
 

POLITECHNIKA RZESZOWSKA 

im. Ignacego Łukasiewicza 

WYDZIAŁ CHEMICZNY 

Katedra Inżynierii Chemicznej i 

Procesowej 
 

ROZPRAWA DOKTORSKA 

Promotor: 

dr hab. inż. Wojciech Piątkowski, prof. PRz. 

Promotor pomocniczy: 

dr inż. Michał Kołodziej 

 

 

Rzeszów, 16.09.2024 

ZASTOSOWANIE STRĄCANIA DO 

MASOWEGO OCZYSZCZANIA BIAŁEK 

mgr inż. Tomasz Rumanek 



2 
 

  



3 
 

Pragnę złożyć podziękowania: 

  

mojemu promotorowi  

dr hab. inż. Wojciechowi Piątkowskiemu, prof. PRz  

za udzielone wsparcie merytoryczne, okazaną mi cierpliwość oraz za poświęcony czas. 

Wszelkie wskazówki Pana Profesora stanowiły dla mnie nieocenioną pomoc, 

 podczas realizacji mojego doktoratu. 

Zaszczytem dla mnie oraz ogromną lekcją, była praca z Panem.  

 

 

prof. dr hab. inż. Dorocie Antos 

za okazane zaufanie oraz daną mi szansę, na realizację tej pracy,  

za przekazaną wiedzę, a także cenne rady w trakcie studiów doktoranckich. 

 

 

dr inż. Michałowi Kołodziejowi 

za wsparcie w realizacji badań eksperymentalnych, pomoc w rozwoju mojego doktoratu 

oraz za przyjazną atmosferę w trakcie codziennej, wspólnej pracy. 

 

 

moim Rodzicom i Siostrze 

za wsparcie, wiarę i nieustanną motywację, które towarzyszyły  

mi przez całe życie, aż do tego momentu.  

Wasza miłość i poświęcenie były dla mnie nieocenione. 

 

 

mojej Żonie  

za wspólnie spędzony czas, za to że byłaś dla mnie motywacją i wsparciem.  

Twoja wiara we mnie dawała mi siłę do działania. 

 

 

 

  



4 
 

  



5 
 

Streszczenie 

Tematyka niniejszej dysertacji obejmuje zagadnienia związane z masowym strącaniem 

białek, a w szczególności przeciwciał monoklonalnych (mAbs). 

W części eksperymentalnej prowadzonej na podstawie postawionej hipotezy pracy 

opracowano i przedstawiono dwa procesy oczyszczania mAbs wykorzystujące strącanie 

jako proces rozdzielania. Oba procesy dedykowane są do różnych zastosowań, na różnych 

etapach technologii otrzymywania mAbs, a obecnie realizowanych w przemyśle 

z wykorzystaniem metod chromatograficznych. 

W pierwszej części pracy opisano proces wychwytu mAb z mieszaniny pohodowlanej 

komórek jajnika chomika chińskiego. Proces został zrealizowany poprzez połączenie 

dwóch etapów, w których kolejno usuwane są zanieczyszczenia nisko- oraz 

wysokocząsteczkowe. Etap pierwszy polega na dwustopniowym strącaniu 

zanieczyszczeń niskocząsteczkowych w pH 8 z wykorzystaniem PEG jako precypitantu. 

Zanieczyszczenia wysokocząsteczkowe usuwane są w etapie drugim, w dwóch 

wariantach, czyli: strącaniu w pH 5 lub ekstrakcji ciecz – ciało stałe (SLE). 

W drugiej części pracy rozwiązywany problem dotyczył dostosowania do wymogów 

składu wariantów ładunkowych mAbs poprzez redukcję tzw. wariantów kwasowych 

w produkcie mAbs. W tym przypadku opracowano proces selektywnego strącania 

prowadzony w pH 5 przy niskiej sile jonowej z zastosowaniem PEG jako środka 

strącającego. Przebieg procesu i optymalne warunki jego prowadzenia dobrano stosując 

początkowo strącanie jednostopniowe, następnie metodę rozwinięto do 

wielostopniowego strącania, pracującego w układzie krzyżowym oraz 

przeciwprądowym. W ostatniej części pracy opracowano proces rozdzielania wariantów 

ładunkowych, który składał się z połączonego, selektywnego strącania oraz 

jonowymiennej chromatografii AEX. 

Prezentowane w pracy rozwiązania dotyczące zastosowania: SLE do wychwytu mAbs 

oraz selektywnego strącania wariantów ładunkowych mAbs, stanowią nowości w 

procesach oczyszczania białek na skalę masową. Rozwiązania takie nie były dotąd 

prezentowane w literaturze, zatem można wnioskować, że prezentowana praca jest 

pierwszą opisującą te zagadnienia. Podstawą do napisania dysertacji doktorskiej były 

cztery publikacje o zasięgu międzynarodowym oraz dwa zgłoszenia patentowe na terenie 

RP. Badania nad prezentowanymi zagadnieniami realizowano w ramach realizacji pracy 

magisterskiej oraz czterech lat doktoratu.  
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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 

Przeciwciała to białka (polipeptydy) o złożonej strukturze IV-rzędowej, występujące 

naturalnie w organizmach kręgowców. Cząsteczki te wyspecjalizowane są do pełnienia 

funkcji obronnej, co realizowane jest poprzez szereg mechanizmów oraz aktywności 

biologicznych. Mechanizmy te wynikają z budowy przeciwciał i mogą zostać zakłócone 

wraz z zaburzeniem struktury białka [Gołąb i in., 2012, Forthal, 2014]. 

Szczególne właściwości tej grupy polipeptydów sprawiły, że znalazły one szerokie 

zastosowanie w przemyśle biofarmaceutycznym. Na przestrzeni ostatnich trzech dekad 

produkcja przeciwciał monoklonalnych (mAbs) stała się najprężniej rozwijającą się 

gałęzią przemysłu biofarmaceutycznego. mAbs stosowane są w leczeniu m. in. chorób 

nowotworowych, autoimmunologicznych, infekcji, chorób neurologicznych czy 

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

Farmaceutycznie czynne mAbs wytwarzane są w komórkach ssaczych lub 

mikroorganizmach bakteryjnych, przez co narażone są na kontakt z typowymi dla tych 

technologii zanieczyszczeniami (DNA, wirusy, endotoksyny, białka komórek gospodarza) 

oraz na występowanie niekontrolowanych modyfikacji struktury 

(mikroheterogeniczności). Wśród modyfikacji szczególne znaczenie ma 

mikroheterogeniczność ładunku, która wynika z wytwarzania wariantów o różnym 

punkcie izoelektrycznym. Warianty takie mogą wykazywać obniżoną aktywność 

biologiczną, co najczęściej stwierdzano wśród izoform o najniższym punkcie 

izoelektrycznym, nazywanych w literaturze oraz w niniejszej pracy wariantami 

kwasowymi [Bults i in., 2016, Beck i in., 2022, Dakshinamurthy i in. 2017, 

dos Santos i in., 2018]. 

Proces przemysłowego oczyszczania składa się z szeregu etapów odpowiadających 

m. in. za: wychwyt mAbs z mediów hodowlanych, usuwanie zanieczyszczeń oraz regulacje 

składu wariantów. Obecnie etapy te opierają się w głównej mierze na technikach 

chromatograficznych. Techniki te pomimo wielu zalet wykazują ograniczoną 

przepustowość oraz generują wysokie koszty mogące stanowić 70% lub więcej kosztów 

całej produkcji [dos Santos i in., 2017, Franzreb i in., 2014, Shukla i Thommes, 2010]. 

W ostatnich latach podjęto wzmożone wysiłki mające na celu rozwijanie nowych 

procesów mogących zastąpić drogie, a zatem nieefektywne ekonomicznie techniki 
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chromatograficzne oczyszczania mAbs. W ostatnich latach największym 

zainteresowaniem cieszą się procesy membranowe, krystalizacja, strącanie oraz 

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

Pierwsze próby strącania mAbs na skalę masową podjęto w roku 2010, kiedy to 

wydzielono IgG4 z roztworu pohodowlanego CHO, z wykorzystaniem glikolu 

polietylenowego jako środka strącającego (precypitantu). 

Proces strącania był początkowo mało efektywnym procesem rozdzielania, jednak 

udoskonalano go poprzez dobór i optymalizację parametrów operacyjnych. Realizacja 

procesu wieloetapowo umożliwiła poprawę wydajności przy zachowaniu czystości 

produktu. Kolejno podjęto próby przenoszenia skali procesu oraz opracowywania jego 

reżimu pracy w trybie ciągłym. Pomimo dużego zainteresowania metodą strącania oraz 

krystalizacji, ich zastosowanie do oczyszczania mAbs nadal pozostaje jedynie 

zagadnieniem naukowym na etapie badań laboratoryjnych [Hammershmidt i in., 2016, 

Pons Royo i in., 2023, Smejkal i in., 2013a, Sommer i in., 2014, Zang i in., 2011]. 

Jednym z powodów takiego stanu rzeczy jest fakt, że wszystkie ww. prace 

podejmowały jedynie tematykę oddzielania przeciwciał od innego rodzaju 

zanieczyszczeń. Nierozwiązanym pozostawał np. problem efektywnego rozdzielania 

wariantów ładunkowych mAbs za pomocą innych procesów niż chromatografia. Ponadto 

większość tych prac było realizowane jedynie w sposób eksperymentalny bez prób 

modelowania badanego procesu oraz przenoszenia jego skali metodami obliczeniowymi. 

Podejście takie powiększało koszty rozwoju metody i wydłużało czas wprowadzenia 

technologii do przemysłu. 

W prezentowanej pracy po raz pierwszy wykorzystano strącanie zarówno jako metodę 

wychwytu mAbs z roztworu pohodowlanego jak też proces selektywnego rozdzielania 

puli wariantów ładunkowych mAbs. Niniejsza praca oraz powiązane z nią publikacje 

szczegółowo opisują obie techniki łącznie z wyznaczeniem zależności 

termodynamicznych oraz określeniem stabilności białka na poszczególnych ich etapach. 

W ramach badań nad selektywnym strącaniem wariantów ładunkowych opracowano 

model matematyczny umożliwiający projektowanie oraz optymalizowanie procesu. 

Rozwiązanie takie pozwala na ograniczenie ilości badań eksperymentalnych oraz 

zmniejszenie kosztów wprowadzania do przemysłu nowych metod 

oczyszczania biofarmaceutyków.  
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1.2. Hipoteza 

Proces strącania może zostać wykorzystywany do efektywnego oczyszczania 

farmaceutycznych mAbs zarówno na etapie wychwytu z medium pohodowlanego jak 

i regulacji składu wariantów ładunkowych. 

1.3. Cel i zakres pracy 

Celem badań w ramach rozprawy doktorskiej było opracowanie metody oczyszczania 

farmaceutycznych przeciwciał monoklonalnych, opartego na procesie strącania 

z roztworu. Proces podzielono na dwie części odpowiadające poszczególnym etapom 

przemysłowego oczyszczania przeciwciał. Pierwsza z nich polegała na wychwycie 

przeciwciał z roztworu po hodowli w komórkach ssaczych i oddzieleniu ich od 

pozostałych zanieczyszczeń komórkowych za pomocą nowej techniki połączonego 

strącania i ekstrakcji ciecz-ciało stałe. W części drugiej zastosowano proces selektywnego 

strącania wariantów ładunkowych o różnym punkcie izoelektrycznym, będący podstawą 

nowości w niniejszej pracy. 

Zakres pracy obejmował: 

1. Przegląd literaturowy związany z teoretycznymi i praktycznymi aspektami 

dotyczącymi procesów masowego strącania i krystalizacji białek, a także obecnie 

stosowanych metod rozdzielania tej grupy związków ze szczególnym uwzględnieniem 

farmaceutycznych mAbs. 

2. Badania eksperymentalne nad: rozpuszczalnością mAbs w wodnych roztworach 

buforowych, doborem parametrów procesowych, zależnościami termodynamicznymi 

oraz kinetyką procesu strącania z roztworu. 

3. Opracowanie koncepcji wychwytu biofarmaceutyków z medium pohodowlanego 

w kaskadzie procesów strącania i ekstrakcji w układzie ciecz-ciało stałe. 

4.  Opracowanie koncepcji selektywnego strącania wariantów ładunkowych mAbs 

w procesie jednostopniowym, a następnie rozszerzenie metody do procesu 

wielostopniowego o przepływie krzyżowym lub przeciwprądowym. Sformułowanie 

modelu matematycznego procesu selektywnego rozdzielania wariantów ładunkowych 

na podstawie zależności termodynamicznych. 
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2. Podstawy teoretyczne 

Przeciwciała (immunoglobuliny, ang. Antibodies - Abs) to złożone struktury białkowe, 

występujące w płynach ustrojowych wszystkich kręgowców. Ze względu na swoją 

budowę oraz pełnione funkcje można je zaliczyć do białek globularnych (kłębuszkowych), 

odpowiadających za obronę organizmu. Wyróżnia się 5 podstawowych klas przeciwciał: 

IgA, IgD, IgE, IgG, IgM, które produkowane są przez komórki limfocytu B [Gołąb i in., 

2012]. Ze względu na swoje właściwości biologiczne, prostotę działania i stabilność 

struktury przeciwciała znalazły szerokie zastosowanie w medycynie, diagnostyce 

i przemyśle biofarmaceutycznym. 

2.1. Przeciwciała monoklonalne - mAbs 

2.1.1. Charakterystyka przeciwciał 

Przeciwciała, jak wszystkie białka, zbudowane są z aminokwasów połączonych ze sobą 

wiązaniem peptydowym. Aminokwasy białkowe to niskocząsteczkowe związki 

organiczne, wykazujące czynność optyczną o konfiguracji L (za wyjątkiem glicyny). 

Podstawnikami chiralnego atomu węgla są: atom wodoru, grupa karboksylowa, grupa 

aminowa oraz charakterystyczny dla każdego aminokwasu łańcuch boczny. Grupa 

karboksylowa oraz grupa aminowa biorą udział w tworzeniu wiązania peptydowego, 

tworząc I rzędową strukturę polipeptydową. W skład sekwencji białek wchodzi 20 

rodzajów aminokwasów, różniących się między sobą budową łańcucha bocznego. 

Budowa łańcucha bocznego dzieli aminokwasy na grupy o określonych właściwościach. 

Jest to niezwykle istotne, ponieważ aminokwasy, których łańcuchy boczne są 

eksponowane na powierzchni białka, wpływają na jego właściwości fizykochemiczne 

takie jak: wypadkowy ładunek powierzchniowy, punkt izoelektryczny (pI), strefy 

hydrofobowości i hydrofilowości [Chiu i in., 2020, Pires and Asher, 2016]. 

Kolejność połączenia poszczególnych aminokwasów w łańcuchu polipeptydowym 

zwana sekwencją aminokwasową, warunkuje powstawanie spontanicznych struktur  

II - rzędowych. W przypadku Abs najczęściej występującą strukturą II - rzędową jest  

β-harmonijka (stanowi ok. 50% długości sekwencji aminokwasowej) oraz α-helisa  

(4-11%). Dalsza organizacja w obrębie pojedynczej jednostki (łańcucha 

polipeptydowego) określa konformację przestrzenną białka zwaną strukturą  

III - rzędową. Natomiast w przypadku białek złożonych, takich jak Abs, ułożenie 

przestrzenne kilku podjednostek białkowych względem siebie określane jest mianem 

struktury IV - rzędowej [Qiao i in., 2021, Gołąb i in., 2012]. Struktura przestrzenna 
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decyduje o funkcjonalności danego białka. W przypadku Abs decyduje ona między innymi 

o rodzaju epitopu, czyli miejscu wiązania na antygenie, przeciwko któremu przeciwciało 

ma być skierowane. Wszystkie klasy Abs posiadają IV - rzędową strukturę przestrzenną, 

co oznacza, że zbudowane są z kilku podjednostek białkowych (łańcuchów 

polipeptydowych). W zależności od klasy pojedyncza cząsteczka może składać się z różnej 

liczby łańcuchów. Najczęściej występującą formą Abs jest monomer zbudowany z dwóch 

łańcuchów lekkich L (ang. Light) oraz dwóch łańcuchów ciężkich H (ang. Heavy), 

połączonych mostkami disiarczkowymi (rys. 1). 

 

Rys. 1. Schemat struktury przeciwciała IgG, VL-region zmienny łańcucha lekkiego, CL-region stały 
łańcucha lekkiego, VH-region zmienny łańcucha ciężkiego, CH1-3-region stały łańcucha ciężkiego 
[Liu i in., 2018]. 

 Budowa łańcucha ciężkiego warunkuje przynależność przeciwciała do danej klasy 

oraz podklasy. Przykładowo klasa IgG posiada 4 podklasy oznaczone kolejno IgG1, IgG2, 

IgG3, IgG4. Różnią się one między innymi liczbą wiązań disiarczkowych. Przeciwciała 

w formie monomerycznej występują we wszystkich rodzajach klas, wyjątkiem jest klasa 

IgM, której przeciwciała naturalnie tworzą pentametry oraz klasa IgA mogąca 

przyjmować zarówno formę monomeryczną, jak i formę dimerów. W budowie Abs 

wyróżnić można trzy wyraźne fragmenty. Fragment Fc odpowiada za stabilizację 

i wiązanie do receptorów Fc komórek efektorowych, natomiast dwa fragmenty Fab 

(ang. antygen binding) odpowiadają za przyłączanie się Abs do antygenów. Łańcuchy 

polipeptydowe wewnątrz określonego fragmentu połączone są ze sobą poprzez mostki 

disiarczkowe, natomiast oba Fab połączone są z Fc współdzieloną sekwencją łańcucha 
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ciężkiego. Niektóre klasy przeciwciał, w tym klasa IgG, posiadają szczególny rodzaj 

połączenia fragmentów Fab z fragmentem Fc. Takie połączenie nazywane jest regionem 

zawiasowym. Region ten odpowiada za zmienność segmentalną, czyli elastyczność 

zmiany kąta pomiędzy ramionami przeciwciała. Właściwość ta umożliwia łatwiejsze 

dopasowanie się Abs do epitopów na powierzchni antygenu i jest jednym z głównych 

powodów, dla których to właśnie przeciwciała klasy IgG znalazły najszersze zastosowanie 

w farmacji. W obrębie fragmentu Fc występują również cząsteczki cukrów. Glikozylacja 

Abs wpływa na ich wiązanie do receptorów FcγR i na funkcje związane z tą właściwością. 

Fragment wiążący antygen można podzielić na części zmienne V (ang. Variable) oraz 

części stałe C (ang. Constans), mieszczące się zarówno w obszarze łańcucha ciężkiego, jak 

i łańcucha lekkiego. Przeciwciała w obrębie tej samej klasy oraz podklasy posiadają 

jednakową sekwencję aminokwasową części stałej, mogą różnić się natomiast sekwencją 

części zmiennej. To właśnie sekwencja części zmiennych łańcucha ciężkiego (VH) oraz 

łańcucha lekkiego (VL) odpowiada za specyficzność Abs i jego zdolność wiązania 

antygenów [Cobb, 2020, Chiu i in., 2020, Gilliand i in., 2012, Irvine i Alter, 2020,  

Liu i in.,2012]. 

