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El presente informe cubre ®l tercer afo del proyecta ONUDI No.
DP/RLA/83/003, "Produccién industrial de penicilin-amidasa y su

uss para la obtencidn del acido b-aminopenicilanico”.

Uburante el pramer aldo de actividades ce entrent al personal
cubano en las instalaciones de BGenin S.A. de C.V. en México., en
la produccién del biocatalizador y del acidao &-aminopenicilanico
(6~AFA), a nivel de laboratoric y de planta piloto. Ademas, se
1nicid la produccién de 06,9 kg de biocatalizador en las instala—

ciones del Centro de Ingenieria Benética y Biotecnclogia de Cuba.

£l segunda aRo de actividades comen:za para Cuba en marzo de 1990,
por las razones ya erxplicadas en el primer informe. Para este
periodo de actividades, se program¢ la produccién de 0,3 kg (en
una primera etapa) y de 2,0 kg (en una etapa posterior), de
biocatalizador de penicilin-amidasa en instalaciones cubanas: la
evaluacién del potencial de transferericia al sector irdustrial de
la tecnologia desarrollada: y la concepcion de la instalacion
industrial para la realizacién de las prushas de hidrédlisis de
penicilina con @l biocatalizador producido. Se programd ademis,
la participacidn de un especialista cubano en la confeccion del

Libro Negro de la tecnologia escalada.

En los primeros seis meses de trabajo, se produjeror los primeros
0,5 kg de biocatalizedor v ®eo comenzd la produccién de los
2,0 kg restantes) se concluyd 1o referente al potencial de trans-

ferencia al sector industrial Yy 8¢ aefectud una vismita a México,

con #1 objetivo de participar en la conteceidn dol Libro- Negro de - -




%a f.cnéloqin & escala piloto.En logs seis neses finales del
sequndo ako, s terminod la produccién de los 2 kg de biaoccataliza-~
dor, incluyendo su tontrul de calidad y Bse concibié 1a
itnstalacidn para la realizacién de las pruebas de hidrolisis de
penicilina con €1 biocatalirador producido. Ademas se participé
N la reunidn técnica del proyecto, realizada sn Pogotd, Colom-
bia, en agosto de 1990, asi como en el FPrimer Congreso Ibero-
latinocamericanc de Eiotecno!ogia, celetrado en San José, Costa
Kica en noviembre de 1990, ovonde se presentaron los resultados

alcanzados por los participartes en ol proyectuon.

Durante este tercer ako del proyecto se adecuaron las instala-
ciones de la industria para procesar 110G ko de penicilina. Se
realizaron las hidrélisie correspondientes y se purificd =1 &~AFA
producido. Ademas, se confecciont un estudioc de factibilidad
técnico-aconbmica, que incluye tanto la produceién del biocatali-
2ader dp panicilina"amidasa;“como'la Produrcion de &—~AFA y ampi-

cillina en Cuba.

A continuacién se describen los objetivos fijaoos para el tercer

aflo de actividades, an mayqQr gradn de detalle.




OBJETIVOS

Los objetivos de trabajo y las actividades a desarrollar por Cuba

en esta etapa fueron los smiquientes:

B-Adecuacion de las instalaciones de acuerdo « la tecnulogia

desarrollada para la hidrélisi= de PGK.

B.1 Adquisicién del equipamiento.
B.2 Montaje del equipamiento.

B.3 Pruebas funcionales.

C-FProcesar 0.1 Jon de penicilina con ®#1 bijvcatalizador obtenido y

obtener 50 kg de &-AFA.

C.1 Preparaciédn del reactor.
€C.2 Operacion del reactor
C.3J Beparacién del 6-APA obtenido.

€.4 Control de calidad del &4-AFA obtenido.

D~Estudio en coleboracidtn con los paises participantes de la

factibilidad técnico—econdmica del provecto.

METODOLOBIA
Be emplearon las siguientes técnices analiticas:
~Daterminacidn de proteina (Lawry. 1951)

-Determinacion de 6-AFA por p-dimetilaminobenzaldehido (Balasing-

ham, 1972).

