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Streszczenie rozprawy doktorskiej 

Intensyfikacja wymiany masy w bioreaktorze z mieszaniem typu wave 

Bioreaktory single-use z mieszaniem typu wave wyróżniają się na tle klasycznych bioreaktorów, 

jak i innych aparatów typu single-use, zastosowanym mechanizmem wzbudzania przepływu 

fazy ciekłej, który wymuszany jest oscylacyjnymi wychyleniami zużywalnego polimerowego 

zbiornika mocowanego do dedykowanej platformy. Polimerowe zbiorniki bioreaktorów single-

use z mieszaniem typu wave są wykonane ze zgrzewanych płatów folii, a faza ciekła wypełnia 

je tylko częściowo, tak by zapewnić możliwość stałego lub okresowego przepływu strumienia 

fazy gazowej nad falującą cieczą. Pomimo stosunkowo krótkiego okresu dostępności na rynku 

oferowanej komercyjnie aparatury, a co za tym idzie niedługiego czasu rutynowej eksploatacji 

w przemyśle, bioreaktory z mieszaniem typu wave są szeroko wykorzystywane w nowocze-

snych obszarach przemysłu biofarmaceutycznego. Okazuje się, że wydajności mieszania oraz 

wnikania masy charakteryzujące mechanizm wzbudzania przepływu cieczy zastosowany 

w urządzeniach tego typu są wielokrotnie mniejsze w porównaniu do klasycznych bioreaktorów. 

Z tego powodu aplikacyjność bioreaktorów z mieszaniem typu wave jest obecnie ograniczona 

do realizacji bioprocesów z wykorzystaniem biomasy charakteryzującej się umiarkowanym 

tempem proliferacji i umiarkowaną szybkością asymilacji tlenu.  

Celem badań było opracowanie prototypu oraz bioprocesowa walidacja modyfikacji inten-

syfikujących wymianę masy w polimerowych zbiornikach Cellbag™ bioreaktora ReadyToPro-

cess WAVE™ 25. Zakres podjętych badań eksperymentalnych dotyczył: opracowania charak-

terystyki wydajności mieszania w fazie ciekłej poddawanej oscylacyjnym wychyleniom 

w zależności od parametrów operacyjnych pracy bioreaktora, zbadania wpływu zmian wybra-

nych właściwości fazy ciekłej na wydajność wnikania masy, opracowania autorskiej adaptacji 

metody kolorymetrycznej do pomiaru czasu mieszania w układzie i analizy struktury falującej 

powierzchni międzyfazowej gaz-ciecz, oraz bioprocesowej walidacji prototypowych modyfi-

kacji polimerowych zbiorników podczas serii wgłębnych okresowych hodowli komórek Nico-

tiana tabacum linii BY-2. 

Zbadano wpływ składu fazy ciekłej i dodatku środka przeciwpiennego oraz lepkości fazy 

ciekłej na wydajność wnikania masy przez falującą powierzchnię międzyfazową gaz-ciecz. 

Wykazano, że wzrost lepkości fazy ciekłej w badanym polimerowym zbiorniku powodował 

spadek wydajności wnikania masy, określony ilościowo poprzez pomiary współczynnika 𝑘𝐿𝑎 

przy zastosowaniu metody odgazowywania. Na podstawie wyników eksperymentów wniosko-

wano, że obecność środka przeciwpiennego i zmiana składu fazy ciekłej łącznie wpłynęły na 

zmianę stosunku współczynnika wnikania 𝑘𝐿 i powierzchni właściwej 𝑎, powodując w bada-

nym układzie spadek wydajności wnikania masy.  
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Wyznaczono wartości czasu mieszania dla pełnego zakresu parametrów operacyjnych bio-

reaktora z mieszaniem typu wave. Przyjmując metodykę planowania eksperymentu DoE, zi-

dentyfikowano istotny statystycznie wpływ amplitudy 𝛼  i częstotliwości 𝜔  wychyleń plat-

formy bioreaktora (najsilniejszy wpływ) oraz stopnia napełnienia zbiornika 𝑓𝑙  na wartości 

czasu mieszania, oraz stwierdzono brak istotnego wpływu parametru 𝑎𝑐𝑐 . Zaproponowano 

równania korelacyjne do szacowania wartości czasu mieszania w zależności od wartości para-

metrów operacyjnych bioreaktora w zbiornikach Cellbag™ o dwóch różnych objętościach no-

minalnych oraz umożliwiające szacowanie wartości parametrów operacyjnych, przy których 

wartości czasu mieszania w porównanych zbiornikach były zbliżone. W celu wydajnego i do-

kładnego pomiaru czasu mieszania w układzie bioreaktora z mieszaniem typu wave opraco-

wano adaptację metody kolorymetrycznej bazującą na zaprojektowanym na potrzeby badań 

układzie do rejestracji materiału filmowego oraz autorskim algorytmie do przetwarzania i ana-

lizy obrazu. 

Opracowano prototypy polimerowych zbiorników Cellbag™ zmodyfikowanych struktu-

ralnie w celu zwiększenia wydajności mieszania i wnikania masy poprzez umieszczenie na dol-

nej powierzchni wewnątrz zbiornika półkulistych wypustek. Dobór geometrii modyfikacji zwe-

ryfikowano na podstawie wyników symulacji CFD przepływu cieczy wewnątrz zbiornika dla 

trzech wariantów modyfikacji. Następnie wybrany wariant scharakteryzowano ilościowo pod 

kątem wpływu na wartości czasu mieszania i współczynnika 𝑘𝐿𝑎, identyfikując istotne staty-

stycznie zmiany wartości parametrów wskazujące na pożądane zwiększenie intensywności 

mieszania i wnikania masy w zmodyfikowanym polimerowym zbiorniku. 

Na końcowym etapie badań doświadczalnych przeprowadzono bioprocesową walidację 

aplikacyjności wybranego wariantu modyfikacji poprzez porównanie wartości parametrów 

charakteryzujących przebieg hodowli komórek Nicotiana tabacum linii BY-2 przeprowadzo-

nych w niezmodyfikowanych i zmodyfikowanych zbiornikach. W przypadku hodowli w zmo-

dyfikowanych zbiornikach zaobserwowano wymierne zmiany przebiegu hodowli: około jed-

nodniowe korzystne przedłużenie okresu dostępności tlenu rozpuszczonego w medium 

hodowlanym, przy jednoczesnym spowolnieniu tempa spadku stężenia tlenu w stosunku do 

hodowli kontrolnej, przesunięcie maksimum aktywności metabolicznej hodowanych komórek 

o około jeden dzień wcześniej w porównaniu do hodowli kontrolnej, zwiększenie końcowej 

wydajności hodowli oraz zmiany w rozkładzie stężenia cukrów w medium hodowlanym w trak-

cie hodowli, wskazujące na zwiększenie szybkości przemian metabolicznych zachodzących 

w komórkach hodowanych w zbiorniku, w którym burzliwość przepływu była zwiększona 

dzięki zastosowaniu wypustek. 

Słowa kluczowe: bioreaktor z mieszaniem typu wave, czas mieszania, współczynnik 𝑘𝐿𝑎, me-

toda kolorymetryczna, komórki Nicotiana tabacum BY-2, intensyfikacja wymiany masy, Rea-

dyToProcess WAVE™ 25.  
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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 𝑘𝐿𝑎 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 𝑘𝐿 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 𝛼 and frequency 𝜔 of the bioreactor platform deflections (the strong-

est influence) and the tank filling level 𝑓𝑙 on the mixing time was identified, and no significant 
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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 𝑘𝐿𝑎 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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Dorobek naukowy 

Przedstawione poniżej oznaczenia publikacji identyfikują je w dalszych częściach rozprawy 

doktorskiej. W nawiasach, o ile dotyczy, zamieszczono wartości bibliometryczne współczyn-

nika wpływu IF z roku opublikowania danej publikacji oraz wartości punktowe determinowane 

listą Ministra Nauki i Szkolnictwa Wyższego (zgodnie z datą opublikowania danej publikacji). 

 

I. Zestaw monotematycznych publikacji wchodzących w skład rozprawy doktorskiej 

A. Publikacje w czasopismach naukowych z listy Journal Citation Reports (JCR) 

[A1] Bartczak M., Wierzchowski K., Pilarek M. (2022) Mixing performance in a litre-scale 

rocking disposable bioreactor: DoE-based investigation of mixing time dependence on opera-

tional parameters. Chemical Engineering Journal 431: artykuł nr 133288. 

DOI: 10.1016/j.cej.2021.133288 (IF2022 13,273, 200 pkt.) 

[A2] Bartczak M., Wierzchowski K., Pilarek M. (2023) Mass transfer in a liter-scale wave 

mixed single-use bioreactor: Influence of viscosity and antifoaming agent. Industrial and Engi-

neering Chemistry Research 62: 10893–10902. DOI: 10.1021/acs.iecr.3c00736 (IF2023 3,764, 

140 pkt.) 

[A3] Bartczak M., Pilarek M. (2024) The colourimetric method for mixing time measurement 

in single-use and multi-use bioreactors – methodology overview and practical recommenda-

tions. Energies 17: 1–20. DOI: 10.3390/en17010221 (IF2024 3,0, 140 pkt.) 

[A4] Bartczak M., Yılmaz T., Sączek M., Anderson A., Wierzchowski K., Pilarek M. (2025) 

Characterisation of small-scale wave-mixed bioreactors using colourimetric method adapta-

tion: mixing performance, flow regime and scale-change study. Chemical Engineering Journal 

509: artykuł nr 161295. DOI: 10.1016/j.cej.2025.161295 (IF 13,4, 200 pkt.) 

 

Wkład autorski w powyższe publikacje: 

[A1] Pierwszy autor publikacji – udział w opracowaniu planu eksperymentów i metodyki 

pomiarów czasu mieszania przy zastosowaniu metody pH, przeprowadzenie pomiarów czasu 

mieszania, obróbka otrzymanych wyników, udział w opracowaniu korelacji wiążącej wartości 

parametrów operacyjnych bioreaktora z wartościami czasu mieszania, przygotowanie rysun-

ków, udział merytoryczny w opracowaniu manuskryptu. 

[A2] Pierwszy autor publikacji – udział w opracowaniu planu eksperymentów i metodyki 

pomiarów współczynnika 𝑘𝐿𝑎 , przeprowadzenie pomiarów współczynnika 𝑘𝐿𝑎 , obróbka 
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otrzymanych wyników, udział w opracowaniu korelacji wiążącej liczby kryterialne z warto-

ściami współczynnika 𝑘𝐿𝑎, przygotowanie rysunków, udział merytoryczny w opracowaniu ma-

nuskryptu. 

[A3] Pierwszy autor publikacji – udział w opracowaniu konspektu artykułu przeglądowego, 

zebranie zasobu literatury naukowej dotyczącej zastosowań metody kolorymetrycznej do po-

miaru czasu mieszania w bioreaktorach, przygotowanie rysunków, udział merytoryczny w opra-

cowaniu manuskryptu. 

[A4] Pierwszy autor publikacji – udział w opracowaniu planu eksperymentów i metodyki 

pomiarów czasu mieszania przy zastosowaniu autorskiej adaptacji metody kolorymetrycznej 

oraz analizy struktury powierzchni międzyfazowej gaz-ciecz, przeprowadzenie pomiarów 

czasu mieszania, obróbka otrzymanych wyników, udział w opracowaniu korelacji wiążących 

parametry operacyjne bioreaktora z wartościami czasu mieszania w polimerowych zbiornikach 

o dwóch objętościach nominalnych, przygotowanie rysunków, udział merytoryczny w opraco-

waniu manuskryptu.  

 

II. Spis pozostałych publikacji powstałych podczas dotychczasowej działalności naukowej 

M. Publikacje w monografiach konferencyjnych 

[M1] Bartczak M., Wierzchowski K., Pilarek M. (2021) Adaptation of the sensor method for 

the determination of mixing time in a rocking single-use bioreactor. 3rd International Scientific 

Conference “Chemical Technology and Engineering” Proceedings (str. 166–168), Lviv Poly-

technic National University, Lwów, 21–24 czerwca 2021 r., DOI: 10.23939/cte2021.01.166 

(IF brak, 0 pkt.) 

[M2] Bartczak M., Szczytkowska D., Wierzchowski K., Pilarek M. (2022) Badania wpływu 

lepkości fazy ciekłej oraz dodatku środka przeciwpiennego na szybkość absorpcji tlenu w bio-

reaktorze z mieszaniem typu wave. Bożenna Kawalec-Pietrenko (red.) Przepływy wielofazowe 

i operacje mechaniczne inżynierii procesowej (str. 15–21), Wydawnictwo Politechniki Gdań-

skiej, Gdańsk, 22–24 listopada 2022 r. ISBN 978-83-7348-878-6 (IF brak, 20 pkt.) 

[M3] Bartczak M., Pilarek M. (2023) Study on the applicability and precision of a new ad-

aptation of optical mixing time measurement method in a ReadyToProcess WAVE 25 bioreactor. 

4th International Scientific Conference “Chemical Technology and Engineering” Proceedings 

(str. 167–172), Lviv Polytechnic National University, Lwów, 26–29 czerwca 2023 r., 

DOI: 10.23939/cte2023.167 (IF brak, 0 pkt.) 



 

11 

 

[M4] Bartczak M., Pilarek M., (2023) Charakterystyka czasu mieszania w bioreaktorze Rea-

dyToProcess WAVE 25: aplikacyjność metody optycznej z cyfrową analizą obrazu. XIV Ogól-

nokrajowa Konferencja Naukowa „Postępy Inżynierii Bioreaktorowej (str. 15–20), Wydawnic-

two Politechniki Łódzkiej, Konopnica, 25–27 września 2023 r. ISBN 978-83-66741-57-7. 

DOI: 10.34658/9788366741577 (IF brak, 0 pkt.) 

[M5] Bartczak M., Wierzchowski K., Karpiński G., Kawka M., Pawlukiewicz S., Sykłowska-

Baranek K., Makowski Ł., Pilarek M. (2024) Intensification of dispersed plant cells prolifera-

tion in a structurally modified single-use container of a wave-mixed bioreactor. Tomasz R. Sos-

nowski, Maciej Szwast (red.) Chemical and Process Engineering for Environment and Health. 

Current status in 2024 (str. 128–135), Sieć Badawcza Łukasiewicz - Instytut Technologii Eks-

ploatacji, Sarbinowo, 11–14 września 2024 r., ISBN 978-83-7789-746-1 (IF brak, 20 pkt.) 

 

P. Zgłoszenia patentowe 

[P1] Pilarek M., Bartczak M., Urządzenie do automatycznego precyzyjnego powtarzalnego 

dozowania odczynników. Zgłoszenie nr P.443555 (wniosek o udzielenie patentu z dnia 23 stycz-

nia 2023 r.) 

[P2] Makowski Ł., Pilarek M., Pawlukiewicz S, Bartczak M., Wierzchowski K., Zbiornik 

hodowlany z wypustką podłużną i zastosowanie tego zbiornika do hodowli komórek biomasy 

w warunkach in vitro. Zgłoszenie nr P.448095 (wniosek o udzielenie patentu z dnia 25 marca 

2024 r.) 

[P3] Makowski Ł., Pilarek M., Pawlukiewicz S, Bartczak M., Wierzchowski K., Zbiornik 

hodowlany z wypustkami punktowymi i zastosowanie tego zbiornika do hodowli komórek bio-

masy w warunkach in vitro. Zgłoszenie nr P.448096 (wniosek o udzielenie patentu z dnia 25 

marca 2024 r.) 

[P4] Makowski Ł., Pilarek M., Pawlukiewicz S, Bartczak M., Wierzchowski K., Zbiornik 

hodowlany z wypustką podłużną skośną i zastosowanie tego zbiornika do hodowli komórek bio-

masy w warunkach in vitro. Zgłoszenie nr P.448097 (wniosek o udzielenie patentu z dnia 25 

marca 2024 r.) 
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Udziały w konferencjach (podkreślono nazwisko współautora prezentującego) 

RM. Referaty na konferencjach międzynarodowych 

[RM1] Bartczak M., Raczkowska A., Wierzchowski K., Pilarek M., Determination of mixing 

time in a disposable bioreactor supported with wave-induced agitation. 9th European Young 

Engineers Conference, Warszawa, 19–21 kwietnia 2021 r. (online). 

[RM2] Bartczak M., Wierzchowski K., Pilarek M., Adaptation of the sensor method for the 

determination of mixing time in a rocking single-use bioreactor. 3rd International Scientific Con-

ference “Chemical Technology and Engineering”, Lwów, 21–24 czerwca 2021 r. (online). 

[RM3] Anderson A., Bartczak M., Pilarek M., Investigation of the influence of liquid phase 

viscosity on the mixing time in a rocking single-use bioreactor. 10th European Young Engineers 

Conference, Warszawa, 4–6 kwietnia 2022 r. (online). 

[RM4] Bartczak M., Pilarek M., Study on the applicability and precision of a new adaptation 

of optical mixing time measurement method in a ReadyToProcess WAVE 25 bioreactor. 4th In-

ternational Scientific Conference “Chemical Technology and Engineering”, Lwów, 26–29 czer-

wca 2023 r. (online). 

[RM5] Yılmaz T., Bartczak M., Wierzchowski K., Pilarek M., Optimisation of the measure-

ment procedure for the colourimetric method adaptation in wave-mixed single-use bioreactors. 

12th European Young Engineers Conference, Warszawa, 15–17 kwietnia 2024 r. 

 

PM. Postery na konferencjach międzynarodowych 

[PM1] Bartczak M., Pilarek M., Progress in characterisation of liquid flow in oscillatory 

rocked disposable bioreactors: experimental procedures and empirical models for mixing time 

evaluation. 7th BioProScale Symposium “Scaling Up and Down Bioprocesses: Technological 

Innovation and Cell Physiology Insights”, Berlin, 28–31 marca 2022 r. 

[PM2] Kłosiewicz B., Bartczak M., Pilarek M., Design and prototype of an automatic reagent 
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Spis symboli i skrótów 

𝑎 właściwa powierzchnia międzyfazowa (m⁻¹) 

𝐴  absorbancja (–) 

𝑎𝑐𝑐 stopień wygładzenia trójkątnej funkcji oscylacji platformy funkcją cosinus (–) 

𝐵 współczynnik kształtu kropli wiszącej (–) 

BBD plan Boxa-Behnkena (ang. Box-Behnken design) 

BY-2 Bright Yellow no. 2 

CFD obliczeniowa mechanika płynów (ang. computational fluid dynamics) 

CIP cleaning-in-place 

𝐶𝑂2
 stężenie tlenu rozpuszczonego w cieczy (g m⁻³) 

𝐶𝑇𝑠  stężenie znacznika 𝑇 wewnątrz obszaru obserwacji 𝑠 (mol m⁻³) 

𝐶𝑇∞ stężenie asymptotyczne znacznika 𝑇 (mol m⁻³) 

𝐶𝑋 stężenie biomasy (g m⁻³) 

𝐶∗ stężenie równowagowe tlenu (g m⁻³) 

𝑑 średnica zbiornika bioreaktora z mieszaniem orbitalnym (m) 

𝑑𝑠  niehomogeniczność mieszaniny (–) 

DMEM pożywka hodowlana Dulbecco’s modified Eagle medium 

𝐷𝑂  stężenie tlenu rozpuszczonego (–) 

𝐷𝑂∗ stężenie równowagowe tlenu rozpuszczonego (–) 

𝐷𝑂2 współczynnik dyfuzji tlenu (m² s⁻¹) 

𝑑0 średnica ruchu orbitalnego (m) 

EVA poli(etylen-octan) winylu 

EVOH alkohol etylowinylowy 

𝑓 człon źródłowy pędu 

𝐹𝐵 stężenie biomasy (g m⁻³)  

FBS płodowa surowica cielęca (ang. fetal bovine serum) 

𝑓𝑙  stopień napełnienia (–) 

F-68 surfaktant Pluronic® F-68 

𝑔 przyspieszenie ziemskie (m s⁻²) 

GFP białko zielonej fluorescencji (ang. green fluorescence protein) 

GMP dobra praktyka wytwarzania (ang. good manufacturing practice) 

HDPE polietylen wysokiej gęstości 
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𝐻𝑜 homogeniczność (–) 

𝑘𝐿  współczynnik wnikania masy po stronie fazy ciekłej (m s⁻¹) 

𝐾𝐿  współczynnik przenikania masy po stronie fazy ciekłej (m s⁻¹) 

𝑘𝐿𝑎 objętościowy współczynnik wnikania masy (s⁻¹) 

𝐿 wymiar charakterystyczny (m) 

LDPE polietylen niskiej gęstości 

LLDPE liniowy polietylen niskiej gęstości 

LS pożywka hodowlana Linsmeiera i Skooga 

𝑚 masa (kg) 

𝑚𝐴𝑣𝑔 średnia ruchoma liczby pikseli należących do obszaru o danej barwie (–) 

𝑛 częstotliwość oscylacji platformy bioreaktora z mieszaniem orbitalnym (s⁻¹) 

OTR szybkość wnikania tlenu z gazu do cieczy (g m⁻³ s⁻¹) 

OUR szybkość asymilacji tlenu przez biomasę (g m⁻³ s⁻¹) 

PA poliamid 

PET poli(tereftalan etylenu) 

pLIF planarna laserowo indukowana fluorescencja 

𝑃  ciśnienie (Pa) 

PP polipropylen 

PVDC poli(chlorek winylidenu) 

R współczynnik kształtu kropli wiszącej (m) 

𝑅𝑒𝐿  zmodyfikowana liczba Reynoldsa (–) 

RO woda poddana procesowi odwróconej osmozy (ang. reverse osmosis) 

ℜ𝑠 obszar obserwacji 

𝑆 stężenie substratu (mol m⁻³) 

SR promień kuli (m) 

𝑡 czas (s) 

𝑡𝑚 czas mieszania (s) 

𝑡𝛿𝑠 czas mieszania (przy progu 𝛿  odchylenia stężenia składnika 𝑠 

od homogeniczności) (s) 

𝑡95% czas mieszania (przy progu 95% homogeniczności) (s) 

𝑇  temperatura (°C) 

𝑞𝑂2
 właściwa szybkość asymilacji tlenu (s⁻¹) 

𝑞𝑠 właściwa szybkość asymilacji (mol g⁻¹ s⁻¹) 
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𝑄𝐺 natężenie przepływu fazy gazowej (m³ s⁻¹) 

𝑢⃗⃗  wektor prędkości 

𝑉 objętość robocza (m³) 

𝑉𝐿 objętość fazy ciekłej w zbiorniku (m³) 

𝑉𝑛𝑜𝑚 objętość nominalna (m³) 

VOF volume of fluid 

𝑋 stężenie biomasy (g m⁻³) 

𝑌 wartość właściwości cieczy mierzona na potrzeby wyznaczenia wartości 

homogeniczności 𝐻𝑜 (–) 

𝛼 amplituda oscylacji platformy bioreaktora (°) 

𝛾 napięcie powierzchniowe (N m⁻¹) 

𝛿 próg odchylenia od homogeniczności (–) 

𝜆 długość fali (nm) 

𝜇 lepkość dynamiczna (Pa s) 

𝜈 lepkość kinematyczna (m² s⁻¹) 

𝜌 gęstość (kg m⁻³)  

𝜎  odchylenie standardowe (s) 

𝜏 stała czasowa procesu transportu wybranego substratu w bioreaktorze (s) 

𝜏𝑐 stała czasowa asymilacji wybranego substratu przez biomasę (s) 

𝜙 wielkość porów membrany filtrującej (μm) 

𝜔 częstotliwość oscylacji platformy bioreaktora (s⁻¹) 
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1. Wstęp 

Bioreaktory single-use z mieszaniem typu wave stanowią jeden z typów urządzeń należących 

do szerokiej kategorii nowoczesnej aparatury bioprocesowej charakteryzującej się wykorzysta-

niem zużywalnych zbiorników wykonanych z tworzywa sztucznego, które są przeznaczone do 

hodowli biomasy [1]. Cechą wyróżniającą tę grupę urządzeń na tle innych rozwiązań single-

use, jak i na tle klasycznych bioreaktorów, wyposażonych w zbiorniki wielorazowego użytku, 

jest zastosowany mechanizm wzbudzania przepływu fazy ciekłej w polimerowym zbiorniku 

oparty o oscylacyjne wychylenia platformy, do której mocuje się polimerowy zużywalny 

zbiornik [2]. 

W typowym scenariuszu zastosowania bioreaktora single-use z mieszaniem typu wave, 

zbiornikowi wykonanemu ze zgrzewanych płatów elastycznej folii polimerowej nadaje się od-

powiedni kształt poprzez utrzymywanie w jego wnętrzu niewielkiego nadciśnienia gazu prze-

tłaczanego przez objętość zbiornika [3]. Należy pamiętać, że objętość robocza polimerowego 

zbiornika jest jedynie częściowo wypełniona fazą ciekłą (pozostałą objętość roboczą wypełnia 

przepływająca faza gazowa) [4], wskutek czego podczas oscylacyjnych wychyleń platformy 

bioreaktora kształt powierzchni międzyfazowej gaz-ciecz zmienia się dynamicznie, formując 

quasistacjonarne struktury ruchu falowego, których charakter zależy m.in. od wartości ampli-

tudy i częstotliwości oscylacyjnych wychyleń zbiornika, stopnia napełnienia zbiornika fazą cie-

kłą oraz właściwości fizykochemicznych ciekłego medium hodowlanego [5]. 

Mechanizm wzbudzania przepływu fazy ciekłej wykorzystywany w bioreaktorach single-

use z mieszaniem typu wave charakteryzuje się zapewnianiem w polimerowym naczyniu wa-

runków sprzyjających prowadzeniu hodowli in vitro biomasy komórek wrażliwych na zjawiska 

wynikające z hydrodynamicznego stresu komórkowego [6], [7]. W ograniczaniu tego typu ne-

gatywnych zjawisk wydatnie pomaga napowietrzanie medium hodowlanego przez stale odna-

wianą powierzchnię międzyfazową gaz-ciecz bez użycia dodatkowych urządzeń rozpraszają-

cych gaz do postaci pęcherzyków, jak i brak ruchomych elementów mieszających 

umieszczonych wewnątrz polimerowego zbiornika w trakcie prowadzenia bioprocesu z wraż-

liwymi mechanicznie komórkami [8]. 

Zastosowanie zużywalnych, presterylizowanych polimerowych zbiorników w bioreakto-

rach single-use z mieszaniem typu wave przekłada się na wymierne korzyści istotne z punktu 

widzenia prowadzenia działalności w sektorach przemysłu biofarmaceutycznego i bioinżynier-

skiego, takie jak łatwiejsze zachowanie krytycznie wymaganej jałowości prowadzonych bio-

procesów i zmniejszenie ryzyka wystąpienia zakażeń, ograniczenie zużycia mediów oraz czyn-

ników chemicznych do czyszczenia i sterylizacji aparatury, czy możliwość znacznego 

skrócenia czasu potrzebnego na przesterowanie instalacji produkcyjnej pod kątem wytwarzania 
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nowego bioproduktu [9], [10]. Argumenty te niezaprzeczalnie wpłynęły na znaczne rozszerze-

nie aplikacyjności instalacji bioreaktorowych opartych o technologię single-use, wykorzysty-

wanych aktualnie jako podstawowe urządzenia w nowoczesnych obszarach przemysłu biofar-

maceutycznego, takich jak przykładowo: 

• hodowle ludzkich komórek macierzystych [11], 

• hodowle ludzkich limfocytów T do terapii przeciwnowotworowych [12], 

• produkcja ludzkich lub humanizowanych przeciwciał monoklonalnych do zastosowań te-

rapeutycznych i diagnostycznych [13], 

• otrzymywanie biologicznie czynnych roślinnych metabolitów wtórnych otrzymywanych 

w hodowlach biomasy roślinnej w formie niezróżnicowanych komórek tkanki kalusowej 

lub zróżnicowanych w organy korzeni transformowanych [14], [15], [16], 

• hodowle komórek mikroorganizmów, głównie bakterii, w celu uzyskiwania rekombinowa-

nych bioproduktów białkowych [17], [18], [19]. 

Pomimo udokumentowanej użyteczności w realizacji bioprocesów, bioreaktory single-use 

z mieszaniem typu wave cechuje ograniczona szybkość wnikania masy w porównaniu do kla-

sycznych bioreaktorów wyposażonych w dysze lub bełkotki rozpraszające gaz dostarczany 

w głąb fazy ciekłej do postaci drobnych pęcherzyków a, w efekcie, wielokrotnego zwiększania 

powierzchni wnikania masy. Z tego względu, bioreaktory single-use z mieszaniem typu wave 

znalazły zastosowanie przy realizacji bioprocesów z wykorzystaniem typów biomasy o umiar-

kowanym, w odniesieniu do mikroorganizmów, tempie proliferacji i szybkości asymilacji 

tlenu [20], [21]. 

Przedstawione powyżej ograniczenie stało się podstawową motywacją do podjęcia studiów 

nad intensyfikacją procesu wnikania masy oraz zwiększeniem wydajności mieszania w poli-

merowych zbiornikach wykorzystywanych do prowadzenia procesów w skali laboratoryjnej 

poprzez modyfikacje zbiornika ukierunkowane na poprawę warunków in vitro proliferacji ho-

dowanej biomasy, z zachowaniem korzyści wynikających z charakterystyki mieszania typu 

wave. Istotną częścią badań wykonanych w ramach pracy doktorskiej było opracowanie no-

wych i udoskonalonych adaptacji procedur umożliwiających ilościowy opis wydajności mie-

szania w polimerowych zbiornikach poddawanych oscylacyjnym wychyleniom, w celu wyzna-

czenia funkcyjnych powiązań między zmiennymi opisującymi pracę danego bioreaktora 

a wartościami parametrów operacyjnych charakteryzującymi realizowany proces. Wyzwanie to 

podjęto ze względu na potencjał do rozszerzenia zasobu dostępnych procedur pomiaru kluczo-

wych parametrów procesowych w bioreaktorach single-use z mieszaniem typu wave o adapta-

cje wykorzystujące nowoczesne techniki cyfrowego rejestrowania, przetwarzania oraz analizy 

obrazu.  
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2. Cel i zakres rozprawy doktorskiej. Tezy naukowe. 

Celem badań przeprowadzonych w ramach niniejszej rozprawy doktorskiej była intensyfikacja 

wymiany masy w bioreaktorze single-use z mieszaniem typu wave poprzez strukturalne mody-

fikacje geometrii polimerowych zbiorników do hodowli biomasy. 

Zakres badań podjętych w studiach prowadzących do niniejszej rozprawy doktorskiej obej-

mował: (i) określenie wpływu parametrów procesowych bioreaktora z mieszaniem typu wave 

na wydajność mieszania fazy ciekłej oraz wpływu wybranych właściwości fazy ciekłej na wy-

dajność wnikania masy w oscylacyjnie wychylanych polimerowych zbiornikach, wraz z zapro-

ponowaniem równań korelacyjnych wiążących wyznaczane wielkości z wartościami parame-

trów charakteryzujących pracę bioreaktora, (ii) opracowanie autorskiej adaptacji metody 

kolorymetrycznej do pomiaru czasu mieszania w układzie i analizy struktury falującej po-

wierzchni międzyfazowej gaz-ciecz z komputerową analizą obrazu oraz (iii) zaprojektowanie, 

opracowanie prototypu, wstępną selekcję i weryfikację wpływu strukturalnych modyfikacji po-

limerowego zbiornika na wydajność mieszania i transportu masy w układzie bioreaktora z mie-

szaniem typu wave, a także bioprocesową walidację zaproponowanych rozwiązań. 

W ramach realizacji postawionych zadań badawczych, na wstępnym etapie badań wyzna-

czono wartości czasu mieszania w polimerowym zbiorniku o objętości nominalnej 2 L przy 

zastosowaniu metody pomiaru odczynu pH oraz wyznaczono wartości objętościowego współ-

czynnika wnikania masy (𝑘𝐿𝑎) w zależności od lepkości i składu fazy ciekłej poddawanej oscy-

lacyjnym wychyleniom. Stwierdzone podczas prac laboratoryjnych i następczo przeprowadzo-

nej analizy wyników wady ograniczające aplikacyjność metody pomiaru odczynu pH do 

ilościowej charakteryzacji badanego typu bioreaktora stały się przyczynkiem do opracowania 

w kolejnym etapie prac autorskiej adaptacji metody kolorymetrycznej z komputerową analizą 

obrazu, przy użyciu której wyznaczono wartości czasu mieszania (𝑡95%) w polimerowych zbior-

nikach o objętościach nominalnych 2 L i 10 L. Na podstawie zebranych wyników, przy użyciu 

narzędzi statystycznych wyznaczono współczynniki równań korelacyjnych do przewidywania 

wartości czasu mieszania w polimerowych zbiornikach. 

W dalszej części badań, przy użyciu metod i narzędzi komputerowej mechaniki płynów 

przeprowadzono obliczenia symulacyjne przepływu wewnątrz polimerowego zbiornika 

o trzech wariantach zmodyfikowanej geometrii. Wyniki symulacji użyto jako podstawę wyboru 

jednego wariantu strukturalnej modyfikacji przeznaczonego do dalszych etapów badań obej-

mujących: ocenę wpływu zmiany geometrii polimerowego zbiornika na wydajność mieszania 

i wnikania masy w badanym układzie oraz bioprocesową walidację modyfikacji poprzez 
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przeprowadzenie szeregu hodowli in vitro zawiesiny niezróżnicowanych komórek tkanki kalu-

sowej Nicotiana tabacum linii Bright Yellow no. 2. 

Postawiono następujące tezy naukowe: 

• Możliwe jest zastosowanie metody kolorymetrycznej do efektywnego wyznaczania ilo-

ściowej charakterystyki czasu mieszania w zależności od wartości parametrów operacyj-

nych bioreaktora single-use z mieszaniem typu wave. 

• Zastosowanie równań korelacyjnych ze współczynnikami, których wartości wyznaczono 

na podstawie danych eksperymentalnych, pozwala na przewidywanie wartości czasu mie-

szania w polimerowych zbiornikach w pełnym dostępnym zakresie parametrów operacyj-

nych bioreaktora single-use z mieszaniem typu wave i porównywanie przewidywanej wy-

dajności mieszania między polimerowymi zbiornikami o różnych objętościach 

nominalnych. 

• Strukturalne modyfikacje zbiorników do hodowli komórek w układzie bioreaktora single-

use z mieszaniem typu wave mogą wpływać na skrócenie czasu mieszania fazy ciekłej oraz 

zwiększenie intensywności transportu masy przez powierzchnię międzyfazową bez eska-

lacji zjawisk negatywnie oddziałujących na hodowaną in vitro biomasę, a przez to pozwa-

lają intensyfikować hodowle biomasy w tego typu urządzeniach. 

Merytoryczne uzasadnienie i szeroką dyskusję postawionych tez przedstawiono w artyku-

łach naukowych zaliczonych do monotematycznego zestawu publikacji, który stanowi inte-

gralną część niniejszej rozprawy doktorskiej. W celu usystematyzowania materiału naukowego 

zaprezentowanego w artykułach tworzących monotematyczny zestaw publikacji, przedsta-

wiono autoreferat pełniący funkcję przewodnika po opublikowanych materiałach, który podzie-

lono na trzy zasadnicze części:  

• Część pierwsza, obejmująca Rozdział 3 pt. „Wprowadzenie”, w której przedstawiono: 

o przegląd literaturowy dotyczący omówienia genezy bioreaktorów single-use oraz po-

działu tej grupy urządzeń na najintensywniej rozwijane typy z uwzględnieniem inży-

nierskiej charakterystyki poszczególnych typów, wraz ze wskazaniem aktualnych 

praktycznych zastosowań w celach badawczych oraz w przemyśle, 

o przegląd literatury dotyczący parametrów charakteryzujących wymianę masy w bio-

reaktorach single-use z mieszaniem typu wave obejmujący przedstawienie definicji 

omawianych parametrów, udokumentowane w literaturze zakresy wartości 
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eksperymentalnych oraz przykłady równań korelacyjnych do przewidywania wartości 

tych parametrów w bioreaktorach single-use z mieszaniem typu wave, 

o przegląd literatury dotyczący omówienia oraz krytycznego porównania metod po-

miaru czasu mieszania w bioreaktorach pod względem wybranych cech wpływających 

na ich aplikacyjność do określania charakterystyki wydajności mieszania w bioreak-

torach single-use wyposażonych w polimerowe zbiorniki [A3]. 

• Część druga, obejmująca Rozdział 4 pt. „Materiały i metody”, w której przedstawiono: 

o opis przyjętej metodyki do ilościowej identyfikacji charakterystyki wydajności mie-

szania w bioreaktorze single-use z mieszaniem typu wave przy zastosowaniu metody 

odczynu pH, w tym wyznaczania wartości czasu mieszania i planowania ekspery-

mentu [A1], 

o opis przyjętej metodyki do ilościowej identyfikacji charakterystyki wnikania masy 

w bioreaktorze z mieszaniem typu wave w zależności od wybranych właściwości fazy 

ciekłej, w tym wyznaczania wartości współczynnika 𝑘𝐿𝑎 [A2], 

o opis przyjętej metodyki do ilościowej identyfikacji charakterystyki wydajności mie-

szania w bioreaktorze single-use z mieszaniem typu wave przy zastosowaniu autor-

skiej adaptacji metody kolorymetrycznej, z uwzględnieniem opisu układu do rejestra-

cji materiału filmowego, opracowania procedury laboratoryjnej, metodyki 

przetwarzania i analizy obrazu, sposobu wyznaczania wartości czasu mieszania oraz 

planowania eksperymentu [A3], [A4]. 

o opis przyjętej metodyki analizy struktury falującej powierzchni międzyfazowej gaz-

ciecz, z uwzględnieniem sposobu przetwarzania i analizy materiału filmowego [A4], 

o opis przyjętej metodyki symulacji przepływu w zbiorniku bioreaktora single-use 

z mieszaniem typu wave przy zastosowaniu obliczeniowej mechaniki płynów dla nie-

zmodyfikowanej oraz wybranych wariantów zmodyfikowanej geometrii zbiornika, 

o opis przyjętej metodyki modyfikacji polimerowego zbiornika bioreaktora z miesza-

niem typu wave poprzez umieszczenie wypustek w celu intensyfikacji wymiany masy 

w polimerowym zbiorniku, 

o opis przyjętej metodyki hodowli zawiesiny komórek N. tabacum linii BY-2 w niezmo-

dyfikowanych oraz zmodyfikowanych polimerowych zbiornikach bioreaktora z mie-

szaniem typu wave. 
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• Część trzecia, obejmująca Rozdział 5 pt. „Wyniki i dyskusja”, w której przedstawiono: 

o najważniejsze wyniki prezentujące wpływ wybranych właściwości fazy ciekłej na wy-

mianę masy w polimerowym zbiorniku bioreaktora z mieszaniem typu wave, które 

zostały opublikowane w artykule [A2], 

o najważniejsze wyniki otrzymane przy zastosowaniu metody pH, prezentujące wpływ 

parametrów pracy bioreaktora z mieszaniem typu wave na wydajność mieszania w po-

limerowym zbiorniku, opublikowane w artykule [A1], wraz z krytyczną oceną aplika-

cyjności metody pH do określania charakterystyki bioreaktora z mieszaniem typu 

wave, 

o najważniejsze wyniki otrzymane przy zastosowaniu autorskiej adaptacji metody kolo-

rymetrycznej, prezentujące wpływ parametrów pracy bioreaktora z mieszaniem typu 

wave na wydajność mieszania w polimerowych zbiornikach o dwóch objętościach no-

minalnych oraz powiązanie tych wyników z przeprowadzoną klasyfikacją struktury 

powierzchni międzyfazowej gaz-ciecz, opublikowane w artykule [A4], 

o wyniki otrzymane w ramach części badań poświęconej bioprocesowej weryfikacji po-

limerowych zbiorników bioreaktora single-use z mieszaniem typu wave poprzez ho-

dowle komórek N. tabacum linii BY-2, poprzedzone analizą wpływu modyfikacji na 

wydajność mieszania oraz wydajność wnikania masy przeprowadzoną na podstawie 

wyników symulacji przepływu oraz pomiarów czasu mieszania i współczynnika 𝑘𝐿𝑎. 
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3. Wprowadzenie 

3.1. Bioreaktory single-use: geneza, systematyka, aplikacyjność 

Geneza 

Bioreaktory single-use to grupa urządzeń charakteryzująca się zastosowaniem zbiorników wy-

konanych z tworzywa sztucznego, przeznaczonych do hodowli biomasy komórek o podwyż-

szonej wrażliwości na niszczące efekty hydrodynamicznego stresu komórkowego oraz do rea-

lizacji bioprocesów angażujących taką biomasę. Pierwsze doniesienie w literaturze naukowej 

dotyczące bioprocesowego wykorzystania zużywalnych zbiorników wykonanych z polimero-

wej folii pochodzi z pierwszej połowy lat 60. XX wieku [22]. Zbiorniki w kształcie czworo-

ścianu o objętości roboczej 50 mL wykonano ręcznie ze zgrzewanych płatów folii polipropyle-

nowej lub teflonowej, a następnie wykorzystano do hodowli wgłębnej komórek bakterii 

Bacillus subtilis, Escherichia coli oraz Serratia marcescens. Główną motywacją autorów tych 

pionierskich badań było opracowanie w pełni funkcjonalnego zamiennika dla kolb Erlenmay-

era, który pozwoliłby na obniżenie ryzyka zakażeń związanego z kłopotliwym procesem mycia 

szkła laboratoryjnego po zakończonym bioprocesie, jak i pomysł na wydajniejsze wykorzysta-

nie powierzchni tacy wstrząsarki laboratoryjnej. 

Kolejnym przykładem wczesnych zastosowań technologii single-use jest praca z lat 90. 

XX wieku, w której bioreaktor o średnicy 6 cm wykonano z przeziernej folii na wzór szklanego 

bioreaktora typu airlift, a następnie wykorzystano do hodowli in vitro biomasy roślinnej proli-

ferującej w formie zróżnicowanych pędów górnych kilku gatunków roślin użytkowych [23]. 

Autorzy cytowanej pracy zwrócili uwagę na ekonomiczne ograniczenia w zastosowaniu szkla-

nych bioreaktorów do hodowli zróżnicowanej biomasy roślinnej, wynikające przede wszystkim 

z wysokiego kosztu zakupu aparatury i wysokich kosztów operacyjnych. 

Jeden z etapów rozwoju reaktorów single-use obejmował wykorzystanie bioreaktorów 

membranowych typu hollow fiber oraz systemów statycznych. W badaniach tych, zbiorniki 

o objętości roboczej 25 mL wykonane z gazoprzepuszczalnego fluoropolimeru wykorzystano 

do statycznej (tj. niemieszanej) hodowli biomasy komórek roślinnych dwóch gatunków: Nico-

tiana tabacum linii Bright Yellow no. 2 [24] oraz Lithospermum erythrorhizon [25]. Celami obu 

przytaczanych bioprocesów było otrzymywanie naftochinonów biosyntetyzowanych przez bio-

masę hodowaną w warunkach in vitro. 

Już od pierwszych udokumentowanych w literaturze naukowej i wskazanych powyżej prób 

opracowania zbiorników wykonanych z polimerowych folii i ich zastosowania do hodowli 
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wgłębnych biomasy mikroorganizmów czy też komórek roślinnych, wyłaniały się argumenty 

uzasadniające potencjał wynikający z wprowadzenia bioreaktorów single-use do szerokiego 

zastosowania: (i) zwiększenie wydajności bioprocesu poprzez zniwelowanie prawdopodobień-

stwa utraty hodowli w wyniku zakażenia spowodowanego użyciem niesterylnego klasycznego 

naczynia hodowlanego wykonanego ze szkła lub stali kwasoodpornej niewłaściwie poddanego 

procedurze jałowienia, (ii) zmniejszenie kosztów inwestycyjnych wynikających z rozbudowy 

infrastruktury aparaturowej oraz (iii) zmniejszenie jednostkowych kosztów operacyjnych bio-

procesu poprzez wyeliminowanie długotrwałych i kosztochłonnych procedur czyszczenia apa-

ratury CIP (ang. cleaning-in-place). 

W ciągu pierwszych dwóch dekad XXI wieku nastąpiło znaczne upowszechnienie biore-

aktorów single-use w branży biotechnologicznej i farmaceutycznej, dodatkowo przyspieszone 

wzrostem zapotrzebowania na wartościowe farmaceutycznie specyficzne produkty pochodze-

nia biologicznego, będące metabolitami pozyskiwanymi m.in. z izolowanych komórek zwie-

rzęcych czy też roślinnych. Nie bez znaczenia był także postęp dokonany w udoskonalaniu 

technologii wytwarzania biozgodnych tworzyw sztucznych i biomateriałów o odpowiednich 

właściwościach mechanicznych. Zakres stosowalności polimerowych zbiorników do hodowli 

biomasy i realizacji bioprocesów poszerzył się o możliwość przeprowadzania procesów także 

z wykorzystaniem komórek owadzich, ssaczych, a wreszcie i ludzkich. Współcześnie, komer-

cyjnie dostępne są urządzenia o objętościach roboczych rzędu od kilkudziesięciu mililitrów do 

kilku metrów sześciennych, zintegrowane z komputerowymi systemami sterowania i różniące 

się, między innymi, stopniem oprzyrządowania oraz mechanizmem mieszania, możliwymi do 

dobrania w zależności od wymagań określonych podatnością komórek hodowanej biomasy na 

niszczenie w mieszanych układach hodowlanych oraz od skali realizacji bioprocesu planowa-

nego do zastosowania w zakładzie produkcyjnym. Systemy bioreaktorów single-use są zwykle 

modularne, umożliwiające dobór dodatkowej aparatury, takiej jak pompy lub kontrolery czuj-

ników, jak i rozszerzającej funkcjonalności wykorzystanego układu aparaturowego w miarę 

zwiększania skali realizowanego bioprocesu. Zalety układów hodowlanych wykorzystujących 

polimerowe zbiorniki hodowlane jednorazowego użytku, upowszechniona dostępność tego 

typu systemów oferowanych przez zarówno uznane koncerny czy nowopowstające firmy, które 

w portfolio swoich produktów posiadają rozwiązania profilowane pod bioprocesowe wymaga-

nia użytkowników, jak i obniżający się koszt jednostkowy użycia naczyń i zbiorników jedno-

razowego zastosowania, w synergiczny sposób przełożyły się na powstanie nowego sektora 

aparaturowego i aplikacyjnego w przemyśle biofarmaceutycznym i bioinżynierskim, który od 

pierwszej dekady XXI wieku został określony mianem technologii single-use [26]. 
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Obecnie stosowane polimerowe zbiorniki bioreaktorów single-use przyjmują formę wol-

nostojących konstrukcji zgrzewanych bądź odlewanych ze sztywnego tworzywa, lub toreb wy-

konanych ze zgrzewanych płatów jedno-, kilku- bądź wielowarstwowych folii o różnej ela-

styczności. Zbiorniki te mocowane są do powierzchni wychylanych orbitalnie platform lub 

umieszczane wewnątrz obudowy o wymiarach dostosowanych do zbiorników o danej objętości. 