Przeciwciała o różnej swoistości różnią się głównie sekwencją aminokwasową 

w obszarze regionów determinujących komplementarność CDR (ang. Complementarity-

Determining Regions). Regiony CDR odpowiadają za budowę przestrzenną miejsca 

wiążącego na powierzchni przeciwciała (rys. 2). Każda część zmienna posiada trzy takie 

regiony oddzielone od siebie regionami zrębowymi FR (ang. Frame Regions). Całkowita 

długość sekwencji monomeru przeciwciała waha się w granicach 1300 aminokwasów, 

długość pojedynczego regionu CDR wynosi od kilku do maksymalnie kilkunastu 

aminokwasów (wyjątek stanowi ludzki region CDRH3, którego długość może przekraczać 

20 aminokwasów). Wytworzenie swoistości Abs limitowane jest zatem w głównej mierze 

długością i zmiennością sekwencji regionów CDR. Skutkiem tego jest fakt, że nawet 

niewielka modyfikacja w obrębie regionów CDR może znacząco obniżyć powinowactwo 

przeciwciała do antygenu lub całkowicie dezaktywować właściwości biologiczne białka 

[Chiu i in., 2020, Dondelinger i in., 2018, Gilliand i in., 2012, Novak i in., 2016,  

Teplyakov i in., 2016]. 
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Rys. 2. Struktura przestrzenna przeciwciała klasy IgG (pdb: 1IGY), z zaznaczonymi domenami: 
zmiennymi łańcucha lekkiego VL oraz łańcucha ciężkiego VH, stałymi łańcucha lekkiego CL oraz 
łańcucha ciężkiego CH, a tak że regionami determinującymi komplementarność CDR. 

2.1.2. Podział funkcji Abs 

 Przeciwciała należą do białek obronnych, które w organizmie gospodarza 

odpowiadają za mechanizmy warunkujące odporność humoralną. Ich ogólna funkcja 

obronna składa się z szeregu aktywności biologicznych, które podzielić można na trzy 

główne grupy: funkcje Abs niezależne od komórek efektorowych, funkcje zależne od 

układu dopełniacza oraz funkcje Abs oparte na interakcji z receptorami Fc. Mechanizmy 

niezależne od komórek efektorowych polegają na przyłączeniu przeciwciała do antygenu 

i jego dezaktywacji bez ingerencji pomocniczych komórek czy cząsteczek. Zachodzić 

mogą zarówno przed jak i po związaniu patogenu ze swoistym receptorem, na drodze 

agregacji i aglutynacji przez Abs. W niektórych przypadkach Abs mogą blokować 

zakaźność patogenu, generując interferencję sferyczną w miejscu jego wiązania lub 

uniemożliwiając mu dalsze wniknięcie do komórki po związaniu [Forthal, 2014, Roche 

i in., 2014, Mathias i in., 2013]. Drugą grupą funkcji Abs są mechanizmy związane 

z aktywacją układu dopełniacza. Układ dopełniacza to zespół ponad 30 białek osocza oraz 

receptorów na powierzchni komórek, które synergicznie zwiększają lub uzupełniają 

zdolność przeciwciał i komórek układu odpornościowego do zwalczania patogenów m.in. 

poprzez: opsonizację patogenów (głównie wirusów), wywoływanie stanów zapalnych 

oraz uszkadzanie ściany komórkowej bakterii. Białka dopełniacza aktywowane przez Abs 

(poprzez interakcje z fragmentem Fc) wykazują zdolność do modulowania prezentacji 

antygenu limfocytom B oraz T, tym samym rozbudowują pamięć immunologiczną 

organizmu. Zdolność aktywacji układu dopełniacza posiadają głównie przeciwciała klasy 

IgM oraz IgG (za wyjątkiem IgG4) [Forthal, 2014, Goldberg i Ackerman, 2020, Sörman 
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2014]. Fragment Fc jest niezwykle istotny nie tylko ze względu na zdolność aktywacji 

układu dopełniacza, ale także ze względu na to, że znaczna część właściwości przeciwciał 

jest wynikiem interakcji pomiędzy nimi a receptorami Fc. Po połączeniu Abs z antygenem 

na powierzchni patogenu, jego miejsce wiążące jest zajęte, natomiast dostęp do fragmentu 

Fab utrudniony poprzez zawadę sferyczną. Fragment Fc jest jednak dość wyraźnie 

eksponowany dając łatwy dostęp komórkom efektorowym posiadającym odpowiednie 

receptory. Mechanizm lizy patogenu jest w takim przypadku zależny od tego, jaka 

komórka przyłączy się do Fc. Największym zainteresowaniem naukowców w ostatnim 

czasie cieszy się cytotoksyczność komórkowa zależna od ADCC (ang. Antibody-Dependent 

Cellular Cytotoxicity). ADCC wywoływana jest głównie przez komórki NK (ang. Natural 

Killer), a jej dużą zaletą jest umożliwienie destrukcyjnego oddziaływania zarówno na 

komórki patogenu, jak i na komórki zainfekowane przez patogen. Właściwość ta znalazła 

zastosowanie w terapiach nowotworowych w przypadku leków takich jak: Rituximab 

skierowanemu przeciwko antygenowi limfocytów-B-CD20 oraz Trastuzumab 

skierowanemu przeciwko receptorowi ludzkiego naskórkowego czynnika wzrostu-HER2 

[Murphy, 2022, Gómez i in., 2014]. 

2.1.3. Zastosowanie Abs w medycynie 

Rynek biofarmaceutyczny to część przemysłu farmaceutycznego zajmująca się 

rozwojem, opracowywaniem, produkcją oraz wprowadzaniem na rynek nowych 

bioleków, leków bionastępczych, a także terapii genowych i komórkowych. Największy 

udział w rynku zajmują terapeutyczne białka, wśród których najprężniej rozwijającą się 

grupą są przeciwciała monoklonalne (mAbs). Ich uniwersalny sposób działania umożliwia 

szeroki zakres zastosowań. Obecnie mAbs wykorzystywane są m.in. do leczenia chorób 

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

Do połowy 2022 roku zatwierdzonych zostało 165 preparatów, zawierających 

w swoim składzie mAbs lub ich pochodne, natomiast kolejne 145 preparatów znajdowało 

się w późnych fazach badań klinicznych. W tym samym roku przychód ze sprzedaży 

tychże środków wyniósł 217 miliardów dolarów [Walsh i Walsh, 2022, Wang i in., 2022]. 

Średnia wartość rocznej terapii mAbs wahała się w granicach od 15 tys. do 200 tys. 

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

Drugą, o wiele mniejszą grupą zastosowań Abs w farmacji, są surowice poliklonalne 

(pAbs). pAbs stosuje się w celu zapobiegania odrzucania przeszczepów nerkowych, 

uzyskiwania biernej odporności, a także neutralizacji toksyn jadowych po ukąszeniu 

pewnych gatunków węży oraz pająków [Pelletier i Mukhtar, 2020]. Szczególnym 

zainteresowaniem w ostatnich latach cieszyła się terapia pAbs, skierowana przeciwko 

wirusowi SARS-CoV-2. Osocze pobierane od dawców po przebytej infekcji było jednym 

z pierwszych udanych sposobów leczenia choroby COVID-19 [Focosi i in., 2022, Ning i in., 

2021]. Terapie pAbs przystosowane są do stosowania krótkotrwałego lub nawet 

jednorazowego m.in. ze względu na ograniczoną możliwość kontroli produkcji oraz 

składu preparatu, skutkującą istnieniem wysokiego prawdopodobieństwa indukowania 

odpowiedzi immunologicznej, skierowanej przeciwko nim. Pod tym względem wielką 

zaletą stosowania mAbs jest ich bezpieczeństwo, warunkowane przez szereg instytucji 

oraz procesów kontroli na poszczególnych etapach życia bioleku. 

Rynek biofarmaceutyczny jest ściśle regulowany i kontrolowany od etapu 

zaprojektowania cząsteczki leczniczej, poprzez fazy badań klinicznych, aż do 

wyprodukowania i dostarczenia substancji aktywnej pacjentom. Za proces ten 

odpowiadają organizacje, które swoim obszarem dzielą się na: USA – Agencja Żywności 

i Leków, FDA (ang. Food and Drug Administration), Europa – Europejska Agencja Leków, 
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EMA (ang. European Medicines Agency), Wielka Brytania – Agencja Regulacji Produktów 

Leczniczych i Produktów Opieki Zdrowotnej, MHRA (ang. Medicines and Healthcare 

products Regulatory Agency). Instytucje te odpowiadają za tworzenie przepisów 

regulacyjnych, polityki rozwoju, wytycznych, a także mogą licencjonować oraz audytować 

zakłady produkcyjne. Regulacje na poszczególnych obszarach mogą różnić się między 

sobą, dlatego w celu ujednolicenia procesu wdrażania leków na rynek powołano 

Międzynarodową Radę Harmonizacji Wymagań Technicznych dla Rejestracji Produktów 

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 kategorie dotyczące: jakości, bezpieczeństwa, skuteczności oraz 

mulitidyscyplinarne. Wytyczne wydawane przez ICH mogą stanowić bezpośrednie 

regulacje prawne (EMA) lub być wskazówkami do ich opracowania (FDA). ICH zajmuje 

się zarówno wymaganiami dotyczącymi nowo wprowadzanych leków, jak i leków 

bionastępczych. Określa między innymi regulacje dotyczące składu leku bionastępczego, 

bezpieczeństwa, limitów zanieczyszczeń oraz kluczowych cech produktu, jakie musi 

spełniać lek, aby mógł być dopuszczony do obrotu. Kluczowe cechy produktu 

biofarmaceutycznego zdefiniowane zostały przez ICH w dokumencie Q8(R2), jako 

czynniki fizyczne, chemiczne, biologiczne lub mikrobiologiczne, które to powinny znaleźć 

się w określonym limicie w celu zachowania cech jakościowych produktu. 

Niestety, wysoka skuteczność mAbs jako biofarmaceutyków idzie w parze z wysokimi 

kosztami ich produkcji, a przez to również z wysokimi kosztami ich stosowania. Koszty 

terapii ww. lekami zwykle pokrywane są przez ubezpieczycieli oraz podmioty 

refundujące. Wydatki tego typu instytucji są jednak ograniczone, przez co wielu 

pacjentów zmuszona jest do korzystania z mniej skutecznych terapii konwencjonalnych 

lub całkowitego braku leczenia. 

2.1.4. Mikroheterogeniczność mAbs  

Każdy czynnik wpływający na modyfikację budowy, stabilność, konformację czy 

glikozylację przeciwciała może wpływać na jego efektywność farmakologiczną oraz 

aktywność biologiczną. Czynnikiem szczególnie wpływającym na właściwości Abs jest ich 

mikroheterogeniczność. Zjawisko to wywołane jest drobnymi zmianami w chemicznej 

strukturze białka, warunkując bezpośrednie zmiany w jego właściwościach fizycznych, 

a w sposób pośredni, na jego aktywność biologiczną. Dotyczy ono wszystkich klas Abs 

występujących w organizmach, jak i tych produkowanych w przemyśle farmaceutycznym. 
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Mikroheterogeniczność polega na występowaniu licznych, niemal nieskończonych 

ilości izoform (wariantów) w puli cząsteczek białka, ulegającego translacji z jednakowego 

fragmentu kodu genetycznego. Zjawisko to może dotyczyć: konformacji białka, masy 

cząsteczkowej, obszarów hydrofobowości oraz wypadkowego ładunku 

powierzchniowego [Haselberg i in., 2018, Leblanc i in., 2017, Tang i in., 2013]. Szczególne 

znaczenie w procesie walidacji farmaceutycznych mAbs ma kontrola zawartości izoform 

o zróżnicowanym wypadkowym ładunku powierzchniowym oraz modyfikacji z tym 

związanych [Beers i Bador, 2012]. Najważniejsze procesy odpowiadające za powstawanie 

izoform zebrano w tabeli 1. Procesy te wpływają na wartość oraz rozkład wypadkowego 

ładunku na powierzchni przeciwciała, a przez to zmieniają jego pI. Mogą one zachodzić 

na etapie USP (ang. Upstream Processing) w wyniku modyfikacji potranslacyjnych, jak 

również na etapach oczyszczania DSP (ang. Downstream Processing), formulacji oraz 

w trakcie późniejszego przechowywania gotowego produktu [Beck i in., 2022, Liu i in., 

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

Tabela 1. Procesy będące najczęstszym źródłem mikroheterogeniczności ładunkowej 

Modyfikacja Ładunek wariantów 

Deaminacja asparaginy kwasowe 

Sialilacja kwasowe 

Glikozylacja kwasowe 

Fragmentacja kwasowe 

Modyfikacje Cysteiny kwasowe 

Utlenianie kwasowe/zasadowe 

Usunięcie C-końcowej lizyny zasadowe 

C-końcowe amidowanie zasadowe 

Izomeryzacja asparaginy zasadowe 

 

W literaturze izoformy ładunkowe mAbs dzielone są na trzy kategorie o niskim, 

średnim oraz wysokim punkcie izoelektrycznym (pI). Ww. izoformy nazwano w pracy 

oraz w publikacjach odpowiednio wariantami kwasowymi av (ang. acidic), obojętnymi 

(piku głównego) mv (ang. main) i zasadowymi bv (ang. basic). Należy jednak podkreślić, 

że każda z ww. grup składa się z kilku lub nawet kilkunastu izoform, których zakres pI 

mieści się w pewnym przedziale wartości. Identyfikacja oraz oznaczenie ilościowe 

poszczególnych form zależy w głównej mierze od stosowanej metody analitycznej. 

Najczęściej stosowanymi metodami analitycznymi do określania składu wariantowego 

mAbs są: jonowymienna chromatografia cieczowa IEX HPLC, spektrometria mas MS, 

elektroforeza kapilarna CE lub kombinacja wspomnianych metod [Bults i in., 2016, 

Haselberg i in., 2018, Leblanc i in., 2017, Sun i in., 2021, Vlasak i Ionescu, 2008]. 
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Badanie różnic w aktywności biologicznej wariantów ładunkowych mAbs często 

ogranicza się jedynie do badań in vitro lub in vivo na organizmach zwierzęcych. Wysokie 

koszty związane z badaniami klinicznymi oraz konieczność uzyskania szeregu pozwoleń 

sprawiają, że określenie dokładnego i długoterminowego wpływu składu wariantów na 

prowadzenie terapii w organizmie chorego nie jest jeszcze dokładnie poznane, a prace 

badaczy na ten temat często dają sprzeczne wyniki [Beck i in., 2022]. 

Wykazano, że deaminacja asparaginy w obrębie regionów CDR, odpowiadająca za 

występowanie wariantów kwasowych, prawie zawsze wpływa na pogorszenie wiązania 

mAbs do antygenu [Bults i in., 2016, Dakshinamurthy i in. 2017, Haberger i in., 2014, 

Harris i in., 2001, Vlasak i in., 2009]. Podobna sytuacja zachodzi w przypadku izomeryzacji 

tego aminokwasu [Harris i in., 2001, Yan i in., 2016]. Badania nad wpływem glikozylacji 

oraz sialilacji dały sprzeczne wyniki. Część z nich wykazuje, że te formy modyfikacji 

potranslacyjnej nie wpływają na żadne z głównych funkcji przeciwciała [Khawli i in., 

2010, Miller i in. 2011], inne natomiast sugerują obniżone powinowactwo do antygenu 

oraz receptorów Fc [Scallon i in., 2007, Haberger i in. 2014]. Utlenianie metioniny może 

powodować powstawanie zarówno wariantów kwasowych jak i zasadowych. Pomimo, że 

większość badań wykazała brak korelacji pomiędzy występowaniem utlenienia 

metioniny, a obniżeniem właściwości biologicznych białka, to istnieją również sygnały 

mówiące o obniżeniu zdolności wiązania antygenu w takiej sytuacji [Teshima i in. 2011]. 

Podobnie jak w przypadku właściwości farmakodynamicznych, sprzeczne wyniki 

osiągane są również w trakcie określenia właściwości farmakokinetycznych wariantów 

ładunkowych mAbs. Przeciwciała naturalnie ulegają pinocytozie w komórkach 

śródbłonka. Receptory FcRn umożliwiają częściowy recykling przeciwciał i ich zwrot 

z wnętrza komórki do surowicy. Tym samym zdolność wiązania przeciwciał do FcRn 

wpływa na ich okres półtrwania w surowicy. Wielu autorów wskazywało na różne 

powinowactwo wariantów ładunkowych mAbs do receptorów FcRn [Hintersteiner i in., 

2016a, Hintersteiner i in. 2016b, Miao i in., 2017, Zhang i in., 2014]. Badania in vitro nie 

uwzględniają jednak złożoności mechanizmów biologicznych występujących w żywym 

organizmie, a przez to często wstępne wyniki mogą nie mieć odwzorowania 

w ostatecznymi działaniu bioleku. Badania przeprowadzone w warunkach in-vivo na 

organizmach mysich w warunkach sztucznego zaburzenia pI podstawowej formy 

przeciwciała wykazały, że zmiana jego punktu izoelektrycznego liniowo oddziałuje na 

okres półtrwania formy we krwi, skracając go wraz ze wzrostem pI [Igawa i in., 2010]. 
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Boswell podając mAbs szczurom zauważył różnice pomiędzy wariantami ładunku 

zarówno w farmakokinetyce jak i w dystrybucji tkankowej [Boswell i in., 2010]. Khwali 

wykazał natomiast, że warianty ładunkowe pochodzące z rutynowej technologii 

otrzymywania mAbs i posiadające standardowy zakres pI, po podaniu do organizmów 

szczurów nie wykazują różnic w farmakokinetyce [Khawli i in., 2010]. 

Wpływ wariantów ładunkowych na właściwości biologiczne produktu to cecha 

indywidualna dla danego mAb. Nie ma ogólnej zasady decydującej o korzystnym czy 

jednoznacznie negatywnym wpływie danej grupy wariantów na właściwości biologiczne 

i proces leczniczy wszystkich opracowywanych przeciwciał. Faktem jednak jest, że 

w przypadku pewnych modyfikacji Abs, szczególnie niepożądane są izoformy kwasowe. 

Wykazują one mniejsze powinowactwo do antygenu przez co ograniczają skuteczność 

terapii. Na podstawie wytycznych opracowywanych przez ICH nadzór nad zawartością 

wariantów ładunkowych jest więc jednym z kluczowych aspektów kontroli produkcji 

farmaceutycznych mAbs. Ma to szczególne miejsce w przypadku leków bionastępczych, 

w których często, ze względu na redukcję kosztów, ogranicza się fazę badań klinicznych 

dostosowując skład produktu bionastępczego do leku referencyjnego. Z drugiej strony 

zawartość wariantów ładunkowych może być traktowana również jako narzędzie do 

kontroli powtarzalności procesu produkcji mAbs, które wskazuje na potencjalne 

obniżenie aktywności biologicznej substancji leczniczej. 

 

2.2. Produkcja oraz oczyszczanie mAbs 

Właściwości białek znacząco różnią się od właściwości związków 

małocząsteczkowych, przez co ich produkcja jest unikatową i stosunkowo nową gałęzią 

przemysłu farmaceutycznego. 

