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Resumo do Projeto Final de Curso apresentado a Escola de Quimica como parte dos
requisitos necessarios para obtencao do grau de Engenheiro Quimico.

AVALIACAO DE UMA PLANTA DE PRODUCAO DO BIOFARMACO
FATOR VIII RECOMBINANTE EMPREGANDO UM SIMULADOR DE
PROCESSOS

Valter Silva Couto
Dezembro, 2010

Orientadoras: Aline Machado de Castro, D.Sc.
Prof2. Leda dos Reis Castilho, Dr.-Ing.

O presente trabalho apresenta o projeto e a simulacdo de um processo de producao de
Fator VIII recombinante (rFVIII), com o objetivo de avaliar a viabilidade economica de uma
planta industrial, cuja capacidade seja suficiente para atender a demanda da populacao
brasileira para este biofarmaco.

O Fator VIII recombinante é utilizado em terapias de reposicdo para individuos com
hemofilia do tipo A, uma coagulopatia hereditaria caracterizada pela deficiéncia ou
anormalidade deste fator de coagulacao sanguinea, que, junto a outros componentes do
sistema de coagulacao, atua na contencao de sangramentos em vasos danificados.

A hemofilia do tipo A é a coagulopatia hereditaria com maior nimero de diagnosticos.
Atualmente, o Ministério da Satude é responséavel pela importacao e distribuicao do Fator VIII
para cerca de 8.500 hemofilicos do tipo A, com um custo de cerca de 80,5 milh6es de doblares
por ano.

Utilizando-se uma ferramenta computacional, o simulador de processos SuperPro
Designer®, avaliou-se a viabilidade do empreendimento, comparando-se os resultados
obtidos para o processo proposto com aqueles de outros cenarios possiveis. Entre as variaveis
avaliadas estdo a atividade especifica da proteina de interesse e o nivel de expressdo de rFVIII
pela linhagem celular utilizada. Foram também avaliadas varia¢Ges nos aspectos economicos
do processo, tais como preco de venda do produto e custo de matérias-primas.

O processo proposto mostrou-se altamente viavel e bastante vantajoso com um investimento
total estimado em 23,5 milhdes de ddlares para uma capacidade de 800 milhdes de UI de
rFVIII por ano, oferecendo lucro liquido anual de 96,5 milhoes de doélares e taxa interna de
retorno de 232 %.



Abstract of Graduation Final Project presented to Escola de Quimica as a part of the
requirements for obtaining the degree of Chemical Engineer.

EVALUATION OF A PLANT FOR MANUFACTURING THE
BIOPHARMACEUTICAL RECOMBINANT FACTOR VIII USING A
PROCESS SIMULATOR

Valter Silva Couto
December, 2010

Supervisors:  Aline Machado de Castro, D.Sc.
Prof. Leda dos Reis Castilho, Dr.-Ing.

The present work presents the project and simulation of a process for the production of
recombinant Factor VIII (rFVIII), aiming to evaluate the economic viability of an industrial
plant, designed to have a capacity sufficient to meet the demand of the Brazilian population
for this biopharmaceutical.

Recombinant Factor VIII is used in replacement therapies for individuals with hemophilia A
patients. Hemophilia A is an inherited coagulopathy characterized by the deficiency or
abnormality of this blood coagulation factor, which acts in combination with other
components of the coagulation system to contain blood loss in damaged vessels.

Hemophilia A is the inherited coagulopathy with the hightest number of diagnostics.
Presently, the Brazilian Ministry of Health is responsible for importing and distributing
Factor VIII to about 8,500 hemophiliacs, at a total cost of about 80.5 million US dollars each
year.

By using a computational tool, the process simulator SuperPro Designer®, the economic
feasibility of the project was assessed and the results obtained for the base case were
compared to those of other possible scenarios. The specific activity of the protein of interest
and the FVIII expression level of the recombinant cell line are among the evaluated variables.
Variations in the economic aspects of the process, such as the product selling price and the
raw materials costs were also evaluated.

The proposed process proved to be highly feasible and quite advantageous, requiring a total
investment estimated in 23.5 million US dollars for a production capacity of 800 million IU
of rFVIII per year, providing an annual net profit of 96.5 million US dollars and an internal
return rate of 232 %.
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I. INTRODUCAO

O presente trabalho apresenta o projeto e a simulacido de um processo de producao de
Fator VIII recombinante (rFVIII), com o objetivo de avaliar a viabilidade econémica de uma
planta industrial cuja capacidade seja suficiente para atender a demanda da populacao

brasileira para este biofaArmaco.

O rFVIII é um farmaco utilizado em terapias de reposicao para individuos com hemofilia do
tipo A, também conhecida como hemofilia classica. A hemofilia é uma coagulopatia
hereditaria caracterizada pela deficiéncia ou anormalidade dos fatores de coagulacao
sanguinea, em sua maioria proteinas, que atuam na manutencao da hemostase, ou seja, na

contenc¢ao de sangramentos em vasos danificados (Silveira et al., 2005).

Como ponto de partida para a elaboracao deste trabalho, foi tomado o Projeto de Conclusao
do Curso de Engenharia Quimica realizado por Silveira et al. (2005), nesta Instituicdo. No
referido trabalho, com base em dados da literatura e em conhecimentos acumulados no
Laboratério de Engenharia de Cultivos Celulares do PEQ/COPPE/UFRJ, as autoras
propuseram um processo de producao de rFVIII baseado no cultivo de células CHO (chinese
hamster ovary cells - células de ovario de hamster chinés) em modo continuo com reciclo
celular (perfusao), utilizando hidrociclones como equipamentos de retencao das células. As

etapas de purificagao propostas resultaram em rendimento global de 43 %.

No presente trabalho, uma anélise aprofundada do processo proposto pelas autoras citadas,
incluindo a avaliacdo de diferentes cenarios, sera realizada utilizando-se uma ferramenta
computacional (SuperPro Designer®, versio 6.0, edi¢io Academic Site, da empresa
Intelligen, Inc. — SPD). O uso do SPD nesta avaliacao facilita tal analise comparativa entre

diversos cenérios.

O processo de coagulacao do sangue € descrito detalhadamente em Silveira et al. (2005). De
maneira simplificada, trés fases constituem o processo hemostatico, devendo ocorrer em
conjunto para a adequada formacao do coagulo e, consequentemente, para a contencao da

hemorragia:

* a fase vascular, mediada pelo sistema nervoso auténomo, que resulta em
vasoconstricao direta da area dos vasos sanguineos danificados, reduzindo a perda de

sangue;



* a fase plaquetaria, que ocorre pela ativacdo de plaquetas pelas proteinas

subendoteliais, resultando na adesdo de plaquetas ao local da lesao; e

* a fase de coagulacdo, que envolve um complexo sistema de coagulacao, da qual
participam diversos fatores e co-fatores de coagulacao e da qual resulta uma rede de

fibrina, estabilizando o trombo plaquetario.

A deficiéncia no fator de coagulacao VIII, também conhecido como fator anti-hemofilico,
caracteriza a hemofilia do tipo A. Esta condicao é classificada de acordo com o nivel de
atividade coagulante do Fator VIII no plasma sanguineo. Considerando a definicao
internacionalmente aceita de que uma unidade internacional de atividade (UI) de FVIII
corresponde a atividade encontrada em um 1mL de plasma sanguineo em individuos
normais, a Organizacdo Mundial de Satde (OMS) recomenda classificar como pacientes
graves aqueles que possuem atividade de FVIII no plasma inferior a 0,01 Ul mL™ (ou < 1 %);
moderados aqueles que possuem entre 0,01 e 0,05 Ul mL™* (1% a 5 %); e leves aqueles que

possuem entre 0,05 e 0,40 Ul mL™* (MS, 2006).

A hemofilia A é transmitida de modo recessivo ligado ao cromossomo X, sendo, portanto,
mais comum em homens. A prevaléncia é estimada em 1:10.000 homens. E a coagulopatia
hereditaria mais comum, correspondendo, no Brasil, a 62,30 % dos diagnosticos em 2007,
segundo dados do Ministério da Saude (MS, 2008)®.

O tratamento da hemofilia A consiste em terapias de reposicao, por administracido de
concentrados de Fator VIII obtidos por fracionamento do plasma ou pela utilizacao de células
animais geneticamente modificadas para producao de Fator VIII recombinante. Este ultimo
método de obtenc¢do tem se tornado preferencial devido ao fato de ser independente do

plasma de doadores .

Na producdo de concentrados de fator VIII derivados do plasma (pdFVIII), o Fator VIII
nativo é fracionado do sangue de doadores, ap6s analise quanto a presenca de virus, por meio
de um dos véarios processos de fracionamento existentes. O produto final é filtrado,
esterilizado, sendo armazenado em frascos e, entao, liofilizado. Os frascos sao

subsequentemente lacrados a vacuo ou preenchidos com gas inerte (por exemplo, N,), e

estocados a temperaturas abaixo de 8 °C até o momento do uso (Walsh, 2003).

1 De fato, a coagulopatia de maior prevaléncia é a doenca de von Willebrand. De acordo com Amorim Filho
(2010), a prevaléncia é de 1:100 nascimentos, mas é de dificil diagndstico e apenas 5% dos casos sdo do tipo
mais grave.



O Fator VIII recombinante é obtido a partir de células de mamiferos transfectadas com o
gene humano. Industrialmente, sao usadas linhagens de células CHO ou BHK (baby hamster
kidney cells - células de rim de hamster neonato), pois as mesmas sao capazes de sintetizar
de forma adequada a molécula de FVIII, a qual é muito grande e altamente glicosilada
(Bodeker, 2006).

A molécula de Fator VIII é dividida em seis dominios: trés dominios A, dois dominios C e um
dominio B, com 3 pequenos dominios acidicos a1, a2, e a3 separando os dominios A. Esses
dominios estao organizados na sequéncia: NH,-A1-a1-A2-a2-B-a3-A3-C1-C2-COOH. No
organismo, o FVIII consiste em um heterodimero, formado por uma cadeia leve de 80 kDa
(dominios a3-A3-C1-C2) e uma cadeia pesada de 90-210 kDa (dominios A1-a1-A2-a2-B), e
contém sitios de interacdo com outros fatores de coagulacao, com fosfolipideos e com ions

metalicos (Amable, 2008).

Através da delecao do maior dominio (dominio B), que nao esta presente na forma ativada do
Fator VIII, foi possivel obter uma molécula ativa de menor tamanho, composta de uma
cadeia leve de 80 kDa associada a uma cadeia pesada de 9o kDa. Sao disponibilizados no
mercado, hoje em dia, medicamentos contendo tanto a proteina integral (Kogenate®, da
Bayer; Helixate®, da CSL Behring; Recombinate® e Advate®, da Baxter), quanto aquela sem o

dominio B (ReFacto® e Xyntha®, da Wyeth/Pfizer) (Rippner et al., 2010).

Atualmente, o Ministério da Satide é responsavel pela importacgao e distribuicao do Fator VIII
para cerca de 8.500 hemofilicos do tipo A, com um custo de cerca de 80,5 milhoes de
dolares (USD) por ano (Amorim Filho, 2010). Com a criacdo da Empresa Brasileira de
Hemoderivados e Biotecnologia (Hemobras), em 2004, o Governo pretende reduzir a
necessidade de importacao e buscar a auto-suficiéncia na producao deste fator sanguineo e

de outros medicamentos para uso em hematologia/hemoterapia.

Este ano, iniciou-se a construcdo da fabrica de hemoderivados da Hemobras no estado de
Pernambuco, com o inicio da operacdo previsto para 2014 (MS, 2010). No entanto, a
capacidade de processamento de plasma nesta fabrica s6 sera suficiente para atender, no
maximo, a 37,5 % da demanda brasileira por Fator VIII devido & limitada disponibilidade
de matéria-prima (plasma) (CGEE, 2006), além de nao solucionar a questdo do risco

potencial, embora reduzido, de transmissao de patégenos através do plasma de doadores.

2 Este valor, como se verifica nos célculos apresentados na se¢do IV.1, esta superestimado.



Por outro viés, nota-se que a tecnologia de producao do rFVIII esta estabelecida ha cerca de
vinte anos, de modo que varias das patentes relativas a producao deste biofarmaco devem
expirar nos proximos anos. Oportunamente, discutem-se, dentro das agéncias regulatdrias de
varios paises, normas para regulamentar a entrada no mercado dos chamados biossimilares,
termo mais utilizado para designar o que seriam os medicamentos baseados em biofarmacos

ja comercializados, cuja patente tenha expirado.

Diante deste cenério, é grande o interesse em se avaliar a viabilidade da implantacao de uma
planta para producao do Fator VIII recombinante no Brasil. Nos capitulos a seguir, serao
revistos os aspectos relativos: ao mercado brasileiro para o Fator VIII recombinante, com o
objetivo de se definir a capacidade de produgdo da planta; aos processos atualmente
empregados na producdo deste biofArmaco, nos quais se baseou o processo ora proposto; as
potencialidades e limitacdoes dos simuladores de bioprocessos, para que se possa fazer uma
avaliacdo critica dos resultados obtidos; e a avaliacao econdmica, que apontara a viabilidade

do projeto e seus pontos criticos.

Ainda, serao detalhados o processo de producao de rFVIII proposto, os modelos utilizados no
SPD, a simulacgao realizada e a respectiva analise econdmica. Finalmente, serao discutidos os

resultados obtidos.



II. REVISAO BIBLIOGRAFICA

I1.1. Analise de mercado

De acordo com Chauvel et al. (2003), antes de qualquer analise que se proponha a
demonstrar a viabilidade ou inviabilidade técnica ou econdmica de um projeto de natureza
industrial, deve-se ter em mente o contexto em que este se insere. E preciso reunir uma
quantidade de informacdo sobre as caracteristicas do local onde a planta industrial sera
construida e sobre os mercados nos quais as matérias-primas serdo encontradas e os

produtos, vendidos.

Neste sentido, os autores descrevem trés situacoes determinantes para a definicio da

capacidade da planta:

= Matérias-primas e produtos estao facilmente disponiveis no mercado:
nesta primeira situacao, a competitividade é obtida através do baixo custo do produto,

isto é, o processo deve ser mais eficiente e economico do que os ja existentes.

* Disponibilidade limitada de matérias-primas e grande mercado para os
produtos: neste caso, o preco do produto deverd ser o preco do mercado,
considerado fixo, enquanto que o preco e a qualidade das matérias-primas podera
variar bastante conforme o fornecedor. Assim, a competitividade da planta dependera
de uma diferenca minima entre o preco dos produtos e o custo das matérias-primas,
sendo também funcio do custo de produgio e do investimento necessario para uma

dada producao.

= Matérias-primas disponiveis e mercado limitado para os produtos: nesta
situacdo, as chances de sucesso do empreendimento sdo limitadas, uma vez que,
embora as matérias-primas sejam obtidas a um preco de mercado, fixo, nao ha
oportunidade de venda que justifique a construcdo de fabricas com grande
capacidade. Nao ha, portanto, o beneficio da economia de escala e os precos serao

elevados.

No caso especifico do Fator VIII recombinante, a segunda situacao parece ser a mais realista.
De acordo com Avery et al. (2003), a demanda por rFVIII excede a oferta e as empresas
fabricantes conseguem vender tudo o que produzem. Isto também é afirmado por Garber
(2000), que relata uma séria crise de abastecimento deste farmaco devido a maneira rapida
com que os hemofilicos passaram a adotar o medicamento recombinante em detrimento do

pdFVIII e devido ao crescente uso profilatico do Fator VIII para prevenir sangramentos.