-Determinacidn del punto de fusidn del &6-AFA.




Las hidrélisis do la PGK se lleveron & cabo a las condiciones

establecidas previamente:

temperatura 37 °C

pH 7.4 -- 7.8
Relaciétn biocatalizador /HGK 100 - 120 Usq PGK
Tiempo de reaccion 2 - 2.5 haras
Pureza de la P35k Yo %

Actividad especifica media

fml hinratalirador 165 U/n F.H,

Para la purificacion dei 6-APA se ulilizé la metodologia 6-APA-S,
recomendada por la Dra. Toresas Reguero, con las recomendaciones
posteriormente incluidas en las concluniunes de su intorme. Esta
tecnologia de puriticacion (a le« escala estudiada por la

Dra. Reguero) se basa en lo siguientes

l.-Evaporacion del liquido prucedente del proceso de hidrélisis,

en un evaporador al vacio, bajo Jas siguientes condicionesy

Presidn: 23 pig.

T.ﬁpaaaturandclubaﬁonde-aqua&"30.C...

Temperatura del refrigerantes 10 - 1%

Agitacidn: posicidn &.

Volumen inicials 500 mi

Voluman final 240 ml

Concentracion de &-AFA:- -8B m@Aml.--
2.~Adicién de HC1 S0% hasta pH 4,53, aumentando la AgQlitacién

paulatinamente durante la OpEr&acion. Volumen de HC1 % % adicio-

nados 30.3 m). Volumen tinal:s 270.5 mL .




.

I.~Precipitacidn del 4-APA mediante 1a adicitn de EtOH al 96 %,
0.3 veces el valumen total: I35 mL. Vemparatura inicial antes de
adicionar @)l EtOH) % C. Temperatura del EtDH, 11 C. liempo de-

adicion B min., Temperatura final despues de la adicidn: S C.

4.-Mantener la suspensién en *frio y bajo agitacion durante 1
hara. Filtar at varin en fuirhner crn papel Whatman N2 1, doble.

Secar por {iotilizacion durante la noche.

RECOMENDACIONES ADICIONALES:

a)Filtrar el ligquido procederite del reactor de hidrélisis por un

tiltro de 0.4% p para eliminar impurezas.

b) E] ritmo de adicién del EtUH debe ser de 30 mL/min (en el caso

de esta eascala).

¢} El1 almacenamiento del producto obtenido se dehe harer en

trascos ambar, cerrados y en un lugar fresco y seco.

El esquema mostrado en la Fig. 1 ilustra el procedimiento segui-

do.
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DIABRAMNA DEL. PROCESO DE EXTRACLION CURIFICACION------ ---

&—-APA-AFA
Hidrélisis. Conc. hasta. HCL al 50%
de la PBK ——=====) 8%0% vol. inic, - ———=— > hasta pH 4,3
Odician EtOH 96%
Secar (—wee—mmaexe— Filtracion al <(-———————=~ 0,3 vol. mezcla
vacio

Aguas Madres

& APA H
HC1 al %0% Adicidn de Cloro-
hasta pH 2,0 --v=w==—=—= > formo 1:1 vol.
L}
Extracc. fase
Filtrar {(~——cace== HCL al 30 Z < Cloroforso con
al vacio hasta pH 2,0 KOH 3 M

> Becar =--=--==> AFA
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TANQUE DE |
PREPARACION b—j TANQUE DE
DE PGK RECEPCION
ALTRO PRENSA
REACTOR
HIDROLISIS
7 6y
9
SECADO EN TANQUE DE
BANDEJAS RECEPCION
DEL 6 APA KITASATO CON BUCHNER




‘para el eumplimiento del objetivo D del Proyecto, se tomaron los

datos y la experiencia de la empresa "3 de Marco". productora de
ampiciilina a partir de 6-AFA, juntu con i1a infurmacidn de la

Empresa Medicuba, importadora de &6-APA ¥y FGK en Cuba.