Tradycyjne metody produkcji leków małocząsteczkowych w skrócie opierają się na 

syntezie chemicznej oraz/lub izolacji tych związków z surowców naturalnych. Zwykle 

w trakcie syntezy chemicznej substancja czynna API (ang. Active Pharmaceutical 

Ingredient) - powstaje jako główny (kluczowy) produkt technologii lub też API jest 

izolowana (wychwytywana) jest z surowców naturalnych. W obu przypadkach wychwyt 

oraz oczyszczanie API jest często możliwe z wykorzystaniem prostych 

procesów jednostkowych. 
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Proces produkcji bioleków, w tym mAbs, odbywa się poprzez biosyntezę 

w organizmach żywych lub ich komórkach. Biosynteza zachodzi z wykorzystaniem 

„maszynerii” komórkowej mikroorganizmu, przez co oprócz produktu kluczowego 

wytwarzany jest również szereg zanieczyszczeń np. zanieczyszczenia 

wysokocząsteczkowe, HMWI (ang. High Molecular Weight Impurities), 

niskocząsteczkowe, LMWI (ang. Low Molecular Weight Impurities), białka komórek 

gospodarza HCP (ang. Host Cel Protein), DNA, agregaty białkowe, endotoksyny czy 

składniki pożywki. Nawet ich niewielka ilość w produkcie gotowym jest niedopuszczalna, 

ponieważ może negatywnie oddziaływać na organizm pacjenta, indukować odpowiedź 

immunologiczną, degradować białko właściwe lub substancje pomocnicze w produkcie 

gotowym, w trakcie przechowywania [Vanderlaan i in., 2018]. Aspekty te sprawiają, że 

skomplikowana technologia produkcji mAbs podzielona została na dwa szeregowe etapy. 

Etap USP odpowiada za wytworzenie mAbs w oparciu o metody biosyntezy - inżynierii 

komórkowej oraz etap DSP, którego celem jest wychwyt i oczyszczenie cząsteczek białek 

terapeutycznych do wartości czystości wymaganych farmakologicznie dla omawianych 

leków. Oba te etapy technologiczne są tak samo istotne w produkcji biofarmaceutyków, 

jednak na chwilę obecną większe oczekiwania oraz wyzwania w rozwoju stawiane są dla 

etapu DSP, który jest obecnie „wąskim gardłem” dla produktywności procesu. 

Jednocześnie szacuje się, że etap ten może stanowić ponad 70% kosztów produkcji, co 

w dużej mierze związane jest ze stosowaniem w tym etapie technologii otrzymywania 

mAbs kosztownych i mało przepustowych metod chromatograficznych [dos Santos i in., 

2017, Costioli i in., 2010]. 

2.2.1. Wytwarzanie mAbs – USP 

USP to grupa metod i procesów rozpoczynających technologię produkcji przeciwciał, 

mająca na celu wytworzenie cząsteczek terapeutycznego mAbs poprzez biofermentację 

w komórkach ssaczych lub rzadziej w bakteriach. Etapy USP produkcji mAbs zwykle 

składają się z inokulacji pożywki komórkami gospodarza, produkcji właściwej poprzez 

stopniowy wzrost objętości bioreaktorów oraz wstępnego oczyszczania (rys. 4). Liczba 

i rodzaj procesów (etapów USP) może być różna w zależności od skali procesu, rodzaju 

produkowanego mAbs oraz użytego systemu ekspresji [Gronemeyer i in., 2014, Shukla 

i Thommes, 2010]. Inokulacja polega na wprowadzeniu genetycznie zmodyfikowanych 

komórek zawierających geny ekspresji terapeutycznego mAbs do pożywki hodowlanej. 

Skala wstępnej inokulacji zawiera się w przedziale od kilku do kilkudziesięciu litrów. 

Najczęstszym typem systemów ekspresji mAbs są komórki ssacze linii CHO, (komórki 
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jajnika chomika chińskiego, ang. Chinese Hamster Ovary) oraz NS0 i Sp2/0, (mysie 

komórki szpiczaka, ang. murine myeloma cells). Około 5% mAbs produkowane jest 

natomiast w komórkach bakteryjnych E. Coli [dos Santos i in., 2018]. W Polsce na chwilę 

obecną produkowane są dwa preparaty mAbs posiadające akredytację FDA oraz EMEA: 

Natalizumab produkowany w komórkach CHO oraz Ranibizumab ulegający ekspresji 

w E. Coli. Produkcja właściwa odbywa się poprzez stopniowe zwiększanie objętości 

bioreaktorów celem optymalnego namnażania komórek, zużywania składników 

odżywczych oraz gromadzenia ubocznych metabolitów procesu. Wstępne bioreaktory na 

etapie rozwoju mogą mieć objętość od kilkuset do kilku tys. L, natomiast objętość 

głównego bioreaktora procesowego może wynosić nawet 25 tys. L. Przebieg procesu 

w bioreaktorze poprzez objętość oraz stężenie produktu kluczowego warunkują jego 

wydajność i produktywność. W ciągu ostatnich dwóch dekad dzięki rozwojowi inżynierii 

genetycznej podwyższono stężenie mAbs w zbiorze medium pohodowlanym 

z początkowych 0.2 mg mL-1 do 13 mg mL-1, a nawet 27 mg mL-1 przy zastosowaniu 

modyfikowanej perfuzji. Zwiększenie skali procesu oraz wzrost stężenia mAbs sprawia, 

że obecnie stosowane bioreaktory osiągają produktywność od 15 do 100 kg produktu na 

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

 Metody wstępnego wydzielania produktu kluczowego z pozostałości komórkowych 

zaliczane są do zakresu etapów USP (rys. 4). Mogą to być metody filtracji, wirowania, 

sedymentacji. W przypadku produkcji białek w komórkach bakteryjnych konieczny jest 

dodatkowy etap homogenizacji mający na celu chemiczne lub mechaniczne rozbicie 

ściany oraz błony komórkowej, a przez to uwolnienie produktu do roztworu 

pohodowlanego [Pekarsky i in., 2018, Tatli i in., 2023]. Prostota przenoszenia skali, 

rozwój technik inżynierii genetycznej oraz wzrost przepustowości sprawiło, że USP nie 

jest już etapem limitującym produkcję mAbs. 
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Rys. 4. Przykładowy schemat technologiczny procesu produkcji mAbs z podziałem na USP i DSP 
[Sommerfeld i Strube, 2005]. 

2.2.2. Oczyszczanie mAbs – DSP 

Przemysłowe oczyszczanie terapeutycznych mAbs jest procesem wieloetapowym co 

przedstawiono na rys 4. Liczba poszczególnych etapów, ich kolejność w DSP, dobór 

odpowiednich metod oraz organizacja procesu nie są jednolite i zależą od wielu 

czynników, takich jak: rodzaj oczyszczanego mAbs, system ekspresji białka, rodzaje 

zanieczyszczeń, wielkość skali czy poziom wyszkolenia personelu. Podobnie jak 

w przypadku USP, w DSP również wymienić można kilka elementów, które są 

powtarzalne dla wszystkich mAbs. Są to: wychwyt mAbs, doczyszczanie, inaktywacja 

wirusowa (dotyczy produkcji w komórkach ssaczych) oraz filtracja finalna i formulacja. 

Pod względem technologicznym w procesie DSP mAbs stosowane są metody 

chromatograficzne jako główne oraz metody „niechromatograficzne” jako metody 

pomocnicze [Sommerfeld i Strube, 2005]. 

2.2.2.1. Techniki chromatograficzne oczyszczania terapeutycznych mAbs 

Techniki chromatograficzne stanowią obecnie cykl podstawowych procesów DSP do 

wychwytu i oczyszczania mAbs. Techniki te mają wiele zalet, odznaczają się wysoką 

selektywnością i powtarzalnością, a ich wykorzystywanie pozwala otrzymać produkt 

o wysokiej czystości [Doltade i in., 2023., Dutra i in., 2020]. W wielu przypadkach metody 

chromatograficzne umożliwiają uniwersalność stosowania dla różnego rodzaju 

rozdzielanych cząsteczek [Antoniou i in., 2017, Milne i in., 2016, Antos i in., 2016, Antos 
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i in., 2017]. Wieloletni okres rozwoju chromatografii, początkowo analitycznej 

a następnie preparatywnej, pozwolił na dobre poznanie procesu i jego matematyczny 

opis, dlatego też chromatografia jest obecnie procesem teoretycznie dobrze poznanym 

oraz opisanym, a przenoszenie skali procesu oparte jest na metodach obliczeniowych 

(modelach dynamiki chromatografii). Skutkiem tego jest obniżenie kosztów 

wprowadzania na rynek nowych bioleków, ale tylko do określonego poziomu 

wynikającego z wysokich kosztów tego procesu. 

Na koszt procesu składają się: konieczność stosowania drogich zestawów 

chromatograficznych (aparatura), koszty wynikające z dużego zużycia buforów (faza 

ruchoma), a przede wszystkim koszty wynikające z ceny złóż wynoszących 5 000 - 

15 000 € za 1L oraz ich wysokiego zużycia. Złoża chromatograficzne wykazują 

ograniczoną pojemność wiązania adsorbatów białkowych, a ich masa użyta w procesie 

warunkowana jest objętością aparatu (kolumny chromatograficznej). Często konieczne 

jest porcjowanie materiału otrzymanego w jednej szarży USP na kilka cykli 

chromatografii. Żywotność samego złoża jest również ograniczona, a jej wymiana 

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

Ponadto, w większości opisywanych technologii, chromatografia jest procesem 

prowadzonym w trybie okresowym, co w połączeniu z niewielką pojemnością kolumn 

ogranicza jej produktywność i wydłuża czas procesu [Antoniou i in., 2017, Chiu i in., 2017, 

Ghose i in., 2014]. Alternatywnym podejściem może być stosowanie chromatografii 

ciągłej, która dzięki swojej efektywności i zdolności do przetwarzania dużych ilości 

materiału, staje się coraz bardziej popularna w różnych gałęziach przemysłu. 

Rozwiązania tego typu są jednak jeszcze słabo poznane, przez co wprowadzenie ich na 

rynek farmaceutyczny będzie wymagało dużych nakładów finansowych oraz czasu 

niezbędnego do rozwoju oraz walidacji procesów [Girard i in., 2015, Lin i in., 2021]. 

Najczęściej stosowanymi technikami chromatograficznymi do oczyszczania mAbs są: 

chromatografia powinowactwa AC (ang. Affinity Chromatography), jonowymienna IEX 

(ang. Ion Exchange Chromatography) oraz oddziaływań 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. Tą techniką realizowany jest etap wychwytu 

przeciwciał z roztworu pohodowlanego.  

Zasada jej działania polega na interakcji pomiędzy oczyszczanym mAbs a selektywnym 

białkiem, które związane jest z żywicą chromatograficzną tworząc tzw. ligand. 

W warunkach natywnych dla obu białek mAbs pozostaje unieruchomione w kolumnie na 

ligandach natomiast większość zanieczyszczeń ulega wymyciu. Elucja mAbs z kolumny 

odbywa się najczęściej poprzez skokowe obniżenie pH fazy ruchomej. Znane są różne 

rodzaje białek wykazujące powinowactwo do specyficznych części przeciwciał np.: białko 

G, białko L. Jednak najszersze zastosowanie w przemyśle znalazło białko A. Wykazuje ono 

zdolność odwracalnego wiązania się z fragmentami Fc przeciwciał klasy IgG [Chahar i in., 

2019, Ramos i in., 2018]. AC pozwala otrzymać materiał o czystości > 95% mAbs 

bezpośrednio z roztworu pohodowlanego już w jednym etapie [Doltade i in., 2023, Dutra 

i in., 2020, Shukla i Hinkekley, 2008]. Ograniczenia opisane powyżej dla ogółu technik 

chromatografii preparatywnej dotyczą również AC, warto jednak wspomnieć, że technika 

ta jest najbardziej kosztowną ze wszystkich stosowanych w procesie DSP mAbs. Ponadto 

część zanieczyszczeń tj.: białka komórek gospodarza HCP (ang. Host Cell Proteins), DNA 

czy endotoksyny nie są całkowicie usuwane w trakcie AC i mogą przechodzić do 

półproduktu. Wraz z eksploatacją kolumny również białko A może ulegać degradacji 

i uwalniać się z matrycy. Ww. substancje nie mogą znaleźć się w produkcie końcowym, 

przez co muszą być usuwane na dalszych etapach DSP [Franzreb i in., 2014, Pathak 

i Rathore, 2016]. 

Chromatografia jonowymienna IEX 

Chromatografia jonowymienna IEX jest szeroko stosowaną metodą oczyszczania mAbs, 

białek fuzyjnych oraz innych rodzajów biofarmaceutyków na skalę masową. Zasada jej 

działania opiera się na oddziaływaniach elektrostatycznych pomiędzy ładunkami na 

powierzchniami białek a naładowanymi grupami funkcyjnymi (ligandami) 

immobilizowanymi na żywicy chromatograficznej [Ghose i in. 2017]. Wyróżnia się 

chromatografię anionowymienną, AEX (ang. Anion Exchange Chromatography) z dodatnio 

naładowanymi grupami funkcyjnymi oraz chromatografię kationowymienną CEX 

(ang. Cation Exchange Chromatography) posiadającą ujemny ładunek grup funkcyjnych. 

Od rodzaju zastosowanych grup funkcyjnych żywice zaliczane są do silnych lub słabych 



29 
 

wymieniaczy jonowych, co z kolei przekłada się na ich selektywność w procesie 

chromatografii [Staby i in. 2005]. Dwa główne zastosowania IEX w przypadku DSP mAbs 

to doczyszczanie przeciwciał z zanieczyszczeń po etapie wychwytu oraz rozdzielanie 

wariantów w celu regulacji ich składu w puli mAbs. 

Etap doczyszczania mAbs z zanieczyszczeń poprocesowych jest realizowany z wysoką 

selektywnością zarówno z zastosowaniem chromatografii AEX jak i CEX. Przeciwciała 

wykazują stosunkowo wysoką wartość pI, dzięki czemu posiadają niski ładunek w pH 

7-8 w typowo stosowanych buforach [Shukla i Thommes, 2010]. W tych samych 

warunkach obecne w strumieniu zasilającym zanieczyszczenia, takie jak: DNA, HCP oraz 

endotoksyny posiadają silny ładunek ujemny. Umożliwia to łatwe oddzielenie 

zanieczyszczeń z roztworów mAbs poprzez zastosowanie AEX w trybie przepływowym 

[Curtis i in., 2003]. W tym trybie frakcja przepływowa zawiera mAbs, natomiast frakcja 

zatrzymana w kolumnie chromatograficznej zawiera DNA, HCP, endotoksyny oraz pewną 

ilość wirusów. Ilość zanieczyszczeń jakie zostały do usunięcia w dalszych etapach DSP 

oraz efektywność AEX umożliwiają zastosowanie mniej pojemnych, ale tańszych 

w eksploatacji membran adsorpcyjnych jednokrotnego użytku [Trnovec i in., 2020]. 

Zanieczyszczenia o wyższym pI, o właściwościach zbliżonych do przeciwciał takie jak: 

agregaty białkowe czy cząsteczki białka A, nie są efektywnie usuwane podczas AEX. Ich 

eliminacja z roztworu jest możliwa z wykorzystaniem chromatografii CEX [Stein 

i Kiesewetter, 2007]. W tym przypadku proces prowadzony jest w trybie wiązania 

w niskim pH i elucji poprzez jego skokowy lub liniowy wzrost. Frakcją zatrzymywaną na 

kolumnie jest mAb, natomiast pozostałe zanieczyszczenia ulegają wymyciu. Duże masy 

mAbs otrzymane w hodowlanych komórkowych wymuszają stosowanie kolumn CEX 

o dużych pojemnościach, co przekłada się na znaczący wzrost kosztów procesowych. 

Drugim zastosowaniem chromatografii jonowymiennej jest rozdzielanie wariantów 

ładunkowych w celu regulacji ich składu w puli mAbs. Proces ten prowadzi się zazwyczaj 

w trybie wiązania i elucji, a więc standardowym wyborem do realizacji tego celu jest 

chromatografia CEX [Chung i in., 2018, Fekete i in., 2015, Ahmed i in., 2019]. W przypadku 

bardziej zasadowych mAbs możliwe jest wykorzystanie również chromatografii AEX 

[Teshima i in., 2011]. Elucja wariantów może być prowadzona w gradiencie liniowym soli 

lub pH [Lee i in., 2018, Teshima i in., 2011]. Zbliżone wartości ładunku powierzchniowego 

poszczególnych grup wariantów sprawiają, że niezależnie od stosowanego rodzaju 

gradientu ich rozdzielanie metodami IEX jest zazwyczaj mało efektywne. Nakładające się 
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profile stężenia poszczególnych wariantów wymuszają zawracanie frakcji do ponownego 

rozdzielania. Ponadto tak jak w przypadku AC ograniczona pojemność kolumn wymusza 

porcjowanie półproduktu jednej szarży na kilka przebiegów. Ustalanie składu wariantów 

z wykorzystaniem IEX jest obecnie najbardziej czasochłonnym etapem w DSP mAbs. 

Chromatografia oddziaływań hydrofobowych HIC 

Chromatografia HIC opiera się na interakcjach pomiędzy hydrofobowymi ligandami 

matrycy a hydrofobowymi resztami aminokwasowymi na powierzchni białka, 

z wykorzystaniem cząsteczek wody. Mechanizm adsorpcji oraz późniejszej elucji z fazy 

stacjonarnej opiera się na zmianie stężenia użytej w HIC soli kosmotropowej (patrz 

podrozdz. 2.3.2.) posiadającej zdolność rozpraszania otoczki hydratacyjnej z powierzchni 

polipeptydów w fazie ruchomej. Utrata otoczki hydratacyjnej zwiększa odziaływania 

hydrofobowe pomiędzy cząsteczkami białka, co skutkuje ich aglomeracją oraz 

wypadaniem z roztworu [Burgess, 2009, Dumetz i in., 2008]. Adsorpcja białek wzrasta 

wraz ze zwiększającym się stężeniem soli kosmotropowych w fazie ruchomej, natomiast 

zmniejszanie stężenia powoduje zanik oddziaływań białka z matrycą oraz stopniową 

elucję [Eriksson, 2018]. 

HIC jest najrzadziej stosowaną metodą oczyszczania mAbs spośród wszystkich ww. 

technik chromatograficznych. Główne zastosowania HIC w DSP dla mAbs to usuwanie 

wysokocząsteczkowych agregatów (HMWI) oraz HCP. Głównym problemem stosowania 

tego rodzaju chromatografii jest obniżenie rozpuszczalności i stabilności białek 

w obecności wysokich wartości stężenia soli, co może prowadzić do dimeryzacji czy też 

strącania białek w kolumnie. Zbyt niska siła jonowa eluentu może prowadzić natomiast 

do obniżenia efektywności procesu. Dobór matrycy oraz warunków chromatograficznych 

musi być zwykle poprzedzony badaniami stabilności oraz rozpuszczalności mAbs 

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

Prace nad maksymalizacją produktywności, wydajności oraz opłacalności rozdzielania 

chromatograficznego wariantów ładunkowych mAbs zostały podjęte przez zespół 

Katedry Inżynierii Chemicznej i Procesowej PRz. Zaproponowano między innymi 

modyfikację warunków chromatografii IEX, która pozwoliła na regulację składu 

wariantów przy dużym przeładowaniu masowym mAbs [Baran i in., 2021, Zimoch, 

Rumanek i in., 2023, Rumanek i in., P2022]. Temat optymalnego zastosowania 

chromatografii IEX do rozdzielania wariantów to temat innej pracy doktorskiej, której 

treść zaziębiała się tematyką z niniejszą pracą. 
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2.2.2.2.  Inne sposoby przemysłowego oczyszczania terapeutycznych mAbs 

Inną grupą procesów wykorzystywanych w DSP mAbs oprócz chromatografii są 

metody „niechromatograficzne”. Szerokie zastosowanie w DSP biofarmaceutyków 

znalazły np. techniki filtracyjne oraz membranowe. Do grupy metod 

„niechromatograficznych” zalicza się również techniki tj. ekstrakcja ATPE, krystalizacja, 

a także strącanie, które było tematem niniejszej pracy. Ich obecne zastosowanie 

w przemyśle jest ograniczone, jednak w ostatnich latach cieszą się one dużym 

zainteresowaniem ze względu na swoje możliwości.  