Zastosowanie platformy lub obudowy pozwala na łatwe uzupełnienie tak specyficznego układu 

aparaturowego o dodatkowe komponenty, takie jak elementy układu regulacji temperatury za-

wartości zbiornika, porty przyłączeniowe przewodów do transportu gazów i cieczy lub złącza 

odchodzące od czujników wbudowanych w ścianę polimerowego zbiornika bądź sensorów 

wtopionych bezpośrednio w ścianę zbiornika, czy też umieszczonych wewnątrz jego objętości 

roboczej. Docelowy kształt oraz odpowiednią sztywność zbiorników wykonanych z elastycznej 

folii uzyskuje się poprzez utrzymywanie w ich wnętrzu niewielkiego nadciśnienia (zwykle po-

niżej 0,1 bar [27]) dzięki użyciu zaworu zwrotnego na wylocie przetłaczanego przez zbiornik 

gazu (najczęściej wyjałowionego powietrza atmosferycznego). 

Wolnostojące zbiorniki bioreaktorów single-use są zwykle wytłaczane w formie pojedyn-

czej warstwy tworzywa sztucznego pełniącego rolę warstwy kontaktowej, najczęściej wykona-

nej z jednej z odmian polietylenu, takiej jak polietylen niskiej (LDPE) lub wysokiej (HDPE) 

gęstości czy też ich mieszanek, polipropylenu (PP) lub poli(etylenu-octanu) winylu (EVA) [28]. 

Skład poszczególnych warstw folii, z których produkowane są polimerowe zbiorniki 

o kształcie worków czy też toreb dobierany jest w odniesieniu do specyficznych wymagań bio-

masy hodowanej w tego typu nietypowych układach aparaturowych [28], [29]. Warstwa kon-

taktowa, przeznaczona do bezpośredniego kontaktu z medium hodowlanym zawierającym ko-

mórki danego typu biomasy, musi cechować się odpornością chemiczną i inertnością 

biochemiczną, elastycznością, dobrą zgrzewalnością oraz niską podatnością na wymywanie 

związków chemicznych pozostałych po procesie wytwarzania zapobiegającą ekstrakcji skład-

ników folii do mieszanej w zbiorniku fazy ciekłej. Podobnie jak w przypadku tworzyw jedno-

warstwowych, warstwa barierowa w wielowarstwowych foliach może być wykonana z LDPE, 

HDPE, LLDPE, PP lub EVA. Natomiast zadaniem warstwy zewnętrznej, wykonanej najczę-

ściej z poliamidu (PA) lub poli(tereftalanu etylenu) (PET), jest zapewnienie odpowiednich wła-

ściwości mechanicznych wielowarstwowego materiału poprzez wysoką odporność na przebicie 

oraz wytrzymałość na rozciąganie i deformacje kształtu zbiornika [29]. Warstwa barierowa, 

której zadaniem jest zapobieganie przenikaniu gazów i innych lotnych substancji do otoczenia 

bioreaktora, może być również wykonana z alkoholu etylowinylowego (EVOH) lub 

poli(chlorku winylidenu) (PVDC). Oba wymienione polimery cechują się niską 
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przepuszczalnością dla gazów i pary wodnej, jednak, ze względu na wrażliwość na wilgoć lub 

słabą zgrzewalność, warstwy wykonane z tych tworzyw umieszcza się jedynie w foliach wie-

lowarstwowych, pomiędzy warstwą kontaktową a warstwą zewnętrzną [30]. 

Systematyka 

Spośród wielu wariantów bioreaktorów single-use, które jako prototypy były opracowywane 

i badane na wstępnych etapach ekspansji technologii single-use w zastosowaniach bioproceso-

wych, wyłoniły się trzy najobszerniej i najintensywniej rozwijane typy aparatów [1], [9], [31]: 

• bioreaktory single-use z mieszadłem mechanicznym, 

• bioreaktory single-use z mieszaniem orbitalnym, 

• bioreaktory single-use z (oscylacyjnym) mieszaniem typu wave. 

Bioreaktory single-use z mieszadłem mechanicznym pod względem zastosowanego me-

chanizmu mieszania są podobne do szeroko stosowanych klasycznych reaktorów/bioreaktorów 

zbiornikowych wyposażonych w zbiorniki wykonane ze szkła lub stali nierdzewnej. Oczywiste 

analogie w budowie tych dwóch grup aparatów, tj. urządzeń wyposażonych w klasyczne 

szklane lub stalowe zbiorniki wielokrotnego użytku oraz zużywalne zbiorniki polimerowe spra-

wiają, że dotychczas opublikowane modele i korelacje matematyczne, opracowane w celu prze-

widywania wartości parametrów pracy oraz przebiegu procesów realizowanych w bioreakto-

rach wielokrotnego użytku, mogą być stosowane także do ich zużywalnych odpowiedników 

aparaturowych [32]. 

Natlenianie płynu hodowlanego w systemach single-use z mieszadłem odbywa się najczę-

ściej barbotażowo, z wykorzystaniem dysz rozpraszających dostarczaną fazę gazową do postaci 

drobnych pęcherzyków. Zwykle dysze są zintegrowane z jednorazowym zbiornikiem i wraz 

z nim dostarczane, a ich wyloty są niekiedy strukturalnie zintegrowane z dnem lub dolną czę-

ścią ściany bocznej polimerowego zbiornika [33].  

Połączenie silnika z wałem mieszadła w polimerowych zbiornikach stosowanych w biore-

aktorach single-use musi być realizowane bez ryzyka utraty szczelności zbiornika, które prawie 

zawsze odpowiada za rozjałowienie układu hodowlanego i jego zakażenie mikrobiologiczne. 

W przypadku zbiorników wykonanych z elastycznych tworzyw polimerowych często wyko-

rzystywane w tym celu są sprzęgła magnetyczne [5], natomiast w przypadku wolnostojących 

zbiorników wykonanych z twardych polimerów używa się, odpowiednio, uszczelnionych złą-

czy, czyli rozwiązań analogicznych do stosowanych w urządzeniach wyposażonych w szklane 

lub stalowe zbiorniki [34], [35]. Typ mieszadła wbudowanego w strukturę jednorazowego 
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zbiornika powinien być dostosowywany do właściwości hodowanej w nim biomasy, w szcze-

gólności do wytrzymałości komórek na hydrodynamiczny stres komórkowy wywołany przeby-

waniem komórek w cyrkulującej lub przepływającej przez naczynie fazy ciekłej medium ho-

dowlanego, który to przepływ charakteryzowany jest zwykle wysokimi wartościami naprężeń 

ścinających. Z danych katalogowych udostępnianych przez producentów bioreaktorów 

single-use wynika, że jako mieszadła mechaniczne zintegrowane z polimerowymi zbiornikami 

najczęściej wykorzystywane są turbiny Rushtona lub mieszadła śmigłowe, ale niektóry z do-

stawców konfigurują zbiorniki polimerowe również z innymi typami mieszadeł o ograniczo-

nym wpływie na hodowane wgłębnie komórki [36].  

Spośród wszystkich typów bioreaktorów single-use, to właśnie polimerowe zbiorniki jed-

norazowego użytku wyposażone w mieszadło mechaniczne są dostępne w najszerszym zakresie 

objętości roboczych. Z jednej strony, zautomatyzowane systemy hodowlane o wysokiej prze-

pustowości (ang. high-throughput) umożliwiające prowadzenie niezależnych bioprocesów 

równolegle w nawet kilkudziesięciu miniaturowych zbiornikach wykorzystują polimerowe 

zbiorniki o pojemnościach od kilkunastu do kilkuset mililitrów [35], [37], [38]. Natomiast na 

drugim biegunie rozpiętości dostępnych objętości, największe dostępne obecnie zużywalne 

zbiorniki wykonane z polimerowego tworzywa mogą pomieścić od kilkuset litrów do nawet 

kilku metrów sześciennych ciekłego medium hodowlanego [39]. 

Poniżej przedstawiono wybrane modele bioreaktorów single-use z mieszadłem dostępne 

aktualnie na rynku, wraz z zakresami dostępnych objętości roboczych charakteryzujących mo-

dele polimerowych zużywalnych naczyń hodowlanych wykorzystywane w danych aparatach: 

• ABEC CSR®, 50–6000 L 

• Applikon AppliFlex™ ST, 0,5–3 L 

• Cytiva Xcellerex™ XDR, 10–2000 L 

• Eppendorf BioBLU® c, 0,1–40 L 

• Eppendorf BioBLU® f, 0,0065–3,75 L 

• Merck Mobius® 3L, 3L 

• Sartorius Univessel® SU, 2 L 

• Sartorius Ambr®, 0,001–0,25 L 

• Sartorius Biostat® STR, 50–2000 L 

• Thermo Scientific DynaDrive™, 5–5000 L 

• Thermo Scientific HyPerforma™, 50–2000 L 
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Powyższe dane zostały zgromadzone na podstawie ofert handlowych dostępnych na stro-

nach internetowych producentów wymienionych bioreaktorów single-use, które analizowano 

podczas przygotowywania niniejszej rozprawy (tj. w okresie lipiec–wrzesień 2025 r.).  

Idea opracowania bioreaktorów single-use z mieszaniem orbitalnym wywodzi się bezpo-

średnio z potrzeby powiększania skali układów hodowlanych powszechnie realizowanych la-

boratoryjnie w biotechnologii i naukach przyrodniczych, czyli okresowych hodowli wgłębnych 

biomasy prowadzonych w kolbach Erlenmayera umieszczanych na tacy wstrząsarki laborato-

ryjnej wprowadzanej w ciągły orbitalny ruch [40]. Energia mieszania w bioreaktorach z mie-

szaniem orbitalnym jest wprowadzana do cieczy bez zastosowania mieszadła mechanicznego, 

zaś wnikanie tlenu do cieczy hodowlanej odbywa się poprzez stale odnawianą powierzchnię 

międzyfazową gaz-ciecz [41]. 

Zbiorniki do hodowli w systemach bioreaktorów z mieszaniem orbitalnym mają zwykle 

cylindryczny (lub zbliżony do cylindrycznego) kształt i są produkowane prawie wyłącznie 

z elastycznych tworzyw. Obudowa, wewnątrz której umieszcza się zbiornik jednorazowego 

użytku, znajduje się na ruchomej platformie o regulowanej częstotliwości orbitalnych oscylacji. 

Modele bioreaktorów single-use z mieszaniem orbitalnym są przystosowane do hodowli w skali 

pilotażowej prowadzonych w zbiornikach polimerowych o objętości roboczej od kilku do kil-

kudziesięciu litrów, ale również i do produkcji przemysłowej w urządzeniach przystosowanych 

do przeprowadzania szarży hodowlanej o objętości metrów sześciennych [42]. 

Regularność struktury przepływu cieczy uzyskiwana w polimerowych zbiornikach biore-

aktorów single-use z mieszaniem orbitalnym oraz podobieństwo mechanizmu mieszania do 

tego wykorzystywanego w kolbach Erlenmayera wpłynęły na opracowanie charakterystyki tej 

grupy urządzeń opartej o liczby kryterialne oraz opracowanie równania korelacyjnego do sza-

cowania wartości objętościowego współczynnika wnikania masy po stronie fazy ciekłej 

𝑘𝐿𝑎 [43]: 

𝑘𝐿𝑎 ⋅ (
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𝑔2
)

1
3
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)
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)
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Zmiennymi w powyższym równaniu korelacyjnym, którego zakres stosowalności obej-

muje zbiorniki o objętości od 20 do 200 litrów, są: średnica bioreaktora 𝑑, częstotliwość oscy-

lacji 𝑛, średnica ruchu orbitalnego 𝑑0, objętość 𝑉𝐿 i lepkość kinematyczna 𝜈 cieczy w zbior-

niku oraz współczynnik dyfuzji tlenu 𝐷𝑂2. 

W dostępnej literaturze naukowej dotrzeć można do doniesień o próbach zmodyfikowania 

geometrii jednorazowych zbiorników bioreaktorów single-use z mieszaniem orbitalnym w celu 
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zwiększenia efektywności mieszania i intensyfikacji transportu masy. Jedna z modyfikacji po-

legała na wprowadzeniu do wnętrza bioreaktora elementu w kształcie helisy pozostającego 

w kontakcie z cylindryczną ścianą zbiornika w celu zwiększenia wartości współczynnika 𝑘𝐿𝑎 

poprzez rozwinięcie powierzchni wnikania masy [44]. Autorzy wskazują, że poprzez zapropo-

nowaną modyfikację konstrukcji polimerowego zbiornika udało się zwiększyć wydajność wni-

kania masy przez powierzchnię międzyfazową około 5-krotnie w przypadku zbiornika o obję-

tości nominalnej 30 litrów oraz około 10-krotnie w przypadku zbiornika o objętości nominalnej 

1,5 m³. 

Inna grupa badawcza zaproponowała wykorzystanie mieszanego orbitalnie zbiornika 

w kształcie pierścienia z wbudowanymi w jego ściany przegrodami. Pomimo osiągnięcia wy-

sokich wartości współczynnika 𝑘𝐿𝑎 oraz porównywalnych parametrów wzrostu biomasy ko-

mórek zwierzęcych w porównaniu do hodowli przeprowadzonej w bioreaktorze single-use 

z mieszaniem typu wave, istotnym mankamentem rozwiązania było znaczne zwiększenie war-

tości naprężeń ścinających w cieczy oraz trudności w wytwarzaniu przegród z tworzyw wyko-

rzystywanych do produkcji zbiorników single-use [45], [46]. 

Kolejnym testowanym rozwiązaniem prototypowym był polimerowy zbiornik w kształcie 

prostopadłościanu z łukowato zaokrąglonymi rogami. Zmiana geometrii poskutkowała zwięk-

szeniem wartości mocy właściwej mieszania, ponad dwukrotnym zwiększeniem wartości 

współczynnika 𝑘𝐿𝑎 oraz ponad dwukrotnym zmniejszeniem wartości czasu mieszania w po-

równaniu do wartości analogicznych parametrów uzyskanych w przypadku zastosowania mie-

szanego orbitalnie zbiornika o przekroju kołowym. Pomimo obiecujących wyników, autorzy 

tego rozwiązania nie przeprowadzili weryfikacji bioprocesowej zbiornika o zmodyfikowanej 

geometrii, która powinna zostać przedstawiona w celu pełnej oceny przebiegu hodowli i zacho-

wania się biomasy przy zmienionych warunkach hydrodynamicznych [47]. 

Aktualnie dostępne na rynku modele bioreaktorów single-use z mieszaniem orbitalnym 

oferowane są wyłącznie przez dwóch producentów, którzy do swoich aparatów oferują nastę-

pujące zakresy objętości roboczych naczyń hodowlanych: 

• Kühner OrbShake™, 1,5–2500 L 

• TPP TubeSpin® Bioreactor, 0,001–0,4 L  

 

Bioreaktory single-use z (oscylacyjnym) mieszaniem typu wave stanowią trzecią grupę 

bioreaktorów wyposażanych w zbiorniki jednorazowego użytku. Mechanizm mieszania zasto-

sowany w bioreaktorach z mieszaniem typu wave opiera się na wzbudzaniu falowego ruchu 

cieczy wskutek oscylacyjnego ruchu platformy, na której umieszcza się zbiornik, w którym 
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realizuje się dany bioproces. W większości dostępnych komercyjnie modeli bioreaktorów 

z mieszaniem typu wave, ruch platformy odbywa się wokół jednej poziomej osi. Jednakże do-

stępne są również rozwiązania, w których, w celu zwiększenia wydajności mieszania, oscyla-

cyjne wychylenia są sprzężone z ruchem posuwisto-zwrotnym wykonywanym przez polime-

rowy zbiornik wzdłuż liniowych szyn [6]. Kąt i częstotliwość oscylacyjnych wychyleń 

platformy jest najczęściej regulowana przy użyciu komputera wyposażonego w dedykowane 

oprogramowanie. W aparatach zaliczanych do tej grupy bioreaktorów single-use uzyskiwane 

jest mieszanie bez wykorzystania mieszadła mechanicznego oraz natlenianie cieczy hodowla-

nej przez stale odnawianą powierzchnię międzyfazową, a połączenie tych efektów proceso-

wych skutkuje potencjałem ograniczenia wartości maksymalnych naprężeń ścinających i spra-

wia, że ten typ bioreaktorów single-use jest szczególnie często wykorzystywany do hodowli 

komórek wrażliwych na hydrodynamiczny stres komórkowy, czyli na przykład komórek zwie-

rzęcych (owadzich, ssaczych i ludzkich) pozbawionych ściany komórkowej, a chronionych je-

dynie przez niewytrzymałą mechanicznie błonę komórkową, czy też komórek roślinnych oto-

czonych umiarkowanie wytrzymałą mechanicznie ścianą komórkową, której struktura oparta 

jest na mikrofibrylach celulozowych, lub protoplastów komórek roślinnych sztucznie pozba-

wianych ścian komórkowych [7], [48], [49].  

Polimerowe zbiorniki do realizacji hodowli w bioreaktorach single-use z mieszaniem typu 

wave są najczęściej wytwarzane z dwóch prostokątnych płatów folii z polimerowego tworzywa 

sztucznego, zgrzewanych wzdłuż ich krawędzi. Utworzona w ten sposób górna powierzchnia 

zbiornika jest doposażana według indywidualnego zamówienia w króćce przewodów do trans-

portu cieczy i gazów oraz inne przyłącza, takie jak, przykładowo, porty do pobierania próbek. 

Zbiorniki te mogą być również wyposażone we wbudowane w powierzchnię dolnej ściany jed-

norazowe optyczne miniaturowe czujniki (sensory) stężenia tlenu rozpuszczonego w fazie wod-

nej lub odczynu pH medium hodowlanego, lub zaawansowane impedancyjne czujniki stężenia 

żywych komórek w pożywce. Jednorazowe czujniki, poza chemicznymi elementami czułymi 

na zmianę wybranych właściwości mieszaniny hodowlanej, zawierają złącza do przewodów 

światłowodowych lub elektrycznych transmitujących sygnały do przetwornika w celu automa-

tycznie przeprowadzanej analizy zmian parametrów układu. 

Przepływ cieczy w bioreaktorach single-use typu wave wywoływany oscylacyjnym ru-

chem platformy, na której umieszczony jest polimerowy zbiornik, charakteryzuje się dużą de-

finiowalną zmiennością w zależności od wielu czynników, takich jak amplituda i częstotliwość 

oscylacji, stopień napełnienia zbiornika czy właściwości reologiczne mieszanej cieczy. Rozwi-

nięcie powierzchni międzyfazowej gaz-ciecz w trakcie każdego cyklu oscylacji oraz 
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intensywność załamywania powstających fal mają istotny związek z szybkością wnikania masy 

oraz wydajnością mieszania realizowanego w polimerowych zbiornikach tego typu. Szczegó-

łowy opis parametrów charakteryzujących wymianę masy w bioreaktorach single-use z mie-

szaniem typu wave zamieszczono w Rozdziale 3.2 niniejszej rozprawy. 

Objętości nominalne polimerowych zbiorników oferowanych przez producentów bioreak-

torów single-use z mieszaniem typu wave mieszczą się w zakresie od 1 do 200 litrów, co prze-

kłada się na zakres maksymalnej objętości roboczej od około 0,5 do około 100 litrów. Urządze-

nia tego typu są często wykorzystywane do bioprocesów realizowanych w skali ćwierć- lub 

półtechnicznej, czyli na etapie między skalą laboratoryjną realizowaną na płytkach wielodoł-

kowych lub w kolbach Erlenmayera a skalą produkcyjną [6]. 

Przykłady aktualnie oferowanych modeli bioreaktorów single-use z mieszaniem typu wave, 

wraz z dostępnym zakresem objętości roboczych polimerowych zbiorników oferowanych dla 

każdego z systemów, przedstawiono poniżej (w nawiasach podano sposób realizacji oscylacyj-

nych wychyleń zbiorników): 

• Sartorius Biostat® RM, 1–100 L (oscylacyjne wychylenia 1D) 

• Cytiva ReadyToProcess WAVE™ 25, 1–100 L (oscylacyjne wychylenia 1D) 

• Cell-tainer™, 0,15–200 L (oscylacyjne wychylenia 2D). 

Aplikacyjność 

Wszystkie typy bioreaktorów single-use oferują szereg zalet wynikających z zastosowania po-

limerowych zbiorników jednorazowego użytku przeznaczonych do hodowli biomasy lub reali-

zacji innych bioprocesów. Współcześnie dostępne w komercyjnej ofercie polimerowe zbiorniki 

są fabrycznie presterylizowane przez ich producenta, co przekłada się na znaczne zredukowanie, 

a nawet wyeliminowanie kosztów operacyjnych i zużycia mediów związanych z czyszczeniem 

aparatury po każdej szarży danego bioprocesu oraz na skrócenie przestojów układu bioreaktora 

single-use. Zminimalizowane ryzyko zakażenia układu hodowlanego sprawia, że bioreaktory 

single-use są wykorzystywane w procesach, w których priorytetowe jest zachowanie jak naj-

wyższej czystości produktu, realizowanych w zakładach zachowujących zgodność z normami 

dobrej praktyki wytwarzania (ang. Good Manufacturing Practice, GMP), które m.in. obejmują 

producentów biofarmaceutyków [50]. 

Zastosowanie bioreaktorów single-use, w porównaniu do procesów realizowanych 

w zbiornikach wielokrotnego użytku, tj. szklanych lub stalowych, stwarza możliwości zacho-

wania konfigurowalności organizacji realizacji procesu produkcji oraz znacznie ułatwia prze-

strajanie układu i wprowadzanie modyfikacji w instalacji wykorzystywanej do prowadzenia 



 

36 

 

bioprocesu. Zastosowanie bioreaktorów single-use umożliwia producentom z sektora biofar-

maceutycznego wdrażanie instalacji o łącznych pojemnościach sięgających dziesiątek metrów 

sześciennych, w których czas potrzebny na dostosowanie ciągu produkcyjnego do wytwarzania 

dowolnego nowego bioproduktu, w zależności od aktualnego zapotrzebowania, może być nie 

dłuższy niż cztery tygodnie [50], [51]. Przegląd zastosowań bioreaktorów single-use pogrupo-

wanych według typu zastosowanego układu bioreaktorowego, z wyszczególnieniem objętości 

roboczej 𝑉 oraz objętości nominalnej 𝑉𝑛𝑜𝑚 polimerowego zbiornika, przedstawiono w Tabeli 1. 

Bioreaktory single-use i wykorzystywane w nich zużywalne polimerowe zbiorniki znalazły 

zastosowanie w szczególności w nowoczesnych obszarach przemysłu biofarmaceutycznego, 

między innymi na etapie analiz przesiewowych w trakcie realizacji badań klinicznych [32], 

opracowywaniu szczepionek nowej generacji, czy też w postępie, który w ostatnim dwudzie-

stoleciu dokonał się w medycynie spersonalizowanej [52] oraz terapiach komórkowych [53]. 

W tego typu aplikacjach skala produkcji jest niewielka, a przez to mogłaby okazać się nieren-

towną przy zastosowaniu klasycznych bioreaktorów wyposażonych w szklane czy stalowe 

zbiorniki wielokrotnego użytku wymagające sterylizacji, a przez to również i przestojów insta-

lacji pomiędzy kolejno realizowanymi szarżami danego bioprocesu. Udokumentowane w do-

niesieniach literaturowych zastosowania bioreaktorów single-use z mieszadłem obejmują 

między innymi produkcję przeciwciał poli- i monoklonalnych [54] wykorzystywanych w im-

munoterapii, diagnostyce medycznej, ale również i w wysoko selektywnych metodach anali-

tycznych, a także wytwarzanie inhibitorów proteaz [55] zapobiegających rozwojowi chorób 

pasożytniczych przenoszonych przez owady, na które jak dotąd brakuje skutecznych leków. 

Kolejną z biofarmaceutycznych aplikacji bioreaktorów single-use zaopatrzonych w zużywalne 

zbiorniki z mieszadłem do realizacji bioprocesów w małej objętości było wykorzystanie do 

równoległego prowadzenia różnych wariantów tego samego bioprocesu na etapie optymalizacji 

składu pożywki przeznaczonej do hodowli bakterii z rodzaju Neisseriaceae [56].  W hodowlach 

tych uzyskiwano wydzielane zewnątrzkomórkowo pęcherzyki błony komórkowej o potencjal-

nym zastosowaniu jako biotyczne adiuwanty w preparatach szczepionkowych, wzmacniające 

immunogenność podstawowego czynnika biotycznego. 

Od samego początku rozwoju i dalszej ewolucji konstrukcyjnej bioreaktorów single-use 

obszar zastosowań urządzeń wykorzystujących zalety mieszania orbitalnego, jak i mieszania 

typu wave wywoływanego oscylacyjnymi wychyleniami całego zbiornika, obejmuje głównie 

bioprocesy realizowane z zastosowaniem biomasy komórek zwierzęcych i ludzkich oraz bio-

masy komórek i organów roślinnych. Wyróżniane w doniesieniach literaturowych jest wyko-

rzystanie bioreaktorów single-use tej grupy do otrzymywania cząstek wirusów namnażanych 
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bezpośrednio w komórkach danego gatunku ssaka, które to bioprodukty wirusowe, po procesie 

atenuacji, stanowią czynnik biotyczny w atenuowanych wariantach wektorowych szczepionek 

przeciwwirusowych [57], a w przypadku zachowania wirulencji namnożonych wirusów wyko-

rzystywane są jako wirusowe wektory w testowanych terapiach genowych [58]. Bioreaktory 

single-use z mieszaniem orbitalnym oraz aparaty z mieszaniem typu wave odegrały kluczową 

rolę w trakcie jakże doskonale pamiętanej pandemii COVID-19. Urządzenia tego typu były 

wykorzystywane do przeprowadzanej w warunkach in vitro transkrypcji specyficznych matryc 

mRNA [59], które to makrocząsteczki stanowiły czynnik biotyczny nowych generacji szcze-

pionek, takich jak Comirnaty™ (nazwa kodowa: BNT162b2) czy Spikevax (nazwa kodowa: 

mRNA-1273), produkowanych, odpowiednio, przez przedsiębiorstwa Pfizer-BioNTech oraz 

Moderna Inc. Wspomniane preparaty szczepionkowe w znacznym stopniu odpowiadały za upo-

wszechnienie w populacji ludzkiej odporności na infekcje wywoływane kolejnymi wariantami 

wirusa SARS-CoV-2. Innym zastosowaniem omawianej grupy bioreaktorów single-use w trak-

cie pandemii COVID-19 było wytwarzanie białka spike koronawirusa SARS-CoV-2 na po-

trzeby badań serologicznych [60]. 

Istotną współczesną gałąź zastosowania bioreaktorów single-use z mieszaniem typu wave 

stanowi otrzymywanie cennych farmaceutycznie metabolitów wtórnych biosyntetyzowanych 

przez hodowaną w warunkach in vitro biomasę roślinną. W doniesieniach literaturowych od-

notowano wykorzystanie bioreaktorów z mieszaniem typu wave przy produkcji enzymu 

α-galaktozydazy A stosowanego w leczeniu choroby metabolicznej Fabry’ego ze splątków 

(protonema) mchu z rodzaju Physcomitrella, czy związków z grupy triterpenoidów ekstraho-

wanych z hodowanych wgłębnie zawiesin komórek tkanki kalusowej Ocimum basilicum, cha-

rakteryzujących się właściwościami przeciwzapalnymi [61] i przeciwutleniającymi [62], 

a także wykorzystywanych między innymi do zapobiegania uszkodzeniom wątroby wywoły-

wanym działaniem leków stosowanych w chemioterapii [63]. Bioreaktory single-use, w któ-

rych ruch cieczy jest wzbudzany oscylacyjnymi wychyleniami polimerowego zbiornika, były 

jak dotąd wykorzystywane również do powiększania skali produkcji biomasy ludzkich 

limfocytów CAR-T, hodowanych na potrzeby terapii komórkowych [12], czy też innych 

specyficznych biofarmaceutyków zyskujących na aplikacyjności, takich jak przeciwciała 

monoklonalne [64].  
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Tabela 1. Przegląd praktycznych zastosowań różnych typów bioreaktorów single-use. 

Biomasa Bioprodukt V (L) Vnom (L) Źródło 

Bioreaktory single-use z mieszadłem 

komórki jajnika chomika 

chińskiego (CHO) 

przeciwciała 

monoklonalne 

640–1000 1000 [65] 

ludzkie mezenchymalne 

komórki macierzyste 

(hMSC) 

biomasa 1,0–2,4 3,0 [66] 

ludzkie mezenchymalne 

komórki macierzyste 

(hMSC) 

biomasa 0,015 0,015 [67] 

ludzkie indukowane pluri-

potencjalne komórki ma-

cierzyste (hiPSC) 

biomasa 0,20 0,25 [68] 

komórki jajnika chomika 

chińskiego (CHO) 

immunoglobulina G 

(IgG) 

24 × 0,18 24 × 0,25 [69] 

komórki jajnika chomika 

chińskiego (CHO) 

immunoglobulina G 

(IgG) 

200 200 [70] 

grzyby strzępkowe 

Penicillum sp. 

inhibitor proteaz 2,0 2,0 [71] 

bakterie Escherichia coli 

K12 

inhibitor proteaz 50 50 [72] 

bakterie Gram-ujemne 

Neisseriaceae sp. 

pęcherzyki błony ko-

mórkowej (OMVs) 

24 × 0,008 24 × 

0,015 

[35] 

Bioreaktory single-use z mieszaniem orbitalnym 

ludzkie limfoblasty 

(MEG-01)  

biomasa 1,0 1,0 [73] 

komórki siatkówki kaczki 

piżmowej (AGE1.CR.pIX) 

cząstki wirusa grypy 

typu A 

5,0–10,0 10 [74], 

[75] 

komórki jajnika chomika 

chińskiego (CHO) 

przeciwciała 

monoklonalne 

8,0 10 [74] 
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komórki siatkówki kaczki 

piżmowej (AGE1.CR.pIX) 

cząstki wirusa 

Ankara (MVA-CR19) 

5,0 10 [76] 

Bioreaktory single-use z mieszaniem typu wave 

mikroalgi Crypthecodi-

nium cohnii 

kwas dokoza- 

heksaenowy 

(ω-3 nienasycony) 

1 15* [16] 

ludzkie embrionalne 

komórki macierzyste 

(hESC) 

biomasa 0,40 1 [11] 

splątki mchu 

Physcomitrella patens 

α-galaktozydaza 100 200 [14] 

Gram-dodatnie bakterie  

Streptomyces clavuligerus 

kwas klawulanowy 5,0 10,0* [18] 

owadzie komórki Spodo-

ptera frugiperda (Sf9) 

owadzie białko  

rekombinowane 

1,0 2,0 [19] 

ludzkie limfocyty CAR-T biomasa 1,0 2,0 [12] 

komórki miazgi (CMCs) 

bazylii pospolitej 

triterpenoidy 1,0 2,0 [15] 

zarodki somatyczne 

jodły kaukaskiej 

dojrzałe zarodki 

somatyczne do synte-

tycznych nasion 

4,0 10 [77] 

ludzkie embrionalne 

komórki nerki (HEK-293) 

przeciwciała poliklo-

nalne 

15–20 50 [13] 

ludzkie embrionalne 

komórki nerki (HEK-293) 

białko spike wirusa 

SARS-CoV-2 

30 50 [60] 

polimeraza RNA 

z bakteriofagu T7 

mRNA do szczepionki 

przeciw SARS-CoV-2 

100 200 [59] 

chondrocyty bydła 

domowego (CP5) 

biomasa 0,30 2,0 [8] 



 

40 

 

lizat komórek tytoniu 

szlachetnego (BY-2) 

białko syntezowane 

pozakomórkowo 

(CFP) 

1,0 2,0* [17] 

transfekowane owadzie 

komórki Spodoptera 

frugiperda (Sf21) 

białka rekombinowane 20 10 [78] 

* – bioreaktor z dwuwymiarowym ruchem platformy 

Wśród szeregu niezaprzeczalnych zalet wynikających z użytkowania polimerowych zbior-

ników, zastosowanie bioreaktorów single-use w produkcji przemysłowej jest jednak poważnym 

źródłem powstawania znacznej ilości i masy odpadów w formie zużytych tworzyw sztucznych, 

których zagospodarowanie i przetwarzanie wymaga często dekontaminacji materiału biologicz-

nego potencjalnie powodującego skażenia. Innym problemem, dostrzegalnym przez pryzmat 

skomplikowanej struktury wielowarstwowych folii wykorzystywanych do wytworzenia 

zbiorników, są wieloetapowe strategie recyklingu tego typu odpadów przeznaczonych do po-

nownego użytku. Upowszechnianie się systemów bioreaktorów single-use w przemyśle biofar-

maceutycznym, jak i w sektorze badań i rozwoju, wraz z coraz bardziej zaostrzanymi wyma-

ganiami środowiskowymi nakładanymi przez organy regulacyjne na przemysł farmaceutyczny, 

w tym branżę life-science, synergicznie sprawiają, że producenci bioreaktorów single-use za-

częli w ostatnich latach dostrzegać konieczność wdrażania strategii ponownego wykorzystania 

odpadów z tworzyw sztucznych użytych do wytworzenia polimerowych zbiorników i obecnie 

kierują się w stronę bardziej zrównoważonych rozwiązań [79], [80]. Pomimo tego, głównie z 

uwagi na restrykcyjną konieczność stosowania certyfikowanych i standaryzowanych materia-

łów zużywalnych dopuszczonych do kontaktu z materiałem biologicznym, obecnie polimerowe 

zbiorniki bioreaktorów single-use są wciąż produkowane z surowców pierwotnych, zaś powsta-

jące odpady po chemicznej dekontaminacji i stabilizacji biologicznej są zwykle kierowane do 

spalarni wpływając na emisję dużej ilości gazów cieplarnianych [81], [82]. 

Innym mankamentem polimerowych zbiorników, w które wyposażane są bioreaktory sin-

gle-use, jest uzależnienie od dostaw jednorazowych zbiorników wytwarzanych najczęściej 

przez wyłącznie jednego producenta, będącego jednocześnie dystrybutorem danego systemu 

bioreaktora single-use. Zależność ta może być problematyczna w przypadku zaburzenia łańcu-

cha dostaw lub w okresach podwyższonego zapotrzebowania na materiały zużywalne, w tym 

też zbiorniki, skutkując znacznymi opóźnieniami w dostawach do ośrodków badawczych lub 

limitując zdolności produkcyjne zakładów [83], [84]. Tego rodzaju znaczne (nawet ponad 



 

41 

 

roczne!) opóźnienia w dostawach polimerowych zbiorników do różnego typu bioreaktorów sin-

gle-use były obserwowane na przykład w szczytowej fazie pandemii COVID-19, z uwagi na 

drastyczny wzrost zapotrzebowania na tego typu aparaturę w przemyśle biofarmaceutycznym, 

w szczególności wśród producentów preparatów szczepionkowych. 

Próbując jak najbardziej kompleksowo scharakteryzować aplikacyjność bioreaktorów sin-

gle-use wyposażonych w polimerowe zbiorniki do hodowli, warto również wspomnieć o moż-

liwym niekontrolowanym wpływie na hodowaną w tych zbiornikach biomasę wywieranym 

przez potencjalnie ługowane lub wymywane związki chemiczne pochodzące z tworzyw sztucz-

nych strukturalnie tworzących polimerowy zbiornik, takich jak pozostałości katalizatorów, sur-

faktantów, rozpuszczalników, stabilizatorów i innych dodatków funkcjonalnych domieszkowa-

nych do żywicy używanej w procesie produkcyjnym lub produkty rozkładu tych komponentów 

zachodzącego pod wpływem promieniowania gamma w trakcie presterylizacji polimerowych 

zbiorników przed dostarczeniem ich do odbiorcy końcowego [85], [86]. Oczywiście przed tego 

typu negatywnym wpływem na hodowaną biomasę zabezpieczyć można się korzystając z cer-

tyfikowanych zbiorników oferowanych przez uznanych dostawców. Ocena biozgodności da-

nego materiału pod względem obecności niepożądanych związków wymywanych polega na 

wykrywaniu nawet śladowych stężeń tego typu związków chemicznych w fazie ciekłej pozo-

stającej w przedłużonym kontakcie ze zbiornikiem w warunkach prowadzenia danego biopro-

cesu, jak i na badaniu parametrów hodowli pod kątem zaburzeń proliferacji biomasy hodowanej 

w testowanych zbiornikach [87], [88]. Badania pod kątem podatności na migrację związków 

ługowanych polegają na określaniu stężenia niepożądanych substancji obecnych w rozpusz-

czalniku (np. roztworach etanolu, surfaktantów, roztworów o różnym stężeniu soli, kwasów lub 

zasad) poddanemu przedłużonemu kontaktowi z badanym tworzywem w podwyższonej tem-

peraturze [89]. W przypadku korzystania z oferty uznanych dostawców oferujących certyfiko-

wane polimerowe zbiorniki, dane takie powinny być dostępne dla użytkownika końcowego da-

nego typu polimerowego zbiornika już na etapie wyboru konkretnego rozwiązania 

aparaturowego poprzedzającego jego finalne zamówienie.  
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3.2. Parametry charakteryzujące wymianę masy w bioreaktorach single-

use z mieszaniem typu wave 

Czas mieszania 

Czas mieszania to parametr definiowany jako okres potrzebny do osiągnięcia pewnego założo-

nego stopnia homogeniczności mieszaniny składającej się początkowo z przynajmniej dwóch 

składników różniących się pod względem przynajmniej jednej właściwości. Parametr ten jest 

ilościowym wskaźnikiem wydajności mieszania w bioreaktorze, związanej bezpośrednio 

z szybkością osiągania jednorodności cieczy hodowlanej, kluczowej dla poprawnego przebiegu 

hodowli [90]. Wydajne mieszanie przyspiesza transport masy w układzie, a z drugiej strony 

transport masy może być ograniczany przez efektywność mieszania. W przypadku bioreakto-

rów, wartość czasu mieszania zależy od geometrii zbiornika, w którym realizowany jest dany 

bioproces, zastosowanego mechanizmu mieszania, energii mieszania oraz właściwości miesza-

nej fazy ciekłej, a w przypadku układów hodowlanych – właściwości zawiesiny komórek 

w wodnym roztworze pożywki [5]. Fluktuacje parametrów mieszaniny (tj. pożywki hodowla-

nej) wywołane obecnością gradientów stężenia tlenu, substratów, czy też metabolitów, mogą 

mieć istotny wpływ na wydajność hodowli oraz zmianę przebiegu natywnych szlaków metabo-

licznych odpowiadających za biosyntezę wybranych bioproduktów w komórkach hodowanej 

biomasy. Negatywny efekt może mieć przebywanie biomasy zarówno w obszarach o zbyt ni-

skim, jak i zbyt wysokim stężeniu wybranego substratu w porównaniu do średniego stężenia 

tego związku chemicznego w zbiorniku bioreaktora [91]. 

Przyczyną powstawania gradientów stężenia w trakcie realizacji bioprocesu, skutkujących 

wyczerpaniem lub nadmiarem istotnego składnika mieszaniny hodowlanej, jest niedostateczna 

szybkość przenoszenia wybranego składnika mieszaniny w stosunku do szybkości jego asymi-

lacji lub zewnątrzkomórkowej sekrecji przez elementy biomasy (tj. komórki, agregaty komórek, 

organy). Ryzyko wystąpienia tego zjawiska można ocenić poprzez porównanie wartości stałej 

czasowej asymilacji wybranego substratu przez biomasę 𝜏𝑐, z wartością stałej czasowej 𝜏 od-

noszącej się do procesu transportu tego składnika w bioreaktorze w warunkach prowadzenia 

bioprocesu [92]. Wartość 𝜏𝑐  można określić na podstawie ilorazu stężenia substratu 𝑆  oraz 

szybkości asymilacji, będącej iloczynem właściwej szybkości asymilacji 𝑞𝑆 oraz stężenia bio-

masy 𝑋 [93]: 

𝜏𝑐 =
𝑆

𝑞𝑆𝑋
(2) 
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Z kolei przykładowym sposobem doświadczalnego wyznaczania stałej czasowej τ, odno-

szącej się do transportu składnika mieszaniny, jest wyznaczanie wartości czasu mieszania 

w bioreaktorze. Zbliżone wartości stałych czasowych 𝜏𝑐 odnoszących się do asymilacji przez 

komórkę wybranych substratów lub tlenu, jak i czasu mieszania w bioreaktorze, mogą sygna-

lizować zwiększone ryzyko wystąpienia limitowania wzrostu biomasy wywołanego niejedno-

rodnością środowiska hodowli [92], [94]. 

Przegląd wartości czasu mieszania charakteryzujących bioreaktory single-use z miesza-

niem typu wave przedstawiono w Tabeli 2.  

Tabela 2. Przegląd udokumentowanych w literaturze wartości czasu mieszania 

charakteryzujących bioreaktory single-use z mieszaniem typu wave z jednowymiarowymi 

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

Typ 

Nazwa 

handlowa 

Objętość 

nominalna (L) 

Objętość 

cieczy (L) 

Parametry 

mieszania 

Czas 

mieszania (s) Źródło 

Wychylenia BioWave™ 2 0,8–1,0 𝛼: 5–10°  264–9 [95] 

1D  20 8–10 𝜔: 6–24 min⁻¹ 1402–40  

  100 40–50  837–22  

  
200 100–200 𝛼: 4–12°  

𝜔: 5–25 min⁻¹ 

874–65 
 

 Wave Bioreactor 20 10 𝜔: 5–40 min⁻¹ 10–5 [2] 

  200 100 𝛼: 5–10° 60–5  

 ReadyToProcess 2 0,2 𝜔: 2–40 min⁻¹ 367–4 [A1] 

 WAVE™ 25  0,6 𝛼: 2–12° 861–4  

   1,0  893–4  

 ReadyToProcess 10 3 𝜔: 10–40 min⁻¹ 42–13 [48] 

 WAVE™ 25  5 𝛼: 8–12° 195–15  

  20 6  156–37  

   8  377–38  

   10  343–34  

Wychylenia  Cell-tainer™ 20 5 ω: 15–35 min⁻¹ 15–9 [96] 

2D   10  16–12  

   15  20–13  

  200 75 ω: 7–30 min⁻¹ 135–108  

   115  140–65  

   150  115–80  
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Na podstawie analizy danych zebranych w Tabeli 2 można stwierdzić, że wartości czasu 

mieszania w bioreaktorach z mieszaniem typu wave silnie zależą od częstotliwości oraz ampli-

tudy ruchu oscylacyjnego platformy oraz od stopnia napełnienia zbiornika. Duża rozbieżność 

między wartościami czasu mieszania zmierzonymi przy najmniejszych oraz największych war-

tościach parametrów mieszania typu wave, wynosząca nawet dwa rzędy wielkości, świadczy 

o istotności doboru odpowiedniej amplitudy i częstotliwości oscylacyjnych wychyleń zbiornika 

dla poprawnego przebiegu realizowanego w takim układzie bioprocesu. Znajomość charakte-

rystyki czasu mieszania danego urządzenia, ustalonej przy użyciu odpowiednio dobranej me-

tody pomiaru, oraz opracowanie na podstawie danych doświadczalnych modeli matematycz-

nych do przewidywania intensywności mieszania może wydatnie zmniejszyć koszty prac 

badawczo-rozwojowych mających na celu między innymi optymalizację warunków hodowli 

danego typu biomasy. Charakterystykę metodyki pomiaru czasu mieszania w bioreaktorach sin-

gle-use przedstawiono w Rozdziale 3.3 niniejszej rozprawy. 

Dotychczas opublikowane doniesienia literaturowe zawierają pojedynczy przykład równa-

nia korelacyjnego do przewidywania wartości czasu mieszania w bioreaktorze Cell-tainer™ 

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

𝑡𝑚 = 10−0.0203𝜔−0.0176𝛼+0.0217𝑉𝐿+1.8025−1 (3) 

Współczynniki Równania 3 obliczono na podstawie danych dotyczących czasu mieszania 

uzyskanych przy zastosowaniu obliczeniowej mechaniki płynów [97]. Zakres stosowalności 

Równania 3 obejmuje wartości amplitudy oscylacji 𝛼 od 5 do 16°, częstotliwości oscylacji 𝜔 

od 5 do 25 min⁻¹ oraz objętości roboczej 𝑉𝐿 od 3 do 20 L cieczy w polimerowym zbiorniku o 

objętości nominalnej 20 L. Autorzy przytaczanych badań zaznaczają jednak, że zgodność war-

tości czasu mieszania uzyskanych przy zastosowaniu komputerowych symulacji z danymi do-

świadczalnymi istotnie spadała wraz ze zmniejszającą się intensywnością mieszania. Według 

Autorów cytowanej publikacji [97], błąd związany z niedoszacowaniem wartości czasu mie-

szania w badanym układzie przy zastosowaniu obliczeniowej mechaniki płynów wynosił wię-

cej niż 50% w porównaniu z danymi eksperymentalnymi uzyskanymi przy częstotliwości 𝜔 = 

5 min⁻¹, amplitudzie 𝛼 = 8° oraz objętości roboczej 𝑉𝐿 = 5 L [97]. Należy mieć na uwadze, że 

dane otrzymywane przy zastosowaniu obliczeniowej mechaniki płynów, w szczególności opi-

sujące skomplikowaną i obarczoną stochastyczną zmiennością strukturę przepływu w bioreak-

torach single-use z mieszaniem typu wave, mogą być uznane za miarodajne wyłącznie pod wa-

runkiem starannej walidacji obliczeń poprzedzonej precyzyjnym odwzorowaniem rzeczywistej 

geometrii polimerowego zbiornika wypełnionego fazą ciekłą oraz gazową, wyznaczeniem 
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siatki obliczeniowej o wysokiej jakości oraz doborem parametrów algorytmu obliczeniowego 

z uwzględnieniem jego charakterystyki oraz ograniczeń. 

