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Streszczenie
Tematyka niniejszej dysertacji obejmuje zagadnienia zwigzane z masowym strgcaniem

biatek, a w szczego6lnosci przeciwciat monoklonalnych (mAbs).

W czesci eksperymentalnej prowadzonej na podstawie postawionej hipotezy pracy
opracowano i przedstawiono dwa procesy oczyszczania mAbs wykorzystujace stracanie
jako proces rozdzielania. Oba procesy dedykowane sg do réznych zastosowan, na réznych
etapach technologii otrzymywania mAbs, a obecnie realizowanych w przemysle

z wykorzystaniem metod chromatograficznych.

W pierwszej czeSci pracy opisano proces wychwytu mAb z mieszaniny pohodowlanej
komorek jajnika chomika chinskiego. Proces zostal zrealizowany poprzez potaczenie
dwéch etapéow, w ktorych kolejno usuwane s3a =zanieczyszczenia nisko- oraz
wysokoczasteczkowe. Etap pierwszy polega na dwustopniowym stracaniu
zanieczyszczen niskoczasteczkowych w pH 8 z wykorzystaniem PEG jako precypitantu.
Zanieczyszczenia wysokoczasteczkowe usuwane sg w etapie drugim, w dwoch

wariantach, czyli: strgcaniu w pH 5 lub ekstrakcji ciecz - ciato state (SLE).

W drugiej czesci pracy rozwigzywany problem dotyczyt dostosowania do wymogéw
sktadu wariantéw tadunkowych mAbs poprzez redukcje tzw. wariantéw kwasowych
w produkcie mAbs. W tym przypadku opracowano proces selektywnego strgcania
prowadzony w pH 5 przy niskiej sile jonowej z zastosowaniem PEG jako $rodka
stracajacego. Przebieg procesu i optymalne warunki jego prowadzenia dobrano stosujac
poczatkowo  strgcanie jednostopniowe, nastepnie metode rozwinieto do
wielostopniowego  strgcania, pracujacego w  ukladzie krzyzowym  oraz
przeciwpragdowym. W ostatniej czeSci pracy opracowano proces rozdzielania wariantow
tadunkowych, ktéry sktadat sie z potaczonego, selektywnego stracania oraz

jonowymiennej chromatografii AEX.

Prezentowane w pracy rozwigzania dotyczace zastosowania: SLE do wychwytu mAbs
oraz selektywnego strgcania wariantéw tadunkowych mAbs, stanowig nowosci w
procesach oczyszczania biatek na skale masowa. Rozwigzania takie nie byty dotad
prezentowane w literaturze, zatem mozna wnioskowaé, Ze prezentowana praca jest
pierwsza opisujaca te zagadnienia. Podstawa do napisania dysertacji doktorskiej byty
cztery publikacje o zasiegu miedzynarodowym oraz dwa zgtoszenia patentowe na terenie
RP. Badania nad prezentowanymi zagadnieniami realizowano w ramach realizacji pracy

magisterskiej oraz czterech lat doktoratu.



Summary
This work covers issues related to mass precipitation of proteins, in particular

monoclonal antibodies.

In the experimental part of the research conducted on the basis of the stated
dissertation hypothesis, two mAbs purification processes were developed and presented,
using precipitation as a process for separating molecules. Both processes are dedicated to
various applications, in various areas of technology, and currently implemented in

industry using chromatographic methods.

The first of the described processes concerns the uptake of the antibody from the post-
culture mixture of Chinese hamster ovary cells. This process is carried out by combining
two stages in which low- and high-molecular contaminants are separately removed. The
first stage involves two-stage precipitation of low molecular weight contaminants at pH 8
using PEG as a precipitant. However, high-molecular impurities are removed in the second

stage, in the following variants: precipitation at pH 5 or solid-liquid extraction (SLE).

In the second process, the problem to be solved concerned adapting mAbs charge
variants to the composition requirements. In this case, a selective precipitation process
was used, carried out at pH 5 at low ionic strength, using PEG as the precipitating agent.
The course of the process and the optimal conditions for its conduct were determined
using initially single-stage precipitation, then the method was developed into multi-stage
precipitation, working in a cross-current and counter-current system. To optimize the
efficiency and throughput of the process, a hybrid process for separating charge variants
was also developed, which consisted of selective precipitation and AEX

ion exchange chromatography.

The solutions presented in this work regarding the use of: SLE to capture mAbs, and
selective precipitation of mAbs charge variants, are new in the field of mass protein
purification. Such solutions have not been presented in the literature so far, so it can be
concluded that the presented work is the first to describe these issues. The basis for
writing the doctoral dissertation were four international publications and two Polish
patent applications. Research on the presented issues was carried out as part of a master's

thesis and a four-year doctorate.
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1. Wprowadzenie, hipoteza oraz cele badawcze

1.1. Wprowadzenie

Przeciwciata to biatka (polipeptydy) o ztoZonej strukturze IV-rzedowej, wystepujace
naturalnie w organizmach kregowcow. Czasteczki te wyspecjalizowane s3 do petnienia
funkcji obronnej, co realizowane jest poprzez szereg mechanizméw oraz aktywnosSci
biologicznych. Mechanizmy te wynikaja z budowy przeciwciat i mogg zosta¢ zaktécone

wraz z zaburzeniem struktury biatka [Gotab i in., 2012, Forthal, 2014].

Szczegblne wilasciwosci tej grupy polipeptydéw sprawity, ze znalazty one szerokie
zastosowanie w przemysle biofarmaceutycznym. Na przestrzeni ostatnich trzech dekad
produkcja przeciwciat monoklonalnych (mAbs) stata sie najprezniej rozwijajaca sie
gatezig przemystu biofarmaceutycznego. mAbs stosowane sg w leczeniu m. in. choréb
nowotworowych, autoimmunologicznych, infekcji, choréb neurologicznych czy

hematologicznych [Walsh i Walsh, 2022, Wang i in., 2022].

Farmaceutycznie czynne mAbs wytwarzane sg w komorkach ssaczych lub
mikroorganizmach bakteryjnych, przez co narazone sg na kontakt z typowymi dla tych
technologii zanieczyszczeniami (DNA, wirusy, endotoksyny, biatka komorek gospodarza)
oraz na wystepowanie niekontrolowanych modyfikacji struktury
(mikroheterogenicznos$ci).  WsSréd  modyfikacji  szczeg6lne  znaczenie = ma
mikroheterogenicznos$¢ tadunku, ktéra wynika z wytwarzania wariantéw o réznym
punkcie izoelektrycznym. Warianty takie mogg wykazywac¢ obnizong aktywnos¢
biologiczng, co najczeSciej stwierdzano ws$réd izoform o najnizszym punkcie
izoelektrycznym, nazywanych w literaturze oraz w niniejszej pracy wariantami
kwasowymi [Bults i in, 2016, Beck i in., 2022, Dakshinamurthy i in. 2017,
dos Santosiin., 2018].

Proces przemystowego oczyszczania sktada sie z szeregu etapow odpowiadajacych
m. in. za: wychwyt mAbs z mediéw hodowlanych, usuwanie zanieczyszczen oraz regulacje
sktadu wariantéw. Obecnie etapy te opieraja sie w gtéwnej mierze na technikach
chromatograficznych. Techniki te pomimo wielu zalet wykazujg ograniczong
przepustowos$¢ oraz generujg wysokie koszty mogace stanowi¢ 70% lub wiecej kosztow

catej produkcji [dos Santosiin., 2017, Franzreb i in., 2014, Shukla i Thommes, 2010].

W ostatnich latach podjeto wzmozone wysitki majgce na celu rozwijanie nowych

proces6w mogacych zastgpi¢ drogie, a zatem nieefektywne ekonomicznie techniki
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chromatograficzne  oczyszczania ~mAbs. W  ostatnich latach najwiekszym
zainteresowaniem ciesza sie procesy membranowe, Kkrystalizacja, stracanie oraz

ekstrakcja w wodnych uktadach dwufazowych [Roque i in., 2020, Strube i in., 2018].

Pierwsze proby stragcania mAbs na skale masowa podjeto w roku 2010, kiedy to
wydzielono IgG4 z roztworu pohodowlanego CHO, z wykorzystaniem glikolu

polietylenowego jako $rodka stracajgcego (precypitantu).

Proces stracania byt poczatkowo mato efektywnym procesem rozdzielania, jednak
udoskonalano go poprzez dobér i optymalizacje parametréw operacyjnych. Realizacja
procesu wieloetapowo umozliwita poprawe wydajnosci przy zachowaniu czystosci
produktu. Kolejno podjeto préby przenoszenia skali procesu oraz opracowywania jego
rezimu pracy w trybie cigglym. Pomimo duzego zainteresowania metodg stracania oraz
krystalizacji, ich zastosowanie do oczyszczania mAbs nadal pozostaje jedynie
zagadnieniem naukowym na etapie badan laboratoryjnych [Hammershmidt i in., 2016,

Pons Royoiin., 2023, Smejkal i in., 2013a, Sommeriin., 2014, Zangiin., 2011].

Jednym z powodéw takiego stanu rzeczy jest fakt, Ze wszystkie ww. prace
podejmowaty jedynie tematyke oddzielania przeciwciat od innego rodzaju
zanieczyszczen. Nierozwigzanym pozostawat np. problem efektywnego rozdzielania
wariantéw tadunkowych mAbs za pomoca innych proceséw niz chromatografia. Ponadto
wiekszo$¢ tych prac byto realizowane jedynie w sposéb eksperymentalny bez préb
modelowania badanego procesu oraz przenoszenia jego skali metodami obliczeniowymi.
Podejscie takie powiekszato koszty rozwoju metody i wydtuzato czas wprowadzenia

technologii do przemystu.

W prezentowanej pracy po raz pierwszy wykorzystano stracanie zaréwno jako metode
wychwytu mAbs z roztworu pohodowlanego jak tez proces selektywnego rozdzielania
puli wariantéw fadunkowych mAbs. Niniejsza praca oraz powigzane z nig publikacje
szczegblowo opisuja obie techniki tacznie z  wyznaczeniem zaleznoSci
termodynamicznych oraz okre$leniem stabilnos$ci biatka na poszczeg6lnych ich etapach.
W ramach badan nad selektywnym strgcaniem wariantéw fadunkowych opracowano
model matematyczny umozliwiajgcy projektowanie oraz optymalizowanie procesu.
Rozwigzanie takie pozwala na ograniczenie ilo$ci badan eksperymentalnych oraz
zmniejszenie  kosztow  wprowadzania  do przemystu  nowych  metod

oczyszczania biofarmaceutykow.
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1.2. Hipoteza

Proces stracania moze zosta¢ wykorzystywany do efektywnego oczyszczania
farmaceutycznych mAbs zaréwno na etapie wychwytu z medium pohodowlanego jak

i regulacji sktadu wariantéow tadunkowych.
1.3. Celizakres pracy

Celem badan w ramach rozprawy doktorskiej byto opracowanie metody oczyszczania
farmaceutycznych przeciwciat monoklonalnych, opartego na procesie stracania
z roztworu. Proces podzielono na dwie cze$ci odpowiadajace poszczegdlnym etapom
przemystowego oczyszczania przeciwcial. Pierwsza z nich polegala na wychwycie
przeciwcial z roztworu po hodowli w komorkach ssaczych i oddzieleniu ich od
pozostatych zanieczyszczen komoérkowych za pomocg nowej techniki potaczonego
stracania i ekstrakcji ciecz-ciato state. W cze$ci drugiej zastosowano proces selektywnego
stragcania wariantow tadunkowych o réznym punkcie izoelektrycznym, bedacy podstawa

nowosci w niniejszej pracy.
Zakres pracy obejmowat:

1. Przeglad literaturowy zwigzany z teoretycznymi i praktycznymi aspektami
dotyczacymi proceséw masowego stracania i krystalizacji biatek, a takze obecnie
stosowanych metod rozdzielania tej grupy zwigzkow ze szczegélnym uwzglednieniem
farmaceutycznych mAbs.

2. Badania eksperymentalne nad: rozpuszczalnoscia mAbs w wodnych roztworach
buforowych, doborem parametréw procesowych, zaleznoSciami termodynamicznymi
oraz kinetyka procesu stracania z roztworu.

3. Opracowanie koncepcji wychwytu biofarmaceutykéw z medium pohodowlanego
w kaskadzie procesow stracania i ekstrakcji w uktadzie ciecz-ciato state.

4. Opracowanie koncepcji selektywnego strgcania wariantéw tadunkowych mAbs
w procesie jednostopniowym, a nastepnie rozszerzenie metody do procesu
wielostopniowego o przeptywie krzyzowym lub przeciwpragdowym. Sformutowanie
modelu matematycznego procesu selektywnego rozdzielania wariantéw tadunkowych

na podstawie zalezno$ci termodynamicznych.
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2. Podstawy teoretyczne

Przeciwciata (immunoglobuliny, ang. Antibodies - Abs) to ztozone struktury biatkowe,
wystepujace w ptynach ustrojowych wszystkich kregowcéw. Ze wzgledu na swoja
budowe oraz pelnione funkcje mozna je zaliczy¢ do biatek globularnych (ktebuszkowych),
odpowiadajacych za obrone organizmu. Wyré6znia sie 5 podstawowych klas przeciwciat:
IgA, IgD, IgE, IgG, IgM, ktore produkowane s3 przez komorki limfocytu B [Gotgb i in.,
2012]. Ze wzgledu na swoje wtasciwosci biologiczne, prostote dziatania i stabilno$¢
struktury przeciwciata znalazty szerokie zastosowanie w medycynie, diagnostyce

i przemys$le biofarmaceutycznym.
2.1. Przeciwciala monoklonalne - mAbs

2.1.1. Charakterystyka przeciwciat

Przeciwciata, jak wszystkie biatka, zbudowane sg z aminokwaséw potaczonych ze sobg
wigzaniem peptydowym. Aminokwasy biatkowe to niskoczasteczkowe zwigzki
organiczne, wykazujace czynno$¢ optyczng o konfiguracji L (za wyjatkiem glicyny).
Podstawnikami chiralnego atomu wegla s3: atom wodoru, grupa karboksylowa, grupa
aminowa oraz charakterystyczny dla kazdego aminokwasu tancuch boczny. Grupa
karboksylowa oraz grupa aminowa biorg udzial w tworzeniu wigzania peptydowego,
tworzac 1 rzedowa strukture polipeptydowa. W sktad sekwencji biatek wchodzi 20
rodzajéow aminokwaséw, réznigcych sie miedzy sobg budowg tancucha bocznego.
Budowa tanicucha bocznego dzieli aminokwasy na grupy o okreslonych wtasciwosciach.
Jest to niezwykle istotne, poniewaz aminokwasy, ktérych tancuchy boczne s3a
eksponowane na powierzchni biatka, wptywaja na jego wtasciwosci fizykochemiczne
takie jak: wypadkowy tadunek powierzchniowy, punkt izoelektryczny (pl), strefy
hydrofobowosci i hydrofilowosci [Chiu i in., 2020, Pires and Asher, 2016].

Kolejno$¢ potaczenia poszczegélnych aminokwaséw w tancuchu polipeptydowym
zwana sekwencja aminokwasowg, warunkuje powstawanie spontanicznych struktur
Il - rzedowych. W przypadku Abs najczeSciej wystepujaca strukturg Il - rzedowg jest
p-harmonijka (stanowi ok. 50% dtugosci sekwencji aminokwasowej) oraz a-helisa
(4-11%). Dalsza organizacja w obrebie pojedynczej jednostki (tancucha
polipeptydowego) okresla konformacje przestrzenng biatka zwang struktura
[Il - rzedowa. Natomiast w przypadku biatek ztozonych, takich jak Abs, ulozenie
przestrzenne kilku podjednostek biatkowych wzgledem siebie okresSlane jest mianem

struktury IV - rzedowej [Qiao i in., 2021, Gotagb i in., 2012]. Struktura przestrzenna
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decyduje o funkcjonalnos$ci danego biatka. W przypadku Abs decyduje ona miedzy innymi
o rodzaju epitopu, czyli miejscu wigzania na antygenie, przeciwko ktéremu przeciwciato
ma by¢ skierowane. Wszystkie klasy Abs posiadajg IV - rzedowg strukture przestrzenng,
co oznacza, ze zbudowane s3 z kilku podjednostek biatkowych (tancuchow
polipeptydowych). W zalezno$ci od klasy pojedyncza czasteczka moze sktadac sie z r6znej
liczby tancuchéw. Najcze$ciej wystepujaca forma Abs jest monomer zbudowany z dwoch
fancuchéw lekkich L (ang. Light) oraz dwdch tancuchéw ciezkich H (ang. Heavy),

potaczonych mostkami disiarczkowymi (rys. 1).

@ IgG Y 4
Nd "»V\ V. ‘/"
Fab %* ' :
FHZ Cid Rejbony
i ‘ l zawiasowe
| I
—— Cud bHS

Rys. 1. Schemat struktury przeciwciata IgG, Vi-region zmienny tancucha lekkiego, Ci-region staty
tanicucha lekkiego, Vu-region zmienny tancucha ciezkiego, Cui-3.region staty tanicucha ciezkiego
[Liuiin. 2018].

Budowa tancucha ciezkiego warunkuje przynalezno$¢ przeciwciata do danej klasy
oraz podklasy. Przyktadowo klasa IgG posiada 4 podklasy oznaczone kolejno IgG1, 1gG2,
IgG3, IgG4. Roéznig sie one miedzy innymi liczbg wigzan disiarczkowych. Przeciwciata
w formie monomerycznej wystepuja we wszystkich rodzajach klas, wyjatkiem jest klasa
IgM, ktérej przeciwciala naturalnie tworza pentametry oraz klasa IgA mogaca
przyjmowac¢ zaréwno forme monomeryczng, jak i forme dimeréw. W budowie Abs
wyrézni¢ mozna trzy wyrazne fragmenty. Fragment Fc odpowiada za stabilizacje
i wigzanie do receptoréw Fc komérek efektorowych, natomiast dwa fragmenty Fab
(ang. antygen binding) odpowiadaja za przytaczanie sie Abs do antygenow. Lancuchy
polipeptydowe wewnatrz okreslonego fragmentu potaczone s3 ze soba poprzez mostki

disiarczkowe, natomiast oba Fab potaczone sg z Fc wspoétdzielong sekwencjg tanicucha
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ciezkiego. Niektore klasy przeciwciat, w tym klasa IgG, posiadaja szczegdlny rodzaj
potaczenia fragmentéw Fab z fragmentem Fc. Takie potaczenie nazywane jest regionem
zawiasowym. Region ten odpowiada za zmienno$¢ segmentalna, czyli elastyczno$¢
zmiany kata pomiedzy ramionami przeciwciala. Wiasciwos$¢ ta umozliwia tatwiejsze
dopasowanie sie Abs do epitopéw na powierzchni antygenu i jest jednym z gtéwnych
powoddw, dla ktérych to wtasnie przeciwciata klasy IgG znalazty najszersze zastosowanie
w farmacji. W obrebie fragmentu Fc wystepuja rowniez czgsteczki cukrow. Glikozylacja
Abs wptywa na ich wigzanie do receptoréw FcyR i na funkcje zwigzane z tg wiasciwoscia.
Fragment wigzacy antygen mozna podzieli¢ na cze$ci zmienne V (ang. Variable) oraz
czesci state C (ang. Constans), mieszczace sie zar6wno w obszarze tancucha ciezkiego, jak
i tancucha lekkiego. Przeciwciata w obrebie tej samej klasy oraz podklasy posiadaja
jednakowa sekwencje aminokwasowg czesci statej, moga réznic sie natomiast sekwencjg
czeSci zmiennej. To wiasnie sekwencja czeSci zmiennych tancucha ciezkiego (Vu) oraz
tancucha lekkiego (VL) odpowiada za specyficznos¢ Abs i jego zdolno$¢ wigzania
antygenow [Cobb, 2020, Chiu i in., 2020, Gilliand i in.,, 2012, Irvine i Alter, 2020,
Liuiin,2012].

Przeciwciata o rdznej swoistosci roznig sie gléwnie sekwencja aminokwasowg
w obszarze regionow determinujgcych komplementarno$¢ CDR (ang. Complementarity-
Determining Regions). Regiony CDR odpowiadaja za budowe przestrzenng miejsca
wigzgcego na powierzchni przeciwciata (rys. 2). Kazda cze$¢ zmienna posiada trzy takie
regiony oddzielone od siebie regionami zrebowymi FR (ang. Frame Regions). Catkowita
dtugos¢ sekwencji monomeru przeciwciata waha sie w granicach 1300 aminokwasow,
dtugos¢ pojedynczego regionu CDR wynosi od kilku do maksymalnie kilkunastu
aminokwasdw (wyjatek stanowi ludzki region CDRH3, ktorego dtugo$¢ moze przekraczac
20 aminokwasow). Wytworzenie swoistosci Abs limitowane jest zatem w gtéwnej mierze
dtugoscia i zmiennoS$ciag sekwencji regionow CDR. Skutkiem tego jest fakt, ze nawet
niewielka modyfikacja w obrebie regionéw CDR moze znaczgco obnizy¢ powinowactwo
przeciwciata do antygenu lub catkowicie dezaktywowac¢ wtasciwosci biologiczne biatka
[Chiu i in., 2020, Dondelinger i in., 2018, Gilliand i in.,, 2012, Novak i in., 2016,
Teplyakoviin., 2016].
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Rys. 2. Struktura przestrzenna przeciwciata klasy IgG (pdb: 1IGY), z zaznaczonymi domenami:
zmiennymi tancucha lekkiego VL oraz tancucha ciezkiego VH, statymi tanicucha lekkiego CL oraz
tancucha ciezkiego CH, a tak ze regionami determinujgcymi komplementarnos$¢ CDR.

2.1.2. Podziat funkcji Abs

Przeciwciata nalezg do biatek obronnych, ktére w organizmie gospodarza
odpowiadaja za mechanizmy warunkujgce odporno$¢ humoralng. Ich ogélna funkcja
obronna sklada sie z szeregu aktywnos$ci biologicznych, ktére podzieli¢ mozna na trzy
gtéwne grupy: funkcje Abs niezalezne od komorek efektorowych, funkcje zalezne od
uktadu dopetniacza oraz funkcje Abs oparte na interakcji z receptorami Fc. Mechanizmy
niezalezne od komorek efektorowych polegaja na przytaczeniu przeciwciata do antygenu
i jego dezaktywacji bez ingerencji pomocniczych komorek czy czasteczek. Zachodzic¢
moga zaréwno przed jak i po zwigzaniu patogenu ze swoistym receptorem, na drodze
agregacji i aglutynacji przez Abs. W niektorych przypadkach Abs moga blokowac
zakazno$¢ patogenu, generujac interferencje sferyczng w miejscu jego wigzania lub
uniemozliwiajgc mu dalsze wnikniecie do komdrki po zwigzaniu [Forthal, 2014, Roche
iin., 2014, Mathias i in., 2013]. Drugg grupg funkcji Abs sa mechanizmy zwigzane
z aktywacjg uktadu dopetniacza. Uktad dopetniacza to zesp6t ponad 30 biatek osocza oraz
receptorow na powierzchni komodrek, ktére synergicznie zwiekszajg lub uzupetniaja
zdolno$¢ przeciwciat i komorek uktadu odpornosciowego do zwalczania patogendéw m.in.
poprzez: opsonizacje patogenéw (gtéwnie wiruséw), wywotywanie stanéw zapalnych
oraz uszkadzanie Sciany komorkowej bakterii. Biatka dopetniacza aktywowane przez Abs
(poprzez interakcje z fragmentem Fc) wykazuja zdolno$¢ do modulowania prezentacji
antygenu limfocytom B oraz T, tym samym rozbudowujga pamie¢ immunologiczng
organizmu. Zdolnos$¢ aktywacji uktadu dopeiniacza posiadaja gtownie przeciwciata klasy

IgM oraz IgG (za wyjatkiem IgG4) [Forthal, 2014, Goldberg i Ackerman, 2020, S6rman
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2014]. Fragment Fc jest niezwykle istotny nie tylko ze wzgledu na zdolno$¢ aktywacji
uktadu dopetniacza, ale takze ze wzgledu na to, Ze znaczna cze$¢ wtasciwosci przeciwciat
jest wynikiem interakcji pomiedzy nimi a receptorami Fc. Po potgczeniu Abs z antygenem
na powierzchni patogenu, jego miejsce wigzace jest zajete, natomiast dostep do fragmentu
Fab utrudniony poprzez zawade sferyczng. Fragment Fc jest jednak do$¢ wyraZnie
eksponowany dajac tatwy dostep komoérkom efektorowym posiadajacym odpowiednie
receptory. Mechanizm lizy patogenu jest w takim przypadku zalezny od tego, jaka
komorka przytaczy sie do Fc. Najwiekszym zainteresowaniem naukowcéw w ostatnim
czasie cieszy sie cytotoksycznos$¢ komdérkowa zalezna od ADCC (ang. Antibody-Dependent
Cellular Cytotoxicity). ADCC wywotywana jest gtéwnie przez komoérki NK (ang. Natural
Killer), a jej duza zaleta jest umozliwienie destrukcyjnego oddzialywania zaréwno na
komérki patogenu, jak i na komdrki zainfekowane przez patogen. Wiasciwos¢ ta znalazta
zastosowanie w terapiach nowotworowych w przypadku lekéw takich jak: Rituximab
skierowanemu przeciwko antygenowi limfocytéw-B-CD20 oraz Trastuzumab
skierowanemu przeciwko receptorowi ludzkiego naskérkowego czynnika wzrostu-HER2

[Murphy, 2022, Gémezi in., 2014].

2.1.3. Zastosowanie Abs w medycynie
Rynek biofarmaceutyczny to cze$¢ przemystu farmaceutycznego zajmujgca sie
rozwojem, opracowywaniem, produkcja oraz wprowadzaniem na rynek nowych
biolekéw, lekow bionastepczych, a takze terapii genowych i komoérkowych. Najwiekszy
udziat w rynku zajmujg terapeutyczne biatka, wsrdd ktorych najprezniej rozwijajaca sie
grupa sa przeciwciata monoklonalne (mAbs). Ich uniwersalny sposdb dziatania umozliwia
szeroki zakres zastosowan. Obecnie mAbs wykorzystywane sg m.in. do leczenia choréb

nowotworowych, autoimmunologicznych oraz infekcji (rys. 3) [Wang i in., 2022].
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Rys. 3. Procentowy udziat zastosowania terapii mAbs, stan na 2022 rok.

Do potowy 2022 roku zatwierdzonych zostato 165 preparatéw, zawierajacych
w swoim sktadzie mAbs lub ich pochodne, natomiast kolejne 145 preparatéw znajdowato
sie w p6znych fazach badan klinicznych. W tym samym roku przychdéd ze sprzedazy
tychze sSrodkéw wynidst 217 miliardéw dolaréw [Walsh i Walsh, 2022, Wang i in., 2022].
Srednia warto$¢ rocznej terapii mAbs wahata sie w granicach od 15 tys. do 200 tys.

dolaréw na jednego pacjenta [Lim i in., 2023].

Druga, o wiele mniejsza grupa zastosowan Abs w farmacji, sg surowice poliklonalne
(pAbs). pAbs stosuje sie w celu zapobiegania odrzucania przeszczepdéw nerkowych,
uzyskiwania biernej odpornosci, a takze neutralizacji toksyn jadowych po ukaszeniu
pewnych gatunkow wezy oraz pajgkéw [Pelletier i Mukhtar, 2020]. Szczegélnym
zainteresowaniem w ostatnich latach cieszyta sie terapia pAbs, skierowana przeciwko
wirusowi SARS-CoV-2. Osocze pobierane od dawcow po przebytej infekcji byto jednym
z pierwszych udanych sposobéw leczenia choroby COVID-19 [Focosiiin., 2022, Ningiin.,
2021]. Terapie pAbs przystosowane sg do stosowania krétkotrwatego lub nawet
jednorazowego m.in. ze wzgledu na ograniczong mozliwo$¢ kontroli produkcji oraz
sktadu preparatu, skutkujacg istnieniem wysokiego prawdopodobienstwa indukowania
odpowiedzi immunologicznej, skierowanej przeciwko nim. Pod tym wzgledem wielka
zaletg stosowania mAbs jest ich bezpieczenstwo, warunkowane przez szereg instytucji

oraz procesOw kontroli na poszczegélnych etapach zycia bioleku.

Rynek biofarmaceutyczny jest S$ciSle regulowany i kontrolowany od etapu
zaprojektowania czasteczki leczniczej, poprzez fazy badan klinicznych, az do
wyprodukowania i dostarczenia substancji aktywnej pacjentom. Za proces ten
odpowiadajg organizacje, ktére swoim obszarem dzielg sie na: USA - Agencja ZywnoSci
i Lekéw, FDA (ang. Food and Drug Administration), Europa - Europejska Agencja Lekéw,

19



EMA (ang. European Medicines Agency), Wielka Brytania - Agencja Regulacji Produktow
Leczniczych i Produktéw Opieki Zdrowotnej, MHRA (ang. Medicines and Healthcare
products Regulatory Agency). Instytucje te odpowiadaja za tworzenie przepisow
regulacyjnych, polityki rozwoju, wytycznych, a takze mogg licencjonowac oraz audytowac
zaktady produkcyjne. Regulacje na poszczegdlnych obszarach moga rézni¢ sie miedzy
sobg, dlatego w celu ujednolicenia procesu wdrazania lek6w na rynek powotano
Miedzynarodowa Rade Harmonizacji Wymagan Technicznych dla Rejestracji Produktow
Leczniczych Stosowanych u Ludzi, ICH (ang. International Council for Harmonisation of
Technical Requirements for Pharmaceuticals for Human Use). Organ ten wydaje wytyczne
podzielone na 4 Kkategorie dotyczace: jakoS$ci, bezpieczenstwa, skutecznoS$ci oraz
mulitidyscyplinarne. Wytyczne wydawane przez ICH moga stanowi¢ bezposrednie
regulacje prawne (EMA) lub by¢ wskazéwkami do ich opracowania (FDA). ICH zajmuje
sie zar6bwno wymaganiami dotyczacymi nowo wprowadzanych lekéw, jak i lekow
bionastepczych. Okresla miedzy innymi regulacje dotyczace sktadu leku bionastepczego,
bezpieczenstwa, limitdw zanieczyszczen oraz kluczowych cech produktu, jakie musi
speinia¢ lek, aby mégt by¢ dopuszczony do obrotu. Kluczowe cechy produktu
biofarmaceutycznego zdefiniowane zostaly przez ICH w dokumencie Q8(R2), jako
czynniki fizyczne, chemiczne, biologiczne lub mikrobiologiczne, ktére to powinny znalez¢

sie w okre$lonym limicie w celu zachowania cech jako$ciowych produktu.

Niestety, wysoka skuteczno$¢ mAbs jako biofarmaceutykow idzie w parze z wysokimi
kosztami ich produkcji, a przez to rowniez z wysokimi kosztami ich stosowania. Koszty
terapii ww. lekami zwykle pokrywane sg przez ubezpieczycieli oraz podmioty
refundujgce. Wydatki tego typu instytucji sa jednak ograniczone, przez co wielu
pacjentow zmuszona jest do korzystania z mniej skutecznych terapii konwencjonalnych

lub catkowitego braku leczenia.

2.1.4. Mikroheterogenicznos¢ mAbs
Kazdy czynnik wptywajacy na modyfikacje budowy, stabilno$¢, konformacje czy
glikozylacje przeciwciala moze wptywaé na jego efektywno$¢ farmakologiczng oraz
aktywnos$¢ biologiczna. Czynnikiem szczegblnie wptywajacym na wtasciwosci Abs jest ich
mikroheterogenicznos$¢. Zjawisko to wywotane jest drobnymi zmianami w chemicznej
strukturze biatka, warunkujac bezposrednie zmiany w jego wtasciwos$ciach fizycznych,
a w sposOb posredni, na jego aktywnos¢ biologiczng. Dotyczy ono wszystkich klas Abs

wystepujacych w organizmach, jak i tych produkowanych w przemys$le farmaceutycznym.
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Mikroheterogeniczno$¢ polega na wystepowaniu licznych, niemal nieskonczonych
ilosci izoform (wariantow) w puli czasteczek biatka, ulegajacego translacji z jednakowego
fragmentu kodu genetycznego. Zjawisko to moze dotyczy¢: konformacji biatka, masy
czasteczkowej,  obszarow  hydrofobowos$ci  oraz =~ wypadkowego  tadunku
powierzchniowego [Haselbergiin., 2018, Leblanciin., 2017, Tang i in., 2013]. Szczegolne
znaczenie w procesie walidacji farmaceutycznych mAbs ma kontrola zawartos$ci izoform
o zrdéznicowanym wypadkowym tadunku powierzchniowym oraz modyfikacji z tym
zwigzanych [Beers i Bador, 2012]. Najwazniejsze procesy odpowiadajace za powstawanie
izoform zebrano w tabeli 1. Procesy te wptywajg na warto$¢ oraz rozktad wypadkowego
tadunku na powierzchni przeciwciata, a przez to zmieniajg jego pl. Moga one zachodzi¢
na etapie USP (ang. Upstream Processing) w wyniku modyfikacji potranslacyjnych, jak
réwniez na etapach oczyszczania DSP (ang. Downstream Processing), formulacji oraz
w trakcie p6Zniejszego przechowywania gotowego produktu [Beck i in., 2022, Liu i in,,

2008, Liu i in., 2018, Vlasak i Ionescu, 2008].

Tabela 1. Procesy bedace najczestszym Zrodtem mikroheterogenicznosci fadunkowe;j

Modyfikacja Ladunek wariantow

Deaminacja asparaginy kwasowe
Sialilacja kwasowe
Glikozylacja kwasowe
Fragmentacja kwasowe
Modyfikacje Cysteiny kwasowe
Utlenianie kwasowe /zasadowe
Usuniecie C-konicowej lizyny zasadowe
C-konicowe amidowanie zasadowe
[zomeryzacja asparaginy zasadowe

W literaturze izoformy tadunkowe mAbs dzielone sg na trzy kategorie o niskim,
Srednim oraz wysokim punkcie izoelektrycznym (pl). Ww. izoformy nazwano w pracy
oraz w publikacjach odpowiednio wariantami kwasowymi av (ang. acidic), obojetnymi
(piku gtéwnego) mv (ang. main) i zasadowymi bv (ang. basic). Nalezy jednak podkreslic,
ze kazda z ww. grup sklada sie z kilku lub nawet kilkunastu izoform, ktdérych zakres pl
mieSci sie w pewnym przedziale warto$ci. Identyfikacja oraz oznaczenie iloSciowe
poszczegbdlnych form zalezy w glownej mierze od stosowanej metody analitycznej.
Najczesciej stosowanymi metodami analitycznymi do okres$lania sktadu wariantowego
mAbs s3: jonowymienna chromatografia cieczowa IEX HPLC, spektrometria mas MS,
elektroforeza kapilarna CE lub kombinacja wspomnianych metod [Bults i in. 2016,

Haselbergiin., 2018, Leblanciin., 2017, Suni in., 2021, Vlasak i lonescu, 2008].
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Badanie r6znic w aktywnoSci biologicznej wariantow tadunkowych mAbs czesto
ogranicza sie jedynie do badan in vitro lub in vivo na organizmach zwierzecych. Wysokie
koszty zwigzane z badaniami klinicznymi oraz konieczno$¢ uzyskania szeregu pozwolen
sprawiajg, ze okreslenie doktadnego i dtugoterminowego wptywu sktadu wariantéw na
prowadzenie terapii w organizmie chorego nie jest jeszcze doktadnie poznane, a prace

badaczy na ten temat czesto dajg sprzeczne wyniki [Beck i in., 2022].

Wykazano, ze deaminacja asparaginy w obrebie regionéw CDR, odpowiadajgca za
wystepowanie wariantéw kwasowych, prawie zawsze wptywa na pogorszenie wigzania
mAbs do antygenu [Bults i in., 2016, Dakshinamurthy i in. 2017, Haberger i in., 2014,
Harrisiin., 2001, Vlasakiin., 2009]. Podobna sytuacja zachodzi w przypadku izomeryzacji
tego aminokwasu [Harris i in,, 2001, Yan i in.,, 2016]. Badania nad wptywem glikozylacji
oraz sialilacji daty sprzeczne wyniki. Cze$¢ z nich wykazuje, ze te formy modyfikacji
potranslacyjnej nie wptywaja na zadne z gtéwnych funkcji przeciwciata [Khawli i in.,
2010, Miller i in. 2011], inne natomiast sugerujg obnizone powinowactwo do antygenu
oraz receptorow Fc [Scallon i in., 2007, Haberger i in. 2014]. Utlenianie metioniny moze
powodowac powstawanie zar6wno wariantéw kwasowych jak i zasadowych. Pomimo, ze
wiekszo$¢ badan wykazata brak korelacji pomiedzy wystepowaniem utlenienia
metioniny, a obnizeniem wtasciwoSci biologicznych biatka, to istniejg rowniez sygnaty

mowigce o obnizeniu zdolnoSci wigzania antygenu w takiej sytuacji [Teshima i in. 2011].

Podobnie jak w przypadku wiasciwos$ci farmakodynamicznych, sprzeczne wyniki
osiggane sg rowniez w trakcie okreslenia wtasciwos$ci farmakokinetycznych wariantow
tadunkowych mAbs. Przeciwciata naturalnie ulegaja pinocytozie w komdrkach
Srodbtonka. Receptory FcRn umozliwiajg czeSciowy recykling przeciwciat i ich zwrot
z wnetrza komorki do surowicy. Tym samym zdolno$¢ wigzania przeciwcial do FcRn
wptywa na ich okres poéttrwania w surowicy. Wielu autoréw wskazywato na rézne
powinowactwo wariantéw tadunkowych mAbs do receptoréw FcRn [Hintersteiner i in.,
20164, Hintersteiner i in. 2016b, Miao i in., 2017, Zhang i in., 2014]. Badania in vitro nie
uwzgledniajg jednak ztozonos$ci mechanizméw biologicznych wystepujacych w zywym
organizmie, a przez to czesto wstepne wyniki mogg nie mie¢ odwzorowania
w ostatecznymi dziataniu bioleku. Badania przeprowadzone w warunkach in-vivo na
organizmach mysich w warunkach sztucznego zaburzenia pl podstawowej formy
przeciwciata wykazaty, ze zmiana jego punktu izoelektrycznego liniowo oddziatuje na

okres pottrwania formy we krwi, skracajac go wraz ze wzrostem pl [Igawa i in., 2010].
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Boswell podajac mAbs szczurom zauwazyt roznice pomiedzy wariantami tadunku
zarowno w farmakokinetyce jak i w dystrybucji tkankowej [Boswell i in., 2010]. Khwali
wykazal natomiast, Ze warianty fadunkowe pochodzace z rutynowej technologii
otrzymywania mAbs i posiadajace standardowy zakres pl, po podaniu do organizmoéow

szczurow nie wykazujg réznic w farmakokinetyce [Khawli i in., 2010].