Metody filtracyjne 

Ze względu na rodzaj rozdzielanych cząsteczek oraz rozmiar porów stosuje się filtrację 

wgłębną, mikrofiltrację, filtrację wirusową oraz ultrafiltracje i diafiltrację [Marichal-

Gallardo i Alvarez, 2012]. Filtracja wgłębna oraz mikrofiltracja stanowią podstawowe 

techniki usuwania większych zanieczyszczeń z roztworów pohodowlanych, takich jak 

resztki komórkowe, agregaty białkowe, bakterie czy cząstki stałe. Filtry o porowatości 

0.22 µm stosowane są wielokrotnie w DSP, po każdej operacji jednostkowej w celu 

ograniczenia możliwości kontaminacji krzyżowej półproduktu oraz ochrony 

zaawansowanych systemów aparaturowych przed cząstkami stałymi [Marichal-Gallardo 

i Alvarez, 2012, Nadar i in., 2021, Roush i Lu, 2009]. Filtracja wirusowa to technika mająca 

na celu redukcję wirusów w produkcie pohodowlanym do wartości akceptowalnych 

przez ICH. Przemysł farmaceutyczny klasyfikuje wirusy w dwóch kategoriach, 20 nm 

i większe (parwowirusy) oraz 50 nm i większe (retrowirusy), przez co punkt odcięcia 

membran wirusowych mieści się 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 przemyśle produkcji mAbs 

technologia regulacji stężenia produktu, wymiany oraz odsalania buforów. Membrany 

UF/DF posiadają rozmiary porów w zakresach 30-50 kDa, przez co są nieprzepuszczalne 

dla mAbs, umożliwia to zatężanie cząsteczek białka w roztworze oraz jego późniejsze 

rozcieńczanie buforem przechowalniczym [Marichal-Gallardo i Alvarez, 2012., Nadar i in., 

2021, Rosenberg i in., 2009, Whitaker i in., 2022]. 

Ekstrakcja ATPE 

Ekstrakcja w wodnych układach dwufazowych, ATPE jest rodzajem operacji 

rozdzielania, w której stosuje się dwa niemieszające się ze sobą roztwory wodne, 

w których składniki znajdują się powyżej określonych wartości stężenia krytycznego 
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określającego ich wzajemną rozpuszczalność. Najczęściej wykorzystywane układy to 

hydrofilowe roztwory: polimer-polimer, polimer-sól lub alkohol-sól [Soares i in., 2015]. 

ATPE zapewnia łagodne i biokompatybilne środowisko dla biomolekuł, w tym mAbs, ze 

względu na wysoką zawartość wody w obu fazach. Biomolekuły ulegają podziałowi 

pomiędzy fazę górną a dolną w zależności od wybranego układu faz, ich stężenia, masy 

cząsteczkowej, siły jonowej oraz pH [Asenjo i Andrews, 2011]. 

Zaletą ATPE jest niski koszt w porównaniu z chromatografią. Proces jest również łatwy 

do przenoszenia skali, objętość procesowa ograniczana jest w zasadzie jedynie 

rozmiarem reaktora [Wessner i in., 2020]. Wśród przykładów zastosowania ATPE 

wyróżnić można oddzielanie mAbs od HCP. Proces ten został z powodzeniem opracowany 

przy 75% czystości materiału oraz wydajności 95% [Azevedo i in., 2009]. Prowadzone są 

również prace nad możliwością prowadzenia procesu w sposób ciągły. Problemem 

metody pozostaje niekontrolowana agregacja biomolekuł wywołana wysokimi 

stężeniami składników faz, to jest polimeru oraz soli [Wessner i in. 2020]. 

2.3. Strącanie i krystalizacja białek 

Strącanie oraz krystalizacja białek to proces przejścia polipeptydu z roztworu do osadu 

pod wpływem obniżenia jego rozpuszczalności – stężenie białka jest wyższe niż stężenie 

wynikające z równowagi ciecz-ciało stałe w roztworze. Uzyskaną morfologię osadu 

warunkuje rodzaj prowadzonego procesu. 

Strącanie jest procesem łatwym do przeprowadzenia, wykazującym szybką kinetykę, 

co ma duże znaczenie w procesach przemysłowych, gdzie czas jest jednym z kluczowych 

parametrów operacyjnych. 

Krystalizacja białek w stosunku do strącania jest procesem znacznie trudniejszym do 

zaprojektowania i przeprowadzenia, ze względu na skomplikowaną termodynamikę 

procesu, konieczność kontroli wielu parametrów operacyjnych oraz wpływ 

zanieczyszczeń na przebieg procesu. 

Produktem krystalizacji jest białko o uporządkowanej i stabilnej sieci krystalicznej, 

w przeciwieństwie do strącania, w którym otrzymuje się osad amorficzny. Uzyskiwana 

faza krystaliczna charakteryzuje się wyższą stabilnością niż bezpostaciowy osad, przez co 

białko może być przechowywane w tej postaci przez długi czas. 
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2.3.1. Podstawy procesu 

Siłą napędową procesu strącania oraz krystalizacji jest przesycenie. Przesycenie to 

różnica stężenia pomiędzy stężeniem białka w przesyconym roztworze a jego 

rozpuszczalnością (stężeniem równowagowym). Równowaga fazowa, ciecz-ciało stałe 

przedstawiana jest najczęściej na dwuwymiarowym diagramie, którego współrzędne 

przypisane są stężeniu białka oraz precypitantu, rys. 5. Na diagramie wyróżnia się 

4 strefy: roztwór nienasycony, strefę metastabilną, nukleacji (labilną) oraz strefę 

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

 

Rys.5. Schematyczny diagram fazowy w krystalizacji białek (lewa strona), ilustracje otrzymanych 
w pracach własnych osadów mAb2: a) kryształu oraz b) fazy amorficznej (prawa strona).  

Proces krystalizacji białka zachodzi jedynie w przypadku, kiedy skład roztworu 

przesyconego znajdzie się w strefach: labilnej (nukleacji) lub metastabilnej. Strefa labilna 

charakteryzuje się spontanicznym zarodkowaniem (homogenicznym), które inicjuje 

wzrost kryształów. Czas, w którym układ krystalizacyjny znajduje się w strefie labilnej 

decyduje o liczbie powstałych kryształów, ich formie polimorficznej, wielkości oraz 

rozkładzie tych wielkości. W strefie metastabilnej przesycenie nie jest wystarczające, aby 

możliwe było wystąpienie zarodkowania spontanicznego. Kryształy w tej strefie mogą 

zarodkować na skutek szczepienia (nukleacja wtórna, heterogeniczna), czy też 

w obecności zarodków krystalizacyjnych dostarczonych z zewnątrz, np. ze strefy labilnej. 

Nowopowstałe kryształy mogą następnie rosnąć w strefie metastabilnej, aż do osiągnięcia 

równowagi krystalizacyjnej.  

https://www.researchgate.net/figure/Schematic-illustration-of-a-protein-crystallization-phase-diagram_fig91_320999422


34 
 

Wzrost kryształów w strefie metastabilnej jest procesem limitowanym przez dyfuzję, 

zależnym w dużej mierze od procesów transportu masy białka z roztworu do powierzchni 

kryształu. Wzrost kryształów może być zahamowany w obecności zanieczyszczeń 

procesowych, które mogą wbudowywać się w sieć krystaliczną oczyszczanego 

polipeptydu. W trakcie procesu do sieci krystalicznej białka wbudowywane są również 

cząsteczki wody mogące stanowić nawet 70% masy kryształu. Najczęściej faza kryształu 

jest fazą heterogeniczną co może wynikać z obecności różnych struktur krystalicznych 

lub form białka w fazie stałej i wody związanej z powierzchnią kryształu. Pobranie wody 

przez fazę stałą powoduje zagęszczenie białka oraz wzrost stężenia precypitantu w fazie 

ciekłej (roztworze). Powoduje to zmiany lokalnej rozpuszczalności białka. 

Podsumowując, wiązanie wody z roztworu na powierzchni kryształów białka przesuwa 

równowagę międzyfazową, a przez to utrudnia optymalizację procesu  

[Kołodziej i in., 2018]. 

Wartości przesycenia oraz zakres stężenia precypitantu, przy których uzyskiwana jest 

faza krystaliczna, wyznaczają tzw. okno operacyjne. W przypadku większości białek okno 

to ma bardzo wąski zakres. Ponadto krystalizacja białek charakteryzuje się powolną 

kinetyką, przez co bardzo często nie nadaje się do zastosowań przemysłowych [Asherie, 

2004, Chen i in., 2021, Gutierrez-Quezada i in., 2010, Kołodziej i in., 2018,  

Simone i in., 2018]. 

Obszarem na diagramie fazowym, który był obszarem zainteresowania w niniejszej 

pracy jest strefa wytrącania. Rozpuszczone białko w stanie wysokiego przesycenia 

wytrąca się z roztworu w postaci amorficznego osadu. Granica strefy wytrącania nie jest 

ściśle określona, przez co zakres ich stosowania nie musi być precyzyjnie 

optymalizowany, jak ma to miejsce w przypadku krystalizacji. Strącanie jest również mało 

wrażliwe na parametry procesowe oraz środowiskowe i może zachodzić nawet przy 

znacznym zanieczyszczeniu roztworu, jak ma to miejsce w przypadku roztworów 

pohodowlanych mAbs. Strącanie charakteryzuje się szybką kinetyką, dzięki czemu 

równowaga fazowa osiągana jest po kilku do kilkunastu minutach [Asherie, 2004, Chen 

i in., 2021, Rumanek i in., 2022, Rumanek i in., 2024a, Rumanek i in., 2024b]. Powyższy 

opis mechanizmu procesu strącania wskazuje na fakt, że czystość otrzymywanego osadu 

nie jest zadowalająca, osad jest bezpostaciowy i niestabilny. 
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2.3.2. Rodzaje precypitantów 

Przesycenie jako siła napędowa procesu strącania i krystalizacji jest osiągane 

najczęściej poprzez dodatek precypitantu, który dodany do układu obniża 

rozpuszczalność białka. Mechanizm jego działania zależny jest od rodzaju użytego 

związku. Precypitanty dzieli się zwykle na 3 kategorie: sole nieorganiczne, polimery oraz 

związki organiczne (Tabela 2). 

Innym sposobem osiągnięcia przesycenia jest manipulacja parametrami układu, takimi 

jak pH czy temperatura. W przypadku temperatury stabilność białek ogranicza zakres 

zmian wartości tego parametru, przez co metoda ta nie nadaje się do oczyszczania białek 

na skalę masową [Krauss i in., 2013]. 

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

Sole Związki organiczne Polimery 

siarczan amonu MPD glikol polietylenowy - 
siarczan litu Izopropanol 200-35000 
octan amonu Etanol glikol propylenowy 400 
chlorek sodu 1,3-propanodiol poli(winylopirolidon) 
cytrynian amonu dioksan propoksylan pentaerytrytolu 
mrówczan amonu aceton poliakrylan 
cytrynian sodu butanol polikarboksylany 
mrówczan 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 określeniem procesu, polegającego na strącaniu białek 

pod wpływem dodatku soli. Białka wykazują słabą lub niemal wręcz zerową 

rozpuszczalność w czystej wodzie dejonizowanej, co jest spowodowane występowaniem 

na ich powierzchni ujemnych oraz dodatnich ładunków, co sprzyja aglomeracji ich 

cząsteczek. Białka przy braku obecności jonów w otoczeniu, łatwo aglomerują i ulegają 

wytrąceniu z roztworu. Dodatek już nawet niewielkiej ilości soli w roztworze neutralizuje 

ładunki powierzchniowe białek zdysocjowanymi jonami, przez co nie wchodzą one 

w interakcje międzycząsteczkowe i pozostają rozpuszczone w roztworze. Efekt ten 

określono mianem wsalania białek [Duong-Ly i Gabelli, 2014, Mc Pherson i Gavira, 2004]. 
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Przy określonej wartości stężenia soli, białka uzyskują maksymalną rozpuszczalność, 

a dalszy wzrost obecności jonów w roztworze skutkuje ich wysalaniem. Wysalanie białek 

wiąże się ze wzrostem interakcji pomiędzy jonami a cząsteczkami rozpuszczalnika oraz 

automatycznym spadkiem podobnych odziaływań po stronie rozpuszczonych 

polipeptydów. Sole posiadające zdolność rozpraszania otoczki hydratacyjnej 

z powierzchni polipeptydów nazwano solami kosmotropowymi (kosmotropami). Utrata 

otoczki hydratacyjnej zwiększa odziaływania hydrofobowe pomiędzy cząsteczkami 

białka, co skutkuje ich aglomeracją oraz wypadaniem z roztworu [Burgess, 2009, Dumetz 

i in., 2008]. Proces ten określony jest ujemnymi wartościami energii swobodnej Gibbsa, 

co oznacza, że występuje samorzutnie w momencie przekroczenia granicznego iloczynu 

stężeń białka oraz soli. Efektywność wysalania białek z wykorzystaniem soli 

kosmotropowych, zależna jest od rodzaju użytego jonu, a zależność ta opisana została 

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

Mechanizm strącania białek wywołany obecnością polimerów tłumaczony jest obecnie 

przez teorię strefy wyczerpania oraz teorię wykluczonej objętości [Hammerling i in., 

2017]. W przypadku teorii wykluczonej objętości zakłada się, że cząsteczki białka są 

sterycznie wykluczane z objętości roztworu zajmowanej przez PEG, jednocześnie 

zagęszczając się w pozostałej objętości roztworu. W wyniku tego stężenie białka 

stopniowo rośnie dochodząc do granicy rozpuszczalności, po przekroczeniu której 

zaczyna agregować [Iverius i Laurent, 1967, Poison, 1977]. Dodatek soli może w takim 

przypadku przesuwać równowagę procesu podobnie jak ma to miejsce 

w trakcie wysalania. 

Teoria strefy wyczerpania zakłada, że polimery o małej masie takie jak np. PEG nie 

mogą znajdować się w bezpośrednim kontakcie z większymi cząsteczkami białek. Tworzy 

to strefę wyczerpania, bezpośrednio otaczającą polimer. Kiedy dwie cząsteczki białka 

zbliżają się do siebie wystarczająco blisko, ich strefy wyczerpania się nakładają, co 

powoduje, że cząsteczki polimerów są wyłączone z obszaru między nimi. Wynikające 

z tego niezrównoważone ciśnienie osmotyczne prowadzi do przyciągania pomiędzy 

cząsteczkami białek, a w dalszym ciągu do ich aglomeracji lub koagulacji [Asakura 

i Oosawa, 1958, Odijk, 2009, Virares i in., 2002]. Obie teorie zakładają, że białka 

w obecności polimerów dążą do obniżenia energii swobodnej, co skutkuje przejściem 

z roztworu do osadu. Strącanie białek w obecności polimerów zależne jest od siły jonowej 

roztworu, temperatury i pH [Knevelman i in., 2009]. Wykazano również, że znaczący 
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wpływ na przebieg procesu ma rozmiar cząsteczki białka oraz użytego precypitantu 

opisany promieniem hydrodynamicznym. Badania prowadzone z wykorzystaniem PEG 

o różnej liniowej długości łańcucha wykazały, że wraz ze wzrostem masy PEG, 

rozpuszczalność białek maleje [Polson i in., 1964]. W praktyce wykorzystywany jest 

zwykle PEG o liniowej strukturze łańcucha, o masie w zakresie 2-10 kDa, wykazujący 

optimum pomiędzy właściwościami strącającymi a lepkością roztworu. Polimer ten 

znalazł bardzo szerokie zastosowanie w strącaniu mAbs ze względu na swoje właściwości, 

jest stosunkowo tani, nietoksyczny, ma charakter obojętny, przez co nie wpływa na siłę 

jonową roztworów. Dane literaturowe mówią również, że w pewnym zakresie wartości 

stężenia PEG wywiera stabilizujący wpływ na strukturę mAbs. 

Przejście fazowe białek może zostać również osiągnięte poprzez zmianę pH. Jest to 

jeden z najistotniejszych parametrów poddawanych kontroli w trakcie strącania białek. 

Białka wykazują właściwości amfoteryczne w zależności od pH, w którym się znajdują. 

Właściwości te wynikają z reszt aminokwasowych na powierzchni białek. Aminokwasy 

kwasowe zawierające grupy –COOH są donorami H+, natomiast aminokwasy zasadowe 

o grupach –NH2 są ich akceptorami. Poziom protonowania białka a tym samym jego 

wypadkowy ładunek jest zależny od pH środowiska. W pH równym punktowi 

izoelektrycznemu (pI) wypadkowy ładunek białka wynosi zero. Białka o zerowym 

ładunku powierzchniowym wykazują najmniejsze wartości oddziaływań 

elektrostatycznych. Zanik oddziaływań elektrostatycznych warunkuje agregację 

cząsteczek białka, przez co właśnie w pI większość białek wykazuje najmniejszą 

rozpuszczalność. Powyższy efekt może być wykorzystywany do strącania białek 

w zakresie niskich wartości stężenia precypitantu, zarówno w trakcie wysalania jak 

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

2.3.3. Proces krystalizacji i strącania w przemyśle 

Początki badań nad krystalizacją białek sięgają lat 30 XX wieku, kiedy to pojawiły się 

pierwsze wyniki prac nad otrzymywaniem stabilnych monokryształów przeznaczonych 

do celów rentgenowskich. Chęć poznania struktury polipeptydów oraz ich znaczenie 

w medycynie i farmacji były motorem napędowym, który pozwolił rozwijać oraz 

udoskonalać początkowo proste i nieefektywne procedury krystalizacji. Obecnie metody 

krystalizacji białek wykorzystywanej w krystalografii do określania ich struktury są 

wysoce efektywne i z powodzeniem stosowane do coraz to nowszych 

rodzajów cząsteczek. 
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Pomimo stosunkowo dobrego poznania procesu, wiele rozwiązań wykorzystywanych 

w krystalografii nie jest możliwych do zastosowania w przemysłowym oczyszczaniu 

białek. W procesach przemysłowych dąży się do oczyszczania dużych mas biopolimerów 

w możliwe jak najkrótszym czasie. Wartości przesycenia precypitantów stosowanych 

w krystalografii są niskie, przez co kinetyka tak prowadzonych procesów jest zbyt wolna 

do zastosowań przemysłowych. Problem stanowi również skład oczyszczanych 

roztworów, będący mieszaninami wieloskładnikowymi. Zanieczyszczenia mogą 

generować zmiany w termodynamice procesu, a także współstrącać się razem z białkiem 

właściwym. W związku z tym przez wiele lat strącanie oraz krystalizacja nie były brane 

pod uwagę jako metoda rozdzielania protein. Sytuacja ta zmieniła się m.in. poprzez 

wzrost zapotrzebowania na biofarmaceutyki. Moment osiągnięcia granicznej 

efektywności technik chromatograficznych był również momentem wzrostu 

zainteresowania przemysłu procesami strącania oraz krystalizacji białek. 