Do ponto de vista da disponibilidade da matéria-prima, deve-se ter em conta que os
biofarmacos mais complexos, tais como o rFVIII, produzidos por tecnologias recombinantes,
sao caracterizados pelo proprio processo de producdo. Isto é, dada a complexidade das
moléculas, a determinacdo apenas das caracteristicas analiticas e bioquimicas nao é
considerada suficiente para o lancamento no mercado. O licenciamento é feito para o
processo especifico, que nao pode ser alterado sob pena de haver que licenciar o “novo
produto” (Alves et al., 2008). Além disso, uma vez que a qualidade do produto é muito
sensivel a minimas variacoes na qualidade das matérias-primas, o fornecedor nao podera ser

facilmente substituido.

No caso do Brasil, a aquisicao de Fator VIII é de responsabilidade do Ministério da Satde,
que disponibiliza atualmente cerca de 35.000 UI por paciente hemofilico por ano, tendo sido
importados 350 milhées de Ul a cerca de USD 0,23, cada, em 2009 (Amorim Filho, 2010). A
previsao é de que o processamento do plasma na fabrica da Hemobras poderia fornecer até
90 milhées de UI por ano de pdFVIII (CGEE, 2006), o que mostra que a demanda brasileira
devera ser suplementada pela importacao de pdFVIII ou rFVIII ou producao do rFVIII.

Tendo sido diagnosticados 8.547 pacientes com hemofilia A no Brasil em 2010 (CGSH,
2010), verifica-se que a prevaléncia atual desta coagulopatia é de 0,90 casos para cada
10.000 homens. Em 2007, a prevaléncia calculada era de 0,73 casos de hemofilia A para cada

10.000 homens (MS, 2008).

Segundo Pio et al. (2009), em diversas populacoes étnicas e geograficamente distintas ja
estudadas, a prevaléncia da hemofilia A é de 1:10.000 nascimentos masculinos. Esta
frequéncia parece nao variar consideravelmente entre as populacoes e tem sido mantida por
um equilibrio entre a perda de mutacoes, por exemplo, no caso de um paciente com hemofilia
que tem somente filhos homens e nao transmite aos mesmos a doenca, e o aparecimento de

mutacdes espontaneas.

Desta forma, é razoavel o calculo da demanda de rFVIII com base na projecao da populacao
brasileira, tal como procederam Silveira et al. (2005), como premissa para o calculo da
capacidade da planta de producao deste biofarmaco, conforme sera mostrado no item IV.1 do

presente trabalho.



I1.2. Processos de producao de Fator VIII recombinante

O Fator VIII, assim como outros fatores de coagulacao anteriormente obtidos apenas a partir
do fracionamento do plasma, tem sido produzido a partir de rotas biotecnologicas como uma
solugdo para a baixa disponibilidade de plasma sanguineo e para o risco potencial de
contaminacdo viral do plasma de doadores. A Tabela 1 mostra alguns medicamentos
disponiveis no mercado, constituidos de fatores de coagulacao obtidos a partir da tecnologia
do acido desoxirribonucleico (DNA) recombinante. Além dos listados abaixo, estdo sendo
desenvolvidos medicamentos contendo outros fatores sanguineos, tais como Fator de von
Willebrand (vWF), Proteina C e Antitrombina III (Bodeker, 2006).

Tabela 1. Fatores de coagulacio recombinante licenciados.
(adaptado de Mellado e Castilho, 2008; FDA, 2010)

Proteina recombinante Marca Empresa Registro
Fator VII ativado (rFVIIa) NovoSeven®  Novo-Nordisk 1996
Fator VIII (rFVIII) Recombinate® Baxter Hyland Immuno 1992
Kogenate® Bayer HealthCare 1993
Helixate®FS  CSL Behring 2000
Kogenate®FS Bayer HealthCare 2000
Advate® Baxter Hyland Immuno 2003
Fator VIII, dominio B deletado (BDD-rFVIII) ReFacto® Wyeth/Pfizer 1999
Xyntha™ Wyeth/Pfizer 2008
Fator IX (rFIX) BeneFix® Wyeht/Pfizer 1997

Verifica-se, assim, que a producao de Fator VIII recombinante para terapias de reposicao
para hemofilia A ja estd relativamente estabelecida, com alguns medicamentos aprovados

para comercializacao ha mais de quinze anos.

As principais questoes que se colocam no desenvolvimento de um processo para producao de
proteinas recombinantes em culturas celulares estao relacionadas ao sistema de expressao,
isto é, a linhagem celular geneticamente modificada, a composicao do meio de cultura, ao
sistema de cultivo celular, ao processo de purificacao, a inativagao viral e a formulagdo. Sao

nestes aspectos que os produtos acima diferem entre si.

A seguir, serdao apresentadas as principais diferencas entre os processos de producao de
rFVIII. Note-se que o Helixate® é produzido sob licenca da Bayer, empregando a mesma

tecnologia de producao do Kogenate®.



I1.2.1. Sistema de expressao

Proteinas complexas, como o Fator VIII, requerem modificacoes poOs-traducao para
apresentarem completa atividade biologica, as quais sao corretamente realizadas apenas em
organismos superiores. Por exemplo, uma destas modificagoes pds-traducao, a glicosilacao,
requer uma extensa série de etapas de processamento, realizadas no reticulo endoplasmatico

e no complexo de Golgi (Butler, 2008).

Assim, células eucaridticas, que tém capacidade metabélica de realizar este tipo de
modificagao, sdo as hospedeiras preferidas para a producao deste tipo de biofarmaco. Células
de mamiferos, particularmente CHO e BHK, sdo utilizadas na industria farmacéutica pelo
fato de seus padroes de glicosilacao caracteristicos serem similares aos padroes humanos

(Butler, 2008).

O Fator VIII é uma das maiores moléculas ja clonadas com sucesso. Trata-se de uma proteina

com cerca de 290 kDa e altamente glicosilada, conforme representado na Figura 1.

cadeia pesada 90-210 kDa

| | |
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cadeia leve 80 kDa

25 vezes N-glicosilada

Figura 1. Representagio esquematica do Fator VIII humano nativo.
(adaptado de Bodeker, 2006)

Para a producido do Recombinate® e do Advate®, sdo utilizadas células CHO transfectadas
com o gene do Fator VIII humano. As células também possuem o gene do vVWF humano, de
forma que expressam ambas as proteinas ao mesmo tempo, com o objetivo de estabilizar o
rFVIII em meio livre de soro. Segundo Gomperts et al. (1992), a escolha das células CHO
apresenta como vantagem o fato de ser uma linhagem celular bem caracterizada, com baixa
atividade proteolitica e ja utilizada para expressar diversas proteinas recombinantes, ja
havendo bastante experiéncia a respeito da seguranca, meio de cultura e caracteristicas de

crescimento.

O ReFacto® é produzido a partir de células CHO transfectadas com o gene do Fator VIII

humano, mas que nao possui o dominio B, o qual, como mencionado anteriormente, nao esta
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presente na forma ativada do Fator VIII. Neste caso, as cadeias de 90 e 80 kDa sao

diretamente ligadas através de um peptideo de 14 aminoacidos (Bodeker, 2006).

O Kogenate® é produzido a partir de células transfectadas com o gene integral do Fator VIII
humano. A linhagem utilizada, porém, é a BHK. Além disso, o gene foi amplificado para se
obter um grande ntimero de copias no genoma da hospedeira. Neste caso, a estabilizacao do
rFVIII n3o é alcancada por meio da coexpressao com o vWF, mas por meio de substancias

organicas sintéticas, de baixa massa molar, presentes no meio de cultura (Boedeker, 1992).

Outros sistemas de expressao, particularmente linhagens celulares humanas, tém sido
avaliados para a obtencao de fatores de coagulagdo recombinantes que possuam padroes de
glicosilacao ainda mais préximos ao humano e, consequentemente, menor imunogenicidade

(Sandberg et al., 2010).

I1.2.2. Composicao do meio de cultura

O meio de cultura é um dos fatores mais importantes no cultivo de células animais. Sua
funcdo é proporcionar pH e osmolalidade apropriados para a sobrevivéncia e multiplicacao
da célula e também fornecer todas as substancias quimicas requeridas pela célula e nao
sintetizadas por ela. Algumas dessas substancias podem ser fornecidas por um meio de
cultura constituido de substiancias de baixa massa molar, o meio basal. No entanto, a maior
parte dos meios basais nao consegue proporcionar um bom crescimento, sendo pratica
comum a suplementacao do meio de cultura com aditivos mais complexos e quimicamente

indefinidos, como o soro animal (Moraes et al., 2008).

O soro mais comumente utilizado no cultivo de células animais é o de feto bovino. No
entanto, o uso de aditivos de origem animal traz um risco potencial para a saide humana
pela possivel presenca de agentes adventicios, virus e proteinas como prions no produto final.
Neste sentido, houve uma forte recomendacao por parte das agéncias reguladoras, nos
ultimos anos, de nao se utilizar produtos de origem animal na composicao dos meios de

cultura celular para a produgao de biofarmacos (Moraes et al., 2008).

Assim, os medicamentos podem ser classificados como sendo de primeira, segunda ou
terceira geracdo conforme os processos de producao vao sendo aperfeicoados para eliminar o
uso de aditivos de origem animal (e mesmo de humanos) do meio de cultura e da formulacao.
Seguindo esta tendéncia, o processo do Xyntha™ foi desenvolvido de forma a eliminar

completamente tais componentes de origem animal até mesmo das etapas de purificacao,



dispensando os anticorpos monoclonais, normalmente utilizados nas colunas de

imunoafinidade (Kelley et al., 2010).

No caso do Recombinate®, sao utilizados insulina, albumina e aprotinina bovinas como
aditivos do meio de cultura, livre de soro. O processo do Advate®, por sua vez, foi
aperfeicoado para utilizacdo de um meio de cultura sem aditivos animais ou humanos. O
cultivo celular do ReFacto® era realizado em meio de cultura livre de soro, suplementado
com soroalbumina humana e insulina recombinante. O Kogenate® é produzido em meio de
cultura livre de soro, também suplementado com insulina recombinante e com uma fracao de

albumina humana (Bodeker, 2006).

I1.2.3. Sistema de cultivo celular

Cada ciclo de produgao se inicia a partir de uma ampola congelada do banco de células. As
células sao descongeladas, cultivadas em escalas crescentes e, entdao, inoculadas em
biorreatores de larga escala. Em todos os produtos aprovados, as células animais sdo
cultivadas em suspensao sob condicoes controladas de pH, temperatura, oxigénio dissolvido
e velocidade de agitacdo. As principais diferencas estdo no modo de operacdo do processo,

podendo ser:
= continuo sem reciclo de células (Advate®);

» continuo em perfusio, atingindo-se alta densidade celular (Kogenate®, ReFacto®,
Xyntha™);

» semi-continuo (batelada repetida), com baixa densidade celular (Recombinate®).

No cultivo continuo, as células no biorreator sdo continuamente alimentadas com meio
fresco, enquanto que o meio reacional contendo células é retirado a mesma vazao. No cultivo
em perfusdo, um dispositivo de retencao celular separa as células do meio cultivado
recolhido, reciclando-as entdo para o reator, atingindo-se assim alta densidade celular e
possibilitando alta producao em reatores de volumes menores. Outra vantagem do cultivo em
perfusao é o controle das condigoes fisioldgicas do meio, mantidas constantes e garantindo a

uniformidade da producao (Boedeker, 1992).

Nos cultivos em batelada, as células se multiplicam até que a concentracao de produto no
meio seja a maxima possivel, processando-se o meio cultivado em seguida. Em uma variacao
conhecida como batelada repetida, apos atingida a concentracao desejada de produto, apenas

parte do meio cultivado € retirada, tipicamente 80-90 %, completando-se com meio fresco
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para inicio de um novo ciclo, o que pode ser repetido varias vezes, caracterizando um cultivo

semi-continuo (Bodeker, 2006).

Este sistema ¢é utilizado no processo de producao do Recombinate®, em que a suspensio de
células é cultivada em biorreatores de 250 e 2500 L. A cada 3 dias, 88 % do meio reacional é
retirado e substituido por meio fresco, conduzindo-se a batelada repetida por um periodo

equivalente a cerca de 60 geracoes de células (Gomperts et al., 1992).

Os outros processos sdo continuos. O sistema de cultivo do Advate® é continuo sem reciclo de
células, mantido por varias semanas. Na producio do Kogenate®, o cultivo em perfusio é
feito em biorreatores de 50 L, 100 L, 200 L e 500 L, com duracdo maxima de 185 dias

(Bodeker, 1992, 2006).

O processo de producao original do ReFacto® é dividido em duas fases, com operaciao em
perfusao. Primeiro, ha a etapa de crescimento celular em biorreator de 50 L, cuja cultura é
utilizada para inocular um biorreator de 500 L. Uma vez atingida a densidade celular
desejada, a perfusao é iniciada e a producao do rFVIII é induzida através da adicao de

butirato e da modificacdo do pH e da temperatura (Bodeker, 2006).

I1.2.4. Purificacao

O produto dos biorreatores, livre de células, e separado, por exemplo, por meio de
microfiltracdo, é purificado por uma série de etapas cromatograficas. Contaminantes como
DNA e proteinas intracelulares ou do meio sao separados da proteina de interesse por meio
de diferenca entre cargas, massa molar e afinidade. Uma etapa de inativacao viral pode estar

incluida no processo de purificacao (Bodeker, 2006).

O Recombinate® é purificado através de trés etapas de cromatografia, a primeira sendo uma
de imunoafinidade, em que o rFVIII é adsorvido na resina cromatografica por anticorpos
monoclonais. Seguem-se duas etapas de troca iénica: uma coluna de troca ani6nica e outra de
troca cati6bnica (Gomperts et al.,, 1992). O Advate® possui um processo de purificacdo
semelhante, com a diferenca de que uma etapa de inativacao viral com solvente/detergente é

incluida entre as duas colunas de troca ionica (Bédeker, 2006).

A purificacdo do ReFacto® consiste em cinco etapas cromatograficas e inativacio viral com
solvente/detergente. A primeira etapa é de troca catibnica com resina SP-Sepharose.
Seguem-se a inativagao viral, uma cromatografia de imunoafinidade, uma cromatografia de
troca anionica com Q-Sepharose, cromatografia de interacao hidrofébica usando butil-
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Sepharose e, finalmente, uma etapa de exclusao molecular. Conforme mencionado
anteriormente, para a producdo do Xyntha™, na etapa de imunoafinidade substituiu-se o
anticorpo monoclonal (mAb) por um ligante peptidico, o qual pode ser quimicamente
sintetizado, eliminando-se a necessidade do mAb produzido por culturas de hibridomas

murinos (Kelley et al., 2010).

A primeira etapa de purificacdo do Kogenate® é uma cromatografia de troca anionica com
dietilaminoetil celulose (DEAE). Em seguida, é conduzida a inativacao viral. A proxima etapa
é a de imunoafinidade, seguida de afinidade com quelante metélico, em que o cobre
imobilizado forma um complexo com o rFVIII. As ultimas etapas sao de exclusao molecular,
troca cationica e troca anionica. Nesta ultima, as impurezas ficam retidas e o rFVIII flui

através da coluna (Bodeker, 2006).