Wplyw wariantéw tadunkowych na wtasciwosci biologiczne produktu to cecha
indywidualna dla danego mAb. Nie ma ogolnej zasady decydujacej o korzystnym czy
jednoznacznie negatywnym wptywie danej grupy wariantéw na wtasciwosci biologiczne
i proces leczniczy wszystkich opracowywanych przeciwcial. Faktem jednak jest, ze
w przypadku pewnych modyfikacji Abs, szczegdlnie niepozadane s3 izoformy kwasowe.
Wykazuja one mniejsze powinowactwo do antygenu przez co ograniczaja skuteczno$¢
terapii. Na podstawie wytycznych opracowywanych przez ICH nadzér nad zawartoScig
wariantéw tadunkowych jest wiec jednym z kluczowych aspektéw kontroli produkcji
farmaceutycznych mAbs. Ma to szczeg6lne miejsce w przypadku lekéw bionastepczych,
w ktorych czesto, ze wzgledu na redukcje kosztéw, ogranicza sie faze badan klinicznych
dostosowujac sktad produktu bionastepczego do leku referencyjnego. Z drugiej strony
zawarto$¢ wariantow tadunkowych moze by¢ traktowana réwniez jako narzedzie do
kontroli powtarzalnosci procesu produkcji mAbs, ktére wskazuje na potencjalne

obnizenie aktywnosci biologicznej substancji leczniczej.

2.2. Produkcja oraz oczyszczanie mAbs

Wiasciwosci  biatek  znaczaco rézniag sie  od  wilaSciwosci  zwigzkow
matoczasteczkowych, przez co ich produkcja jest unikatowa i stosunkowo nowa gatezia

przemystu farmaceutycznego.

Tradycyjne metody produkcji lekdw matoczasteczkowych w skrocie opierajg sie na
syntezie chemicznej oraz/lub izolacji tych zwigzkéw z surowcéw naturalnych. Zwykle
w trakcie syntezy chemicznej substancja czynna APl (ang. Active Pharmaceutical
Ingredient) - powstaje jako gtéwny (kluczowy) produkt technologii lub tez API jest
izolowana (wychwytywana) jest z surowcow naturalnych. W obu przypadkach wychwyt
oraz oczyszczanie APl jest czesto mozliwe 2z wykorzystaniem prostych

procesow jednostkowych.
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Proces produkcji biolekow, w tym mAbs, odbywa sie poprzez biosynteze
w organizmach zywych lub ich komoérkach. Biosynteza zachodzi z wykorzystaniem
,maszynerii” komorkowej mikroorganizmu, przez co oprocz produktu kluczowego
wytwarzany jest rOwniez  szereg  zanieczyszczen  np.  zanieczyszczenia
wysokoczasteczkowe, @ HMWI  (ang. High  Molecular = Weight  Impurities),
niskoczasteczkowe, LMWI (ang. Low Molecular Weight Impurities), biatka komorek
gospodarza HCP (ang. Host Cel Protein), DNA, agregaty biatkowe, endotoksyny czy
sktadniki pozywki. Nawet ich niewielka ilo§¢ w produkcie gotowym jest niedopuszczalna,
poniewaz moze negatywnie oddzialywa¢ na organizm pacjenta, indukowa¢ odpowiedzZ
immunologiczng, degradowac biatko wtasciwe lub substancje pomocnicze w produkcie
gotowym, w trakcie przechowywania [Vanderlaan i in., 2018]. Aspekty te sprawiaja, ze
skomplikowana technologia produkcji mAbs podzielona zostata na dwa szeregowe etapy.
Etap USP odpowiada za wytworzenie mAbs w oparciu o metody biosyntezy - inZynierii
komérkowej oraz etap DSP, ktérego celem jest wychwyt i oczyszczenie czasteczek biatek
terapeutycznych do wartosci czysto$ci wymaganych farmakologicznie dla omawianych
lekéw. Oba te etapy technologiczne sg tak samo istotne w produkcji biofarmaceutykow,
jednak na chwile obecng wieksze oczekiwania oraz wyzwania w rozwoju stawiane sa dla
etapu DSP, ktéry jest obecnie ,waskim gardtem” dla produktywno$ci procesu.
JednoczesSnie szacuje sie, Ze etap ten moze stanowi¢ ponad 70% kosztéw produkcji, co
w duzej mierze zwigzane jest ze stosowaniem w tym etapie technologii otrzymywania
mAbs kosztownych i mato przepustowych metod chromatograficznych [dos Santos i in.,

2017, Costioli i in., 2010].

2.2.1. Wytwarzanie mAbs — USP

USP to grupa metod i proceséw rozpoczynajacych technologie produkcji przeciwciat,
majaca na celu wytworzenie czasteczek terapeutycznego mAbs poprzez biofermentacje
w komdrkach ssaczych lub rzadziej w bakteriach. Etapy USP produkcji mAbs zwykle
skladajg sie z inokulacji pozywki komoérkami gospodarza, produkcji wtasciwej poprzez
stopniowy wzrost objetosci bioreaktoréw oraz wstepnego oczyszczania (rys. 4). Liczba
i rodzaj proceséw (etapoéw USP) moze by¢ rézna w zaleznosci od skali procesu, rodzaju
produkowanego mAbs oraz uzytego systemu ekspresji [Gronemeyer i in., 2014, Shukla
i Thommes, 2010]. Inokulacja polega na wprowadzeniu genetycznie zmodyfikowanych
komorek zawierajacych geny ekspresji terapeutycznego mAbs do pozywki hodowlane;j.
Skala wstepnej inokulacji zawiera sie w przedziale od kilku do kilkudziesieciu litrow.

Najczestszym typem systemow ekspresji mAbs s komorki ssacze linii CHO, (komdrki
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jajnika chomika chinskiego, ang. Chinese Hamster Ovary) oraz NSO i Sp2/0, (mysie
komorki szpiczaka, ang. murine myeloma cells). Okoto 5% mAbs produkowane jest
natomiast w komorkach bakteryjnych E. Coli [dos Santos i in., 2018]. W Polsce na chwile
obecng produkowane sg dwa preparaty mAbs posiadajgce akredytacje FDA oraz EMEA:
Natalizumab produkowany w komérkach CHO oraz Ranibizumab ulegajacy ekspresji
w E. Coli. Produkcja wtasciwa odbywa sie poprzez stopniowe zwiekszanie objetosci
bioreaktoréw celem optymalnego namnazania komdrek, zuzywania skiadnikow
odzywczych oraz gromadzenia ubocznych metabolitéw procesu. Wstepne bioreaktory na
etapie rozwoju moga mie¢ objeto$¢ od kilkuset do kilku tys. L, natomiast objeto$¢
gltéwnego bioreaktora procesowego moze wynosi¢ nawet 25 tys. L. Przebieg procesu
w bioreaktorze poprzez objeto$¢ oraz stezenie produktu kluczowego warunkuja jego
wydajno$¢ i produktywnos$¢. W ciggu ostatnich dwdéch dekad dzieki rozwojowi inZzynierii
genetycznej podwyzszono stezenie mAbs w zbiorze medium pohodowlanym
z poczatkowych 0.2 mg mL-1 do 13 mg mL-1, a nawet 27 mg mL-! przy zastosowaniu
modyfikowanej perfuzji. Zwiekszenie skali procesu oraz wzrost stezenia mAbs sprawia,
Ze obecnie stosowane bioreaktory osiagaja produktywnos$¢ od 15 do 100 kg produktu na

szarze [Kelley, 2009, Shukla i Thommes, 2010].

Metody wstepnego wydzielania produktu kluczowego z pozostatosci komoérkowych
zaliczane sg do zakresu etapow USP (rys. 4). Moga to by¢ metody filtracji, wirowania,
sedymentacji. W przypadku produkcji biatek w komoérkach bakteryjnych konieczny jest
dodatkowy etap homogenizacji majacy na celu chemiczne lub mechaniczne rozbicie
Sciany oraz btony komorkowej, a przez to uwolnienie produktu do roztworu
pohodowlanego [Pekarsky i in., 2018, Tatli i in., 2023]. Prostota przenoszenia skali,
rozwoj technik inzynierii genetycznej oraz wzrost przepustowosci sprawito, ze USP nie

jest juz etapem limitujagcym produkcje mAbs.
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Rys. 4. Przyktadowy schemat technologiczny procesu produkcji mAbs z podziatem na USP i DSP
[Sommerfeld i Strube, 2005].

2.2.2. Oczyszczanie mAbs — DSP

Przemystowe oczyszczanie terapeutycznych mAbs jest procesem wieloetapowym co
przedstawiono na rys 4. Liczba poszczegélnych etapow, ich kolejnos¢ w DSP, dobér
odpowiednich metod oraz organizacja procesu nie s3 jednolite i zaleza od wielu
czynnikéw, takich jak: rodzaj oczyszczanego mAbs, system ekspresji biatka, rodzaje
zanieczyszczen, wielko$¢ skali czy poziom wyszkolenia personelu. Podobnie jak
w przypadku USP, w DSP roéwniez wymieni¢ mozna kilka elementéw, ktdére s3g
powtarzalne dla wszystkich mAbs. Sg to: wychwyt mAbs, doczyszczanie, inaktywacja
wirusowa (dotyczy produkcji w komorkach ssaczych) oraz filtracja finalna i formulacja.
Pod wzgledem technologicznym w procesie DSP mAbs stosowane s3 metody
chromatograficzne jako gtdwne oraz metody ,niechromatograficzne” jako metody

pomocnicze [Sommerfeld i Strube, 2005].

2.2.2.1.Techniki chromatograficzne oczyszczania terapeutycznych mAbs
Techniki chromatograficzne stanowig obecnie cykl podstawowych proceséw DSP do
wychwytu i oczyszczania mAbs. Techniki te majg wiele zalet, odznaczajg sie wysoka
selektywnos$cig i powtarzalno$cig, a ich wykorzystywanie pozwala otrzyma¢ produkt
o wysokiej czystosci [Doltade i in., 2023., Dutra i in., 2020]. W wielu przypadkach metody
chromatograficzne umozliwiaja uniwersalno$¢ stosowania dla réznego rodzaju
rozdzielanych czasteczek [Antoniou i in., 2017, Milne i in., 2016, Antos i in., 2016, Antos
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iin, 2017]. Wieloletni okres rozwoju chromatografii, poczatkowo analitycznej
a nastepnie preparatywnej, pozwolit na dobre poznanie procesu i jego matematyczny
opis, dlatego tez chromatografia jest obecnie procesem teoretycznie dobrze poznanym
oraz opisanym, a przenoszenie skali procesu oparte jest na metodach obliczeniowych
(modelach dynamiki chromatografii). Skutkiem tego jest obnizenie Kkosztow
wprowadzania na rynek nowych biolekéw, ale tylko do okreSlonego poziomu

wynikajacego z wysokich kosztow tego procesu.

Na Kkoszt procesu sktadajg sie: konieczno$¢ stosowania drogich zestawow
chromatograficznych (aparatura), koszty wynikajace z duzego zuzycia buforéw (faza
ruchoma), a przede wszystkim koszty wynikajace z ceny zt6z wynoszacych 5 000 -
15000€ za 1L oraz ich wysokiego zuzycia. Ztoza chromatograficzne wykazuja
ograniczong pojemno$¢ wigzania adsorbatéw biatkowych, a ich masa uzyta w procesie
warunkowana jest objetos$cig aparatu (kolumny chromatograficznej). Czesto konieczne
jest porcjowanie materialu otrzymanego w jednej szarzy USP na kilka cykli
chromatografii. Zywotno$¢ samego zloza jest réwniez ograniczona, a jej wymiana

podwyzsza koszty eksploatacyjne produkcji [dos Santos i in., 2017, Franzreb i in., 2014].

Ponadto, w wiekszosci opisywanych technologii, chromatografia jest procesem
prowadzonym w trybie okresowym, co w potaczeniu z niewielkg pojemnoscig kolumn
ogranicza jej produktywno$c¢ i wydtuza czas procesu [Antoniouiin., 2017, Chiuiin., 2017,
Ghose i in., 2014]. Alternatywnym podejSciem moze by¢ stosowanie chromatografii
ciggtej, ktéra dzieki swojej efektywnosci i zdolnosSci do przetwarzania duzych iloSci
materiatu, staje sie coraz bardziej popularna w réznych gateziach przemystu.
Rozwigzania tego typu s3 jednak jeszcze stabo poznane, przez co wprowadzenie ich na
rynek farmaceutyczny bedzie wymagato duzych naktadéw finansowych oraz czasu

niezbednego do rozwoju oraz walidacji procesow [Girard i in., 2015, Lin i in., 2021].

Najczes$ciej stosowanymi technikami chromatograficznymi do oczyszczania mAbs s3a:
chromatografia powinowactwa AC (ang. Affinity Chromatography), jonowymienna IEX
(ang. Ion Exchange Chromatography) oraz oddzialywan hydrofobowych HIC
(ang. Hydrophobic Interaction Chromatography).
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Chromatografia powinowactwa AC

Chromatografia powinowactwa AC jest zazwyczaj pierwszym wyborem w trakcie
opracowywania procesu DSP mAbs. Ta technikg realizowany jest etap wychwytu

przeciwciat z roztworu pohodowlanego.

Zasada jej dziatania polega na interakcji pomiedzy oczyszczanym mAbs a selektywnym
biatkiem, ktére zwigzane jest z zywica chromatograficzng tworzac tzw. ligand.
W warunkach natywnych dla obu biatek mAbs pozostaje unieruchomione w kolumnie na
ligandach natomiast wiekszo$¢ zanieczyszczen ulega wymyciu. Elucja mAbs z kolumny
odbywa sie najczesciej poprzez skokowe obnizenie pH fazy ruchomej. Znane sg rézne
rodzaje biatek wykazujace powinowactwo do specyficznych czeSci przeciwciat np.: biatko
G, biatko L. Jednak najszersze zastosowanie w przemysle znalazto biatko A. Wykazuje ono
zdolno$¢ odwracalnego wigzania sie z fragmentami Fc przeciwciat klasy IgG [Chahar i in.,
2019, Ramos i in., 2018]. AC pozwala otrzyma¢ materiat o czysto$ci > 95% mAbs
bezposrednio z roztworu pohodowlanego juz w jednym etapie [Doltade i in., 2023, Dutra
i in., 2020, Shukla i Hinkekley, 2008]. Ograniczenia opisane powyzej dla ogétu technik
chromatografii preparatywnej dotycza rowniez AC, warto jednak wspomnie¢, ze technika
ta jest najbardziej kosztowng ze wszystkich stosowanych w procesie DSP mAbs. Ponadto
cze$¢ zanieczyszczen tj.: biatka komoérek gospodarza HCP (ang. Host Cell Proteins), DNA
czy endotoksyny nie sg catkowicie usuwane w trakcie AC i moga przechodzi¢ do
potproduktu. Wraz z eksploatacjg kolumny réwniez biatko A moze ulega¢ degradacji
i uwalnia¢ sie z matrycy. Ww. substancje nie mogg znaleZ¢ sie w produkcie koncowym,
przez co muszg by¢ usuwane na dalszych etapach DSP [Franzreb i in., 2014, Pathak

i Rathore, 2016].
Chromatografia jonowymienna 1EX

Chromatografia jonowymienna [EX jest szeroko stosowang metoda oczyszczania mAbs,
biatek fuzyjnych oraz innych rodzajéow biofarmaceutykdéw na skale masowa. Zasada jej
dzialania opiera sie na oddziatywaniach elektrostatycznych pomiedzy tadunkami na
powierzchniami biatek a natadowanymi grupami funkcyjnymi (ligandami)
immobilizowanymi na Zywicy chromatograficznej [Ghose i in. 2017]. Wyrdznia sie
chromatografie anionowymienng, AEX (ang. Anion Exchange Chromatography) z dodatnio
natadowanymi grupami funkcyjnymi oraz chromatografie kationowymienng CEX
(ang. Cation Exchange Chromatography) posiadajaca ujemny tadunek grup funkcyjnych.
0d rodzaju zastosowanych grup funkcyjnych zywice zaliczane sg do silnych lub stabych
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wymieniaczy jonowych, co z kolei przeklada sie na ich selektywno$¢ w procesie
chromatografii [Staby i in. 2005]. Dwa gtéwne zastosowania IEX w przypadku DSP mAbs
to doczyszczanie przeciwcial z zanieczyszczen po etapie wychwytu oraz rozdzielanie

wariantow w celu regulacji ich sktadu w puli mAbs.

Etap doczyszczania mAbs z zanieczyszczen poprocesowych jest realizowany z wysoka
selektywno$cig zar6wno z zastosowaniem chromatografii AEX jak i CEX. Przeciwciata
wykazujg stosunkowo wysoka warto$¢ pl, dzieki czemu posiadajg niski tadunek w pH
7-8 w typowo stosowanych buforach [Shukla i Thommes, 2010]. W tych samych
warunkach obecne w strumieniu zasilajgcym zanieczyszczenia, takie jak: DNA, HCP oraz
endotoksyny posiadajg silny tadunek ujemny. Umozliwia to tatwe oddzielenie
zanieczyszczen z roztwor6w mAbs poprzez zastosowanie AEX w trybie przeptywowym
[Curtis i in., 2003]. W tym trybie frakcja przeptywowa zawiera mAbs, natomiast frakcja
zatrzymana w kolumnie chromatograficznej zawiera DNA, HCP, endotoksyny oraz pewna
ilos¢ wiruséw. Ilo$¢ zanieczyszczen jakie zostaty do usuniecia w dalszych etapach DSP
oraz efektywno$¢ AEX umozliwiajg zastosowanie mniej pojemnych, ale tanszych
w eksploatacji membran adsorpcyjnych jednokrotnego uzytku [Trnovec i in., 2020].
Zanieczyszczenia o wyzszym pl, o wtasciwos$ciach zblizonych do przeciwciat takie jak:
agregaty biatkowe czy czasteczki biatka A, nie sg efektywnie usuwane podczas AEX. Ich
eliminacja z roztworu jest mozliwa z wykorzystaniem chromatografii CEX [Stein
i Kiesewetter, 2007]. W tym przypadku proces prowadzony jest w trybie wigzania
w niskim pH i elucji poprzez jego skokowy lub liniowy wzrost. Frakcjg zatrzymywang na
kolumnie jest mAb, natomiast pozostate zanieczyszczenia ulegaja wymyciu. Duze masy
mAbs otrzymane w hodowlanych komorkowych wymuszajg stosowanie kolumn CEX

o duzych pojemnosciach, co przektada sie na znaczacy wzrost kosztow procesowych.

Drugim zastosowaniem chromatografii jonowymiennej jest rozdzielanie wariantow
tadunkowych w celu regulacji ich sktadu w puli mAbs. Proces ten prowadzi sie zazwyczaj
w trybie wigzania i elucji, a wiec standardowym wyborem do realizacji tego celu jest
chromatografia CEX [Chungiin., 2018, Feketeiin., 2015, Ahmediin., 2019]. W przypadku
bardziej zasadowych mAbs mozliwe jest wykorzystanie rowniez chromatografii AEX
[Teshimaiin., 2011]. Elucja wariantéw moze by¢ prowadzona w gradiencie liniowym soli
lub pH [Leeiin., 2018, Teshimaiin., 2011]. Zblizone warto$ci tadunku powierzchniowego
poszczegbélnych grup wariantéw sprawiaja, ze niezaleznie od stosowanego rodzaju

gradientu ich rozdzielanie metodami IEX jest zazwyczaj mato efektywne. Naktadajace sie

29



profile stezenia poszczeg6lnych wariantow wymuszajg zawracanie frakcji do ponownego
rozdzielania. Ponadto tak jak w przypadku AC ograniczona pojemno$¢ kolumn wymusza
porcjowanie pétproduktu jednej szarzy na kilka przebiegéw. Ustalanie sktadu wariantéw

z wykorzystaniem IEX jest obecnie najbardziej czasochtonnym etapem w DSP mAbs.
Chromatografia oddziatywan hydrofobowych HIC

Chromatografia HIC opiera sie na interakcjach pomiedzy hydrofobowymi ligandami
matrycy a hydrofobowymi resztami aminokwasowymi na powierzchni biatka,
z wykorzystaniem czasteczek wody. Mechanizm adsorpcji oraz pézniejszej elucji z fazy
stacjonarnej opiera sie na zmianie stezenia uzytej w HIC soli kosmotropowej (patrz
podrozdz. 2.3.2.) posiadajacej zdolno$¢ rozpraszania otoczki hydratacyjnej z powierzchni
polipeptydéw w fazie ruchomej. Utrata otoczki hydratacyjnej zwieksza odziatywania
hydrofobowe pomiedzy czasteczkami biatka, co skutkuje ich aglomeracja oraz
wypadaniem z roztworu [Burgess, 2009, Dumetz i in., 2008]. Adsorpcja biatek wzrasta
wraz ze zwiekszajacym sie stezeniem soli kosmotropowych w fazie ruchomej, natomiast
zmniejszanie stezenia powoduje zanik oddziatywan biatka z matryca oraz stopniowa

elucje [Eriksson, 2018].

HIC jest najrzadziej stosowang metoda oczyszczania mAbs sposréd wszystkich ww.
technik chromatograficznych. Gtéwne zastosowania HIC w DSP dla mAbs to usuwanie
wysokoczgsteczkowych agregatéw (HMWI) oraz HCP. Gtéwnym problemem stosowania
tego rodzaju chromatografii jest obniZenie rozpuszczalnos$ci i stabilnosci biatek
w obecnosci wysokich wartosci stezenia soli, co moze prowadzi¢ do dimeryzacji czy tez
stragcania biatek w kolumnie. Zbyt niska sita jonowa eluentu moze prowadzi¢ natomiast
do obnizenia efektywnosci procesu. Dobor matrycy oraz warunkdéw chromatograficznych
musi by¢ zwykle poprzedzony badaniami stabilnoSci oraz rozpuszczalno$ci mAbs

w warunkach prowadzenia procesu [Ghose i in. 2017, Vajda i Miiller, 2017].

Prace nad maksymalizacjg produktywnosci, wydajnosci oraz optacalnosci rozdzielania
chromatograficznego wariantow tadunkowych mAbs zostaty podjete przez zespoét
Katedry Inzynierii Chemicznej i Procesowej PRz. Zaproponowano miedzy innymi
modyfikacje warunkéw chromatografii IEX, ktéra pozwolita na regulacje skitadu
wariantéw przy duzym przetadowaniu masowym mAbs [Baran i in., 2021, Zimoch,
Rumanek i in., 2023, Rumanek i in., P2022]. Temat optymalnego zastosowania
chromatografii IEX do rozdzielania wariantéw to temat innej pracy doktorskiej, ktorej
tre$¢ zaziebialta sie tematyka z niniejszg praca.
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2.2.2.2. Inne sposoby przemystowego oczyszczania terapeutycznych mAbs
Inng grupg procesdow wykorzystywanych w DSP mAbs oprocz chromatografii sg
metody ,niechromatograficzne”. Szerokie zastosowanie w DSP biofarmaceutykéow
znalazly np. techniki filtracyjne oraz membranowe. Do grupy metod
»niechromatograficznych” zalicza sie rowniez techniki tj. ekstrakcja ATPE, krystalizacja,
atakze stracanie, ktore byto tematem niniejszej pracy. Ich obecne zastosowanie
w przemysle jest ograniczone, jednak w ostatnich latach ciesza sie one duzym

zainteresowaniem ze wzgledu na swoje mozliwosci.
Metody filtracyjne

Ze wzgledu na rodzaj rozdzielanych czasteczek oraz rozmiar poréw stosuje sie filtracje
wglebng, mikrofiltracje, filtracje wirusowg oraz ultrafiltracje i diafiltracje [Marichal-
Gallardo i Alvarez, 2012]. Filtracja wgtebna oraz mikrofiltracja stanowig podstawowe
techniki usuwania wiekszych zanieczyszczen z roztworéw pohodowlanych, takich jak
resztki komoérkowe, agregaty biatkowe, bakterie czy czastki state. Filtry o porowatosci
0.22 pm stosowane sg wielokrotnie w DSP, po kazdej operacji jednostkowej w celu
ograniczenia mozliwosci kontaminacji krzyzowej potproduktu oraz ochrony
zaawansowanych systemow aparaturowych przed czastkami statymi [Marichal-Gallardo
i Alvarez, 2012, Nadariin., 2021, Roush i Lu, 2009]. Filtracja wirusowa to technika majaca
na celu redukcje wirusé6w w produkcie pohodowlanym do wartos$ci akceptowalnych
przez ICH. Przemyst farmaceutyczny klasyfikuje wirusy w dwéch kategoriach, 20 nm
i wieksze (parwowirusy) oraz 50 nm i wieksze (retrowirusy), przez co punkt odciecia
membran wirusowych mies$ci sie w zakresie 15-50 nm [Marichal-Gallardo i Alvarez, 2012,

Matilla i in., 2016, Shukla i in., 2007].

Ultrafiltracja i diafiltracja UF/DF to szeroko stosowana w przemysle produkcji mAbs
technologia regulacji stezenia produktu, wymiany oraz odsalania buforé6w. Membrany
UF/DF posiadaja rozmiary poréw w zakresach 30-50 kDa, przez co s3 nieprzepuszczalne
dla mAbs, umozliwia to zatezanie czgsteczek biatka w roztworze oraz jego po6Zniejsze
rozcienczanie buforem przechowalniczym [Marichal-Gallardo i Alvarez, 2012., Nadari in.,

2021, Rosenbergi in., 2009, Whitaker i in., 2022].
Ekstrakcja ATPE

Ekstrakcja w wodnych uktadach dwufazowych, ATPE jest rodzajem operacji
rozdzielania, w ktdrej stosuje sie dwa niemieszajace sie ze soba roztwory wodne,

w ktérych sktadniki znajduja sie powyzej okreSlonych wartos$ci stezenia krytycznego
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okreslajacego ich wzajemng rozpuszczalno$¢. NajczeSciej wykorzystywane uktady to
hydrofilowe roztwory: polimer-polimer, polimer-sol lub alkohol-sél [Soares i in., 2015].
ATPE zapewnia tagodne i biokompatybilne sSrodowisko dla biomolekul, w tym mAbs, ze
wzgledu na wysoka zawarto$¢ wody w obu fazach. Biomolekuty ulegaja podziatowi
pomiedzy faze gérng a dolng w zaleznos$ci od wybranego uktadu faz, ich stezenia, masy

czasteczkowej, sity jonowej oraz pH [Asenjo i Andrews, 2011].

Zaletg ATPE jest niski koszt w poréwnaniu z chromatografig. Proces jest rowniez tatwy
do przenoszenia skali, objeto$¢ procesowa ograniczana jest w zasadzie jedynie
rozmiarem reaktora [Wessner i in., 2020]. W$réd przyktadéw zastosowania ATPE
wyro6zni¢ mozna oddzielanie mAbs od HCP. Proces ten zostat z powodzeniem opracowany
przy 75% czysto$ci materiatu oraz wydajnosci 95% [Azevedo i in., 2009]. Prowadzone s3
réwniez prace nad mozliwoscia prowadzenia procesu w sposéb ciagglty. Problemem
metody pozostaje niekontrolowana agregacja biomolekul wywotana wysokimi

stezeniami sktadnikéw faz, to jest polimeru oraz soli [Wessner i in. 2020].
2.3. Stracanie i krystalizacja biatek

Stracanie oraz krystalizacja biatek to proces przejscia polipeptydu z roztworu do osadu
pod wptywem obnizenia jego rozpuszczalnos$ci - stezenie biatka jest wyzsze niz stezenie
wynikajgce z rownowagi ciecz-cialo state w roztworze. Uzyskang morfologie osadu

warunkuje rodzaj prowadzonego procesu.

Stracanie jest procesem fatwym do przeprowadzenia, wykazujacym szybka kinetyke,
co ma duze znaczenie w procesach przemystowych, gdzie czas jest jednym z kluczowych

parametrow operacyjnych.

Krystalizacja biatek w stosunku do stracania jest procesem znacznie trudniejszym do
zaprojektowania i przeprowadzenia, ze wzgledu na skomplikowang termodynamike
procesu, konieczno$¢ Kkontroli wielu parametréw operacyjnych oraz wptyw

zanieczyszczen na przebieg procesu.

Produktem krystalizacji jest biatko o uporzagdkowane;j i stabilnej sieci krystalicznej,
w przeciwienstwie do strgcania, w ktorym otrzymuje sie osad amorficzny. Uzyskiwana
faza krystaliczna charakteryzuje sie wyzsza stabilnoScia niz bezpostaciowy osad, przez co

biatko moze by¢ przechowywane w tej postaci przez dtugi czas.
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2.3.1. Podstawy procesu
Sita napedowg procesu stracania oraz krystalizacji jest przesycenie. Przesycenie to
réznica stezenia pomiedzy stezeniem biatka w przesyconym roztworze a jego
rozpuszczalnoscig (stezeniem réwnowagowym). Réwnowaga fazowa, ciecz-ciato state
przedstawiana jest najcze$ciej na dwuwymiarowym diagramie, ktérego wspotrzedne
przypisane sg stezeniu biatka oraz precypitantu, rys. 5. Na diagramie wyréznia sie
4 strefy: roztwor nienasycony, strefe metastabilng, nukleacji (labilng) oraz strefe

wytracania [Asherie, 2004, Chen i in., 2021].

Strefa wytracania

Stezenie biatka

SteZenie precypitantu

Rys.5. Schematyczny diagram fazowy w krystalizacji biatek (lewa strona), ilustracje otrzymanych
w pracach wlasnych osadéw mAb2: a) krysztatu oraz b) fazy amorficznej (prawa strona).

Proces krystalizacji biatka zachodzi jedynie w przypadku, kiedy skiad roztworu
przesyconego znajdzie sie w strefach: labilnej (nukleacji) lub metastabilnej. Strefa labilna
charakteryzuje sie spontanicznym zarodkowaniem (homogenicznym), ktdre inicjuje
wzrost krysztatow. Czas, w ktérym uktad krystalizacyjny znajduje sie w strefie labilnej
decyduje o liczbie powstatych krysztatéw, ich formie polimorficznej, wielkoSci oraz
rozktadzie tych wielkoSci. W strefie metastabilnej przesycenie nie jest wystarczajace, aby
mozliwe byto wystapienie zarodkowania spontanicznego. Krysztaty w tej strefie moga
zarodkowa¢ na skutek szczepienia (nukleacja wtérna, heterogeniczna), czy tez
w obecnosci zarodkéw krystalizacyjnych dostarczonych z zewnatrz, np. ze strefy labilne;j.
Nowopowstate krysztaly moga nastepnie rosna¢ w strefie metastabilnej, az do osiggniecia

réwnowagi krystalizacyjne;.
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Wzrost krysztalow w strefie metastabilnej jest procesem limitowanym przez dyfuzje,
zaleznym w duzej mierze od proceséw transportu masy biatka z roztworu do powierzchni
krysztalu. Wzrost krysztaldw moze by¢ zahamowany w obecno$ci zanieczyszczen
procesowych, ktére moga wbudowywac¢ sie w sie¢ krystaliczng oczyszczanego
polipeptydu. W trakcie procesu do sieci krystalicznej biatka wbudowywane sg réwniez
czasteczki wody moggce stanowi¢ nawet 70% masy krysztatu. NajczeSciej faza krysztatu
jest faza heterogeniczng co moze wynika¢ z obecnos$ci réznych struktur krystalicznych
lub form biatka w fazie statej i wody zwigzanej z powierzchnig krysztatu. Pobranie wody
przez faze stalg powoduje zageszczenie biatka oraz wzrost stezenia precypitantu w fazie
ciektej (roztworze). Powoduje to zmiany lokalnej rozpuszczalno$ci biatka.
Podsumowujac, wigzanie wody z roztworu na powierzchni krysztatéw biatka przesuwa
ré6wnowage miedzyfazowa, a przez to utrudnia optymalizacje procesu

[Kotodziej iin., 2018].

Wartosci przesycenia oraz zakres stezenia precypitantu, przy ktérych uzyskiwana jest
faza krystaliczna, wyznaczaja tzw. okno operacyjne. W przypadku wiekszosci biatek okno
to ma bardzo waski zakres. Ponadto krystalizacja biatek charakteryzuje sie powolng
kinetyka, przez co bardzo czesto nie nadaje sie do zastosowan przemystowych [Asherie,
2004, Chen i in, 2021, Gutierrez-Quezada i in., 2010, Kotodziej i in., 2018,
Simoneiin., 2018].

Obszarem na diagramie fazowym, ktéry byt obszarem zainteresowania w niniejszej
pracy jest strefa wytrgcania. Rozpuszczone biatko w stanie wysokiego przesycenia
wytraca sie z roztworu w postaci amorficznego osadu. Granica strefy wytrgcania nie jest
Scisle okreSlona, przez co =zakres ich stosowania nie musi byC¢ precyzyjnie
optymalizowany, jak ma to miejsce w przypadku krystalizacji. Stracanie jest rGwniez mato
wrazliwe na parametry procesowe oraz Srodowiskowe i moze zachodzi¢ nawet przy
znacznym zanieczyszczeniu roztworu, jak ma to miejsce w przypadku roztworow
pohodowlanych mAbs. Stracanie charakteryzuje sie szybka kinetyka, dzieki czemu
réwnowaga fazowa osiggana jest po kilku do kilkunastu minutach [Asherie, 2004, Chen
iin., 2021, Rumanek i in., 2022, Rumanek i in., 2024a, Rumanek i in., 2024b]. Powyzszy
opis mechanizmu procesu stracania wskazuje na fakt, ze czysto$¢ otrzymywanego osadu

nie jest zadowalajaca, osad jest bezpostaciowy i niestabilny.
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2.3.2. Rodzaje precypitantéw
Przesycenie jako sita napedowa procesu strgcania i krystalizacji jest osiggane
najczesciej poprzez dodatek precypitantu, ktéry dodany do ukladu obniza
rozpuszczalno$¢ biatka. Mechanizm jego dziatania zalezny jest od rodzaju uzytego
zwigzku. Precypitanty dzieli sie zwykle na 3 kategorie: sole nieorganiczne, polimery oraz

zwigzki organiczne (Tabela 2).

Innym sposobem osiaggniecia przesycenia jest manipulacja parametrami uktadu, takimi
jak pH czy temperatura. W przypadku temperatury stabilno$¢ biatek ogranicza zakres
zmian wartosci tego parametru, przez co metoda ta nie nadaje sie do oczyszczania biatek

na skale masowg [Krauss i in., 2013].

Tabela 2. Precypitanty stosowane w krystalizacji biatek [Krauss i in., 2013].

Sole \ Zwiazki organiczne \ Polimery
siarczan amonu MPD glikol polietylenowy -
siarczan litu [zopropanol 200-35000
octan amonu Etanol glikol propylenowy 400
chlorek sodu 1,3-propanodiol poli(winylopirolidon)
cytrynian amonu | dioksan propoksylan pentaerytrytolu
mréwczan amonu | aceton poliakrylan
cytrynian sodu butanol polikarboksylany
mréwczan sodu acetonitryl monometyloglikol -
fosforan amonu dimetylosulfotlenek polietylenowy 2000-5000
fosforan sodu heksanodiol
fosforan potasu metanol
azotan amonu glikol etylenowy 200-400
tiocyjanian potasu | kwas malonowy
octan sodu kwas hydroksybursztynowy
octan magnezu kwas bursztynowy
siarczan magnezu | glicerol
azotan sodu imidazol

Wysalanie jest powszechnym okre$leniem procesu, polegajacego na strgcaniu biatek
pod wpltywem dodatku soli. Biatka wykazujg stabg lub niemal wrecz zerowa
rozpuszczalno$¢ w czystej wodzie dejonizowanej, co jest spowodowane wystepowaniem
na ich powierzchni ujemnych oraz dodatnich tadunkéw, co sprzyja aglomeracji ich
czasteczek. Biatka przy braku obecnosSci jonéw w otoczeniu, tatwo aglomeruja i ulegaja
wytraceniu z roztworu. Dodatek juz nawet niewielkiej iloSci soli w roztworze neutralizuje
tadunki powierzchniowe biatek zdysocjowanymi jonami, przez co nie wchodza one
w interakcje miedzyczasteczkowe i pozostaja rozpuszczone w roztworze. Efekt ten

okreslono mianem wsalania biatek [Duong-Ly i Gabelli, 2014, Mc Pherson i Gavira, 2004].
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Przy okreslonej wartosSci stezenia soli, biatka uzyskuja maksymalng rozpuszczalnos¢,
a dalszy wzrost obecnos$ci jonéw w roztworze skutkuje ich wysalaniem. Wysalanie biatek
wigze sie ze wzrostem interakcji pomiedzy jonami a czasteczkami rozpuszczalnika oraz
automatycznym spadkiem podobnych odziatywan po stronie rozpuszczonych
polipeptydéw. Sole posiadajagce zdolno$¢ rozpraszania otoczki hydratacyjnej
z powierzchni polipeptydéw nazwano solami kosmotropowymi (kosmotropami). Utrata
otoczki hydratacyjnej zwieksza odziatywania hydrofobowe pomiedzy czasteczkami
biatka, co skutkuje ich aglomeracjg oraz wypadaniem z roztworu [Burgess, 2009, Dumetz
iin., 2008]. Proces ten okreslony jest ujemnymi warto$ciami energii swobodnej Gibbsa,
CO 0znacza, ze wystepuje samorzutnie w momencie przekroczenia granicznego iloczynu
stezen biatka oraz soli. Efektywno$¢ wysalania biatek z wykorzystaniem soli
kosmotropowych, zalezna jest od rodzaju uzytego jonu, a zalezno$¢ ta opisana zostata

przez szereg Hofmaistera [Gregory i in., 2022, Hyde i in., 2017].

Mechanizm strgcania biatek wywotany obecnoscia polimeréw ttumaczony jest obecnie
przez teorie strefy wyczerpania oraz teorie wykluczonej objetoSci [Hammerling i in.,
2017]. W przypadku teorii wykluczonej objetoSci zaktada sie, Ze czasteczki biatka sg
sterycznie wykluczane z objeto$ci roztworu zajmowanej przez PEG, jednocze$nie
zageszczajac sie w pozostatej objetoSci roztworu. W wyniku tego stezenie biatka
stopniowo ros$nie dochodzac do granicy rozpuszczalno$ci, po przekroczeniu ktorej
zaczyna agregowac [Iverius i Laurent, 1967, Poison, 1977]. Dodatek soli moze w takim
przypadku przesuwa¢ roéwnowage procesu podobnie jak ma to miejsce

w trakcie wysalania.

