
polimerowego zbiornika.

©@ Umiarkowana
Mozliwe manualne (ob-
serwacje) lub wspoma-
gane komputerowo (al-
gorytmy przetwarzania
obrazu) okreslenie war-
tosci czasu mieszania.
@ Tak

Mozliwe pozyskanie
danych o strukturze
przeptywu.

Pomiar odbywa si¢ po-
przez obserwacje zbior-
nika bez koniecznos$ci
wprowadzania dodatko-
wych elementow do jego
wnetrza.

© Bardzo wysokie
Konieczny zakup specja-
listycznego o$wietlenia
laserowego i kamery o
duzej czestotliwosci od-
czytu z filtrami optycz-
nymi.

© Wysokie

Wymagane dobre wtasci-
wosci optyczne mate-
riatu, z ktoérego wyko-
nano zbiornik.

© Ograniczona
Okreslenie wartosci
czasu mieszania mozliwy
wylacznie przy uzyciu
komputerowych algoryt-
mow przetwarzania ob-
razu.

@ Tak

Mozliwe pozyskanie bar-
dzo doktadnych danych o
strukturze przeptywu.
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3.4. Podsumowanie aktualnego stanu wiedzy

Upowszechnienie bioreaktoréw single-use z mieszaniem typu wave na rynku dostepnej komer-
cyjnie aparatury wywarto istotny wplyw na rozwo6j przemystu biofarmaceutycznego w ciggu
ostatnich dwoch dekad. Wynikajace z zastosowania tego typu nietypowych uktadéw aparatu-
rowych zmniejszone ryzyko zakazen oraz skrdcenie przestojow instalacji produkcyjnej, zwig-
zane z zastosowaniem polimerowych zuzywalnych zbiornikéw z przeznaczeniem do hodowli
gléwnie materiatu biologicznego wrazliwego na warunki zbyt intensywnego mieszania uktadu
hodowlanego z uwagi na delikatng i niewytrzymata mechanicznie strukture Sciany komorkowe;
(np. komorki roslinne, mikroalgi) lub jej brak (np. komodrki zwierzgce, protoplasty komoérek
ro$linnych), sprawito, ze optacalne stato si¢ produkowanie innowacyjnych bioproduktow wy-
twarzanych na niewielka skalg. Z drugiej strony, zastosowanie technologii single-use pozwala
na skrocenie etapu rozwoju i szybkie powiekszanie wydajnosci produkceji nowych produktéw
biofarmaceutycznych, czego szczegdlnym przyktadem jest wprowadzenie w ciggu kilkunastu
miesigcy do masowego obrotu preparatow szczepionkowych skierowanych przeciwko wiru-
sowi SARS-CoV-2, w ktorych czynnik biotyczny stanowily makroczasteczki mRNA. Pomimo
stale zwickszajacej si¢ popularnosci, wzglednie krotki okres komercyjnej dostepnosci bioreak-
torow single-use z mieszaniem typu wave, w poréwnaniu do ugruntowanego i tradycyjnego
uzycia bioreaktoréw zbiornikowych z mieszadlem, wptywa na wciagz ograniczony zaséb modeli
matematycznych i rownan korelacyjnych umozliwiajacych szacowanie wartosci parametrow
procesowych istotnych z punktu widzenia przebiegu bioprocesu, takich jak czas mieszania czy
objetosciowy wspodtczynnik wnikania masy k;a. Z tego wzgledu, istotnym badawczo i prak-
tycznie oraz ekonomicznie umotywowanym jest opracowanie nowych metod pomiaru tych pa-
rametréw w celu powigzania funkcyjnymi zalezno$ciami ich wartosci z wielko$ciami charak-
teryzujacymi pracg¢ danego bioreaktora single-use oraz zachodzacymi w polimerowych
zbiornikach procesami.

W trakcie bioprocesow realizowanych z wykorzystaniem wglebnie hodowanych komorek,
bardzo cze¢sto obserwowanym zjawiskiem jest stopniowa zmiana wtasciwosci cieklego medium
hodowlanego, w ktorym zawieszone s3 komorki, w szczegdlnosci wlasciwos$ci reologicznych
pozywki, wraz z postepujacym zwigkszaniem si¢ stezenia biomasy oraz z intensywng zewnatrz-
komorkowg sekrecjg metabolitow pierwotnych 1 wtérnych biosyntetyzowanych w wyniku prze-
miany materii definiowanej specyficznoscig szlakow metabolicznych. Wynikajace z tego
zwigkszenie lepkosci cieczy mieszanej w danym ukladzie moze ogranicza¢ generowanie i pro-

pagacje charakterystycznych fal na powierzchni cieczy w bioreaktorze z mieszaniem typu wave,
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CO W powigzaniu z rosngcym wraz z czasem trwania hodowli zapotrzebowaniem biomasy na
tlen moze skutkowaé¢ niedostatecznie szybkim wnikaniem, a w ostateczno$ci wyczerpaniem
tlenu zakumulowanego w cieczy hodowlanej, skutkujagcym szybkim zamieraniem cennego ma-
terialu biologicznego utrzymywanego w nienatywnych warunkach in vitro. Rozwigzaniem, kto-
rego opracowanie 1 wdrozenie mogtoby ograniczy¢ negatywne skutki wystapienia powyzszych
zjawisk limitujacych wydajnos¢ bioprocesdéw, a przynajmniej czesciowo wyeliminowac te zja-
wiska, mogloby by¢ wprowadzenie modyfikacji polimerowego zbiornika bioreaktora single-
use z mieszaniem typu wave, ukierunkowanych na intensyfikacje transportu masy przez po-
wierzchni¢ migdzyfazowa gaz-ciecz oraz zwigkszajacych wydajnos¢ mieszania zachodzacego
wewnatrz fazy cieklej. Istotnym wymaganiem, ktdre powinny spetnia¢ proponowane modyfi-
kacje zbiornikow, jest zachowanie podstawowych zalet uktadéow z mieszaniem typu wave wy-
posazonych w polimerowe zbiorniki, w szczegdlnos$ci niskich warto$ci naprezen $cinajacych w
fazie cieklej utrzymywanych dzieki bezpecherzykowemu napowietrzaniu poprzez stale odna-
wiang powierzchni¢ migdzyfazowa oraz mieszania cieczy bez zastosowania mieszadta mecha-
nicznego realizowanego w wyniku oscylacyjnych wychylen catego polimerowego zbiornika
generujacych fale przeptywajace wewnatrz jego objetosci.

Zaproponowanie modyfikacji zwiekszajacych wydajno$¢ mieszania typu wave oraz inten-
syfikujacych transport masy przez powierzchni¢ miedzyfazowa, okreslenie wplywu propono-
wanych modyfikacji na proliferacj¢ biomasy oraz potencjalna komercjalizacja nowych rozwia-
zan mogtaby znaczaco wplyna¢ na poszerzenie mozliwosci zastosowania oraz zwigkszenie
wydajnosci uktadow bioreaktorowych wykorzystujacych polimerowe zuzywalne zbiorniki do

hodowli in vitro izolowanych komorek prowadzonych w warunkach mieszania typu wave.
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4. Materialy i metody

4.1. Bioreaktor single-use z mieszaniem typu wave

W czg$ci doswiadczalnej pracy doktorskiej zastosowano bioreaktor ReadyToProcess
WAVE™ 25 (Rysunek 2) wyprodukowany przez firm¢ GE Healthcare, obecnie wspierany ser-
wisowo 1 osprzetowo przez firme Cytiva. Centralnym elementem modularnego systemu biore-
aktora byta jednostka ReadyToProcess WAVE™ 25 Rocker, wyposazona w naped wprawianej
w oscylacyjne wychylenia platformy Tray 10, na ktorej umieszczano polimerowe zbiorniki do
hodowli Cellbag™ o dwoéch réznych objetosciach nominalnych: 2 L1 10 L. Platforma Tray 10
byla wyposazona we wbudowany czujnik temperatury oraz wbudowane elementy grzewcze
(ogniwa Peltiera) umozliwiajace regulacje temperatury zawartosci zbiornika. Termostatowanie
uktadu wspomagane byto uchylng pokrywa odizolowujaca polimerowy zbiornik od srodowiska

zewngetrznego, w tym rowniez od wplywu §wiatta.

Rysunek 2. Bioreaktor ReadyToProcess WAVE™ 25 [27].

Jednostka centralna systemu wykorzystywanego w badaniach bioreaktora single-use byta
potaczona z jednostka kontrolno-pomiarowa ReadyToProcess™ CBCU, odpowiedzialng za do-
starczanie do polimerowego zbiornika mieszanki gazowej o zadanym sktadzie 1 natezeniu ob-
jetosciowym oraz za odbieranie 1 przetwarzanie sygnatow z fabrycznie wbudowanych w zbior-
niki Cellbag™ miniaturowych optycznych sensorow: odczynu pH 1 st¢zenia tlenu
rozpuszczonego w fazie wodnej (ang. dissolved oxygen, DO). Jednostka CBCU umozliwiata
dozowanie do uktadu mieszanki azotu, tlenu oraz dwutlenku wegla, skomponowanej z gazow

o wysokiej czystosci podawanych z niezaleznych butli cisnieniowych (N2, O2, CO2) lub
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powietrza atmosferycznego za posrednictwem zewnetrznej sprezarki, przez okresowo zmie-
niane filtry (¢ = 0,25 um) zapewniajace jatowos¢ dostarczanych gazow.

Polimerowe, zuzywalne zbiorniki do hodowli Cellbag™ byty wykonane z dwoch ptatow
wielowarstwowej folii polimerowej o handlowej nazwie Bioclear™ 11 [123], zgrzanych
wzdhiz ich obwodu. W toku prac eksperymentalnych wykorzystywano zbiorniki Cellbag™
0 objetosciach nominalnych 2 L1 10 L. Zgodnie z katalogowymi danymi producenta, potwier-
dzonymi korespondencja e-mailowg z jego krajowym przedstawicielem, dopuszczalny zakres
stopnia napetnienia cieczg zbiornika Cellbag™ 2 L wynosit od 10% do 50%, a w przypadku
zbiornika Cellbag™ 10 L od 5% do 50%.

Niezaleznie od wariantu objetosciowego, dolna ptaszczyzna polimerowych zbiornikow
wyposazona byta w adaptery optycznych miniaturowych sensoréw odczynu pH i DO, w kto-
rych centralnej cze$ci znajdowaty si¢ usztywnione polimerowe tatki z fluorescencyjnymi barw-
nikami czulymi na zmiang stezenia wykrywanego skladnika cieczy, tj. kationdéw wodorowych
w przypadku sensora odczynu pH oraz czasteczek tlenu w przypadku sensora DO. Wzbudzanie
emisji barwnika oraz odbidr sygnatu zwrotnego z miniaturowych sensorow pH i DO odbywat
si¢ poprzez widkna swiattowodowe podtaczone do jednostki CBCU. Zakres pomiarowy czuj-
nika odczynu pH wbudowanego w jednorazowy zbiornik wynosit od 4,5 do 8,5 z doktadnoscia
+ 0,1, natomiast zakres weryfikowalnej pracy sensora DO wynosit od 0% do 250% st¢zenia
nasycenia powietrzem z doktadnosciag + 5%. Gorna ptaszczyzna zbiornikéw Cellbag™ zawie-
rata: (1) wlot 1 (i1) wylot gazu, oba zabezpieczone filtrami (¢p = 0,25 um) zapewniajagcymi jatlowa
prace zbiornika oraz jednocze$nie przeciwdzialajagcymi emisji materiatu biologicznego na ze-
wnatrz zbiornika, (ii1) port z nakregtka wykorzystywany do szybkiego oprozniania lub napelnia-
nia zbiornika duzg ilo$cig cieczy, (iv) port strzykawkowy z koncowka typu Luer do bezigto-
wego pobierania probek lub dozowania matych objetosci cieczy do wnetrza zbiornika, oraz
(v) dodatkowe opcjonalne przylacza przewoddéw do transportu cieczy (niewykorzystywane
w trakcie prowadzonych prac badawczych). Mocowanie zbiornikéw Cellbag™ do platformy
Tray 10 odbywato si¢ przy uzyciu plastikowych pretéw wmontowanych na koncach krétszych
krawedzi, ktore umieszczano wewnatrz recznie zamykanych sprezynowych zatrzaskow.
W trakcie pracy bioreaktora istniala mozliwo$¢ umieszczenia zamykanej pokrywy nad koty-
sang platforma, ktora usprawniata prace uktadu regulacji temperatury poprzez minimalizowa-
nie strat ciepta do otoczenia oraz odcinata dostep $wiatla do wnetrza polimerowego zbiornika.

Dodatkowym komponentem systemu bioreaktora single-use, niewykorzystywanym

w trakcie prac zrealizowanych w ramach niniejszej rozprawy doktorskiej, byt zestaw dwoch
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niezaleznych pomp perystaltycznych wchodzacych w sktad jednostki ReadyToProcess
WAVE™ Pump 25.

Sterowanie pracg oraz monitorowanie warto$ci parametrOw operacyjnych bioreaktora od-
bywato si¢ przy pomocy dedykowanego oprogramowania UNICORN™ zainstalowanego na
komputerze klasy PC potgczonym z centralng jednostka ReadyToProcess WAVE™ Rocker.
Oprogramowanie UNICORN™ umozliwia zadawanie warto$ci parametréw pracy systemu bio-
reaktora single-use na zadanie operatora lub automatycznie (zgodnie z ustalonym harmonogra-
mem). Dopuszczalne zakresy warto$ci parametréw pracy jednostki centralnej Rocker oraz jed-
nostki kontrolno-pomiarowej CBCU przedstawiono ponizej w oparciu o specyfikacje
udostepniong przez producenta systemu bioreaktora single-use [27]:

e amplituda ruchu oscylacyjnego platformy a: 2—12°,

e czestotliwos$¢ ruchu oscylacyjnego platformy w: 2—40 min™,

e profil przyspieszenia w trakcie ruchu oscylacyjnego acc: 15-100%,

e temperatura zawartosci zbiornika T': (temperatura otoczenia + 5°C) — 40°C,

e natgzenie objetosciowe gazu Q: 0,050—1,0 L - min™,

e stezenie objetosciowe tlenu w mieszance gazowej: 0—50% przy zasilaniu czystym azotem

1 tlenem, 21-50% przy zasilaniu czystym tlenem i spr¢zonym powietrzem.

4.2. Metodyka okreslania charakterystyki czasu mieszania w zbiorniku

Cellbag™ 2 L przy zastosowaniu metody pH

Wyznaczanie wartos$ci czasu mieszania przy zastosowaniu metody pH

Na poczatkowym etapie badan realizowanych w ramach niniejszej pracy doktorskiej, pomiary
warto$ci czasu mieszania w zbiorniku Cellbag™ 2 L wykonywano przy zastosowaniu me-
tody pH. Pomiar warto$ci odczynu pH odbywat si¢ przy zastosowaniu zewnetrznego ukladu
pomiarowego skladajacego si¢ z uniwersalnego miernika CX-401 (Elmetron, Polska) 1 elek-
trody pH EPP-1 (Elmetron, Polska).

Rejestracja wskazah miernika do formatu pliku tekstowego w celu pdzniejszej analizy
zgromadzonych danych odbywata si¢ przy zastosowaniu ztacza szeregowego w standardzie
RS-232C. Odczyt wartosci odczynu pH odbywatl si¢ z czestotliwoscig 1 s™!, maksymalng do-
stepng za posrednictwem miernika CX-401. Kazdorazowo przed rozpoczgciem pomiardw prze-
prowadzono kalibracje¢ elektrody pH przy uzyciu roztworéw wzorcowych oraz wprowadzano
do pamigci miernika warto$¢ temperatury 37 °C w celu kompensacji wptywu roéznicy tempera-

tury kalibracji 1 temperatury cieczy w zbiorniku single-use na wyniki pomiarow.
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Polimerowe zbiorniki do hodowli serii Cellbag™, w tym wykorzystywany w badaniach
zbiornik Cellbag™ 2 L, nie sg fabrycznie przystosowane do montazu zewngtrznych elektrod
pomiarowych. Z tego powodu, na potrzeby badan, w centralnej czg¢éci gornej ptaszczyzny zbior-
nika Cellbag™ 2 L wykonano otwor na dtawnice kablowa, ktorej domysSlnym przeznaczeniem
jest zapewnianie szczelno$ci obudow instalacji elektrycznych w miejscach wyprowadzen prze-
wodow. Koncéwka elektrody pH wprowadzonej pionowo przez otwor dlawnicy pozostawata
w kontakcie z cieczg przy zachowaniu wymaganej szczelnosci catego uktadu, krytycznie po-
trzebnej do utrzymania odpowiedniego funkcjonalnego roboczego ksztattu polimerowego

zbiornika (Rysunek 3).

Rysunek 3. Sposéb mocowania elektrody pH do polimerowego zbiornika Cellbag™ 2 L przy

zastosowaniu dtawnicy kablowej (na podstawie: materiaty uzupetniajace do artykutu [A1]).

Pomiar czasu mieszania przy zastosowaniu metody pH polegal na rejestracji wartosci od-
czynu pH fazy cieklej mieszanej w polimerowym zbiorniku od momentu recznego wstrzyknie-
cia przez port strzykawkowy porcji znacznika, ktorym byt wodny roztwoér wodorotlenku sodu
o stezeniu 0,5 mol - L™, w celu wywotania zmiany odczynu pH w znajdujacym si¢ w polime-
rowym zbiorniku wodnym roztworze kwasu solnego o stezeniu 0,001 mol - L' (pH = 3). Roz-
twor znacznika dodawano w ilosci 2,5 mL na 1 L roztworu wewnatrz polimerowego zbiornika,
co oznaczato w przeliczeniu 1,25-krotny nadmiar liczby moli zasady w stosunku do liczby moli
kwasu. Temperatura cieczy w zbiorniku w trakcie pomiaréw wynosita 37 °C, za$ natezenie ob-
jetosciowe gazu dostarczanego do zbiornika wynosito 0,55 L - min™".

Rejestracja wskazan miernika trwata do momentu osiagnigcia statej wartosci odczynu pH
przez co najmniej 10 kolejnych odczytéw. Biorae pod uwage stechiometryczne ilosci zastoso-

wanych reagentow, koncowa wartos¢ odczynu pH wynosita 10,4. Na podstawie surowych
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danych zarchiwizowanych przez miernik wyznaczano warto$¢ homogenicznos$ci przy uzyciu
wzoru zgodnego z definicjg przedstawiong w Rozdziale 3.3 (Rdwnanie 10) niniejszej rozprawy,

ktore przyjeto postac:

_ pH(t) — pH,
10O = on, A, o

Czas mieszania t,,, w zastosowanej implementacji metody pH byt zdefiniowany jako moment
trwalego osiagnigcia warto$ci homogenicznos$ci w zakresie 1,00 £ 0,05. Warto$¢ czasu miesza-
nia wyznaczano przy uzyciu oprogramowania MATLAB (MathWorks, Inc., USA) wedlug spo-
sobu opisanego w Rozdziale 3.3 niniejszej rozprawy 1 przedstawionego graficznie na

Rysunku 1.

Projektowanie eksperymentu (DoE)

Eksperymenty, ktorych celem byto okreslenie charakterystyki czasu mieszania realizowanego
w zbiorniku Cellbag™ 2 L z zastosowaniem metody pH, zostaly zaplanowane przy uzyciu me-
tod projektowania eksperymentu (ang. design of experiment, DoE). Implementacja metod DoE
wymaga wyodrebnienia zestawu niezaleznych zmiennych (inaczej: parametrow lub czynnikow,
ang. factors), do ktorych przydziela si¢ co najmniej dwie wartosci, zwane poziomami, uwzgled-
niane w siatce wariantow eksperymentalnych stanowigcej podstawe planu eksperymentu. Za-
stosowanie takiego podej$cia umozliwia, miedzy innymi, okreslenie istotno$ci wplywu kaz-
dego z niezaleznych czynnikow na wartosci mierzonych zmiennych wyjsciowych, wykrycie
ewentualnych krzyzowych oddziatywan czynnikow na zmienne wyj$ciowe, a w efekcie kon-
cowym na ograniczenie kosztoéw prowadzenia prac do$wiadczalnych poprzez zmniejszenie
liczby koniecznych do wykonania eksperymentow [124].

Na potrzeby okreslenia charakterystyki czasu mieszania realizowanego w zbiorniku Cell-
bag™ 2 L z zastosowaniem metody pH wybrano petny trojwartosciowy czteroczynnikowy plan
eksperymentéw, oznaczany zgodnie z nomenklaturg metodyki DoE symbolem 3*. Wyodreb-
niono cztery niezalezne parametry charakteryzujace prac¢ badanego systemu bioreaktora sin-

gle-use z mieszaniem typu wave, przedstawione graficznie na Rysunku 4, tj.:

e amplitude ruchu oscylacyjnego «,
e czestotliwos¢ ruchu oscylacyjnego w,
e parametr opisujacy profil przyspieszenia w trakcie ruchu oscylacyjnego acc,

e objetos¢ cieczy w zbiorniku do hodowli V;.
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Parametr acc, opisywany w dokumentacji producenta badanego bioreaktora single-use termi-
nem rocking motion, byt zdefiniowany jako stopien wygtadzenia trojkatnej funkcji oscylacji
platformy funkcja cosinus [125]. Innymi slowy, wybranie niskiej warto$ci parametru acc skut-
kowato w przyblizeniu liniowym profilem przyspieszenia w trakcie calego cyklu oscylacji. Wy-
branie wysokiej warto$ci parametru acc przektadalto si¢ na bardziej ptynny ruch platformy, co
byto w szczeg6lno$ci widoczne w momentach osiggania maksymalnego kata wychylenia

w trakcie kazdego cyklu oscylacji.

Rysunek 4. Parametry operacyjne badanego systemu bioreaktora single-use z mieszaniem
typu wave uwzglednione w planowaniu eksperymentu zgodnie z zalozeniami metodyki DoE

(na podstawie [A1]).

W Tabeli 7 przedstawione zostaty warto$ci eksperymentalne dobrane dla czterech zmien-
nych niezaleznych odpowiadajace trzem poziomom czynnikéw w planie eksperymentow. Plan
eksperymentu sktadat si¢ z 81 kombinacji wartosci eksperymentalnych czterech parametrow.
Pomiar czasu mieszania dla kazdej kombinacji zostal przeprowadzony trzykrotnie, wobec
czego razem wykonano 243 eksperymenty. Analiza otrzymanych danych doswiadczalnych zo-
stala przeprowadzona przy uzyciu oprogramowania MATLAB (MathWorks, Inc., USA) oraz
programu Statistica (TIBCO Software, Inc., USA).

Tabela 7. Wartosci eksperymentalne zmiennych niezaleznych uwzglednionych w planie

eksperymentow ustalonym zgodnie z zatozeniami metodyki DoE.

Zmienna  Dostepny Poziom, wartos¢ eksperymentalna

zakres regulacji  —1 (minimalny) 0 (centralny) +1 (maksymalny)

a (°) 212 2 7 12
w (min')  2-40 2 21 40
acc (%)  15-100 30 60 90
v, L)  02-1 0,2 0,6 1,0
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4.3. Metodyka okreslenia wplywu wybranych wlasciwosci fazy cieklej na

wartosci wspolczynnika kvra

Metodyka wyznaczania wartosci wspolczynnika kra

Pomiar warto$ci objetosciowego wspotczynnika wnikania masy po stronie fazy cieklej k; a re-
alizowano na podstawie procedury opartej o metode odgazowywania. W trakcie wykonywania
pomiardw wykorzystywano optyczny czujnik DO fabrycznie wbudowany w dolng powierzch-
ni¢ polimerowego zbiornika Cellbag™ 2 L, ktérego wskazania rejestrowano przy uzyciu dedy-
kowanego oprogramowania UNICORN™. Mieszaniny gazow dostarczane w trakcie ekspery-
mentow sktadaly sie¢ z gazow wysokiej czystosci: azotu i tlenu, dostarczanych do zbiornika
z butli cisnieniowych za posrednictwem jednostki CBCU. Niezaleznie od sktadu ilo§ciowego
uzywanej fazy gazowej, natezenie objetoSciowe mieszanki gazowej wynosito 0,55 L - min™,
za$ temperatura cieczy w zbiorniku wynosita 37 °C. Pomiar warto$ci wspotczynnika k;a od-
bywat si¢ przy parametrach ruchu oscylacyjnego a = 7° 1 w =2 min™'. Schemat uktadu do po-

miaru warto$ci wspotczynnika k; a przedstawiono na Rysunku 5.

Zasilanie | Czujnik Filtry T Faza ciekta

Y

DO s
gazem \\ gazu _ iél_ -é-

\

Oprogramowanie
UNICORN™

L

Jednostkacentralna | ! Komputer
WAVE 25

Rysunek 5. Schemat uktadu doswiadczalnego do pomiaru warto$ci wspotczynnika k;a
podczas oscylacyjnego mieszania typu wave fazy ciektej w jednorazowym zbiorniku

Cellbag™ 2 L (zgodnie z [A2]).

Procedura pomiaru szybkosci absorpcji tlenu w fazie ciektej rozpoczynala si¢ od umiesz-
czenia w polimerowym zbiorniku cieczy o zadanym sktadzie i wysycenia jej czystym azotem
(100%v~ N2) az do osiagnigcia wartosci stgzenia tlenu rozpuszczonego ponizej 5% przez przy-
najmniej 5 minut. Pomiar szybkosci absorpcji tlenu w cieczy wewnatrz polimerowego zbior-

nika rozpoczynal si¢ w momencie zmiany stezenia objetosciowego tlenu w mieszance gazowej
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(21%vw O2, 79%yy N2). Wskazania czujnika rejestrowano do momentu osiggnig¢cia wartosci DO
powyzej 95% przez przynajmniej 5 minut.

Zbiory surowych danych zarejestrowanych przez czujnik DO i zarchiwizowanych w opro-
gramowaniu UNICORN™ postuzyly do wyznaczenia warto$ci wspotczynnika k; a na podsta-
wie bilansu masowego tlenu w fazie ciekte;j:

dDO(t)
dt

= k,a(DO* — DO(t)) (11)

Rownanie 11 obowigzuje przy zalozeniu, Ze ci$nienie czastkowe tlenu w fazie gazowej obecnej
w zbiorniku jest state i rOwne cis$nieniu czastkowemu tlenu w mieszance dostarczanej do uktadu,
co ma zwigzek z niska rozpuszczalnosciag tego gazu w fazie cieklej, ktorej gtéwnym sktadni-
kiem byla woda. Scatkowanie Réwnania 11 daje nast¢pujace wyrazenie:

DO*

In (m) =kia-t (12)

Roéwnanie 12 mozna zinterpretowac jako roOwnanie liniowe, ktérego wspotczynnik kierunkowy
jest rowny warto$ci wspotczynnika k; a. Wartos¢ DO* zdefiniowano jako najwyzsza wartosé
DO dla danego pomiaru. Spos6b wyznaczania wartosci wspotczynnika k; a na podstawie da-

nych pochodzacych z pomiaru szybkosci absorpcji przedstawiono graficznie na Rysunku 6.

In (L 8 In (L) 3.5
DO* — DO (t) . DO* — DO (t) ka=21515
7 3 R? = 0.9963
6 .
w? 2.5
5 .
R 2
4 e
1.5
3
1
2
0.5
A ! B
0 0
0 0.5 1 1.5 2 25 0 0.5 1 1.5
t(h) t (h)

Rysunek 6. Sposob wyznaczania wartosci wspolczynnika k; a na podstawie zmiany wartosci
stezenia DO w trakcie pomiaru. A: Wykres warto$ci wyrazenia z lewej strony Réwnania 12
w funkcji czasu. B: W przyblizeniu liniowy wycinek wykresu, do ktorego dopasowano
funkcj¢ liniowg o wspotczynniku kierunkowym rownym warto$ci wspotczynnika

k;a (zgodnie z [A2]).
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Badanie wplywu skladu fazy cieklej na osiggane wartosci wspoélczynnika k;a

Przeprowadzono seri¢ pomiarow, ktorych celem byto okreslenie wptywu wybranych wtasciwo-
sci fazy ciektej na wydajnos¢ wnikania masy w ukladzie badanego bioreaktora single-use
z mieszaniem typu wave. W zaleznosci od eksperymentu, gtéwnym sktadnikiem fazy cieklej
byta woda poddana procesowi odwroconej osmozy (ang. reverse osmosis, RO) lub pozywka
hodowlana DMEM (ang. Dulbeccos modified Eagle medium, Thermo Fisher Scientific Inc.,
USA; nr kat. 21885025). Pozywka DMEM jest szeroko wykorzystywana w hodowlach in vitro
izolowanej biomasy komorek zwierzecych i ludzkich, a w jej sktad wchodza miedzy innymi
aminokwasy, witaminy, sole nieorganiczne 1 weglowodany [126], [127], ktore wspdlnie stano-
wig funkcjonalng mieszaning mikro- i makroelementow metabolicznie istotnych dla hodowa-
nych komorek. Woda RO oraz pozywka DMEM byty niezaleznie suplementowane 10%v/v do-
datkiem ptodowej surowicy cielecej (ang. fetal bovine serum, FBS, Thermo Fisher Scientific
Inc., USA; nr kat. A5256701), ktora jest podstawowym 1 najczgsciej niezbednym, naturalnym
dodatkiem do pozywek hodowlanych wykorzystywanych w hodowlach komérek ssaczych pro-
wadzonych w warunkach in vitro.

W celu odzwierciedlenia obecnos$ci w badanych fazach ciektych biomasy komorek i od-
wzorowania jej wplywu na wtasciwosci reologiczne cieczy poddawanej mieszaniu w polime-
rowym zbiorniku, lepkos$¢ uzyskanych mieszanin modyfikowano dodatkiem gliceryny w ste-
zeniu 0-50%yy w interwalach co 10%yy. Mieszaniny DMEM 1 gliceryny dodatkowo
niezaleznie zmodyfikowano dodatkiem 5 cm® niejonowego surfaktantu Pluronic® F-68, sze-
roko wykorzystywanego jako biozgodny srodek przeciwpienny. Catkowita objeto$¢ mieszanin
w polimerowym zbiorniku Cellbag™ 2 L, bez uwzglednienia pomijalnie objetosciowo niewiel-
kiego dodatku $rodka przeciwpiennego, wynosita 0,3 L. Szczegoétowy sktad mieszanin wraz

z oznaczeniami stosowanymi podczas analizy wynikéw przedstawiono w Tabeli 8.
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Tabela 8. Sktady mieszanin wykorzystywanych podczas badania wpltywu wybranych
wlasciwosci cieczy na warto$ci wspotczynnika k; a osiggane w warunkach mieszania typu

wave (zgodnie z materialami uzupetiajacymi do artykutu [A2]).

Objetos¢ (cm?)
Oznaczenie  Glowny  Gltowny FBS Gliceryna Pluronic®
sktadnik  sktadnik F-68

A0 RO 270 30 0 —
Al 243 27 30 -
A2 216 24 60 -
A3 189 21 90 -
A4 162 18 120 -
AS 135 15 150 -
BO DMEM 270 30 0 -
B1 243 27 30 -
B2 216 24 60 -
B3 189 21 90 -
B4 162 18 120 -
B5 135 15 150

Co DMEM 270 30 0 5
C1 243 27 30 5
C2 216 24 60 5
C3 189 21 90 5
C4 162 18 120 5
C5 135 15 150 5

Metodyka wyznaczania wartosci napi¢cia powierzchniowego, gestosci oraz lepkosci

dynamicznej fazy cieklej

Pomiary warto$ci napiecia powierzchniowego dla wybranych mieszanin wykonano metoda
kropli wiszacej przy zastosowaniu systemu do analizy ksztattu kropli DSA100 (Kriiss, Niemcy).
System DSA 100 nie umozliwial regulacji temperatury analizowanej cieczy, z tego wzgledu po-
miary napigcia powierzchniowego odbywaty si¢ w temperaturze otoczenia, w chwili wykony-
wania analiz rownej 21,5 °C. Warto$¢ napigcia powierzchniowego y wyznaczano na podstawie

ponizszego wzoru [128]:
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R?gAp
y=-—2 (13)

Warto$ci parametréw R 1 B opisujacych ksztatt wiszgcej kropli byty wyznaczane automatycz-
nie przy zastosowaniu funkcji wbudowanych w program ADVANCE dedykowany do obstugi
systemu DSA100.

Analize gestosci fazy ciektej wykonywano przy uzyciu miernika gestosci DA-650 (KEM,
Japonia). Pomiary warto$ci gestosci, ktore byty wykorzystane do obliczenia wartosci napigcia
powierzchniowego, przeprowadzono w temperaturze 21,5 °C, za§ pomiary wartosci gestosci,
ktore byty wykorzystane do wyznaczenia wartosci liczby Reynoldsa przeprowadzono w tem-
peraturze 37 °C, rownej temperaturze fazy ciektej termostatowanej w polimerowym zbiorniku
Cellbag™ 2 L.

Wartos$ci lepkosci dynamicznej przygotowanych mieszanin zmierzono przy zastosowaniu
reometru LVDV-III (Brookfield, USA) w uktadzie stozek-ptytka (stozek typu CP40). Pomiar
warto$ci lepkosci dla kazdej badanej mieszaniny przeprowadzono trzykrotnie, przyjmujac na-
stepujace parametry pomiaru: temperatura 37 °C, predkos¢ obrotowa stozka 50 min™', objetos¢
probki 0,5 cm?, czas pomiaru 1 minuta. Biorgc pod uwagg liniowy charakter krzywych ptynie-
cia, przyjeto, ze wszystkie zastosowane mieszaniny majg wlasciwos$ci reologiczne ptynéw ne-

wtonowskich (potwierdzone niezaleznie przez Poona [129]).

4.4. Metodyka okreslania charakterystyki czasu mieszania w zbiornikach
Cellbag™ 2 L i Cellbag™ 10 L przy zastosowaniu metody

kolorymetrycznej z komputerowa analiza obrazu

Gtowng motywacja do opracowania autorskiej adaptacji metody kolorymetrycznej do pomiaru
czasu mieszania w polimerowych zbiornikach bioreaktora single-use z mieszaniem typu wave,
byto potencjalne zwigkszenie doktadnos$ci i powtarzalnos$ci pomiarow, w poréwnaniu z wyko-
rzystywang poczatkowo metoda pH, oraz wyeliminowanie zakldcen zwigzanych z inwazyjno-
$cig pomiardw oraz r¢cznym dozowaniem roztworu znacznika przez osob¢ wykonujaca pomiar.
Adaptacja metody kolorymetrycznej do wymagan badanego uktadu, z oczywistym uwzgled-
nieniem ograniczen tego uktadu, wymagata rozwigzania kilku praktycznych problemow zwia-
zanych z pozyskiwaniem 1 analiza materiatu filmowego, ktore opisano w ponizszym

podrozdziale.
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Uklad do rejestracji materialu filmowego

Materiat filmowy dotyczacy wszystkich przeprowadzonych eksperymentéw rejestrowano
w sposob cyfrowy z wykorzystaniem kompaktowej wodoodpornej kamery cyfrowej GoPro
Hero™ 10 (GoPro Inc., USA), umieszczonej nieruchomo doktadnie nad $rodkiem polimero-
wego naczynia Cellbag™ zamocowanego do platformy bioreaktora wykonujacej oscylacyjne
wychylenia. Do montazu kamery wykorzystano autorsko zaprojektowany na potrzeby badan
statyw zbudowany z czg¢$ci wydrukowanych w 3D na drukarce Prusa i3 MK3S+ (Prusa Rese-
arch a.s., Czechy). Statyw zaopatrzony byt w o$wietlenie naswietlaczami LED emitujgcymi
biate §wiatto o temperaturze barwowej 4000 K znad kazdego boku oscylacyjnie wychylanej
platformy. Statyw wraz z o$wietleniem potaczono trwale z platforma bioreaktora, co umozli-
wilo pozyskiwanie obrazu nieruchomego wzgledem kotysanego zbiornika Cellbag™ oraz row-
nomiernie o§wietla¢ obserwowany obszar, przy jednoczesnej eliminacji zaklécen wywolanych
dzialaniem zewnetrznych zrodet §wiatta. Rozdzielczo$¢ nagrywanego materiatu wideo wyno-
sita nie mniej niz 1920 na 1080 pikseli, co przektadato si¢ na rozdzielczo$¢ przestrzenng wy-
noszacg 0,13 milimetra na piksel. Rozdzielczo$¢ czasowa nagrywania, stanowigca odwrotno$¢
liczby klatek na sekund¢ materialu filmowego, byta dostosowywana w zakresie 0,01-0,04 s
w zaleznosci od intensywnos$ci mieszania 1 zwigzanej z nig oczekiwanej warto$ci czasu mie-
szania. Parametry nagrywania, takie jak szybko$§¢ migawki, czuto$¢ ISO oraz balans bieli, usta-
wiono manualnie, jako state dla wszystkich wykonywanych pomiarow, w celu przeciwdziatania
wykonywanej przez kamer¢ GoPro automatycznej kompensacji zmian jasnosci i zabarwienia
zawarto$ci polimerowego zbiornika w trakcie mieszania. Zewngetrzne krawedzie zbiornikéw
Cellbag™ oraz nieprzezroczyste krocce 1 przewody polimerowych zbiornikéw wykorzystywa-
nych w pomiarach przestoni¢to tasmg maskujaca w charakterystycznym kolorze, wyznaczajac
obszary przeznaczone do wykluczenia na etapie maskowania wstepnego w trakcie przetwarza-

nia materiatu filmowego.

Opracowanie procedury laboratoryjnej

Barwnym wskaznikiem wykorzystywanym w trakcie pomiaréw z zastosowaniem metody ko-
lorymetrycznej byl bigkit bromotymolowy (nr CAS 76-61-9). Blekit bromotymolowy przyj-
muje w roztworze o odczynie pH mniejszym niz 6,0 barwe z6ita, za§ w roztworze o odczynie
pH wigkszym niz 7,6 barwe niebieskg. W zakresie odczynow pH > 6,0 i pH < 7,6 wodne roz-
twory biekitu bromotymolowego przyjmuja zielone zabarwienie, co jest zwigzane obecnoscig
w rownowadze formy kwasowej i1 zasadowej czasteczek wskaznika [130]. Zmiana barwy

wskaznika w zastosowanej procedurze laboratoryjnej byta wywotywana zmiang odczynu pH
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roztworu wskutek zachodzacej reakcji zobojetniania z udziatem jonow wodorowych 1 hydrok-
sylowych obecnych w roztworach po dysocjacji czasteczek kwasu chlorowodorowego i wodo-
rotlenku sodu.

Polimerowy zbiornik Cellbag™ napetniano wybrang objetoscig roztworu HCI lub NaOH,
w zalezno$ci od wybranego wariantu, a nastepnie uzupetniano dodatkiem roztworu btekitu bro-
motymolowego. Nastepnie uruchamiano oscylacyjny ruch platformy bioreaktora o warto$ciach
a 1 w zadanych w systemie UNICORN™, zgodnie z danym wariantem eksperymentu. Tempe-
raturg fazy cieklej w zbiorniku utrzymywano na poziomie 37 °C przy uzyciu automatycznego
uktadu regulacji temperatury wbudowanego w badany bioreaktor single-use. Po osiggnieciu za-
danej warto$ci temperatury rozpoczynano rejestracj¢ obrazu oscylacyjnie wychylanego zbior-
nika, a nastgpnie dodawano do wngtrza zbiornika przez wbudowany port strzykawkowy porcje
roztworu znacznika, co wywotywalo stopniowa, postepujaca zmiang zabarwienia fazy ciektej.
Koniec pomiaru nastgpowat, gdy stwierdzano zakonczenie zmian barwy oraz zanik jakichkol-
wiek niewymieszanych obszardw cieczy. Szczegdtowy opis procedury laboratoryjnej pomiaru
czasu mieszania przy zastosowaniu metody kolorymetrycznej przedstawiono w czg$ci A mate-
riatbw uzupetniajacych do artykutu [A4].

Sktfad roztworu znacznika oraz fazy ciektej wewnatrz zbiornika dobrano w oparciu o ba-
danie, w ktorym oceniono wplyw wybranych parametréw na otrzymywane wartosci czasu mie-
szania oraz doktadno$¢ wynikow. W eksperymentach wykorzystano zbiornik do hodowli Cell-
bag™ 10 L. Objetos¢ fazy cieklej w zbiorniku wynosita 2,75 L, za§ wartos¢ temperatury
utrzymywano na poziomie 37 °C.

Przeprowadzono eksperymenty podzielone na dwa bloki:

e Blok 1: znacznik — roztwor NaOH, poczatkowy sktad cieczy w zbiorniku: 0,001 M HCl
e Blok 2: znacznik — roztwor HCI, poczatkowy sktad cieczy w zbiorniku: 0,001 M NaOH

Warto$ci eksperymentalne zmiennych niezaleznych dobrane przy uzyciu metodyki DoE
(tj. dwuczynnikowy plan trojwartosciowy, 3%) oraz wartosci stgzenia i1 objgtosci roztworu
znacznika dozowanego do wnetrza polimerowego zbiornika wynikajace z warto$ci zmiennych

niezaleznych przedstawiono w Tabeli 9.
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Tabela 9. Wartosci stezenia i objetosci roztworu znacznika wstrzykiwanego do polimerowego
zbiornika wyznaczone na podstawie warto$ci zmiennych niezaleznych: stosunku molowego
reagentéw oraz stosunku objetosci znacznika i roztworu wewnatrz zbiornika

(na podstawie [A4]).

Zmienne niezalezne

Nr Stosunek molowy Stosunek Stezenie  Objetose
wariantu reagentow objetosci znacznika znacznika

(mOIZnacznik/ mOlroztw()r) (mLGacznik/ Lroztw()r) (l’IlOl/ L) (l’IlL)

1 1,5 0,5 3 1,375
2 2 0,5 4 1,375
3 4 0,5 8 1,375
4 1,5 1 1,5 2,75
5 2 1 2 2,75
6 4 1 4 2,75
7 1,5 2 0,75 5,5
8 2 2 1 5,5
9 4 2 2 5,5

Uklad do zautomatyzowanego dozowania znacznika

Roztwor znacznika dozowano przy zastosowaniu autorsko opracowanego na potrzeby badan
systemu do zautomatyzowanego dozowania, sktadajacego si¢ z wytworzonego przy zastoso-
waniu druku 3D uchwytu na strzykawke mocowanego do krawedzi oscylacyjnie wychylanej
platformy bioreaktora oraz przektadni zgbatej napgdzanej przy uzyciu silnika krokowego
NEMA 17 (Rysunek 7A). Silnik krokowy byt obstlugiwany przy pomocy sterownika typu
A4988 polaczonego z mikrokontrolerem ATmega 328P na ptytce Arduino UNO R3 wykonuja-
cym zadania opisane w kodzie programu opracowanym na potrzeby badan (Rysunek 7B).
Uktad do zautomatyzowanego dozowania byt wyposazony w interfejs uzytkownika umozliwia-
jacy wsuwanie 1 wysuwanie ttoka strzykawki oraz wybor objetosci dozowania. Wsunigcie ttoka
strzykawki 1 zwigzane z tym wstrzyknigcie roztworu do wnetrza zbiornika Cellbag™ miato
miejsce w momencie maksymalnego wychylenia platformy, wykrywanym mechanicznie przy
uzyciu wylacznika krancowego.

Szczegdlowy opis zasady dziatania uktadu do zautomatyzowanego dozowania znacznika
oraz jego poszczegolnych czgsci przedstawiono w opisie dotagczonym do wniosku o udzielenie

patentu [P1].
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Rysunek 7. System do zautomatyzowanego dozowania znacznika. A: Uchwyt na strzykawke
wraz z silnikiem napedzajacym przektadni¢ zebata. B: Fragment kodu odpowiadajacego za

sterowanie pracg silnika krokowego oraz regulacje parametrow wstrzykiwania.

Przetwarzanie i analiza obrazu

Uzyskany materiat filmowy przetwarzano przy uzyciu opracowanego na potrzeby badan algo-
rytmu w jezyku Python (wersja 3.11), ktérego funkcjonalno$¢ rozszerzono przy zastosowaniu
biblioteki OpenCV (wersja 4.9.0). OpenCV to biblioteka programistyczna o otwartym kodzie
zroédlowym, zawierajaca funkcje do przetwarzania i analizy obrazu oraz do zastosowan w ob-
szarze komputerowego rozpoznawania obrazéw [131]. Algorytm do przetwarzania i analizy
obrazu wykonywat szereg czynnosci, ktére podsumowano na schemacie blokowym przedsta-

wionym na Rysunku 8.
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Inicjalizacja

VideoCapture

Czynnosci wykanywane

na kazdej klatce wideo i

r_— - — - -« - = - ) - - = — 7
|| Odczytklatki | _| Maskowanie wstepne | | BGR= L*a*b* ||
| read bitwise_ and cvtColor |
| | I
| L] |
|| Progowanie | _| Zamkniecie | _| Zliczanie powierzchni ||
| inRange MORPH_CLOSE countNonZero |
L |

S

Generowanie plikow wyjsciowych
np.savetxt, VideoWriter

Rysunek 8. Schemat blokowy algorytmu do przetwarzania obrazu zastosowanego w
autorskiej adaptacji metody kolorymetrycznej do pomiaru czasu mieszania. Blok otoczony
przerywang linig zawiera czynnosci, ktore wykonywano w petli na kazdej kolejnej klatce

materialu filmowego.

Pierwszym krokiem przetwarzania obrazu po inicjalizacji oraz odczycie danej klatki
z pliku filmowego byto maskowanie wstepne, w ktorym z surowego obrazu wykluczano zgrub-
nie wyznaczony obszar obejmujacy otoczenie polimerowego zbiornika, niezawierajacy infor-
macji na temat procesu mieszania w badanym uktadzie (Rysunek 9). Nastgpnie, obszary obej-
mujace fragmenty zbiornika przestoniete tasma maskujaca oraz mieszang fazg ciekla
0 wybranej barwie wykrywano poprzez progowanie w oparciu o dobrane empirycznie wartosci
graniczne zakresOw barw w przestrzeni L*a*b* (Rysunek 10). Opis danego elementu obrazu

w przestrzeni kolorow L*a*b* odbywat si¢ poprzez przypisanie wartosci do trzech kanatow:

o L*—warto$¢ odpowiadajagca odbieranej jasnosci danego elementu obrazu,
e a* —zabarwienie na osi przeciwstawnych barw zielony—czerwony,

e b* —zabarwienie na osi przeciwstawnych barw zotty—niebieski.
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Klatka zrédtowa Maska wstepna Klatka wynikowa

Rysunek 9. Proces maskowania wstepnego na przyktadzie polimerowego zbiornika
Cellbag™ 2 L (zgodnie z [A4]).
B . & . .
Ciecz o zottej barwie:
-128 13 42 127

b* < +— ; >
.
Ciecz o niebieskiej barwie:
-128 -9 127
b* < . -
| |
Ciecz o zielonej barwie:
-128 -2 127
a* < 4 >
C .
-128 -9 13 127
b* « H- >

Rysunek 10. Dobrane empirycznie wartosci graniczne zakresOw barw w przestrzeni L*a*b*

(zgodnie z [A4]).
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Maski otrzymane w wyniku powyzszego progowania filtrowano przy pomocy operacji za-
mknigcia, po czym sumowano liczbe pikseli zajmowanych przez obszary cieczy o zoéttej, zie-
lonej lub niebieskiej barwie, odpowiadajacej zabarwieniu wskaznika w sSrodowisku kwasowym,
obojetnym lub zasadowym. Zestaw trzech wartosci sumy liczby pikseli, interpretowanych jako
pole powierzchni obszaréw w trzech wykrywanych kolorach, wraz z przyporzadkowanym im
numerem porzadkowym klatki wideo byty zapisywane do zbiorczego pliku tekstowego prze-
znaczonego do dalszej analizy.

Szczegbdlowy opis zasady dziatania algorytmu do przetwarzania obrazu w ramach opraco-
wanej autorskiej adaptacji metody kolorymetrycznej zamieszczono w czesci B materiatoéw uzu-

petniajacych do artykutu [A4].

Wyznaczanie wartos$ci czasu mieszania

Po ukonczeniu przetwarzania i analizy materiatu filmowego przedstawiajacego proces miesza-
nia przebiegajacy w badanym polimerowym zbiorniku, zbiorczy plik tekstowy zawierajacy
wartosci pola powierzchni obszaré6w o danej barwie importowano do srodowiska MATLAB
R2023b w celu wyznaczenia warto$ci czasu mieszania przy uzyciu skryptu opracowanego na
potrzeby niniejszej pracy. Przyktadowy wykres surowych danych bedacych wynikiem dziatania
algorytmu przetwarzania obrazu oraz graficzne przedstawienie sposobu obliczania warto$ci
czasu mieszania w metodzie kolorymetrycznej przedstawiono na Rysunku 11.

Wykresy na Rysunku 11 oznaczone z61ta, zielong oraz niebieskg linig przedstawiajg war-
tosci sumarycznych liczb pikseli przyporzadkowane obszarom w kazdej z trzech wykrywanych
barw. Wyraznie widoczny jest stopniowy spadek liczby pikseli odpowiadajacych obszarom
fazy cieklej o poczatkowej zotte) barwie, zastepowanych przez obszary o przejsciowej zielonej
barwie, a nastgpnie o barwie niebieskiej. Oscylacje widoczne na wykresach byly wywolane
zmiang powierzchni zajmowanej przez faze ciekta w zbiorniku w trakcie oscylacji platformy
bioreaktora widocznej z punktu widzenia kamery. W celu zniwelowania oscylacji wyznaczano
wartosci sredniej ruchomej o okresie usredniania rownym dtugosci okresu oscylacji platformy,
ktorych wykresy oznaczono symbolami mAvgyeiow, MAVGgreen 01az MAVGpyy,e. Moment
dodania roztworu znacznika, oznaczony na Rysunku 11 symbolem t,, wykrywano na podsta-
wie nagtego spadku wartos$ci rozniczki liczby pikseli odpowiadajacych fazie cieklej o poczat-
kowej barwie. Czas mieszania t,,, w opracowanej adaptacji metody kolorymetrycznej zdefinio-
wano jako moment trwatego osiggnigcia 95% zmiany warto$ci §redniej ruchomej liczby pikseli
zajmowanych przez obszar w koncowym kolorze wskaznika, oznaczonej na Rysunku 11 sym-

bolem mAvgblue,final .
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Szczegbdlowy opis zadan wykonywanych przez skrypt do wyznaczania warto$ci czasu mie-

szania przedstawiono w czes$ci C materiatow uzupetniajacych do artykutu [A4].
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] 0
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Rysunek 11. Przyktadowy wykres danych wyjsciowych z algorytmu do przetwarzania obrazu
w funkcji czasu oraz sposdb wyznaczania warto$ci czasu mieszania. Warto$¢ czasu mieszania
w podanym przyktadzie wynosita 37,5 sekundy (Cellbag™ 10 L, « = 2°, w =21 min™",
fl=0,275) (zgodnie z artykutem [A4]).

Projektowanie eksperymentu (DoE)

Opracowang adaptacj¢ metody kolorymetrycznej wykorzystano w celu okreslenia i powigzania
charakterystyk czasu mieszania w zbiornikach Cellbag™ 2 L i Cellbag™ 10 L. Plan ekspery-
mentow z wykorzystaniem polimerowych zbiornikow w obu rozmiarach opracowano przy uzy-
ciu metodologii DoE. W oparciu o wyniki uzyskane we wczesniejszej czgsci badan przy zasto-
sowaniu metody pH, w planowaniu uwzgledniono trzy niezalezne parametry pracy bioreaktora
z pomini¢ciem parametru acc: amplitude ruchu oscylacyjnego a, czgstotliwos$¢ ruchu oscyla-
cyjnego w oraz stopien napelnienia zbiornika f1. Parametr f1 byt zdefiniowany jako opisany
ponizszym wyrazeniem iloraz warto$ci objetosci cieczy w polimerowym zbiorniku V;, oraz ob-

jetosci nominalnej tego zbiornika 1,

fl= (14)
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Zastosowanie stopnia napetnienia f1 zamiast objgtosci cieczy w zbiorniku umozliwito bezpo-
srednie powigzanie uzyskanych charakterystyk czasu mieszania w zbiornikach Cellbag™
o r6znych objetosciach nominalnych.

Przestrzen eksperymentalng zaprojektowano z wykorzystaniem planu Boxa-Behnkena
(ang. Box-Behnken design, BBD) rozszerzonego o pelny dwuwarto$ciowy plan dla trzech czyn-
nikoéw (2%). Powigzanie planow miato na celu zwigkszenie pokrycia przestrzeni eksperymental-
nej dla posrednich warto$ci analizowanych parametréw operacyjnych. Na Rysunku 12 przed-
stawiono schemat przestrzeni eksperymentalnej otrzymanej w wyniku powiazania planow
eksperymentalnych. Wartos$ci eksperymentalne w planie Boxa-Behnkena dobrano, by obejmo-
waly caly dostepny zakres okreslony specyfikacjg techniczng bioreaktora ReadyToProcess
WAVE™, Wspétrzgdne punktdw nalezacych do planu 23 w przestrzeni eksperymentalnej wy-
znaczono tak, aby ich odlegto$¢ od punktu centralnego o wspotrzednych (0; 0; 0) byta réwna
polowie odleglosci miedzy punktem centralnym a pozostalymi punktami planu BBD w prze-
strzeni eksperymentalnej. Biorgc pod uwagg, ze odlegtos¢ punktéw w planie BBD od punktu
centralnego byta réowna V2, wartosci wspotrzednych punktéw planu 23 wynosity
(i 1/V6; +1/V6; + 1/\/8) ~ (+£0,41; +£0,41; £0,41) we wszystkich oémiu kombinacjach.
Wartosci eksperymentalne rozpatrywanych parametréw operacyjnych, odpowiadajace poszcze-
gblnym poziomom w przestrzeni eksperymentalnej, przedstawiono w Tabeli 10.

L.acznie przeprowadzono 47 pomiar6w czasu mieszania w obu badanych odmianach zbior-
nikow Cellbag™. Pomiary przeprowadzono trzykrotnie dla kazdego z 13 wariantow ekspery-

mentalnych w planie BBD oraz dwukrotnie dla kazdego z 8 wariantow w planie 2°.
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Rysunek 12. Schemat przestrzeni eksperymentalnej. Odlegto$¢ migdzy punktem centralnym

a pozostatymi punktami w planie BBD byta rowna v2. Odleglos¢ migdzy punktem

centralnym a punktami planu 2 wynosita potowe tej wartosci (na podstawie [A4]).

Tabela 10. Warto$ci parametréw operacyjnych uwzglednione w przyjetym

planie eksperymentow.

Parametr Dostepny  BBD 23
zakres -1 0 +1 -0,41 +0,41

(min.) (centr.) (maks.) (min.) (maks.)
Cellbag™ 2 L
a(°) 2-12 2 7 12 5 9
w (min™) 2-40 2 21 40 13 29
fl(-) 0,1-0,5 0,10 0,30 0,50 0,22 0,38
Cellbag™ 10 L
a(°) 2-12 2 7 12 5 9
w (min™) 2-40 2 21 40 13 29
fl(-) 0,05-0,5 0,05 0,275 0,5 0,185 0,365
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4.5. Metodyka analizy struktury falujacej powierzchni miedzyfazowej

Materiat filmowy zebrany na potrzeby wyznaczania wartos$ci czasu mieszania przy zastosowa-
niu metody kolorymetrycznej poddano dodatkowej procedurze przetwarzania w celu pozyska-
nia informacji na temat zmian struktury falujacej powierzchni migedzyfazowej w zalezno$ci od
parametrow ruchu oscylacyjnego platformy bioreaktora. Przetwarzanie materiatu filmowego
odbywato si¢ przy zastosowaniu opracowanego na potrzeby badan algorytmu w jezyku Python
w wersji 3.11, ktoérego funkcjonalno$¢ rozszerzono biblioteka OpenCV w wersji 4.9.0 oraz bi-
blioteka NumPy w wersji 1.24.3. Przetwarzaniu poddano fragmenty nagran przedstawiajace
mieszang w polimerowych zbiornikach Cellbag™ 2 L i Cellbag™ 10 L faze ciekla
o barwie zo6lej, odpowiadajacej zabarwieniu bigkitu bromotymolowego w $rodowisku
kwasnym.