Pierwszym i obecnie jedynym krystalizowanym na skalę przemysłową białkiem jest 

insulina. Niewielkie rozmiary i stosunkowa łatwość otrzymywania fazy krystalicznej 

umożliwiły Petersonowi opatentowanie pierwszej metody na oczyszczanie tego 

polipeptydu w 1947. Peterson wykorzystał w tym celu bufor cytrynianowy wzbogacony 

jonami cynku. Przemysłowe oczyszczanie z materiału odzwierzęcego przeprowadzono 

dopiero 20 lat później [dos Santos i in., 2017, Petersen i Schlichtkrull, 1964]. Na 

przestrzeni lat proces udoskonalano i stopniowo powiększano jego skalę. W trakcie 

całego DSP proces ten wykorzystywany jest kilkukrotnie, do oczyszczania, zatężania oraz 

formulacji gotowego produktu. Insulina z powodzeniem ulega formulacji w rurowych 

krystalizatorach pracujących w reżimie ciągłym z wydajnością sięgającą 90% [Cheng i in., 

2021, Parambil i in., 2011]. Krystalizacja ciągła jest procesem ekonomicznie 

korzystniejszym, co w przyszłości może znacząco obniżyć koszty produkcji białek np. 

przeciwciał, przy stale wzrastającym zapotrzebowaniu. 

Problemem w opisywanym procesie krystalizacji na skalę przemysłową nadal 

pozostaje oczyszczanie białek o dużej masie oraz IV rzędowej strukturze jak mAbs. 

Elastyczność struktury mAbs, tworzenie agregatów oraz łatwość destabilizacji znacząco 

obniżają możliwość szybkiej i efektywnej krystalizacji. Jednocześnie stały wzrost 

zapotrzebowania na leki białkowe oraz ciągłe wprowadzanie na rynek nowych cząsteczek 

generuje wzmożone wysiłki w opracowywaniu nowych metod oczyszczania tej 

grupy leków. 
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Proces strącania białek znalazł szersze zastosowanie w obecnie stosowanym 

przemyśle farmaceutycznym. Powodem stosowania strącania może być 

nieporównywalnie większa prostota w prowadzeniu procesu w stosunku do krystalizacji. 

Wśród białek strącanie na etapie DSP wykorzystywane jest np. przy produkcji HSA (ang. 

Human Serum Albumin) oraz EPO (ang. Erythropoietin). HSA wykorzystywane jest 

w leczeniu: oparzeń, urazów czy hipowolemii. Ulega wysokowydajnemu strącaniu  

(< 96%) z wykorzystaniem mieszaniny PEG/Etanol [Schneider i in., 1979]. Proces 

strącania HSA z wykorzystaniem kwasu poliakrylowego został opatentowany w 2014 

roku przez firmę GE Healthcare Bio-Sciences [Alstine i in., 2008]. W technologii tej 

strącanie wykorzystywane jest w pierwszym etapie DSP, który umożliwia usunięcie 

zanieczyszczeń komórkowych. Precypitacja etanolowa wykorzystywana jest również do 

odzysku EPO, przy wydajności sięgającej nawet 100% [Carcagno i in., 2001]. 

Yuguo Zang jako jedna z pierwszych podjęła temat zastosowania strącania oraz 

krystalizacji mAbs w DSP [Zang i in., 2011]. Wydzieliła ona IgG4 z roztworu 

pohodowlanego CHO, wykorzystując w tym celu mieszaninę PEG 8000, imidazolu oraz 

octanu wapnia w pH 7.0. Zarówno czystość (90%) jak i wydajność procesu (31%) były 

niezadowalające, jednak badanie to pozwoliło określić przydatność ww. procesów 

w oczyszczaniu tej nowej i prężnie rozwijającej się grupy leków [Zang i in., 2011]. 

Najpowszechniej stosowanym precypitantem w strącaniu 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, Giese i in., 2013, Sommer i in., 2015, Hammerschmidt i in., 2014]. Kuczewski i Giese 

[Kuczewski i in., 2011] wykazali, że selektywność produktu może być poprawiona 

poprzez dobranie warunków wytrącania i wybór rodzaju PEG w procesie jedno- 

i dwuetapowym. Hammershmidt oczyścił mAbs z roztworu pohodowlanego CHO 

z wydajnością < 90% oraz czystością < 96% stosując dwuetapowe strącanie PEG 

[Hammerschmidt i in., 2016]. Smejkal pracując nad oczyszczaniem IgG1, oddzielił mAbs 

od roztworu pohodowlanego wykorzystując 5 mM bufor octanowy z histydyną, 10 mM 

NaCl oraz bufor TRIS. Następnie powiększył skalę procesu do finalnej objętości 1L. 

Powiększenie skali nie zaburzyło parametrów procesowych i pozwoliło otrzymać 

produkt o czystości 96.7% oraz wydajności 90% [Smejkal i in., 2013a]. Powiększenie skali 

przeprowadzono również z użyciem PEG w procesie oczyszczania fragmentów Fab lub 

pojedynczych łańcuchów mAbs [Huetmann i in., 2014, Smejkal i in., 2013b]. Kolejnym 

etapem w nowych zastosowaniach oczyszczania mAbs z wykorzystaniem strącania było 

opracowanie procesów umożliwiających zastosowanie ciągłego reżimu pracy. Sommer 
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[Sommer i in., 2014] przeprowadzili selektywne wytrącanie mAbs z roztworów PEG 

w zautomatyzowanym zbiorniku reakcyjnym z mieszadłem, prowadzonym okresowo na 

małą skalę laboratoryjną. Pons Royo i in., [Pons Royo i in., 2023], Sommer [Sommer i in., 

2015] i Ferreira-Faria [Ferreira-Faria i in., 2023] opracowali procesy wytrącania mAbs 

z użyciem PEG w reaktorach o przepływie tłokowym. Minervini [Minervini i in., 2013], 

Burgstaller [Burgstaller i in., 2019] i Li [Li i in., 2019] opisali zintegrowany proces, który 

łączył wytrącanie i mikrofiltrację tangencjalną. 

Pomimo dużego zainteresowania procesami strącania oraz krystalizacji ich 

zastosowanie do oczyszczania mAbs nadal pozostaje jedynie zagadnieniem naukowym na 

etapie badań laboratoryjnych. Wprowadzenie metody do przemysłu 

biofarmaceutycznego będzie wiązało się dogłębnym poznaniem wpływu przejścia 

fazowego na właściwości biologiczne oczyszczanych cząsteczek. Ponadto wszystkie ww. 

prace dotyczyły głównie etapów wychwytu mAbs z roztworów pohodowlanych. Jak dotąd 

nie podejmowano zagadnienia selektywnego rozdzielania wariantów mAbs poprzez 

strącanie czy krystalizację. 

W niniejszej pracy podjęto badania nad procesem strącania mAbs z wykorzystaniem 

glikolu polietylenowego PEG jako precypitantu w wyniku, którego opracowano dwie 

metody oczyszczania mAbs dedykowane do różnych etapów DSP mAbs. Metody 

omówiono w rozdz. 3, a także w czterech publikacjach o zasięgu międzynarodowym, 

będących podstawą 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 stanowiących rozprawę 
doktorską 

3.1. Elementy nowości w ramach pracy doktorskiej 

W ramach niniejszej pracy opracowano dwie nowe metody oczyszczania mAbs oparte 

na procesie strącania, które mogą być zastosowania na etapie DSP przy produkcji mAbs:  

Pierwsza z metod polega na strącaniu mAb2 z roztworu po hodowli komórek ssaczych 

połączonym z ekstrakcją ciało stałe-ciecz (ługowaniem), SLE (ang. Solid-Liquid 

Extraction). W procesie tym oddziela się mAbs od zanieczyszczeń powstających na etapie 

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

Druga metoda polega na selektywnym rozdzielaniu wariantów ładunkowych mAbs 

poprzez strącanie w niskich wartościach pH i przy niskiej sile jonowej, z wykorzystaniem 

PEG jako środka strącającego. W metodzie tej przeanalizowano różne sposoby 

prowadzenia strumieni procesowych, tj. przeciwprąd oraz współprąd, które zostały 

opisane za pomocą modelu matematycznego. Model umożliwia projektowanie 

i optymalizację strącania dla materiałów mAb o różnym składzie wariantów. Metodę 

można również wykorzystać w połączeniu z chromatografią co wykazano również 

w innej pracy realizowanej w tym samym zespole badawczym. 

Zarówno połączenie strącania z SLE jak i wykorzystanie strącania do selektywnego 

rozdzielania wariantów ładunkowych stanowią nowe podejścia nieopisane 

dotąd w literaturze. 
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3.2. Izolacja i oczyszczanie mAb z supernatantu hodowli 

komórkowej CHO metodą strącania wieloetapowego i ekstrakcji 

ciecz-ciało stałe 

 [Rumanek i in., 2024b] Rumanek T., Kołodziej M., Piątkowski 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., Kołodziej M., Piątkowski W., Antos D., (P2024). 

Sposób 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 przeciwciała monoklonalnego, mAb2 (IgG1) z mieszaniny pohodowlanej 

CHO. mAb2 oddzielono od zanieczyszczeń wysokocząsteczkowych HMWI, 

niskocząsteczkowych LMWI, DNA oraz komórek gospodarza HCP. Ograniczono również 

zawartość niskocząsteczkowych agregatów mAb2 Agg w produkcie. Zaprojektowano 

dwie alternatywne ścieżki procesu: 1) sekwencję strącania połączonego z SLE lub 

2) dwuetapowego strącania glikolem polietylenowym PEG. 

Opcja 1) (PREC8-SLE) rozpoczynała się od dwustopniowego strącania LMWI 

bezpośrednio z roztworu CHO w pH 8.0 (rys. 6). Następnie osad (P) zawierający mAb2 

oraz pewne ilości HMWI kierowany był do operacji SLE, którą prowadzono w sposób 

jedno lub dwustopniowy. W tym przypadku produktem procesu była faza ciekła (EX) 

zawierająca wyekstrahowane mAb2, natomiast HMWI pozostawały 

nierozpuszczone w osadzie. 

W opcji 2) (PREC5-PREC8) HMWI usunięto bezpośrednio z roztworu CHO (Feed) 

poprzez strącanie w pH 5.0 (rys. 6), z zastosowaniem roztworu PEG 3.35 kDa, jako 

precypitantu (Sol). Po rozdzieleniu faz, osad (P) zawierający HMWI usunięto, natomiast 

supernatant (S) skierowano do etapu usuwania LMWI. W obu opcjach połączenia procesu 

LMWI usuwano na drodze dwustopniowego strącania w pH 8.0. 

Przebadano wpływ parametrów operacyjnych na przebieg obydwu procesów 

tj. stężenia PEG oraz mAbs w strumieniu zasilającym, siły jonowej buforu procesowego, 

objętości buforu wykorzystanego do SLE. Wyznaczono równowagę oraz kinetykę 

strącania, a także określono czystość i aktywność produktu. 
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Rys. 6 Schemat procesu wychwytu i oczyszczania mAb2; 1) PREC8-SLE, 2) PREC5-PREC8. 

3.2.1. Równowaga oraz kinetyka procesu PREC8 

Badania nad oczyszczaniem materiału mAb2 z LMWI (PREC8) rozpoczęto od 

wyznaczenia rozpuszczalności mAb2. Kluczowym parametrem operacyjnym w procesie 

strącania jest wartość stężenia precypitantu (CPEG) oraz pH roztworu. Pomiary wykonano 

dla PEG w zakresie 9-20% w/v oraz dla pH 8.0, które odpowiadało pH materiału 

wsadowego (harvestu). Stężenie PEG wpływa na wartość stężenia równowagowego 

białka w roztworze (CS,ovl) i selektywność oczyszczania. Wyznaczenie równowagi 

procesowej przeprowadzono przy różnych wartościach siły jonowej, obejmując cały 

zakres operacyjny wartości dla tego parametru, który zawierał się pomiędzy wartością 

odpowiadającą przewodnictwu materiału wsadowego, a wartości przewodnictwa 

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

Zależność rozpuszczalności mAb2 od CPEG, przedstawiono na rys. 7. Z wyników 

przedstawionych na rys. 7 wynika wyraźnie, że dla CPEG > 13% w/v rozpuszczalność 

białka nie jest zależna od siły jonowej roztworu. Podobne wyniki uzyskano również dla 

różnego Covl [Rumanek i in., 2024b]. 
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Rys. 7 Zależność rozpuszczalności mAb2 w supernatancie (CS,ovl) od początkowego stężenia PEG 
w roztworze (CPEG) oraz siły jonowej (przewodnictwa roztworu, σ), stężenie początkowe mAb2 
w procesie Covl = 1.4 mg mL-1. 

3.2.2. Optymalizacja usuwania LMWI w PREC8 

Efektywność usuwania zanieczyszczeń w PREC8 przedstawiono na rys. 8. Podział 

składników mieszaniny pomiędzy frakcje wyznaczono na podstawie analizy SEC-HPLC 

i nazwano SEC-ratio. Parametr ten liczony był jako udział procentowy (stosunek 

powierzchni pod pikiem rozdzielanego składnika do sumy powierzchni wszystkich pików 

na chromatogramie). Wydajność procesu YmAb2 określono jako procentowy stosunek 

masy mAb2 uzyskanej w oczyszczonym produkcie do masy mAb2 dostarczonej 

w strumieniu wsadowym. Produktem procesu PREC8 był osad zawierający mAb2. 

𝑌𝑚𝐴𝑏2 =
𝑚𝑃,𝑚𝐴𝑏2

𝑚𝐹𝑒𝑒𝑑,𝑚𝐴𝑏2
  (1) 

 

Rys. 8 Skład osadu po PREC8. A) Pierwszy stopień strącania z Feed, σ = 8.5 mS cm-1, początkowe 
stężenie mAb2, Covl = 1.4 mg mL-1, B) drugi stopień strącania, σ = 5.04 mS cm-1, Covl = 1.2 mg mL-1, 
Mono – monomery mAb2, Agg – agregaty mAb2. 

Zawartość mAb2 w osadzie uzyskanym po pierwszym etapie strącania (rys. 8A) 

osiągnęła maksimum przy CPEG = 13% w/w, natomiast zawartość LMWI - minimum. 

Dalszy wzrost stężenia PEG powodował współstrącanie LMWI i wzrost ich udziału 
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w osadzie. Pewna część LMWI pochodziła z pozostałości supernatantu zawartego 

w mokrym osadzie mAb2. HMWI wykazywały wyższe wartości SEC-ratio przy 

zastosowaniu wartości stężenia CPEG<13% w/v, przy YmAb2 w zakresie 5-60% w/w. 

Świadczy to o tym, że HMWI ulegały wytrącaniu w pierwszej kolejności. Zastosowanie 

drugiego stopnia strącania (rys. 8B) umożliwiło doczyszczenie materiału z LMWI do 

wartości SEC-ratio < 1%. 

3.2.3. Usuwanie HMWI poprzez zastosowanie SLE lub PREC5 

Operacja PREC8, pozwalała na wychwyt mAb2 i usunięcie LMWI. Niestety produkt po 

procesie nadal zawierał spore ilości zanieczyszczeń w postaci DNA, HCP oraz przede 

wszystkim HMWI. W związku z tym zaproponowano dwie metody eliminacji HMWI 

z półproduktu mAb2. Obie metody opierały się na obniżeniu pH roztworu. Pierwszym 

podejściem była 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 wysoką rozpuszczalność w niskich pH, 

gdzie HMWI pozostają prawie nierozpuszczalne. Efektywność oraz wydajność SLE 

w dużej mierze zależała od ilości użytego buforu co przedstawiono na rys. 9. 

 

Rys. 9 Efektywność SLE (po pierwszym stopniu PREC8) w pH 5.0 w zależności od ilości użytego 
buforu wyrażonej w mL SA na mg mAb2 w osadzie. 

Jak wynika z danych przestawionych na rys. 9 HMWI pozostają nierozpuszczone 

w osadzie niezależnie od ilości buforu użytego do ekstrakcji. Operacja SLE pozwoliła 

również na efektywne usunięcie DNA z oczyszczanego materiału nawet do wartości na 

poziomie 12 ng mL-1 oraz HCP do poziomu 0.08 µg mL-1 (tabela 3). Wydajność procesu 

osiągała optimum przy zastosowaniu 0.2 mL SA na mg mAb2 w osadzie, na poziomie YmAb 

= 87% w/w. Wydajność SLE może być poprawiona poprzez zastosowanie kolejnego 

stopnia, co przedstawiono w tabeli 3. 
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W podejściu alternatywnym HMWI było strącanie w pH 5.0. W warunkach takich HMWI 

oraz Agg ulegały wytrąceniu, natomiast mAb2 pozostawało rozpuszczone 

w supernatancie. Etap ten prowadzono bezpośrednio z roztworu pohodowlanego CHO 

poprzez obniżenie pH z użyciem 1 M HCl. Efektywność wytrącania HMWI ulegała 

poprawie przy zastosowaniu niewielkiego dodatku precypitantu, skuteczność redukcji 

zawartości HMWI w roztworze pohodowlanym oraz wydajności procesu w funkcji 

stężenia PEG zobrazowano na rys. 10. 

 

Rys. 10 Zależność zawartości składu supernatantu (SEC-ratio) oraz wydajności procesu (YmAb2) 
w funkcji stężenia PEG (CPEG). 

W trakcie PREC5 możliwe było zredukowanie zawartości HMWI w supernatancie do 

wartości ok. 0.05% przy CPEG = 5% w/v. Wydajność procesu wynosiła 91.5% w/w. Niższe 

wartości stężenia precypitantu niż 5% nie pozwalały na skuteczne oddzielenie HMWI od 

materiału, natomiast przy CPEG > 5% następował znaczący spadek YmAb2. 

Obie ścieżki prowadzenia procesu pozwalają na wydajne oraz efektywne oczyszczanie 

materiału z HMWI, jednak opcja PREC8-SLE jest prostsza do wykonania ponieważ, 

zastosowanie SLE, nie wymaga zmiany pH buforu procesowego, natomiast w przypadku 

PREC5 do zmiany takiej dochodzi dwukrotnie. Dodatek 1M HCl oraz 1M NaOH w celu 

regulacji pH generuje ponadto problemy związane z zachowaniem siły jonowej 

mieszaniny procesowej na stałym poziomie, która maleje wraz z rozcieńczaniem 

roztworu pomiędzy kolejnymi etapami strącania. Proces PREC8-SLE charakteryzuje się 

również większą skutecznością 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 dwóch 

alternatywnych ścieżek: PREC8-SLE oraz PREC5-PREC8 zweryfikowano doświadczalnie. 

Dodatkowo dla procesu PREC8-SLE wykonano eksperymenty w dwóch różnych 
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objętościach 4 mL (mała skala lab.) oraz 200 mL (duża skala lab.). Procesy 

przeanalizowano pod względem wydajności, czystości oraz stabilności mAb2. Wyniki 

zawarto w tabeli 3 oraz na rys. 11. 

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

 

j 
Cj,ovl YmAb2 

SEC-ratioi % 
Ci,DNA Cj,HCP  mAb2 imp 

 mg mL-1  %w/w Agg Mono LMWI HMWI ng mL-1 µg mL-1 
PREC5+PREC8  
mała skala lab. 

P2 6.5 77.0 1.95 96.83 0.51 0.71 1203±12 125±5 

PREC8+SLE 
mała skala lab. 

EX1 9.2 70.9 0.62 99.38 0.00 0.00 23 ± 3 0.15±0.02 
EX1+EX2 4.9 76.7 0.59 99.41 0.00 0.00 12± 1.7 0.08±0.01 

PREC8+SLE 
duża skala lab. 

EX1 23.4 66.1 0.37 99.12 0.51 0.00 15 ± 1.1 0.14±0.01 
EX1+EX2 19.5 73.5 0.35 99.09 0.56 0.00 12± 0.8 0.07±0.01 

 

Analizując wyniki zamieszczone w tabeli 3 stwierdzono, że w obu ścieżkach osiągana 

wydajność była na zbliżonym poziomie. Czystość otrzymanego półproduktu była jednak 

wyższa w przypadku zastosowania PREC8-SLE. Zastosowanie PREC5 nie pozwoliło na 

całkowite usunięcie HMWI i Agg z roztworu procesowego, przez co część ich masy 

przeniesiona została do PREC8, a następnie do półproduktu. W przypadku PREC8-SLE 

osiągnięto również wyższą efektywność w oczyszczaniu DNA oraz HCP. Regulacje prawne 

dopuszczają zawartość DNA w gotowym produkcie leczniczym na poziomie 10 ng mL-1 

oraz HCP na poziomie 100 µg mL-1. 