Objętościowy współczynnik wnikania masy po stronie fazy ciekłej kLa 

Zastosowania bioreaktorów single-use z mieszaniem typu wave obejmują bioprocesy realizo-

wane w warunkach tlenowych, w których kluczową i nadrzędną kwestią jest zapewnienie wy-

dajnego transportu tlenu, dostarczanego w procesie wnikania przez stale odnawianą powierzch-

nię międzyfazową gaz-ciecz z gazu wypełniającego objętość polimerowego zbiornika nad 

falującą fazą ciekłą do cieczy zawierającej biomasę. Niska rozpuszczalność tlenu w wodzie, 

stanowiącej podstawowy (i jedyny) rozpuszczalnik składników pożywek hodowlanych, 

wpływa na ograniczoną możliwość akumulacji tego gazu rozpuszczonego w medium hodow-

lanym. Właściwość ta sprawia, że konieczne jest stałe dostarczanie tlenu w trakcie bioprocesu 

z szybkością nie mniejszą niż szybkość jego asymilacji przez biomasę [98]. Bilans masowy 

tlenu rozpuszczonego w fazie ciekłej w bioreaktorze można opisać następującym równaniem: 

𝑑𝐶𝑂2

𝑑𝑡
= 𝑂𝑇𝑅 − 𝑂𝑈𝑅 = 𝐾𝐿𝑎(𝐶∗ − 𝐶𝑂2

) − 𝑞𝑂2
⋅ 𝐶𝑋 (4) 

Człon akumulacyjny 𝑑𝐶𝑂2
/𝑑𝑡 w Równaniu 4, odpowiadający szybkości zmiany w czasie war-

tości stężenia tlenu rozpuszczonego w cieczy, równa się różnicy między szybkością wnikania 

tlenu z gazu do cieczy 𝑂𝑇𝑅 (ang. oxygen transfer rate) a szybkością asymilacji tlenu przez 

biomasę 𝑂𝑈𝑅 (ang. oxygen uptake rate). Szybkość asymilacji tlenu równa jest iloczynowi wła-

ściwej szybkości asymilacji tlenu 𝑞𝑂2
, specyficznej dla danego typu biomasy, oraz stężenia bio-

masy 𝐶𝑋. Szybkość wnikania tlenu w Równaniu 4 jest wyrażona jako iloczyn współczynnika 

przenikania po stronie cieczy 𝐾𝐿 , właściwej powierzchni międzyfazowej 𝑎  oraz potencjału 

przenikania tlenu, wyrażonego jako różnica równowagowego stężenia tlenu 𝐶∗ i stężenia tlenu 

rozpuszczonego w cieczy 𝐶𝑂2
 . Odwrotność współczynnika przenikania 𝐾𝐿  równa się sumie 

oporów wnikania tlenu przez fazę gazową oraz ciekłą. Biorąc pod uwagę niską rozpuszczalność 

tlenu w wodzie, trafnie zakłada się, że główny opór przenoszenia tlenu przez powierzchnię 

międzyfazową występuje po stronie fazy ciekłej, wobec czego wartość współczynnika przeni-

kania 𝐾𝐿 jest w przybliżeniu równa wartości współczynnika wnikania po stronie cieczy 𝑘𝐿 [99]. 

Doświadczalnie, wartości współczynnika 𝑘𝐿  oraz powierzchni właściwej 𝑎  zwykle wy-

znacza się wspólnie, w formie iloczynu 𝑘𝐿 ⋅ 𝑎, zwanego objętościowym współczynnikiem wni-

kania masy po stronie cieczy. Współczynnik 𝑘𝐿𝑎  jest jednym z podstawowych wskaźników 

wykorzystywanych do charakteryzacji bioreaktorów. Najczęściej wykorzystywaną metodą 
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wykorzystywaną do eksperymentalnego określenia wartości 𝑘𝐿𝑎 jest metoda odgazowywania 

(ang. gassing-out method), polegająca na monitorowaniu zmian wartości stężenia tlenu w trak-

cie napowietrzania cieczy wysyconej uprzednio gazem obojętnym, najczęściej azotem lub he-

lem [100]. Dane literaturowe dotyczące wartości współczynnika 𝑘𝐿𝑎 charakteryzujące biore-

aktory z mieszaniem typu wave z jednowymiarowym ruchem platformy, które uzyskano przy 

zastosowaniu metody odgazowywania przedstawiono w Tabeli 3. 

Tabela 3. Przegląd danych literaturowych dotyczących eksperymentalnie uzyskanych 

wartości współczynnika 𝑘𝐿𝑎 w bioreaktorach z mieszaniem typu wave z jednowymiarowym 

ruchem platformy. 

Parametry ruchu oscylacyjnego Stopień napełnienia 𝑓𝑙, 
objętość nominalna 𝑉𝑛𝑜𝑚 

𝑘𝐿𝑎 (h⁻¹) Źródło 

𝛼: 2 − 12°, 𝜔: 2 − 40 𝑚𝑖𝑛−1 𝑓𝑙 = 5 − 50%, 𝑉𝑛𝑜𝑚 = 2 𝐿 1,1–19 [3] 

𝛼: 5 − 10°, 𝜔: 10 − 30 𝑚𝑖𝑛−1 𝑓𝑙 = 50%, 𝑉𝑛𝑜𝑚: 2 𝐿 2–19 [19] 

𝛼: 2 − 10°, 𝜔: 10 − 40 𝑚𝑖𝑛−1 𝑓𝑙 = 20%, 𝑉𝑛𝑜𝑚 = 10 𝐿 10–71 [101] 

𝛼: 8 − 12°, 𝜔: 10 − 40 𝑚𝑖𝑛−1 𝑓𝑙: 30 − 50%, 𝑉𝑛𝑜𝑚 = 10 𝐿 1,6–110 [48] 

𝛼: 5 − 10°, 𝜔: 10 − 30 𝑚𝑖𝑛−1 𝑓𝑙 = 50%, 𝑉𝑛𝑜𝑚 = 10 𝐿 2–22 [19] 

𝛼: 8 − 12°, 𝜔: 10 − 40 𝑚𝑖𝑛−1 𝑓𝑙: 30 − 50%, 𝑉𝑛𝑜𝑚 = 20 𝐿 1,6–140 [48] 

𝛼: 5 − 9°, 𝜔: 15 − 30 𝑚𝑖𝑛−1 𝑓𝑙 = 50%, 𝑉𝑛𝑜𝑚 = 50 𝐿 2–20 [19] 

 

Na podstawie danych przedstawionych w Tabeli 3 można wywnioskować ogólne zależno-

ści, że wartość współczynnika 𝑘𝐿𝑎 w bioreaktorach z mieszaniem typu wave zwiększa się wraz 

ze zwiększaniem wartości amplitudy i częstotliwości ruchu oscylacyjnego platformy, na której 

umieszczony jest polimerowy zbiornik poddawany oscylacyjnym wychyleniom, oraz wraz ze 

zwiększaniem stopnia napełnienia cieczą zbiornika. Wartości współczynnika 𝑘𝐿𝑎 w bioreakto-

rach z mieszaniem typu wave są porównywalne z wartościami obserwowanymi w bioreakto-

rach single-use z mieszaniem orbitalnym: w przypadku zbiorników o objętości nominalnej 

50 litrów przy stopniu napełnienia 𝑓𝑙 = 50%, w zbiorniku mieszanym orbitalnie otrzymano 𝑘𝐿𝑎 

na poziomie 5–16 h⁻¹ [43], zaś w zbiorniku bioreaktora z mieszaniem typu wave uzyskano war-

tości w przedziale 2–20 h⁻¹ [19]. W przypadku zbiornika mieszanego orbitalnie o objętości no-

minalnej 10 litrów przy stopniu napełnienia 𝑓𝑙 = 50% zaobserwowano wartości 𝑘𝐿𝑎 w prze-

dziale 5–38 h⁻¹ [43], w porównaniu do wartości w przedziale 1,6–31 h⁻¹ [48] zmierzonymi 

w układzie bioreaktora z mieszaniem typu wave przy tej samej objętości roboczej. 

Wartości 𝑘𝐿𝑎  charakteryzujące polimerowe zbiorniki bioreaktorów single-use z miesza-

niem typu wave są nieco niższe w porównaniu do wartości osiąganych w bioreaktorach single-

use z mieszadłem o podobnych objętościach nominalnych. W jednym z badań, w polimerowym 
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zbiorniku z mieszadłem mechanicznym o objętości nominalnej 3 litrów uzyskano wartości 𝑘𝐿𝑎 

w przedziale 7–38 h⁻¹ [34], w porównaniu do wartości 𝑘𝐿𝑎 w przedziale 1,1–19 h⁻¹ zmierzo-

nych w polimerowym zbiorniku bioreaktora single-use z mieszaniem typu wave o pojemności 

2 litrów [3], [19]. Znacznie wyższe wartości współczynnika 𝑘𝐿𝑎, rzędu 102–103 h⁻¹ zaobserwo-

wano w badaniach z wykorzystaniem klasycznych bioreaktorów zbiornikowych z mieszadłem 

o pojemnościach 7,5, 25 oraz 75 litrów, wykorzystywanych do bioprocesów z udziałem mikro-

organizmów cechujących się bardzo dużym zapotrzebowaniem na tlen [102], [103]. 

Wartość 𝑘𝐿𝑎, charakteryzującą dany układ bioreaktora single-use z mieszaniem typu wave, 

można szacować przy użyciu równań korelacyjnych, w których zmiennymi niezależnymi mogą 

być parametry charakteryzujące pracę i właściwości danego reaktora lub liczby kryterialne. 

W dotychczas opublikowanych doniesieniach literaturowych opisano kilka propozycji równań 

korelacyjnych do przewidywania wartości współczynnika 𝑘𝐿𝑎 w bioreaktorach z mieszaniem 

typu wave zdefiniowanych na podstawie danych doświadczalnych, które zebrano w Tabeli 4. 

Tabela 4. Przykłady opublikowanych równań korelacyjnych do przewidywania wartości 

współczynnika 𝑘𝐿𝑎 w bioreaktorach single-use z mieszaniem typu wave. 

Równanie korelacyjne  Zakres stosowalności Źródło 

𝑘𝐿𝑎 = 10,379 𝜔0,594 (sin 𝛼)0,443 𝑄𝐺
0,592

 (5)  𝛼: 2 − 12°, 

𝜔: 2 − 40 𝑚𝑖𝑛−1, 

𝑓𝑙: 5 − 50%, 

𝑄𝐺 : 0.1 − 1 𝑑𝑚3𝑚𝑖𝑛−1 

dla 𝑉𝑛𝑜𝑚 = 2 𝐿 

[3] 

𝑆ℎ 𝑎 𝐿 = 13,423 𝑅𝑒𝐿
0,522 𝑅𝑒𝐺

0,664 𝑆𝑐0,527 

𝑆ℎ =
𝑘𝐿 ⋅ 𝐿

𝐷𝐿

, 𝑅𝑒𝐿 =
𝜔𝐿2

𝜈𝐿

sin 𝛼 , 𝑅𝑒𝐺 =
𝑢𝐺 ⋅ 𝐿

𝜈𝐺

, 𝑆𝑐 =
𝜈𝐿

𝐷𝐿

 

(6)  

𝑘𝐿𝑎 = 𝑆𝑐−0,5 ⋅ (
𝜀

𝜈
)

0,25

⋅ (
𝐴

𝑉𝐿

) + (
12

𝜋0,5
)

⋅
𝐷𝐿

0,5𝐵(0,4(𝑆 − 0.08)2,5𝑐5𝐿𝑐)1,25𝜌𝑤𝑎𝑣𝑒
0,25

𝜈0,25𝑚𝑤𝑎𝑣𝑒
0,25 𝑉𝐿𝑑𝑏

̅̅ ̅𝑊𝑔2,25
 

(7)  𝑓𝑙: 30 − 50%, 𝛼 = 8°, 

𝜔: 10 − 40 𝑚𝑖𝑛−1 

dla 𝑉𝑛𝑜𝑚 = 10 𝐿 

𝑓𝑙: 30 − 50%, 

𝛼 = 12°, 

 𝜔: 10 − 40 𝑚𝑖𝑛−1 

dla 𝑉𝑛𝑜𝑚 = 20 𝐿 

[104] 

Zakres stosowalności równań 1 i 2 przedstawionych w Tabeli 4 w pełni pokrywa się z do-

stępnym zakresem regulacji amplitudy i częstotliwości ruchu oscylacyjnego systemu bioreak-

tora ReadyToProcess WAVE™ 25 wykorzystywanego w trakcie badań oraz z zakresem stopnia 

napełnienia wykorzystywanego w części doświadczalnej niniejszej rozprawy doktorskiej poli-

merowego zbiornika Cellbag™ o objętości nominalnej 2 L [3]. Zmienne oraz poszczególne 

człony równania 7 przedstawionego w Tabeli 4 zostały dobrane w oparciu o mechanistyczny 

model, w którym powiązano wpływ odnawiania powierzchni międzyfazowej w reżimie burzli-

wym oraz procesu załamywania fali i porywania pęcherzy gazu pod powierzchnię cieczy na 
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intensywność wnikania masy przez powierzchnię międzyfazową w bioreaktorze z mieszaniem 

typu wave wyposażonym w zbiorniki do hodowli o objętościach nominalnych 10 L i 20 L [104]. 

3.3. Krytyczne porównanie aplikacyjności metod pomiaru czasu mieszania 

w bioreaktorach 

Pomiar wartości czasu mieszania zarówno w reaktorach chemicznych, bioreaktorach, jak i in-

nych urządzeniach wyposażonych w mieszalniki wypełnione cieczą, polega na obserwacji pro-

cesu mieszania, trwającego od momentu dodania znacznika wywołującego zmianę wybranej 

właściwości cieczy do momentu osiągnięcia zadanego stopnia homogeniczności mieszaniny. 

W przypadku mieszania znacznika 𝑇  w pewnym obszarze obserwacji wewnątrz cieczy ℜ𝑠 

(ang. region of scrutiny) bez zachodzącej reakcji chemicznej, niehomogeniczność mieszaniny 

𝑑𝑠 można zdefiniować jako maksymalny ułamek między wartością bezwzględnej różnicy śred-

niego stężenia znacznika wewnątrz obszaru obserwacji 𝐶𝑇𝑠 i stężenia asymptotycznego znacz-

nika 𝐶𝑇∞ a stężeniem asymptotycznym 𝐶𝑇∞ [105]: 

𝑑𝑠(ℜ𝑠; 𝑡) ≡ max (
|𝐶𝑇𝑠(ℜ𝑠; 𝑡) − 𝐶𝑇∞|

𝐶𝑇∞
) (8) 

Przyjmując pewien próg odchylenia od homogeniczności 𝛿, czas mieszania 𝑡𝛿𝑠 wewnątrz ob-

szaru obserwacji można zdefiniować jako najdłuższy czas od momentu dodania znacznika do 

osiągnięcia wartości 𝑑𝑠(ℜ𝑠; 𝑡) równej 𝛿. Wobec powyższej definicji, określenie wartości czasu 

mieszania następuje z pominięciem wszelkich niejednorodności wewnątrz obszaru obserwacji 

ℜ𝑠. Wynika z tego, że zwiększenie objętości obszaru obserwacji ℜ𝑠 poskutkuje pominięciem 

niejednorodności w większej objętości cieczy i, tym samym, zmniejszeniem uzyskanej wartości 

czasu mieszania [106]. 

Eksperymentalne metody określania wartości czasu mieszania w bioreaktorach można po-

dzielić ze względu na sposób pozyskiwania danych o aktualnym rozkładzie stężenia znacznika 

w cieczy na następujące ogólne kategorie [5]: 

• metoda sensorowa, 

• metoda kolorymetryczna, 

• planarna laserowo indukowana fluorescencja. 

Metoda sensorowa 

Metoda sensorowa pomiaru czasu mieszania w bioreaktorach opiera się na śledzeniu zmian 

w czasie odczytów układu pomiarowego wyposażonego w przynajmniej jeden czujnik 
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rejestrujący on-line zmiany wybranej właściwości mieszanej cieczy, a która to zmiana jest wy-

woływana dodaniem znacznika do układu. Istotnymi czynnikami wpływającymi na jakość po-

miaru oraz otrzymywane wartości czasu mieszania w metodzie sensorowej jest umiejscowienie 

i liczba czujników oraz ich czas reakcji, wpływający na maksymalną rozdzielczość pomiaru. 

Przyjmuje się, że w celu zapewnienia jak największej dokładności pomiaru, czas reakcji czuj-

nika powinien być przynajmniej pięciokrotnie krótszy od mierzonych wartości czasu mieszania 

[100]. Wyróżnia się odmiany metody sensorowej na podstawie mierzonej właściwości miesza-

nej cieczy oraz typu zastosowanego czujnika. Czas mieszania w poszczególnych odmianach 

metody sensorowej definiuje się jako okres od momentu dodania znacznika do trwałego osią-

gnięcia pewnego progu homogeniczności, którego wartość najczęściej przyjmuje się jako 

równą 95%. Wartość homogeniczności 𝐻𝑜 można wyznaczyć stosując poniższy wzór: 

𝐻𝑜(𝑡) =
𝑌(𝑡) − 𝑌0

𝑌∞ − 𝑌0

(9) 

W równaniu 9 symbol 𝑌 oznacza wartość mierzonej właściwości cieczy w wybranym warian-

cie metody w czasie 𝑡, w momencie tuż przed dodaniem znacznika lub końcową (asympto-

tyczną) wartość mierzonej właściwości, przy oznaczeniu symbolu 𝑌 odpowiednio indeksami 

dolnymi 0  lub ∞ . Przebieg zmian wartości homogeniczności 𝐻𝑜  oraz sposób wyznaczania 

wartości czasu mieszania przedstawiono ilustracyjnie na Rysunku 1. W przypadku bioreakto-

rów single-use, najprostszym sposobem implementacji metody sensorowej do pomiaru czasu 

mieszania jest zastosowanie czujnika wbudowanego w ścianę polimerowego zbiornika wybra-

nego układu bioreaktora single-use. W przypadku, gdy zbyt wąski zakres pomiarowy, zbyt długi 

czas reakcji lub zbyt mała maksymalna częstotliwość odczytów wartości mierzonego parametru 

przez wbudowany czujnik uniemożliwiają jego zastosowanie, alternatywnym podejściem może 

być montaż w polimerowym zbiorniku bioreaktora single-use dodatkowego czujnika zespolo-

nego z zewnętrznym układem pomiarowym. Należy jednak mieć na uwadze, że umieszczenie 

dodatkowych elementów wewnątrz zbiornika może wpłynąć na obarczenie otrzymanych da-

nych eksperymentalnych trudnym do ilościowego ujęcia błędem wynikającym z inwazyjności 

metody pomiaru i obecności dodatkowego stałego elementu w przestrzeni wewnętrznej zbior-

nika, który zaburza strukturę przepływu fazy ciekłej. 
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Rysunek 1. Graficzne przedstawienie sposobu wyznaczania wartości czasu mieszania przy 

zastosowaniu metody sensorowej (na podstawie [A1]). Na wykresie widoczne są skokowe 

zmiany wartości homogeniczności w początkowej fazie pomiaru oraz stopniowe ustalanie się 

mierzonej wartości w miarę postępu procesu mieszania. Poziome kreskowane linie oznaczają 

założony dopuszczalny próg odchylenia od homogeniczności, np. wynoszący ± 0,05. Czas 

mieszania 𝑡𝑚 to okres, który upłynął od momentu dodania znacznika (𝑡 = 0 s) do momentu 

trwałego osiągnięcia wartości homogeniczności w zadanym przedziale, oznaczonego jako 

punkt końcowy pomiaru. 

Jednym z wariantów metody sensorowej jest metoda temperaturowa pomiaru czasu mie-

szania, polegająca na śledzeniu zmian wartości temperatury mieszanej cieczy po dodaniu 

znacznika o temperaturze innej niż panująca wewnątrz zbiornika lub po rozpoczęciu mieszania 

wewnątrz zbiornika napełnionego dwoma objętościami cieczy różniącymi się tempera-

turą [107]. Ze względu na duży wpływ temperatury na lepkość cieczy, zastosowanie tego wa-

riantu metody sensorowej jest niezalecane w przypadku pomiaru czasu mieszania w cieczach 

o wysokiej lepkości [5]. Najprostszym sposobem implementacji metody temperaturowej jest 

wykorzystanie czujnika temperatury wbudowanego w ścianę polimerowego zbiornika lub 

w podstawę, na której umieszcza się zbiornik w układzie badanego bioreaktora single-use, pod 
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warunkiem odpowiednio krótkiego czasu reakcji czujnika w stosunku do oczekiwanych warto-

ści czasu mieszania. Wadą metody temperaturowej jest podatność otrzymywanych odczytów 

pomiaru temperatury na zakłócenia związane z transportem ciepła między zbiornikiem a jego 

otoczeniem w trakcie pomiaru, którego strumień zależy od temperatury cieczy w zbiorniku 

w danym momencie pomiaru oraz stopnia odizolowania zbiornika od otoczenia. 

Innym wariantem metody sensorowej jest metoda pomiaru przewodnictwa polegająca na 

pomiarze zmian wartości przewodnictwa (konduktancji) mieszanej cieczy po dodaniu roztworu 

elektrolitu, najczęściej w formie stężonego roztworu soli [108], [109]. Kolejny wariant, metoda 

pomiaru odczynu pH, opiera się z kolei na obserwowaniu zmian wskazań miernika odczynu 

pH po dodaniu do mieszanej fazy ciekłej znacznika wywołującego zajście natychmiastowej 

reakcji zobojętniania między kwasem i zasadą obecnymi w znaczniku oraz w cieczy wewnątrz 

zbiornika [110]. Do zastosowania metody przewodnictwa lub metody pH w wybranym ukła-

dzie bioreaktora single-use konieczne jest zwykle zamontowanie dodatkowych czujników (se-

lektywnych elektrod), których obecność może zakłócać przepływ wewnątrz polimerowego 

zbiornika, co ma szczególne znaczenie w przypadku badania układów o małej objętości robo-

czej. Zakres stosowalności dedykowanych sensorów odczynu pH bazujących na zmiennej flu-

orescencji organicznego barwnika, które często stanowią fabryczne wyposażenie polimero-

wych zbiorników wykorzystywanych w bioreaktorach single-use, jest zwykle zbyt wąski 

i niewystarczający, by możliwe było ich zastosowanie do pomiarów czasu mieszania, podczas 

których obserwowane wartości pH wykraczają poza zakres typowy dla procesów biotechnolo-

gicznych. Jedna z implementacji metody sensorowej zakładała użycie dwóch elektrod pH 

umieszczonych w pobliżu miejsca dozowania znacznika oraz w maksymalnej odległości od 

tego obszaru. Sygnałem, na podstawie którego wyznaczano moment osiągnięcia pożądanej jed-

norodności mieszaniny, była w tym przypadku różnica wartości odczynu pH uzyskanych przy 

użyciu obu elektrod [111]. 

Metoda kolorymetryczna 

Pomiar czasu mieszania przy zastosowaniu metody kolorymetrycznej polega na obserwacji 

stopniowej zmiany zabarwienia cieczy wewnątrz reaktora wywołanej dodaniem znacznika. Wa-

runkiem koniecznym do zastosowania metody kolorymetrycznej jest przynajmniej częściowa 

przezierność materiału, z którego jest wykonany polimerowy zbiornik w badanym układzie 

bioreaktora single-use. Zmiana barwy mieszanej fazy ciekłej może zachodzić bez udziału lub 

z udziałem reakcji chemicznej. W pierwszym przypadku rolę znacznika może pełnić roztwór 

inertnego barwnika wprowadzanego do niezabarwionej cieczy. W drugim przypadku 
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o wymieszaniu cieczy świadczy nie tylko fizyczna obecność znacznika w danym obszarze, lecz 

również kontakt reagentów na poziomie molekularnym. Reakcją chemiczną w przypadku me-

tody kolorymetrycznej może być reakcja zobojętniania w obecności zmieniającego barwę jed-

nego lub więcej wskaźnika odczynu pH lub reakcja utleniania jodu cząsteczkowego I2 w obec-

ności skrobi, po dodaniu roztworu jonów tiosiarczanowych S2O3
2−, skutkująca odbarwieniem 

brunatno zabarwionej mieszaniny [112]. W przypadku pomiaru czasu mieszania w zbiornikach 

wykonanych z materiałów polimerowych, należy uwzględnić potencjalne ryzyko trwałego bar-

wienia materiału zbiornika przez reagenty lub wskaźniki. Spis udokumentowanych w literatu-

rze zastosowań metody kolorymetrycznej do pomiaru czasu mieszania w polimerowych zbior-

nikach różnych typów bioreaktorów single-use przedstawiono w Tabeli 5. 

Tabela 5. Spis zastosowań metody kolorymetrycznej do pomiaru czasu mieszania 

w polimerowych zbiornikach różnych typów bioreaktorów single-use (zgodnie z [A3]). 

Objętość 

robocza 

Nazwa handlowa 

(jeżeli dostępna) Wskaźnik 

Analiza obrazu 

Źródło 

Oprogramo-

wanie 

Przestrzeń barw 

(jeżeli dotyczy) 

Bioreaktory single-use z mieszadłem 

3 L Mobius 

CellReady™ 

jod i skrobia nie podano nie podano [34] 

15 mL Ambr™ jod i skrobia nie dotyczy 

(obserwacja) 

nie dotyczy [113] 

1 L Allegro™ STR 50 czerwień metylowa 

i błękit tymolowy 

MATLAB RGB (kanał G) [114] 

Bioreaktory single-use z mieszaniem orbitalnym 

2 L, 3 L, 

30 L, 1500 L 

Kühner™ 

ES-W shaker 

czerwień metylowa 

i błękit tymolowy 

nie podano 

(autorskie) 

RGB (kanał G) [42] 

600 mL TubeSpin® 600 czerwień metylowa 

i błękit tymolowy 

nie podano RGB (kanał G) [115] 

2 L  czerwień metylowa 

i błękit tymolowy 

MATLAB RGB (kanał G) [116], [117] 

Bioreaktory single-use z mieszaniem typu wave 

2 L, 20 L BIOSTAT® 

CultiBag™ RM 

jod i skrobia nie dotyczy 

(obserwacja) 

nie dotyczy [118] 

10 L  fenoloftaleina nie dotyczy 

(obserwacja) 

nie dotyczy [101] 

Znaczącą zaletą metody kolorymetrycznej jest możliwość rejestracji przebiegu procesu 

mieszania cieczy przy zastosowaniu kamer i późniejszej obróbki nagrań przy użyciu kompute-

rowych algorytmów przetwarzania i analizy obrazu. Takie podejście eliminuje zakłócenia zwią-

zane z subiektywną oceną aktualnej barwy mieszanej cieczy przez obserwatora oraz umożliwia 

pozyskanie dodatkowych informacji na temat struktury przepływu w badanym układzie [112]. 

Wymienione zalety metody kolorymetrycznej można jednoznacznie zinterpretować jako pożą-

dane cechy zwiększające aplikacyjność metodyki i precyzję uzyskiwanych dzięki niej wyników. 
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Ważnym aspektem wpływającym na jakość danych otrzymywanych przy użyciu metody kolo-

rymetrycznej jest sposób pozyskiwania obrazu przedstawiającego proces mieszania [119]. 

Techniczne aspekty związane z projektowaniem procedury laboratoryjnej, dotyczące m.in. do-

boru kamery, jej umiejscowienia, doboru parametrów nagrywania oraz zagadnienia związane 

z komputerową analizą obrazu, omówiono szczegółowo i obszernie w formie praktycznego po-

radnika w Rozdziałach 3, 4 i 5 artykułu [A3] będącego częścią zestawu monotematycznych 

publikacji naukowych wchodzących w skład niniejszej rozprawy. 

Planarna laserowo indukowana fluorescencja 

Kolejną metodą, która może być wykorzystywana do uzyskiwania ilościowych danych opisu-

jących 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 i czasowego rozkładu intensywności fluorescencji barwnika na 

płaszczyźnie oświetlanej laserem o odpowiedniej długości fali. Obserwacja procesu mieszania 

odbywa się za pośrednictwem kamery o wysokiej częstotliwości odczytu, której płaszczyzna 

ekspozycji jest równoległa do płaszczyzny emitowanego światła laserowego, zaś elementy op-

tyczne są wyposażone w filtr wyodrębniający z obrazu światło o długości fali charakterystycz-

nej dla widma emisji wybranego barwnika. Często stosowanymi barwnikami w metodzie pLIF 

są organiczne substancje takie jak rodamina B [120], [121] lub fluoresceina [110], [122]. Za-

stosowanie laserowo indukowanej fluorescencji umożliwia bardzo dokładny pomiar czasu mie-

szania w oparciu o rozkład stężenia barwnika w oświetlanej płaszczyźnie z wysoką rozdziel-

czością przestrzenną i czasową. Ponadto możliwa jest szczegółowa analiza struktury przepływu 

w badanym układzie na podstawie obserwowanego kształtu obszarów różniących się stężeniem 

barwnika. Wzbudzanie fluorescencji barwnika w wąskiej płaszczyźnie światła laserowego spra-

wia, że w przeciwieństwie do metody kolorymetrycznej, nie występuje ryzyko wzajemnego 

przesłaniania obszarów cieczy o różnej barwie. Zastosowanie metody pLIF wiąże się z koniecz-

nością kalibracji układu pomiarowego w celu powiązania intensywności obserwowanego za-

barwienia ze stężeniem barwnika w mieszaninie. Ograniczenia w implementacji wzbudzanej 

laserowo fluorescencji wynikają z konieczności stosowania specjalistycznego sprzętu, takiego 

jak kamera o dużej szybkości i źródło emitujące płaszczyznę światła laserowego, oraz zapew-

nienia odpowiednich właściwości optycznych polimerowego materiału bioreaktora w celu za-

pobiegnięcia rozpraszania światła wzbudzającego fluorescencję, obserwowanego na przykład 

podczas skraplania się parującej cieczy w trakcie realizacji pomiaru. 
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Krytyczne porównanie metod pomiaru czasu mieszania 

Przedstawione powyżej eksperymentalne metody pomiaru czasu mieszania w bioreaktorach 

porównano pod kątem kilku właściwości wpływających na ich aplikacyjność: rozdzielczości 

przestrzennej i czasowej pomiaru, inwazyjności metody względem struktury polimerowego 

zbiornika, kosztów inwestycyjnych związanych z pozyskaniem sprzętu, wymagań aparaturo-

wych, dostępnych metod pozyskiwania i analizy danych eksperymentalnych oraz możliwości 

pozyskania dodatkowych informacji na temat struktury przepływu. Porównanie przedstawiono 

w poniższej Tabeli 6. 
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Tabela 6. Krytyczne porównanie eksperymentalnych metod pomiaru czasu mieszania 

w bioreaktorach single-use wyposażonych w polimerowe zbiorniki. 

↓ Kryterium  
Metoda → sensorowa kolorymetryczna pLIF 

Rozdzielczość 

przestrzenna 

○−  Bardzo niska 

Śledzenie przebiegu mie-

szania odbywa się wy-

łącznie w miejscu mon-

tażu czujnika. 

○+  Wysoka 

Powiązana z rozdzielczo-

ścią kamery cyfrowej. 

Możliwe wzajemne prze-

słanianie obszarów cie-

czy o różnej barwie. 

○+  Bardzo wysoka 

Powiązana z rozdzielczo-

ścią kamery cyfrowej. 

Obserwacja fluorescencji 

w wąskiej oświetlanej 

płaszczyźnie eliminuje 

ryzyko przesłaniania ele-

mentów cieczy. 

Rozdzielczość 

czasowa 

○−  Niska 

Ograniczona czasem in-

ercji zastosowanej elek-

trody, czyli szybkością 

reakcji na zmianę para-

metru. 

○+  Wysoka 

Powiązana z częstotliwo-

ścią odczytu kamery cy-

frowej. Zwykle wynosi 

nie mniej niż 25 odczy-

tów na sekundę. 

○+  Bardzo wysoka 

Powiązana z częstotliwo-

ścią odczytu kamery du-

żej szybkości. Możliwe 

do uzyskania kilkaset od-

czytów na sekundę. 

Inwazyjność ○−  Tak 

Inwazyjność metody za-

leży od konieczności 

montażu dodatkowych 

czujników wewnątrz po-

limerowego zbiornika, 

co wiąże się z ingerencją 

w jego strukturę. 

○+  Nie 

Pomiar odbywa się po-

przez obserwację zbior-

nika bez konieczności 

wprowadzania dodatko-

wych elementów do jego 

wnętrza. 

○+  Nie 

Pomiar odbywa się po-

przez obserwację zbior-

nika bez konieczności 

wprowadzania dodatko-

wych elementów do jego 

wnętrza. 

Koszty inwestycyjne ○+  Bardzo niskie 

Możliwe zastosowanie 

czujników fabrycznie 

wbudowanych w zbior-

nik lub łatwo dostępnych 

elektrod pH lub konduk-

tometrycznych. 

○0  Umiarkowane 

Konieczny zakup kamery 

cyfrowej oraz montaż 

ogólnego oświetlenia 

pola widzenia kamery. 

○−  Bardzo wysokie 

Konieczny zakup specja-

listycznego oświetlenia 

laserowego i kamery o 

dużej częstotliwości od-

czytu z filtrami optycz-

nymi. 

Wymagania 

aparaturowe 

○+  Niskie 

Konieczny montaż 

dodatkowego lub wyko-

rzystanie fabrycznie do-

stępnego czujnika. 

○0  Umiarkowane 

Wymagana przynajmniej 

częściowa przezierność 

polimerowego zbiornika. 

○−  Wysokie 

Wymagane dobre właści-

wości optyczne mate-

riału, z którego wyko-

nano zbiornik. 

Przystępność metod 

przetwarzania i ana-

lizy danych 

○+  Duża 

Przetwarzanie sygnałów 

z czujników możliwe 

przy zastosowaniu sze-

roko dostępnych narzę-

dzi statystycznych. 

○0  Umiarkowana 

Możliwe manualne (ob-

serwacje) lub wspoma-

gane komputerowo (al-

gorytmy przetwarzania 

obrazu) określenie war-

tości czasu mieszania.  

○−  Ograniczona 

Określenie wartości 

czasu mieszania możliwy 

wyłącznie przy użyciu 

komputerowych algoryt-

mów przetwarzania ob-

razu. 

Możliwość pozyska-

nia dodatkowych 

danych o strukturze 

przepływu 

○−  Nie 

Nie ma możliwości 

obserwacji struktury 

przepływu cieczy. 

○+  Tak 

Możliwe pozyskanie 

danych o strukturze 

przepływu. 

○+  Tak 

Możliwe pozyskanie bar-

dzo dokładnych danych o 

strukturze przepływu. 
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3.4. Podsumowanie aktualnego stanu wiedzy 

Upowszechnienie bioreaktorów single-use z mieszaniem typu wave na rynku dostępnej komer-

cyjnie aparatury wywarło istotny wpływ na rozwój przemysłu biofarmaceutycznego w ciągu 

ostatnich dwóch dekad. Wynikające z zastosowania tego typu nietypowych układów aparatu-

rowych zmniejszone ryzyko zakażeń oraz skrócenie przestojów instalacji produkcyjnej, zwią-

zane z zastosowaniem polimerowych zużywalnych zbiorników z przeznaczeniem do hodowli 

głównie materiału biologicznego wrażliwego na warunki zbyt intensywnego mieszania układu 

hodowlanego z uwagi na delikatną i niewytrzymałą mechanicznie strukturę ściany komórkowej 

(np. komórki roślinne, mikroalgi) lub jej brak (np. komórki zwierzęce, protoplasty komórek 

roślinnych), sprawiło, że opłacalne stało się produkowanie innowacyjnych bioproduktów wy-

twarzanych na niewielką skalę. Z drugiej strony, zastosowanie technologii single-use pozwala 

na skrócenie etapu rozwoju i szybkie powiększanie wydajności produkcji nowych produktów 

biofarmaceutycznych, czego szczególnym przykładem jest wprowadzenie w ciągu kilkunastu 

miesięcy do masowego obrotu preparatów szczepionkowych skierowanych przeciwko wiru-

sowi SARS-CoV-2, w których czynnik biotyczny stanowiły makrocząsteczki mRNA. Pomimo 

stale zwiększającej się popularności, względnie krótki okres komercyjnej dostępności bioreak-

torów single-use z mieszaniem typu wave, w porównaniu do ugruntowanego i tradycyjnego 

użycia bioreaktorów zbiornikowych z mieszadłem, wpływa na wciąż ograniczony zasób modeli 

matematycznych i równań korelacyjnych umożliwiających szacowanie wartości parametrów 

procesowych istotnych z punktu widzenia przebiegu bioprocesu, takich jak czas mieszania czy 

objętościowy współczynnik wnikania masy 𝑘𝐿𝑎. Z tego względu, istotnym badawczo i prak-

tycznie oraz ekonomicznie umotywowanym jest opracowanie nowych metod pomiaru tych pa-

rametrów w celu powiązania funkcyjnymi zależnościami ich wartości z wielkościami charak-

teryzującymi pracę danego bioreaktora single-use oraz zachodzącymi w polimerowych 

zbiornikach procesami. 

W trakcie bioprocesów realizowanych z wykorzystaniem wgłębnie hodowanych komórek, 

bardzo często obserwowanym zjawiskiem jest stopniowa zmiana właściwości ciekłego medium 

hodowlanego, w którym zawieszone są komórki, w szczególności właściwości reologicznych 

pożywki, wraz z postępującym zwiększaniem się stężenia biomasy oraz z intensywną zewnątrz-

komórkową sekrecją metabolitów pierwotnych i wtórnych biosyntetyzowanych w wyniku prze-

miany materii definiowanej specyficznością szlaków metabolicznych. Wynikające z tego 

zwiększenie lepkości cieczy mieszanej w danym układzie może ograniczać generowanie i pro-

pagację charakterystycznych fal na powierzchni cieczy w bioreaktorze z mieszaniem typu wave, 
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co w powiązaniu z rosnącym wraz z czasem trwania hodowli zapotrzebowaniem biomasy na 

tlen może skutkować niedostatecznie szybkim wnikaniem, a w ostateczności wyczerpaniem 

tlenu zakumulowanego w cieczy hodowlanej, skutkującym szybkim zamieraniem cennego ma-

teriału biologicznego utrzymywanego w nienatywnych warunkach in vitro. Rozwiązaniem, któ-

rego opracowanie i wdrożenie mogłoby ograniczyć negatywne skutki wystąpienia powyższych 

zjawisk limitujących wydajność bioprocesów, a przynajmniej częściowo wyeliminować te zja-

wiska, mogłoby być wprowadzenie modyfikacji polimerowego zbiornika bioreaktora single-

use z mieszaniem typu wave, ukierunkowanych na intensyfikację transportu masy przez po-

wierzchnię międzyfazową gaz-ciecz oraz zwiększających wydajność mieszania zachodzącego 

wewnątrz fazy ciekłej. Istotnym wymaganiem, które powinny spełniać proponowane modyfi-

kacje zbiorników, jest zachowanie podstawowych zalet układów z mieszaniem typu wave wy-

posażonych w polimerowe zbiorniki, w szczególności niskich wartości naprężeń ścinających w 

fazie ciekłej utrzymywanych dzięki bezpęcherzykowemu napowietrzaniu poprzez stale odna-

wianą powierzchnię międzyfazową oraz mieszania cieczy bez zastosowania mieszadła mecha-

nicznego realizowanego w wyniku oscylacyjnych wychyleń całego polimerowego zbiornika 

generujących fale przepływające wewnątrz jego objętości. 

Zaproponowanie modyfikacji zwiększających wydajność mieszania typu wave oraz inten-

syfikujących transport masy przez powierzchnię międzyfazową, określenie wpływu propono-

wanych modyfikacji na proliferację biomasy oraz potencjalna komercjalizacja nowych rozwią-

zań mogłaby znacząco wpłynąć na poszerzenie możliwości zastosowania oraz zwiększenie 

wydajności układów bioreaktorowych wykorzystujących polimerowe zużywalne zbiorniki do 

hodowli in vitro izolowanych komórek prowadzonych w warunkach mieszania typu wave.  
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4. Materiały i metody 

4.1. Bioreaktor single-use z mieszaniem typu wave 

W części doświadczalnej pracy doktorskiej zastosowano bioreaktor ReadyToProcess 

WAVE™ 25 (Rysunek 2) wyprodukowany przez firmę GE Healthcare, obecnie wspierany ser-

wisowo i osprzętowo przez firmę Cytiva. Centralnym elementem modularnego systemu biore-

aktora była jednostka ReadyToProcess WAVE™ 25 Rocker, wyposażona w napęd wprawianej 

w oscylacyjne wychylenia platformy Tray 10, na której umieszczano polimerowe zbiorniki do 

hodowli Cellbag™ o dwóch różnych objętościach nominalnych: 2 L i 10 L. Platforma Tray 10 

była wyposażona we wbudowany czujnik temperatury oraz wbudowane elementy grzewcze 

(ogniwa Peltiera) umożliwiające regulację temperatury zawartości zbiornika. Termostatowanie 

układu wspomagane było uchylną pokrywą odizolowującą polimerowy zbiornik od środowiska 

zewnętrznego, w tym również od wpływu światła.  

 

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

Jednostka centralna systemu wykorzystywanego w badaniach bioreaktora single-use była 

połączona z jednostką kontrolno-pomiarową ReadyToProcess™ CBCU, odpowiedzialną za do-

starczanie do polimerowego zbiornika mieszanki gazowej o zadanym składzie i natężeniu ob-

jętościowym oraz za odbieranie i przetwarzanie sygnałów z fabrycznie wbudowanych w zbior-

niki Cellbag™ miniaturowych optycznych sensorów: odczynu pH i stężenia tlenu 

rozpuszczonego w fazie wodnej (ang. dissolved oxygen, DO). Jednostka CBCU umożliwiała 

dozowanie do układu mieszanki azotu, tlenu oraz dwutlenku węgla, skomponowanej z gazów 

o wysokiej czystości podawanych z niezależnych butli ciśnieniowych (N₂, O₂, CO₂) lub 
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powietrza atmosferycznego za pośrednictwem zewnętrznej sprężarki, przez okresowo zmie-

niane filtry (𝜙 = 0,25 μm) zapewniające jałowość dostarczanych gazów. 

Polimerowe, zużywalne zbiorniki do hodowli Cellbag™ były wykonane z dwóch płatów 

wielowarstwowej folii polimerowej o handlowej nazwie Bioclear™ 11 [123], zgrzanych 

wzdłuż ich obwodu. W toku prac eksperymentalnych wykorzystywano zbiorniki Cellbag™ 

o objętościach nominalnych 2 L i 10 L. Zgodnie z katalogowymi danymi producenta, potwier-

dzonymi korespondencją e-mailową z jego krajowym przedstawicielem, dopuszczalny zakres 

stopnia napełnienia cieczą zbiornika Cellbag™ 2 L wynosił od 10% do 50%, a w przypadku 

zbiornika Cellbag™ 10 L od 5% do 50%. 

Niezależnie od wariantu objętościowego, dolna płaszczyzna polimerowych zbiorników 

wyposażona była w adaptery optycznych miniaturowych sensorów odczynu pH i DO, w któ-

rych centralnej części znajdowały się usztywnione polimerowe łatki z fluorescencyjnymi barw-

nikami czułymi na zmianę stężenia wykrywanego składnika cieczy, tj. kationów wodorowych 

w przypadku sensora odczynu pH oraz cząsteczek tlenu w przypadku sensora DO. Wzbudzanie 

emisji barwnika oraz odbiór sygnału zwrotnego z miniaturowych sensorów pH i DO odbywał 

się poprzez włókna światłowodowe podłączone do jednostki CBCU. Zakres pomiarowy czuj-

nika odczynu pH wbudowanego w jednorazowy zbiornik wynosił od 4,5 do 8,5 z dokładnością 

± 0,1, natomiast zakres weryfikowalnej pracy sensora DO wynosił od 0% do 250% stężenia 

nasycenia powietrzem z dokładnością ± 5%. Górna płaszczyzna zbiorników Cellbag™ zawie-

rała: (i) wlot i (ii) wylot gazu, oba zabezpieczone filtrami (𝜙 = 0,25 μm) zapewniającymi jałową 

pracę zbiornika oraz jednocześnie przeciwdziałającymi emisji materiału biologicznego na ze-

wnątrz zbiornika, (iii) port z nakrętką wykorzystywany do szybkiego opróżniania lub napełnia-

nia zbiornika dużą ilością cieczy, (iv) port strzykawkowy z końcówką typu Luer do bezigło-

wego pobierania próbek lub dozowania małych objętości cieczy do wnętrza zbiornika, oraz 

(v) dodatkowe opcjonalne przyłącza przewodów do transportu cieczy (niewykorzystywane 

w trakcie prowadzonych prac badawczych). Mocowanie zbiorników Cellbag™ do platformy 

Tray 10 odbywało się przy użyciu plastikowych prętów wmontowanych na końcach krótszych 

krawędzi, które umieszczano wewnątrz ręcznie zamykanych sprężynowych zatrzasków. 

W trakcie pracy bioreaktora istniała możliwość umieszczenia zamykanej pokrywy nad koły-

saną platformą, która usprawniała pracę układu regulacji temperatury poprzez minimalizowa-

nie strat ciepła do otoczenia oraz odcinała dostęp światła do wnętrza polimerowego zbiornika. 

Dodatkowym komponentem systemu bioreaktora single-use, niewykorzystywanym 

w trakcie prac zrealizowanych w ramach niniejszej rozprawy doktorskiej, był zestaw dwóch 
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niezależnych pomp perystaltycznych wchodzących w skład jednostki ReadyToProcess 

WAVE™ Pump 25. 