Algorytm wykonywal szereg dziatan, ktorych efektem byto wzmocnienie widocznych na
obrazie struktur powierzchni migdzyfazowej cieczy. Kluczowym etapem pracy algorytmu byto
obliczenie ,,usrednionej klatki” (ang. median frame) przedstawiajacej obraz kotysanego zbior-
nika z pomini¢ciem dynamicznych zmian ksztattu obserwowanej fazy cieklej, wyznaczonej na
podstawie losowo wybranego zestawu 50 klatek ze Zrédlowego materiatu filmowego. Usred-
niona klatka petnita funkcje tlta odejmowanego od biezacych klatek obrazu wideo w celu wy-
odrebnienia lokalnych zmian w obrazie mieszanej cieczy.

Kolejne etapy pracy algorytmu uwzgledniaty konwersje przestrzeni barw usrednionej
klatki oraz biezacych klatek wideo do skali szaro$ci, wyrownanie histogramow (ang. histogram
equalization) usrednionej klatki oraz biezacych klatek w celu poprawy kontrastu, odjecie usred-
nionej klatki od biezacej klatki wideo, wyrownanie histogramu obrazu wynikowego przy
zastosowaniu algorytmu adaptacyjnej korekcji histogramu z ograniczeniem kontrastu
(ang. contrast-limited adaptive histogram equalization, CLAHE) oraz zastosowanie mapy ko-
loréw dla obrazu wynikowego w celu zwigkszenia czytelnosci wzmacnianych obszarow. Za-
stosowanie procedury umozliwito wyodrebnienie obrazu powierzchni migdzyfazowej z pomi-
ni¢ciem zaktocen, wynikajacych z drobnych wibracji kamery oraz osadzania si¢ kondensujacej
pary wodnej na gornej ptaszczyznie polimerowego zbiornika. Graficzne podsumowanie etapow
algorytmu do wzmacniania obrazu struktury powierzchni miedzyfazowej przedstawiono na
Rysunku 13.

Szczegdtowy opis procedury dzialania algorytmu przedstawiono w czgsci D materiatow

uzupehiajacych do artykutu [A4].
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2 Obliczenie 3 Konwersja
usrednionej klatki przestrzeni barw
Surowa klatka Usredniona klatka Przestrzen L"a*b* Maska biezacej klatki

1 Inicjalizacja 4 Progowanie

Maska wstepna
Maskowanie o - . Mapowanie
5 i wyréwnanie 6 Odjecte i Wyréwnanie 8 koloréw

Skala szarosci Surowy wynik Algorytm CLAHE Koncowy wynik

Rysunek 13. Graficzne podsumowanie kolejnych etapéw cyfrowego przetwarzania obrazu
wykonywanego w ramach algorytmu przetwarzania obrazu do wzmacniania struktury

powierzchni miedzyfazowej (na podstawie [A4]).
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4.6. Metodyka symulacji przeplywu w zbiorniku bioreaktora z mieszaniem
typu wave przy zastosowaniu obliczeniowej mechaniki pltynow

W celu oszacowania wptywu wybranych modyfikacji geometrii polimerowych zbiornikdw bio-
reaktora single-use z mieszaniem typu wave na parametry istotne z punktu widzenia bioproce-
sow z wykorzystaniem biomasy izolowanych komorek, przeprowadzono szereg symulacji
przeplywu fazy cieklej przy zastosowaniu obliczeniowej mechaniki ptyndéw (ang. computa-
tional fluid dynamics, CFD). Symulacje wykonano przy uzyciu pakietu oprogramowania AN-
SYS w wersji 2022 R2. Badania opisane w niniejszym rozdziale wykonano we wspotpracy
z zespotem badawczym pod kierownictwem Profesora L.ukasza Makowskiego z Wydziatu In-

zynierii Chemicznej i Procesowej Politechniki Warszawskiej.

Odwzorowanie geometrii jednorazowego zbiornika do hodowli

Symulacje przeptywu przeprowadzono przy zastosowaniu dwuwymiarowego (2D) odwzoro-
wania geometrii zbiornika Cellbag™ 2 L opracowanego przy uzyciu programu DesignModeler
wchodzacego w sktad pakietu ANSYS. Na podstawie wykonanej wstgpnej analizy dostgpnych
wariantow wykazano, ze zastosowanie uproszczonej, dwuwymiarowej geometrii do symulacji
przeptywu cieczy w bioreaktorze z mieszaniem typu wave pozwala na uzyskanie porownywal-
nych wynikow przy znacznym ograniczeniu kosztow obliczen. Oszacowano, ze rozbieznos$ci
migdzy wynikami otrzymanymi w symulacjach z zastosowaniem trojwymiarowe] geometrii
oraz uproszczonej geometrii 2D wynosza Srednio okoto 20% [132].

Na potrzeby przeprowadzonych symulacji zalozono, ze napetniony cieczg oraz utrzymy-
wany w docelowym ksztalcie poprzez nadcis$nienie przettaczanego gazu polimerowy zbiornik
jest sztywny. Na Rysunku 14 przedstawiono schematycznie zastosowana geometri¢ zbiornika
Cellbag™ w kilku wariantach, zdefiniowanych wedtug ponizszych regut:

e Wariant 0: podstawowa geometria w formie przekroju zbiornika pionowg plaszczyzng pro-
stopadia do osi oscylacji platformy bez modyfikacji (uktad referencyjny).

e Wariant 1: geometria zmodyfikowana dwoma potkulistymi wypustkami o S$rednicy
10,7 mm umieszczonymi na dnie zbiornika w odlegtosci 70,7 mm (okoto Y5 catkowitej
dhugosci zbiornika) symetrycznie wzgledem osi symetrii przekroju.

e Wariant 2: geometria zmodyfikowana dwoma potkulistymi wypustkami o $rednicy
10,7 mm umieszczonymi na dnie zbiornika w odlegtosci 42,9 mm (okoto 7 catkowitej
dhugosci zbiornika) symetrycznie wzgledem osi symetrii przekroju.

e Wariant 3: geometria zmodyfikowana pojedyncza wypustka o $rednicy 10,7 mm umiesz-

czong na $rodku dna zbiornika.
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Rysunek 14. Schematy zwymiarowanych wariantow odwzorowania geometrii zbiornika

Cellbag™ 2 L zastosowanych na potrzeby symulacji CFD.
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Siatka numeryczna

Ustawienia siatek numerycznych, wygenerowanych przy zastosowaniu programu Meshing
wchodzacego w sktad pakietu ANSYS, dobrano z uwzglednieniem ogélnej charakterystyki
przeplywu w badanym uktadzie. Zastosowane geometrie podzielono na dwie czesci, tworzac
obszary, w ktorych w zaleznos$ci od wariantu zastosowano rézne wartosci rozmiaru komoérek
oraz parametrow warstwy przysciennej. Komorki w dolnej cz¢$ci zbiornika, w ktorej spodzie-
wano si¢, ze miaty zachodzi¢ zjawiska zwigzane z przeptywem fazy cieklej, zageszczono

wzgledem komoérek w gornej czesci tego samego zbiornika.

Ustawienia obliczen

Obliczenia prowadzono w programie Fluent wchodzacym w sktad pakietu ANSYS w trybie
podwojnej precyzji, w stanie nieustalonym, z automatycznym doborem kroku czasowego. Zde-
finiowano warunek brzegowy braku poslizgu cieczy na $ciankach polimerowego zbiornika.
Przyjeto, ze wlasciwosci fazy cieklej sa takie same jak wody o temperaturze 37 °C, za$§ wlasci-
wosci fazy gazowej takie, jak wlasciwosci powietrza. Ze wzgledu na skomplikowang strukture
powierzchni migdzyfazowej w zbiorniku poddawanym oscylacyjnym wychyleniom, do opisu
uktadu wielofazowego wybrano metode¢ volume of fluid (VOF), w ktoérym kazda z faz jest trak-
towana jako ciagly obszar, zgodnie z podejsciem Euler-Euler. W metodzie VOF wykorzystuje
si¢ koncepcj¢ udziatu fazowego, zgodnie z ktéra kazdej komorce obliczeniowej przypisuje si¢
warto$¢ ciagle] w czasie 1 przestrzeni funkcji opisujgcej utamek objetosci zajmowanej przez
kazda z faz [133]. Zastosowanie modelu VOF pozwolito na modelowanie ksztattu powierzchni
swobodnej, identyfikowanej poprzez lokalng warto$¢ utamka objetosciowego fazy ciekle;j.
Obliczenia symulacyjne prowadzono przy zatozeniu przeptywu laminarnego, w przypadku

ktorego stosuje si¢ rownanie bilansu pedu oraz rownanie ciggtosci w nastepujacych postaciach:

ou _,__, VP L =2
—t+uVu=—7+vV2u+f (15)

Vi =0 (16)

Symbol f w Réwnaniu 15 oznacza czton zrodtowy pedu reprezentujacy wptyw grawitacji na
oscylacyjnie wychylany polimerowy zbiornik bioreaktora single-use z mieszaniem typu wave.
Przyjeto, Ze siatka numeryczna nie zmienia swojego potozenia wzgledem przyjetego uktadu

wspotrzednych, natomiast wraz ze zmiang kata odchylenia od poziomu a(t) w trakcie cyklu
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oscylacji zmieniajg si¢ wartosci wektorow sity grawitacji dziatajacych w kierunkach x 1 y, opi-
sane odpowiednio cztonami g - sin(a(t)) oraz g - cos(a(t)).

W celu wyznaczenia warto$ci czasu mieszania w uktadzie zdefiniowano skalar reprezen-
tujacy traser dodawany do fazy ciektej falujacej w polimerowym zbiorniku w trakcie pomiarow
czasu mieszania w rzeczywistym uktadzie. ROwnania transportu masy dla zdefiniowanego ska-
lara byty rozwigzywane wspolnie z bilansami ptynu. Przyjeto, ze wartos¢ wspotczynnika dyfu-
zji skalara w cieczy jest stala i wynosi 107¢ kg - (m - s)™'. ROwnania modelowe rozwigzywano
W sprzezeniu przy zastosowaniu metody SIMPLE, natomiast interpolacja ci$nienia odbywata
si¢ przy zastosowaniu schematu PRESTO!.

Whnetrze symulowanego polimerowego zbiornika wypetniano faza ciekta oraz znacznikiem
poprzez zdefiniowanie dwoch regiondow. Wysoko$¢ regionu odpowiadajacego fazie ciektlej
w najglebszym miejscu w symulowanym zbiorniku byta rownowazna 0,3 L cieczy znajdujacej
si¢ wewnatrz zbiornika Cellbag™ 2 L (Rysunek 15). Region odpowiadajacy porcji znacznika
dodanej do wnetrza zbiornika miat ksztalt pétkola o srednicy 5 mm (Rysunek 16), natomiast
warto$¢ poczatkowa bezwymiarowego stezenia zdefiniowanego skalara wewnatrz regionu wy-

nosita 2 700.

P —

Rysunek 15. Sposdb wypetnienia geometrii zbiornika ciecza na przyktadzie Wariantu 1.

Rysunek 16. Sposob dodania znacznika do fazy cieklej w zbiorniku na przyktadzie

Wariantu 1.
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Wielkos¢ kroku czasowego w trakcie obliczen byta dostosowywana na podstawie wartosci
globalnej liczby Couranta wedlug metody Multiphase Specific. Warto$¢ globalnej liczby Cou-
ranta ustalono jako rowna 2, maksymalna liczba iteracji na krok czasowy wynosita 100, nato-
miast minimalna i maksymalna dlugo$¢ kroku czasowego wynosity odpowiednio 107¢s1107° s.
Minimalna 1 maksymalna warto§¢ wspotczynnika zmiany kroku czasowego wynosity odpo-
wiednio 0,8 oraz 1,2. Obliczenia prowadzono do momentu, w ktérym maksymalne bezwymia-
rowe stezenie skalara spadto do warto$ci rownej 100, co oznaczalo, ze bylo 100 razy wigksze
od $redniej wartosci bezwymiarowego stezenia.

W celu osiggnigcia poprawnego rozkltadu predkosci pozbawionego wptywu rozruchu
ptynu, przed wprowadzeniem bezwymiarowego stezenia trasera prowadzono symulacje prze-
ptywu przez dwa pelne cykle oscylacji, bedace punktem poczatkowym obliczen w obecnosci

trasera.

4.7. Metodyka modyfikacji polimerowych zbiornikow bioreaktora

Zz mieszaniem typu wave intensyfikujacej wymian¢ masy

Jednym z celow badawczych pracy doktorskiej byto opracowanie prototypéw modyfikacji zu-
zywalnych polimerowych zbiornikéw, ktére zapewniatyby intensyfikacje wymiany masy
1 ktore moglyby zosta¢ wykorzystane praktycznie do hodowli biomasy prowadzonej w warun-
kach in vitro w uktadzie bioreaktora ReadyToProcess WAVE™ 25. Podjecie tego wyzwania
byto umotywowane potencjalnym zwigkszeniem wydajnosci proceséw realizowanych w bio-
reaktorach single-use z mieszaniem typu wave lub rozszerzeniem obszaru zastosowan tego typu
urzadzen w odniesieniu do form biomasy, ktére do tej pory nie byly hodowane w tego typu
urzadzeniach. W trakcie prac nad modyfikacja polimerowych zbiornikéw przyjeto zalozenie,
zgodnie z ktorym intensyfikacja wymiany masy w badanym uktadzie powinna zaj$¢ bez znacz-
nego zwigkszenia napre¢zen Scinajacych generowanych wskutek ruchu fazy cieklej, a ksztatt
wprowadzanych elementéw nie powinien wptywac na powstawanie stref martwych, w ktorych
moglaby gromadzi¢ si¢ hodowana biomasa. Dodatkowymi aspektami branymi pod uwage ze
wzgledu na potencjat komercjalizacji prototypowych modyfikacji polimerowych zbiornikoéw
bylo zachowanie ogolnej prostoty proponowanych rozwigzan i1 mozliwos¢ ich tatwego
uwzglednienia w przemystowym procesie wytwarzania pre-sterylizowanych zuzywalnych po-
limerowych zbiornikow do hodowli.

Strukturalne modyfikacje polimerowych zbiornikow Cellbag™ 2 L polegaty na przymo-

cowaniu do dolnej powierzchni, po wewnetrznej stronie (tzn. wewnatrz) zbiornika, wypustek
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zwiekszajacych burzliwos¢ przeptywu fazy cieklej. Zaproponowana modyfikacja sktadata sig¢
z 7 wypustek w jednym rzedzie umieszczonym prostopadle do dtuzszej krawedzi zbiornika
i w rownej odleglosci od obu krétszych krawedzi zbiornika (Rysunek 17A). Wypustki miaty
ksztalt potkul o $rednicy 11 mm (Rysunek 17B). Geometria modyfikacji zostata opracowana
w oparciu o Wariant 3 geometrii bioreaktora wykorzystywanej podczas obliczen symulacyj-
nych CFD, ktorych wyniki przedstawiono w Rozdziale 5.6 niniejszej rozprawy.

Wypustki wykonano z przezroczystego polilaktydu uformowanego przy zastosowaniu
druku 3D. Wypustki byly mocowane do wewngtrznej strony dna polimerowego zbiornika Cell-
bag™ klejem cyjanoakrylowym poprzez naci¢cie wykonane w dolnej powierzchni zbiornika,
ktore w celu zachowania szczelnosci uktadu zaklejono po montazu wypustek przezroczysta
tasma polietylenowa o wysokiej przyczepnosci. Przed etapem bioprocesowej walidacji, zmo-
dyfikowane zbiorniki wysterylizowano przez naswietlenie dawka promieniowania 3 o wielko-
sci 15,0 kGy przy uzyciu akceleratora do sterylizacji radiacyjnej ELEKTRONIKA 10/10 emi-

tujacego strumien elektronow o energii 9,1 MeV.
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Rysunek 17. Schemat rozmieszczenia wypustek w zaproponowanej prototypowej
modyfikacji zbiornika Cellbag™ 2 L. A: Rozmieszczenie wypustek na dolnej §cianie

wewnatrz polimerowego zbiornika. B: Wymiary wypustek wykorzystanych w modyfikacji.
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4.8. Metodyka hodowli zawiesiny komorek Nicotiana tabacum linii BY-2

w zbiornikach Cellbag™

W celu bioprocesowej weryfikacji wptywu prototypowych modyfikacji polimerowego zbior-
nika Cellbag™ na proliferacje biomasy przeprowadzono szereg wgtebnych hodowli zawiesiny
komorek tkanki kalusowej Nicotiana tabacum linii Bright Yellow no. 2 (BY-2). W przedstawia-
nych badaniach wykorzystano komorki roslinne linii transformowanej genem biatka zielone;j
fluorescencji (ang. green fluorescence protein, GFP), ktéra na potrzeby badan udostepniona
zostata przez Zaktad Biologii Farmaceutycznej Wydziatu Farmaceutycznego Warszawskiego
Uniwersytetu Medycznego w ramach wspodtpracy badawcze;.

Komorki N. tabacum linii BY-2 sg czesto wykorzystywanym materialem biologicznym
w badaniach o r6znorodnej tematyce, migdzy innymi ze wzgledu na zdolnos¢ do intensywnej
proliferacji biomasy, mozliwos¢ tatwego powiekszania skali hodowli do duzych objetosci, wy-
soki stopien jednorodnosci populacji komoérek w trakcie hodowli oraz podatno$¢ biomasy na
ukierunkowane transformacje genetyczne [134], [135]. Zmodyfikowane genetycznie komorki
N. tabacum linii BY-2 sg wykorzystywane jako system ekspresji biatek ssaczych prostszy w ho-
dowli niz komoérki zwierzece, a nawet bezpieczniejszy w pordwnaniu z systemami ekspresji
opartymi o komorki prokariotyczne, w ktérych biatkowy bioprodukt moze by¢ zanieczyszczany
trudnymi do oddzielenia endotoksynami bakteryjnymi [136]. Wzrost stezenia biomasy w trak-
cie hodowli komorek N. tabacum BY-2 wigze si¢ ze znaczacg zmiang wlasciwosci hydrodyna-
micznych medium hodowlanego wplywajaca na ograniczenie propagacji fal na powierzchni
swobodnej 1 zmniejszenie wydajnosci wnikania masy. Wystapienie tych zjawisk sprawia, ze
rosngce zapotrzebowanie hodowanej biomasy komorek N. tabacum na tlen nie moze zostac¢
zaspokojone w trakcie hodowli prowadzonych w warunkach in vitro.

W trakcie badan wykonano tacznie cztery wgtebne hodowle okresowe biomasy komoérek
N. tabacum linii BY-2, po dwie hodowle okresowe w niezmodyfikowanym zbiorniku (uktad
referencyjny) oraz w zbiornikach zmodyfikowanych zgodnie z zatoZzeniami modyfikacji opra-
cowanej w oparciu o Wariant 3 geometrii bioreaktora wykorzystywanej podczas obliczen sy-

mulacyjnych CFD.

Medium hodowlane

W badaniach wykorzystano zalecang do prowadzenia hodowli wglebnych komoérek BY-2
zmodyfikowang pozywke hodowlang Linsmeiera i Skooga (LS) [134], [137] o nastgpujacym

sktadzie:
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e nawazka komercyjne dostepnego podtoza hodowlanego LS (Duchefa

w stezeniu 4,4 g/L, w ktorego sktad wchodza:

(@]

(@]

o

o

szesciowodny chlorek kobaltu (IT) CoCl: - 6 H20 0,025 mg/L,
pieciowodny siarczan miedzi (II) CuSOa - 5 H20 0,025 mg/L,
wersenian zelazowo-sodowy FeNaEDTA 36,70 mg/L,

kwas borowy H:BOs 6,20 mg/L,

jodek potasu KI 0,83 mg/L,

jednowodny siarczan manganu (II) MnSOs - H20 16,90 mg/L,
dwuwodny molibdenian sodu NaMoOs - 2 H>0 0,25 mg/L,
siedmiowodny siarczan cynku ZnSOs - 7 H>O 6,60 mg/L,
chlorek wapnia CaClz 332,02 mg/L,

diwodorofosforan potasu KH>PO4 170,00 mg/L,

azotan potasu KNO; 1900,00 mg/L,

siarczan magnezu MgSO4 180,54 mg/L,

azotan amonu NH4NO3 1650,00 mg/L,

mioinozytol 100,00 mg/L,

chlorowodorek tiaminy 0,40 mg/L,

Biochemie, NL)

e roztwor diwodorofosforanu potasu KH2PO4 o stezeniu 100 mg/mL dodany w objetosci

2 mL na 1 L medium hodowlanego,

e roztwor kwasu 2,4-dichlorofenylooctowego o stezeniu 1 mg/mL dodany w objetosci

200 pL na 1 L medium hodowlanego,

e sacharoza w stezeniu 30 g/L,

e woda destylowana jako rozpuszczalnik nawazek skladnikéw wyzej wymienionego me-

dium hodowlanego.

Odczynniki do analiz

W trakcie przeprowadzania analiz biomasy 1 pochodzacych z niej probek biologicznych, a takze

w trakcie przygotowywania prob poddawanych nastepnie analizie jakosciowej 1/lub ilosciowe;,

wykorzystano nastepujace odczynniki lub zestawy odczynnikow:

e 0,IM roztwor wodny HCI,
e 0,IM roztwér wodny KOH,

e 70% wodny roztwor etanolu do chemicznej dezynfekcji powierzchni, drobnego sprzetu

laboratoryjnego oraz dioni,
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e odczynnik PrestoBlue do oznaczania aktywnos$ci metabolicznej komorek (Invitrogen™

ThermoFisher Scientific),
e czysty chemicznie tlen (AirProducts),

e woda destylowana jatlowa (woda destylowana sterylizowana w autoklawie i przechowy-

wana w szczelnie zamknietych szklanych butelkach typu Schott).

Biomasa i inokulum do hodowli

W badaniach wykorzystano proliferujace w zawiesinie komoérki Nicotiana tabacum Bright Yel-
low No. 2 (BY-2) linii GIM, czyli komorki ros§linne transformowane genem biosyntezy biatka
zielonej fluorescencji GFP otrzymane w Zaktadzie Biologii Farmaceutycznej Wydziatu Farma-
ceutycznego Warszawskiego Uniwersytetu Medycznego.

Inokulum, czyli startowa porcje biomasy do inokulacji polimerowego zbiornika zapoczat-
kowujacej hodowle prowadzong w tym zbiorniku, kazdorazowo otrzymywano w wyniku pro-
pagacji komoérek hodowanych w matej skali. W celu przygotowania porcji zawiesiny komorek
wymaganej do zainicjowania hodowli w polimerowym zbiorniku Cellbag™, w warunkach ste-
rylnych (w komorze laminarnej), uzywajac pipetora automatycznego zaopatrzonego w jatowa
pipete serologiczng jednorazowego uzytku, przenoszono 5 mL startowej zawiesiny biomasy do
kolby Erlenmayera o pojemnosci 250 mL zawierajacej 95 mL jalowego medium hodowlanego
LS. Tak przygotowang zawiesing komorek pozostawiano w termostatowanym (24 °C) inkuba-
torze z wstrzasaniem o czestotliwosci 105 min™', w ciemnosci, na okres 7 dni. Po uptywie za-
tozonego 7-dniowego czasu inkubacji przenoszono uzyskane w ten sposob inokulum do poli-
merowego zbiornika Cellbag™, inicjujac w ten sposob hodowle in vitro prowadzong
w warunkach mieszania typu wave.

Po zakonczeniu 7-dniowej hodowli, probke (10 cm?) uzyskanej zawiesiny komorek N. ta-
bacum BY-2 jatowo filtrowano pod zmniejszonym ci$nieniem na jalowej bibule laboratoryjnej,
a nastgpnie wydzielong w ten sposob biomas¢ wazono z zachowaniem kryteridw jalowos$ci. Na
podstawie pomiaru masy mokrej biomasy obliczano wymagang objetos¢ inokulum potrzebng
do uzyskania odpowiedniego stezenia biomasy w polimerowym zbiorniku Cellbag™ 2 L. Dla
wszystkich hodowli wglebnych przeprowadzonych w polimerowych zbiornikach oscylacyjnie
wychylanych w bioreaktorze ReadyToProcess™ WAVE 25, poczatkowa gestos¢ komorek
N. tabacum BY-2 w momencie rozpoczynania hodowli wynosita 12,5 g/L.. Warto$¢ poczatko-
wej gestosci biomasy oraz procedura przygotowywania inokulum komoérek N. tabacum BY-2

byty zgodne z wytycznymi zawartymi w referencyjnej publikacji [138].
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Zbiorniki Cellbag™ do hodowli biomasy

W przeprowadzonych hodowlach, ktorych celem byta bioprocesowa weryfikacja aplikacyjno-

$ci zaproponowanych modyfikacji zbiornikéw Cellbag™, wykorzystano dwa rodzaje polime-

rowych zbiornikoéw Cellbag™ (Cytiva):

niezmodyfikowane, fabrycznie presterylizowane polimerowe zbiorniki Cellbag™ 2 L
0 pojemnosci roboczej do 1 L oraz pojemnos$ci nominalnej 2 L,

zmodyfikowane i nastepnie wysterylizowane promieniowaniem [3 polimerowe zbiorniki
Cellbag™ 2 L poddane autorskiej modyfikacji dolnej wewnetrznej powierzchni zbior-

nika zgodnie z opisem przedstawionym w Rozdziale 4.7.

Aparatura i urzadzenia laboratoryjne

W trakcie realizacji badan wykorzystano nastgpujace aparaty i urzadzenia laboratoryjne:

bioreaktor ReadyToProcess WAVE™ 25 (Cytiva) zapewniajacy mieszanie typu wave,
polimerowe zbiorniki Cellbag™ 2 L (Cytiva), w tym: zbiorniki niezmodyfikowane oraz
zbiorniki po autorskiej modyfikacji dolnej powierzchni wewngtrznej (zgodnie z Rozdzia-
tem 4.7),

waga laboratoryjna o doktadnosci 0,01 g (Radwag WPS 2100/C/2),

waga analityczna o doktadnosci 0,0001 g (Radwag AS 160/C/2),

komora laminarna o pionowym przeptywie jalowego powietrza (Herasafe™ KS 12,
Thermo Fisher Scientific),

sterylizator parowy (SMS ELMI ESS-207),

inkubator z wstrzasaniem (JeioTech ISS-7200),

mikroskop odwréconego pola (Nikon Eclipse TS100),

mieszadto typu worteks (Biologix),

wirowka laboratoryjna (MPW 260RH),

pompa prézniowa (Gast Manufacturing Inc., 0523-101Q-G588DX),

pH-metr (Mettler Toledo FiveEasy Plus),

spektrofotometr UV-Vis (UV-5100 Metash Instruments Co., Ltd)

suszarka laboratoryjna (MPM),

chromatograf cieczcowy HPLC (Varian 635 CL System) wyposazony w detektor RI Smar-
tline 2300 (Varian) oraz kolumne RSO-Oligosaccharide Ag" 4% (Rezex),

kotyska laboratoryjna (MR12 Biosan).
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Drobne wyposazenie laboratoryjne

W trakcie realizacji badan wykorzystano nast¢pujacy drobny sprzet laboratoryjny jedno- i wie-

lokrotnego uzytku:

e pipety automatyczne (HTL Discovery Pro),

e pipetor automatyczny (HTL Swiftpet Pro),

e sterylne koncéwki do pipet automatycznych 10 pL, 200 pL i 1000 uL (NEST Biotechno-
logy Co.),

e sterylne pipety serologiczne 10mL i 25mL (Biologix),

e sterylne probowki wirownicze typu Falcon 15 i 50 mL (Biologix),

e sterylne probowki wirownicze typu Eppendorf 1,5 mL i 2 mL (Googlab Scientific),

e cylindry miarowe szklane 100 mL, 250 mL i 1000 mL,

e kolby Erlenmayera szklane 250 mL,

e butelki szklane 500 mL i 1000 mL odporne na autoklawowanie,

e laboratoryjny palnik gazowy na mieszank¢ propanu i butanu,

e sterylne strzykawki z gwintowanymi koncéwkami typu Luer 5 mL i 15 mL (Biologix),

o sterylne filtry strzykawkowe 0,2 um (Bionovo),

e fiolki szklane na proby do analizy HPLC,

e bibuta filtracyjna laboratoryjna.

Hodowla komorek N. tabacum BY-2 w bioreaktorze single-use z mieszaniem typu wave

Sterylny polimerowy zbiornik hodowlany (zbiornik niezmodyfikowany byt presterylizowany
przez dostawce, zbiornik modyfikowany byt sterylizowany promieniowaniem 3 bezposrednio
po modyfikacji) umieszczano w komorze laminarnej o pionowym przeptywie jalowego powie-
trza w celu przetloczenia do zbiornika przez dedykowany port Luer zalozonej objetosci medium
hodowlanego, a nastgpnie inokulum zawiesiny komoérek Nicotiana tabacum linii BY-2. Me-
dium hodowlane 1 inokulum faczono w takich proporcjach, by w momencie inokulacji zbiornika
stezenie $wiezej biomasy komorek N. tabacum BY-2 wyniosto 12,5 g/L, a objetos¢ catkowita
zawiesiny komoérek w zbiorniku wyniosta 1 L (czyli 50% nominalnej objetosci uzywanego
zbiornika Cellbag™ 2 L). Przygotowany w powyzszy sposob zbiornik zawierajacy zawiesing
komorek o gestosci poczatkowej mocowano uchwytami na platformie bioreaktora ReadyTo-
Process WAVE™ 25. Hodowlg prowadzono w ciemnosci przez 10 dni, utrzymujac temperaturg
uktadu hodowlanego na poziomie 26 °C oraz doprowadzajac do zbiornika powietrze zawiera-

jace 21% tlenu, ze stalym natezeniem przeplywu fazy gazowej przez objgtos¢ fazy gazowe]
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ponad cieczg falujagcg w zbiorniku ustalonym na poziomie 0,5 L/min. W trakcie wszystkich
przeprowadzonych hodowli warto$ci parametréw operacyjnych bioreaktora definiujace ruch
oscylacyjny polimerowego zbiornika Cellbag™ 2 L zmieniano wedtug harmonogramu przed-
stawionego w Tabeli 11, zgodnie z referencyjng procedurg hodowli wglebnej zawiesiny komo-

rek N. tabacum zalecang przez producenta bioreaktora [139].

Tabela 11. Harmonogram zmian warto$ci parametrow operacyjnych bioreaktora
ReadyToProcess WAVE™ 25 definiujacych oscylacyjne wychylenia zbiornika Cellbag™ 2 L

podczas hodowli biomasy N. tabacum zalecane przez producenta bioreaktora (wedtug [139]).

Czas hodowli (h) Amplituda a (°) Czgstotliwos¢ w (min™")

048 6 20
48-120 8 26
120-168 12 30

Przez caly czas trwania prowadzonych hodowli, przy uzyciu oprogramowania UNI-
CORN™ automatycznie rejestrowano i archiwizowano wartosci odczynu pH, stezenia tlenu
rozpuszczonego DO oraz temperatury medium hodowlanego. Przy uzyciu dedykowanego portu
Luer pobierano ze zbiornika probki medium hodowlanego o objetosci 15 mL w dniach 0O (tj. po
2 godzinach od rozpoczecia hodowli), 1, 2, 3, 6, 7, 8, 9 1 10 danej hodowli. Po zakonczeniu
kazdej z hodowli, calg uzyskang biomase¢ odfiltrowywano pod zmniejszonym ci$nieniem z za-
chowaniem kryteridéw jalowosci, a nastgpnie wcigz wilgotng wazono w celu ilosciowego po-

réwnania wydajnosci hodowli w ostatnim dniu procesu.

Wyznaczenie aktywnosci metabolicznej komorek

Objetos¢ 1 mL zawiesiny komodrek pobranej z kazdej z 15-mililitrowych serii probek pocho-
dzacych z danej hodowli, przenoszono jatlowo (w komorze laminarnej) do sterylnej probowki
typu Falkon o objetosci 15 mL, a nast¢pnie pigciokrotnie rozcienczano czystym (pozbawionym
komorek) sterylnym roztworem pozywki LS. Po doktadnym wymieszaniu rozcienczonej za-
wiesiny komoérek na mieszadle typu worteks, do trzech sterylnych probowek typu Eppendorf
przenoszono po 1350 pL rozcienczonej zawiesiny komorek, a nastepnie uzupeiniano 150 pL
odczynnika PrestoBlue do uzyskania sumarycznej objetosci 1,5 mL. Nastepnie, przygotowane
w ten sposob probki ponownie doktadnie mieszano na mieszadle typu worteks, po czym przy-
gotowane w ten sposob mieszaniny w probowkach przenoszono na trzydzie$ci minut do inku-
batora z wstrzgsaniem, gdzie utrzymywana byta temperatura 37 °C. Po zatozonym czasie inku-

bacji, probowki przenoszono do wirowki laboratoryjnej schtodzonej do temperatury 10 °C,
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w ktorej wirowano je przez dziesig¢ minut przy czestotliwosci 5000 min'. Po odwirowaniu
osadu komorek, uzyskany supernatant przenoszono do kuwet pomiarowych o pojemnosci 1 mL
1 z wykorzystaniem spektrofotometru UV-Vis odczytywano absorbancje A probki przy dwoch
dhugosciach fali: 41 = 570 nm oraz 4, = 600 nm. Warto$¢ stopnia redukcji odczynnika Presto-
Blue wyznaczano przy zastosowaniu Rownania 17, zgodnie z rownaniem podanym w proce-

durze oznaczenia przez producenta wykorzystywanego odczynnika PrestoBlue [140]:

(117216 - 4;,) — (80586 - 4y,)

+100% (17)
(155677 : Amediumsoonm) - (14652 ) Amedium570nm)

%redukcji =

Wyznaczenie st¢zenia biomasy

Objetos¢ 10 mL zawiesiny komorek pobranej z kazdej z 15-mililitrowych probek pobieranych
z danej hodowli przenoszono jatowo (w komorze laminarnej) do sterylnej proboéwki typu Fal-
kon, aby wykona¢ oznaczenie stezenia biomasy w medium hodowlanym. Kazdorazowo ozna-
czenie wykonywano w trzech powtorzeniach. Nastepnie probki poddawano w warunkach jato-
wych filtracji pod zmniejszonym ci$nieniem, pozwalajacej osadzi¢ biomasg¢ na jatowym saczku
o znanej masie. Saczki o znanej masie z mokra biomasg umieszczano na suchych i jatowych
szklanych szalkach Petriego o znanej masie i wazono na wadze analitycznej. Pozwalalo to na
okreslenie masy mokrej biomasy 1 wyznaczenie stezenia biomasy FB komorek w przeliczeniu
na jednostkowa objetos¢ medium hodowlanego (Rownanie 18):

Mgzatki+biomasa — Mszalki . 1000 m_L (18)

FB =
10 mL L

Wyznaczenie stezenia cukrow w medium hodowlanym

Filtrat uzyskany z kazdej probki wykorzystanej do wyznaczenia st¢zenia biomasy zbierano do
osobnych jatowych proboéwek typu Eppendorff. Nastepnie, przy uzyciu sterylnych strzykawek,
ciecz przetlaczano przez filtry strzykawkowe do czystych fiolek szklanych umieszczanych
w module automatycznego pobierania probek w chromatografie HPLC firmy Varian, wyposa-
zony w detektor RI Smartline 2300 (Varian) i kolumne RSO-Oligosaccharide Ag" 4% (Rezex)
przeznaczong do chromatograficznego rozdziatu cukréw. Przygotowane fiolki umieszczano
w autosamplerze chromatografu 1 przeprowadzano ilosciowg analize st¢zen sacharozy, glukozy
oraz fruktozy w badanych probkach medium hodowlanego, w oparciu o krzywa wzorcowa
przygotowang uprzednio na podstawie analizy probek roztwordw wzorcowych sacharozy, fruk-
tozy 1 glukozy o znanych stg¢zeniach w zakresie od 0 do 30 g - L' w interwatachco 5 g - L,

zgodnie z procedurg opisang w referencyjnym artykule [141].
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4.9. Metody statystyczne

Planowanie eksperymentow zrealizowanych w ramach przeprowadzonych badan oraz staty-

stycznie prawidtowg analiz¢ uzyskanych danych eksperymentalnych przeprowadzono przy za-

stosowaniu nast¢pujacych pakietdow oprogramowania:

e Oprogramowanie Statistica (TIBCO Software Inc.):

(@]

©)

planowanie eksperymentow i dobor wartosci eksperymentalnych parametréw proce-
sowych przy uzyciu funkcji DoE,

okreslanie wartosci efektow standaryzowanych 1 istotnosci statystycznej wptywu po-
szczegblnych parametrow na wartosci czasu mieszania oraz objgtosciowego wspot-

czynnika wnikania masy k; a.

e Oprogramowanie MATLAB (MathWorks Inc.):

o

automatyzacja przetwarzania danych uzyskanych w pomiarach czasu mieszania przy
zastosowaniu metody pH,

automatyzacja przetwarzania danych z pomiardw czasu mieszania przy zastosowaniu
autorskiej adaptacji metody kolorymetryczne;,

wyznaczanie wspotczynnikow rownan korelacyjnych na podstawie danych ekspery-
mentalnych,

ocena dopasowania do uzyskanego modelu matematycznego przy zastosowaniu funk-
cji regresji nieliniowej fitnlm z pakietu Statistics and Machine Learning Toolbox,
analiza wariancji przy zastosowaniu funkcji anova z pakietu Statistics and Machine

Learning Toolbox.

e Program do obstugi arkuszy kalkulacyjnych Excel (Microsoft Corp.):

(0]

wyznaczanie wartosci wspdtczynnika k; a na podstawie odczytow czujnika tlenu roz-
puszczonego DO,
zastosowanie formut regres;ji liniowe;,

zarzadzanie zbiorami danych eksperymentalnych.
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5. Wiyniki i dyskusja

5.1. Wplyw wybranych wlasciwosci fazy cieklej na wartosci wspolczynnika

kLa

Cel i merytoryczne uzasadnienie badan

Celem przeprowadzonych badan byto okreslenie wptywu lepkosci oraz dodatku $rodka prze-
ciwpiennego na wydajno$¢ wnikania masy osiggang w polimerowym zbiorniku Cellbag™ 2 L
podczas oscylacyjnych wychylen warunkujacych mieszanie typu wave fazy ciektej znajdujace;j
si¢ w zbiorniku. Podczas hodowli biomasy r6znego typu komorek, ktore sg realizowane w wa-
runkach in vitro, w tym w bioreaktorach, aktywno$¢ metaboliczna biomasy skutkuje zewnatrz-
komorkowa sekrecja szeregu biochemicznych produktow metabolizmu komoérek. Wydzielanie
na zewnatrz komorek powstajacych w nich metabolitow (tj. cukrowcow, peptydow i bialek,
catego szeregu metabolitow wtornych) wptywa istotnie na lepko$¢ medium hodowlanego,
w ktorym inkubowana jest biomasa. Zmiany lepko$ci medium hodowlanego w trakcie hodowli
biomasy to zatem zjawisko typowe, ktore jest jednym z kryteriow rozrozniajacych procesy che-
miczne i biochemiczne realizowane w aparatach zbiornikowych. Niektore z wydzielanych ze-
wnatrzkomorkowo metabolitow, na przyktad biatka (w tym enzymy) i peptydy o réznej dhugo-
$ci tancucha aminokwasowego, poza zmiang lepko$ci pozywki moga rowniez intensyfikowac
jej pienienie. W przypadku hodowli in vitro biomasy komdrek zwierzecych i ludzkich do po-
zywki dodaje si¢ znaczne objetosci surowicy (zwykle surowica stanowi do 10% objetosci kon-
cowe] medium hodowlanego), czyli cieklg frakcje krwi, niezawierajacg wprawdzie krwinek
1 fibrynogenu, ale zawierajacg liczne bialka (w tym makroczgsteczki albumin 1 globulin) 1 sole
mineralne. Sktadniki surowicy réwniez intensyfikuja pienienie pozywek. Powstajaca w trakcie
hodowli biomasy piana stanowi powazne ograniczenie limitujace wydajno$¢ hodowli, jak
1 utrudnia separacj¢ bioproduktow z uktadu hodowlanego. Jednym ze sposobow przeciwdzia-
fania pienieniu pozywek jest suplementacja sktadu mediow hodowlanych biozgodnym che-
micznym S$rodkiem przeciwpiennym. Preparaty tego typu to zwigzki powierzchniowo czynne,
powodujace obnizenie napigcia powierzchniowego pecherzykow fazy gazowej tworzacych
piang, a w efekcie koncowym ich pgkanie. Dodatek $rodka przeciwpiennego zarowno redukuje
pienienie medium hodowlanego, ale rGwniez ogranicza tendencj¢ do tworzenia si¢ nowej piany
w uktadzie hodowlanym. Rozpoznanie ilo$ciowych efektow wywolywanych zmiang lepkos$ci

fazy wodnej oraz dodatkiem $rodka przeciwpiennego do fazy wodnej mieszanej w oscylacyjnie
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wychylanym polimerowym zbiorniku bioreaktora single-use sa zatem w pelni uzasadnionym
dzialaniem badawczym. Niniejsza cz¢$¢ pracy doktorskiej zrealizowano w oparciu o metodyke
przedstawiong w rozdziale 4.3. Szczegotowa prezentacje i dyskusje wszystkich wynikéw doty-
czacych tej czesci badan doswiadczalnych przedstawiono w publikacji [A2]. Natomiast ponizej
zaprezentowano i1 przedyskutowano watki badawcze najwazniejsze z punktu widzenia tematyki
rozprawy doktorskie;j.

Na potrzeby merytorycznie uzasadnionego omowienia uzyskanych wynikéw, pogrupo-
wano je w ramach trzech serii eksperymentow, zdefiniowanych na podstawie sktadu badane;j

fazy ciektej poddawanej mieszaniu typu wave w polimerowym zbiorniku Cellbag™ 2 L:

e Seria A: mieszanina wody po odwroconej osmozie (woda RO), ptodowej surowicy bydle-
cej (FBS) oraz gliceryny (jako sktadnika zwigkszajacego lepko$¢ mieszaniny) w réznych
proporcjach.

e Seria B: mieszanina pozywki DMEM, FBS oraz gliceryny w réznych proporcjach.

e Seria C: mieszanina pozywki DMEM, FBS oraz gliceryny w r6znych proporcjach, z do-

datkiem $rodka przeciwpiennego Pluronic® F-68 (F-68).

W celu ujednolicenia i uproszczenia prezentacji wynikéw, dodatkowa wartoscig wykorzy-
stang do dyskusji uzyskanych wynikow byta wartos¢ zmodyfikowanej liczby Reynoldsa Re;,
ktoéra wyznaczano na podstawie wzoru zdefiniowanego we wczesniejszych pracach dotycza-
cych tematyki bioreaktoréw single-use z mieszaniem typu wave [3], zrealizowanych na Wy-

dziale Inzynierii Chemicznej 1 Procesowej Politechniki Warszawskiej:

wl?p

Re;, = -sina (19)

W Roéwnaniu 19 symbolami a 1 w oznaczono, odpowiednio, amplitud¢ oraz czgstotliwosé
oscylacyjnych wychylen platformy bioreaktora ReadyToProcess™ WAVE 25, symbolami p i u
oznaczono, odpowiednio, warto$ci gestosci oraz lepkosci dynamicznej fazy cieklej, a symbo-
lem L oznaczono wymiar charakterystyczny, zdefiniowany jako dlugos¢ dtuzszej krawedzi
zbiornika Cellbag™ 2 L, ré6wna 0,33 m.

Wartos$ci liczbowe zmodyfikowanej liczby Reynoldsa Re; powigzano z wartosciami k;a
w celu zdefiniowania réwnania korelacyjnego do przewidywania warto$ci wspotczynnika k;a
osigganych w badanym uktadzie w zalezno$ci od zadanych warto$ci parametrow operacyjnych
mieszania typu wave (tj. falowania cieczy w polimerowym zbiorniku Cellbag™ 2 L) oraz pa-

rametrow fizykochemicznych fazy cieklej. Podczas pomiarow gestosci fazy ciektej, ze wzgledu
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na ryzyko uszkodzenia aparatury pomiarowej (lepkosciomierza) przez biatka zawarte w FBS,

w zbadanych mieszaninach pominig¢to dodatek surowicy.

Wplyw lepkosci

Uzyskane warto$ci wspotczynnika k; a w funkcji lepkosci dynamicznej u dla wszystkich ba-
danych serii doswiadczalnych roznigcych si¢ sktadem mieszanej fazy ciektej, przedstawiono

na Rysunku 18.

kia () 4.0 OA (RO+FBS)
25 ® B (DMEM+FBS)
4 C (DMEM+FBS+F-68)
3.0 i
25
2.0
0
15
1.0 i ST?? * Q
0.5
0.5 15 25 3.5 45

M (mPa s)

Rysunek 18. Wykres zaleznos$ci wspotczynnika k; a od lepkosci dynamicznej fazy cieklej

(zgodnie z [A2]).

Na podstawie ogolnego przebiegu zaleznosci przedstawionych na Rysunku 18 mozna
stwierdzi¢, ze wzrost lepkosci fazy cieklej wptywal na zmniejszenie intensywno$ci wnikania
masy, w szczegolnosci w zakresie fazy ciektej charakteryzowanej warto$ciami lepkosci ponize;j
2,5 mPa - s, ktorg to warto$¢ uznano za graniczng. Powyzej wartosci granicznej 2,5 mPa - s,
spadek wartosci k; a byl wyraznie wolniejszy, a osiggane wartosci wspdtczynnika k; a wynio-
sty okoto 1,0 h™'. Istotno$¢ statystyczng wptywu lepkosci na wartos$ci k; a zweryfikowano wy-
nikami testu statystycznego Shapiro-Wilka. Wartosci prawdopodobienstwa p potwierdzenia hi-
potezy zerowej o pochodzeniu zestawow wartosci eksperymentalnych z rozktadu normalnego
dla kolejnych serii doswiadczen wyniosty: dla serii A 0,021, dla serii B 0,053, a w przypadku
serii C 0,005.
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By utatwi¢ dyskusje uzyskanych wynikow, na Rysunku 19 przedstawiono wykres wartosci
wspotczynnika k;a w funkcji lepkos$ci dynamicznej cieczy p z naniesionymi liniami trendu
i charakterystycznymi warto$ciami. Warto$ci k; a w zakresie lepkoS$ci ponizej granicznej war-
tosci 2,5 mPa - s byly w przypadku mieszanin stanowigcych mieszaning DMEM i FBS (seria B)
o okoto 40-50% wyzsze w porownaniu do mieszanin RO 1 FBS (seria A) oraz mieszanin
DMEM i FBS z dodatkiem F-68 (seria C). Przebieg zalezno$ci wartosci k; a od lepkosci dyna-
micznej 4 w przypadku mieszanin RO i FBS (seria A) oraz DMEM 1 FBS z dodatkiem F-69
(seria C) byt zblizony. Nachylenie linii trendu w przypadku serii A i serii C w zakresie warto$ci
U ponizej 2,5 mPa - s wyniosto okoto —1,0 h™* mPa™" s™', a w przypadku serii B wyniosto okoto

—1,5h'mPa's™.

k,a(h') 4.0
" OA (RO+FBS)
-1.5h" mPa" s’
3.5 / o B (DMEM+FBS)
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|
20 A O 1 I
; A1 o |
-1.0 h"" mPa* s o |
1.5 A |
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I é
I
0.5
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Rysunek 19. Wykres danych eksperymentalnych prezentujacy wyznaczone wartosci
wspotczynnika k; a od lepkosci dynamicznej u fazy ciektej, wraz z oznaczonymi liniami

trendu oraz charakterystycznymi wartosciami (zgodnie z [A2]).

Wykres warto$ci wspotczynnika k;a w funkcji zmodyfikowanej liczby Reynoldsa Re;,
wraz z oznaczonymi liniami trendu 1 charakterystycznymi wartosciami przedstawiono na Ry-
sunku 20. W ogdlnosci, wzrost wartosci Re; byt zwigzany ze wzrostem wartosci wspotczyn-
nika k;a. Zalezno$¢ wartosci k;a uzyskanych w seriach A i C od wartosci Re;, byta w przybli-
zeniu liniowa. W przypadku serii B, w zakresie warto$ci Re; wyzszych od granicznej wartosci

210, wyznaczone w uktadzie wartosci k; a odbiegaty od ogdlnego liniowego trendu.

99



kia(h) 4.0 ["5a(RO+FBS)
B (DMEM+FBS)
A C (DMEM+FBS+F-68)

3.0 % (}

3.5

2.5 Re, =210 :
I
2.0 |
I
1| ©
1.5 I
I V, =300 cm?
10 | © %} | a=7
. * | w =2 min”
[
0.5
100 200 300 400 500

Re, (-)

Rysunek 20. Wykres warto$ci wspotczynnika k; a w funkcji warto$ci zmodyfikowanej liczby
Reynoldsa Re;, wraz z oznaczonymi liniami trendu oraz charakterystycznymi warto$ciami

(zgodnie z [A2]).

Jednoznacznie negatywny wptyw wzrostu lepkosci dynamicznej 4 na wydajno$¢ wnikania
masy do fazy ciektej, charakteryzowanej warto$ciami wspotczynnika k; a, poddawanej falowa-
niu w polimerowym zbiorniku wskutek oscylacyjnych wychylen definiujacych mieszanie typu
wave, byl prawdopodobnie zwigzany z mniejszg predkoscia przeptywu cieczy o wyzszej lep-
kosci, co z kolei wptywalo na mniejszg szybkos$¢ odnawiania powierzchni miedzyfazowej gaz-
ciecz w uktadzie badanego bioreaktora single-use. Wraz ze wzrostem lepkosci cieczy, wptyw
konwekcji wymuszonej na wnikanie masy stawat si¢ coraz mniejszy w stosunku do wptywu
powolnych proceséw dyfuzji i konwekcji swobodnej. Wartos¢ Re; = 210, powigzang z warto-
Scig lepkos$ci u réwng okoto 2,5 mPa - s, zinterpretowano jako warto$¢ graniczna, powyzej kto-
rej rozpoczyna si¢ proces formowania charakterystycznych fal na powierzchni cieczy podda-
wanej mieszaniu typu wave w polimerowym zbiorniku oscylacyjnie wychylanym w uktadzie
badanego bioreaktora single-use. Powstawanie fal 1 zwigzane z tym rozwinigcie powierzchni
migdzyfazowej oraz wzbudzanie cyrkulacji w glebi fazy cieklej maja istotny wptyw na wy-
mian¢ masy w bioreaktorach z mieszaniem typu wave. W jednej z prac autorstwa Eibl i in. [21],
znaczny wzrost lepkosci medium hodowlanego obserwowany w trakcie bioprocesu realizowa-
nego z udziatem transformowanych genetycznie komorek N. tabacum linii BY-2 wydzielaja-

cych biatkowe czasteczki immunoglobulin (przeciwcial) spowodowat zatrzymanie falowania
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na powierzchni cieczy i1 drastyczny spadek wydajno$ci przenoszenia tlenu z fazy gazowej
w glab fazy ciektej medium hodowlanego.

Zalezno$¢ migdzy warto$ciami k; a a warto$ciami Re;, przyblizono przy pomocy réwnania
funkcji liniowej, ktorego wspotczynniki wyznaczono na podstawie danych eksperymentalnych

pochodzacych z serii A i C oraz cze¢sci serii B:
k,a = 5,355 -1073Re;, + 0,2281 (20)

Zakres stosowalno$ci Rownania 20 obejmuje zakres wartosci zmodyfikowanej liczby Rey-
noldsa Re; od 110 do 500, w tym w mieszaninach z dodatkiem surowicy FBS oraz srodka prze-

ciwpiennego Pluronic® F-68.

Wplyw dodatku Srodka przeciwpiennego

Zaprezentowane na Rysunku 19 i Rysunku 20 otrzymane eksperymentalnie warto$ci wspot-
czynnika k; a w przypadku mieszanin z serii B, sktadajacych si¢ z DMEM i FBS, byty, w za-
kresie lepkosci 0,9-2,5 mPa - s, o okoto 40-50% wyzsze od warto$ci wspotczynnika k; a uzy-
skanych dla mieszanin z serii C, zawierajagcych poza DMEM i FBS rowniez dodatek
niejonowego surfaktantu Pluronic™ F-68. Zaobserwowane zjawisko byto prawdopodobnie
spowodowane tacznym wplywem glownych sktadnikow mieszanin (czyli wody RO lub
DMEM) oraz $rodka przeciwpiennego, niezaleznie na warto§ci wspotczynnika wnikania masy
po stronie fazy cieklej k; oraz powierzchni wlasciwej a.

W przypadku udokumentowanych w literaturze naukowej doniesien dotyczacych uzycia
klasycznych systemow bioreaktorowych, takich jak kolumny barbotazowe [142], [143], biore-
aktory z przeplywem Taylora-Couette’a [144], czy klasyczne bioreaktory z mieszadlem [145],
dodatek przeciwpiennego surfaktantu skutkowal zwiekszeniem warto$ci powierzchni wtasci-
wej a przy jednoczesnym obnizeniu wartosci k;. Wzrost warto$ci powierzchni wlasciwej a
w mieszaninach z dodatkiem surfaktantow petnigcych funkcje srodka przeciwpiennego jest
zwigzany ze zmniejszeniem Sredniego rozmiaru pgcherzykdéw gazu zatrzymywanych w cieczy
oraz zwigkszeniem stopnia zatrzymania gazu w fazie cieklej mieszanej w danym zbiorniku.
Spadek wartosci wspotczynnika k; mozna z kolei wigza¢ z jednoczesnym spadkiem dyfuzyj-
nos$ci gazu w fazie cieklej oraz ograniczeniem burzliwo$ci przeptywu w poblizu powierzchni
miedzyfazowej wywotanym wyzszym stezeniem surfaktantu w tych obszarach cieczy [146].

Przyktadowo, w jednym z badan zrealizowanych z wykorzystaniem klasycznego szkla-
nego zbiornika o pojemnosci 300 L wyposazonym w mieszadto i dodatkowo w rdzne typy urza-

dzefn napowietrzajacych, dodatek srodka przeciwpiennego F-68 w stgzeniu ponizej 0,5 g L™!
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skutkowat obnizeniem wartosci k;a z 22 h™' do 10 h™', a 2,5-krotny spadek wartosci k; prze-
wazyt nad 1,1-krotnym wzrostem wartosci a [145].

W badanym polimerowym zbiorniku Cellbag™ 2 L umieszczonym w bioreaktorze Ready-
ToProcess™ WAVE 25, podczas oscylacyjnych wychylen generujacych przeptyw w uktadzie,
wnikanie tlenu odbywalo si¢ poprzez stale odnawiang przeptywajacymi falami powierzchni¢
miedzyfazowa gaz-ciecz, bez wykorzystania barbotazu jako procesu zwigkszajacego po-
wierzchnig transportu gazu do fazy ciektej. W trakcie badania szybkosci absorpcji tlenu do fazy
ciektej, powierzchnia wtasciwa a byla w przyblizeniu stata, niezaleznie od sktadu fazy ciektej
znajdujacej si¢ w zbiorniku podczas pomiaru, wobec czego roznice w wartosciach k;a praw-

dopodobnie mogty wynika¢ z obnizenia warto$ci k; wywotanego dodatkiem surfaktantu F-68.
5.2. Wplyw parametrow operacyjnych na wartosci czasu mieszania

Cel i merytoryczne uzasadnienie badan

Zagadnieniem istotnym z punktu widzenia efektywnego planowania bioproceséw przeprowa-
dzanych w bioreaktorach single-use z mieszaniem typu wave jest mozliwos¢ przewidywania
wpltywu parametrow pracy ukltadu na wydajnos¢ mieszania zachodzacego w polimerowym
zbiorniku. Powyzsze merytoryczne uzasadnienie badan zdeterminowato cel kolejnej czgsci ba-
dan, w ktérych podjeto sie proby ilosciowej identyfikacji wplywu parametréw operacyjnych
bioreaktora ReadyToProcess™ WAVE 25 determinujacych oscylacyjne wychylenia polimero-
wego zbiornika Cellbag™ na wydajno$¢ mieszania typu wave fazy ciektej znajdujacej si¢ we-
wnatrz tego zbiornika identyfikowang jako czas mieszania tgso,. Niniejsza cz¢$¢ pracy doktor-
skiej zrealizowano w oparciu o metodyke przedstawiong w rozdziale 4.2. Szczegdtowa
prezentacj¢ i dyskusje wszystkich wynikéw dotyczacych tej czgsci badan doswiadczalnych
przedstawiono w publikacji [A1]. Natomiast ponizej zaprezentowano i przedyskutowano watki
badawcze najwazniejsze z punktu widzenia integracji tematyki rozprawy doktorskie;.