Efektywność opracowanego procesu porównano ze standardowo stosowaną 

chromatografią powinowactwa. Zwykle półprodukt po chromatografii AC charakteryzuje 

się czystością HCP na poziomie 900 µg mL-1. Proces PREC8-SLE osiągnął czystość 

produktu leczniczego w przypadku HCP oraz zbliżył się do niej w przypadku DNA bez 

konieczności stosowania dodatkowych etapów doczyszczania. Zarówno proces strącania 

jak i SLE wykazują szybką kinetykę. Stężenie równowagowe osiągane było już po ok. 

20 min, przez co cały proces trwał do 2h. W przypadku chromatografii cykle oczyszczania 

muszą być poprzedzane etapami równoważenia kolumny oraz zakończone etapami jej 

sanityzacji, przez co często etap wychwytu mAbs z harvestu może trwać nawet do kilku 

dni. Kolejną zaletą przedstawionych procesów strącania jest łatwość w przenoszeniu 

skali. Zwiększenie skali z 4 mL na 200 mL nie wpłynęło na efektywność procesu i nie 

generowało trudności w jego prowadzeniu. Zarówno PREC8-SLE jak i PREC5-PREC8 

umożliwia oczyszczenie dużej masy materiału jednocześnie i w krótkim czasie. 

W przypadku chromatografii AC skalę procesu ogranicza objętość kolumny, dlatego 

pojedyncza szarża produkcyjna z USP dzielona jest na kilka szarż chromatograficznych. 
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Rys. 11 Ilustracja wyników badania czystości oraz stabilności mAb2 po procesie PREC8-SLE. 
Chromatogramy SEC-HPLC uzyskane dla: A) roztworu pohodowlanego CHO (Feed), B) 
półproduktu po oczyszczaniu mAb2 za pomocą PREC8-SLE oraz standardu mAb2 dostarczonego 
przez producenta, C) porównanie stabilności mAb2 przed i po procesie PREC8 z wykorzystaniem 
standardowej metody ELISA. 

Czystość chromatograficzna mAb2 uzyskanego po PREC8-SLE była porównywalna do 

czystości materiału referencyjnego dostarczonego przez producenta (rys. 11B). Badania 

nad stabilnością mAb2, wykazały niewielki jej spadek, jednak jego wartości mieściły się 

w zakresie błędów pomiarowych (rys. 11C). 

 

3.3. Selektywne strącanie wariantów kwasowych z puli mAbs  

[Rumanek i in., 2022] Rumanek T., Kołodziej M., Piątkowski 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 wstępne wyniki badań dotyczące zastosowania strącania 

do usuwania wariantów kwasowych z materiału mAb2 oraz mAb3 (IgG4). 

Jak wspomniano powyżej (rozdz. 2.1.4.), bardzo często nadmiar av w produkcie 

farmaceutycznym jest niepożądany. 

Prace doświadczalne rozpoczęto od określenia wpływu na przebieg procesu 

parametrów operacyjnych takich jak: rodzaj i zakres stężenia precypitantu (PEG), 

wyjściowe stężenie białka oraz pH roztworu. Wyznaczono zależności uwzględniając 

wpływ tych parametrów na selektywność procesu. Dla optymalnych wartości 

parametrów operacyjnych zrealizowano proces selektywnego strącania wariantów 

kwasowych mAb2 i mAb3. Opracowano proces krzyżowego strącania wielostopniowego 

(CsMP), który pozwolił na redukcję wariantów kwasowych w materiale wsadowym do 

założonego poziomu. 
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3.3.1. Dobór parametrów operacyjnych 

Jak opisano w podrozdz. 2.3.2. silny wpływ na rozpuszczalność białek wywiera 

zależność wartości pI danego białka oraz pH roztworu procesowego. Punkt 

izoelektryczny wariantów ładunkowych badanego mAb2 mieścił się w zakresie 8.7 – 9.1. 

Przeprowadzono badanie rozpuszczalności mAb2 przy zmiennym pH w zakresie od pH 

5.0 do pH 9.2. Jako precypitant wykorzystano PEG 3.35 o stężeniu 22% w/v oraz AS 

o stężeniu 1.35 M. Wyjściowe stężenie mAb2 w procesie, Covl wynosiło 18 mg mL-1. 

Zależność rozpuszczalności mAb2 od pH i rodzaju precypitantu przedstawiono na rys. 12. 

 

Rys. 12 Całkowita rozpuszczalność mAb2 w roztworze PEG 3.35 oraz AS w funkcji pH. Linie na 
wykresie wskazują całkowite stężenie białka w supernatancie (CS,ovl). 

Jak wynika z danych przedstawionych na rys. 12 zarówno w przypadku PEG 3.35 jak 

i AS, rozpuszczalność mAb2 była najmniej zależna od pH, a zarazem najniższa w zakresie 

pH zbliżonym do pI białka. Im bardziej wartości pH oddalały się od pI mAb2 tym bardziej 

rosła wartość jego rozpuszczalności, osiągając w badanym zakresie maksymalne 18 mg 

mL-1, gdzie poziom przesycenia mAb2 w roztworze był zbyt niski do 

skutecznego strącania. 

Podział wariantów mAb2 pomiędzy supernatantem oraz osadem określono za pomocą 

analizy CEX-HPLC. Zawartość wariantu v (v = av, mv, bv) w badanym materiale wyrażono 

za pomocą zredukowanego ułamka masowego U% w/w (nie uwzględnia roztworu), 

zdefiniowanego równaniem (2): 

𝑈𝐹𝑒𝑒𝑑,𝑣 =
𝑚𝐹𝑒𝑒𝑑,𝑣

𝑚𝐹𝑒𝑒𝑑,𝑜𝑣𝑙
, 𝑈𝑆,𝑣 =

𝑚𝑆,𝑣

𝑚𝑆,𝑜𝑣𝑙
, 𝑈𝑃,𝑣 =

𝑚𝑃,𝑣

𝑚𝑃,𝑜𝑣𝑙
  (2) 

gdzie mFeed,ovl, mS,ovl, mP,ovl, to całkowita masa mAbs (suma wszystkich wariantów) 

odpowiednio w roztworze wsadowym (Feed), supernatancie (S) oraz osadzie (P), mFeed,v, 

mS,v, mP,v to masa wariantu v w danej frakcji. 
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Stwierdzono, że strącanie przy pH zbliżonym do pI mAb2 nie było selektywne, a składy 

Feed (materiału wsadowego), S (supernatantu) oraz P (osadu) wykazywały zbliżone 

wartości. Przy zastosowaniu pH poniżej dolnej granicy pI następowało preferencyjne 

wytrącanie wariantów kwasowych, przez co ich udział w S był niższy niż w materiale 

wsadowym Feed. Efekt odwrotny uzyskano stosując pH o wartościach wyższych niż pI 

(pH > 8.5-9.0), udział av w S był niższy niż w Feed oraz P. Zmianę tą wyrażono poprzez 

współczynnik względnej redukcji av, φav, zdefiniowany równaniem (3) oraz 

przedstawiono na rys. 13. 

𝜑𝑎𝑣 =
𝑈𝐹𝑒𝑒𝑑,𝑎𝑣−𝑈𝑆,𝑎𝑣

𝑈𝐹𝑒𝑒𝑑,𝑎𝑣
100%  (3) 

gdzie φav to współczynnik względnej redukcji av, 𝑈𝐹𝑒𝑒𝑑,𝑎𝑣, 𝑈𝑆,𝑎𝑣 to zredukowany ułamek 

masowy % w/w wariantu kwasowego odpowiednio w materiale wsadowym 

oraz supernatancie. 

 

Rys. 13 Względna redukcja av w supernatancie, S po strącaniu, w funkcji pH. Strącanie 
prowadzono przy PEG 3.35 oraz AS, wydajność procesów utrzymywano na poziomie Y ≈ 50% 
w/w, skład wariantów w roztworze wsadowym (Feed) wynosił: 42.0% av, 39.1% mv, 18.0% bv 
oraz 0.9% Agg w/w. 

Dla niskiej wartości siły jonowej oraz niskiego pH roztworu, ładunek mAbs jest duży, 

co wywołuje silne oddziaływania elektrostatyczne między cząsteczkami. Warianty mAbs 

posiadają jednak różne ładunki przez co ich siły oddziaływań elektrostatycznych nie są 

jednakowe. Ponieważ w pH 5.0 warianty kwasowe posiadają najniższy wypadkowy 

ładunek, wykazują najmniejszą siłę odpychania międzycząsteczkowego, dlatego są 

bardziej podatne na hydrofobowe oddziaływania przyciągające, przez co ulegają 

strącaniu łatwiej niż warianty obojętne oraz zasadowe. Odwrócenie selektywności 

następuje, gdy pH roztworu jest wyższe niż pI wariantów. Wówczas to warianty zasadowe 

mają najniższy ładunek i są najbardziej podatne na wytrącanie. 
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PEG jest bardziej skuteczny w selektywnym wytrącaniu wariantów mAbs, ponieważ 

strącanie może być prowadzone przy niskich wartościach siły jonowej w roztworze. 

Stężone roztwory jonów soli ekranują ładunki wariantów, przez co zmniejszają różnicę 

wartości ładunku pomiędzy nimi, co zmniejsza selektywność rozdzielania. 

Podział wariantów pomiędzy fazami określono również na podstawie szeregu 

eksperymentów, w których proces prowadzono przy zmiennych wartościach stężenia 

białka w Feed w zakresie od 7-35 mg mL-1 i składu wariantów w materiale wsadowym. 

Dystrybucję wariantów pomiędzy fazami przedstawiono na rys. 14. 

 

Rys. 14 Dystrybucja każdego v-tego wariantu pomiędzy supernatantem oraz osadem wyrażona 
jako A) jako zależność UP,v w funkcji US,v , B) jako zależność kv w funkcji US,v. 

Skład wariantów został przedstawiony jako zredukowany ułamek masowy wariantu v 

w osadzie (UP,v) do zredukowanego ułamka masowego wariantu (v) w supernatancie (US,v, 

rys. 14A). Rys. 14B przedstawia zależność podziału dla każdego wariantu i wyrażony jest 

przez stosunek US,v do współczynnika kv: 

𝑘𝑣 =
𝑈𝑃,𝑣

𝑈𝑆,𝑣
  (4) 

Na podstawie wyników przedstawionych na rys.14A można stwierdzić, że podział av 

i bv pomiędzy fazy jest przeciwstawny, av jest wzbogacany w osadzie natomiast bv 

w supernatancie. Dystrybucja mv jest zlokalizowana blisko przekątnej kwadratu z bardzo 

niewielkim nadmiarem w jego zawartości w fazie stałej. Badania wykazały, że 

rozpuszczalność białka była niezależna od składu wariantów, przez co ubytek av 

w supernatancie był równoważony głównie przez jego wzbogacenie w bv. Obserwowana 

wymiana zawartości wariantów różniących się ładunkiem potwierdza, że oddziaływania 

elektrostatyczne znacząco determinują mechanizm podziału wariantów pomiędzy 
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fazami. Analizując rys. 14B można stwierdzić, że dla każdego wariantu współczynnik 

podziału dąży do 1 wraz ze wzrostem jego zawartości w supernatancie, oznacza to 

pogorszenie selektywności separacji i wydajności procesu. 

3.3.2. Zależność wydajności od stopnia redukcji av 

Analiza danych dotyczących równowagi oraz podziału międzyfazowego wariantów 

mAbs potwierdziły możliwość zastosowania strącania z wykorzystaniem PEG do 

usuwania wariantów kwasowych z materiału mAb. 

Kolejnym etapem badań było wyznaczenie wpływu parametrów operacyjnych na 

przebieg procesu i jego wydajność. Dane umieszczone na rys. 15A przedstawiają 

zależność pomiędzy względnym udziałem wariantów: av, mv oraz bv w supernatancie po 

procesie strącania a wydajnością procesu. Ponieważ av został uznany za jedyny wariant 

wymagający częściowego usunięcia (odpad technologii), wydajność operacji została 

określona jako stosunek masy wariantów mv i bv w produkcie do ich mas 

w roztworze wsadowym. 

𝑌 =
𝑚𝑠,𝑚𝑣+𝑚𝑠,𝑏𝑣

𝑚𝐹𝑒𝑒𝑑,𝑚𝑣+𝑚𝐹𝑒𝑒𝑑,𝑏𝑣
100%  (5) 

Funkcja przedstawiona na rys. 15A jest rodzajem wykresu Pareto prezentującego 

wzajemną zależność dwóch sprzecznych wskaźników efektywności procesu, gdzie 

redukcja av w supernatancie osiągana jest kosztem zmniejszenia wydajności i odwrotnie. 

Poziome linie przerywane na wykresie (rys. 15A) oznaczają wyjściowy skład wariantów 

w roztworze wsadowym UFeed,v. Redukcja wariantu av w supernatancie odbywa się 

kosztem wzbogacenia go głównie w bv oraz w mniejszym stopniu w mv. Uzyskana 

zależność może być wykorzystywana do projektowania procesu, ponieważ pozwala 

znaleźć kompromis pomiędzy selektywnością, a wydajnością rozdzielania wariantów 

mAb2. Selektywność procesu maleje wraz ze wzrostem siły jonowej buforu co 

przedstawia rys. 15B. Najwyższą redukcję zawartości av osiągnięto stosując 50 mM SA 

o przewodnictwie ok. σ = 3.5 mS cm-1, obniżanie siły jonowej poniżej tej wartości 

powodowało powstawanie żelu – fazy pośredniej pomiędzy roztworem a osadem. 

Efektywność redukcji av była niezależna od stężenia i rodzaju stosowanego PEG; 

badania prowadzone przy zmiennym stężeniu CPEG (rys. 15C), przy zmiennej masie 

molowej oraz długości łańcucha (rys. 15D) PEG dały podobne wyniki. Parametry te mogą 

mieć znaczenie przy określaniu kosztów procesu, jednak nie wpływają na mechanizm 

rozdzielania wariantów. 
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Rys. 15 Zmiany składu wariantów w funkcji wydajności procesu; A) dla każdego rodzaju wariantu 
przy strącaniu PEG 3.35 kDa, CPEG w zakresie 22-24% w/v oraz Covl w zakresie 36-7.5 mg mL-1, 
wyjściowy skład wariantów w Feed wnosił 42% av, 39.1% mv, 18.0% bv, 0.9% Agg w/w; B) 
redukcja av przy różnej sile jonowej oraz CPEG = 23.5% w/v, wartości stężenia oraz skład mAb2 jak 
w (A); C) redukcja av w mAb2 dla PEG 3.35 w zakresie wartości stężenia 22-24%; D) redukcja av 
przy zastosowaniu PEG 3.35 kDa o wartości stężenia 23.5% w/v oraz PEG 10 kDa o wartości 
stężenia 10.5% w/v; E) względna redukcja av mAb2 w funkcji wydajności procesu dla różnego 
UFeed,av; F) względna redukcja av mAb3 w funkcji wydajności procesu dla różnego UFeed,av. 

Na przebieg zależności Pareto wpływał początkowy udział wariantów mAb2 

w materiale wsadowym. Badania prowadzone w szerokim zakresie wartości UFeed,av 

wykazały, że wraz ze zmniejszającym się UFeed,av wzrasta współczynnik względnej redukcji 

av w supernatancie. Po osiągnięciu wartości UFeed,av = 30% w/w zależność ta się odwraca. 

A) B)

C) D)

E) F)

30 40 50 60 70 80 90 100
10

20

30

40

50

 av

mv

 bv

U
S,

v %

Y %
20 30 40 50 60 70 80 90

20

25

30

35

40

    SA mM        

  50       

100       

200       

 300      

    SA mM+NaCl M

   50 +0.1

   50 +0.2

   50 +0.4

    SA mM+AS M

   50 +0.3

U
S,

 a
v %

Y %

20 30 40 50 60 70 80 90 100

24

28

32

36

40
CPEG % m/V

 22.0

 22.5

 23.0

 23.5

 24.0

U
S,

 a
v %

Y %

30 40 50 60 70 80 90
20

25

30

35
PEG  kDa

 3.35

 10.0

Y %

U
S,

 a
v %

30 40 50 60 70 80 90
10

20

30

40

50

60

   UFeed, av % w/w

 30  41

 25  46

 21  56

mAb2


a

v

Y %
20 40 60 80 100

0

5

10

15

20

25

30

   UFeed, av % w/w

 15  26

 18  29

 22


a

v

Y %

mAb3



54 
 

Analogiczne badania przeprowadzono dla innego przeciwciała mAb3 i przedstawiono 

na rys. 15F. Dały one podobne wyniki, jednak materiał wsadowy mAb3 w tym przypadku 

miał o wiele bardziej zbliżony skład, przez co linie na wykresie nakładają się. 

Zaobserwowany trend może być wyjaśniony przez wspomnianą wcześniej zależność 

współczynnika podziału od zawartości av w przetwarzanych roztworach (rys. 14B). 

Powoduje to, że efektywność procesu wyrażona jako wydajność operacyjna, jest wyższa 

dla puli mAbs o niższej zawartości av. 

3.3.3. Krzyżowe, wielostopniowe strącanie wariantów mAb2 CsMP 

Jak pokazano na rys. 13 oraz 15 selektywne strącanie av jest najbardziej efektywne 

przy wykorzystaniu PEG jako precypitantu, przy niskich wartościach pH oraz przy niskiej 

sile jonowej roztworu. Wydajność procesu zależy od selektywności rozdzielania oraz 

składu wariantów w materiale wsadowym, Feed. Dla materiału o UFeed,av = 42% w/w 

możliwe jest zredukowanie zawartości av w supernatancie do wartości US,av = 32% w/w 

przy wydajności Y = 65% w/w w jednym stopniu strącania. 

Poprawa wydajności jest możliwa przy zastosowaniu strącania wielostopniowego. 

W tej pracy zaprojektowano trójstopniowe (i = 3) strącanie krzyżowe (CsMP), w którym 

do procesu zawracany jest osad wzbogacony w av natomiast produkt stanowi 

supernatant uzyskany na wszystkich stopniach procesu (∑S). Schemat trójstopniowego 

strącania krzyżowego przedstawiono na rys. 16, natomiast wydajność oraz selektywność 

zebrano w tabeli 4. 

 

 

Rys. 16 Schemat 3 – stopniowego, selektywnego, krzyżowego strącania wariantów ładunkowych 
mAb2, CsMP, Soli – roztwór precypitantu, ∑S – połączony supernatant stopnia 1-3. 
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Tabela 4. Efektywność trójstopniowego CsMP dla UFeed,v: 42.0 av, 39.1 mv, 18.0 bv % w/w oraz  
UFeed,Agg = 0.9% w/w. 