Sterowanie pracą oraz monitorowanie wartości parametrów operacyjnych bioreaktora od-

bywało się przy pomocy dedykowanego oprogramowania UNICORN™ zainstalowanego na 

komputerze klasy PC połączonym z centralną jednostką ReadyToProcess WAVE™ Rocker. 

Oprogramowanie UNICORN™ umożliwia zadawanie wartości parametrów pracy systemu bio-

reaktora single-use na żądanie operatora lub automatycznie (zgodnie z ustalonym harmonogra-

mem). Dopuszczalne zakresy wartości parametrów pracy jednostki centralnej Rocker oraz jed-

nostki kontrolno-pomiarowej CBCU przedstawiono poniżej w oparciu o specyfikację 

udostępnioną przez producenta systemu bioreaktora single-use [27]: 

• amplituda ruchu oscylacyjnego platformy 𝛼: 2–12°, 

• częstotliwość ruchu oscylacyjnego platformy 𝜔: 2–40 min⁻¹, 

• profil przyspieszenia w trakcie ruchu oscylacyjnego 𝑎𝑐𝑐: 15–100%, 

• temperatura zawartości zbiornika 𝑇: (temperatura otoczenia + 5°C) – 40°C, 

• natężenie objętościowe gazu 𝑄𝐺: 0,050–1,0 L ⋅ min⁻¹, 

• stężenie objętościowe tlenu w mieszance gazowej: 0–50% przy zasilaniu czystym azotem 

i tlenem, 21–50% przy zasilaniu czystym tlenem i sprężonym powietrzem. 

4.2. Metodyka określania charakterystyki czasu mieszania w zbiorniku 

Cellbag™ 2 L przy zastosowaniu metody pH 

Wyznaczanie wartości czasu mieszania przy zastosowaniu metody pH 

Na początkowym etapie badań realizowanych w ramach niniejszej pracy doktorskiej, pomiary 

wartości czasu mieszania w zbiorniku Cellbag™ 2 L wykonywano przy zastosowaniu me-

tody pH. Pomiar wartości odczynu pH odbywał się przy zastosowaniu zewnętrznego układu 

pomiarowego składającego się z uniwersalnego miernika CX-401 (Elmetron, Polska) i elek-

trody pH EPP-1 (Elmetron, Polska). 

Rejestracja wskazań miernika do formatu pliku tekstowego w celu późniejszej analizy 

zgromadzonych danych odbywała się przy zastosowaniu złącza szeregowego w standardzie 

RS-232C. Odczyt wartości odczynu pH odbywał się z częstotliwością 1 s⁻¹, maksymalną do-

stępną za pośrednictwem miernika CX-401. Każdorazowo przed rozpoczęciem pomiarów prze-

prowadzono kalibrację elektrody pH przy użyciu roztworów wzorcowych oraz wprowadzano 

do pamięci miernika wartość temperatury 37 °C w celu kompensacji wpływu różnicy tempera-

tury kalibracji i temperatury cieczy w zbiorniku single-use na wyniki pomiarów. 
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Polimerowe zbiorniki do hodowli serii Cellbag™, w tym wykorzystywany w badaniach 

zbiornik Cellbag™ 2 L, nie są fabrycznie przystosowane do montażu zewnętrznych elektrod 

pomiarowych. Z tego powodu, na potrzeby badań, w centralnej części górnej płaszczyzny zbior-

nika Cellbag™ 2 L wykonano otwór na dławnicę kablową, której domyślnym przeznaczeniem 

jest zapewnianie szczelności obudów instalacji elektrycznych w miejscach wyprowadzeń prze-

wodów. Końcówka elektrody pH wprowadzonej pionowo przez otwór dławnicy pozostawała 

w kontakcie z cieczą przy zachowaniu wymaganej szczelności całego układu, krytycznie po-

trzebnej do utrzymania odpowiedniego funkcjonalnego roboczego kształtu polimerowego 

zbiornika (Rysunek 3). 

 

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

zastosowaniu dławnicy kablowej (na podstawie: materiały uzupełniające do artykułu [A1]). 

Pomiar czasu mieszania przy zastosowaniu metody pH polegał na rejestracji wartości od-

czynu pH fazy ciekłej mieszanej w polimerowym zbiorniku od momentu ręcznego wstrzyknię-

cia przez port strzykawkowy porcji znacznika, którym był wodny roztwór wodorotlenku sodu 

o stężeniu 0,5 mol · L⁻¹, w celu wywołania zmiany odczynu pH w znajdującym się w polime-

rowym zbiorniku wodnym roztworze kwasu solnego o stężeniu 0,001 mol · L⁻¹ (pH = 3). Roz-

twór znacznika dodawano w ilości 2,5 mL na 1 L roztworu wewnątrz polimerowego zbiornika, 

co oznaczało w przeliczeniu 1,25-krotny nadmiar liczby moli zasady w stosunku do liczby moli 

kwasu. Temperatura cieczy w zbiorniku w trakcie pomiarów wynosiła 37 °C, zaś natężenie ob-

jętościowe gazu dostarczanego do zbiornika wynosiło 0,55 L ⋅ min⁻¹. 

Rejestracja wskazań miernika trwała do momentu osiągnięcia stałej wartości odczynu pH 

przez co najmniej 10 kolejnych odczytów. Biorąc pod uwagę stechiometryczne ilości zastoso-

wanych reagentów, końcowa wartość odczynu pH wynosiła 10,4. Na podstawie surowych 
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danych zarchiwizowanych przez miernik wyznaczano wartość homogeniczności przy użyciu 

wzoru zgodnego z definicją przedstawioną w Rozdziale 3.3 (Równanie 10) niniejszej rozprawy, 

które przyjęło postać: 

𝐻𝑜(𝑡) =
𝑝𝐻(𝑡) − 𝑝𝐻0

𝑝𝐻∞ − 𝑝𝐻0

(10) 

Czas mieszania 𝑡𝑚 w zastosowanej implementacji metody pH był zdefiniowany jako moment 

trwałego osiągnięcia wartości homogeniczności w zakresie 1,00 ± 0,05. Wartość czasu miesza-

nia wyznaczano przy użyciu oprogramowania MATLAB (MathWorks, Inc., USA) według spo-

sobu opisanego w Rozdziale 3.3 niniejszej rozprawy i przedstawionego graficznie na 

Rysunku 1. 

Projektowanie eksperymentu (DoE) 

Eksperymenty, których celem było określenie charakterystyki czasu mieszania realizowanego 

w zbiorniku Cellbag™ 2 L z zastosowaniem metody pH, zostały zaplanowane przy użyciu me-

tod projektowania eksperymentu (ang. design of experiment, DoE). Implementacja metod DoE 

wymaga wyodrębnienia zestawu niezależnych zmiennych (inaczej: parametrów lub czynników, 

ang. factors), do których przydziela się co najmniej dwie wartości, zwane poziomami, uwzględ-

niane w siatce wariantów eksperymentalnych stanowiącej podstawę planu eksperymentu. Za-

stosowanie takiego podejścia umożliwia, między innymi, określenie istotności wpływu każ-

dego z niezależnych czynników na wartości mierzonych zmiennych wyjściowych, wykrycie 

ewentualnych krzyżowych oddziaływań czynników na zmienne wyjściowe, a w efekcie koń-

cowym na ograniczenie kosztów prowadzenia prac doświadczalnych poprzez zmniejszenie 

liczby koniecznych do wykonania eksperymentów [124]. 

Na potrzeby określenia charakterystyki czasu mieszania realizowanego w zbiorniku Cell-

bag™ 2 L z zastosowaniem metody pH wybrano pełny trójwartościowy czteroczynnikowy plan 

eksperymentów, oznaczany zgodnie z nomenklaturą metodyki DoE symbolem 34. Wyodręb-

niono cztery niezależne parametry charakteryzujące pracę badanego systemu bioreaktora sin-

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

• amplitudę ruchu oscylacyjnego 𝛼, 

• częstotliwość ruchu oscylacyjnego 𝜔, 

• parametr opisujący profil przyspieszenia w trakcie ruchu oscylacyjnego 𝑎𝑐𝑐, 

• objętość cieczy w zbiorniku do hodowli 𝑉𝐿. 
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Parametr 𝑎𝑐𝑐, opisywany w dokumentacji producenta badanego bioreaktora single-use termi-

nem rocking motion, był zdefiniowany jako stopień wygładzenia trójkątnej funkcji oscylacji 

platformy funkcją cosinus [125]. Innymi słowy, wybranie niskiej wartości parametru 𝑎𝑐𝑐 skut-

kowało w przybliżeniu liniowym profilem przyspieszenia w trakcie całego cyklu oscylacji. Wy-

branie wysokiej wartości parametru 𝑎𝑐𝑐 przekładało się na bardziej płynny ruch platformy, co 

było w szczególności widoczne w momentach osiągania maksymalnego kąta wychylenia 

w trakcie każdego cyklu oscylacji. 

 

Rysunek 4. Parametry operacyjne badanego systemu bioreaktora single-use z mieszaniem 

typu wave uwzględnione w planowaniu eksperymentu zgodnie z założeniami metodyki DoE 

(na podstawie [A1]). 

W Tabeli 7 przedstawione zostały wartości eksperymentalne dobrane dla czterech zmien-

nych niezależnych odpowiadające trzem poziomom czynników w planie eksperymentów. Plan 

eksperymentu składał się z 81 kombinacji wartości eksperymentalnych czterech parametrów. 

Pomiar czasu mieszania dla każdej kombinacji został przeprowadzony trzykrotnie, wobec 

czego razem wykonano 243 eksperymenty. Analiza otrzymanych danych doświadczalnych zo-

stała przeprowadzona przy użyciu oprogramowania MATLAB (MathWorks, Inc., USA) oraz 

programu Statistica (TIBCO Software, Inc., USA). 

Tabela 7. Wartości eksperymentalne zmiennych niezależnych uwzględnionych w planie 

eksperymentów ustalonym zgodnie z założeniami metodyki DoE. 

Zmienna Dostępny 

zakres regulacji 

Poziom, wartość eksperymentalna 

−1 (minimalny) 0 (centralny) +1 (maksymalny) 

𝛼 (°) 2–12 2 7 12 

𝜔 (min⁻¹) 2–40 2 21 40 

𝑎𝑐𝑐 (%) 15–100 30 60 90 

𝑉𝐿 (L) 0,2–1 0,2 0,6 1,0 
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4.3. Metodyka określenia wpływu wybranych właściwości fazy ciekłej na 

wartości współczynnika kLa 

Metodyka wyznaczania wartości współczynnika kLa 

Pomiar wartości objętościowego współczynnika wnikania masy po stronie fazy ciekłej 𝑘𝐿𝑎 re-

alizowano na podstawie procedury opartej o metodę odgazowywania. W trakcie wykonywania 

pomiarów wykorzystywano optyczny czujnik DO fabrycznie wbudowany w dolną powierzch-

nię polimerowego zbiornika Cellbag™ 2 L, którego wskazania rejestrowano przy użyciu dedy-

kowanego oprogramowania UNICORN™. Mieszaniny gazów dostarczane w trakcie ekspery-

mentów składały się z gazów wysokiej czystości: azotu i tlenu, dostarczanych do zbiornika 

z butli ciśnieniowych za pośrednictwem jednostki CBCU. Niezależnie od składu ilościowego 

używanej fazy gazowej, natężenie objętościowe mieszanki gazowej wynosiło 0,55 L · min⁻¹, 

zaś temperatura cieczy w zbiorniku wynosiła 37 °C. Pomiar wartości współczynnika 𝑘𝐿𝑎 od-

bywał się przy parametrach ruchu oscylacyjnego 𝛼 = 7° i 𝜔 = 2 min⁻¹. Schemat układu do po-

miaru wartości współczynnika 𝑘𝐿𝑎 przedstawiono na Rysunku 5. 

 

Rysunek 5. Schemat układu doświadczalnego do pomiaru wartości współczynnika 𝑘𝐿𝑎 

podczas oscylacyjnego mieszania typu wave fazy ciekłej w jednorazowym zbiorniku 

Cellbag™ 2 L (zgodnie z [A2]). 

Procedura pomiaru szybkości absorpcji tlenu w fazie ciekłej rozpoczynała się od umiesz-

czenia w polimerowym zbiorniku cieczy o zadanym składzie i wysycenia jej czystym azotem 

(100%v/v N₂) aż do osiągnięcia wartości stężenia tlenu rozpuszczonego poniżej 5% przez przy-

najmniej 5 minut. Pomiar szybkości absorpcji tlenu w cieczy wewnątrz polimerowego zbior-

nika rozpoczynał się w momencie zmiany stężenia objętościowego tlenu w mieszance gazowej 
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(21%v/v O₂, 79%v/v N₂). Wskazania czujnika rejestrowano do momentu osiągnięcia wartości DO 

powyżej 95% przez przynajmniej 5 minut. 

Zbiory surowych danych zarejestrowanych przez czujnik DO i zarchiwizowanych w opro-

gramowaniu UNICORN™ posłużyły do wyznaczenia wartości współczynnika 𝑘𝐿𝑎 na podsta-

wie bilansu masowego tlenu w fazie ciekłej: 

𝑑𝐷𝑂(𝑡)

𝑑𝑡
= 𝑘𝐿𝑎(𝐷𝑂∗ − 𝐷𝑂(𝑡)) (11) 

Równanie 11 obowiązuje przy założeniu, że ciśnienie cząstkowe tlenu w fazie gazowej obecnej 

w zbiorniku jest stałe i równe ciśnieniu cząstkowemu tlenu w mieszance dostarczanej do układu, 

co ma związek z niską rozpuszczalnością tego gazu w fazie ciekłej, której głównym składni-

kiem była woda. Scałkowanie Równania 11 daje następujące wyrażenie: 

ln (
𝐷𝑂∗

𝐷𝑂∗ − 𝐷𝑂(𝑡)
) = 𝑘𝐿𝑎 ⋅ 𝑡 (12) 

Równanie 12 można zinterpretować jako równanie liniowe, którego współczynnik kierunkowy 

jest równy wartości współczynnika 𝑘𝐿𝑎. Wartość DO* zdefiniowano jako najwyższą wartość 

DO dla danego pomiaru. Sposób wyznaczania wartości współczynnika 𝑘𝐿𝑎 na podstawie da-

nych pochodzących z pomiaru szybkości absorpcji przedstawiono graficznie na Rysunku 6. 

 

Rysunek 6. Sposób wyznaczania wartości współczynnika 𝑘𝐿𝑎 na podstawie zmiany wartości 

stężenia DO w trakcie pomiaru. A: Wykres wartości wyrażenia z lewej strony Równania 12 

w funkcji czasu. B: W przybliżeniu liniowy wycinek wykresu, do którego dopasowano 

funkcję liniową o współczynniku kierunkowym równym wartości współczynnika 

𝑘𝐿𝑎 (zgodnie z [A2]). 
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Badanie wpływu składu fazy ciekłej na osiągane wartości współczynnika 𝒌𝑳𝒂 

Przeprowadzono serię pomiarów, których celem było określenie wpływu wybranych właściwo-

ści fazy ciekłej na wydajność wnikania masy w układzie badanego bioreaktora single-use 

z mieszaniem typu wave. W zależności od eksperymentu, głównym składnikiem fazy ciekłej 

była woda poddana procesowi odwróconej osmozy (ang. reverse osmosis, RO) lub pożywka 

hodowlana DMEM (ang. Dulbecco’s modified Eagle medium, Thermo Fisher Scientific Inc., 

USA; nr kat. 21885025). Pożywka DMEM jest szeroko wykorzystywana w hodowlach in vitro 

izolowanej biomasy komórek zwierzęcych i ludzkich, a w jej skład wchodzą między innymi 

aminokwasy, witaminy, sole nieorganiczne i węglowodany [126], [127], które wspólnie stano-

wią funkcjonalną mieszaninę mikro- i makroelementów metabolicznie istotnych dla hodowa-

nych komórek. Woda RO oraz pożywka DMEM były niezależnie suplementowane 10%v/v do-

datkiem płodowej surowicy cielęcej (ang. fetal bovine serum, FBS, Thermo Fisher Scientific 

Inc., USA; nr kat. A5256701), która jest podstawowym i najczęściej niezbędnym, naturalnym 

dodatkiem do pożywek hodowlanych wykorzystywanych w hodowlach komórek ssaczych pro-

wadzonych w warunkach in vitro. 

W celu odzwierciedlenia obecności w badanych fazach ciekłych biomasy komórek i od-

wzorowania jej wpływu na właściwości reologiczne cieczy poddawanej mieszaniu w polime-

rowym zbiorniku, lepkość uzyskanych mieszanin modyfikowano dodatkiem gliceryny w stę-

żeniu 0–50%v/v w interwałach co 10%v/v. Mieszaniny DMEM i gliceryny dodatkowo 

niezależnie zmodyfikowano dodatkiem 5 cm3 niejonowego surfaktantu Pluronic® F-68, sze-

roko wykorzystywanego jako biozgodny środek przeciwpienny. Całkowita objętość mieszanin 

w polimerowym zbiorniku Cellbag™ 2 L, bez uwzględnienia pomijalnie objętościowo niewiel-

kiego dodatku środka przeciwpiennego, wynosiła 0,3 L. Szczegółowy skład mieszanin wraz 

z oznaczeniami stosowanymi podczas analizy wyników przedstawiono w Tabeli 8. 
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Tabela 8. Składy mieszanin wykorzystywanych podczas badania wpływu wybranych 

właściwości cieczy na wartości współczynnika 𝑘𝐿𝑎 osiągane w warunkach mieszania typu 

wave (zgodnie z materiałami uzupełniającymi do artykułu [A2]). 

  Objętość (cm3) 

Oznaczenie Główny 

składnik 

Główny 

składnik 

FBS Gliceryna Pluronic® 

F-68 

A0 RO 270 30 0 – 

A1  243 27 30 – 

A2  216 24 60 – 

A3  189 21 90 – 

A4  162 18 120 – 

A5  135 15 150 – 

B0 DMEM 270 30 0 – 

B1  243 27 30 – 

B2  216 24 60 – 

B3  189 21 90 – 

B4  162 18 120 – 

B5  135 15 150 – 

C0 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 wartości napięcia powierzchniowego, gęstości oraz lepkości 

dynamicznej fazy ciekłej 

Pomiary wartości napięcia powierzchniowego dla wybranych mieszanin wykonano metodą 

kropli wiszącej przy zastosowaniu systemu do analizy kształtu kropli DSA100 (Krüss, Niemcy). 

System DSA100 nie umożliwiał regulacji temperatury analizowanej cieczy, z tego względu po-

miary napięcia powierzchniowego odbywały się w temperaturze otoczenia, w chwili wykony-

wania analiz równej 21,5 °C. Wartość napięcia powierzchniowego 𝛾 wyznaczano na podstawie 

poniższego wzoru [128]: 
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𝛾 =  −
𝑅2𝑔𝛥𝜌

𝐵
(13) 

Wartości parametrów 𝑅 i 𝐵 opisujących kształt wiszącej kropli były wyznaczane automatycz-

nie przy zastosowaniu funkcji wbudowanych w program ADVANCE dedykowany do obsługi 

systemu DSA100. 

Analizę gęstości fazy ciekłej wykonywano przy użyciu miernika gęstości DA-650 (KEM, 

Japonia). Pomiary wartości gęstości, które były wykorzystane do obliczenia wartości napięcia 

powierzchniowego, przeprowadzono w temperaturze 21,5 °C, zaś pomiary wartości gęstości, 

które były wykorzystane do wyznaczenia wartości liczby Reynoldsa przeprowadzono w tem-

peraturze 37 °C, równej temperaturze fazy ciekłej termostatowanej w polimerowym zbiorniku 

Cellbag™ 2 L. 

Wartości lepkości dynamicznej przygotowanych mieszanin zmierzono przy zastosowaniu 

reometru LVDV-III (Brookfield, USA) w układzie stożek-płytka (stożek typu CP40). Pomiar 

wartości lepkości dla każdej badanej mieszaniny przeprowadzono trzykrotnie, przyjmując na-

stępujące parametry pomiaru: temperatura 37 °C, prędkość obrotowa stożka 50 min⁻¹, objętość 

próbki 0,5 cm³, czas pomiaru 1 minuta. Biorąc pod uwagę liniowy charakter krzywych płynię-

cia, przyjęto, że wszystkie zastosowane mieszaniny mają właściwości reologiczne płynów ne-

wtonowskich (potwierdzone niezależnie przez Poona [129]). 

4.4. Metodyka określania charakterystyki czasu mieszania w zbiornikach 

Cellbag™ 2 L i Cellbag™ 10 L przy zastosowaniu metody 

kolorymetrycznej z komputerową analizą obrazu 

Główną motywacją do opracowania autorskiej adaptacji metody kolorymetrycznej do pomiaru 

czasu mieszania w polimerowych zbiornikach bioreaktora single-use z mieszaniem typu wave, 

było potencjalne zwiększenie dokładności i powtarzalności pomiarów, w porównaniu z wyko-

rzystywaną początkowo metodą pH, oraz wyeliminowanie zakłóceń związanych z inwazyjno-

ścią pomiarów oraz ręcznym dozowaniem roztworu znacznika przez osobę wykonującą pomiar. 

Adaptacja metody kolorymetrycznej do wymagań badanego układu, z oczywistym uwzględ-

nieniem ograniczeń tego układu, wymagała rozwiązania kilku praktycznych problemów zwią-

zanych z pozyskiwaniem i analizą materiału filmowego, które opisano w poniższym 

podrozdziale. 
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Układ do rejestracji materiału filmowego 

Materiał filmowy dotyczący wszystkich przeprowadzonych eksperymentów rejestrowano 

w sposób cyfrowy z wykorzystaniem kompaktowej wodoodpornej kamery cyfrowej GoPro 

Hero™ 10 (GoPro Inc., USA), umieszczonej nieruchomo dokładnie nad środkiem polimero-

wego naczynia Cellbag™ zamocowanego do platformy bioreaktora wykonującej oscylacyjne 

wychylenia. Do montażu kamery wykorzystano autorsko zaprojektowany na potrzeby badań 

statyw zbudowany z części wydrukowanych w 3D na drukarce Prusa i3 MK3S+ (Prusa Rese-

arch a.s., Czechy). Statyw zaopatrzony był w oświetlenie naświetlaczami LED emitującymi 

białe światło o temperaturze barwowej 4000 K znad każdego boku oscylacyjnie wychylanej 

platformy. Statyw wraz z oświetleniem połączono trwale z platformą bioreaktora, co umożli-

wiło pozyskiwanie obrazu nieruchomego względem kołysanego zbiornika Cellbag™ oraz rów-

nomiernie oświetlać obserwowany obszar, przy jednoczesnej eliminacji zakłóceń wywołanych 

działaniem zewnętrznych źródeł światła. Rozdzielczość nagrywanego materiału wideo wyno-

siła nie mniej niż 1920 na 1080 pikseli, co przekładało się na rozdzielczość przestrzenną wy-

noszącą 0,13 milimetra na piksel. Rozdzielczość czasowa nagrywania, stanowiąca odwrotność 

liczby klatek na sekundę materiału filmowego, była dostosowywana w zakresie 0,01–0,04 s 

w zależności od intensywności mieszania i związanej z nią oczekiwanej wartości czasu mie-

szania. Parametry nagrywania, takie jak szybkość migawki, czułość ISO oraz balans bieli, usta-

wiono manualnie, jako stałe dla wszystkich wykonywanych pomiarów, w celu przeciwdziałania 

wykonywanej przez kamerę GoPro automatycznej kompensacji zmian jasności i zabarwienia 

zawartości polimerowego zbiornika w trakcie mieszania. Zewnętrzne krawędzie zbiorników 

Cellbag™ oraz nieprzezroczyste króćce i przewody polimerowych zbiorników wykorzystywa-

nych w pomiarach przesłonięto taśmą maskującą w charakterystycznym kolorze, wyznaczając 

obszary przeznaczone do wykluczenia na etapie maskowania wstępnego w trakcie przetwarza-

nia materiału filmowego. 

Opracowanie procedury laboratoryjnej 

Barwnym wskaźnikiem wykorzystywanym w trakcie pomiarów z zastosowaniem metody ko-

lorymetrycznej był błękit bromotymolowy (nr CAS 76-61-9). Błękit bromotymolowy przyj-

muje w roztworze o odczynie pH mniejszym niż 6,0 barwę żółtą, zaś w roztworze o odczynie 

pH większym niż 7,6 barwę niebieską. W zakresie odczynów pH > 6,0 i pH < 7,6 wodne roz-

twory błękitu bromotymolowego przyjmują zielone zabarwienie, co jest związane obecnością 

w równowadze formy kwasowej i zasadowej cząsteczek wskaźnika [130]. Zmiana barwy 

wskaźnika w zastosowanej procedurze laboratoryjnej była wywoływana zmianą odczynu pH 
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roztworu wskutek zachodzącej reakcji zobojętniania z udziałem jonów wodorowych i hydrok-

sylowych obecnych w roztworach po dysocjacji cząsteczek kwasu chlorowodorowego i wodo-

rotlenku sodu. 

Polimerowy zbiornik Cellbag™ napełniano wybraną objętością roztworu HCl lub NaOH, 

w zależności od wybranego wariantu, a następnie uzupełniano dodatkiem roztworu błękitu bro-

motymolowego. Następnie uruchamiano oscylacyjny ruch platformy bioreaktora o wartościach 

𝛼 i 𝜔 zadanych w systemie UNICORN™, zgodnie z danym wariantem eksperymentu. Tempe-

raturę fazy ciekłej w zbiorniku utrzymywano na poziomie 37 °C przy użyciu automatycznego 

układu regulacji temperatury wbudowanego w badany bioreaktor single-use. Po osiągnięciu za-

danej wartości temperatury rozpoczynano rejestrację obrazu oscylacyjnie wychylanego zbior-

nika, a następnie dodawano do wnętrza zbiornika przez wbudowany port strzykawkowy porcję 

roztworu znacznika, co wywoływało stopniową, postępującą zmianę zabarwienia fazy ciekłej. 

Koniec pomiaru następował, gdy stwierdzano zakończenie zmian barwy oraz zanik jakichkol-

wiek niewymieszanych obszarów cieczy. Szczegółowy opis procedury laboratoryjnej pomiaru 

czasu mieszania przy zastosowaniu metody kolorymetrycznej przedstawiono w części A mate-

riałów uzupełniających do artykułu [A4]. 

Skład roztworu znacznika oraz fazy ciekłej wewnątrz zbiornika dobrano w oparciu o ba-

danie, w którym oceniono wpływ wybranych parametrów na otrzymywane wartości czasu mie-

szania oraz dokładność wyników. W eksperymentach wykorzystano zbiornik do hodowli Cell-

bag™ 10 L. Objętość fazy ciekłej w zbiorniku wynosiła 2,75 L, zaś wartość temperatury 

utrzymywano na poziomie 37 °C. 

Przeprowadzono eksperymenty podzielone na dwa bloki: 

• Blok 1: znacznik – roztwór NaOH, początkowy skład cieczy w zbiorniku: 0,001 M HCl 

• Blok 2: znacznik – roztwór HCl, początkowy skład cieczy w zbiorniku: 0,001 M NaOH 

Wartości eksperymentalne zmiennych niezależnych dobrane przy użyciu metodyki DoE 

(tj. dwuczynnikowy plan trójwartościowy, 3²) oraz wartości stężenia i objętości roztworu 

znacznika dozowanego do wnętrza polimerowego zbiornika wynikające z wartości zmiennych 

niezależnych przedstawiono w Tabeli 9. 
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Tabela 9. Wartości stężenia i objętości roztworu znacznika wstrzykiwanego do polimerowego 

zbiornika wyznaczone na podstawie wartości zmiennych niezależnych: stosunku molowego 

reagentów oraz stosunku objętości znacznika i roztworu wewnątrz zbiornika 

(na podstawie [A4]). 

 Zmienne niezależne    

Nr 

wariantu 

Stosunek molowy 

reagentów 

(molznacznik/molroztwór) 

Stosunek 

objętości 

(mLznacznik/Lroztwór) 

Stężenie 

znacznika 

(mol/L) 

Objętość 

znacznika 

(mL) 

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 

Układ do zautomatyzowanego dozowania znacznika 

Roztwór znacznika dozowano przy zastosowaniu autorsko opracowanego na potrzeby badań 

systemu do zautomatyzowanego dozowania, składającego się z wytworzonego przy zastoso-

waniu druku 3D uchwytu na strzykawkę mocowanego do krawędzi oscylacyjnie wychylanej 

platformy bioreaktora oraz przekładni zębatej napędzanej przy użyciu silnika krokowego 

NEMA 17 (Rysunek 7A). Silnik krokowy był obsługiwany przy pomocy sterownika typu 

A4988 połączonego z mikrokontrolerem ATmega 328P na płytce Arduino UNO R3 wykonują-

cym zadania opisane w kodzie programu opracowanym na potrzeby badań (Rysunek 7B). 

Układ do zautomatyzowanego dozowania był wyposażony w interfejs użytkownika umożliwia-

jący wsuwanie i wysuwanie tłoka strzykawki oraz wybór objętości dozowania. Wsunięcie tłoka 

strzykawki i związane z tym wstrzyknięcie roztworu do wnętrza zbiornika Cellbag™ miało 

miejsce w momencie maksymalnego wychylenia platformy, wykrywanym mechanicznie przy 

użyciu wyłącznika krańcowego. 

Szczegółowy opis zasady działania układu do zautomatyzowanego dozowania znacznika 

oraz jego poszczególnych części przedstawiono w opisie dołączonym do wniosku o udzielenie 

patentu [P1]. 
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Rysunek 7. System do zautomatyzowanego dozowania znacznika. A: Uchwyt na strzykawkę 

wraz z silnikiem napędzającym przekładnię zębatą. B: Fragment kodu odpowiadającego za 

sterowanie pracą silnika krokowego oraz regulację parametrów wstrzykiwania. 

Przetwarzanie i analiza obrazu 

Uzyskany materiał filmowy przetwarzano przy użyciu opracowanego na potrzeby badań algo-

rytmu w języku Python (wersja 3.11), którego funkcjonalność rozszerzono przy zastosowaniu 

biblioteki OpenCV (wersja 4.9.0). OpenCV to biblioteka programistyczna o otwartym kodzie 

źródłowym, zawierająca funkcje do przetwarzania i analizy obrazu oraz do zastosowań w ob-

szarze komputerowego rozpoznawania obrazów [131]. Algorytm do przetwarzania i analizy 

obrazu wykonywał szereg czynności, które podsumowano na schemacie blokowym przedsta-

wionym na Rysunku 8. 

A B 
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Rysunek 8. Schemat blokowy algorytmu do przetwarzania obrazu zastosowanego w 

autorskiej adaptacji metody kolorymetrycznej do pomiaru czasu mieszania. Blok otoczony 

przerywaną linią zawiera czynności, które wykonywano w pętli na każdej kolejnej klatce 

materiału filmowego. 

Pierwszym krokiem przetwarzania obrazu po inicjalizacji oraz odczycie danej klatki 

z pliku filmowego było maskowanie wstępne, w którym z surowego obrazu wykluczano zgrub-

nie wyznaczony obszar obejmujący otoczenie polimerowego zbiornika, niezawierający infor-

macji na temat procesu mieszania w badanym układzie (Rysunek 9). Następnie, obszary obej-

mujące fragmenty zbiornika przesłonięte taśmą maskującą oraz mieszaną fazę ciekłą 

o wybranej barwie wykrywano poprzez progowanie w oparciu o dobrane empirycznie wartości 

graniczne zakresów barw w przestrzeni L*a*b* (Rysunek 10). Opis danego elementu obrazu 

w przestrzeni kolorów L*a*b* odbywał się poprzez przypisanie wartości do trzech kanałów: 

• L* – wartość odpowiadająca odbieranej jasności danego elementu obrazu, 

• a* – zabarwienie na osi przeciwstawnych barw zielony–czerwony, 

• b* – zabarwienie na osi przeciwstawnych barw żółty–niebieski. 
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Rysunek 9. Proces maskowania wstępnego na przykładzie polimerowego zbiornika 

Cellbag™ 2 L (zgodnie z [A4]). 

 

Rysunek 10. Dobrane empirycznie wartości graniczne zakresów barw w przestrzeni L*a*b* 

(zgodnie z [A4]). 
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Maski otrzymane w wyniku powyższego progowania filtrowano przy pomocy operacji za-

mknięcia, po czym sumowano liczbę pikseli zajmowanych przez obszary cieczy o żółtej, zie-

lonej lub niebieskiej barwie, odpowiadającej zabarwieniu wskaźnika w środowisku kwasowym, 

obojętnym lub zasadowym. Zestaw trzech wartości sumy liczby pikseli, interpretowanych jako 

pole powierzchni obszarów w trzech wykrywanych kolorach, wraz z przyporządkowanym im 

numerem porządkowym klatki wideo były zapisywane do zbiorczego pliku tekstowego prze-

znaczonego do dalszej analizy. 

Szczegółowy opis zasady działania algorytmu do przetwarzania obrazu w ramach opraco-

wanej autorskiej adaptacji metody kolorymetrycznej zamieszczono w części B materiałów uzu-

pełniających do artykułu [A4]. 

Wyznaczanie wartości czasu mieszania 

Po ukończeniu przetwarzania i analizy materiału filmowego przedstawiającego proces miesza-

nia przebiegający w badanym polimerowym zbiorniku, zbiorczy plik tekstowy zawierający 

wartości pola powierzchni obszarów o danej barwie importowano do środowiska MATLAB 

R2023b w celu wyznaczenia wartości czasu mieszania przy użyciu skryptu opracowanego na 

potrzeby niniejszej pracy. Przykładowy wykres surowych danych będących wynikiem działania 

algorytmu przetwarzania obrazu oraz graficzne przedstawienie sposobu obliczania wartości 

czasu mieszania w metodzie kolorymetrycznej przedstawiono na Rysunku 11. 

Wykresy na Rysunku 11 oznaczone żółtą, zieloną oraz niebieską linią przedstawiają war-

tości sumarycznych liczb pikseli przyporządkowane obszarom w każdej z trzech wykrywanych 

barw. Wyraźnie widoczny jest stopniowy spadek liczby pikseli odpowiadających obszarom 

fazy ciekłej o początkowej żółtej barwie, zastępowanych przez obszary o przejściowej zielonej 

barwie, a następnie o barwie niebieskiej. Oscylacje widoczne na wykresach były wywołane 

zmianą powierzchni zajmowanej przez fazę ciekłą w zbiorniku w trakcie oscylacji platformy 

bioreaktora widocznej z punktu widzenia kamery. W celu zniwelowania oscylacji wyznaczano 

wartości średniej ruchomej o okresie uśredniania równym długości okresu oscylacji platformy, 

których wykresy oznaczono symbolami 𝑚𝐴𝑣𝑔𝑦𝑒𝑙𝑙𝑜𝑤 , 𝑚𝐴𝑣𝑔𝑔𝑟𝑒𝑒𝑛  oraz 𝑚𝐴𝑣𝑔𝑏𝑙𝑢𝑒 . Moment 

dodania roztworu znacznika, oznaczony na Rysunku 11 symbolem 𝑡0, wykrywano na podsta-

wie nagłego spadku wartości różniczki liczby pikseli odpowiadających fazie ciekłej o począt-

kowej barwie. Czas mieszania 𝑡𝑚 w opracowanej adaptacji metody kolorymetrycznej zdefinio-

wano jako moment trwałego osiągnięcia 95% zmiany wartości średniej ruchomej liczby pikseli 

zajmowanych przez obszar w końcowym kolorze wskaźnika, oznaczonej na Rysunku 11 sym-

bolem 𝑚𝐴𝑣𝑔𝑏𝑙𝑢𝑒,𝑓𝑖𝑛𝑎𝑙. 
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Szczegółowy opis zadań wykonywanych przez skrypt do wyznaczania wartości czasu mie-

szania przedstawiono w części C materiałów uzupełniających do artykułu [A4]. 

 

Rysunek 11. Przykładowy wykres danych wyjściowych z algorytmu do przetwarzania obrazu 

w funkcji czasu oraz sposób wyznaczania wartości czasu mieszania. Wartość czasu mieszania 

w podanym przykładzie wynosiła 37,5 sekundy (Cellbag™ 10 L, 𝛼 = 2°, 𝜔 = 21 min⁻¹, 

𝑓𝑙 = 0,275) (zgodnie z artykułem [A4]). 

Projektowanie eksperymentu (DoE) 

Opracowaną adaptację metody kolorymetrycznej wykorzystano w celu określenia i powiązania 

charakterystyk czasu mieszania w zbiornikach Cellbag™ 2 L i Cellbag™ 10 L. Plan ekspery-

mentów z wykorzystaniem polimerowych zbiorników w obu rozmiarach opracowano przy uży-

ciu metodologii DoE. W oparciu o wyniki uzyskane we wcześniejszej części badań przy zasto-

sowaniu metody pH, w planowaniu uwzględniono trzy niezależne parametry pracy bioreaktora 

z pominięciem parametru acc: amplitudę ruchu oscylacyjnego 𝛼, częstotliwość ruchu oscyla-

cyjnego 𝜔 oraz stopień napełnienia zbiornika 𝑓𝑙. Parametr 𝑓𝑙 był zdefiniowany jako opisany 

poniższym wyrażeniem iloraz wartości objętości cieczy w polimerowym zbiorniku 𝑉𝐿 oraz ob-

jętości nominalnej tego zbiornika 𝑉𝑛𝑜𝑚: 

𝑓𝑙 =
𝑉𝐿

𝑉𝑛𝑜𝑚

(14) 
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Zastosowanie stopnia napełnienia 𝑓𝑙 zamiast objętości cieczy w zbiorniku umożliwiło bezpo-

średnie powiązanie uzyskanych charakterystyk czasu mieszania w zbiornikach Cellbag™ 

o różnych objętościach nominalnych. 

Przestrzeń eksperymentalną zaprojektowano z wykorzystaniem planu Boxa-Behnkena 

(ang. Box-Behnken design, BBD) rozszerzonego o pełny dwuwartościowy plan dla trzech czyn-

ników (2³). Powiązanie planów miało na celu zwiększenie pokrycia przestrzeni eksperymental-

nej dla pośrednich wartości analizowanych parametrów operacyjnych. Na Rysunku 12 przed-

stawiono schemat przestrzeni eksperymentalnej otrzymanej w wyniku powiązania planów 

eksperymentalnych. Wartości eksperymentalne w planie Boxa-Behnkena dobrano, by obejmo-

wały cały dostępny zakres określony specyfikacją techniczną bioreaktora ReadyToProcess 

WAVE™. Współrzędne punktów należących do planu 2³ w przestrzeni eksperymentalnej wy-

znaczono tak, aby ich odległość od punktu centralnego o współrzędnych (0; 0; 0) była równa 

połowie odległości między punktem centralnym a pozostałymi punktami planu BBD w prze-

strzeni eksperymentalnej. Biorąc pod uwagę, że odległość punktów w planie BBD od punktu 

centralnego była równa √2,  wartości współrzędnych punktów planu 2³ wynosiły 

(± 1 √6⁄ ; ± 1 √6⁄ ; ± 1 √6⁄ ) ≈ (±0,41; ±0,41; ±0,41) we wszystkich ośmiu kombinacjach. 

Wartości eksperymentalne rozpatrywanych parametrów operacyjnych, odpowiadające poszcze-

gólnym poziomom w przestrzeni eksperymentalnej, przedstawiono w Tabeli 10. 

Łącznie przeprowadzono 47 pomiarów czasu mieszania w obu badanych odmianach zbior-

ników Cellbag™. Pomiary przeprowadzono trzykrotnie dla każdego z 13 wariantów ekspery-

mentalnych w planie BBD oraz dwukrotnie dla każdego z 8 wariantów w planie 2³. 
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Rysunek 12. Schemat przestrzeni eksperymentalnej. Odległość między punktem centralnym 

a pozostałymi punktami w planie BBD była równa √2. Odległość między punktem 

centralnym a punktami planu 2³ wynosiła połowę tej wartości (na podstawie [A4]). 

Tabela 10. Wartości parametrów operacyjnych uwzględnione w przyjętym 

planie eksperymentów. 

Parametr Dostępny 

zakres 

BBD   2³  

−1 

(min.) 

0 

(centr.) 

+1 

(maks.) 

−0,41 

(min.) 

+0,41 

(maks.) 

Cellbag™ 2 L       

𝛼 (°) 2–12 2 7 12 5 9 

𝜔 (min-¹) 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       

𝛼 (°) 2–12 2 7 12 5 9 

𝜔 (min-¹) 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 falującej powierzchni międzyfazowej 

Materiał filmowy zebrany na potrzeby wyznaczania wartości czasu mieszania przy zastosowa-

niu metody kolorymetrycznej poddano dodatkowej procedurze przetwarzania w celu pozyska-

nia informacji na temat zmian struktury falującej powierzchni międzyfazowej w zależności od 

parametrów ruchu oscylacyjnego platformy bioreaktora. Przetwarzanie materiału filmowego 

odbywało się przy zastosowaniu opracowanego na potrzeby badań algorytmu w języku Python 

w wersji 3.11, którego funkcjonalność rozszerzono biblioteką OpenCV w wersji 4.9.0 oraz bi-

blioteką NumPy w wersji 1.24.3. Przetwarzaniu poddano fragmenty nagrań przedstawiające 

mieszaną w polimerowych zbiornikach Cellbag™ 2 L i Cellbag™ 10 L fazę ciekłą 

o barwie żółtej, odpowiadającej zabarwieniu błękitu bromotymolowego w środowisku 

kwaśnym. 

Algorytm wykonywał szereg działań, których efektem było wzmocnienie widocznych na 

obrazie struktur powierzchni międzyfazowej cieczy. Kluczowym etapem pracy algorytmu było 

obliczenie „uśrednionej klatki” (ang. median frame) przedstawiającej obraz kołysanego zbior-

nika z pominięciem dynamicznych zmian kształtu obserwowanej fazy ciekłej, wyznaczonej na 

podstawie losowo wybranego zestawu 50 klatek ze źródłowego materiału filmowego. Uśred-

niona klatka pełniła funkcję tła odejmowanego od bieżących klatek obrazu wideo w celu wy-

odrębnienia lokalnych zmian w obrazie mieszanej cieczy. 

Kolejne etapy pracy algorytmu uwzględniały konwersję przestrzeni barw uśrednionej 

klatki oraz bieżących klatek wideo do skali szarości, wyrównanie histogramów (ang. histogram 

equalization) uśrednionej klatki oraz bieżących klatek w celu poprawy kontrastu, odjęcie uśred-

nionej klatki od bieżącej klatki wideo, wyrównanie histogramu obrazu wynikowego przy 

zastosowaniu algorytmu adaptacyjnej korekcji histogramu z ograniczeniem kontrastu 

(ang. contrast-limited adaptive histogram equalization, CLAHE) oraz zastosowanie mapy ko-

lorów dla obrazu wynikowego w celu zwiększenia czytelności wzmacnianych obszarów. Za-

stosowanie procedury umożliwiło wyodrębnienie obrazu powierzchni międzyfazowej z pomi-

nięciem zakłóceń, wynikających z drobnych wibracji kamery oraz osadzania się kondensującej 

pary wodnej na górnej płaszczyźnie polimerowego zbiornika. Graficzne podsumowanie etapów 

algorytmu do wzmacniania obrazu struktury powierzchni międzyfazowej przedstawiono na 

Rysunku 13. 

Szczegółowy opis procedury działania algorytmu przedstawiono w części D materiałów 

uzupełniających do artykułu [A4]. 
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Rysunek 13. Graficzne podsumowanie kolejnych etapów cyfrowego przetwarzania obrazu 

wykonywanego w ramach algorytmu przetwarzania obrazu do wzmacniania struktury 

powierzchni międzyfazowej (na podstawie [A4]). 
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4.6. Metodyka symulacji przepływu w zbiorniku bioreaktora z mieszaniem 

typu wave przy zastosowaniu obliczeniowej mechaniki płynów 

W celu oszacowania wpływu wybranych modyfikacji geometrii polimerowych zbiorników bio-

reaktora single-use z mieszaniem typu wave na parametry istotne z punktu widzenia bioproce-

sów z wykorzystaniem biomasy izolowanych komórek, przeprowadzono szereg symulacji 

przepływu fazy ciekłej przy zastosowaniu obliczeniowej mechaniki płynów (ang. computa-

tional fluid dynamics, CFD). Symulacje wykonano przy użyciu pakietu oprogramowania AN-

SYS w wersji 2022 R2. Badania opisane w niniejszym rozdziale wykonano we współpracy 

z zespołem badawczym pod kierownictwem Profesora Łukasza Makowskiego z Wydziału In-

żynierii Chemicznej i Procesowej Politechniki Warszawskiej. 

Odwzorowanie geometrii jednorazowego zbiornika do hodowli 

Symulacje przepływu przeprowadzono przy zastosowaniu dwuwymiarowego (2D) odwzoro-

wania geometrii zbiornika Cellbag™ 2 L opracowanego przy użyciu programu DesignModeler 

wchodzącego w skład pakietu ANSYS. Na podstawie wykonanej wstępnej analizy dostępnych 

wariantów wykazano, że zastosowanie uproszczonej, dwuwymiarowej geometrii do symulacji 

przepływu cieczy w bioreaktorze z mieszaniem typu wave pozwala na uzyskanie porównywal-

nych wyników przy znacznym ograniczeniu kosztów obliczeń. Oszacowano, że rozbieżności 

między wynikami otrzymanymi w symulacjach z zastosowaniem trójwymiarowej geometrii 

oraz uproszczonej geometrii 2D wynoszą średnio około 20% [132]. 

Na potrzeby przeprowadzonych symulacji założono, że napełniony cieczą oraz utrzymy-

wany w docelowym kształcie poprzez nadciśnienie przetłaczanego gazu polimerowy zbiornik 

jest sztywny. Na Rysunku 14 przedstawiono schematycznie zastosowaną geometrię zbiornika 

Cellbag™ w kilku wariantach, zdefiniowanych według poniższych reguł: 

• Wariant 0: podstawowa geometria w formie przekroju zbiornika pionową płaszczyzną pro-

stopadłą do osi oscylacji platformy bez modyfikacji (układ referencyjny). 

• Wariant 1: geometria zmodyfikowana dwoma półkulistymi wypustkami o średnicy 

10,7 mm umieszczonymi na dnie zbiornika w odległości 70,7 mm (około ⅕ całkowitej 

długości zbiornika) symetrycznie względem osi symetrii przekroju. 