II.2.5. Inativacao viral

Em geral, o risco de formulagdes de proteinas recombinantes conterem virus é muito menor
do que o de produtos do fracionamento de plasma, mas, como medida de seguranca

adicional, varios processos incluem uma etapa de inativagao viral.

O tratamento com solvente e detergente, citado acima, destr6i a membrana lipidica de virus
envelopados, inativando-os, de modo que eles nao possam mais infectar células. Entre as
diversas técnicas aplicaveis, esta é comumente adotada por apresentar baixo risco de

desnaturar as proteinas presentes no fluido a ser tratado (Silveira et al., 2005).

Além disso, a seguranca das proteinas recombinantes é assegurada por medidas de controle

em varios niveis (Bodeker, 2006):

= A caracterizagdo das linhagens celulares, tanto no banco de células quanto ao fim de
um ciclo de producao tipico, é conduzida através de varios testes in vitro e in vivo,

para deteccao de contaminantes virais ou microbianos.

= A cada ciclo de producao, o contetido dos biorreatores é testado através do cultivo in
vitro das células utilizadas no processo em conjunto com linhagens indicadoras. Em
alguns casos sao feitos testes com a técnica de reacdo em cadeia da polimerase (PCR)
para deteccao de DNA ou RNA viral.

» Matérias-primas de origem biologica sdo cuidadosamente controladas. Além disso,
como observado anteriormente, os processos tém sido aperfeicoados para utilizacao

exclusiva de matérias-primas sintéticas.
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I1.2.6. Formulacao

Na etapa final do processo de producao do rFVIII, cada excipiente possui uma funcao
especifica, com o objetivo de manter a atividade da proteina durante o processamento,
armazenamento a longo prazo, reconstituicao e administracdo. Além disso, deve ser levada
em conta a seguranca do composto, de forma que as formulacées de rFVIII aperfeicoadas

eliminaram a albumina de origem animal.

Uma técnica comum para prevenir a perda de atividade da proteina durante o
armazenamento a longo prazo é preparar uma formulacao so6lida seca por meio de
liofilizacao. O objetivo da liofilizacao é remover agua da formulacdo, ja que fenomenos

quimicos e fisicos indesejaveis normalmente ocorrem em fase aquosa (Rippner et al., 2010).

Crioprotetores, tais como sacarose, sao necessarios para proteger a proteina durante o
processo de liofilizacao e durante o armazenamento, pela formacao de uma matriz amorfa ao
redor da proteina. Um agente de volume, tal como cloreto de sédio, é utilizado para dar
suporte mecanico durante a liofilizacdo. Agentes tamponantes (Tris, histidina) também
podem ser adicionados para manter o pH em um valor adequado para a proteina e seu uso
terapéutico e a formulacao pode conter ainda antioxidantes, tais como glutationa (Rippner et

al., 2010).

Como a concentraciao do rFVIII em solugdes terapéuticas é baixa e devido a facilidade com
que adsorve a superficies, geralmente se utiliza um surfactante em concentracao acima da
concentracao micelar critica nas formulacoes. Verificou-se, ainda, que ions metalicos, como
Ca**, estao envolvidos na associagao entre as cadeias leve e pesada do Fator VIII, de forma
que sais de calcio também estao normalmente presentes nas formulacées de rFVIII (Rippner

et al., 2010).

A formulacdo do Recombinate® contém soroalbumina humana, polietilenoglicol 3350,
histidina e célcio. Ja a formulacdo do Advate® é completamente sintética e contém trealose
(estabilizante), polissorbato 80 (surfactante), histidina, Tris, glutationa e cloretos de sodio e
calcio. O ReFacto® é formulado com sacarose, polissorbato 80, histidina e célcio. Finalmente,
a formulacdo do Kogenate® ja conteve albumina, mas atualmente possui sacarose (como
indica a sigla FS, formulado com sacarose), glicina, histidina e cloretos de s6dio e calcio
(EMEA, 2005; Bodeker, 2006).
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I1.3. Simuladores de bioprocessos

Simuladores de processos sdao programas constituidos por uma série de algoritmos
computacionais capazes de modelar matematicamente o comportamento de operagoes
unitarias individuais. Cada modelo pode descrever varios fenémenos biolégicos, quimicos e
fisicos, podendo também ler informacoes fornecidas por bancos de dados de propriedades de

compostos, materiais e equipamentos (Shanklin et al., 2001).

Estes programas permitem diminuir o tempo requerido para o desenvolvimento do processo,
através da comparacao de alternativas de processo de maneira consistente, de forma que um
grande numero de ideias pode ser implementado e analisado interativamente em um periodo
relativamente curto. A simulacdo de processos de forma integrada permite ainda estudar as
interacOes existentes entre as etapas a montante e a jusante da sintese do produto, também
conhecidas como etapas de “upstream processing” e “downstream processing” (Rouf et al.,

2001).

O desenvolvimento industrial de simuladores de processos, tradicionalmente usados na
industria quimica em geral, particularmente na petroquimica, iniciou-se no final da década
de 1950, dentro das proprias empresas que buscavam ferramentas para analise de seus
processos. A partir dai, desenvolveram-se modelos bastante completos, isto é, apliciveis a
uma grande variedade de condicoes de processos, principalmente para destilacao, extracao e
equilibrio liquido-vapor. No entanto, os simuladores de processos sdo comparativamente

muito pouco desenvolvidos para descrever operacoes biotecnologicas.

Neste sentido, alguns dos principais desafios que se apresentam ao se utilizar estes softwares

em bioprocessos sao (Shanklin et al., 2001):

= uso de operacOes unitarias que nao sao bem caracterizadas e que sao
fundamentalmente baseadas em fenomenos fisicos e biologicos, em vez de principios

de equilibrio de fases;

= inclusdo de matérias-primas e produtos indefinidos, para os quais as propriedades
fisicas e/ou estruturas nao sao conhecidas ou cuja composicdo é desconhecida ou

variavel;

» integracdo de etapas em batelada e semi-continuas, o que pode se mostrar dificil de

simular adequadamente;
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* necessidade de se levar em conta as operacoes de clean-in-place (CIP) e
steam-in-place (SIP), incluindo materiais, equipamentos, tempo e mao de obra
despendidos, uma vez que sao essenciais para atender as exigéncias das agéncias

regulatodrias para os produtos biotecnoldgicos, especialmente farmacos.

Assim, o desenvolvimento de simuladores comerciais aplicaveis a bioprocessos iniciou-se em
meados da década de 1980, quase trinta anos depois do surgimento dos simuladores

tradicionais.

Segundo Petrides (2000), o BioProcess Simulator (BPS) (desenvolvido pela empresa Aspen
Technology, Inc.) foi a primeira ferramenta deste tipo. Para um determinado fluxograma de
processo, o software efetuava os balancos de massa e energia, estimava o tamanho e custo
dos equipamentos e realizava avaliacGes econdémicas. O BPS era limitado por ter sido
desenvolvido como uma extensao do Aspen Plus, notadamente um simulador para processos
que operam em estado estacionario, de forma que processos biotecnologicos operando em

batelada ndo eram satisfatoriamente representados.

O autor também cita outros produtos desta nova categoria, como o BioPro Designer, que foi
inicialmente desenvolvido no Biotechnology Process Engineering Center (BPEC) do
Massachusetts Institute of Technology (MIT). Tendo obtido a licenca para esta tecnologia, a
empresa Intelligen, Inc. concluiu o BioPro Designer e o comercializou para plataforma Apple

Macintosh primeiro e depois uma versao para o sistema operacional MS Windows.

O SuperPro Designer (SPD), utilizado no presente trabalho, foi criado como uma extensao do
BioPro Designer, com objetivo de atender também industrias relacionadas (por exemplo,
farmacos sintéticos, agroquimicos, alimentos etc.) e tratamento de aguas e rejeitos. O SPD
permite realizar balancos materiais e energéticos, dimensionamento de equipamentos,
avaliacOes econdmicas e de impacto ambiental etc., tanto para processos continuos quanto

em batelada.

Sao citados ainda o Biotechnology Design Simulator, ferramenta desenvolvida pela Life
Sciences International sobre o sistema G2 da Gensym, com foco no agendamento de
operacoes em batelada e utilizacdo de recursos como func¢ao do tempo; o BATCHES, da Batch
Process Technologies, simulador de processos em batelada especialmente util para introduzir
um novo processo em uma planta ja existente, analisando-se a demanda de recursos como

funcdo do tempo; e os simuladores BatchPlus e BDK, desenvolvidos pelas empresas Aspen
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Technology e Hyprotech, respectivamente, ambos direcionados, principalmente, a processos

de farmacos sintéticos e quimica fina.

Do conjunto acima de simuladores mencionados por Petrides (2000), destacam-se o
SuperPro Designer e seus equivalentes desenvolvido pela Aspen Technology, BPS e
BatchPlus, respectivamente avaliados por Rouf et al. (2001) e Shanklin et al. (2001) em

trabalhos comparativos com o primeiro.

Shanklin et al. (2001) realizaram um estudo para selecao, dentre alguns softwares, daquele
melhor para a simulacdo de um processo de producao de uma vacina produzida pela Merck,
da escala piloto para a industrial. O objetivo dos autores era determinar a capacidade dos
pacotes comerciais em integrar todos os aspectos de um processo biotecnologico industrial,
desde a modelagem das operacGes unitarias até o gerenciamento de equipamentos e previsao
de custos, tendo sido selecionados os dois tnicos entao disponiveis no mercado com tais

caracteristicas.

No estudo dos autores, o SPD mostrou-se um pouco inferior para a aplicacao especifica, com
base em uma anélise de decisdo que leva em conta o desempenho do simulador em cada
quesito avaliado e o peso relativo deste na aplicacao desejada. No entanto, comparando-se os
resultados em cada quesito, verificou-se que o SPD superava o BatchPlus com relacao a
modelagem das operagdes unitarias, apresentava uma interface mais intuitiva, e o custo da
licenca do software (para uso industrial) era mais baixo, além de praticamente se

equipararem na analise econOmica.

O estudo de Rouf et al. (2001), por sua vez, utiliza ambos os simuladores, SPD e BPS, para
comparar dois fluxogramas de um processo de producao de tPA (ativador do plasminogénio
tecidual) em uma cultura de células CHO. Dentre as vantagens do BPS, os autores citam a
facilidade em se obter os dados de entrada para a simulagao, seja através de bancos de dados,
seja através de sub-rotinas para o calculo das propriedades fisico-quimicas dos compostos,
integrados ao software. Por outro lado, o SPD mostrou-se mais adequado para a realizacao

da avaliacao econdmica.

As limitagoes dos simuladores aplicaveis a bioprocessos e comercialmente disponiveis
também sao exploradas por Farid et al. (2006), destacando dois caminhos no
desenvolvimento de tais ferramentas para bioprocessos: a adaptacdo dos simuladores
tradicionais ou o desenvolvimento de modelos detalhados para operagdes unitarias

particulares, verificados a partir de dados experimentais. Desta forma, sugerem os autores
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que nenhum dos softwares comercialmente disponiveis para analise e simulacao de
bioprocessos permite a modelagem do processo como um todo, englobando tanto seu
desempenho quanto os outros fatores estratégicos associados, como investimentos, custos de

operacgao, utilizacao de recursos e incertezas.

Neste sentido, os autores avaliaram e descartaram a utilizacdo do SPD com este objetivo para
apresentar um protoétipo de simulador, desenvolvido sobre o G2. Na avaliacao do SPD, foram
destacadas como vantagens a simplicidade para construcao do fluxograma de todo o processo
e a existéncia de valores padrao para muitos dos dados de entrada requeridos para a
simulacao, os quais poderiam ser usados quando os dados experimentais nao estivessem

disponiveis ou apenas como uma referéncia.

Como principais desvantagens, os autores destacaram a auséncia de ferramentas eficazes
para o gerenciamento de recursos (equipamentos, mao de obra etc.), a impossibilidade de
incorporar uma distribuicio de probabilidades aos valores de certos parametros para
representacio das incertezas e riscos e o fato de oferecer um nimero limitado de operagoes,
sem a possibilidade de inserir na simulacdo modelos mais adequados, criados pelo proprio

usuario.

Diante deste cenario, ndo surpreende que o maior distribuidor de softwares para simulacao
na inddstria biotecnologica e farmacéutica seja a empresa Microsoft, cujas ferramentas como
Visio® (para construcio de fluxogramas), Excel® (para realizacdo de calculos e visualizacdo de
resultados em graficos, tipicamente utilizando-se cédigos extensos, na forma de macros e
sub-rotinas em linguagem Visual Basic for Applications - VBA) e Project® (para
gerenciamento de recursos) sao amplamente utilizadas devido ao baixo custo e familiaridade

dos usuarios (Gosling, 2003; Toumi et al., 2010).

O SPD foi selecionado para uso no presente trabalho, pois se mostra como uma ferramenta
bastante adequada para realizar uma avaliacao preliminar de alternativas e revelar os pontos
economicamente mais sensiveis de um bioprocesso complexo. Os resultados deste tipo de
estudo podem ser usados no planejamento e alocacao de recursos de P&D e na geracao de

orcamentos de projeto.
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I1.4. Avaliacao econéomica de processos

Como observado por Mazin e de Andréa (2010), a viabilidade técnica de um determinado
processo produtivo é condi¢do necessaria mas nao suficiente para a implantacdo do mesmo.
Ao dominio das técnicas produtivas, deve estar aliada uma série de condicoes materiais,
sociais e econdmicas. Assim, avaliar economicamente um processo consiste em estimar o
investimento e os custos operacionais envolvidos, estimar a renda passivel de ser obtida com
a venda do(s) produto(s) e, finalmente, avaliar os indicadores de atratividade de

investimento, baseando-se no fluxo de caixa previsto para o empreendimento.

Este procedimento pode ser feito com diferentes propositos, em diferentes estagios do
desenvolvimento do empreendimento. A avaliacdo econdmica de um processo, assim como o
projeto do processo, requer a integracao do conhecimento de muitas disciplinas diferentes e é

conduzida em varios niveis de detalhamento.

Quanto maior o detalhamento, maior a precisdo e também o custo do projeto e de sua
avaliacdo economica. Petrides (2000) apresenta uma classificacdo para tais niveis de
detalhamento, associando-os ao grau de exatidao da estimativa e ao custo tipico associado ao

projeto de uma planta de 50 milhdes de dolares, conforme sintetizado na Tabela 2.

Tabela 2. Niveis de estimativas de projetos.
(adaptado de Petrides, 2000)

. . . . Custo
Nivel Tipo de estimativa Incerteza (USD 1.000,00)
Ordem de grandeza (estimativa de proporcao), baseado em o
1 . . <50% -
dados de custos similares anteriores.
2 Planejamento de projeto (estimativa de orgcamento), <30% 20-40

baseado no conhecimento dos principais equipamentos.

Engenharia preliminar (estimativa de escopo), baseado em
3 dados suficientes para permitir que a estimativa resulte em <25 % 50-100
um orcamento.

Engenharia detalhada (etapa de aprovagdo de capital), < 1m % 100-200
baseado em dados quase completos do processo. <157
Aquisicdo e construcdo (estimativa do empreiteiro),
5 baseado em desenhos técnicos, especificacbes e pesquisade <10% 3,000-7,000
campo completos.