Teoria strefy wyczerpania zaktada, ze polimery o matej masie takie jak np. PEG nie
mogg znajdowac sie w bezposrednim kontakcie z wiekszymi czgsteczkami biatek. Tworzy
to strefe wyczerpania, bezposrednio otaczajacg polimer. Kiedy dwie czasteczki biatka
zblizajg sie do siebie wystarczajgco blisko, ich strefy wyczerpania sie naktadajg, co
powoduje, ze czasteczki polimeréw sg wytaczone z obszaru miedzy nimi. Wynikajace
z tego niezrOwnowazone ciSnienie osmotyczne prowadzi do przyciggania pomiedzy
czasteczkami biatek, a w dalszym ciggu do ich aglomeracji lub koagulacji [Asakura
i Oosawa, 1958, 0dijk, 2009, Virares i in., 2002]. Obie teorie zaktadaja, Ze biatka
w obecnosci polimeréw daza do obniZenia energii swobodnej, co skutkuje przejsciem
z roztworu do osadu. Stracanie biatek w obecnoSci polimeréw zalezne jest od sity jonowej

roztworu, temperatury i pH [Knevelman i in., 2009]. Wykazano réwniez, Ze znaczacy
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wpltyw na przebieg procesu ma rozmiar czasteczki biatka oraz uzytego precypitantu
opisany promieniem hydrodynamicznym. Badania prowadzone z wykorzystaniem PEG
oréznej liniowej dtugosSci tancucha wykazaty, ze wraz ze wzrostem masy PEG,
rozpuszczalnos$¢ biatek maleje [Polson i in., 1964]. W praktyce wykorzystywany jest
zwykle PEG o liniowej strukturze tancucha, o masie w zakresie 2-10 kDa, wykazujacy
optimum pomiedzy witasciwos$ciami stracajacymi a lepkoS$cig roztworu. Polimer ten
znalazl bardzo szerokie zastosowanie w stragcaniu mAbs ze wzgledu na swoje wtasciwosci,
jest stosunkowo tani, nietoksyczny, ma charakter obojetny, przez co nie wptywa na site
jonowa roztworéw. Dane literaturowe moéwia rowniez, ze w pewnym zakresie wartosci

stezenia PEG wywiera stabilizujgcy wptyw na strukture mAbs.

Przej$cie fazowe biatek moze zosta¢ rowniez osiggniete poprzez zmiane pH. Jest to
jeden z najistotniejszych parametréw poddawanych kontroli w trakcie strgcania biatek.
Biatka wykazujgq wtasciwo$ci amfoteryczne w zaleznosci od pH, w ktérym sie znajduja.
Wiasciwosci te wynikajg z reszt aminokwasowych na powierzchni biatek. Aminokwasy
kwasowe zawierajgce grupy -COOH s3 donorami H+, natomiast aminokwasy zasadowe
o grupach -NHz2 s3 ich akceptorami. Poziom protonowania biatka a tym samym jego
wypadkowy tadunek jest zalezny od pH $rodowiska. W pH réwnym punktowi
izoelektrycznemu (pl) wypadkowy tadunek biatka wynosi zero. Biatka o zerowym
fadunku  powierzchniowym  wykazuja  najmniejsze  wartoSci  oddziatywan
elektrostatycznych. Zanik oddziatywan elektrostatycznych warunkuje agregacje
czasteczek biatka, przez co wtasnie w pl wiekszo$¢ biatek wykazuje najmniejsza
rozpuszczalno$¢. Powyzszy efekt moze by¢ wykorzystywany do stracania biatek
w zakresie niskich wartoSci stezenia precypitantu, zarowno w trakcie wysalania jak

i stracania z wykorzystaniem PEG [Hekmat, 2015, Odijk, 2009].

2.3.3. Proces krystalizacji i strgcania w przemysle

Poczatki badan nad krystalizacjg biatek siegaja lat 30 XX wieku, kiedy to pojawity sie
pierwsze wyniki prac nad otrzymywaniem stabilnych monokrysztatéw przeznaczonych
do celéw rentgenowskich. Che¢ poznania struktury polipeptydéw oraz ich znaczenie
w medycynie i farmacji byty motorem napedowym, ktéry pozwolit rozwija¢ oraz
udoskonala¢ poczatkowo proste i nieefektywne procedury krystalizacji. Obecnie metody
krystalizacji biatek wykorzystywanej w krystalografii do okreslania ich struktury sa
wysoce efektywne i z powodzeniem stosowane do coraz to nowszych

rodzajow czasteczek.
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Pomimo stosunkowo dobrego poznania procesu, wiele rozwigzan wykorzystywanych
w krystalografii nie jest mozliwych do zastosowania w przemystowym oczyszczaniu
biatek. W procesach przemystowych dazy sie do oczyszczania duzych mas biopolimeréw
w mozliwe jak najkrétszym czasie. WartoS$ci przesycenia precypitantéw stosowanych
w krystalografii sa niskie, przez co kinetyka tak prowadzonych proceséw jest zbyt wolna
do zastosowan przemystowych. Problem stanowi rdéwniez sktad oczyszczanych
roztworéw, bedacy mieszaninami wielosktadnikowymi. Zanieczyszczenia moga
generowac zmiany w termodynamice procesu, a takze wspétstracac sie razem z biatkiem
wilasciwym. W zwigzku z tym przez wiele lat stracanie oraz Krystalizacja nie byty brane
pod uwage jako metoda rozdzielania protein. Sytuacja ta zmienita sie m.in. poprzez
wzrost zapotrzebowania na biofarmaceutyki. Moment osiggniecia granicznej
efektywnos$ci technik chromatograficznych byt réwniez momentem wzrostu

zainteresowania przemystu procesami stracania oraz krystalizacji biatek.

Pierwszym i obecnie jedynym krystalizowanym na skale przemystowa biatkiem jest
insulina. Niewielkie rozmiary i stosunkowa tatwos$¢ otrzymywania fazy krystalicznej
umozliwity Petersonowi opatentowanie pierwszej metody na oczyszczanie tego
polipeptydu w 1947. Peterson wykorzystat w tym celu bufor cytrynianowy wzbogacony
jonami cynku. Przemystowe oczyszczanie z materialu odzwierzecego przeprowadzono
dopiero 20 lat pdZniej [dos Santos i in., 2017, Petersen i Schlichtkrull, 1964]. Na
przestrzeni lat proces udoskonalano i stopniowo powiekszano jego skale. W trakcie
catego DSP proces ten wykorzystywany jest kilkukrotnie, do oczyszczania, zatezania oraz
formulacji gotowego produktu. Insulina z powodzeniem ulega formulacji w rurowych
krystalizatorach pracujacych w rezimie ciggtym z wydajnoscia siegajaca 90% [Chengi in.,
2021, Parambil i in, 2011]. Krystalizacja ciggla jest procesem ekonomicznie
korzystniejszym, co w przysztosci moze znaczaco obnizy¢ koszty produkcji biatek np.

przeciwciat, przy stale wzrastajagcym zapotrzebowaniu.

Problemem w opisywanym procesie krystalizacji na skale przemystowa nadal
pozostaje oczyszczanie biatek o duzej masie oraz IV rzedowej strukturze jak mAbs.
Elastyczno$¢ struktury mAbs, tworzenie agregatéw oraz tatwos¢ destabilizacji znaczaco
obnizaja mozliwo$¢ szybkiej i efektywnej krystalizacji. Jednocze$nie staty wzrost
zapotrzebowania na leki biatkowe oraz ciggte wprowadzanie na rynek nowych czasteczek
generuje wzmozone wysitki w opracowywaniu nowych metod oczyszczania tej

grupy lekow.

38



Proces stracania biatek znalazl szersze zastosowanie w obecnie stosowanym
przemys$le farmaceutycznym. Powodem  stosowania stragcania moze  by¢
nieporéwnywalnie wieksza prostota w prowadzeniu procesu w stosunku do krystalizacji.
WSsradd biatek strgcanie na etapie DSP wykorzystywane jest np. przy produkcji HSA (ang.
Human Serum Albumin) oraz EPO (ang. Erythropoietin). HSA wykorzystywane jest
w leczeniu: oparzen, urazéw czy hipowolemii. Ulega wysokowydajnemu strgcaniu
(< 96%) z wykorzystaniem mieszaniny PEG/Etanol [Schneider i in., 1979]. Proces
strgcania HSA z wykorzystaniem kwasu poliakrylowego zostal opatentowany w 2014
roku przez firme GE Healthcare Bio-Sciences [Alstine i in., 2008]. W technologii tej
strgcanie wykorzystywane jest w pierwszym etapie DSP, ktéry umozliwia usuniecie
zanieczyszczen komoérkowych. Precypitacja etanolowa wykorzystywana jest réwniez do

odzysku EPO, przy wydajnoSci siegajacej nawet 100% [Carcagno i in., 2001].

Yuguo Zang jako jedna z pierwszych podjeta temat zastosowania strgcania oraz
krystalizacji mAbs w DSP [Zang i in, 2011]. Wydzielita ona IgG4 z roztworu
pohodowlanego CHO, wykorzystujac w tym celu mieszanine PEG 8000, imidazolu oraz
octanu wapnia w pH 7.0. Zaréwno czysto$¢ (90%) jak i wydajno$¢ procesu (31%) byty
niezadowalajace, jednak badanie to pozwolito okresli¢ przydatnos¢ ww. proceséow
w oczyszczaniu tej nowej i preznie rozwijajacej sie grupy lekéow [Zang i in., 2011].
Najpowszechniej stosowanym precypitantem w strgcaniu mAbs jest liniowy PEG o masie
do 8 kDa [Baker i in., 2015, Huettmann i in., 2014, Oelmeier i in., 2013, Kuczewski i in.,
2011, Gieseiin., 2013, Sommeriin., 2015, Hammerschmidt i in., 2014]. Kuczewski i Giese
[Kuczewski i in., 2011] wykazali, ze selektywno$¢ produktu moze by¢ poprawiona
poprzez dobranie warunkdéw wytrgcania i wybor rodzaju PEG w procesie jedno-
i dwuetapowym. Hammershmidt oczyScit mAbs z roztworu pohodowlanego CHO
z wydajnoscia < 90% oraz czystoScia < 96% stosujagc dwuetapowe strgcanie PEG
[Hammerschmidt i in., 2016]. Smejkal pracujac nad oczyszczaniem IgG1, oddzielit mAbs
od roztworu pohodowlanego wykorzystujagc 5 mM bufor octanowy z histydyng, 10 mM
NaCl oraz bufor TRIS. Nastepnie powiekszyt skale procesu do finalnej objetosci 1L.
Powiekszenie skali nie zaburzyto parametréw procesowych i pozwolito otrzymac
produkt o czystosci 96.7% oraz wydajnosci 90% [Smejkaliin., 2013a]. Powiekszenie skali
przeprowadzono réwniez z uzyciem PEG w procesie oczyszczania fragmentéw Fab lub
pojedynczych tancuchéw mAbs [Huetmann i in., 2014, Smejkal i in., 2013b]. Kolejnym
etapem w nowych zastosowaniach oczyszczania mAbs z wykorzystaniem stracania byto

opracowanie proces6w umozliwiajgcych zastosowanie ciggtego rezimu pracy. Sommer
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[Sommer i in., 2014] przeprowadzili selektywne wytracanie mAbs z roztworéw PEG
w zautomatyzowanym zbiorniku reakcyjnym z mieszadtem, prowadzonym okresowo na
matg skale laboratoryjnga. Pons Royo i in., [Pons Royo i in., 2023], Sommer [Sommer i in.,
2015] i Ferreira-Faria [Ferreira-Faria i in., 2023] opracowali procesy wytragcania mAbs
z uzyciem PEG w reaktorach o przeptywie ttokowym. Minervini [Minervini i in., 2013],
Burgstaller [Burgstaller i in., 2019] i Li [Li i in., 2019] opisali zintegrowany proces, ktory
taczyt wytracanie i mikrofiltracje tangencjalna.

Pomimo duzego zainteresowania procesami strgcania oraz Kkrystalizacji ich
zastosowanie do oczyszczania mAbs nadal pozostaje jedynie zagadnieniem naukowym na
etapie  badan laboratoryjnych. @ Wprowadzenie @ metody do  przemystu
biofarmaceutycznego bedzie wigzato sie dogtebnym poznaniem wptywu przejscia
fazowego na wtasciwosci biologiczne oczyszczanych czasteczek. Ponadto wszystkie ww.
prace dotyczyty gtéwnie etapdw wychwytu mAbs z roztworéw pohodowlanych. Jak dotad
nie podejmowano zagadnienia selektywnego rozdzielania wariantow mAbs poprzez

stracanie czy krystalizacje.

W niniejszej pracy podjeto badania nad procesem strgcania mAbs z wykorzystaniem
glikolu polietylenowego PEG jako precypitantu w wyniku, ktérego opracowano dwie
metody oczyszczania mAbs dedykowane do réznych etapéw DSP mAbs. Metody
oméwiono w rozdz. 3, a takze w czterech publikacjach o zasiegu miedzynarodowym,
bedacych podstawa niniejszej rozprawy [Rumanek i in., 2022, Rumanek i in., 2024a,
Rumanek i in., 2024b Zimoch, Rumanek i in., 2023].
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3. Komentarz do cyklu publikacji stanowiacych rozprawe
doktorska

3.1. Elementy nowosci w ramach pracy doktorskiej

W ramach niniejszej pracy opracowano dwie nowe metody oczyszczania mAbs oparte

na procesie stracania, ktére moga by¢ zastosowania na etapie DSP przy produkcji mAbs:

Pierwsza z metod polega na strgcaniu mAb2 z roztworu po hodowli komdrek ssaczych
potaczonym z ekstrakcja cialo state-ciecz (tugowaniem), SLE (ang. Solid-Liquid
Extraction). W procesie tym oddziela sie mAbs od zanieczyszczen powstajacych na etapie

USP tj.: HMWI, LMWI, Agg, DNA czy HCP.

Druga metoda polega na selektywnym rozdzielaniu wariantéw tadunkowych mAbs
poprzez stragcanie w niskich warto$ciach pH i przy niskiej sile jonowej, z wykorzystaniem
PEG jako S$rodka strgcajacego. W metodzie tej przeanalizowano rézne sposoby
prowadzenia strumieni procesowych, tj. przeciwprad oraz wspéiprad, ktére zostaty
opisane za pomocg modelu matematycznego. Model umozliwia projektowanie
i optymalizacje strgcania dla materiatéw mAb o réznym sktadzie wariantéw. Metode
mozna réwniez wykorzysta¢ w potaczeniu z chromatografia co wykazano réwniez

w innej pracy realizowanej w tym samym zespole badawczym.

Zaréwno potaczenie stragcania z SLE jak i wykorzystanie stracania do selektywnego
rozdzielania wariantow tadunkowych stanowiga nowe podejscia nieopisane

dotad w literaturze.
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3.2. Izolacjai oczyszczanie mAb z supernatantu hodowli
komorkowej CHO metodg stracania wieloetapowego i ekstrakcji

ciecz-ciato stale

[Rumanekiin., 2024b] Rumanek T., Kotodziej M., Pigtkowski W., Antos D., (2024b).
Isolation and purification of a monoclonal antibody from a cell culture supernatant by
multistage precipitation and solid-liquid extraction. Food Bioprod. Process., 147, 34-41.

Impact Factor = 3.5

[Rumanek i in., P2024] Rumanek T., Kotodziej M., Pigtkowski W., Antos D., (P2024).
Sposob izolacji mAbs z mieszaniny pohodowlanej. P.448410 [WIPO ST 10/C PL448410]
z dnia 2024-04-25

W publikacji [Rumanek i in.,, 2024b] opisano opracowany proces wychwytu oraz
oczyszczania przeciwciata monoklonalnego, mAb2 (IgG1l) z mieszaniny pohodowlanej
CHO. mAb2 oddzielono od zanieczyszczen wysokoczasteczkowych HMWI,
niskoczasteczkowych LMWI, DNA oraz komdrek gospodarza HCP. Ograniczono réwniez
zawarto$¢ niskoczasteczkowych agregatow mAb2 Agg w produkcie. Zaprojektowano
dwie alternatywne S$ciezki procesu: 1) sekwencje strgcania potgczonego z SLE lub

2) dwuetapowego stracania glikolem polietylenowym PEG.

Opcja 1) (PREC8-SLE) rozpoczynata sie od dwustopniowego strgcania LMWI
bezposrednio z roztworu CHO w pH 8.0 (rys. 6). Nastepnie osad (P) zawierajacy mAb2
oraz pewne iloSci HMWI kierowany byt do operacji SLE, ktérag prowadzono w sposéb
jedno lub dwustopniowy. W tym przypadku produktem procesu byta faza ciekta (EX)
zawierajgca wyekstrahowane mAb?2, natomiast HMWI pozostawaty

nierozpuszczone w osadzie.

W opcji 2) (PREC5-PREC8) HMWI usunieto bezposrednio z roztworu CHO (Feed)
poprzez stracanie w pH 5.0 (rys. 6), z zastosowaniem roztworu PEG 3.35 kDa, jako
precypitantu (Sol). Po rozdzieleniu faz, osad (P) zawierajacy HMWI usunieto, natomiast
supernatant (S) skierowano do etapu usuwania LMWI. W obu opcjach potaczenia procesu

LMWI usuwano na drodze dwustopniowego stragcania w pH 8.0.

Przebadano wplyw parametréw operacyjnych na przebieg obydwu proceséw
tj. stezenia PEG oraz mAbs w strumieniu zasilajagcym, sity jonowej buforu procesowego,
objetosci buforu wykorzystanego do SLE. Wyznaczono réwnowage oraz kinetyke

stracania, a takze okres$lono czystosc¢ i aktywnos$¢ produktu.
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Rys. 6 Schemat procesu wychwytu i oczyszczania mAb2; 1) PREC8-SLE, 2) PREC5-PRECS.

3.2.1. Réwnowaga oraz kinetyka procesu PREC8

Badania nad oczyszczaniem materiatu mAb2 z LMWI (PREC8) rozpoczeto od
wyznaczenia rozpuszczalno$ci mAb2. Kluczowym parametrem operacyjnym w procesie
stracania jest warto$¢ stezenia precypitantu (Crec) oraz pH roztworu. Pomiary wykonano
dla PEG w zakresie 9-20% w/v oraz dla pH 8.0, ktore odpowiadato pH materiatu
wsadowego (harvestu). Stezenie PEG wptywa na warto$¢ stezenia rOwnowagowego
biatka w roztworze (Csovi) 1 selektywno$¢ oczyszczania. Wyznaczenie roéwnowagi
procesowej przeprowadzono przy réznych wartoSciach sity jonowej, obejmujac caty
zakres operacyjny wartosci dla tego parametru, ktory zawierat sie pomiedzy wartos$cia
odpowiadajacg przewodnictwu materiatu wsadowego, a wartosci przewodnictwa

50 mM buforu fosforanowego PB o pH 8.0, wykorzystywanego jako roztwdr procesowy.

Zalezno$¢ rozpuszczalno$ci mAb2 od Cres, przedstawiono na rys. 7. Z wynikow
przedstawionych na rys. 7 wynika wyraznie, ze dla Cre¢ > 13% w/v rozpuszczalnos$¢
biatka nie jest zalezna od sity jonowej roztworu. Podobne wyniki uzyskano rowniez dla

réznego Cov [Rumanek i in., 2024b].

43



1.4

1.24

1.0 4

0.8

0.64

0.4

-1
CS,mAbZ mg mL

0.2

0.0 T T T T
8 10 12 14 16 18 20

% w/v

CPE G

Rys. 7 Zalezno$¢ rozpuszczalno$ci mAb2 w supernatancie (Csou) 0od poczatkowego stezenia PEG

w roztworze (Cpgc) oraz sity jonowej (przewodnictwa roztworu, ¢), stezenie poczatkowe mAb2
w procesie Coy = 1.4 mg mL-L

3.2.2. Optymalizacja usuwania LMWI w PREC8
Efektywno$¢ usuwania zanieczyszczen w PREC8 przedstawiono na rys. 8. Podziat
sktadnikéw mieszaniny pomiedzy frakcje wyznaczono na podstawie analizy SEC-HPLC
inazwano SEC-ratio. Parametr ten liczony byt jako udziat procentowy (stosunek
powierzchni pod pikiem rozdzielanego sktadnika do sumy powierzchni wszystkich pikow
na chromatogramie). Wydajno$¢ procesu Ymarz okreslono jako procentowy stosunek
masy mAb2 uzyskanej w oczyszczonym produkcie do masy mAb2 dostarczonej

w strumieniu wsadowym. Produktem procesu PREC8 byt osad zawierajacy mAb2.
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Rys. 8 Sktad osadu po PREC8. A) Pierwszy stopien stracania z Feed, o = 8.5 mS cm-1, poczatkowe
stezenie mAb2, Cou = 1.4 mg mL-L, B) drugi stopien stracania, ¢ = 5.04 mS cm-, Coiy= 1.2 mg mLL,
Mono - monomery mAb2, Agg - agregaty mAb?2.

Zawarto$S¢ mAb2 w osadzie uzyskanym po pierwszym etapie stracania (rys. 8A)
osiggneta maksimum przy Crec = 13% w/w, natomiast zawarto$¢ LMWI - minimum.

Dalszy wzrost stezenia PEG powodowat wspotstracanie LMWI i wzrost ich udziatu
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w osadzie. Pewna czes¢ LMWI pochodzita z pozostatosSci supernatantu zawartego
w mokrym osadzie mAb2. HMWI wykazywaty wyzsze wartoSci SEC-ratio przy
zastosowaniu wartosci stezenia Crec<13% w/v, przy Ymarz w zakresie 5-60% w/w.
Swiadczy to o tym, ze HMWI ulegaty wytracaniu w pierwszej kolejnoéci. Zastosowanie
drugiego stopnia strgcania (rys. 8B) umozliwito doczyszczenie materiatu z LMWI do

wartosci SEC-ratio < 1%.

3.2.3. Usuwanie HMWI poprzez zastosowanie SLE lub PREC5

Operacja PREC8, pozwalata na wychwyt mAb2 i usuniecie LMWI. Niestety produkt po
procesie nadal zawierat spore iloSci zanieczyszczen w postaci DNA, HCP oraz przede
wszystkim HMWI. W zwigzku z tym zaproponowano dwie metody eliminacji HMWI
z pétproduktu mAb2. Obie metody opieraty sie na obnizeniu pH roztworu. Pierwszym
podejsciem byta ekstrakcja mAb2 z osadu po PREC8 buforem octanowym (SA) o pH 5.0.
Jak przedstawiono w poprzednich pracach [Rumanek i in., 2022, Rumanek i in., 2024a,
Zimoch, Rumanek i in., 2023], mAb2 wykazuje wysoka rozpuszczalnos¢ w niskich pH,
gdzie HMWI pozostajg prawie nierozpuszczalne. Efektywno$¢ oraz wydajno$¢ SLE

w duzej mierze zalezata od ilo$ci uzytego buforu co przedstawiono na rys. 9.
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Rys. 9 Efektywno$¢ SLE (po pierwszym stopniu PREC8) w pH 5.0 w zaleznosci od ilo$ci uzytego
buforu wyrazonej w mL SA na mg mAb2 w osadzie.

Jak wynika z danych przestawionych na rys. 9 HMWI pozostaja nierozpuszczone
w osadzie niezaleznie od ilosci buforu uzytego do ekstrakcji. Operacja SLE pozwolita
rowniez na efektywne usuniecie DNA z oczyszczanego materiatu nawet do wartosci na
poziomie 12 ng mL-1 oraz HCP do poziomu 0.08 pg mL-! (tabela 3). Wydajno$¢ procesu
osiggata optimum przy zastosowaniu 0.2 mL SA na mg mAb2 w osadzie, na poziomie Ymap
= 87% w/w. Wydajnos¢ SLE moze by¢ poprawiona poprzez zastosowanie kolejnego

stopnia, co przedstawiono w tabeli 3.
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W podejsciu alternatywnym HMWI byto stragcanie w pH 5.0. W warunkach takich HMWI
oraz Agg ulegaly wytraceniu, natomiast mAb2 pozostawalo rozpuszczone
w supernatancie. Etap ten prowadzono bezposrednio z roztworu pohodowlanego CHO
poprzez obnizenie pH z uzyciem 1 M HCl. Efektywno$¢ wytrgcania HMWI ulegata
poprawie przy zastosowaniu niewielkiego dodatku precypitantu, skutecznos$¢ redukcji
zawartosci HMWI w roztworze pohodowlanym oraz wydajno$ci procesu w funkcji

stezenia PEG zobrazowano na rys. 10.

100 96

SEC-ratio, %
YmAhZ% W/W

C,. Yow/v

PEG

Rys. 10 Zalezno$¢ zawartosci sktadu supernatantu (SEC-ratio) oraz wydajnosci procesu (Ymanz)
w funkcji stezenia PEG (Cpeg).

W trakcie PREC5 mozliwe byto zredukowanie zawarto$ci HMWI w supernatancie do
wartosci ok. 0.05% przy Crec= 5% w/v. Wydajno$¢ procesu wynosita 91.5% w/w. Nizsze
wartos$ci stezenia precypitantu niz 5% nie pozwalaty na skuteczne oddzielenie HMWI od

materiatu, natomiast przy Crec> 5% nastepowat znaczacy spadek Ymap2.

Obie Sciezki prowadzenia procesu pozwalaja na wydajne oraz efektywne oczyszczanie
materiatu z HMWI, jednak opcja PREC8-SLE jest prostsza do wykonania poniewaz,
zastosowanie SLE, nie wymaga zmiany pH buforu procesowego, natomiast w przypadku
PRECS do zmiany takiej dochodzi dwukrotnie. Dodatek 1M HCl oraz 1M NaOH w celu
regulacji pH generuje ponadto problemy zwigzane z zachowaniem sity jonowej
mieszaniny procesowej na statym poziomie, ktéra maleje wraz z rozciefnczaniem
roztworu pomiedzy kolejnymi etapami stragcania. Proces PREC8-SLE charakteryzuje sie
rowniez wieksza skutecznos$cig w usuwaniu DNA oraz HCP co przedstawiono w tabeli 3.

3.2.4. Oczyszczanie i izolacja mAb2 z mieszaniny pohodowlanej CHO -
podsumowanie

Opracowany proces izolacji oraz oczyszczanie mAb2 z wykorzystaniem dwoch
alternatywnych Sciezek: PREC8-SLE oraz PREC5-PRE(C8 zweryfikowano doswiadczalnie.

Dodatkowo dla procesu PREC8-SLE wykonano eksperymenty w dwdch ro6znych
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objetosciach 4 mL (mata skala lab.) oraz 200 mL (duza skala lab.). Procesy
przeanalizowano pod wzgledem wydajnosci, czysto$ci oraz stabilno$ci mAb2. Wyniki

zawarto w tabeli 3 oraz na rys. 11.

Tabela 3 Wyniki oczyszczania mAb2 w procesach PREC8-SLE oraz PREC5-PRECS.

SEC-ratioi %
5 G oV Ym Ci C;
j .j,0vl Ab2 mAb2 o ,DNA ,j,HCP

mg mL1! \ Y%w/w | Agg  Mono LMWI HMWI ngmL! pg mL-1
Hges A . 120312 | 12545
mata skala lab.
PREC8+SLE EX1 9.2 70.9 0.62 | 99.38 | 0.00 0.00 23+3 0.15+0.02
mata skala lab. [EX¢EIN.¢ 49 76.7 0.59 | 99.41 | 0.00 0.00 12+1.7 | 0.08+0.01

PREC8+SLE EX1 234 66.1 0.37 199.12 | 0.51 0.00 15+1.1 | 0.14+0.01
PUVERS CIERELI EX1+EX2 19.5 73.5 0.35 ] 99.09 | 0.56 0.00 12+ 0.8 | 0.07+0.01

Analizujgc wyniki zamieszczone w tabeli 3 stwierdzono, Ze w obu $ciezkach osiggana

wydajno$¢ byta na zbliZzonym poziomie. Czysto$¢ otrzymanego potproduktu byta jednak
wyzsza w przypadku zastosowania PREC8-SLE. Zastosowanie PREC5 nie pozwolito na
catkowite usuniecie HMWI i Agg z roztworu procesowego, przez co cze$¢ ich masy
przeniesiona zostata do PRECS, a nastepnie do potproduktu. W przypadku PREC8-SLE
osiaggnieto réwniez wyzszg efektywnos¢ w oczyszczaniu DNA oraz HCP. Regulacje prawne
dopuszczaja zawarto$s¢ DNA w gotowym produkcie leczniczym na poziomie 10 ng mL-!

oraz HCP na poziomie 100 pg mL-1L.

Efektywno$¢ opracowanego procesu poréwnano ze standardowo stosowang
chromatografig powinowactwa. Zwykle p6tprodukt po chromatografii AC charakteryzuje
sie czystoscia HCP na poziomie 900 pg mL-l. Proces PREC8-SLE osiagnat czystos$¢
produktu leczniczego w przypadku HCP oraz zblizyt sie do niej w przypadku DNA bez
koniecznos$ci stosowania dodatkowych etapéw doczyszczania. Zar6wno proces stracania
jak i SLE wykazujg szybka kinetyke. Stezenie rownowagowe osiggane byto juz po ok.
20 min, przez co caty proces trwatl do 2Zh. W przypadku chromatografii cykle oczyszczania
musza by¢ poprzedzane etapami rownowazenia kolumny oraz zakonczone etapami jej
sanityzacji, przez co czesto etap wychwytu mAbs z harvestu moze trwa¢ nawet do kilku
dni. Kolejng zaletg przedstawionych procesow stracania jest tatwos$¢ w przenoszeniu
skali. Zwiekszenie skali z 4 mL na 200 mL nie wptyneto na efektywno$¢ procesu i nie
generowato trudnosci w jego prowadzeniu. Zaré6wno PREC8-SLE jak i PREC5-PREC8
umozliwia oczyszczenie duzej masy materiatu jednoczesnie i w krétkim czasie.
W przypadku chromatografii AC skale procesu ogranicza objeto$¢ kolumny, dlatego

pojedyncza szarza produkcyjna z USP dzielona jest na kilka szarz chromatograficznych.
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Rys. 11 Ilustracja wynikéw badania czystosci oraz stabilnosci mAb2 po procesie PREC8-SLE.
Chromatogramy SEC-HPLC uzyskane dla: A) roztworu pohodowlanego CHO (Feed), B)
potproduktu po oczyszczaniu mAb2 za pomoca PREC8-SLE oraz standardu mAb2 dostarczonego
przez producenta, C) poréwnanie stabilno$ci mAb2 przed i po procesie PREC8 z wykorzystaniem
standardowej metody ELISA.

Czysto$¢ chromatograficzna mAb2 uzyskanego po PREC8-SLE byta poréwnywalna do
czysto$ci materiatu referencyjnego dostarczonego przez producenta (rys. 11B). Badania
nad stabilno$cia mAb2, wykazaty niewielki jej spadek, jednak jego warto$ci miescity sie

w zakresie btedéw pomiarowych (rys. 11C).

3.3. Selektywne stracanie wariantow kwasowych z puli mAbs

[Rumaneki in., 2022] Rumanek T., Kotodziej M., Pigtkowski W., Antos D., (2022).
Preferential precipitation of acidic variants from monoclonal antibody pools. Biotechnol

Bioeng., 120, 114-124. Impact Factor = 3.5

W publikacji przedstawiono wstepne wyniki badan dotyczace zastosowania strgcania

do usuwania wariantéw kwasowych z materiatu mAb2 oraz mAb3 (1gG4).

Jak wspomniano powyzej (rozdz. 2.1.4.), bardzo czesto nadmiar av w produkcie

farmaceutycznym jest niepozadany.

Prace dos$wiadczalne rozpoczeto od okresSlenia wplywu na przebieg procesu
parametréw operacyjnych takich jak: rodzaj i zakres stezenia precypitantu (PEG),
wyjéciowe stezenie biatka oraz pH roztworu. Wyznaczono zalezno$ci uwzgledniajac
wptyw tych parametrow na selektywnos$¢ procesu. Dla optymalnych wartosci
parametréow operacyjnych zrealizowano proces selektywnego strgcania wariantow
kwasowych mAb2 i mAb3. Opracowano proces krzyzowego strgcania wielostopniowego
(CsMP), ktory pozwolit na redukcje wariantow kwasowych w materiale wsadowym do

zalozonego poziomu.
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3.3.1. Dobor parametréw operacyjnych
Jak opisano w podrozdz. 2.3.2. silny wptyw na rozpuszczalno$¢ biatek wywiera
zalezno$¢ wartosci pl danego biatka oraz pH roztworu procesowego. Punkt
izoelektryczny wariantoéw tadunkowych badanego mAb2 miescit sie w zakresie 8.7 - 9.1.
Przeprowadzono badanie rozpuszczalno$ci mAb2 przy zmiennym pH w zakresie od pH
5.0 do pH 9.2. Jako precypitant wykorzystano PEG 3.35 o stezeniu 22% w/v oraz AS
o stezeniu 1.35 M. WyjsSciowe stezenie mAb2 w procesie, Covi Wwynosito 18 mg mL1.

Zaleznos¢ rozpuszczalnosci mAb2 od pH i rodzaju precypitantu przedstawiono narys. 12.

o Cp=22%w/w S
164 <« C,=135M K <

50 55 60 65 7.0 75 80 85 90 95
pH

Rys. 12 Catkowita rozpuszczalno$¢ mAb2 w roztworze PEG 3.35 oraz AS w funkcji pH. Linie na
wykresie wskazujg catkowite stezenie biatka w supernatancie (Csovi).

Jak wynika z danych przedstawionych na rys. 12 zaréwno w przypadku PEG 3.35 jak
i AS, rozpuszczalno$¢ mAb2 byta najmniej zalezna od pH, a zarazem najnizsza w zakresie
pH zblizonym do pl biatka. Im bardziej warto$ci pH oddalaty sie od pl mAb2 tym bardziej
rosta warto$¢ jego rozpuszczalno$ci, osiggajac w badanym zakresie maksymalne 18 mg

mL1, gdzie poziom przesycenia mAb2 w roztworze byt zbyt niski do

skutecznego stracania.

Podziat wariantow mAb2 pomiedzy supernatantem oraz osadem okreslono za pomoca
analizy CEX-HPLC. Zawarto$¢ wariantu v (v = av, mv, bv) w badanym materiale wyrazono

za pomocg zredukowanego utamka masowego U% w/w (nie uwzglednia roztworu),

zdefiniowanego rownaniem (2):

MFeed,v msy mpy
Uppogy = TFetts [j sy o e, @)
Feed,v S,v Py
MFeed,ovl ’ ms,ovl ’ mp,ovl

gdzie Mreedovi, Msov, Mpovi, to catkowita masa mAbs (suma wszystkich wariantéw)
odpowiednio w roztworze wsadowym (Feed), supernatancie (S) oraz osadzie (P), Mreed,y,

msy, mpyto masa wariantu v w danej frakcji.

49



Stwierdzono, Ze stracanie przy pH zblizonym do pl mAb2 nie byto selektywne, a sktady
Feed (materiatu wsadowego), S (supernatantu) oraz P (osadu) wykazywaly zblizone
wartosci. Przy zastosowaniu pH ponizej dolnej granicy pl nastepowato preferencyjne
wytrgcanie wariantdw kwasowych, przez co ich udziat w S byt nizszy niz w materiale
wsadowym Feed. Efekt odwrotny uzyskano stosujagc pH o warto$ciach wyzszych niz pl
(pH > 8.5-9.0), udziat av w S byt nizszy niz w Feed oraz P. Zmiane ta wyrazono poprzez
wspotczynnik wzglednej redukcji av, ¢@a, zdefiniowany rdéwnaniem (3) oraz

przedstawiono narys. 13.

(pav — UFeed,av_US,av 100% (3)

UFeed,av

gdzie @av to wspotczynnik wzglednej redukcji av, Ugeeq gvs Us g to zredukowany utamek
masowy % w/w wariantu kwasowego odpowiednio w materiale wsadowym

oraz supernatancie.

¢GV %

Rys. 13 Wzgledna redukcja av w supernatancie, S po stracaniu, w funkcji pH. Stracanie
prowadzono przy PEG 3.35 oraz AS, wydajnos¢ proceséw utrzymywano na poziomie Y = 50%
w/w, sktad wariantéw w roztworze wsadowym (Feed) wynosit: 42.0% av, 39.1% mv, 18.0% bv
oraz 0.9% Agg w/w.

Dla niskiej wartosci sity jonowej oraz niskiego pH roztworu, tadunek mAbs jest duzy,
co wywotuje silne oddziatywania elektrostatyczne miedzy czasteczkami. Warianty mAbs
posiadajg jednak rézne tadunki przez co ich sity oddziatywan elektrostatycznych nie sg
jednakowe. Poniewaz w pH 5.0 warianty kwasowe posiadaja najnizszy wypadkowy
tadunek, wykazuja najmniejszg site odpychania miedzyczasteczkowego, dlatego s3
bardziej podatne na hydrofobowe oddziatywania przyciagajace, przez co ulegaja
strgcaniu tatwiej niz warianty obojetne oraz zasadowe. Odwrécenie selektywnosci
nastepuje, gdy pH roztworu jest wyzsze niz pl wariantow. Wéwczas to warianty zasadowe

maja najnizszy tadunek i sg najbardziej podatne na wytracanie.
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PEG jest bardziej skuteczny w selektywnym wytrgcaniu wariantow mAbs, poniewaz
stragcanie moze by¢ prowadzone przy niskich wartosciach sity jonowej w roztworze.
Stezone roztwory jonow soli ekranujg tadunki wariantdéw, przez co zmniejszajg réznice

wartosci tadunku pomiedzy nimi, co zmniejsza selektywno$¢ rozdzielania.

Podziat wariantow pomiedzy fazami okreSlono rowniez na podstawie szeregu
eksperymentéw, w ktérych proces prowadzono przy zmiennych wartosciach stezenia
biatka w Feed w zakresie od 7-35 mg mL-1i sktadu wariantow w materiale wsadowym.

Dystrybucje wariantéw pomiedzy fazami przedstawiono na rys. 14.