Stopień 
US,i,v % w/w UP,i,v % w/w US,i,Agg, Y 

av mv bv av mv bv  % w/w  % w/w 

I 27.4 45.8 26.8 51.2 38.6 10.2 0.34 48.6 

II 32.0 48.7 19.3 60.1 36.2 3.70 0.37 49.8 

III 43.8 49.7 6.50 68.6 27.2 4.22 0.37 51.0 

∑S 31.9 47.4 20.7   87.2 

 

Zaproponowany proces CsMP umożliwił redukcję wariantów z 42% w roztworze 

wsadowym do 32% w/w w połączonym supernatancie ∑S, przy wydajności  

Y = 87.2% w/w. Materiałem wsadowym stopnia i, był osad stopnia poprzedniego i – 1 

wzbogacony w av, przez co udział av w kolejnych stopniach wzrastał, a efektywność 

procesu malała. Każdy kolejny stopień pozwalał jednak przenosić pewną część masy 

mAb2 do supernatantu dzięki czemu z każdym kolejnym stopniem podwyższano 

całkowitą wydajność procesową. Optymalizacja procesu oparta o zależności opisane na 

rys. 15 umożliwia poprawę Y przy zachowaniu pożądanej zawartości US,av. 

Dodatkową zaletą procesu jest obniżenie udziału agregatów w produkcie. UFeed,Agg 

wynosił 0.9% w/w i został zredukowany z do wartości 0.34 - 0.37%w/w w produkcie. 

Aktywność rozdzielanego mAb2 na poszczególnych stopniach strącania określono za 

pomocą testu immunoenzymatycznego ELISA i przedstawiono na rys. 17. Wartość 

sygnału absorbancji supernatantu po strącaniu porównano do referencyjnej wartości 

sygnału roztworu wsadowego (Feed). Na każdym stopniu strącania aktywność mAb2 była 

zbliżona do wartości materiału wsadowego i wahała się w granicach 100 ± 10%. Oznacza 

to, że mAb2 zachowuje swoją natywną strukturę oraz właściwości biologiczne w trakcie 

trwania całego procesu. 
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Rys. 17 Aktywność mAb2 w produktach strącania dla stopni 1 – 3 gdzie 100% to aktywność 
materiału referencyjnego. 

 

3.4. Przeciwprądowe, wielostopniowe strącanie wariantów 

ładunkowych mAb2 CnMP wspomagane modelowaniem 

komputerowym 

[Rumanek i in., 2024a] Rumanek T., Kołodziej M., Piątkowski 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 stanowiły kontynuację badań 

przeprowadzonych i opisanych w rozdz. 3.3. oraz publikacji [Rumanek i in. 2022]. W tej 

części pracy opracowano proces przeciwprądowego wieloetapowego selektywnego 

strącania (CnMP) wariantów av z materiału mAb2. Aby zaprojektować proces 

opracowano model matematyczny, który składał się z równań bilansu masy w stanie 

ustalonym oraz podstawowych zależności termodynamicznych opisanych w rozdz. 3.3. 

Model ten został rozwiązany dla różnych kombinacji parametrów procesowych, w tym 

stężenia białka w materiale wsadowym oraz stężenia PEG w kolejnych stopniach 

strącania. Koncepcja procesu została zweryfikowana eksperymentalnie; procesy CnMP 

w układzie dwu oraz trójstopniowym zostały przeprowadzone przy użyciu zmiennych 

procesowych wyznaczonych przez rozwiązanie modelu. Wskaźniki wydajności obliczone 

przez model i zmierzone eksperymentalnie były podobne, co wskazywało zarówno na 

wykonalność jak i predykcyjność procesu CnMP. 
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3.4.1. Bilans masy, zależności termodynamiczne oraz połączenie strumieni 
procesowych 

Na podstawie wyników przeprowadzonych cykli symulacji komputerowych oraz 

badań opisanych w poprzednim rozdz. zaprojektowano dwu- i trójstopniowy proces 

przeciwprądowego strącania wariantów ładunkowych (CnMP). Schemat procesu 

przedstawiono na rys. 18. W CnMP Feed oraz osady uzyskane w kolejnych stopniach 

podawane były przeciwprądowo w stosunku do roztworu zawierającego precypitant 

(Sol) oraz supernatantów (S). Jeżeli kaskada procesów składa się z większej ilości stopni 

niż 2, to stężenie PEG na stopniach pośrednich utrzymywane było poprzez dodatkowy 

strumień zasilający Soli. Układ taki pozwalał na ponowne zawrócenie do procesu zarówno 

S jak i P, przez co przenoszenie masy w procesie CnMP było bardziej efektywne niż 

w układzie krzyżowym. Produkt ubogi w av odbierany był w supernatancie stopnia 

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

 

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

Proces CnMP opisano modelem matematycznym, który składał się z równań bilansu 

masy oraz odpowiednich zależności termodynamicznych białka. Zależności te 

wyznaczono w poprzednich badaniach dla procesu strącania jednostopniowego 

[Rumanek i in., 2022, Zimoch, Rumanek i in., 2023].  

Poszczególne równania modelu przedstawiono poniżej: 

Całkowity bilans masy:  

𝑚𝑆,𝑖+1 + 𝑚𝑃,𝑖−1 + 𝑚𝑆𝑜𝑙,𝑖 = 𝑚𝑆,𝑖 + 𝑚𝑃,𝑖       (6) 

gdzie i, i+1, i-1, oznaczają kolejno: i-ty stopień, stopień następny oraz stopień poprzedni, 

przy czym mP,0 = mFeed, a mSol,1=0. 

Bilans masy białka dla wszystkich wariantów mAb2: 

𝑚𝑆,𝑖+1,𝑜𝑣𝑙 + 𝑚𝑃,𝑖−1,𝑜𝑣𝑙 = 𝑚𝑆,𝑖,𝑜𝑣𝑙 + 𝑚𝑃,𝑖,𝑜𝑣𝑙      (7) 
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Bilans masy wariantu av: 

𝑚𝑆,𝑖+1,𝑜𝑣𝑙 𝑈𝑆,𝑖+1,𝑎𝑣 + 𝑚𝑃,𝑖−1,𝑜𝑣𝑙 𝑈𝑃,𝑖−1,𝑎𝑣 = 𝑚𝑆,𝑖,𝑜𝑣𝑙 𝑈𝑆,𝑖,𝑎𝑣 + 𝑚𝑃,𝑖,𝑜𝑣𝑙 𝑈𝑃,𝑖,𝑎𝑣  (8) 

W modelu bilansowano jedynie warianty kwasowe, uznając sumę zawartości 

pozostałych wariantów mAb2 za produkt procesu. 

Bilans masy PEG w strumieniach wlotowych oraz wylotowych: 

𝑚𝑆,𝑖+1,𝑃𝐸𝐺 + 𝑚𝑃,𝑖−1,𝑃𝐸𝐺 + 𝑚𝑆𝑜𝑙,𝑖,𝑃𝐸𝐺 = 𝑚𝑆,𝑖,𝑃𝐸𝐺 + 𝑚𝑃,𝑖,𝑃𝐸𝐺    (9) 

Całkowita masa białka w i-tym stopniu jest obliczana według wzoru: 

𝑚𝑗,𝑖,𝑜𝑣𝑙 = 𝑚𝑗,𝑖
𝐶𝑗,𝑖,𝑜𝑣𝑙

𝑑𝑗,𝑖
 j = S, P        (10) 

Masa PEG w i-tym stopniu: 

𝑚𝑗,𝑖,𝑃𝐸𝐺 = 𝑚𝑗,𝑖
𝐶𝑗,𝑖,𝑃𝐸𝐺

𝑑𝑗,𝑖
 j = S, P, Sol       (11) 

Zredukowany udział wariantów kwasowych we frakcji j, w i-tym stopniu: 

𝑈𝑗,𝑖,𝑎𝑣 =
𝑚𝑗,𝑖,𝑎𝑣

𝑚𝑗,𝑖,𝑜𝑣𝑙
 j = S, P         (12) 

Zredukowany udział wariantów kwasowych w i-tym stopniu (dotyczy składu 

wariantów w mieszaninie procesowej powstałej po zmieszaniu strumieni 

przeciwprądowych): 

𝑈𝑖,𝑎𝑣 =
𝑚𝑆,𝑖+1,𝑜𝑣𝑙 𝑈𝑆,𝑖+1,𝑎𝑣 + 𝑚𝑃,𝑖−1,𝑜𝑣𝑙 𝑈𝑃,𝑖−1,𝑎𝑣

𝑚𝑆,𝑖+1,𝑜𝑣𝑙 + 𝑚𝑃,𝑖−1,𝑜𝑣𝑙
      (13) 

Zredukowany ułamek wariantu kwasowego w supernatancie US,av: 

𝑈𝑆,𝑖,𝑎𝑣 = 𝑎𝑖𝛽𝑖,𝑜𝑣𝑙 + 𝑏𝑖         (14) 

𝛽𝑖,𝑜𝑣𝑙 =
𝐶𝑆,𝑖,𝑜𝑣𝑙

𝐶𝑖,𝑜𝑣𝑙
          (15) 

gdzie Ci,ovl jest całkowitym stężeniem białka w i-tym stopniu, ai oraz bi są 

współczynnikami empirycznymi skorelowanymi z całkowitą zawartością av w i-tym 

stopniu (Ui,av) w następujący sposób: 

𝑎𝑖 = − 0.567 𝑈𝑖,𝑎𝑣
2 + 0.905 𝑈𝑖,𝑎𝑣 − 0.044      (16) 

𝑏𝑖 = 1.167 𝑈𝑖,𝑎𝑣
2 − 0.236 𝑈𝑖,𝑎𝑣 + 0.057       (17) 

Zredukowany ułamek wariantu kwasowego w supernatancie US,av został skorelowany 

ze współczynnikiem redukcji całkowitego stężenia białka w i-tym stopniu, βi,ovl (rys. 19A). 
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Wartości parametrów równań (14-17) przedstawiono na rys. 19B-C. Uzyskane wyniki 

pozwoliły na wyznaczenie funkcji US,i,av = f(βi,ovl) dla materiału o dowolnym udziale av 

w mieszaninie procesowej (Ui,av). 

 

Rys. 19 Dane równowagowe wytrącania wykorzystywane do określania zależności 
termodynamicznych (14-17) w modelu; A) zależność zredukowanego ułamka masowego 
wariantu av w supernatancie od współczynnika redukcji całkowitego stężenia białka 
w roztworze, B) zależność parametru a w stosunku do zredukowanego ułamka masowego av 
w mieszaninie procesowej i-tego etapu Ui,av, C) parametr b w funkcji Ui,av. 

Wartość CS,i,ovl równoważna rozpuszczalności mAb2 w supernatancie była zależna oraz 

skorelowana ze stężeniem PEG w następujący sposób: 

𝐶𝑆,𝑖,𝑜𝑣𝑙 = 1.346 𝐶𝑆,𝑖,𝑃𝐸𝐺
2 − 70.160 𝐶𝑆,𝑖,𝑃𝐸𝐺 + 911.409 (18) 

Gęstość roztworu była skorelowana ze stężeniem PEG przez empiryczną zależność 

określoną eksperymentalnie: 

𝑑𝑗,𝑖 = 1.659 𝐶𝑗,𝑖,𝑃𝐸𝐺 + 1.002  j = S, P, Sol (19) 

Na podstawie zawartości supernatantu w mokrym osadzie mAb2 wyznaczono: 

𝐶𝑃,𝑖,𝑃𝐸𝐺 = 0.91 𝐶𝑆,𝑖,𝑃𝐸𝐺   (20) 

𝐶𝑃,𝑖,𝑜𝑣𝑙 = 90.91 mg mL-1  (21) 

gdzie: CP,i,ovl oraz CP,i,PEG to wartości stężeń odpowiednio mAb2 oraz PEG w wilgotnym 

osadzie mAb2 zawierającym pozostałości supernatantu po wirowaniu. 

Model został rozwiązany za pomocą MATLAB R2022b, używając procedury fsolve. 

Podobny model opracowano dla trójstopniowego procesu CsMP opisanego 

w rozdz. 3.3. Równania bilansu masy zmodyfikowano dla przepływu krzyżowego 

i umieszczono w materiałach pomocniczych publikacji [Rumanek i in. 2024a]. 
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3.4.2. Optymalizacja procesu 

Model CnMP składał się z równań (6-21) spełnionych dla wszystkich stopni 

procesowych. Zawierał on parametry dotyczące masy i składu strumieni wejściowych 

oraz wyjściowych wraz z podstawowymi zależnościami termodynamicznymi. 

Zbiór zmiennych decyzyjnych, które zostały użyte do optymalizacji procesu zawierał: 

stężenie mAb2 w Feed, stężenia PEG w poszczególnych stopniach procesu oraz stężenie 

PEG w przeciwprądowym strumieniu zasilającym. Liczba parametrów optymalizacyjnych 

uzależniona była od liczby stopni w procesie i zestawiona w tabeli 5. 

Wynik rozwiązania modelu opisano następnie wskaźnikami jakościowymi, którymi 

były Y% w/w oraz φav %. Oba wskaźniki wyrażono za pomocą równań opisujących 

proces wielostopniowy: 

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

Zmienne procesowe dla trójstopniowego CsMP 

Arbitralne mFeed, UFeed,av, US,1,av 

Optymalizowane 

CFeed,ovl, od 20 do 80 z krokiem 2 mg mL-1 

CS,1,PEG, CS,2,PEG, CS,3,PEG, od 20 do 24 z krokiem 0.2% w/v 

CSol,3,PEG, od 19 do 26 z krokiem 1% w/v 

Zmienne procesowe dla dwustopniowego CnMP 

Arbitralne mFeed, UFeed,av, US,1,av  

Optymalizowane 
CFeed,ovl, od 30 do 70 z krokiem 2 mg mL-1 

CS,1,PEG, CS,2,PEG, od 20 do 24 z krokiem 0.1% w/v 

Zmienne procesowe dla trójstopniowego CnMP 

Arbitralne mFeed, UFeed,av, US,1,av 

Optymalizowane 

CFeed,ovl, od 20 do 80 z krokiem 2 mg mL-1 

CS,1,PEG, CS,2,PEG, CS,3,PEG, od 20 do 24 z krokiem 0.2% w/v 

CSol,3,PEG, od 19 do 26 z krokiem 1% w/v 

 

𝑌 =
𝑚𝑆,1,𝑜𝑣𝑙 − 𝑚𝑆,1,𝑎𝑣

𝑚𝐹𝑒𝑒𝑑,𝑜𝑣𝑙 − 𝑚𝐹𝑒𝑒𝑑,𝑎𝑣
100%  (22) 

𝜑𝑎𝑣 =  
𝑈𝐹𝑒𝑒𝑑,𝑎𝑣−𝑈𝑆,1,𝑎𝑣

𝑈𝐹𝑒𝑒𝑑,𝑎𝑣
100%  (23) 

Model rozwiązano dla różnych kombinacji zmiennych decyzyjnych. Rys. 20 i 21 

ilustrują przestrzeń operacyjną wygenerowaną dla dwustopniowego i trójstopniowego 

CnMP przy założonym poziomie względnej redukcji av, φav = 37% oraz założonej 

zawartości av w strumieniu wsadowym UFeed, av = 40% w/w. 
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Rys. 20 Ilustracja rozwiązania modelu dla dwustopniowego CnMP przedstawiona na płaszczyźnie 
2D dla UFeed,av = 40% w/w, φav = 37%. CS,1,PEG oraz CS,2,PEG to zmienne decyzyjne (tabela 5), Y to 
wydajność procesowa. 

 

Rys. 21 Ilustracja rozwiązania modelu dla trójstopniowego CnMP przedstawiona na płaszczyźnie 
2D dla UFeed,av = 40% w/w, φav = 37%. CS,1,PEG, CS,2,PEG oraz CS,3,PEG to zmienne decyzyjne (tabela 5), 
Y to wydajność procesowa. 

Wartości parametrów odczytywanych z wykresów pozwalają nie tylko określić zakres 

zmian parametrów decyzyjnych, przy których proces jest wykonalny, ale również ich 

optymalne wartości oraz maksymalną możliwą do uzyskania wydajność procesu Y. 

Analogiczne serie symulacji przeprowadzono dla dwustopniowego CnMP, 

trójstopniowego CnMP, trójstopniowego CsMP, przy zmiennym UFeed,av oraz φav. Wyniki 

zestawiono na rys. 22, na którym dodatkowo porównano wyniki usuwania av z puli 

wariantów mAb2 w chromatografii anionowymiennej AEX przy zastosowaniu modelu 

dynamicznego, opracowanego i opisanego w publikacji [Zimoch i in., 2023]. 
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Rys. 22 Porównanie efektywności procesu separacji: A) trójstopniowe CsMP, B) AEX,  
C) dwustopniowe CnMP, D) trójstopniowe CnMP. 

We wszystkich przedstawionych przypadkach wydajność maksymalna malała wraz ze 

wzrostem współczynnika względnej redukcji av (φav) oraz ze wzrostem zawartości av 

w strumieniu wsadowym (UFeed, av). CnMP jest bardziej efektywne niż CsMP oraz AEX pod 

względem wydajności Y% w/w w procesie usuwania av. Okna operacyjne dla dwu 

i trójstopniowego CsMP są szersze niż w przypadku CsMP oraz AEX, co pozwala na 

realizację procesu w szerszym zakresie parametrów operacyjnych. W przypadku 

dwustopniowego CnMP maksymalna wydajność wynosiła 85%, a minimalna Y = 37% 

w/w, podczas gdy dla trójstopniowego CnMP wydajność wahała się między 50% a 90% 

w/w. Wybór między dwustopniowym a trójstopniowym CnMP powinien zależeć od 

zawartości av w strumieniu wsadowym, wymaganej wartości współczynnika względnej 

redukcji av oraz wydajności. 

3.4.3. Weryfikacja modelu 

Dokładność opracowanego modelu zweryfikowano poprzez eksperymentalną 

realizację dwu oraz trójstopniowego CnMP, a wyniki weryfikacji przedstawiono w tabeli 

6 oraz 7. Procesy zaprojektowano tak, aby osiągnąć poziom zawartości av w produkcie 

określony przez producenta, czyli max. 25% w/w. Materiał wsadowy w procesie 

dwustopniowym zawierał UFeed,av = 37.5% w/w oraz poziom redukcji φav = 37%, 

natomiast w trójstopniowym CnMP użyto materiału o UFeed,av = 42% w/w po czym 

w procesie osiągnięto φav = 40%. 
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Tabela 6. Porównanie danych eksperymentalnych oraz rozwiązania modelu dla dwustopniowego 
CnMP przy UFeed, av = 37.5% w/w oraz φav = 37%. 

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

eksp. 37.5 46 62 24 38 78 

sym. 37.5 49 69 24 42 84 

błąd wzgl. % 0 5.2 9.9 0 8.9 8 
 

Tabela 7. Porównanie danych eksperymentalnych oraz rozwiązania modelu dla trójstopniowego 
CnMP przy UFeed,av = 42% w/w oraz φav = 42%. 

 
UFeed,av  UP,i,av % w/w US,i,av % w/w Y 

  % w/w 1 2 3 1 2 3 % w/w 

eksp. 42 47 65 78 25 43 54 80 

sym. 42 49 64 72 25 44 54 83 

błąd wzgl. % 0 4.4 2.1 7.4 0 1.7 0 3.3 
 

Wyniki symulacji oraz dane eksperymentalne mają zbliżone wartości co świadczy 

o poprawności opracowanego modelu. W pracy [Rumanek i in. 2024a] zestawiono 

również bilanse mas mAb2 dla obu procesów. Zarówno bilanse masy na poszczególnych 

stopniach, jak i dla całego procesu były zachowane. 

 

3.5. Połączenie procesów strącania i chromatografii w celu 

selektywnego rozdzielania wariantów ładunkowych mAbs 

[Zimoch, Rumanek i in., 2023] Zimoch P., Rumanek T., Kołodziej M., Piątkowski 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., Kołodziej M., Piątkowski W., Antos D., 

(P2022). Sposób rozdzielania wariantów przeciwciał monoklonalnych. P.441857 

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

 

W publikacji [Rumanek i in., P2022] opisano badania nad połączeniem procesu 

selektywnego strącania wariantów ładunkowych mAbs z chromatografią jonowymienną. 