ESTRATESIA EXPERIMENTAL

En la concepcién de la instalacién andustrial para la realizacion
de las pruebas de hidrolisis de penicilina y le separacion del &6-
aPA. se utilizé toda la informaciGn disponible Uel proyecto.
Ademas se tuvo en consideracién el scuerdo tomade en la reunion
del proyecto, de agosto de 1990, donde se mudifica le cantidad de

penicilina G a hidrolizar a U,1 ton.

£l equipamiento empleado en las pruebas industriales fue el

siguientel

1.-Tanque de 25 L de volumen itntal, 20 L de volumen efectivo, con

agitacién acoplada, chaqueta vy termametro.

ORJETIVD: Preparacidn de la solucion de FGY y valentamiento & la

temperatura de hidrélisis (37 °C).

2.~-Filtro prensa de 20 x 20 cm. con placas de& Zeclita-Celulosa.
ORJETIVOY Filtrar la soiucién de FGK antes de alimaentarla al

r.actor{ para e@liminar particulas extrafas y evitar que estas

lleguen al reactor.

=.-Reactor de 25 L volumen total, 20 L volumen efectivo, con 4
batfles, agitacién, puertos para electrodo e pH vy termometro.
Fondo conico con malla y vAlvula de douncargh. lapa con tres

orificios vy tubos corraspondientes harta @)l fondo p&ra la entrada
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de solucian de PGK, &lcali y acido. Vasor.

ORJETIVO: Realizar las hidrolisis de la FGh bazo condiciones

cantroladas.

a.-~Tanque de 100 L de volumen eleclivo, chaqueta ¥y valvula de

fandon.

DBIETIVOs Recepcicnar la solucidn hidrotirada de FGE, conteniendo
&-AFA, AFA y PGK residual. Este tanque ue sohredisend con el
abjetivo de poder acumular el material de varias hidrolisis (si
fuera necesarioc). considerando gue ia velocidad de evaporacion

podria ser &l paso limitante del proceso.

5.-Rotoevaporadaores de & L, con baso termostatadu.

ODICTIVO: Concentrar la wolurian mdrajizada hasta un 80 7 del

voalumen inicial.

b.-Tangue de %0 L de volumen cicitivo, choqueta vy valvula e

fonda.

OBJETIVO: Almacenaie de la solucion concentr ada.

7.~Reactor de 2% L volumen total, 20 I. volumen etectivo, con 4
baffles, agitacion, puertos para electrodo Jde pH v termémetro.
Valvula de descarqga. Tapa con dos orificios y tubos correspon-
dientes Wasta @1 fondo para la ontrada de HCl al %0 %4 y EtOH.

Visor.

OBJETIVO: Acidificar la solucién cuncentrada y posteriormente

precipitar &l 6~APA con etanol al 96 %

A.-Fitesato de 10 L. com embudu Ruchtiner para filtracion al vacio.

NBJETIVO: Separacion del 4-AFA precipitado.




S.-Bandejas de acero inoxidable, de 4u » AG 2 5 ca.

ORIETIVO) Recouger @l 6-AFA ceparado para SRCarlo en ura estufa al

VYaCio.

10.~-Termostato de calenta =nto para el conlrol de temperatura

entre 20 y 80 C.

OBJETIVOs Controlar la temperatura de Jos tanques de preparacion

e hidrdlisis de FGk.

11.-Bombas peristalticas ().

OBJETIVO: Manipulacién de )las soluciones.

12.-Control de pH.

DBIETIVO: Control del pH en el reattour de hidrolisis.

13.-Tanques herméticos, presurizablez, de 5 L de volumen total,

t«" 2 &cido y dlcali (2).

14 ,~pH metro.
ORJETIVO: Medicion del pH en la acidificacion de 1a solucion de
PGK hidrolizada y posteriorments concentrada, asi como en la

reutralizacién de las aguan madres del 6-NPA precipitado.

iS5.~Estufa de vacio.

ODBJETIVD: Secado al vario del &-AFA.

&1 AFA broducido Nno se purificd, dejandose en soluciédn como
tenilacetato de potasio, dwspies dw nwulralizar las eguas madres

de la precipitacitn Jel &~APA Coie KOH 3IM.