Ogotem, warto$ci czasu mieszania tgso, 0siggane w zbiorniku Cellbag™ 2 L, a zmierzone przy
zastosowaniu metody pH, w catym branym pod uwage zakresie parametrow procesowych wy-
niosty od 3 do 1350 sekund. Odnotowanie tak zréznicowanych wartosci czasu mieszania, od
rzedu kilku sekund do rzedu kilkudziesieciu minut, oznacza, ze w pewnych warunkach definio-
wanych pewnym zakresem parametréw operacyjnych badanego bioreaktora single-use, inten-
sywno$¢ mieszania typu wave w polimerowym zbiorniku i zwigzana z nig wydajno$¢ wnikania

masy przez stale odnawiang powierzchni¢ miedzyfazows jest bardzo niska.
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Identyfikacja wplywu parametrow operacyjnych na wydajnos$¢ mieszania

Wpltyw poszczegdlnych parametrow operacyjnych pracy bioreaktora ReadyToProcess
WAVE™ 25 na warto$ci czasu mieszania tgse, osiggane w polimerowym zbiorniku Cell-
bag™ 2 L okre$lono poprzez wyznaczenie $rednich wartos$ci tgso, dla wszystkich poziomow
niezaleznych parametrow uwzglednionych w planowaniu eksperymentéw: amplitudy oscyla-
cyjnych wychylen a, czestotliwosci oscylacyjnych wychyleh w, parametru opisujgcego profil
przyspieszenia w trakcie cyklu oscylacji acc oraz objgtosci fazy ciektej w zbiorniku V;. Wy-
kresy $rednich warto$ci czasu mieszania dla czterech niezaleznych czynnikow przedstawiono
na Rysunku 21. Natomiast wartosci bezwzgledne standaryzowanej oceny efektu poszczegol-

nych parametrow zebrano na wykresie Pareto przedstawionym na Rysunku 22.
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Rysunek 21. Wykresy zalezno$ci migdzy srednimi warto§ciami czasu mieszania tgso,
a branymi pod uwage poziomami niezaleznych parametrow procesowych: amplitudy oscylacji
a (A), czestotliwos$ci oscylacji w (B), parametru acc (C) oraz objetosci cieczy w zbiorniku V;,
(D) (zgodnie z [A1]).
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Na podstawie danych przedstawionych na Rysunku 21 mozna stwierdzi¢, ze wptyw bada-
nych parametrow procesowych na wydajnos$¢ mieszania w zbiorniku Cellbag™ 2 L jest niejed-
norodny. Najwieksze roznice migdzy $rednimi warto$ciami tqs5¢, zaobserwowano w przypadku
parametru w. Stosunek $rednich wartosci tgsq, migdzy sgsiednimi poziomami parametru w byt
réwny 12,6 (w réwne 2 min™" i 21 min™") oraz 7,0 (w réwne 21 min" i 40 min™"). WartoS$ci
bezwzgledne standaryzowanej oceny efektu parametru w przedstawione na Rysunku 22 prze-
kroczyly granice przedziatu ufnosci p = 0,05 zarowno w przypadku efektu liniowego (L), jak
i kwadratowego (Q). Ponadto, warto$ci oceny efektu w przypadku parametru w byty najwyzsze

sposrod odnotowanych dla wszystkich czynnikéw branych pod uwage.

w L) [

w (Q) [ 62398
a(l) [ -5.26059

Vi (L) [ 4293764

VL (Q) 1255292
a(Q) -,420162 |

acc (L) 2508697

acc (Q) - 21407

4
p=08

Rysunek 22. Wykres Pareto warto$ci bezwzglednych standaryzowanej oceny efektu
ustalonych na podstawie uzyskanych eksperymentalnie warto$ci czasu mieszania tgso,

w zbiorniku Cellbag™ 2 L (zgodnie z [A1]).

W przypadku parametrow a 1 V;, roznice miedzy Srednimi wartosciami tgso, dla sgsied-
nich pozioméw byly wyraznie mniejsze niz w przypadku parametru o, jednak wcigz wskazy-
waly na wystgpowanie istotnego wptywu na wydajnos¢ mieszania w badanym uktadzie (Rysu-
nek 21). Na podstawie analizy warto$ci oceny efektu zebranych na wykresie Pareto
przedstawionym na Rysunku 22 stwierdzono, ze wylacznie efekty liniowe parametréw a 1V},
mialy istotny statystycznie wptyw na warto$ci czasu mieszania osiggni¢te w badanym uktadzie.

Srednie warto$ci tqso, dla poszczegdlnych pozioméw parametru acc byly podobne, zas
wartos$ci oceny efektu liniowego oraz kwadratowego przedstawione na Rysunku 21C nie prze-
kroczyty progu istotnosci statystycznej. Na tej podstawie stwierdzono, ze parametr acc nie ma
istotnego wplywu na wydajno$¢ mieszania w zbiorniku Cellbag™ 2 L 1 z tego uzasadnionego
merytorycznie powodu, w dalszej dyskusji wynikéw brano pod uwage wylacznie parametry a,

w oraz V;.
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Srednie wartoéci czasu mieszania tgso, dla wybranych par parametréow procesowych
przedstawiono w formie wykresow konturowych na Rysunku 23. Zaleznos$ci miedzy parame-
trami procesowymi a warto$ciami tqse, byly monotoniczne: wzrost wartosci a lub w, lub spa-
dek warto$ci V; byt zwigzany ze zmniejszeniem wartoéci czasu mieszania toso,. Srednie war-
tosci czasu mieszania tgse, W badanym uktadzie przy maksymalnej wartosci czgstotliwosci
oscylacji w =40 min' wynosity mniej niz 10 sekund niezaleznie od warto$ci parametrow a
i V, (przedstawionych, odpowiednio, na Rysunku 23A i Rysunku 23B). Srednie wartosci czasu
mieszania tgse, ponizej 30 sekund osiagnigto przy wartosciach parametréw a > 7° oraz
w>21 min.

Kat nachylenia izolinii na Rysunku 23C byl blizszy 45° w porownaniu do kata nachylenia
izolinii na Rysunku 23A i Rysunku 23B. Zgodnie z tym, wptyw parametréw a 1 V; na wartosci
tose, osiagane w zbiorniku Cellbag™ 2 L byt zblizony. Ponadto, przebieg oraz kat nachylenia
izolinii na Rysunku 23B 1 Rysunku 23C pozwalal wnioskowac, ze wpltyw objetosci fazy ciektej
V;, na wydajno$¢ mieszania osiggang w polimerowym zbiorniku Cellbag™ 2 L byt najwigkszy

w zakresie V;, < 0,6 dm>.

a ()

Rysunek 23. Wykresy konturowe srednich warto$ci czasu mieszania tqg50, W zaleznos$ci od
warto$ci wybranych par parametrow, tj. a1 @ (A), w 1V, (B) oraz a1 V; (C), wptywajacych
istotnie na wydajno$¢ mieszania w uktadzie (zgodnie z [A1]).
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Propozycje rownan Kkorelacyjnych

Na podstawie uzyskanych danych doswiadczalnych zaproponowano szereg rownan korelacyj-
nych do przewidywania wartos$ci czasu mieszania w zbiorniku Cellbag™ 2 L. Wspotczynniki
Roéwnania 21 wyznaczono przy zastosowaniu funkcji regresji nieliniowej w srodowisku MA-

TLAB, w oparciu o pelny zbi6r wartosci eksperymentalnych:
tosy, = 389,41 - w1068 . (sin or) 04886 . V]?,5736 1)

Warto$ci czasu mieszania tqse, przewidywane przy zastosowaniu Rownania 21 miescily si¢
w zakresie + 30% warto$ci otrzymanych eksperymentalnie 1 wynoszacych wigcej niz 200 se-
kund. W zakresie czasu mieszania tgse, ponizej 30 sekund, przewidywania uzyskane przy za-
stosowaniu Réwnania 21 silnie przekraczaly wartosci uzyskane w trakcie badan, osiagajac
wartosci bledu powyzej +300%. W celu zwigkszenia doktadnosci przewidywan w zakresie ni-
skich warto$ci czasu mieszania, zaproponowano kolejne réwnanie korelacyjne, ktérego wspot-
czynniki wyznaczono w oparciu o wartosci do$wiadczalne dla parametrow a > 7° oraz

w>21 min™:
tosy, = 704,16 - w1566 . (Sin a)—o,4594 'VL(.)ASGO (22)

Zmienna @ w Roéwnaniach 21 1 22 zostala wyrazona w stopniach, zmienna w w min', nato-
miast zmienna V; w dm?. Dokladnos$¢ przewidywan uzyskanych przy zastosowaniu Rownania
22 w obszarze niskich warto$ci czasu mieszania jest znacznie lepsza w porownaniu z RoOwna-
niem 21. Wigkszo$¢ przewidywanych wartos$ci miescila si¢ w zakresie btedu = 30% od warto-
sci doswiadczalnych, za$ najwyzsze wartosci btedu przewidywan wynosity = 50%.
Warto$ciowym uzupelnieniem zestawu opracowanych rownan modelowych (tj. Rownan
211 22) byta zaproponowana korelacja zawierajaca cztony bezwymiarowe: zmodyfikowana
liczbe Reynoldsa Re; zdefiniowang zgodnie z ROwnaniem 19 oraz stopien napetnienia zbior-
nika (V /V;) réwny ilorazowi objgtosci cieczy w zbiorniku oraz objetosci nominalnej zbiornika

Cellbag™ 2 L:

0,5735

1
toco, = 2,2962 - 105 . —. (_> ‘R -0,4757 23
oo w \V, €L (23)

W Roéwnaniu 23 czas mieszania tgse, jest wyrazony w sekundach, parametr w w jednostce
min', za§ V oraz V;, w dm>.
Poréwnanie doktadnosci przewidywan wydajno$ci mieszania w zakresie niskich wartosci czasu

mieszania tgse, przedstawiono na Rysunku 24. Przewidywane warto$ci czasu mieszania tgso,
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z zakresu ponizej 25 sekund, wyznaczone przy zastosowaniu Réwnania 23, cechowaty si¢ za-
dowalajacg doktadnoscig, porownywalng z osiggang w przypadku Rownania 22. Wartos¢ bez-

wzgledna $redniego bledu przewidywan otrzymanych przy zastosowaniu Roéwnania 23 wyno-

sita 31%.

45 ~ ™ ™ ™ T
* Réwn. 21 o

4011 o Rown. 22 .
B35} x Rown. 23 o
e
230 -
O 25}
=
)
N2ot
Q.
2
B 15
kS
=10

O %l 1 L '
0 5 10 15 20 25

Wartosc¢ eksperymentalna (s)
Rysunek 24. Wykres dopasowania wartosci czasu mieszania przewidywanych na podstawie
korelacyjnych rownan 21-23 odniesionych do wartosci eksperymentalnych mniejszych niz

25 sekund (zgodnie z [A1]).

Kluczowym rezultatem badah omowionych w niniejszym rozdziale rozprawy doktorskiej
byto poznanie charakterystyki czasu mieszania w zbiorniku Cellbag™ 2 L w pelnym dostep-
nym zakresie czterech parametréw operacyjnych pracy bioreaktora ReadyToProcess
WAVE™ 25, Okreslono wptyw poszczegdlnych parametrow na wydajno$¢ mieszania w bada-
nym uktadzie bioreaktora single-use. Na podstawie danych doswiadczalnych zaproponowano
zestaw rownan korelacyjnych do przewidywania warto$ci czasu mieszania w calym zakresie
parametrow procesowych (tj. Rownania 21 1 22), w tym réwnanie modelowe wykorzystujace
cztony bezwymiarowe (tj. Rownanie 23). Wedtug dostgpnej wiedzy, publikacja [A1] stanowi
pierwszy dostepny w literaturze przyktad tak kompleksowego opracowania charakterystyki
czasu mieszania w bioreaktorze single-use z mieszaniem typu wave do zastosowan w skali la-
boratoryjnej, w pelnym dostepnym zakresie parametrow procesowych determinujacych ruch

oscylacyjny, jak i1 stopnia napetnienia zuzywalnego polimerowego zbiornika.
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5.3. Analiza wydajnosci adaptacji metody kolorymetrycznej do ilosciowego
pomiaru czasu mieszania typu wave w polimerowych naczyniach

hodowlanych

Cel i merytoryczne uzasadnienie badan

Metoda pH, bedaca jedng z odmian metody sensorowej pomiaru czasu mieszania, okazala si¢
cechowa¢ pewnymi ograniczeniami, jak na przyktad ograniczong rozdzielczo$cia pomiaru
zwigzang z czasem reakcji zespolonej elektrody pH, brakiem mozliwos$ci obserwacji postgpu
procesu mieszania w calej objetosci cieczy zwigzang z lokalnos$cig metod sensorowych, czy tez
ograniczong powtarzalno$cig pomiaréw przeprowadzanych przy tych samych wartosciach pa-
rametroOw procesowych. Powyzsze ograniczenia, w potaczeniu z koniecznoscig udoskonalania
1 rozszerzania metodyki pomiaru czasu mieszania w polimerowych zbiornikach do bioreakto-
rOw single-use z mieszaniem typu wave, staly si¢ motywacja do podjecia dalszych badan sku-
pionych na opracowaniu autorskiej adaptacji metody kolorymetrycznej. Istotnym elementem
w trakcie opracowania procedury laboratoryjnej, ktora miata by¢ wykorzystywana przy pomia-
rach warto$ci czasu mieszania przy uzyciu metody kolorymetrycznej, byt dobor wartosci istot-
nych zmiennych, takich jak sktad oraz stosunek molowy reagentow w roztworze znacznika oraz
w roztworze znajdujacym si¢ w polimerowym zbiorniku, czy stosunek obj¢tosci obu roztworow.
Dodatkowo poréwnano wydajnos¢ opracowanej adaptacji metody kolorymetrycznej z wydaj-
noscig metody pH poprzez analiz¢ wynikow serii eksperymentéw przeprowadzonych w takich
samych warunkach mieszania typu wave. Szczegdtowa prezentacj¢ i dyskusj¢ wszystkich wy-
nikow dotyczacych tej czgsci badan doswiadczalnych przedstawiono w publikacji [A4]. Nato-
miast ponizej zaprezentowano 1 przedyskutowano watki badawcze najwazniejsze z punktu wi-

dzenia integracji tematyki rozprawy doktorskie;j.

Analiza wydajnosci metody kolorymetrycznej

Pierwszym krokiem w analizie aplikacyjno$ci opracowanej adaptacji metody kolorymetrycznej
do pomiaru czasu mieszania w polimerowych zbiornikach bioreaktora ReadyToProcess
WAVE™ 25 byto poroéwnanie powtarzalnosci wartosci czasu mieszania tqse, uzyskanych dla
tych samych parametréw operacyjnych pracy badanego bioreaktora single-use w przypadku
zastosowania metody pH oraz metody kolorymetrycznej. Wynik ilo§ciowego pordéwnania

przedstawiono graficznie na Rysunku 25.
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Rysunek 25. Porownanie wartosci odchylenia standardowego i rozrzutu wynikéw pomiaréw
czasu mieszania tqs, przeprowadzonych przy zastosowaniu metody pH i metody
kolorymetrycznej, uzyskanych dla tych samych wartosci parametrow operacyjnych

bioreaktora (zgodnie z [A4]).

Warto$¢ odchylenia standardowego w przypadku serii dziewieciu pomiardw (a = 7°,
w =21 min™", fl =30%) w przypadku metody kolorymetrycznej stanowita 9% (zbiornik Cell-
bag™ 2 L) oraz 12% (zbiornik Cellbag™ 10 L) sredniej wartosci czasu mieszania tgso,, czyli
istotnie mniej w porownaniu do wartosci 31% uzyskanej przy zastosowaniu metody pH zasto-
sowanej w przypadku polimerowego zbiornika Cellbag™ 2 L. Rozrzut warto$ci czasu miesza-
nia tgse, W przypadku metody kolorymetrycznej rowniez byt mniejszy w poréwnaniu do me-
tody pH. Réznica miedzy najwigksza a najmniejsza uzyskang warto$cia tgse, W przypadku
adaptacji metody kolorymetrycznej wynosita 3,2 s oraz 2,7 dla polimerowych zbiornikéw o po-
jemnosci, odpowiednio, 2 L1 10 L, w poréwnaniu do wartosci 13 s uzyskanej przy zastosowa-
niu metody pH podczas badania efektow mieszania typu wave w polimerowym zbiorniku o po-
jemnosci 2 L.

Wyniki pomiaréw przeprowadzonych w ramach analizy wptywu stosunku molowego rea-
gentow, stosunku objetosci znacznika do objgtosci cieczy w polimerowym zbiorniku oraz
sktadu roztworu znacznika 1 fazy cieklej na wartosci czasu mieszania tgse, przedstawiono na
Rysunku 26 oraz Rysunku 27. Istotno$¢ statystyczng wptywu obu badanych parametrow oce-
niono na podstawie wartosci bezwzglednych efektow standaryzowanych przedstawionych na

wykresie na Rysunku 28.

109



Czas 65.0
mieszania

tesx (8) 55.0

45.0 %

35.0 i

25.0 ® Blok 1 (znacznik NaOH)
@ Blok 2 (znacznik HCI)

15.0
1 2 3 4 S

Stosunek molowy (mMol,nacznik/ MOl ozer)

Rysunek 26. Wykres zalezno$ci §rednich warto$ci czasu mieszania tqse, od stosunku

molowego reagentdw w roztworze znacznika oraz roztworze wewnatrz polimerowego

zbiornika Cellbag™ 10 L (zgodnie z [A4]).

Czas 65.0
mieszania

tesx (S) 55.0

45.0
35.0
25.0 @ Blok 1 (znacznik NaOH)
® Blok 2 (znacznik HCI)
15.0
0 1 2 3

Stosunek objetosci (ML nacznix/Lroztwer)

Rysunek 27. Wykres zaleznosci srednich wartosci czasu mieszania tgs, 0d stosunku

objetosci roztworu znacznika do objetosci roztworu wewnatrz polimerowego zbiornika

Cellbag™ 10 L (zgodnie z [A4]).

Na podstawie danych przedstawionych na Rysunku 26 mozna stwierdzi¢, ze wzrost sto-

sunku molowego reagentow w roztworze znacznika i roztworze znajdujagcym si¢ w polimero-

wym zbiorniku bioreaktora single-use z mieszaniem typu wave, to jest zwigkszenie stechiome-

trycznego nadmiaru odczynnika dozowanego do uktadu, spowodowal spadek mierzonej
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warto$ci czasu mieszania tgse,. Zalezno$¢ czasu mieszania tgse, od stosunku molowego rea-
gentow byta w przyblizeniu liniowa, za$ istotno$¢ statystyczng liniowego efektu tego parametru
potwierdzono na podstawie wykreséw Pareto (Rysunek 28), na ktoérych wartos¢ bezwzgledna
standaryzowanej oceny efektu przekroczyta granicg przedziatu ufnosci w przypadku obu blo-
koéw eksperymentalnych. Obserwacje te byly spdjne z wnioskami z badan uprzednio opubliko-
wanych przez inne grupy badawcze, w ktorych zwiekszenie nadmiaru dozowanego odczynnika
wywotato zmniejszenie mierzonych warto$ci czasu mieszania tqso, [147], [148].

Blok 1

Stosunek molowy
(Liniowy)

-3.20

Stosunek objgtosci

-1.27
(Kwadratowy)

Stosunek molowy
(Kwadratowy)

-0.21

Stosunek objetosci

1
(Liniowy) 410

e

p=0.05

Blok 2

Stosunek molowy
(Liniowy)

-3.29

Stosunek objetosci
(Kwadratowy)

] .14
Stosunek molowy ] -1,00
] 0'63

6

(Kwadratowy)

Stosunek objetosci
(Liniowy)

p=0,05

Rysunek 28. Wykresy Pareto warto$ci bezwzglednych standaryzowanej oceny efektu
parametréw zbadanych w ramach analizy wydajnos$ci metody kolorymetrycznej. Blok 1:
znacznik — roztwor NaOH, ciecz w zbiorniku: roztwér HCI. Blok 2: znacznik — roztwor HCI,
ciecz w zbiorniku: roztwor NaOH (zgodnie z [A4]).

Zastosowanie wysokiej warto$ci stosunku molowego reagentow profiluje zaprojektowang
w ten sposob procedure pomiaru w kierunku okre§lania warto$ci czasu makromieszania oraz
wplywa na zwigkszenie powtarzalnosci wynikéw pomiarow [148]. Biorgc pod uwage, ze ob-

szar zastosowan badanego systemu bioreaktora ReadyloProcess WAVE™ 25 obejmuje

111



gléwnie procesy z wykorzystaniem biomasy komoérek zwierzecych i ludzkich, lub biomasy ko-
morek 1 organéw roslinnych, czyli form biomasy Eukaryota o umiarkowanym (w odniesieniu
do mikroorganizméw) tempie proliferacji, ukierunkowanie opracowanej procedury pomiaru do
okreslania czasu makromieszania uznano za wystarczajgce, pomimo tego, ze w tym przypadku
osiggniecie wystarczajacej jednorodnosci stwierdza si¢ w momencie, gdy pewne obszary cieczy
mogly nie by¢ wymieszane na poziomie molekularnym [147].

Zmiana stosunku objetosci dozowanego roztworu znacznika oraz objetosci roztworu we-
wnatrz zbiornika okazaty si¢ nie miec¢ istotnego statystycznie wptywu na otrzymywane warto$ci
czasu mieszania. Srednie wartoci czasu mieszania tqgq, przedstawione na Rysunku 27 byty
zblizone w przypadku obu blokéw eksperymentalnych, a wartosci bezwzgledne standaryzowa-
nej oceny efektu w przypadku tego parametru nie przekroczyty granicy przedzialu ufnosci.

Istotng statystycznie réznice miedzy srednimi warto$ciami czasu mieszania tqso,, zaobser-
wowang mig¢dzy blokami eksperymentalnymi wydzielonymi na podstawie skiadu roztworu
znacznika oraz roztworu wewnatrz polimerowego zbiornika, uzyskano wytacznie w przypadku
wartosci stosunku molowego reagentéw rownej 4. Srednia warto$¢ czasu mieszania tqgo, oraz
odchylenia standardowego dla tej warto$ci stosunku molowego byta najmniejsza w przypadku
Bloku 1, w ktérym jako znacznik wykorzystywano roztwdr NaOH 1 wynosita 32,9 + 2.2 s,
w porodwnaniu do wartosci 42,7 + 4,8 s w analogicznym przypadku przypisanym do Bloku 2.

Osiagnigcie nizszych wartos$ci §redniego czasu mieszania tqso, Oraz mniejszej wartosci od-
chylenia standardowego w przypadku pomiarow przypisanych do Bloku 1, w ktérych barwa
roztworu w polimerowym zbiorniku zmieniala si¢ z zottej na niebieska po dodaniu znacznika
o odczynie zasadowym, bylo w pewnym stopniu sprzeczne z dostgpnymi w literaturze zalece-
niami dotyczacymi projektowania procedur analitycznych opartych o metode kolorymetryczna.
Wedtlug tych literaturowych zalecen, pomiar bazujacy na obserwacji procesu odbarwiania fazy
ciektej powinien dawa¢ doktadniejsze rezultaty, poniewaz wykrywanie ostatnich pozostatych
obszarow o ciemnej barwie na tle jasnej cieczy jest zwykle latwiejsze, a przy tym niweluje
ryzyko przestaniania jasnych obszaréw cieczy przez obszary ciemno zabarwione [149]. Wysta-
pienie odwrotnej zaleznosci w omawianych danych moglto by¢ zwigzane z mniejsza czutoscia
wykrywania przez algorytm przetwarzania obrazu barwy zottej, stabiej kontrastujacej z jasno-
szarg barwg platformy bioreaktora, co z kolei opdznilo zakonczenie pomiaru, zdefiniowane
jako moment osiggniecia 95% koncowej liczby pikseli o wynikowej barwie roztworu.

Podsumowujac, na podstawie analizy wynikéw przedstawionych w niniejszym rozdziale

dobrano nastgpujace optymalne wartosci parametrow do wykorzystania we wszystkich
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kolejnych pomiarach czasu mieszania tq5¢, z zastosowaniem opracowanej adaptacji metody
kolorymetryczne;:

e stosunck molowy reagentow: 4 molnacznik/molroztwor,

e stosunek objetosci reagentow: 1 mLznacznik/Lroztwor,

e reagent w roztworze znacznika: NaOH,

e reagent w roztworze wewnatrz zbiornika: HCI.

Opracowana adaptacja metody kolorymetrycznej do pomiaru czasu mieszania w polime-
rowych zbiornikach bioreaktora ReadyToProcess WAVE™ 25 cechowata si¢ lepsza powtarzal-
noscig wynikéw w porownaniu do metody pH wykorzystywanej podczas realizacji poczatko-
wych etapoéw czegsci doswiadczalnej pracy doktorskiej. Dodatkowym atutem wynikajacym
z obserwacji procesu mieszania przy uzyciu kamery cyfrowej byta mozliwos¢ pozyskania do-
datkowych informacji na temat przeplywu cieczy w zbiornikach Cellbag™, ktore to rezultaty

opisano w Rozdziale 5.4 niniejszej rozprawy.
5.4. Analiza ksztaltu falujacej powierzchni miedzyfazowej

Cel i merytoryczne uzasadnienie badan

Wykorzystana w przeprowadzonych badaniach adaptacja metody kolorymetrycznej do pomiaru
czasu mieszania tgso, stworzyta mozliwos$¢ archiwizacji w cyfrowej formie pozyskanego ma-
teriatu filmowego dokumentujacego poszczegdlne eksperymenty. Cyfrowa posta¢ zgromadzo-
nego materialu filmowego pozwalata natomiast na komputerowo wspomagang cyfrowa ob-
robke zdigitalizowanego zapisu przebiegu eksperymentow, ktora w efekcie mogta dostarczy¢
ciekawych danych charakteryzujacych przepltyw cieczy w trakcie mieszania typu wave zacho-
dzacego w polimerowych zbiornikach Cellbag™ poddawanych oscylacyjnym wychyleniom.
Celem przeprowadzonej poglebionej analizy cyfrowego materialu filmowego bylo wyekstra-
howanie dodatkowych danych jakosciowo 1 ilosciowo charakteryzujacych i kwantyfikujacych
przeplyw cieczy falujacej w polimerowym zbiorniku poruszanym zgodnie z przyjetymi warto-
Sciami parametréw operacyjnych bioreaktora ReadyToProcess WAVE™ 25. Niniejszg czg$¢
pracy doktorskiej zrealizowano w oparciu o metodyke przedstawiong w Rozdziale 4.5. Szcze-
gotowa prezentacje i dyskusje wszystkich wynikéw dotyczacych tej cze$ci badan doswiadczal-
nych przedstawiono w publikacji [A4]. Natomiast ponizej zaprezentowano i przedyskutowano
watki badawcze najwazniejsze z punktu widzenia integracji tematyki rozprawy

doktorskie;j.
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Klasyfikacja przeplywu falujacej cieczy poddawanej mieszaniu typu wave

Materiat filmowy, obszernie zgromadzony w trakcie pomiarOw czasu mieszania tgso, W zbior-

nikach Cellbag™ o pojemnosci 2 L oraz 10 L z uzyciem metody kolorymetrycznej, wykorzy-

stano w celu analizy jako$ciowej struktur powstajacych na powierzchni migdzyfazowej w wa-

runkach mieszania typu wave rdznigcych si¢ intensywnoscig przepltywu fazy -cieklej

wywotywanego w oscylacyjnie wychylanym polimerowym zbiorniku. Struktury sklasyfiko-

wano w oparciu o dostepne w literaturze wyniki badan dotyczacych ksztaltu powierzchni swo-

bodnej cieczy w przeptywach zaobserwowanych w otwartych kanatach [150] oraz naturalnych

akwenach, takich jak rzeki i morza [151], [152]. Kategorie 0—6 wyodrgbniono na podstawie

nastepujacych kryteridw, a w opisie charakteryzujagcym Kategorie 3—6 zachowano w nawiasach

anglojezyczna terminologi¢ przyjeta w publikacji [A4]:

Kategoria 0: ptaska powierzchnia cieczy bez widocznych deformacji.

Kategoria 1: drobne fale kapilarne (fale napigcia powierzchniowego) na powierzchni cie-
czy powstajace wskutek wibracji wynikajacych z pracy napedu oscylacyjnie wychylanej
platformy bioreaktora.

Kategoria 2: widoczne fale kapilarne na powierzchni cieczy oraz interakcje miedzy falami
kapilarnymi powstajacymi w wyniku odbi¢ cieczy od $cian polimerowego zbiornika.
Kategoria 3: widoczne interakcje miedzy falami na powierzchni cieczy odbijajacymi si¢
od $cian zbiornika oraz zaokraglone zaburzenia na powierzchni cieczy w postaci tzw. ,,guz-
koéw” (ang. knobs).

Kategoria 4: widoczne zaokraglone zaburzenia na powierzchni cieczy w postaci ,,guzkéw”
(ang. knobs), wywotywanych zderzaniem si¢ falujacej cieczy z krancami zbiornika i prze-
tamania fali powstajacej w wyniku zgromadzenia cieczy przy jednym krancu zbiornika.
Kategoria S: Struktura powierzchni miedzyfazowej podobna jak w przypadku Kategorii 4,
przy czym w momencie zatamania fali wyraznie styszalny odgtos rozchlapywania/rozbry-
zgiwania (ang. splashing) cieczy.

Kategoria 6: Struktura powierzchni migdzyfazowej podobna jak w przypadku Kategorii 5,
przy czym w momencie zatamania fali styszalny jest zarowno odgtos rozchlapywania/roz-
bryzgiwania cieczy (ang. splashing), jak i dochodzi do uwigzienia pgcherzy powietrza pod

spieniong powierzchnig cieczy (ang. surf).

Przyktady obrazowania fal sklasyfikowanych poszczegdlnymi Kategoriami 0—6, przedsta-

wione zostaty na Rysunku 29.
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Kategoria Cellbag™2 L Cellbag™10L

0-

e

5-

6

Rysunek 29. Przyktady klatek z cyfrowych nagran wideo procesu mieszania typu wave
zaobserwowane podczas przeplywu cieczy w badanych zbiornikach Cellbag™
1 przyporzadkowanych do Kategorii 0—6 na podstawie analizy struktury powierzchni
migdzyfazowej gaz-ciecz oraz zaobserwowanych cech charakterystycznych zaznaczonych
czerwong linig (zgodnie z [A4]).

115



Wynik przyporzadkowania do zaproponowanych Kategorii 0—6 nagran przedstawiajacych
charakterystyczne momenty zaobserwowane w trakcie przeptywu cieczy w polimerowych
zbiornikach Cellbag™ 2 L i Cellbag™ 10 L wymuszanego procesem mieszania typu wave uwa-
runkowanego wartosciami parametrow procesowych bioreaktora ReadyToProcess WAVE™ 25
przedstawiono, odpowiednio, w Tabeli 12 i1 Tabeli 13 oraz na Rysunku 30 i Rysunku 31. Kwan-
tyfikacja poszczegolnych wariantow eksperymentalnych odpowiadajacych kombinacjom para-
metrow procesowych badanego bioreaktora single-use z mieszaniem typu wave stworzyta moz-
liwos$¢ jakosciowego powigzania zjawisk zaobserwowanych na falujacej powierzchni cieczy
z rezimem przeptywu cieczy wewnatrz polimerowych zbiornikow. Wynik kategoryzacji prze-
dyskutowano z uwzglednieniem warto$ci czasu mieszania tgse, uzyskanych przy zastosowaniu
metody kolorymetrycznej i wyznaczonych dla obu rozpatrywanych polimerowych zbiornikow

Cellbag™, czyli z wynikami oméwionymi szczegélowo w Rozdziale 5.5 niniejszej rozprawy.

Tabela 12. Kwantyfikacja kategoryzacji struktury powierzchni migdzyfazowej gaz-ciecz
oraz $rednie warto$ci czasu mieszania fosy, wraz z odchyleniami standardowymi, odnotowane

w polimerowym zbiorniku Cellbag™ 2 L (zgodnie z [A4]).

Plan DoE Nr wariantu « (°) w (min™')  fl(-) tosy, (s) o (s) Kategoria
BBD 1 2 2 0,3 1446 108 0
2 2 40 0,3 7,1 1,5 4

3 12 2 0,3 254 57 0

4 12 40 0,3 37 14 5

5 2 21 0,1 122 6,1 1

6 2 21 0,5 262 18,5 0

7 12 21 0,1 93 1,6 2

8 12 21 0,5 152 48 3

9 7 2 0,1 188 24,1 0

10 7 2 0,5 449 21,2 0

11 7 40 0,1 42 0,7 4

12 7 40 0,5 43 02 5

13 7 21 0,3 10,2 0,9 2

23 D1 5 13 0,22 26,9 1,9 2
D2 9 13 0,22 174 1,6 1

D3 5 29 0,22 74 19 3

D4 9 29 0,22 56 0,6 4

D5 5 13 0,38 74,9 29,6 2

D6 9 13 0,38 23,5 18,0 3

D7 5 29 0,38 17,8 22 3

D8 9 29 0,38 78 0,1 4
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Tabela 13. Kwantyfikacja kategoryzacji struktury powierzchni migdzyfazowej gaz-ciecz
oraz $rednie warto$ci czasu mieszania fosy, wraz z odchyleniami standardowymi, odnotowane

w polimerowym zbiorniku Cellbag™ 10 L (zgodnie z [A4]).

Plan DoE Nr wariantu a (°) w (min")  fl(-) tosy, (s) o (s) Kategoria

BBD 1 2 2 0,275 2223 372 0
2 2 40 0,275 17,1 02 4
3 12 2 0,275 228 18 1
4 12 40 0,275 2,2 02 6
5 2 21 0,05 13,9 1,2 3
6 2 21 0,5 413 87 1
7 12 21 0,05 7,8 0,8 5
8 12 21 0,5 11,5 1,3 5
9 7 2 0,05 61,9 49 0
10 7 2 0,5 2150 391 1
11 7 40 0,05 4,5 0,3 6
12 7 40 0,5 5,3 1,2 6
13 7 21 0,275 9,7 1,2 4

23 Dl 5 13 0,185 34,2 41 3
D2 9 13 0,185 11,7 19 4
D3 5 29 0,185 6,4 0,6 5
D4 9 29 0,185 5,7 1,2 5
D5 5 13 0,365 49,4 1,5 2
D6 9 13 0,365 46,0 149 2
D7 5 29 0,365 7,9 L5 6
D8 9 29 0,365 5,6 0,7 6
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Rysunek 31. Przestrzen eksperymentalna z oznaczonym przydziatem poszczegolnych

wariantow eksperymentalnych do Kategorii 0—6 ksztattu powierzchni migdzyfazowej gaz-

ciecz zaobserwowanych w przypadku polimerowego zbiornika Cellbag™ 10 L

(zgodnie z [A4]).
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W przypadku polimerowego zbiornika Cellbag™ 2 L, warianty eksperymentalne nr 1, 3,
6,91 10, dla ktorych warto$ci czasu mieszania tqso, byly najwyzsze (tj. od 188 do 1 450 sekund)
przypisano do Kategorii 0. Ten sam zestaw wariantow eksperymentalnych w przypadku poli-
merowego zbiornika Cellbag™ 10 L (czyli dla warto$ci czasu mieszania tqs0, od 61,9 do 2 220
sekund) przyporzadkowano do Kategorii 0 lub 1. Czgstotliwos¢ ruchu oscylacyjnego ustawiona
w przypadku wariantéw nr 1, 3, 9 1 10 byta najnizsza dopuszczalng w systemie ReadyToProcess
WAVE™ 25 1 wynosita 2 min™', za§ w przypadku wariantu nr 6 czgstotliwos¢ 21 min™ byla
sprz¢zona z najnizsza dopuszczalng amplitudg oscylacji réwna 2° oraz najwyzszym dopusz-
czalnym stopniem napetnienia polimerowego zbiornika rownym 50%. Biorac pod uwage niskg
intensywno$¢ wzbudzania ruchu falowego cieczy oraz jedynie nieznaczne zaburzenia lub nawet
brak widocznych zaburzen powierzchni miedzyfazowej gaz-ciecz, wymienione powyzej wa-
rianty mozna przyporzadkowac¢ do rezimu przeplywu laminarnego lub bardzo wczesnej fazy
rezimu przej$ciowego. Wartosci czasu mieszania tgse, W przypadku pozostatych wariantow
eksperymentalnych wynosity mniej niz 60 sekund w obu badanych polimerowych zbiornikach.

Warto$ci czasu mieszania tgso, osiagnigte w eksperymentach przyporzadkowanych do Ka-
tegorii 1, w przypadku polimerowego zbiornika o pojemnosci 2 L wynosily okoto 15 sekund
1 byly to warto$ci znacznie nizsze w poréwnaniu do eksperymentéw przeprowadzonych przy
zastosowaniu polimerowego zbiornika o pojemnosci 10 L (powyzej 220 sekund). Istotna r6z-
nica mi¢dzy warto§ciami czasu mieszania tqs0, W eksperymentach przyporzadkowanych do tej
samej Kategorii 1 jest prawdopodobnie zwigzana z tym, ze w przypadku zbiornika Cellbag™
2 L stopien napelnienia dla tych wariantow byt nizszy 1 wynosit ponizej 22%, za$ w przypadku
zbiornika Cellbag™ 10 L do Kategorii 1 przyporzadkowano warianty, w ktorych stopien na-
petnienia wynosit 28% lub 50%.

Kategoria 2 zawierala warianty eksperymentalne, dla ktéorych zaobserwowano na po-
wierzchni cieczy fale kapilarne, co moze swiadczy¢ o przewazajacym wplywie lepkosci przy
formowaniu powierzchni swobodnej cieczy. Poczawszy od Kategorii 3, na powierzchni mig-
dzyfazowej gaz-ciecz wystgpowaly zaburzenia w ksztalcie ,,guzkow” (ang. knobs), co zinter-
pretowano jako pierwszy objaw burzliwosci przeptywu uzyskanego wewnatrz polimerowych
zbiornikoéw. Warianty eksperymentalne przyporzadkowane do Kategorii 4 oraz Kategorii 5 ce-
chowaty si¢ wzrastajacg intensywno$cig mieszania typu wave oraz stopniowym zwigkszaniem
burzliwos$ci, powigzanymi ze zderzeniami duzych mas cieczy z powierzchniami jednorazo-
wych zbiornikéw do hodowli oraz z odnotowanymi odgtosami rozchlapywania/rozbryzgiwania
(ang. splashing). Intensywne rozchlapywanie powstajacych fal oraz zatrzymywanie pecherzy

powietrza pod powierzchnig spienionej cieczy (ang. surf), umozliwiajace przyporzadkowanie
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do Kategorii 6, stwierdzono wylacznie w przypadku wybranych wariantow eksperymentalnych
dla zbiornika Cellbag™ 10 L.

Zgodnie z przeprowadzong klasyfikacja, przypisywany Kategorii 0 oraz Kategorii 1 lami-
narny rezim przeptywu fazy ciektej w przypadku polimerowego zbiornika Cellbag™ 2 L zaob-
serwowano dla szerszego zakresu parametréw procesowych w poréwnaniu do polimerowego
zbiornika Cellbag™ 10 L. W przypadku polimerowego zbiornika o pojemnos$ci 2 L, maksy-
malna czgstotliwos$¢ oscylacji, przy ktoérej stwierdzono wystgpowanie przeptywu laminarnego,
wynosita 21 min™ przy stopniu napetnienia rownym 0,1 (wariant nr 5). W przypadku polime-
rowego zbiornika o pojemnosci 10 L, czestotliwos$¢ oscylacji w wariantach przyporzadkowa-
nych do kategorii utozsamianych z przeptywem laminarnym wynosita 2 min™ (warianty nr 1,
3,9,10) lub 21 min! przy maksymalnym stopniu napetnienia rownym 0,5 (wariant nr 6).

Obecnos$¢ cech §wiadczacych o burzliwo$ci przeptywu fazy ciektej w przypadku polime-
rowego zbiornika Cellbag™ 10 L zaobserwowano przy znacznie mniejszych warto$ciach para-
metrow procesowych w porownaniu do polimerowego zbiornika o pojemnosci 2 L. Do Kate-
gorii 4-6 przyporzadkowano warianty eksperymentalne, dla ktorych czestotliwosé oscylacji
byla nie mniejsza niz 29 min', wybrane warianty o czestotliwo$ci kotysania rownej 21 min™!
(warianty nr 8, 13) oraz jeden z wariantéw o czestotliwo$ci rownej 13 min™' (wariant nr D2).
W przypadku polimerowego zbiornika Cellbag™ 2 L, rezim burzliwy dominowat w przypadku
wariantow o czestotliwosci kotysania rownej 40 min™' oraz wybranych wariantdw o czgstotli-
wosci 29 min! (warianty nr D4, DS).

Podsumowujac, rozwiniecie przeptywu w polimerowym zbiorniku Cellbag™ o pojemno-
sci 10 L nastgpowalo przy nizszych wartosciach czestotliwosci kotysania niz w przypadku po-
limerowego zbiornika Cellbag™ 2 L. Przyczyng obserwowania zjawisk swiadczacych o wiek-
szej intensywnosci przeptywu burzliwego w polimerowym zbiorniku o wigkszej objetosci
nominalnej mogly by¢ wieksze wymiary polimerowego zbiornika oraz wigksza objetoscia fazy
ciektej w 10-litrowym zbiorniku, co wptywato na wigkszg ilo§¢ energii oraz pedu przejmowa-
nych przez rozkotysang i falujacg ciecz, a rozpraszanych w kazdym cyklu oscylacji platformy

bioreaktora.
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5.5. Przewidywanie wydajnosci mieszania fazy cieklej w polimerowych

zbiornikach Cellbag™ o objetosciach 2 Li 10 L

Cel i merytoryczne uzasadnienie badan

Celem kolejnej czesci badan dos§wiadczalnych przeprowadzonych na potrzeby realizacji na-
stepnego etapu pracy doktorskiej byto opracowanie propozycji rownania korelacyjnego zmiany
skali do zastosowania w uktadzie bioreaktora single-use z mieszaniem typu wave. Z uwagi na
pewne ograniczenia stosowalnosci metody pH (systemowo wynikajace z metodyki tej uznanej
metody badawczej), podjeto wyzwanie polegajace na opracowaniu autorskiej adaptacji metody
kolorymetrycznej do pomiaru czasu mieszania tgse, W polimerowych zbiornikach poddawa-
nych oscylacyjnym wychyleniom. Niniejsza czg¢$¢ pracy doktorskiej zrealizowano w oparciu
o metodyke przedstawiong w rozdziale 4.4. Szczegotowa prezentacje 1 dyskusje wszystkich
wynikow dotyczacych tej czesci badan doswiadczalnych przedstawiono w publikacji [A4]. Na-
tomiast ponizej zaprezentowano i przedyskutowano watki badawcze najwazniejsze z punktu

widzenia integracji tematyki rozprawy doktorskiej.

Porownanie wydajnosci mieszania typu wave w polimerowych zbiornikach

Cellbag™ 2 Li 10 L

Zoptymalizowang procedurg eksperymentalng bazujaca na opracowanej adaptacji metody ko-
lorymetrycznej wykorzystano do wyznaczenia charakterystyki czasu mieszania tgs5q, W polime-
rowych zbiornikach do hodowli Cellbag™ o objetosciach nominalnych 2 litrow i 10 litréw.
Pelny zbior danych eksperymentalnych zostat opublikowany w materiatach uzupetiajacych do
artykutu [A4]. Wyznaczone w pomiarach warto§ci czasu mieszania tgse, W polimerowym
zbiorniku Cellbag™ 2 L mies$cily si¢ w zakresie od 2,7 do 1 570 sekund, za§ w polimerowym
zbiorniku Cellbag™ 10 L w zakresie od 2,1 do 2 650 sekund. Srednie wartosci czasu mieszania
wraz z wartosciami odchylenia standardowego dla poszczegdlnych wariantéw eksperymental-
nych przedstawiono w Tabeli 12 (zbiornik Cellbag™ 2 L) oraz w Tabeli 13 (zbiornik
Cellbag™ 10 L).

Srednie warto$ci czasu mieszania tosq,, uzyskane dla obu badanych polimerowych zbior-
nikdéw, wykorzystano w celu wyznaczenia wspotczynnikéw rownan korelacyjnych do przewi-
dywania warto$ci czasu mieszania w catym badanym zakresie parametréw procesowych. Za-
proponowane réwnania sktadaty si¢ z czlonow potegowych, w ktorych zmiennymi

niezaleznymi sg parametry procesowe «, w i fl. Bezposrednie wykorzystanie warto$ci
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parametrow operacyjnych pracy bioreaktora ReadyToProcess WAVE™ 25 w rownaniach kore-
lacyjnych, bez konieczno$ci wyznaczania dodatkowych parametrow bedacych funkcja, na
przyktad, warto$ci zwigzanych z geometrig polimerowego zbiornika lub wtasciwosciami wy-
korzystywanej cieczy, miato na celu utatwienie wykorzystania opracowanych rownan korela-
cyjnych do planowania bioproceséw w badanym bioreaktorze single-use. Niewykorzystanie
czlondow bezwymiarowych w rownaniach korelacyjnych wigzato si¢ rowniez z tym, ze udoku-
mentowane w literaturze definicje liczb kryterialnych uwzgledniajg najczesciej zmienne bedace
funkcjg czasu, a ktorych wartos¢ mozna wyznaczy¢ wytgcznie na podstawie komputerowych
symulacji przeptywu [132], [153]. Inne z dostgpnych definicji liczb kryterialnych, okreslone
z mys$la o wyznaczaniu na podstawie wartosci parametrow pracy lub wtasciwosci danego typu
bioreaktora, nie sg jednoznaczne — oznacza to, ze t¢ samg warto$¢ liczby kryterialnej mozna
uzyska¢ przy uzyciu roznych zestawOw parametréw operacyjnych pracy bioreaktora, przy kto-
rych charakterystyka przeplywu cieczy w bioreaktorze znacznie si¢ r6zni [3], [49].

W pierwsze] kolejnosci wyznaczono wspolczynniki rownan korelacyjnych w oparciu
o $rednie warto$ci czasu mieszania tgso, uzyskane dla wszystkich wariantoéw eksperymental-

nych w obu polimerowych zbiornikach:
t95%,2L — 2,0287 . (sin a)—1,1482 . w—1,0288 . fl0,64-94- (24)
tosos 100 = 6,5678 - (sin @) 13410 . () =14328 . £]2,7480 (25)

Pomimo wysokich wartosci wspotczynnikéw korelacji dla Rownan 24 i1 25, wynoszacych
odpowiednio 0,9873 1 0,9987, ich skutecznos¢ w przewidywaniu wartosci czasu mieszania
w pelnym zakresie parametrow oceniono jako niezadowalajaca, w szczegdlnosci w przypadku
zakresu czasu mieszania tqse, 0 wartosciach ponizej 100 sekund. Najlepsze dopasowanie prze-
widywan warto$ci czasu mieszania do warto$ci uzyskanych w eksperymentach osiagnigto
w przypadku bardzo wysokich warto$ci czasu mieszania tgse,, uzyskanych w wariantach eks-
perymentalnych przypisanych do Kategorii 0 w przypadku zbiornika o pojemnosci 2 L oraz
Kategorii 01 1 w przypadku zbiornika o pojemnosci 10 L (warianty nr 1, 3, 6, 9 1 10). Wartosci
odlegtosci Cooka (ang. Cook's distance) oraz wskaznika lewarowania (ang. /everage) wyzna-
czone dla wyzej wymienionych wariantdw bytly istotnie wyzsze w poréwnaniu z warto$ciami
wyznaczonymi dla pozostatych punktow z przestrzeni eksperymentalnej (zgodnie z Tabelg 9
w artykule [A4]). Na tej podstawie stwierdzono, ze wartosci czasu mieszania uzyskane w przy-
padku wariantow nr 1, 3, 6, 9 1 10 sg obserwacjami odstajagcymi, wptywajacymi znacznie na
jako$¢ przewidywan uzyskiwanych przy zastosowaniu Rownania 24 i Rownania 25 w przy-

padku pozostatych wariantow eksperymentalnych.
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W celu zwigkszenia jakosci przewidywan wartosci uzyskiwanych przy uzyciu rownan mo-
delowych, opracowano dodatkowo dwie korelacje, ktorych wspdtczynniki wyznaczono w opar-
ciu o warto$ci czasu mieszania tqs¢, Uzyskane dla wariantow eksperymentalnych przyporzad-
kowanych zgodnie z Tabelg 12 i Tabelg 13 do wszystkich kategorii, z wyjatkiem wariantow
nr 1, 3, 6,91 10. Tym samym, przy wyznaczaniu wspotczynnikow uwzgledniono warianty, dla
ktorych $rednia warto$¢ czasu mieszania tqs, byta mniejsza niz 100 sekund, a zatem miescila
si¢ w przedziale najbardziej uzytecznym z punktu widzenia prowadzenia tlenowych bioproce-
so6w w warunkach wydajnego mieszania. Rownania korelacyjne 26 i 27, przedstawione poni-
zej, zawieraja w indeksie dolnym dopisek ,, fast ”’, odnoszacy si¢ do zakresu stosowalnosci obej-
mujacego wartosci czgstotliwosci w > 7,5 min™', z wylaczeniem obszaru o wartos$ciach
parametréw operacyjnych pracy bioreaktora nalezacych tacznie do nastepujacych przedziatow:

{a € (2% 3,5°), w € (2min~*; 25 min™"), fI € (0,25; 0,5)}.
osopzr, fase = 0,3850 - (sin @) 13790 . )=22320 . f[1,6048 (26)

tosss 1oL fase = 0,8937 - (sin @) ~0757 . 18784 . 106949 (27)

Parametry w Rownaniach 26 i 27 zostaly wyrazone w nastepujacych jednostkach: [a] = °,

[w] =574 [fl] = 1, [tgse,] = s. Zakres stosowalnoéci Réwnan 26 i 27 obejmuje cze$é prze-
strzeni eksperymentalnej, w ktorej wystepowaty warianty eksperymentalne przypisane po kla-
syfikacji ksztattu powierzchni miedzyfazowej gaz-ciecz do Kategorii 1-5 w przypadku zbior-
nika Cellbag™ 2 L oraz Kategorii 2—-6 w przypadku zbiornika Cellbag™ 10 L, a zatem te
warianty, w ktorych przeptyw cieczy w polimerowym zbiorniku zakwalifikowano do rezimu
przejsciowego lub burzliwego.

Na podstawie wartosci wspotczynnikéw potegowych w Rownaniach 24 i 25 mozna wy-
wnioskowac, ze wplyw czestotliwosci oscylacyjnych wychylen polimerowego zbiornika na
wydajnos$¢ mieszania w catej badanej przestrzeni eksperymentalnej byt najwigkszy sposrod ba-
danych parametrow w obu zbadanych polimerowych zbiornikach. Wykluczenie wybranych wa-
riantow ze zbioru danych wykorzystanych do obliczenia warto$ci wspotczynnikow w Réwna-
niach 26 1 27 istotnie zmienito rozklad wptywu wartosci poszczegdlnych parametrow na
przewidywane wartosci czasu mieszania. W przypadku polimerowego zbiornika Cellbag™ 2 L,
wplyw czestotliwosci oscylacyjnych wychylen w oraz stopnia napelnienia zbiornika f1 na
przewidywane warto$ci czasu mieszania tgse, W RoOwnaniu 26 wzrdst w pordéwnaniu do
wplywu tych parametréw w Rownaniu 24, przy zachowaniu wplywu amplitudy oscylacyjnych

wychyleh @ na podobnym poziomie. Z kolei w przypadku polimerowego zbiornika
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Cellbag™ 10 L zanotowano wzrost wplywu czestotliwosci oscylacyjnych wychylen w przy
jednoczesnym istotnym spadku wartosci wspodtczynnikow przypisanych do amplitudy wychy-
len a oraz stopnia napetnienia zbiornika f1. Najwigkszg r6znice miedzy wptywem tego samego
parametru na warto$ci czasu mieszania tgso, przewidywane przy zastosowaniu Roéwnan 26
1 27 zanotowano w przypadku stopnia napehienia polimerowego zbiornika f1: wspdtczynnik
cztonu potggowego parametru f1 w przypadku korelacji powigzanej z danymi uzyskanymi przy
uzyciu zbiornika Cellbag™ 2 L byt wiekszy 0 0,91 od wspoétczynnika analogicznego cztonu w
korelacji powigzanej z wynikami eksperymentéw z zastosowaniem zbiornika Cellbag™ 10 L.

Doktadnos$¢ przewidywan warto$ci czasu mieszania uzyskanych przy zastosowaniu Row-
nan 24-27 porownano na wykresach dopasowania przedstawionych, odpowiednio, na Ry-
sunku 32 i Rysunku 33. Jakos$¢ dopasowania warto$ci przewidywanych do wartosci ekspery-
mentalnych czasu mieszania tqs9, ulegla poprawie w szczeg6lnosci pomi¢dzy Ré6wnaniami 26
1 24, odnoszacymi si¢ do danych uzyskanych z wykorzystaniem polimerowego zbiornika Cell-
bag™ 2 L. W przypadku Rownania 27, ktérego wspotczynniki wyznaczono na podstawie da-
nych uzyskanych w uktadzie z polimerowym zbiornikiem Cellbag™ 10 L, rowniez osiagnigto
poprawe¢ dopasowania do eksperymentalnych warto$ci czasu mieszania tgs50, W poroéwnaniu do

Roéwnania 25.
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Rysunek 32. Wykres dopasowania warto$ci przewidywanych przy zastosowaniu
Rownania 26 (wypetnione punkty) oraz Réwnania 24 (okregi) do wartosci

eksperymentalnych czasu mieszania w zbiorniku Cellbag™ 2 L (zgodnie z [A4]).
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Rysunek 33. Wykres dopasowania warto$ci przewidywanych przy zastosowaniu
Roéwnania 27 (wypelnione punkty) oraz Rownania 25 (okregi) do wartosci

eksperymentalnych czasu mieszania w zbiorniku Cellbag™ 10 L (zgodnie z [A4]).

Roéwnania 26 1 27, ktérych wspotczynniki wyznaczono w oparciu o wartosci doswiad-
czalne czasu mieszania tqs, z zakresu ponizej 100 sekund, wykorzystano w celu zapropono-
wania Rownania 28 umozliwiajacego oszacowanie ilorazu warto$ci czasu mieszania w zbior-
nikach o pojemnosci 10 L 12 L przy wybranych warto$ciach parametrow procesowych a, w
i f1, potencjalnie uzytecznego jako jedno z kryteriow powiekszania skali bioproceséw prowa-
dzonych w bioreaktorach single-use z mieszaniem typu wave:

t9595,10L, fast =2,3213 - (sin a)°'5933 . 03537 .fl—0,9098 (28)
Losos,2L, fast

Analiza wartosci wspotczynnikow w Rownaniu 28 pozwala stwierdzi¢, ze stosunek prze-
widywanych warto$ci czasu mieszania mi¢dzy zbiornikiem Cellbag™ 10 L a zbiornikiem Cell-
bag™ 2 L jest w przyblizeniu odwrotnie proporcjonalny do wartosci stopnia napetnienia po-
réwnywanych polimerowych zbiornikéw. Krzywe na Rysunku 34 odpowiadaja kombinacjom
parametrow pracy bioreaktora single-use z mieszaniem typu wave, dla ktérych szacowana war-

tosS¢ ilorazu tos, 101, rast/tosos 21, rast TOWNA sig jednosci, to jest przewidywane wartosci czasu

mieszania tgse, W obu badanych zbiornikach sg rowne.
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Rysunek 34. Wykres opracowany w oparciu o Rownanie 28. Krzywe na wykresie
odpowiadajg kombinacjom parametréw operacyjnych pracy bioreaktora ReadyToProcess
WAVE™ 25 przy ktorych iloraz przewidywanych wartosci czasu mieszania tgso,

w polimerowych zbiornikach Cellbag™ 10 L oraz 2 L jest rowny 1 (zgodnie z [A4]).