• Wariant 2: geometria zmodyfikowana dwoma półkulistymi wypustkami o średnicy 

10,7 mm umieszczonymi na dnie zbiornika w odległości 42,9 mm (około ⅐ całkowitej 

długości zbiornika) symetrycznie względem osi symetrii przekroju. 

• Wariant 3: geometria zmodyfikowana pojedynczą wypustką o średnicy 10,7 mm umiesz-

czoną na środku dna zbiornika.  
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Rysunek 14. Schematy zwymiarowanych wariantów 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 

wchodzącego w skład pakietu ANSYS, dobrano z uwzględnieniem ogólnej charakterystyki 

przepływu w badanym układzie. Zastosowane geometrie podzielono na dwie części, tworząc 

obszary, w których w zależności od wariantu zastosowano różne wartości rozmiaru komórek 

oraz parametrów warstwy przyściennej. Komórki w dolnej części zbiornika, w której spodzie-

wano się, że miały zachodzić zjawiska związane z przepływem fazy ciekłej, zagęszczono 

względem komórek w górnej części tego samego zbiornika. 

Ustawienia obliczeń 

Obliczenia prowadzono w programie Fluent wchodzącym w skład pakietu ANSYS w trybie 

podwójnej precyzji, w stanie nieustalonym, z automatycznym doborem kroku czasowego. Zde-

finiowano warunek brzegowy braku poślizgu cieczy na ściankach polimerowego zbiornika. 

Przyjęto, że właściwości fazy ciekłej są takie same jak wody o temperaturze 37 °C, zaś właści-

wości fazy gazowej takie, jak właściwości powietrza. Ze względu na skomplikowaną strukturę 

powierzchni międzyfazowej w zbiorniku poddawanym oscylacyjnym wychyleniom, do opisu 

układu wielofazowego wybrano metodę volume of fluid (VOF), w którym każda z faz jest trak-

towana jako ciągły obszar, zgodnie z podejściem Euler-Euler. W metodzie VOF wykorzystuje 

się koncepcję udziału fazowego, zgodnie z którą każdej komórce obliczeniowej przypisuje się 

wartość ciągłej w czasie i przestrzeni funkcji opisującej ułamek objętości zajmowanej przez 

każdą z faz [133]. Zastosowanie modelu VOF pozwoliło na modelowanie kształtu powierzchni 

swobodnej, identyfikowanej poprzez lokalną wartość ułamka objętościowego fazy ciekłej. 

Obliczenia symulacyjne prowadzono przy założeniu przepływu laminarnego, w przypadku 

którego stosuje się równanie bilansu pędu oraz równanie ciągłości w następujących postaciach: 

𝜕𝑢⃗⃗

𝜕𝑡
+ 𝑢⃗⃗∇𝑢⃗⃗ = −

∇𝑃

𝜌
+ 𝜈∇2𝑢⃗⃗ + 𝑓 (15) 

∇𝑢⃗⃗ = 0 (16) 

Symbol 𝑓 w Równaniu 15 oznacza człon źródłowy pędu reprezentujący wpływ grawitacji na 

oscylacyjnie wychylany polimerowy zbiornik bioreaktora single-use z mieszaniem typu wave. 

Przyjęto, że siatka numeryczna nie zmienia swojego położenia względem przyjętego układu 

współrzędnych, natomiast wraz ze zmianą kąta odchylenia od poziomu 𝛼(𝑡) w trakcie cyklu 



 

84 

 

oscylacji zmieniają się wartości wektorów siły grawitacji działających w kierunkach 𝑥 i 𝑦, opi-

sane odpowiednio członami 𝑔 ⋅ sin(𝛼(𝑡)) oraz 𝑔 ⋅ cos(𝛼(𝑡)).  

W celu wyznaczenia wartości czasu mieszania w układzie zdefiniowano skalar reprezen-

tujący traser dodawany do fazy ciekłej falującej w polimerowym zbiorniku w trakcie pomiarów 

czasu mieszania w rzeczywistym układzie. Równania transportu masy dla zdefiniowanego ska-

lara były rozwiązywane wspólnie z bilansami płynu. Przyjęto, że wartość współczynnika dyfu-

zji skalara w cieczy jest stała i wynosi 10⁻⁶ kg ⋅ (m ⋅ s)⁻¹. Równania modelowe rozwiązywano 

w sprzężeniu przy zastosowaniu metody SIMPLE, natomiast interpolacja ciśnienia odbywała 

się przy zastosowaniu schematu PRESTO!. 

Wnętrze symulowanego polimerowego zbiornika wypełniano fazą ciekłą oraz znacznikiem 

poprzez zdefiniowanie dwóch regionów. Wysokość regionu odpowiadającego fazie ciekłej 

w najgłębszym miejscu w symulowanym zbiorniku była równoważna 0,3 L cieczy znajdującej 

się wewnątrz zbiornika Cellbag™ 2 L (Rysunek 15). Region odpowiadający porcji znacznika 

dodanej do wnętrza zbiornika miał kształt półkola o średnicy 5 mm (Rysunek 16), natomiast 

wartość początkowa bezwymiarowego stężenia zdefiniowanego skalara wewnątrz regionu wy-

nosiła 2 700. 

 

Rysunek 15. Sposób wypełnienia geometrii zbiornika cieczą na przykładzie Wariantu 1. 

 

Rysunek 16. Sposób dodania znacznika do fazy ciekłej w zbiorniku na przykładzie 

Wariantu 1. 
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Wielkość kroku czasowego w trakcie obliczeń była dostosowywana na podstawie wartości 

globalnej liczby Couranta według metody Multiphase Specific. Wartość globalnej liczby Cou-

ranta ustalono jako równą 2, maksymalna liczba iteracji na krok czasowy wynosiła 100, nato-

miast minimalna i maksymalna długość kroku czasowego wynosiły odpowiednio 10⁻⁶ s i 10⁻⁵ s. 

Minimalna i maksymalna wartość współczynnika zmiany kroku czasowego wynosiły odpo-

wiednio 0,8 oraz 1,2. Obliczenia prowadzono do momentu, w którym maksymalne bezwymia-

rowe stężenie skalara spadło do wartości równej 100, co oznaczało, że było 100 razy większe 

od średniej wartości bezwymiarowego stężenia. 

 W celu osiągnięcia poprawnego rozkładu prędkości pozbawionego wpływu rozruchu 

płynu, przed wprowadzeniem bezwymiarowego stężenia trasera prowadzono symulacje prze-

pływu przez dwa pełne cykle oscylacji, będące punktem początkowym obliczeń w obecności 

trasera. 

4.7. Metodyka modyfikacji polimerowych zbiorników bioreaktora 

z mieszaniem typu wave intensyfikującej wymianę masy 

Jednym z celów badawczych pracy doktorskiej było opracowanie prototypów modyfikacji zu-

żywalnych polimerowych zbiorników, które zapewniałyby intensyfikację wymiany masy 

i które mogłyby zostać wykorzystane praktycznie do hodowli biomasy prowadzonej w warun-

kach in vitro w układzie bioreaktora ReadyToProcess WAVE™ 25. Podjęcie tego wyzwania 

było umotywowane potencjalnym zwiększeniem wydajności procesów realizowanych w bio-

reaktorach single-use z mieszaniem typu wave lub rozszerzeniem obszaru zastosowań tego typu 

urządzeń w odniesieniu do form biomasy, które do tej pory nie były hodowane w tego typu 

urządzeniach. W trakcie prac nad modyfikacją polimerowych zbiorników przyjęto założenie, 

zgodnie z którym intensyfikacja wymiany masy w badanym układzie powinna zajść bez znacz-

nego zwiększenia naprężeń ścinających generowanych wskutek ruchu fazy ciekłej, a kształt 

wprowadzanych elementów nie powinien wpływać na powstawanie stref martwych, w których 

mogłaby gromadzić się hodowana biomasa. Dodatkowymi aspektami branymi pod uwagę ze 

względu na potencjał komercjalizacji prototypowych modyfikacji polimerowych zbiorników 

było zachowanie ogólnej prostoty proponowanych rozwiązań i możliwość ich łatwego 

uwzględnienia w przemysłowym procesie wytwarzania pre-sterylizowanych zużywalnych po-

limerowych zbiorników do hodowli. 

Strukturalne modyfikacje polimerowych zbiorników Cellbag™ 2 L polegały na przymo-

cowaniu do dolnej powierzchni, po wewnętrznej stronie (tzn. wewnątrz) zbiornika, wypustek 
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zwiększających burzliwość przepływu fazy ciekłej. Zaproponowana modyfikacja składała się 

z 7 wypustek w jednym rzędzie umieszczonym prostopadle do dłuższej krawędzi zbiornika 

i w równej odległości od obu krótszych krawędzi zbiornika (Rysunek 17A). Wypustki miały 

kształt półkul o średnicy 11 mm (Rysunek 17B). Geometria modyfikacji została opracowana 

w oparciu o Wariant 3 geometrii bioreaktora wykorzystywanej podczas obliczeń symulacyj-

nych CFD, których wyniki przedstawiono w Rozdziale 5.6 niniejszej rozprawy. 

Wypustki wykonano z przezroczystego polilaktydu uformowanego przy zastosowaniu 

druku 3D. Wypustki były mocowane do wewnętrznej strony dna polimerowego zbiornika Cell-

bag™ klejem cyjanoakrylowym poprzez nacięcie wykonane w dolnej powierzchni zbiornika, 

które w celu zachowania szczelności układu zaklejono po montażu wypustek przezroczystą 

taśmą polietylenową o wysokiej przyczepności. Przed etapem bioprocesowej walidacji, zmo-

dyfikowane zbiorniki wysterylizowano przez naświetlenie dawką promieniowania  o wielko-

ści 15,0 kGy przy użyciu akceleratora do sterylizacji radiacyjnej ELEKTRONIKA 10/10 emi-

tującego strumień elektronów 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 ścianie 

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

w zbiornikach Cellbag™  

W celu bioprocesowej weryfikacji wpływu prototypowych modyfikacji polimerowego zbior-

nika Cellbag™ na proliferację biomasy przeprowadzono szereg wgłębnych hodowli zawiesiny 

komórek tkanki kalusowej Nicotiana tabacum linii Bright Yellow no. 2 (BY-2). W przedstawia-

nych badaniach wykorzystano komórki roślinne linii transformowanej genem białka zielonej 

fluorescencji (ang. green fluorescence protein, GFP), która na potrzeby badań udostępniona 

została przez Zakład Biologii Farmaceutycznej Wydziału Farmaceutycznego Warszawskiego 

Uniwersytetu Medycznego w ramach współpracy badawczej. 

Komórki N. tabacum linii BY-2 są często wykorzystywanym materiałem biologicznym 

w badaniach o różnorodnej tematyce, między innymi ze względu na zdolność do intensywnej 

proliferacji biomasy, możliwość łatwego powiększania skali hodowli do dużych objętości, wy-

soki stopień jednorodności populacji komórek w trakcie hodowli oraz podatność biomasy na 

ukierunkowane transformacje genetyczne [134], [135]. Zmodyfikowane genetycznie komórki 

N. tabacum linii BY-2 są wykorzystywane jako system ekspresji białek ssaczych prostszy w ho-

dowli niż komórki zwierzęce, a nawet bezpieczniejszy w porównaniu z systemami ekspresji 

opartymi o komórki prokariotyczne, w których białkowy bioprodukt może być zanieczyszczany 

trudnymi do oddzielenia endotoksynami bakteryjnymi [136]. Wzrost stężenia biomasy w trak-

cie hodowli komórek N. tabacum BY-2 wiąże się ze znaczącą zmianą właściwości hydrodyna-

micznych medium hodowlanego wpływającą na ograniczenie propagacji fal na powierzchni 

swobodnej i zmniejszenie wydajności wnikania masy. Wystąpienie tych zjawisk sprawia, że 

rosnące zapotrzebowanie hodowanej biomasy komórek N. tabacum na tlen nie może zostać 

zaspokojone w trakcie hodowli prowadzonych w warunkach in vitro. 

W trakcie badań wykonano łącznie cztery wgłębne hodowle okresowe biomasy komórek 

N. tabacum linii BY-2, po dwie hodowle okresowe w niezmodyfikowanym zbiorniku (układ 

referencyjny) oraz w zbiornikach zmodyfikowanych zgodnie z założeniami modyfikacji opra-

cowanej w oparciu o Wariant 3 geometrii bioreaktora wykorzystywanej podczas obliczeń sy-

mulacyjnych CFD. 

Medium hodowlane 

W badaniach wykorzystano zalecaną do prowadzenia hodowli wgłębnych komórek BY-2 

zmodyfikowaną pożywkę hodowlaną Linsmeiera i Skooga (LS) [134], [137] o następującym 

składzie: 
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• naważka komercyjne dostępnego podłoża hodowlanego LS (Duchefa Biochemie, NL) 

w stężeniu 4,4 g/L, w którego skład wchodzą: 

o sześciowodny chlorek kobaltu (II) CoCl₂ · 6 H₂O 0,025 mg/L, 

o pięciowodny siarczan miedzi (II) CuSO₄ · 5 H₂O 0,025 mg/L, 

o wersenian żelazowo-sodowy FeNaEDTA 36,70 mg/L, 

o kwas borowy H₃BO₃ 6,20 mg/L, 

o jodek potasu KI 0,83 mg/L, 

o jednowodny siarczan manganu (II) MnSO₄ · H₂O 16,90 mg/L, 

o dwuwodny molibdenian sodu Na₂MoO₄ · 2 H2O 0,25 mg/L, 

o siedmiowodny siarczan cynku ZnSO₄ · 7 H2O 6,60 mg/L, 

o chlorek wapnia CaCl₂ 332,02 mg/L, 

o diwodorofosforan potasu KH2PO4 170,00 mg/L, 

o azotan potasu KNO3 1900,00 mg/L, 

o siarczan magnezu MgSO4 180,54 mg/L, 

o azotan amonu NH4NO3 1650,00 mg/L, 

o mioinozytol 100,00 mg/L, 

o chlorowodorek tiaminy 0,40 mg/L, 

• roztwór diwodorofosforanu potasu KH2PO4 o stężeniu 100 mg/mL dodany w objętości 

2 mL na 1 L medium hodowlanego, 

• roztwór kwasu 2,4-dichlorofenylooctowego o stężeniu 1 mg/mL dodany w objętości 

200 µL na 1 L medium hodowlanego,  

• sacharoza w stężeniu 30 g/L,  

• woda destylowana jako rozpuszczalnik naważek składników wyżej wymienionego me-

dium hodowlanego. 

Odczynniki do analiz  

W trakcie przeprowadzania analiz biomasy i pochodzących z niej próbek biologicznych, a także 

w trakcie przygotowywania prób poddawanych następnie analizie jakościowej i/lub ilościowej, 

wykorzystano następujące odczynniki lub zestawy odczynników: 

• 0,1M roztwór wodny HCl, 

• 0,1M roztwór wodny KOH,  

• 70% wodny roztwór etanolu do chemicznej dezynfekcji powierzchni, drobnego sprzętu 

laboratoryjnego oraz dłoni, 
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• odczynnik PrestoBlue do oznaczania aktywności metabolicznej komórek (Invitrogen™ 

ThermoFisher Scientific), 

• czysty chemicznie tlen (AirProducts), 

• woda destylowana jałowa (woda destylowana sterylizowana w autoklawie i przechowy-

wana w szczelnie zamkniętych szklanych butelkach typu Schott). 

Biomasa i inokulum do hodowli 

W badaniach wykorzystano proliferujące w zawiesinie komórki Nicotiana tabacum Bright Yel-

low No. 2 (BY-2) linii G1M, czyli komórki roślinne transformowane genem biosyntezy białka 

zielonej fluorescencji GFP otrzymane w Zakładzie Biologii Farmaceutycznej Wydziału Farma-

ceutycznego Warszawskiego Uniwersytetu Medycznego. 

Inokulum, czyli startową porcję biomasy do inokulacji polimerowego zbiornika zapocząt-

kowującej hodowlę prowadzoną w tym zbiorniku, każdorazowo otrzymywano w wyniku pro-

pagacji komórek hodowanych w małej skali. W celu przygotowania porcji zawiesiny komórek 

wymaganej do zainicjowania hodowli w polimerowym zbiorniku Cellbag™, w warunkach ste-

rylnych (w komorze laminarnej), używając pipetora automatycznego zaopatrzonego w jałową 

pipetę serologiczną jednorazowego użytku, przenoszono 5 mL startowej zawiesiny biomasy do 

kolby Erlenmayera o pojemności 250 mL zawierającej 95 mL jałowego medium hodowlanego 

LS. Tak przygotowaną zawiesinę komórek pozostawiano w termostatowanym (24 °C) inkuba-

torze z wstrząsaniem o częstotliwości 105 min⁻¹, w ciemności, na okres 7 dni. Po upływie za-

łożonego 7-dniowego czasu inkubacji przenoszono uzyskane w ten sposób inokulum do poli-

merowego zbiornika Cellbag™, inicjując w ten sposób hodowlę in vitro prowadzoną 

w warunkach mieszania typu wave. 

Po zakończeniu 7-dniowej hodowli, próbkę (10 cm³) uzyskanej zawiesiny komórek N. ta-

bacum BY-2 jałowo filtrowano pod zmniejszonym ciśnieniem na jałowej bibule laboratoryjnej, 

a następnie wydzieloną w ten sposób biomasę ważono z zachowaniem kryteriów jałowości. Na 

podstawie pomiaru masy mokrej biomasy obliczano wymaganą objętość inokulum potrzebną 

do uzyskania odpowiedniego stężenia biomasy w polimerowym zbiorniku Cellbag™ 2 L. Dla 

wszystkich hodowli wgłębnych przeprowadzonych w polimerowych zbiornikach oscylacyjnie 

wychylanych w bioreaktorze ReadyToProcess™ WAVE 25, początkowa gęstość komórek 

N. tabacum BY-2 w momencie rozpoczynania hodowli wynosiła 12,5 g/L. Wartość początko-

wej gęstości biomasy oraz procedura przygotowywania inokulum komórek N. tabacum BY-2 

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

W przeprowadzonych hodowlach, których celem była bioprocesowa weryfikacja aplikacyjno-

ści zaproponowanych modyfikacji zbiorników Cellbag™, wykorzystano dwa rodzaje polime-

rowych zbiorników Cellbag™ (Cytiva): 

• niezmodyfikowane, fabrycznie presterylizowane polimerowe zbiorniki Cellbag™ 2 L 

o pojemności roboczej do 1 L oraz pojemności nominalnej 2 L, 

• zmodyfikowane i następnie wysterylizowane promieniowaniem  polimerowe zbiorniki 

Cellbag™ 2 L poddane autorskiej modyfikacji dolnej wewnętrznej powierzchni zbior-

nika zgodnie z opisem przedstawionym w Rozdziale 4.7. 

Aparatura i urządzenia laboratoryjne 

W trakcie realizacji badań wykorzystano następujące aparaty i urządzenia laboratoryjne: 

• bioreaktor ReadyToProcess WAVE™ 25 (Cytiva) zapewniający mieszanie typu wave,  

• polimerowe zbiorniki Cellbag™ 2 L (Cytiva), w tym: zbiorniki niezmodyfikowane oraz 

zbiorniki po autorskiej modyfikacji dolnej powierzchni wewnętrznej (zgodnie z Rozdzia-

łem 4.7),   

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

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

• komora laminarna o pionowym przepływie jałowego powietrza (Herasafe™ KS 12, 

Thermo Fisher Scientific), 

• sterylizator parowy (SMS ELMI ESS-207),  

• inkubator z wstrząsaniem (JeioTech ISS-7200),  

• mikroskop odwróconego pola (Nikon Eclipse TS100),  

• mieszadło typu worteks (Biologix),  

• wirówka laboratoryjna (MPW 260RH),  

• pompa próżniowa (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 cieczowy HPLC (Varian 635 CL System) wyposażony w detektor RI Smar-

tline 2300 (Varian) oraz kolumnę RSO-Oligosaccharide Ag+ 4% (Rezex),  

• kołyska laboratoryjna (MR12 Biosan). 



 

92 

 

Drobne wyposażenie laboratoryjne 

W trakcie realizacji badań wykorzystano następujący drobny sprzęt laboratoryjny jedno- i wie-

lokrotnego użytku: 

• pipety automatyczne (HTL Discovery Pro),  

• pipetor automatyczny (HTL Swiftpet Pro),  

• sterylne końcówki do pipet automatycznych 10 µL, 200 µL i 1000 µL (NEST Biotechno-

logy Co.),  

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

• sterylne probówki wirownicze typu Falcon 15 i 50 mL (Biologix),  

• sterylne probówki wirownicze typu Eppendorf 1,5 mL i 2 mL (Googlab Scientific),  

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

• kolby Erlenmayera szklane 250 mL,  

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

• laboratoryjny palnik gazowy na mieszankę propanu i butanu,  

• sterylne strzykawki z gwintowanymi końcówkami typu Luer 5 mL i 15 mL (Biologix),  

• sterylne filtry strzykawkowe 0,2 µm (Bionovo),  

• fiolki szklane na próby do analizy HPLC,  

• bibuła filtracyjna laboratoryjna. 

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

Sterylny polimerowy zbiornik hodowlany (zbiornik niezmodyfikowany był presterylizowany 

przez dostawcę, zbiornik modyfikowany był sterylizowany promieniowaniem  bezpośrednio 

po modyfikacji) umieszczano w komorze laminarnej o pionowym przepływie jałowego powie-

trza w celu przetłoczenia do zbiornika przez dedykowany port Luer założonej objętości medium 

hodowlanego, a następnie inokulum zawiesiny komórek Nicotiana tabacum linii BY-2. Me-

dium hodowlane i inokulum łączono w takich proporcjach, by w momencie inokulacji zbiornika 

stężenie świeżej biomasy komórek N. tabacum BY-2 wyniosło 12,5 g/L, a objętość całkowita 

zawiesiny komórek w zbiorniku wyniosła 1 L (czyli 50% nominalnej objętości używanego 

zbiornika Cellbag™ 2 L). Przygotowany w powyższy sposób zbiornik zawierający zawiesinę 

komórek o gęstości początkowej mocowano uchwytami na platformie bioreaktora ReadyTo-

Process WAVE™ 25. Hodowlę prowadzono w ciemności przez 10 dni, utrzymując temperaturę 

układu hodowlanego na poziomie 26 °C oraz doprowadzając do zbiornika powietrze zawiera-

jące 21% tlenu, ze stałym natężeniem przepływu fazy gazowej przez objętość fazy gazowej 
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ponad cieczą falującą w zbiorniku ustalonym na poziomie 0,5 L/min. W trakcie wszystkich 

przeprowadzonych hodowli wartości parametrów operacyjnych bioreaktora definiujące ruch 

oscylacyjny polimerowego zbiornika Cellbag™ 2 L zmieniano według harmonogramu przed-

stawionego w Tabeli 11, zgodnie z referencyjną procedurą hodowli wgłębnej zawiesiny komó-

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

Tabela 11. Harmonogram zmian wartości parametrów operacyjnych bioreaktora 

ReadyToProcess WAVE™ 25 definiujących oscylacyjne wychylenia zbiornika Cellbag™ 2 L 

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

Czas hodowli (h) Amplituda 𝛼 (°) Częstotliwość 𝜔 (min⁻¹) 

0–48 6 20 

48–120 8 26 

120–168 12 30 

Przez cały czas trwania prowadzonych hodowli, przy użyciu oprogramowania UNI-

CORN™ automatycznie rejestrowano i archiwizowano wartości odczynu pH, stężenia tlenu 

rozpuszczonego DO oraz temperatury medium hodowlanego. Przy użyciu dedykowanego portu 

Luer pobierano ze zbiornika próbki medium hodowlanego o objętości 15 mL w dniach 0 (tj. po 

2 godzinach od rozpoczęcia hodowli), 1, 2, 3, 6, 7, 8, 9 i 10 danej hodowli. Po zakończeniu 

każdej z hodowli, całą uzyskaną biomasę odfiltrowywano pod zmniejszonym ciśnieniem z za-

chowaniem kryteriów jałowości, a następnie wciąż wilgotną ważono w celu ilościowego po-

równania wydajności hodowli w ostatnim dniu procesu. 

Wyznaczenie aktywności metabolicznej komórek 

Objętość 1 mL zawiesiny komórek pobranej z każdej z 15-mililitrowych serii próbek pocho-

dzących z danej hodowli, przenoszono jałowo (w komorze laminarnej) do sterylnej probówki 

typu Falkon o objętości 15 mL, a następnie pięciokrotnie rozcieńczano czystym (pozbawionym 

komórek) sterylnym roztworem pożywki LS. Po dokładnym wymieszaniu rozcieńczonej za-

wiesiny komórek na mieszadle typu worteks, do trzech sterylnych probówek typu Eppendorf 

przenoszono po 1350 µL rozcieńczonej zawiesiny komórek, a następnie uzupełniano 150 µL 

odczynnika PrestoBlue do uzyskania sumarycznej objętości 1,5 mL. Następnie, przygotowane 

w ten sposób próbki ponownie dokładnie mieszano na mieszadle typu worteks, po czym przy-

gotowane w ten sposób mieszaniny w probówkach przenoszono na trzydzieści minut do inku-

batora z wstrząsaniem, gdzie utrzymywana była temperatura 37 °C. Po założonym czasie inku-

bacji, probówki przenoszono do wirówki laboratoryjnej schłodzonej do temperatury 10 °C, 
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w której wirowano je przez dziesięć minut przy częstotliwości 5000 min−¹. Po odwirowaniu 

osadu komórek, uzyskany supernatant przenoszono do kuwet pomiarowych o pojemności 1 mL 

i z wykorzystaniem spektrofotometru UV-Vis odczytywano absorbancję 𝐴 próbki przy dwóch 

długościach fali: 𝜆1 = 570 nm oraz 𝜆2 = 600 nm. Wartość stopnia redukcji odczynnika Presto-

Blue wyznaczano przy zastosowaniu Równania 17, zgodnie z równaniem podanym w proce-

durze oznaczenia przez producenta wykorzystywanego odczynnika PrestoBlue [140]: 

%𝑟𝑒𝑑𝑢𝑘𝑐𝑗𝑖 =
(117216 · 𝐴𝜆1

) − (80586 · 𝐴𝜆2
)

(155677 · 𝐴𝑚𝑒𝑑𝑖𝑢𝑚600𝑛𝑚
) − (14652 · 𝐴𝑚𝑒𝑑𝑖𝑢𝑚570𝑛𝑚

)
· 100% (17) 

Wyznaczenie stężenia biomasy 

Objętość 10 mL zawiesiny komórek pobranej z każdej z 15-mililitrowych próbek pobieranych 

z danej hodowli przenoszono jałowo (w komorze laminarnej) do sterylnej probówki typu Fal-

kon, aby wykonać oznaczenie stężenia biomasy w medium hodowlanym. Każdorazowo ozna-

czenie wykonywano w trzech powtórzeniach. Następnie próbki poddawano w warunkach jało-

wych filtracji pod zmniejszonym ciśnieniem, pozwalającej osadzić biomasę na jałowym sączku 

o znanej masie. Sączki o znanej masie z mokrą biomasą umieszczano na suchych i jałowych 

szklanych szalkach Petriego o znanej masie i ważono na wadze analitycznej. Pozwalało to na 

określenie masy mokrej biomasy i wyznaczenie stężenia biomasy 𝐹𝐵 komórek w przeliczeniu 

na jednostkową objętość medium hodowlanego (Równanie 18): 

𝐹𝐵 =
𝑚𝑠𝑧𝑎𝑙𝑘𝑖+𝑏𝑖𝑜𝑚𝑎𝑠𝑎 − 𝑚𝑠𝑧𝑎𝑙𝑘𝑖

10 𝑚𝐿
· 1000

𝑚𝐿

𝐿
(18) 

Wyznaczenie stężenia cukrów w medium hodowlanym 

Filtrat uzyskany z każdej próbki wykorzystanej do wyznaczenia stężenia biomasy zbierano do 

osobnych jałowych probówek typu Eppendorff. Następnie, przy użyciu sterylnych strzykawek, 

ciecz przetłaczano przez filtry strzykawkowe do czystych fiolek szklanych umieszczanych 

w module automatycznego pobierania próbek w chromatografie HPLC firmy Varian, wyposa-

żony w detektor RI Smartline 2300 (Varian) i kolumnę RSO-Oligosaccharide Ag+ 4% (Rezex) 

przeznaczoną do chromatograficznego rozdziału cukrów. Przygotowane fiolki umieszczano 

w autosamplerze chromatografu i przeprowadzano ilościową analizę stężeń sacharozy, glukozy 

oraz fruktozy w badanych próbkach medium hodowlanego, w oparciu o krzywą wzorcową 

przygotowaną uprzednio na podstawie analizy próbek roztworów wzorcowych sacharozy, fruk-

tozy i glukozy o znanych stężeniach w zakresie od 0 do 30 g · L⁻¹ w interwałach co 5 g · L⁻¹, 

zgodnie z procedurą opisaną w referencyjnym artykule [141].  
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4.9. Metody statystyczne 

Planowanie eksperymentów zrealizowanych w ramach przeprowadzonych badań oraz staty-

stycznie prawidłową analizę uzyskanych danych eksperymentalnych przeprowadzono przy za-

stosowaniu następujących pakietów oprogramowania: 

• Oprogramowanie Statistica (TIBCO Software Inc.): 

o  planowanie eksperymentów i dobór wartości eksperymentalnych parametrów proce-

sowych przy użyciu funkcji DoE, 

o określanie wartości efektów standaryzowanych i istotności statystycznej wpływu po-

szczególnych parametrów na wartości czasu mieszania oraz objętościowego współ-

czynnika wnikania masy 𝑘𝐿𝑎. 

• Oprogramowanie MATLAB (MathWorks Inc.): 

o automatyzacja przetwarzania danych uzyskanych w pomiarach czasu mieszania przy 

zastosowaniu metody pH, 

o automatyzacja przetwarzania danych z pomiarów czasu mieszania przy zastosowaniu 

autorskiej adaptacji metody kolorymetrycznej, 

o wyznaczanie współczynników równań korelacyjnych na podstawie danych ekspery-

mentalnych, 

o ocena dopasowania do uzyskanego modelu matematycznego przy zastosowaniu funk-

cji regresji nieliniowej fitnlm z pakietu Statistics and Machine Learning Toolbox, 

o analiza wariancji przy zastosowaniu funkcji anova z pakietu Statistics and Machine 

Learning Toolbox. 

• Program do obsługi arkuszy kalkulacyjnych Excel (Microsoft Corp.): 

o wyznaczanie wartości współczynnika 𝑘𝐿𝑎 na podstawie odczytów czujnika tlenu roz-

puszczonego DO, 

o zastosowanie formuł regresji liniowej, 

o zarządzanie zbiorami danych eksperymentalnych.  
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5. Wyniki i dyskusja 

5.1. Wpływ wybranych właściwości fazy ciekłej na wartości współczynnika 

kLa 

Cel i merytoryczne uzasadnienie badań  

Celem przeprowadzonych badań było określenie wpływu lepkości oraz dodatku środka prze-

ciwpiennego na wydajność wnikania masy osiąganą w polimerowym zbiorniku Cellbag™ 2 L 

podczas oscylacyjnych wychyleń warunkujących mieszanie typu wave fazy ciekłej znajdującej 

się w zbiorniku. Podczas hodowli biomasy różnego typu komórek, które są realizowane w wa-

runkach in vitro, w tym w bioreaktorach, aktywność metaboliczna biomasy skutkuje zewnątrz-

komórkową sekrecją szeregu biochemicznych produktów metabolizmu komórek. Wydzielanie 

na zewnątrz komórek powstających w nich metabolitów (tj. cukrowców, peptydów i białek, 

całego szeregu metabolitów wtórnych) wpływa istotnie na lepkość medium hodowlanego, 

w którym inkubowana jest biomasa. Zmiany lepkości medium hodowlanego w trakcie hodowli 

biomasy to zatem zjawisko typowe, które jest jednym z kryteriów rozróżniających procesy che-

miczne i biochemiczne realizowane w aparatach zbiornikowych. Niektóre z wydzielanych ze-

wnątrzkomórkowo metabolitów, na przykład białka (w tym enzymy) i peptydy o różnej długo-

ści łańcucha aminokwasowego, poza zmianą lepkości pożywki mogą również intensyfikować 

jej pienienie. W przypadku hodowli in vitro biomasy komórek zwierzęcych i ludzkich do po-

żywki dodaje się znaczne objętości surowicy (zwykle surowica stanowi do 10% objętości koń-

cowej medium hodowlanego), czyli ciekłą frakcję krwi, niezawierającą wprawdzie krwinek 

i fibrynogenu, ale zawierającą liczne białka (w tym makrocząsteczki albumin i globulin) i sole 

mineralne. Składniki surowicy również intensyfikują pienienie pożywek. Powstająca w trakcie 

hodowli biomasy piana stanowi poważne ograniczenie limitujące wydajność hodowli, jak 

i utrudnia separację bioproduktów z układu hodowlanego. Jednym ze sposobów przeciwdzia-

łania pienieniu pożywek jest suplementacja składu mediów hodowlanych biozgodnym che-

micznym środkiem przeciwpiennym. Preparaty tego typu to związki powierzchniowo czynne, 

powodujące obniżenie napięcia powierzchniowego pęcherzyków fazy gazowej tworzących 

pianę, a w efekcie końcowym ich pękanie. Dodatek środka przeciwpiennego zarówno redukuje 

pienienie medium hodowlanego, ale również ogranicza tendencję do tworzenia się nowej piany 

w układzie hodowlanym. Rozpoznanie ilościowych efektów wywoływanych zmianą lepkości 

fazy wodnej oraz dodatkiem środka przeciwpiennego do fazy wodnej mieszanej w oscylacyjnie 
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wychylanym polimerowym zbiorniku bioreaktora single-use są zatem w pełni uzasadnionym 

działaniem badawczym. Niniejszą część pracy doktorskiej zrealizowano w oparciu o metodykę 

przedstawioną w rozdziale 4.3. Szczegółową prezentację i dyskusję wszystkich wyników doty-

czących tej części badań doświadczalnych przedstawiono w publikacji [A2]. Natomiast poniżej 

zaprezentowano i przedyskutowano wątki badawcze najważniejsze z punktu widzenia tematyki 

rozprawy doktorskiej.  

Na potrzeby merytorycznie uzasadnionego omówienia uzyskanych wyników, pogrupo-

wano je w ramach trzech serii eksperymentów, zdefiniowanych na podstawie składu badanej 

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

• Seria A: mieszanina wody po odwróconej osmozie (woda RO), płodowej surowicy bydlę-

cej (FBS) oraz gliceryny (jako składnika zwiększającego lepkość mieszaniny) w różnych 

proporcjach. 

• Seria B: mieszanina pożywki DMEM, FBS oraz gliceryny w różnych proporcjach. 

• Seria C: mieszanina pożywki DMEM, FBS oraz gliceryny w różnych proporcjach, z do-

datkiem środka przeciwpiennego Pluronic® F-68 (F-68). 

W celu ujednolicenia i uproszczenia prezentacji wyników, dodatkową wartością wykorzy-

staną do dyskusji uzyskanych wyników była wartość zmodyfikowanej liczby Reynoldsa 𝑅𝑒𝐿, 

którą wyznaczano na podstawie wzoru zdefiniowanego we wcześniejszych pracach dotyczą-

cych tematyki bioreaktorów single-use z mieszaniem typu wave [3], zrealizowanych na Wy-

dziale Inżynierii Chemicznej i Procesowej Politechniki Warszawskiej: 

𝑅𝑒𝐿 =
𝜔 𝐿2 𝜌

𝜇
⋅ sin 𝛼 (19) 

W Równaniu 19  symbolami 𝛼  i 𝜔  oznaczono, odpowiednio, amplitudę oraz częstotliwość 

oscylacyjnych wychyleń platformy bioreaktora ReadyToProcess™ WAVE 25, symbolami ρ i 𝜇 

oznaczono, odpowiednio, wartości gęstości oraz lepkości dynamicznej fazy ciekłej, a symbo-

lem 𝐿  oznaczono wymiar charakterystyczny, zdefiniowany jako długość dłuższej krawędzi 

zbiornika Cellbag™ 2 L, równą 0,33 m. 

Wartości liczbowe zmodyfikowanej liczby Reynoldsa 𝑅𝑒𝐿 powiązano z wartościami 𝑘𝐿𝑎 

w celu zdefiniowania równania korelacyjnego do przewidywania wartości współczynnika 𝑘𝐿𝑎 

osiąganych w badanym układzie w zależności od zadanych wartości parametrów operacyjnych 

mieszania typu wave (tj. falowania cieczy w polimerowym zbiorniku Cellbag™ 2 L) oraz pa-

rametrów fizykochemicznych fazy ciekłej. Podczas pomiarów gęstości fazy ciekłej, ze względu 
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na ryzyko uszkodzenia aparatury pomiarowej (lepkościomierza) przez białka zawarte w FBS, 

w zbadanych mieszaninach pominięto dodatek surowicy.  

Wpływ lepkości 

Uzyskane wartości współczynnika 𝑘𝐿𝑎 w funkcji lepkości dynamicznej 𝜇 dla wszystkich ba-

danych serii doświadczalnych różniących się składem mieszanej fazy ciekłej, przedstawiono 

na Rysunku 18. 

 

Rysunek 18. Wykres zależności współczynnika 𝑘𝐿𝑎 od lepkości dynamicznej fazy ciekłej 

(zgodnie z [A2]). 

Na podstawie ogólnego przebiegu zależności przedstawionych na Rysunku 18 można 

stwierdzić, że wzrost lepkości fazy ciekłej wpływał na zmniejszenie intensywności wnikania 

masy, w szczególności w zakresie fazy ciekłej charakteryzowanej wartościami lepkości poniżej 

2,5 mPa ⋅ s, którą to wartość uznano za graniczną. Powyżej wartości granicznej 2,5 mPa ⋅ s, 

spadek wartości 𝑘𝐿𝑎 był wyraźnie wolniejszy, a osiągane wartości współczynnika 𝑘𝐿𝑎 wynio-

sły około 1,0 h⁻¹. Istotność statystyczną wpływu lepkości na wartości 𝑘𝐿𝑎 zweryfikowano wy-

nikami testu statystycznego Shapiro-Wilka. Wartości prawdopodobieństwa 𝑝 potwierdzenia hi-

potezy zerowej o pochodzeniu zestawów wartości eksperymentalnych z rozkładu normalnego 

dla kolejnych serii doświadczeń wyniosły: dla serii A 0,021, dla serii B 0,053, a w przypadku 

serii C 0,005. 
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By ułatwić dyskusję uzyskanych wyników, na Rysunku 19 przedstawiono wykres wartości 

współczynnika 𝑘𝐿𝑎  w funkcji lepkości dynamicznej cieczy 𝜇  z naniesionymi liniami trendu 

i charakterystycznymi wartościami. Wartości 𝑘𝐿𝑎 w zakresie lepkości poniżej granicznej war-

tości 2,5 mPa ⋅ s były w przypadku mieszanin stanowiących mieszaninę DMEM i FBS (seria B) 

o około 40–50% wyższe w porównaniu do mieszanin RO i FBS (seria A) oraz mieszanin 

DMEM i FBS z dodatkiem F-68 (seria C). Przebieg zależności wartości 𝑘𝐿𝑎 od lepkości dyna-

micznej 𝜇 w przypadku mieszanin RO i FBS (seria A) oraz DMEM i FBS z dodatkiem F-69 

(seria C) był zbliżony. Nachylenie linii trendu w przypadku serii A i serii C w zakresie wartości 

𝜇 poniżej 2,5 mPa ⋅ s wyniosło około −1,0 h⁻¹ mPa⁻¹ s⁻¹, a w przypadku serii B wyniosło około 

−1,5 h⁻¹ mPa⁻¹ s⁻¹. 

 

Rysunek 19. Wykres danych eksperymentalnych prezentujący wyznaczone wartości 

współczynnika 𝑘𝐿𝑎 od lepkości dynamicznej 𝜇 fazy ciekłej, wraz z oznaczonymi liniami 

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

Wykres wartości współczynnika 𝑘𝐿𝑎  w funkcji zmodyfikowanej liczby Reynoldsa 𝑅𝑒𝐿 

wraz z oznaczonymi liniami trendu i charakterystycznymi wartościami przedstawiono na Ry-

sunku 20. W ogólności, wzrost wartości 𝑅𝑒𝐿 był związany ze wzrostem wartości współczyn-

nika 𝑘𝐿𝑎. Zależność wartości 𝑘𝐿𝑎 uzyskanych w seriach A i C od wartości 𝑅𝑒𝐿 była w przybli-

żeniu liniowa. W przypadku serii B, w zakresie wartości 𝑅𝑒𝐿 wyższych od granicznej wartości 

210, wyznaczone w układzie wartości 𝑘𝐿𝑎 odbiegały od ogólnego liniowego trendu. 
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Rysunek 20. Wykres wartości współczynnika 𝑘𝐿𝑎 w funkcji wartości zmodyfikowanej liczby 

Reynoldsa 𝑅𝑒𝐿, wraz z oznaczonymi liniami trendu oraz charakterystycznymi wartościami 

(zgodnie z [A2]). 

Jednoznacznie negatywny wpływ wzrostu lepkości dynamicznej 𝜇 na wydajność wnikania 

masy do fazy ciekłej, charakteryzowanej wartościami współczynnika 𝑘𝐿𝑎, poddawanej falowa-

niu w polimerowym zbiorniku wskutek oscylacyjnych wychyleń definiujących mieszanie typu 

wave, był prawdopodobnie związany z mniejszą prędkością przepływu cieczy o wyższej lep-

kości, co z kolei wpływało na mniejszą szybkość odnawiania powierzchni międzyfazowej gaz-

ciecz w układzie badanego bioreaktora single-use. Wraz ze wzrostem lepkości cieczy, wpływ 

konwekcji wymuszonej na wnikanie masy stawał się coraz mniejszy w stosunku do wpływu 

powolnych procesów dyfuzji i konwekcji swobodnej. Wartość 𝑅𝑒𝐿 = 210, powiązaną z warto-

ścią lepkości 𝜇 równą około 2,5 mPa ⋅ s, zinterpretowano jako wartość graniczną, powyżej któ-

rej rozpoczyna się proces formowania charakterystycznych fal na powierzchni cieczy podda-

wanej mieszaniu typu wave w polimerowym zbiorniku oscylacyjnie wychylanym w układzie 

badanego bioreaktora single-use. Powstawanie fal i związane z tym rozwinięcie powierzchni 

międzyfazowej oraz wzbudzanie cyrkulacji w głębi fazy ciekłej mają istotny wpływ na wy-

mianę masy w bioreaktorach z mieszaniem typu wave. W jednej z prac autorstwa Eibl i in. [21], 

znaczny wzrost lepkości medium hodowlanego obserwowany w trakcie bioprocesu realizowa-

nego z udziałem transformowanych genetycznie komórek N. tabacum linii BY-2 wydzielają-

cych białkowe cząsteczki immunoglobulin (przeciwciał) spowodował zatrzymanie falowania 
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na powierzchni cieczy i drastyczny spadek wydajności przenoszenia tlenu z fazy gazowej 

w głąb fazy ciekłej medium hodowlanego. 

Zależność między wartościami 𝑘𝐿𝑎 a wartościami 𝑅𝑒𝐿 przybliżono przy pomocy równania 

funkcji liniowej, którego współczynniki wyznaczono na podstawie danych eksperymentalnych 

pochodzących z serii A i C oraz części serii B: 

𝑘𝐿𝑎 = 5,355 ⋅ 10−3𝑅𝑒𝐿 + 0,2281 (20) 

Zakres stosowalności Równania 20  obejmuje zakres wartości zmodyfikowanej liczby Rey-

noldsa 𝑅𝑒𝐿 od 110 do 500, w tym w mieszaninach z dodatkiem surowicy FBS oraz środka prze-

ciwpiennego Pluronic® F-68. 

Wpływ dodatku środka przeciwpiennego 

Zaprezentowane na Rysunku 19 i Rysunku 20 otrzymane eksperymentalnie wartości współ-

czynnika 𝑘𝐿𝑎 w przypadku mieszanin z serii B, składających się z DMEM i FBS, były, w za-

kresie lepkości 0,9–2,5 mPa ⋅ s, o około 40–50% wyższe od wartości współczynnika 𝑘𝐿𝑎 uzy-

skanych dla mieszanin z serii C, zawierających poza DMEM i FBS również dodatek 

niejonowego surfaktantu Pluronic™ F-68. Zaobserwowane zjawisko było prawdopodobnie 

spowodowane łącznym wpływem głównych składników mieszanin (czyli wody RO lub 

DMEM) oraz środka przeciwpiennego, niezależnie na wartości współczynnika wnikania masy 

po stronie fazy ciekłej 𝑘𝐿 oraz powierzchni właściwej 𝑎. 

W przypadku udokumentowanych w literaturze naukowej doniesień dotyczących użycia 

klasycznych systemów bioreaktorowych, takich jak kolumny barbotażowe [142], [143], biore-

aktory z przepływem Taylora-Couette’a [144], czy klasyczne bioreaktory z mieszadłem [145], 

dodatek przeciwpiennego surfaktantu skutkował zwiększeniem wartości powierzchni właści-

wej 𝑎  przy jednoczesnym obniżeniu wartości 𝑘𝐿 . Wzrost wartości powierzchni właściwej 𝑎 

w mieszaninach z dodatkiem surfaktantów pełniących funkcję środka przeciwpiennego jest 

związany ze zmniejszeniem średniego rozmiaru pęcherzyków gazu zatrzymywanych w cieczy 

oraz zwiększeniem stopnia zatrzymania gazu w fazie ciekłej mieszanej w danym zbiorniku. 

Spadek wartości współczynnika 𝑘𝐿 można z kolei wiązać z jednoczesnym spadkiem dyfuzyj-

ności gazu w fazie ciekłej oraz ograniczeniem burzliwości przepływu w pobliżu powierzchni 

międzyfazowej wywołanym wyższym stężeniem surfaktantu w tych obszarach cieczy [146]. 