16)




Durante la praimera etapa del presente periodo =e procedid a la

adguisiciéon del equipamiento concebido y montaje dei mismo. Una
vezr contluido €1 montaje, se realizaron las prugbas funcionales y
se@ redactaron los procedimientos patrones de operacion (PPO)
requeridas, para garantizar una OpEracién pstandarizada de 1la
inctalasidn. Culu Glllinu - esSTimO ampartante, va que en la
realizacién de las corridas expoerimentales era necesaria la
participacion de personal no entrenado previamente ; s@ preveia

la operacién por turrios.

Antes de comenzar las pruebas & este e6Cala, & realictd un entre-
namiento del personal técnico que colabores en esta etapa. Este
entrenamiento ronsisticd en la realizacidn de hidrédlisis a pequela

escala, asi como purificaciones de) &-APA obtenido.

Una vez instalados los equipos en la Flanta e éntihiatirns "R de
Marzo", radicada en las afueras de (Ciudad de | & Habang v ‘entrena-
do el personal adicional requerido, <o procedits a la realizacén

de las hidrdlisis programadas.

Se progrimé la realizacidén de 50 hidrélisis en un periodo de un
mes, Fara esto se operd con dos turncs de trahajo. a razén de
tres hidrolisis diarias. El paso limitante en todo c©] proceso de
purificacion rasulte ser la concentracicén del liquido procedente
de los procesos de hidrélisis, Fur esa razén st concibio 1a

instalacion de un tanque de 100 L., para la recepcidn de Ja
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*solucidn hidrolizada procedentes del reactour de 20 1., No obatantm, .

o orasiones fur necesario detewsr las hidrolisis. en espera de

la concentracién de los productos en el rotoevaporador.

Esto se conocia de antemano. ¥ lo mas correcio hubiera sido
disponer de otro equipo de mayor tamafio, o en su lugar sustituir-
1o por otro equipc de concentracion. Utra alterneliva hubiera
rido operar con una de lac varianles sin concentrar la solucidn
de hidrolisis. No obstante, na se siguiéd esia olternativa debido
a que ee reporta que 1o, rendimientos a escala de laboratorio

eran inferiores.

Después de la realizacion delas primeras 3% 1ade Slisiys sin difi--- - -
cultades, por un accidente de Lialbajo la carge de biocatalizador

se deteriord parcialmente. E=to owurrid productu de gue el tangque

que contenia ) agua amoniacal para el control del pH en el
reactor, quedd vacio cuando estaba terminando cl process y el pH

bajé hasta 6,8. La s0lucién que se tomé para continuar adelante

fue la de suplementar._500.g.de biocalizedor. al .reactor, para.com~._. - —_..

pensar la pérdida de actividad de la carqa original del tanque.

El porcentaje promedio de conversién de jas hidrdlisis realizadas
tue de un 93.8 %Z. En la Tabla 1 se muestran los resultados de las

hadrblii:n.

Le purificacidon del 6-APA, comn se menciont anterinrmente, se

realizé giguiendo ls metodoluygie propussta por la Dra. Teresa

Reguero {variante 9),.

En general se trata de un praiedimiento sencillo v reproducible.
No obstante la cuncentracidn v roloevaporador os una dificultad,

ye qun este equipo no es escalable para el procesamiento do
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grandes voldmenes. Aqui 1o idea) hubiera »ido estudiar la posibi--
lidad de emplear un evapurador de pelicula o un evaporador

centrifugo.

Do la misma manera, se dewcor LS U tnicau vl secado del &—-AFA por
liofilizacion, ya Que esto encareceria lw pruduccitn. En este

trabalo se empled una ectufa de vacio. secando & 3I0-32 *C.

El recobrado promedio e peso de la purificacion del &6-AFA fue
del 85.4 %, a diferencia del a&lcanzado el laburatorio, gue se
rs reporta de un 95 %. Achacamos la diterentia obtenida al cambio oe

escala.