Analiza wynikéw badan eksperymentalnych przeprowadzonych w tej czgsci pracy doktor-
skiej doprowadzita do opracowania Rownania 28, ktore, wedlug najlepszej wiedzy, w chwili
opublikowania artykutu [A4] stanowilo pierwsza udokumentowang w literaturze propozycje
réwnania korelacyjnego zmiany skali do zastosowania w ukladzie bioreaktora single-use z mie-
szaniem typu wave. Pomimo tego, ze do efektywnej zmiany skali wymagane jest podejscie
kompleksowe, polegajace na rozpatrywaniu zmian wartosci szeregu parametrow charakteryzu-
jacych dany proces, proponowane modelowe Réwnanie 28 stanowi potencjalny punkt wyjscia
do dalszych prac obejmujacych poszerzenie zasobu danych do$wiadczalnych i proponowania

na ich podstawie kolejnych rownan modelowych.
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5.6. Strukturalna modyfikacja naczyn hodowlanych Cellbag™

Cel i merytoryczne uzasadnienie badan
Opracowanie strukturalnej modyfikacji polimerowych zbiornikoéw Cellbag™ 2 L intensyfiku-
jacej hodowle biomasy zrealizowano w trzech zasadniczych etapach badan:

e Pierwszy etap objat wykonane metodg CFD symulacje przepltywu cieczy w polimerowym
zbiorniku w wariancie bez modyfikacji (Wariant 0), jak 1 po wprowadzeniu modyfikacji
zaproponowanych wedtug trzech wariantow (Warianty: 1, 2 1 3), zdefiniowanych wedlug
regut opisanych w Rozdziale 4.6 niniejszej rozprawy. Celem prac przeprowadzonych w ra-
mach pierwszego etapu byto oszacowanie wptywu zaproponowanych modyfikacji geome-
trii polimerowego zbiornika Cellbag™ 2 L na warunki mieszania fazy ciektej poddawane;j
cigglemu oscylacyjnemu mieszaniu typu wave. Na podstawie analizy wynikow badan zre-
alizowanych w pierwszym etapie dokonano selekcji najbardziej obiecujacego wariantu
modyfikacji geometrii polimerowego zbiornika do dalszych badan eksperymentalnych.

e (Celem prac zrealizowanych w drugim etapie opracowania uzytecznej modyfikacji polime-
rowego zbiornika do hodowli byto eksperymentalne zbadanie wptywu wariantu modyfika-
cji zbiornika Cellbag™ 2 L (o geometrii wyselekcjonowanej w etapie pierwszym) na wy-
dajnosci mieszania oraz wnikania masy, dla r6znych wariantdéw mieszania typu wave, bez
obecnosci biomasy w fazie cieklej poddawanej oscylacyjnym wychyleniom. Dla wybra-
nego w pierwszym etapie badan wariantu modyfikacji polimerowego zbiornika, ekspery-
mentalnie wyznaczone zostaly warto$ci czasu mieszania tgso, 1 wspotczynnika k;a. W tym
etapie badania zrealizowano zgodnie z metodyka opisang w Rozdziatach 4.7 (w zakresie
praktycznego wykonania polimerowego zbiornika o zmodyfikowanej geometrii) oraz 4.3
1 4.4 (w zakresie ilosciowego wyznaczenia warto$ci parametrow, odpowiednio, k;a 1 tgso,)
niniejszej rozprawy.

e Celem badan eksperymentalnych wykonanych w trzecim etapie byta bioprocesowa wery-
fikacja wptywu zaproponowanej modyfikacji polimerowego zbiornika Cellbag™ 2 L (wa-
riant geometrii wyselekcjonowany w etapie pierwszym) na proliferacje biomasy komorek
tkanki kalusowej N. tabacum linii BY-2 hodowanej wgtebnie w formie zawiesiny komorek
1 poddawanej cigglym oscylacyjnym wychyleniom determinujagcym warunki mieszania
typu wave. Przeanalizowano przebieg zmian stg¢zenia tlenu rozpuszczonego DO w trakcie
catego bioprocesu, przyrost biomasy w kolejnych dniach, wartosci koncowej wydajnosci
biomasy, a takze, dodatkowo, ste¢zenia cukrow w medium hodowlanym oraz aktywnosci
metabolicznej hodowanych komorek roslinnych. W tym etapie badania zrealizowano zgod-

nie z metodyka opisang w Rozdziale 4.8 niniejszej rozprawy.
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Przyjeta trzyetapowa metodyka postgpowania pozwolita na opracowanie w petni funkcjo-
nalnego prototypu innowacyjnego polimerowego zbiornika o zmodyfikowanej geometrii.
Kompleksowa eksperymentalna analiza wptywu modyfikacji geometrii powierzchni polimero-
wego zbiornika, zaproponowanych na podstawie wynikow modelowania CFD, na kluczowe
wartosci charakteryzujace procesy mieszania oraz wymiany masy w opracowanym prototypo-
wym rozwigzaniu, potwierdzita korzystny wptyw modyfikacji zbiornika za wydajnos¢ miesza-
nia skutkujacg intensyfikacja wydajnosci wymiany masy. Po poddaniu bioprocesowej weryfi-
kacji polimerowego zbiornika o zmodyfikowanej geometrii 1 po dokonanej analizie wynikow
ilosciowo charakteryzujacych proces realizacji w nim hodowli biomasy o szczegodlnej wrazli-
wosci na warunki mieszania, opracowane rozwigzanie aparaturowe stanowito podstawe do
zgloszen ochrony patentowej wynalazkéw w Urzedzie Patentowym Rzeczypospolitej Polskiej
pod numerem P.448096 wraz z towarzyszacymi zgtoszeniami o numerach P.448095 1 P.448097.
Natomiast ponizej zaprezentowano i przedyskutowano watki badawcze najwazniejsze z punktu

widzenia integracji tematyki rozprawy doktorskiej.

Symulacje CFD wplywu proponowanych modyfikacji geometrii polimerowego zbiornika

na strukture¢ przeplywu fazy cieklej

Wyniki opisane w niniejszym podrozdziale uzyskano we wspolpracy z zespotem badawczym
kierowanym przez Pana Profesora Lukasza Makowskiego z Wydziatu Inzynierii Chemiczne;j
1 Procesowej Politechniki Warszawskiej.

Walidacje zaproponowanego modelu referencyjnego niezmodyfikowanego polimerowego
zbiornika Cellbag™ 2 L (Wariant 0) do obliczen CFD, przeprowadzono na podstawie poréw-
nania warto$ci czasu mieszania tgso, uzyskanych na podstawie symulacji oraz trzykrotnie po-
wtoérzonych eksperymentdéw przeprowadzonych z zastosowaniem adaptacji metody koloryme-
trycznej wedlug metodyki opisanej w Rozdziale 4.4 rozprawy. Zarowno wszystkie symulacje,
jak 1 wszystkie eksperymenty, przeprowadzono przy tych samych warto$ciach par parametrow
operacyjnych amplitudy a 1 czgstotliwosci w oscylacyjnych wychylef polimerowego zbior-
nika, przy stopniu napetnienia zbiornika f1 = 0,15 (odpowiadajacemu objetosci fazy cieklej
V., = 0,3 dm? mieszanej w zbiorniku).

Wplyw rozmieszczenia potkulistych wypustek na przeptyw cieczy w zbiorniku
Cellbag™ 2 L oceniono na podstawie poréwnania wykresow pola wektorowego predkosci mie-
dzy referencyjnym zbiornikiem o niezmodyfikowanej geometrii (Wariant 0) a trzema zbiorni-
kami o zmodyfikowanej geometrii (Warianty: 1, 2 1 3). Wybrane wykresy pola wektorowego

predkosci dla dwoch przypadkow: referencyjnego zbiornika niezmodyfikowanego (Wariant 0)
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oraz trzech zbiornikéw o zmodyfikowanej geometrii dla kombinacji parametrow mieszania
typu wave definiowanych przez a = 6° oraz w =20 min', odnotowanych w ré6znych momen-
tach cyklu oscylacyjnych wychylen platformy bioreaktora ReadyToProcess WAVE™ 25 przed-
stawiono na Rysunkach 35, 36, 37 1 38.

Rozktad predkosci przeptywu cieczy w referencyjnym niezmodyfikowanym zbiorniku
Cellbag™ 2 L (Wariant 0) byt zdecydowanie bardziej jednorodny niz rozktad predkosci prze-
pltywu cieczy zaobserwowany w wariantach polimerowego zbiornika ze zmodyfikowang geo-
metrig. W przypadku referencyjnego Wariantu 0, w czasie 3 sekund od momentu rozpoczg¢cia
symulacji (Rysunek 35), srednia predkos¢ przeptywu wynosita okoto 0,20 m - s™' w wiekszosSci
objetosci fazy cieklej, zas w przypadku Wariantu 1 oraz Wariantu 3 zmodyfikowanego polime-
rowego zbiornika predkos$¢ przeptywu roznita si¢ znacznie miedzy sasiednimi obszarami fazy
cieklej, osiagajac w poblizu jednej z wypustek maksymalne wartosci rowne, odpowiednio,

okoto 0,38 m - s™' oraz 0,24 m - s7".
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Rysunek 35. Poréwnanie pol wektorowych predkosci fazy cieklej wyznaczonych
na podstawie wynikdéw symulacji CFD obejmujacych polimerowy zbiornik Cellbag™ 2 L
niezmodyfikowany (Wariant 0) oraz wybrane dwa warianty polimerowego zbiornika
o zmodyfikowanej geometrii (Wariant 1 oraz Wariant 3) w czasie 3 sekund od momentu

rozpoczecia symulacji.

Zmodyfikowanie geometrii wewnetrznej powierzchni dolnej sciany polimerowego zbior-
nika Cellbag™ 2 L wptyneto na zwigkszenie burzliwosci przeptywu, o czym Swiadczg zaob-
serwowane w okolicy potkulistych wypustek wiry wsteczne wzmagajace cyrkulacje wewnatrz
fazy ciektej (Rysunek 36). Ksztatt wypustek rozmieszczonych na dolnej wewngtrznej $cianie
polimerowego zbiornika zgodnie z zaproponowanymi modyfikacjami minimalizowal ryzyko
powstawania stref martwych przeptywu, ktére mogtoby wystapi¢ w przypadku zastosowania
przegrod zawierajacych wklestosci lub nisze. W przypadku charakteryzowanych wariantow
modyfikacji geometrii polimerowego zbiornika, zmiana kierunku przeptywu cieczy wynikajaca

z cyklicznych oscylacyjnych wychylen platformy bioreaktora single-use z mieszaniem typu
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wave, na ktorej umieszcza si¢ polimerowy zbiornik, skutkowata wyniesieniem objetosci cieczy
znajdujacej si¢ w poblizu wypustki z dala od $ciany zbiornika (Rysunek 37, Rysunek 38). Wy-
raznie widaé, ze po wprowadzeniu modyfikacji nastepuje wymieszanie poprzeczne pomigdzy
warstwami ptynu, co umozliwia 1 intensyfikuje transport masy od dotu zbiornika w gore 1 od-

wrotnie. Nalezy zauwazy¢, ze proces ten wystepuje bez globalnej zmiany charakteru przeptywu.
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Rysunek 36. Pola wektorowe predkosci fazy cieklej wyznaczone na podstawie wynikow
symulacji CFD obejmujacych referencyjny niezmodyfikowany polimerowy zbiornik
Cellbag™ 2 L (Wariant 0) oraz jeden z wariantoéw polimerowego zbiornika o zmodyfikowanej

geometrii (Wariant 1) w czasie 3,75 sekundy od momentu rozpoczgcia symulacji.
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Rysunek 37. Pole wektorowe predkosci fazy cieklej wyznaczone na podstawie wynikow
symulacji CFD obejmujacych dwa z wariantéw polimerowego zbiornika Cellbag™ 2 L
o zmodyfikowanej geometrii (Wariant 1 oraz Wariant 2) w czasie 6 sekund od momentu

rozpoczecia symulacji.
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Rysunek 38. Pole wektorowe predkosci fazy cieklej wyznaczone na podstawie wynikow
symulacji CFD obejmujacych jeden wariantow polimerowego zbiornika Cellbag™ 2 L
o zmodyfikowanej geometrii (Wariant 3) w czasie 3 sekund od momentu rozpoczecia

symulacji.
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Zestawione wartosci $rednich oraz maksymalnych naprezen $cinajacych wyznaczone na
podstawie symulacji CFD procesu mieszania typu wave, obejmujace referencyjny niezmodyfi-
kowany zbiornik Cellbag™ 2 L (Wariant 0) oraz trzy warianty tego polimerowego zbiornika

o zmodyfikowanej geometrii (Warianty: 1, 2 i 3) zaprezentowano, odpowiednio, na Rysunku

39 oraz na Rysunku 40.
Srednie naprezenia 24
scinajgce (mPa)
2,0
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Rysunek 39. Porownanie $rednich warto$ci naprezen $cinajacych w fazie cieklej
wyznaczonych na podstawie wynikéw symulacji CFD obejmujacych referencyjny
niezmodyfikowany polimerowy zbiornik Cellbag™ 2 L (Wariant 0) oraz trzy warianty tego

zbiornika o zmodyfikowanej geometrii (Warianty: 1, 2 i 3).
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Rysunek 40. Porownanie maksymalnych warto$ci naprezen $cinajacych w fazie cieklej
wyznaczonych na podstawie wynikow symulacji CFD obejmujacych referencyjny
niezmodyfikowany polimerowy zbiornik Cellbag™ 2 L (Wariant 0) oraz trzy warianty tego

zbiornika o zmodyfikowanej geometrii (Warianty: 1, 2 i 3).
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Na podstawie danych przedstawionych na Rysunku 39 oraz Rysunku 40 mozna stwierdzi¢,
ze maksymalne warto$ci naprezen $cinajacych zaobserwowane w symulowanych geometriach
zbiornika Cellbag™ 2 L (Rysunek 40) byty okoto 3 rzedy wielkosci wyzsze w poréwnaniu do
wyznaczonych symulacjami §rednich warto$ci naprezen (Rysunek 39). Pomimo tego, ze symu-
lowany przy uzyciu CFD proces mieszania typu wave w badanym systemie bioreaktora single-
use charakteryzowat si¢ niskimi $rednimi warto§ciami napr¢zen $cinajacych w fazie ciekte;j,
wynoszacymi okolo 1 mPa, to z punktu widzenia bioprocesow istotniejsze jest zapobieganie
wzrostowi maksymalnych wartos$ci naprezen $cinajacych, ktére mogg by¢ wielokrotnie wyzsze
w poréwnaniu do Srednich warto$ci napr¢zen Scinajacych. Nawet krotki okres przebywania ko-
morek lub drobnych elementow zintegrowanej biomasy (np. agregatow komorek lub sferoidow)
w obszarach fazy cieklej, w ktorych wartosci napr¢zen $cinajacych sa bliskie maksymalnym
obserwowanym w danym uktadzie, moze znacznie zwickszaé ryzyko wystapienia negatywnych
efektow hydrodynamicznego stresu komorkowego, w odniesieniu zar6wno do stanu fizjolo-
gicznego komorek, jak i przebiegu czy wydajnosci realizowanego w takim uktadzie bioprocesu.
W przypadku zbadanych wariantow modyfikacji geometrii polimerowego zbiornika Cellbag™
2 L (Warianty 1-3) nie zaobserwowano zwigkszenia maksymalnych wartosci napr¢zen $cina-
jacych (Rysunek 40), pomimo zwigkszenia wartos$ci Srednich napr¢zen $cinajacych w falujacej
fazie ciektej (Rysunek 39). Wynik ten pozwala stwierdzié, ze zaproponowane zmiany geometrii
powierzchni wewngtrznej dolnej Sciany polimerowego zbiornika prawdopodobnie nie powinny
zwigkszy¢ ryzyka wystapienia w komorkach nasilonych negatywnych zjawisk fizjologicznych
okreslanych mianem hydrodynamicznego stresu komorkowego, przy jednoczesnym zwigksze-
niu wymiany masy w ukladzie.

Wartosci czasu mieszania tqz0, Wyznaczone na podstawie symulacji CFD oraz wartosci
t9se, Wyznaczone eksperymentalnie zestawiono na Rysunku 41. Natomiast na Rysunku 42
przedstawiono warto$ci procentowej roznicy miedzy wartosciami czasu mieszania tgso, Otrzy-
manymi w eksperymentach oraz w symulacjach. Srednia bezwzgledna warto$¢ roznicy miedzy
wartosciami czasu mieszania tgse, otrzymanymi w eksperymentach oraz w symulacjach wy-
niosta 33,2%. Z wyjatkiem dwoch wariantow, w ktorych warto$¢ eksperymentalna czasu mie-
szania tgse, byla o0 okoto 70% nizZsza niz warto$¢ tgse, uzyskana w symulacjach, réznica mig-
dzy porownywanymi wielko$ciami byta nie wieksza niz okoto 30%. Biorac pod uwage stopien
uproszczenia geometrii polimerowego zbiornika Cellbag™ 2 L na potrzeby zrealizowanych
symulacji CFD, uznano, ze uzyskane odchylenie od wartosci uzyskanych w eksperymentach
jest akceptowalne. Jedng z mozliwych przyczyn rozbieznosci pordéwnywanych par wynikow

moze by¢ roéznica w sposobie pozyskiwania informacji o stezeniu lub obecnosci znacznika
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w danym obszarze fazy ciektej, istniejagca migdzy symulacjami CFD a adaptacja metody kolo-
rymetrycznej. W przypadku symulacji CFD obserwowano rozktad stezenia w gl¢bi przekroju
przez objetos¢ fazy ciektej, za§ w przypadku metody kolorymetrycznej obserwowano zmiang
zabarwienia cieczy z gory, co zwigkszato szanse¢ przestaniania pewnych obszaréw potozonych

nizej przez ciecz znajdujaca si¢ powyzej.

tosw (S) 300 T
250
200
150
100
50
0 _.... L
a=2° a=6" a=12* a=2° a=g a=12" a=6" a=12"
wW=40min” w=40 min”? w=40min”?' w=20min”  w=20min?' wW=20min”  W=2 min™' w=2 min~
W tosy (5) Symulacja CFD 26 48 3.2 17 35 82 232 135

W lgsy (S) Eksperyment  7,1:15 44203 37+14 1548+216 11418 47:06 2727+337 1224155

Rysunek 41. Pordwnanie warto$ci czasu mieszania tqso, charakteryzujace wydajnosé¢
miesznaia typu wave w referencyjnym niezmodyfikowanym zbiorniku Cellbag™ 2 L
(Wariant 0), wyznaczone przy pomocy symulacji CFD oraz w eksperymentalnych pomiarach
przy zastosowaniu adaptacji metody kolorymetrycznej. Wartosci liczbowe czasu mieszania

tgse, przedstawiono pod odpowiadajagcymi im stupkami wykresu.
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m Zmiana =72.7% -9.1% +15.3% +32,3% -674% -42,8% +17.5% -9.3%

Rysunek 42. Wzgledna zmiana wartosci czasu mieszania tqgsq, pomi¢dzy wartosciami
uzyskanymi w eksperymentach a warto§ciami wyznaczonymi na podstawie wynikow
symulacji CFD. Warto$ci liczbowe zmiany czasu mieszania tqs0, przedstawiono pod

odpowiadajacymi im stupkami wykresu.
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Na podstawie poréwnania warto$ci czasu mieszania tgse, otrzymanych w symulacjach
z wykorzystaniem referencyjnego niezmodyfikowanego zbiornika Cellbag™ 2 L (Wariant 0)
oraz trzech wariantow polimerowego zbiornika z wypustkami wprowadzonymi na jego dolne;j
powierzchni wewnetrznej (Warianty 1, 2 oraz 3) modyfikujacymi geometri¢ powierzchni ory-
ginalnego (tzn. referencyjnego) zbiornika Cellbag™ 2 L, stwierdzono, Ze umieszczenie na dol-
nej wewngtrznej powierzchni polimerowego zbiornika jednego rzedu potkulistych wypustek
(Wariant 3) najsilniej wptyneto na zwigkszenie wydajno$ci mieszania w badanym uktadzie bio-
reaktora single-use z mieszaniem typu wave (Rysunek 43). Na tej podstawie wyselekcjonowano
Wariant 3 polimerowego zbiornika o zmodyfikowanej geometrii do kolejnych etapow badan

weryfikujacych aplikacyjnos¢ tego prototypu oraz jego bioprocesowg uzytecznosc.

toso, (S) 35 35.0 L] War?ant 0
m Wariant 1
30 u Wariant 2
o5 ® Wariant 3
20
15
10
5
0

a=6° w=20rpm

Rysunek 43. Poréwnanie wartosci czasu mieszania tqg50, Wyznaczonych na podstawie
wynikow symulacji CFD obejmujacych referencyjny niezmodyfikowany polimerowy
zbiornik Cellbag™ 2 L (Wariant 0) oraz trzy warianty tego zbiornika o zmodyfikowanej

geometrii (Warianty: 1, 21 3).

Eksperymentalna charakterystyka prototypu polimerowego zbiornika

o zmodyfikowanej geometrii (Wariant 3 modyfikacji zbiornika Cellbag™ 2 L)

W celu doswiadczalnego potwierdzenia korzystnego wplywu na wydajno$¢ mieszania typu
wave realizowanego w zaproponowanej w Wariancie 3 modyfikacji polimerowego zbiornika
Cellbag™ 2 L, przeprowadzono serie pomiardw warto$ci czasu mieszania tggze, oraz wspot-
czynnika k;a przy stopniu napetnienia Wariantu 3 zbiornika f1 = 0,15. Warto$ci czasu miesza-
nia tgse, uzyskane w niezmodyfikowanym uktadzie referencyjnym oraz w Wariancie 3 polime-
rowego zbiornika zestawiono pordwnawczo na Rysunku 44. Pomimo tego, ze w ogolnym

ujeciu roznice miedzy wartosciami czasu mieszania tqsq, Wyznaczonymi doswiadczalnie przy
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tych samych warto$ciach parametréw operacyjnych a i w byty mniej wydatne, niz w przy-
padku wartosci tgso, uzyskanych dzigki symulacjom CFD, dla zdecydowanej wigkszo$ci roz-
patrywanych par parametréw operacyjnych a i w zaobserwowano obnizenie okresu koniecz-
nego na osiaggniecie zalozonego stopnia homogenicznosci fazy cieklej przeplywajacej
w Wariancie 3 zmodyfikowanego polimerowego zbiornika.

Najwigksza odnotowang wzgledng zmiang czasu mieszania tqse,, wWynoszaca okoto —60%
wzgledem referencyjnego niezmodyfikowanego zbiornika Cellbag™ 2 L, osiagnigto w przy-
padku kombinacji parametrow operacyjnych bioreaktora a =2° i w = 20 min™' (Rysunek 45).
Zmniejszenie warto$ci czasu mieszania tgso, 0 okoto 30% osiagnigto takze w przypadku trzech
innych zbadanych par parametréw operacyjnych a i w. Zestawy parametrow operacyjnych,
przy ktdrych czas mieszania tq50, W Wariancie 3 zmodyfikowanego polimerowego zbiornika
byt krotszy, zgodnie z klasytikacja przedstawiong w Rozdziale 5.4 mozna przypisa¢ do Kate-
gorii l (e =6°1w=5min" oraza =2°1w =20 min'), Kategorii 2 (a = 6° 1 w =20 min™")
oraz Kategorii 0 (a = 6° 1 w = 3 min™'). Pozostale dwie pary parametréw operacyjnych a 1 w,
przy ktérych nie zaobserwowano pozytywnego wptywu wprowadzenia modyfikacji geometrii
polimerowego zbiornika w Wariancie 3, mozna przypisa¢ do Kategorii 0 (¢ =2°1 w =2 min™")
oraz Kategorii 3 (@ = 12° 1 w =20 min"). Na tej podstawie stwierdzono, ze proponowana mo-
dyfikacja geometrii polimerowego zbiornika, czyli Wariant 3, cechuje si¢ najwigkszym inten-
syfikujacym wpltywem na zwigkszenie wydajnosci mieszania w rezimie przejsciowym prze-

ptywu cieczy uzyskiwanego w oscylacyjnie wychylanym polimerowym zbiorniku.

137



tosw (S) 1200
1000
800
600
400
200 i
o |
a=2° a=6° a=6° a=2" a=6° a=12°,
w=3min"' w=3min?" w=5min" w=20min™" wW=20min™" w =20 min™

W lgsy (S) Wariant 0 9684 + 1373 2858+295 1509+40,7 1548+216 114132 47+06
# tgsy (s) Wariant3 9862 £ 1745 1989+614 1083%163 58,0+83 73%02 5209

Rysunek 44. Poréwnanie wartosci czasu mieszania tqgs5e, W referencyjnym
niezmodyfikowanym polimerowym zbiorniku Cellbag™ 2 L oraz w zmodyfikowanym
Wariancie 3 zbiornika. Wartosci liczbowe czasu mieszania tqs0, przedstawiono pod

odpowiadajacymi im stupkami wykresu.
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Rysunek 45. Wzglgdna zmiana warto$ci czasu mieszania tgsq, odnotowana mi¢dzy
pomiarami wykonanymi przy uzyciu referencyjnego niezmodyfikowanego polimerowego
zbiornika Cellbag™ 2 L oraz zmodyfikowanego Wariantu 3 zbiornika. Warto$ci liczbowe

zmiany czasu mieszania tgs, przedstawiono pod odpowiadajacymi im stupkami wykresu.
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Wartosci wzglednej zmiany wspdiczynnika k; a, odnotowane miedzy wartosciami uzyska-
nymi w Wariancie 3 polimerowego zbiornika o zmodyfikowanej geometrii dolnej wewnetrzne;j

powierzchni a referencyjnym niezmodyfikowanym zbiorniku Cellbag™ 2 L, zestawiono po-
réwnawczo na Rysunku 46 i Rysunku 47.
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Rysunek 46. Warto$ci wzglednej zmiany wspotczynnika k; a odnotowane miedzy
Wariantem 3 zmodyfikowanego polimerowego zbiornika a referencyjnym

niezmodyfikowanym zbiornikiem Cellbag™ 2 L, w funkcji amplitudy oscylacji .
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Rysunek 47. Warto$ci wzglednej zmiany wspotczynnika k; a odnotowane miedzy

Wariantem 3 zmodyfikowanego polimerowego zbiornika a referencyjnym

niezmodyfikowanym zbiornikiem Cellbag™ 2 L, w funkcji czgstotliwosci oscylacji w.
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Analizujac dane ilosciowe poréwnane na Rysunku 46 i Rysunku 47, zaobserwowano
w przyblizeniu proporcjonalng zalezno$¢ miedzy zmiang wartosci k; a a amplitudg oscylacji a,
w przypadku matej lub umiarkowanej intensywnos$ci wzbudzania ruchu fazy ciektej, w szcze-
gdlnosci przy dwoch zbadanych czgstotliwosciach oscylacyjnych wychylen polimerowego
zbiornika: w =2 min! oraz w = 20 min'. Najwigkszy przyrost wartosci k; a przy tych warto-
Sciach czgstotliwosci w oscylacyjnych wychylen zbiornika, wynoszacy okoto 70%, zanoto-
wano przy kombinacji @ = 12° oraz w =2 min'. W ogélnym uj¢ciu, zaproponowany Wariant 3
modyfikacji geometrii polimerowego zbiornika okazat si¢ najbardziej skuteczny przy matej lub
umiarkowanej intensywnos$ci oscylacyjnych wychylen platformy bioreaktora z mieszaniem
typu wave. Brak istotnej poprawy warunkoéw wnikania masy, tj. brak istotnego wplywu na wy-
znaczone w porownywanych polimerowych zbiornikach réznigcych si¢ geometrig wartosci
wspotczynnika k; a, stwierdzono w przypadku pomiardéw przeprowadzonych przy najwyzszej
dostepnej czgstotliwosci oscylacyjnych wychylen polimerowego zbiornika w =40 min™', a za-
tem w warunkach przeplywu burzliwego. Prawdopodobnie wplyw obecnosci pojedynczego
rzedu wypustek na dnie prototypu Wariantu 3 zmodyfikowanego polimerowego zbiornika jest
pomijalny w poréwnaniu do burzliwo$ci przeptywu wywolanej wysoka czestotliwoscig w ru-

chu oscylacyjnego platformy.
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Bioprocesowa walidacja aplikacyjnosci Wariantu 3 prototypu zmodyfikowanego

zbiornika Cellbag™ 2 L

Bioprocesowa walidacja aplikacyjnos$ci prototypu Wariantu 3 modyfikacji geometrii polimero-
wego zbiornika Cellbag™ 2 L obje¢ta swoim zakresem poréwnanie wynikéw serii hodowli
wglebnych zawiesiny komorek N. tabacum BY-2 przeprowadzonych w bioreaktorze ReadyTo-
Process WAVE™ 25 niezaleznie wyposazonym w dwa porownywane zbiorniki, w ktérych ho-
dowano zawiesing biomasy: (i) referencyjny, niezmodyfikowany polimerowy zbiornik Cell-
bag™ 2 L oraz (ii) prototyp polimerowego zbiornika o geometrii zmodyfikowanej zgodnie
z zatozeniami Wariantu 3. Do porownawczej analizy wptywu uzytych zbiornikow na proliferu-
jaca biomase wykorzystano: (a) profile stezenia tlenu rozpuszczonego DO w medium hodow-
lanym, (b) wartosci st¢zenia biomasy w medium hodowlanym, (c) wartosci aktywnos$ci meta-
bolicznej hodowanych komoérek okreslone referencyjnym testem PrestoBlue, (d) profile stgzen
cukrowcoOw w medium hodowlanym. Porownanie wszystkich powyzszych parametrow,
tj. (a)—~(d), monitorowanych w trakcie catych 10-dniowych hodowli zrealizowanych w dwoch
poréwnywanych zbiornikach, tj. (i) i (ii), spetniato kryteria analizy ilo§ciowej. Wykorzystano
w tym celu proby zawiesiny komorek w medium hodowlanym, ktére, okresowo 1 z zachowa-
niem kryteridéw jalowosci, pobierano z uktadow hodowlanych inkubowanych w obu poréwny-
wanych zbiornikach, w tych samych momentach czasowych hodowli.

Pierwszym z kryteriow oceny wptywu Wariantu 3 modyfikacji geometrii zbiornika na ho-
dowle komorek N. tabacum BY-2 byto poroéwnanie profili st¢zenia tlenu rozpuszczonego DO
w medium hodowlanym w trakcie hodowli. Podczas hodowli przeprowadzonych w obu porow-
nywanych zbiornikach, warto$ci parametrow operacyjnych bioreaktora @ 1 w, ktére definio-
waty warunki mieszania typu wave wywolywanego ruchem oscylacyjnym polimerowych zbior-
nikéw, zmieniano wedlug harmonogramu opisanego w referencyjnej procedurze hodowli
wglebnej zawiesiny komorek N. tabacum zalecanej przez producenta bioreaktora [110]. Szcze-
gotowa metodyka, wedlug ktorej zrealizowano poréwnywane hodowle, zostata przedstawiona
w rozdziale 4.8 rozprawy. Wyniki pordwnania profili DO uzyskanych w hodowlach, ktére prze-

prowadzono w dwoch porownywanych zbiornikach, przedstawiono na Rysunku 48.
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Rysunek 48. Profile st¢Zenia tlenu rozpuszczonego DO w medium hodowlanym odnotowane
w trakcie hodowli wgltebnych zawiesiny komoérek N. tabacum BY-2 przeprowadzonych
w referencyjnym niezmodyfikowanym polimerowym zbiorniku Cellbag™ 2 L

oraz w zbiorniku o geometrii zmodyfikowanej zgodnie z zatozeniami Wariantu 3.

W przypadku obu poréwnywanych hodowli, wraz z czasem ich trwania stopniowo postgpowat
wzrost biomasy komorek N. tabacum BY-2. Proliferacja biomasy, czyli wzrost stezenia komo-
rek prowadzacych przemiany biochemiczne szlakow metabolizmu tlenowego, przektadat si¢
bezposrednio na asymilacje tlenu rozpuszczonego w medium hodowlanym przez komorki. Na
Rysunku 48 uwidocznito si¢ to jako stopniowe obnizanie warto$ci stezenia tlenu rozpuszczo-
nego DO w cieczy, az do catkowitego wyczerpania tlenu w pozywce, ktore zostato zaobserwo-
wane okoto 3. dnia hodowli prowadzonej w referencyjnym, niezmodyfikowanym polimero-
wym zbiorniku, oraz 4. dnia w przypadku hodowli prowadzonej; w prototypie Wariantu 3
zbiornika o zmodyfikowanej geometrii, a zatem o okolo 24 godziny pdzniej. Widoczne na Ry-
sunku 48 skokowe zmiany warto$ci DO po 2 1 5 dobie hodowli sg zwigzane ze zwigkszeniem
intensywnosci oscylacyjnych wychylen platformy bioreaktora, ktore zrealizowano zgodnie
z harmonogramem zalecanym przez producenta bioreaktora (tj. zgodnie z [139]). W przypadku
hodowli przeprowadzonej w prototypie polimerowego zbiornika o zmodyfikowanej geometrii
(Wariant 3), stezenie DO przez pierwsze 12 godzin hodowli utrzymywato si¢ na w przyblizeniu
statym poziomie okoto 80% maksymalnego nasycenia tlenem i malato wolniej niz w przypadku
hodowli przeprowadzonej w referencyjnym, niezmodyfikowanym zbiorniku, podczas ktorej
silny spadek warto$ci DO rozpoczat si¢ praktycznie natychmiast po rozpoczeciu bioprocesu.
Istotng poprawg warunkéw prowadzenia procesu hodowli biomasy, wynikajaca z wprowa-
dzenia w Wariancie 3 wypustek modyfikujacych geometri¢ polimerowego zbiornika, byto spo-

wolnienie tempa postepujacego spadku stezenia DO, ktére oszacowano poprzez poréwnanie
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wartosci wspotczynnikow kierunkowych prostych wyznaczonych na podstawie linearyzacji
wybranych odcinkow wykreséw, oznaczonych jako linie przerywane na Rysunku 48. W przy-
padku pierwszych 48 godzin hodowli, tempo spadku DO byto okoto 10% nizsze w prototypie
polimerowego zbiornika o geometrii zmodyfikowanej wypustkami (tj. w Wariancie 3 modyfi-
kacji), natomiast w okresie miedzy 48 a 120 godzing hodowli w prototypie zmodyfikowanego
zbiornika byto okoto 20% nizsze w poréwnaniu do hodowli przeprowadzonej w zbiorniku re-

ferencyjnym niezmodyfikowanym (Rysunek 49).
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Rysunek 49. Powigkszenie profili steZzenia tlenu rozpuszczonego DO z pierwszych 4,5 dni
hodowli przeprowadzonych w obu poréwnywanych polimerowych zbiornikach. Oznaczono

warto$ci wspotczynnikow kierunkowych zlinearyzowanych fragmentdéw profili stezenia DO.

Kolejnym kryterium bioprocesowej walidacji aplikacyjnosci opracowanego prototypu po-
limerowego zbiornika o zmodyfikowanej geometrii (Wariant 3) byto poréwnanie st¢zenia bio-
masy w medium hodowlanym jako parametru ilosciowo charakteryzujacego proliferacje ko-
moérek N. tabacum BY-2 podczas hodowli wglebnych przeprowadzonych w obu
porownywanych polimerowych zbiornikach réznigcych si¢ geometrig. Pordwnanie wartosci
stezenia komorek N. tabacum BY-2 w probkach medium hodowlanego pobranych w tych sa-
mych momentach hodowli przeprowadzonych w polimerowym zbiorniku referencyjnym, czyli
niezmodyfikowanym Cellbag™ 2 L oraz w prototypie polimerowego zbiornika o geometrii
zmodyfikowanej wypustkami (tj. w Wariancie 3 modyfikacji), przedstawione zostalo na

Rysunku 50.
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Rysunek 50. Wartosci stgzen §wiezej (mokrej) biomasy komoérek N. tabacum BY-2
w kolejnych dniach hodowli wglebnych prowadzonych w poréwnywanych polimerowych
zbiornikach: referencyjnym niezmodyfikowanym zbiorniku Cellbag™ 2 L oraz prototypie

zbiornika o geometrii zmodyfikowanej wypustkami (Wariant 3 modyfikacji)

Analizujac przedstawione na Rysunku 50 profile st¢zenia biomasy proliferujacej w porow-
nywanych polimerowych zbiornikach r6éznigcych si¢ geometria, okazato si¢, ze roznice w war-
tosciach stezenia komodrek w probkach pobranych z hodowli zaczynajg by¢ zauwazalne od trze-
ciej doby poréwnywanych hodowli. Po 72 godzinach hodowli zaobserwowano, ze w prototypie
zbiornika o zmodyfikowanej geometrii (Wariant 3) stezenie mokrej biomasy bylo wyraznie
wyzsze niz w referencyjnym zbiorniku niepoddanym modyfikacji. W piatej, szdstej 1 siddme]
dobie, wartosci st¢zenia biomasy oznaczone w dwoch poréwnywanych ukladach hodowlanych
ro6znity si¢ w najwigkszym stopniu, to znaczy wartosc¢ stezenia komorek N. tabacum BY-2 w ho-
dowli prowadzonej w prototypowym polimerowym naczyniu o zmodyfikowane] geometrii
(Wariant 3) byta w tych dniach o okoto 28% wyzsza w poréwnaniu do analogicznej warto$ci
charakteryzujacej proliferacj¢ biomasy w niezmodyfikowanym zbiorniku referencyjnym Cell-
bag™ 2 L. Najwyzsze stezenia biomasy w przypadku obu poréwnywanych uktadow hodowla-
nych zaobserwowano w ostatnim, czyli 10. dniu hodowli, ale warto$ci odnoszace si¢ do porow-
nywanych zbiornikow byly wyraznie r6zne. Wydajnos¢ koncowa biomasy (FW) uzyskana
w trakcie hodowli przeprowadzonej w referencyjnym niezmodyfikowanym zbiorniku Cell-
bag™ 2 L wynosita 473,6 g - dm™ oraz 504,4 g - dm> (FW) dla hodowli przeprowadzonej
w prototypowym zbiorniku zmodyfikowanym Wariantem 3 geometrii, a zatem w polimero-
wym zbiorniku zmodyfikowanym wypustkami ulegta zwigkszeniu o okoto 6,5%.

Zauwazone réznice w stezeniach biomasy wynikaty prawdopodobnie z wigkszej dostep-

nosci tlenu rozpuszczonego w medium hodowlanym osiaggnigtej dzigki zastosowaniu wypustek
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modyfikujacych geometri¢ Wariantu 3 prototypowego zmodyfikowanego polimerowego zbior-
nika. Mozliwo$¢ zwigkszenia stg¢zenia tlenu rozpuszczonego w medium hodowlanym w trakcie
bioprocesu, bez zwigkszania wartosci parametrow operacyjnych determinujacych intensyw-
no$¢ mieszania typu wave, nalezy jednoznacznie uzna¢ za zalete istotng pod wzgledem mozli-
wosci zapobiegania wystapienia w fazie ciektej nadmiernych naprezen Scinajacych, zwigksza-
jacych ryzyko zaklocenia lub zatrzymania prawidlowego wzrostu biomasy, a nawet lizy
komorek. W trakcie przeprowadzonych badan, zwigkszenie warto$ci parametrow operacyjnych
mieszania typu wave na poczatku procesu ponad te okreslone harmonogramem zalecanym
przez producenta bioreaktora ReadyToProcess WAVE™ 25 1 okre$lone w raporcie [139], skut-
kowato zmiang barwy medium hodowlanego, wynikajaca z uszkodzenia znacznego odsetka
komoérek hodowanych wglebnie w formie zawiesiny, 1 przekladato si¢ na mniejsza koncowa
wydajno$¢ hodowli, pomimo zwigkszenia spodziewanej wartosci wspotczynnika k; a.
Kolejnym z kryteridéw bioprocesowej walidacji opracowanego prototypu polimerowego
zbiornika o geometrii zmodyfikowanej wypustkami (Wariant 3) byto poréwnanie profili aktyw-
nosci metabolicznej komoérek niezaleznie hodowanych w obu poréwnywanych polimerowych
zbiornikach. Aktywnos$¢ metaboliczna komorek zostata wyrazona ilosciowo w stopniach re-
dukcji odczynnika PrestoBlue, wyznaczonych zgodnie z metodyka przyjeta w Rozdziale 4.4

niniejszej rozprawy, a wyniki tych oznaczen przedstawiono na Rysunku 51.
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Rysunek 51. Warto$ci stopnia redukcji odczynnika PrestoBlue oznaczone w prébach zawiesin
komorek N. tabacum BY-2 pobranych w kolejnych dniach hodowli wgtebnych
przeprowadzonych w porownywanych polimerowych zbiornikach: referencyjnym
niezmodyfikowanym zbiorniku Cellbag™ 2 L oraz prototypie zbiornika o geometrii

zmodyfikowanej wypustkami (Wariant 3).
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Analizujac przedstawione na Rysunku 51 profile stopni redukcji odczynnika PrestoBlue,
ilosciowo identyfikujace aktywnos$¢ metaboliczng biomasy proliferujacej w poréwnywanych
polimerowych zbiornikach r6éznigcych si¢ geometrig, okazato si¢, ze najwyzszy stopien reduk-
cji odczynnika PrestoBlue (64,7%) zaobserwowano w siddmej dobie hodowli prowadzone;j
w prototypowym zbiorniku zmodyfikowanym wypustkami (Wariant 3). W przypadku hodowli
prowadzonej w referencyjnym niezmodyfikowanym naczyniu Cellbag™ 2 L, najwyzsza war-
tos¢ stopienia redukcji odczynnika PrestoBlue byta na zblizonym poziomie (63,4%), ale war-
tos¢ ta odnotowana zostata dla proby zawiesiny komorek pobranej w 6smej dobie tej hodowli.
Okazato si¢ rOwniez, ze juz po 24 godzinach hodowli stopien redukcji odczynnika PrestoBlue
charakteryzujacy biomase¢ inkubowang w prototypowym zbiorniku o zmodyfikowanej geome-
trii osiggal wyzsze wartos$ci, niz analogiczne wartosci charakteryzujace biomasg proliferujaca
w niezmodyfikowanym zbiorniku referencyjnym. Jednakze po 192 godzinach hodowli tenden-
cja ta sie¢ odwrdcita 1 wyzsze warto$ci stopnia redukcji odczynnika PrestoBlue charakteryzo-
waly biomas¢ w zbiorniku niezmodyfikowanym. Prawdopodobnie mogto to wynika¢ z tego, ze
komorki hodowlane z prototypowym zbiorniku o zmodyfikowanej geometrii (Wariant 3) przez
wiekszo$¢ czasu hodowli wykazywatly wyzsza aktywno$¢ metaboliczng zapewniang przez
wiekszg dostepnos¢ tlenu rozpuszczonego w medium hodowlanym, ale w koncowej fazie obu
porownywanych hodowli, kiedy to ste¢zenia biomasy komoérek N. tabacum BY-2 osiagaly naj-
wyzsze wartosci, a stezenia tlenu rozpuszczonego DO w medium hodowlanym byty bliskie
wartosci 0, to brak dostepnosci tlenu odpowiadal za szybsze obnizenie aktywno$ci metabolicz-
nej biomasy komorek roslinnych hodowanych w prototypowym zbiorniku o zmodyfikowanej
geometrii (Wariant 3).

Ostatnim elementem dopetniajacym kompleksowo$¢ poczynionej bioprocesowej walidacji
aplikacyjnosci opracowanego prototypu polimerowego zbiornika o zmodyfikowanej geometrii
(Wariant 3) byta iloSciowa analiza st¢zenia cukrow w probkach pobranych w kolejnych dniach
hodowli prowadzonych w poréwnywanych polimerowych zbiornikach. Analiza dotyczyta ilo-
sciowego oznaczenia stgzen: sacharozy (disacharydu stanowigcego dla komorek N. tabacum
BY-2 jedyne organiczne Zrodlo wegla w zastosowanym medium hodowlanym w chwili inoku-
lacji obu porownywanych uktadéw hodowlanych) oraz monosacharydowych produktow jej hy-
drolizy, czyli glukozy i fruktozy, ktore nie byly obecne w pozywce w momencie inokulacji
poréwnywanych uktadow hodowlanych. Wyniki przeprowadzonych oznaczen cukrowcoéw roz-
puszczonych w medium hodowlanym w kolejnych dniach porownywanych hodowli zaprezen-

towane zostaly na Rysunku 52 i Rysunku 53.
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Rysunek 52. Profile stezen cukréw, tj. sacharozy, glukozy i fruktozy, w medium hodowlanym
w funkcji czasu hodowli N. tabacum BY-2 przeprowadzonej w referencyjnym,

niezmodyfikowanym polimerowym zbiorniku Cellbag™ 2 L.
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Rysunek 53. Profile stezen cukrdw, tj. sacharozy, glukozy 1 fruktozy, w medium hodowlanym
w funkcji czasu hodowli N. tabacum BY-2 przeprowadzonej w prototypowym polimerowym
zbiorniku zmodyfikowanym wypustkami zmieniajacymi jego geometri¢ (Wariant 3

modyfikacji).
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Dane przedstawione na Rysunku 52 i Rysunku 53 pozwolity poréwna¢ zmiany w profilach
stezen cukrowcow w mediach hodowlanych, ktorych probki pobrano z porownywanych poli-
merowych zbiornikdéw roznigcych sie geometrig, w ktérych niezaleznie prowadzono hodowle.
Zmiany stezen sacharydowych sktadnikéw medium hodowlanego moga by¢ interpretowane
jako trendy wynikajace z metabolizmu komoérek N. tabacum BY-2.

Stezenie sacharozy, czyli jedynego cukru obecnego w medium hodowlanym w chwili ino-
kulacji uktadow biomasg rozproszonych komorek roslinnych, spadato w wyniku stopniowe;j
hydrolizy, przy jednoczesnym wzroscie stezenia glukozy i fruktozy. W przypadku prowadzenia
bioprocesu w referencyjnym, niezmodyfikowanym zbiorniku Cellbag™ 2 L, st¢zenie oznacza-
nego disacharydu spadato ponizej progu detekcji juz w drugiej dobie hodowli, a w przypadku
analogicznej hodowli prowadzonej w prototypowym polimerowym zbiorniku o zmodyfikowa-
nej geometrii, czasteczki sacharozy byly dostepne dla komoérek o okoto dobg dhuzej. Wzrost
stezenia glukozy i fruktozy w przypadku hodowli przeprowadzonej w zbiorniku referencyjnym
miat miejsce do drugiego dnia hodowli, natomiast w przypadku hodowli przeprowadzonej
w prototypowym zmodyfikowanym zbiorniku, st¢zenia oznaczanych monosacharydow przyra-
staty do trzeciego dnia hodowli. Analizujac warto$ci stezen monosacharydow rozpuszczonych
w medium hodowlanym, zaobserwowano, ze niezaleznie od zbiornika, w ktérym hodowano
komorki, maksymalne stezenie glukozy bylo wyraznie nizsze niz maksymalne stezenie fruktozy,
co byto prawdopodobnie zwigzane z wystapieniem preferencji substratowej — zjawiska udoku-
mentowanego w przypadku hodowli in vitro biomasy roslinnej [141]. Okazalo si¢, ze w przy-
padku obu porownywanych hodowli, catkowita asymilacja cukrow przez proliferujaca biomase
komorek N. tabacum BY-2, skutkujaca wyczerpaniem si¢ czasteczek cukrowcoéw w medium
hodowlanym, nastepowata okoto 6smego dnia trwania procesu.

Maksymalne stezenie glukozy w probkach pobranych z hodowli prowadzonej w prototy-
powym zmodyfikowanym zbiorniku osiggneto warto$¢ 8,7 g - L™, a tym samym nie przekro-
czyto wartosci 10 g - L' odnotowanej w przypadku hodowli w referencyjnym niezmodyfiko-
wanym zbiorniku Cellbag™ 2 L. Obserwacja ta moze wskazywa¢ na wystgpienie zmian
w szlakach metabolicznych komorek N. tabacum BY-2, ktorych to szlaki tlenowego metaboli-
zmu sg uzaleznione od dostgpnosci tlenu rozpuszczonego w medium hodowlanym. Prawdopo-
dobnym jest, ze wigksza dostgpnos¢ tlenu zapewniana w trakcie bioprocesu realizowanego
W prototypowym polimerowym zbiorniku o geometrii zmodyfikowanej wypustkami (Wariant 3)
wplyneta korzystnie na zwigkszenie szybkosci przemian metabolicznych zachodzacych w ko-
morkach prowadzacych tlenowe przemiany biochemiczne, co $wiadczy o krytycznej roli odpo-
wiedniego napowietrzania fazy cieklej uktadu hodowlanego w przypadku prowadzenia hodowli

wglebnej zawiesiny komorek roslinnych [154].
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6. Podsumowanie i wnioski koncowe

W rozprawie doktorskiej, ktérej naukowa podstawe stanowi merytorycznie i tematycznie
spojny zestaw publikacji, przedstawiono wyniki badan dotyczacych charakterystyki czasu mie-
szania bioreaktora single-use z mieszaniem typu wave, opracowania adaptacji metody kolory-
metrycznej pomiaru czasu mieszania z komputerowym przetwarzaniem i analizg obrazu oraz
opracowania i weryfikacji bioprocesowej aplikacyjnosci strukturalnych modyfikacji polimero-
wych zbiornikéw intensyfikujacych wymiane masy i wydajno$¢ mieszania. Wyniki zrealizo-
wanego zakresu badan, jak 1 sformutowane na ich podstawie wnioski, pozwolity dowies¢ stusz-
nosci wszystkich postawionych w rozprawie tez, ktorych uzasadnienie zostaje przedstawione

ponizej.

Tezanr 1: ,,Mozliwe jest zastosowanie metody kolorymetrycznej do efektywnego wyznaczania
ilosciowej charakterystyki czasu mieszania w zaleznosci od warto$ci parametroOw operacyjnych
bioreaktora single-use z mieszaniem typu wave”.

W celu potwierdzenia stuszno$ci tezy nr 1 opracowano szczegoétowa charakterystyke wy-
dajnosci mieszania wewnatrz fazy wodnej poddawanej mieszaniu typu wave dla pelnego za-
kresu parametrow operacyjnych bioreaktora ReadyToProcess WAVE™ 25 wyposazonego
w polimerowe zbiorniki Cellbag™ o pojemnos$ciach nominalnych 2 L i 10 L. Charakterystyke
opracowano przy zastosowaniu autorskiej adaptacji metody kolorymetrycznej do pomiaru
czasu mieszania z wykorzystaniem metod cyfrowego przetwarzania i analizy materiatu filmo-
wego. Materiat filmowy zgromadzono przy uzyciu zaprojektowanego na potrzeby badan i wy-
tworzonego przy zastosowaniu druku 3D statywu do montazu kamery cyfrowej nieruchomo
wzgledem oscylujacej platformy bioreaktora, umozliwiajac pozyskiwanie wysokiej jakosci ob-
razu bez zaktocen. Przetwarzanie 1 analiza obrazu odbywala si¢ przy zastosowaniu autorskich
algorytmow opracowanych w jezyku Python rozszerzonym o funkcjonalno$¢ biblioteki
OpenCV oraz w jezyku srodowiska MATLAB. Opracowang adaptacj¢ metody kolorymetrycz-
nej scharakteryzowano i zweryfikowano pod katem powtarzalno$ci pomiarow w porownaniu
ze stosowang na poczatkowym etapie badan metoda pH, uzyskujac znacznie mniejsze wartosci
odchylenia standardowego oraz rozrzutu wynikoéw serii pomiardéw przeprowadzonych dla tych
samych warto$ci parametrow operacyjnych bioreaktora. Procedur¢ pomiaru czasu mieszania
dopracowano w oparciu o analiz¢ wplywu stosunku molowego wykorzystywanych reagentow,
stosunku objetosci znacznika do objetosci cieczy w zbiorniku oraz sktadu roztworu znacznika

i fazy cieklej w zbiorniku na wartosci czasu mieszania i doktadno$¢ pomiaréw. Rezultatem
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przeprowadzonych badan bylo rozszerzenie zbioru dostepnych procedur laboratoryjnych do
ilosciowego okreslania wydajno$ci mieszania w bioreaktorach single-use z mieszaniem typu
wave. Zastosowanie metody kolorymetrycznej pozwolilo na ograniczenie liczby eksperymen-
tow koniecznych do przeprowadzenia w kolejnych etapach badan. Materiat filmowy zgroma-
dzony na potrzeby wyznaczenia wartosci czasu mieszania dodatkowo wykorzystano w celu
pozyskania danych o ksztalcie falujacej powierzchni migdzyfazowej gaz-ciecz, a nastgpnie kla-
syfikacji i jakoSciowego powigzania zaobserwowanych struktur z rezimem przeplywu fazy cie-

ktej wewnatrz polimerowych zbiornikéw Cellbag™ 2 L1 10 L.

Teza nr 2: ,,Zastosowanie roéwnan korelacyjnych ze wspotczynnikami, ktorych warto$ci wyzna-
czono na podstawie danych eksperymentalnych, pozwala na przewidywanie warto$ci czasu
mieszania w polimerowych zbiornikach w pelnym dostepnym zakresie parametrow operacyj-
nych bioreaktora single-use z mieszaniem typu wave 1 porownywanie przewidywanej wydaj-
nos$ci mieszania miedzy polimerowymi zbiornikami o ré6znych objetosciach nominalnych”.

W celu potwierdzenia stusznos$ci tezy nr 2, na podstawie charakterystyk czasu mieszania
w zbiornikach Cellbag™ 2 L 1 10 L opracowanych z wykorzystaniem zebranych danych eks-
perymentalnych wyznaczono wspdtczynniki rownan korelacyjnych wigzacych warto$¢ czasu
mieszania z warto$ciami trzech parametrow charakteryzujacych pracg uktadu i posiadajacych
istotny statystycznie wplyw na okreslang ilosciowo wydajnos¢ mieszania: amplituda a i cze-
stotliwoscig w oscylacji platformy bioreaktora oraz stopniem napetnienia zbiornika f1. Row-
nania korelacyjne, ktorych zakres danych wejsciowych obejmowat peten zbidr danych ekspe-
rymentalnych, umozliwialy szacowanie wartosci czasu mieszania w pelnym dostgpnym
zakresie parametrow operacyjnych bioreaktora z mieszaniem typu wave, jednak pomimo wy-
sokich warto$ci wspotczynnikéw korelacji cechowaly si¢ niezadowalajaca skuteczno$cia,
w szczegdlnosci w przypadku zakresu czasu mieszania o warto$ciach ponizej 100 sekund, naj-
bardziej istotnego z punktu widzenia efektywnego prowadzenia hodowli biomasy. Obserwacje,
ktére zinterpretowano jako odstajace 1 wplywajace negatywnie na jakos$¢ przewidywan, zgod-
nie z przeprowadzong klasyfikacja przeptywu falujacej cieczy poddawanej mieszaniu typu
wave przypisano do kategorii odpowiadajacych rezimowi laminarnemu. W celu zwigkszenia
jakosci przewidywan we wspomnianym powyzej zakresie warto$ci czasu mieszania ponizej
100 sekund zaproponowano réwnania korelacyjne, w przypadku ktorych zakres danych wej-
sciowych nie obejmowal obserwacji odstajacych. Osiagnieto znaczng poprawe dopasowania
wartosci przewidywanych do wartosci eksperymentalnych, z bledem przewidywan zblizonym

do + 25%. Rownania korelacyjne, ktorych wspotczynniki wyznaczono z wykorzystaniem
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danych eksperymentalnych obejmujacych wartos$ci czasu mieszania ponizej 100 sekund, wy-
korzystano w celu wyznaczenia rownania umozliwiajacego szacowanie kombinacji wartosci
parametréw pracy bioreaktora, przy ktorych stosunek szacowanych wartosci czasu mieszania
uzyskanych w zbiorniku o objetosci 10 L 1 objetosci 2 L przyjmuje wybrang dowolnie wartosc.
Przedstawiono wykres, ktorego krzywe odpowiadajag kombinacjom parametrow operacyjnych
pracy bioreaktora ReadyToProcess WAVE™ 25, dla ktorych stosunek ten rowny jest jednosci,
to znaczy wydajno$¢ mieszania w obu zbiornikach jest zblizona. Zaproponowane rownanie sta-
nowi potencjalny punkt wyjscia do dalszych prac obejmujacych poszerzenie zasobu danych
doswiadczalnych i1 proponowania kolejnych réwnan modelowych umozliwiajacych efektywnag

zmiang skali bioproceséw prowadzonych w bioreaktorach single-use z mieszaniem typu wave.