Przykładowo, w jednym z badań zrealizowanych z wykorzystaniem klasycznego szkla-

nego zbiornika o pojemności 300 L wyposażonym w mieszadło i dodatkowo w różne typy urzą-

dzeń napowietrzających, dodatek środka przeciwpiennego F-68 w stężeniu poniżej 0,5 g L⁻¹ 
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skutkował obniżeniem wartości 𝑘𝐿𝑎 z 22 h⁻¹ do 10 h⁻¹, a 2,5-krotny spadek wartości 𝑘𝐿 prze-

ważył nad 1,1-krotnym wzrostem wartości 𝑎 [145]. 

W badanym polimerowym zbiorniku Cellbag™ 2 L umieszczonym w bioreaktorze Ready-

ToProcess™ WAVE 25, podczas oscylacyjnych wychyleń generujących przepływ w układzie, 

wnikanie tlenu odbywało się poprzez stale odnawianą przepływającymi falami powierzchnię 

międzyfazową gaz-ciecz, bez wykorzystania barbotażu jako procesu zwiększającego po-

wierzchnię transportu gazu do fazy ciekłej. W trakcie badania szybkości absorpcji tlenu do fazy 

ciekłej, powierzchnia właściwa 𝑎 była w przybliżeniu stała, niezależnie od składu fazy ciekłej 

znajdującej się w zbiorniku podczas pomiaru, wobec czego różnice w wartościach 𝑘𝐿𝑎 praw-

dopodobnie mogły wynikać z obniżenia wartości 𝑘𝐿 wywołanego dodatkiem surfaktantu F-68. 

5.2. Wpływ parametrów operacyjnych na wartości czasu mieszania 

Cel i merytoryczne uzasadnienie badań 

Zagadnieniem istotnym z punktu widzenia efektywnego planowania bioprocesów przeprowa-

dzanych w bioreaktorach single-use z mieszaniem typu wave jest możliwość przewidywania 

wpływu parametrów pracy układu na wydajność mieszania zachodzącego w polimerowym 

zbiorniku. Powyższe merytoryczne uzasadnienie badań zdeterminowało cel kolejnej części ba-

dań, w których podjęto się próby ilościowej identyfikacji wpływu parametrów operacyjnych 

bioreaktora ReadyToProcess™ WAVE 25 determinujących oscylacyjne wychylenia polimero-

wego zbiornika Cellbag™ na wydajność mieszania typu wave fazy ciekłej znajdującej się we-

wnątrz tego zbiornika identyfikowaną jako czas mieszania 𝑡95%. Niniejszą część pracy doktor-

skiej zrealizowano w oparciu o metodykę przedstawioną w rozdziale 4.2. Szczegółową 

prezentację i dyskusję wszystkich wyników dotyczących tej części badań doświadczalnych 

przedstawiono w publikacji [A1]. Natomiast poniżej zaprezentowano i przedyskutowano wątki 

badawcze najważniejsze z punktu widzenia integracji tematyki rozprawy doktorskiej.  

Ogółem, wartości czasu mieszania 𝑡95% osiągane w zbiorniku Cellbag™ 2 L, a zmierzone przy 

zastosowaniu metody pH, w całym branym pod uwagę zakresie parametrów procesowych wy-

niosły od 3 do 1350 sekund. Odnotowanie tak zróżnicowanych wartości czasu mieszania, od 

rzędu kilku sekund do rzędu kilkudziesięciu minut, oznacza, że w pewnych warunkach definio-

wanych pewnym zakresem parametrów operacyjnych badanego bioreaktora single-use, inten-

sywność mieszania typu wave w polimerowym zbiorniku i związana z nią wydajność wnikania 

masy przez stale odnawianą powierzchnię międzyfazową jest bardzo niska. 
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Identyfikacja wpływu parametrów operacyjnych na wydajność mieszania  

Wpływ poszczególnych parametrów operacyjnych pracy bioreaktora ReadyToProcess 

WAVE™ 25 na wartości czasu mieszania 𝑡95%  osiągane w polimerowym zbiorniku Cell-

bag™ 2 L określono poprzez wyznaczenie średnich wartości 𝑡95% dla wszystkich poziomów 

niezależnych parametrów uwzględnionych w planowaniu eksperymentów: amplitudy oscyla-

cyjnych wychyleń 𝛼, częstotliwości oscylacyjnych wychyleń 𝜔, parametru opisującego profil 

przyspieszenia w trakcie cyklu oscylacji 𝑎𝑐𝑐 oraz objętości fazy ciekłej w zbiorniku 𝑉𝐿. Wy-

kresy średnich wartości czasu mieszania dla czterech niezależnych czynników przedstawiono 

na Rysunku 21. Natomiast wartości bezwzględne standaryzowanej oceny efektu poszczegól-

nych parametrów zebrano na wykresie Pareto przedstawionym na Rysunku 22. 

 

 

Rysunek 21. Wykresy zależności między średnimi wartościami czasu mieszania 𝑡95% 

a branymi pod uwagę poziomami niezależnych parametrów procesowych: amplitudy oscylacji 

𝛼 (A), częstotliwości oscylacji 𝜔 (B), parametru 𝑎𝑐𝑐 (C) oraz objętości cieczy w zbiorniku 𝑉𝐿 

(D) (zgodnie z [A1]).  
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Na podstawie danych przedstawionych na Rysunku 21 można stwierdzić, że wpływ bada-

nych parametrów procesowych na wydajność mieszania w zbiorniku Cellbag™ 2 L jest niejed-

norodny. Największe różnice między średnimi wartościami 𝑡95% zaobserwowano w przypadku 

parametru 𝜔. Stosunek średnich wartości 𝑡95% między sąsiednimi poziomami parametru 𝜔 był 

równy 12,6 (𝜔 równe 2 min⁻¹ i 21 min⁻¹) oraz 7,0 (𝜔 równe 21 min⁻¹ i 40 min⁻¹). Wartości 

bezwzględne standaryzowanej oceny efektu parametru 𝜔 przedstawione na Rysunku 22 prze-

kroczyły granicę przedziału ufności 𝑝 = 0,05 zarówno w przypadku efektu liniowego (L), jak 

i kwadratowego (Q). Ponadto, wartości oceny efektu w przypadku parametru 𝜔 były najwyższe 

spośród odnotowanych dla wszystkich czynników branych pod uwagę. 

 

Rysunek 22. Wykres Pareto wartości bezwzględnych standaryzowanej oceny efektu 

ustalonych na podstawie uzyskanych eksperymentalnie wartości czasu mieszania 𝑡95% 

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

W przypadku parametrów 𝛼 i 𝑉𝐿, różnice między średnimi wartościami 𝑡95% dla sąsied-

nich poziomów były wyraźnie mniejsze niż w przypadku parametru ω, jednak wciąż wskazy-

wały na występowanie istotnego wpływu na wydajność mieszania w badanym układzie (Rysu-

nek 21). Na podstawie analizy wartości oceny efektu zebranych na wykresie Pareto 

przedstawionym na Rysunku 22 stwierdzono, że wyłącznie efekty liniowe parametrów 𝛼 i 𝑉𝐿 

miały istotny statystycznie wpływ na wartości czasu mieszania osiągnięte w badanym układzie. 

Średnie wartości 𝑡95%  dla poszczególnych poziomów parametru 𝑎𝑐𝑐  były podobne, zaś 

wartości oceny efektu liniowego oraz kwadratowego przedstawione na Rysunku 21C nie prze-

kroczyły progu istotności statystycznej. Na tej podstawie stwierdzono, że parametr 𝑎𝑐𝑐 nie ma 

istotnego wpływu na wydajność mieszania w zbiorniku Cellbag™ 2 L i z tego uzasadnionego 

merytorycznie powodu, w dalszej dyskusji wyników brano pod uwagę wyłącznie parametry 𝛼, 

𝜔 oraz 𝑉𝐿. 
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Średnie wartości czasu mieszania 𝑡95%  dla wybranych par parametrów procesowych 

przedstawiono w formie wykresów konturowych na Rysunku 23. Zależności między parame-

trami procesowymi a wartościami 𝑡95% były monotoniczne: wzrost wartości 𝛼 lub 𝜔, lub spa-

dek wartości 𝑉𝐿 był związany ze zmniejszeniem wartości czasu mieszania 𝑡95%. Średnie war-

tości czasu mieszania 𝑡95% w badanym układzie przy maksymalnej wartości częstotliwości 

oscylacji 𝜔 = 40 min⁻¹ wynosiły mniej niż 10 sekund niezależnie od wartości parametrów 𝛼 

i 𝑉𝐿 (przedstawionych, odpowiednio, na Rysunku 23A i Rysunku 23B). Średnie wartości czasu 

mieszania 𝑡95%  poniżej 30 sekund osiągnięto przy wartościach parametrów 𝛼  ≥ 7° oraz 

𝜔 ≥ 21 min⁻¹. 

Kąt nachylenia izolinii na Rysunku 23C był bliższy 45° w porównaniu do kąta nachylenia 

izolinii na Rysunku 23A i Rysunku 23B. Zgodnie z tym, wpływ parametrów 𝛼 i 𝑉𝐿 na wartości 

𝑡95% osiągane w zbiorniku Cellbag™ 2 L był zbliżony. Ponadto, przebieg oraz kąt nachylenia 

izolinii na Rysunku 23B i Rysunku 23C pozwalał wnioskować, że wpływ objętości fazy ciekłej 

𝑉𝐿 na wydajność mieszania osiąganą w polimerowym zbiorniku Cellbag™ 2 L był największy 

w zakresie 𝑉𝐿 < 0,6 dm³. 

 

Rysunek 23. Wykresy konturowe średnich wartości czasu mieszania 𝑡95% w zależności od 

wartości wybranych par parametrów, tj. α i ω (A), ω i 𝑉𝐿 (B) oraz α i 𝑉𝐿 (C), wpływających 

istotnie na wydajność mieszania w układzie (zgodnie z [A1]). 
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Propozycje równań korelacyjnych 

Na podstawie uzyskanych danych doświadczalnych zaproponowano szereg równań korelacyj-

nych do przewidywania wartości czasu mieszania w zbiorniku Cellbag™ 2 L. Współczynniki 

Równania 21 wyznaczono przy zastosowaniu funkcji regresji nieliniowej w środowisku MA-

TLAB, w oparciu o pełny zbiór wartości eksperymentalnych: 

𝑡95% = 389,41 ⋅ ω−1,068 ⋅ (sin 𝛼)−0,4886 ⋅ VL
0,5736 (21) 

Wartości czasu mieszania 𝑡95%  przewidywane przy zastosowaniu Równania 21  mieściły się 

w zakresie ± 30% wartości otrzymanych eksperymentalnie i wynoszących więcej niż 200 se-

kund. W zakresie czasu mieszania 𝑡95% poniżej 30 sekund, przewidywania uzyskane przy za-

stosowaniu Równania 21  silnie przekraczały wartości uzyskane w trakcie badań, osiągając 

wartości błędu powyżej +300%. W celu zwiększenia dokładności przewidywań w zakresie ni-

skich wartości czasu mieszania, zaproponowano kolejne równanie korelacyjne, którego współ-

czynniki wyznaczono w oparciu o wartości doświadczalne dla parametrów 𝛼  ≥ 7° oraz 

𝜔 ≥ 21 min⁻¹: 

𝑡95% = 704,16 ⋅ ω−1,566 ⋅ (sin 𝛼)−0,4594 ⋅ VL
0,4560 (22) 

Zmienna 𝛼 w Równaniach 21 i 22 została wyrażona w stopniach, zmienna 𝜔 w min⁻¹, nato-

miast zmienna 𝑉𝐿 w dm³. Dokładność przewidywań uzyskanych przy zastosowaniu Równania 

22 w obszarze niskich wartości czasu mieszania jest znacznie lepsza w porównaniu z Równa-

niem 21. Większość przewidywanych wartości mieściła się w zakresie błędu ± 30% od warto-

ści doświadczalnych, zaś najwyższe wartości błędu przewidywań wynosiły ± 50%. 

Wartościowym uzupełnieniem zestawu opracowanych równań modelowych (tj. Równań 

21 i 22) była zaproponowana korelacja zawierająca człony bezwymiarowe: zmodyfikowaną 

liczbę Reynoldsa 𝑅𝑒𝐿 zdefiniowaną zgodnie z Równaniem 19 oraz stopień napełnienia zbior-

nika (𝑉 𝑉𝐿⁄ ) równy ilorazowi objętości cieczy w zbiorniku oraz objętości nominalnej zbiornika 

Cellbag™ 2 L: 

𝑡95% = 2,2962 ⋅ 105 ⋅
1

ω
⋅ (

V

VL
)

0,5735

⋅ ReL
−0,4757 (23) 

W Równaniu 23  czas mieszania 𝑡95%   jest wyrażony w sekundach, parametr 𝜔  w jednostce 

min⁻¹, zaś 𝑉 oraz 𝑉𝐿 w dm³. 

Porównanie dokładności przewidywań wydajności mieszania w zakresie niskich wartości czasu 

mieszania 𝑡95% przedstawiono na Rysunku 24. Przewidywane wartości czasu mieszania 𝑡95% 
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z zakresu poniżej 25 sekund, wyznaczone przy zastosowaniu Równania 23, cechowały się za-

dowalającą dokładnością, porównywalną z osiąganą w przypadku Równania 22. Wartość bez-

względna średniego błędu przewidywań otrzymanych przy zastosowaniu Równania 23 wyno-

siła 31%. 

 

Rysunek 24. Wykres dopasowania wartości czasu mieszania przewidywanych na podstawie 

korelacyjnych równań 21–23 odniesionych do wartości eksperymentalnych mniejszych niż 

25 sekund (zgodnie z [A1]). 

Kluczowym rezultatem badań omówionych w niniejszym rozdziale rozprawy doktorskiej 

było poznanie charakterystyki czasu mieszania w zbiorniku Cellbag™ 2 L w pełnym dostęp-

nym zakresie czterech parametrów operacyjnych pracy bioreaktora ReadyToProcess 

WAVE™ 25. Określono wpływ poszczególnych parametrów na wydajność mieszania w bada-

nym układzie bioreaktora single-use. Na podstawie danych doświadczalnych zaproponowano 

zestaw równań korelacyjnych do przewidywania wartości czasu mieszania w całym zakresie 

parametrów procesowych (tj. Równania 21 i 22), w tym równanie modelowe wykorzystujące 

człony bezwymiarowe (tj. Równanie 23). Według dostępnej wiedzy, publikacja [A1] stanowi 

pierwszy dostępny w literaturze przykład tak kompleksowego opracowania charakterystyki 

czasu mieszania w bioreaktorze single-use z mieszaniem typu wave do zastosowań w skali la-

boratoryjnej, w pełnym dostępnym zakresie parametrów procesowych determinujących ruch 

oscylacyjny, jak i stopnia napełnienia zużywalnego polimerowego zbiornika.  
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5.3. Analiza wydajności adaptacji metody kolorymetrycznej do ilościowego 

pomiaru czasu mieszania typu wave w polimerowych naczyniach 

hodowlanych 

Cel i merytoryczne uzasadnienie badań 

Metoda pH, będąca jedną z odmian metody sensorowej pomiaru czasu mieszania, okazała się 

cechować pewnymi ograniczeniami, jak na przykład ograniczoną rozdzielczością pomiaru 

związaną z czasem reakcji zespolonej elektrody pH, brakiem możliwości obserwacji postępu 

procesu mieszania w całej objętości cieczy związaną z lokalnością metod sensorowych, czy też 

ograniczoną powtarzalnością pomiarów przeprowadzanych przy tych samych wartościach pa-

rametrów procesowych. Powyższe ograniczenia, w połączeniu z koniecznością udoskonalania 

i rozszerzania metodyki pomiaru czasu mieszania w polimerowych zbiornikach do bioreakto-

rów single-use z mieszaniem typu wave, stały się motywacją do podjęcia dalszych badań sku-

pionych na opracowaniu autorskiej adaptacji metody kolorymetrycznej. Istotnym elementem 

w trakcie opracowania procedury laboratoryjnej, która miała być wykorzystywana przy pomia-

rach wartości czasu mieszania przy użyciu metody kolorymetrycznej, był dobór wartości istot-

nych zmiennych, takich jak skład oraz stosunek molowy reagentów w roztworze znacznika oraz 

w roztworze znajdującym się w polimerowym zbiorniku, czy stosunek objętości obu roztworów. 

Dodatkowo porównano wydajność opracowanej adaptacji metody kolorymetrycznej z wydaj-

nością metody pH poprzez analizę wyników serii eksperymentów przeprowadzonych w takich 

samych warunkach mieszania typu wave. Szczegółową prezentację i dyskusję wszystkich wy-

ników dotyczących tej części badań doświadczalnych przedstawiono w publikacji [A4]. Nato-

miast poniżej zaprezentowano i przedyskutowano wątki badawcze najważniejsze z punktu wi-

dzenia integracji tematyki rozprawy doktorskiej. 

Analiza wydajności metody kolorymetrycznej 

Pierwszym krokiem w analizie aplikacyjności opracowanej adaptacji metody kolorymetrycznej 

do pomiaru czasu mieszania w polimerowych zbiornikach bioreaktora ReadyToProcess 

WAVE™ 25, było porównanie powtarzalności wartości czasu mieszania 𝑡95% uzyskanych dla 

tych samych parametrów operacyjnych pracy badanego bioreaktora single-use w przypadku 

zastosowania metody pH oraz metody kolorymetrycznej. Wynik ilościowego porównania 

przedstawiono graficznie na Rysunku 25. 
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Rysunek 25. Porównanie wartości odchylenia standardowego i rozrzutu wyników pomiarów 

czasu mieszania 𝑡95% przeprowadzonych przy zastosowaniu metody pH i metody 

kolorymetrycznej, uzyskanych dla tych samych wartości parametrów operacyjnych 

bioreaktora (zgodnie z [A4]).  

Wartość odchylenia standardowego w przypadku serii dziewięciu pomiarów ( 𝛼  = 7°, 

𝜔 = 21 min⁻¹, 𝑓𝑙 = 30%) w przypadku metody kolorymetrycznej stanowiła 9% (zbiornik Cell-

bag™ 2 L) oraz 12% (zbiornik Cellbag™ 10 L) średniej wartości czasu mieszania 𝑡95%, czyli 

istotnie mniej w porównaniu do wartości 31% uzyskanej przy zastosowaniu metody pH zasto-

sowanej w przypadku polimerowego zbiornika Cellbag™ 2 L. Rozrzut wartości czasu miesza-

nia 𝑡95% w przypadku metody kolorymetrycznej również był mniejszy w porównaniu do me-

tody pH. Różnica między największą a najmniejszą uzyskaną wartością 𝑡95%  w przypadku 

adaptacji metody kolorymetrycznej wynosiła 3,2 s oraz 2,7 dla polimerowych zbiorników o po-

jemności, odpowiednio, 2 L i 10 L, w porównaniu do wartości 13 s uzyskanej przy zastosowa-

niu metody pH podczas badania efektów mieszania typu wave w polimerowym zbiorniku o po-

jemności 2 L. 

Wyniki pomiarów przeprowadzonych w ramach analizy wpływu stosunku molowego rea-

gentów, stosunku objętości znacznika do objętości cieczy w polimerowym zbiorniku oraz 

składu roztworu znacznika i fazy ciekłej na wartości czasu mieszania 𝑡95% przedstawiono na 

Rysunku 26 oraz Rysunku 27. Istotność statystyczną wpływu obu badanych parametrów oce-

niono na podstawie wartości bezwzględnych efektów standaryzowanych przedstawionych na 

wykresie na Rysunku 28. 
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Rysunek 26. Wykres zależności średnich wartości czasu mieszania 𝑡95% od stosunku 

molowego reagentów w roztworze znacznika oraz roztworze wewnątrz polimerowego 

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

 

Rysunek 27. Wykres zależności średnich wartości czasu mieszania 𝑡95% od stosunku 

objętości roztworu znacznika do objętości roztworu wewnątrz polimerowego zbiornika 

Cellbag™ 10 L (zgodnie z [A4]). 

Na podstawie danych przedstawionych na Rysunku 26 można stwierdzić, że wzrost sto-

sunku molowego reagentów w roztworze znacznika i roztworze znajdującym się w polimero-

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

trycznego nadmiaru odczynnika dozowanego do układu, spowodował spadek mierzonej 
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wartości czasu mieszania 𝑡95%. Zależność czasu mieszania 𝑡95% od stosunku molowego rea-

gentów była w przybliżeniu liniowa, zaś istotność statystyczną liniowego efektu tego parametru 

potwierdzono na podstawie wykresów Pareto (Rysunek 28), na których wartość bezwzględna 

standaryzowanej oceny efektu przekroczyła granicę przedziału ufności w przypadku obu blo-

ków eksperymentalnych. Obserwacje te były spójne z wnioskami z badań uprzednio opubliko-

wanych przez inne grupy badawcze, w których zwiększenie nadmiaru dozowanego odczynnika 

wywołało zmniejszenie mierzonych wartości czasu mieszania 𝑡95% [147], [148]. 

 

 

Rysunek 28. Wykresy Pareto wartości bezwzględnych standaryzowanej oceny efektu 

parametrów zbadanych w ramach analizy wydajności metody kolorymetrycznej. Blok 1: 

znacznik – roztwór NaOH, ciecz w zbiorniku: roztwór HCl. Blok 2: znacznik – roztwór HCl, 

ciecz w zbiorniku: roztwór NaOH (zgodnie z [A4]). 

Zastosowanie wysokiej wartości stosunku molowego reagentów profiluje zaprojektowaną 

w ten sposób procedurę pomiaru w kierunku określania wartości czasu makromieszania oraz 

wpływa na zwiększenie powtarzalności wyników pomiarów [148]. Biorąc pod uwagę, że ob-

szar zastosowań badanego systemu bioreaktora ReadyToProcess WAVE™ 25 obejmuje 
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głównie procesy z wykorzystaniem biomasy komórek zwierzęcych i ludzkich, lub biomasy ko-

mórek i organów roślinnych, czyli form biomasy Eukaryota o umiarkowanym (w odniesieniu 

do mikroorganizmów) tempie proliferacji, ukierunkowanie opracowanej procedury pomiaru do 

określania czasu makromieszania uznano za wystarczające, pomimo tego, że w tym przypadku 

osiągnięcie wystarczającej jednorodności stwierdza się w momencie, gdy pewne obszary cieczy 

mogły nie być wymieszane na poziomie molekularnym [147].  

Zmiana stosunku objętości dozowanego roztworu znacznika oraz objętości roztworu we-

wnątrz zbiornika okazały się nie mieć istotnego statystycznie wpływu na otrzymywane wartości 

czasu mieszania. Średnie wartości czasu mieszania 𝑡95% przedstawione na Rysunku 27 były 

zbliżone w przypadku obu bloków eksperymentalnych, a wartości bezwzględne standaryzowa-

nej oceny efektu w przypadku tego parametru nie przekroczyły granicy przedziału ufności. 

Istotną statystycznie różnicę między średnimi wartościami czasu mieszania 𝑡95%, zaobser-

wowaną między blokami eksperymentalnymi wydzielonymi na podstawie składu roztworu 

znacznika oraz roztworu wewnątrz polimerowego zbiornika, uzyskano wyłącznie w przypadku 

wartości stosunku molowego reagentów równej 4. Średnia wartość czasu mieszania 𝑡95% oraz 

odchylenia standardowego dla tej wartości stosunku molowego była najmniejsza w przypadku 

Bloku 1, w którym jako znacznik wykorzystywano roztwór NaOH i wynosiła 32,9 ± 2,2 s, 

w porównaniu do wartości 42,7 ± 4,8 s w analogicznym przypadku przypisanym do Bloku 2. 

Osiągnięcie niższych wartości średniego czasu mieszania 𝑡95% oraz mniejszej wartości od-

chylenia standardowego w przypadku pomiarów przypisanych do Bloku 1, w których barwa 

roztworu w polimerowym zbiorniku zmieniała się z żółtej na niebieską po dodaniu znacznika 

o odczynie zasadowym, było w pewnym stopniu sprzeczne z dostępnymi w literaturze zalece-

niami dotyczącymi projektowania procedur analitycznych opartych o metodę kolorymetryczną. 

Według tych literaturowych zaleceń, pomiar bazujący na obserwacji procesu odbarwiania fazy 

ciekłej powinien dawać dokładniejsze rezultaty, ponieważ wykrywanie ostatnich pozostałych 

obszarów o ciemnej barwie na tle jasnej cieczy jest zwykle łatwiejsze, a przy tym niweluje 

ryzyko przesłaniania jasnych obszarów cieczy przez obszary ciemno zabarwione [149]. Wystą-

pienie odwrotnej zależności w omawianych danych mogło być związane z mniejszą czułością 

wykrywania przez algorytm przetwarzania obrazu barwy żółtej, słabiej kontrastującej z jasno-

szarą barwą platformy bioreaktora, co z kolei opóźniło zakończenie pomiaru, zdefiniowane 

jako moment osiągnięcia 95% końcowej liczby pikseli o wynikowej barwie roztworu. 

Podsumowując, na podstawie analizy wyników przedstawionych w niniejszym rozdziale 

dobrano następujące optymalne wartości parametrów do wykorzystania we wszystkich 
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kolejnych pomiarach czasu mieszania 𝑡95%  z zastosowaniem opracowanej adaptacji metody 

kolorymetrycznej: 

• stosunek molowy reagentów: 4 molznacznik/molroztwór, 

• stosunek objętości reagentów: 1 mLznacznik/Lroztwór, 

• reagent w roztworze znacznika: NaOH, 

• reagent w roztworze wewnątrz zbiornika: HCl. 

Opracowana adaptacja metody kolorymetrycznej do pomiaru czasu mieszania w polime-

rowych zbiornikach bioreaktora ReadyToProcess WAVE™ 25 cechowała się lepszą powtarzal-

nością wyników w porównaniu do metody pH wykorzystywanej podczas realizacji początko-

wych etapów części doświadczalnej pracy doktorskiej. Dodatkowym atutem wynikającym 

z obserwacji procesu mieszania przy użyciu kamery cyfrowej była możliwość pozyskania do-

datkowych informacji na temat przepływu cieczy w zbiornikach Cellbag™, które to rezultaty 

opisano w Rozdziale 5.4 niniejszej rozprawy. 

5.4. Analiza kształtu falującej powierzchni międzyfazowej 

Cel i merytoryczne uzasadnienie badań 

Wykorzystana w przeprowadzonych badaniach adaptacja metody kolorymetrycznej do pomiaru 

czasu mieszania 𝑡95% stworzyła możliwość archiwizacji w cyfrowej formie pozyskanego ma-

teriału filmowego dokumentującego poszczególne eksperymenty. Cyfrowa postać zgromadzo-

nego materiału filmowego pozwalała natomiast na komputerowo wspomaganą cyfrową ob-

róbkę zdigitalizowanego zapisu przebiegu eksperymentów, która w efekcie mogła dostarczyć 

ciekawych danych charakteryzujących przepływ cieczy w trakcie mieszania typu wave zacho-

dzącego w polimerowych zbiornikach Cellbag™ poddawanych oscylacyjnym wychyleniom. 

Celem przeprowadzonej pogłębionej analizy cyfrowego materiału filmowego było wyekstra-

howanie dodatkowych danych jakościowo i ilościowo charakteryzujących i kwantyfikujących 

przepływ cieczy falującej w polimerowym zbiorniku poruszanym zgodnie z przyjętymi warto-

ściami parametrów operacyjnych bioreaktora ReadyToProcess WAVE™ 25. Niniejszą część 

pracy doktorskiej zrealizowano w oparciu o metodykę przedstawioną w Rozdziale 4.5. Szcze-

gółową prezentację i dyskusję wszystkich wyników dotyczących tej części badań doświadczal-

nych przedstawiono w publikacji [A4]. Natomiast poniżej zaprezentowano i przedyskutowano 

wątki badawcze najważniejsze z punktu widzenia integracji tematyki rozprawy 

doktorskiej. 
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Klasyfikacja przepływu falującej cieczy poddawanej mieszaniu typu wave  

Materiał filmowy, obszernie zgromadzony w trakcie pomiarów czasu mieszania 𝑡95% w zbior-

nikach Cellbag™ o pojemności 2 L oraz 10 L z użyciem metody kolorymetrycznej, wykorzy-

stano w celu analizy jakościowej struktur powstających na powierzchni międzyfazowej w wa-

runkach mieszania typu wave różniących się intensywnością przepływu fazy ciekłej 

wywoływanego w oscylacyjnie wychylanym polimerowym zbiorniku. Struktury sklasyfiko-

wano w oparciu o dostępne w literaturze wyniki badań dotyczących kształtu powierzchni swo-

bodnej cieczy w przepływach zaobserwowanych w otwartych kanałach [150] oraz naturalnych 

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

następujących kryteriów, a w opisie charakteryzującym Kategorie 3–6 zachowano w nawiasach 

anglojęzyczną terminologię przyjętą w publikacji [A4]: 

• Kategoria 0: płaska powierzchnia cieczy bez widocznych deformacji. 

• Kategoria 1: drobne fale kapilarne (fale napięcia powierzchniowego) na powierzchni cie-

czy powstające wskutek wibracji wynikających z pracy napędu oscylacyjnie wychylanej 

platformy bioreaktora. 

• Kategoria 2: widoczne fale kapilarne na powierzchni cieczy oraz interakcje między falami 

kapilarnymi powstającymi w wyniku odbić cieczy od ścian polimerowego zbiornika. 

• Kategoria 3: widoczne interakcje między falami na powierzchni cieczy odbijającymi się 

od ścian zbiornika oraz zaokrąglone zaburzenia na powierzchni cieczy w postaci tzw. „guz-

ków” (ang. knobs). 

• Kategoria 4: widoczne zaokrąglone zaburzenia na powierzchni cieczy w postaci „guzków” 

(ang. knobs), wywoływanych zderzaniem się falującej cieczy z krańcami zbiornika i prze-

łamania fali powstającej w wyniku zgromadzenia cieczy przy jednym krańcu zbiornika. 

• Kategoria 5: Struktura powierzchni międzyfazowej podobna jak w przypadku Kategorii 4, 

przy czym w momencie załamania fali wyraźnie słyszalny odgłos rozchlapywania/rozbry-

zgiwania (ang. splashing) cieczy. 

• Kategoria 6: Struktura powierzchni międzyfazowej podobna jak w przypadku Kategorii 5, 

przy czym w momencie załamania fali słyszalny jest zarówno odgłos rozchlapywania/roz-

bryzgiwania cieczy (ang. splashing), jak i dochodzi do uwięzienia pęcherzy powietrza pod 

spienioną powierzchnią cieczy (ang. surf). 

Przykłady obrazowania fal sklasyfikowanych poszczególnymi Kategoriami 0–6, przedsta-

wione zostały na Rysunku 29. 
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Rysunek 29. Przykłady klatek z cyfrowych nagrań wideo procesu mieszania typu wave 

zaobserwowane podczas przepływu cieczy w badanych zbiornikach Cellbag™ 

i przyporządkowanych do Kategorii 0–6 na podstawie analizy struktury powierzchni 

międzyfazowej gaz-ciecz oraz zaobserwowanych cech charakterystycznych zaznaczonych 

czerwoną linią (zgodnie z [A4]). 
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Wynik przyporządkowania do zaproponowanych Kategorii 0–6 nagrań przedstawiających 

charakterystyczne momenty zaobserwowane w trakcie przepływu cieczy w polimerowych 

zbiornikach Cellbag™ 2 L i Cellbag™ 10 L wymuszanego procesem mieszania typu wave uwa-

runkowanego wartościami parametrów procesowych bioreaktora ReadyToProcess WAVE™ 25 

przedstawiono, odpowiednio, w Tabeli 12 i Tabeli 13 oraz na Rysunku 30 i Rysunku 31. Kwan-

tyfikacja poszczególnych wariantów eksperymentalnych odpowiadających kombinacjom para-

metrów procesowych badanego bioreaktora single-use z mieszaniem typu wave stworzyła moż-

liwość jakościowego powiązania zjawisk zaobserwowanych na falującej powierzchni cieczy 

z reżimem przepływu cieczy wewnątrz polimerowych zbiorników. Wynik kategoryzacji prze-

dyskutowano z uwzględnieniem wartości czasu mieszania 𝑡95% uzyskanych przy zastosowaniu 

metody kolorymetrycznej i wyznaczonych dla obu rozpatrywanych polimerowych zbiorników 

Cellbag™, czyli z wynikami omówionymi szczegółowo w Rozdziale 5.5 niniejszej rozprawy. 

Tabela 12. Kwantyfikacja kategoryzacji struktury powierzchni międzyfazowej gaz-ciecz 

oraz średnie wartości czasu mieszania t95% wraz z odchyleniami standardowymi, odnotowane 

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

Plan DoE Nr wariantu 𝛼 (°) 𝜔 (min⁻¹) 𝑓𝑙 (–) 𝑡95%̅̅ ̅̅ ̅̅  (s) 𝜎 (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 3,7 1,4 5 

 5 2 21 0,1 12,2 6,1 1 

 6 2 21 0,5 262 18,5 0 

 7 12 21 0,1 9,3 1,6 2 

 8 12 21 0,5 15,2 4,8 3 

 9 7 2 0,1 188 24,1 0 

 10 7 2 0,5 449 21,2 0 

 11 7 40 0,1 4,2 0,7 4 

 12 7 40 0,5 4,3 0,2 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 17,4 1,6 1 

 D3 5 29 0,22 7,4 1,9 3 

 D4 9 29 0,22 5,6 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 2,2 3 

 D8 9 29 0,38 7,8 0,1 4 
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Tabela 13. Kwantyfikacja kategoryzacji struktury powierzchni międzyfazowej gaz-ciecz 

oraz średnie wartości czasu mieszania t95% wraz z odchyleniami standardowymi, odnotowane 

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

Plan DoE Nr wariantu 𝛼 (°) 𝜔 (min⁻¹) 𝑓𝑙 (–) 𝑡95%̅̅ ̅̅ ̅̅  (s) 𝜎 (s) Kategoria 

BBD 1 2 2 0,275 2223 372 0 

 2 2 40 0,275 17,1 0,2 4 

 3 12 2 0,275 228 18 1 

 4 12 40 0,275 2,2 0,2 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 4,9 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 D1 5 13 0,185 34,2 4,1 3 

 D2 9 13 0,185 11,7 1,9 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 11,5 2 

 D6 9 13 0,365 46,0 14,9 2 

 D7 5 29 0,365 7,9 1,5 6 

 D8 9 29 0,365 5,6 0,7 6 
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Rysunek 30. Przestrzeń eksperymentalna z oznaczonym przydziałem poszczególnych 

wariantów eksperymentalnych do Kategorii 0–5 kształtu powierzchni międzyfazowej gaz-

ciecz zaobserwowanych w przypadku polimerowego zbiornika Cellbag™ 2 L 

(zgodnie z [A4]). 

 

Rysunek 31. Przestrzeń eksperymentalna z oznaczonym przydziałem poszczególnych 

wariantów eksperymentalnych do Kategorii 0–6 kształtu powierzchni międzyfazowej 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, 9 i 10, dla których wartości czasu mieszania 𝑡95% były najwyższe (tj. od 188 do 1 450 sekund) 

przypisano do Kategorii 0. Ten sam zestaw wariantów eksperymentalnych w przypadku poli-

merowego zbiornika Cellbag™ 10 L (czyli dla wartości czasu mieszania 𝑡95% od 61,9 do 2 220 

sekund) przyporządkowano do Kategorii 0 lub 1. Częstotliwość ruchu oscylacyjnego ustawiona 

w przypadku wariantów nr 1, 3, 9 i 10 była najniższą dopuszczalną w systemie ReadyToProcess 

WAVE™ 25 i wynosiła 2 min⁻¹, zaś w przypadku wariantu nr 6 częstotliwość 21 min⁻¹ była 

sprzężona z najniższą dopuszczalną amplitudą oscylacji równą 2° oraz najwyższym dopusz-

czalnym stopniem napełnienia polimerowego zbiornika równym 50%. Biorąc pod uwagę niską 

intensywność wzbudzania ruchu falowego cieczy oraz jedynie nieznaczne zaburzenia lub nawet 

brak widocznych zaburzeń powierzchni międzyfazowej gaz-ciecz, wymienione powyżej wa-

rianty można przyporządkować do reżimu przepływu laminarnego lub bardzo wczesnej fazy 

reżimu przejściowego. Wartości czasu mieszania 𝑡95%  w przypadku pozostałych wariantów 

eksperymentalnych wynosiły mniej niż 60 sekund w obu badanych polimerowych zbiornikach. 

Wartości czasu mieszania 𝑡95% osiągnięte w eksperymentach przyporządkowanych do Ka-

tegorii 1, w przypadku polimerowego zbiornika o pojemności 2 L wynosiły około 15 sekund 

i były to wartości znacznie niższe w porównaniu do eksperymentów przeprowadzonych przy 

zastosowaniu polimerowego zbiornika o pojemności 10 L (powyżej 220 sekund). Istotna róż-

nica między wartościami czasu mieszania 𝑡95% w eksperymentach przyporządkowanych do tej 

samej Kategorii 1 jest prawdopodobnie związana z tym, że w przypadku zbiornika Cellbag™ 

2 L stopień napełnienia dla tych wariantów był niższy i wynosił poniżej 22%, zaś w przypadku 

zbiornika Cellbag™ 10 L do Kategorii 1 przyporządkowano warianty, w których stopień na-

pełnienia wynosił 28% lub 50%. 

Kategoria 2 zawierała warianty eksperymentalne, dla których zaobserwowano na po-

wierzchni cieczy fale kapilarne, co może świadczyć o przeważającym wpływie lepkości przy 

formowaniu powierzchni swobodnej cieczy. Począwszy od Kategorii 3, na powierzchni mię-

dzyfazowej gaz-ciecz występowały zaburzenia w kształcie „guzków” (ang. knobs), co zinter-

pretowano jako pierwszy objaw burzliwości przepływu uzyskanego wewnątrz polimerowych 

zbiorników. Warianty eksperymentalne przyporządkowane do Kategorii 4 oraz Kategorii 5 ce-

chowały się wzrastającą intensywnością mieszania typu wave oraz stopniowym zwiększaniem 

burzliwości, powiązanymi ze zderzeniami dużych mas cieczy z powierzchniami jednorazo-

wych zbiorników do hodowli oraz z odnotowanymi odgłosami rozchlapywania/rozbryzgiwania 

(ang. splashing). Intensywne rozchlapywanie powstających fal oraz zatrzymywanie pęcherzy 

powietrza pod powierzchnią spienionej cieczy (ang. surf), umożliwiające przyporządkowanie 
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do Kategorii 6, stwierdzono wyłącznie w przypadku wybranych wariantów eksperymentalnych 

dla zbiornika Cellbag™ 10 L. 

Zgodnie z przeprowadzoną klasyfikacją, przypisywany Kategorii 0 oraz Kategorii 1 lami-

narny reżim przepływu fazy ciekłej w przypadku polimerowego zbiornika Cellbag™ 2 L zaob-

serwowano dla szerszego zakresu parametrów procesowych w porównaniu do polimerowego 

zbiornika Cellbag™ 10 L. W przypadku polimerowego zbiornika o pojemności 2 L, maksy-

malna częstotliwość oscylacji, przy której stwierdzono występowanie przepływu laminarnego, 

wynosiła 21 min⁻¹ przy stopniu napełnienia równym 0,1 (wariant nr 5). W przypadku polime-

rowego zbiornika o pojemności 10 L, częstotliwość oscylacji w wariantach przyporządkowa-

nych do kategorii utożsamianych z przepływem laminarnym wynosiła 2 min⁻¹ (warianty nr 1, 

3, 9, 10) lub 21 min⁻¹ przy maksymalnym stopniu napełnienia równym 0,5 (wariant nr 6). 

Obecność cech świadczących o burzliwości przepływu fazy ciekłej w przypadku polime-

rowego zbiornika Cellbag™ 10 L zaobserwowano przy znacznie mniejszych wartościach para-

metrów procesowych w porównaniu do polimerowego zbiornika o pojemności 2 L. Do Kate-

gorii 4–6 przyporządkowano warianty eksperymentalne, dla których częstotliwość oscylacji 

była nie mniejsza niż 29 min⁻¹, wybrane warianty o częstotliwości kołysania równej 21 min⁻¹ 

(warianty nr 8, 13) oraz jeden z wariantów o częstotliwości równej 13 min⁻¹ (wariant nr D2). 

W przypadku polimerowego zbiornika Cellbag™ 2 L, reżim burzliwy dominował w przypadku 

wariantów o częstotliwości kołysania równej 40 min⁻¹ oraz wybranych wariantów o częstotli-

wości 29 min⁻¹ (warianty nr D4, D8). 

Podsumowując, rozwinięcie przepływu w polimerowym zbiorniku Cellbag™ o pojemno-

ści 10 L następowało przy niższych wartościach częstotliwości kołysania niż w przypadku po-

limerowego zbiornika Cellbag™ 2 L. Przyczyną obserwowania zjawisk świadczących o więk-

szej intensywności przepływu burzliwego w polimerowym zbiorniku o większej objętości 

nominalnej mogły być większe wymiary polimerowego zbiornika oraz większą objętością fazy 

ciekłej w 10-litrowym zbiorniku, co wpływało na większą ilość energii oraz pędu przejmowa-

nych przez rozkołysaną i falującą ciecz, a rozpraszanych w każdym cyklu oscylacji platformy 

bioreaktora. 
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5.5. Przewidywanie wydajności mieszania fazy ciekłej w polimerowych 

zbiornikach Cellbag™ o objętościach 2 L i 10 L 

Cel i merytoryczne uzasadnienie badań 

Celem kolejnej części badań doświadczalnych przeprowadzonych na potrzeby realizacji na-

stępnego etapu pracy doktorskiej było opracowanie propozycji równania korelacyjnego zmiany 

skali do zastosowania w układzie bioreaktora single-use z mieszaniem typu wave. Z uwagi na 

pewne ograniczenia stosowalności metody pH (systemowo wynikające z metodyki tej uznanej 

metody badawczej), podjęto wyzwanie polegające na opracowaniu autorskiej adaptacji metody 

kolorymetrycznej do pomiaru czasu mieszania 𝑡95%  w polimerowych zbiornikach poddawa-

nych oscylacyjnym wychyleniom. Niniejszą część pracy doktorskiej zrealizowano w oparciu 

o metodykę przedstawioną w rozdziale 4.4. Szczegółową prezentację i dyskusję wszystkich 

wyników dotyczących tej części badań doświadczalnych przedstawiono w publikacji [A4]. Na-

tomiast poniżej zaprezentowano i przedyskutowano wątki badawcze najważniejsze z punktu 

widzenia integracji tematyki rozprawy doktorskiej.  

Porównanie wydajności mieszania typu wave w polimerowych zbiornikach 

Cellbag™ 2 L i 10 L 

Zoptymalizowaną procedurę eksperymentalną bazującą na opracowanej adaptacji metody ko-

lorymetrycznej wykorzystano do wyznaczenia charakterystyki czasu mieszania 𝑡95% w polime-

rowych zbiornikach do hodowli Cellbag™ o objętościach nominalnych 2 litrów i 10 litrów. 

Pełny zbiór danych eksperymentalnych został opublikowany w materiałach uzupełniających do 

artykułu [A4]. Wyznaczone w pomiarach wartości czasu mieszania 𝑡95%  w polimerowym 

zbiorniku Cellbag™ 2 L mieściły się w zakresie od 2,7 do 1 570 sekund, zaś w polimerowym 

zbiorniku Cellbag™ 10 L w zakresie od 2,1 do 2 650 sekund. Średnie wartości czasu mieszania 

wraz z wartościami odchylenia standardowego dla poszczególnych wariantów eksperymental-

nych przedstawiono w Tabeli 12 (zbiornik Cellbag™ 2 L) oraz w Tabeli 13 (zbiornik 

Cellbag™ 10 L).  

Średnie wartości czasu mieszania 𝑡95%, uzyskane dla obu badanych polimerowych zbior-

ników, wykorzystano w celu wyznaczenia współczynników równań korelacyjnych do przewi-

dywania wartości czasu mieszania w całym badanym zakresie parametrów procesowych. Za-

proponowane równania składały się z członów potęgowych, w których zmiennymi 

niezależnymi są parametry procesowe 𝛼 , 𝜔  i 𝑓𝑙 . Bezpośrednie wykorzystanie wartości 
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parametrów operacyjnych pracy bioreaktora ReadyToProcess WAVE™ 25 w równaniach kore-

lacyjnych, bez konieczności wyznaczania dodatkowych parametrów będących funkcją, na 

przykład, wartości związanych z geometrią polimerowego zbiornika lub właściwościami wy-

korzystywanej cieczy, miało na celu ułatwienie wykorzystania opracowanych równań korela-

cyjnych do planowania bioprocesów w badanym bioreaktorze single-use. Niewykorzystanie 

członów bezwymiarowych w równaniach korelacyjnych wiązało się również z tym, że udoku-

mentowane w literaturze definicje liczb kryterialnych uwzględniają najczęściej zmienne będące 

funkcją czasu, a których wartość można wyznaczyć wyłącznie na podstawie komputerowych 

symulacji przepływu [132], [153]. Inne z dostępnych definicji liczb kryterialnych, określone 

z myślą o wyznaczaniu na podstawie wartości parametrów pracy lub właściwości danego typu 

bioreaktora, nie są jednoznaczne – oznacza to, że tę samą wartość liczby kryterialnej można 

uzyskać przy użyciu różnych zestawów parametrów operacyjnych pracy bioreaktora, przy któ-

rych charakterystyka przepływu cieczy w bioreaktorze znacznie się różni [3], [49]. 