En la Tabla Z se auestra el resumen de las puriticaciones del &-

AFQ,

El control de calidad del 6-AFA obtenido e realizéd determinando
¢l punto de fusiotn del producto ubitenido en lus diferentes lotes,
asd{ como la concentraci6n de 6-AFA pur @) método del p-
dimetilaminobenzaldehidc (Balasingham 1972). contra una curva

patron preparada con &6-APN de calidad extra puro.

La pureza del 6-AFA obtenido en los procesos de puriticacién, se
determiné pesando uns cantidad tija del 6-AFA producida y deter-
minando su concentracion por €] método del p-
dametilaminobenzaldehido. L.a pureza promedio del 6~AFA producido,

determinada de esta manere, fue dei 93.7 %.




- grandes volumenes. Agui lc ideal hubiera sido estuciar la posibi-

ladad de emplear un evaporador de pelirula o un evaporador

-

centrifugo.

De la misma manera, se descartt de inicio el secacu del &4-APA por
liofilizacion, vYa que estc euwcareceria la produccidtn. En este

trabeajo se empled una estiuta de vario, secando a I0-3I2 °C.

El recobrado promedic en peso de la purificacior del 6-~-APA fue
del 83.4 %, & diterencia del alcancado €l laboratorio, que se
reporta de un 9% %. Achacamos la difercncia ohtenica al cambio de

escala.

En la Tabla 2 s muestra el resumen de las purificaciones del &

ArA.

El control de calidad Jel &-APA obtenido se rral:izé determinando
el punto de fusiodn del produclu obtenido en los diferentes lotes.
ési como lk concentracidén de &-APA por el metodo del p-
dimetilanminobenzaldehidu (Balasingham 1972), cortra una curva

patrén prepsrude Lon 6-APA de calidad extra puro.

La pureza del 6-AFA oLtenido en )nos procesos de purificacion, se
determind pesando una cantidad fiva del &-AFPA producido v deter-~
min.nqé su concantracidn poyr el método del p-
dzmatiiaminobonzaldahido. La pureza promedic del &~APA producido,

determinada de esta manera, fue del 91.7 %.

N
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% CONVERSION

VDONCADUN

93.7
94.6
94.46
94.4
9.8
92.5
91.93
91.6
94.8
3.0
93.0
9.6
92‘6
92.9
94.2
94.6
95.4
93.0
94.3
9.7
94.4
93.6
95.98
94.2
93.7
92.0
91.8
4.3
95.2
95.6
94.6
92.3
a8.7
DESECHADA POR TIEMPO EXCESIVO
94.3
94.1
93.3
92.4
93.6
96.3
94.4
2.7
92.9
93.8
92.8
93.4
92.9
93.3
94.8
93.8