Estimativas de ordem de grandeza sao normalmente feitas por engenheiros experientes que

trabalharam em projetos similares, levando minutos ou horas para serem concluidas, mas

3 Estes valores podem ser até 10 vezes superiores no caso de uma planta para producao de biofarmacos
(Amorim Filho, 2010).
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com um erro associado de até 50 %. Estudos realizados em estimativas dos niveis 2 e 3
normalmente levam alguns dias ou semanas para serem concluidos, utilizando ferramentas

computacionais apropriadas.

O principal objetivo destes estudos é avaliar alternativas e apontar as areas mais sensiveis
economicamente, considerando a complexidade do processo. Os resultados destas anélises
sao utilizados para o planejamento de pesquisa e desenvolvimento futuros e para gerar

orcamentos para o projeto.

Finalmente, estudos dos niveis 4 e 5 sao usualmente conduzidos por empresas de engenharia
e construcao, contratadas para construir novas plantas industriais para produtos promissores

e em estagio avancado de desenvolvimento (Petrides, 2000).

Para se chegar a um orcamento para o projeto, é necessario estimar custos de diversas
naturezas. Isto pode se tornar uma tarefa bastante complexa, dada a indisponibilidade de
dados exatos para muitas das fontes de custo do processo. Assim, a metodologia de uma
avaliacao economica exige uma classificacao e agrupamento preliminar destas fontes. Dessa
forma, pode-se apreciar a relacdo entre elas e a estimativa de custos é facilitada pela
aplicacdo de fatores, isto é, constantes que relacionam custos de duas ou mais fontes

diferentes.

A referida classificacao, aplicada especificamente aos projetos da industria quimica, pode ser
encontrada em obras de autores como Douglas (1988), Peters et al. (2004) e Chauvel et al.
(2003). Tradicionalmente, e de maneira logica, h4 uma primeira divisao dos custos avaliados

entre investimentos e custos operacionais.

O investimento é o montante dos recursos necessarios para implantar um projeto até torna-lo
em condi¢Oes de operagao comercial. Esse montante € calculado pelo somatorio dos custos de
investimento fixo, capital de giro e custos de partida da planta. Desta soma, o investimento
fixo é a parcela mais importante e, por sua vez, pode ser estimado através de um método
baseado no valor dos equipamentos principais, pois estes representam a maior parcela de um

investimento na inddstria quimica (Ferreira et al., 1995).

Os custos operacionais sao os que se materializam apds o inicio da operacao comercial e
englobam custos variaveis, custos fixos e mao de obra. Os custos varidveis sdo proporcionais
ao nivel de producao, nao a capacidade instalada da planta, estando relacionados as matérias

primas, utilidades, tratamento de rejeitos. Os custos fixos sdo proporcionais a capacidade
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instalada da planta e independem da producao, tais como custos de manutencao, seguro das
instalacoes, custos administrativos, depreciacao dos equipamentos. A mao de obra inclui os
custos de mao de obra de operagdo, bem como cargos de supervisdo, chefia e de laboratorio,
sendo considerado nao-variavel, por nao estar diretamente ligada ao nivel produtivo (Mazin e

de Andréa, 2010).

O detalhamento dos investimentos e custos operacionais varia conforme o método utilizado e
as especificidades do projeto, assim como de acordo com os fatores que relacionam as fontes
de custo. No presente projeto, no entanto, a utilizacado do SPD como ferramenta de projeto e
analise econ6mica determinou a adocdo da metodologia implementada no software, como

descrito no manual do mesmo (Intelligen, 2005)“.

Na estrutura do Relatorio de Avaliacao Economica (Economic Evaluation Report -
EER) do SPD, os investimentos estdo desagrupados, sendo apenas o investimento fixo

avaliado em um primeira secao. O investimento fixo (capital cost) inclui:

* Custo de aquisicao dos equipamentos: relaciona o custo do equipamento, tal

como informado pelo fabricante, excluindo impostos, seguro, frete e instalacao.

» Instalacao: refere-se a instalacdo do equipamento no local, incluindo fundacoes,
suportes e equipamentos auxiliares; cada unidade possui um fator especifico para

estimativa deste custo.

Os subitens a seguir sdo estimados a partir do custo total de aquisicdo dos equipamentos,

multiplicados por um fator associado a cada um deles:

* Tubulacoes: inclui todas as tubulacoes que interconectam os equipamentos,
incluindo conexOes para utilidades e ventilacdo, valvulas, suportes e isolamento

relacionados as tubulacoes.

* Instrumentacao: inclui transmissores e controladores e todo o material necessario
para a instalagdo deles, painéis de controle, alarmes, computadores e unidades de

processamento locais.

= Isolamento: o custo com isolantes e pintura estd incluido nas estimativas de

instalacdo e tubulacOes; no entanto, em caso de plantas que operam a baixas

4 Aqui se faz referéncia ao manual fornecido com a versao do software utilizada no presente trabalho, 6.0. O
manual completo da versdo mais recente, 8.0, pode ser obtido em <http://www.intelligen.com/demo.shtml>.
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temperaturas, recomenda-se incluir um custo adicional exclusivamente para

isolamento térmico.

» Eletricidade: refere-se ao custo com subestacées e linhas de transmissao locais,

iluminacao, suprimento emergencial de energia etc.

» Edificacoes: inclui torres, lajes, escadas e passarelas (ndo relacionadas a
equipamentos especificos), sala de controle, escritorios, depositos e, ainda, utilidades

nao-elétricas e itens de seguranca relacionados as edificagoes.

* Terreno: inclui escavacdo, terraplanagem e também estradas, estacionamentos,

hidrantes, entre outros custos.

= Instalacoes auxiliares: refere-se as instalacoes diretamente relacionadas ao
processo e essenciais ao funcionamento da planta, mas nao incluidas entre os

equipamentos principais, tais como caldeira de vapor etc.

A soma dos custos acima constitui o Custo Direto Total da Planta (Total Plant Direct
Cost - TPDC), o qual ¢ utilizado nas estimativas dos custos de Engenharia e Construcao,
que constituem o Custo Indireto Total da Planta (Total Plant Indirect Cost - TPIC) e sao
obtidos pela multiplicacdo do TPDC por um fator.

Custos de Engenharia referem-se ao preparo de documentacao de todo o processo: projetos
de equipamentos, folhas de especificacao para equipamentos, instrumentacao etc.; projeto da
logica de controle e softwares, desenhos e outros. Os custos de Construcao sao aqueles

associados ao esforco total de construcao, nao incluidos o custo de mao de obra.

O Custo Total da Planta (Total Plant Cost - TPC) é simplesmente a soma do TPDC com o
TPIC e nao inclui a remuneracdo do Empreiteiro e verba de Contingéncia (relativa aos
eventos adversos inesperados), obtidos pela multiplicacio do TPC por seus respectivos

fatores.

Os custos operacionais, por sua vez, sao subdivididos como segue, os custos variaveis sendo
calculados a partir dos resultados da simulacao e custos unitarios especificados e os custos

fixos, a partir de como estao relacionados aos custos variaveis ou a mao de obra:

* Matérias-primas: refere-se ao custo de todas as matérias-primas puras e misturas,
cuja quantidade € calculada na simulacao e cujo preco unitario é o padrao do banco de

dados do SPD ou ¢ especificado pelo usuario no registro de componentes.
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» Utilidades: inclui custos com aquecimento, resfriamento e agitacio mecanica,
podendo estar ou nao associados a uma determinada operacao (como uma reacao

com temperatura controlada).

* Consumiveis: inclui o custo de reposicio periodica de membranas, resinas

cromatograficas etc.

* Tratamento de rejeitos: depende da natureza do rejeito e é especificado pelo

usuario para cada corrente de rejeitos ou calculado pelo SPD a partir da composicao.

* Mao de obra: ¢ estimado com base no total de horas calculadas para cada tipo de
operario, os quais sao definidos nos parametros de mao de obra de cada operacao do

processo.

= Laboratério: atividades de analise e controle de qualidade s3o incluidas neste
subitem; por padrao, este custo é estimado multiplicando-se o custo de mao de obra

por um fator, mas o usuario pode especificar valores para cada atividade.

* Custos fixos (Facility-dependent): estao agrupados nesta categoria, custos
administrativos, seguros, impostos locais, manutencao, custos financeiros e provisao
para depreciacao, calculados de acordo com modelos e fatores multiplicativos
especificos; alternativamente, o usuério pode associar estes custos ao tempo de uso ou

a disponibilidade dos equipamentos.

Finalmente, ha custos adicionais que sao considerados zero como padrao, mas que podem ser

alterados pelo usuario para levar em conta custos excepcionais, tais como:

= Transporte: custos de transporte em longas distancias, por quaisquer meios

disponiveis, diretamente associados a producao.

= Royalties: relacionados ao pagamento de licenca para uso de patentes de terceiros e

outros custos relacionados a propriedade intelectual.

= Propaganda e comercializacao: custos associados ao departamento de vendas.

* Descarte de produto: relativo ao descarte ou reciclo de produtos inadequados a

comercializacao.

* Variados: associados a pesquisa e desenvolvimento (P&D), validacdo do processo

ete.
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A ultima secao do EER fornece dados adicionais sobre os investimentos, sobre as receitas e

alguns indicadores de rentabilidade:

= Capital de giro: representa o investimento em materiais temporarios ou
consumiveis, necessarios para a conducao do negocio, podendo ser determinado pelo
usuario ou calculado a partir de contribuices da mao de obra, matérias-primas,

utilidades, tratamento de rejeitos e custos variados.

* Custos de partida da planta e validacao do processo: podem ser determinados

pelo usuario ou calculados como uma porcentagem do investimento fixo.

= Margem bruta: é definida como a razao entre o lucro bruto (renda total subtraida

dos custos operacionais) e a renda total.

* Retorno sobre investimento: ¢ definido como a razao entre o lucro liquido e o

capital investido.

* Tempo de retorno: é definido como a razao entre o capital investido e o lucro
liquido, determinando aproximadamente o tempo, em anos, necessario para que o

lucro acumulado se iguale ao investimento inicial.

Embora os trés indicadores de rentabilidade acima sejam muito utilizados e tteis para
determinar a viabilidade econdémica de um processo, eles sao considerados por muitos
autores como critérios imediatistas e nao-confiaveis, apresentando limitacoes por nao
considerarem possiveis variacoes das receitas e dos custos ao longo da vida ttil do projeto e

nao considerarem a variacao do valor do dinheiro com o tempo (Ferreira et al., 1995).

Assim, uma anélise econOmica mais rigorosa deve levar em conta a analise do fluxo de caixa e

os indicadores associados, como definidos a seguir:

= Valor Presente Liquido (VPL): é calculado pelo SPD para trés taxas minimas de

atratividade (TMA) diferentes, definidas pelo usuério, através da Equacao 1

F t
vPL=) — (1)

onde j é a taxa de juros de uma apliacdo monetaria alternativa ao investimento no
empreendimento, FC; é o fluxo de caixa liquido no ano t e n é a vida 1til do projeto

(em namero de anos).
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= Taxa Interna de Retorno (TIR): é calculada com base nos fluxos de caixa antes e
depois dos impostos, de maneira similar ao VPL, mas, neste caso, em vez de se obter
um VPL para determinada taxa de juros, calcula-se a taxa de juros que tornaria zero o

valor presente do fluxo de caixa.
Portanto, para a analise econémica do processo de producao de rFVIII aqui apresentado,

estes indicadores foram adotados, conforme serd discutido mais detalhadamente nos

capitulos IIT e IV.

24



ITII. METODOLOGIA DE SIMULACAO DO PROCESSO DE
PRODUCAO DE FATOR VIII RECOMBINANTE

ITI1.1. Descricao do processo proposto

O processo de producdo de Fator VIII recombinante proposto Silveira et al. (2005) foi
idealizado a partir dos processos de producao dos farmacos entao comercializados no mundo
(Kogenate®, Recombinate®, ReFacto® e Kogenate®FS), além do pedido de patente depositado

por Kelley et al. (2004), para as etapas de purificacdo do processo.

O processo proposto possui a seguinte sequéncia de etapas:
1. propagacao do in6culo;

cultivo em perfusao;

microfiltracao;

cromatografia de troca cati6nica;

inativacao viral;

diafiltracao;

cromatografia de imunoafinidade;

cromatografia de troca anionica;

© © N g b DN

formulacao;

-
o

. microfiltracao (esterilizacao); e

11. liofilizacao.

Foi proposta, ainda, a instalacdo de tanques de equalizacdo providos de sistema de agitacao

para estocagem de fluido de processo entre as etapas2e 3;3e4;6e7;7¢ 8.

No presente trabalho, foram mantidas as principais etapas do processo, as quais serao
discutidas a seguir, tendo sido efetuadas algumas alteracoes que resultaram no fluxograma

ilustrado na Figura 2.

II1.1.1. Propagacao do in6culo

Na etapa de propagacao de indculo, as células do criotubo sdo propagadas em trés frascos
agitados consecutivos. O dimensionamento dos equipamentos de propagacao foi feito com
base nos dados de concentracdo celular tipicos para os processos de cultivo em batelada,
conforme Silveira et al. (2005), e no volume estimado para o biorreator operando em

perfusao, cujo calculo detalhado esta apresentado no capitulo IV.
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A concentracao celular usual no inicio de um cultivo em batelada é de 2,0 x 10° células mL™.
Para alcancar esta concentracdo no biorreator em perfusao, cujo volume 1util calculado é de
52 L, é necessario que o volume do biorreator de in6culo imediatamente anterior seja
dimensionado em conformidade com a concentracao usual ao fim de um cultivo em batelada,
1,0 X 10° células mL™. Esta razio entre concentracio celular inicial e final é considerada
constante em todas as etapas de propagacao do indculo e assim, aplicando-se sucessivamente
a equacao de diluicao, a razao entre os volumes dos equipamentos de propagacao também

sera sempre de 5:1.

II1.1.2. Cultivo em perfusao

O cultivo em perfusao ¢ realizado em um biorreator munido de um sistema de agitacao e de
borbulhamento de ar em profundidade (Silveira et al, 2005). No presente projeto, o
dimensionamento do biorreator foi calculado com base na producdo anual estimada, no
rendimento global obtido na purificacio do produto, na taxa especifica de formacdo do
produto de interesse, o rFVIII (1 pg célula® dia®) e no nimero de ciclos de purificacdo por
ano (290, no total, com duas campanhas de cultivo com duraciao aproximada de 145 dias

cada).

A retencao de células é realizada por um hidrociclone conectado externamente ao biorreator.
Um primeiro tanque de equalizacdo recolhe o fluido de processo do overflow dos
hidrociclones e o estoca para alimentar a unidade de microfiltracdo com a vazao adequada,
conforme descrito em Silveira et al. (2005). Dada a diferenca entre as vazoes de saida de
perfundido e de operacao da unidade de microfiltracao, estimou-se que o primeiro tanque de
equalizacao teria 700 L, para que fosse capaz de estocar o fluido de processo proveniente de
um dia de operacao do biorreator, a uma taxa de perfusao de 10 vvd (volume de meio por

volume 1til de reator por dia), conforme descrito em Avery et al. (2003).

Cabe acrescentar que todos os tanques e reatores sao construidos em acgo inoxidavel 316, de
acordo com as préaticas vigentes para a industria biofarmacéutica, conhecidas como current
Good Manufacturing Practices (cGMP) e adotadas pelas principais agéncias regulatorias

governamentais.