A) B)
70 3.0
wt o® ° av
60 . a. 2.5 ...'.o .o < by
P . * my
50 P Y 2.04 .
s ** . \.«o
401 -
X i ﬁ 1.5 .
>
o 30 > X A
= 1.0 ‘;‘%_
20 « w
« “«@ o av 05 &
] <q
10 M < bv : ‘#l'ﬁ! w «
* my <
0 T o <T T T T T 0'0 T 4 T T T T
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Rys. 14 Dystrybucja kazdego v-tego wariantu pomiedzy supernatantem oraz osadem wyrazona
jako A) jako zalezno$¢ Up, w funkcji Us,,, B) jako zalezno$¢ k, w funkcji Us,.

Sktad wariantéw zostat przedstawiony jako zredukowany utamek masowy wariantu v
w osadzie (Upryv) do zredukowanego utamka masowego wariantu (v) w supernatancie (Us,y,
rys. 14A). Rys. 14B przedstawia zalezno$¢ podziatu dla kazdego wariantu i wyrazony jest

przez stosunek Usy do wspodtczynnika kv:

ky = 522 @

Usy

Na podstawie wynikdéw przedstawionych na rys.14A mozna stwierdzi¢, ze podziat av
i bv pomiedzy fazy jest przeciwstawny, av jest wzbogacany w osadzie natomiast bv
w supernatancie. Dystrybucja mv jest zlokalizowana blisko przekatnej kwadratu z bardzo
niewielkim nadmiarem w jego zawartosci w fazie statej. Badania wykazaty, ze
rozpuszczalno$¢ biatka byta niezalezna od sktadu wariantéw, przez co ubytek av
w supernatancie byt réwnowazony gtéwnie przez jego wzbogacenie w by. Obserwowana
wymiana zawarto$ci wariantéw réznigcych sie tadunkiem potwierdza, ze oddziatywania

elektrostatyczne znaczaco determinujga mechanizm podziatu wariantéw pomiedzy
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fazami. Analizujac rys. 14B mozna stwierdzi¢, ze dla kazdego wariantu wspoétczynnik
podziatu dazy do 1 wraz ze wzrostem jego zawartoSci w supernatancie, oznacza to

pogorszenie selektywno$ci separacji i wydajnosci procesu.

3.3.2. Zaleznos¢ wydajnosci od stopnia redukcji av
Analiza danych dotyczacych réwnowagi oraz podziatu miedzyfazowego wariantéow
mAbs potwierdzity mozliwos¢ zastosowania strgcania z wykorzystaniem PEG do

usuwania wariantéw kwasowych z materiatu mAb.

Kolejnym etapem badan bylo wyznaczenie wptywu parametréw operacyjnych na
przebieg procesu i jego wydajno$¢. Dane umieszczone na rys. 15A przedstawiaja
zalezno$¢ pomiedzy wzglednym udziatem wariantéw: av, mv oraz bv w supernatancie po
procesie stracania a wydajnoscia procesu. Poniewaz av zostat uznany za jedyny wariant
wymagajacy czeSciowego usuniecia (odpad technologii), wydajno$¢ operacji zostata
okreSlona jako stosunek masy wariantow mv i bv w produkcie do ich mas

w roztworze wsadowym.

Y = —TsmvtMsby 4000 (5)

MFreed,mvtMFeed,bv

Funkcja przedstawiona na rys. 15A jest rodzajem wykresu Pareto prezentujgcego
wzajemng zalezno$¢ dwodch sprzecznych wskaznikow efektywnos$ci procesu, gdzie
redukcja av w supernatancie osiggana jest kosztem zmniejszenia wydajnosci i odwrotnie.
Poziome linie przerywane na wykresie (rys. 15A) oznaczaja wyjsciowy sktad wariantow
w roztworze wsadowym Ureedyv. Redukcja wariantu av w supernatancie odbywa sie
kosztem wzbogacenia go gtéwnie w bv oraz w mniejszym stopniu w myv. Uzyskana
zalezno$¢ moze by¢ wykorzystywana do projektowania procesu, poniewaz pozwala
znaleZ¢ kompromis pomiedzy selektywnos$cig, a wydajnosScia rozdzielania wariantow
mAb2. Selektywno$¢ procesu maleje wraz ze wzrostem sity jonowej buforu co
przedstawia rys. 15B. Najwyzsza redukcje zawartos$ci av osiggnieto stosujagc 50 mM SA
o przewodnictwie ok. ¢ = 3.5 mS cm-l, obnizanie sity jonowej ponizej tej wartoSci

powodowato powstawanie Zelu - fazy posredniej pomiedzy roztworem a osadem.

Efektywnos$¢ redukcji av byta niezalezna od stezenia i rodzaju stosowanego PEG;
badania prowadzone przy zmiennym stezeniu Crec (rys. 15C), przy zmiennej masie
molowej oraz dtugosci tancucha (rys. 15D) PEG daty podobne wyniki. Parametry te moga
mie¢ znaczenie przy okres$laniu kosztéw procesu, jednak nie wptywaja na mechanizm

rozdzielania wariantow.
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Rys. 15 Zmiany sktadu wariantéw w funkcji wydajnosci procesu; A) dla kazdego rodzaju wariantu
przy stracaniu PEG 3.35 kDa, Cpg¢ W zakresie 22-24% w/v oraz Co;w zakresie 36-7.5 mg mL-,
wyj$ciowy sktad wariantéw w Feed wnosit 42% av, 39.1% mv, 18.0% bv, 0.9% Agg w/w; B)
redukcja av przy réznej sile jonowej oraz Cpgc = 23.5% w/v, warto$ci stezenia oraz sktad mAb2 jak
w (A); C) redukcja avw mAb2 dla PEG 3.35 w zakresie warto$ci stezenia 22-24%; D) redukcja av
przy zastosowaniu PEG 3.35 kDa o wartosci stezenia 23.5% w/v oraz PEG 10 kDa o wartoSci
stezenia 10.5% w/v; E) wzgledna redukcja av mAb2 w funkcji wydajnosci procesu dla réznego
Ureeq,av; F) wzgledna redukcja av mAb3 w funkcji wydajnosci procesu dla ré6znego Ureed,av-

Na przebieg zaleznoSci Pareto wptywat poczatkowy udziat wariantow mAb2
w materiale wsadowym. Badania prowadzone w szerokim zakresie wartosci Ureedav
wykazaly, Ze wraz ze zmniejszajgcym sie Ureedav Wzrasta wspotczynnik wzglednej redukcji

av w supernatancie. Po osiggnieciu wartos$ci Ureedav = 30% w/w zalezno$¢ ta sie odwraca.
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Analogiczne badania przeprowadzono dla innego przeciwciata mAb3 i przedstawiono
narys. 15F. Daty one podobne wyniki, jednak materiat wsadowy mAb3 w tym przypadku

mial o wiele bardziej zblizony sktad, przez co linie na wykresie naktadaja sie.

Zaobserwowany trend moze by¢ wyjasniony przez wspomniang wcze$niej zalezno$¢
wspotczynnika podziatu od zawartosSci av w przetwarzanych roztworach (rys. 14B).
Powoduje to, ze efektywnos$¢ procesu wyrazona jako wydajno$¢ operacyjna, jest wyzsza

dla puli mAbs o nizszej zawartosci av.

3.3.3. Krzyzowe, wielostopniowe strqcanie wariantow mAb2 CsMP
Jak pokazano na rys. 13 oraz 15 selektywne stracanie av jest najbardziej efektywne
przy wykorzystaniu PEG jako precypitantu, przy niskich wartoSciach pH oraz przy niskiej
sile jonowej roztworu. Wydajno$¢ procesu zalezy od selektywnoSci rozdzielania oraz
sktadu wariantéw w materiale wsadowym, Feed. Dla materiatu o Ureedav = 42% w/w
mozliwe jest zredukowanie zawarto$ci av w supernatancie do wartosci Usav = 32% w/w

przy wydajnosci Y = 65% w/w w jednym stopniu stracania.

Poprawa wydajnosci jest mozliwa przy zastosowaniu strgcania wielostopniowego.
W tej pracy zaprojektowano tréjstopniowe (i = 3) strgcanie krzyzowe (CsMP), w ktorym
do procesu zawracany jest osad wzbogacony w av natomiast produkt stanowi
supernatant uzyskany na wszystkich stopniach procesu (}.S). Schemat tréjstopniowego
stracania krzyzowego przedstawiono na rys. 16, natomiast wydajno$¢ oraz selektywnos¢

zebrano w tabeli 4.

Soly Sol, Solz
Feed 1 Pl . 2 Pz 3 P3
' ! '

Rys. 16 Schemat 3 - stopniowego, selektywnego, krzyzowego strgcania wariantéw tadunkowych
mAb2, CsMP, Sol; — roztwor precypitantu, ).S - potaczony supernatant stopnia 1-3.

S1 S, S3
|
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Tabela 4. Efektywnos$¢ trojstopniowego CsMP dla Ureeqy: 42.0 av, 39.1 mv, 18.0 bv % w/w oraz
UFeed,Agg =0.9% W/W

Y

% w/w

Zaproponowany proces CsMP umozliwil redukcje wariantow z 42% w roztworze
wsadowym do 32% w/w w polaczonym supernatancie }.S, przy wydajnosci
Y = 87.2% w/w. Materiatem wsadowym stopnia i, byt osad stopnia poprzedniego i - 1
wzbogacony w av, przez co udziat av w kolejnych stopniach wzrastal, a efektywnos¢
procesu malata. Kazdy Kkolejny stopien pozwalat jednak przenosi¢ pewng cze$¢ masy
mAb2 do supernatantu dzieki czemu z kazdym kolejnym stopniem podwyzszano
catkowitg wydajno$¢ procesowq. Optymalizacja procesu oparta o zaleznosSci opisane na

rys. 15 umozliwia poprawe Y przy zachowaniu pozadanej zawartosci Usav.

Dodatkowgq zaleta procesu jest obnizenie udziatu agregatéw w produkcie. Ureedagg

wynosit 0.9% w/w i zostat zredukowany z do wartos$ci 0.34 - 0.37%w/w w produkcie.

Aktywnos$¢ rozdzielanego mAb2 na poszczegdlnych stopniach strgcania okreslono za
pomoca testu immunoenzymatycznego ELISA i przedstawiono na rys. 17. Warto$¢
sygnatu absorbancji supernatantu po strgcaniu poréwnano do referencyjnej wartosci
sygnatu roztworu wsadowego (Feed). Na kazdym stopniu stracania aktywnos$¢ mAb2 byta
zblizona do wartoS$ci materiatu wsadowego i wahata sie w granicach 100 + 10%. Oznacza
to, Ze mAb2 zachowuje swoja natywng strukture oraz wtasciwosci biologiczne w trakcie

trwania catego procesu.
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Rys. 17 Aktywno$¢ mAb2 w produktach strgcania dla stopni 1 - 3 gdzie 100% to aktywno$¢
materiatu referencyjnego.

3.4. Przeciwpradowe, wielostopniowe stragcanie wariantow
fadunkowych mAb2 CnMP wspomagane modelowaniem

komputerowym

[Rumanek i in., 2024a] Rumanek T., Kotodziej M., Pigtkowski W., Antos D., (2024a).
Countercurrent preferential precipitation of acidic variants from monoclonal antibody

pools, Chem Eng Res Des, 202, 336-345. Impact Factor = 3.7

Badania opisane w niniejszej publikacji stanowity kontynuacje badan
przeprowadzonych i opisanych w rozdz. 3.3. oraz publikacji [Rumanek i in. 2022]. W tej
czeSci pracy opracowano proces przeciwpradowego wieloetapowego selektywnego
strgcania (CnMP) wariantdbw av z materiatu mAb2. Aby zaprojektowac¢ proces
opracowano model matematyczny, ktory sktadat sie z rGwnan bilansu masy w stanie
ustalonym oraz podstawowych zalezno$ci termodynamicznych opisanych w rozdz. 3.3.
Model ten zostal rozwigzany dla r6znych kombinacji parametréw procesowych, w tym
stezenia biatka w materiale wsadowym oraz stezenia PEG w kolejnych stopniach
stragcania. Koncepcja procesu zostata zweryfikowana eksperymentalnie; procesy CnMP
w uktadzie dwu oraz trojstopniowym zostaty przeprowadzone przy uzyciu zmiennych
procesowych wyznaczonych przez rozwigzanie modelu. Wskazniki wydajnosci obliczone
przez model i zmierzone eksperymentalnie byty podobne, co wskazywato zar6wno na

wykonalnos¢ jak i predykcyjno$¢ procesu CnMP.
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3.4.1. Bilans masy, zaleznosci termodynamiczne oraz potqczenie strumieni
procesowych

Na podstawie wynikéw przeprowadzonych cykli symulacji komputerowych oraz
badan opisanych w poprzednim rozdz. zaprojektowano dwu- i tréjstopniowy proces
przeciwpragdowego stracania wariantdw tadunkowych (CnMP). Schemat procesu
przedstawiono na rys. 18. W CnMP Feed oraz osady uzyskane w kolejnych stopniach
podawane byty przeciwpragdowo w stosunku do roztworu zawierajgcego precypitant
(Sol) oraz supernatantow (S). Jezeli kaskada proceséw sktada sie z wiekszej ilosci stopni
niz 2, to stezenie PEG na stopniach posrednich utrzymywane byto poprzez dodatkowy
strumien zasilajacy Soli. Uktad taki pozwalat na ponowne zawré6cenie do procesu zaré6wno
S jak i P, przez co przenoszenie masy w procesie CnMP byto bardziej efektywne niz
w uktadzie krzyzowym. Produkt ubogi w av odbierany byt w supernatancie stopnia

pierwszego (S1), natomiast odpad bogaty w av w osadzie stopnia ostatniego (P2 lub P3).

A)
S1 S, Sol,
< -«
Feed 1 P1 2 Pz
— > F——
B) 5012
51 52 i 53 5013
«— « « -
Feed 1 P1 2 Pz 3 P3
—_— > > —

Rys. 18 Schemat procesu CnMP, A) dwustopniowy, B) tréjstopniowy.

Proces CnMP opisano modelem matematycznym, ktéry sktadat sie z rownan bilansu
masy oraz odpowiednich zaleznoSci termodynamicznych biatka. Zaleznos$ci te
wyznaczono w poprzednich badaniach dla procesu strgcania jednostopniowego

[Rumanekiin., 2022, Zimoch, Rumanek i in., 2023].
Poszczegblne rownania modelu przedstawiono ponizej:
Catkowity bilans masy:
Mg i1+ Mpi_q + Mggy; = Mg; +Mp; (6)

gdzie i, i+1, i-1, oznaczaja kolejno: i-ty stopien, stopien nastepny oraz stopien poprzedni,

przy czym mp,0 = MFreed, & MSol,1=0.

Bilans masy biatka dla wszystkich wariantéw mAb?2:
Mg i+1,000 T Mpi—1,000 = Ms,iovt T Mpiovl (7)
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Bilans masy wariantu av:
mS,i+1,ovl US,i+1,av + mP,i—l,ovl UP,i—l,av = mS,i,ovl US,i,av + mP,i,ovl UP,i,av (8)

W modelu bilansowano jedynie warianty kwasowe, uznajac sume zawartoSci

pozostatych wariantow mAb2 za produkt procesu.
Bilans masy PEG w strumieniach wlotowych oraz wylotowych:
Mg i+1,pEG + Mp i-1,pEG T MsovipEc = Ms,i,pEc T Mp,i,PEG (9)

Catkowita masa biatka w i-tym stopniu jest obliczana wedtug wzoru:

C P
_ jiovl .
mjiopt = M a); j=S P (10)

Masa PEG w i-tym stopniu:

Ci:
_ j,i,PEG .
mj,i,pEG = mj,i dos ] = S, P, Sol (11)
it

Zredukowany udziat wariantow kwasowych we frakgcji j, w i-tym stopniu:

Mmjiav ,
Ui ap = —2 j=SP (12)

J Mjiovl

Zredukowany udzial wariantéw kwasowych w i-tym stopniu (dotyczy skiadu
wariantbw w mieszaninie procesowej powstalej po zmieszaniu strumieni
przeciwpradowych):

U _ Mg it1,0vl Usi+1,av T Mp,i-1,00l UP,i-1,av (13)
L,av — . .
ms,i+1,0v1 T Mpi—1,0vl

Zredukowany utamek wariantu kwasowego w supernatancie Usav:

US,i,av = aiﬁi,ovl + b; (14)
C i,0v
ﬁi,ovl = ;i’_ovll (15)

gdzie Ciovi jest catkowitym stezeniem biatka w i-tym stopniu, ai oraz bi s3
wspotczynnikami empirycznymi skorelowanymi z catkowitg zawartoS$cia av w i-tym

stopniu (Uiav) w nastepujacy sposob:

a; = — 0.567 U?

Lav

+0.905 U; 4, — 0.044 (16)

b; = 1.167 U?

Lav

—0.236 U; 4, + 0.057 (17)

Zredukowany utamek wariantu kwasowego w supernatancie Usqv zostat skorelowany

ze wspotczynnikiem redukcji catkowitego stezenia biatka w i-tym stopniu, Biovi (rys. 19A).
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Wartosci parametréw réwnan (14-17) przedstawiono na rys. 19B-C. Uzyskane wyniki
pozwolity na wyznaczenie funkcji Usiav = f{Biovi) dla materialu o dowolnym udziale av

w mieszaninie procesowej (Uiav).

A) B) 9}
% U,,, % w/w 030 ° 30 =
21 % 41 .
501 e 25 o 46 -7 254
A 32 56 0.25- Y
1® 36 -
5 40 s 4 = 0] [ 4
< . - % 2 o > e
2 304 S 0.20 . =
£ : £ * E 15 :
S *- a . 154
3 204 - < S
B >~ & - 5 e = g
S - --m 8 0154 e 8 .
104 . . 10 L
o e
[ I
0 T T T T y 0.10 5

20 30 40 50 60 70 80 20 30 40 50 60 20 30 40 50 60
0,
Bou % U, %w/w v, %ow/w

Rys. 19 Dane réwnowagowe wytrgcania wykorzystywane do okre$lania zaleznosci
termodynamicznych (14-17) w modelu; A) zalezno$¢ zredukowanego utamka masowego
wariantu av w supernatancie od wspétczynnika redukcji catkowitego stezenia biatka

w roztworze, B) zalezno$¢ parametru a w stosunku do zredukowanego utamka masowego av
w mieszaninie procesowej i-tego etapu U;q, C) parametr b w funkcji Ujq.

Warto$¢ Cs,iovirbwnowazna rozpuszczalnosci mAb2 w supernatancie byta zalezna oraz

skorelowana ze stezeniem PEG w nastepujacy sposob:
Csiov = 1.346 C; ppg — 70.160 Cs; ppe + 911.409 (18)

Gestos¢ roztworu byta skorelowana ze stezeniem PEG przez empiryczng zaleznos$¢

okreslong eksperymentalnie:

dj; = 1.659 Cj; pc + 1.002 Jj=58 P, Sol (19)
Na podstawie zawartoSci supernatantu w mokrym osadzie mAb2 wyznaczono:

Cpipec = 0.91 Cspc (20)

Cpiopt = 90.91 mg mL! (21)

gdzie: Cpiovi oraz Cpiprec to wartosci stezen odpowiednio mAb2 oraz PEG w wilgotnym

osadzie mAb2 zawierajagcym pozostatosci supernatantu po wirowaniu.
Model zostat rozwigzany za pomocg MATLAB R2022b, uzywajgc procedury fsolve.

Podobny model opracowano dla tréjstopniowego procesu CsMP opisanego
w rozdz. 3.3. ROéwnania bilansu masy zmodyfikowano dla przeptywu krzyzowego

i umieszczono w materiatach pomocniczych publikacji [Rumanek i in. 2024a].
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3.4.2. Optymalizacja procesu
Model CnMP sktadal sie z réwnan (6-21) spetnionych dla wszystkich stopni
procesowych. Zawieral on parametry dotyczace masy i sktadu strumieni wejsciowych

oraz wyjsciowych wraz z podstawowymi zalezno$ciami termodynamicznymi.

Zbiér zmiennych decyzyjnych, ktére zostaty uzyte do optymalizacji procesu zawierat:
stezenie mAb2 w Feed, stezenia PEG w poszczeg6lnych stopniach procesu oraz stezenie
PEG w przeciwpragdowym strumieniu zasilajgcym. Liczba parametréw optymalizacyjnych

uzalezniona byta od liczby stopni w procesie i zestawiona w tabeli 5.

Wynik rozwigzania modelu opisano nastepnie wskaznikami jako$ciowymi, ktorymi
byty Y% w/w oraz @av %. Oba wskaZniki wyrazono za pomoca roéwnan opisujacych
proces wielostopniowy:

Tabela 5. Zmienne wprowadzane do modelu proces6w CsMP oraz CnMP.

Zmienne procesowe dla tréjstopniowego CsMP

Arbitralne Mreed, Ureed.av, Us 1,av

Creed ovi, od 20 do 80 z krokiem 2 mg mL-!
015189 EVVANEWES Cs 1 pec, Cs2,pec, Cs3pec,  0d 20 do 24 z krokiem 0.2% w/v
Cso13,PEG od 19 do 26 z krokiem 1% w/v

Zmienne procesowe dla dwustopniowego CnMP

Arbitralne ‘ MFeed, UFeed,av; US,LaV
Creed,ovly od 30 do 70 z krokiem 2 mg mL-!
Cs,1,pe6, Cs2,pEG) od 20 do 24 z krokiem 0.1% w/v

Zmienne procesowe dla trojstopniowego CnMP

Optymalizowane

Arbitralne Mreed, Ureed,av, Us 1,av

Creed,ovi, od 20 do 80 z krokiem 2 mg mL-1
(0)s1a% W ENWVANENER Cs 1 pic, Cszpec, Cszpee,  0d 20 do 24 z krokiem 0.2% w/v
Csol,3,PEG, od 19 do 26 z krokiem 1% w/v

ms,1,0vl —Ms,1,
y = Sy @_100% (22)
MFeed,ovl — MFeed,av
Ureed,av—Us,1,av
— ) )1, 0
Pay = T 100% (23)
Feed,av

Model rozwigzano dla réznych kombinacji zmiennych decyzyjnych. Rys. 20 i 21
ilustrujg przestrzen operacyjng wygenerowang dla dwustopniowego i trojstopniowego
CnMP przy zatozonym poziomie wzglednej redukcji av, @av = 37% oraz zatozonej

zawartoSci av w strumieniu wsadowym Ureeq av=40% w/w.
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Rys. 20 Ilustracja rozwigzania modelu dla dwustopniowego CnMP przedstawiona na ptaszczyznie
2D dla Ureedav = 40% W/W, @av = 37%. Csa,rec 0raz Csppec to zmienne decyzyjne (tabela 5), Y to
wydajno$¢ procesowa.

23.01

22.59
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22.04

21.5+
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0 0, 0,
CS,LPEG /D W/V CS,I,PEE /O W/V CS,Z,PL-'G /0 W/V

Rys. 21 Ilustracja rozwigzania modelu dla tréjstopniowego CnMP przedstawiona na ptaszczyZnie
2D dla Ureedav = 40% W/W, @av = 37%. Cs1,pe6, CS,2,pec 0Taz Cs3,pec to zmienne decyzyjne (tabela 5),
Y to wydajno$¢ procesowa.

Wartos$ci parametréow odczytywanych z wykresdw pozwalaja nie tylko okresli¢ zakres
zmian parametréw decyzyjnych, przy ktérych proces jest wykonalny, ale réwniez ich

optymalne warto$ci oraz maksymalng mozliwg do uzyskania wydajno$¢ procesu Y.

Analogiczne serie symulacji przeprowadzono dla dwustopniowego CnMP,
tréjstopniowego CnMP, trojstopniowego CsMP, przy zmiennym UFeedav OTaz @qv. Wyniki
zestawiono na rys. 22, na ktéorym dodatkowo poréwnano wyniki usuwania av z puli
wariantdw mAb2 w chromatografii anionowymiennej AEX przy zastosowaniu modelu

dynamicznego, opracowanego i opisanego w publikacji [Zimoch i in., 2023].
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Rys. 22 Pordwnanie efektywnosSci procesu separacji: A) trojstopniowe CsMP, B) AEX,
C) dwustopniowe CnMP, D) tréjstopniowe CnMP.

We wszystkich przedstawionych przypadkach wydajno$¢ maksymalna malata wraz ze
wzrostem wspoétczynnika wzglednej redukcji av (¢av) oraz ze wzrostem zawartosci av
w strumieniu wsadowym (UFeed, av). CnMP jest bardziej efektywne niz CsMP oraz AEX pod
wzgledem wydajnosci Y% w/w w procesie usuwania av. Okna operacyjne dla dwu
i tréjstopniowego CsMP s3 szersze niz w przypadku CsMP oraz AEX, co pozwala na
realizacje procesu w szerszym zakresie parametréw operacyjnych. W przypadku
dwustopniowego CnMP maksymalna wydajno$¢ wynosita 85%, a minimalna Y = 37%
w/w, podczas gdy dla tréjstopniowego CnMP wydajnos$¢ wahata sie miedzy 50% a 90%
w/w. Wybor miedzy dwustopniowym a trojstopniowym CnMP powinien zaleze¢ od
zawartoSci av w strumieniu wsadowym, wymaganej warto$ci wspotczynnika wzglednej

redukcji av oraz wydajnosci.

3.4.3. Weryfikacja modelu
Doktadno$¢ opracowanego modelu zweryfikowano poprzez eksperymentalng
realizacje dwu oraz trojstopniowego CnMP, a wyniki weryfikacji przedstawiono w tabeli
6 oraz 7. Procesy zaprojektowano tak, aby osiaggna¢ poziom zawartosci av w produkcie
okres$lony przez producenta, czyli max. 25% w/w. Materiat wsadowy w procesie
dwustopniowym zawierat Ureedav = 37.5% w/w oraz poziom redukcji @av = 37%,
natomiast w tréjstopniowym CnMP uzyto materiatu o Ureedav = 42% w/w po czym

w procesie osiggnieto @av=40%.
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Tabela 6. Por6wnanie danych eksperymentalnych oraz rozwigzania modelu dla dwustopniowego
CnMP przy Ureed, av=37.5% w/w oraz @a=37%.

UFeed, av UP, Lav 0/0 W/W US,i,av 0/0 W/W Y
% w/w 1 2 1 2 % w/w

eksp. \
sym. \
btad wzgl. %

Tabela 7. Por6wnanie danych eksperymentalnych oraz rozwigzania modelu dla tréjstopniowego
CnMP przy Ureedav=42% W/wW oraz @a, = 42%.

Ureedav  Upiav% w/w  Usiav% w/w Y
%w/w 1 2 3 1 2 3 %ww
eksp. 42 47 | 65| 78 | 25| 43 | 54| 80
sym. 42 49 | 64 | 72 | 25 | 44 | 54 83
btad wzgl. % 0 4412117410 |17 0 3.3

Wyniki symulacji oraz dane eksperymentalne majg zbliZone wartoSci co $wiadczy
o poprawnos$ci opracowanego modelu. W pracy [Rumanek i in. 2024a] zestawiono
rowniez bilanse mas mAb2 dla obu proceséw. Zaréwno bilanse masy na poszczeg6lnych

stopniach, jak i dla catego procesu byly zachowane.

3.5. Polaczenie procesow stracania i chromatografii w celu

selektywnego rozdzielania wariantow tadunkowych mAbs

[Zimoch, Rumanek i in., 2023] Zimoch P., Rumanek T., Kotodziej M., Pigtkowski W., Antos
D., (2023). Coupling of chromatography and precipitation for adjusting acidic variant
content in a monoclonal antibody pool. J. Chromatogr. A, 1701, 464070.

Impact Factor= 3.8

[Rumanek i in., P2022] Rumanek T., Zimoch P., Kotodziej M., Pigtkowski W., Antos D.,
(P2022). Sposo6b rozdzielania wariantéw przeciwciat monoklonalnych. P.441857

[WIPO ST 10/C PL441857] z dnia 2022-07-27

W publikacji [Rumanek i in., P2022] opisano badania nad potgczeniem procesu
selektywnego stracania wariantéw tadunkowych mAbs z chromatografiag jonowymienna.
Potaczenie to opracowywano w ramach dwoéch niezaleznych prac doktorskich. W ramach

niniejszej pracy wykonano cze$¢ eksperymentalng dotyczaca stragcania mAbs, obliczen
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komputerowych dotyczacych procesu strgcania oraz koncowych obliczen wydajnosci
i efektywnosci potgczonych proceséw przedstawionych na rys. 24 i 25. W ramach drugiej,
odrebnej pracy doktorskiej przeprowadzono cze$¢ eksperymentalng obejmujaca
chromatograficzne rozdzielanie wariantdw mAbs, opracowano dynamiczny model

chromatografii AEX oraz okres$lono i zoptymalizowano potgczenie procesow (rys. 23).

Proces stracania (PREC) prowadzono w sposob jednostopniowy, tak jak opisano

w rozdz. 3.2. oraz w publikacji [Rumanek i in. 2022].

W etapie chromatograficznym uzyto AEX, ktéra prowadzona byta przy przetadowaniu
masowym kolumny. Biatko wprowadzano do kolumny w pH 9.3, a eluowano w pH 5.5.
W warunkach takich rozdzielany materiat dzielit sie na dwie frakcje. Frakcje
przeptywowgq stanowit materiat zubozony w warianty kwasowe (F1), ktére kumulowaty

sie we frakcji zatrzymywanej na kolumnie (F2).

Sekwencje proceséw dobrano na podstawie wynikéw symulacji komputerowych.
W przypadku PREC zastosowano model zaprezentowany w rozdz. 3.2. i w publikacjach
[Rumanek i in., 2022, Rumanek i in., 2024a], przystosowany do procesu
jednostopniowego. Do opisu procesu chromatograficznego uzyto ww. modelu
dynamicznego. W wyniku przeprowadzonych symulacji ustalono, ze najefektywniejszym

potaczeniem procesu s3 (rys. 23):

o Opcja 1) nazwana AEX-PREC
stosowana w przypadku zatoZzonych wysokich warto$ci wspotczynnika wzglednej
redukcji av (pav= 62%). Jako pierwszy prowadzony byt proces AEX, po czym frakcja
zubozona w warianty kwasowe (F1) kierowana byta do doczyszczania poprzez
selektywne strgcanie wariantow. Produkt procesu odbierany byt w postaci
supernatantu (S).

o Opcja 2) nazwana PREC-AEX-PREC
stosowana w przypadku nizyszych wartosci wspotczynnika wzglednej redukcji av (@av
= 32%), pozwalala osigga¢ wysokie warto$ci wydajnosci procesowej Y. Proces
rozpoczynat sie od selektywnego stragcania, w ktorym otrzymany supernatant (S1)
spetniat zatozone warunki jakosciowe produktu (osiggnat ¢av = 32%). Osad (P1)
o duzej zawartosci av kierowany byt do AEX. Nastepnie proces prowadzono jak

w opcji 1. Produktem procesu byt potagczony supernatant PREC1+PREC:.
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Rys. 23 Schemat hybrydowego procesu rozdzielania wariantéw tadunkowych mAbs, A) opcja 1
AEX-PREC; B) opcja 2 PREC-AEX-PREC.

3.5.1. Wyniki symulacji procesu

Model zostat rozwigzany dla r6znych sktadéw poczatkowych materiatu wsadowego
(Ureedv) dla obu opcji prowadzenia procesu. Parametrami zmiennymi byty udziat av
w materiale wsadowym UFreedav Oraz stopien redukcji av wyrazone poprzez wspdétczynnik
redukcji @av. Parametrami jakosciowymi byta wydajnos$¢ (Y) opisana ponizej rownaniem
27 oraz efektywnos$¢ E wyrazona jako masa przerabianego w procesie mAb2 (mg)
przypadajaca na mL ztoza. Parametr E ma szczegblne znaczenie w procesach
chromatograficznych, gdzie ztoze bardzo czesto wykazuje niska pojemnos$¢ chtonng,
przez co wymagane jest stosowanie kolumn o duzych objetosciach lub zwiekszanie liczby

cykli oczyszczania. Wyniki przeprowadzonych symulacji przedstawiono na rys. 24 i 25.

Y = Mprod,mvt MProd,bv 100% (24)

MFEeed,mv + MFeed,bv

A) B)

600

550

resin

—

:E 500
o0 ! DAEX-PREC
=)
m 40 ' I:’Asx
oo
k o
400 e

30 35 40 45 ET -
U % w/w o «

Feed,av

Rys. 24 Ilustracja wynikéw symulacji dla potaczenia AEX-PREC przy ¢@a =62% w/w, A)
Zestawienie wynikdw wydajnosci Y% w/w oraz efektywnosci procesu E mg mLlj0. na
ptaszczyznie 2D; B) poréwnanie parametrow jako$ciowych pomiedzy procesem AEX-PREC a AEX
na ptaszczyznie 3D.
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Rys. 25 llustracja wynikéw symulacji dla PREC-AEX-PREC przy @a =32% w/w, A) Zestawienie
wynikéw wydajnoéci Y% w/w oraz efektywnosci procesu E mg mL ... na plaszczyznie 2D;
B) poréwnanie parametrow jakosciowych pomiedzy procesem AEX-PREC a AEX oraz
tréjstopniowym CsMP na ptaszczyznie 3D.

Analizujac wyniki symulacji procesu AEX-PREC zauwazy¢ mozna zaleznoSci znane
z procesOw CsMP oraz CnMP. Wraz ze wzrostem udziatu av w materiale wsadowym

wydajnos¢ procesu maleje.

Dzieki potaczeniu AEX z PREC proces AEX mogt by¢ realizowany przy nizszej
selektywnosci rozdzielania i wyzszym obcigzeniu kolumny masg biatka. Frakcja F1, ktéra
nie spelniata kryterium jakosciowego produktu kierowana byta do etapu PREC, ktory
umozliwiat jej doczyszczenie do zadanego poziomu. W wyniku tego efektywnos$¢ procesu
AEX-PREC byta do 6 razy wyzsza niz w przypadku pojedynczego AEX (np.: przy Ureedav =
50% w/w, E dla AEXwynosi 100 mg mL,;};,, natomiast w procesie AEX-PREC E mieScit sie
w zakresie 400-600 mg mLZ}})m). Podobne wyniki zaobserwowano dla wydajno$ci, ktéra
dla procesu AEX-PREC byta wyzsza niz dla pojedynczego procesu AEX w calym badanym
zakresie parametrow. Proces AEX zapewniat wysoka selektywno$¢, niemozliwg do

osiggniecia z wykorzystaniem tréjstopniowego CsMP.

Proces PREC-AEX-PREC opracowany dla nizszej wartosci wspoétczynnika redukcji av
umozliwial zar6wno poprawe wydajnosci jak i efektywnosci w stosunku do pojedynczego
AEX czy trojstopniowego CsMP. KorzySci otrzymane z zastosowania potaczonego procesu
byty jednak nizsze niz w przypadku opcji 1. Dla przyktadu efektywnos$¢ procesu PREC-
AEX-PREC byta wyzsza niz pojedynczego procesu AEX od 50 do 100% w zaleznosci od
Ureedav. Wydajno$¢ PREC-AEX-PREC byta znaczaco wyzsza niz tréjstopniowego CsMP,

jednak zblizona do wydajnosci osigganej w pojedynczym AEX.

66



3.5.2. Weryfikacja modelu
Do eksperymentalnego zweryfikowania opracowanych modeli wykorzystano proces
AEX-PREC, w ktérym materiat wsadowy (Feed) posiadat 39% w/w av, natomiast
pozadang czysto$¢ produktu zadano na poziomie Uprrodav = 25%. Wyniki

przeprowadzonych eksperymentéw oraz symulacji zebrano w tabeli 8.

Tabela 8. Poréwnanie eksperymentalnych oraz modelowych wynikéw AEX-PREC.

Uiy % w/w Y%
av | mv ‘ bv % w/w ‘
38.9 | 45.0 | 15.6 -
26.0 | 52.3 | 21.7 82
25.2 536 | 21.2 82
63.6 | 32.3 | 4.2 15
629 | 314 | 5.7 18

Na podstawie wynikow przedstawionych w tabeli 8 stwierdzono, Ze modele
zaproponowane W pracy poprawnie opisujg potgczenie proceséw AEX i PREC

stosowanych do rozdzielania wariantéw tadunkowych mAb2.

Podsumowujac, w pracy z powodzeniem zastosowano proces rozdzielania wariantow
tadunkowych mAb2 sktadajacy sie z potaczonych proceséw selektywnego stracania oraz
chromatografii AEX. W zalezno$ci od zatozonej sprawno$ci rozdzielania, sposoéb

potaczenia i liczba etapéw moga by¢ odpowiednio dostosowywane.
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4. Podsumowanie i wnioski

W ramach pracy doktorskiej zrealizowano dwa cele badawcze:

1. W pierwszej czeSci pracy opracowano proces wychwytu przeciwciata
monoklonalnego klasy IgGl - mAb2 z roztworu pohodowlanego CHO poprzez
strgcanie. W trakcie procesu roztwér wsadowy zawierajacy mAb2 oczyszczono
z Agg, HMWI, LMWI, DNA oraz HCP. Opracowano dwie opcje prowadzenia procesu,
ktére réznity sie pomiedzy sobg kolejnoscig i sposobem usuwania zanieczyszczen
wielkoczgsteczkowych. Opcja bardziej efektywng okazata sie¢ PREC8-SLE, w ktdrej
zanieczyszczenia  niskoczasteczkowe usuwane sa3  jako pierwsze
w dwustopniowym strgcaniu z wykorzystaniem PEG 3.35 kDa w pH 8.0, nastepnie
zanieczyszczenia wielkoczasteczkowe, w procesie ekstrakcji ciecz-ciato state w pH
5.0. W zaproponowanej opcji proces pozwolil na otrzymanie produktu o czystosci
HPLC > 99%, zawarto$ci DNA na poziomie 12 ng mL! oraz HCP na poziomie
0.08 pg mL-1 przy wydajnosci Y > 75% w/w.

2. W drugiej cze$ci pracy opracowano nowy proces selektywnego stracania
wariantéw tadunkowych mAbs klasy IgGl oraz IgG4. Przeanalizowano oraz
eksperymentalnie przebadano wptyw réznych parametréw na przebieg procesu,
wyznaczono zalezno$ci termodynamiczne oraz Kinetyke procesu.

Na podstawie zebranych danych opracowano proces jednostopniowego
selektywnego strgcania wariantéw, ktéry prowadzony byl przy niskich
wartosSciach sity jonowej, w pH 5.0 wykorzystujac PEG 3.35 kDa jako precypitant.
Proces opisano pod wzgledem wydajnosci oraz selektywnos$ci w funkcji zmian
zakresu parametrow procesowych, a takze potwierdzono stabilno$¢ oraz
aktywno$¢ biologiczng produktu.