W pierwszej kolejności wyznaczono współczynniki równań korelacyjnych w oparciu 

o średnie wartości czasu mieszania 𝑡95% uzyskane dla wszystkich wariantów eksperymental-

nych w obu polimerowych zbiornikach: 

𝑡95%,2𝐿 = 2,0287 ⋅ (sin 𝛼)−1,1482 ⋅ 𝜔−1,0288 ⋅ 𝑓𝑙0,6494 (24) 

𝑡95%,10𝐿 = 6,5678 ⋅ (sin 𝛼)−1,3410 ⋅ 𝜔−1,4328 ⋅ 𝑓𝑙2,7480 (25) 

Pomimo wysokich wartości współczynników korelacji dla Równań 24 i 25, wynoszących 

odpowiednio 0,9873 i 0,9987, ich skuteczność w przewidywaniu wartości czasu mieszania 

w pełnym zakresie parametrów oceniono jako niezadowalającą, w szczególności w przypadku 

zakresu czasu mieszania 𝑡95% o wartościach poniżej 100 sekund. Najlepsze dopasowanie prze-

widywań wartości czasu mieszania do wartości uzyskanych w eksperymentach osiągnięto 

w przypadku bardzo wysokich wartości czasu mieszania 𝑡95%, uzyskanych w wariantach eks-

perymentalnych przypisanych do Kategorii 0 w przypadku zbiornika o pojemności 2 L oraz 

Kategorii 0 i 1 w przypadku zbiornika o pojemności 10 L (warianty nr 1, 3, 6, 9 i 10). Wartości 

odległości Cooka (ang. Cook’s distance) oraz wskaźnika lewarowania (ang. leverage) wyzna-

czone dla wyżej wymienionych wariantów były istotnie wyższe w porównaniu z wartościami 

wyznaczonymi dla pozostałych punktów z przestrzeni eksperymentalnej (zgodnie z Tabelą 9 

w artykule [A4]). Na tej podstawie stwierdzono, że wartości czasu mieszania uzyskane w przy-

padku wariantów nr 1, 3, 6, 9 i 10 są obserwacjami odstającymi, wpływającymi znacznie na 

jakość przewidywań uzyskiwanych przy zastosowaniu Równania 24 i Równania 25 w przy-

padku pozostałych wariantów eksperymentalnych. 
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W celu zwiększenia jakości przewidywań wartości uzyskiwanych przy użyciu równań mo-

delowych, opracowano dodatkowo dwie korelacje, których współczynniki wyznaczono w opar-

ciu o wartości czasu mieszania 𝑡95% uzyskane dla wariantów eksperymentalnych przyporząd-

kowanych zgodnie z Tabelą 12 i Tabelą 13 do wszystkich kategorii, z wyjątkiem wariantów 

nr 1, 3, 6, 9 i 10. Tym samym, przy wyznaczaniu współczynników uwzględniono warianty, dla 

których średnia wartość czasu mieszania 𝑡95% była mniejsza niż 100 sekund, a zatem mieściła 

się w przedziale najbardziej użytecznym z punktu widzenia prowadzenia tlenowych bioproce-

sów w warunkach wydajnego mieszania. Równania korelacyjne 26 i 27, przedstawione poni-

żej, zawierają w indeksie dolnym dopisek „fast”, odnoszący się do zakresu stosowalności obej-

mującego wartości częstotliwości 𝜔  ≥ 7,5 min⁻¹, z wyłączeniem obszaru o wartościach 

parametrów operacyjnych pracy bioreaktora należących łącznie do następujących przedziałów: 

{𝛼 ∈ ⟨2°; 3,5°), 𝜔 ∈ ⟨2 min⁻¹ ; 25 min⁻¹), 𝑓𝑙 ∈ (0,25; 0,5⟩}. 

𝑡95%,2𝐿,𝑓𝑎𝑠𝑡 = 0,3850 ⋅ (sin 𝛼)−1,3790 ⋅ 𝜔−2,2320 ⋅ 𝑓𝑙1,6048 (26) 

𝑡95%,10𝐿,𝑓𝑎𝑠𝑡 = 0,8937 ⋅ (sin 𝛼)−0,7857 ⋅ 𝜔−1,8784 ⋅ 𝑓𝑙0,6949 (27) 

Parametry w Równaniach 26  i 27  zostały wyrażone w następujących jednostkach: [𝛼] = ° , 

[𝜔] = 𝑠⁻¹, [𝑓𝑙] = 1, [𝑡95%] = 𝑠. Zakres stosowalności Równań 26 i 27 obejmuje część prze-

strzeni eksperymentalnej, w której występowały warianty eksperymentalne przypisane po kla-

syfikacji kształtu powierzchni międzyfazowej 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 których przepływ cieczy w polimerowym zbiorniku zakwalifikowano do reżimu 

przejściowego lub burzliwego. 

Na podstawie wartości współczynników potęgowych w Równaniach 24 i 25 można wy-

wnioskować, że wpływ częstotliwości oscylacyjnych wychyleń polimerowego zbiornika na 

wydajność mieszania w całej badanej przestrzeni eksperymentalnej był największy spośród ba-

danych parametrów w obu zbadanych polimerowych zbiornikach. Wykluczenie wybranych wa-

riantów ze zbioru danych wykorzystanych do obliczenia wartości współczynników w Równa-

niach 26  i 27  istotnie zmieniło rozkład wpływu wartości poszczególnych parametrów na 

przewidywane wartości czasu mieszania. W przypadku polimerowego zbiornika Cellbag™ 2 L, 

wpływ częstotliwości oscylacyjnych wychyleń 𝜔  oraz stopnia napełnienia zbiornika 𝑓𝑙  na 

przewidywane wartości czasu mieszania 𝑡95%  w Równaniu 26  wzrósł w porównaniu do 

wpływu tych parametrów w Równaniu 24, przy zachowaniu wpływu amplitudy oscylacyjnych 

wychyleń 𝛼  na podobnym poziomie. Z kolei w przypadku polimerowego zbiornika 
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Cellbag™ 10 L zanotowano wzrost wpływu częstotliwości oscylacyjnych wychyleń 𝜔  przy 

jednoczesnym istotnym spadku wartości współczynników przypisanych do amplitudy wychy-

leń 𝛼 oraz stopnia napełnienia zbiornika 𝑓𝑙. Największą różnicę między wpływem tego samego 

parametru na wartości czasu mieszania 𝑡95%  przewidywane przy zastosowaniu Równań 26 

i 27 zanotowano w przypadku stopnia napełnienia polimerowego zbiornika 𝑓𝑙: współczynnik 

członu potęgowego parametru 𝑓𝑙 w przypadku korelacji powiązanej z danymi uzyskanymi przy 

użyciu zbiornika Cellbag™ 2 L był większy o 0,91 od współczynnika analogicznego członu w 

korelacji powiązanej z wynikami eksperymentów z zastosowaniem zbiornika Cellbag™ 10 L. 

Dokładność przewidywań wartości czasu mieszania uzyskanych przy zastosowaniu Rów-

nań 24 –27  porównano na wykresach dopasowania przedstawionych, odpowiednio, na Ry-

sunku 32 i Rysunku 33. Jakość dopasowania wartości przewidywanych do wartości ekspery-

mentalnych czasu mieszania 𝑡95% uległa poprawie w szczególności pomiędzy Równaniami 26 

i 24, odnoszącymi się do danych uzyskanych z wykorzystaniem polimerowego zbiornika Cell-

bag™ 2 L. W przypadku Równania 27, którego współczynniki wyznaczono na podstawie da-

nych uzyskanych w układzie z polimerowym zbiornikiem Cellbag™ 10 L, również osiągnięto 

poprawę dopasowania do eksperymentalnych wartości czasu mieszania 𝑡95% w porównaniu do 

Równania 25. 

 

Rysunek 32. Wykres dopasowania wartości przewidywanych przy zastosowaniu 

Równania 26 (wypełnione punkty) oraz Równania 24 (okręgi) do wartości 

eksperymentalnych czasu mieszania w zbiorniku Cellbag™ 2 L (zgodnie z [A4]). 
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Rysunek 33. Wykres dopasowania wartości przewidywanych przy zastosowaniu 

Równania 27 (wypełnione punkty) oraz Równania 25 (okręgi) do wartości 

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

Równania 26  i 27 , których współczynniki wyznaczono w oparciu o wartości doświad-

czalne czasu mieszania 𝑡95% z zakresu poniżej 100 sekund, wykorzystano w celu zapropono-

wania Równania 28 umożliwiającego oszacowanie ilorazu wartości czasu mieszania w zbior-

nikach o pojemności 10 L i 2 L przy wybranych wartościach parametrów procesowych 𝛼, 𝜔 

i 𝑓𝑙, potencjalnie użytecznego jako jedno z kryteriów powiększania skali bioprocesów prowa-

dzonych w bioreaktorach single-use z mieszaniem typu wave: 

𝑡95%,10𝐿,𝑓𝑎𝑠𝑡

𝑡95%,2𝐿,𝑓𝑎𝑠𝑡
= 2,3213 ⋅ (sin 𝛼)0,5933 ⋅ 𝜔0,3537 ⋅ 𝑓𝑙−0,9098 (28) 

Analiza wartości współczynników w Równaniu 28 pozwala stwierdzić, że stosunek prze-

widywanych wartości czasu mieszania między zbiornikiem Cellbag™ 10 L a zbiornikiem Cell-

bag™ 2 L jest w przybliżeniu odwrotnie proporcjonalny do wartości stopnia napełnienia po-

równywanych polimerowych zbiorników. Krzywe na Rysunku 34 odpowiadają kombinacjom 

parametrów pracy bioreaktora single-use z mieszaniem typu wave, dla których szacowana war-

tość ilorazu 𝑡95%,10𝐿,𝑓𝑎𝑠𝑡/𝑡95%,2𝐿,𝑓𝑎𝑠𝑡 równa się jedności, to jest przewidywane wartości czasu 

mieszania 𝑡95% w obu badanych zbiornikach są równe. 
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Rysunek 34. Wykres opracowany w oparciu o Równanie 28. Krzywe na wykresie 

odpowiadają kombinacjom parametrów operacyjnych pracy bioreaktora ReadyToProcess 

WAVE™ 25, przy których iloraz przewidywanych wartości czasu mieszania 𝑡95% 

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

Analiza wyników badań eksperymentalnych przeprowadzonych w tej części pracy doktor-

skiej doprowadziła do opracowania Równania 28, które, według najlepszej wiedzy, w chwili 

opublikowania artykułu [A4] stanowiło pierwszą udokumentowaną w literaturze propozycję 

równania korelacyjnego zmiany skali do zastosowania w układzie bioreaktora single-use z mie-

szaniem typu wave. Pomimo tego, że do efektywnej zmiany skali wymagane jest podejście 

kompleksowe, polegające na rozpatrywaniu zmian wartości szeregu parametrów charakteryzu-

jących dany proces, proponowane modelowe Równanie 28 stanowi potencjalny punkt wyjścia 

do dalszych prac obejmujących poszerzenie zasobu danych doświadczalnych i proponowania 

na ich podstawie kolejnych równań modelowych. 
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5.6. Strukturalna modyfikacja naczyń hodowlanych Cellbag™ 

Cel i merytoryczne uzasadnienie badań  

Opracowanie strukturalnej modyfikacji polimerowych zbiorników Cellbag™ 2 L intensyfiku-

jącej hodowle biomasy zrealizowano w trzech zasadniczych etapach badań: 

• Pierwszy etap objął wykonane metodą CFD symulacje przepływu cieczy w polimerowym 

zbiorniku w wariancie bez modyfikacji (Wariant 0), jak i po wprowadzeniu modyfikacji 

zaproponowanych według trzech wariantów (Warianty: 1, 2 i 3), zdefiniowanych według 

reguł opisanych w Rozdziale 4.6 niniejszej rozprawy. Celem prac przeprowadzonych w ra-

mach pierwszego etapu było oszacowanie wpływu zaproponowanych modyfikacji geome-

trii polimerowego zbiornika Cellbag™ 2 L na warunki mieszania fazy ciekłej poddawanej 

ciągłemu oscylacyjnemu mieszaniu typu wave. Na podstawie analizy wyników badań zre-

alizowanych w pierwszym etapie dokonano selekcji najbardziej obiecującego wariantu 

modyfikacji geometrii polimerowego zbiornika do dalszych badań eksperymentalnych. 

• Celem prac zrealizowanych w drugim etapie opracowania użytecznej modyfikacji polime-

rowego zbiornika do hodowli było eksperymentalne zbadanie wpływu wariantu modyfika-

cji zbiornika Cellbag™ 2 L (o geometrii wyselekcjonowanej w etapie pierwszym) na wy-

dajności mieszania oraz wnikania masy, dla różnych wariantów mieszania typu wave, bez 

obecności biomasy w fazie ciekłej poddawanej oscylacyjnym wychyleniom. Dla wybra-

nego w pierwszym etapie badań wariantu modyfikacji polimerowego zbiornika, ekspery-

mentalnie wyznaczone zostały wartości czasu mieszania 𝑡95% i współczynnika 𝑘𝐿𝑎. W tym 

etapie badania zrealizowano zgodnie z metodyką opisaną w Rozdziałach 4.7 (w zakresie 

praktycznego wykonania polimerowego zbiornika o zmodyfikowanej geometrii) oraz 4.3 

i 4.4 (w zakresie ilościowego wyznaczenia wartości parametrów, odpowiednio, 𝑘𝐿𝑎 i 𝑡95%) 

niniejszej rozprawy. 

• Celem badań eksperymentalnych wykonanych w trzecim etapie była bioprocesowa wery-

fikacja wpływu zaproponowanej modyfikacji polimerowego zbiornika Cellbag™ 2 L (wa-

riant geometrii wyselekcjonowany w etapie pierwszym) na proliferację biomasy komórek 

tkanki kalusowej N. tabacum linii BY-2 hodowanej wgłębnie w formie zawiesiny komórek 

i poddawanej ciągłym oscylacyjnym wychyleniom determinującym warunki mieszania 

typu wave. Przeanalizowano przebieg zmian stężenia tlenu rozpuszczonego DO w trakcie 

całego bioprocesu, przyrost biomasy w kolejnych dniach, wartości końcowej wydajności 

biomasy, a także, dodatkowo, stężenia cukrów w medium hodowlanym oraz aktywności 

metabolicznej hodowanych komórek roślinnych. W tym etapie badania zrealizowano zgod-

nie z metodyką opisaną w Rozdziale 4.8 niniejszej rozprawy. 
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Przyjęta trzyetapowa metodyka postępowania pozwoliła na opracowanie w pełni funkcjo-

nalnego prototypu innowacyjnego polimerowego zbiornika o zmodyfikowanej geometrii. 

Kompleksowa eksperymentalna analiza wpływu modyfikacji geometrii powierzchni polimero-

wego zbiornika, zaproponowanych na podstawie wyników modelowania CFD, na kluczowe 

wartości charakteryzujące procesy mieszania oraz wymiany masy w opracowanym prototypo-

wym rozwiązaniu, potwierdziła korzystny wpływ modyfikacji zbiornika za wydajność miesza-

nia skutkującą intensyfikacją wydajności wymiany masy. Po poddaniu bioprocesowej weryfi-

kacji polimerowego zbiornika o zmodyfikowanej geometrii i po dokonanej analizie wyników 

ilościowo charakteryzujących proces realizacji w nim hodowli biomasy o szczególnej wrażli-

wości na warunki mieszania, opracowane rozwiązanie aparaturowe stanowiło podstawę do 

zgłoszeń ochrony patentowej wynalazków w Urzędzie Patentowym Rzeczypospolitej Polskiej 

pod numerem P.448096 wraz z towarzyszącymi zgłoszeniami o numerach P.448095 i P.448097. 

Natomiast poniżej zaprezentowano i przedyskutowano wątki badawcze najważniejsze z punktu 

widzenia integracji tematyki rozprawy doktorskiej. 

Symulacje CFD wpływu proponowanych modyfikacji geometrii polimerowego zbiornika 

na strukturę przepływu fazy ciekłej 

Wyniki opisane w niniejszym podrozdziale uzyskano we współpracy z zespołem badawczym 

kierowanym przez Pana Profesora Łukasza Makowskiego z Wydziału Inżynierii Chemicznej 

i Procesowej Politechniki Warszawskiej. 

Walidację zaproponowanego modelu referencyjnego niezmodyfikowanego polimerowego 

zbiornika Cellbag™ 2 L (Wariant 0) do obliczeń CFD, przeprowadzono na podstawie porów-

nania wartości czasu mieszania 𝑡95% uzyskanych na podstawie symulacji oraz trzykrotnie po-

wtórzonych eksperymentów przeprowadzonych z zastosowaniem adaptacji metody koloryme-

trycznej według metodyki opisanej w Rozdziale 4.4 rozprawy. Zarówno wszystkie symulacje, 

jak i wszystkie eksperymenty, przeprowadzono przy tych samych wartościach par parametrów 

operacyjnych amplitudy 𝛼  i częstotliwości 𝜔  oscylacyjnych wychyleń polimerowego zbior-

nika, przy stopniu napełnienia zbiornika 𝑓𝑙  = 0,15 (odpowiadającemu objętości fazy ciekłej 

𝑉𝐿 = 0,3 dm3 mieszanej w zbiorniku). 

Wpływ rozmieszczenia półkulistych wypustek na przepływ cieczy w zbiorniku 

Cellbag™ 2 L oceniono na podstawie porównania wykresów pola wektorowego prędkości mię-

dzy referencyjnym zbiornikiem o niezmodyfikowanej geometrii (Wariant 0) a trzema zbiorni-

kami o zmodyfikowanej geometrii (Warianty: 1, 2 i 3). Wybrane wykresy pola wektorowego 

prędkości dla dwóch przypadków: referencyjnego zbiornika niezmodyfikowanego (Wariant 0) 
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oraz trzech zbiorników o zmodyfikowanej geometrii dla kombinacji parametrów mieszania 

typu wave definiowanych przez 𝛼 = 6° oraz 𝜔 = 20 min⁻¹, odnotowanych w różnych momen-

tach cyklu oscylacyjnych wychyleń platformy bioreaktora ReadyToProcess WAVE™ 25 przed-

stawiono na Rysunkach 35, 36, 37 i 38. 

Rozkład prędkości przepływu cieczy w referencyjnym niezmodyfikowanym zbiorniku 

Cellbag™ 2 L (Wariant 0) był zdecydowanie bardziej jednorodny niż rozkład prędkości prze-

pływu cieczy zaobserwowany w wariantach polimerowego zbiornika ze zmodyfikowaną geo-

metrią. W przypadku referencyjnego Wariantu 0, w czasie 3 sekund od momentu rozpoczęcia 

symulacji (Rysunek 35), średnia prędkość przepływu wynosiła około 0,20 m ⋅ s⁻¹ w większości 

objętości fazy ciekłej, zaś w przypadku Wariantu 1 oraz Wariantu 3 zmodyfikowanego polime-

rowego zbiornika prędkość przepływu różniła się znacznie między sąsiednimi obszarami fazy 

ciekłej, osiągając w pobliżu jednej z wypustek maksymalne wartości równe, odpowiednio, 

około 0,38 m ⋅ s⁻¹ oraz 0,24 m ⋅ s⁻¹. 
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Rysunek 35. Porównanie pól wektorowych prędkości fazy ciekłej wyznaczonych 

na podstawie wyników symulacji CFD obejmujących 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 

rozpoczęcia symulacji. 

Zmodyfikowanie geometrii wewnętrznej powierzchni dolnej ściany polimerowego zbior-

nika Cellbag™ 2 L wpłynęło na zwiększenie burzliwości przepływu, o czym świadczą zaob-

serwowane w okolicy półkulistych wypustek wiry wsteczne wzmagające cyrkulację wewnątrz 

fazy ciekłej (Rysunek 36). Kształt wypustek rozmieszczonych na dolnej wewnętrznej ścianie 

polimerowego zbiornika zgodnie z zaproponowanymi modyfikacjami minimalizował ryzyko 

powstawania stref martwych przepływu, które mogłoby wystąpić w przypadku zastosowania 

przegród zawierających wklęsłości lub nisze. W przypadku charakteryzowanych wariantów 

modyfikacji geometrii polimerowego zbiornika, zmiana kierunku przepływu cieczy wynikająca 

z cyklicznych oscylacyjnych wychyleń platformy bioreaktora single-use z mieszaniem typu 

Wariant 0 

Wariant 1 

Wariant 3 
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wave, na której umieszcza się polimerowy zbiornik, skutkowała wyniesieniem objętości cieczy 

znajdującej się w pobliżu wypustki z dala od ściany zbiornika (Rysunek 37, Rysunek 38). Wy-

raźnie widać, że po wprowadzeniu modyfikacji następuje wymieszanie poprzeczne pomiędzy 

warstwami płynu, co umożliwia i intensyfikuje transport masy od dołu zbiornika w górę i od-

wrotnie. Należy zauważyć, że proces ten występuje bez globalnej zmiany charakteru przepływu. 

 

 

Rysunek 36. Pola wektorowe prędkości fazy ciekłej wyznaczone na podstawie wyników 

symulacji CFD obejmujących referencyjny niezmodyfikowany polimerowy zbiornik 

Cellbag™ 2 L (Wariant 0) oraz jeden z wariantów polimerowego zbiornika o zmodyfikowanej 

geometrii (Wariant 1) w czasie 3,75 sekundy od momentu rozpoczęcia symulacji. 

Wariant 0 

Wariant 1 



 

132 

 

 

Rysunek 37. Pole wektorowe prędkości fazy ciekłej wyznaczone na podstawie wyników 

symulacji CFD obejmujących dwa z wariantów polimerowego zbiornika Cellbag™ 2 L 

o zmodyfikowanej geometrii (Wariant 1 oraz Wariant 2) w czasie 6 sekund od momentu 

rozpoczęcia symulacji. 

 

Rysunek 38. Pole wektorowe prędkości fazy ciekłej wyznaczone na podstawie wyników 

symulacji CFD obejmujących jeden wariantów polimerowego zbiornika Cellbag™ 2 L 

o zmodyfikowanej geometrii (Wariant 3) w czasie 3 sekund od momentu rozpoczęcia 

symulacji. 

  

Wariant 1 

Wariant 2 

Wariant 3 
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Zestawione wartości średnich oraz maksymalnych naprężeń ścinających wyznaczone na 

podstawie symulacji CFD procesu mieszania typu wave, obejmujące 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. 

 

Rysunek 39. Porównanie średnich wartości naprężeń ścinających w fazie ciekłej 

wyznaczonych na podstawie wyników symulacji CFD obejmujących referencyjny 

niezmodyfikowany polimerowy zbiornik Cellbag™ 2 L (Wariant 0) oraz trzy warianty tego 

zbiornika o zmodyfikowanej geometrii (Warianty: 1, 2 i 3). 

 

Rysunek 40. Porównanie maksymalnych wartości naprężeń ścinających w fazie ciekłej 

wyznaczonych na podstawie wyników symulacji CFD obejmujących 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 można stwierdzić, 

że maksymalne wartości naprężeń ścinających zaobserwowane w symulowanych geometriach 

zbiornika Cellbag™ 2 L (Rysunek 40) były około 3 rzędy wielkości wyższe w porównaniu do 

wyznaczonych symulacjami średnich wartości naprężeń (Rysunek 39). Pomimo tego, że symu-

lowany przy użyciu CFD proces mieszania typu wave w badanym systemie bioreaktora single-

use charakteryzował się niskimi średnimi wartościami naprężeń ścinających w fazie ciekłej, 

wynoszącymi około 1 mPa, to z punktu widzenia bioprocesów istotniejsze jest zapobieganie 

wzrostowi maksymalnych wartości naprężeń ścinających, które mogą być wielokrotnie wyższe 

w porównaniu do średnich wartości naprężeń ścinających. Nawet krótki okres przebywania ko-

mórek lub drobnych elementów zintegrowanej biomasy (np. agregatów komórek lub sferoidów) 

w obszarach fazy ciekłej, w których wartości naprężeń ścinających są bliskie maksymalnym 

obserwowanym w danym układzie, może znacznie zwiększać ryzyko wystąpienia negatywnych 

efektów hydrodynamicznego stresu komórkowego, w odniesieniu zarówno do stanu fizjolo-

gicznego komórek, jak i przebiegu czy wydajności realizowanego w takim układzie bioprocesu. 

W przypadku zbadanych wariantów modyfikacji geometrii polimerowego zbiornika Cellbag™ 

2 L (Warianty 1–3) nie zaobserwowano zwiększenia maksymalnych wartości naprężeń ścina-

jących (Rysunek 40), pomimo zwiększenia wartości średnich naprężeń ścinających w falującej 

fazie ciekłej (Rysunek 39). Wynik ten pozwala stwierdzić, że zaproponowane zmiany geometrii 

powierzchni wewnętrznej dolnej ściany polimerowego zbiornika prawdopodobnie nie powinny 

zwiększyć ryzyka wystąpienia w komórkach nasilonych negatywnych zjawisk fizjologicznych 

określanych mianem hydrodynamicznego stresu komórkowego, przy jednoczesnym zwiększe-

niu wymiany masy w układzie. 

Wartości czasu mieszania 𝑡95%  wyznaczone na podstawie symulacji CFD oraz wartości 

𝑡95%  wyznaczone eksperymentalnie zestawiono na Rysunku 41. Natomiast na Rysunku 42 

przedstawiono wartości procentowej różnicy między wartościami czasu mieszania 𝑡95% otrzy-

manymi w eksperymentach oraz w symulacjach. Średnia bezwzględna wartość różnicy między 

wartościami czasu mieszania 𝑡95% otrzymanymi w eksperymentach oraz w symulacjach wy-

niosła 33,2%. Z wyjątkiem dwóch wariantów, w których wartość eksperymentalna czasu mie-

szania 𝑡95% była o około 70% niższa niż wartość 𝑡95% uzyskana w symulacjach, różnica mię-

dzy porównywanymi wielkościami była nie większa niż około 30%. Biorąc pod uwagę stopień 

uproszczenia geometrii polimerowego zbiornika Cellbag™ 2 L na potrzeby zrealizowanych 

symulacji CFD, uznano, że uzyskane odchylenie od wartości uzyskanych w eksperymentach 

jest akceptowalne. Jedną z możliwych przyczyn rozbieżności porównywanych par wyników 

może być różnica w sposobie pozyskiwania informacji o stężeniu lub obecności znacznika 
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w danym obszarze fazy ciekłej, istniejąca między symulacjami CFD a adaptacją metody kolo-

rymetrycznej. W przypadku symulacji CFD obserwowano rozkład stężenia w głębi przekroju 

przez objętość fazy ciekłej, zaś w przypadku metody kolorymetrycznej obserwowano zmianę 

zabarwienia cieczy z góry, co zwiększało szansę przesłaniania pewnych obszarów położonych 

niżej przez ciecz znajdującą się powyżej. 

 

Rysunek 41. Porównanie wartości czasu mieszania 𝑡95% charakteryzujące wydajność 

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. Wartości liczbowe czasu mieszania 

𝑡95% przedstawiono pod odpowiadającymi im słupkami wykresu. 

 

 

Rysunek 42. Względna zmiana wartości czasu mieszania 𝑡95% pomiędzy wartościami 

uzyskanymi w eksperymentach a wartościami wyznaczonymi na podstawie wyników 

symulacji CFD. Wartości liczbowe zmiany czasu mieszania 𝑡95% przedstawiono pod 

odpowiadającymi im słupkami wykresu. 
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Na podstawie porównania wartości czasu mieszania 𝑡95%  otrzymanych w symulacjach 

z wykorzystaniem referencyjnego niezmodyfikowanego zbiornika Cellbag™ 2 L (Wariant 0) 

oraz trzech wariantów polimerowego zbiornika z wypustkami wprowadzonymi na jego dolnej 

powierzchni wewnętrznej (Warianty 1, 2 oraz 3) modyfikującymi geometrię powierzchni ory-

ginalnego (tzn. referencyjnego) zbiornika Cellbag™ 2 L, stwierdzono, że umieszczenie na dol-

nej wewnętrznej powierzchni polimerowego zbiornika jednego rzędu półkulistych wypustek 

(Wariant 3) najsilniej wpłynęło na zwiększenie wydajności mieszania w badanym układzie bio-

reaktora single-use z mieszaniem typu wave (Rysunek 43). Na tej podstawie wyselekcjonowano 

Wariant 3 polimerowego zbiornika o zmodyfikowanej geometrii do kolejnych etapów badań 

weryfikujących aplikacyjność tego prototypu oraz jego bioprocesową użyteczność. 

 

Rysunek 43. Porównanie wartości czasu mieszania 𝑡95% wyznaczonych na podstawie 

wyników symulacji CFD obejmujących referencyjny niezmodyfikowany polimerowy 

zbiornik Cellbag™ 2 L (Wariant 0) oraz trzy warianty tego zbiornika o zmodyfikowanej 

geometrii (Warianty: 1, 2 i 3). 

Eksperymentalna charakterystyka prototypu polimerowego zbiornika 

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

W celu doświadczalnego potwierdzenia korzystnego wpływu na wydajność mieszania typu 

wave realizowanego w zaproponowanej w Wariancie 3 modyfikacji polimerowego zbiornika 

Cellbag™ 2 L, przeprowadzono serie pomiarów wartości czasu mieszania 𝑡95%  oraz współ-

czynnika 𝑘𝐿𝑎 przy stopniu napełnienia Wariantu 3 zbiornika 𝑓𝑙 = 0,15. Wartości czasu miesza-

nia 𝑡95% uzyskane w niezmodyfikowanym układzie referencyjnym oraz w Wariancie 3 polime-

rowego zbiornika zestawiono porównawczo na Rysunku 44. Pomimo tego, że w ogólnym 

ujęciu różnice między wartościami czasu mieszania 𝑡95% wyznaczonymi doświadczalnie przy 
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tych samych wartościach parametrów operacyjnych 𝛼  i 𝜔  były mniej wydatne, niż w przy-

padku wartości 𝑡95% uzyskanych dzięki symulacjom CFD, dla zdecydowanej większości roz-

patrywanych par parametrów operacyjnych 𝛼 i 𝜔 zaobserwowano obniżenie okresu koniecz-

nego na osiągnięcie założonego stopnia homogeniczności fazy ciekłej przepływającej 

w Wariancie 3 zmodyfikowanego polimerowego zbiornika. 

Największą odnotowaną względną zmianę czasu mieszania 𝑡95%, wynoszącą około −60% 

względem referencyjnego niezmodyfikowanego zbiornika Cellbag™ 2 L, osiągnięto w przy-

padku kombinacji parametrów operacyjnych bioreaktora 𝛼 = 2° i 𝜔 = 20 min⁻¹ (Rysunek 45). 

Zmniejszenie wartości czasu mieszania 𝑡95% o około 30% osiągnięto także w przypadku trzech 

innych zbadanych par parametrów operacyjnych α i ω. Zestawy parametrów operacyjnych, 

przy których czas mieszania 𝑡95% w Wariancie 3 zmodyfikowanego polimerowego zbiornika 

był krótszy, zgodnie z klasyfikacją przedstawioną w Rozdziale 5.4 można przypisać do Kate-

gorii 1 (𝛼 = 6° i 𝜔 = 5 min⁻¹ oraz 𝛼 = 2° i 𝜔 = 20 min⁻¹), Kategorii 2 (𝛼 = 6° i 𝜔 = 20 min⁻¹) 

oraz Kategorii 0 (𝛼 = 6° i 𝜔 = 3 min⁻¹). Pozostałe dwie pary parametrów operacyjnych 𝛼 i 𝜔, 

przy których nie zaobserwowano pozytywnego wpływu wprowadzenia modyfikacji geometrii 

polimerowego zbiornika w Wariancie 3, można przypisać do Kategorii 0 (𝛼 = 2° i 𝜔 = 2 min⁻¹) 

oraz Kategorii 3 (𝛼 = 12° i 𝜔 = 20 min⁻¹). Na tej podstawie stwierdzono, że proponowana mo-

dyfikacja geometrii polimerowego zbiornika, czyli Wariant 3, cechuje się największym inten-

syfikującym wpływem na zwiększenie wydajności mieszania w reżimie przejściowym prze-

pływu cieczy uzyskiwanego w oscylacyjnie wychylanym polimerowym zbiorniku. 
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Rysunek 44. Porównanie wartości czasu mieszania 𝑡95% w referencyjnym 

niezmodyfikowanym polimerowym zbiorniku Cellbag™ 2 L oraz w zmodyfikowanym 

Wariancie 3 zbiornika. Wartości liczbowe czasu mieszania 𝑡95% przedstawiono pod 

odpowiadającymi im słupkami wykresu. 

 

Rysunek 45. Względna zmiana wartości czasu mieszania 𝑡95% odnotowana między 

pomiarami wykonanymi przy użyciu referencyjnego niezmodyfikowanego polimerowego 

zbiornika Cellbag™ 2 L oraz zmodyfikowanego Wariantu 3 zbiornika. Wartości liczbowe 

zmiany czasu mieszania 𝑡95% przedstawiono pod odpowiadającymi im słupkami wykresu. 
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Wartości względnej zmiany współczynnika 𝑘𝐿𝑎, odnotowane między wartościami uzyska-

nymi w Wariancie 3 polimerowego zbiornika o zmodyfikowanej geometrii dolnej wewnętrznej 

powierzchni a referencyjnym niezmodyfikowanym zbiorniku Cellbag™ 2 L, zestawiono po-

równawczo na Rysunku 46 i Rysunku 47. 

 

Rysunek 46. Wartości względnej zmiany współczynnika 𝑘𝐿𝑎 odnotowane między 

Wariantem 3 zmodyfikowanego polimerowego zbiornika a referencyjnym 

niezmodyfikowanym zbiornikiem Cellbag™ 2 L, w funkcji amplitudy oscylacji 𝛼.  

 

Rysunek 47. Wartości względnej zmiany współczynnika 𝑘𝐿𝑎 odnotowane między 

Wariantem 3 zmodyfikowanego polimerowego zbiornika a referencyjnym 

niezmodyfikowanym zbiornikiem Cellbag™ 2 L, w funkcji częstotliwości oscylacji 𝜔. 
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Analizując dane ilościowe porównane na Rysunku 46 i Rysunku 47, zaobserwowano 

w przybliżeniu proporcjonalną zależność między zmianą wartości 𝑘𝐿𝑎 a amplitudą oscylacji 𝛼, 

w przypadku małej lub umiarkowanej intensywności wzbudzania ruchu fazy ciekłej, w szcze-

gólności przy dwóch zbadanych częstotliwościach oscylacyjnych wychyleń polimerowego 

zbiornika: 𝜔 = 2 min⁻¹ oraz 𝜔 = 20 min⁻¹. Największy przyrost wartości 𝑘𝐿𝑎 przy tych warto-

ściach częstotliwości 𝜔  oscylacyjnych wychyleń zbiornika, wynoszący około 70%, zanoto-

wano przy kombinacji 𝛼 = 12° oraz 𝜔 = 2 min⁻¹. W ogólnym ujęciu, zaproponowany Wariant 3 

modyfikacji geometrii polimerowego zbiornika okazał się najbardziej skuteczny przy małej lub 

umiarkowanej intensywności oscylacyjnych wychyleń platformy bioreaktora z mieszaniem 

typu wave. Brak istotnej poprawy warunków wnikania masy, tj. brak istotnego wpływu na wy-

znaczone w porównywanych polimerowych zbiornikach różniących się geometrią wartości 

współczynnika 𝑘𝐿𝑎, stwierdzono w przypadku pomiarów przeprowadzonych przy najwyższej 

dostępnej częstotliwości oscylacyjnych wychyleń polimerowego zbiornika 𝜔 = 40 min⁻¹, a za-

tem w warunkach przepływu burzliwego. Prawdopodobnie wpływ obecności pojedynczego 

rzędu wypustek na dnie prototypu Wariantu 3 zmodyfikowanego polimerowego zbiornika jest 

pomijalny w porównaniu do burzliwości przepływu wywołanej wysoką częstotliwością 𝜔 ru-

chu oscylacyjnego platformy. 
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Bioprocesowa walidacja aplikacyjności Wariantu 3 prototypu zmodyfikowanego 

zbiornika Cellbag™ 2 L  

Bioprocesowa walidacja aplikacyjności prototypu Wariantu 3 modyfikacji geometrii polimero-

wego zbiornika Cellbag™ 2 L objęła swoim zakresem porównanie wyników serii hodowli 

wgłębnych zawiesiny komórek N. tabacum BY-2 przeprowadzonych w bioreaktorze ReadyTo-

Process WAVE™ 25 niezależnie wyposażonym w dwa porównywane zbiorniki, w których ho-

dowano zawiesinę biomasy: (i) referencyjny, niezmodyfikowany polimerowy zbiornik Cell-

bag™ 2 L oraz (ii) prototyp polimerowego zbiornika o geometrii zmodyfikowanej zgodnie 

z założeniami Wariantu 3. Do porównawczej analizy wpływu użytych zbiorników na proliferu-

jącą biomasę wykorzystano: (a) profile stężenia tlenu rozpuszczonego DO w medium hodow-

lanym, (b) wartości stężenia biomasy w medium hodowlanym, (c) wartości aktywności meta-

bolicznej hodowanych komórek określone referencyjnym testem PrestoBlue, (d) profile stężeń 

cukrowców w medium hodowlanym. Porównanie wszystkich powyższych parametrów, 

tj. (a)–(d), monitorowanych w trakcie całych 10-dniowych hodowli zrealizowanych w dwóch 

porównywanych zbiornikach, tj. (i) i (ii), spełniało kryteria analizy ilościowej. Wykorzystano 

w tym celu próby zawiesiny komórek w medium hodowlanym, które, okresowo i z zachowa-

niem kryteriów jałowości, pobierano z układów hodowlanych inkubowanych w obu porówny-

wanych zbiornikach, w tych samych momentach czasowych hodowli.  

Pierwszym z kryteriów oceny wpływu Wariantu 3 modyfikacji geometrii zbiornika na ho-

dowle komórek N. tabacum BY-2 było porównanie profili stężenia tlenu rozpuszczonego DO 

w medium hodowlanym w trakcie hodowli. Podczas hodowli przeprowadzonych w obu porów-

nywanych zbiornikach, wartości parametrów operacyjnych bioreaktora 𝛼  i 𝜔 , które definio-

wały warunki mieszania typu wave wywoływanego ruchem oscylacyjnym polimerowych zbior-

ników, zmieniano według harmonogramu opisanego w referencyjnej procedurze hodowli 

wgłębnej zawiesiny komórek N. tabacum zalecanej przez producenta bioreaktora [110]. Szcze-

gółowa metodyka, według której zrealizowano porównywane hodowle, została przedstawiona 

w rozdziale 4.8 rozprawy. Wyniki porównania profili DO uzyskanych w hodowlach, które prze-

prowadzono w dwóch porównywanych zbiornikach, przedstawiono na Rysunku 48. 
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Rysunek 48. Profile stężenia tlenu rozpuszczonego DO w medium hodowlanym odnotowane 

w trakcie hodowli wgłębnych zawiesiny komórek N. tabacum BY-2 przeprowadzonych 

w referencyjnym niezmodyfikowanym polimerowym zbiorniku Cellbag™ 2 L 

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

W przypadku obu porównywanych hodowli, wraz z czasem ich trwania stopniowo postępował 

wzrost biomasy komórek N. tabacum BY-2. Proliferacja biomasy, czyli wzrost stężenia komó-

rek prowadzących przemiany biochemiczne szlaków metabolizmu tlenowego, przekładał się 

bezpośrednio na asymilację tlenu rozpuszczonego w medium hodowlanym przez komórki. Na 

Rysunku 48 uwidoczniło się to jako stopniowe obniżanie wartości stężenia tlenu rozpuszczo-

nego DO w cieczy, aż do całkowitego wyczerpania tlenu w pożywce, które zostało zaobserwo-

wane około 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 około 24 godziny później. Widoczne na Ry-

sunku 48 skokowe zmiany wartości DO po 2 i 5 dobie hodowli są związane ze zwiększeniem 

intensywności oscylacyjnych wychyleń platformy bioreaktora, które 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), stężenie DO przez pierwsze 12 godzin hodowli utrzymywało się na w przybliżeniu 

stałym poziomie około 80% maksymalnego nasycenia tlenem i malało wolniej niż w przypadku 

hodowli przeprowadzonej w referencyjnym, niezmodyfikowanym zbiorniku, podczas której 

silny spadek wartości DO rozpoczął się praktycznie natychmiast po rozpoczęciu bioprocesu. 

Istotną poprawą warunków prowadzenia procesu hodowli biomasy, wynikającą z wprowa-

dzenia w Wariancie 3 wypustek modyfikujących geometrię polimerowego zbiornika, było spo-

wolnienie tempa postępującego spadku stężenia DO, które oszacowano poprzez porównanie 
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wartości współczynników kierunkowych prostych wyznaczonych na podstawie linearyzacji 

wybranych odcinków wykresów, oznaczonych jako linie przerywane na Rysunku 48. W przy-

padku pierwszych 48 godzin hodowli, tempo spadku DO było około 10% niższe w prototypie 

polimerowego zbiornika o geometrii zmodyfikowanej wypustkami (tj. w Wariancie 3 modyfi-

kacji), natomiast w okresie między 48 a 120 godziną hodowli w prototypie zmodyfikowanego 

zbiornika było około 20% niższe w porównaniu do hodowli przeprowadzonej w zbiorniku re-

ferencyjnym niezmodyfikowanym (Rysunek 49). 

 

Rysunek 49. Powiększenie profili stężenia tlenu rozpuszczonego DO z pierwszych 4,5 dni 

hodowli przeprowadzonych w obu porównywanych polimerowych zbiornikach. Oznaczono 

wartości współczynników kierunkowych zlinearyzowanych fragmentów profili stężenia DO. 

Kolejnym kryterium bioprocesowej walidacji aplikacyjności opracowanego prototypu po-

limerowego zbiornika o zmodyfikowanej geometrii (Wariant 3) było porównanie stężenia bio-

masy w medium hodowlanym jako parametru ilościowo charakteryzującego proliferację ko-

mórek N. tabacum BY-2 podczas hodowli wgłębnych przeprowadzonych w obu 

porównywanych polimerowych zbiornikach różniących się geometrią. Porównanie wartości 

stężenia komórek N. tabacum BY-2 w próbkach 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 zostało na 

Rysunku 50.  
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Rysunek 50. Wartości stężeń świeżej (mokrej) biomasy komórek N. tabacum BY-2 

w kolejnych dniach hodowli wgłębnych prowadzonych w porównywanych polimerowych 

zbiornikach: referencyjnym niezmodyfikowanym zbiorniku Cellbag™ 2 L oraz prototypie 

zbiornika o geometrii zmodyfikowanej wypustkami (Wariant 3 modyfikacji) 

Analizując przedstawione na Rysunku 50 profile stężenia biomasy proliferującej w porów-

nywanych polimerowych zbiornikach różniących się geometrią, okazało się, że różnice w war-

tościach stężenia komórek w próbkach pobranych z hodowli zaczynają być zauważalne od trze-

ciej doby porównywanych hodowli. Po 72 godzinach hodowli zaobserwowano, że w prototypie 

zbiornika o zmodyfikowanej geometrii (Wariant 3) stężenie mokrej biomasy było wyraźnie 

wyższe niż w referencyjnym zbiorniku niepoddanym modyfikacji. W piątej, szóstej i siódmej 

dobie, wartości stężenia biomasy oznaczone w dwóch porównywanych układach hodowlanych 

różniły się w największym stopniu, to znaczy wartość stężenia komórek N. tabacum BY-2 w ho-

dowli prowadzonej w prototypowym polimerowym naczyniu o zmodyfikowanej geometrii 

(Wariant 3) była w tych dniach o około 28% wyższa w porównaniu do analogicznej wartości 

charakteryzującej proliferację biomasy w niezmodyfikowanym zbiorniku referencyjnym Cell-

bag™ 2 L. Najwyższe stężenia biomasy w przypadku obu porównywanych układów hodowla-

nych zaobserwowano w ostatnim, czyli 10. dniu hodowli, ale wartości odnoszące się do porów-

nywanych zbiorników były wyraźnie różne. Wydajność końcowa biomasy (FW) uzyskana 

w trakcie hodowli przeprowadzonej w referencyjnym niezmodyfikowanym zbiorniku Cell-

bag™ 2 L wynosiła 473,6 g ⋅ dm⁻³ oraz 504,4 g ⋅ dm⁻³ (FW) dla hodowli przeprowadzonej 

w prototypowym zbiorniku zmodyfikowanym Wariantem 3 geometrii, a zatem w polimero-

wym zbiorniku zmodyfikowanym wypustkami uległa zwiększeniu o około 6,5%.  

Zauważone różnice w stężeniach biomasy wynikały prawdopodobnie z większej dostęp-

ności tlenu rozpuszczonego w medium hodowlanym osiągniętej dzięki zastosowaniu wypustek 
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modyfikujących geometrię Wariantu 3 prototypowego zmodyfikowanego polimerowego zbior-

nika. Możliwość zwiększenia stężenia tlenu rozpuszczonego w medium hodowlanym w trakcie 

bioprocesu, bez zwiększania wartości parametrów operacyjnych determinujących intensyw-

ność mieszania typu wave, należy jednoznacznie uznać za zaletę istotną pod względem możli-

wości zapobiegania wystąpienia w fazie ciekłej nadmiernych naprężeń ścinających, zwiększa-

jących ryzyko zakłócenia lub zatrzymania prawidłowego wzrostu biomasy, a nawet lizy 

komórek. W trakcie przeprowadzonych badań, zwiększenie wartości parametrów operacyjnych 

mieszania typu wave na początku procesu ponad te określone harmonogramem zalecanym 

przez producenta bioreaktora ReadyToProcess WAVE™ 25 i określone w raporcie [139], skut-

kowało zmianą barwy medium hodowlanego, wynikającą z uszkodzenia znacznego odsetka 

komórek hodowanych wgłębnie w formie zawiesiny, i przekładało się na mniejszą końcową 

wydajność hodowli, pomimo zwiększenia spodziewanej wartości współczynnika 𝑘𝐿𝑎. 

Kolejnym z kryteriów bioprocesowej walidacji opracowanego prototypu polimerowego 

zbiornika o geometrii zmodyfikowanej wypustkami (Wariant 3) było porównanie profili aktyw-

ności metabolicznej komórek niezależnie hodowanych w obu porównywanych polimerowych 

zbiornikach. Aktywność metaboliczna komórek została wyrażona ilościowo w stopniach re-

dukcji odczynnika PrestoBlue, wyznaczonych zgodnie z metodyką przyjętą w Rozdziale 4.4 

niniejszej rozprawy, a wyniki tych oznaczeń przedstawiono na Rysunku 51.  