II1.1.3. Microfiltracao

A unidade de microfiltracao tem por objetivo separar debris celulares, células e outras
particulas remanescentes, contidos no perfundido. Esta unidade é constituida de dois

modulos operando em série. O primeiro médulo possui uma altura interna de 12 " e é provido
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de um cartucho de membranas com area de filtracao disponivel de 1,8 m?, tamanho de poro
de 1 um e pressao de operacao de 1 bar a 20 °C, devendo ser trocado a cada ciclo de operacao.
O segundo moddulo possui uma altura de 30" e é provido de um cartucho de membranas
combinadas de tamanhos de poro iguais a 0,45 e 0,22 um, também com area de filtracao
disponivel de 1,8 m?, operando a 4 bar e 20 °C, devendo ser trocado a cada 4 ciclos de
operacao. O rendimento tipico desta etapa, incluindo ambos os moédulos, é de 95 %. O tempo

de filtracao foi calculado com base no fluxo de filtrado de 85 L m™ h™* (Silveira et al., 2005).

O segundo tanque de equalizacao ¢é disposto antes da coluna de troca cationica, armazenando
o fluido de processo enquanto a coluna esta processando as etapas de equilibrio, lavagem,
eluicao, regeneracao, limpeza, sanitizacao e manutencao. O volume estimado para o segundo

tanque de equalizacao é de 350 L, metade do volume do primeiro tanque de equalizacao.

II1.1.4. Cromatografia de troca cationica

A coluna de troca cationica localiza-se ap6s o segundo tanque de equalizacao e tem por
objetivo eliminar a maior parte dos contaminantes. A coluna escolhida possui um diametro
de 30 cm conforme descrito em Silveira et al. (2005). A altura, no entanto, foi calculada com
base na massa de proteinas adsorvidas, que foi estimada como 100 % da proteina de interesse
mais cerca de um terco das outras proteinas presentes, a maior parte das quais é eliminada

nesta etapa.

Dados adicionais da operagdo da coluna sdo encontrados no trabalho de Silveira et al.
(2005): a velocidade superficial recomendada (400 cm h?); o rendimento tipico, isto é, a
quantidade do produto de interesse recuperada (80 %); e a resina utilizada (SP Sepharose
Fast Flow, da empresa GE Healthcare, cuja capacidade adsortiva é de 20 g L%, e que deve ser

trocada a cada 150 ciclos).

A operacdo das colunas cromatograficas envolve diversas etapas, como detalhado a seguir:

* Equilibrio: Tem por objetivo ajustar o pH e/ou a condutividade do leito de resina
empacotada na coluna. Utiliza-se um tapao que maximize a adsorcao da proteina de
interesse. A coluna é considerada em equilibrio quando os valores de pH e

condutividade ndo mais se alteram.

= Aplicacao de amostra: Deve ser realizada com uma velocidade superficial
apropriada com o objetivo de maximizar o rendimento e minimizar o tempo de

operacao.
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» Lavagem: Utiliza-se, nesta etapa, em geral o mesmo tampao da etapa de equilibrio
ou um tampao com forca idnica um pouco maior que o tampao de equilibrio, para que

as proteinas fracamente adsorvidas, contaminantes, sejam removidas ja nesta etapa.

* Eluicao: A etapa de eluicao é realizada com uma solucdo de pH ou forca ionica
determinada previamente, capaz de dessorver a proteina de interesse (ou as

impurezas retidas, caso se tratasse de uma cromatografia negativa).

= Regeneracao: A regeneracao € realizada com uma solucao de alta forca i6nica e tem
o objetivo de eluir as substancias que, porventura, continuem retidas na resina, bem
como restituir os contra-ions originais da resina. Algumas proteinas desnaturadas ou
lipideos podem ainda permanecer retidos nesta etapa, dai a necessidade da etapa de
limpeza (CIP).

* CIP (cleaning-in-place): Tem o objetivo de remover substancias que possam ter

ficado retidas.

* Sanitizacao: Realizada, geralmente, com NaOH, esta etapa tem como objetivo evitar

uma possivel contaminac¢ao microbiana.
= Manutencao: A resina é mantida em um tampao apropriado ao final do ciclo para
sua conservagao.

Os dados das etapas especificas da coluna de troca cationica estdo resumidos na Tabela 3.

Tabela 3. Dados das etapas da operagio da coluna de troca catidnica.
(adaptado de Silveira et al., 2005; Kelley et al., 2004; Amable, 2008)

Volume aplicado

Etapa (volumes de coluna) Solucio empregada
Equilibrio 5 histidina 25 mM, NaCl 150 mM, pH 6,8 (Tampao A)
Lavagem 5 Tampao A
NaCl 0,8 M, EDTA 3 mM, surfactante Octoxynol
Eluiciao 5 90,02 % (v/v), NH,Ac 0,1 M, CaCl, 5 mM, sorbitol 1 M,
pH 6,3 (Tampao B)
Regeneracao 3 NaCl2M
Sanitizacao 3 NaOH o,5 M
Manutenciao 2 NaOH 0,01 M (até o ciclo seguinte)
cIp 12 etapa 32 NaOH 0,5 M (por 2 h)
22 etapa 2 NaOH 0,01 M
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II1.1.5. Inativacao viral

A inativacao viral sucede a cromatografia de troca cationica, com o objetivo de romper a
membrana lipidica de virus envelopados, inativando-os. A operacao ¢é constituida de duas

etapas, realizadas em dois tanques consecutivos.

Na primeira etapa, a solugdo eluida contendo rFVIII sdo adicionados tri(n-butil)fosfato
(TNBP) e Triton X-100 em quantidades suficientes para se atingir as concentragoes de 0,3 %
e 1,0 % (v/v), respectivamente. O tanque é provido de sistema de agitacao e a temperatura é
mantida a 24 °C, por uma hora. A etapa seguinte consiste simplesmente em verter a mistura
em um segundo tanque de mesmo volume para garantir a homogeneidade, de modo que todo
o contetido do primeiro tanque entre em contato com o solvente e detergente. A mistura
permanece sob agitacao, também a 24 °C, por 5 horas. O rendimento de rFVIII na inativacao

viral é de 85 % (Silveira et al., 2005).

II1.1.6. Diafiltracao

Os solventes utilizados na etapa anterior sao substituidos pelo tampao de equilibrio da etapa
cromatografica seguinte em um modulo de diafiltracao, o qual opera a uma vazao de 25 L h™.
Considera-se que o rendimento de rFVIII nesta etapa é de 95 %. O mddulo possui uma area

total de filtracao de 0,1 m2 e opera a uma pressao de alimentacao maxima de 4 bar.

O volume de solucao trocada é de 4,5 vezes o volume alimentado, removendo-se cerca de
99 % do TNBP e Triton X-100. O cartucho deve ser substituido a cada 4 ciclos de operacao.
H4, ainda, uma operacao de limpeza e desinfeccado do médulo, realizada com uma solucao de

NaOH 0,1 M, a 40 °C e com duracao de 30 minutos (Silveira et al., 2005).

Um terceiro tanque de equalizacao estoca o fluido de processo para a etapa de cromatografia

de imunoafinidade subsequente. O volume estimado para este tanque é 100 L.

III.1.7. Cromatografia de imunoafinidade

A cromatografia de imunoafinidade adsorve apenas o rFVIII, sendo, portanto, bastante
especifica e eliminando a quase totalidade dos contaminantes ainda presentes. De acordo

com Silveira et al. (2005), esta etapa possui um rendimento, de rFVIII de 90 %.

A resina utilizada é a CNBr-activated Sepharose 4 FF, com MAb anti-FVIII imobilizado,
sendo substituida a cada 25 ciclos e cuja capacidade adsortiva é de 2 g L*. A concentracao de

ligante na resina é calculada em 3,3gL™ A velocidade superficial recomendada é de
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200 cm h™. Dados adicionais, relativos a cada etapa da operacdo da coluna de

imunoafinidade, estdo resumidos na Tabela 4.

Tabela 4. Dados das etapas da operacdo da coluna de imunoafinidade.
(adaptado de Silveira et al., 2005; Kelley et al., 2004; Smeds, 1999)

Volume aplicado

Etapa (volumes de coluna) Solucao empregada
Equilibrio 5 iér)lidazol 25 mM, NaCl 1 M, CaCl, 5 mM, pH 6,8 (Tampao
Lavagem 5 Tampao C
Eluicio 3 histidina 0,05 M, CaCl, 0,05 M, etilenoglicol 50~ % e
Octoxynol 9 (ou Tween) 0,02 %, pH 6,6 (Tampao D)
Regeneracao 3 2 M Na(Cl
Sanitizacao 3 NaOH 0,1 M
Manutencio 2 NaOH 0,01 M (até o ciclo seguinte)
p— 12 etapa 5 NaOH 0,1 M (por 2h)
22 etapa 2 NaOH 0,01 M

Por sua especificidade, o volume de resina necessario ¢ muito menor que o utilizado na
coluna de troca cationica. Assim a coluna escolhida no presente projeto possui um diametro
de 14 cm, o mesmo da coluna de troca anionica, subsequente a esta etapa, e a altura do leito é

calculada com base na massa de rFVIII adsorvida.

O quarto e dltimo tanque de equalizacdo localiza-se apds a coluna de cromatografia de
imunoafinidade, estocando o volume de solucdo eluida e diluindo-a em trés vezes para
maximizar o rendimento da etapa seguinte, uma cromatografia de troca anionica, conforme
recomendado por Kelley et al. (2004). A dilucao é feita com uma solucao similar ao Tampao
D, mas sem etilenoglicol e com NaCl 22,5 mM, para que, apos a diluicao, as concentracgoes se
igualem aquelas do tampao de equilibrio da etapa seguinte. O volume calculado para este

tanque é de 5 L.

I11.1.8. Cromatografia de troca ani6nica

Segundo Silveira et al. (2005), a cromatografia de troca aniénica apresenta um rendimento
em termos de rFVIII de 90 %. Nesta etapa utiliza-se a resina Q Sepharose Fast Flow, a qual
deve ser substituida a cada 150 ciclos e cuja capacidade adsortiva é de 20 g L*. A velocidade
superficial recomendada é de 400 cmh™. Os detalhes de cada etapa de operacao sao

apresentados na Tabela 5.
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Uma ressalva deve ser feita nesta terceira e tltima etapa cromatografica: embora Silveira et
al. (2005) tenham afirmado que o rFVIII adsorve na resina e nao se tenha encontrado
informacdo contraria em algumas das patentes que descrevem a tecnologia (Arrighi et al,,
1993; Chan e Harris, 2001), havia dividas se esta nao seria uma cromatografia negativa, isto

é, com as impurezas adsorvidas na resina, conforme sugerido em Bhattacharyya et al. (2003).

Tendo em vista a funcdo desta dltima etapa cromatografica, isto é, eliminar particulas de
anticorpos monoclonais que possam ter se desprendido da coluna de imunoafinidade,
optou-se pela cromatografia negativa e o volume de resina utilizado nesta coluna foi

considerado como o mesmo da coluna anterior.

Tabela 5. Dados das etapas da operacgio da coluna de troca anionica.
(adaptado de Silveira et al., 2005; Kelley et al., 2004)

Volume aplicado
(volumes de coluna)

Etapa Solucao empregada

histidina 0,05 M, CaCl, 0,05 M, Octoxynol 9
Equilibrio 5 (ou Tween) 0,02 %, NaCl 15 mM,
etilenoglicol 17 %, pH 6,6 (Tampao E)
Lavagem 5 Tampao E
.~ histidina 0,05 M, CaCl, 4 mM, NaCl 0,4 M,
Eluicao 3 pH 6,3 (Tampao F)

NaCl 2 M, fosfato de s6dio monobésico

a
. 1 etapa 3 0,1 M, pH 3 (Tampao G)
Regeneracao T
22 etapa 3 NaCl 2 M, fosfato de sodio dibasico 0,1 M,
p pH 11 (Tampao H)
Sanitizacao 3 NaOH o,5 M
Manutencao 2 NaOH 0,01 M (até o ciclo seguinte)
cIp 12 etapa 12 NaOH 0,5 M (por 2h)
22 etapa 2 NaOH 0,01 M

I11.1.9. Formulacao

As etapas finais propostas no presente trabalho diferem um pouco do processo proposto por
Silveira et al. (2005). Em substituicio ao tanque de formulagdo seguido do moédulo de
microfiltracdo, que esteriliza o produto antes da liofilizacao, inseriu-se no presente projeto

uma segunda unidade de diafiltracao.
A segunda diafiltracdo promove a substituicao da soluciao de eluicdo da coluna de troca

anionica pela solugdo que contém os componentes da formulacao final do produto. A

operacao deste segundo modulo de diafiltracao é similar a do anterior (rendimento de 95 %,
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area total de filtracdo de 0,1 m2, pressdao de alimentacdo maxima de 4 bar e volume de

solucao trocada de 4,5 vezes o volume alimentado).

A formulagao do concentrado de rFVIII na apresentacio de 500 UI é detalhada na Tabela 6.
O p6 deve ser reconstituido com 2,5 mL de 4gua para injecao, de modo que a composicao da
solucao reconstituida sera (em fracoes méssicas): 1,08 % de sacarose, 0,30 % de histidina,
2,23 % de glicina, 0,17 % de NaCl, 0,03 % de CaCl. e 96,19 % de dgua para injecao. Observe-se
que, dada a alta atividade especifica do fator VIII recombinante (até 10.000 Ul mg?), em

termos maéssicos, sua concentra¢ao na solugao é inferior a 0,003 %.

Tabela 6. Formulacao do Kogenate®FS.
(adaptado de EMEA, 2005)

Componente Quantidade por ampola
rFVIII 500 UI
Sacarose 28,0 mg
Histidina 8,0 mg
Glicina 58,0 mg
Cloreto de Sodio 4,4 mg
Cloreto de Calcio 0,7 mg

O calculo da composicao da solucao de formulacao deve levar em conta a composicao do
tampao de eluicao da coluna de troca anidnica, qual seja, 0,78 % de histidina, 0,04 % de

CaCl,, 2,34 % de NaCl e 96,84 % de agua (em fracOes massicas).

II1.1.10. Liofilizacao

A formulacao ¢ liofilizada dentro das proprias ampolas oferecidas ao consumidor final.
Portanto, ha em seguida uma etapa de distribuicao da solucdo, que é representada em um

modelo especifico do SPD.

As ampolas contendo a solucdo sao transferidas para o liofilizador, que ird submeté-las a uma
temperatura inferior a -20 °C e alto vacuo, fazendo com que a dgua se transforme em gelo e

sublime.

De acordo com a descricao do Kogenate®FS, em sua apresentacao final, o medicamento é um
po estéril, liofilizado, apresentado em ampolas de vidro de 10 mL, com tampa de borracha
bromobutilica. O solvente para reconstituicao, fornecido com um volume extra de 0,6 mL
além dos 2,5 mL necessarios, para compensar perdas na transferéncia, é apresentado em

ampolas de vidro de 10 mL com tampa de borracha clorobutilica (EMEA, 2005).
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Assim, apos a liofilizacdo segue-se a etapa de embalagem, também representada por um

modelo especifico do SPD, finalizando o processo.