Nastepnie wydajno$¢ procesu selektywnego rozdzielania wariantow
tadunkowych zwiekszono poprzez zastosowanie strgcania wielostopniowego.
Przebadano mozliwo$¢ potaczenia poszczegdlnych stopni procesu w uktadzie
krzyzowym (CsMP), przeciwpragdowym (CnMP) oraz potaczenia selektywnego
stragcania (CsMP) i chromatografii AEX (PREC- AEX).

Na podstawie zebranych danych eksperymentalnych opracowano matematyczny
model procesu sktadajacy sie z bilansow masy, empirycznymi zaleznoSci
termodynamicznych. Model zweryfikowano eksperymentalnie i na jego podstawie
wyznaczono okno operacyjne zmiennych decyzyjnych, w ktéorym proces byty

wykonalny.
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Na zakonczenie badan w tym zakresie przeprowadzono serie symulacji celem
poréwnania efektywnosci CnMP oraz CsMP. W ramach przeprowadzonych
symulacji stwierdzono, ze proces jest bardziej efektywny w przypadku
zastosowania przeptywu przeciwpragdowego, gdzie w tréjstopniowym procesie

maksymalna wydajnos$¢, osiggneta Y=90% w/w.

Proces  selektywnego  strgcania  wariantéw  kwasowych  przeciwciat

monoklonalnych jest elementem nowosci niniejszej pracy.

Wyniki badan opisanych w dysertacji doktorskiej udowadniajg prawdziwos¢
postawionej hipotezy dla niniejszej pracy: proces stragcania moze zosta¢ wykorzystywany
do efektywnego oczyszczania farmaceutycznych mAbs zar6wno na etapie wychwytu
zmedium pohodowlanego jak i redukcji av w czystym produkcie. Potaczenie
opracowanych w ramach pracy doktorskiej proceséw stragcania moze stanowic

alternatywny cigg technologiczny na etapie DSP.
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5. Lista skrotow i oznaczen

5.1. Skroty
Abs - ang. Antibodies, przeciwciata,
AC - ang. Affinity Chromatography, chromatografia powinowactwa,

ADCC - ang. Antibody-Dependent Cellular Cytotoxicity, cytotoksycznos$¢ komdérkowa
zalezna od przeciwciat,

AEX - ang. Anion Exchange Chromatography, chromatografia anionowymienna,

API - ang. Active Pharmaceutical Ingredient, substancja czynna,

ATPE - ang. Aqueous two-phase extraction, ekstrakcja w wodnych uktadach

dwufazowych,
av - ang. Acidic Variants, warianty kwasowe przeciwciat monoklonalnych,
bv - ang. Basic Variants, warianty zasadowe przeciwciat monoklonalnych,
C - ang. Constans, czesci state przeciwciat,

CD20 - ang. B-Lymphocyte Antigen, antygen limfocytow-B,

CDR - ang. Complementarity-Determining Regions, regiony determinujgce
komplementarnos¢,

CEX - ang. Cation Exchange Chromatography, chromatografia kationowymienna,

CHO - ang. Chinese Hamster Ovary, linia komorkowa pochodzaca z jajnika chomika
chinskiego,

DNA - ang. Deoxyribonucleic Acid, kwas deoksyrybonukleinowy,

DSP - ang. Downstream Processing, grupa procesOw majgca na celu oczyszczenie,
czasteczek aktywnych biologicznie (np. mAbs) produkowanych w trakcie USP,

EMA - ang. European Medicines Agency, Europejska Agencja Lekoéw - Europa,

EPO - ang. Erythropoietin, erytropoetyna,

Fab - ang. Fragment Antigen Binding, fragment wigzacy antygen, region na
powierzchni przeciwciata odpowiadajacy za powinowactwo,

Fc - ang. Fragment Crystallizable, fragment krystalizujacy, region na powierzchni
przeciwciata odpowiadajacy za funkcje efektorowe,

FcRn - ang. Neonatal Fragment Crystallizable Receptor, receptor Fc na powierzchni
komérek $rédbtonka,

FcyR - ang. Fc-Gamma Receptors, grupa receptoréw gamma na powierzchni komérek
efektorowych,

FDA - ang. Food and Drug Administration, Agencja Zywnosci i Lekéw - USA,

FR - ang. Frame Regions, regiony zrebowe,
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H - ang. Heavy, fanicuch ciezki przeciwciat,

HCP - ang. Host Cell Protein, biatka komorek gospodarza,

HER2 - ang. Receptor Tyrosine-Protein Kinase, receptor ludzkiego naskérkowego
czynnika wzrostu,

HIC - ang. Hydrophobic Interaction Chromatography, chromatografia oddziatywan
hydrofobowych,

HSA - ang. Human Serum Albumin, ludzka albumina osocza,

ICH - ang. International Council for Harmonisation of Technical Requirements for
Pharmaceuticals for Human Use, Miedzynarodowa Rada Harmonizacji Wymagan
Technicznych dla Rejestracji Produktéw Leczniczych Stosowanych u Ludzi,

IEX  -ang. lon Exchange Chromatography, chromatografia jonowymienna,

L - ang. Light, tancuch lekki przeciwciat,

mAb?2 - przeciwciato monoklonalne klasy IgG1,

mAb3 - przeciwciato monoklonalne klasy 1gG4,

mAbs - ang. Monoclonal Antibodies, przeciwciata monoklonalne,

mv - ang. Main Variants, warianty obojetne (piku gtéwnego) przeciwciat
monoklonalnych,
NK - ang. Natural Killers, rodzaj komérek efektorowych w organizmach kregowcéw,

NSO - ang. Murine Myeloma Cells, linia komérkowa mysiego szpiczaka,

pAbs - ang. Policlonal Antibodies, przeciwciata poliklonalne,

PEG - ang. Polyethylene glycol, glikol polietylenowy,

pl - ang. Isoelectric Point, punkt izoelektryczny,

UF/DF - ang. Ultrdafiltration/Diafiltration, ultrafiltracja/diafiltracja,

USP - ang. Upstream Processing, grupa procesOw majgca na celu przemystowe
wytworzenie czasteczki aktywnej biologicznie (np. mAbs),

\% - ang. Variable, czeSci zmienne przeciwciat,
5.2. 0Oznaczenia

a - parametr ,a” empirycznej funkcji liniowej Uiav = f{Biovi),

Agg - agregaty przeciwcial,

AS - siarczan amonu,

b - parametr ,b” empirycznej funkcji liniowej Uiav = f{Biovi),

C - stezenie, [mg mL-1 dla mAbs], [% w/v dla PEG], [M dla AS], [ng mL-! dla DNA],
[ug mL-1dla HCP],

71



CnMP - proces wielostopniowego selektywnego stracania wariantéw tadunkowych
mAbs o przeciwpragdowym przeptywie strumieni procesowych,

CsMP - proces wielostopniowego selektywnego stracania wariantéw tadunkowych
mAbs o krzyzowym przeplywie strumieni procesowych,

d - $rednia gesto$¢ roztworu procesowego [g mL-1],

E - efektywnos$¢ - parametr jako$ciowy stosowany dla hybrydowego procesu
rozdzielania wariantéw, okre$lajgcy mase mAb2 rozdzielanego w procesie w
przeliczeniu na mase ztoza w kolumnie chromatograficznej [mg mL1resin],

EX - ekstrakt uzyskany po SLE,

F - frakcja uzyskiwana w procesie AEX, F1 - frakcja przeptywowa, F2 - frakcja
zatrzymywana na kolumnie,

Feed - roztwor pohodowlany CHO, roztwor wsadowy, [Rumanek i in., 2022]: Feed
oznaczono jako F,

HMWI - zanieczyszczenia wysokoczgsteczkowe,

[ - numer stopnia procesu,
j - frakcja/strumien procesowy; Feed, S, P, Sol, EX,
kv - wspotczynnik podziatu wariantu v,

LMWI - zanieczyszczenia niskoczasteczkowe,

m - masa [mg],

Mono - forma monomeryczna przeciwciata mAb2,

ovl  -suma wszystkich wariantéw tadunkowych mAbs, [Rumanek i in., 2024a]: ovl
oznaczono jako mAb2

P - osad mAbs,

PB - 50 mM bufor fosforanowy o pH 8.0,

PEG - glikol polietylenowy,

PRECS - stracanie w pH 5.0 - jeden z etapow wychwytu mAb2 z roztworu

pohodowlanego,

PREC8 - stracanie w pH 8.0 - jeden z etapow wychwytu mAb2 z roztworu

pohodowlanego,
(o] - konduktywnos¢ - przewodnictwo, sita jonowa roztworu [mS cm-1],
S - supernatant,

SA - 50 mM bufor octanow o pH 5.0,
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SEC-ratio - stosunek powierzchni rozdzielanego sktadnika do sumy powierzchni
wszystkich pikdw uzyskanych na chromatogramie SEC-HPLC - dotyczy
wychwytu mAb2 z roztworu pohodowlanego,

SLE - ekstrakcja ciecz-cialo state - jeden z etapow wychwytu mAb2 z roztworu
pohodowlanego,

Sol - strumien roztworu precypitantu,

U - zredukowany utamek masowy [% w/w],

1% - rodzaj wariantu; av, mv, bv, [Rumanek i in., 2022]: v oznaczono jako i,

Y - wydajnos¢ procesu selektywnego rozdzielania wariantow tadunkowych,

Ymar2 - wydajno$¢ procesu stragcania mAb2 z roztworu pohodowlanego CHO,

Povi - wspobtczynnik redukcji catkowitego stezenia mAb2 [%], [Rumanek i in., 2022]:
Povi 0znaczono jako Y%, [Zimoch, Rumanek i in., 2023]: fovi 0znaczono jako Recovi,

@av - wspotczynnik wzglednej redukcji av [%], [Rumanek i in., 2022]: @av 0Znaczono

jako A US,av/UF,av.
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ARTICLE INFO ABSTRACT

Keywords: A process of multistage pH mediated precipitation was developed for capture and purification of a monoclonal

Mor}oclopal antibodies antibody (mAb) from a Chinese hamster ovary cell culture (CHO) harvest. The mAb was separated from low

Eum.ic.aur.m molecular mass impurities (LMWI) and high molecular weight impurities (HMWI) by a sequence of two pre-
['EClpltath]'l

cipitation steps or by a sequence of precipitation and solid-liquid extraction (SLE). In the former approach, HMWI
were precipitated from the harvest at pH 5 in the presence of polyethylene glycol (PEG), whereas the obtained
supernatant was subsequently subjected to precipitation at pH 8 to obtain the mAb of 96 % chromatographic
purity in a precipitate form. In the latter approach, the mAb was precipitated from the harvest at pH 8 in the
presence of PEG to isolate the mAb from LMWI, then the precipitate obtained was subjected to SLE to extract the
mAb of 99 % purity in a form of liquid solution. The coupling of precipitation at pH 8 and SLE allowed effective
removal of DNA from 9260 ng/mL in the feed to 1.4 ng/mL in the product of two-stage SLE, and host cell proteins
(HCP) from 300 pg/mL to 0.07 pg/mL, which was not possible by the coupling of two precipitation stages at pH 5
and 8. Therefore, the combination of precipitation and SLE can be a promising technique for capture of mAbs

Solid-liquid extraction

from CHO cell harvests.

1. Introduction

The production of therapeutic proteins, in particular monoclonal
antibodies (mAbs), is a dynamically developing branch of the biophar-
maceutical industry (K. Li et al., 2022). The total cost of sales for
mAbs-based drugs was $217 billion in 2022 (Walsh & Walsh, 2022).
Despite high demand for bioactive mAbs, the cost of their manufacturing
remains still high and limits the access to new life-saving therapies
(Ecker et al., 2015; Gagnon, 2012; GroBhans et al., 2018; Hernandez
et al., 2018; Minervini et al., 2013; Shukla et al., 2017; Walsh & Walsh,
2022). Recent advancements in upstream processing of mAbs enabled
improving their harvest titers from 0.2 mg/mL up to even 27 mg/mL
(dos Santos et al., 2017). As a consequence, downstream processing
(DSP) has become the manufacturing bottleneck making up to 70 % of
the total production costs (Costioli et al., 2010; dos Santos et al., 2017).

The main technique used for the isolation and purification of mAbs in
DSP is chromatography that allows achievement of high selectivity, ef-
ficiency and recovery rate of the separation process (Dutra et al., 2020).

* Correspondence to: Rzeszow University of Technology, Rzeszow, Poland.
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Despite those advantages, chromatographic operation is a cost-driver of
the whole production. This stems from a high prize of chromatographic
resins, which is on average 5000-14 000 € per L, and a high consump-
tion of buffers, which is on average 300 000 - 2 000 000 L per batch (dos
Santos et al., 2017; Franzreb et al., 2014). Diffusion and capacity limi-
tations are causes of low productivity of chromatography. Furthermore,
host cell proteins (HCP) often contaminate mAbs pools during capture or
polishing steps, which deteriorate the product purity (Barroso et al.,
2014; Chiu et al., 2017; Dhadge et al., 2014; Franzreb et al., 2014).
Therefore, in last decades alternative non-chromatographic techniques
for mAbs purification have emerged (dos Santos et al., 2017; Oelmeier
et al., 2013). Among them, PEG-aided precipitation gained particular
interest (dos Santos et al., 2017; Pons Royo et al., 2022, 2023), Addition
of PEG to the solution of mAbs triggers its selective precipitation, even in
the presence of impurities. The obtained precipitate is not particularly
sensitive to shear forces (Satzer et al., 2020). Moreover, the precipitation
process is fast and easy to scale up and does not require sophisticated
equipment. Economic analyzes provided in the literature showed that
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precipitation generates lower costs compared to chromatography which
requires high material consumption in terms of buffer and resin usages
(Cataldo et al., 2020; GroBhans et al., 2019; Pons Royo et al., 2023). The
reduction in buffer consumption allows reduction in volume of indus-
trial equipment required for the process realization (Cataldo et al., 2020,
2020; GroBhans et al., 2019; Pons Royo et al., 2023). Those advantages
make precipitation competitive with chromatography, which particu-
larly holds true for expensive protein A chromatography. Thus, precip-
itation can potentially replace chromatographic operations in DSP, or it
can be integrated with chromatography to improve productivity and
reduce operational costs (Chollangi et al., 2015; GroBhans et al., 2018).

Recent studies described several examples of efficient capture of
mAbs from Chinese hamster ovary (CHO) harvests; Pons Royo et al.
(Pons Royo et al., 2023), Sommer et al. (Sommer et al., 2015) and
Ferreira-Faria et al. (Ferreira-Faria et al., 2023) developed processes of
PEG-aided mAb precipitation in plug-flow reactors. Sommer et al.
(Sommer et al., 2014) performed selective precipitation of mAbs from
PEG solutions in an automated stirred tank reactor operated batchwise
in a lab scale. Mineveini et al. (Minervini et al., 2013), Burgstaller et al.
(Burgstaller et al., 2019) and Li et al. (Z. Li et al., 2019) described an
integrated process, which coupled precipitation and tangential flow
microfiltration. In previous studies, we used PEG-aided precipitation for
adjusting the variant composition in mAbs pools. Tn that approach,
precipitation was performed as a stand-alone operation (Rumanek et al.,
2023) or it was combined with ion exchange chromatography (Zimoch
et al., 2023).

In this study, we have developed a multistage process for efficient
capture of a mAb from a CHO harvest, The process is accomplished in
two pH mediated steps, in which the mAb is isolated from low molecular
weight impurities (LMWI) and high molecular weight impurities
(HMWI). Different sequences of the purification steps were examined. In
the most efficient option, the mAb was isolated from LMWI by two-stage
precipitation in the first step, and from HMWI, DNA and host cell pro-
teins (HCP) by solid-liquid extraction (SLE) in the second step.

2. Background

As mentioned above, two alternative options have been considered
for the mAb capture and purification:

— in the first option termed as PRECS-PREC8, HMWI present in the
CHO harvest (Feed) are at first precipitated in the presence of PEG
solutions (Sol) at pH 5 (PRECS, Fig. 1A). After the phase separation,
the precipitate containing HMWI is rejected, whereas the superna-
tant is subjected to two-stage precipitation at pH 8 (PRECS, Fig. 1B)
to remove LMWI. The product of the process is the purified mAb in
the precipitate form.

— in the second option termed as PREC8-SLE, PRECS is performed in
the first step to remove LMWI (Fig. 1B). The precipitate containing
the mAb and HMWI is subjected to two-stage SLE at pH 5 (Fig. 1C).
The product of the process is the pool of the extracts (EX1, EX2)
containing the purified mAb.

3. Experimental
3.1. Materials

All chemicals were of analytical grade, unless stated otherwise.
Disodium phosphate, hydrochloric acid and sodium acetate were pur-
chased from (Chempur Piekary Slaskie, Poland), acetic acid, ortho-
phosphoric acid and sodium chloride were purchased from Avantor
(Gliwice, Poland), polyethylene glycol 3.350 kDa (PEG) was purchased
from Merck (Darmstadt, Germany).

Elisa reagents, OPD tablets and stable peroxide substrate buffer 10x
were purchased from Thermo Fisher Scientific (Waltham, MA, USA),
Tween-20, PBS tablets pH 7.4 and bovine serum albumin heat shock
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Fig. 1. Flowsheet scheme of the purification process. A) Precipitation of HMWI
at pH 5 (PRECS5), B) two-stage crosscurrent precipitation at pH 8 (PRECS8), C)
two-stage solid-liquid extraction of the precipitate at pH 5 (SLE).

-

fraction with purity, Pu >98 % were purchased from Sigma-Aldrich (St.
Louis, MO, USA), sulfuric acid Pu = 95 % were purchased from Avantor
(Gliwice, Poland). Recombinant Human IL-23 - lyophilisate > 98 % was
purchased from PeproTech (Rocky Hill, NJ, USA), horseradish peroxi-
dase (HRP)-conjugated mouse anti-human IgG monoclonal antibody
solutions of 1.1 mg/mL were purchased from Abcam (Cambridge, UK).

The CHO harvest of pH 8.0 was provided by Polpharma Biologics
(Gdansk, Polska). It contained a monoclonal antibody, mAb2 (MW =
148 kDa, the isoelectric point pI = 8.2) of the concentration about
3.0 mg/mL. The CHO harvest composition was determined by size
exclusion chromatography HPLC (SEC-HPLC, Section 3.2.1) and
expressed as a percentage peak area fraction (SEC-ratio) as follows:
1.9 % HMWI, 73.5 % LMWI, 0.6 % Agg (mAb2 dimeric forms), 23.9 %
Mono (mAb2 monomeric forms). The DNA concentration in the harvest
was determined using a dsDNA assay kit and amounted to 9260 +
75 ng/mL, whereas the HCP concentration determined using a CHO HCP
ELISA kit amounted to 300 pg/mL +5.

3.2. Methods

3.2.1. SEC-HPLC analysis

The SEC-HPLC analysis was performed using the Dionex UltiMate
3000 BioRS system (Thermo Scientific Inc., Waltham, USA)) equipped
with the ACQUITY UPLC Protein BEH SEC Column (Waters) with L.D.
0.46 cm and length 30 cm, packed with a resin with particle size of
1.7 pm and pore size of 200 A. The mobile phase was 100 mM phosphate
buffer with pH 6.8, with the flowrate 0.3 mL/min. The UV signal of the
protein was monitored at 280 nm and corrected by subtraction of a
blank run of the same solution, but without the protein sample.

3.2.2. Determination of the DNA concentration
Quant-iT Picogreen dsDNA assay kit (Thermo Fisher Scientific,
Eugene, OR, USA) was used for the determination of the double-
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stranded DNA (dsDNA) concentration according to the manufacturer’s
instruction. Samples of the processed mAb2 solutions and the DNA
standard were diluted with 1xTE buffer (10 mM Tris-HCl, 1 mM ety-
hylenediaminetetraacetic acid (EDTA), pH 7.5). The obtained solutions
were transferred into 96-well black bottom plates and mixed in a ratio
1:1 with diluted color reagent solutions. Fluorescence intensity was
measured in a microplate reader (Varioskan LUX Multimode Microplate
Reader, Thermo Fisher Scientific); the extinction and emission wave-
length were 480 and 520 nm, respectively. The concentration of dsDNA
was calculated based on the calibration curve determined for solutions
of the DNA standard of different concentrations.

3.2.3. Determination of the HCP concentration

CHO HCP ELISA kit (abcam, AB240996) was used to determine the
residual CHO HCP concentration according to manufacturer’s instruc-
tion. The processed mAb2 solutions and standards were transferred into
96-well plates contained in the kit and incubated for 90 min at room
temperature. Next, the solutions were discarded and the plate was
washed two times with a wash buffer. Then, the Reporting Antibody was
added into each well, the plate was covered with sealing film and
incubated for 45 min at room temperature. In the next step, the solutions
were discarded, the plate was washed and the solution of the
Streptavidin-HRP conjugate was added into each well. The plate was
again incubated for 30 min at room temperature. Next, the TMB Sub-
strate was added and the plate was incubated for 10 min at room tem-
perature. In the last step, the Stop Solution was added, and absorbance
was measured by a microplate reader (Tecan 145 Group Ltd, Mannedorf,
Switzerland). The HCP concentration was calculated using the UV cali-
bration curve.

3.2.4. Preparation of stock solutions

Prior to the use, the CHO harvest was centrifuged for 20 min at
5000 rpm, at 20C. The supernatant was withdrawn using an automatic
pipette and filtered using syringe filters (0.22 pm PES membrane from
Alchem, Rzeszow, Poland). To mimic different titers of the biological
material, the harvest was diluted in 50 mM phosphate buffer pH 8 (PB)
or spiked with the purified mAb2.

The PEG stock solutions were prepared by dissolving PEG (50 % w/v)
in 50 mM sodium acetate buffer pH 5.0 (SA) or (40 % w/v) in PB. The
PEG stocks were diluted to the concentrations within the range 26-50 %
w/v in SA or 26-40 % w/v in PB, and used for precipitation.

3.2.5. Separation of mAb2 from LMWI by two-stage precipitation at pH 8
(PRECS)

The CHO stock solution was mixed with an adequate portion of PEG
in PB to obtain the desired concentration of PEG in each precipitation
stage. In the small-sample experiments, the solution (up to 4 mL) was
incubated at 20°C for 25 min while stirring in a rotating mixer
(Benchmark Scientific Inc, Sayreville, USA) at 35 rpm in 5-mL Eppen-
dorf tubes. In the large-sample experiments, the incubated solution (up
to 200 mL) was stirred with a magnetic stirrer in a 250 mL flask at
300 rpm. After the incubation, the precipitate and the supernatant were
separated by centrifugation for 5 min at 5000 rpm. Next, the superna-
tant and the precipitate obtained were dissolved in PB and subjected to
the SEC-HPLC analysis. To determine the mAb2 concentration, the
protein standard delivered by the manufacturer was used (Figure S1,
Supplementary materials).

PREC8 was performed in crosscurrent flow regime, as is shown in
Fig. 1B. The volume ratios of individual streams to the CHO stock so-
lution (Feed) are provided in Table 1. Feed was mixed with the PEG so-
lution (Soll) in the first stage and subjected to precipitation. Then, the
precipitate (P1) was directed to the second stage, whereas the super-
natant (S1) was rejected as a waste. In the stage 2, the precipitate P1 was
dissolved in PB, and subjected again to precipitation by contacting with
a portion of a fresh PEG solution (Sol2). The S2 stream outcoming the
stage 2 was rejected, whereas the precipitate P2 was the precipitation
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Table 1
Volume ratios of the streams delivered to the purification unit related to the Feed
volume (v/v).

PRECS-PRECS8 PRECS-SLE
sample volume small sample lab large sample
HCl 0.045 - -
Sol 0.120 - -
NaOH 0.028 - -
Soll 0.41 1 1
FPB 0.24 0.25 0.2
Sol2 0.36 0.25 0.093
SA1%,7 - 0.2 0.075
SA2" 7 - 0.2 0.025

“ used only in PRECS, ““used only in SLE
product.

3.2.6. Separation of mAb2 from HMWI by precipitation at pH 5 (PRECS5)

1 M HCI was dropwise added to Feed while stirring in an Eppendorf
tube until pH was reduced to 5.0 (Fig. 1A). Then, an adequate portion of
the PEG stock solution of pH 5 was added (Sol), and the mixture obtained
was stirred at 20°C for 10 min in the rotating mixer at 35 rpm. The su-
pernatant and the precipitate were separated by centrifugation for 5 min
at 5000 rpm. The supernatant was withdrawn using an automatic
pipette and analyzed by SEC-HPLC. A 1 M NaOH solution was added to
the supernatant to adjust pH to 8. The volume composition of the so-
lutions is provided in Table 1.

3.2.7. Separation of mAb2 from HMWI by SLE

The precipitate obtained after PREC8 was placed in an Eppendorf
tube and covered with a portion of SA (pH 5.0) (SA1, Table 1, Fig. 1C).
The solution was stirred at 20°C for 15 min with a magnetic stirrer at
300 rpm. The obtained slurry was centrifuged for 5 min at 5000 rpm,
then the extract, EX1 (Fig. 1C), was withdrawn using an automatic
pipette and analyzed by SEC-HPLC. The precipitate obtained after the
phase separation was covered with a fresh portion of the buffer (SA2,
Table 1, Fig. 1C), stirred, and then the extract EX2 was separated under
the same conditions. The extracts of both stages (EX1 and EX2) were
pooled together as the product of the whole process.

4. Results and discussion
4.1. Separation of mAb2 from LMWI by PREC8

4.1.1. Assessment of kinetics and equilibrium of precipitation

pH of the solution used for the process realization was selected on the
basis of preliminary screening experiments. At pH 8 mAb2 showed the
lowest solubility. Therefore, precipitation at pH 8 allowed reduction in
the consumption of the buffer and PEG, and improvement in the selec-
tivity toward the LMWI removal,

The solution of PEG in PB was used to precipitate mAb2 from Feed,
which enabled the removal of LMWI (Fig. 1B). The kinetics of precipi-
tation depended on the PEG concentration that determined the driving
force for precipitation. In any case, quasi-equilibrium of the mAb2 pre-
cipitation established quickly, i.e., within about 20 min and remained
undisturbed for 5h (Figure S2, Supplementary materials). After that
time interval, the protein aggregation was observed. Similar results were
obtained for the precipitation of the purified mAb2 in the previous study
(Rumanek et al., 2023). The protein concentration in the supernatant at
quasi-equilibrium, is further termed as “solubility” and the
quasi-equilibrium as “precipitation equilibrium”,

The yield of mAb2 depended on its solubility, which was determined
by the concentration of PEG and ionic strength of the solution used for
precipitation. As can be observed from Table 2, jonic strength of the
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Table 2
Tonic strength of the solutions used for precipitation at pH 8.

without PEG Cpeg = 13 % w/v
Feed: PB v/v 1.0 0:1 1:1 0.1:1 0:1
cond. mS/cm 17.61 8.46 8.50 5.04 5.01

solution depended on the volumetric ratio of Feed to PB and the PEG
concentration. Feed had higher ionic strength than PB, hence dilution of
Feed in PB yielded solutions with lower ionic strengths. This means that
ionic strength of the processed solutions decreased from stage to stage
approaching the ionic strength of PB.

The dependencies of the mAb2 solubility on the PEG concentration,
the initial concentration of mAb2 and the ionic strength of the solution
are presented in Figs. 2A and 2B.

It is evident that for the PEG concentrations higher than about 13 %
w/V, the protein solubility was not affected by ionic strength of the
solution (Fig. 2A) and by the initial concentration of mAb2 (Fig. 2B). The
latter implies that water uptake from the solution by the precipitate
compared with the solution volume was negligible.

4.1.2. Optimization of the LMWI removal in PREC8

The effectiveness of the LMWI removal by PREC8 (Fig. 1B) was
examined for different PEG concentrations in the solution. The content
of mAb2, LMWI and HMWI in the precipitate, which was the product of
the process in PREC8 was determined by the SEC-HPLC analysis in the
form of the peak area ratio (Figures S3 and 54 in Supplementary ma-
terials). The mAb2 yield was calculated for each stage as the percentage
ratio of the mass of mAb2 obtained in the precipitate to the mass of
mADb2 delivered in the incoming stream. The effectiveness of the mAb2
capture versus the PEG concentration in the solution is demonstrated in
Figs. 3A and 3B.

The content of mAb2 (SEC-ratio) in the precipitate obtained after the
first PRECS stage reached a maximum at 13 % w/v PEG, at which LMWI
content reached a minimum (Fig. 3A). The content of HMWI decreased
with increasing PEG concentration; up to Cpgg = 13 % w/v the reduction
in the HMWI content was substantial, whereas above that value it sta-
bilized at the level of about 12 %. For Cpgg higher than about 13 % w/v,
the concentration of LMWI exceeded their solubility limit, which caused
their transfer to the solid phase and contamination of the precipitate.
The repetition of the precipitation of mAb2 in the second stage (Fig. 3B)
allowed the removal of LMWI to the level of 1 %. Nevertheless, it is
evident that PRECS did not allow complete removal of HMWI and the
mAb2 aggregates as both co-precipitated with the monomeric mAb2.
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4.2. Solid-liquid extraction of mAb2 from the precipitate

To recover mAb2 from the precipitate obtained from PRECS, SLE was
performed by contacting the precipitate with SA. SLE at pH 5 allowed
the elimination of HMWI, as they were insoluble at pH 5 or below pH 5.
Reduction in pH below pH 5 did not improve selectivity. For buffers with
pH > 5, HMWI were transferred with different extents to the extract
phase contaminating the mAb2 solution, which was the final purification
product. Therefore, SA of pH 5 was selected for the realization of SLE.
Fig. 4 demonstrates the effectiveness of SLE, in terms of the purity and
yield of mAb2, as a function of the buffer consumption (mL SA) per mass
of the processed mAb2 in precipitate (mgp, map2). A significant increase in
the yield can be observed for increasing buffer consumption up to
0.2 mL per mgp map2. Above that value, the gain in the yield was insig-
nificant. This may indicate that a small amount of mAb2 was irreversibly
adhered to HMWI in the precipitate.

4.3. Separation of mAb2 from HMWI by PREC5

In PRECS, pH of Feed was adjusted to pH 5 and subjected to pre-
cipitation in the PEG solution in SA at pH 5.0. Under those conditions
HMWI and a certain part of the aggregates precipitated from the solu-
tion, whereas mAb2 remained in the supernatant. Kinetics of the pre-
cipitation were fast, similarly to that measured for PREC8. The
effectiveness of the separation in terms of the HMWI reduction and the
mAb2 yield versus the PEG concentration is illustrated in Fig. 5.

The content of HMWI in the supernatant could be reduced to about
0.005 % at Cpgg = 5.0 % w/v. For Cpgg higher than 5.0 % w/v, the mAb2
solubility in the solution dropped, which caused reduction in the mAb2
yield. Therefore, Cpgg = 5.0 % was selected for the effective removal of
HMWI from Feed. In the following precipitation step, PREC8, mAbZ2 was
isolated from LMWI. To induce precipitation of mAb2, pH of the super-
natant provided by PREC5 was adjusted from pH 5 to pH 8. That twofold
pH adjustment of pH from pH 8 to pH 5 and back to pH 8 caused almost
twofold dilution of the mAb2 solution. Therefore, to achieve the super-
saturation level necessary for precipitation of mAb2, the obtained solu-
tion had to be concentrated. This required participation of an additional
membrane process. Furthermore, though PREC8-SLE was only slightly
more efficient in the HMWI removal compared with PREC5-PRECS, but
the efficient DNA and HCP removal could be achieved only by PRECS-
SLE (Tables 3-5). The coupling of PREC8 with SLE allowed for reduction
in the DNA concentration from 9260 ng/mL in the feed to 1.4-2 ng/mL
in the extract after the second stage of SLE and HCP from 300 pg/mL to
0.07-0.08 pg/mL. Therefore, PREC8-SLE was accepted as the most
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Fig. 2. Illustration of the precipitation equilibrium for mAb2 at pH 8. A) Dependence of the mAb2 solubility in the supernatant (Cs,map2) on the initial PEG con-
centration, Cpgg, and ionic strength of the solution, B) dependence of Cg n4s2 on the initial concentration of mAb2 in the solution, Cp map2, at ionic strength cor-

responding to 8.5 mS/cm (conditions of the first stage of PREC8).
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Fig. 3. Composition of the precipitate after PREC8. A) First stage of the precipitation from Feed, the initial solution conductivity was 8.5 mS/cm, the initial mAb2
concentration Comapz — 1.4 mg/mL, B) second precipitation stage, the solution conductivity was 5.04 mS/em, Cgmapz = 1.2 mg/mL.
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Fig. 4. Efficiency of SLE (after the first stage of PREC8) at pH 5 versus the
buffer consumption in mL of SA per mg of the mAb2 in precipitate.
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Fig. 5. Content of HMWI, LMWI and mAb2 in the supernatant (SEC-ratio) and
the mAb2 yield in PRECS versus the PEG concentration in the solution.

promising concept for the mAb2 capture. That concept was successfully
verified in a large-sample experiment, in which approximately 200 mL
of the mAb2 solution was processed. This is demonstrated in Tables 4
and 5, which provide process variables and the purities of the processed
solutions, and in Fig. 6, which illustrates the results of the SEC-HPLC
analysis of Feed (Fig. 6A), the product of PREC8-SLE and a mAb2 stan-
dard (Fig. 6B). Additionally, SDS-PAGE analysis was performed, which
is illustrated in Figure S5 in Supplementary materials. Both SEC-HPLC
and SDS-PAGE analysis indicate a high purity of the product obtained.
The performance indicators obtained were similar for both small- and
large-sample experiments.

In each step, a part of the protein solution was withdrawn and sub-
jected to the concentration analysis. However, the yield reported in
Table 5 was calculated based on the whole mAb2 mass obtained,
including the mass taken for the concentration analysis.

The final antibody concentration in the product depended on the
volume of SA used in SLE. In the small-sample experiments, a relatively
large portion of the solution was used for the concentration analysis and
filtration. For that reason, the solution was diluted with an extra-portion
of SA, which caused reduction in the protein concentration,

The overall yield was about 75 % for both small and large sample
PREC8-SLE experiments. The CHO harvest delivered by the manufac-
turer was characterized by a relatively low mAb2 titer of about 3 mg/
mL. Consequently, the initial mAb2 concentration in the first PRECS step
was approximately 1.4 mg/mL. As can be seen from Fig. 2, the equi-
librium mAb2 concentration established in that stage at Cpgg = 13 % w/
v was about 0.15 mg/mL. The residues of the protein in the supernatant
made 10-15 % of the protein mass, which was wasted. The process yield
could be markedly improved by increase in the initial mAb2 concen-
tration while maintaining the same PEG content, For example, if the
initial concentration of mAb2 was 10 mg/mL, yield would make 96 %
for PREC8 and 85 % for PRECS8-SLE.

The buffer consumption was 760 mL in the small-sample experi-
ments and 560 mL per 1 g of mAb2 in the large-sample experiment
(Table 51, Supplementary materials). The higher buffer consumption in
the large-sample experiment resulted from a high volume ratio of the
solution taken for the concentration analysis and lost in the filtration
units to the total solution volume processed. The mAb activity in the
obtained products was preserved (Figure S5, Supplementary materials).
The results obtained indicate that PREC8-SLE has a potential to replace
protein A chromatography-based capture steps in DSP.

4.4. Comparison of the separation efficiency by protein A
chromatography and PREC8-SLE

The product yield that can be achieved in the developed process was
lower than that in protein A chromatography. Nevertheless, its main
advantage is possibility of reduction in costs of the mAb production. As
shown in this study, the precipitation process is characterized by lower
buffer consumption, and it does not require using the expensive protein
A resin. Protein A-based chromatographic separation consists of a few
stages including: column equilibration, protein capture, column
washing, protein elution, and the column sanitization. Typical binding
capacity of the protein A resins ranges from 20 to 50 g mAb per L resin,
but it is often lower due mass transport limitations. Therefore, the
protein mass loaded into the column often exceeds the binding capacity
of the resin, thus the capture step has to be repeated in subsequent cy-
cles. According to the manufacturer of mAb2, the total buffer con-
sumption ranges from 1500 to 2000 mL per 1 g of mAb2. In the large-
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Table 3
Process variables and the purity in the lab-scale PREC5-PRECS. Feed: 1.9 % HMWI, 73.5 % LMWI, 0.6 % Agg, 23.9 % Mono and the DNA concentration 9260 + 75 ng/
mL.

Cprg Crabz Mmabz phase Crnabz Myap2 SEC-ratio% Cpra
mAb2 imp
% v/w mg/mL mg mg/mL mg Agg Mone LMWI HMWI ng/mL
small sample
PRECS 5 2.28 26.51 S 1.96 23.26 0.27 20.4 79.2 0.13 3349145
St.1 14 1.45 9.82 51 0.08 0.54 0.00 1.19 98.8 0.00 2108+29
PREC8 P1 8.85 9.14 1.90 92.2 4.74 1.12 2450132
St. I 14 5.78 7.08 52 0.05 0.05 0.00 14.0 86.0 0.00 697+11
PRECB P2 6.47 6.68 1.95 96.8 0.51 0.71 1203+12
Table 4

Process variables and the purity obtained in stage I and stage Il of PRECS and in stage [ and stage Il of SLE (Figs. 1B, 1C) in the small- and large-sample experiments and,
the Feed composition as in Table 3.