 

Rysunek 51. Wartości stopnia redukcji odczynnika PrestoBlue oznaczone w próbach zawiesin 

komórek N. tabacum BY-2 pobranych w kolejnych dniach hodowli wgłębnych 

przeprowadzonych w porównywanych polimerowych zbiornikach: referencyjnym 

niezmodyfikowanym zbiorniku Cellbag™ 2 L oraz prototypie zbiornika o geometrii 

zmodyfikowanej wypustkami (Wariant 3). 
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Analizując przedstawione na Rysunku 51 profile stopni redukcji odczynnika PrestoBlue, 

ilościowo identyfikujące aktywność metaboliczną biomasy proliferującej w porównywanych 

polimerowych zbiornikach różniących się geometrią, okazało się, że najwyższy stopień reduk-

cji odczynnika PrestoBlue (64,7%) zaobserwowano w siódmej dobie hodowli prowadzonej 

w prototypowym zbiorniku zmodyfikowanym wypustkami (Wariant 3). W przypadku hodowli 

prowadzonej w referencyjnym niezmodyfikowanym naczyniu Cellbag™ 2 L, najwyższa war-

tość stopienia redukcji odczynnika PrestoBlue była na zbliżonym poziomie (63,4%), ale war-

tość ta odnotowana została dla próby zawiesiny komórek pobranej w ósmej dobie tej hodowli. 

Okazało się również, że już po 24 godzinach hodowli stopień redukcji odczynnika PrestoBlue 

charakteryzujący biomasę inkubowaną w prototypowym zbiorniku o zmodyfikowanej geome-

trii osiągał wyższe wartości, niż analogiczne wartości charakteryzujące biomasę proliferującą 

w niezmodyfikowanym zbiorniku referencyjnym. Jednakże po 192 godzinach hodowli tenden-

cja ta się odwróciła i wyższe wartości stopnia redukcji odczynnika PrestoBlue charakteryzo-

wały biomasę w zbiorniku niezmodyfikowanym. Prawdopodobnie mogło to wynikać z tego, że 

komórki hodowlane z prototypowym zbiorniku o zmodyfikowanej geometrii (Wariant 3) przez 

większość czasu hodowli wykazywały wyższą aktywność metaboliczną zapewnianą przez 

większą dostępność tlenu rozpuszczonego w medium hodowlanym, ale w końcowej fazie obu 

porównywanych hodowli, kiedy to stężenia biomasy komórek N. tabacum BY-2 osiągały naj-

wyższe wartości, a stężenia tlenu rozpuszczonego DO w medium hodowlanym były bliskie 

wartości 0, to brak dostępności tlenu odpowiadał za szybsze obniżenie aktywności metabolicz-

nej biomasy komórek roślinnych hodowanych w prototypowym zbiorniku o zmodyfikowanej 

geometrii (Wariant 3).  

Ostatnim elementem dopełniającym kompleksowość poczynionej bioprocesowej walidacji 

aplikacyjności opracowanego prototypu polimerowego zbiornika o zmodyfikowanej geometrii 

(Wariant 3) była ilościowa analiza stężenia cukrów w próbkach pobranych w kolejnych dniach 

hodowli prowadzonych w porównywanych polimerowych zbiornikach. Analiza dotyczyła ilo-

ściowego oznaczenia stężeń: sacharozy (disacharydu stanowiącego dla komórek N. tabacum 

BY-2 jedyne organiczne źródło węgla w zastosowanym medium hodowlanym w chwili inoku-

lacji obu porównywanych układów hodowlanych) oraz monosacharydowych produktów jej hy-

drolizy, czyli glukozy i fruktozy, które nie były obecne w pożywce w momencie inokulacji 

porównywanych układów hodowlanych. Wyniki przeprowadzonych oznaczeń cukrowców roz-

puszczonych w medium hodowlanym w kolejnych dniach porównywanych hodowli zaprezen-

towane zostały na Rysunku 52 i Rysunku 53. 



 

147 

 

 

Rysunek 52. Profile stężeń cukrów, 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. 

 

Rysunek 53. Profile stężeń cukrów, tj. sacharozy, glukozy i fruktozy, w medium hodowlanym 

w funkcji czasu hodowli N. tabacum BY-2 przeprowadzonej w prototypowym polimerowym 

zbiorniku zmodyfikowanym wypustkami zmieniającymi jego geometrię (Wariant 3 

modyfikacji). 
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Dane przedstawione na Rysunku 52 i Rysunku 53 pozwoliły porównać zmiany w profilach 

stężeń cukrowców w mediach hodowlanych, których próbki pobrano z porównywanych poli-

merowych zbiorników różniących się geometrią, w których niezależnie prowadzono hodowle. 

Zmiany stężeń sacharydowych składników medium hodowlanego mogą być interpretowane 

jako trendy wynikające z metabolizmu komórek N. tabacum BY-2. 

Stężenie sacharozy, czyli jedynego cukru obecnego w medium hodowlanym w chwili ino-

kulacji układów biomasą rozproszonych komórek roślinnych, spadało w wyniku stopniowej 

hydrolizy, przy jednoczesnym wzroście stężenia glukozy i fruktozy. W przypadku prowadzenia 

bioprocesu w referencyjnym, niezmodyfikowanym zbiorniku Cellbag™ 2 L, stężenie oznacza-

nego disacharydu spadało poniżej progu detekcji już w drugiej dobie hodowli, a w przypadku 

analogicznej hodowli prowadzonej w prototypowym polimerowym zbiorniku o zmodyfikowa-

nej geometrii, cząsteczki sacharozy były dostępne dla komórek o około dobę dłużej. Wzrost 

stężenia glukozy i fruktozy w przypadku hodowli przeprowadzonej w zbiorniku referencyjnym 

miał miejsce do drugiego dnia hodowli, natomiast w przypadku hodowli przeprowadzonej 

w prototypowym zmodyfikowanym zbiorniku, stężenia oznaczanych monosacharydów przyra-

stały do trzeciego dnia hodowli. Analizując wartości stężeń monosacharydów rozpuszczonych 

w medium hodowlanym, zaobserwowano, że niezależnie od zbiornika, w którym hodowano 

komórki, maksymalne stężenie glukozy było wyraźnie niższe niż maksymalne stężenie fruktozy, 

co było prawdopodobnie związane z wystąpieniem preferencji substratowej – zjawiska udoku-

mentowanego w przypadku hodowli in vitro biomasy roślinnej [141]. Okazało się, że w przy-

padku obu porównywanych hodowli, całkowita asymilacja cukrów przez proliferującą biomasę 

komórek N. tabacum BY-2, skutkująca wyczerpaniem się cząsteczek cukrowców w medium 

hodowlanym, następowała około ósmego dnia trwania procesu. 

Maksymalne stężenie glukozy w próbkach pobranych z hodowli prowadzonej w prototy-

powym zmodyfikowanym zbiorniku osiągnęło wartość 8,7 g ⋅ L⁻¹, a tym samym nie przekro-

czyło wartości 10 g ⋅ L⁻¹ odnotowanej w przypadku hodowli w referencyjnym niezmodyfiko-

wanym zbiorniku Cellbag™ 2 L. Obserwacja ta może wskazywać na wystąpienie zmian 

w szlakach metabolicznych komórek N. tabacum BY-2, których to szlaki tlenowego metaboli-

zmu są uzależnione od dostępności tlenu rozpuszczonego w medium hodowlanym. Prawdopo-

dobnym jest, że większa dostępność tlenu zapewniana w trakcie bioprocesu realizowanego 

w prototypowym polimerowym zbiorniku o geometrii zmodyfikowanej wypustkami (Wariant 3) 

wpłynęła korzystnie na zwiększenie szybkości przemian metabolicznych zachodzących w ko-

mórkach prowadzących tlenowe przemiany biochemiczne, co świadczy o krytycznej roli odpo-

wiedniego napowietrzania fazy ciekłej układu hodowlanego w przypadku prowadzenia hodowli 

wgłębnej zawiesiny komórek roślinnych [154].  
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6. Podsumowanie i wnioski końcowe 

W rozprawie doktorskiej, której naukową podstawę stanowi merytorycznie i tematycznie 

spójny zestaw publikacji, przedstawiono wyniki badań dotyczących charakterystyki czasu mie-

szania bioreaktora single-use z mieszaniem typu wave, opracowania adaptacji metody kolory-

metrycznej pomiaru czasu mieszania z komputerowym przetwarzaniem i analizą obrazu oraz 

opracowania i weryfikacji bioprocesowej aplikacyjności strukturalnych modyfikacji polimero-

wych zbiorników intensyfikujących wymianę masy i wydajność mieszania. Wyniki zrealizo-

wanego zakresu badań, jak i sformułowane na ich podstawie wnioski, pozwoliły dowieść słusz-

ności wszystkich postawionych w rozprawie tez, których uzasadnienie zostaje przedstawione 

poniżej.  

 

Teza nr 1: „Możliwe jest zastosowanie metody kolorymetrycznej do efektywnego wyznaczania 

ilościowej charakterystyki czasu mieszania w zależności od wartości parametrów operacyjnych 

bioreaktora single-use z mieszaniem typu wave”. 

W celu potwierdzenia słuszności tezy nr 1 opracowano szczegółową charakterystykę wy-

dajności mieszania wewnątrz fazy wodnej poddawanej mieszaniu typu wave dla pełnego za-

kresu parametrów operacyjnych bioreaktora ReadyToProcess WAVE™ 25 wyposażonego 

w polimerowe zbiorniki Cellbag™ o pojemnościach nominalnych 2 L i 10 L. Charakterystykę 

opracowano przy zastosowaniu autorskiej adaptacji metody kolorymetrycznej do pomiaru 

czasu mieszania z wykorzystaniem metod cyfrowego przetwarzania i analizy materiału filmo-

wego. Materiał filmowy zgromadzono przy użyciu zaprojektowanego na potrzeby badań i wy-

tworzonego przy zastosowaniu druku 3D statywu do montażu kamery cyfrowej nieruchomo 

względem oscylującej platformy bioreaktora, umożliwiając pozyskiwanie wysokiej jakości ob-

razu bez zakłóceń. Przetwarzanie i analiza obrazu odbywała się przy zastosowaniu autorskich 

algorytmów opracowanych w języku Python rozszerzonym o funkcjonalność biblioteki 

OpenCV oraz w języku środowiska MATLAB. Opracowaną adaptację metody kolorymetrycz-

nej scharakteryzowano i zweryfikowano pod kątem powtarzalności pomiarów w porównaniu 

ze stosowaną na początkowym etapie badań metodą pH, uzyskując znacznie mniejsze wartości 

odchylenia standardowego oraz rozrzutu wyników serii pomiarów przeprowadzonych dla tych 

samych wartości parametrów operacyjnych bioreaktora. Procedurę pomiaru czasu mieszania 

dopracowano w oparciu o analizę wpływu stosunku molowego wykorzystywanych reagentów, 

stosunku objętości znacznika do objętości cieczy w zbiorniku oraz składu roztworu znacznika 

i fazy ciekłej w zbiorniku na wartości czasu mieszania i dokładność pomiarów. Rezultatem 
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przeprowadzonych badań było rozszerzenie zbioru dostępnych procedur laboratoryjnych do 

ilościowego określania wydajności mieszania w bioreaktorach single-use z mieszaniem typu 

wave. Zastosowanie metody kolorymetrycznej pozwoliło na ograniczenie liczby eksperymen-

tów koniecznych do przeprowadzenia w kolejnych etapach badań. Materiał filmowy zgroma-

dzony na potrzeby wyznaczenia wartości czasu mieszania dodatkowo wykorzystano w celu 

pozyskania danych o kształcie falującej powierzchni międzyfazowej gaz-ciecz, a następnie kla-

syfikacji i jakościowego powiązania zaobserwowanych struktur z reżimem przepływu fazy cie-

kłej wewnątrz polimerowych zbiorników Cellbag™ 2 L i 10 L. 

 

Teza nr 2: „Zastosowanie równań korelacyjnych ze współczynnikami, których wartości wyzna-

czono na podstawie danych eksperymentalnych, pozwala na przewidywanie wartości czasu 

mieszania w polimerowych zbiornikach w pełnym dostępnym zakresie parametrów operacyj-

nych bioreaktora single-use z mieszaniem typu wave i porównywanie przewidywanej wydaj-

ności mieszania między polimerowymi zbiornikami o różnych objętościach nominalnych”. 

W celu potwierdzenia słuszności tezy nr 2, na podstawie charakterystyk czasu mieszania 

w zbiornikach Cellbag™ 2 L i 10 L opracowanych z wykorzystaniem zebranych danych eks-

perymentalnych wyznaczono współczynniki równań korelacyjnych wiążących wartość czasu 

mieszania z wartościami trzech parametrów charakteryzujących pracę układu i posiadających 

istotny statystycznie wpływ na określaną ilościowo wydajność mieszania: amplitudą 𝛼 i czę-

stotliwością 𝜔 oscylacji platformy bioreaktora oraz stopniem napełnienia zbiornika 𝑓𝑙. Rów-

nania korelacyjne, których zakres danych wejściowych obejmował pełen zbiór danych ekspe-

rymentalnych, umożliwiały szacowanie wartości czasu mieszania w pełnym dostępnym 

zakresie parametrów operacyjnych bioreaktora z mieszaniem typu wave, jednak pomimo wy-

sokich wartości współczynników korelacji cechowały się niezadowalającą skutecznością, 

w szczególności w przypadku zakresu czasu mieszania o wartościach poniżej 100 sekund, naj-

bardziej istotnego z punktu widzenia efektywnego prowadzenia hodowli biomasy. Obserwacje, 

które zinterpretowano jako odstające i wpływające negatywnie na jakość przewidywań, zgod-

nie z przeprowadzoną klasyfikacją przepływu falującej cieczy poddawanej mieszaniu typu 

wave przypisano do kategorii odpowiadających reżimowi laminarnemu. W celu zwiększenia 

jakości przewidywań we wspomnianym powyżej zakresie wartości czasu mieszania poniżej 

100 sekund zaproponowano równania korelacyjne, w przypadku których zakres danych wej-

ściowych nie obejmował obserwacji odstających. Osiągnięto znaczną poprawę dopasowania 

wartości przewidywanych do wartości eksperymentalnych, z błędem przewidywań zbliżonym 

do ± 25%. Równania korelacyjne, których współczynniki wyznaczono z wykorzystaniem 
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danych eksperymentalnych obejmujących wartości czasu mieszania poniżej 100 sekund, wy-

korzystano w celu wyznaczenia równania umożliwiającego szacowanie kombinacji wartości 

parametrów pracy bioreaktora, przy których stosunek szacowanych wartości czasu mieszania 

uzyskanych w zbiorniku o objętości 10 L i objętości 2 L przyjmuje wybraną dowolnie wartość. 

Przedstawiono wykres, którego krzywe odpowiadają kombinacjom parametrów operacyjnych 

pracy bioreaktora ReadyToProcess WAVE™ 25, dla których stosunek ten równy jest jedności, 

to znaczy wydajność mieszania w obu zbiornikach jest zbliżona. Zaproponowane równanie sta-

nowi potencjalny punkt wyjścia do dalszych prac obejmujących poszerzenie zasobu danych 

doświadczalnych i proponowania kolejnych równań modelowych umożliwiających efektywną 

zmianę skali bioprocesów prowadzonych w bioreaktorach single-use z mieszaniem typu wave. 

 

Teza nr 3: „Strukturalne modyfikacje zbiorników do hodowli komórek w układzie bioreaktora 

single-use z mieszaniem typu wave mogą wpływać na skrócenie czasu mieszania fazy ciekłej 

oraz zwiększenie intensywności transportu masy przez powierzchnię międzyfazową bez eska-

lacji zjawisk negatywnie oddziałujących na hodowaną in vitro biomasę, a przez to intensyfiko-

wać hodowle biomasy w tego typu urządzeniach”. 

W celu potwierdzenia słuszności tezy nr 3 zrealizowano badania podzielone na trzy zasad-

nicze etapy. W pierwszym etapie przeprowadzono symulacje CFD przepływu wewnątrz fazy 

ciekłej poddawanej oscylacyjnym wychyleniom w polimerowym zbiorniku w referencyjnym 

wariancie geometrii bez modyfikacji oraz w trzech wariantach geometrii zmodyfikowanymi 

względem wariantu referencyjnego poprzez umieszczenie wewnątrz zbiornika na dolnej po-

wierzchni półkulistych wypustek w różnych konfiguracjach. Na podstawie wyników symulacji 

stwierdzono, że obecność wypustek wpływa na zmianę struktury przepływu fazy ciekłej w po-

limerowym zbiorniku poprzez zwiększenie burzliwości przepływu, zwiększenie maksymalnej 

prędkości przepływu fazy ciekłej oraz lokalną zmianę kierunku przepływu w okolicy wypustek. 

Dodatkowo, na podstawie analizy danych pozyskanych w obliczeniach stwierdzono, że wpro-

wadzenie modyfikacji nie wiąże się z podwyższeniem maksymalnych wartości naprężeń ścina-

jących w fazie ciekłej, co jest kluczowe z punktu widzenia zapobiegania niepożądanym efek-

tom hydrodynamicznego stresu komórkowego. Spośród zaproponowanych trzech wariantów 

modyfikacji geometrii bioreaktora, do dalszych etapów badań wyselekcjonowano jeden wariant 

geometrii – Wariant 3 – w przypadku którego wartość czasu mieszania była najniższa, a tym 

samym, który to wariant najsilniej wpływał na zwiększenie wydajności mieszania w zbiorniku 

względem wariantu referencyjnego. 
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W drugim etapie badań zweryfikowano wpływ wybranego Wariantu 3 zmodyfikowanej 

geometrii poprzez pomiary czasu mieszania oraz współczynnika 𝑘𝐿𝑎 w polimerowych zbiorni-

kach o niezmodyfikowanej (referencyjnej) geometrii oraz prototypach zmodyfikowanych 

zbiorników wykonanych na potrzeby badań. Stwierdzono, że proponowana modyfikacja geo-

metrii polimerowego zbiornika, czyli Wariant 3, cechuje się największym intensyfikującym 

wpływem na zwiększenie wydajności mieszania, powodując zmniejszenie wartości czasu mie-

szania w układzie średnio o około −30%. Wpływ wypustek umieszczonych zgodnie z geometrią 

Wariantu 3 na wartości współczynnika 𝑘𝐿𝑎, a zatem na wydajność wnikania masy przez stale 

odnawianą powierzchnię międzyfazową gaz-ciecz, był największy w przypadku wariantów 

eksperymentalnych o częstotliwości oscylacji 𝜔 równej 2 min⁻¹ oraz 20 min⁻¹, przy najwięk-

szym przyroście wartości 𝑘𝐿𝑎, równym około 70%, odnotowanym przy kombinacji parame-

trów mieszania 𝛼 = 12° oraz 𝜔 = 2 min⁻¹. Wnioskowano, że skuteczność intensyfikacji wydaj-

ności mieszania odnotowano w warunkach mieszania typu wave odpowiadającym zgodnie 

z przeprowadzoną klasyfikacją struktur powierzchni międzyfazowej do przejściowego reżimu 

przepływu fazy ciekłej. 

Trzeci etap weryfikacji skuteczności wprowadzonej modyfikacji w intensyfikacji miesza-

nia i wnikania masy w polimerowych zbiornikach Cellbag™ polegał na bioprocesowej walida-

cji obejmującej zakresem porównanie wyników serii hodowli wgłębnych zawiesiny komórek 

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 założeniami Wariantu 3 stwierdzono, że zastosowanie półkulistych wypu-

stek wpłynęło na przesunięcie maksimum aktywności metabolicznej o jeden dzień wcześniej, 

tj. z 8. na 7. dzień hodowli względem hodowli referencyjnej. Wydajność końcowa biomasy 

(FW) uzyskana w zbiorniku zmodyfikowanym Wariantem 3 geometrii uległa zwiększeniu 

o około 6,5% względem hodowli referencyjnej. Zaobserwowano także spowolnienie tempa 

spadku stężenia tlenu rozpuszczonego w medium hodowlanym w początkowych 4 dniach ho-

dowli i przedłużenie dostępności tlenu rozpuszczonego o około jeden dzień, tj. z 3 dni w przy-

padku hodowli referencyjnej do 4 dni w przypadku hodowli w zmodyfikowanym zbiorniku. 

Stwierdzono zmiany w rozkładzie stężenia cukrowców w medium hodowlanym w kolejnych 

dniach hodowli, które przejawiały się m.in. zaobserwowaniem preferencji substratowej wobec 

glukozy względem sacharozy w hodowli zrealizowanej w zmodyfikowanym polimerowym 

zbiorniku, co mogło świadczyć o wystąpieniu zmian w szlakach metabolicznych komórek 

N. tabacum BY-2 wywołanych prawdopodobnie większą dostępnością tlenu zapewnianą 

w trakcie hodowli. Opisane wyżej obserwacje świadczą o pozytywnym wpływie wprowadzonej 
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modyfikacji na przebieg hodowli oraz proliferację biomasy w medium hodowlanym poddawa-

nym oscylacyjnym wychyleniom w prototypowym zbiorniku zmodyfikowanym poprzez 

umieszczenie wypustek. 

 

Podsumowując całość rozprawy doktorskiej, za najważniejsze osiągnięcia naukowe przed-

stawione w monotematycznym zestawie publikacji, stanowiącym jej integralną część, należy 

uznać: 

• zidentyfikowanie wpływu parametrów operacyjnych bioreaktora WAVE™ 25 na wartości 

czasu mieszania i określenie ich istotności statystycznej zgodnie z metodyką DoE, 

• opracowanie szeregu korelacji umożliwiających szacowanie wartości czasu mieszania 

w funkcji parametrów operacyjnych bioreaktora single-use z mieszaniem typu wave w peł-

nym dostępnym zakresie tych parametrów, 

• zaproponowanie równania umożliwiającego szacowanie kombinacji wartości parametrów 

operacyjnych bioreaktora single-use z mieszaniem typu wave, przy których wartość czasu 

mieszania w polimerowych zbiornikach o pojemnościach 2 L i 10 L jest zbliżona, 

• określenie wpływu wybranych właściwości fazy ciekłej, w tym obecności środka przeciw-

piennego oraz lepkości, na wartości współczynnika 𝑘𝐿𝑎 osiągane w polimerowym zbior-

niku bioreaktora single-use z mieszaniem typu wave, 

• opracowanie autorskiej adaptacji metody kolorymetrycznej z komputerowym przetwarza-

niem i analizą obrazu do pomiaru czasu mieszania w bioreaktorze single-use z mieszaniem 

typu wave, 

• jakościowe powiązanie kształtu falującej powierzchni międzyfazowej gaz-ciecz z reżimem 

przepływu w fazie ciekłej poddawanej mieszaniu typu wave, 

• opracowanie prototypu polimerowych zbiorników single-use poddanych strukturalnej mo-

dyfikacji intensyfikującej mieszanie typu wave oraz wnikanie masy w układzie, oraz prze-

prowadzenie bioprocesowej weryfikacji wpływu modyfikacji polimerowego zbiornika 

na przebieg hodowli wgłębnej biomasy zawiesiny komórek roślinnych N. tabacum 

linii BY-2. 
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8. Spis rysunków 

Rysunek 1 Graficzne przedstawienie sposobu wyznaczania wartości czasu mieszania 

przy zastosowaniu metody sensorowej (na podstawie [A1]). Na wykresie 

widoczne są skokowe zmiany wartości homogeniczności w początkowej fa-

zie pomiaru oraz stopniowe ustalanie się mierzonej wartości w miarę po-

stępu procesu mieszania. Poziome kreskowane linie oznaczają założony do-

puszczalny próg odchylenia od homogeniczności, np. wynoszący ± 0,05. 

Czas mieszania 𝑡𝑚 to okres, który upłynął od momentu dodania znacznika 

(𝑡 = 0 s) do momentu trwałego osiągnięcia wartości homogeniczności w za-

danym przedziale, oznaczonego jako punkt końcowy pomiaru. 

50 

Rysunek 2 Bioreaktor ReadyToProcess WAVE™ 25 [27]. 58 

Rysunek 3 Sposób mocowania elektrody pH do polimerowego zbiornika Cellbag™ 2 L 

przy zastosowaniu dławnicy kablowej (na podstawie: materiały uzupełnia-

jące do artykułu [A1]). 

61 

Rysunek 4 Parametry operacyjne badanego systemu bioreaktora single-use z miesza-

niem typu wave uwzględnione w planowaniu eksperymentu zgodnie z zało-

żeniami metodyki DoE (na podstawie [A1]). 

63 

Rysunek 5 Schemat układu doświadczalnego do pomiaru wartości współczynnika 𝑘𝐿𝑎 

podczas oscylacyjnego mieszania typu wave fazy ciekłej w jednorazowym 

zbiorniku Cellbag™ 2 L (zgodnie z [A2]). 

64 

Rysunek 6 Sposób wyznaczania wartości współczynnika 𝑘𝐿𝑎  na podstawie zmiany 

wartości stężenia DO w trakcie pomiaru. A: Wykres wartości wyrażenia 

z lewej strony Równania 12  w funkcji czasu. B: W przybliżeniu liniowy 

wycinek wykresu, do którego dopasowano funkcję liniową o współczyn-

niku kierunkowym równym wartości współczynnika 𝑘𝐿𝑎 (zgodnie z [A2]). 

65 

Rysunek 7 System do zautomatyzowanego dozowania znacznika. A: Uchwyt na strzy-

kawkę wraz z silnikiem napędzającym przekładnię zębatą. B: Fragment 

kodu odpowiadającego za sterowanie pracą silnika krokowego oraz regula-

cję parametrów wstrzykiwania. 

72 

Rysunek 8 Schemat blokowy algorytmu do przetwarzania obrazu zastosowanego w au-

torskiej adaptacji metody kolorymetrycznej do pomiaru czasu mieszania. 
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Blok otoczony przerywaną linią zawiera czynności, które wykonywano 

w pętli na każdej kolejnej klatce materiału filmowego. 

Rysunek 9 Proces maskowania wstępnego na przykładzie polimerowego zbiornika 

Cellbag™ 2 L (zgodnie z [A4]). 

74 

Rysunek 10 Dobrane empirycznie wartości graniczne zakresów barw w przestrzeni 

L*a*b* (zgodnie z [A4]). 

74 

Rysunek 11 Przykładowy wykres danych wyjściowych z algorytmu do przetwarzania 

obrazu w funkcji czasu oraz sposób wyznaczania wartości czasu mieszania. 

Wartość czasu mieszania w podanym przykładzie wynosiła 37,5 sekundy 

(Cellbag™ 10 L, 𝛼  = 2°, 𝜔  = 21 min⁻¹, 𝑓𝑙  = 0,275) (zgodnie z artykułem 

[A4]). 

76 

Rysunek 12 Schemat przestrzeni eksperymentalnej. Odległość między punktem central-

nym a pozostałymi punktami w planie BBD była równa √2. Odległość mię-

dzy punktem centralnym a punktami planu 2³ wynosiła połowę tej wartości 

(na podstawie [A4]). 

78 

Rysunek 13 Graficzne podsumowanie kolejnych etapów cyfrowego przetwarzania ob-

razu wykonywanego w ramach algorytmu przetwarzania obrazu do wzmac-

niania struktury powierzchni międzyfazowej (na podstawie [A4]). 

80 

Rysunek 14 Schematy zwymiarowanych wariantów odwzorowania geometrii zbiornika 

Cellbag™ 2 L zastosowanych na potrzeby symulacji CFD. 

82 

Rysunek 15 Sposób wypełnienia geometrii zbiornika cieczą na przykładzie Wariantu 1. 84 

Rysunek 16 Sposób dodania znacznika do fazy ciekłej w zbiorniku na przykładzie Wa-

riantu 1. 

84 

Rysunek 17 Schemat rozmieszczenia wypustek w zaproponowanej prototypowej mody-

fikacji zbiornika Cellbag™ 2 L. A: Rozmieszczenie wypustek na dolnej 

ścianie wewnątrz polimerowego zbiornika. B: Wymiary wypustek wyko-

rzystanych w modyfikacji. 

87 

Rysunek 18 Wykres zależności współczynnika 𝑘𝐿𝑎 od lepkości dynamicznej fazy cie-

kłej (zgodnie z [A2]). 

98 

Rysunek 19 Wykres danych eksperymentalnych prezentujący wyznaczone wartości 

współczynnika 𝑘𝐿𝑎  od lepkości dynamicznej 𝜇  fazy ciekłej, wraz z ozna-

czonymi liniami trendu oraz charakterystycznymi wartościami (zgodnie 

z [A2]). 
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Rysunek 20 Wykres wartości współczynnika 𝑘𝐿𝑎  w funkcji wartości zmodyfikowanej 

liczby Reynoldsa 𝑅𝑒𝐿, wraz z oznaczonymi liniami trendu oraz charaktery-

stycznymi wartościami (zgodnie z [A2]). 

100 

Rysunek 21 Wykresy zależności między średnimi wartościami czasu mieszania 𝑡95% 

a branymi pod uwagę poziomami niezależnych parametrów procesowych: 

amplitudy oscylacji 𝛼  (A), częstotliwości oscylacji 𝜔  (B), parametru 𝑎𝑐𝑐 

(C) oraz objętości cieczy w zbiorniku 𝑉𝐿 (D) (zgodnie z [A1]). 

103 

Rysunek 22 Wykres Pareto wartości bezwzględnych standaryzowanej oceny efektu usta-

lonych na podstawie uzyskanych eksperymentalnie wartości czasu miesza-

nia 𝑡95% w zbiorniku Cellbag™ 2 L (zgodnie z [A1]). 

104 

Rysunek 23 Wykresy konturowe średnich wartości czasu mieszania 𝑡95% w zależności 

od wartości wybranych par parametrów, tj. α i ω (A), ω i 𝑉𝐿 (B) oraz α i 𝑉𝐿 

(C), wpływających istotnie na wydajność mieszania w układzie (zgodnie 

z [A1]). 

105 

Rysunek 24 Wykres dopasowania wartości czasu mieszania przewidywanych na podsta-

wie korelacyjnych równań 21 –23  odniesionych do wartości eksperymen-

talnych mniejszych niż 25 sekund (zgodnie z [A1]). 

107 

Rysunek 25 Porównanie wartości odchylenia standardowego i rozrzutu wyników pomia-

rów czasu mieszania 𝑡95%  przeprowadzonych przy zastosowaniu metody 

pH i metody kolorymetrycznej, uzyskanych dla tych samych wartości para-

metrów operacyjnych bioreaktora (zgodnie z [A4]). 

109 

Rysunek 26 Wykres zależności średnich wartości czasu mieszania 𝑡95% od stosunku mo-

lowego reagentów w roztworze znacznika oraz roztworze wewnątrz poli-

merowego zbiornika Cellbag™ 10 L (zgodnie z [A4]). 
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Rysunek 27 Wykres zależności średnich wartości czasu mieszania 𝑡95% od stosunku ob-

jętości roztworu znacznika do objętości roztworu wewnątrz polimerowego 

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

110 

Rysunek 28 Wykresy Pareto wartości bezwzględnych standaryzowanej oceny efektu pa-

rametrów zbadanych w ramach analizy wydajności metody kolorymetrycz-

nej. Blok 1: znacznik – roztwór NaOH, ciecz w zbiorniku: roztwór HCl. 

Blok 2: znacznik – roztwór HCl, ciecz w zbiorniku: roztwór NaOH (zgodnie 

z [A4]). 
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Rysunek 29 Przykłady klatek z cyfrowych nagrań wideo procesu mieszania typu wave 

zaobserwowane podczas przepływu cieczy w badanych zbiornikach Cell-

bag™ i przyporządkowanych do Kategorii 0–6 na podstawie analizy struk-

tury powierzchni międzyfazowej gaz-ciecz oraz zaobserwowanych cech 

charakterystycznych zaznaczonych czerwoną linią (zgodnie z [A4]). 

115 

Rysunek 30 Przestrzeń eksperymentalna z oznaczonym przydziałem poszczególnych 

wariantów eksperymentalnych do Kategorii 0–5 kształtu powierzchni mię-

dzyfazowej gaz-ciecz zaobserwowanych w przypadku polimerowego zbior-

nika Cellbag™ 2 L (zgodnie z [A4]). 
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Rysunek 31 Przestrzeń eksperymentalna z oznaczonym przydziałem poszczególnych 

wariantów eksperymentalnych do Kategorii 0–6 kształtu powierzchni mię-

dzyfazowej gaz-ciecz zaobserwowanych w przypadku polimerowego zbior-

nika Cellbag™ 10 L (zgodnie z [A4]). 

118 

Rysunek 32 Wykres dopasowania wartości przewidywanych przy zastosowaniu Równa-

nia 26 (wypełnione punkty) oraz Równania 24 (okręgi) do wartości ekspe-

rymentalnych czasu mieszania w zbiorniku Cellbag™ 2 L (zgodnie z [A4]). 

124 

Rysunek 33 Wykres dopasowania wartości przewidywanych przy zastosowaniu Równa-

nia 27 (wypełnione punkty) oraz Równania 25 (okręgi) do wartości ekspe-

rymentalnych czasu mieszania w zbiorniku Cellbag™ 10 L (zgodnie 

z [A4]). 

125 

Rysunek 34 Wykres opracowany w oparciu o Równanie 28. Krzywe na wykresie odpo-

wiadają kombinacjom parametrów operacyjnych pracy bioreaktora Ready-

ToProcess WAVE™ 25, przy których iloraz przewidywanych wartości czasu 

mieszania 𝑡95% w polimerowych zbiornikach Cellbag™ 10 L oraz 2 L jest 

równy 1 (zgodnie z [A4]). 

126 

Rysunek 35 Porównanie pól wektorowych prędkości fazy ciekłej wyznaczonych 

na podstawie wyników symulacji CFD obejmujących 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 rozpoczęcia symulacji. 

130 

Rysunek 36 Pola wektorowe prędkości fazy ciekłej wyznaczone na podstawie wyników 

symulacji CFD obejmujących referencyjny niezmodyfikowany polimerowy 

zbiornik Cellbag™ 2 L (Wariant 0) oraz jeden z wariantów polimerowego 
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zbiornika o zmodyfikowanej geometrii (Wariant 1) w czasie 3,75 sekundy 

od momentu rozpoczęcia symulacji. 

Rysunek 37 Pole wektorowe prędkości fazy ciekłej wyznaczone na podstawie wyników 

symulacji CFD obejmujących dwa z wariantów polimerowego zbiornika 

Cellbag™ 2 L o zmodyfikowanej geometrii (Wariant 1 oraz Wariant 2) 

w czasie 6 sekund od momentu rozpoczęcia symulacji. 
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Rysunek 38 Pole wektorowe prędkości fazy ciekłej wyznaczone na podstawie wyników 

symulacji CFD obejmujących jeden wariantów polimerowego zbiornika 

Cellbag™ 2 L o zmodyfikowanej geometrii (Wariant 3) w czasie 3 sekund 

od momentu rozpoczęcia symulacji. 

132 

Rysunek 39 Porównanie średnich wartości naprężeń ścinających w fazie ciekłej wyzna-

czonych na podstawie wyników symulacji CFD obejmujących referencyjny 

niezmodyfikowany polimerowy zbiornik Cellbag™ 2 L (Wariant 0) oraz 

trzy warianty tego zbiornika o zmodyfikowanej geometrii (Warianty: 

1, 2 i 3). 

133 

Rysunek 40 Porównanie maksymalnych wartości naprężeń ścinających w fazie ciekłej 

wyznaczonych na podstawie wyników symulacji CFD obejmujących refe-

rencyjny niezmodyfikowany polimerowy zbiornik Cellbag™ 2 L (Wariant 

0) oraz trzy warianty tego zbiornika o zmodyfikowanej geometrii (Warianty: 

1, 2 i 3). 

133 

Rysunek 41 Porównanie wartości czasu mieszania 𝑡95%  charakteryzujące wydajność 

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. Wartości liczbowe czasu mieszania 𝑡95%  przedstawiono pod 

odpowiadającymi im słupkami wykresu. 
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Rysunek 42 Względna zmiana wartości czasu mieszania 𝑡95%  pomiędzy wartościami 

uzyskanymi w eksperymentach a wartościami wyznaczonymi na podstawie 

wyników symulacji CFD. Wartości liczbowe zmiany czasu mieszania 𝑡95% 

przedstawiono pod odpowiadającymi im słupkami wykresu. 
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Rysunek 43 Porównanie wartości czasu mieszania 𝑡95%  wyznaczonych na podstawie 

wyników symulacji CFD obejmujących referencyjny niezmodyfikowany 
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polimerowy zbiornik Cellbag™ 2 L (Wariant 0) oraz trzy warianty tego 

zbiornika o zmodyfikowanej geometrii (Warianty: 1, 2 i 3). 

Rysunek 44 Porównanie wartości czasu mieszania 𝑡95% w referencyjnym niezmodyfiko-

wanym polimerowym zbiorniku Cellbag™ 2 L oraz w zmodyfikowanym 

Wariancie 3 zbiornika. Wartości liczbowe czasu mieszania 𝑡95% przedsta-

wiono pod odpowiadającymi im słupkami wykresu. 

138 

Rysunek 45 Względna zmiana wartości czasu mieszania 𝑡95% odnotowana między po-

miarami wykonanymi przy użyciu referencyjnego niezmodyfikowanego po-

limerowego zbiornika Cellbag™ 2 L oraz zmodyfikowanego Wariantu 3 

zbiornika. Wartości liczbowe zmiany czasu mieszania 𝑡95% przedstawiono 

pod odpowiadającymi im słupkami wykresu. 

138 

Rysunek 46 Wartości względnej zmiany współczynnika 𝑘𝐿𝑎  odnotowane między Wa-

riantem 3 zmodyfikowanego polimerowego zbiornika a referencyjnym nie-

zmodyfikowanym zbiornikiem Cellbag™ 2 L, w funkcji amplitudy oscyla-

cji 𝛼. 

139 

Rysunek 47 Wartości względnej zmiany współczynnika 𝑘𝐿𝑎  odnotowane między Wa-

riantem 3 zmodyfikowanego polimerowego zbiornika a referencyjnym nie-

zmodyfikowanym zbiornikiem Cellbag™ 2 L, w funkcji częstotliwości 

oscylacji 𝜔. 

139 

Rysunek 48 Profile stężenia tlenu rozpuszczonego DO w medium hodowlanym odnoto-

wane w trakcie hodowli wgłębnych zawiesiny komórek N. tabacum BY-2 

przeprowadzonych w referencyjnym niezmodyfikowanym polimerowym 

zbiorniku Cellbag™ 2 L oraz w zbiorniku o geometrii zmodyfikowanej 

zgodnie z założeniami Wariantu 3. 

142 

Rysunek 49 Powiększenie profili stężenia tlenu rozpuszczonego DO z pierwszych 4,5 

dni hodowli przeprowadzonych w obu porównywanych polimerowych 

zbiornikach. Oznaczono wartości współczynników kierunkowych zlineary-

zowanych fragmentów profili stężenia DO. 
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Rysunek 50 Wartości stężeń świeżej (mokrej) biomasy komórek N. tabacum BY-2 w ko-

lejnych dniach hodowli wgłębnych prowadzonych w porównywanych 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 Wartości stopnia redukcji odczynnika PrestoBlue oznaczone w próbach za-

wiesin komórek N. tabacum BY-2 pobranych w kolejnych dniach hodowli 

wgłębnych przeprowadzonych w porównywanych polimerowych zbiorni-

kach: referencyjnym niezmodyfikowanym zbiorniku Cellbag™ 2 L oraz 

prototypie zbiornika o geometrii zmodyfikowanej wypustkami (Wariant 3). 
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Rysunek 52 Profile stężeń cukrów, 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. 
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Rysunek 53 Profile stężeń cukrów, 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-

niającymi jego geometrię (Wariant 3 modyfikacji). 
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9. Spis tabel 

Tabela 1 Przegląd praktycznych zastosowań różnych typów bioreaktorów single-use. 38 
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jednowymiarowym ruchem platformy. 
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wave. 

47 

Tabela 5 Spis zastosowań metody kolorymetrycznej do pomiaru czasu mieszania 

w polimerowych zbiornikach różnych typów bioreaktorów single-use 

(zgodnie z [A3]). 

52 

Tabela 6 Krytyczne porównanie eksperymentalnych metod pomiaru czasu mieszania 

w bioreaktorach single-use wyposażonych w polimerowe zbiorniki. 
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Tabela 7 Wartości eksperymentalne zmiennych niezależnych uwzględnionych w pla-

nie eksperymentów ustalonym zgodnie z założeniami metodyki DoE. 

63 

Tabela 8 Składy mieszanin wykorzystywanych podczas badania wpływu wybranych 

właściwości cieczy na wartości współczynnika 𝑘𝐿𝑎 osiągane w warunkach 

mieszania typu wave (zgodnie z materiałami uzupełniającymi do artykułu 

[A2]). 

67 

Tabela 9 Wartości stężenia i objętości roztworu znacznika wstrzykiwanego do poli-

merowego zbiornika wyznaczone na podstawie wartości zmiennych nieza-

leżnych: stosunku molowego reagentów oraz stosunku objętości znacznika 

i roztworu wewnątrz zbiornika (na podstawie [A4]). 
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Tabela 10 Wartości parametrów operacyjnych uwzględnione w przyjętym 

planie eksperymentów. 
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Tabela 11 Harmonogram zmian wartości parametrów operacyjnych bioreaktora Rea-

dyToProcess WAVE™ 25 definiujących oscylacyjne wychylenia zbiornika 

Cellbag™ 2 L podczas hodowli biomasy N. tabacum zalecane przez produ-

centa bioreaktora (według [139]). 
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Tabela 12 Kwantyfikacja kategoryzacji struktury powierzchni międzyfazowej gaz-

ciecz oraz średnie wartości czasu mieszania t95% wraz z odchyleniami stan-

dardowymi, odnotowane w polimerowym zbiorniku Cellbag™ 2 L (zgodnie 

z [A4]). 
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10. Pełne teksty monotematycznych publikacji 

10.1.  Publikacja [A1] 

Bartczak M., Wierzchowski K., Pilarek M. (2022) Mixing performance in a litre-scale rocking 

disposable bioreactor: DoE-based investigation of mixing time dependence on operational pa-

rameters. Chemical Engineering Journal 431:133288. DOI:10.1016/j.cej.2021.133288 (IF2022 

13,273, 200 pkt.) 

 

Wkład autorski: 

Pierwszy autor publikacji – udział w opracowaniu planu eksperymentów i metodyki pomiarów 

czasu mieszania przy zastosowaniu metody pH, przeprowadzenie pomiarów czasu mieszania, 

obróbka otrzymanych wyników, udział w opracowaniu korelacji wiążącej wartości parametrów 

operacyjnych bioreaktora z wartościami czasu mieszania, przygotowanie rysunków, udział me-

rytoryczny w opracowaniu manuskryptu. 



 

179 

 



 

180 

 



 

181 

 

  



 

182 

 

  



 

183 

 

  



 

184 

 

  



 

185 

 

  



 

186 

 

  



 

187 

 

  



 

188 

 

  



 

189 

 

10.2.  Publikacja [A2] 

Bartczak M., Wierzchowski K., Pilarek M. (2023) Mass transfer in a liter-scale wave mixed 

single-use bioreactor: Influence of viscosity and antifoaming agent. Industrial and Engineering 

Chemistry Research 62: 10893–10902. DOI: 10.1021/acs.iecr.3c00736 (IF2023 3,764, 140 pkt.) 

 

Wkład autorski: 

Pierwszy autor publikacji – udział w opracowaniu planu eksperymentów i metodyki pomiarów 

współczynnika 𝑘𝐿𝑎 , przeprowadzenie pomiarów współczynnika 𝑘𝐿𝑎 , obróbka otrzymanych 

wyników, udział w opracowaniu korelacji wiążącej liczby kryterialne z wartościami współ-

czynnika 𝑘𝐿𝑎, przygotowanie rysunków, udział merytoryczny w opracowaniu manuskryptu. 



 

190 

 

  



 

191 

 

  



 

192 

 

  



 

193 

 

  



 

194 

 

  



 

195 

 

  



 

196 

 

  



 

197 

 

  



 

198 

 

  



 

199 

 

  



 

200 

 

10.3.  Publikacja [A3] 

Bartczak M., Pilarek M. (2024) The colourimetric method for mixing time measurement in sin-

gle-use and multi-use bioreactors – methodology overview and practical recommendations. 

Energies 17: 1–20. DOI: 10.3390/en17010221 (IF2024 3,0, 140 pkt.) 

 

Wkład autorski: 

Pierwszy autor publikacji – udział w opracowaniu konspektu artykułu przeglądowego, zebranie 

zasobu literatury naukowej dotyczącej zastosowań metody kolorymetrycznej do pomiaru czasu 

mieszania w bioreaktorach, przygotowanie rysunków, udział merytoryczny w opracowaniu ma-

nuskryptu. 

  



 

201 

 

  



 

202 

 

  



 

203 

 

  



 

204 

 

  



 

205 

 

  



 

206 

 

  



 

207 

 

  



 

208 

 

  



 

209 

 

  



 

210 

 

  



 

211 

 

  



 

212 

 

  



 

213 

 

  



 

214 

 

  



 

215 

 

  



 

216 

 

  



 

217 

 

  



 

218 

 

  



 

219 

 

  



 

220 

 

  



 

221 

 

10.4.  Publikacja [A4] 

Bartczak M., Yılmaz T., Sączek 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: 

artykuł nr 161295. DOI: 10.1016/j.cej.2025.161295 (IF 13,4, 200 pkt.) 

 

Wkład autorski: 

Pierwszy autor publikacji – udział w opracowaniu planu eksperymentów i metodyki pomiarów 

czasu mieszania przy zastosowaniu autorskiej adaptacji metody kolorymetrycznej oraz analizy 

struktury powierzchni międzyfazowej gaz-ciecz, przeprowadzenie pomiarów czasu mieszania, 

obróbka otrzymanych wyników, udział w opracowaniu korelacji wiążących parametry opera-

cyjne bioreaktora z wartościami czasu mieszania w polimerowych zbiornikach o dwóch 

objętościach nominalnych, przygotowanie rysunków, udział merytoryczny w opracowaniu 

manuskryptu. 

  



 

222 

 

  



 

223 

 

  



 

224 

 

  



 

225 

 

  



 

226 

 

  



 

227 

 

  



 

228 

 

  



 

229 

 

  



 

230 

 

  



 

231 

 

  



 

232 

 

  



 

233 

 

  



 

234 

 

  



 

235 

 

  



 

236 

 

  



 

237 

 

 