II1.2. Modelagem das etapas do processo

Para melhor compreensao de como se procedeu a simulacdo, bem como das opcoes
disponibilizadas pelo simulador ao usuéario e, destas, as empregadas no presente trabalho,
serao discutidos brevemente os modelos utilizados na versao 6.0 (edicao Academic Site) do

SPD (Intelligen, 2005).

II1.2.1. Biorreatores

O SPD possui dois tipos de modelos reacionais para operacoes etapas de cultivo celular,
denominadas genericamente no software de fermentacao: fermentacdo estequiométrica e

cinética.

O modelo estequiométrico é mais simples e pode ser usado quando a cinética da reagao é
desconhecida e o grau de avanco da reacdo pode ser especificado ou calculado a partir da
concentracdo de um componente de referéncia. O grau de avanco é definido como uma

porcentagem da conversao do componente limitante.

Refere-se aqui a componentes como elementos da reacao, uma vez que os modelos utilizados
podem ndo envolver apenas substancias puras. Misturas complexas representadas pela
biomassa, pelo meio de cultivo ou por misturas de proteinas contaminantes, entre outras,

podem estar envolvidas em um modelo reacional.

E possivel inserir mais de uma reacdo, considerando-se que as mesmas ocorrem
sequencialmente. O usuario deve informar os coeficientes estequiométricos de cada
componente, em base molar ou massica. Também deve ser informado o grau de avanco da
reacdo, com base no componente limitante ou em um componente de referéncia informado

pelo usuario.

O SPD calcula assim um balanco de massa simples, de acordo com a equagao a seguir:

Fs,k=Fe,k(1_§) (2)
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onde F;; é a vazao massica do componente de referéncia (ou limitante), k, ao final da reacao;
F., é a vazao massica deste componente alimentada ao reator ou disponivel para a reacao; e &

é o grau de avanco da reagao.

Todos os outros componentes da reacao tém sua vazao maéssica, F;, calculada a partir dos

coeficientes estequiométricos informados, conforme a Equacao 3:

A.
F =F —-F —
s, e,i e,kg Ak (3)

onde A se refere ao coeficiente estequiométrico, i ao componente em questdo e k ao

componente de referéncia.

Este foi o modelo utilizado no presente projeto. O modelo estequiométrico mostra-se
adequado, uma vez que o reator opera em modo continuo por varias semanas, sob condi¢des
ambientais controladas e mantidas constantes, de forma que, alguns dias apo6s o inicio da
operagdo, considera-se atingido o estado estacionario, definido pelos coeficientes

estequiomeétricos.

O modelo cinético do SPD trata as reacoes, caso exista mais de uma, como ocorrendo
simultaneamente. O usuario deve informar, além dos coeficientes estequiométricos, os
parametros cinéticos da reacao, de forma a constituir uma expressao para a taxa da reacao (r)

com relacao ao componente de referéncia, conforme a Equacao 4:
rk,j=[0(“mdx(sl)(sz)+ﬁ](B) (4)

onde k indica o componente de referéncia e j a reacao em questao; a e  sdo constantes; fna €
a maxima taxa especifica de crescimento da biomassa; e os termos S, e S, representam
expressoes cinéticas para dois componentes especificados pelo usuério e B para a biomassa.
Estas expressoes sao definidas pelo usuario através da opc¢ao pelos modelos disponiveis, os

quais incluem Monod, Haldane, cinética de primeira ordem ou constante.

Desta forma, a taxa para os outros i componentes envolvidos na reagao j é definida pela

seguinte equacao:

A,

r = A;J] (rk_j) (5)
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onde os termos sao tais como definidos anteriormente.

Caso mais de uma reacdo esteja envolvida na fermentacdo, uma taxa combinada para cada

componente 7 é definida como o somatorio das taxas reacionais das q reagoes:

’”I:Z T (6)

J=1

A taxa combinada é utilizada nas equacoes de balanco de massa, semelhantes a Equacao 3,

mas nas quais o termo F.x£(A;/Ax) € substituido por r;V, onde V é o volume do meio reacional.

E importante salientar que a definicio de coeficientes estequiométricos para sistemas
biolégicos requereria a representacao de todas as reagdes envolvidas no sistema. Contudo, de
forma mais realista, este complexo conjunto de reacoes quimicas do metabolismo celular
pode ser representado por uma unica equagao reacional, na qual substratos sdo convertidos

em biomassa e produtos metabélicos, através de um modelo considerado como “caixa preta”.

O célculo dos coeficientes estequiométricos em um modelo “caixa preta” envolve o
conhecimento dos coeficientes de rendimento, os quais, por sua vez, estdo relacionados as
taxas de consumo de substratos, de producdo e de crescimento da biomassa, altamente
influenciados pelas condicoes ambientais e pela taxa de diluicao, isto €, a razao entre vazao

alimentada ao biorreator e o volume do meio reacional.

Assim, qualquer estequiometria “caixa preta” dada é valida apenas para operacao em estado
estacionario e, normalmente, apenas para um dado conjunto de condi¢does ambientais (pH,

temperatura, concentragoes de substratos) (Nielsen et al., 2003).

O detalhamento do céalculo dos coeficientes estequiométricos empregados neste projeto esta

apresentado na secao IV.2.

I11.2.2. Hidrociclone

O hidrociclone ¢ utilizado neste processo como equipamento de retencao celular, como
descrito na secao III.1. A separacao de particulas pode ser simplesmente definida pelo
usuéario para cada componente da alimentacao do hidrociclone ou calculada pelo modelo com

base na distribui¢do de tamanhos de particulas, informada pelo usuério.
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No software, a fracao de solventes e particulas na fase mais concentrada é determinada pela
fracao volumétrica de particulas no underflow. A eficiéncia de separacdo, 1, para uma

particula de diametro d é dada pela equacao:

d 3
n=100|1—exp —(d——O,IIS) (@)
50

onde d;, € o didmetro de particula para o qual a eficiéncia de separacao é 50 % e dada pela

Equacao 8:
ds=4,5 ; (8)

onde D, é o didmetro do corpo do hidrociclone, em cm; u € a viscosidade da fase liquida, em
cP; Q é a vazao volumétrica na alimentacao, em L min™; p; é a densidade do liquido e ps, a do

sélido, em g cm3,

Se o usuario assim decidir, o SPD pode dimensionar os equipamentos, selecionando-se a
opcao Design Mode no didlogo de configuracdo do equipamento, ou o dimensionamento
pode ser definido pelo usuario (Rating Mode), com o objetivo de avaliar a performance do

equipamento.

Em Design Mode, o SPD calcula o diametro do corpo do hidrociclone utilizando a equacao
acima. As outras dimensoes do hidrociclone sdo baseadas nesta medida, utilizando-se as
seguintes proporcoes tipicas: o diametro da alimentacdo é D./7; o diametro do overflow
(saida da fracdo menos concentrada, no topo) é D./5; o diametro do underflow (saida da
fracdo mais concentrada, no fundo) é D./10; o comprimento da secao cilindrica do corpo €

3 D.; e o comprimento total do hidrociclone é 5 D..

No presente projeto, optou-se por definir apenas a eficiéncia de separacao para as células,
pela dificuldade adicional que representaria determinar a distribuicio de tamanhos de
particulas na alimentacdo. A eficiéncia informada foi baseada em trabalhos anteriores do
grupo de pesquisa (Pinto et al., 2008). Além disso, o modelo de hidrociclone implementado

no SPD nao ¢ adequado para células animais.
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II1.2.3. Microfiltracao

A fracao f de um dado componente i no retido ao final do processo de filtracao é estimado

pela equacao:
f=(CF)*! )

onde CF ¢ o fator de concentracao dado pela razao entre a vazao volumétrica da alimentacao
e a vazao volumeétrica no retido; e Ri é o coeficiente de rejeicio do componente i, dado pela
unidade subtraida da razao entre as concentracées do componente 7 ao final da filtragao nas

correntes permeada e concentrada.

O usuario deve definir CF para a operacao e Ri para cada componente. Esta claro que o Ri de
cada componente serd um valor entre zero e um, este tltimo significando que o componente

em questao fica completamente retido.

Um dado adicional que o modelo permite definir é a fragdo do produto de interesse que é

desnaturada devido as tensoes cisalhantes durante a filtracao.

II1.2.4. Cromatografia

Os modelos para as operacgdes de equilibrio, lavagem, eluicdo e regeneracdo da coluna
cromatografica sao idénticos. O software calcula apenas uma das variaveis, entre volume de
tampao utilizado, tempo de operacao e vazao, depois que o usuario especifica duas delas. O
balanco material, por sua vez, decorre da composicdo da corrente de entrada, também

informada pelo usuario.

O volume da coluna pode ser informado (Rating Mode) ou calculado (Design Mode), a partir
do volume de material processado, proveniente da corrente de alimentacao da operacao de

aplicacao da amostra (Load).

As seguintes condig¢des da operacao de aplicacdo da amostra sao informadas pelo usuério: a
capacidade adsortiva da resina, a vazao e, para cada componente, a porcentagem que é
adsorvida na resina (Binding %) e, desta, a fracdo que é recuperada na corrente de produto
(Yield %). O usuario deve, ainda, optar se a funcao da resina é reter o produto ou as
impurezas, para que o software direcione a fracao adsorvida para a corrente de produto ou

de rejeito.
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Finalmente, nas operacgoes de CIP, o usuario define o tempo de operacao, a vazao e, entre os

componentes e misturas registrados, qual é o agente de limpeza.

II1.2.5. Diafiltracao

Quando em modo batelada, como no presente projeto, a operacao de diafiltracao é
semelhante a de filtracdo, exceto pelo fato de que a cada um dos n ciclos de filtracdo, sucede

um ciclo de diluicao. Assim, a Equacao 9, acima, é reescrita como:
f=(cFy (10)

Por sua vez, o volume de diluente, Vp, é estimado pela Equacdo 11, com base no volume

inicial alimentado ao equipamento, V.

1
VD= Von(l—C—F) (11)

II1.2.6. Liofilizacao

Os balancos material e energético da operacao de liofilizacao sdo baseados na porcentagem
dos componentes solventes que sdao sublimados, dado informado pelo usuario ou calculado
com base na porcentagem final de volateis. A demanda energética total é baseada em dados
do consumo especifico (por area de bandeja ou por quantidade sublimada) informados pelo

usuario.

I11.3. Procedimento de Simulacao

A simulacdo é baseada no fluxograma construido pelo usuario, que define as etapas do
processo e equipamentos utilizados. Para realizar uma simulacao, seja de um processo, seja
de um tnico equipamento, o usuério tera que seguir as seguintes etapas, como definidas no

manual do software (Intelligen, 2005):
1. especificar o modo de operacao;
2. registrar componentes;
3. construir o fluxograma;
4. iniciar operacoes;

5. iniciar correntes de entrada;
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8.

0.

iniciar agendamento;

definir secoes;

ajustar parametros de convergéncia;

resolver balancos; e

10. analisar resultados.

A primeira etapa € a de definicdo do modo de operacao. O usuario do SPD deve escolher entre

modo de operacao continuo ou batelada assim que inicia um novo fluxograma (Figura 3),

embora esta opcao possa ser modificada em uma etapa posterior (menu Tasks, comando Set

Mode of Operation).

Para este projeto, o modo de operaciao escolhido foi o batelada, devido a natureza

intrinsecamente descontinua das operagoes de purificacdo, bem como das etapas de

propagacao do inbéculo. O programa permite a insercdo de operacées em modo continuo,

mesmo que o modo geral tenha sido definido como batelada, e vice-versa. Assim, definiu-se

que o reator e os equipamentos de retencao celular operam em modo continuo, enquanto os

demais operam em batelada.

__I Plant Operation Mode : Batch vs Continuous

Before you start a new design case, please specify the operating mode
and the annual operating time available to thiz process:

Flant Operation Mode

- Scheduling information iz required.

- Plant batch time is calculated.

- Stream flows are dispayed on a per-batch basis.

- Inkerently continuous processing steps can be included as

unit operations in either continuous or semi-continuous mode.

O Continuous
- Scheduling infarmation iz MOT required.
- Plant batch time is NOT calculated.
- Stream flows are dispayed on a per-hour basis.
- Inherently batch processing steps can be included ;

uzer must specify process time and turmaround time for such steps.

Annual Dperating Time [for all campaigns) ~ OK

2 Cancel
Annual Operating Time Awailable | 7920,00 h

Help

Figura 3. Dialogo de especificacdo do modo de
operacao.

Definido o modo de operacao da planta e antes de construir o fluxograma, deve-se registrar

os componentes e misturas (matérias-primas, intermediarios e produtos) que integrarao o

processo. O programa permite definir, para estes compostos e misturas, uma série de
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propriedades, as quais podem serlevadas em conta nos balancos de massa e energia, calculo
de emissOes e avaliacdo econdmica, embora, note-se, varias delas possam ser supérfluas

dependendo do que se deseja, de fato, avaliar.

Todos os componentes e misturas utilizados na simulacao estdo listados na Tabela 7. Os
dados mais relevantes inseridos no banco de dados do projeto e as composicoes das misturas

foram listados em uma planilha eletronica em formato MSExcel Spreadsheet (.xls) (Anexo 1).

Os componentes podem nao se referir apenas a substancias puras, isto é, o usuario pode
definir como componente uma mistura complexa de substancias, com o objetivo de
simplificar a simulacdo. Da mesma forma, o registro de misturas no SPD é feito conforme a

conveniéncia para o usuario.

Tabela 7. Componentes e misturas registrados

Componentes Misturas
Acetato de Amonio Hidréxido de Sodio Air
Agua Histidina Meio
Célula BHK Imidazol NacCI (2 M)
Cloreto de Calcio Meio de Cultura NaOH (0.01 M)
Cloreto de Sodio Nitrogénio NaOH (0.1M)
Contaminante Octoxynol 9 NaOH (0.5 M)
EDTA Oxigénio Octoxynol 9 (0.02%)
Embalagem rFVIII Tampao A
Etilenoglicol rFVIII inativo Tampao B
Fosfato de Sodio Dibasico Sacarose Tampao C
Fosfato de S6dio Monobésico Sorbitol Tampao D
Gés Carbonico TNBP Tampao E
Glicina Triton X-100 Tampao F
Glicose WFI Tampao G
Glutamina Tampao H

Na definicdo dos componentes e misturas utilizados nesta simulacao levou-se em
consideracao que os meios de cultura para células animais sao misturas extremamente
complexas, cuja formulacao é definida pelo fornecedor, podendo ou nao ser acrescida de

outras substancias conforme a necessidade.

Assim, para efeito desta simulacao, nao é preciso definir cada substancia do meio de cultura,
pois, a excecao dos substratos primarios, as concentracoes sao muito baixas ou pouco se

alteram durante o desenvolvimento celular. Neste sentido, o0 meio de cultura foi definido
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como uma mistura nomeada simplesmente de “meio” e composta de trés componentes
apenas: glicose, glutamina (os substratos primarios) e todas as outras substancias (agrupadas

sob a denominacao “meio de cultura”).

O registro de componentes e misturas é feito através do comando Edit Pure Components
(Figura 4) e Edit Stock Mixtures, ambos no menu Tasks. A interface permite ao usuério
escolher, dentre os componentes existentes nos bancos de dados, quais devem ser
registrados. Além disso, podem-se criar novos componentes que nao constem nas bases de

dados disponiveis (botao Add a New Component).