Teza nr 3: ,,Strukturalne modyfikacje zbiornikéw do hodowli komoérek w ukladzie bioreaktora
single-use z mieszaniem typu wave mogg wplywac na skrocenie czasu mieszania fazy cieklej
oraz zwigkszenie intensywnosci transportu masy przez powierzchni¢ migdzyfazowa bez eska-
lacji zjawisk negatywnie oddziatujacych na hodowang in vitro biomase, a przez to intensyfiko-
wac hodowle biomasy w tego typu urzadzeniach”.

W celu potwierdzenia stusznosci tezy nr 3 zrealizowano badania podzielone na trzy zasad-
nicze etapy. W pierwszym etapie przeprowadzono symulacje CFD przeplywu wewnatrz fazy
cieklej poddawanej oscylacyjnym wychyleniom w polimerowym zbiorniku w referencyjnym
wariancie geometrii bez modyfikacji oraz w trzech wariantach geometrii zmodyfikowanymi
wzgledem wariantu referencyjnego poprzez umieszczenie wewnatrz zbiornika na dolnej po-
wierzchni potkulistych wypustek w réznych konfiguracjach. Na podstawie wynikow symulacji
stwierdzono, ze obecno$¢ wypustek wplywa na zmiang struktury przeptywu fazy cieklej w po-
limerowym zbiorniku poprzez zwigkszenie burzliwosci przeptywu, zwigkszenie maksymalnej
predkosci przeptywu fazy ciektej oraz lokalng zmiang kierunku przeptywu w okolicy wypustek.
Dodatkowo, na podstawie analizy danych pozyskanych w obliczeniach stwierdzono, ze wpro-
wadzenie modyfikacji nie wigze si¢ z podwyzszeniem maksymalnych warto$ci naprezen $cina-
jacych w fazie ciektej, co jest kluczowe z punktu widzenia zapobiegania niepozadanym efek-
tom hydrodynamicznego stresu komorkowego. Sposrdd zaproponowanych trzech wariantow
modyfikacji geometrii bioreaktora, do dalszych etapéw badan wyselekcjonowano jeden wariant
geometrii — Wariant 3 — w przypadku ktérego warto$¢ czasu mieszania byta najnizsza, a tym
samym, ktory to wariant najsilniej wplywatl na zwigkszenie wydajnos$ci mieszania w zbiorniku

wzgledem wariantu referencyjnego.
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W drugim etapie badan zweryfikowano wptyw wybranego Wariantu 3 zmodyfikowane;j
geometrii poprzez pomiary czasu mieszania oraz wspdtczynnika k; a w polimerowych zbiorni-
kach o niezmodyfikowanej (referencyjnej) geometrii oraz prototypach zmodyfikowanych
zbiornikow wykonanych na potrzeby badan. Stwierdzono, ze proponowana modyfikacja geo-
metrii polimerowego zbiornika, czyli Wariant 3, cechuje si¢ najwiekszym intensyfikujacym
wpltywem na zwigkszenie wydajnosci mieszania, powodujgc zmniejszenie wartosci czasu mie-
szania w uktadzie $rednio o okoto —30%. Wpltyw wypustek umieszczonych zgodnie z geometria
Wariantu 3 na warto$ci wspotczynnika k;a, a zatem na wydajno$¢ wnikania masy przez stale
odnawiang powierzchni¢ miedzyfazowa gaz-ciecz, byt najwigkszy w przypadku wariantow
eksperymentalnych o czestotliwosci oscylacji w réwnej 2 min™' oraz 20 min™', przy najwiek-
szym przyroscie wartosci k; a, rownym okoto 70%, odnotowanym przy kombinacji parame-
trow mieszania @ = 12° oraz w = 2 min'. Wnioskowano, ze skuteczno$¢ intensyfikacji wydaj-
no$ci mieszania odnotowano w warunkach mieszania typu wave odpowiadajacym zgodnie
z przeprowadzong klasytikacja struktur powierzchni miedzyfazowej do przejSciowego rezimu
przeptywu fazy ciekle;.

Trzeci etap weryfikacji skutecznos$ci wprowadzonej modyfikacji w intensyfikacji miesza-
nia i wnikania masy w polimerowych zbiornikach Cellbag™ polegat na bioprocesowej walida-
cji obejmujacej zakresem porownanie wynikow serii hodowli wglebnych zawiesiny komorek
Nicotiana tabacum linii BY-2. Na podstawie analizy przebiegu hodowli w zbiorniku referen-
cyjnym (niezmodyfikowanym) oraz w prototypie polimerowego zbiornika o geometrii zmody-
fikowanej zgodnie z zatozeniami Wariantu 3 stwierdzono, ze zastosowanie potkulistych wypu-
stek wplynelo na przesunigcie maksimum aktywnosci metabolicznej o jeden dzien wczesniej,
tj. z 8. na 7. dzien hodowli wzgledem hodowli referencyjnej. Wydajnos¢ koncowa biomasy
(FW) uzyskana w zbiorniku zmodyfikowanym Wariantem 3 geometrii ulegla zwigkszeniu
o okoto 6,5% wzgledem hodowli referencyjnej. Zaobserwowano takze spowolnienie tempa
spadku stezenia tlenu rozpuszczonego w medium hodowlanym w poczatkowych 4 dniach ho-
dowli 1 przedluzenie dostgpnosci tlenu rozpuszczonego o okoto jeden dzien, tj. z 3 dni w przy-
padku hodowli referencyjnej do 4 dni w przypadku hodowli w zmodyfikowanym zbiorniku.
Stwierdzono zmiany w rozktadzie stezenia cukrowcoéw w medium hodowlanym w kolejnych
dniach hodowli, ktore przejawiaty si¢ m.in. zaobserwowaniem preferencji substratowej wobec
glukozy wzgledem sacharozy w hodowli zrealizowanej w zmodyfikowanym polimerowym
zbiorniku, co moglo §wiadczy¢ o wystapieniu zmian w szlakach metabolicznych komoérek
N. tabacum BY-2 wywolanych prawdopodobnie wigksza dostepnoscig tlenu zapewniang

w trakcie hodowli. Opisane wyzej obserwacje $wiadczg o pozytywnym wplywie wprowadzonej
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modyfikacji na przebieg hodowli oraz proliferacj¢ biomasy w medium hodowlanym poddawa-
nym oscylacyjnym wychyleniom w prototypowym zbiorniku zmodyfikowanym poprzez

umieszczenie wypustek.

Podsumowujac catos¢ rozprawy doktorskiej, za najwazniejsze osiggnigcia naukowe przed-
stawione w monotematycznym zestawie publikacji, stanowiacym jej integralng czes¢, nalezy

uznac:

e zidentyfikowanie wptywu parametréw operacyjnych bioreaktora WAVE™ 25 na wartosci
czasu mieszania i okreslenie ich istotnoS$ci statystycznej zgodnie z metodyka DoE,

e opracowanie szeregu korelacji umozliwiajgcych szacowanie warto$ci czasu mieszania
w funkcji parametrow operacyjnych bioreaktora single-use z mieszaniem typu wave w pet-
nym dostepnym zakresie tych parametrow,

e zaproponowanie rOwnania umozliwiajacego szacowanie kombinacji wartosci parametrow
operacyjnych bioreaktora single-use z mieszaniem typu wave, przy ktorych wartos¢ czasu
mieszania w polimerowych zbiornikach o pojemnos$ciach 2 L i 10 L jest zblizona,

e okreslenie wplywu wybranych wlasciwosci fazy ciektej, w tym obecnosci srodka przeciw-
piennego oraz lepkosci, na warto$ci wspotczynnika k; a osiggane w polimerowym zbior-
niku bioreaktora single-use z mieszaniem typu wave,

e opracowanie autorskiej adaptacji metody kolorymetrycznej z komputerowym przetwarza-
niem 1 analizg obrazu do pomiaru czasu mieszania w bioreaktorze single-use z mieszaniem
typu wave,

e jakosciowe powigzanie ksztaltu falujacej powierzchni migdzyfazowej gaz-ciecz z rezimem
przeplywu w fazie cieklej poddawanej mieszaniu typu wave,

e opracowanie prototypu polimerowych zbiornikdw single-use poddanych strukturalnej mo-
dyfikacji intensyfikujacej mieszanie typu wave oraz wnikanie masy w uktadzie, oraz prze-
prowadzenie bioprocesowej weryfikacji wplywu modyfikacji polimerowego zbiornika
na przebieg hodowli wglebne; biomasy zawiesiny komorek roslinnych N. tabacum

linii BY-2.
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8. Spis rysunkow

Rysunek 1

Rysunek 2
Rysunek 3

Rysunek 4

Rysunek 5

Rysunek 6

Rysunek 7

Rysunek 8

Graficzne przedstawienie sposobu wyznaczania warto$ci czasu mieszania
przy zastosowaniu metody sensorowej (na podstawie [Al]). Na wykresie
widoczne sg skokowe zmiany warto$ci homogeniczno$ci w poczatkowej fa-
zie pomiaru oraz stopniowe ustalanie si¢ mierzonej wartosci w miar¢ po-
stepu procesu mieszania. Poziome kreskowane linie oznaczajg zatozony do-
puszczalny prog odchylenia od homogenicznosci, np. wynoszacy + 0,05.
Czas mieszania t,, to okres, ktory uptynal od momentu dodania znacznika
(t = 0 s) do momentu trwatego osiggnigcia wartosci homogeniczno$ci w za-
danym przedziale, oznaczonego jako punkt koncowy pomiaru.

Bioreaktor ReadyToProcess WAVE™ 25 [27].

Sposob mocowania elektrody pH do polimerowego zbiornika Cellbag™ 2 L
przy zastosowaniu dtawnicy kablowej (na podstawie: materialy uzupetnia-
jace do artykutu [A1]).

Parametry operacyjne badanego systemu bioreaktora single-use z miesza-
niem typu wave uwzglednione w planowaniu eksperymentu zgodnie z zato-
zeniami metodyki DoE (na podstawie [A1]).

Schemat uktadu doswiadczalnego do pomiaru wartosci wspotczynnika k; a
podczas oscylacyjnego mieszania typu wave fazy ciekle] w jednorazowym
zbiorniku Cellbag™ 2 L (zgodnie z [A2]).

Sposob wyznaczania warto$ci wspotczynnika k;a na podstawie zmiany
wartos$ci stezenia DO w trakcie pomiaru. A: Wykres warto$ci wyrazenia
z lewej strony Rownania 12 w funkcji czasu. B: W przyblizeniu liniowy
wycinek wykresu, do ktorego dopasowano funkcje liniowa o wspodtczyn-
niku kierunkowym réwnym warto$ci wspotczynnika k; a (zgodnie z [A2]).
System do zautomatyzowanego dozowania znacznika. A: Uchwyt na strzy-
kawke wraz z silnikiem napedzajagcym przekladni¢ zebata. B: Fragment
kodu odpowiadajacego za sterowanie pracg silnika krokowego oraz regula-
cj¢ parametrOw wstrzykiwania.

Schemat blokowy algorytmu do przetwarzania obrazu zastosowanego w au-

torskiej adaptacji metody kolorymetrycznej do pomiaru czasu mieszania.
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Rysunek 9

Rysunek 10

Rysunek 11

Rysunek 12

Rysunek 13

Rysunek 14

Rysunek 15
Rysunek 16

Rysunek 17

Rysunek 18

Rysunek 19

Blok otoczony przerywang linig zawiera czynnos$ci, ktore wykonywano
w petli na kazdej kolejnej klatce materialu filmowego.

Proces maskowania wstgpnego na przyktadzie polimerowego zbiornika
Cellbag™ 2 L (zgodnie z [A4]).

Dobrane empirycznie wartosci graniczne zakresOw barw w przestrzeni
L*a*b* (zgodnie z [A4]).

Przyktadowy wykres danych wyjsciowych z algorytmu do przetwarzania
obrazu w funkcji czasu oraz spos6b wyznaczania warto$ci czasu mieszania.
Warto$¢ czasu mieszania w podanym przyktadzie wynosita 37,5 sekundy
(Cellbag™ 10 L, ¢ =2°, w =21 min™', f1 =0,275) (zgodnie z artykutem
[A4]).

Schemat przestrzeni eksperymentalnej. Odlegto$¢ migdzy punktem central-
nym a pozostatymi punktami w planie BBD byta rowna v/2. Odlegto$é¢ mie-
dzy punktem centralnym a punktami planu 23 wynosita potowe tej wartosci
(na podstawie [A4]).

Graficzne podsumowanie kolejnych etapéw cyfrowego przetwarzania ob-
razu wykonywanego w ramach algorytmu przetwarzania obrazu do wzmac-
niania struktury powierzchni miedzyfazowej (na podstawie [A4]).
Schematy zwymiarowanych wariantéw odwzorowania geometrii zbiornika
Cellbag™ 2 L zastosowanych na potrzeby symulacji CFD.

Sposéb wypelnienia geometrii zbiornika cieczg na przyktadzie Wariantu 1.
Sposob dodania znacznika do fazy ciektej w zbiorniku na przyktadzie Wa-
riantu 1.

Schemat rozmieszczenia wypustek w zaproponowanej prototypowej mody-
fikacji zbiornika Cellbag™ 2 L. A: Rozmieszczenie wypustek na dolnej
Scianie wewnatrz polimerowego zbiornika. B: Wymiary wypustek wyko-
rzystanych w modyfikacji.

Wykres zaleznos$ci wspotczynnika k;a od lepkosci dynamicznej fazy cie-
ktej (zgodnie z [A2]).

Wykres danych eksperymentalnych prezentujacy wyznaczone wartosci
wspotczynnika k;a od lepkosci dynamicznej u fazy cieklej, wraz z ozna-
czonymi liniami trendu oraz charakterystycznymi warto$ciami (zgodnie

z [A2]).
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Rysunek 20

Rysunek 21

Rysunek 22

Rysunek 23

Rysunek 24

Rysunek 25

Rysunek 26

Rysunek 27

Rysunek 28

Wykres wartosci wspotczynnika k; a w funkcji warto$ci zmodyfikowane;j
liczby Reynoldsa Re;, wraz z oznaczonymi liniami trendu oraz charaktery-
stycznymi warto$ciami (zgodnie z [A2]).

Wykresy zaleznosci miedzy $rednimi warto$ciami czasu mieszania tgso,
a branymi pod uwage poziomami niezaleznych parametréw procesowych:
amplitudy oscylacji @ (A), czestotliwosci oscylacji w (B), parametru acc
(C) oraz objetosci cieczy w zbiorniku V; (D) (zgodnie z [A1]).

Wykres Pareto warto$ci bezwzglednych standaryzowanej oceny efektu usta-
lonych na podstawie uzyskanych eksperymentalnie warto$ci czasu miesza-
nia tgse, W zbiorniku Cellbag™ 2 L (zgodnie z [A1]).

Wykresy konturowe $rednich warto$ci czasu mieszania tgse, W zaleznosci
od warto$ci wybranych par parametrow, tj. ai w (A), w 1V, (B)oraz a iV},
(C), wptywajacych istotnie na wydajnos¢ mieszania w uktadzie (zgodnie
z [A1]).

Wykres dopasowania warto$ci czasu mieszania przewidywanych na podsta-
wie korelacyjnych réwnan 21-23 odniesionych do wartosci eksperymen-
talnych mniejszych niz 25 sekund (zgodnie z [A1]).

Poréwnanie wartosci odchylenia standardowego i rozrzutu wynikdéw pomia-
réw czasu mieszania tgse, przeprowadzonych przy zastosowaniu metody
pH i metody kolorymetrycznej, uzyskanych dla tych samych wartosci para-
metrow operacyjnych bioreaktora (zgodnie z [A4]).

Wykres zaleznosci srednich wartosci czasu mieszania tgs0, 0d stosunku mo-
lowego reagentOw w roztworze znacznika oraz roztworze wewnatrz poli-
merowego zbiornika Cellbag™ 10 L (zgodnie z [A4]).

Wykres zaleznos$ci srednich wartoSci czasu mieszania tgs, 0d stosunku ob-
jetosci roztworu znacznika do objgtosci roztworu wewnatrz polimerowego
zbiornika Cellbag™ 10 L (zgodnie z [A4]).

Wykresy Pareto warto$ci bezwzglednych standaryzowanej oceny efektu pa-
rametrow zbadanych w ramach analizy wydajnosci metody kolorymetrycz-
nej. Blok 1: znacznik — roztwor NaOH, ciecz w zbiorniku: roztwor HCI.
Blok 2: znacznik — roztwor HCl, ciecz w zbiorniku: roztwér NaOH (zgodnie

7z [A4]).
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Rysunek 29

Rysunek 30

Rysunek 31

Rysunek 32

Rysunek 33

Rysunek 34

Rysunek 35

Rysunek 36

Przyktady klatek z cyfrowych nagran wideo procesu mieszania typu wave
zaobserwowane podczas przeptywu cieczy w badanych zbiornikach Cell-
bag™ i przyporzadkowanych do Kategorii 0—6 na podstawie analizy struk-
tury powierzchni miedzyfazowej gaz-ciecz oraz zaobserwowanych cech
charakterystycznych zaznaczonych czerwong linig (zgodnie z [A4]).
Przestrzen eksperymentalna z oznaczonym przydziatem poszczegdlnych
wariantéw eksperymentalnych do Kategorii 0-5 ksztattu powierzchni mig-
dzyfazowej gaz-ciecz zaobserwowanych w przypadku polimerowego zbior-
nika Cellbag™ 2 L (zgodnie z [A4]).

Przestrzen eksperymentalna z oznaczonym przydziatem poszczegdlnych
wariantow eksperymentalnych do Kategorii 0—6 ksztaltu powierzchni mig-
dzyfazowej gaz-ciecz zaobserwowanych w przypadku polimerowego zbior-
nika Cellbag™ 10 L (zgodnie z [A4]).

Wykres dopasowania warto$ci przewidywanych przy zastosowaniu Rowna-
nia 26 (wypehione punkty) oraz Rdwnania 24 (okregi) do wartosci ekspe-
rymentalnych czasu mieszania w zbiorniku Cellbag™ 2 L (zgodnie z [A4]).
Wykres dopasowania warto$ci przewidywanych przy zastosowaniu Rowna-
nia 27 (wypelnione punkty) oraz Rownania 25 (okregi) do wartosci ekspe-
rymentalnych czasu mieszania w zbiorniku Cellbag™ 10 L (zgodnie
z [A4]).

Wykres opracowany w oparciu o Rownanie 28. Krzywe na wykresie odpo-
wiadaja kombinacjom parametrow operacyjnych pracy bioreaktora Ready-
ToProcess WAVE™ 25 przy ktorych iloraz przewidywanych wartosci czasu
mieszania tgso, W polimerowych zbiornikach Cellbag™ 10 L oraz 2 L jest
réwny 1 (zgodnie z [A4]).

Poréwnanie poél wektorowych predkosci fazy cieklej wyznaczonych
na podstawie wynikow symulacji CFD obejmujacych polimerowy zbiornik
Cellbag™ 2 L niezmodyfikowany (Wariant 0) oraz wybrane dwa warianty
polimerowego zbiornika o zmodyfikowanej geometrii (Wariant 1 oraz Wa-
riant 3) w czasie 3 sekund od momentu rozpoczecia symulacji.

Pola wektorowe predkosci fazy ciektej wyznaczone na podstawie wynikow
symulacji CFD obejmujacych referencyjny niezmodytfikowany polimerowy

zbiornik Cellbag™ 2 L (Wariant 0) oraz jeden z wariantow polimerowego
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Rysunek 37

Rysunek 38

Rysunek 39

Rysunek 40

Rysunek 41

Rysunek 42

Rysunek 43

zbiornika o zmodyfikowanej geometrii (Wariant 1) w czasie 3,75 sekundy
od momentu rozpoczgcia symulacji.

Pole wektorowe predkosci fazy cieklej wyznaczone na podstawie wynikow
symulacji CFD obejmujacych dwa z wariantdéw polimerowego zbiornika
Cellbag™ 2 L. o zmodyfikowanej geometrii (Wariant 1 oraz Wariant 2)
w czasie 6 sekund od momentu rozpoczgcia symulacji.

Pole wektorowe predkosci fazy ciektej wyznaczone na podstawie wynikow
symulacji CFD obejmujacych jeden wariantow polimerowego zbiornika
Cellbag™ 2 L o zmodyfikowanej geometrii (Wariant 3) w czasie 3 sekund
od momentu rozpoczgcia symulacji.

Poréwnanie $rednich wartosci naprezen $cinajacych w fazie ciektej wyzna-
czonych na podstawie wynikow symulacji CFD obejmujacych referencyjny
niezmodyfikowany polimerowy zbiornik Cellbag™ 2 L (Wariant 0) oraz
trzy warlanty tego zbiornika o zmodyfikowanej geometrii (Warianty:
1,213).

Poréwnanie maksymalnych warto$ci naprezen $cinajacych w fazie cieklej
wyznaczonych na podstawie wynikow symulacji CFD obejmujacych refe-
rencyjny niezmodyfikowany polimerowy zbiornik Cellbag™ 2 L (Wariant
0) oraz trzy warianty tego zbiornika o zmodyfikowanej geometrii (Warianty:
1,213).

Porownanie warto$ci czasu mieszania tgse, charakteryzujace wydajno$¢
miesznaia typu wave w referencyjnym niezmodyfikowanym zbiorniku Cell-
bag™ 2 L (Wariant 0), wyznaczone przy pomocy symulacji CFD oraz w
eksperymentalnych pomiarach przy zastosowaniu adaptacji metody kolory-
metrycznej. Warto$ci liczbowe czasu mieszania tgso, przedstawiono pod
odpowiadajgcymi im stupkami wykresu.

Wzgledna zmiana warto$ci czasu mieszania tgse, pomigdzy warto§ciami
uzyskanymi w eksperymentach a warto$ciami wyznaczonymi na podstawie
wynikow symulacji CFD. Wartos$ci liczbowe zmiany czasu mieszania tgso,
przedstawiono pod odpowiadajacymi im shupkami wykresu.

Poréwnanie warto$ci czasu mieszania tgze, Wyznaczonych na podstawie

wynikow symulacji CFD obejmujacych referencyjny niezmodyfikowany
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Rysunek 44

Rysunek 45

Rysunek 46

Rysunek 47

Rysunek 48

Rysunek 49

Rysunek 50

polimerowy zbiornik Cellbag™ 2 L (Wariant 0) oraz trzy warianty tego
zbiornika o zmodyfikowanej geometrii (Warianty: 1, 21 3).

Poréwnanie warto$ci czasu mieszania tqs0, W referencyjnym niezmodyfiko-
wanym polimerowym zbiorniku Cellbag™ 2 L oraz w zmodyfikowanym
Wariancie 3 zbiornika. Wartosci liczbowe czasu mieszania tgso, przedsta-
wiono pod odpowiadajagcymi im stupkami wykresu.

Wzgledna zmiana wartosci czasu mieszania tgsq, odnotowana mig¢dzy po-
miarami wykonanymi przy uzyciu referencyjnego niezmodyfikowanego po-
limerowego zbiornika Cellbag™ 2 L oraz zmodyfikowanego Wariantu 3
zbiornika. Wartosci liczbowe zmiany czasu mieszania tqse, przedstawiono
pod odpowiadajacymi im stupkami wykresu.

Wartos$ci wzglednej zmiany wspdiczynnika k;a odnotowane migdzy Wa-
riantem 3 zmodyfikowanego polimerowego zbiornika a referencyjnym nie-
zmodyfikowanym zbiornikiem Cellbag™ 2 L, w funkcji amplitudy oscyla-
cjia.

Wartos$ci wzglednej zmiany wspdiczynnika k;a odnotowane migdzy Wa-
riantem 3 zmodyfikowanego polimerowego zbiornika a referencyjnym nie-
zmodyfikowanym zbiornikiem Cellbag™ 2 L, w funkcji czestotliwosci
oscylacji w.

Profile stezenia tlenu rozpuszczonego DO w medium hodowlanym odnoto-
wane w trakcie hodowli wglebnych zawiesiny komorek N. tabacum BY-2
przeprowadzonych w referencyjnym niezmodyfikowanym polimerowym
zbiorniku Cellbag™ 2 L oraz w zbiorniku o geometrii zmodyfikowane;j
zgodnie z zalozeniami Wariantu 3.

Powigkszenie profili stezenia tlenu rozpuszczonego DO z pierwszych 4,5
dni hodowli przeprowadzonych w obu poréwnywanych polimerowych
zbiornikach. Oznaczono warto$ci wspotczynnikéw kierunkowych zlineary-
zowanych fragmentow profili stezenia DO.

Wartos$ci stgzen Swiezej (mokrej) biomasy komorek N. tabacum BY-2 w ko-
lejnych dniach hodowli wgtebnych prowadzonych w poréwnywanych poli-
merowych zbiornikach: referencyjnym niezmodyfikowanym zbiorniku
Cellbag™ 2 L oraz prototypie zbiornika o geometrii zmodyfikowanej wy-

pustkami (Wariant 3 modyfikacji)
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Rysunek 51

Rysunek 52

Rysunek 53

Wartos$ci stopnia redukcji odczynnika PrestoBlue oznaczone w probach za-
wiesin komorek N. tabacum BY-2 pobranych w kolejnych dniach hodowli
wglebnych przeprowadzonych w porownywanych polimerowych zbiorni-
kach: referencyjnym niezmodyfikowanym zbiorniku Cellbag™ 2 L oraz
prototypie zbiornika o geometrii zmodyfikowanej wypustkami (Wariant 3).
Profile stgzen cukrow, tj. sacharozy, glukozy i fruktozy, w medium hodow-
lanym w funkcji czasu hodowli N. tabacum BY-2 przeprowadzonej w refe-
rencyjnym, niezmodyfikowanym polimerowym zbiorniku Cellbag™ 2 L.

Profile stezen cukrow, tj. sacharozy, glukozy i fruktozy, w medium hodow-
lanym w funkcji czasu hodowli N. tabacum BY-2 przeprowadzonej w pro-
totypowym polimerowym zbiorniku zmodyfikowanym wypustkami zmie-

niajagcymi jego geometri¢ (Wariant 3 modyfikacji).
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9. Spis tabel

Tabela 1
Tabela 2

Tabela 3

Tabela 4

Tabela 5

Tabela 6

Tabela 7

Tabela 8

Tabela 9

Tabela 10

Tabela 11

Przeglad praktycznych zastosowan réznych typdw bioreaktorow single-use.
Przeglad udokumentowanych w literaturze wartosci czasu mieszania cha-
rakteryzujacych bioreaktory single-use z mieszaniem typu wave z jednowy-
miarowymi lub dwuwymiarowymi wychyleniami platformy (zgodnie z pu-
blikacja [A1]).

Przeglad danych literaturowych dotyczacych eksperymentalnie uzyskanych
wartosci wspotczynnika k;a w bioreaktorach z mieszaniem typu wave z
jednowymiarowym ruchem platformy.

Przyktady opublikowanych réwnan korelacyjnych do przewidywania war-
tosci wspotczynnika k;a w bioreaktorach single-use z mieszaniem typu
wave.

Spis zastosowan metody kolorymetrycznej do pomiaru czasu mieszania
w polimerowych zbiornikach roznych typow bioreaktorow single-use
(zgodnie z [A3]).

Krytyczne poréwnanie eksperymentalnych metod pomiaru czasu mieszania
w bioreaktorach single-use wyposazonych w polimerowe zbiorniki.
Warto$ci eksperymentalne zmiennych niezaleznych uwzglednionych w pla-
nie eksperymentdw ustalonym zgodnie z zaloZzeniami metodyki DoE.
Sktady mieszanin wykorzystywanych podczas badania wptywu wybranych
wlasciwosci cieczy na wartosci wspotczynnika k; a osiggane w warunkach
mieszania typu wave (zgodnie z materiatami uzupehiajagcymi do artykutu
[A2]).

Wartos$ci stgzenia 1 objetosci roztworu znacznika wstrzykiwanego do poli-
merowego zbiornika wyznaczone na podstawie warto$ci zmiennych nieza-
leznych: stosunku molowego reagentéw oraz stosunku objetosci znacznika
1 roztworu wewnatrz zbiornika (na podstawie [A4]).

Wartosci  parametrow  operacyjnych uwzglednione w  przyjetym
planie eksperymentow.

Harmonogram zmian warto$ci parametroOw operacyjnych bioreaktora Rea-
dyToProcess WAVE™ 25 definiujacych oscylacyjne wychylenia zbiornika
Cellbag™ 2 L podczas hodowli biomasy N. tabacum zalecane przez produ-

centa bioreaktora (wedlug [139]).
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Tabela 12

Tabela 13

Kwantyfikacja kategoryzacji struktury powierzchni mig¢dzyfazowej gaz-
ciecz oraz $rednie warto$ci czasu mieszania 195, wraz z odchyleniami stan-
dardowymi, odnotowane w polimerowym zbiorniku Cellbag™ 2 L (zgodnie
z [A4]).

Kwantyfikacja kategoryzacji struktury powierzchni migdzyfazowej gaz-
ciecz oraz $rednie warto$ci czasu mieszania 195, wraz z odchyleniami stan-
dardowymi, odnotowane w polimerowym zbiorniku Cellbag™ 10 L (zgod-

nie z [A4)).
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10. Pelne teksty monotematycznych publikacji

10.1. Publikacja [A1]
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ARTICLE INFO ABSTRACT
Keywuords Rocking single-use bloreactors (SUBs) adopt an effective mixing mechanism based on the rocking movement of 3
Strgie-use (dEspaalie) bicewactos platform an which a disposable bag-like coatalner is placed. Nan-typleal liquid flow patterns make the hydro-
m‘:"‘:““" Agintion dynamical properties of rocking SUBs no¢ yet well systematized. The alm of the study was 1o determine a
m’fmw quantitative characteristic of mixing time in a ReadyToProcess WAVE 25 system equipped with a 2-litre Cellag
Sensdr oot d dispasable container, with the use of a sensor mahnd and lhe Dﬁlgn of Experiment (Do¥) methodology. The
Design of Experlinent (DaF) Dob-based approach has been used to screen ng,r ¥ and eval their impact on the
values of mixing time reached in the studied 15 SUB 53 To ify relations between of
parametens and important process quantities in mclnns disposable bag: lik: mmamen af different sizes, a set af
original formulas for generalization of experimental data and predicting mixing time values has been propossd.
The set includes exponential correlations and a correl invalving & dimensionless filling level term and a
modified Reynolds number expression, Compariscas between estimations and experimental data have shown
satisfactory levels of accuracy within + 30% of experimental values. The corvelation involving dimensionless
teems can be applied for disposable bag-like contalners offered by different manufacturers and of varlous sizes
provided by orbital oscillations of the cylindrically-shaped disposable
1. Introduction vessel; (1) rocking SUBs, also referred to as wave-mixed bloreactors,

adopting an agitation mechanism resulting from the rocking of a plat-
form with a disposable bag-like container. The characterization of the
latter group of SUBs was in the scope of this study.

Agitation in rocking SUBs is done by the continuous oscillatory
movement of the disposable and flexible pillow-shaped bag-like
container filled with the liquid culture medium (broth) and gas phase,
and mounted on the bioreactor platform. The oscillatory movement of
the platform may be performed in one, two or three dimensions. The
most common are the rocking SUBs in which the agitation results from
the oscillatory movement in one direction around a horizontal axis (1D).
The specific name of this type of SUBs, i.e, wave-mixed devices, comes
from a characteristic wave-like pattern of liquid flow and liquid surface
Inside the bag-like container induced by the oscillations. Experimental
investigations and Computational fluid dynamics (CFD) simulations
have shown that shear stress and energy dissipation distribution during
wave-type agltation are significantly more homogenous than in classical
bloreactors and SUBs equipped with mechanical rotating stirrers [4.5],

Single-use bloreactors {(SUBs) are becoming Increasingly prevalent
among manufacturers from the bioengineering industry for thelr greater
flexibility and tailor-design for end-user, fast tumover times, elimina-
tion of sterilization and follow-up validation procedures resulting in
shorter downtimes between subsequent uses, as well as the high po-
tential for bioprocess modifications | 1,21, Nominally, the term single-use
bioreactors is commonly used to describe a group of devices in which the
culture vessels are designed to be used only once, typically made from
welded together multi-layer plastic films, The vessels are fitted with
various disposable components, such as miniaturized sensors, sampling
ports and piping sections. Many SUB systems have been developed and
made commercially available over the last two decades. As of today,
three main types of SUBs have gained the most popularity in the bio-
pharmaceutical and bioprocess industries |1): (i) stirred tank SUBs,
simlilar (n principle to the conventional stirred stainless-sieel or glass
bioreactors; (ii) orbitally shaken SUBs, in which the mixing energy ls

* Corresponding author,
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Nomenclature

Symbois

ace degree of smoothing of a triangular oscillatory function
with a cosine function (9%)

d diameter of a container for orbitally shaken SUB (m)

Ho homogeneity ()

L length of a bag-like container for rocking SUB (m)

N orbitial motion frequency (min ')

Rey madified Reynolds number ()

[} time (s)

oz mixing time (s}

I expesiment temperature (°C)

Uiy impeller tip speed (m s )

v total volume of a bag-like container (dm®)

Vi volume of liquid inside a bag-like container (dm”)

o rocking angle ()

W kinematic viscosity (m* s ')
" standard deviation (s)

w tocking frequency (min ')
Abbreviations

1D one-dimensional

2D two-dimensional

ANOVA  analysis of viriance

CFD computational Nuid dynamics
Dok Design of Experiment

N/S not specified

sus single-use bloreactor

Indices

o starting value

oo end value

This feature makes rocking SUBs suitable for the bioprocessing of fragile
and shear-sensitive animal cells and cell-aggregates, plant cells and their
tissues and organs, and hybrid biomass-biomaterial constructs.

Despite the advantages of the agitation mechanism in rocking SUBs,
it hiss to be noted that the mixing and aeration intensity in these devices
is lower when compared to, e.g. conventional reusable bioreactors with
rotating stirrers. This feature makes rocking SUBs unsuitable for the
proliferation of biomass with very high oxygen demand. Another
disadvantage worth mentioning is the dependence of rocking SUBS users
on proprietary disposable equipment, often supplied by only one
manufacturer |17, Rocking SUBs are relatively new to the bioindustry
market, hence the englneering properties of this group of devices have
not yet been well systematized. Creating a useful mathematical model to
describe the mixing conditions (n rocking SUBs is challenging due to the
limited number of available appropriate independent parameters caused
by the non-typical liquid flow patterns inside rocking SUBs, the irregular
shape and the lack of moving parts inside the culture containers. Due to
the design philosophy of SUBs, their utilization causes an increase in the
amount of plastic waste created by the manufacturers and increases the
operational costs related to recycling and waste processing.

Rocking SUBs are utilized in modern areas of the biopharmaceutical
and bioprocess industries, eg. for scaling-up of viral vaccines
manufacturing |56, chimeric antigen receptor-moditied human T cells
cultures [ 787 and human mesenchymal stem cells 19.10] for cell ther-
apy, proliferation of adherent cells on microcarriers [ 11,127, as well as
In the production of pharmaceutically valuable secondary metabolites
extracellularly secreted by callus cells and plant tissues or organs

|

Liquid  Air
filters

Air
supply

CBcu WAVE 25 central unit

pH electrode

(15 15]. Rocking SUBs have found their way in laboratory to medium-
scale cultures, with the disposable containers available in sizes ranging
from 0.1 L to ca. 0.5 m? of working volume [3.16], Wave-type bio-
reactons are often applied in the proliferation of inoculum cultures,
which are subsequently used to inoculate the production-scale bio-
reacton [ 171,

Liquid flow dynamics and mixing performance in rocking bioreactors
Is influenced by many parameters, This includes ones defining the
rocking motion (Le. angle and rate of the oscillations, acceleration
profile of the rocking cycle), those connected with the characteristics of
the culture vessel (Le. fill volume, shape/geometry and size of the bag-
like container) and the liquid properties (Le, its viscosity and density)
15,16, Mixing time, which describes the time required for reaching a
certaln level of homogeneity of the mixture, Is a valuable parameter that
allows for a simple quantitative assessment of the mixing conditions
Inside the vessel. Homogenelty is essential during all bioprocesses. Any
significant gradients in the concentration of oxygen or nutrients
appearing inside the culture medium can quickly lead to limited growth
or even death of the biomass.

The main aim of this study was to qunntlmdvd'{‘ determine the
mixing characteristics in the ReadyToProcess WAVE™ 25 bioreactor
(Cytiva, formerly GE Healthcare Life Sciences, US) equipped with a
disposable Cellbag™ 2 L vessel by the measurement of mixing time
values using a sensor method secording to the Design of Experiment
(DoK) methodology. The impact of four independent operating param-
eters defining the rocking motion In the system on the values of mixing
time has been investigated: rocking angle {(«), rocking frequency (o), fill

Serial monitor

UNICORN software

| Computer

Fig. 1, Scheme of the experimental setup: WAVE 25 central unit equipped with the Cellbag 2 L bag-like contalner and other accessories. Dashed lines represent

electrical and data

d lines rep

2

alrflow into and out of the container.
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Fig. 2. Example of system respoase in the applied sensor method (¢ = 12°, w = 2min "', Vi = 0.6 dm™, acc = 60%), The changes In homogenelty values are visible
during the mixing process, reaching the 1.00 = 0,05 range (area between dashod and dotted hoctzontal lines). Mixing time e = 162 s Is marked with a solid bold

vertical line,

volume (Vy), and the acceleratlon profile of rocking cycle (acc). Based on
DoE methodology, Le. the Box-Behnken design (BBD), experimental
values of the studled operational parameters were chosen to cover the
entirety of the avallable control ranges. Based on the results, two
exponential correlations and a correlation involving a dimensionless
filling level term and a modified Reynolds number expression have been
proposed, together with a detailed comparison between predicted and
experimental values. To our knowledge, this work is the first artempt at
formulating mathematical expressions which generalize experimental
results and allow for predicting mixing time values in a rocking SUB,
Proposed correfations cover the entire operational parameters ranges
and involve dimensionless terms and numbers - a property necessary for
up- or downscaling of bioprocesses, This work is an important step to-
wards the characterization of hydrodynamics inside litre-scale rocking
SUBs, which might expand their practicability and applicability in the
biopharmaceutical and bioprocess industries and the laboratory-scale
experimental procedures.

2. Materials and methods
2.1. Single-use bloveactor setup

The ReadyToProcess WAVE'™ 25 (WAVE 25; Cytiva, formerly GE
Healthcare Life Sciences, US) system has been used. The central unit was
equipped with a Tray 10 platform, on which a Ceflbag™ 2 L (Cytiva, US)
disposable bag-like container was mounted. The total volume of the
container V was 2 dm®. The central unit was wire-connected to a CBCU
device (Cytiva, US) responsible for maintaining a set gas flow pumped
into the container. Atmospheric air was provided to the CBCU through a
compressor and then administered into the vessel at a constant flow rate
of 0.5 dm® min". Both the central and the CBCU units were wire-
connected to a computer and operated through dedicated UNICORN
software (Cytiva, US). The experimental setup, containing airflow,
electrical and data connections, is illustrated in Fig. 1.

2.2, Mixing time measurement

The sensor method, which relles on the monitoring of temporal
changes of pH values in the liquid phase and finding a moment In which
95% homogeneity is reached, has been applied to quantitatively char-
acterize the values of mixing time,

The pH measurement was done using a pre-calibrated pH glass
electrode EPP-1 (Elmetron, Poland) connected to a universal laboratory
meter CX-401 (Elmetron, Peland). The pH electrode was mounted on the
top surface of the bag-like container via a sealed electrical cable gland
(Fig. S1; see Supplementary Material). Such mounting was air- and
watertight and provided a stable position for the electrode. The CX-401
m was connected to the WAVE 25 computer through a serial port for
easy data acquisition, The pH values were continuously recorded with
an interval of 1 5, a minimum available interval for the applied meter,
Temperature compensation was set automatically to a value of 37.0 °C,
the same as the liquid thermostat setting of the WAVE 25 system.

The starting mixture was 4 0.001 M solution of hydrochloric acid (pH
3.0). After no less than 10 min of continuous rocking pre-agitation
performed for flow development and temperature stabilization, an im-
pulse of chemical rracer was added, and the recording of pH values was
initlated. 0.5 M solution of sodium hydroxide was applied as the tracer
and was dosed at 2.5 em” per 1 dm® of starting mixture. The recording
was stopped after a stable (+:0.05) value has been reached for at least 10
consecutive pH readouts. Given the starting mixture and tracer con-
centrations, the expected end pH value equalled 10.4. After each
experiment, the bag was emptied and rinsed 5 times by complete filling
with double distilled water,

A detailed step-by-step measurement procedure is listed in the Sup-
plementary Material,

Recorded pH values were converted to homogeneity (Ho), according
to Eq. (1):

_PpHU - pHy

Hotr) = m

Mixing time (tas) was specified as the moment in which the ho-
mogeneity entered the range of 1.00 £ 0.05 for the last time. An example
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Table 2

Mean values of mixing time for all selected levels of investigated operating pa.
rameters available in the WAVE 25 systems, The standard error of the mean for
the data in the following table equals 24.54 s

parnmeter, factor experimental valoe fevel mean tes, (53
) 2 -1 2%
7 0 152
12 w1 74
o (madn ') 2 -1 441
Fig. 3. Graphical description of operating included in the experi- :; °.| :5
mental planning. oy 30 b o
60 0 166
50 " 154
Table 1 Vi (dm™) 02 -1 73
Values of operating p s included as independent factors in DoE-aided 0.6 0 186
analysis. Lo el 22
P / abd 1 ) values unit
factor contral - I' 0 (centre) 41 3. Results
range (mnimum) (maxtmum)
" 212 2 7 1 3.1. Detatled tion data
w 2-40 2 2 an nin! R S
ace 15-100 ] 60 %0 %
v 011 02 0.6 10 dm’ Experiments for each of the 81 sets of operational parameters in the

of system response after the tracer addition into the starting mixture has
been presented In Py 2 Obtained data were analyzed using MATLAB
environment (MathWorks Inc.) and the Statistica software (TIBCO
Software Inc.).

2.3, Investigated operating parameters

The following four Independent operating parameters have been
considered for their influence on the values of mixing time observed in
the studied WAVE 25 system (19, 3):

o a, corresponding to the amplitude of the escillatory movement,

« o, corresponding to the frequency of the osclliatory movement,

o ace, describing the smoothing of a triangular oscillatory function
with a cosine function [14], Le. the bigger the value of ace, the
smoother was the deceleration of movement neir the maximum
angle of each rocking half-cycle,

« Vi, representing the volume of liquid inside the vessel,

, w and acc are the factors directly associated with the mechanical
characteristics of the rocking movement, which generates waves inside
the bag-like container. Therefore, these three parameters strictly define
the conditions of wave-induced agitation performed in the WAVE 25
system, In addition, Vi can be recognized as a parameter characterizing
the liquid phase inside the container during wave-induced mixing (19],

All measurements were performed at the liquid temperature of 37 °C
{te), corresponding to the recommended I vitro environment temper-
anure for cultures of Isolated human and mammalian cells and cell Hnes,

2.4. Experimental design

The experiments were planned using the Design of Experiment (DoE)
methodology. A set of experimental values has been assigned for each
independent factor (Table 1), Selected values represent the available
control range of each parameter specified by the manufacturer of the
WAVE 25 bioreactor, In the study, a full experimental plan consisting of
81 process parameters combinations was used. Measurements were
performed in triplicate for each combination.

full experimental plan were performed 3 times, which gave 243 Indi-
vidually pesformed messurements. Based on the raw experimental data,
mixing time values in the Cellbag 2 L container ranged from 3 to 1350 5,
As a preliminary step for the statistical analysis, the triplicate experi-
mental vilues of mixing time were averaged for each set of operational
parameters, A complete set of experimental data and mean values of the
measured mixing time are presented in the Supplementary Mareral to
this article (l.e. Table S1),

3.2. Analysis of the impact of aperating parameters on the values of
mixing time

According to the Doli-selected independent variable levels, obtained
results were averaged to precisely determine the influence of each
investigated operating parameter on the values of mixing time measured
In the studied WAVE 25 system. Mean values of mixing time reported for
all levels of operating parameters have been summarized in Tuble 2 and
graphically presented in Py 4,

Based on points plotted In £y 4, It Is noted that the Investigated four
operating parameters unevenly Impacted the values of mixing time
obtainable in the Cellbag 2 L disposable bag-like container rocked by the
WAVE 25 system. The most significant differences between the average
mixing time values have been reported for the studied levels of w,
Average tysy, it @ equal to 2 min ' was 12.6 times longer than the
average tosy observed for w equal to 21 min ', L.e. levels —1 and 0,
respectively, The ratio of average togs, values between @ of 21 min ' and
40 min ', i levels 0 and 11, respectively, was equal to 7. In
conjunction with the points plotted in 1y 1B, these values indicate an
exponential relationship between @ and togy, and o strong effect of o
exhibited on the mixing quality in the Cellbag 2 L container rocked by
WAVE 25,

On the contrary, average tygy, values observed for all three consid-
ered levels of ace were very similar. The difference between tuys, values
for the maximum, Le. 41, and minimum, Le. -1, levels of ace equalied
only 7 s (Fly 4C).

Differences between average tuys, values reported for a (1g 4A) and
Vi (Vi 4D) were smaller than those observed for m but significantly
higher than the differences of average tosy, noted for ace. The arrange-
ment of data points for « and Vy both indicate more linear relationships
than the refationship in the case of m.

In order to quantify the influence of operating parameters, effect size
analysis has been performed as a part of the analysis of varance
(ANOVA). Results of ANOVA have been summarised in 1a5c L These
data have also been graphically presented in Fiy AE in a Pareto chart of
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Vig. 4, Relatiooships between experimentally derermined mixing tme vilues and selocted values of WAVE 25 operntional parmmetenc o significans linear effoct of o
(AL n slgnificant effect of w, strongest of all investigated parnmeters (B); statistically insignificant effoct of acc (C) significant Hpear effect of V, (D) Pareto chart of

standardized elfect atsalute values (),

standardized effect absolute vilues,

Clearly visible from 1y E, the standardized effects referred 10 m
were by far the biggest from the effects of other investigatod parameters,
pevalues for the w (L) and w (Q) effects were much smaller than the set
confidence Interval boundary of p « 5 « 10 %

In the cose of a and Vi, the interpretation of data presented in 11 9K
and Table 1 may suggest that only the linear (L) effects of thase pa-
rameters lny inslde the confidence Interval, This further proves that the
relationship between tug, and these two parameters, Le. o and vy, was
linear,
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Table 3

pvalues of linear (L) and guadratic {(Q) effects for the investigated operating
parameters of the WAVE 25 system equipped with a Cellbag 2 L bag-like
comainer, based on the results of ANOVA.

parameser effect type pvalue

« L 141 107"
Q 660 % 10!

L 891 =10
Q 2460 < 0"

e L 831 « 10!
Q 796 « 1077

v, L 540 <10°
Q 213 %107}

Last but not least, povalues for (L) and (Q) effects referred to aee were
both much bigger than p = 5 = 1072 In other words, based on data
presented in Fly. JE, the standardized effects veferred 1o ace lay outside
the confidence interval, This indicates that the impact of acc on the
values of mixing time in the stedied system was not statistically
significant.

Based on the performed statistical tests, It was shown that only «,
and V|, significantly Influenced the values of mixing time achievable in
Cellbag 2 L disposable bag-like container rocked by the WAVE 25 sys-
tem. On the other hand, the acc parameter was shown to have a negli-
gible effect on the quality of mixing performed (n the studied WAVE 25
and Cellbag 2 L system. Therefore, in all further discussions, only the a,
w and V| parameters will be considered, and the acc parameter will be

2 4 &
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omitted.

3.3. Analysis of the mixing performance

Mean values of mixing time for selected pairs of process parameters
have been presented as surface response plots in #ip. 5, Relationships
between operating parameters and age, were monotonic in all cases:
increasing the value of @ or w resulted in a decrease of tasa, and, in the
oppaosite, increasing the value of Vy resulted in an increase of tas.

The average mixing time values for the highest o equal to 40 min '
were smaller than 10 $ regardless of the values of a and Vi, as may be
seen in Py 5A and 5B, respectively, The mixing time for @ higher than 7°
and o higher than 21 min ' was always shorter than 30 s. Mixing times
of len: than 10 s were achieved for « higher than 7 and w higher than 27
min ",

Isolines arrangement In 1z, 5B Indicates that the filling volume had
the most substantial effect on mixing efficlency in the range below 0.6
dm®. For blgger volumes, the effect became less significant.

The slope of isolines in I'i;. 5C was closer to 45° when compared to
Fly 5A and Fig. 5B. Therefore, the effects of @ and V| on the values of
mixing time obtained in the studied WAVE 25 system equipped with
Cellbag 2 L container were similar. Such observation was consistent with
the findings based on the statistical analysis performed in Section 5.2
and the standardized effect absolute values graphically presented in
Fig. 4E.

8 10 12

(%)

Fig. 5. Surface response plots for palrs of operational parameters which significantly impacted the values of ¢z pair of o (vertical axis) and @ (hortzontal axis) (A),
pair of o and V( (B), pair of V| and @ (C),
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Table 4
A comparative simmary of data on mixing time values characterizing stirred, rocking and ocbinlly shaken SUBs, as reparted previowly in the lite
Type made] v {dm") Vi (dm™) operating paraseters [ refecence
sired Malidus Cellleady b 1.4 Uy DA LOmy ! 1004 ()
20 03 10ms " 2MA-2.0
28 DA-DBms " 220-100
Burtorius Cultibay STR 5§t NS Vg D61 K ma* 194 n
200 11
500 a2
1000 B8
2000 59-20
Unlvessel SU 2 NR Uyl D01 Mg 0.7 (%2
10 rocking BinWave 2 a8-10 w624 min ! 20449 129)
20 B0 w s 1402 40
100 0% Wa7-22
200 100-200 wi 528 miln A74-66
Ay
Waveltlarencsur 20 10 w50 min ' 10-4 (41
200 100 w10 ()
ReudyTodrocess WAVE 25 2 a2 w2 A0 min ' 074 this stwdy
an w 212 -4
10 [N
Mendy Tolvoces WAVE 28 10 3 w1040 min ' 212 1)
] LS ES 19815
20 o 15097
] 77
10 24304
2> rocking Cell tnimer 20 ) w1508 min ! 19 {ue)
10 16-12
1" 2013
200 75 wt 7-40 min ' 145100
14 140- 64
150 11580
orbiially shken rownrch vossed NA&d 7 om a54 N 110-200 mim ' 10010 =
N/& d = 10 e 004 140200 min ' 40-20
14 90200 min ' 15020
F V] 100200 min ' 24010
NAd o 10 om 40 G0-200 min ' 190-10
Kuhwer §1-200% 200 100 N: 5070 min ' 7024 (28]
4, Discusslon less pronounced trend wis visible In the peesent study, Le, for 2-lire

Obtained results have demonstrated a valuable Insight into the
mixing properties of the WAVE 25 bioreactor equipped with the
disposable Cellbag 2 L bag-like contwiner, o und a have been recognized
an the two parameten that provide the biggest freedom in changing the
mixing intensity, In general, the most intensive mixing, |e. the shortest
tosw vitlues, can be achieved for = 12° and o = 40 min ', Together
with the Vi parameter, these parameters have been identified as the
operational parameters that significantly impact fygy, values. It should
be kept in mind during the planning and scheduling of cell cultures that
the values of tggs, tend to be longer for higher filling volumes, The in-
fluence of the ace parameter wiss negligible,

Experimental values presonted in this study have been compared o
dota reported In previously published papers investigating the mixing
time In vardous types of SUBs with disposable containesrs varying in
operational volume. A comparative summary of the litersture data Is
presented In Tabic 4,

Bused on the comparlson drawn In Table 4, mixing time values ob-
talned In this study were consistent with data reported In previously
published works, The overall trend of lower o and lower o resulting In
higher tygy, values was appiarent in both the literature dota and data from
the current study,

In the case of the ReadyToProcess WAVE 25 system, the relationship
between higher Vi, causing lower mixing intensity shown in this study, |,
e in o system equipped with the 2-itre disposable bag-like container,
was also present In the values presented by Bal [25] for the system
equipped with 10 and 20-liter bag-like containers, An increase in the
iling level from 30 to 50% caused an Inceease in maximum mixing
time values from 42 5 1o 195 s (Le. + 360%) in o 10:litre Celibag and
from 156 5 10 343 5 (Le, + 1200) In o 20:ltee Celibag. A simllar, though

Cellbag, where Increasing the filling level from 30% (o 50% gave an
overall + 20% change in the values of mixing thme (see: [oble 1),

The highest tyyy, values in o rocking SUB, which other researchers
hive reported In order of hundreds of seconds, were similar to the
maximum values measured in this work, The maximum value in o
disposable 2-litre bag-like container reported by Eibl & Eibl [ 23]
equallod 264 5, which was shorter than the 367 s value noted in the cane
of our experimentnl setup. However, such result wis obtained ar
significantly higher values of operational parameters (Le. o = 24 min '
and « = 5°) compared o this study (Le, o = 2min~" and o « 2°), The
biggest difference was visible when compared to data obtained by Singh
24, where the highest tege, values were no longer than 60 5, However,
according to Thomassen et al, [297, the application of an optical Nuo-
rescent dye method done by Singh could have led 10 underestimuting
redl fygs, values.

Very propounced In 1D-vocking SUBs were the differences revealed
between the highest and lowest fyg, vilues, Mixing quality at the lowest
 and w applied can be Insufficlent for obtalning homegenous culture
conditions and efficlent cell proliferation, Therefore, proper selection of
appropeiate values of operstional parsmeters defining the rocking mo-
tlon Iy essentinl for the successful application of thix type of blorenctory,
Warth noting is that in the case of the Cell-tainer, a 2D-rocking SUB, the
mixing times in a disposable 200 L bag-like vessel were much shorter at
the lowest agitation Intensity than the mixing times observed Ina 10D
rocked disposable 200 1 bag-like container (23,20, Similarly, mixing
times reported for the Cell-tainer equipped with o disposable 20-litre
container were much shorter than the values for the 20-litre Cellbag
1D-rocked In the ReadyToProcess WAVE 25 system, according 10 results
reported by Bai |25, This suggeats that the 2D rocking motion applied in
rocking SURs enhanced the homogenization speed and the mass transfer

185



M Bartczak ot of,
1000 . v ’ o
/S -
900 ¢ /
/
800+ L. 4
v/'

> /S .
2 goot / 7

_8 / 1
S S00F o St 1

= / P
g 400 ¢ I/-'o. % ///' 1
300 - L / 4
% /
wt A < Eq2 |
. Vs 4 100%
1001 ¢ + 30%
0 ] ] i
0 200 400 600 800 1000

Experimental (s)

Fig. 6, Parity plots of experimental to5, and its values predicted based on Eq.
(21, ll data points,

intensity compared to the 1D-rocking SUBs. Nevertheless, 1D-rocking
SUBs seem to be more prevalent in the industry today, with the
disposable containers of the highest available volumes are applied more
commonly than the laboratory-scale models [ 2.

toss vilues observed in stirred and orbitally shaken SUBs are
significantly smaller than the values obtained in rocking SUB setups, In
the case of stirred SUBs, mixing is much more efficient due to the high
velocity and turbulence zones caused by the motion of a rotating
impeller, which is not present in rocking SUBs, Shorter tags, inside
orbitally shaken bioreactors may result from the much higher platform
rotation frequency compared (o the oscillatory movement frequency of
rocking SUBs,

As ¢ Iy known, correlations are recognized as a handy tool
that allows for the generalization of measured experimental dara, as well
as quick and straightforward to implement prediction of important
process parameters for a continuous range of input varlables. An expo-
nential correlation Including all operarional parameters, which had a
significant effect on the values of tayy, Le. o, @ and V, has been pro-
posed as follows:

Joen = 3894100 ¥ (singr) ML i

Constants and exponenttals In Eq. () have been numerically found
with the nonlinear regression function in the MATLAB environment.
tose, In Eq. (2] has been expressed in seconds, @ in min ', « In degrees,
and Vi in dm”. The coefficient of determination R? for Eq. (2) equalled
0.958. Comparison between experimental data and vilues of fygy, pre-
dicted based on Eq. () has been presented in iy ¢ in the form of a
parity plot.