Cpeg Crmab2 MmAb2 phase Crmabz Mmab2 SEC-ratio % Cona
mAb2 imp
% v/w mg/mL mg mg/mL mg Agg Mono LMWI HMWI ng/mL
small sample
St. I PREC8 13 1.34 5.34 $1 0.18 0.72 0.3 28 96.8 0.1 3910+ 50
P1 8.94 4.58 1.9 875 4.4 6.2 1686+ 21
St. I PREC8 13 4.47 1.79 52 0.12 0.05 48 30.0 63.7 15 4104+9.5
St. ISLE SA1 = 0.09 mL/mgp mapz EX1 9.17 1.48 0.6 99.4 0.0 0.0 23+3
St. I SLE SA2 = 0.74 mL/mgp map2 EX2 0.72 0.12 0.2 99.8 0.0 0.0 24+0.5
large sample
St. I PREC8 13 1.44 286.6 51 0.19 36.9 0.1 22 97.7 0.0 2725431
P1 11.9 249.3 21 88.1 5.8 4.1 1611+17
St. I1 PREC8 13 8.13 240.2 52 0.13 3.7 4.5 20.4 70.3 4.8 784 +9
St. I SLE SA1=0.03 mL/Mgp, man2 EX1 23.4 182.6 0.4 99.1 0.5 0.0 15+1.1
St. I SLE SA2=0.05 mL/mgp, mana EX2 7.74 20.3 0.2 98.8 1.0 0.0 1.420.1
Table 5
Comparison of the performance indicators (the product purity, its concentration and yield, ¥) for PREC5-PREC8 and PRECS-SLE processes.
collected phases Crmabz Ymabz SEC-ratio % Cpna Chep
mAb2 imp
mg/mL % w/w Age Mono LMWI HMWI ng/mL pg/mL
PREC5-PREC8 small sample P2 6.5 77.0 1.9 96.8 0.5 0.7 1203+12 12545
PREC8-SLE small sample EX1 9.2 72.5 0.6 99.4 0 0 23+3 0.15£0.02
EX1-EX2 4.9 78.3 0.6 99.4 0 0 124+ 1.7 0.08+0.01
PRECS-SLE large sample EX1 234 66.1 0.4 99.1 0.5 0 15£1.1 0.1410.01
EX1-+EX2 19.5 73.5 0.4 99.1 0.6 0 12+ 0.8 0.07£0.01
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Fig. 6. SEC-HPLC chromatograms obtained for: A) the Feed solution, B) the product after the mAb2 purification by PREC8-SLE and a mAb2 standard delivered by the
manufacturer, which was purified by the sequence of protein A chromatography (AC) and cation exchange chromatography (CEX).

sample precipitation experiments, fourfold less buffers was used high volume of the solution taken for the concentration analysis and lost

(Table S1, Supplementary materials). As mentioned above, the buffer in the filtration units in relation to the total volume of the processed

consumption in the small-sample experiments was higher due to the solution. The protein A-based resin allows for the HCP reduction in
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range of log removal value (LRV) 2.5-3.0 (Reese et al., 2020). The LRV
value in the product PREC8-SLE was about 3.5. High efficiency in the
HCP removal may reduce the number of operations to be used in the
polishing step.

In the elution phase in protein A chromatography, buffers with pH 4
are typically used. The mAb2 solution after PREC8+SLE had pH 5. In
both the methods, it is necessary to perform a complete protocol of low
pH viral inactivation at pH below 3.6 for 30 — 60 min (ICH Q5A (R2)
"Guideline on viral safety evaluation of biotechnology products derived
from cell lines of human or animal origin™). However, PREC8-SLE pro-
vides possibility of fast adjustment pH directly in the reactor.

Precipitation is characterized by fast kinetics, which is not signifi-
cantly affected by the harvest concentration. The processing time is
short, which is a factor of major importance for the mAb production.

Both precipitation and SLE are relatively easy to scale up by an in-
crease in the reactor volume. Since they are characterized by fast kinetic
rates, they can be realized in a continuous mode, i.e., in continuous
stirred tank reactors coupled with continuous filtration units.

5. Conclusions

A concept for purification of a monoclonal antibody (mAb2) was
developed, which was based on a sequence of PEG-aided and pH
mediated precipitation (PREC5-PREC8) or combination of PEG-aided
precipitation and solid phase extraction (PREC8-SLE). The first step of
PREC5-PREC8, was performed at pH 5, which was below isoelectric
point of mAb2 (pI = 8.2). Under those conditions the solubility of mAb2
was much higher compared with HMWI, which allowed selective
transfer HMWI to the precipitate and mAb2 to the supernatant. Next,
mAb2 was precipitated from the obtained supernatant at pH 8, for which
solubility of mAb2 was low, which allowed its isolation from LMWI that
remained in the liquid phase. The method allowed the effective removal
of HMWI and LMWI; the chromatographic purity of mAb2 in the product
was about 96 %. The drawback of PREC5-PREC8 was the necessity of
double pH adjustments which caused dilution of the protein solution.
Moreover, that method did not allow effective removal of DNA and HCP,
which partially contaminated the product.

In PREC8-SLE, LMWI were removed in the first step at pH 8 which
was pH of the biological material to be processed. In the second step, the
precipitate containing mAb2 was subjected to SLE at pH 5 to extract
mAb2 from the solid phase. In that approach, the extract contained mAb2
with 99 % chromatographic purity, with the content of HCP 0.07 pg/
mL, and DNA 1.4 ng/mL, at the mAb2 yield 78 % in the small-sample
experiment, and 74 % in the large-sample experiment. PREC8-SLE pre-
served all benefits of the precipitation process: low costs, high
throughput, ease in realization. The main advantages of PREC8-SLE are:
avoiding expensive resins, low buffer consumption, fast process kinetics
and high product purity. Hence, PREC8-SLE has a potential to be applied
for the capture of monoclonal antibodies from CHO harvests as a
replacement of protein A chromatography. The obtained product might
be directly subjected to polishing steps of DSP for final purification.
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Abstract

Microheterogeneity of monoclonal antibodies (mAbs) can impact their activity and
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stability. Formation of charge variants is considered as the most important source of
the microheterogeneity. In particular, controlling the content of the acidic species is
often of major importance for the production process and regulatory approval of
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therapeutic proteins. In this study, the preferential precipitation process was
developed for reducing the content of acidic variants in mAb downstream pools. The
process design was preceded by the determination of phase behavior of mAb
variants in the presence of different precipitants. It was shown that the presence of
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polyethylene glycol (PEG) in protein solutions favored precipitation of acidic variants

Narodowe Centrum Nauki
of mAbs. Precipitation yield was influenced by the variant composition in the mAb
feed solutions, the concentration of the precipitant and the protein, and the ionic

strength of the solutions. To improve yield, multistage precipitation was employed,
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where the precipitate was recycled to the precipitation process. The final product
was a mixture of supernatants pooled together from the recycling steps. Such an
approach can be potentially used either instead or in a combination with

chromatography for adjusting the acidic variant content of mAbs, which can benefit
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in improvement in throughput and reduction in manufacturing costs.

KEYWORDS ]
charge variants, monoclonal antibodies, polyethylene glycol, precipitation

1 | INTRODUCTION point {pl) values (Harris et al., 2004; He et al., 2009; Vlasak & lonescu,

2008; Wang et al., 2007). The charge variants can be formed during

Heterogeneity of formulated monoclonal antibodies (mAbs) is of
considerable importance in the field of biotechnology. This particularly
holds true for the IgG class, which comprises most mAb therapeutics
currently marketed or in development (Khawli et al., 2010).

The structural complexity and large size of the IgG molecule is a
cause of its susceptibility to madifications. This results in
microheterogeneity, which influences the biological activity,
stability, and biophysical properties of the product as well as its
potential side-effects (Brorson & Jia, 2014; van Beers & Bardor, 2012).

The most important source of microheterogeneity is formation of
charge variants, which can occur via different mechanisms, including

deamidation, oxidation, and fragmentation modifying the isoelectric

upstream processing because of posttranslational modifications, in
downstream processing during product purification, in the product
formulation or storage (Liu et al., 2008). Charge variants can be
divided into low-pl, mid-pl, and high-pl isoforms, which are termed as
“acidic” (av), “main” (mv), and “basic” (bv) variants. Acidic and basic
variants may exhibit different pharmacokinetics from the main
species. Some studies have shown lack of interplay between the
value of pl and pharmacokinetics (Hotzel et al., 2012; Li et al., 2014),
yet a number of literature reports have shown decreased therapeutic
potency of acidic variants and increased potency of basic variants
compared with the main species (Boswell et al., 2010; Bumbaca
Yadav et al., 2015; Dakshinamurthy et al., 2017; Hintersteiner, Lingg,

Biotechnol Bioeng. 2022;1-11.
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Janzek, et al., 2016a; Hintersteiner, Lingg, Zhang, et al., 2016b; Igawa
et al., 2010; Khawli et al, 2010). Hence, the contents of the av
species of therapeutic proteins frequently falls to category of product
quality attributes and its control is of major importance for the
production process and the regulatory approval (Jiang et al., 2016;
Khawli et al., 2010). Therefore, in processing protocols emphasis is
often placed on reduction in the content of acidic charge variants
rather than reduction in basic charge variants. Nevertheless, it has
been indicated that the effect of acidic variant content on the
properties of the overall mAb pool is often insignificant at values of
~25+ 5% acidic variant level (Alt et al., 2016; Chung et al., 2018,
2019; Haberger et al., 2014; Jiang et al., 2016; Khawli et al., 2010;
Liu et al., 2014).

The charge variant content can be adjusted by modification of
upstream processing, however downstream processing is typically
employed for that purpose. lon exchange chromatography (IEX) is
regarded as standard downstream technique for separation of mAb
charge variants (Ahmed et al., 2019; Chung et al., 2018; Fekete et al.,
2015; Jing et al., 2020; Teshima et al., 2011). As the surface charge
properties of mAb charge variants are very similar, their separation
selectivity in IEX is usually low, which results in strong overlapping of
chromatographic band profiles. To improve the separation yield,
multiple recycling of chromatographic fractions is typically per-
formed, but at the expense of reduction in the operation throughput.

The separation task becomes less challenging when reduction in
the av content is prioritized over reduction in the bv content. In such
a case, the separation problem reduces to partial removal of av from
the mAb downstream pool. In a previous study, an IEX-based
separation process has been developed, which allowed relatively fast
reduction of the av content in the mAb pool under strong overloading
conditions (Baran et al., 2021). Nevertheless, the yield of a single
chromatographic run was still unsatisfactory. Therefore, to avoid
product losses, unresolved fractions needed to be recycled, which
had to be preceded by ultrafiltration for buffer exchange and
concentration. It extended the processing time and impaired the
operation throughput. Therefore, in this study, we have developed an
alternative approach for partial removal of av from a mAb pool, which
was based on preferential precipitation in the presence of poly-
ethylene glycol (PEG).

Precipitation by PEG is frequently used for protein concentration
and preseparation in early purification stages in downstream
processing. The advantages of PEG are relatively low cost, it is
no-toxic, noncorrosive, nonflammable, and has low-vapor pressure
(Sim, He, Tscheliessnig, Mueller, Tan, Jungbauer 2012a). The
presence of PEG has also been reported to exert stabilization effect
on protein structures (Bell et al., 1983; Polson et al., 1964; Scopes,
1994). PEG-aided precipitation is a simple method exhibiting fast
precipitation kinetics. It can be realized in continuous mode, which is
being implemented progressively into the biopharmaceutical industry
(Hammerschmidt et al., 2016; Rathore et al., 2015).

The mechanism underlying precipitation with PEG is interpreted
through the theories of attractive depletion and excluded volume.
According to the theory, protein molecules are sterically excluded

from the volume of solution occupied by the polymer, and the
resulting displacement effect causes concentration of the protein and
its precipitation (Asakura & Qosawa, 1958; Edmond & Ogston, 1970;
Iverius & Laurent, 1967; Polson, 1977).

PEG-aided precipitation has received also interest in the field of
monoclonal antibody (mAb) purification (Giese et al, 2013;
Hammerschmidt et al, 2014, 2015; Knevelman et al, 2010;
Kuczewski et al., 2011; Sommer et al, 2015). Kuczewski and
Giese (Kuczewski et al., 2011) reported that product selectivity can
be improved by tuning the precipitant conditions and selection of the
PEG type in single and two-step precipitation. Hammerschmidt et al.
(2016) used two-step PEG precipitation to isolate a mAb form CHO
supernatant with yield above 20% and above 96% purity.

In this study, we present a possibility for another application area
of PEG-aided precipitation, which has not been explored yet. We
demonstrate that the process can be potentially used for adjusting
the content of av in mAb pools to a manufacturer-defined level. The
technique is based on preferential precipitation of av in the presence
of PEG at pH below the average pl of the mAb, which induces
depletion of the supernatant with av. To improve the operation yield,
multistage precipitation can be used. The supernatants obtained in
each stage are not further processed, but pooled together as the
process product. That way, additional operations of concentration
and exchange of viscous PEG solutions are partly avoided. This is an
important issue, as high viscosity of PEG is a typical concern for using
PEG as precipitation agent (Sim, He, Tscheliessnig, Mueller, Tan,
Jungbauer 2012a, 2012b).

The description of the process development is proceeded by an
analysis of the phase behavior of mAb variants and quantifying the
effects of the variant composition, the PEG type and its concentra-
tion, and ionic strength of the protein solutions on the precipitation
selectivity.

2 | EXPERIMENTAL

21 | Materials

All chemicals were of analytical grade, unless stated otherwise.
Sodium chloride, ammonium sulfate (AS), ortho-phosphoric acid and
acetic acid were purchased from Avantor (Gliwice, Poland), sodium
dihydrogen phosphate anhydrous, sodium hydrogen phosphate, and
sodium acetate were purchased from Chempur (Piekary Slaskie,
Poland), 2-Amino-2-hydroxymethyl-propane-1,3-diol (TRIS), poly
(ethylene glycol) 3.350kDa (PEG 3.35) and 10kDa (PEG 10) was
purchased from Sigma-Aldrich, hydrochloric acid 35-38% was
purchased from Merck).

The monoclonal immunoglobulins: mAb2 (lgG1, the average
isoelectric point pl=8.2, MW = 148 kDa) (purity > 99%) and mAb3
(1gG4, the average isoelectric point pl = 7.9, MW = 149 kDa) (purity >
96%) were provided by Polpharma Biologics (Gdarisk, Poland). The
mAb post-processing material contained 22 mg/ml of mAb2 dis-
solved in sodium acetate buffer (SA) 40 mM, pH 5, with the variant
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composition: 42.0% av, 39.1% mv, 18.0% bv, and 0.9% aggregates
(agg) w/w, and 25 mg/ml mAb3 dissolved in a solution of 10 mM
histidine and 150 mM NaCl, pH 5.8, with the variant composition:
15.0% av, 73.7% mv, 10.5% bv, 0.8% agg w/w.

22 | Methods
2.2.1 | Preparation of stock solutions of mAbs and
precipitants

The mAb material was subjected to buffer exchange using Amicon
Ultra Centrifugal Filter Units, with molecular weight cut-off of 30 kDa
(Merck Millipore). For this purpose, a 0.6 ml of the mAb material was
transferred into the Amicon filter, covered with a portion of 3.4 ml of
adequate buffer, that is, 0.05 M SA with pH varied within the range
5.0-5.6, 0.05 M sodium phosphate with pH 5.8-7.0 or 0.05M Tris-
HCl with pH 7.2-9.2, and centrifuged for 15min (at 20°C and
13,000g). The operation was repeated with a fresh portion of
the buffer several times until the desired pH was obtained and the
solution conductivity was adjusted to the buffer conductivity. The
overall protein concentration in the obtained mAb stocks was
determined using an Infinite 200 Pro multimode microplate reader
(Tecan Group Ltd).

The stocks of the precipitants were prepared by dissolving PEG
in the adequate buffers complying with the prepared mAb stocks, to
obtain 50w/v % PEG 3.35, 30w/v % PEG 10, or 3M AS.

2.2.2 | Precipitation of mAbs and determination of
solid-liquid quasi-equilibrium

Samples of the mAb stock were mixed with proper volumes of the
precipitant stock and appropriate buffer to obtain the desired
concentrations of the protein and the precipitant. The obtained feed
solution was shaken using a TS-100C Thermo-Shaker (BioSan,
Jozeféw, Poland) for 15min at 20°C and 950rpm. To separate
precipitate and supernatant, the solution was centrifugated for
10 min at 20°C and 12,000 g.

The water uptake by the precipitate was found to be negligible,
therefore the precipitate was assumed to be solely composed of the
protein. To calculate the operation vield, the following mass balance
equations were used:

ME = ME v + Mo, 1

MEoul = Ms.ont + Mp.oul, (2)

M ouUei = Mp.ouUpi + Msoulsi 1= av, mv, by, (3)
ME,ovl = ME CF‘;V‘, (4)

Mg o = msd%. (5)

R 1.
BIOENGINEERIN

where mg, mg (Mg) are the masses of the feed solution, F (obtained
by mixing the stock solutions of the mAbs and the precipitants), and
the solvent, sol, respectively, Mg gy, Ms o, Mp oy (Mg) are the overall
masses of the protein in the feed solution, the supernatant, S, and
mp,i ME

precipitate, P, respectively, Upj = —— = Ug; = T’
o

L. B
mp,oul Si

ms,ovl

the reduced (without solvent) individual mass fractions of i-th variant
in the precipitate, in the feed solutions and in the supernatant,
Crout: Cs oy (Mg/ml) are the overall protein concentrations in the feed
and the supernatant, d is the solution density that was set the same

as for the solvent (water and PEG).

The mass of the feed, mg, the overall mass of the protein in the
feed, mg,,, and the individual variant content, Ug;, are known a
priori, the reduced individual mass fractions in the supernatant, Us;,
are measured using CEX-HPLC (Section 2.2.3), the overall protein
concentrations Crow, C,,, are determined using the microplate
reader. The unknown mass and composition of the precipitate are
determined from Equations (2) and (3).

Since av was considered as the only undesired variant, the
operation yield was determined as a ratio of the mass of mv and bv
variants in the product to their masses in the feed:

y = Mome TS0 g, ©
MF,mv + MF by

In the multistage operation, the precipitant obtained after the
phase separation was redissolved in the appropriate volume of buffer
and the PEG stock, to obtain the desired protein concentration in
the supersaturated solution and subjected again to precipitation. The
whole procedure of the phase separation and the analysis of the
protein concentration and the variant composition was repeated two
more times to mimic a three-stage precipitation process.

All experiments were performed in triplicate.

2.2.3 | Determination of the variant content by
CEX-HPLC

A Dionex UltiMate 3000 BioRS System (Thermo Scientific) was used
for CEX-HPLC. The individual variant content in the mAbs samples
was determined using an analytical CEX-HPLC column ProPac™
WCX-10 BioLC (Thermo Fisher Scientific) with 1.D. 0.4cm and
length 25 cm, packed with a resin of particle size 10 um. The
composition of buffers used for the analyses and the procedure for
the sample preparation are presented in Supporting Information:
Section S1.

2.2.4 | Measurements of the protein activity

The mAb activity was measured in the products obtained after
single and multistage precipitation. The procedure and materials
used, and the results obtained are described in Supporting
Information: Section S2.
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3 | RESULTS AND DISCUSSION

3.1 | Process development

The realization of the precipitation process was preceded by
preliminary experiments aimed at determining: (1) the overall mAb
solubility in different solvent environments with respect to the
precipitant type and its concentration, pH, and ionic strength of the
solutions, (2) the precipitation kinetics, (3) the distribution of variants
between supernatant and precipitate for the solvent environments
selected, (4) the relationship between the precipitation yield and the

degree of av reduction.

3.2 | Measurements of solid-liquid quasi-
equilibrium
3.2.1 | Solubility measurements

The protein solubility determines the supersaturation level of the
solution; hence it influences the precipitation yield. Therefore,
efficient design of the process requires precise information on the
protein solubility and its dependences on the underlying process
variables, that is, the precipitant concentration, pH of the solution
and its ionic strength. To acquire that information, mAbs were
precipitated under different conditions, by contacting the protein
solutions with the precipitant solutions, in which PEG was present or
it was replaced with the kosmotropic salt, that is, AS. The total
concentration of the protein was measured in the supernatant at the
state of quasi-equilibrium, that is, when the protein concentration in
the solution remained invariant for at least 1 h. The quasi-equilibrium
was established within about 20 min and remained undisturbed for
5h (Supporting Information: Section S3). Then, the structure of
precipitate started changing; it converted partly to a crystalline form
and partly to insoluble aggregates. For the sake of brevity, the protein
concentration in the supernatant at quasi-equilibrium, Cs o, is further
termed as “solubility.”

Figure 1 illustrates the solubility diagram of mAb2 in the
solutions of PEG 3.35 or AS, in which the dependence of the overall
protein solubility is plotted versus pH of the solution within the
operating window used for the precipitation process. For both
precipitants, the protein solubility was the smallest and the least
sensitive to pH over the range neighboring pl of the protein. It
increased with increasing distance between pH of the solution and pl
of the variants, and attained values above 18 mg/ml, for which the
supersaturation level of the feed solutions was not sufficient for
effective precipitation. For the PEG solutions, the pH dependency of
the solubility was stronger compared to the AS solutions, and it was
strongly sensitive to the ionic strength of the buffer. It can be
observed for the solubility curve generated at 8% w/v PEG, whose
course raised at about pH 7 when acetate buffer (3.5 mS/cm) was
replaced with phosphate buffer of slightly higher conductivity
(7.2 mS/cm).

20
PEG%m/V| As M
-
t oo <135 4
\
16 e 22 |v 140 4
3

v
)
v
v

® 145 )

Cs, ovi Mg/ mL

50 55 60 65 7.0 75 80 85 9.0 95
pH

FIGURE 1 Overall solubility of mAb2 in the solutions of
polyethylene glycol (PEG) 3.35 and ammonium sulfate (AS) versus
pH. Lines guide the eye, Cs ., is the overall protein concentration in
the supernatant at quasi-equilibrium.

The protein solubility was found to be independent of the
protein concentration in the feed solutions over the concentration
range investigated, that is, up to about 35 mg/ml. This implies that
the effect of water uptake by the protein in the precipitate phase was
of minor importance, which resulted from a small ratio of the volumes
of the precipitate and the solution. Moreover, that effect is expected
to be more pronounced when the crystalline phase is formed
(Kotodziej et al., 2018), which did not occur over the time interval of
the precipitation process. The solubility of the protein in the given
solvent environment was also found to be independent of the
composition of the variants in the feed solutions.

3.2.2 | Phase distribution of the mAb2 variants

To determine the distribution of the mAb2 variants between
supernatant and precipitate, the composition of phases was analyzed
by CEX-HPLC. We found that for pH neighboring the pl range of the
protein, precipitation was not selective in terms of the variant
composition, that is, the concentrations of all variants in both phases
changed in the same proportions. Below the lower bound of the pl
range, that is, at pH < ~7.0, preferential precipitation of av occurred,
that is, the av content in the supernatant reduced due to its
preferable transfer to the precipitate.

Figure 2 illustrates typical pattern of changes in the av content,
expressed as the difference in the reduced mass fraction of av (i.e.,
mass faction of the av variant in the overall mass of the protein in the
solution, excluding the solvent) in the feed solution and the
supernatant (AUs,, = Uray = Us,) versus pH of the feed solution.
As it can be observed, at pH below pl, precipitation of av is favored,
yet the selectivity of precipitation deteriorates with increasing pH in
the direction of the pl range. At pH above the pl range, the selectivity
reversal occurs, that is, bv is preferably precipitated. The effect of
preferential precipitation of av is pronounced for the PEG solutions,
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FIGURE 2 Relative av reduction in the supernatants of mAb2
versus pH for solutions of polyethylene glycol (PEG) 3.35 or
ammonium sulfate (AS), precipitation yield Y = 50%. The variant
composition in the feed solution: 42.0% av, 39.1% mv, 18.0% bv,
0.9% agg w/w. Cepeg = 6.4%-22.0% m/V. Lines guide the eye.

whereas it is very weak in the presence of AS. This indicates a
difference between the mechanisms of protein-protein interactions
triggered by both precipitants.

According to the DLVO theory (Verwey & Overbeek, 1948), the
force between interacting charged surfaces of the solutes results
from a combination of the effects associated with the electrostatic
force of repulsion due to the double layer of counterions and with the
van der Waals dispersion-force of attraction (Hamaker, 1937). For
large surface charges and low ionic strength of the solution, the
contribution of the repulsion force to the interaction mechanism is
dominating. It diminishes at increasing ionic strength, when ions
present with a high concentration screen the solute-solute electro-
static interactions (Curtis & Lue, 2006; Curtis et al., 2002).

For low ionic strength and low pH of the solution, the net charge
of mAbs is large, which induces electrostatic interactions between
their molecules. However, the mAb variants carry different charges,
therefore they also differ in the interaction strength. As the acidic
variants have the lowest net charge at pH 5, they exhibit the weakest
strength of protein-protein repulsion. Therefore, they are more
prone to attractive interactions, thus to precipitation, compared to
the main and basic variants. The selectivity reversal occurs when pH
of the solution is higher than pl of the variants. Then, the basic
variants carry the lowest charge and it is the most prone to
precipitate.

Therefore, PEG is more effective for selective precipitation of
mAb variants than highly concentrated solutions of salt ions, as they
screen the charges of the variants and damp the differences between
them.

Further precipitation experiments were performed using PEG
solutions at pH 5 with concentrations varied from 22% to 25.4% w/V
of PEG. In that range, which determined the boundaries of the
operating window, the overall protein solubility was highly sensitive
to the precipitant concentration; it correspondingly changed from 18
to 3 mg/ml. Figure 3 presents a semi-logarithmic dependence of the
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FIGURE 3 Solubility of mAb2 versus the concentration of
polyethylene glycol (PEG) 3.35 in the solution, pH 5.
Symbols - experimental data, line - regression analysis.

overall protein solubility on the PEG concentration within the
operating window. The course of the plot can be quantified by a
linear dependence, as follows (Juckes, 1971):

log Cson = —B @ + logCZy, @

where Cs,, corresponds to the overall protein solubility in the
presence of PEG(gp %w/v). The value of B ([log(mg/ml)]/[%w/V]) is
correlated with the overall precipitation efficiency, ng‘ (mg/ml)]
represents the intrinsic protein solubility in the absence of PEG.

The value of B can be correlated with the sizes of the molecules
of PEG and the protein molecules, as follows (Odijk, 2009):

’§.PEG
B=m % Ih,prot (8)

where fgpec is the PEG gyration radius, fipor is the protein
hydrodynamic radius, and m is an empirical coefficient which,
according to Odijk, takes the value 24/In10 (Odijk, 2009). Sim et al.
proposed the following expression to determine the B value (Sim, He,
Tscheliessnig, Mueller, Tan, Jungbauer 2012a, 2012h):

B = (vr2E + 8)mprar ©)

where ry, peg is the PEG hydrodynamic radius y and & are empirical
parameters. The first term is interpreted as the depletion of protein
by PEG, the second term is attributed to the depletion of PEG by
protein. Sim et al. determined the parameters of Equation (%) as:
y=0.076, §=-0.045 (fhpec, Mmpror, NM), (Sim, He, Tscheliessnig,
Mueller, Tan, Jungbauer 2012a, 2012b). The value of rypec Was
evaluated for the system mAb and PEG 3.35 according to the
formulas used by (Sim, He, Tscheliessnig, Mueller, Tan, Jungbauer
2012b) and (Dohmen et al., 2008), and it is equal: ry, peg = 1.9 nm, the
value of r, pro; for the mAb2 (IgG1) was experimentally measured and
described in literature {Gagnon et al., 2015; Zhao et al.,, 2009), and it
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is equal: rpprot=6.0, which provides the value of =025 from

HIOENGINEERIN

Equation (9). From the regression analysis of the data depicted in
Figure 3, the same value of B was obtained; §=0.25. Though the
valuelog Cgmd in Equation (7) has to be determined experimentally for
the given pH, that equation markedly facilitate the adjustment of the
PEG concentration according to the concentration of the protein in
the feed solution.

The protein concentration in the feed solutions was selected
above the solubility limits accordingly to the PEG content; it was
changed from 35 to 7mg/ml. As a result, a set of quasi-equilibrium
data was obtained covering a relatively wide range of the variant
compositions in both phases. The obtained phase distribution
diagram is presented in Figure 4. The variant composition at quasi-
equilibrium was expressed as the reduced mass fraction of i-th
variant in the precipitate (Ug;), and the reduced mass fraction of i-th
variant in the overall mass of the protein in the supernatant (Us ).

It can be observed that av and bv exhibit the opposite
distribution between the phases; av is enriched in the precipitate,
whereas bv in the supernatant. The distribution of mv is localized
close to the square diagonal with a very small excess in the
supernatant. As the protein solubility was independent of the variant
composition, the depletion of the supernatant in av was mostly
counterbalanced by its enrichment in bv. Such an exchange between
av and bv, which exhibit the greatest difference in charge, confirms
that electrostatic interactions considerably contribute to the mecha-
nism of their partition between the phases.

Figure 4b shows the dependence of the partition coefficients of
each i-th variant, k;, on the equilibrium concentration for each variant.
The coefficient k; is defined as a ratio of the reduced mass fraction of
j-th variant in the precipitate to its reduced mass fraction in the
supernatant, k; = % It is evident that for each variant the partition

coefficient tends to 1 with increasing its content in the supernatant;

(a)

70
[X]
*
60 LA
50 4 -®
.- § 4
*
40
e
S
~ 204 a0 *
:3:“ 30 . -
20 - “
<@ * av
10 4 * 4 bv
M * my
U T * ‘\ T T T T T
0 10 20 30 40 50 60 70
0
Us,i %

this means deterioration of the separation selectivity, which has a

negative impact on the operation yield.

323 |
reduction

Interplay between yield and degree of av

Figure 5a illustrates the relationship between the av content in the
supernatant and the operation yield, Y, defined as the percent ratio of
the mass of mv and bv in the supernatant, which is the operation
product, to the mass of mv and bv contained in the feed solutions
(Equation 6). The horizontal lines indicate the concentrations of the
variants in the feed solution. The data were acquired for different
PEG 3.35 concentrations, different overall protein concentrations,
but at the same variant composition in the feed solutions. The plot is
a Pareto-type chart, which presents an interplay of the two
contradictory performance indicators, where enhancement in the av
reduction is achieved at the cost of decrease in yield and vice versa.
The course of the plot is instructive for the process design, as it
allows selecting a tradeoff between these conflicting indicators. It can
be furthermore observed that the selectivity of precipitation
deteriorates with increasing ionic strength of the solution, which is
shown in Figure 5b. This agrees with the results obtained for
the precipitation of mAb2 in AS (Figure 2). As discussed above, the
excessive presence of salt ions triggers unfavorable changes in the
selectivity of the interactions between variants.

The pattern of the Pareto plots does not evidently depend on the
overall protein concentration and the concentration of PEG 3.35.
This is illustrated in Figure 5c¢ for the PEG solutions with the
concentration varied over the range 22%-24% w/v, for which the
values of the overall protein solubility were significantly different
(Figure 3). The degree of the av reduction does not also depend on

(b)

3,0
L] ® av
2,5 A <« b
4 . 3
* * . * mv
5 %
2,0 .
s P
-
1,5 *
-
1,0 o
-
0,5 £ “« 4“1
0,0 et . ‘ ;
0 10 20 30 40 50 60
0,
Us,i %

FIGURE 4 Distribution of each i-th variant of mAb2 between the supernatant and the precipitate. (a) Unit square distribution, Up; versus
Us, (b) variations of the partition coefficient k; versus Us;. Cr peg = 22.0%-24.0% m/V.
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FIGURE 5 Changes in the variant composition versus yield. (a) For each of mAb2 variants in the polyethylene glycol (PEG) 3.35 solutions
within the concentration range 22%-24% w/v, for the overall concentration of mAb2 in the feed solutions varied from 36 to 7.5 mg/ml,
respectively, at the variant percentage fractions in the feed solutions: 42.0% av, 39.1% mv, 18.0% bv, 0.9% agg w/w, (b) av reduction in mAb2 in
23.5% w/v PEG 3.35 for different ionic strengths, the feed solutions as in (a), (c) av reduction in mAb2 at different PEG 3.35 concentrations
(22%-24% w/Vv), (d) av reduction in mAb2 in 23.5% w/v PEG 3.35 and in 10.5% w/v PEG 10, the feed solutions as in (a), (e) relative av reduction
in mAb2 in 23.5% w/v PEG 3.35, for different variant compositions in the feed solutions, (f) relative av reduction in mAb3 in 10.5% w/v PEG 3.
35, the mAb3 concentration 10-25 mg/ml, for different variant compositions in the feed solutions. Lines guide the eye.
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the molecular weight of PEG. It is illustrated in Supporting

HIOENGINEERIN

Information: Figure 4d, where the Pareto plots generated for the
solutions of PEG 3.35 and PEG 10 are superimposed.

Nevertheless, the pattern of Pareto plot was influenced by the
variant content in the feed solutions. The latter is shown in Figure 5e,
in which the relative av reduction in the supernatant is shown for
different variant compositions in the feed solutions. It is evident that
increasing av content above about 25% w/w impairs the operation
yield, which stems from decrease in the value of thepartition
coefficient (Figure 4b). The trend seems to be reversed for the av
content below 25% w/w, however, the differences between plots are
small and almost fall within the range of experimental errors. The
observed trend can be explained by the above-mentioned depen-
dency of the partition coefficient on the content of av in the
processed solutions. It causes that the process efficiency quantified
in terms of the operation yield, thus the process profitability, is higher
for mAb pools with lower content of av. Another form of the
illustration of that trend is presented in Supporting Information:
Figure 4f.

Similar analysis was performed for mAb3 that represents another
class of mAbs (IgG4), which is characterized by different structure
and lower pl value compared with mAb2. As the content of the av
variant of mAb3 in the post-processing material was much lower
compared to mAb2, the quasi-equilibrium data were acquired over the
range of lower av contents, that is, 15%-29% w/w of av in the feed
solutions. In general, all the trends in the phase behavior of mAb3 were
similar to those reported for mAb2, but the selectivity of precipitation
was lower compared to mAb2. However, reduction in av content by
precipitation was also possible, which can be observed in Supporting
Information: Figure 4f. Moreover, the process conditions might be
optimized, for example, by a decrease in pH of the solution

As discussed above, the operation yield depended on the
demand for the av reduction. When the av content needs only a
small adjustment, the single-stage process can be realized at a high
yield. When demand for av reduction is high, a multistage
precipitation can be employed (Section 3.2.4).

In general, yield of chromatographic separation is expected to be
higher compared with precipitation, since the latter is less selective.
For the same mAb2 pool, in the previous study (Baran et al., 2021) we
achieved a relative av reduction of about 35% at a yield of 65% in a

single IEX run under optimized operating conditions. The maximum
mass that could be processed in that run was about 300 mg per 1 ml
of the column volume over the run time of about 50 min (excluding
the column cleaning). In this study, the same av reduction was
achieved in 15 min at a yield of about 50%, whereas the mass which
could be processed depended only on the reactor volume. To
precipitate 300 mg of the product protein, we needed 4.5 g of PEG
3.35. Since the final pure product can be precipitated from the PEG
solution, there is a possibility to reuse the PEG solutions after the
phase separation. It can be realized by increasing pH of the solution
towards the pl range, which causes the protein to precipitate,

whereas PEG remains in the solution.

3.24 | Multistage precipitation
To verify the possibility for improvement of operation vield, the
precipitate was re-dissolved and subjected to precipitation two times
more. The process conditions and the performance indicators (yield
and the av content) are shown in Table 1.

As it can be observed, threefold recycling of the precipitate
phase allowed reducing mAb2 av content from 42% to 31% at the
overall yield of 87%. The vield of individual steps subsequently
decreased, accordingly with increasing content of av in the solutions
obtained by re-dissolution of the precipitates withdrawn from
previous steps. Hence, for lower contents of av in the feed solutions,
higher efficiency of the process in terms of yield and degree of av
reduction could be achieved, which has been discussed earlier for
single-step precipitation.

Additional advantage of the approach developed was that the
mAb aggregates present in post-processing solutions could be
accumulated in precipitate (Table 1). The partition coefficient of the
aggregate between phases was found to vary between 3.6 and 4.6.
The number of aggregates in the feed solutions was small, therefore
accurate determination of that value and its dependence on
the aggregate content in the feed solution was not possible. The
aggregation of mAbs is a potential safety concern in their processing
and formulation in pharmaceutical industry. Thus, reducing the
aggregate content in the bioproduct is of major importance
(Rosenberg, 2006; Shukla et al., 2007). Furthermore, the activity

TABLE 1 Conditions for multiple precipitate recycling in 25.4% w/v PEG 3.35 and the performance indicators

Crovt Us; Upi

mg/mL % w/w % w/w Usage Y
Recycling av+mv+bv av mv bv av mv bv % w/w %
| 11.0 27.4 45.8 26.8 51.2 38.6 10.2 0.34 48.6
] 9.0 320 48.7 19.3 60.1 36.2 3.70 0.37 49.8
] 7.5 43.8 49.7 6.50 68.6 27.2 4.22 0.37 51.0
Pooled supernatants 31.9 47.4 20.7 87.2

Note: The variant composition of the feed solution: 42.0 av, 39.1 mv, 18.0 bv w/w, 0.9% agg w/w, Cg oy, Us;, Up, are the overall concentration of variants
in the feed solution, the reduced mass fraction in supernatants and precipitates at quasi-equilibrium, respectively.
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analysis of the products obtained after each stage of precipitation
indicated that multiple precipitation in the PEG solutions did not
affect the protein activity (Supplementary Material, Section S2).

4 | CONCLUSIONS

Preferential precipitation of mAb variants in different solvent
environments with respect to the precipitating agent (PEG or AS)
its concentration, and pH of the solutions is demonstrated. The
phenomenon manifests as opposite tendency of partitioning av and
bv variants between the supernatant and precipitate phases, in which
the reduction in av content in the supernatant is compensated by its
enrichment with bv. The effect is pronounced in the presence of PEG
and diminishes with increasing ionic strength of the solution. The
selectivity of PEG-aided precipitation mainly results from effects
induced by electrostatic interactions between molecules of differ-
ently charged variants.

The phenomenon was exploited to reduce av in downstream
pools of mAb2 and mAb3 differing in molecular structure and
isoelectric point, which were precipitated with PEGs of different
types and concentrations. The selectivity of the phase partition of
variants was found to be independent of the overall protein
concentration and the PEG concentration, was also the same for
PEGs differing in molecular weight, that is, PEG 3.35 and PEG
10kDa. Nevertheless, the individual partition coefficient of the
variant decreased with increasing its mass fraction in the mAb pools.
Therefore, the highest efficiency in av reduction could be achieved
for its relatively low content in the stock solution. The enhancement
in the degree of av reduction was counterbalanced by decrease in
yield of the operation, which could be quantified using the Pareto
chart. Therefore, a tradeoff has to be found between both
performance indicators.

To improve the operation yield, multistage precipitation was
employed, that is, the precipitate after re-dissolution was subjected
to precipitation two times more. Finally, precipitate highly enriched
with av and aggregates was discarded, while the supernatants were
pooled together as a product with the reduced av content.