_IRegister / Edit Pure Components ...
Pure Components in D atabase Fegistered Pure Components
Source DB | Designer +
[Desner | < &
[ m
el

Acenaphthene A~ Defined Local Name

Acetal de

Acetaldehyde - -

Acetaldol 2 [T | Calcium Chloride

oelamie. 3| [T | CarbonDiovids Carb. Dioride

Acetone 4| B | Contaminante Cortaminante

Acetonitrile —

Acetophenon 5| [ | CéulaBHK Célula BHE.

Acetylens | A A

terolsin | 6| [T EDTADisodum EDT4 Disodium

Acrplamide 7 [X | Embalagem Embalagem

Acrylic Acid —

Ag:ﬁllgnitrﬁ:a 2 = Ethylene Glycol Ethylzne Glycol

Adenine a | Gl Gl

Adionitrile v | 3 | = ucose ucose

: 10| B | Glutaming Glutamina

Dizplay By — . -

O Mame O Local Name l = Glycine Glycine

O Trade Mame O CAS Murber 12| [ Histidina Histidina P

Primary Biomasz Component ‘water Component Activity Ref. Component
v 0K | X Cancel Helo | [ Célula BHE [E]  [wate [yl
‘whater Content | 80,00 2 [wt] Baziz [13500,00  Uimg

Figura 4. Didlogo de registro de componentes.
Em destaque, da esquerda para a direita, os botdes Add a New Component, Delete the
Selected Component e View/Edit the Selected Component Properties.

Independentemente se um componente foi criado pelo usuario ou se esta contido em uma
base de dados, suas propriedades podem ser visualizadas e modificadas através do botao
View/Edit the Selected Component Properties, que chama o dialogo mostrado na Figura 5,
onde se pode especificar, além das propriedades fisico-quimicas, dados sobre custos (aba
Economics), para a avaliacdo econOmica, e categoria de poluente (aba Pollutant Categories),

para avaliacao de impacto ambiental.

Finalmente, cabe ao usuario especificar, dentre os componentes registrados, aquele que
representa a agua no processo (campo Water Component, na Figura 4), aquele que é a
referéncia para calculo de atividade de uma determinada corrente de processo (campo
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Activity Ref. Component; neste projeto foi adotado como valor de referéncia para rFVIII
7000 Ul mg™) e aquele que representa a biomassa no processo (campo Primary Biomass

Component).

O componente que representa a biomassa é selecionado entre os componentes registrados e
que possuem o marcador Is Biomass? ativado (Figura 5). Ele sera associado as fracoes
intracelulares de outros componentes. Por exemplo, se a biomassa é formada em uma
fermentacao, o componente que representa agua no processo sera ajustado no sistema para
satisfazer o contetido de agua da célula (no presente caso, 80 %). Da mesma forma, se a
biomassa é removida em um processo, as fracoes intracelulares dos outros componentes

serdo também removidas do processo.

Pure Component Properties for : Acetato de Aménio

IDs ]F'h_l,lsical [Eonstant]] FPhyzical [T-dependent]] .&queous] Economics] Pallutant Eategories]

MName | Acetato de Amdnio

i

Trade Mame | Acetato de Aménic

Formula | C2H?NO2

CAS Number | 631-61-8

Company D [ Acetato de Aménia

Is Biomass ? [T

Local Mame | Acetata de Amdn

v 0K | > Cancel| Help

Figura 5. Didlogo de edicao das propriedades do componente

A seguir, é necessario construir o fluxograma. Recomenda-se realizar as etapas 3, 4, 5, 6 € 9
para cada equipamento (ou unidade) adicionado ao fluxograma, que é entdao construido

progressivamente.

A modelagem de processos no SPD é estruturada em procedimentos unitarios (unit

procedures) e operagoes (operations). O procedimento unitario é definido como um conjunto
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de acOes sequenciais (as operacoes) que ocorrem em um mesmo equipamento. Assim, cada

procedimento unitario é representado por um icone e esta associado a um equipamento.

Embora, de maneira geral, um procedimento unitario corresponda a um tnico equipamento
e se possa dispensar a distincdo entre estes conceitos, particularmente nos processos que
operam continuamente, um unico procedimento unitario pode englobar mais de um
equipamento (ou unidade), operando em paralelo, e incluir equipamentos acessorios. Além
disso, um unico equipamento pode ser compartilhado por mais de um procedimento

unitario, se isto for adequado aos objetivos do projeto.

Em um procedimento unitario, os dados de saida de uma determinada operacao serao os
dados de entrada da outra e assim sucessivamente. Os dados de entrada da primeira
operac¢ao em um procedimento unitario serao definidos pela corrente de entrada e, da mesma
forma, os dados de saida da ultima operacdo serdo transferidos para o procedimento

seguinte.

Cada procedimento unitario é selecionado através do menu Unit Procedures. Aqui se
encontra todo o repertério de modelos do SPD para o dimensionamento de equipamentos.
Selecionado o procedimento unitario desejado, basta adicioné-lo ao fluxograma na posigao

desejada.

Ao se clicar com o botao direito no icone do procedimento unitario, abre-se o menu de opc¢oes
para aquele procedimento (também acessivel através do menu Edit>Unit Procedure
Options). O repertorio de modelos de operagoes disponiveis para aquele procedimento
unitario (Figura 6) é revelado na opcao Add / Remove operations..., caso o modo de operacao
do procedimento unitario tenha sido especificado para batelada. Caso o equipamento opere

em modo continuo, havera apenas uma operacao associada aquele procedimento.

Outras configuracoes para o projeto também sdo acessadas através do menu de opcoes do
procedimento unitario. Os parametros de dimensionamento, custos etc. do equipamento,
cada qual com sua aba especifica, sao acessadas na op¢ao Equipment data.... A especificacao
do modo de operacdo do equipamento estd em Procedure data... Dependendo do
procedimento, ha também a opcao de se definir o contetido inicial do equipamento, nao

sendo necessario definir uma corrente de entrada, acessando-se Initial equipment contents....

N3ao se iniciou a construcao do presente fluxograma nao pela propagacao de indculo, mas

pelo biorreator operando em batelada. Esta opc¢ao se deve a dificuldade maior em se simular
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a operacao do biorreator com reciclo de células. Neste caso, o inoculo era representado

apenas como uma corrente de entrada adicional.

Posteriormente foram incluidos na simulacdo os equipamentos relativos a propagacao do
in6culo. Note-se que, por uma limitacdo do software ou do usuario, ndo foi possivel
representar a operacao de inocular o biorreator apenas no inicio da operacao do mesmo. O
software considera que a propagacao ocorre a cada batelada (aqui definida como equivalente
a um ciclo de purificacao). Observe-se, porém, que esta falha, neste caso especifico, nao
interferiu significativamente na simulacao da perfusao, pois a quantidade de células retidas e

realimentadas ao biorreator é muito superior a fornecida pelo in6culo.

Operation Sequence for Procedure: P-1 {in V-101)

Avwailable Operations Operation Sequence

Charge

CIP

Cool

Crystallize

Distill

Ewacuate

Estract / Phase Spit

Fermeant [Kinetic)

Ik ] Ferment [Perfusion)
P-4 43101 Ferment [Staichiometric)

. Gas Sweep

Fermentation Heat

Huold

Pressurize

Pull In

Pull Ot

Purge / Inert

Feact [E quilibrium]

React [Kinetic)

React [Stoichiometric)

Sample

SIP

Split [Compaonent Flow)

Transfer In

Transfer Out

YWaporize # Concentrate

‘et

v 0k | 2¢ cance @) Help|

m of

Figura 6. Especificacdo das operacdes de um procedimento unitario.

Na sequéncia do fluxograma, o primeiro procedimento do projeto é um criotubo (de fato, um
tubo de ensaio: Unit Procedures>Inoculum Preparation>In a Test Tube), adicionado apenas

para representar a fonte inicial de biomassa.
A seguir, foram inseridos os frascos agitados (Unit Procedures>Inoculum Preparation>In a

Shake Flask) e para cada um deles as operacoes Charge, que define a quantidade de meio

adicionada ao frasco; Transfer In, que define a transferéncia do contetido do criotubo ou do
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frasco agitado anterior para o frasco; Ferment, representando a multiplicacao das células; e

Transfer Out, que corresponde a operacao Transfer In do equipamento seguinte.

O modelo de fermentacdo foi o0 mesmo para os frascos agitados e biorreator em perfusao. O
calculo da estequiometria em “caixa preta” da reacao foi realizado utilizando-se os balancos
para cada elemento e valores de coeficientes de rendimento obtidos da literatura. O calculo

esta detalhado na secao IV.2.

Para cada equipamento da etapa de propagacdo, assim como no biorreator em perfusao,
foram inseridas correntes de entrada de meio, de ar e de saida de gases, identificadas pelas

iniciais M, A e V, respectivamente.

A insercao de correntes é feita ao clicar no botdao Connect Mode, em destaque na Figura 7. A
conexao entre equipamentos é feita em modo de conexdo entre uma porta de saida e outra de

entrada, representadas pelas setas nos icones dos equipamentos.

(@] SuperPro Designer - [PFC_rFVIII_Valter_1_03.spf] g@

File Edit Unit Procedures Tasks

Reports  Databanks Window Help - x

D SHE@ B CEEIEEE LA
|Perfusﬁo i M @ ‘ %%
A |Main Branch j & e 3
Wiaiting for Simulation To Start... =,
|i'| CTCOOT M C-07
- T
R-02 :‘ k
N O
O o
oD

EQ-022

TQEDD4 /! W-109 TOQEDDS £ -1

— Etiquetas
213

" ;. 30|1 i’ % i’ 302 i
v||- L

Licdo / LFR-101

EMBOOT / FL-101 Chamnnn
KN | »

For Help, press F1 M
Figura 7. Fluxograma com correntes continuas e discretas.
Em destaque o botao Connect Mode.

As setas vazadas sdo as preferenciais para cada equipamento. As correntes conectadas nestes

pontos sdo interpretadas pelo SPD como entradas e saidas do fluido de processo (e nao de
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rejeito, por exemplo), de modo que, quando operando em batelada, nao é necessario definir

operacoes de transferéncia para que o contetido de um equipamento seja transferido a outro.

Ainda sobre correntes de processo, o SPD representa na cor azul, por padrao, as correntes
discretas, isto é, correntes do processo que transportam um numero limitado de porcoes
definidas, de forma descontinua, em vez do escoamento continuo de fluido, ou mesmo de
solidos fragmentados. Da mesma forma, as entradas e saidas discretas sao representadas por

setas com circulos.

Finalmente, para que o tempo da etapa de propagacao nao fosse levado em consideracao a
cada ciclo de purificacdo, todos os procedimentos tiveram o marcador Omit from Scheduling
selecionado (Figura 8), o que significa que o tempo de operagdo destes equipamentos nao
sera considerado no célculo do tempo de uma batelada e nao aparecera no diagrama de Gantt

do processo.

O biorreator principal foi definido como um biorreator continuo (selecionando-se a opcao
correspondente na configuracdo do procedimento, conforme visto na Figura 8). O
dimensionamento do equipamento foi definido conforme o calculo da capacidade da planta

(secao IV.1).

Procedure BIOOO1

Scheduling l Throughput] Description]

Operating Mode

Mumber of Cycles per Batch |1
Cycle Time [ 24 58 h
Abeolute Start Time| 0,00 h

Abszolute End Time | 24 58 h
Omit from Scheduling B¢

' Continuous

A continuous procedure in a batch plant iz azsumed ta have a
cycle time equal to the recipe cpcle time [ie. it iz ON all the
time]. The procedure will be ignored in process scheduling and
will be migging from the Gantt Chart.

v 0K | » Eancell Help

Figura 8. Parametros do procedimento unitario.
A opgao Omit from Scheduling estd marcada.
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A taxa de aeracao foi definida como 0,1 vvm, tipica para cultivos de células animais, sendo
suficiente para atender o metabolismo celular. A relacao estequiométrica foi definida da
mesma forma, tanto na propagacdo de indculo, quanto na operacdo do biorreator. No
entanto, enquanto o avanco da reacao foi definido como o necessario para atingir a
concentracao celular de 1,0 x 10° células mL™* nas etapas de propagacao, este valor foi
alterado para 2,0 x 107 células mL~, tipico para reatores homogéneos operando em perfusao

(Heidemann et al., 2005; Chico et al., 2008).

O hidrociclone foi configurado no SPD utilizando-se os valores especificados por Silveira et
al. (2005). No dimensionamento em Design Mode, € necessario informar a queda de pressao,
que no presente caso é de 1,35 bar. Nas condicoes do processo, é necessario informar a
velocidade de alimentacdo e a fracdo volumétrica de particulas no underflow. Como o
diametro de corpo informado é D. = 10 mm, tem-se que o didmetro da alimentacao sera,
segundo o SPD, D./7, de modo que a vazao de alimentacao de 1,4 L min™, adotada conforme

Silveira et al. (2005), resulta em:

1,4L % 0,001 m’ 1 min

- X
mn L 005 —14,557mls
1m
] x—m
0 mm X600 mm
7
4

Quanto a fracao volumétrica de particulas no underflow, é necessario saber de antemao qual
sera a concentracao celular no underflow. Segundo Pinto et al. (2008), a eficiéncia total ou
eficiéncia de separacao celular é de 97 % e a razdo de fluido é 75 %. Assim, uma vez que a
concentracao celular na saida do reator é de 2,0x107células mL?, como definido

anteriormente, a concentracao celular no underflow, X, sera:

_0,97x2,0x10"células! mL

X
! 0,75

=2.6x10"células! mL

Tomando-se o didmetro médio de 15 pm por célula, tem-se que o volume aproximado de uma

célula é:

3

T 15 pmx—™ ) =1 77%10 " cm’

6 10000 pt m

48



Assim, a fracao volumétrica de particulas no underflow sera:

7 -9 3
2,610 celulas>< 1,77><%O cm” 1mL3=0,046
mL 1 célula lem

Estes valores resultam na opc¢ao pela utilizacdo de dois hidrociclones de 0,7 cm de diametro
de corpo. No entanto, por ja estar bem caracterizada a operacao do hidrociclone descrito em
Silveira et al. (2005), o dimensionamento foi alterado para Rating Mode, informando-se o

diametro do corpo, 10 mm, e nimero de unidades, 1, no didlogo apresentado na Figura 9.

CY-101 (Hydrocyclone)

Equipment ] Purchaze Eost] .ﬂdiustments] Eonsumables] Scheduling] Throughput Eomments] Allocation

Selection [rescription

O Select [y-101 Name [Cy-101

Type [Hydocyclone
Murmber of Urits | 2

O Request Mew

MName |

M aw Allowable

Fressure Drop |1 2.000 bar
Body Diameter | 0,010 m

Upper Cylindrical
Body Length 10,003 m

Overall Length [ 0,050 m

Size
{0 Calculated [Design Mode)

Stagger Made On [ Inlet Diameter [T.007 m
Use[ 0 extra sets of equipment units Overflove Diameter | 0,002 m
Mames... Underflow Diameter | 0,002 m

v 0K | > Cancel| Help

Figura 9. Dimensionamento do hidrociclone.

A fracao de particulas no underflow foi determinada de modo a se obter uma razao de fluido

de aproximadamente 75 %. O valor utilizado foi 0,049 (Figura 10).