As shown in Fiy. ¢, predictions based on Eq. (2] lay within + 30% of
experimental values larger than 200 s, Experimental tysy, values below
30 s were heavily over-estimated by Eq. (2), with over -+ 300% errors
and no predictions within + 30% of original values, This indicates that
Eq. (2} can only be used to estimate tsgy, values in low rocking intensity
conditions, limiting its practicality,

In an attempt to improve the prediction quality in the range of low
tggy values, another exponential correlation has been proposed, with
coefficients fitted to experimental data at @ > 21 min ' and a > 77,
presented below as Fq. (40

e = T 160 fsine) MY ®
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Fig. 7. Parity plot of experimentally mesured tyg,, and its valwes predicted
based on Eq. (1) (empty kers), d with predictions from Eg. (1)
(black-filled mackers).

taze in Eq, () has been expressed inseconds.mins".aindcgmu,
and Vi, in m”, The coefficient of determination RY for Eq. (1) equalled
0.886. Comparison between experimental data and predictions based on
both introduced correlations, Le. Eq, (2) and Eq. (1), kas been presented
in 1y, 7. Visible is the improved accuracy of predictions in the high
mixing Intensity regime, The majority of predictions with Eq. () lay
within & 30% of experimental values, and the highest errors are within
+ S0%.,

Lower accuracy of predictions in the range of low tusgy, values, Le. w
=21 min " and « > 7", is probably connected with the limited resolu-
tion of the experimental setup: frequency of readouts for the CX-401
meter is capped at a maximum of 1 Hz. Therefore, there were several
process parameter combinations for which the mixing time value was
very similar, which was especially apparent with mixing rimes below 10
s. At this magnitude of values, all = 1 s differences may have had a
significant relative effect on final results. This shortcoming could
probably be solved using measurement units capable of Jower intervals
between readouts to provide high-precision data or with the use of
computer simulations.

There certainly exists a significant gap in the quantitative charac-
terization of liquid flow patterns in rocking SUBs, caused by the lack of
expressions describing relations between operational parameters and
significant process quantities in dispesable bag-like ¢ i of
different sizes. Thus, it is a significant disadvantage of rocking systems
compared (o other types of SUBs, for which appropriate scale-up cor-
relations have already been proposed, e.g. for orbitally shaken SUBs
130,41 ], or for which existing mathematical models applied with con-
ventional bioreactors can be used, as In the case of stirred SUBs (1], A
correlation Involving dimensionless terms and numbers should be pro-
posed to pave the way for defining scale-change expressions for rocking
SUBs.

The following original correlation, which involves a dimensionless
term representing the filling level of the disposable bag-like container
and a modified Reynolds number expression has been introduced:

L7V, \ e
lgx = z.zoaz-m‘-—.(—‘) R 24T (%)
w\V
te 10 Eq. (1] has been expressed in seconds, ar in min ', both vy and
Vin dm®. Rey in Eq. (1) was expressed in the form previously proposed
by our team [19]:

186



M Mavrcash of af,

1000 v . T
* Eq4 :
P01 —— 100%
800 & 30% /
E 700 ./. u Kk
e
// -
500
400 ( S
300 .
/
200/,
- ‘./
100t
0 % .- ! " " A
0 200 400 800 800 1000
Experimental value (s)

Vig. . Panty plot of experimentally measieod tigs, aodd (s values prodicted
baved on K, (4, all datn potnis.

45

v OEQ2 | ;
40| » Eq3 .
« Eq4
35 | e 100% @
ESO 1:30.% * . ._.'
32
20
15
10
s‘
o . " ' "
0 ] 10 15 20 25

Experimental value (s)

Vig. 9. Parity plot of experimental fygy, and Ity values predicted based on B,
(1, presented an ditn polits Tor experimental values bebow 26 4 (datn polnts
biwed on predictsons from Bgs 0 und (30 displayed for comparison),

oo e Sl )
W

Characteclstic dimension L In Eq. (50 tv the length of the bag-like
contalner - In the cuse of the studied Cellbng 2 L, L oquals 0.32 m, 4,
In Eq. (50 is the kinematic viscosity of water at 37 *C, equal to 6,962 «
10 7 m* o ', The coefficlent of determination &* for Eq. (1) equalled
0,953, The quality of tuys predictions based on Eq. (4] has been dis-
played in Py 5,

The eatimation quality In the high mixing time range wos similar to
the one observed (n the case of tygy estimated with Eq. (7). However, o
deeper consideration should also be given to comparing the experi-
mental and predicted values for high mixing intensity, Le, for rocking
defined by high values of a and o, as operating parimeters of the studied

Chrnkeal Migierbogg fowmal 431 (X022) 135268

WAVE 25 system,

To summarise the discussion, tyg, values predictions based on all
introduced correlations, i.e. on Eg, (4, but also on Eqgs. () and 101, have
been comparatively summarized on a parity plot in Fiy 9,

Aa shown in iy 9, the problems with e, predictions in the high
mixing Intensity range observed for B (2 are not present for B, (1),
and the quality of toys, predictions based on Eq. (41 for this regime way
slmilar 1o Eq, 90, Apart from few outliers, the vast majority of the points
lay within + 30% of experimental values, The absolute average error of
prodictions from Eq, (1) equalled 30.92%, Presentod set of correlations,
L, Bge (20 1) can be used for predicting tow, In the ReadyToProcess
WAVE 25 SUB system equipped with the disposable Cellbag 2 L
container, In the high mixing Intensity range, Eq, (2] should be used in
conjunction with Eq, (0, which In applicable In the range of o > 21
min ' and @ > 7. Eq. (4, In tum, can be used In the entire range of
operational parameters avallable n WAVE 25, sccording to expert-
mental values from 105 1 Additionilly, the use of dimenslonless terms
In Eqg. (41 should sllow for applying analogous formulas for disposable
bag-like containers by different manufocturers and of various slzes,
Overall, predictions of fegy, vialues made with Eqs, (20 (40 were within £
30% of experimental values in moat cases, making nll of them useful
during bloprocesses planning (Le, cell cultures, blotransformations, etc.)
In the studied rocking SUB system,

5. Conclusions

To conclude, In this work, the mixing time charncteristic in a Hire-
scale 1Drocking disposable bloreactor hay been thoroughly analyzed
bused on the application of i Ready ToProcess WAVE 25 system equipped
with a Cellbug 2 L baglike container, Based on o series of experiments
planned with Dol methods and the analysis of their results, three
operational parameters have boen identified having o significant effect
on the mixing quality: a, o, and Vi, with the effect of m being the
strangeat. Obtalned experimental data have been compared to results
from previously published research regarding mixing time in vartous
types of SUBK: mechanically driven, arbitally shaken, as well as 1D- and
20-rocking models, A et of correlations has been propoved, which can
be used for calculating/predicting mixing time values for arbitrary
operational parameter values inslde specified ranges, which cover the
entlre (o and w) or the majority (V) of avallable settings in the WAVE 25
syntem, Presented formulas have revenled a satlafuctory level of accu-
racy within = 30% of experimental values. The presented results Intend
to be a step towards the better systematization of liquid flow Inside
disposable containers operated in rocking SUB setups. In turn, this will
facilitate vp- and downscaling operations and enable the bronder
application of this group of devices in the blopharmaceutical and bio-
process industries,
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ABSTRACT: Wave mixed single-use bioreactors (also called
rocking bioreactors) are a group of devices in which mixing is
caused by characteristic wave-like movement of liquid inside a
pillow-shaped bag mounted on a continuously oscillating platform,
This study aimed to investigate the influence of liquid phase
viscosity and the presence of an antifoaming agent on the mass
transfer in a 2 liter single-use bag used in a ReadyToProcess WAVE
25 bioreactor system. The mass transfer rate was quantified by
measuring the volumetric liquid-side mass transfer coefficient k;a
using a gassing-out method. Two liquid phase mixture types were
independently composed of Dulbecco’s modified Eagle medium or
water and supplemented with fetal bovine serum (FBS). The
viscosity of the liquid phases was modified with glycerin. The

Correlation for k a in Re _ range 110-500:
kra = 5.355 - 107 Rey, + 0.2281

measurements were performed with and without the addition of a Pluronic F-68 antifoaming agent in a viscosity range of (.9-4.2
mPas, It was shown that the viscosity of the liquid phase significantly impacts the values of the k;a coefficient, ranging from 0.8 to
37h " ata = 7" and w = 2 min~', The addition of the antifoaming agent caused a decrease in the mass transfer rate. A correlation

Downloaded via 213.134,173.235 on July 19. 2023 at 10:46:04 (UTC).
See hittps:‘pubs.acs,org/sharingguidelines for options on how to fegitimately share published articles.

has been proposed for estimating k;a values as a function of the modified Reynolds number.

B INTRODUCTION

Wave mixed single-use bioreactors (also referred to as rocking
disposable bioreactors) are a group of devices widely used for
small to medium-scale operations at volumes ranging from 0.1
to 200 dm*' in various bioengineering/bioprocess research and
production areas. The recent reports of wave mixed bioreactor
use include their application for the production of viral
particles for anti-viral vaccines manufacture,’ human mesen-
chymal stem cells,” modified T cells production." cultures of
HL-60 human hematopoietic cells,” modified Plasmodium
falciparum blood stage malaria cell banks” or natural killer cells,
cytokine-induced killer cells, and dendritic cells for immuno-
therapy. Rocking bioreactors are also a field of intensive study
for various rescarchers in regard to the hydmd{mamiml
properties of the liquid flow inside single-use bags."™"®

The practical and research interest in wave mixed
bioreactors is due to their specific properties, namely the
characteristic mixing mechanism resulting in low levels of shear
stress to the cultured biomass' and flexibility, allowing for
rapid volume changes in the performed bioprocess.” These
properties add to the benefits of single-use systems, such as
shorter downtimes compared to the stainless-steel multi-use
bioreactors and easier sterility preservation, thanks to the pre-
sterilized single-use culture bags being shipped after gamma
radiation treatment.'”

Despite the already substantial amount of experimental data
regarding wave mixed single-use bioreactors, given the wide

© 2023 The Authors. Publshed
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interest from researchers and broad applicability in modem
areas of biopharmacy, bioengineering, and novel medical
therapies, characterization of rocking bioreactors is still desired,
as it has been discussed in reports about, e.g., stirred single-use
and multi-use reactors (107" to 10° dm® volume, """ 10" to
10" dm* volume,”" ™ and 10% dm? volume™ ™). Similar to
other bioreactor types, such as orbitally shaken single-use
bioreactors'' " and shake flasks™ ™" or airlift bioreac-
tors," ™" it is valuable and relevant to further supplement
the base of experimental data about wave mixed devices,
including those regarding the mass transfer. The data will
subsequently enable researchers to derive empirical correla-
tions for predicting values of important parameters (e.g,
mixing time, volumetric mass transfer coefficient) as a function
of process variables, such as those defining the wave mixing
(rocking angle a, rocking frequency o, headspace gas flow rate
Q) or the properties of the liquid phase (temperature T,
viscosity p, volume of liquid phase V| ).
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Figure 1, Scheme of the experimental setup: WAVE 25 central unit equipped with the 2 |, single-use bag, Dashed lines represent electrical and data
connections. Arrowed lines represent gas flow connections. A double line represents an optical fiber connection,

This work aimed to investigate the impact of liquid phase
viscosity on the oxygen transfer characteristics in a rocking
bioreactor based on the ReadyToProcess WAVE 25 system
(WAVE 25, Cytiva, USA) equipped with a 2 dm” total volume
Cellbag bioreactor container (Cytiva, USA). The impact was
evaluated by measurements of the volumetric mass transfer
coefficient kya in mixtures based on reverse osmosis (RO)
water or the Dulbecco’s modified Eagle medium (DMEM),
cach supplemented with 10 %, , addition of fetal bovine serum
(FBS), The mixtures were modified with glycerin in a range of
concentrations to simulate the presence of suspended cell
biomass and its effects on the viscosity of the culture medium.
Additionally, we examined the impact of an antifoaming agent,
the Pluronic F-68 non-ionic surfactant, on the mass transfer
rate in the studied systems. An empirical correlation for
estimating values of ka coefficient as a function of the
maodified Reynolds number has been proposed.

B MATERIALS AND METHODS

Single-Use Wave Mixed Bioreactor System. A WAVE
25 bioreactor system equipped with a single-use Cellbag 2 L
container was used during the experiments, The main
mechanical part of the system was the central unit with the
1D-rocking platform. The bottom surface of the disposable bag
contained an integrated miniaturized spectrophotometric
single-use dissolved oxygen (DO) sensor. The DO sensor
was connected via an optical fiber to a peripheral Ready-
ToProcess CBCU control and measurement unit. DO
measurements were performed automatically every 30 s and
recorded with the data acquisition functions built into the
dedicated UNICORN software. The CBCU, apart from
emitting and collecting light signals to and from the DO
sensor, was used to measure and control the volumetric flow
rate of gas supplied to the single-use bag, Temperature control
in the system was done automatically with the heater and
measurement system built into the oscillating platform. All
operational parameters, including the temperature values, gas
volumetric flow rate, gas composition, DO values, and rocking
motion parameters, were controlled by the user and recorded
via a PC running UNICORN software. A scheme of the
experimental setup is presented in Figure 1,

DO Sensor Response Time Measurement. Response
time s an important factor, as it describes the maximum
detectable rate of change of the measured quantity and, in this
case, limits the maximum measurable k; ¢ value, For this study,
the DO sensor response time was determined through a step
response testing according to the following procedure.

10894
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1. The measurement involved two beakers filled with RO
water. Dissolved oxygen was eliminated from the liquid
in the first beaker by sparging with pure N,. Completion
of the elimination of oxygen was determined by placing a
DO sensor patch cut out from the single-use bag inside
the liquid until the DO concentration reading had fallen
to a steady value of approximately 1.0 4+ L0%, Liquid
in the second beaker was saturated with oxygen using a
79 %, N;y + 21 %,,, O, mixture, In the second beaker,
the saturation with oxygen was complete when the DO
readings reached a steady value of 100 £ 1%, The gasses
were sparged into the liquid in both beakers for the
whole measurement duration to ensure a stable
concentration of dissolved gasses. The time between
DO readings was set to 5 5, a minimum allowed by the
UNICORN software,

. After the elimination and saturation with oxygen had
been completed in both beakers, the step input was done
by quickly removing the sensor patch from the beaker
filled with nitrogen-saturated liquid and immediately
placing it inside the beaker with oxygen-saturated liquid.

. The DO values were recorded until the readouts reached
a steady value of 100 + 1%.

. The DO sensor response time was defined as the time
value at which 63.2% of the total change in normalized
DO value (Figure 2) has been achieved. The response
time value was calculated based on the experimental data
points approximated with an exponential curve,

The above procedure was conducted three times to obtain
three distinct sensor response curves and response time values,

Liquid Phase Compositions. The k@ measurements
were performed on liquid mixtures of varying compositions,
The main ingredient of the mixtures was either reverse osmosis
water (RO) or Dulbeceo's modified Eagle medium (DMEM,
Thermo Fisher Scientific Inc, USA; cat. no. 21885025),
DMEM is a medium widely used in in vitro cultures of isolated
animal or human cells, DMEM medium is formulated from
various components, such as amino acids, vitamins, inorganic
salts, sugars, and pH indicators.” "™

RO and DMEM were independently supplemented with a
10 %,,, addition of fetal bovine serum (FBS, Thermo Fisher
Scientific In¢, USA; cat. no, AS256701), a common natural
supplement needed for the proper growth of mammalian cells
in the i vitro culture conditions,

The viscosity of acquired RO + FBS and DMEM + FBS
mixtures was modified by adding 0—50 %, glycerin in 10 %,
increments. Measurements for each series of mixtures were
performed thrice, independently with and without a § ¢m’
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Figure 2. A plot of normalized DO values over time: an example of a
DO wenwor response curve, Experimental data points are approxi-
mated with an exponential function. The argument value, at which
61.2% of the wensor response is achieved, s marked as the response
time. The response time can also be defined as the argument value, at
which a line tangent to the response curve at the starting poiot, Le., at
the maximum rate of change of the senvor readings, crosses the 100%
value.

addition of a non-onic surfactant Pluronic F-68 (Thermo
Fisher Scientific Inc, USA; cat, no. 24040032), commonly
utilized during cell cultures ax an antifoaming agent.

The total volume of liquid used in cach independently
performed experiment, excluding the antifoaming agent, was
300 em’, Compositions of the liquid phases used in the
experiments are listed in Table S1 in the Supporting
Information,

Gas Phase Composition. The gax mixtures used in the
experiments consisted of high-purity nitrogen N, and oxygen
O, supplied from pressure tanks, automatically mixed and
administered into the single-use bag via the CBCU unit at a
volumetric rate Q; = 0.55 L'min~'. The volumetric
concentration of O, wax controlled via the UNICORN
software, and its value was different depending on the current
step of the absorption rate measurement procedure, as
specified in the Absorption Rate Measurements section and
Fable 1. According to the device specifications,”” the O,
concentration control accuracy was equal to £0.6%, and the

volumetric rate control accuracy was equal to £0.01 Lemin .

Table 1. Operational Parameters Values during the
Experiments

operational parametor deaxygenation usygenation
antlfoambing agent yes no yos/ o
o (deg) ? 7 ?
w (min") w0 2 2
Q, (dm'min~') 0,58 055 0458
.. O, (] 00 1o
iy Ny 100 100 ™
1("C) And And 7

Surface Tension, The surfuce tension of mixtures was
measured with a DSA100 drop shape analysis system (Kriiss,
Germany) in a pendant drop setup using the ADVANCE
software suite. The surface tenslon was measured at the
amblent temperature of 21,5 “C, as temperature control was
unavailable in the DSAT00 system, The formula for calculating
surface tension™ iy given as follows;

192

_Rgdo
[ )

the liquid drop shape R and B parameters were calculated
automatically using the functions built into the ADVANCE
software,

Density Measurement. Density measurements  were
performed with 4 DA-650 density/specific gravity meter
(KEM, Japan). The measurements were performed under a
temperature corresponding to the selected part of the analysis,
Namely, density measurements of which the results were to
be used for the surface tension calculation were performed at
21,5 "C, while the measurements of which the results were used
for Reynolds number calculation were performed at 37 “C.

Viscosity Measurement. The dynamic viscosity of
mixtures was measured using an LVDV-IIIL rheometer
(Brookfield, USA) in a cone-plate system {cone type CP40),
suitable for low to very high viscosity measurements and for
liquids with varying rheological properties. The viscosity
measurements were independently performed three times for
cach mixture under constant conditions: T = 37 "C, cone
rotational speed SO min™', sample volume 0.8 em', and
measurement time 1 min, Based on the linear shape of the flow
curves, all vardants of liquid mixtures can be considered
Newtonian fluids (also stated by Poon, 2022°7),

Absorption Rate Measurements. The absorption rate
was determined with a procedure based on the gassing-out
method, The gassing-out method is recommended for
determining acration intensity in disposable systems.'” The
absorption rate was measured thrice for each mixture
composition according to the following steps.

1. The single-use container was filled with V, = 300 em’ of
a lquid mixture with specified composition and F!ycorln
concentration. For the C mixture series, 5 cm’ of the
antifoaming agent was added to the container,
Liguid deoxygenation was Initlated with the rocking
agitation operational parameters setting according to the
values in Table 1, The volumetrie oxygen concentration
In the gas mixture administered to the polymer bag was
set to 0.09%, The value of @ during the oxygenation was
lower for mixtures without the antifoaming agent
addition to prevent excessive foaming, Before the wave
mixing initiation, the volume above the liquid phase was
filled with the Inert N, gas. The liquid inside the bag was
kept at 37 “C with heaters built into the rocker unit. The
deoxygenation was performed until the DO values had
fallen below 5% for at least § min.

After the deoxygenation, the rocking parameters were

changed to the values for the oxygenation step,

according to Table |, After the change, the rocking
was performed for at least § min to stabilize the liquid
flow inside the bag,

. Liquid oxygenation was initiated with the change of
gaseous oxygen concentration from 0,0 %, to 21 %,
via the UNICORN software, From this moment, the
DO values were recorded using the built-in - data
acquisition tools,

. The oxygenation was performed until the DO values
reached 95% for at least S min. The data dexcribing the
temporal changes of DO values were exported for
analysis outside the UNICORN software.

. In case the subsequent measurement was to be
performed with a liquid phase of the same composition,

r-
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the procedure way repeated from step 2, 1f the liguid
phase composition was to be changed, the single-use bag
was emptied and rnsed three times with RO water, and
the measurement procedure was repeated from step 1

M REYNOLDS NUMBER

Values of the Reynolds number inside the liquid for the
studied wystem were calculated according to the expression
proposed by Pilarek et al."’

wd'p

Rfl - sin

(2)

In the above equation, d Is the characteeistic dimension
corresponding to the Cellbag 2 L single-use container length,
equal to 0,33 m,

Determination of the k a Coefficient. The experimental
data sets collected from the measurements have been used to
calculate the kja values, The DO over time plots for each
measurement describe the process of liquid phase oxygenation
(Figure 3).

DO (%) 100
a0
LY
o

3282828

08 1 15

tm

28

Figare 3, DO over time plot: an example of an oxygenation profile,
The plot consisty of raw data from one of the measurements for
mixture C2. A similar curve shape was obtained for all measurements,

The kya values were caleulated based on the oxygen mass
balance equation In the liquid phase (eq 3)

dDO(r)
dt

= kea % (DO* = DO(1))

(3)

Fquation 3 holds under the assumption that the partial
pressure of oxygen in the gas phase Is constant and equal to the
partial pressure of oxygen in the gav mixture administered to
the disposable container, which relates to the very low
solubility of oxygen in RO water and DMEM, Integration of
¢ 3 gives the following expression:

po*
"\ DO = DO(r) DO(t) (4)

Equation 4 can be interpreted av a linear equation, the slope
of which corresponds to the kya value, allowing for a graphical
representation of this parameter (Figure 4).

The plot in Figure 3 shows a short period of increasing slope
after the beginning of DO readings acquisition, This shape
corresponds to the period of gav exchange in the bag's
headspace, in which the partial pressure of oxygen is not
constant (%, O, changing fram 0.0 to 21.0%; see Table 1),
To account for this, data from the first 12 min of data
acquisition were omitted in all cases, which corresponds to
more than 3 times the time needed to exchange the volume of
gas In the headspace (t,,), caleulated as follows:

M Vu=% 20dm" = 0,3 dm"
Qg

kL‘l Xt

)

- -

= 3.1 min

G
($)

The DO* value was selected as the highest DO value
obtained from the experimental data for a given measurement,
and it was equal to 100 £ 5% in all measurements. In total, 54
Independent measurements, three for each of the 18 liquid
mixture varlants, have been performed. kia values for cach of
the mixtures have been averaged and taken for further analysis,

M RESULTS

DO Sensor Response Time. The DO sensor response
time calculated based on the step response curves was 18.0 +
0.7 & Due to the total duration of each kja measurement,
which in all cases was equal to more than 1 h, the effect of the
DO sensor response time was negligible and did not impact
the further analysis.

Surface Tension and Density, The surface tension and
density measurements were performed on mixtures of RO
water with glycerin or DMEM with glycerin, FBS was omitted
during surface tension and density measurements due to the

Ny
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Figure 4, Graphical sepresentation of the ke coefficlent. Left: Mixture C2 measurement data recalealated into the logarithm expression l‘mm eq 4 A
The linear subpart of the plot ix marked in red, Right: Linear subpart of the plot with the linear trend line: In this example, ka = 215 h™' (R «

0.9963).
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risk of the capillary tube setup in the DA-650 density meter
becoming faulty due to the FBS protein contents.

The results of the surface tension and density measurements
for selected mixtures are presented in Table 2,

Table 2. Results of the Surface Tension and Density
Measurements

gycern

mals ) arfi fon st devlatd dlensity
ingredicot (9%,,) r(mNm™)  (mNm) (kg m™)
RO 0 7169 ot 997.89
O 10 69.70 009 1030.6
DMEM 0 72.08 022 1006.5
DMEM 10 69,76 049 10379

As shown in Table 2, the surface tension values between
mixtures with the same glycerin concentration are very similar,
The surface tension value of pure DMEM is 0.54% larger than
the surface tension of pure RO water. The difference in surface
tension values between the DMEM + 10 %, glycerin mixture
and the RO + 10 %,,, glycerin is smaller, equal to less than
0.1%,

Values of density obtained from the measurements
performed at 37 °C with pure mixture ingredients are
presented in Table 3. Data from Table 3 were subsequently

Table 3. Results of the Density Measurements

miture ingredieot density o (kg m™")
RO W33
DMEM 10003
FBS 1090,1
glycerin 12502

used to calculate liquid Reynolds number values. Density
values of the A and B series mixtures were calculated additively
based on the concentrations of each ingredient. Due to the low
concentration of the antifoaming agent in the C seres
mixtures, the density values are taken as the same as for the
B series mixtures.

Viscosity. Results of the dynamic viscosity measurements
are presented in Figure 5 and Table S2 in the Supporting
Information,

As can be seen from the data displayed in Figure 5, the
viscosity values between A and B series mixtures, differing in

imPas) 50
40 ?
3.0
o 8
20 8
<
104 ¢ OA(RO+BS)
B (DMEM+FBS)
0.0
0 10 20 a0 40 S0
Glycarine concentration (%)

Figure 3. A plot of the dynamic viscosity values for the A and B series
mixtures obtained from the t

the main Ingredient (RO water or DMEM), are similar in
value, Viscosity values of C series mixtures containing the
addition of antifoaming surfactant are assumed to be the same
as the B series. This assumption is based on the small
percentage of the antifoaming agent in the mixtures, equal to
1.6 %, ..

Reynolds Number. Reynolds number values calculated for
cach mixture variant are presented in Table 4,

Table 4, Reynolds Number Values Calculated Based on Eq 2

mixture no Reynolds number Re, ()}
AD 499
Al 282
A2 136
Al 194
Ad 154
As 114
BO 482
Bl 354
B2 218
B3 200
B4 178
BS 138

Reynolds number values for the C series mixtures are taken
as the same as for the B series mixtures, based on the
previously stated assumption of equal viscosity and density
values between the two series.

k a Coefficient. The k;a coefficient values obtained for all
mixtures as a function of dynamic viscosity g are presented in
Figure 6 and Table $3 in the Supporting Information.

ha ) 40 OAROVWES)
- B (DMEMFBS)
AC (DMEMFBS+-66)
30 i
28

20 } +
15 hd 1 3

05

* °
05 15 25 35 45

¥ (mPa s)

Figure 6. A plot of the ka coefficient values obtained from the
measurements for all series of mixtures as a function of dynamic
viscosity.

As can be seen from the experimental data presented in
Figure 6 and Table §3, the general trend is that the kya values
are decreasing with the increase of the liquid dynamic viscosity,
This trend is most pronounced for kg values at viscosity
values below 2.5 mPa-s, The decrease of kg a for viscosity values
higher than 2.5 mPas Is less apparent, with the coefficient
values converging around the 1.00 h™' value. The trends and
the characteristic values in the data are presented in Figure 7,

The kja values are the highest for the B series mixtures
(DMEM + FBS). The slope of the change in the volumetric
mass transfer coefficient values is also the highest, with the
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Figure 7, A plot of the experimental data polnty with marked trends
and characteristic values, Two linear trends of & a values are marked
with dotted Hnes, Characteristic values of 1,0 h™" and 2.5 mPas are
marked with a solld and a dashed line.

values decreasing three times between BO and B3 mixtures at a
slope of around 1.5 h™'mPa™'s"". The ka values for
viscosities below the level of 2.5 mPas are about 40-50%
higher for the B series mixtures than for the A and C series
mixtures,

For the A and C series mixtures, the character of the ka
versus viscosity relationship is similar, In each of the two series,
the ka values for mixtures without glycerine are equal to
around 2.6 h™". Por the viscosity values below 2.5 mPass, the
slope of the decrease in kya values i equal to around =10 k™"
mPa sl

The statistical significance of the viscosity impact on the ko
values has been determined using the Shapiro=Wilk test, The
povalues caleulated for individual data points in each mixture
serles are equal to: series A=—0,021, series B—0.053, series
C—0,008, Based on the low p-values for all three experimental
serdes, 1t s concluded that the effect of viscosity on the ko
values Is statistically significant,

The kya coetlicient values obtained from all measurements
as a function of the liquid Reynolds number values, together
with the observed trends, are presented in Figure 8,

As shown in Figure 8, the general teend Is that the kga values
are Increasing with the increase of the Rey values, Data points

ha (') 40 o RO-FBS) I
30 | ©° (OMEM<FBS) *‘
AC (DMEMIFBSI.08) Lo —
R r o L%
28 Ro, =210 | P R

.......
""""""""
........

’o l %‘ “““““““ +
14 ol ’O-

%0*' V, = 300 em*
100 RN | peldn
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100 X0 00 400 00

Figure 8. A plot of the ka coefficient values obtained from the
measurements as a function of liquid Reynolds number at rocking
motlon parameters @ « 7" and o« 2 min~' The linear trends,
analogous to the trends n Figure 7, are marked with dotted lines, The

characteristic value of Rep = 210 ix marked with a dashed vertical Hne,

for the A and C series mixtures and a part of the B series align
in an approximately linear trend in relation to the Rey values,
Data points for the B series start to deviate from the lincar
trend at Rey values bigger than around 210,

The linear trend shown in Figure 8 of values from the whole
A and C serles and part of the B serles Is described with the
following expression:

kya = 8,358 x 107"Re, + 0.2281 (6)

statistical parameters for ¢ 6 with relation to the whole A and
C series and part of the B series arer R* = 0957, SSE = 0.247,
and RMSE = 0,128, The standard errors for both parameters of
¢q 6 are, respectively, equal to 0.314:107" and 0.0832.

W DISCUSSION

The viscosity value of mixture BI (DMEM + 10% FBS without
glycerin) corresponds well with the results abtained by Poon,”
The dynamic viscosity value at the same temperature of 37 °C
in that study equals 0.930 4 0.034 mPas, within 99% of the
value obtained in this study,

The obtained results demonsteate that the viscosity of the
liquid phase in the Cellbag 2 L single-use container
slgnificantly Impacts the mixing performance and masy transfer
rate during the rocking motion performed in the WAVE 2§
system, Values of the ke coefficient have decreased
substantially over the whole range of viscosity values, with
the most significant change corresponding to the viscosity
range of 0.9<2.5 mPa-s and the Re, range of 110-210. Such an
effect could be caused by the lower velocity of liquid flow
inside the single-use bag, thus renewing the gas—liquid
Interface more slowly, With the Increasing viscosity, liquid
flow inside the container goes into the laminar region, making
the forced convection dissolved oxygen transfer mechanism
give way to much slower diffusion and natural convection
processes, The characteristic value of Re = 210 could be
Interpreted as a critical value at which a transition in the flow
regime occurs, At very low Re values below 210, the
characteristic wave movement on the liguid surface cannot
properly develop. Rep = 210 value s interpreted as the point at
which wave formation initiates,

Table § contains the results of volumetric mass transfer
coefficient measurements performed in similar setupy, fe, 1D
wave mixed bloreactors, The data are presented next to the
experimental conditions, In the listed papers, the koa
measurements were performed  without considering the
changes in the liquid viscosity Inside the single-use bag,
usually with pure water as the liquid phase, Considering this,
based on the data in Table 5, ko values obtained for the lowest
Intensity of rocking motion are similar In magnitude to the
values obtained in this study. It has to be noted that the
rocking motion parameters values and the single-iise bags' total
volume (n the literature data were higher than those in our
study, which limits the comrarnbllity of data. In one of the
previously published studies,’' where the same Re, definition
wits used, the value of kg obtained at Rep = 182 was equal to
L1 h™' This value corresponds well with the results in this
study, where the values of kja at Rey values of approximately
180 were equal to 1,09 h™' (mixture A4), 112 h™' (mixture
B4), and 1,31 b~ (mixture C4), The data'" were obtained at
lower rocking parameters (a0 = 2% @ = 2 min™") and lower
liquid viscosity (0,69 mPass) compared to those in our study
(a0 =7" m=2min"", p = 265=2.75 mPas).
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Table 5. Summary of k;a Experimental Data in 1D Wave Mixed Bioreactors

model name

ReadyToProcess WAVE 28
WAVE Bioreactor

method
gassing-out

a=7"o=2min", = 18%V, =2L
gassing-in a: 2-10°, e 10-40 mun~', = 20%, V,, = 10L 10-71 16

A (b77) source
08-37 this study

experimental conditions

ReadyToProcess WAVE 23 gassing-out a: 2-12°, ar: 2-40 min~', fl: 5-50%, V,, =2 L L1=19 1
WAVE Bioreactor n/s a: 4=7°, w: 15-30 min", fl = 50%, V,.=10L 4765 1H)
WAVE Bioreactor dynamic gassing-out a: §—127, w: 1040 min~', Vy: 30-30%, V,, = 10-20 L Lo6—140 "

WAVE Bioreactor dynamic gassing-out @ 5—10°, w: 10-30 min~", ff = 50%, V,: 10-30 L -2 4

These results indicate that liquid viscosity can be a limiting
factor for efficient mass transfer in wave-mixed bioreactors,
This conclusion corresponds well with data obtained from
other research. For example, in the work of Eibl et al. (2009),
the wave formation in the liquid was stopped after the culture
medium viscosity increased from 0.001 to 0.41 Pas, heavily
decreasing the oxygen transfer rate through the interface.™
Similar observations of viscosity increase negatively Impacting
the mass transfer rate in a container/tank were reported in the
case of different bioreactor systems, such as stirred
bioreactors,”'"" orbitally shaken bioreactors,” and bubble
columns,™

The experimental data show an interesting relationship
between the mass transfer coefficient values and the liquid
phase composition. It was observed that the k a values are the
highest for the B series mixtures, based on DMEM + FBS
without the surfactant addition. In contrast, for the remaining
A and C series mixtures, the kja values were similar regardless
of the mixture composition. Values collected in Table 2 suggest
that this observation is not connected with the surface tension
of examined liquid mixtures. In the case of B (DMEM + FBS)
and A mixtures (RO + FBS) at 0 %,,,, glycerin concentration,
the kiag./kiay ratio equals 1.27, while the surface tension
values for corresponding mixtures differ by only 0.5%, At a
glycerin concentration of 10 %, ,, the kyag,/kya,, ratio equals
157, but the corresponding surface tension values are
practically the same, considering the standard deviation of
obtained data.

This observation is presumed to be related to the combined
effect of the main mixture ingredient (RO water or DMEM)
and the non-fonic antifoaming agent on the distinct values of
the liquid-side mass transfer coefficient k; and the specific
surface area 4. In a few papers regarding the impact of
surfactants and antifoaming agents on the mass transfer in
reactors, it is stated that their presence in the liquid phase
influences the balance of k; and a values, affecting kja as a
product of the two. Results of similar experiments in various
systems, such as bubble columns,™"" Taylor-Couette vortex
bioreactor,” and stirred bioreactor,”” all aerated with the use
of dispersed gas bubbles from spargers, have shown that
surfactant addition causes an increase of the a value and a
decrease of the k; value, An increase of a value relates to the
decrease in average bubble size and increase of gas holdup with
the growing surfactant concentration, A decrease in k; may be
caused by the reduction of gas diffusivity in the liquid with the
surfactant or the decrease of turbulence near the interface due
to the higher surfactant concentration near the liquid—gas
surface.”” The combined effect on the k@ may depend on the
individual properties of the surfactant, such as molecular mass,
molecule size, its ionic character, as well as the size and shape
of the bioreactor bag

Jeng et al>* point out that surfactant addition may cause an
increase in mass transfer capability, but this effect may only be

apparent at minimal surfactant concentrations. In a study with
a bubble column filled with distilled water supplemented with
a cationic surfactant SDBS at varying concentrations, an
Increase of surfactant concentration from 0 to 0.05 mmol L™
has caused an increase in both &, and g, resulting in an increase
of ka from 1.3 to 2.8 h™". However, a further increase of
surfactant concentration from 0.1 to 0.2 mmol L™ caused a
decrease of kya from 1.7 to 0.7 h™" through a 1.2-fold increase
of a from 6.5 to 8 m™" combined with a 3-fold decrease of k.
from 0.33 t0 0.11 m h™" )

In the case of the data published by Sieblist ef al,”” regarding
the influence of Pluronic F-68 surfactant in a 300 L stirred
bioreactor with sinter, ring, and open tube spargers, the 1.
times Increase of & was outweighed by the 2.5 times decrease
of ky, resulting in a significant reduction of mass transfer rate
from 22 to 10 h™" at F-68 concentrations below 0.5 g L™,
Interestingly, this relationship was observed in three out of four
investigated types of spargers, suggesting that the effect
depends on the surface characteristics of the sparging
equipment. As a different example, in the work of Belo et al,
adding a non-ionic surfactant Tween 80, caused a 2.5 times
decrease in by and a 1.2—1.4 times increase in a.”

At the examined Rey range of 110-500 and in liquid
mixtures with the Pluronic F-68 antifoaming agent used, the
kya value for mixtures with antifoaming agent addition can be
estimated with the use of a simple linear empirical correlation
(eq 6)

kia = 5.355 X 107'Re, + 0.2281

In the case of the studied WAVE 25 boreactor, oxygen
transfer is performed without the use of any sparging systems
supporting the aeration of the waving liquid phase, Hence, the
effect of surfactant addition on a s not present. The only
bubbles in the system during experiments were observed at the
surface of the liquid, covering a small portion of the liquid—gas
surface, This relationship can explain the differences in ko
values between the B and C series mixtures; the antifoaming
agent caused a decrease in ky, therefore decreasing the overall
mass transfer rate.

The similarity of k@ coefficient data for A and C mixtures is
assumed to be caused by the ky values being higher in RO
water than in DMEM, therefore cancelling the impact of the
antifoaming agent. This correlation may be due to some of the
ingredients present in the used DMEM medium, absent in RO
water, especially p-glucose (1 g L™ in the used DMEM
formulation), which could as well play a role in decreasing the
diffusivity of oxygen In the liguid phase.”

B CONCLUSIONS

e Mass transfer in a disposable rocking WAVE 25
bioreactor equipped with a Cellbag 2 L bag-like
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contalner Is significantly influenced by the liquid phase
viscosity,

o ko coefhicient values had decreased for viscosity values
below 2.5 mPass at a rate of <1.5 h™"mPa~"s"" in the
case of DMEM + FBS mixtures without the antifoaming
agent and at a rate of =10 h™"mPa"s"" in case of
DMEM + FBS mixtures with the Pluronic F.68
surfactant and RO water + FBS mixtures. For viscosity
vilues above 2.5 mPas, the volumetric mass transfer
coefficient values equaled about 1 h™".

o In the case of the DMEM + FBS + Pluronic F-68
mixtures and RO 4 FBS mixtures, the relationship
between ko values and the Rey values is approximately
linear,

e Pluronic F-68 addition caused a decrease in mass
transfer rate. Based on the experimental data and
findings from other research, it is assumed that this
influence relates to the decrease of the mass transfer
coefficient &y values,

o The study gives an insight into the liguid flow and mass
transfer characteristics In wave mixed bloreactors in
changing liquid phase compositions, which is essential
for analyzing the WAVE 25 bloreactors system's
applicability in culturey with various fermentation
broth properties,
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W SYMBOLS AND ABBREVIATIONS

Symbols

a specific surface area (m™')

B drop shape factor (=)

d flmnclcruuc dimension, length of the single-use bag

m)

DO dissolved oxygen concentration (%)

DO saturation dissolved axygen concentration (%)

fl filling level (%)

I gravitational constant (m x*)

ko liquid-side mass teansfor coefficient (m ")

ko liquid-side volumetric mass transfer coeflicient (h™')

R radius of curvature at the apex of the drop (m)

R* determination coefficient (=)

Re;  Reynolds number for the liquid phase (=)

f,  time necessary to exchange the volume of gas in the
headspace (min)

T temperature ('C)

Qq  gas phase volumetric rate (dm' min™")

Vi total volume of the single-use bag (dm’)

Vi volume of liquid inside the single-use bag (em')

a  rocking amplitude angle (")

Ap  difference between the densities of the two liquids in
contact (liquid/air) (k* m)

Y surface tension (N m™")

o dynamic viscosity (Pa «)

» density (kg m™")

w  rocking frequency (min~')

Abbreviations

DMEM Dulbecco’s modified Eagle Medium

FBS fetal bovine serum

n/a non-applicable

n/s not specified

RMSE  root-mean-square error

RO reverse osmosis

SDBS  sodium dodecylbenzenesulfonate

SSE sum of the squared estimate of erron

Indices

ex exchange

G gas phase

hs  headspace

L liguid phase

tot  total

v/v volume concentration
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Abstract: Mixing time is an important parameter for quantifying the mixing efficiency of a bioreactor
system, essential for successful bioprocess development in various branches of the bicengineering
sector (e.g., biopharma, biorefineries, food industry and bioreactor design). The colourimetric method
is one of the ways of obtaining valuable quantitative data about the mixing process and the liquid
flow inside a vessel. This review consists of a catalogue and a discussion of previously published data
in which the colourimetric method has been utilised; a critical comparison between the colourimetric
and other mixing time measurement methods; an explanation of practical considerations regarding
the bioreactor setup and the choice of reagents; a practical guide for requirements for the acquisition of
high-quality images of the mixing process; a thorough discussion of aspects connected to the computer
image processing of the video material. This review is intended to thoroughly present the versatility
of the colourimetric method for mixing time measurement in miscellaneous bioreactor systems, i.e.,
in classical tanks and modern single-use (disposable) plastic film-based bag-like containers, and
to facilitate the implementation of the colourimetric method in new research setups by providing
complete and valuable recommendations about each step of the methodology.

:":J:'f.o; Keywords: bioreactors; colourimetric method; image analysis; image processing: mixing time;

Citation: Bartezak, M. Pilarek, M

Thw Colourimetric Method for Mixing
Time Measurement in Single-Use and
Multi-Use Bioneactors—Atethodology

single-use bag-like containers

Overview and Practical 1. Introduction

Recommendations, Eneryies 2004, 17, Mixing time is defined as the duration needed to achieve a set level of homogeneity in
221 hitps: £ /doi o 10,3390/ a mixture from the moment of a tracer addition into a system [1]. The mixing time character-
enl 7010221 istics can be obtained on a local and global level. The global mixing time corresponds to the

homogenisation of liquid in the whole vessel, while the local mixing time is obtained when
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the overall volume is divided into smaller parts. The mixing characteristic is an important

Reveived: 18 October 2023 factor in bioprocesses, as it is one of the ways of defining the cell growth environment
Revised: 21 December 2023 and its ability to sustain the proper growth of the culture [2]. Mixing time optimisation
Accoptid; 29 Decombor 2023 is the key aspect of chemical and biochemical process development in various areas of
Published: 31 December 2023 modern industry, e.g., biopharma, biorefineries, food industry, or bioreactor design. Mixing

time can provide quantitative information on the locations of inhomogeneities, where the
biomass can experience insufficient access to nutrients, locally elevated concentrations of
extracellularly secreted toxic metabolites and gradients of essential process parameters [3].
Licrisee MDPL Basel, Switgerfand. There are technique methods for mixing time measurement, which in general can be
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Some examples of mixing time measurement methods are [1,6,7] the temperature
method, where a liquid of a different temperature is added to the bulk volume; the conduc-
tivity method, with a tracer being an electrolyte solution; planar laser-induced fluorescence
(PLIF), in which a flucrescent indicator is being excited by a sheet of laser light; the colouri-
metric method, where a tracer (i.e., an indicator or a dye) is injected into the liquid and
the mixing progress is evaluated based on the colour change of the bulk liquid due to a
reaction or change in the concentration of the indicator.

Application of the colourimetric method offers the possibility of non-invasive, detailed
observation of liquid Aow patterns inside a bioreactor vessel with inexpensive tools and
accessible non-toxic chemicals [7]. It is, however, limited by the requirement of optical
access into the inside of the examined vessel and by the possibility of parts of the liquid
obscuring each other due to the 2D projection of the 3D bioreactor volume [8].

This review paper is set up with two primary goals, The first is to summarise studies
in which the colourimetric method was utilised during the experiments, The studies have
been grouped according to the type of reactor or bioreactor being characterised. The second
goal of this review is to present and explain the steps and requirements that ought to be
fulfilled for deploying the colourimetric method at any research facility and, possibly, in
new experimental setups. These recommendations are based on the practices implemented
previously by different research groups. To our knowledge, this review is the first paper in
which the colourimetric method has been covered in-depth with regard to various types of
reactors and bioreactors, including providing recommendations for an image analysis and
processing, including the newest methods and tools.

Previously published works about mixing time measurement in reactors focus on
covering and comparing many methods differing in their fundamental principles, such
as the specialised methods covered by Ascanio (2015) [4] or more common methods for
determining mixing time and other engineering parameters covered by Loffelholz (2013) [9].
The recommendations for single-use bioreactor characterisation by Bauer et al. [ 10] include
the decolourisation method for mixing time measurement with iodometry but suggest only
visual observation and mixing time determination. The paper by Cabaret et al. (2007) [10]),
while thoroughly covering the topic of colour-changing chemicals and introducing the
methods for an image analysis based on colour channel values, does not include statements
about colourimetric method application devices other than stirred reactors and does not
delve into the technical considerations for image acquisition,

This review is divided into sections dedicated to explaining four main topics crucial in
the practical challenges of colourimetric method application for mixing time measurement
in various types of bioreactors:

e Section 2. Applications of the Colourimetric Method for Reactor and Bioreactor Studies
contains a catalogue of existing papers, which containg results based on the application
of the colourimetric method, a discussion about the types of devices in which the
colourimetric method has been applied, a comparison of mixing time measurement
methods based on experimental data and a discussion about the advantages and
shortcomings of visual and computerised image processing,

e Section 3. Laboratory Procedure Considerations contains a listing of colour-changing
chemicals that can be used with the colourimetric method, recommendations regarding
a typical laboratory procedure for mixing time measurement and a summary of
liquids of various rheological characteristics previously analysed in colourimetric
method setups,

e Section 4, Image Acquisition contains a discussion about the cases where special
adaptation of the camera equipment 1o the reactor was necessary, with a focus on the
acquisition of high-quality image data and a set of recommendations for the camera
equipment, image parameters that need to be considered during image acquisition
and proper lighting of the experimental setup.,

e Section 5, Image Processing contains recommendations for the final step of colourimet-
ric method application, Le., the suggested order and description of operations during
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digital image processing, a summary of colour spaces that can be considered in the pro-
cessing, the definitions of mixing time that have been previously applied in different
studies, a discussion about local mixing time and mixing time maps and a summary
of software tools that can be used for the application of the colourimetric method.

Information provided in this review paper should facilitate the successful holistic ap-
plication of the colourimetric method in research facilities, offering an accessible possibility
for an in-depth liquid flow analysis in single-use or multi-use bioreactor setups.

2. Applications of the Colourimetric Method for Reactor and Bioreactor Studies

Since the literature mention in the work by Fox and Gex [11], in which mixing time in
“cylindrical vessels 1 and 5 ft in diameter” was originally measured through observation
of phenolphthalein decolourisation, the colourimetric method has been used extensively
during testing and characterisation of vessels and bioreactors of various types and scales,
Several variants of the method have been developed, involving different colour-change
chemicals, reagents, image processing and analysis techniques and mixing time value
definitions, A summary of previously published scientific papers and reports involving
the colourimetric method for mixing time measurement, grouped according to the type of
system being investigated, is presented in Table 1.

Table 1. A catalogue of scientific papers and reports in which the colourimetric method has been

implemented for mixing time measurement during the experiments.

Image Analysis
Commercial Name  Col in Software

Working Volume {If Applicable} R";:SW L {If Applicable, Version  Colour Space Notes Reterence

No. If Specified by {1f Applicable)

Authars)
Stirred fonk rewctors (wulhi-use?
22-280L phenolphthalein n/a (visual) 1)
25-37L methyl red n/a (visual) 12
ILI3L wdine + starch n/a(visaal) |
el wdine + starch n/a (visual) 14]
1oL lodine + starch n/a (visaal) 10|
74 bromothymod blue n/a (visal) no quantitative data |
S0L fodite + starch n/a tvisanl) 17]
L DISMT * OFTIMAS &5 RGE (G channel) 4]
7S0L braomoecrsod purple n/a(visunl) 19]
6L bromocresad purple n/s RGB (G channel) 120]

RGE (channel
TRL WSL 2001 various {see footer) ** n/s {in-bouse) depending va 1
indicator)
L DISMT * OPTIMAS &8 RGE (G channal) pas |
BLITLINL bromocresol purple 05 (in-lonese) RGB (G channel) 22]
410 bromocresol purple P Pro Plis 45,1 ni's 21]
203300 n/'s n/s fin-house) graysaale 24]
2000, 40 L iodire + starch n/s n/s 1351
1 mi methylene blue ;"(:ST{,A,B“:;DI 2 srayscale {25)
5L bromoecresol purple n/s n's 127
15m’ phenotphthalein Tmagel prayscale 1
L bromocresol purple MATLAB HSV 128]
12L phenolphthalein Emage] RGB 1291
~ »
200 ml. s el DISMT * MATLAH RGB (G channel)  with microcarriers 10)
-pro
L bramothymol blue n/s grayscale {1)
0L Cochineal Red MATLAB R2020w RGH (R channel) 127]
single
8L bromothymol blue MATLAB grayscale multicompartment 121
biorcactor

250 mi. DISMT * MATLAB RGB (G channel) 1)
Stérred tank reaciors (SUBs)
3l ?:Hb'lt:dy" wodine + starch n's nis 4]
15mL Ambr'™ wodine + starch n/a{visual) 1291
n Aliegro™ STRS)  DISMT* MATLAB RGB (Gchannel)  CAldown prototypeof oy

a5 L blonsactar
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Table 1. Cont,
Tmage Analysis
Commescial Name  Colour-Changin, Software
Working Volume (If Applicable) Reagents i (If Applicable, Verslon  Colaur Space Nates Refuvonce
No, I Specified by (1 Applicable)
Authors)
Sharten or revkod svssels fahke flasks, orhitaily shaken or nyroe-mixed SUBs)
a3 otasmr  KuheerMESWo o e /s fin-house) RGB (G channel)  ocbitally shaken 1
1N ml, 2% ml, 50 ml bromothymed blue n/a (visual) nia shake fasks i
600 ml. TubeSpin™ 600 DIsMT* n/'s RGB (G channel)  orbitally shaken 135)
shake fasks and rocking
2L 20L 1odine + starch n/a (visual) bioreactor bags (orbitally 14
Cultifag™ RM shaken or rocked)
21 DISMT * MATLAB fversson n/s)  RGB{G chanowl)  orbitally shaken [2a1)
rocking (wave-mixed)
L phenolphthalen n/a (visaal) singhe-use bioreactor; no [42]
quantitative dats
vy
7L Purple Drimarene R2RL n/s (in-house) srayscale bubbile colummn 13
120 mi bromophenol blue n/'s RGH sodt elastic neachor 134)
; VLC 30,16, IrfanView plastic bag bubbie i
1L Patent Blue V (E131) dye 356, GIMP 210,24 srayscale photobiereactor 145]

* Double Indicator System for Mixing Time—a methyl red and thymol blue indicator system. ** pH indicators
used: bromocresol purple, bromothymol blue, cresol red, methyl red, phenolphthalein, phenol red. n/a—not
applicable; n/s—not specified.

2.1. Applications of the Colourintetric Method across Types of Devices

The biggest number of previously published papers, which included the colourimet-
ric method for determination of mixing time, regarded stirred tank reactors and biore-
actors, including, in some cases, single-use bioreactors [#4-36]. The investigations in-
cluded baffled and unbaffled classical tanks agitated with various equipment: Rushton
turbines [3,10,15-17,19,24,25,27,28,31-33] and their variants (Scaba SRGT [15]), pitched-
blade impellers [3,10,17,24,25,33], disk turbines [19], elephant ear [27,36] and marine blade
impellers [27,34,35], hydrofoil [14], Maxblend "™ [1(},22,23], helical ribbon [13,18,29], a trape-
zoidal paddle [30], axial flow impellers [24] and planetary [15,21] and coaxial mixers [20].
Some papers contained results from experiments involving orbitally shaken devices, i.e.,
shake flasks [6], orbitally-shaken single-use bioreactors [37,38,40,41] and wave-mixed
single-use bioreactors agitated on an orbitally shaken [39] or a rocking platform [39,42]. A
few publications contained results and observations of mixing performance inside other
devices, such as a bubble column [43], a soft elastic reactor [41] and a plastic bag photo-
bioreactor [45).

Typically, the maximum volume of the vessel analysed using the colourimetric method
was no larger than 1000 L. The volume of analysed vessels ranged from the millilitre
scale [6,27,30,33,38,44], including vessels from parallel bioreactor systems [35], through
bench-scale and laboratory-scale devices [16-18,20-22,24,27-29,31,32,34,36,37], up to pilot-
scale systems in the hundred-litre range [14,15,19,22,24,25]. However, one has to note the
examples of large-scale reactors, such as the 1500 L orbitally shaken single-use plastic film-
based bag-like container analysed by Tissot et al. [37] or the 15 m” stirred tank investigated
by Rosseburg et al. [3].

The colourimetric method, which enables researchers to calculate mixing time quanti-
tatively, allows for observing compartmentalisation and segregated zones inside the liquid
during the mixing process. These observations have been performed in stirred tanks, e.g.,
as a way of comparing different combinations and operation modes of impellers mounted
inside a vessel [19,20,22,27 28], gathering information about the performance of an impeller
in a particular setup [22,23,26,29] or characterising the progress of the mixing process
inside commercially available systems, including single-use bioreactors [35,36]. Similar
observations have also been performed in disposable orbitally shaken vessels, for example,
in the work of Rodriguez et al. [11], where detailed images captured during the decolouri-
sation of methyl red and thymol blue were used to correlate the size of vortical cells inside
the liquid phase with the dimensionless mixing number N#,, for an in-depth analysis of

204



Energles 2024, 17,221

5of 20

the impact of operational parameters on the flow structure of the mixed liquid phase. A
phenolphthalein decolourisation-based method was used in work by Jones et al. [42] for
qualitative observation of mixing inside a wave-mixed 10 L single-use bag—however, no
detailed analysis of the flow induced by the continuous oscillations of the platform has
been performed.

The colourimetric method has been extensively used during studies of orbitally shaken
disposable cylinders and flasks across different scales. In the work of Tissot et al. [37], the
colourimetric method was used as the source of experimental data for the derivation of a
scale-up factor in orbitally shaken vessels of four different sizes and as a means of examining
and verifying similar mixing regimes between 1500 L and 30 L scales. Tan et al. [6] proposed
a correlation between mixing time and the power input in the turbulent flow regime inside
shake flasks in the 100-500 mL scale. Rodriguez et al. [40,41] also showed the relationship
between Froude number values and the mixing number.

Gaugler et al,, in their work [2], used the colourimetric method for characterising
a newly developed single multi-compartment bioreactor (SMCB), which allows for the
recreation of large-scale mixing behaviour in a small-scale vessel. In the study, special
discs with different arrangements of holes were used to divide the tank volume into
compartments, allowing for the adjustment of mixing time values to simulate the conditions
inside a large-scale tank during scale-down approaches, Data about the mixing process
gathered through observations and a further analysis of video material were used to derive
empirical correlations for calculating the area of perforations on the discs depending on the
desired mixing time value and the power input in the bioreactor.

A notable example of colourimetric method application is presented in the paper of
Xiao et al. [44], in which a quantitative comparison of mixing states by calculating spatial
and frequency distributions of the mixing level inside a soft-elastic reactor (SER) was
presented based on the extensive analysis of images captured during the decolourisation of
a bromophenol blue indicator. The recording and subsequent analysis of the video material
provided insight into the complicated mixing mechanism of the investigated system.