Though the precipitation selectivity for mAb3 was lower than for
mAb2, all trends in the phase behavior were common for both the
mAbs. This may indicate that the phenomenon of preferential
precipitation of av variants of mAb in PEG has a general character
and it may occur also in case of other mAbs. Therefore, it can be
potentially applied in downstream processing for av reduction in mAb
pools instead of chromatography or in combination with chromatog-
raphy, to reduce the operation costs and accelerate the process.
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The process of countercurrent multistage precipitation (CnMP) was developed for reduction of the acidic variant
(av) content in monoclonal antibody (mAb) pools. The process was performed in polyethylene glycol (PEG)
solutions of low ionic strength, at which av was the most prone to precipitate. To design the process, a math-
ematical model was formulated, which consisted of steady-state mass balance equations and underlying ther-
modynamic dependencies. The model was solved for different combinations of the process variables, including
the protein concentration in the feed material and the PEG concentration in subsequent precipitation stages. The
model solution was projected onto two-dimensional planes, where the performance indicators, such as the
separation yield and the av reduction level, were correlated with the process variables. CnMP overperformed
crosscurrent multistage precipitation (CsMP) and ion exchange chromatography (IEX) used in previous studies;
in the comparison with CsMP, the 3-stage CnMP process allowed up to 28% increase in yield and up to 25%
increase in the av reduction level, and in the comparison with IEX, up to 37% increase in yield and up 12.5%
increase in the av reduction level. The yield benefit of CnMP depended on the composition of the feed material
and the demand for the av reduction. The concept was experimentally verified; the 2- and 3-stage CnMP pro-
cesses were performed using the input process variables provided by the model solution. The performance in-
dicators calculated by the model and experimentally measured were in a good agreement, which indicated both
feasibility and predictability of CnMP.

1. Introduction of av and bv species in the final product has to be maintained within a

pre-defined range determined based on their impact on final drug

Structure of intact monoclonal antibodies mAbs, or their fragments
can be perturbed during post translation medification, product purifi-
cation in downstream processing, product formulation or storage (Har-
ris, et al., 2004; He, et al., 2009; Khawli, et al., 2010; Liu, et al., 2008,
2014; Santora et al. 1999; Vlasak & Ionescu, 2008; Wang, et al., 2007).
This can lead to formation of mixtures of charge variants along with the
target product and to deterioration of functionality of mAbs, including
reduced activity, immunogenicity, stability, and efficacy (Boswell, et al.,
2010; Brorson & Jia, 2014; Hintersteiner, et al. 2016A; Hotzel, et al.,
2012; Huang, et al. 2005; Khawli, et al., 2010; Li, et al., 2014; Pantua,
et al., 2014; Miiller-Spath, et al. 2010; Rehder, et al. 2008; van Beers &
Bardor, 2012).

Charge variants are classified according to their isoelectric point (pI)
as “acidic” (av), “main” (mv), and *“basic” (bv) variants, which corre-
sponds to low-pl, mid-pl, and high-pI isoforms, respectively. The content

* Correspondence to: Rzeszow University of Technology, Rzeszow, Poland.
E-mail address: dorota.antos@prz.edu.pl (D. Antos).

https://doi.org/10.1016/j.cherd.2024.01.001

product activity (Rathore, 2010; Singh, et al. 2016).

A number of case studies indicated decreased therapeutic potency of
the av species compared with the mv and by species. The av species have
been shown to have lower affinity for FeyRIIIA receptors than mv and bv.
FeyRIIIA is responsible for effector functions and induction of antibody-
dependent cell-mediated cytotoxicity. For that reason, mv and bv can
have a lower value of the antibody concentration necessary to achieve
50% cell lysis (Hintersteiner, et al., 2016A; Hintersteiner, et al., 2016B,
Dakshinamurthy, et al., 2017, Beyer, et al., 2018). It has also been re-
ported that in some cases av exhibit lower antigen-binding affinity than
other variant species (Hintersteiner, et al., 2016B, Dalkshinamurthy,
et al.,, 2017, Miao, et al., 2017). There are studies that have shown that
av had also lower affinity for the neonatal Fe receptor (FcRn) (Liu et. al.,
2021, Hintersteiner, et al., 2016B). Moreover, the presence of av may
result in decreased tissue retention and increased whole body clearance
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(Boswell, et al., 2010). Hence, the control of the av content in mAb pools
is of major importance for the regulatory approval (Jiang, et al., 2016,
Khawli, et al., 2010), and its reduction is often prioritized over reduction
in basic charge variants (Alt, et al., 2016; Chung, et al., 2018; Chung,
et al., 2019; Haberger, et al., 2014; Jiang, et al., 2016; Khawli, et al.,
2010; Liu, et al., 2014).

The separation of the charge variants is typically accomplished in
polishing steps of downstream protein processing by use of ion-exchange
chromatography (IEX) (Ahmed, et al., 2019; Chung, et al., 2018; Guil-
larme et al., 2015; Fekete, et al., 2015; Jing, et al., 2020; Lee, et al.,
2018; Rosa, et al., 2023; Teshima, et al., 2011; Thorner and Tomic,
2011). Yet, similarity of the surface charge properties of mAb charge
variants causes chromatographic band profiles to overlap, therefore
their separation by IEX remains a big challenge in downstream pro-
cessing. To improve the separation yield, multiple recycling of chro-
matographic fractions is typically performed, but at the expense of
reduction in the operation throughput, or by exploiting multicolumn
chromatography, which however requires sophisticated equipment
systems (Jian, et al., 2021, Jing, et al., 2020; Jing et al., 2023; Khanal
et al., 2019; Miiller-Spath, et al., 2008; Zhang, et al., 2011).

In previous studies, to reduce the av content in mAbs pools, we
developed alternative approaches, in which [EX was replaced with PEG-
aided precipitation (Rumanek, et al., 2023) or combined with TEX
(Zimoch, et al., 2023). The precipitation process was performed at low
ionic strength and at pH distinctly lower than isoelectric point of all mAb
variants, at which their net charge was large. For large surface charges
and low ionic strength of the solution, the contribution of the electro-
static force of repulsion is dominant over the van der Waals dis-
persion-force of attraction. That tendency diminishes at increasing ionic
strength, as ions present with a high concentration screen the sol-
ute—solute electrostatic interactions (Curtis & Lue, 2006; Curtis et al.,
2002). Since the av species have the lowest net charge at pH 5 compared
with mv and bv species, they exhibit the weakest strength of protein—
protein repulsion; therefore, they are more prone to attractive in-
teractions, thus to precipitation.

The standalone single-step precipitation process provided high
throughput limited only by the volume of the precipitation reactor, but
at a relatively low operation yield, which resulted from low separation
selectivity (Rumanek, et al., 2023). To improve the yield, crosscurrent
multistage precipitation (CsMP) was employed, in which precipitate was
repeatably re-dissolved and processed in subsequent stages, whereas the
supernatants depleted with av were pooled together as the operation
product. Nevertheless, the improvement in yield was still unsatisfactory,
particularly for the mAb pools with a high av content (Rumanek, et al.,
2023). The combination of PEG-aided precipitation and anion exchange
chromatography (AEX) allowed a significant improvement in yield,
compared with standalone precipitation (Rumanek, et al. 2023; Zimoch,
et al. 2023), and in throughput, compared with standalone AEX (Baran,
et al., 2021; Zimoch, et al., 2023).

In this study, to adjust the av content in mAb pools, we have devel-
oped countercurrent multistage precipitation (CnMP), in which liquid
phase and precipitate were transported in countercurrent flow. The
method preserved all benefits of the precipitation process; low costs,
high throughput, ease in realization, but at a marked enhancement in
yield compared with CsMP. This made CnMP competitive with chro-
matography in polishing steps of protein purification.

In general, PEG-aided precipitation is frequently used for capture
and pre-purification of mAb from host cell proteins (Burgstaller, et al.,
2019; Ferreira-Faria, et al. 2023; Giese, et al., 2013; Gu, et al., 2020;
Hammerschmidt, et al., 2015; Hammerschmidt, et al., 2014; Ham-
merschmidt, et al., 2016; Knevelman, et al., 2010; Kuczewski, et al.,
2011; Li, et al., 2019; Sim, et al., 2012A; Sim, et al., 2012B; Sommer,
et al., 2014; Sommer, et al., 2015), therefore CnMP can be combined
with precipitation-based pre-purification steps using very similar sol-
vent environment. Moreover, as CnMP is designed as a continuous
process, it can be integrated with preceding continuous pre-purification
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processes.
2. Background and theory
2.1 Flowsheet schemes of multistage precipitation

In general, mass transfer in the countercurrent flow regime is more
effective than in the cocurrent or crosscurrent regimes, therefore
countercurrent devices are preferred in industrial applications. Thus, in
this study we implemented that regime to protein precipitation. The
concept of CnMP, and the difference between CnMP and CsMP devel-
oped in the previous study (Rumanek et al., 2023) are illustrated in
Figs. 1 and 2. In CsMP (Fig. 1), the feed solution is processed in the first
stage, the precipitate obtained is transported to the next stage,
re-dissolved with a fresh portion of the PEG solution (Sol) and again
subjected to precipitation. The operation is repeated in each subsequent
stage. The supernatants (S) acquired from all stages are pooled together
and withdrawn as the product of the process. In CnMP (Fig. 2A, B), the
feed and the supernatants are transported countercurrently along the
unit and re-used in each stage. If the number of stages is higher than 2,
the PEG content in intermediate stages is adjusted by adding a fresh PEG
solution with proper concentration.

2.2 Mathematical model

To design the CnMP process and determine its performance, a set of
the steady state mass balance equations was used, as follows.

For the total mass balance of the inlet and outlet streams of i-th
precipitation stage it holds:

(¢Y)

For the overall mass balance of the protein (including all variants) it
holds:

My iyt Mp iy Mgor; = Mg+ mp;

Mg i ovi + Mpi 1ov = Mo T 1P ion 2)
For the mass balance of the av species it holds:

mgi.0iUsivtar + Mp i1 onlUpictae = MsionUsia + MpionlUp g, 3)
For the mass balance of PEG it holds:

My i-1.pEG + Mp i—1,PEG + Msoripec = My pec + Mp.irEG 4)

where subscripts S, P, Sol, PEG denote the supernatant (liquid phase),
the precipitate, the buffered PEG solution (Sol), and PEG as the precip-
itation agent, respectively, m is the mass of the streams P, S or Sol, U
denotes the reduced mass fraction (without the solvent), i,i — 1,i+ 1,
denote the i-th, previous and subsequent stage, respectively, where mp o
= Mpeeds Mso1,1 = 0, ovl denotes the overall protein content.

The overall mass of the protein in the i-th stage is calculated from:

Soly Sol Sols

Feed P, P, Ps

Fig. 1. Flowsheet scheme of CsMP. S - supernatant, P - precipitate, Sol —
buffered PEG solution free of the protein.
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A)
S 52 Sol,
Feed 1 Py 2 P,

—— > s

B) 50]2
S Sz 83 Soly
— < < —
Feed B 1 P1 N 2 Pz N 3 P3

Fig. 2. Flowsheet scheme of CnMP. A) 2-stage precipitation, B) 3-stage
precipitation.

m . Gt
il = My~ —
dj

j=s.p (5)

The mass of PEG in the i-th stage is calculated from:

Ciiprc
My prc = m/,f‘d'im j=S,P Sol (6)
e

where Gjj oy is the overall protein concentration in the i-th stage, G prc
is the concentration of PEG in the i-th stage, d;; is the density of the PEG
solution.

The reduced mass fraction of the av species in i-th stage is expressed
as:

mm‘m' .

Ujiar = =3P %)

Mjjou

The set of the mass balance equations Eqs. (1)-(7) was combined
with the empirical thermodynamic dependencies, which correlated the
composition of the precipitate and the supernatant in each stage (Sec-
tion 4.1).

The design of the CsMP process was described in the previous studies
(Rumanek, et al. 2023; Zimoch, et al. 2023). The model equations and
the definitions of the performance indicators specific for CsMP are given
in Appendixes Al and A2.

3. Materials and methods
3.1. Materials

All chemicals were of analytical grade, unless stated otherwise.
Disodium phosphate and sodium acetate were purchased from (Chem-
pur Piekary Slaskie, Poland), acetic acid, sodium dihydrogen phosphate
and sodium chloride were purchased from Avantor (Gliwice, Poland),
poly (ethylene glycol) 3.350 kDa (PEG 3.35) was purchased from Merck
(Darmstadt, Germany).

The monoclonal antibody, mAb2 (mAb2 material), which was a
candidate for a biotherapeutic drug. MW = 148 kDa, purity > 99%, was
provided by Polpharma Biologics (Gdarisk, Polska). The mean isoelectric
points of the variants were: plg, = 8.7, plyyy = 8.9, plp, = 9.1. The mAb2
material contained 15 mg mL~! mAb2 dissolved in solutions of 90 mM
sodium acetate buffer and 50 mM TRIS.

The variant composition in the feed materials: 37.5% av, 43% mv,
18% bv, 1.5% aggregates (Agg) w/w (used in 2-stage CnMP) or 42% av,
39% mv, 17.5% by, 1.5% Agg w/w (used in 3-stage CnMP).

3.2. Equipment

The Dionex UltiMate 3000 BioRS System (Thermo Scientific) was
used for the determination of the content of av and Agg in the samples of
mAb2 solutions. The av content was determined using the analytical

Chemical Engineering Research and Design 202 (2024) 336-345

cation exchange HPLC (CEX-HPLC) column ProPac™ WCX-10 BioLC
(Thermo Fisher Scientific) with 1.D. 0.4 cm and length 25 ¢m, packed
with a resin with particle size of 10 um. The analytical size exclusion
chromatography (SEC-HPLC) column MAbPac SEC-1 (Thermo Fisher
Scientific Inc., Waltham, USA) with 1.D. 0.4 cm and length 30 cm,
packed with a resin with particle size of 5 um and pore size of 300A, was
used for the determination of the Agg content in the mAb2 solutions.

3.3. Preparation of stock solutions

To prepare the stock solution of mAb2, the solvent of the mAb2
material was exchanged for 50 mM acetate buffer pH 5.0 (SA) using
centrifuge tubes Amicon Ultra 50 kDa. The overall mAb2 concentration
in the stock was determined spectrophotometrically using the Infinite
200 Pro multimode microplate reader (Tecan Group Ltd).

The PEG stock solution was prepared by dissolving PEG 3.35 (50%
w/v) in SA.

3.4. CEX-HPLC analysis

Prior to the CEX-HPLC analysis, the mAb2 solutions were exchanged
for the binding buffer (buffer A, Table 1) using the Amicon filters. Then,
the samples obtained were injected into the CEX-HPLC column equili-
brated with buffer A. After 5 min of the column washing, buffer A was
exchanged for 100% v/v buffer B in the 55-min linear gradient. After
each run, the column was regenerated with 100% v/v buffer C. The
mobile phase flowrate was 0.5 mL min~ !, The UV signal of protein was
monitored at 280 nm and corrected by subtraction of the blank run of
the same gradient program, but without the protein.

3.5. SEC-HPLC analysis

The SEC-HPLC analysis was performed using solutions of 300 mM
NaCl in 50 mM phosphate buffer with pH 6.8 as the mobile phase, at the
flowrate of 0.2 mL min ™ '. The UV signal of the protein was monitored at
280 nm and corrected by subtraction of the blank run.

3.6. Countercurrent precipitation

To mimic continuous realization of CnMP, the composition of all
streams and their masses were selected based on the model solution
(Egs. (1)-(16)). The experimental realization of 2- and 3-stage CnMP
started with stage 2. In 2-stage CnMP, the streams P, and Sol, of proper
composition and quantity were combined to obtain the stream P,, which
was the process waste, and the supernatant S, which was delivered into
the first stage (Fig. 2A). In 3-stage CnMP, the precipitate P, was directed
to the stage 3 and mixed with Sols. The output streams from the stages 1
and 3 (P;, S3) were mixed with stream Sol; to restore the experimental

stage 2.
All protein solutions were prepared according to the procedure
developed in the previous study (Rumanek, et al., 2023); suitable vol-

umes of adequate streams were mixed together in 5-mL centrifuge tubes.
The solutions were weighed and incubated for 20 min at 20 °C while
stirring in a rotating mixer at 35 rpm. Then, they were centrifuged for
20 min at 20 °C and 5000 rpm for the phase separation. The superna-
tants were withdrawn using an automatic pipette. The supernatant and

Table 1
Composition of buffers used for the CEX-HPLC analysis of the mAb2 variant
composition.

Buffer NaH,PO, Na,HPO, NaCl

% v/v 0.025 M 0.025 mM 0.125 mM
A 35.6 44.4 20

B 8.8 71.2 20

C 5.0 5.0 90
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the precipitate slurry obtained were weighed, and then transferred into
the adequate stage, in which the precipitate was dissolved in proper
volumes of the PEG solutions (Sol).

The overall mAb2 concentration in the supernatants and the pre-
cipitates obtained in each stage was measured using the microplate
reader, whereas the individual variant content was determined by CEX-
HPLC. The protein concentrations, the variant composition and the
masses of all streams obtained were compared with the model solution.

The aggregate content in the mAb2 samples was determined by SEC-
HPLC. The mAb2 activity was confirmed using the procedure used in the
previous work (Rumanek, et al., 2023), with the standard sandwich
ELISA protocol, using 1 pg mL ' human IL-23 PeproTech (Rocky Hill,
NJ, USA) and 1:3000 horseradish peroxidase (HRP)-conjugated mouse
anti-human IgG monoclonal antibody - solutions 1.1 mg mL~ ! Abcam
(Cambridge, UK).

3.7. Model solution

The model was solved with MATLAB R2022b using the fsolve pro-
cedure for solving non-linear algebraic equations. The value fval, which
determine the acceptance level of the solution was set as [fval| < 0.0001.

4. Results and discussion
4.1. Thermodynamic dependences

As mentioned above, the mass balance equations (Egs. (1)-(4)) have
to be supplemented with thermodynamic dependencies correlating the
phase compositions at precipitation equilibrium. For that purpose, we
adopted the empirical dependencies determined in the previous study
based on the measurements of precipitation equilibrium in single-stage
precipitation (Rumanek, et al., 2023; Zimoch, et al., 2023). The fraction
of the av species in the supernatant was correlated with the reduction
factor of the overall protein concentration in i-th stage, f; o1, as follows:

Usia = @if; yy + b; (8)
Cs.iont

B, = 9

B = 222 ©

where C; oy is the overall concentration of the protein in i-th stage, a;and
b; are empirical coefficients correlated with the overall av content in i-th
stage, U; o, as follows:

a; = —0.56707,, + 0.905U; ,. — 0.044 (10)
b; = 116702 — 0.236U, ,, + 0.057 (11)
Ui = msis1.onUsivrar + MpictouUpiz1av a2

Mg iy Lot + Mp it ar

The value of Cs,; 4., which is equivalent to the mAb2 solubility in the
supernatant, was correlated with the PEG concentration, as follows:

Csiont = 1.346C2 . — 10.16CsppG +911.4 a3

The corresponding experimental data which were acquired in the
previous studies (Rumanek, et al,, 2023; Zimoch, et al,, 2023) are pro-
vided in Appendix A3 in Figs. A1 and AZ2.

The solution density was correlated with the PEG concentration by
the empirical dependence determined experimentally (Appendix 3,
Fig. A3):

d;; = 1.659C),; prg + 1.002 J=S,P, Sol a4)

Since the precipitate after the phase separation contained only 9.1%
w/w of solid mAb2 and 90.9% of the liquid solution, for each stage the
density of the precipitate phase was set equal to the supernatant density.
Thus, the concentration of PEG in the precipitate was calculated as
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follows:

Cpiprc = 0.91Cs; pre; e

The mAb2 concentration in precipitate that contained a residue of
the supernatant after the phase separation, Cp o, was expressed as:

Cpiow = 9091 (mgmL") (16)

4.2. Model solution

The complete model of CnMP (Fgs. (1)-(16)) contains several pa-
rameters, which are: the masses and the compositions of the incoming
and outcoming streams of each stage along with the underlying ther-
modynamic dependencies. The mass of the feed, mp.eq, and the content
of av in the feed stream, Ugeed,av, are determined by the conditions of the
upstream process. The value Us,1,qy, which determines the av content in
the product, is defined by the manufacturer acceptance level. Therefore,
those three variables: mgeed, Ureed,avs Us,1,av have to be set arbitrarily. The
set of the decision variables that was used for the optimization of the
process performance included: the PEG concentrations and the masses of
the PEG solutions which determined the mAb2 solubility and the sepa-
ration yield for each stage. The remaining model parameters along with
the thermodynamic parameters a and b (Eqgs. (10) and (11)) were pro-
vided by the model solution.

To optimize the process performance, the model equations were
solved for different combinations of the decision variables, which were
changed incrementally within the range limited by the process feasi-
bility. The list of all variables along the increments and the ranges of
their changes is presented in Table 2, The remaining parameters of Eqs.
(1)-(16) are provided by the model solution.

For each combination of the variables, the performance indicators
were calculated, which were the separation yield, ¥, and the relative
reduction of the av species in the product, gqy. The former was defined as
the ratio of the mass of the my and bv species in the product to their mass
in the feed stream:

_ Msaen — Msar

100% 17)

- Mpgedovt — Mieed av
The coefficient ¢q, was defined as the relative difference between the
av content in the feed, Upeeqay, and in the product, Ugp g

_ Ureedgar = Usin

P = 100%
Ukeedav

(18)

Table 2
Process variables and the model parameters.

Process variables for 3-stage CsMP

Set Mieed, Ureed o, Us Toav
arbitrarily
Optimized Creed,ovl range 40 - 100 mg mL~" with increment

El
Cs.1,pEG, Cs,2.p26, Cs 3, range 20 - 24% w/v with increment 0.2
PEG

Mol 1 range 100 - 140 g with increment 10

Process variables for 2-stage CnMP

Set Meeed, Ureedavs Us 1,00
arbitrarily
Optimized Creed,ovls range 30 - 70 mg mL * with increment 2

Cs1,pE6, Cs,2,pE6G range 20 — 24% w/v with increment 0.2

Process variables for 3-stage CnMP

Set Meed, Ureed.avr Us,1av
arbitrarily
Optimized Creed.ont range 20 - 80 mg mL " with increment 2

Cs,1,p6, Cs,2.pe6, Cs,3, range 20 - 24% w/v with increment 0.2
PEG

Col,3,r6G range 19 - 26% w/v with increment 1
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The outcome of the model solutions in the form of the values of all
variables and the corresponding performance indicators, Y and ¢4y, was
subjected to the segregation according to several criteria, which ensured
the process feasibility, i.e.:

1) negative values of the process variables were excluded,

2) the maximum protein concentration was Ciey < 130 mg mL’1,
which corresponded to the protein solubility limit in SA buffer free of
PEG,

3) the maximum PEG concentration was Cg,; prg< 50% w/v, which was
the solubility limit of PEG 3.35 in SA. Both those constraints were
accounted for by the following equations:

130 — Creeaont

130 50% — Crecarec >0 19
T L 506 — Cpanpr > 0 (20)
fpa;

Additionally, the thermodynamic dependencies were limited to
the range of the thermodynamic data acquired experimentally, i.e.:
4) Piouw (Eq. (9)) was limited to: 0.25 < fij g < 0.8.

As mentioned above, the separation selectivity diminishes with
increasing ionic strength of the solution. That effect is illustrated in
Fig. A4 in Appendix 4. Therefore, the precipitation process was per-
formed within the solutions of PEG in SA without addition of salts.

4.3. Optimization results

The model solution obtained for different combinations of the deci-
sion variables, was presented in 2D plane, in the form of the operating
space, where the coordinate axes corresponded to the PEG concentra-
tions in the supernatants, Cg,; prg, and the separation yield, Y. For each
set of the obtained variables and thermodynamic parameters, the pro-
cess was feasible and could be realized in the continuous manner.

Figs. 3 and 4 illustrate the operating space generated for 2-stage and
3-stage CnMP at the defined level of the relative av reduction ¢4, = 37%
(Eq. (17)) and the defined content of av in the feed Upeeq oy = 40% w/W,
which corresponded to the composition of the stock material and the
demand for the av level specified by the manufacturer; maximum 25%
av in the product. As can be observed, for 2-stage CnMP, the highest
yield values of about 85% are located at the upper boundaries for the
PEG concentrations: Cy,pgg = 23-24% w/v, Co prg = 22-24% w/v. For
3-stage CnMP, the highest values of the yield correspond to Cg 1 prg
= 24% W/V, CS,Z,PEG = 22.5% W/V, CglgngG = 23. 5% w/v.

Fig. 5 presents the comparison between the performance of CsMP
(Fig. 5A), AEX (Fig. 5B), 2- and 3-stage CnMP (Fig. 5C,D) in 2D plane,
whose coordinate axes correspond to the demand for the av reduction,
@ay, and to the specified av content in the feed. To calculate the

Y% w/w

22.54

0,
Cozpec 0 w/v

22.04

215+

220 225 23.0 235

% w/v

240

C,

5,1,PEG

Fig. 3. Model solution for 2-stage CnMP projected onto 2D plane for Ugeed,av
=40% w/w and ¢4 = 37%. Cs1prg. Csa2prg are the decision variables
(Table 2). ¥ is the operation yield.
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performance of the separation by AEX, the dynamic model developed in
the previous study was used (Zimoch, et al., 2023). The protein pro-
cessing by AEX was preceded by other purification steps, in which low
and high molecular weight impurities were removed. Such an approach
is typically applied in downstream processing of mAbs, where the
variant separation is performed in one of polishing steps. Therefore,
Fig. 5 provides the comparison of the efficiency of the av reduction by
different methods applicable in final stages of the mAb purification.

It can be observed that CnMP outperforms CsMP and AEX with
respect to the operation yield, Y, and the level of the av reduction.

In all presented cases, the maximum yield that can be achieved
decreased with increasing demand for the av reduction (pq,) and with
increasing the av content in the feed (Upeeday). In the 3-stage CsMP
arrangement, the driving force for precipitation decreased from stage to
stage. This stemmed from increasing av concentration in the processed
supernatants, which deteriorated the separation selectivity (Rumanek
et al., 2023). Therefore, extension of the precipitation cascade with
additional steps did not deliver any substantial improvement. As the
separation selectivity was not sufficient to achieve proper purification
level for the feeds with a high av content, the operating window was
narrow. The yield that could be achieved varied between maximum
about 70% and minimum 50%. In AEX, the operating window was
wider, the attainable yield varied from maximum about 80% and min-
imum 30%. The selectivity of the AEX separation was a complex func-
tion of the av content in the feed and the loading conditions, therefore
for certain ranges of the av content in the feed, the required levels of the
av reduction were unachievable (Zimoch, et al. 2023).

In the case of 2-stage and 3-stage CnMP, the operating window was
the widest at the highest yield compared with AEX and CsMP. For 2-
stage CnMP, the maximum yield was 85% and minimum Y = 37% w/
w, whereas for 3-stage CnMP, the yield varied between maximum over
90% and minimum 50% w/w.

The choice between 2-stage and 3-stage CnMP should depend on the
av content in the feed, the demand for its reduction and the yield
requirement. For instance, the reduction of av from the feed of Ugeeq qv
= 35% by @ay = 37% at Y = 90% can be provided by 2-stage CnMP, but
to reach the reduction level of ¢4, = 50% for the same feed composition
and the same yield demand, 3-stage CnMP needs to be used. Further
extension of the 3-stage cascade with additional steps makes the syn-
chronization of the stream between the stages very difficult, or for some
process variables impossible. Therefore, a 3-stage CnMP cascade is of
maximum size.

4.4. Model verification

To verify the model predictability and the process feasibility, 2- and
3-stage CnMP were performed experimentally. Table 3 shows the com-
parison of the operation yield achieved experimentally and provided by
the model solution for Upeeq oy = 37.5% w/W, @g, = 37%. As mentioned
above, it corresponds to the feed material delivered and the
manufacture-defined acceptance level for the av content. Additionally,
the coefficient f; ,,; was monitored, as it determined the thermodynamic
dependencies (Eq. (8)).

Table 4 presents the mass balance closure for the performed exper-
iment. As it can be seen, the mass balance is conserved for both stages
and for the whole unit, therefore the process can be performed in the
continuous manner.

Similar quality of the comparison between the model predictions and
the experimental data was achieved for 3-stage CnMP, which is
demonstrated in Table 5. Also in this case, the mass balance was
conserved (Table 6).

For both 2- and 3-stage CnMP, the mass of the protein processed in
each stage was different, which also concerned the processed solution
volumes. This stems from the synchronization of the supernatant and
precipitate streams between the subsequent stages. In CsMP only pre-
cipitate streams are subsequently processed, therefore the process

118



T. Rumanek et al.

220

225
Corpes WV Cop oo YoW/V

20.5 T T T T 1 21.0
215 220 225 230 235 240 215

23.0

Chemical Engineering Research and Design 202 (2024) 336-345

Y% w/w

21.5
Cooprg o W/v

235 240 220 225 230

Fig. 4. Model solution for 3-stage CnMP projected onto 2D plane for Ugeed,av = 40% W/W, ¢q = 37%. Cs,1,pEG, Cs,2,pEG» Cs,3,pEG are the decision variables (Table 2).
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Fig. 5. Comparison of the efficiency of the separation process: A) 3-stage CsMP, B) AEX, C) 2-stage CnMP, D) 3-stage CnMP.

Table 3
Comparison of the experimental data and the model solution for 2-stage CnMP at
Ureed.ay = 37.5% W/W, @qy = 37%, i demotes the stage numer (1, 2).

Upeedav ~ Upiay %0W/W  Usjpay % W/W  Biowt Y
%w/w 1 2 1 2 2 2 %w/w
exp. 37.5 46 62 24 38 0.40 072 78
sym. 37.5 49 69 24 42 0.40 078 84
rel. error% 0 52 99 0.0 89 0.90 89 8.0
Table 4

Mass balance closure for 2-stage CnMP at Upgeqay = 37.5% W/W, @qy = 37%, in,
out denote the sum of the inlet and outlet streams, respectively, m,,, is the overall
mass of the protein delivered in the feed stream, m; o, is the overall mass of the
protein processed in i-th stage.

Moy M ot ME
mg 1 2
exp. in 17.3 31.2 19.9
out 17.6 30.9 20.4
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design has more degrees of freedom compared with CnMP. This allowed
keeping the masses and the volumes of all streams, thus the volumes of
the reactors, the same in all stages without deteriorating the perfor-
mance indicators.

Additionally, the aggregate distribution between the product and the
waste of the process was determined. Table 7 shows the results achieved
for 3-stage CnMP, which indicate that the product contained a smaller
amount of the mAb2 aggregates compared with the feed material. As can
be observed, the efficiency of the aggregate removal was comparable to
that achieved in AEX in the previous study (Zimoch, et al., 2023). This is
an additional benefit of the CnMP process. The mAb2 aggregates accu-
mulated in the process waste, i.e., the precipitate withdrawn from the
last stage 3. They were in a small excess compared with the feed ma-
terial, which implies that they could be formed during the process, but in
very small quantity, which did not affect the yield of the operation.

The activity test performed for the final product confirmed that the
activity of mAb2 was preserved during its processing by CnMP.

5. Conclusions

The process of countercurrent multistage precipitation, CnMP, was

119



T. Rumanek et al.

Chemical Engineering Research and Design 202 (2024) 336-345

Table 5
Comparison of the experimental data and the model solution for 3-stage CnMP at Upeeq,av — 42% W/W, @q — 40%.
Ukeed,av Upjav % W/W Usiav % w/w Fiavt Y
% w/w 1 2 3 1 2 3 1 2 3 w/wW
exp. 42 47 65 78 25 43 54 0.34 0.77 0.56 80
mod. 42 49 64 72 25 44 54 0.33 0.78 0.52 83
rel. error.% 0.0 4.4 21 7.4 0.0 1.7 0.0 2.5 2.2 9.4 3.3

Table 6
Mass balance closure for 3-stage CnMP at Ugeeq av = 42% W/W, ¢y, = 40%, i, out
denote the sum of the inlet and outlet streams, respectively.

Moyt Mj gy MG
mg 1 2 3
exp. in 33.7 74.9 67.9 28.0
out 33.7 74.6 67.3 27.5

Table 7

Aggregate distribution between the product and waste of the process achieved in
this study for 3-stage CnMP for Ugeegqr = 42% W/W, g, = 40%, and in AEX for
Upeed,av = 49% W/W, @q, = 47% (Zimoch, et al., 2023).

3-stage CnMP AEX

Moy Magg Uings Moyl Mgy Uingg

mg mg % w/w mg mg % w/w
Feed 33.74 0.51 1.5 145.78 2.45 1.7
Product 21.13 0.06 0.3 48.33 0.23 0.5
Waste 12,62 1.11 8.8 94.46 2,52 2.7

employed for the adjustment of the av content in a mAb pool. In this
process, the precipitate and the liquid phase were transported counter-
currently. This allowed the enhancement of the separation efficiency
compared with multistage crosscurrent precipitation (CsMP) and anion
exchange chromatography (AEX) developed in the previous studies. The
process was performed for the mAb2 material as a model mAb pool, in
the presence of PEG 3.35 kDa at pH 5, which was markedly lower that
the isoelectric points of all variants. Those conditions allowed prefer-
ential precipitation of av. The precipitate enriched with av was the
process waste, whereas the supernatant withdrawn from the last stage
was the separation product with the desired level of the av reduction.

Appendix

A1l. CsMP mass balance equations

Additionally, the mAb2 aggregates present in the feed material were
accumulated in the precipitate, thus their amount was reduced in the
final product. The process was designed and optimized based on a
mathematical model, which consisted of the set of steady state mass
balance equations coupled with the thermodynamic dependencies.

The maximum yield achieved in CnMP depended on the number of
stages and the specified values of the av content in the feed solutions,
Ureed av» and the desired level of the av reduction in the product, ¢4,. For
2-stage CnMP, the maximum yield was ¥ = 90% and minimum ¥ = 50%
w/w, which corresponded to the range of Upeeq ay = 30 — 50% w/w and
@av = 37.5 — 62%. 3-stage CnMP enabled up to 12% increase in yield
compared with 2-stage CnMP.

3-stage CnMP enabled up to 28% increase in yield and up to 25%
increase in ¢g, compared with CsMP. The yield achieved in 3-stage
CnMP was up to 37% higher, and ¢ was up to 12% higher than that
in AEX. Moreover, the throughput of the chromatographic process was
limited by the time periods of the product elution and the column
regeneration, whereas the throughput of the precipitation was limited
only by the size of the reactor.
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For the total mass balance of the inlet and outlet streams of i-th precipitation stage it holds:

Mp,iy 4 Mot = Mp; +Ms,;

where mp g = Mgeed.

(A1)

For the overall mass balance of the protein (including all variants) it holds:

Mpi ot = Mp g+ Msion
For the mass balance of the av species it holds:
Mpi 1 onUpit.av = MpionUpiay + MsionUsiav
For the total mass balance of PEG it holds:
Mp i1 pEG + sl i pEG = MpjpeG + M pEG
The mass of PEG in the i-th stage is calculated from:

i

mypee = My, j=S8.P Sol

A2. CsMP performance indicators

(A2)

(A3)

A4)

(A5)

The CsMP yield was defined as the ratio of the mass of the mv and bv species in the product (supernatants pooled together) to their mass in the feed
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stream:

m ot — M av
PN) D) DL
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(A6)
MEeed.ovl — Mreed.av
The coefficient ¢, was defined as the relative difference between the av content in the feed, Urced,ar, and in the product, Us s>y
Ukeedav — Us 3,
i 2 1 00% )
Ukeed av
The constraint for the constant solution volume, V, was used for each stage of the process, Vi.;=V;=V;.; where:
v, = Mp; 1 + Mol i (A8)
d;

A3. Equilibrium dependencies

Figs Al and A2 presents the equilibrium data acquired in the previous studies. Fig. A3 shows the dependence of the solution density vs the PEG
concentration, determined experimentally in this study.

A) B) 0
60 030 30
1, % w/w ® .
w21 x a1 I .
501 e 25 » 46 B 25 e
A 32 56 - 0.254 Py 2
404 * 36 5 o 0 - 2
3 - 5 2 T 20 it
~ - . - .
2 L 0.204 ar? o X
° £ d £ "
= < o © 15 2
z = R = W
3 A 0154 £ e L
= S » = 10 e
. - g
r T v T 0.10 T T - 5+ - . T
20 30 40 50 60 70 80 20 30 40 50 60 20 30 40 50 60
Bion % U,,, % w/w U, % w/w

Fig. Al. Precipitation equilibrium data used for the determination of thermodynamic dependencies (Egs. (8-(12)). A) Reduced av fraction in supernatant vs the
reduction factor of the protein concentration in i-th stage, f3; o, which is easily available from spectroscopic measurements, B) dependence of the a parameter vs the
total fraction of av in i-th stage, C) dependence of the b parameter vs the total fraction of av in i-th stage (Rumanek, et al., 2023; Zimoch, et al., 2023).
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Fig. A2. Solubility of mab2 vs the PEG 3.35 concentration (Rumanek, et al., 2023).
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Fig. A3. Density of the solution of SA vs the PEG 3.35 concentration.
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A4. Effect of ionic strength on the av reduction
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Fig. A4 exemplifies the detrimental effect of the presence of salt ions on the separation efficiency.

0 solution parameters
35+ Y% w/w composition conductivity
30 = 40 - mS/cm
- N zg 50 mM SA 3.5
< 100 mM SA 6.5
z 204 200 mM SA 13.0
S e 300 mM SA 16.5
10 50 mM SA + 0.2 M NaCl 26.4
50 mM SA + 0.4 M NaCl 47.2
5- 50 mM SA + 0.3 M AS 65.7
0 : . ! : ! :
0 10 20 30 40 50 60 70

solution cond. mS/cm

Fig. A4. Level of the av reduction vs the solution conductivity for Upeeq av — 40% W/W, Creed mabz — 20 mg mL~ 1, Creed,pEG = 7-24% w/v (depending on the the salt

concentration).
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Variant separation

The acidic charge variants (av) of monoclonal antibodies (mAb) are often reported to have reduced ther-
apeutic potency compared with the main (mv) and basic variants (bv), therefore reduction in the av con-
tent in mAb pools is often prioritized over reduction in the bv content.

In previous studies we described two different methods for reducing the av content, which were
based on either ion exchange chromatography or selective precipitation in polyethylene glycol (PEG) so-
lutions. In this study, we have developed a coupled process, in which advantages of simplicity and ease
in realization of PEG-aided precipitation and high separation selectivity of anion exchange chromatog-
raphy (AEX) were exploited. The design of AEX was supported by the kinetic-dispersive model, which
was supplemented with the colloidal particle adsorption isotherm, whereas the precipitation process and
its coupling with AEX was quantified by simple mass balance equations and underlying thermodynamic
dependencies. The model was used to assess the performance of the coupling of AEX and precipitation
under different operating conditions. The advantage of the coupled process over the stand-alone AEX de-
pended on the demand for the av reduction as well as the initial variant composition of the mAb pool,
e.g., the improvement in the throughput provided by the optimized sequence of AEX and PREC varied
from 70 to 600% for the initial av content changed from 35 to 50% w/w, and the reduction demand

changed from 30 to 60%.