1.79
1.82
1.79
1.81
1.76
1.62
1.80
1.78
1.79
1.8
1.77
1.77

1.79

1.76
1.81




TADLA 21 PURIFICACION DEL &4-APA

PROCESBD &-APA &—-APA PUREZA L REC. PTO.FUSION
INIC., FINAL % EN PESO (°C)
(B) (8)
1 1Ves. 4 817.0 90.0 87.0 210
2 1033.3 824.3 92.1 83.0 211
3 1083.93 820.6 91.9 684.8 211
4 1093.2 834.1 92.7 8%.46 212
S 1044 .46 821.9 90.9 86.9 211
& 1030.1 999 .2 91.4 84.7 212
7 1018.9 786.6 9C.> 85.3 211
a 1020.1 7946.6 92.3 B4a.6 210
9 1033.7 g21.8 93X O 83.7 213
10 1037.% 810.0 90.4 84.7 210
11 10338.6 803.7 1.3 83.0 213
12 1073.7 831.2 90.8 83.1 210
13 1031.2 813.3 91.% 86.2 212
14 1034.8 803.9 92.4 84.1 211
& ] 1049.0 819.6 91.6 85.3 211
16 1033.3 829.0 92.8 4.8 212
17 1062.4 828.0 90.0 B6.6 210
18 1097.9 837.0 92.9 87.2 211
19 1050.1 825.1 as.7 87.46 211
20 1063.7 825.9 91.3 84.7 210
23 1081.2 834.0 92.9 83.4 211
22 1042.3 822.0 93.0 84.8 212
23 1063.9 818.4 90.0 3.5 210
24 1049.0 812.2 93.4 82.9 211
25 1043.4 810.1 92.1 84.3 210
26 1024.5 798.2 88.7 83.1 210
27 1022.3 808.6 93.5 84.6 211
28 1092.5 824.9 92.1 83.1 211
29 1060.1 807.0 90.2 694.4 2113
30 10464.6 821.9 90.3 8.5 212
3 1083.93 824.0 91.7 85.3 251
€ 32 1027.9 793.3 90.9 84.9 211
33 987.8 828.4 93.6 89.6 210
34 NO SE PROCESD
33 1052.4 872.3 92.4 89.7 211
36 " 1047.9 838.7 94.6 8a.46 212
37 .. 1039.0 803.6 91.1 64.9 211
38 T 102%.0 813.4 93.0 #9.V 212
39 1064.6 837.7 92.9 es.? 211
40 1072.4 844.0 91.2 86.3 210
41 1091.2 809.9 89.9 8.7 211
42 1032.3 010.1 Q4.1 83.4 2114
43 1034.3 800.8 €9.7 86.3 210
44 1044,.4 804.2 88.8 84.7 212
45 1033.4 814.9 93.14 84.7 2113
46 1040.4 820.9 92.1 85.7 2114
47 1034.5% 792.0 90.9 84.6 211
48 1041.2 616.4 91.6 83.6 212
49 1098.7 833.5 93.0 B84.9 211

30 1044.46 827.2 92.4 3.7 211




ACTIVIRAD R

Cotudic ds Cactibjilidad Téupagorbconomarn

Como parte dol proyecto ONUDI del programa regional de Biotecno-
logia "FProduccion Industrial de Fenicilin Amidasa" y Su uso en la
obtencien del acido &6 amino penicilanicu wwe ha mlaborado esteo
estudic preliminar nue incluye la produccion del Acido & amino
penicilanico (& APA) & partir del bitcatalizador obtenido por la
tecnologia desarrallada en este proyeclu, Ja obtencion de ampi-
cillin trihidratado BFB0 nor una tecnnlogia de la Flanta Farma-

cevtica 8 de marzo de la Habana.

1.- Acido & amino penicilanico (& APA)
Rase fe Calculo 1 Kg de & FFA

Consideraciones:
a) %@ considera gque 1o lddrolisis Liene un £4Y Je recupRraeién on
peso de &APA. Esto viene dado port

fureza PBKs 96 7%

Conversién estequiométrica & AFA/FBK1 587

Conversian media de la hidrolisis $2%
b) El recobrado de la purificaciéon del &6 APA es de un 8%%4 (a

escala de Laboratorio fue de un 94% como promedic).

c) E1 AFA se deja en wolucién comc ftenilacetato de potasio (FAK),
o Sea, NO s® extras y puritica como lo plantea el proyecto,
fundamentalmente por @l empleu Ue cloroformo, que &s un insumo de

importacion.

d) Para producir i kg de & AFA pusde congiderarss QUi & CONBUMAN
n.0087 Kg de hinratalizadnr.Fwic w4 basna en considarar que una

carga de biocatalizador puede utilizarce duraite 400 caclos vy la

1/

e s s




Targa recesaria para batches de 22 kg de FhGE es de 1.45 Ka de

biocatalizador base humeda (163 U/a hase nameda).

¢) 5S¢ ha considerado una recuperacion de etanal del 7% %.
f) lLos costos de elaboratidir (Que incluyen envruia. salarios,
amortizacién v manterimientcs) tueron establecidos teniendo en

cuenta la instalaciédn y personal ya existente en la planta.
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CALEUL OGS

Costuo U.S.D % del total
PGX AR.4&3IGN Q0.1
M.Prima 1.928Y 3.0
Elaboracioén 2.1444 3.
Biocatalizador 2.3500 2LA
* &£5.04%88 IGO0
Nota: El costo del biccatalizador se tomé de) primer ra2porte

técnico del proyecto (2do &R de actividades) presentado por

LIEFMTLIOR (LUuUs) ayUBTIO € LYY, 0N U COSTO pGI- kG 0@ J0VU USD.