The above examples show that the colourimetric method is well suited for scale-up,
scale-down, performance and characterisation studies of various types of reactor and
bioreactor systems, including novel and prototyped devices, the properties of which have
not yet been well systematised. The following chapters and subsections of this review
contain recommendations structured around different aspects of colourimetric method
implementation aimed at shortening and facilitating the steps necessary for successfully
applying similar procedures in new experimental setups,

2.2. Comparisons between Mixing Time Measurement Methods

Some papers in the field include comparisons between results obtained using various
mixing time measurement methods performed in identical experimental setups, Care
should be taken during these comparisons, as the methods inherently differ in the phe-
nomena being observed as indications of the mixing process, the applied definitions of
mixing time and the invasiveness and locality of the measurement. The methods most
often mentioned next to the colourimetric method are

e the sensor method, based on recording temporal changes in the readings of one or
more sensors placed inside the mixed liquid, including

C the thermal method, in which temperature sensors such as thermocouples

monitor the changes in liquid temperature after injection of a small portion of

liquid of a different temperature [46];

the conductivity and pH methods, which rely on measuring changes in conduc-

tivity or pH after introducing a tracer with conductometric or pH electrodes [47].

e  planar laser-induced fluorescence (PLIF), in which the mixing is observed through
the dispersion of a fluorescent dye excited by a sheet of laser light, resulting in the
emission of light at a specific wavelength [45].
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Kraume and Zehner [17] applied the iodine-starch decolourisation and conductivity
methods to characterise homogenisation efficiency in a baffled tank with a pitched blade
or a Rushton turbine, The authors found that the results obtained with both methods
were similar, with 10-20% scattering of values across the stirrer speed range. Different
accuracies of results are reported depending on the impeller type. In the case of the pitched
blade turbine, the scattering was more significant, and the values from the decolourisation
method were higher than those from the sensor method.

Trad et al. [27] and Chezeau et al. [25] have directly compared results obtained with
colourimetric, conductivity and PLIF methods in small-scale bioreactors agitated with
different impellers. The authors of [25] emphasised that for each method, the same volume
of tracer was injected in explicitly defined places and that the mixing time was defined as
the moment of reaching 95% homogeneity. The authors conclude that the results obtained
with the three methods were similar. However, in the case of [28], discrepancies could be
observed in the transitional flow regime, where the sensor method values were higher than
those obtained with two other methods. Shortcomings of the sensor method are pointed out,
namely the dependency on probe placement and the inability to examine flow patterns [27].
The decolourisation and PLIF methods were supplemented with digital image processing,
which could improve their accuracy. It is mentioned that the decolourisation method may
underestimate mixing time values that are under 10 s and is subject to errors due to the
obscuring of the parts of hiquid further from the camera by the regions in front of the
vessel [25], However, the authors point out the PLIF's disadvantage of a high cost, focused
mainly in the laser and camera hardware [27].

2.3. Visual Observations and Computerised Image Processing

Among the vanous approaches to processing captured video data, a significant distinc-
tion can be made between visual observations and computerised digital image processing,
Before the advent of inexpensive and powerful computers, visual observations or a visual
analysis of image frames by the observer performing the measurement were prevalent
in studies involving the colourimetric method. A visual image analysis has substantial
disadvantages, given the inherent subjectivity of colour perception of the observer [10],
which limits the repeatability and reproducibility of results; high labour costs; and limited
ability to perform measurements in which low mixing time values characterise the mixing
process, In the work of Fox and Gex [11], the authors attempted to limit the errors in vi-
sual interpretation through independent simultaneous determination of the measurement
endpoint by two observers, The authors point out that in most cases, the results agreed
within 10%, but deviations as high as 60% also occurred. Despite these shortcomings,
Lamberto et al. [16] still point out the advantages of a visual analysis, mainly compared to
the sensor methods, which involve introducing probes into the liquid, which disturb flow
patterns meant to be measured.

The work of Delaplace et al. [15] is the first example present in the literature of mixing
process images being digitally analysed with the aid of computer software. In that study,
the temporal changes in RGB values of frames acquired with a digital webcam at a temporal
resolution of 1 Hz were processed with a macro written for commercial OPTIMAS software,
Nearly all papers published after the work of Delaplace et al, [18] involved a computer
image analysis in some form, with differences in the image acquisition hardware, data
processing software and definitions of mixing time used for calculating results. A summary
of techniques, software and requirements for a digital image analysis is presented in
Section 5.

3. Laboratory Procedure Considerations

The literature regarding the colourimetric method gives a few examples of the reagents
and colour-changing chemicals that can be used in laboratory procedures, They can be
generally arranged into two main categories:
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Physical methods (without a chemical reaction)—observation of the mixing process
is based on the temporal changes in concentration of a dye dissolving in the bulk of
the liquid. The dye does not change its chemical structure during mixing. Examples

of dyes that have been used in studies with the colourimetric method are methy-

lene blue [26], Cochineal Red [32], Purple Drimarene R 2 RL [43] and Patent Blue V
E131 [45],

Chemical methods (with a chemical reaction)-—the progress of the mixing process is
assumed using the colour change in a chemical, which changes its properties based on
an instantaneous chemical reaction [19]. The frequently used chemical reactions are

A redox reaction between iodine/triiodide (i.e., I2/1; ions) and thiosulfate
anions, SQO_§', in a starch solution [13], usually called the iodometric reaction.
During the reaction, the iodine/triiodide is reduced into an iodide, 1™, anion,
which makes the dissolved starch change from deep purple to colourless. This
reaction was applied during studies of multi-use reactors [13-15,17,25] and

single-use bag-like containers [34,35,39]. The disadvantage of the iodometric
reaction with applications in SUB setups is the possible interaction between
iodine and the polymer film of the single-use bag, which can lead to staining
and gradual deterioration of the optical properties of the disposable container.

An acid-base neutralisation reaction in the presence of one or more pH indica-
tors. The chemicals used during the experiments were usually strong bases and
acids, like sodium hydroxide and hydrochloric acid, at various concenltrations
depending on the setup and the indicator pH colour change range, One or more
indicators in one solution can be added during the experiments. Examples of
the pH indicator systems that have been used with the colourimetric method are
listed in Table 2. The colour ranges of the indicator are summarized in Figure 1.

pH scale

4 5 6 7 8 9 10
bromocresol purple . |
bromothymol blue
phenolphthalein -
methyl red E
P R

11

DISMT (methyl red, thymol blue)

Figure 1. pH colour change ranges of several indicators or systems of indicator used in colourimetric
method applications.

Table 2. pH indicators used in colourimetric method studies (based on Cabaret et al, [10]).

3 pH Colour 3
Indicator Colour at Low pH Change Range Colour at High pH  Reference
Single indicator sustems
bromocresol purple yellow 5.2-6.8 purple [19,20,22,23,27,28]
bromothymol blue yellow 6.0-7.6 blue [2,6,16,31]
phenolphthalein colourless 8.2-10.0 pink [3,11,29,42]
methyl red redd 4.8-6.0 yellow [12]
Double indicator systems
DIEMT {methy} red, red 4896 blue [18,21,30,33,36-38,40,41]

thymol blue)

With the physical methods, in which no chemical reaction occurs, the mixing progress

is only determined based on the dilution of the dye. With this, a given portion of liquid
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can appear mixed within the sampling equipment’s finite resolution but not molecularly
mixed. With chemical-reaction-based diagnostics, the reagent molecules must come into
contact to allow colour change [50].

The typical laboratory procedure for mixing time determination using the colourimet-
ric method is summarised in Figure 2. The primary step is filling the vessel with a starting
solution consisting of the starting reagent at a given concentration with a small amount
of the indicator dissolved. A small volume of the tracer solution is rapidly injected into
the liquid after the starting solution is brought to the correct agitation and environment
conditions. The concentration of the tracer solution should be significantly higher than the
starting solution, which will minimise the total volume of the tracer needed to bring the
solution to the final colour.

Starting | | “:::1?;:":' | | Startofdata | | Tracerinjection
solution conditioning acquisition {t=t5)
|
¥
Mixing o= End-point = Stop of data Preparation for
(colour change) (t=¢) acquisition _T the next run

Figure 2. Typical laboratory procedure for mixing time determination using the colourimetric method.

The amount and concentration of the tracer needed for a single injection are related
to the molar ratio of the acid and base. The molar ratio can influence the repeatability of
measurements and whether micro- or macromixing time is to be measured. At a reagent
molar ratio of 1:1, a stoichiometric mixture is obtained, In this case, for the mixing to be
complete, every molecule of the tracer has to come into contact with a starting reagent
molecule, and the micromixing time can be measured [10,31]. At this ratio, the longest
mixing time values, also called “terminal mixing times”, will be obtained. However, since
obtaining an exact 1:1 ratio of reagents is difficult in laboratory conditions, the micromixing
time measurements with the colourimetric method can be unreliable, with significant
deviations in values between individual measurements and poor repeatability [1].

Usually, a higher reagent molar ratio should lead to obtaining more reliable results
and improve measurement repeatability. In this case, more than one tracer molecule can
come into contact with each molecule of the starting reagent, which means that the mixed
appearance of the liquid can be achieved without perfect mixing on the molecular level.
Some authors recommend a reagent molar ratio not smaller than 2:1. After this threshold,
the reliability is greatly improved, and the results represent the macromixing time in the
studied systems [1]. In the case of bioreactors, given the living cells’ metabolism rate, the
macromixing time is sufficient for evaluating whether the conditions inside a vessel are
suitable for a given bioprocess [31].

It is recommended that the experiments are performed as partial or complete de-
colourisation, in which the indicator colour in the starting solution is darker and more
saturated than in the final, mixed state. When decolourisation is applied, the remaining
unmixed darker areas of liquid are easier to distinguish from the lightly coloured bulk of
the liquid in a 2D projection of a 3D vessel volume. In an opposite scenario, the darker
mixed regions of liquid can obscure and cover the lighter areas, making them less visible,
which can cause the measurement endpoint to be more difficult to detect [7,8] and the
resulting mixing time values underestimated [46].

Fitschen et al. [31] point out the advantage of colour-changing chemicals, which do
not become colourless at the end of the measurement (e.g., phenolphthalein). Applying
an indicator exhibiting two distinct, contrasting colours can allow for investigations of the
flow pattern and intermediate zones, enabling the researchers to obtain more information
about the temporal progress of the mixing process.
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The DISMT system, i.e., the Double Indicator System for Mixing Time, was developed
by Melton et al. [50]. The methodology relies on the colour change in two independent pH
indicators: methyl red and thymol blue. Liquid during the measurement with the DISMT
system is red at a pH smaller than 4.8 and blue at a pH bigger than 9.6. Between those
values, i.e,, in the pH range 4.8-9.6, both indicators are yellow, indicating that the liquids
are “mixed within tolerance”. The system allows for capturing compartments inside the
liquid in which there is overconcentration of either the base or the acid, improving the
ability to detect intermediate zones. However, applying the DISMT scheme requires pH
balancing of the solutions used before measurement to ensure the 1:1 ratio of the acidic and
alkaline chemicals.

With the colourimetric method, it is possible to analyse mixing in liquids of differ-
ent rheological properties: non-Newtonian solutions of sodium carboxymethyl cellulose
(CMC) [20,22,24,29,43], polyacrylamide [13], xanthan gum [19,22,24] or Newtonian mix-
tures of water with glucose syrup [10,18-20,22,23], glycerin [13], polyalkene glycol [25] and
polyethylene glycol [43].

4. Image Acquisition

Image acquisition is a crucial step in the application of the colourimetric method. The
quality of frames in the video material will directly influence its usability. Properties of
the experimental setup in which the colourimetric method will be used, adaptation of the
filming equipment to the setup characteristics, use of sufficient quality filming equipment
and proper adjustment of image parameters are the factors that need to be considered in
the planning and preparations for the deployment.

4.1. Properties of the Device for Characterisation

An essential part of successtully implementing the colourimetric method in a new
experimental setup is considering the device’s properties for characterisation, which will
influence the placement and mounting of the camera equipment. The first requirement
for applying the colourimetric method is an optical window allowing for observing the
contents inside the vessel. In general, it is preferred that the vessel be made entirely
from transparent material, which is sometimes fulfilled by the design of the device. An
example is the case of single-use bioreactors, where the culture bag is made from multi-
layer plastic film [51] or, as in small-scale stirred SUBs [34,35], from rigid plastic mate-
rial. Sources also report the use of vessels made from glass [2,16,21,24,26,28,31,43,48],
acrylic/plexiglass [3,13,15,24,25,33,36,52] or polycarbonate [10,19,53].

In cases where the device to be characterised is made from a non-transparent material,
it may be necessary to construct a 3D mimic that reflects the geometry of the original
equipment. The requirement of optical access to the insides of the vessel is the limiting factor
of the applicability of the colourimetric method in industrial-scale systems [3]. Satisfving
this requirement is more challenging, given the cost and feasibility of manufacturing large
structural parts with good mechanical and optical properties,

The considerations should also focus on the shape of the device’s vessel and internal
equipment, whether it is stationary or performs movement, and the characteristics of
the liquid agitation mechanism. In most cases, as in the case of stirred bioreactors, the
vessel walls are usually stationary, and the only moving parts of the device are the rotating
agitator and its shaft. Therefore, the camera can usually be mounted stationarily in front
of the tank with a view of a plane parallel to its vertical axis [2,25,29,32] (Figure 3). In
their papers regarding the characterisation of small-scale cylindrical vessels, some authors
mention placing the device inside a separate rectangular vessel filled with liquid of a similar
composition and refractive index to the one inside the tank [10,20,22,29-31 48,53]. This
approach is used to minimise the distortions from the curved tank walls,
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Figure 3. Example of the camera placement in a stirred tank setup with a lighting panel mounted
behind the vessel for uniform illumination.

A

In some cases, rotation of the agitation equipment and changes in its apparent shape
during the rotation cycle can introduce noise and partial obstructions of the view of
some parts of the liquid inside the vessel. The effects of these disturbances should be
considered during the postprocessing of image data. Iranshahi et al. [23] in their work
used a Maxblend™ impeller, which has a large surface area and covers the majority of
tank volume during the rotation cycle. During the image processing, the authors selected
frames in which the agitator is perpendicular to the camera, corresponding to the moments
in which the apparent area of the agitator is minimal. Analogously, Xiao et al. [44], during
studies with a soft-elastic reactor, only selected the frames in which the beating slider crank
is not pressing on the repetitively deformed walls of the vessel. These approaches can limit
the temporal resolution of the measurement or be non-feasible depending on the shape of
the agitator. An alternative solution could involve averaging the output pixel data, with
the duration of the averaging window being at least equal to the duration of one agitator
rotation cycle, taking advantage of the oscillatory nature of the image disturbances.

In experimental setups involving other types of reactors, additional steps for adapting
the camera equipment to device characteristics may be necessary. Tan et al. [6] used a
rotating camera setup adapted from Seletzky et al. [54] to obtain a stable image of the liquid
inside a shaken flask. The setup consisted of two tables connected to an electrical motor via
a gearbox, which caused the flask and the camera to rotate in opposite directions at the same
frequency. As a result, the rotating liquid inside the vessel was not moving relative to the
camera. An image from the camera was sent to a computer through a wireless transmitter.

Another type of device for which adaptation of the camera equipment could be
performed for recording high-quality video material is disposable wave-mixed bioreactors.
The liquid inside bag-like containers is agitated through the oscillating movements of a
platform. The oscillations in the most often applied wave-mixed systems occur around
one rotational axis (1D} or one rotational and along one linear axis (2D) [55,56]. There,
the filming equipment could be mounted to the platform above the single-use bag with
a dedicated mount, resulting in an image stationary to the rocking movement, However,
no such solutions have been presented in the literature. Jones et al. [42] performed visual
observations of the mixing process inside a wave-mixed bioreactor, but the camera was
mounted next to the device, independent of the rocking platform.

4.2. Filming Equipment (Camera, Lighting)

Currently, the market offers plenty of options for selecting camera equipment. The
choice of filming equipment depends primarily on its availability, cost, the desired size in
relation to the experimental setup and existing inventory and expertise inside a research
facility. The literature contains reports of the use of industrial solutions [6,30,33,36,40,44]
or consumer-grade devices such as digital SLRs [27,28,31,57], mirrorless [15] or compact
digital cameras [26,29,32,37,38] or webcams [18]. Other consumer equipment could be
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suitable for a colourimetric method setup, including action cameras or widely available
smartphone cameras.

Consumer-grade cameras have the advantage of ease of use: the devices usually have
a user-friendly interface and record files in well-known formats into built-in storage. Indus-
trial cameras could require additional equipment, such as speciality lenses [30,33,36,40] or
connectors [44].

It is recommended for the camera to have a manual mode, enabling the user to adjust
and fix the values of image parameters, The parameters which need to be considered are

e Video resolution, being the number of pixels along the width and height of each
frame. The resolution impacts the spatial resolution of frames related to the physical
dimensions of the vessel being filmed and, generally, the amount of detail that can be
captured and further retrieved from the material,

e The frame rate, equal to the number of frames captured during one second, which
determines the maximum temporal resolution of the measurement. The frame rate
should be a multiple of the alternating current frequency in the electrical grid to
eliminate flicker from lighting equipment.

e The bitrate, which is the amount of video data saved in a unit of time, usually given in
kilobits per second. In general, the higher the video bitrate, the lower the compression
and the more detail can be saved onto each frame. This setting is often controlled
by the camera—the bitrate changes in time depending on the complexity of a given
video segment.

e The lens focal length influencing the shape and relative size of objects on the focal
plane depending on their placement in the frame. A lens or a camera setting that
produces a rectilinear image with little barrel distortion should be used to avoid errors
related to the parts of the vessel near the frame edge appearing too large relative to
the centre of the frame. Understandably, there is a trade-off between the value of focal
length, camera field of view and distance between the camera and the observed device,

e White balance, which is an adjustment of the relative intensity of colours and in-
fluences their temperature in relation to the light source’s colour temperature, It is
recommended that the white balance parameter value is set manually to the value
corresponding to the colour temperature of lighting used in the setup. If the white
balance adjustment were to be left automatic, the average hue in the frame could
improperly skew during the mixing process as the indicator colour gradually changes,

e The exposure value, shutter speed, f-number and 150, ie, the parameters that in-
fluence the exposure of the resulting images. Values of these parameters should be
adjusted to obtain frames with good brightness and contrast and will depend on the
intensity of light sources illuminating the frame. Values of the parameters should be
set as constant during filming to prevent the camera from compensating as the image
changes relative to brightness during the colour change.

It is worth remembering the influence of resolution, frame rate and bitrate values on
the size of video files. Choosing bigger values of these parameters may result in a more
detailed image but will also produce larger amounts of data, increasing the computing
power and time demand for image processing.

Sufficient lighting is essential for obtaining high-quality footage. The primary goal
is to acquire uniform light coverage across all major parts of the observed scene, which
limits the risk that the colour change is not sufficiently pronounced. Additionally, the
lighting should be bright enough and uniform to eliminate noise in darker areas, in-
dependent of external interference and light sources near the observed device. The lit-
erature mentions using white panels behind the vessel to uniformly diffuse [3,22] or
reflect [6,10,20,23,32,45] the light emitted from sources placed next to or behind the ob-
served vessel. Different authors also mention using LED lighting panels with a diffuser
built into the enclosure [27,28,30,31,36,40,14],
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5. Image Processing
5.1, Processing Algorithm

After the video material has been obtained, it has to be processed to extract valuable
data about the mixing process. Nowadays, with computers with high processing power,
it is appropriate to process the material through an algorithm that performs operations
(Figure 4) on every frame of the video material.

Initial Rol Mixing process Mixing time
Frame read | el Pro-processing | snalysle B s Result output

| | | ] ' |

: (e Colour . |  Channel |

||| Sroeping; | ! correction ! i|  separation :

| | ]

: §u N S ,

‘| Masking |' || Denoising |, | |

| b i | Thresholding = Y NI :

beme e i 5 processing | |
I| Colourspace | ‘oot e "
|| conversion ||

Figure 4. A scheme of suggested operations in an image processing algorithm for mixing time
caleulation with the colourimetric method. The main steps can be split into sub-operations performed
an needod based on the form and quality of the initial video material and the selected definition for
mixing time caleulation.

Every digital video file consists of digital still images called frames, Each frame has to
be read before processing and stored in memory as a table with cells corresponding to each
pixel containing the colour information (Figure 5), In some situations where the observed
vessel is not stationary related to the camera, which could be the case, for example, with
shaken vessels, only some frames could be selected for processing, such as those separated
by a time interval corresponding to the shaking motion oscillation period.

Coordinates  Colour values

j (i,3) (r,g,b)

D

il (0,0) (252,253, &)
(0,1) (221,232, 40)
(0,2) (175,202, 83)
(2;1) (1:;0.172.128)
Image (2;2) ( ?5.162.173)
(3,2) ( 42,113,218)
(3,3) ( 5, 90,251)

Figure 5. Example of an image being represented as a table of values, Each pixel is assigned a set of
coordinates (1, f), to which a triplet of values sepresenting the colour information is attached. In the
example, a gradient of yellow to blue across the diagoenal of the image, the r and g values, which in
combination represent the yellow colour, are getting smaller as the coordinate values increase. On the
contrary, the b channel incroases across the diagonal in accordance with the intensity of blue colour
in the Image. More information about the RGE colour space and other colour spaces is provided in
Section 5.2,

After reading a frame, an initial region of interest (Rol) selection can be performed.
Depending on the experimental setup and how the captured vessel is placed inside the
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camera field of view, the image can be cropped or masked so that only the parts representing
the observed liquid remain for a further analysis. The masking can be performed manually
and only once for a given setup if the apparent shape of the vessel and the agitating
equipment is constant for the duration of the video and the camera’s position related
to the filmed vessel is not changing between measurements (Figure 6). The masking
can also be performed through thresholding, with selected parts of the vessel or the
surroundings marked, for example, with a specific colour not interfering with the colour of
the observed liquid. A combination of the two methods could also be used, for example,
when minor movement of the camera occurs during the measurement, as could be with
cameras mounted to the rocker in wave-mixed devices or to the oscillating platform in
shaken devices.

Original frame Initial mask Initial Rol

Figure 6. An example of initial region of interest selection. A binary mask is constructed, which
excludes the elements of a frame, which interfere with the observation of vessel contents. The mask
1s overland on top of the original frame to obtain an image for further processing,

With the appropriate region of interest selected, image processing can be performed
to improve the quality of the data or make them suitable for further operations. The
processing could involve colour corrections, such as contrast expansion, changes in white
balance, brightness or gamma correction of the image [55]. Image processing can also
involve operations to decrease noise, which can appear due to insufficient lighting in
some parts of the image. The de-noising can be performed with filtering algorithms {e.g.,
Gaussian, median or bilateral) [39]. Image processing should be limited to as few operations
as possible, as it will increase the amount of computational power necessary for the whole
process. This goal can be achieved by obtaining high-quality video material, as described
in Section 4.

Colour space conversion is an operation that can be performed to make the data easier
to analyse, for example, by simplifying the selection of colours corresponding to mixed
and unmixed regions. Choice of the colour space should be performed based on what
colour-changing reagents are used during the experiments. For example, if bromothymol
blue, which changes colour from blue to yellow, was to be used, the b* component of the
L*a*b* space could be used for a simple selection of colour ranges corresponding to each
state of the indicator. Colour spaces and their characteristics are explained in Section 5.2.

'he approach taken during the analysis of the mixing process can be different depend-
ing on the characteristics of the observed vessel, what the liquid flow characteristics inside
the observed vessel are and what definition of mixing time is intended to be used at the
end of the process (see Section 5.3):

1. The first approach to obtaining data about the mixing process is to perform separation
of the image’s colour channels, select one of the components and directly observe
changes in the values of the component, either averaged across the whole domain or
divided into subdomains or individual pixels.
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2. The second approach, which could be used when the apparent shape of the observed
liquid changes in time, is to find the areas corresponding to each discernible state
of mixedness through thresholding. The thresholding will require the selection of
colour ranges corresponding to each state of the applied indicators, which, if the video
material is filmed at consistent filming parameters, should be performed once for the
whole series of measurements. The binary masks resulting from thresholding can be
improved with binary image operations, such as erosion and dilation or opening and
closing [59].

5.2, Colour Spaces

A crucial point of an image analysis is determining how the colour information
corresponds to the mixedness state of the liquid. The colour information is stored in the
image with values organised according to a specified colour space. Multiple colour spaces
have been developed, each varying in how they represent colour [60]. The following
paragraphs contain brief descriptions of selected colour spaces, which were previously
broadly adopted during colourimetric method studies or could be used more often given
their utilisation in similar areas.

The grayscale is the simplest way of representing differences between areas of liquid
differing in relative brightness, which has been utilised in colourimetric mixing time
determination [26,31]. In grayscale, only information on the lightness of a pixel is stored.
Usually, the single parameter of grayscale is limited from 0 {black} to 255 (white). Grayscale
can be suited for analysing images in which the liquid’s initial and final colours differ
strongly in brightness. However, since all other colour information is not preserved, it
is recommended that other options be examined. The choice of colour space should be
based on the available functionality in the software selected for the image processing
and the effectiveness of colour separation assessed during the initial tests of the image
processing algorithm,

RGB colour space (Figure 7, left) consists of three channels: R for the intensity of red
colour in the image, G for green and B for blue. It is used in almost all popular digital
output systems for everyday use [61]. Through its abundance, most papers regarding the
colourimetric mixing time measurement method use RGB or some part of it to represent
colour information. However, RGB has disadvantages, such as high correlation among its
components [62] and being susceptible to changes in scene illumination [63].

RGB HSV *a*b*
0 255 o 360" 0 255
e —— e ———
0 255 0% 100% ~128 0 127
¢ —— e
0 255 % 100% -128 0 127
g ———SESSSS

Figure 7. Components of RGB, HSV and L*a"b* colour spaces with their typical ranges, Values of
the other two components set for each axis are listed below their symbol. Values of RGB and HSV
components are defined with numerical limits, In the case of the L*a*b” colour space, the values of
the a* and b* components are theoretically unlimited. The limits in the graphic are typical for when
S-bit integer math is used.

HSV colour space (Figure 7, centre} consists of three channels: H for the hue of the
colour, S for saturation and V for the value (intensity). The HSV space can be represented
as a cylinder, in which the H channel is scaled as an angular component, the S channel
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corresponds to the radial dimension and the V channel is scaled in the axial dimension [60].
HSV space differs from RGB as it separates the information on the intensity of colour from
the hue [64).

L*a*b* (Figure 7, right) is a colour space defined by the International Commission on [l-
lumination, consisting of three channels: L* corresponds to the lightness of the colour, while
a* and b* are chromatic components with negative and positive values for colour opponents.
The a* component indicates where the colour falls along the red-green axis, and the b*
component represents the position of colour on the blue-yellow axis [65]. L*a*b* colour
space was designed to be uniform and is approximately linear, which means that a distance
between two colours in L*a*b* space corresponds to a similar perceived difference for the
observer [06]. Ttalso provides good separation of the lightness component from the satura-
tion and hue components [61], L*a*b* is frequently used in food science [67,68], for human
face detection applications [69] or in optoelectronics [70], Trujillo-de Santiago et al. [71)
presented results for mixing time measurements in a vessel filled with an opaque non-
Newtonian blue maise flour suspension, which is an unusual example, given that the colour
change could only be detected on the outer surface of the fluid.

5.3, Mixing Time Value Calculation
5.3.1. Global Mixing Time

Processing the video data should lead to obtaining data describing the mixing process
inside the studied vessel. The simplest quantitative result, which can be obtained with
the colourimetric method, is the global mixing time value. Different definitions of global
mixing time have been used in different studies, the summary of which is presented below.

In the case of works where the liquid was observed visually, the mixing time was
usually defined as the moment in which the last element of liquid in the colour represent-
ing the unmixed state has been eliminated [11,15]. Usually, indicators used during the
experiments with visual observations had a dark and saturated colour in the unmixed state
and were colourless or light-coloured in the final state, Therefore, the goal was to catch the
point where the last dark-coloured spot in the liquid disappeared [12].

After the advent of a computer-aided image analysis, the global mixing time value
definitions rely on specifying a measure of the progress of the observed process. In general,
the parameter taken as the measure of mixing progress can be normalised to obtain a
homogeneity Ho value with the use of the following equation [72):
Xoo — X(1)

Holt) = 3=—%10)

(1)
In Equation (1), X is the parameter taken as the measure of mixing progress, and X (1)
is the parameter value at the time . X(0) is the value of the parameter at the moment of
tracer injection. X« is the value of the parameter at the end of the measurement after a
steady state has been reached. Mixing time is then defined as the moment in time when Ho
permanently reaches 100% within some specified deviation, for example, 5% or 10%,

Delaplace et al. [18] have defined the mixing time as the time between tracer injection
and the moment of achieving less than 10% deviation in the green channel brightness
compared to the mean level. The green channel from RGB space has been used, as the
increase in its values is related to the change in liquid colour from red to yellow, the latter
being a mixture of the red and green components.

Cabaret et al. [10] examined which of the three RGB channels is most suitable for
global mixing time determination based on the amplitude of change and the stability of
values in the mixed state for the values of each channel. The authors specified which RGB
component gives the best colour separation for several pH indicators. In the study of
Cabaret et al,, the mixing efficiency at a given moment is defined as a ratio between the
number of pixels corresponding to the mixed liquid and the total number of pixels in the
region of interest [10].
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A different approach for global mixing time calculation has been used by Xiao et al, [44]
and previously also by Trujillo-de Santiago et al. [71]. In these reports, the three colour
values for each picture element are treated as Cartesian coordinates of points in 3D space,
Atany moment £, a distance between points represents the current colour of a given picture
element and the final colour of mixed liquid. The distance, which then is taken as the
measure of mixing progress, can be calculated according to the following expression:

Dy(1) = \/ (Reo = Ky (1)) + (Lew = Ly(1))* + (Mos — My (1)) @

In Equation (2), { and | are the coordinates of a given pixel in the analysed image,
(K;.,-[!], Lij(t), M;(1)) are the colour values of the pixel in an arbitrary colour space at
a given moment f, (Ko, La, Ma) are the colour values in the final homogenous state
averaged across the whole analysed area and Djj(t) is the distance between those values
represented by two points in 3D space.

The Dy(t) values for all pixels can be normalised with the use of Equation (1), The
global mixing time can be calculated by averaging the homogeneity values across the
whole picture domain and taking the time value at which a given deviation from 100%
homogeneity is reached, analogously to the previously described method, The averaging
of the homogeneity values can be performed by using an equation:

23 Hoy(t)

Ho(t) = =

(3)
A in Equation (3) represents the area, i.e., the total number of pixels, assigned to the
analysed region of interest. In the simplest case, with a rectangular region of interest, A
would be equal to the product of its width and height,
The mixing time value can also be determined through the analysis of the log root-
meanssquare variance of the normalised homogeneity values, as presented in studies of
Gabelle et al, [24] and the report of Plais and Augier [43] based on the work of Brown et al, [4]:

Hy R
108 s = log(%,):(HO(r) - l)‘) (1)

=1

In the work of Brown et al. [8], where this definition was intended for use with the
sensor method, rnp in Equation (4) represents the number of probes placed in the liquid.
In the works of Gabelle et al, [24] and the study of Plais and Augier [13], np corresponds
to the number of subdivisions introduced into the original image. With this approach,
mixing time with a 5% deviation from perfect homogeneity is defined as the moment when
log o = —26.

5.3.2, Local Mixing Time, Mixing Time Maps

Apart from calculating global mixing time values, which can be performed using
any mixing time measurement method, the colourimetric method offers the possibility of
obtaining local mixing ime values in any chosen area of the liquid. The main region of
interest can be split into multiple parts, with the smallest possible being the single pixel of
the original image. The local mixing time value can be calculated similarly to the global
mixing time but without averaging homogeneity values across the entire analysed image.

Local mixing time values can be presented as mixing time maps. Mixing time maps can
be prepared by mapping the local mixing time values to a colour scale and plotting them on
a 2D surface in spots corresponding to the areas or pixels in the original frame. Mixing time
maps can be a tool for easy quantification of compartments and concentration gradients
during the mixing process and have been used to present data in studies regarding various
types of vessels and colourimetric method variants [30,31,37,38,40,41,44),
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5.4, Software Tools

There are several software tools available for the processing of obtained video material.
Free and open-source software tools can be used over proprietary programs to improve
reproducibility and decrease the cost of research. The selection of software used for image
processing should also be based on the programming experience of the personnel and
whether it provides all necessary functions,

The software that is frequently used for the image processing based on the data
in Table 1 is MATLAB by The MathWorks, Inc. Many authors mention the use of this
environment for the processing of image data [25,20,33] and for the further calculations of
the mixing time value [26]. In some studies, the Image Processing Toolbox is mentioned [32],
a part of the library of extensions to the MATLAB environment containing functions
dedicated to image data operations. The popularity of MATLAB among researchers [73]
and extensive user documentation may facilitate the implementation of this environment
into research based on the colourimetric method,

Another piece of software used during the image analysis by some researchers [3,26,29]
is Image]—an open-source application for batch processing of images developed at the Na-
tional Institute of Health in the United States. It is mainly used in medical applications and
supports image analysis functions, which can be expanded through plug-ins [74]. Image] is
operated through a graphical user interface, which can make it more accessible for research
teams. Detailed documentation for the program is available on the project’s website.

The OpenCV library provides tools for computer-vision-related tasks in many research
and commercial applications [75]. It is free, open-source and available for Python and
C++. The library has extensive functionality, containing numerous algorithms for accepting
video streams, accessing pixel data and performing morphological and filtering operations,
among others [76]. Similarly to the MATLAB Image Processing Toolbox, implementation
of OpenCV will require moderate programming skills. Documentation, tutorials and
other helpful resources are widely available without additional cost, which could enable
researchers with some programming experience to use OpenCV in their research for
analysing colourimetric method video material.

6. Conclusions

The colourimetric method is a powerful way of examining the mixing performance in
tank reactors and various bioreactors. The application of the method has been well docu-
mented across systems varying in their working principle and characteristics, including the
material of the vessel and the agitation mechanism employed. The colourimetric method
allows for detailed observation of liquid flow during the mixing process in the whole body
of liquid or with a focus on specifically selected areas inside the reactor, which givesita
substantial advantage over local sensor methods. The method is non-invasive, which en-
ables the examination of liquid flow patterns in setups with various geometries and mixing
mechanisms without unwanted disturbances and difficult-to-quantify errors resulting from
introducing additional sensors or equipment into the vessel. It is possible to implement the
colourimetric method approach with easily accessible chemicals (iodometry redox reaction
or neutralisation reaction with pH indicators) and affordable equipment (widely available
commercial cameras). The computerised analysis of the video material gathered through
the experiments increases the interdisciplinarity of the studies, integrating bioreactor and
fluid mechanics research with computer science. The wide availability of image analysis
tools and multiple documented definitions for mixing time value calculation give flexibility
and room for adjustment of the method for the requirements of a specific experimental
setup. Additionally, a thorough analysis of the images can provide valuable information
about the liquid flow patterns or zones with insufficient mixing inside the vessel. Broader
application of the colourimetric method could accelerate the development of new bioreactor
systems and the examination of their characteristics, including prototypical devices with
newly developed geometries or agitation mechanisms.

217



Energles 2024, 17,221 18 of 20

Author Contributions: Conceptualization, M.B. and M.P; data curation, M.B.; funding acquisition,
M.B. and M.P.; investigation, M.B.; project administration, M.P; supervision, M.F.; visualization, M.B.;
writing—original draft, M.B.; writing—review & editing, M.IX All authors have read and agreed to
the published version of the manuscript.

Funding: Research was funded by the Warsaw University of Technology within the Excellence
Initiatives Research University (IDUB) programme (YOUNG PW grant),

Data Availability Statement: No new data were created or analyzed in this study. Data sharing is
not applicable to this article.

Conflicts of Interest: The authors declare no conflicts of interest, The funder had no role in the design
of the study; in the collection, analyses or interpretation of data; in the writing of the manuscript; or
in the decision to publish the results,

References

1.

2

10,
11
12,
13.
14,
15,
16.
17,
18,

19,

21,

Godleski, E.S.; Smith, J.C. Power Requirements and Blend Times in the Agitation of Pseudoplastic Fluids. AICKE . 1962, 8,
617-620, [CrossRef]

Gaugler, L; Mast, Y; Fitschen, |.; Hofmann, §.; Schiiiter, M.; Takors, R, Scaling-down Biopharmaceutical Production Processes via
a Single Multi-compartment Bioreactor (SMCB). Eng. Life Sci, 2023, 23, €2100161. [Cros=Ref] [PubMed]

Rosseburg, A_; Fitschen, |.; Wutz, |.; Wucherpfennig, T.; Schliiter, M. Hydrodynamic Inhomogeneities in Large Scale Stirred
Tanks—Influence on Mixing Time. Chenr. Eng. Sci. 2018, 188, 208-220. {CrossRef]

Ascanio, G. Mixing Time in Stirred Vessels: A Review of Experimental Techniques, Chin. |. Chem. Eng. 2015, 23, 1065-1076.
[CrossRef]

Hillig, F; Pilarek, M ; Junne, S.; Neubauer, P, Cultivation of Marine Microorganisms in Single-Use Systems. In Disposable Bioreactors
I1; Eibl, D, Eibl, R,, Eds.; Advances in Biochemical Engineering/Biotechnology; Springer: Berlin/ Heidelberg, Germany, 2013;
Volume 138, pp. 179-206, ISBN 978-3-642-45157-7,

Tan, R.-K.; Eberhard, W.; Biichs, ]. Measurement and Characterization of Mixing Time in Shake Flasks. Chem. Eng. Sci. 2011, 66,
440447, [CrossRet]

Li, L.; Wang, K.; Zhao, Q.; Gao, Q.; Zhou, H.; Jiang, ].; Mei, W. A Critical Review of Experimental and CFD Techniques to
Characterize the Mixing Performance of Anaerobic Digesters for Biogas Production. Rewn Environ, Sci. Bio/Technol, 2022, 21,
665-689, [CrossRef]

Brown, D.AR; Jones, PN.; Middleton, |.C.; Papadopoulos, G.; Arik, E.B. Experimental Methods. In Handbook of Industrial
Mixing; Paul, E.L., Atiemo-Obeng, V.A,, Kresta, S.M., Eds.; John Wiley & Sons Inc.: Hoboken, NJ, USA, 2003; pp. 145-256,
ISBN 978-0-471-26919-9.

Litfelholz, C.; Husemann, U.; Greller, G.; Meusel, W.; Kauling, ].; Ay, P.; Kraume, M.; Eibl, R_; Eibl, ID. Bioengineering Parameters
for Single-Use Bioreactors: Overview and Evaluation of Suitable Methods. Chent. Tng. Tech, 2013, 85, 40-56. [CrossRef]

Cabaret, F; Bonnot, S.; Fradette, L; Tanguy, P.A, Mixing Time Analysis Using Celorimetric Methods and Image Processing,. Ind,
Eng. Chem. Res, 2007, 46, 5032-5042, [CrossRef]

Fox, E.A; Gex, V.E. Single-Phase Blending of Liquids. AICKE |. 1956, 2, 539-5H. [CrassRef]

Norwood, K.W.; Metzner, A.B. Flow Patterns and Mixing Rates in Agitated Vessels. AICRE |. 1960, 6, 432437, [CrossRef]
Carreau, PJ.; Patterson, 1.; Yap, C.Y. Mixing of Viscoelastic Fluids with Helical-Ribbon Agitators. I—Mixing Time and Flow
Patterns. Can. [. Chem. Eng. 1976, 4, 135-142. [CrossRef]

Hag, V.C.; Nienow, AW, Ein Neuer, Axial Frdernder Rithrer Zum Dispergieren von Gas in Fliissigkeiten: Ein Neuer, Axial
Fordernder Rihrer Zum Dispergieren von Gas in Fltssigkeiten. Chenr, Tng, Tech, 1989, 61, 152-154, [CrossRef]

Saito, F; Nienow, AW,; Chatwin, S;; Moore, LPT. Power, Gas Dispersion and Homogenisation Characteristics of Scaba SRGT and
Rushton Turbine Impellers. |, Chem. Eng. Jpn, JCEJ 1992, 25, 281-287. [CrossRef]

Lamberto, D.J.; Muzzio, E].; Swanson, P.D.; Tonkovich, A.L. Using Time-Dependent RPM to Enhance Mixing in Stirred Vessels.
Chenr. Eng. Sci. 1996, 51, 733-741. [CrossRef]

Kraume, M.; Zehner, P. Experience with Experimental Standards for Measurements of Various Parameters in Stirred Tanks. Chem.
Eng. Res. Des, 2001, 79, 811-818, |[CrossRef]

Delaplace, G.; Bouvier, L.; Moreau, A.; Guérin, R; Leuliet, J.-C, Determination of Mixing Time by Colourimetric Diagnosis—
Application to a New Mixing System. Exp. Fluids 2004, 36, 437-443, [CrossRef]

Foucault, S; Ascanio, G.; Tanguy, PA. Mixing Times in Coaxial Mixers with Newtonian and Non-Newtonian Fluids, Imd. Eng.
Chienn. Res. 2006, 45, 352-359. [CrossRef]

Bonnot, S.; Cabarel, E; Fradette, L.; Tanguy, PA. Characterization of Mixing Patterns in a Coaxial Mixer. Chem. Eng. Res, Des.
2007, 85, 1129-1135. [CrossRet]

Delaplace, G; Thakur, RK.; Bouvier, L.; André, C,; Torrez, C, Dimensional Analysis for Planetary Mixer: Mixing Time and
Reynolds Numbers, Chem. Eng. Sci. 2007, 62, 1442-1447. [CrossRef]

218



Energles 2024, 17,221 19 of 20

&

w
by )

& &8 2

47,

49.

Fradette, L.; Thome, G.; Tanguy, P.A; Takenaka, K. Power and Mixing Time Study Involving a Maxblend” Impeller with Viscous
Newtonian and Non-Newtonian Fluids. Chene. Eng. Res. Des. 2007, 85, 1514-1523. [CrossRef]

Iranshahi, A.; Devals, C.; Heniche, M.; Fradette, L.; Tanguy, P.A.; Takenaka, K. Hydrodynamics Characterization of the Maxblend
Impeller. Chiem. Eng. Sci. 2007, 62, 3641-3653. [CrossRef]

Gabelle, J-C.; Augier, F; Carvalho, A.; Rousset, R.; Morchain, |, Effect of Tank Size on & a4 and Mixing Time in Aerated Stirred
Reactors with Non-newtonian Fluids, Can, J. Chens. Eng. 2011, 89, 1139-1153. [CrossRef]

Sieblist, C.; Jenzsch, M.; Pohlscheidt, M.; Libbert, A. Insights into Large-Scale Cell-Culture Reactors: I Liquid Mixing and
Oxygen Supply. Biotecimol. [. 2011, 6, 1532-1546, [CrossRef] [PubMed]

Allonneau, C.; Olmos, E.; Guyot, S.; Ferret, E.; Gervais, I2; Cachon, R. Hydrodynamic Characterization of a New Small-Scale
Reactor Mixed by a Magnetic Bar. Biochem. Eng. [. 2015, 96, 29-37. [CrossRef]

Trad, Z.; Fontaine, |.-P; Larroche, C; Vial, C. Experimental and Numerical Investigation of Hydrodynamics and Mixing in a
Dual-Impelier Mechanically-Stirred Digester. Clem, Eng. [. 2017, 329, 142-155, [CrossRef]

Chezeau, B.; Fontaine, |.P; Vial, C. Analysis of Liquid-to-Gas Mass Transfer, Mixing and Hydrogen Production in Dark Fermenta-
tion Process. Chem, Eng. ], 2019, 372, 715-727. [CrossRef]

Amiraftabi, M.; Khiadani, M.; Maohammed, H.A. Performance of a Dual Helical Ribbon Impeller in a Two-'hase {Gas-Liquid)
Stirred Tank Reactor. Chem. Eng. Process. Process Intensif. 2020, 148, 107811, [CrossRef]

Samaras, J.J.; Ducci, A.; Micheletti, M. Flow, Suspension and Mixing Dynamics in DASGIP Bioreaclors, Part 2. AICKE J. 2020, 66,
16999, [CrossRef]

Fitschen, |.; Hofmann, S; Wutg, J; Kameke, AV.; Hoffmann, M.; Wucherpfennig, T.; Schliiter, M. Novel Evaluation Method to
Determine the Local Mixing Time Distribution in Stirred Tank Reactors, Clesr. Eng. Sei. X 2021, 10, 100098, [CrassRef]

Vivek, V;; Eka, EN,; Chew, W. Mixing Studies in an Unbaffled Bioreactor Using a Computational Model Corroborated with In-Situ
Raman and Imaging Analyses. Chem. Eng. [. Adv. 2022, 9, 100232, [CrossRet]

Tregidgo, M.; Dorn, M.; Lucas, C.; Micheletti, M. Design and Characterization of a Novel Perfusion Reactor for Biopharmaceuticals
Production. Chem. Eng. Res. Drs. 2023, 194, 344-357. [CrossRef]

Kaiser, 5.C;; Eibl, R; Eibl, D. Engineering Characteristics of a Single-Use Stirred Bioreactor at Bench-Scale: The Mobius CellReady
3L Bioreactor as a Case Study. Eng. Life Sei. 2011, 11, 359-368. [CrossRef]

Nienow, AW,; Rielly, C.D;; Brosnan, K.; Bargh, N.; Lee, K.; Coopman, K,; Hewitt, C.J. The Physical Characterisation of a
Microscale Parallel Bioreactor Platform with an Industrial CHO Cell Line Expressing an 1gG4. Biochenr. Eng. [. 2013, 76, 25-36.
[CrossRef]

Delbridge, J.N.; Barrett, T.A_; Ducci, A.; Micheletti, M. Power, Mixing and Flow Dynamics of the Novel Allegmm Stirred Tank
Reactor. Chem. Eng. Sci. 2023, 271, 118545. [CrassRef]

Tissot, S.; Farhat, M.; Hacker, D.L.; Anderlei, T.; Kiihner, M.; Comninellis, C.; Wurm, F. Determination of a Scale-up Factor from
Mixing Time Studies in Orbitally Shaken Bioreactors, Biochem, Eng. [. 2010, 52, 181-186. [CrossRed]

Monteil, D.T; Tontodonati, G.; Ghimire, S,; Baldi, L.; Hacker, D.L.; Barki, C.A; Wurm, EM. Disposable 600-mL Orbitally Shaken
Bioreactor for Mammalian Cell Cultivation in Suspension. Biochent. Eng. J. 2013, 76, 6-12. [CrossHef]

Wermner, S.; Greulich, |.; Geipel, K.; Steingroewer, |.; Bley, T.; Eibl, D. Mass Propagation of Helianthus anmuus Suspension Cells in
Orbitally Shaken Bioreactors: Improved Growth Rate in Single-Use Bag Bioreactors. Eng. Life Sci. 2014, 14, 676-684. [CrossRed)

Rodriguez, G.; Anderlei, T.; Micheletti, M.; Yianneskis, M.; Ducci, A. On the Measurement and Scaling of Mixing Time in Orbitally
Shaken Bioreactors. Biochent. Eng. [. 2014, 82, 10-21. [Cro=sRef]

Rodriguez, G.; Micheletti, M.; Ducci, A. Macro- and Micro-Scale Mixing in a Shaken Bioreactor for Fluids of High Viscosity, Chem.
Eng. Res. Des, 2018, 132, §90-901, [CrossRef]

Jones, SM.J.; Louw, T.M.; Harrison, S”T.L. Energy Consumption Due to Mixing and Mass Transfer in a Wave Photobioreactor.
Algal Res. 2017, 24, 317-324. [CrossRef]

Plais, C.; Augier, F. Effect of Liquid Viscosity on Mixing Times in Bubble Columns. Theor. Found. Chem. Eng. 2016, 500, 969-974.
[CrosaRel]

Xiao, J.; Zow, C; Liu, M.; Zhang, G.; Delaplace, G.; Jeantet, R.; Chen, X.D. Mixing in a Soft-Elastic Reactor (SER) Characterized
Using an RGB Based Image Analysis Method, Chem, Eng. Sci. 2018, 181, 272285, [Cross=Ref]

Wurm, H.; Sandmann, M. Establishment of a Simple Method to Evaluate Mixing Times in a Plastic Bag Photobioreactor Using
Image Processing Based on Freeware Tools. BMC Res. Nofes 2021, 14, 470, [CrossRef] [PubMed]

Hoogendoom, CJ.; Den Hartog, A.P. Model Studies on Mixers in the Viscous Flow Region. Chem. Eng. Sci. 1967, 22, 1689-16599.
[CrossRef]

Bartezak, M.; Wierzchowski, K.; Pilarek, M, Mixing Performance in a Litre-Scale Rocking Disposable Bioreactor; DoE-Based
Investigation of Mixing Time Dependence on Operational Parameters. Chem. Eng. [ 2022, 431, 133288 [CrossRef]

Guillard, F; Tragardh, C.; Fuchs, L. A Study of Turbulent Mixing in a Turbine-Agitated Tank Using a Fluorescence Technique.
Exp, Fhuds 2000, 28, 225-235, [CrossRef]

Paul, E.L.; Atiemo-Obeng, V.A.; Kresta, S.M. (Eds.) Handbeok of Industrial Mixing: Science and Practice; Wiley-Interscience: Hoboken,
NJ, USA, 2004; ISBN 978-0-471-26919-9.

Melton, L.A.; Lipp, C.W.; Spradiing, R.W.; Paulson, K.A. Dismt—Determination of Mixing Time through Color Changes. Chem,
Eng. Commun. 2002, 189, 322-338. [CrossRed]

219



Energles 2024, 17, 221 200t 20

51.

52.

55.

9
S

g8 2

67.

28

71.

74.
75.

76,

Vanhamel, 5.; Masy, C. Production of Disposable Bags: A Manufacturer’s Report. In Single-Use Techmology in Biopharmacentical
Manufacture; Eibl, R., Eibl, D., Eds.; John Wiley & Sons Inc.: Hoboken, NJ, USA, 2011; pp. 113-134, ISBN 978-0-470-90999-7.
Alvarez, M.M.; Guzman, A_; Elias, M. Experimental Visualization of Mixing Pathologies in Laminar Stirred Tank Bioreactors.
Chens. Eng. Sei. 2005, 600, 2449-2457. [CrossRef|

Vega-Alvarado, L; Taboada, B.; Hidalgo-Millin, A.; Ascanio, G. An Image Analysis Method for the Measurement of Mixing
Times in Stirred Vessels. Chent. Eng. Technol. 2011, 34, 859-866. [CrossRef]

Seletzky, |.; Otten, K.; Lotter, S.; Fricke, |.; Peter, C; Maier, H,; Biichs, J. A Simple and Inexpensive Method for Investigating
Microbiological, Enzymatic, or Inorganic Catalysis Using Standard Histology and Microbiology Laboratory Equipment: Assembly,
Mass Transfer Properties, Hydrodynamic Conditions and Evaluation. Biotech. Histochem. 2006, §1, 133-138, [CrossKef]

Jossen, V; Eibl, R;; Eibl, D). Single-Use Bioreactors—An Overview. In Single-Use Teclnology in Biopharmacentical Manufacture; Eibl,
R., Eibl, D., Eds.; John Wiley & Sons Ltd.: Hoboken, NJ, USA, 2019; pp. 37-52, ISBN 978-1-119-47759-1.

Bartczak, M.; Wierzchowski, K.; Pilarek, M. Mass Transfer in a Liter-Scale Wave Mixed Single-Use Bioreactor: Influence of
Viscosity and Antifoaming Agent. Ind, Eng. Chemn. Res. 2023, 62, 10893-10902. [CrossRel]

Sharma, R.; Collair, W.; Williams, A.; Harrison, 5. T.L.; Tai, S.L. Design and Engineening Characterization of a Horizontal Tubular
Bioreactor with Spiral Impeller for Cell Cultivation. Biochenr. Eng. . 2023, 191, 108794, [CrossRef]

Burger, W.; Burge, M.). Digital Image Processing: An Algorithmic tntroduction Using Jaoa; Texts in Computer Science; Springer:
London, UK, 2008; ISBN 978-1-84628-379-6.

Russ, J.C. The Image Processing Handbook; CRC Press: Boca Raton, FL, USA, 2006; ISBN 978-0-203-88109-5.

Tkalcic, M.; Tasic, |.E. Colour Spaces: Perceptual, Historical and Applicational Background. In Proceedings of the The IEEE
Region 8 EUROCON 2003. Computer as a Tool, Ljubljana, Slovenia, 22-24 September 2003; IEEE: Ljubljana, Slovenia, 2003;
Volume 1, pp. 304-308.

Kahu, S.Y.; Raut, R.B.; Bhurchandi, KM, Review and Evaluation of Color Spaces for Image/ Video Compression. Color Res, Appl.
2019, 44, 8-33. [CrossRef]

Cheng, H.D;; Jiang, X.H.; Sun, Y;; Wang, J. Color Image Segmentation: Advances and Prospects, Pattern Recognif, 2001, 34,
2259-2281. [CrossRef]

Liu, ¥; Yang, F; Yang, R.; Jia, K.; Zhang, H. Research on Segmentation of Weed Images Based on Computer Vision. [. Electron.
2007, 24, 285-288. [CrossRef]

Sural, S.; Qian, G.; Pramanik, S. Segmentation and Histogram Generation Using the HSV Color Space for Image Retrieval. In
Proceedings of the Intermational Conference on Image Processing, Rochester, NY, USA, 22-25 September 2002; IEEE: Rochester,
NY, USA, 2002; Volume 2, pp. 11-589-]1-592,

Bora, D.J.; Gupta, A K; Khan, FA. Comparing the Performance of L*A*B* and HSV Color Spaces with Respect to Color Image
Segmentation. arXi 2015, arXivi1506,01472, [CrossRef]

Alata, O, Quintard, L. Is There a Best Color Space for Color Image Characterization or Representation Based an Multivariate
Gaussian Mixture Model? Comput. Vis. Image Underst. 2009, 113, 867-877. [CrossRef]

Lee, S-M.; Lee, K.-T.; Lee, 5.-H.; Song, J.-K. Origin of Human Colour Preference for Food. [, Food Eng, 2013, 119, 508-515.
[CrossRef]

Afshari-Jouybari, H.; Farahnaky, A. Evaluation of Photoshop Software Potential for Feod Celorimetry, |, Food Eng, 2011, 106,
170-175. [CrossRef]

Cai, |.; Goshtasby, A. Detecting Human Faces in Color Images. Imige Vis. Comput. 1999, 18, 63-75, [CrossRef]

Suzuki, K.; Hiravama, E; Sugivama, T; Yasuda, K.; Okabe, H.; Citterio, D. lonophore-Based Lithium lon Film Optode Realizing
Multiple Color Variations Utilizing Digital Color Analysis. Anal. Chenr. 2002, 74, 5766-5773. [CrossHef]

Trujillo-de Santiago, G.; Rojas-de Gante, C.; Garcia-Lara, S.; Ballesci-Estrada, A.; Alvarez, M.M. Studying Mixing in Non-
Newtonian Blue Maize Flour Suspensions Using Color Analysis. PLoS ONE 2014, 9, 112954, [CrossRe(]

Bauer, 1; Dreher, T, Eibl, D.; Glockler, R;; Husemann, U.; John, G.T.; Kaiser, 5.C.; Kampeis, P; Kauling, ].; Kleebank, S,; et al,
Reconmmendations for Process Enginecring Characterisation of Sigle-Use Bioreactors and Mixing Systems by Using Experimental Methads,
2nd ed.; Dechema Biotechnologie: Frankfurt am Main, Germany, 2020; ISBN 978-3-89746-227 -4,

Kong, J.; Dimitrov, M.; Yang, Y; Liyanage, |.; Cao, L.; Staples, |.; Mantor, M.; Zhou, H. Accelerating MATLAB Image Processing
Toolbox Functions on GPUs. In Proceedings of the 3rd Workshop on General-Purpose Computation on Graphics Processing
Units, Pittsburgh, PA, USA, 14 March 2010; ACM: Pittsburgh, PA, USA, 2010; pp. 75-85.

Abramoff, M.D.; Magalhdes, P.; Ram, S.J. Image Processing with Image]. Biopletonics [nt, 2004, 11, 36-42.