© 2023 Elsevier B.V. All rights reserved.

1. Introduction

The structural complexity of molecules of monoclonal antibod-
ies (mAbs) is a cause of their propensity for modifications. Hence,
the formulation of mAbs often results in different types of micro-
heterogeneity, which influences the biological activity, stability, and
biophysical properties of the product as well as its potential side-
effects [1,2]. Charge variants are the most common species of mAb
heterogeneities. They are classified according to their pl values as
acidic variants (av) with a lower pl, main variants (mv) with an
intermediate pl, and basic variants (bv) with a higher pI [3].

Several literature reports indicated decreased therapeutic po-
tency of av compared with mv and bv species [4-9]. Therefore, the
level of the av content in the mAb pool has to meet a regulatory
acceptance criterion [10,11]. Usually, complete removal of av from
the mAb pool is not required, and the av content below 25 + 5%
wfw of the total mAb pool is often at the acceptable level [11-16].

* Corresponding author.
E-mail address: dorota.antos@prz.edu.pl (D. Antos).

https://doi.org/10.1016/j.chroma.2023.464070
0021-9673/© 2023 Elsevier B.V. All rights reserved.

To separate mAb variants, ion exchange chromatography (IEX) is
used as the gold standard [15,17-21]. Nevertheless, a drawback of
the process is peak overlap of variants that results from similarity
of their structures and charges. This renders complete separation
of charge variants very difficult. The separation efficiency can be
improved by reduction in the particle size of the resin [22,23], but
at the expense of reduction in the operation throughput, or by ex-
ploiting multicolumn chromatography [24-27], which however re-
quires sophisticated equipment systems,

In a previous study, an IEX-based method for fast adjusting the
av content in mAb pools to a manufacturer defined level was de-
veloped [28]. In that method, the column is overloaded with the
feed solution up to its loading capacity. The interplay between
thermodynamic and kinetic effects is utilized for improving the
separation selectivity compared with standard process realizations,
i.e,, using linear pH or salt gradients. In this approach, a part of the
protein that is unbound is eluted in flow-through during the load-
ing and washing steps, whereas the remaining part is recovered
in pH step gradient. The flow-through fraction is enriched with
the least retained variant and depleted with the most retained
one, whereas in the bound fraction the enrichment tendency is re-
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versed. In cation exchange chromatography (CEX), which is oper-
ated below pl of the variants, the av species are the weakest bound
and therefore they prevail in the flow-through fraction, whereas
the opposite holds for anion exchange chromatography (AEX). For
the mADb pool used as a case study in the previous work, the sep-
aration of variants by AEX was more selective compared with CEX,
regardless of the operating conditions and resins used [28].

In a subsequent study, to reduce the av content in mAb pools,
PEG-aided precipitation was employed [29]. The technique is based
on preferential precipitation of av in the presence of PEG at pH
below pl of the variants. This induces depletion of the super-
natant and enrichment of the precipitate with av. The precipitation
throughput is determined only by the reactor volume; therefore,
it can easily be adjusted to the upstream processing capacity. The
disadvantage of the process is a relatively low separation selectiv-
ity.

Neither IEX nor precipitation, when used as the stand-alone
process, did not provide satisfactory separation efficiency; the
chromatographic throughput was limited by binding capacity of
the resin, whereas the yield of precipitation was limited by its rel-
atively low separation selectivity. Therefore, in this study both AEX
and PEG-aided precipitation were coupled to take advantage of the
selectivity of the chromatographic process and high throughput of
precipitation.

To describe chromatographic process, a dynamic model was
used, similar to that reported in previous work [28]. Yet, in this
study, to quantify adsorption thermodynamics, we adopted the col-
loidal particle adsorption model (CPA) and developed a procedure
for determining the underlying parameters. This allowed us to im-
prove the accuracy of predictions of chromatographic band profiles
compared with that achieved in the previous study. Moreover, the
influence of PEG residues in the post-precipitation products on the
selectivity of subsequent chromatographic separation was quanti-
fied.

2. Theory
2.1, Design of chromatographic process

To simulate the band profiles of variants and design AEX, a

kinetic-dispersive model was employed [28,30]:
da: 92C:

Erp %+u %—&- (1—&)%:&,.:% @)
where C; is the concentration of i th variant in the mobile phase
in mmol mL-!, g; is the total adsorbed phase concentration of i
th variant expressed in mmol per mL of the solid matrix (mmol
mL&llamx) u is the superficial velocity in m s~!, t is time in s, x is
the axial coordinate in m, Dy,q is the effective axial dispersion coef-
ficient in m? s~1, g¢p, is the bed porosity accessible by the protein
molecules, which was set the same for all variants, &; is the total
bed porosity.

Eq. (1) was coupled with the kinetic equation:

a; .
=k (4 - a) 2)

where k; in s=! is the lumped overall mass transport coefficient,
q; is the equilibrium concentration, which was given by the CPA
isotherm developed by Kumar et al. [31]:

q; = KegGiexp
[ cap By
x {4 — ——— ———exp|—k (R—2a;)|[(3+« R)
3 sy e ewloe (- 2m)

(3)
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where K, is the equilibrium constant, a;; is the radius of the pro-
tein, which is the same for all variants a; = a, (@ = 5.5 x 10% m
for mAb [32]), ¢ is the coordination number of the configuration
(that is 6 for the hexagonal arrangement), B;; is the protein-protein
long-rage interaction, primarily electrostatic, R, is the protein spac-
ing in m, which is defined by a hexagonal monolayer arrangement
[33]:
0.5

2
R=| 5 (4)
12

where ¢ is the phase ratio estimated based on the assumption that
at the maximum surface coverage (g™), the protein spacing, R, has
a minimum at 2a for monolayer adsorption [33]:

@ =23 d’q"N; (5)
The symbol « in Eq. (3) denotes the inverse Debye length:

ZEZJNA
k= kaEoé‘ (G)

where e is the elementary charge, I is the ionic strength of the
solution, k;, is the Boltzmann constant, T is temperature, € is the
vacuum permittivity, € is the dielectric constant.

The CPA model above is grounded on the concept similar to
that developed by Briskot et al. [34], however some individual
interactions are described in a different way. Nevertheless, both
models assume idealized systems containing molecules of spheri-
cal shape with single-layer hexagonal arrangement in the adsorbed
phase. Those assumptions do not apply to real adsorption behavior
of structurally complex molecules such as mAbs. Yet, the mathe-
matical form of the models often allows reproducing experimen-
tally observed adsorption behavior [31,33,34]. The expression of
the CPA isotherm given by Eq. (3) is relatively simple with re-
spect to the determination of the model parameters (Section 4.3.1).
Therefore, that model was used in this study for simulating band
profiles and calculating the separation yield.

Since av was considered as the only undesired variant, the op-
eration yield was determined as the ratio of the mass (m) of mv
and bv variants in the flow-through fraction containing the prod-
uct (Prod) with the desired av content, to their masses in the feed
(Feed):

m + m
Y — Prod.mv Prod. by 100% (7)
Meed my + MFeed bv

The model was coupled with proper initial and boundary con-
ditions, i.e., at the column inlet:

G forte [0, tiy]
Cr(t, x=0)= ] 8
Pt x ) { 0 fort > ty (8)
and at the outlet of the r-length column:
ac(t, x = L)
— a0 &

and solved using a finite difference scheme [35,36].
2.2. Design of precipitation process

To determine the performance of precipitation, the set of mass
balance equations was used, as follows [29]:

MEeed,ov) = Ms ov) + Mp oy (10)
Mgeed, ovl UFeed.i = mP.E’Ul U[‘.r + Mg gyl US_i i = av, my, bv (1])

d
Mo = mS.uv(a [12)
.oV
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YUsi=1, Y Up=1 (13)

where Mpeed o Msovi: Mpoy are the overall masses of the protein

in the feed in g, Feed, the supernatant, S, and the precipitate, P,
. . . Mmp;

respectively, mg, is the mass of the solvent in g, Up; = -

Mp gy "
_ _Mreed, _ Mmsi .
Ureed.i = mff:ﬂ:,,- Us; = mSD:,, are the reduced (without solvent)

individual mass fractions of ith variant in the precipitate, in the
feed solutions and in the supernatant, respectively, Cs,, in mg
mL~! is the overall protein concentration in the supernatant, de-
termined by the solubility of the protein, d in mg mL~! is the so-
lution density that was set the same as for the solvent (water and
PEG), my, is the mass of the solvent.

The water uptake by the precipitate was found to be negligi-
ble due to small mass ratio of the precipitate and the supernatant,
therefore it was not accounted for in the mass balance equations
(Egs. (10)=(12)).

As av was characterized by the lowest pl of all variants, it ex-
hibited the lowest solubility at pH used for precipitation (pH = 5),
thus the highest propensity to precipitate. Therefore, the precipita-
tion process provided the supernatant depleted with av, which was
the product of the operation. The operation yield was expressed
by Eq. (7), where the mass of the supernatant was assigned to the
mass of the product.

3. Experimental
3.1. Instruments

An Akta purifier with UV, pH and conductometric detectors (Cy-
tiva, Uppsala, Sweden) and a data station was used for the IEX
separations. The separations were performed using the glass Tri-
corn columns (Cytiva), 1.D. 0.5 cm equipped with stop-plugs and
connectors. The sample injector was an injection valve with a loop
capillary of 2 mL volume or 10 mL Superloop™ (Cytiva).

The Dionex UltiMate 3000 System (Thermo Scientific, Waltham,
USA) was used for the CEX- HPLC analysis of the charge variant
content.

The Amicon® Ultra Centrifugal Filter Units, with volume of 4
and 15 mL and molecular cut-off of 30 kDa (Merck Millipore,
Darmstadt, Germany) were used for buffer exchange and concen-
tration of protein solutions. The Infinite 200 PRO multimode mi-
croplate reader (Tecan Group Ltd, Midnnedorf, Switzerland) was
used to determine the overall protein concentration.

The rotating mixer 115 V (Benchmark Scientific Inc., Sayreville,
New Jersey, USA) was used for stirring solutions in the precipita-
tion process.

3.2. Materials

All chemicals were of analytical grade, unless stated otherwise.
Sodium chloride, ortho-phosphoric acid, L-histidine and acetic acid
were purchased from Avantor (Gliwice, Poland), sodium acetate,
sodium dihydrogen phosphate and sodium hydrogen phosphate
were purchased from Chempur (Piekary Slaskie, Poland), 2-amino-
2hydroxymethyl-propane-1,3-diol (TRIS) was purchased from Carl
Roth GmbH & Co. KG (Mannheim, Germany), poly(ethylene gly-
col) 3.350 kDa (PEG) and hydrochloric acid 35-38% were purchased
from Merck (Darmstadt, Germany).

The monoclonal antibody mAb2 (mAb2  material),
MW = 148 kDa, purity >99% was provided by Polpharma Bi-
ologics (Gdansk, Polska). The mean isoelectric points of the
variants were: acidic variant (av) pl = 8.7, main variant (mv)
pl = 8.9, basic variant (bv) pl = 9.1. The mAb2 material (M-av)
contained variants with the composition: 39% av, 45% mv, 16% bv
wiw.
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To separate the variants, POROS™ XQ (Thermo Fisher Scien-
tific Inc., Waltham, USA) was used, which is a strong AEX resin.
For fast removal of PEG residues from post-precipitation solutions,
POROS™ XS, was used, which is a strong CEX resin (Thermo
Fisher). The properties of the resins are presented in Table 1.

The individual variant content in the mAb2 samples was de-
termined using the analytical ProPac WCX-10 CEX-HPLC column
(Thermo Fisher Scientific Inc., Waltham, USA) with 1.D. 0.4 cm and
length 25 cm, packed with the resin of particle size 10 pm.

An analytical size exclusion SEC-HPLC column MAbPac SEC-1
(Thermo Fisher Scientific Inc., Waltham, USA) with L.D. 0.4 cm and
length 30 cm, packed with a resin with particle size of 5 um and
pore size of 300 A, was used for the determination of the aggregate
content in the mAb2 material and in the post-processing mAb2
pools.

3.3. Procedures

3.3.1. Preparation of mAb2 samples

The mAb stock solutions were prepared from the mAb2 mate-
rial by buffer exchange using the Amicon filters. For this purpose,
a 5 mL of the initial mAb solution at a concentration of approx-
imately 15 mg mL~! was added into the Amicon filter, covered
with a portion of 10 mL of appropriate buffer, and centrifuged for
15 min (at 20 °C and 5000 rpm). The operation was repeated sev-
eral times with a fresh portion of the buffer until the desired pH
was obtained, and the solution conductivity was adjusted to the
buffer conductivity. The overall protein concentration in the ob-
tained mAb2 stocks was determined using the microplate reader.

3.3.2. Measurements of the individual isotherms

The individual adsorption isotherms of the variants on the AEX
resin were determined in 0.05 M TRIS-HCI buffer at pH 9.3 (AEX
binding buffer) with and without presence of 4% w/v PEG in the
protein solution. A portion of the resin suspension was transferred
into the spin-x Eppendorf tubes and washed once with water, and
next three times with the AEX binding buffer and centrifuged af-
ter each step. The last centrifugation was carried out for 30 min
to remove liquid adhered to the resin surface. Next, samples of
about 10 mg of the resin were taken and placed into the Eppen-
dorf tubes. A 0.7 mL sample of the protein solution in the adequate
buffer with the concentration ranging from 3 to 10 mg mL~T was
added and incubated using the rotating mixer at 15 rpm until no
noticeable change in the supernatant concentration was observed,
i.e,, for 2 h. The supernatants were separated from the resin using
0.2 pm PES syringe filters and subjected to the concentration anal-
ysis. The overall concentration of the protein was determined using
the microplate reader. The variant content in the supernatants was
measured by CEX-HPLC.

The individual equilibrium concentration of each variant, g §, in
the adsorbed phase was calculated using the following equations:

VG -G

- (14)

q;
where V is the solution volume in mL, mg is the mass of the resin
in g, Cy; is the initial individual concentration of each variant in
the stock solution (i = av, mv, bv) and C; is the corresponding in-
dividual equilibrium concentration in the supernatant in mg mL~.

3.3.3. Column packing

The manner of the column packing followed the manufacturer’s
guidelines (Thermo Fisher Scientific Inc.). The resin was packed
into the Tricorn column. The bed height in the columns after com-
pression was about 5 cm.
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Table 1

Properties of the resins.
Resin name POROS™ XQ POROS™ XS
Resin type AEX CEX
Functional group Quaternary amine Sulfopropyl
Matrix Cross-linked poly(styrene-divinylbenzene)

Resin mean size yum
lonic capacity mmol mL packed bed

50 50
0.088-0.130" 0.081

* from [37].
** from [38].

3.3.4. Measurements of packed bed porosity

The porosity of the packed bed in the AEX column was deter-
mined from the retention time of a dilute pulse of TRIS-HCI eluted
in the mobile phase. The specific packed bed porosity for mAb2
was determined from the elution time of a pulse of the mAb2 so-
lution eluted under non-binding conditions, i.e., at 1 M NaCl in the
mobile phase. The elution time measured was corrected by sub-
tracting the contribution of the extra-column volumes. The total
porosity of the bed in the AEX column was &, = 0.69, the specific
porosity for mAb2, whose molecules only partially penetrated the
pore volume of the adsorbent, was &y, = 0.44.

3.3.5. Anion exchange chromatography

The column packed with the AEX resins was equilibrated with
the binding buffer, i.e., 0.05 M TRIS-HCl, pH 9.3. The protein so-
lution was exchanged for the binding buffer up to the concentra-
tion of 20 mg mL~! with or without the presence of 4% w(v PEG,
injected into the column using the 10 mL superloop, and washed
with the binding buffer at the flowrate of 0.5 mL min~!. Next, the
binding buffer was exchanged for the desorption buffer, i.e., 0.02 M
histidine buffer pH 5.5 (HIS), in a step gradient (0 — 100% v/v). Fi-
nally, the column was stripped with 1 M NaCl solution in the des-
orption buffer.

To determine the individual concentration of variants during
the whole process (including loading, washing and desorption), the
column effluent was collected in 1 mL fractions. The variant con-
tent was determined by the CEX-HPLC analysis.

3.3.6. CEX-HPLC analysis

The mobile phase consisted of 25 mM NaH,PQO, (X), 25 mM
Na,HPO,4 (Y), 125 mM NacCl (Z) with different volume ratios. The
samples were injected into the CEX-HPLC column, which was
firstly equilibrated with the buffer A (X/Y/Z: 35.6/44.4/20 v/v) and
washed for 5 min with the same buffer. Next, the buffer A was ex-
changed for 100% v/v of the buffer B (8.8/71.2/20 v/v) in a 55-min
linear gradient. After elution, the column was regenerated using
100% v/v of the buffer C (5.0/5.0/90). The mobile phase flowrate
was 0.5 mL min—'.

3.3.7. Precipitation of mAb

Precipitation from the stock solutions. The stock solution of mAb
was exchanged for 0.05 M sodium acetate buffer (SA) pH 5.0, as
described in the Section 3.3.1. The PEG stock (precipitant) was pre-
pared by dissolving PEG in SA buffer to obtain the PEG content of
50 w/v%.

The stock solutions of mAb2, the precipitant, and SA buffer
were mixed in proper volumes to generate a specified supersat-
uration of the solution, which was determined by the solubility
of mAb2 (e.g., 20 mg mL~! mAb2 at 22.6 w/v% of the PEG so-
lution pH 5 [29]). The precipitation process was accomplished in
20 min at 20 °C while stirring in a rotating mixer at 35 rpm. To
separate precipitate and supernatant, the solution was centrifuged
for 20 min at 20 °C and 5000 rpm. The overall mAb2 concentra-
tion in the supernatant was measured using the microplate reader,

whereas the individual variant content was determined by CEX-
HPLC. The precipitate was re-dissolved in SA buffer and subjected
to CEX (Section 3.3.8) to remove PEG residues.

Precipitation from the AEX effluent. pH of the AEX effluent that con-
tained the desorbed mAb2 was adjusted to pH 5.5 using HCl. Then,
the PEG stock was added to obtain the specified supersaturation
level of mAb2 in the solution. The solubility of mAb2 in the solu-
tion depended very weakly on the buffer type; it was mainly de-
termined by pH and the PEG concentration. Therefore, the mAb2
solubility in a mixture of buffers TRIS-HCl and HIS, which were
present in the desorption effluent, was similar to that measured in
SA buffer in the previous work [29]; for both solvent environments
the precipitation yield was also very similar (Fig. S1, Supplemen-
tary materials).

3.3.8. PEG removal from post-precipitation solutions

The column packed with the CEX resin was equilibrated with
the CEX biding buffer, i.e., SA pH 5.5. The protein precipitate was
dissolved in SA and injected into the column. The column load by
mAb2 was about 66 mg per mL of the packed bed. To remove the
PEG residues from the protein solution, the column was washed
with SA at the flowrate of 0.5 mL min~! for 8 CV. Then, the bid-
ing buffer was exchanged for the desorption buffer (0.025 M phos-
phate buffer, pH 9.0) in a step gradient (0 - 100% v/v). The effluent
was collected and subjected to the concentration analysis. The col-
umn was stripped with 1 M NaCl solution in the desorption buffer.

3.3.9. Coupling the precipitation process and AEX

The precipitation and AEX operations were coupled in differ-
ent sequences; when precipitation preceded AEX (sequence PREC-
AEX), the precipitate obtained in the first step was dissolved and
subjected to CEX to remove the PEG residues in the liquid adhered
to the precipitate surface, as described in Section 3.3.8. In the se-
quence AEX-PREC, the effluent of the AEX column was directly sub-
jected to precipitation, as described in Section 3.3.7.2,

3.3.10. Determination of the aggregate content

Distribution of aggregates between the liquid and solid phases
was measured using SEC-HPLC. The mobile phase was 0.05 M
phosphate buffer (pH 6.8) with 0.3 M NaCl, the flowrate was
0.2 mL min~!. The signal of the protein was recorded by the UV
detector at 280 nm, then corrected by subtraction of the blank run.
An example chromatogram is shown in the Fig. 1.

4. Results and discussion
4.1. Design of the precipitation process

As mentioned above, the av species having the lowest pl exhib-
ited at pH 5 the lowest solubility of all variants, thus the highest
tendency to precipitate. Therefore, the precipitation process pro-
vided the supernatant (S) depleted with av and the precipitate (P)
enriched with av.
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Fig. 1. SEC-HPLC analysis of the mA2 material; Agg - aggregates, Moio - monomers
of mAb2.

The experimental quasi-equilibrium data provided in the pre-
vious study [29] (Fig. S2, supplementary materials) were quanti-
fied in the form of empirical dependences, i.e., the dependence of
Usgy (%) and the ratio m = l{i—’;"” versus the overall protein recovery,

Us vt
Urecd,oni *

Recyy = were expressed by the formulas:

av 2 av v
Usar = (ﬂa UFEE[[_QU + ba Ureed.av + Cﬁ )RE’CW,

+ (ﬂgv UFE‘eEd‘m' + bgy U}'eed.uv + fg") (15)

— (aM U2 n m
m= (aa UFcca',bu + bﬂ UFeed,bll + G )Recuui

+(ag} Ugeed.bv + by U peed v + C}T) (16)

_ 100 - USAav
US‘bl/ - W (17)
US‘m!J =100 - US\av - Us‘,bv (18)

where af, bf cf (i = a, b, j = av, m) are empirical parameters;
their values are reported in Table S1 (Supplementary materials).

The acceptable content of av in the supernatant, which was the
product of the process, was set at a defined level (Us,,). When
Usqy Was set, Rec,, could be calculated from Eq. (15), and the
concentration of the remaining variants in the supernatant from
Eqgs. (16)-(18). The composition of the precipitate was calculated
by solving the mass balance equations (Egs. (10)-(13)) at the de-
fined feed composition.

When precipitation proceeded AEX (PREC-AEX), the precipitate
was dissolved in the AEX binding buffer and the obtained sam-
ple was further processed in AEX. The PEG residue in the obtained
samples was about 4% w/v. Therefore, prior their processing in
AEX, the influence of the presence of PEG on the adsorption pat-
tern of variants was evaluated.

4.2. Effect of PEG on the adsorption of the variants

The individual isotherms of the variants in the AEX binding
buffer with and without the addition of 4% w/v PEG was measured
according to the procedure described in Section 3.3.2. The result
obtained for the post-precipitation material with a high content
of av (H-av) is depicted in Fig. 2. It is evident that the presence
of PEG causes reduction in the adsorption strength of av, weakly
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Fig. 2. Individual isotherms of the mAb2 variants on the AEX resin at pH 9.3 in a
post-precipitation solution (H-av): 56% av, 35% mv, 9% bv) without PEG (solid sym-
bols) and with 4% w|v PEG (open symbols) in the biding buffer. Lines guide to the
eye.

influences the adsorption of mv, and enhances the adsorption of
bv, which reduces differences between the adsorption affinities of
the variants, thus also in the separation selectivity. This can be ex-
plained by the reversal in the solubility pattern of the variants at
pH 9.3, which was used for the protein binding in AEX, and that at
pH 5, which was used for the precipitation. Since av was charac-
terized by the lowest pl, it was the best soluble at pH 9.3, whereas
bv whose pl was the highest, hence the closest to pH 9.3, exhibited
the worst solubility, therefore the highest affinity to the adsorbed
phase.

4.3. Design of the AEX process

4.3.1. Formulation and verification of the dynamic model

The accuracy of the predictions of the mAb2 band profiles
based on the modified SMA isotherm model, which was imple-
mented in the previous work, was only fair [28]. Therefore, there
was a room for its improvement, especially that design of the
coupled processes required a robust mathematical tool. Increase
in the number of adjustable coefficients in the SMA model did
not noticeably improve the prediction quality. The Langmuir model
was found to be oversimplified and failed to reproduce the band
profiles. Therefore, in this work we adopted the CPA isotherm
(Egs. (3)-(6)), which turned out to be more accurate in predictions
of shapes and yields of the AEX separation of the mAb2 variants.

The isotherm model contains a few coefficients to be de-
termined. Those are: the interaction coefficients between the
molecules of the same compound, By and between unlike
molecules Bj. The latter values can be approximated by the fol-
lowing formula [31]:

Bj=/BiBj i j = av. mv, bv (19)

The molecular iterations are assumed to be symmetrical, ie., By
= B,.

j\s the first trial of the parameter estimation did not provide
good fit to the experimental data, the number of the parameters
was increased by one, including each of the individual parameters:
Bavmv: Baypwr Bmypy- The estimation results revealed that the binary
coefficient determining the av-mv interactions, Bgy,my, markedly de-
parted from the value provided by Eq. (19), therefore it had to be
independently estimated. This may stem from complex behavior of
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Fig. 3. Individual band profiles of the mAb2 variants eluted from the AEX column for: A) mAb2 material (M-av), C;; = 19.3 mg mL !, B) post-precipitate mAb2 material
(H-av), G = 25.8 mg mL~", C) H-av material with the presence of 4% wjv of PEG in the AEX binding buffer, C;,; = 26.3 mg mL~'. The mobile phase flowrate Q = 0.5 mL

min ', Virj = 10 mL. Symbols - experimental data, lines - simulations.

the concentrated solutions of the variants in the adsorbed phase,
which was not accounted for in the CPA isotherm.

The value of g™ was taken from literature (Table 1,
_ -1 _ 0088 -1 .
q" = 0.088 mmol mL, 4 = 75 mmol mL_; ). The uncer-

tainty of that value was lumped into the remaining model coef-
ficients.

The coefficient k; in the kinetic equation (Eq. (2)) lumps the ef-
fects of mass transfer resistances, therefore it is correlated with
the retention factor, thus with the Henry constant H; = K. q?‘
[28,30,36]. The value of kg was selected as the estimated param-
eter. The coefficients ky,, and kg, are correlated with kg, through
their Henry constants:

Kay H; .
T o i my, bv (20)

As Ko and g" were set the same for all variants (g" =q™),
therefore k; = kqy.

The effective axial dispersion coefficient, D, 4, was determined
in the previous study [28] by fitting to the mAb2 profiles
recorded under non-binding conditions (for the flowrate used
Diq = 6.6 x 1076 m2 s=1),

Altogether, six coefficients had to be determined Keg, Bavav.
Bumvmv Bpyby: Bavmv, kav. For that purpose, the peak fitting method
was used. The experimental basis for the estimation were the flow-
through band profiles of all three variants measured for two feed
materials differing in the variant composition. For the estimation
an optimization procedure was used, in which the objective func-
tion to be minimized was the sum of the squared differences be-
tween the simulated and experimentally measured concentration
profiles. The results of the simulation and the corresponding ex-
perimental data are depicted in Fig. 3A, and B, which illustrate
the profiles of the flow-through fraction (F1) eluted in the load-
ing and washing step, and the bound fraction (F2) eluted with the
pH gradient step. The operation yields obtained from the experi-
ments and the simulations are compared in Table 3. As it can be
observed, the model reproduced the shapes of band profiles (Fig. 3)
and the operation yields (Table 3) with good accuracy; the differ-
ence between the predicted and experimentally determined oper-
ation yield and did not exceed 4%.To predict the elution profile of
the bound fraction, the relative changes in the k; parameter in pH
step change vs the Henry constants were assessed analogously to
Eq. (20) [28]. In fact, a high precision in the reproduction of the
peak shapes in the bound fraction was not necessary, since it con-
tained the remaining amount of each variant, which might be cal-
culated from the mass balance conservation. All the model param-
eters estimated are presented in Table 2. Considering the simpli-
fications made in the formulation of the CPA model, the obtained

parameters should be regarded as mathematical coefficients rather
than real values of the molecular interaction parameters.

To verify the effect of the presence of PEG on the separation
selectivity, the AEX feed was supplemented with 4% w/v PEG to
mimic the composition of the dissolved precipitate to be processed
in AEX. The model parameters obtained for the PEG-free feed solu-
tions were tuned to fit the model simulations to the experimental
band profiles recorded for the PEG-enriched feed, which are de-
picted in Fig. 3C.

The results of the simulations are overlaid on the experimental
data in Fig. 3.

As the model of the AEX dynamics was successfully verified for
all tested conditions, it could be further used for designing the
coupling of AEX and precipitation.

4.4. Integration of AEX and PREC

4.4.1. Design concept

To determine the optimal sequence of the partial processes,
the model of the AEX dynamics Eqs. (1)-((8)) and the equilib-
rium model of precipitation Eqs. (10)-((13)), ((15)-(18))) were in-
tegrated. Prior to its use, the integrated model was verified by the
experimental realization of the sequences PREC-AEX and AEX-PREC
for the M-av material. The acceptance level av in the product was
set at 25% av w/w, which corresponded to 34% of the relative re-
duction with respect to the M-av material. In the sequence PREC-
AEX, the PREC process was performed in the first step, according
to the procedure described in Section 3.3.7.1. As mentioned above,
the post-precipitation material contained residue of PEG. Since the
lab-scale filtration process was time consuming due to clogging
membranes with PEG, we used CEX for fast removal of the PEG
residue from the post-precipitation protein solutions. PEG was un-
retained in the CEX column, thus the whole amount of its residue
was eluted in flow-through. The bound protein was desorbed with
the desorption buffer (Section 3.3.8). The choice of the intermedi-
ate operation for the PEG removal was not optimized; it is possible
that CEX could be omitted by optimizing parameters of the filtra-
tion membrane or conditions for precipitate washing. Since the re-
alization of AEX was the throughput-limiting step, we focused the
study on the reduction of the AEX contribution to the whole cou-
pled process.

The mAb2 pool free of the PEG residue was concentrated and
subjected to AEX, as described in Section 3.3.5. The av content
and yield of each partial process and the coupling PREC-AEX were
determined based on the concentration analysis of the precipita-
tion product and the AEX effluent. The results obtained for the se-
quence PREC-AEX were compared with the numerical predictions
of the integrated model and presented in Table 4. Similar accu-
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Coefficients of the CPA isotherm with and without presence of PEG.

PEG% w|v K. (-) Bavav () By X10% (<) By X10° (=) Bamv (-) ki (pH9.3) (s™")
0 722 0.67 1.11 3.05 71.4 1.71x10 4
4 938 1.05 52.4

Table 3

Variant compositions in the flow-through and bound fractions in AEX. Exp. — experimental data, Sim. - simulations.

Material M-av H-av H-av 4% wiv PEG
Ukceai®% wWiw Y% Ukeedi% WIW Y% Ureedi% W/W Y%
Fraction D — —_—— I EEEE—
av mv bv % wiw av my bv % wiw av mv bv % wiw
Feed 38 45 17 = 59 36 5 = 59 35 [ =
F1  Exp. 13 57 30 46 38 53 9 72 47 44 9 70
Sim. 13 56 31 46 36 55 9 73 48 43 9 72
F2  Exp. 53 38 9 52 78 21 1 26 73 23 4 29
Sim. 51 39 10 53 80 18 2 25 73 24 3 28
Table 4

Verification of the model for the integrated process PREC-AEX; the comparison of the variant composition in the super-
natant S, and the precipitate P, and the yields obtained experimentally and numerically using the dynamic model for
AEX (Egs. (1)-(6)) integrated with the mass balance equations at equilibrium for PREC (Eqs. (8)-(11), (13)-(16)).

after PREC

after AEX

after PREC-AEX

Ukeedi® Wiw Y&

Fraction Frac

Upeea % wiw Y%

Ureedi% wjw Y
Fraction ————————

mv by %wlw av. mv  bv % wlw mv by % wlw
Feed 39 45 16 - P 49 44 10 - Feed 39 45 16 -
Exp. § 26 51 23 63 F1 26 56 18 48 Product 26 52 22 82
Sim. 26 52 22 63 24 57 19 48 25 54 21 82
Exp. P 49 41 10 37 2 64 32 4 48 Waste 64 32 4 15
Sim. 51 39 10 37 63 32 5 52 63 31 6 18

racy was achieved for the sequence AEX-PREC (data not shown).
Since the experimental data and the model predictions were in
good agreement, the model was subsequently used for determin-
ing the performance of different configurations of partial processes
in the coupled process.

4.4.2. Case study systems for the optimization of the coupled process

The optimal configuration and the sequence of the partial pro-
cesses depended on the required level of the av reduction and the
av content in the mAb2 material (feed). We considered two options
for the case study; in the option I, the av content in the mAb2 ma-
terial was reduced by 62%, and in the option Il by 34% (e.g., for
the M-av material from 39% to 15% av w/w in the option I, or from
39% to 25% av wfw in the option II). The optimized configurations
of the partial processes in the coupled process are illustrated in
Fig. 4. For both options, the model was solved for different com-
positions of the mAb2 materials, which influenced the separation
selectivity, and for different supersaturation levels, which defined
the operation yield. The increase in the av content caused drop
in yield of AEX, due to enhancement of peak overlap between the
av and other variants, which was reproduced well by the dynamic
model with the implemented CPA isotherm. Similar changes in the
yield values were also observed in the precipitation process. It re-
sulted from the selectivity decline with increasing the av content
in the solution [29], which was accounted for in the model by the
empirical equilibrium dependencies (Eqgs. (15)-(18)). Therefore, the
changes in the feed composition involved changes in the overall
process efficiency, in terms of the throughput of the AEX process
and the overall operation yield (Eq. (7)). For the precipitation pro-
cess, the throughput of precipitation was assumed to be unlimited,
since it was determined only by the size of the reactor.

4.4.3. Performance of the coupled process for the option 1

The realization of the option I was more challenging than the
option Il due to the higher demand for the av reduction. The inter-
play between the variant composition in the feed solution, Ugeeq qy-
throughput (E, mg mL ) and yield (Y) is illustrated in Figs. 5A
and 5B. The precipitation process used as the stand-alone opera-
tion was not sufficiently selective to achieve the desired reduction
level. The stand-alone AEX provided that level, but at the expense
of reduction in E (Fig. 5B). The sequence AEX-PREC allowed signif-
icant improvement in E, i.e., up to 600% for the highest av content
in the mAb2 material (i.e., about 50% av w/w), and up to 70% for
the lowest av content (i.e., about 30% av w/w). As the demand for
the av reduction in the AEX process was relieved due to its cou-
pling with PREC, higher column loads could be used. The improve-
ment in yield was less prominent: up to 20% for the highest av
content, which went down to the value provided by AEX while de-
creasing the av content. For the av content in the mAb2 material
less than 30% w/w, AEX-PREC outperformed AEX only with respect
to E.

4.4.4. Performance of the coupled process for the option I

The efficient reduction in av in the option II was achieved
for the configuration: PREC-AEX-PREC. It overperformed the stand-
alone AEX with respect to E (up to 100% for the highest av content
and up to 50% for lowest av content in the mAb2 material), and
the stand-alone three-stage precipitation PREC-PREC-PREC with re-
spect to yield (up to 35% for the highest av, and up to 20% for the
lowest av content (Fig. 6).

For the mAb2 materials with the av content lower than 40%
w/w, the efficiency of the stand-alone AEX or the stand-alone
PREC-PREC-PREC was comparable with the coupled process. The
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Fig. 4. Scheme of the optimized configuration of the coupled process of PREC and AEX. A) Option I, B) option Il Feed is the mAb2 material, F1 is the AEX flow-through
fraction depleted with av, F2 is the bound fraction enriched with av, S is the supernatant, P is the precipitate.
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Fig. 5. Performance of the coupled process of AEX-PREC for the option I. A) E vs the av content in the feed solution Up.eqq,. B) 3D illustration of the interplay between

Upgedor E and Y.
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Fig. 6. Performance of the coupled process of PREC-AEX-PREC (for the option II). A) E vs the av content in the feed solution Ugyg,, B) 3D illustration of the interplay

between Upeeg o, E and Y.

stand-alone AEX in the option II provided yields up to 90% at
E = 700-900 mg mL_. for the mAb2 materials with the av
content Upeqqy = 30-35% w/w. Under the same conditions, the
stand-alone PREC-PREC-PREC provided yields of about 80% while
its throughput was limited only by the reactor volume. The benefit
provided by the coupling of both operations was negligible.

4.5. Aggregate distribution in the products

Finally, the aggregate distribution in the products of the par-
tial processes and the coupled process was determined. The ag-
gregates present in the mAb2 material were accumulated in pre-
cipitate, which is illustrated in Table 5. This indicated additional
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Table 5
Aggregate content in the stand-alone processes PREC and AEX and the coupled process AEX-PREC.
PREC AEX AEX-PREC
Ukeed agg XAgg Ureed Agg XAgg Ureed Agg XAgg
& wiw wiw Zwlw wiw Zwlw wiw
Feed 0.80 - P 1.68 - Feed 0.80 -
s 0.14 0.10 F1 0.48 0.08 Product 0.21 0.17
P 1.47 0.90 F2 267 0.92 Waste 2.67 0.83

P'- precipitate fraction after removal of PEG residues by CEX.

advantage of the configuration of the coupled process, in which
precipitation was realized downstream AEX.

5. Conclusions

The coupled process of AEX and preferential PEG-aided precip-
itation has been developed to reduce the acidic variant content
in the mAb2 pool. The coupled process outperformed the stand-
alone operations with respect to both yield and throughput. To
predict the process performance, the dynamic model of AEX was
integrated with the model of precipitation equilibrium. The former
was based on the kinetic-dispersive model that was supplemented
with the CPA isotherm model. The CPA isotherm coefficients were
determined by the peak fitting method. The implementation of the
CPA isotherm improved the predictability of the dynamic model
compared with the previous study [28]. The model of the precipi-
tation equilibrium consisted of simple mass balance equations and
empirical equilibrium dependencies. The optimal sequence of the
partial operations in the coupled process depended on the require-
ment for the reduction level in the av content in the mAb2 mate-
rial. When demand for the av reduction level was high, i.e., about
60% with respect to the initial av content, the optimized sequence
AEX-PREC provided higher throughput and yield compared with
the stand-alone AEX (E up to 600% higher and Y up to 20% higher
at the highest av content in the mAb2 material), while the stand-
alone precipitation failed to achieve that reduction level. When the
restriction on the av reduction level was relieved i.e., to about 30%,
the sequence of PREC-AEX-PREC provided up to 100% improvement
in the throughput compared with the stand-alone AEX and up to
35% in yield compared with the stand-alone precipitation. This in-
dicates that the optimal configuration depends on the manufac-
turer specified demand for the av reduction in the specific mAb
pool.

The protein aggregates present in a small quantity in the mAb2
material were accumulated in precipitate. Therefore, the configura-
tion of the coupled process, in which precipitation was used in the
last stage provided additional benefit in terms of the reduction in
the aggregate content.
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