Como puede observarse, ¢! maryur componente del costo de
produccion lo constituye la FGBE (90.1%). De pcder disponerse de
esta materia primae, o] coeto de produccion el &4-AFA se
eabarataria en gran medida, CGomo &s sabido, los qrandes produc-
tures de PGBK imponen un precic en &l mercado mundial, que hace

que aquellcs que tienen que adquirir esta materia prima. no sean

competitivaos.

El precio de la penicilinas es de 1991,

2.~Ampicillina trihidrata BF8O

Consideraciones:

a)Se cong}dnrb un rendimient minim: de 1.5% Kg de ampicillina

por Kg de & APA.

b)8e considerd un 7%5% de recuperscidn de wolventes.

c)los costos do mlaboracién son los reales de la Planta producto-

'f‘a

UulE]l coasto del &-AFA eu tie 1990,

fht




talculos:

& APA
Otras M.Primas
Elabaracidén

Total

Costn U.S.1

41.7&677

21.0004

$465.0354

% del total

b4,

ery v
YO

Q

i

1000

% .- Cspsulac do Nmpicillina trihigrata HPFHO

a) Considerando un 195% de merma en Lodo &l proceso.

SO0 mo

Calculo por 100w céapsulas Cousto u.s.b

Ampicillina
Trihidrato EBPBO
Urtras M.rrinas

Elahoracidn

total

RESUMEN

P B S - P

1.0119

?

+ 42,1

A
w
[ ]

Costo de produccion de 1 Kg de & AFA

" de Amp.BPBO
tritaadratn

200 mg
Costo U.S5.D

18,6977

6%.0%588 USD/kg

65.0334 "

" 1000 cap.de Amp, 300 BFB0O 42,1255 USD

250 BF80 23,0126 "

El valor de la importacion de i ku de ampicillina y de 1 Kg de

/., APA tienden a estabilizarce en 75.0 y 70.0 U.8.b. respectiva-

mente on o] marcado internacional.

El precio de exportacidon de 1000 capsulas oo ampicillina 500 mg.

puede alcanzar &l valor de 65 U.S.D. v ¢l de 1000 capsulas de 230

mg. de ampicilline &l de 32 u.8.D.




Notat No se incluye € este intorme el analisis de la inversion
para la produccian del biccatalirador pues fue presantado en el
2do alko de actividades primer reporte teenico agosto 1990 ).
Para e} rasto del procest seria adecracidn de las instalaciones

ya existentes.

CONCLUGIONES

i.-Se proyecto y preparo una instalacidn piloto, donde se hidro-
jizaron 100 kg de PGK, utilizando el birotatalizadolr de panicilin

{ amidasa, desarrolado en este proyecto.

2.-Se produjeron 40 kg def 6-AFh, utiiizando una twcnologia de
purificacibn desarrcilada en ente proyetlo. La pureza promedio
1 recobrado promedio del

del &-AFA obtenido fue de %1.7 %“.

&-hrAa tuo de 85.4 %.

proceso de purificacién del

5. -lLos estudios de factibilidad Lécnico-econOmica muestiran que la

produccion de o-AFA mediante la tecnoloqia desarrallada &8s rent-
able. No obstante, el margen df rentabilidad no es muy amplio, Y@
que el costo de produccion del &-AFA por esta tecnolngia resultod
aer dJw UNOK L8 USD/kg, mientras qume i precio eb el mercado
b/kg. Exta sjtuacion &e extra-

mundial-astd alrededor de joe 70 Un

pola a la praduccion de ampicillina.

4.-8i ea desea tener un prDCeSO"dE"pt"oducc-i't‘in- de..b=APA. Y. su%
cntabilided, #9 necesario dispaner

deriveaduws d€ una buaena ¥

on da MUK me:d1ante un procesn rentablw.

Lambiér de la producti

S.~la produccibn de formas Lerminadas de ampiuill;na tiene un

maraen de rentabilidad relativamente ajto.
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