Culjak, 1; Abram, D.; Pribanic, T.; Dzapo, H,; Cifrek, M. A Brief Introduction to OpenCV, In Proceedings of the 2012 Proceedings
of the 35th International Convention MIPRO, Opatija, Croatia, 21-25 May 2012; IEEE: Opatija, Croatia, 2012,

Howse, J. OpenCV Computer Vision with Python; Packt Publishing: Birmingham, UK, 2013; ISBN 978-1-78216-392-3,

Disclaimer/Publisher’s Note: The statements, opinions and data contained in all publications are solely those of the individual
author(s) and contributor(s) and not of MDP1 and /or the editor(s), MDPLand /or the editor(s) disclaim responsibality for any mjury to
people or property resulting from any ideas, methods, instructions or products referred to in the content,

220



10.4. Publikacja [A4]

Bartczak M., Yilmaz T., Saczek M., Anderson A., Wierzchowski K., Pilarek M. (2025) Char-
acterisation of small-scale wave-mixed bioreactors using colourimetric method adaptation:

mixing performance, flow regime and scale-change study. Chemical Engineering Journal 509:

artykut nr 161295. DOL: 10.1016/j.c€j.2025.161295 (IF 13,4, 200 pkt.)

Wktad autorski:

Pierwszy autor publikacji — udzial w opracowaniu planu eksperymentdéw i metodyki pomiaréw
czasu mieszania przy zastosowaniu autorskiej adaptacji metody kolorymetrycznej oraz analizy
struktury powierzchni migdzyfazowej gaz-ciecz, przeprowadzenie pomiarOw czasu mieszania,
obrébka otrzymanych wynikéw, udziat w opracowaniu korelacji wigzacych parametry opera-
cyjne bioreaktora z wartosciami czasu mieszania w polimerowych zbiornikach o dwoch
objetosciach nominalnych, przygotowanie rysunkow, udzial merytoryczny w opracowaniu

manuskryptu.

221



Chemival Engineering Journal 500 (2025} 161295

Contents lists available at Sciencebirect

o 1 ' Chemical Engineering Journal
El Sl‘\l:’R

journal homepage: www.olsavior com/locatsico)

Characterisation of litre-scale wave-mixed bioreactors using colourimetric
method adaptation: Mixing performance, flow regime and scale
change study

Mateusz Bartczak &, Tugba Yilmaz, Mateusz Saczek , Agnieszka Anderson,
Kamil Wierzchowski ©, Maciej Pilarek ©

Faculty of Chemical and Process Engl g Warsaw L siry of Technology, Ladwiia Wanmskiego 1, 00645 Warsaw, Poland

ARTICLE INFO ABSTRACT

Keywards: The paper presents a new digitafly-enk d adaptation of the col ethod for mixing time mea

Wave-mixed bicceactors surement in small-scale, 2-litre and 10-litre dispasable culture bags of & wave-mixed single-use bioreactor. Wave-

Scale chiange mixed single-use bi tars are 3 modk ell-established group of devices applied for facturing

m"is "";":'"""'" advanced and valuable products, mainly for the biopharmaceutical sector. The innovative ariginal coloutimetric

1iuk] mface fratures method adaptation consisted of a seif-designed mounting solution for 2 digital camera 10 obtain a high-quality

Cuolourimetric method image of the rocking bioreactor platform and an in-house slgorithm for image processing and duta analysis,
Mixing time characteristics and Influence of operational parameters in 2-litre and 10-litre vessels are presented.
The obtained video footage was additionally processed to retrieve data about the features of the liquid surface
during the rocking escillatocy motion, which were used to compare the flow development and regime between
both examined culture bags. A valuable result of the work is the developed scale-change correlation equation for
predicting process parameter values based on a selected mixing time ratio. The work extends currently available
expenimental techniques in wave-mixed bioreactors and offers the develor 7 ial for expanding the
pr i model eq) to other important process parameters, like the mass transfer coefficient.

single-use technology [12], lower risk of contamination through the
1. Introduction climination of CIP procedures [| 3], and low shear stress values in the

Wave-mixed single-use bioreactors, also called rocking bioreactors,
are widely used across the modern bioprocess and biopharmaceutical
industry [1]. Their versatility is proven across the field, with docu-
mented applications in the laboratory-scale (with biomass of human [2],
animal [%,4], plant cells [5], and bacteria [6]) or industrial-scale {with
biomass of human [7], animal (8], plant cells [9] and bacteria [10])
production of valuable cell-derived bioproducts. Agitation in recking
bioreactors is performed through repetitive oscillations of a platform,
onto which a disposable culture bag made from a multi-layer Bioclear™
11 LLDPE-EVOH-EVA polymer film [11] Is mounted. In most models
offered currently on the market, the osclllations happen around one
horizontal rotational axis {(1D). Devices with simultaneous oscillations
around a horizontal axis and a linear rall {2D) or two rotational axes
{3D) have also been documented [1].

Single-use technology In wave-mixed bloreactors offers several ad-
vantages, like greater flexibility of a production facility based around

* Corresponding author,
E-mail address: macte) plarekirpreedu pl O, Pllarek),

neeps./ /00l org/10.1016/).¢42. 2025161295

liquid medium during agitation [14]. Simultancously, single-use bio-
reactors are hampered by the bags' relatively high cost and the de-
pendency on a limited number of manufacturers, often the only
suppliers of disposable bags to 4 given bioreactor model 1], Environ-
mental concerns regarding the complicated processing of large amounts
of contaminated biohazardous plastic waste produced while utilising
single-use bioreactors also pose a significant issue [15).

In this study, the ReadyToProcess WAVE™ rocking bioreactor sys-
tem by Cytiva with Cellbag™ 2 L and 10 L bags was used. A new
adaptation of the colourimetric method was developed and utilised to
obtain quantitative mixing time data in both disposable containers. The
colourimetric method of mixing time measurement relies on observing
the colour change after adding an impulse of tracer to the bulk sofution.
It was previously used in many reactor and bioreactor systems, including
single-use solutions [10]. Usually, the observations are done during a
colour change caused by a fast chemical reaction In the presence of & pH
indicator [17-20] or other chemicals, like starch and iodine [21-23],
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Symbols and abbreviations

Symbols

d discrete derivative of frame no. (

Ji filling Jevel (-)

MAVE, 1. Moving average of & colour

n frame number i

p confidence interval boundary

R? correlation coefficient

SS sum of squares of the standard deviations (s%)
W moment of tracer addition (s)

4 time signature of frame number {

Lend end time of mixing time measurement
tas mixing time (s}

Vi liquid volume (1)

Vo nominal volume of a culture bag (L)
window averaging window

a amplitude (angle) of ascillations (7)

a standard deviation ()

@ frequency of oscillations (epm)

Indices
Iue blue colour
end end value
green green colour
1 index of a frame, time or other variable
nom nominal
yellow  yellow colour
Abbreviati
2? two-value throe-parameter full factorial design
BBD Box-Behnken design
CLAHE  contrast limited adaptive histogram equalisation
DoE design of experiment
EtOH  ethanol
fps frames per second
RO reverse osmosis
RMSE  root-mean-squire error
rpm revolutions per minute

The colourimetric method was chosen for this study for its non-
Invasiveness and the possibility of observing of mixing progress in the
entire vessel, compared to the sensor method based on pH measurement,
in which an electrode was introduced into the bag fully or partially
through its top wall [24-26].

Previous reports of using an indicator to observe the mixing progress
in a wave-mixed bioreactor were made in a 2 L bag in the BIOSTAT#®
CultiBag RM system with iodine and starch mixture applied as an indi-
cator [253] and in a 10 L Cellbag™ by Cytiva, where phenolphthalein was
used as a decolourised dye to visually observe the mixing patterns [27].
The currently presented work improves on the methods previously used
with rocking bioreactors by introducing computer image processing
techniques to analyse the video footage of the mixing process, A steady
image of the culture bag was obtained through a custom-made camera
mount, eliminating external disturbances. The video footage was addi-
tionally used to classify the flow regime in both bioreactor vessels across
the bioreactors” operational range based on the features of the liquid
surface during oscillations.

The advantage of the presented adaptation is the use of
commerclally-available components, such as a consumer-grade digital
camera, and the hardware components {such as the camera mount and
the dosing system} being manufactured using a well-established FDM 3D
printing technique and operated uvsing an open-source Arduino micro-
controller platform. The in-house developed image processing code was
written using open-source software, such as Python and OpenCV or the
MATLAB environment, which is widely utilised in science and engi-
neering. These aspects potentially broaden the arcas where image pro-
cessing techniques could be used, especially in studies of bioreactors
with new properties or construction,

The aim of the study was to utilize the mixing time data acquired
with the use of an innovative colourimetric method adaptation to obtain
model equations for estimating mixing time values in the 2L and 10 L
single-use culture bags and to calculate coefficients for scale change
equations, allowing for calculating agitation p and the filling
level to preserve a specified ratio of mixing time values between both
vessels - the first, sccording to the authors' best knowledge, reported
attempt at developing a scale change equation for rocking bioreactors.

This paper consists of three main sections: an extensive description of
the Materials and methods (Le,, the bloreactor setup, design of the col-
ourimetric method adaptation, Dok-based experimental planning,
Image processing and data analysis), Results presentation (Le., colouri-
metric method performance data, mixing time data from both

Cellbags™, categorisation of flow based on lquid surface features) and
Discussion (Le., the analysis of the colourimetric method performance,
the impact of the operating parameters on the mixing performance in
both culture bags and the comparison of the flow conditions in both, and
the description of the scale change equation).

The Authors believe that the results presented in this work will
significantly expand the available techniques for characterising single-
use bioreactors and facilitate the application of this group of devices
across different scales. The presented digitally-assisted adaptation of the
colourimetric method is 8 major step in the improvement of disposable
bioreactor charicterisation, also from the point of view of their practical
applications, We hypothesise that the researchers and the laboratories in
the field will benefit from the results of the presented methodology.

2. Materials and methods
2.1. The bioreactor

The experimental study was performed using the ReadyToProcess
WAVE™ 25 rocking bioreactor system by Cytiva, The system’s main
components were the rocker unit, the CBCU, and the computer, The
racker unit contained a Tray 10 oscillating platform with built-in tem-
perature regulation elements and mounting brackets for the culture
bags. The CBCU was an auxiliary unit responsible for coatrolling the
volumetric gas output rate to the culture bag. The computer contained
UNICORN™ software through which the bioreactoe’s operational pa-
rameters could be set and monitored. The two main operational pa-
rameters controlled with UNICORN™ were the amplitude (angle) of
oscillatlons « and the frequency of oscillations w.

The bioreactor was equipped with Cellbag'™ 2 L or 10 L polymer
single-use culture bag-like containers with, correspondingly, 2 L and 10
L of nominal volume. Dimensions of the 2 L Cellbag'™ were 325 x 245
mm (Jength x width), while the dimensions of the 10 L Cellbag™ were
475 x 315 mm (Jength x width). The maximum filling level f for both
bag models was 50 %. Bags could be mounted one at a time to the top of
the rocking platform and contained gas inlet and outlet ports with pre-
mounted aseptic filters, a screwcap port for transporting large
amounts of liquid, and a luer-lock syringe port for sampling or
injections,

The culture bags were adapted for the video recordings by covering
the edges, tubing, and opaque areas near the ports with orange masking
tape. The tape was used at the video processing stage to key out areas
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outside the region of Interest, i.e., areas that did not contain useful in-
formation about the mixing process, The gas filters and tubing con-
nected to the ports protruding from the centre of the bag's top surface
were moved further away from the camera lens by connecting them
through two 90° elbows,

2.2, Colowrimetric method adapration

Mixing time measurements were performed using an original adap-
tation of the colourimetric method. The measurement procedure was
based on the observation of mixing progress through colour change of a
pH indicator during instantaneous neutralization reaction [24] after
tracer solution injection and consisted of several steps described in detail
in Supplement A of the Suppiementary Matervals,

The bag-like container was filled with a selected volume of the
starting mixture with dissolved HCl or NaOH depending on the experi-
mental variant and an addition of bromothymol blue pH indicator, The
wave agitation was started with selected o and @ values, Temperature
regulation was turned on and set to 37 "C, the same constant value for all
measurements. Video recording of the bag contents wias started, The
recordings were done using & GoPro Hero™ 10 digital camera placed
centrally and stationary over the rocking platform with an in-house
designed mount built from 3D-printed components (Fig. 1), with can-
stant Image parameters, A portion of the tracer solution with selected
concentration and volume was injected Into the bulk Hquid through the
syringe port of the bag, triggering the colour change reaction. The tracer
was a solution of NaOH or HC, with a concentration depending on the
experimental variant. The injections were performed with an in-house
designed dosing system [29], which comprised a 3D-printed syringe
holder (+12. 2) mounted to the edge of the rocking platform, a rack-and-
pinion mechanism for moving the syringe plunger. After no more visible
colour changes and no traces of unmixed liquid remained in the bag, the
oscillations and the recording were stopped, and the bag was emptied
and rinsed before the subsequent meassirement,

2.3, Image processing: mixing time value celcularion

After the laboratory procedure, the video files containing data about
the mixing process were processed using an in-house algorithm. The
algorithm was written in Python 3.11 equipped with the OpenCV 4.9.0
image processing library. Before processing, a manual mask had to be
created based on ane of the video frames. The manual mask contained a
rough outline of the bag, exchuding all areas outside the bag that were ta
be omitted during processing (Fig. 3),

Detection of areas of particular colour was done through thresh-
olding based on empirically selected ranges of values for each of the
three channels in the L*a*b* colour space, presented in Flg 4, The key
output of the algorithm, which was Later used for caleulating the mixing

Chemical Engineering Jowmal 509 (2025) 161295

time value, was the number of pixels belonging to areas of a given
colour. Detailed description of the tasks performed by the video pro-
cessing algorithm is presented in Supplement B of the Supplementory
Marerinls to this article.

The processing algorithm contained optional functionality, namely
displaying a live visual preview and saving video files of the algorithm
output. After video processing, the output text file was imported into
MATLAB R2023b, and the value of mixing time was calculated using an
in-house script, Mixing time tgs was defined as the time between the
tracer injection and the moment at which 95 % of the absolute change in
the moving average of the mixed-state-coloured liquid number of pixels
has been achieved. Detailed description of the tasks performed by the
script for caleulating the mixing time value is presented in Supplement ©
of the Supylementury Materials to this article,

An example of the raw outpurt of the video analysis algorithm and a
visual representation of the mixing tme calculation procedure is pre-
sented in Flg 5. Yellow, green and blue plots shown In i 5 represent
the raw number of pixel values for each detected liquid colour. Periodic
value changes visible in those plots are caused by the changing apparent
area covered by the liquid during bag oscillations, with a period equal to
oscillation frequency w. The MAVE e, MAVEywn 2nd mAvEy,, plots
represent the moving average values of each detected colour. The
MAVZLe et S0lid horizontal line represents the final blue colour number
of pixels value, with the dashed horizontal line representing the 95 %
threshold for determining the t.y value marked with a black vertical
line, The red vertical & line represents the tracer injection time deter-
mined by the sudden change in the discrete derivative value of the
yellow colour number of pixels (5. 6).

An example of video output using the video processing algorithm is
available in the Supplementary Materiols,

2.4, Image processing: Liguid surface features amplification

Apart from mixing time calculation, the recorded footage was pro-
cessed using an in-house algorithm to obiain data about the features of
the liquid surface during oscillations of various amplitudes and fre-
quencies. The algorithm was written in Python 3.11 equipped with the
OpenCV 4.9.0 image processing library and the NumPy 1.24.3 array
processing library. Small video sections with only yellow-coloured
liquid visible in the frame were used, The core operation of this pro-
cessing stage was subtracting video frames from a caiculated “median
frame”, treated as a static background. The liquid surface features
amplification was performed by an algorithm, the tasks of which are
described in detail in the Supplement D of the Supplementary Materials.

Applying the procedure allowed for analysis of the liquid surface
festures inside the studied bag-like containers. Despite some imperfec.
tions in the raw video, the procedure results are satisfactory, such as
condensation on the bags™ top surface resulting from beating the liquld
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Fig. 2. 3D renclering of the syringe holder equipped with a 2 mL syringe. Left: isometric view of the holder with the visible stepper motor. Right: 3D printed dosing
device mounted to the bioreactor rocking tray with the mck-and-pinion mechanism.

Raw frame

Initial mask

Merged

Fig. 3. Merging of the initial mask with a raw video frame.

or minor image vibrations.

The liquid surface amplification procedure is graphically summar-
ised in Fig 7, An example of video output of the liquid surface ampli-
fication algorithm is available in the Supplernentary Materials,

2.5, Characterisation of colourimetric method performance

The performance of the colourimetric method adaptation was char-
acterised in two ways:

1. A direct comparison of the deviation between several individual
measurements was performed at the same process parameters using
the colourimetric method and an adaptation of the sensor methaod, as
covered in previous work [25]). The measurements were performed
nine times for both methods at the parameters corresponding to the

centre point in the DoE-experimental plan for the Cellbag'™ 2 L
vessel: @ = 7%, w = 21 rpm, fl = 0.3. As an addition, experiments
performed at the DoE centre point in the Cellbag™ 10 L were also
compared (0 = 7, m = 21 rpm, fl = 0.275).

2. DoE-aided study regarding the influence of the compasition of tracer
and bulk solutions, the molar ratio of reagents in the tracer and bulk
solution, and the volume of the tracer in relation to the bulk solution
volume.

The DoE design used for the abovementioned study was a 3% three
level full factorial design with 1 blocking variable. The blocking vari-
able was the compositon of tracer and bulk solutlons, Le., whether a
base-containing tracer solution was injected Into an acld solution or an
acld-containing tracer solution was Injected Into a base solution
(1abie |, tracer solution composition according to Table 3). The other
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Yellow liquid:
i -128 13 42 127

Blue liquid:

b* -128 -9 127

|

Green liquid:

-128 -2 127

127

b* -128 -9 13

Fig. 4. Colour range limits for thresholding for each of the three detected
llguid colours.

two independent variables were the molar ratio of reagents in both so-
lutions and the ratio of the volume of the tracer to the volume of the bulk
solution, Experimental parameter values employed in the study are

x10°
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listed in Vable 2,

The measurements were performed in the Cellbag™ 10 L container
at the following rocking parameters: a = 2°, @ = 21 pm, fl = 0.275.
Results from this characterisation study were later used to select the
composition, concentration and amount of tracer solution used in the
mixing time characterisation study. In cach of the two blocks, there were
nine experimental variants. Measurements for each variant were
performed three times, which gives 54 individual measurements in total,

2.6, DoE-aided mixing time characterisation

The mixing performance of the Cellbag 2 L and Cellbag 10 L single-
use bags was characterised through a series of measurements planned
using the DoE methodology. Three independent operational parameters
were considered, which were previously proven to have a significant
Impact on mixing time in a rocking bloreactor [25]: a, w and f1 (F1y. 4).
The @ and w parameter values were controlled directly through the
UNICORN "™ software. The fl parameter was defined as the ratio between
the volume of liquid inside the bag V| and the bag's nominal volume
Ve (Equation (1)),

Vi
=V (1)

Experimental values of the three parameters were selected to cover
the whole of the available operational ranges. The DoE design used was
the Box-Behnken design (BBD) combined with a two-level full factorial
design (2, Combining the two designs was chosen to improve the
experimental region coverage in the intermediate range of parameter

lues. The BBD c d of 13 experimental variants, with the centre
point variant replicated thrice and was chosen to limit the number of
experiments in the study. The 2* design consisted of 8 experimental
variants, Measurements for each variant in the BBD were repeated three
times, while in the 2° the measurements were repeated twice. In total,
for each Cellbag™, 61 Individual measurements for each Cellbag were

No. of pixels

50 60 70

Time (s)

Fig. 5, Example of the output of the video analysis algocithm and visual representation of the mixing time calcelation procedure, After tracer injection (¢ vertical red
line), the amount of visible yellow colour gradually decreased, being replaced first by green and then by blue colour, The amount of green colour, which covre-
spanded to the Intermediate state of mixing, is seen to have a maximum during the mixtng process. The mixing time In the measurement was 32,35 (10 L bag, @ = 2,

of the ref

a = 21 rpm, 1 = 0.275). (For interpi i

10 calour in this figure legend, the reader is referred to the web version of this article.)
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Fig. 6. Determination of the tracer injection moment & based on the discrete derivative of the raw number of pixels data. Left y-axis (red): the raw number of yellow

pixels y ard ity moving average mAVgp.. Right y-axis {black): first derivative of the moving

legend, the reader is referred to the web version of this article.)

performed.

High and low levels of the 2° design were chosen so that the distance
of each factor combination in the 3D experimental region from the
centre (0,0.0) polnt was half the distance of the combinations In the
BBD design. Given that each point in the BBD design is at a distance v2
from the centre point, the coordinates of the 2” design levels in the same

3D region should be ( :-'zi:%i:&) = (20412041 £041)inall

elght combinations. In our experiments, due to practical constraints (L.
e., a could be adjusted within 0.5" &nd @ could be adjusted within 1
rpin), the operational parameter values were chosen to be as close as
possible to those calculated coordinates.

The 3D experimental region of the combined designs is presented in
Fig. 9, Values of the three operational parameters, corresponding to
specific design levels, are listed in Table 4,

2.7, Data analysis

Numerical data obtained using the abovementioned procedures was
processed using Statistica 13.3 (TIBCO Software Inc.) and MATLAB
R2023b {(MathWorks Inc.) software. Statistica 13.3 was used to analyse
the impact of independent parameters on the output variable with the
Seatistics > DOE functions. MATLAB R2023b fitnim function from the
Seatistics and Machine Leaning Toothox was used to calculate coefficient
values In the correlations and estimate mixing time values based on
experimental data. The output of the fimlm function was a Nown-
LinearModel class variable - properties of this class of variables, such as
Coefficients, Dlagnostics (leverage, Cook’s distance), RMSE, and
Rsquared, were used In the analysis of the performance of acquired
correlational equations,

of the ref

=ge. (Far interpr es to colour in this figure

3. Results
3.1. Characterisation of colourimerric method performance

A direct comparison of the deviation between the serles of mea-
surements under the same conditions (a = 7°, w = 21 rpm, fT = 30 %)
was performed using the adaptation of the colourimetric method and the
previously reported sensor method, presented in Fig. 10, The standard
deviatien in the sensor method data [25] was equal to 31 % of the
average mixing time value, a significantly bigger value than the 9 % for
the colourimetric method in the 2 L Cellbag™ and 12 % in the 10 L
Cellbag™, The difference between the smallest and biggest obtained
values was much smaller for the colourimetric method adaptation, equal
to 3.2 50r 2.7 5in the 2 L and 10 L Cellbags™, compared to 13 s for the
sensor method.

A complete fisting of mixing time measurements results from the
DoE-based performance study is presented in Supplementary Materials,
fable 5 and Table & contain average values of mixing time &, the
standard deviation ¢ calculated for every group of 9 measurements, and
the sum of squares of the standard deviations S = 3 ¢* values caleu-
lated from the 3 runs done at a specific p value sep ly for
both blocks of measurements in relation to the examined independent
parameters. Data from Table 5 and Toble 6 are also presented In Fig. 11
and Il | 2. Statistical significance of the molar ratio of reagents and the
volume ratio between tracer and bulk solutions was determined based
on the Pareto plot of standardised effects values, presented In Fig. 10,

Data presented in [15]e 5 shows that in both measurement blocks,
the bigger the molar ratio of reagents, Le., the excess of tracer reagent
compared to the bulk solution, the shorter the average mixing time
value. In 1z 11, this relation is monotonous and approximately linear.
Between the minimum and maximum molar ratio values, the mixing
time decreased by 36 % for Block 1 and 21 % for Block 2. The difference
between both blocks was the biggest at the molar ratio equal to 4,
reaching a value of 9.8 5, Additionally, only at this molar ratio was the
difference between the two compared blocks statistically significant,
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Fig. 7. Stép-by-step summarisation of the liquid surface amplification algorithm. The images present the result of each processing step.

Table 1

Compositions of the tracer and bulk solutlons in the colourimetric method
performance study

Tracer Bulk solution
Block 1 NaOH solution, concentraton accarding 1o | 2,001 mol/1L HC
BlockZ  HQA solution, concenmration accarding to 0,007 mod/T NaDH
Table 2

Values of parameters selected using the DoE methodology In the colourimetric
method performance study

Parnmeter 3 design evely

1 (mim) 0 (centre) 1 (max)
Malar ratio of resgents {mal, . mal,. ) 15 2 4
Vedume rutio (ml 0s 1 2

|
|
|
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Fabic 3

Compositions and volumes of tracer solution injected into the bulk solution in all
variants of the colourimetric method characterisation study calculated from the
values of parameters selected using DoE,

Vartant Malar o of Volusse o Concentration Violume

no. reagents (mL,, {mol/L) (md)
(10 AT Y Leens)

1 LS 05 L

2 2 ns 1

3 4 s 8

4 15 1 1.5

5 2 1 2

6 4 1 A

7 1.5 2 0.75

8 2 2 1

2 Rl pd 2

~
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Fig. 8. Sideview illustration of the rocking platform with the culture bag with
marked process parameters, which were considered during the Dok
based study.
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Fig. 9. 3D experimental design. The distance between the centre paint and a
BBD palnt is marked with the v2 value. In the 2 design, the distance between
the centre polnt and {1s design levels is half of this value,

Table 4
Values of the operational p lected using the DoE methodalogy.
Cellbag™ 2 1.
Pasumetsr  Availablo BED lovels 27 design lovels
8 -1 Dioentre) 1 ~0.41 041
{min} (max)  {min) {max)
o'} 2-12 2 7 12 5 a
acpm) 240 2 n a0 13 29
A=) 01-05 0.10 0.30 050 022 0.38
Cellbag™ 10 L
Parumeter  Available BED levels 2" design levels
rioes -1 O (centre) 1 —041 0.4
(min) fmax)  {wmin) {max)
') 2-12 2 7 12 5 a
adrpm) 2-40 2 21 40 13 29
M-) 00505 0.05 0.275 05 0.185 0.365

with the error bars not overlapping. The standard deviation and the sum
of squares were the smallest for the molar ratio of 4 and Block 1 of
measurements.

In the case of the volume ratio between the tracer and bulk solutions,
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Sensor method Coleurimetric

Colourimetric
Celbag™ 2L method method
Celbag™ 2L  Cefhag™ 10L

Fig. 10. Comperison of the standard deviation values between mixing time
measurement methods (@ = 77, w = 21 rpm, (1 = 30 %). White points represent
the results of individual measurements, Black points with error bars represent
the averages with annotated values + the standard deviation. Sensor method
data from previously published repart [25],

Table 5
Average mixing time and standard deviation values In relation to the molar ratio
of reagents for both blocks of measurements,

Tlock Molar ratio of reagents (moleee’  fnls) (s} SS
woka) )
Block 1 (NaOH L5 515 89 1%
tracer) 2 466 100 983
4 29 22 110
Block 2 (MG LS 238 56 904
tracer) 2 485 B3 194
4 427 48 09
Table 6

Mixing time and standard deviation values in relation 1o 1he ratlo of tracer
volume to the bulk Hguid volume for both blocks of measurements,

Block Volume ratio (Mleper/los) e (8} of8)  SS(5)
Block 1 (N2OH tracesr) 0.5 67 129 242
1 450 105 189
2 9.3 902 444
Hlock 2 (HOI tracery 0.5 48.8 72 53
1 5.2 70 539
2 50,9 86 226
65.0
™ ® Block 1 (NaOH tracer)
@ 55.0 ® Block 2 (HCH tracer)
£
245.0 }
.E
35.0
8 ¢
g 250
4
15.0
1 2 3 & 5

Molar ratio of reagents (MO, .. /MOl )

Fig. 11. Average mixing time values as a functica of the malar ratio of reagenss
in the tracer and the bulk solutions. The error bars cor § to the dard
deviation values.

229



M Bartceak et af.

65.0
55.0
=z
§ 45.0
£350
X
25.0 @ Block 1 (NaOH tracer)
# Biock 2 (HCI tracer)
15.0
0 1 2 3
Volume ratio (mL, .. /Los)

Fig. 12, Average mixing time values as a function of the volume ratio of tracer
and bulk solutions. The error bars correspand to the standard deviation values,

the Impact of this parameter on the mixing time values Is less pro-
nounced. The relation between the average mixing time and the volume
ratlo Is non-monotonous for Block 2 and s approximately [nversely
proportional for Block 1. Mixing time values for the 0.5 and 1 vol ratios
are practically the same, with the biggest difference visible at a volume
ratio equal to 2, but still smaller than standard deviation intervals. The
smallest standard deviation value was ohserved at & volume ratio of 1 in
Block 2. However, the smallest sum of squares value is noted at the
volume ratio of 1 in Block 1.

Pareto plots in ¥ig. 1 show that only the linear effect of the molar
ratio of reagents has excoeded the confidence interval boundary of p =
0.05, This suggests that the volume ratio of tracer to bulk solutions did
not have a statistically significant effect on the performance of the col-
ourimetric method adaptation,

3.2, Mixing time data

Based on the raw experimental data, mixing time values ranged from
2.7 t0 1570 5 in the Cellbag™ 2 L vessel and from 2.1 to 2650 s in the
Cellbag™ 10 L vessel, The mixing time range for the Cellbag™ 2 L ob-
tained in this study are longer in the low mixing intensity range
compared to literature data, where mixing time values for the same
operating conditions obtained using the sensor method in the sime
culture bag model ranged from 3 to 820 s [25). Mixing time values
obtained for the low and intermediate mixing intensity regime are
shorter for the sensor method compared to the colourimetric method -
this observation may be related to the locality of measurement in the
sensor method. in which the areas of liquid with higher local mixing
time value may not be reflected by the sensor located in one point Inside
the bag. In the case of the Cellbag'™ 10 L, comparison between experi-
mental data points at similar mixing conditions gives an analogous

A

Motw Ravo
(Lmar)

Voume fsso
(Linear)

Mol Rt
(Coadrate)

Virume Ruso
(Guosratc)

p=0.05
Absciute value of etardardized e¥oct value
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result: a literature value of 30,0 £ 3.5s (o = 12°, @ = 20 rpm, f1 = 50 %)
[26] compared o 15,2 + 4,8 s obtained in this study (¢ = 12, @ = 21
pm, f1 = 50 %).

The complete set of experimental data and mean values of mixing
time calculated for each experimental variant are presented in the
Supplementary Marenais to this article. Table 7 and Table 5 contain
average mixing time values obtained in both examined single-use bags
with standard deviation values.

Based on the data presented in Table 7 and Table 4, it can be seen
that the largest mixing time values were obtained at the smallest
agitation parameters, i.e. ¢ = 2° and a1 « 2 rpm (i.e., experiment no. 1),
In both examined bag-like containess, mixing time values longer than
60 s were noted at the slowest rocking frequency @ = 2 rpm and at the
smallest rocking amplitude o = 2 combined with the largest filling level
M= 0.5 (experiments no. 1, 3, 6, 9, 10).

The shortest mixing times in the Cellbag™ 2 L, smaller than 10 s,
were observed at rocking frequencies m = 40 rpm regardless of the
rocking angle and filling level (experiments no. 2, 4, 11, 12), atw = 29
rpm at all points (experiments no. D3, D4, D8) except for the smallest
amplitude and lasgest filling level, and at @ = 21 rpm at the largest
amplitude o = 12° and the lowest filling level (experiment no. 7).

In the case of the Cellbag'™ 10 L, the smallest mixing time values
below 20 s were observed for all measurements at frequencies o > 29
rpm (experiments no. 2, 4, 11, 12, D3, D4, D7, D8), at @ = 21 rpm
measurements except for the lowest amplitude and largest filling volume
(experiments no. 5, 7, 8, 13), and for one measurement at @ = 13 rpm, i,

Table 7
Average values of mixing time and the classification of liguid surface features
obtained for the Cellbag™ 2 L vessel.

DoEdesign  Expomo. al’)  wlpm) A-) &0 ols)  Category

HED 1 2 2 03 M 6 0

2 2 a0 031 7a 15 a

3 12 2 03 254 57 0

4 12 40 a3 37 1.4 5

5 2 21 al 122 61 1

& 2 2 as 262 185 0

7 12 21 01 93 e 2

[ 12 21 a5 152 48 3

9 7 2 a1 188 241 0

10 b 2 a5 449 12 0

11 7 a0 a1 42 07 4

12 7 a0 a5 43 0z s

13 ? a1 03 w2 09 2

2 ot 5 13 022 28 18 2

D2 ] K] 022 174 16 1

D3 5 29 022 74 19 3

b4 9 29 022 56 (X

05 5 13 038 749 296 2

b6 9 13 038 235 160 3

o7 5 20 038 178 22 3

D8 2 29 a3 78 0.1 4
B
Melar Rytio
(Linear)
Volumne Rato
|Quadrise)
Maolw: Hato
{Quagranic)
Volume Rato
{Linar)

P08
Absclhute valoe of standrdized ofoct valoe

Fig. 13. Parelo plots of stanclardised effects values in the colourimetric method performance study. Az Block 1 (NaOH tracer), B: Block 2 (HOI traces).
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Table 8
Average values of mixing time and the classification of liquid surface features
abtained for the Cellbag™ 10 L vessel,

ok desgn  Exp. oo ) wirpm) fX-) fals)  als) Categary
HED 1 2 2 0.275 2223 372 a
2 2 a 0.275 17a 02 4
3 12 2 0.275 28 18 1
4 12 40 0.275 22 a2 6
5 2 21 005 1329 12 3
L 2 21 0.5 413 57 1
7 12 21 0,08 78 s 5
L 12 21 0.5 s 13 5
9 7 2 [ 619 49 Q
10 7 2 0.5 2% m 1
11 7 a0 0.0% 03 o
2 7 40 0.5 12 6
13 7 21 0,275 12 4
2 ) 5 13 0185 342 41 3
nz 9 13 D185 nz 19 4
ns 5 245 0185 (8 (R 5
™M 9 24 587 12 5
(bS] 5 13 494 1.5 2
e 9 13 460 1449 2
o7 5 24 79 15 &
ns 9 249 56 07 L]

e. at the largest « and smallest fl in the 2° DoE design (experiment no,
D2)

3.3, Liquid surface features analysis

The result of the liquid surface amplification image processing has
been used to qualitatively categornise the experimental variants based on
the presence or absence of several features. The features, taken by
analogy from previous studies regarding free surface features in open
channel flows [30] and large natural water bodies as rivers or oceans
[11,32], were seen 1o emerge and be replaced with different ones with
the changing rocking motion intensity and filling level. The catego-
risation which was employed s presented below:

o Category (: flat liquid surface with no visible deformations.

o Category 1: minor capillary waves (ripples) in the surface from vi-
brations caused by the non-smooth movement of the rocking
platform.

e Category 2: capillary waves (ripples) in the surface and cross-
interactions between them, resulting from small wavefronts reflect-
ing from the sides of the bag,

o Category 3: turbulences in the form of knobs are visible on the sur
face, though the cross-interactions between wavefronts are still
discernible.

o Category 4: turbulences in the form of multiple irregular round
lumps (deseribed as knobs in the literature regarding flow in natural
water bodies [11]) are visible on the surface, the liquid collides with
the side of the bag, and the wave breaks over.

o Category 5: simllar to Category 4; additionally, splashing could be
heard when the wave breaks over,

o Category 6: similar to Category 5; apart from audible splashing, air
entrapment occurred as the wave broke over after colliding with the
end of the bag.

Examples of images qualified for each of the categories are presented
in Fig 14

[able 7 and Table 8 contain the classification performed for each
experimental variant, presented with the rocking parameters, filling
level and the average value of mixing time characterising 2 L and 10 1,
bags, respectively,

Chemicel Brglncering Jowmmal 509 (2025) 161295

Class no.

0

Celltbag™2L Cellbag™ 10L

Fig. 14. Examples of output frames images from the liquid surface features
amplification algorithm. The videos have been categorised into six classes
corresponding to various features observed on the surface, marked in red. Given
the dynamic nature of the observed festures, the above examples may not fully
describe the asis of the classification. (For interpretation of the references to
colour in this figure legend, the reader is referred to the web version of
this article.)

4. Discussion
4.1, Analysis of the colourimetric method performance
indicate that &, and ¢ values

Data presented in Table 5 and Pig
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decrease as the tracer reagent’s stoichiometric excess increases. This
observation is consistent with findings from previously published
studies [15,33], where increasing the ratio of reagents between (racer
and bulk solution leads to a decrease in mixing time values, simulta-
neously allowing for the measurement of macromixing time in a vessel,
Godleski and Smith first pointed out that increasing the molar ratio
further would lead to diminishing returns, i.e., not causing a significant
decrease in the obtained mixing time value,

In the case of the volume ratio of tracer and bulk solutions, despite no
statistical significance on the mixing time for this parameter shown
based on data in Table 6 and Fig 12, it should be noted that for Biock 1
(NaOH tracer), the largest & and SS values are observed af the lowest
volume ratio values, while for Block 2 (HCI tracer) the opposite is true.
This result is somewhat counter-intultive, given the statements from
previously published studies, according to which observation of decol-
ourtsation reactions (similar to Block 2 of this study) gives more rellable
results due to the remaining dark patches of unmixed liquid being more
easily distinguishable from the lightly coloured bulk liquid and easier
detection of measurement endpoint [16,31]. Additionally, results in
lable 6 show that in Block 2 (blue to yellow liquid), the average mixing
time values are slightly bigger than in Black 1 (yellow to blue liquid),
which is also contrary to a previous paper, where the colour addition
method is reported to lead to underestimated mixing time values [25].
The exact cause of this could be connected to the limited ability to detect
lightly coloured liquid on a light background compared to dark-coloured
liquid, as was the case in the experimental setup in this study, or to some
aspect of the colour recognition and thresholding in the processing
algorithm,

Results of the colourimetric method performance investigation point
at, based on the smallest stanctard deviation and standard error values
presented in Tabie 5 and Table 6, the following optimal values of the
molar ratio of reagents, the volume ratio of tracer to bulk solutions, and
the active ingredient in the tracer solution:

o Molar ratio of reagents: 4 moly /Mol
o Volume ratio! 1 mLee/Logik.

* Active Ingredient in the tracer: NaOH.

« Actlve ingredient in the bulk solution: HCL

The values listed above were employed in the broader experimental
part of the study, as described in the DoE-aided mixing time characteri-
sation section.

In general, the colourimetric method adaptation has proven to be
more robust and give better reproducibility compared to the previously
used sensor method, as shown in the comparison in Fig 10, with the
added benefit of possibly retrieving additional data about the liquid
flow, its presented in the Image processing: liquid surface features ampli-
fication section,

4.2. Comparison of mixing performance berween single-use bogs

Analysis of data presented In 1able 7 and Toble 8 showed thart the
hydrodynamic conditions Inside both examined bags are heavily Influ-
enced by the rocking parameters and the filling level, and the Hiquid flow
structure inside the bags can be dramatically different depending on the
mixing energy input. Literature studies suggest that features visible on
the liquid surface can imply information about the turbulence intensity
in the bulk of the liquid [%1]. Simultaneously, it is mentioned that dis-
turbances on the surface, caused by turbulent eddies reaching and
dissipating near the surface, greatly impact the mass transfer between
the ligquid-gas interface [30]. Although the present study treats the in-
fluence of operating parameters on mixing time and homogenisation, i,
¢,, the events which happen in the liquid with the omission of the gas
phase, the two topics - mixing intensity and mass transfer — are strongly
connected. The discussion presented in this section is mainly descriptive,
However, quantitative data could be obtained using tec and

LS
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methods not covered in this work or be correlated from previously
published results,

In the case of the Cellbag'™ 2 L, Category 0, where little to no dis-
turbances were visible on the liquid surface, has been assigned to the
experiments with the largest noted mixing time values, between 188 and
1450 s {in five experimental variants). The longest mixing times for the
10-litre bag (i.c., 61.9-2220 5) were assigned to Categories 0 and 1,
Given the low agitation intensity (i.e,, w = 2 rpm, @ = 2 rpm and the
largest filling level fl = 0.5), these cases could be assigned to the laminar
flow regime or the transitional regime with little turbulences, In both
vessels, for the experiments apart from those described above, the
mixing time was shorter than approximately 60 s,

Mixing time values in experi igned 1o Category 1 inthe 2L,
bag-like container are much shorter than Category 1 in the 10 L one,
equal to only approximately 15 s. These experiments, however, have
been performed at the lowest filling level for the Cellbag'™ 2 L, which
could lower the mixing time despite the low mixing intensity.

Category 2 contalns experiments In which capillary waves were
observed on the liquid surface in both Cellbags'™, suggesting thar vis-
cosity effects were still dominating in the formation of the interface and
any turbulence in the bulk of the liquid. Also visible, especially in
Cellbag™ 10 L footage, were characteristic orthogonal mesh-like fea-
tures, the emergence of which was connected with the non-smooth
movement of the rocker's stepper motor.

Starting with Category 3, areas with turbulent knobs and cell-like
structures began to appear on the liquid surface, indicating increasing
turbulence, Category 3 is taken as the threshold of the turbulent flow
regime. At Category 4, the turbulent structures occupy an increasing
fraction of the liquid's apparent surface, heading into a strong turbu-
lence regime. Category 5 marks experiments during which audible
splashing occurred, likely caused by high-velocity portions of liquid
colliding with other volumes travelling in different directions or with
the bags” walls. At Category 5, the bulk of the liquid was observed 10
accumulate near and collide with the opposite ends of the bag, forming
areas of high turbulence.

Category 6, observed only (n Cellbag'™ 10 L. was classified with
similar features to Category 5, but with additlonal breaking waves
combined with air entrapment and Hquid volumes travelling some way
along the upper bag surface with accumulated momentum. Mixing time
values inside the 10 L bag assigned to Category 6 were approximately
equal (experiments 11 and 12) or, in some cases, shorter (i.e., experi-
ments no. 4, D7, D8) than the values characterising the 2 L vessel. The
homogenisation was faster in the 10 L bag at the highest rocking pa-
rameters (i.e., @ = 12° and @ = 40 rpm} or the second-highest rocking
frequency (i.e., w = 29 rpm). This observation indicates that the liquid
flow can be more developed in the 10 L bag, likely connected to the
bigger mass of liquid moving in every cycle,

Fig, 15 and Fig 16 contain 3D plots of the experimental regions with
points corresponding to each variant, Every point has been coloured
according to the category assigned to it according to Tuble 7 and Tuble &,
Paints assigned to the same category were connected with lines, and,
where possible, a 3D hull was drawn to mark the part of the experi.
mental region assigned 1o each category of liquid surface features and,
implicitly, 1o indicate a flow regime or turbulence intensirty.

Analysis of Flg 15 and Fig. 16 can glve several insights Into the
hydrodynamics in both Cellbags™. Firstly, the laminar regime, pre-
scribed In this study to Categories 0 and 1, was present in the 2 L bag ina
broader range of parameters compared to the 10 L bag. In the 2 L
container, it could be observed up 10 w = 21 rpm at the lowest filling
level fT = 0.1 (i.e,, experiment no. 5). Meanwhile, in the 10 L bag, the
laminar regime prevailed only at w = 2 rpm and « = 21 rpm at the
maximum filling level f = 0.5 (i.e., experiment no. 6),

On the contrary, the turbulent regime onset in the 10 L Cellbag™ was
observed much earlier compared to the smaller vessel. Categories 4-6,
assigned to this regime, were assigned to all points at @ > 29 rpm, but
additionally to some points at @ = 21 rpm (experiments no. 8 and 13) or
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Fig. 15. 3D experimental regions with variants assigned to liquid surface features categories for the Ceflbag™ 2 Lo Left and right plots show the same datas from a
different view. Labels above every point indicate the experimental variant in accordance with Toble 7.
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Fig. 16, 3D experimental regions with experimental variants assigoed 10 liquid surface features categories for the Cellbag™ 10 L Left and right plots show the same
data from a different view, Labels above every point ndlcate the experimental varant In accordance with Tuble &,

even at relatively low frequency w = 13 rpm (experiment no. D2}. For
the smaller bag. the turbulent regime dominated only at w = 40 rpm and
some points at or = 29 rpm (experiments no. D4 and D8).

As a product of the above, the wansitional regime prescribed to
Categories 2 and 3 was apparent in a big part of the experimental reglon
for the 2 L bag (7 points in the w range of 13-29 rpm), while only
observed for few experiments in the 10 L Ceilbag™ (experiments no. 5,
DI, D5 and D6).

In general, the distribution of the categories in the Celibag™ 2 L is
more structured in relation to the increasing agitation parameters,
without many differences across the filling level range. In the 10 L bag,
arrangement of the categories seems to be less organised, with Cate-
gories 0-2 occupying only the area at w = 2 rpm and above fl = 0.35atw
<2l rpmand @ < 77,

In summary, the increased volume of liquid inside the 10 L Cellbag™
and its increased dimensions lead to stronger turbulence compared to
Cellbag™ 2 L, caused by the larger amount of energy and momentum
gathered and dissipated in the liquid in every rocking cycle. Stronger
turbulence is likely to cause shear stresses of greater amplitude in the 10
L bag while also providing more mass transfer performance - however,
this statement would have to be verified using other experimental or
simulation techniques and methods. This result should be considered

12

while changing the scale of cell eultures and other bioprocesses between
2 Land 10 L bags.

4.3. Impact of operating parameters on mixing time in Celibag™ 2 L. and
10 L vessels

Average mixing time data presented in Table 7 and Table 5 were
correlated with the three investigated parameters, «, o and (I, to obtain
an exponentlal correlation equations for estimaring the values of mixing
time In both examined bag-like containers in the entire available oper-
ational range of the bioreactor. The approach in this study was to
maximise the usability of the calculated model equations by using the
bioreactor operational parameters directly without concealing them in
dimensionless quantities. This decision is also dictated by, in the Au-
thors’ opinion, the limited versatility of existing dimensionless quanti-
ties developed for rocking bioreactors:

» Using those expressions often requires the knowledge of additional
coefficients, which are a function of the bag geometry, rocking pa-
rameters, filling volume and liquid properties [76].

o The expressions contain time-dependent variables that cannot be
easily measured experimentally, thus being correlated, for example,
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with a specific implementation of a computational simulation
method [37,38],

« Values of the dimensionless quantities may not correspond one-to-
one to specific hydrodynamical conditions inside the bag, i.e., the
same value of the dimensionless quantity may be calculated from
different operational parameters values, for which the flow struc-
tures and mixing intensities are vastly different [25,%9-41].

Direct use of bioreactor operational parameters makes the model
equations more stralghtforward to analyse and manipulate and easier to
use for any potential operator.

All the following correlation equations are calculated for use with

parameters in the following units: [a]=" (degrees), [w] = T = 57,
W =5t =1, |t} =s.

Equation (2} coefficients were calculated based on the entire set of
experimental data for the Cellbag'™ 2 L, shown in Table 7:

Ly = 2.0287.(sina) ' 1*2gy LIS oo (2)
Correspondingly, Equation (2) was caleulated based on experimental
data In Tuble & for the Cellbag™ 10 L:

loree = 6.5678-(sina) ' AT g T4 (3)

The R* values for Equation (2) and (3) equal 0.9873 and 0.9987,
respectively. The RMSE values for Equation (2) and (3) equal 36.34
and 23.29, respectively,

The performance of Equations (2) and (3) at estimating mixing time
values is presented graphically in ¥ig. 17 and Fig |5 as parity plots of
experimental and predicted values,

Based on the data presented in Fiy 17 and Fig, 18, it is apparent that
Equation (2) and Equation (3) perform well for predicting high values
of mixing time above 200 5, Regarding data obtained for the Cellbag™ 2
L, Equation (6 heavily overestimates mixing time values below 100 s, In
the case of data obtained for the Cellbag™ 10 1, the predictions for
values below 100 s are also poor, but the data points are scattered
around bath sides of the parity line

A notable observation In Flg. 14 (right]) is the data point assigned 1o
Category 0, of which the predicted mixing time is much lower than the
experimental value. This point corresponds to experiment no. 9 (set of
=7",w=2rpm, fl = 0.05 in the Cellbag'™ 10 L), where the mixing time
was equal to 61.9 = 4.9 s. This experimental value may be interpreted as
unusuglly low, given the low rocking frequency, and compared 1o the
result obtained in the Cellbag™ 2 L, where mixing time in experiment
no. 9 (setof r =7, @ = 2 rpm and fT = 0.1) was equal to 188 + 24,15, 1,
e., over three times longer than in the 10 L bag, The difference may be
down 1o the differences in geometry of both Cellbags™!; the 10 L bag is
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lenger than the 2 L bag, therefore, the liquid has more distance to travel
along the bottom of the bag during the rocking cycle, allowing it to
gather more kinctic energy which can be dissipated into mixing energy
when the platform decelerates as it approaches the maximum rocking
amplitude. Additionally, the filling level in the 10 L bag in experiment
no, 9 is two times smaller than in experiment no, 9 in the 2 1. bag, which
could also shorten the measured mixing time.

In the case of the Cellbag™ 2 L data, the best-fitted data points
belong to Category 0 of liquid surface features {i.e., experiments no. 1, 3,
6, 9 and 10). Similarly, In the case of the Cellbag™ 10 L datz, the best-
fitted data points belong to Categories 0 and 1 (Le., experiments no. 1, 3,
6, 9 and 10). The Cook's distance and leverage values for these data
polnts are significantly larger than for the remaining part of the data set,
as shown in Table O, which is a basis for interpreting them as outliers,
Categories 0 and 1, to which the outliers are assigned, correspond to low
agitation parameters and laminar flow regime inside the culture bag, as
discussed in the Comparison of mixing performance between single-use bags
section,

To improve the performance of calculated model equations, new
madel coefficients have been calculated for the part of the data sets
exciuding the specified outliers in the laminar flow regime with high
mixing time values (Equation (4) for the Cellbag™ 2 L and Equation
(5) for the Cellbag™ 10 L, denoted as “fast™).

Lot ot = 0.3850.(sina) - %.,-3 230, g1 0040 )

I poefon = 08937 (siner) O™ g 1AM o880 (5)

The R? values for Equation (1) and Equation (5) are equal to 0.910
and 0.854, respectively. The RMSE values for Equation (1) and Equa-
tion (5) are respectively equal to 5.20 and 5.66.

The applicability range of Equation (4) and Equation (5) is the
combination of two sets of parameters: w > 7.5 rpm and (¢ > 35, @ >
25 rpm, f1 < 0.25). The range has been determined based on the parts of
the 3D experimental region covered by Categories 0 in the case of the 2 L
bag and Categories 0 and 1 in the case of the 10 L bag by taking the
average between parameter values taken by points in these categories
and the next closest experimental value of the same parameter in the
experimental region,

In the transitional and turbulent flow regime, the parameter impact
structure is different across the two culture bags and compared to the
correlations which include the laminar regime. In the case of the Cell-
bag™ 2 1, the impact of rocking frequency and filling level has signifi-
cantly increased {with power coefficients ~2.23 and 1.60), with the
impact of the amplitude remaining similar, For the bigger, 10 Lbag, only
the frequency impact had increased (f.e. the coefficient of —1.88), while
the rocking amplitude and filling level impacts had dropped below
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Fig. 17. Parity plots of experimental and predicted mixing time values based on Equation () for the Cellbag™ 2 L. Left: entire data set. Right: data points below

100 =
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Table 9
Comparison of Cook's distance and leverage values for the outhiers and
remaining data points.

Parameter Ouzliers Remsaining polnes {average)
Cellbag™ 2 L Cock's distance 0.41-85.4 0015
(Eguation () leverage 0.26-0.99 0,037
Cellliag™ 10 L Cook’s distance 4.5-2960 0ol
(Equation (1) hewerage 0.78-0.99 0.017

proportionality (Le., coefficients of -0.79 and 0.69).

These observations suggest that the mechanism of flow development
and the wave-mixing patterns across the two examined bags are
different and not analogous, despite similarities in the agitation mech-
anism and the same equipment, namely the Tray™ 10 platform and
ReadyToProcess™ rocker being used for the agitation.

The performance of Equations (4)-(5) at estimating mixing time
values is presented graphically in Fie. 19 and Flg. 20, respectively.

As can be seen in Fig. 19 and Fig 20, the performance of Equations
(4} und (5) at predicting mixing time values in both Cellbags'™ is greatly
improved compared to Equations (2) and (3}, Points in the long and
short mixing time value range lay closer to the parity line, especially in
the case of Cellbag™ 2 L data (Fig |19), where the predictions were

100 ¢

Fredictad (s)

40 80
Experimental {2)

100

Fig. 19. Parity plots of experimental and predicted mixing time values based
on Equation (4) for the Cellbag™ 2 L (filled points), compared with values
based on Equation (2 (outlined poimts) for data points below 100 =

14

Predkted (s)

100

Fig. 20, Parity plots of experimental and peedicted mixing time values based
on Equation (5) for the Cellbag™ 10 L (Alled points), compared with values
based on Equation (3) (outlined points) for data points below 100 s

previously substantially overestimated.

Some predictions may be underestimated, especially in the mixing
time range of < 10 s. However, given the high mixing intensity and small
absolute errors of the predictions, this shortcoming is likely not
hampering the usability of the model equations. Given that rocking
bioreactors are used in cultures of fragile forms of biomass, such as
animal or plant cells, such low mixing time values would mean a prac-
tically instant homogenisation compared to the rate at which cells
metabolise and typical mixing time values in various bioreactor types
[42].

4.4, Scale change equation

An approach to developing a svale change equation based on the
mixing time data has been made by utilising the correlational madel
equations applicable in the short mixing time range in both examined
Cellbags™, Equations (4) and (5), The scale change equation, Equa-
tion (6), allows for calculating the rocking parameters and flling level
values in one of the culture bags (o preserve a specified ratio of mixing
time values between both vessels,
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Equation (6) his the same applicability range as Equations (1) and (5),
being a result of the division between Equation (5) and Equation (4).
Given the value of the last coefficient of the equation, the ratio of mixing
time in both vessels under the same agitation amplitude and frequency ks
roughly Inversely proportional to the filling Jevel In both vessels, thar is,
Increasing the filling level In both bags would cause the ratio to be
approximately two times smaller.

Equation (6) has been used to draw the plot lines in iz 21, which
could be used as a simple resource in changing the scale of culture be-
tween Cellbag™ 2 L and 10 L vessels. Plot lines in Iiy. 21 mark the
process parameter values at which the mixing time ratio equals 1, i.e,
the mixing time value is the same in both vessels. Each plot line is
assigned a different value of rocking amplitude 2, while the horizontal
and vertical axes contain the rocking frequency and filling level values,
Fig. 19 could be vsed in practice to determine the filling level value at
which, without changing the value of rocking frequency or amplitude,
the mixing time in both Cellbags™ would be similar.

5. Conclusions

The adaptation of the colourimetric methad p d in this study
was proven to yield more repetitive and accurate results than the pre-
viously used sensor method of measuring mixing time in a wave-mixed
rocking bioreactor based on the values of standard deviation across the
experimental region and the spread between mixing time values ob-
tained for a sertes of experiments under the same experimental condi-
tlons for both methods. The high quality of the obtalned video materlal,
mainly its stability during the oscillatlons, allowed for retrieving valu-
able additlonal Information about liquid flow Inside the culture bags, In
this case, the features on the liquid surface, which were used to deduce
information about flow regime in the bioreactor.

The method could be further easily adapted to wave-mixed bio-
reactors of different volumes and models, Certainly, the biggest atten-
tion should be given to the experimental procedures for obtaining high-
quality video material in a given experimental setup, which could be
later easily used by the image processing algorithms. The adaptation
presentedt in this paper was performed using widely available compo-
nents, and the custom parts were produced using well-established FDM
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3D printing equipment. This aspect could considerably improve the
availability of colourimetric measurements in single-use bioreactor
analysis,

Despite the potential usefulness of the models presented in the cur-
rent study, the Authors realise that scale change in any reactor, jet alone
a bioreactor, is a complicated engineering problem, not restricted to
only providing the same or similar mixing time value in both compared
vessels. Other crucial parameters, such as the volumetric mass transfer
coefficient k e or power input, would have to be included in switching
between wave-mixed polymer-made containers of different sizes.
Nonetheless, in the Authors' opinion, the results presented in this study
could facilltate and shorten the scaling-up or scaling-down of a bio-
process performed in a small cultuze medium volume.

The procedure explained In the current study could be easily
expanded for developing scale change equarttons in rocking bloreactor
bags of different sizes or supplied by different manufacturers, or for
predicting the culture conditions based on other crucial bioprocess
parameters. Additionally, further research should be given to expanding
the models to describe the influence of liquid phase viscosity, which is
especially important when analysing the conditions in processes where
the culture medium viscosity is high, for example, dve to high cell

Overall, in the Authors’ opinion, this work expands the range of
experimental techniques for characterising single-use wave-mixed bio-
reactors and extends the range of mathematical tools for the efficient
utilisation of such devices for performing, developing, or scaling various
bioprocesses involving fragile biomass of cells not resistant to shear-
stress generated during intensive mixing.
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