Połączenie to opracowywano w ramach dwóch niezależnych prac doktorskich. W ramach 

niniejszej pracy wykonano część eksperymentalną dotyczącą strącania mAbs, obliczeń 
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komputerowych dotyczących procesu strącania oraz końcowych obliczeń wydajności 

i efektywności połączonych procesów przedstawionych na rys. 24 i 25. W ramach drugiej, 

odrębnej pracy doktorskiej przeprowadzono część eksperymentalną obejmującą 

chromatograficzne rozdzielanie wariantów mAbs, opracowano dynamiczny model 

chromatografii AEX oraz określono i zoptymalizowano połączenie procesów (rys. 23). 

Proces strącania (PREC) prowadzono w sposób jednostopniowy, tak jak opisano 

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

W etapie chromatograficznym użyto AEX, która prowadzona była przy przeładowaniu 

masowym kolumny. Białko wprowadzano do kolumny w pH 9.3, a eluowano w pH 5.5. 

W warunkach takich rozdzielany materiał dzielił się na dwie frakcje. Frakcję 

przepływową stanowił materiał zubożony w warianty kwasowe (F1), które kumulowały 

się we frakcji zatrzymywanej na kolumnie (F2). 

Sekwencje procesów dobrano na podstawie wyników 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 użyto ww. modelu 

dynamicznego. W wyniku przeprowadzonych symulacji ustalono, że najefektywniejszym 

połączeniem procesu są (rys. 23): 

o Opcja 1) nazwana AEX-PREC 

stosowana w przypadku założonych wysokich wartości współczynnika względnej 

redukcji av (φav = 62%). Jako pierwszy prowadzony był proces AEX, po czym frakcja 

zubożona w warianty kwasowe (F1) kierowana była do doczyszczania poprzez 

selektywne strącanie wariantów. Produkt procesu odbierany był w postaci 

supernatantu (S). 

o Opcja 2) nazwana PREC-AEX-PREC  

stosowana w przypadku niżyszych wartości współczynnika względnej redukcji av (φav 

= 32%), pozwalała osiągać wysokie wartości wydajności procesowej Y. Proces 

rozpoczynał się od selektywnego strącania, w którym otrzymany supernatant (S1) 

spełniał założone warunki jakościowe produktu (osiągnął φav = 32%). Osad (P1) 

o dużej zawartości av kierowany był do AEX. Następnie proces prowadzono jak 

w opcji 1. Produktem procesu był połączony supernatant PREC1+PREC2. 
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Rys. 23 Schemat hybrydowego procesu rozdzielania wariantów ładunkowych mAbs, A) opcja 1 
AEX-PREC; B) opcja 2 PREC-AEX-PREC. 

3.5.1. Wyniki symulacji procesu 

Model został rozwiązany dla różnych składów początkowych materiału wsadowego 

(UFeed,v) dla obu opcji prowadzenia procesu. Parametrami zmiennymi były udział av 

w materiale wsadowym UFeed,av oraz stopień redukcji av wyrażone poprzez współczynnik 

redukcji φav. Parametrami jakościowymi była wydajność (Y) opisana poniżej równaniem 

27 oraz efektywność E wyrażona jako masa przerabianego w procesie mAb2 (mg) 

przypadająca na mL złoża. Parametr E ma szczególne znaczenie w procesach 

chromatograficznych, gdzie złoże bardzo często wykazuje niską pojemność chłonną, 

przez co wymagane jest stosowanie kolumn o dużych objętościach lub zwiększanie liczby 

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

𝑌 =
𝑚𝑃𝑟𝑜𝑑,𝑚𝑣+ 𝑚𝑃𝑟𝑜𝑑,𝑏𝑣

𝑚𝐹𝑒𝑒𝑑,𝑚𝑣 + 𝑚𝐹𝑒𝑒𝑑,𝑏𝑣
100%  (24) 

 

Rys. 24 Ilustracja wyników symulacji dla połączenia AEX-PREC przy φav =62% w/w, A) 
Zestawienie wyników wydajności Y% w/w oraz efektywności procesu E mg mL-1złoża na 
płaszczyźnie 2D; B) porównanie parametrów jakościowych pomiędzy procesem AEX-PREC a AEX 
na płaszczyźnie 3D. 
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Rys. 25 Ilustracja wyników symulacji dla PREC-AEX-PREC przy φav =32% w/w, A) Zestawienie 
wyników wydajności Y% w/w oraz efektywności procesu E mg mLzłoża

−1  na płaszczyźnie 2D; 
B) porównanie parametrów jakościowych pomiędzy procesem AEX-PREC a AEX oraz 
trójstopniowym CsMP na płaszczyźnie 3D. 

Analizując wyniki symulacji procesu AEX-PREC zauważyć można zależności znane 

z procesów CsMP oraz CnMP. Wraz ze wzrostem udziału av w materiale wsadowym 

wydajność procesu maleje. 

Dzięki połączeniu AEX z PREC proces AEX mógł być realizowany przy niższej 

selektywności rozdzielania i wyższym obciążeniu kolumny masą białka. Frakcja F1, która 

nie spełniała kryterium jakościowego produktu kierowana była do etapu PREC, który 

umożliwiał jej doczyszczenie do zadanego poziomu. W wyniku tego efektywność procesu 

AEX-PREC była do 6 razy wyższa niż w przypadku pojedynczego AEX (np.: przy UFeed,av = 

50% w/w, E dla AEX wynosi 100 mg mL𝑧ł𝑜ż𝑎
−1 , natomiast w procesie AEX-PREC E mieścił się 

w zakresie 400-600 mg mL𝑧ł𝑜ż𝑎
−1 ). Podobne wyniki zaobserwowano dla wydajności, która 

dla procesu AEX-PREC była wyższa niż dla pojedynczego procesu AEX w całym badanym 

zakresie parametrów. Proces AEX zapewniał wysoką selektywność, niemożliwą do 

osiągnięcia z wykorzystaniem trójstopniowego CsMP. 

Proces PREC-AEX-PREC opracowany dla niższej wartości współczynnika redukcji av 

umożliwiał zarówno poprawę wydajności jak i efektywności w stosunku do pojedynczego 

AEX czy trójstopniowego CsMP. Korzyści otrzymane z zastosowania połączonego procesu 

były jednak niższe niż w przypadku opcji 1. Dla przykładu efektywność procesu PREC-

AEX-PREC była wyższa niż pojedynczego procesu AEX od 50 do 100% w zależności od 

UFeed,av. Wydajność PREC-AEX-PREC była znacząco wyższa niż trójstopniowego CsMP, 

jednak zbliżona do wydajności osiąganej w pojedynczym AEX. 
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3.5.2. Weryfikacja modelu 

Do eksperymentalnego zweryfikowania opracowanych modeli wykorzystano proces 

AEX-PREC, w którym materiał wsadowy (Feed) posiadał 39% w/w av, natomiast 

pożądaną czystość produktu zadano na poziomie UProd,av = 25%. Wyniki 

przeprowadzonych eksperymentów oraz symulacji zebrano w tabeli 8. 

Tabela 8. Porównanie eksperymentalnych oraz modelowych wyników AEX-PREC. 

 j 
Uj,v % w/w Y% 

 av mv bv % w/w 

 Feed 38.9 45.0 15.6 - 

eksp. 
Produkt 

26.0 52.3 21.7 82 

sym. 25.2 53.6 21.2 82 

eksp. 
Odpad 

63.6 32.3 4.2 15 

sym. 62.9 31.4 5.7 18 

 

Na podstawie wyników przedstawionych w tabeli 8 stwierdzono, że modele 

zaproponowane w pracy poprawnie opisują połączenie procesów AEX i PREC 

stosowanych do rozdzielania wariantów ładunkowych mAb2. 

Podsumowując, w pracy z powodzeniem zastosowano proces rozdzielania wariantów 

ładunkowych mAb2 składający się z połączonych procesów selektywnego strącania oraz 

chromatografii AEX. W zależności od założonej sprawności rozdzielania, sposób 

połączenia i liczba etapów mogą być odpowiednio dostosowywane. 
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4. Podsumowanie i wnioski 

W ramach pracy doktorskiej zrealizowano dwa cele badawcze: 

1. W pierwszej części pracy opracowano proces wychwytu przeciwciała 

monoklonalnego klasy IgG1 - mAb2 z roztworu pohodowlanego CHO poprzez 

strącanie. W trakcie procesu roztwór wsadowy zawierający mAb2 oczyszczono 

z Agg, HMWI, LMWI, DNA oraz HCP. Opracowano dwie opcje prowadzenia procesu, 

które różniły się pomiędzy sobą kolejnością i sposobem usuwania zanieczyszczeń 

wielkocząsteczkowych. Opcją bardziej efektywną okazała się PREC8-SLE, w której 

zanieczyszczenia niskocząsteczkowe usuwane są jako pierwsze 

w dwustopniowym strącaniu z wykorzystaniem PEG 3.35 kDa w pH 8.0, następnie 

zanieczyszczenia wielkocząsteczkowe, w procesie ekstrakcji ciecz-ciało stałe w pH 

5.0. W zaproponowanej opcji proces pozwolił na otrzymanie produktu o czystości 

HPLC > 99%, zawartości DNA na poziomie 12 ng mL-1 oraz HCP na poziomie  

0.08 µg mL-1 przy wydajności Y > 75% w/w. 

2. W drugiej części pracy opracowano nowy proces selektywnego strącania 

wariantów ładunkowych mAbs klasy IgG1 oraz IgG4. Przeanalizowano oraz 

eksperymentalnie przebadano wpływ różnych parametrów na przebieg procesu, 

wyznaczono zależności termodynamiczne oraz kinetykę procesu. 

Na podstawie zebranych danych opracowano proces jednostopniowego 

selektywnego strącania wariantów, który prowadzony był przy niskich 

wartościach siły jonowej, w pH 5.0 wykorzystując PEG 3.35 kDa jako precypitant. 

Proces opisano pod względem wydajności oraz selektywności w funkcji zmian 

zakresu parametrów procesowych, a także potwierdzono stabilność oraz 

aktywność biologiczną produktu. 

Następnie wydajność procesu selektywnego rozdzielania wariantów 

ładunkowych zwiększono poprzez zastosowanie strącania wielostopniowego. 

Przebadano możliwość połączenia poszczególnych stopni procesu w układzie 

krzyżowym (CsMP), przeciwprądowym (CnMP) oraz połączenia selektywnego 

strącania (CsMP) i chromatografii AEX (PREC- AEX). 

Na podstawie zebranych danych eksperymentalnych opracowano matematyczny 

model procesu składający się z bilansów masy, empirycznymi zależności 

termodynamicznych. Model zweryfikowano eksperymentalnie i na jego podstawie 

wyznaczono okno operacyjne zmiennych decyzyjnych, w którym proces były 

wykonalny. 
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Na zakończenie badań w tym zakresie przeprowadzono serię symulacji celem 

porównania efektywności CnMP oraz CsMP. W ramach przeprowadzonych 

symulacji stwierdzono, że proces jest bardziej efektywny w przypadku 

zastosowania przepływu przeciwprądowego, gdzie w trójstopniowym procesie 

maksymalna wydajność, osiągnęła Y = 90% w/w. 

Proces selektywnego strącania wariantów kwasowych przeciwciał 

monoklonalnych jest elementem nowości niniejszej pracy. 

Wyniki badań opisanych w dysertacji doktorskiej udowadniają prawdziwość 

postawionej hipotezy dla niniejszej pracy: proces strącania może zostać wykorzystywany 

do efektywnego oczyszczania farmaceutycznych mAbs zarówno na etapie wychwytu 

z medium pohodowlanego jak i redukcji av w czystym produkcie. Połączenie 

opracowanych w ramach pracy doktorskiej procesów strącania może stanowić 

alternatywny ciąg technologiczny na etapie DSP.  
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5. Lista skrótów i oznaczeń 

5.1. Skróty 

Abs  – ang. Antibodies, przeciwciała, 

AC  – ang. Affinity Chromatography, chromatografia powinowactwa, 

ADCC  – ang. Antibody-Dependent Cellular Cytotoxicity, cytotoksyczność komórkowa 

zależna od przeciwciał, 

AEX  – ang. Anion Exchange Chromatography, chromatografia anionowymienna, 

API  – ang. Active Pharmaceutical Ingredient, substancja czynna, 

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

dwufazowych, 

av  – ang. Acidic Variants, warianty kwasowe przeciwciał monoklonalnych, 

bv – ang. Basic Variants, warianty zasadowe przeciwciał monoklonalnych, 

C  – ang. Constans, części stałe przeciwciał, 

CD20  – ang. B-Lymphocyte Antigen, antygen limfocytów-B, 

CDR  – ang. Complementarity-Determining Regions, regiony determinujące 

komplementarność, 

CEX  – ang. Cation Exchange Chromatography, chromatografia kationowymienna, 

CHO  – ang. Chinese Hamster Ovary, linia komórkowa pochodząca z jajnika chomika 

chińskiego, 

DNA  – ang. Deoxyribonucleic Acid, kwas deoksyrybonukleinowy, 

DSP  – ang. Downstream Processing, grupa procesów mająca na celu oczyszczenie, 

cząsteczek aktywnych biologicznie (np. mAbs) produkowanych w trakcie USP, 

EMA  – ang. European Medicines Agency, Europejska Agencja Leków – Europa, 

EPO  – ang. Erythropoietin, erytropoetyna, 

Fab  – ang. Fragment Antigen Binding, fragment wiążący antygen, region na 

powierzchni przeciwciała odpowiadający za powinowactwo, 

Fc  – ang. Fragment Crystallizable, fragment krystalizujący, region na powierzchni 

przeciwciała odpowiadający za funkcje efektorowe, 

FcRn  – ang. Neonatal Fragment Crystallizable Receptor, receptor Fc na powierzchni 

komórek śródbłonka, 

FcγR  – ang. Fc-Gamma Receptors, grupa receptorów gamma na powierzchni komórek 

efektorowych, 

FDA  – ang. Food and Drug Administration, Agencja Żywności i Leków – USA, 

FR  – ang. Frame Regions, regiony zrębowe, 
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H  – ang. Heavy, łańcuch ciężki przeciwciał, 

HCP  – ang. Host Cell Protein, białka komórek gospodarza, 

HER2  – ang. Receptor Tyrosine-Protein Kinase, receptor ludzkiego naskórkowego 

czynnika wzrostu, 

HIC  – ang. Hydrophobic Interaction Chromatography, chromatografia oddziaływań 

hydrofobowych, 

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

ICH  – ang. International Council for Harmonisation of Technical Requirements for 

Pharmaceuticals for Human Use, Międzynarodowa Rada Harmonizacji Wymagań 

Technicznych dla Rejestracji Produktów Leczniczych Stosowanych u Ludzi, 

IEX  – ang. Ion Exchange Chromatography, chromatografia jonowymienna, 

L – ang. Light, łańcuch lekki przeciwciał, 

mAb2 – przeciwciało monoklonalne klasy IgG1, 

mAb3 – przeciwciało monoklonalne klasy IgG4, 

mAbs  – ang. Monoclonal Antibodies, przeciwciała monoklonalne, 

mv  – ang. Main Variants, warianty obojętne (piku głównego) przeciwciał 

monoklonalnych, 

NK  – ang. Natural Killers, rodzaj komórek efektorowych w organizmach kręgowców, 

NS0  – ang. Murine Myeloma Cells, linia komórkowa mysiego szpiczaka, 

pAbs  – ang. Policlonal Antibodies, przeciwciała poliklonalne, 

PEG  – ang. Polyethylene glycol, glikol polietylenowy, 

pI  – ang. Isoelectric Point, punkt izoelektryczny, 

UF/DF – ang. Ultrafiltration/Diafiltration, ultrafiltracja/diafiltracja, 

USP  – ang. Upstream Processing, grupa procesów mająca na celu przemysłowe 

wytworzenie cząsteczki aktywnej biologicznie (np. mAbs), 

V  – ang. Variable, części zmienne przeciwciał, 

5.2. Oznaczenia 

a  – parametr „a” empirycznej funkcji liniowej Ui,av = f(βi,ovl), 

Agg  – agregaty przeciwciał,  

AS  – siarczan amonu,  

b  – parametr „b” empirycznej funkcji liniowej Ui,av = f(βi,ovl), 

C  – stężenie, [mg mL-1 dla mAbs], [% w/v dla PEG], [M dla AS], [ng mL-1 dla DNA], 

[µg mL-1 dla HCP], 
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CnMP - proces wielostopniowego selektywnego strącania wariantów ładunkowych 

mAbs o przeciwprądowym przepływie strumieni procesowych, 

CsMP - proces wielostopniowego selektywnego strącania wariantów ładunkowych 

mAbs o krzyżowym przepływie strumieni procesowych, 

d  – średnia gęstość roztworu procesowego [g mL-1], 

E - efektywność – parametr jakościowy stosowany dla hybrydowego procesu 

rozdzielania wariantów, określający masę mAb2 rozdzielanego w procesie w 

przeliczeniu na masę złoża w kolumnie chromatograficznej [mg mL-1resin], 

EX  – ekstrakt uzyskany po SLE, 

F - frakcja uzyskiwana w procesie AEX, F1 – frakcja przepływowa, F2 – frakcja 

zatrzymywana na kolumnie, 

Feed  – roztwór pohodowlany CHO, roztwór wsadowy, [Rumanek i in., 2022]: Feed 

oznaczono jako F, 

HMWI  – zanieczyszczenia wysokocząsteczkowe, 

i  – numer stopnia procesu,  

j  – frakcja/strumień procesowy; Feed, S, P, Sol, EX, 

kv  – współczynnik podziału wariantu v, 

LMWI  – zanieczyszczenia niskocząsteczkowe, 

m  – masa [mg], 

Mono  – forma monomeryczna przeciwciała mAb2, 

ovl  – suma wszystkich wariantów ładunkowych mAbs, [Rumanek i in., 2024a]: ovl 

oznaczono jako mAb2 

P  – osad mAbs, 

PB - 50 mM bufor fosforanowy o pH 8.0, 

PEG  – glikol polietylenowy, 

PREC5  – strącanie w pH 5.0 - jeden z etapów wychwytu mAb2 z roztworu 

pohodowlanego, 

PREC8  – strącanie w pH 8.0 - jeden z etapów wychwytu mAb2 z roztworu 

pohodowlanego, 

σ  – konduktywność – przewodnictwo, siła 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 składnika do sumy powierzchni 

wszystkich pików uzyskanych na chromatogramie SEC-HPLC - dotyczy 

wychwytu mAb2 z roztworu pohodowlanego, 

SLE  – ekstrakcja ciecz-ciało stałe - jeden z etapów wychwytu mAb2 z roztworu 

pohodowlanego, 

Sol  – strumień roztworu precypitantu, 

U  – zredukowany ułamek masowy [% w/w], 

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

Y  – wydajność procesu selektywnego rozdzielania wariantów ładunkowych,  

YmAb2  – wydajność procesu strącania mAb2 z roztworu pohodowlanego CHO,  

βovl  – współczynnik redukcji całkowitego stężenia mAb2 [%], [Rumanek i in., 2022]: 

βovl oznaczono jako Y%, [Zimoch, Rumanek i in., 2023]: βovl oznaczono jako Recovl, 

φav  – współczynnik względnej redukcji av [%], [Rumanek i in., 2022]: φav oznaczono 

jako ΔUS,av/UF,av. 
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