Para a simulacdo dos tanques de equalizacdo, especificou-se apenas o volume total em
Rating Mode. Os valores adotados para maximo permitido para a razao entre volume tutil e
volume total e para razdo altura/diametro foram os padroes do SPD (90 % e 3,

respectivamente).
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CYCLOME-1 (Hydrocycloning)

Oper.Cond's ] Part.Hemo\-’aI] Labar, etc. ] Drescription | Batch Sheet]

Particle Remowval

O Calculated

Welocity of Inlet Liquid [7381 [m/s  [#]
Particles in Undedflow [0067 wiv
Prezsure Drop WF
FPower WIW—
Operating Throughput [0,7100 [Lémin
Underflaw / Overflow W
B0% Cut Diameter WW

v Ok | x Cancel| Help|

Figura 10. Especificacio das condicoes de operacio do
hidrociclone.

Apenas o primeiro tanque de equalizacdo ira operar continuamente. A partir do primeiro
modulo de microfiltracdo, os equipamentos operam em modo batelada, tal como os
equipamentos de propagacdo. No entanto, a partir da operacao do primeiro moédulo de
microfiltracdo, é necessario iniciar o agendamento das operacoes, isto é, definir em que

momento do processo elas se iniciam, através da aba de configuracao da Figura 11.

O inicio da operacao do primeiro médulo de microfiltragdo marca o inicio da purificacao do
processo, operando em batelada e determinando a duracao de um ciclo de producao. Definiu-
se assim que todas as operacoes se iniciariam sempre ao final da anterior. No entanto, no
caso dos procedimentos que se seguem a uma etapa de cromatografia, a primeira operacao do
procedimento unitario se inicia logo apoés a operacao de eluicdo, visto que as etapas de
regeneracao e sanitizacdo destinam-se apenas a recuperacao da resina cromatografica. Outra
excecao foi feita na etapa de inativacdo viral, em que a agitacao e o resfriamento devem

ocorrer simultaneamente.
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CONCENTRATE-1 (Batch Concentration)

Dper.Cond's] Utilities] Labor, etc.] Description] Eatch Sheet  Scheduling ]

Start Time Duration
Start Time Shift [ 0,0 h Bty T W’W

O Relative to the Beginning of the Batch Process Time | 6,40 h
) Relative to Previous Operatian in this Procedure Tumaround Time [0.00  [h

[inane)

O Start O End
O Relative to Anather Dperation in this Pracedure

| [none) @ MHurnber of Cycles |1

) Start © End Absalute Start Time [000° h

O Relative to Another Operation in Another Procedure Ahsolute End Time B30 h

Procedure |[n0ne] ﬂ
Dperation | [none] ﬂ
) Start © End

¥ 0K | > Cancell [z Help|

Figura 11. Configuragio de agendamento de operagdes.

Ainda com relacao ao agendamento de operacoes, verifica-se que o tempo necessario para se
completar um ciclo de purificacao é maior que um dia, embora os equipamentos que realizam
as primeiras operacoes de purificacao ja estejam disponiveis antes que se complete um ciclo.
Assim, pode-se definir ainda dados de agendamento relativos a todo o processo, tais como o
numero anual de bateladas e o tempo necessario para que se inicie uma nova batelada,

acessando-se o menu Tasks>Recipe Scheduling Information (Figura 12).

Neste caso, definiu-se o tempo anual de operacao para 7200 h (300 dias), o nimero de
campanhas, isto é, o numero de ciclos de producao por ano, para 2 e o tempo de inicio da
batelada seguinte como o minimo possivel, definindo-se Cycle Time Slack para zero. Ainda,
definiu-se que o nimero de bateladas por ano seria de 290, isto é, duas campanhas de 145
ciclos de purificacdo, os quais teriam a duracao aproximada de 24 h, conforme Silveira et al.

(2005).
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_IRecipe Scheduling Information

Scheduling Inputs Scheduling Outputs
Annual Operating Time (40T) Batch Time [3738 T [h
#valable 720005 | Min Cycle Time [22.40 h

Utiized | B544.47 h tax Mumber of Batches
per ear [Mb,max] a8
Mumber of Campaigns Per Year |2
Unit Procedure with Longest Duration
| CTCOO1 [in C-101)

Murnber of Batches Per ear [Mb)]

O Calculated O Sethylser [290

Equipment with Longest Occupancy
Recipe Cycle Time - Scheduling Bottleneck -
© Setby User 2240 e [=5T]

Q Set Cycle Time Slack [0,00 h

< O | X Eancell @ Hep |

Figura 12. Opc¢oes de agendamento do processo

Para simulacdo dos modulos de microfiltracdo, definiu-se a area de membrana na
configuracao do equipamento, de acordo com os dados disponiveis e descritos na secao
III.1.3: 1,8 m*> de area de filtracio na tela de dimensionamento dos equipamentos e
85 L m™=h™ para o fluxo de filtrado no didlogo de configuracao da operac¢ao de microfiltracao,

mostrado na Figura 13.

CONCENTRATE-1 (Batch Concentration)

Oper.Cond's lUtiIities] Labaor, ete. ] Description] Batch Sheet] Scheduling]

Fiejection Coefficient [RC) Diuration
Campmra AL ~ Setup Time | 0,00 mir
Acetato de Amdn 0,00 Filtratiat Time
CaChloride 0.00 O Set by User 323 |h
Carb. Dioxide 0,00
- O Calculated Based on
Contatninante o.00 Filvate Flux [B5.000  [L/m2h
Célula BHE, 0,50
EDTA Digodi 0,00
feadum . Concentration Factor / Recovery
Embalagem 0,00
S o - . O Concertration Factor  [359.479

[Feed/Retentate]

Product Denaturation Data

O Recovery a7 467 &
Denaturation [ 13,00 i [Permeate/Feed)
Active Praduct | (P
Denatursd Product [ inativo Mar Fartile Lone [i500,000 [ a7

¥ 0K | > Cancel| [z) Helpl

Figura 13. Configuragio da operacao de microfiltracao
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O fator de concentracao foi definido em termos de recuperacao, isto é, a porcentagem da
vazao alimentada que é recuperada no filtrado, que deve ser de 97,467 % para se obter o
rendimento de 95 % na etapa de microfiltraciao. Valores maiores que zero para coeficientes de
rejeicao (RC) foram determinados apenas para o componente Célula BHK (0,5 no primeiro e
1,0 no segundo), ja que nesta etapa sao eliminados todas células nao retidas no hidrociclone e
debris celulares (que nao foram registrados como componente, estando incluidos no
componente Célula BHK®). Foi necessario aumentar o valor de concentracio méxima de

particulas no retido para que fosse possivel a separacao tal como configurada.

Observe-se, ainda na Figura 13, que foi incluido um valor de 13% de desnaturacao do
produto. Este valor nao é tipico para esta operacao. No entanto, o rFVIII ¢ uma molécula
muito sensivel e verifica-se que a maior parte dos processos de producao de rFVIII operam
em condicOes tais que o rendimento global é cerca de 30 a 35 %, de modo que perdas
adicionais foram distribuidas entre os equipamentos, para que o processo ora simulado se

aproximasse do desempenho de processos estabelecidos industrialmente.

Para simulacao das colunas de cromatografia, as dimensoes das colunas foram especificadas

conforme descrito na secao I11.1 (Figura 14).

Da mesma forma, foram especificados a velocidade linear, o volume de soluciao (em volumes
de coluna, BV) e as composicoes dos tampoes das operacoes de equilibrio, lavagem e
regeneracao (Figura 15). As correntes no fluxograma estao indicadas por sua funcao: EQ para

equilibrio; EL para eluicao; LV para lavagem; RG para regeneracao.

No dialogo das condicoes operacionais da aplicacdo da amostra (Load; Figura 16),
especificou-se a capacidade adsortiva da resina, a vazao de operacao, a funcao (para as duas
primeiras, reter produto; para a tltima, reter impurezas), a porcentagem de produto retido e,
desta, a porcentagem recuperada. Estes altimos valores foram definidos de acordo com o

rendimento de cada etapa cromatografica.

A Figura 17 mostra a configuracao da operacao de eluicao. Ha a opc¢ao de se usar mais de um
tampao de eluicao para os casos em que a eluicdo se d4 em um gradiente. No presente
projeto, no entanto, foi utilizado apenas um tampao para cada coluna, de modo que a opcao

eluicao isocratica esta selecionada.

5 De fato, o coeficiente de rejeicio para célula BHK no primeiro médulo seria de 1,0, devido ao tamanho de poro
da membrana ser menor que o didmetro da célula. No entanto, alguns componentes intracelulares s6 seriam
retidos no segundo m6dulo. Como a simulagio nao prevé a existéncia de componentes intracelulares no fluido
de processo, o coeficiente de rejeicio para o componente “célula BHK” foi definido como menor que 1,0.

53



-

C-101 (PBA Chromatography Column)

Equiprment ] Purchaze Eost] Adiustments] Consumables] Scheduling] Throughput Comments] ﬁllocation]

Selection

Q Select W

0]

M ame

Size
Q Calculated [Design Mode)

) Set by User [Rating Mode)

On [

Use| 0 ewtra sets of equipment units

I

Stagger Mode

Description
Name [C-101

Type | FPBA Chromatography Column
MNumber of Units |1

Bed/Columt Design Options

© Set  BedHeight [T8955 | cm

.z Dianeter 120,000 cm

Diameter | 30,000 cm
Max Height [100.000 [cm

Column Height [18E93 [cm
Bed Tao Column Height | 0800
Owerdesign Factor | 1,000

BedVolme [J957 L
Calumn Yalume [73,29 L

O et

¥ Ok | > Cancell

Help

Figura 14. Dimensionamento das colunas cromatograficas.

EQUILIBRATE-1 (Column Equilibration)

Flowrate Options

O Absolute

Oper. Conditions l Labor, etc. ] Description] Batch Sheet] Scheduling]

00000 Jemh
273 LM o

O =

C' Felative 26,748 Birh

Q Calculated

BV = Bed Volume [Packed/Sedimented) Vil Siizanie

YWolume per Cycle [per Unit] Inlet Stream

[Tnput 71 : [EQEL0T) #
Q Eelative [5.00 B

Cutlet Stream
O Absolute [5285 L [utpt #4- F00)

Wwéazhing Time

) SetbyUser [11.22 min

|~/»| |

vy | \/->-.'T_£]'| ¥ 0K | b4 Eancel| [2) Help |

Figura 15. Configuracio da operacao de equilibrio.
Os didlogos para as operacoes de lavagem e regeneracao sao iguais.
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LOAD-1 (PBA Column Loading)

Oper. Cand's l Labor, et ] Description] Batch Sheet] Scheduling]

Reszin Binding Capacity 20,00 lgr""-—

[under operating conditionsz)

Loading Flowrate

Q Linear Yelacity 400,00 om/h
O Absalute Flawrate 28274 [Lh (3]
) Fielative Flowrate 26,75 BYv'/h

BY = Bed Yolume [Facked/Sedimented]

Fiesin'z Primary Function
Q Retain Product ' Retain Impurities

Component Binding and vield D ata

R o RIS lgriore [
Component Binding % ield % i SiEE
Acetato de Amin 0,00 0.00 -
CaChloride 0,00 0.00 -
Carb. Dioxide 0,00 0,00 r
Contaminante 30,00 20,00 -
Célla BHE. 0,00 0.00 -
EDTA Disadium 0,00 0.00 - J
Crebolomnne nnn nonn — hdl
Fiesin Binding Capacity Utilization
Q Calculated O Setby User  [700,00 #
Waste
Outlet Stream [ Cutput #4 - [R-03) E‘
vea | vr | g ] w2 | B v ook | cancel| @) Hep |

Figura 16. Configuracdo da operagio de aplicacao da amostra.

ELUTE-1 (Column Elution)

Oper. Conditionz l Labaor, etc. ] Description] Batch Sheet] Scheduling]

Eluart Yolurne Flowrate Options

TatalYaolume [B,000 BY Q Linear Velocity 400,00 cm/th
Walume in ) Absolute Flowate [282 74 [h (&
Product St 5.000 B
e ' Relative Flowrate  [26.75 Bk

BY = Bed Volume [Facked/Sedimented]

Elution Strategy
QO lsocratic Eluant [4)
’ Inlet Stream
Gradient
) By [Input #1 : EQELDT) ]
K.ey Companent Data Walume [E7 85 o
per Cycle
MName | [none)
Eluant [E]
El:g:’t]Igl ] 0/l Irlet Strearn
) [ none)
Final
Cone! 0,000 CT— De\:ocl:gwlz oo T
WWaste
Outlet Stream  [Dutput B4 : (R-03] #

v | vr | g | L2 | | vook | X cancel| @ Hep |

Figura 17. Configuracao da operacao de eluicao.
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Na configuracao da operacao de sanitizacao e de manutencao, representadas como operacoes
de CIP, nao é necessario inserir uma corrente de entrada. O agente de limpeza é selecionado
entre os componentes e misturas registrados. O consumo foi calculado com base nos dados
de volume do leito e consumo em volumes de coluna, conforme descrito na secao III.1, assim

como a duracao das operacoes de manutencao.

No caso em que a coluna é mantida na solucao de manutencao até o dia seguinte, conforme
Silveira et al. (2005), quando se inicia um novo ciclo de purificacao, o tempo de operacao foi
definido em 18 h.

Nao foi possivel inserir na simulacdo excecoes como o caso das operacoes de cleaning-in-
place de fato, que sao realizadas a cada 5 ciclos. Todas as operacées estao incluidas em todos

os ciclos. Deste modo, as referidas excecoes foram desconsideradas.

Na simulacao dos tanques de inativacao viral, foram utilizadas as operacoes de agitacao e
resfriamento, bem como a adicdo de solvente e detergente, fornecidos por correntes
separadas e identificadas no fluxograma. Esta etapa foi realizada meio de uma operacao
Charge, especificando-se o volume adicionado e cujo tempo de operacao foi calculado tendo

por base a vazao de operacao da coluna de troca catidnica (cerca de 300 kg h).

Nas operacoes de agitacdo e resfriamento, foram mantidos os valores padrao do SPD para
consumo energético e dados do agente de resfriamento. Foram especificados apenas a
temperatura, 24 °C, e o tempo de operacao, 1 h para o primeiro tanque e 5 h para o segundo.
Por fim, uma vez que foram especificados os volumes adicionados, o dimensionamento foi

calculado pelo software (Design Mode).

A perda de produto na etapa de inativacdo viral nao foi simulada nos equipamentos
especificos, tendo sido acumulada na etapa seguinte, de diafiltracdo. Assim o rendimento
simulado para a etapa de diafiltracdo foi considerado 81 %, em vez dos 95 % descritos na

secao III.1.

Na simula¢do do primeiro médulo de diafiltracdo, definiu-se a 4rea da membrana (0,1 m?)
nas opcoes do equipamento. Na configuracdo da operacdo, semelhante a operacdo de
microfiltracdo, estabeleceu-se o coeficiente de rejeicao de Célula BHK (ainda que ndo estejam
presentes na corrente), de Contaminante e de rFVIII em 1. Para contabilizar a perda de

produto, estabeleceu-se que 19 % do rFVIII é desnaturado em rFVIII inativo.
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Foram informados também fluxo de filtrado (250 L m=h™) e o volume de troca (4,5 vezes o
de alimentacao). A solucao alimentada ao médulo de diafiltracao é o tampao de equilibrio da
proxima etapa de cromatografia. Além disso, ha uma operacgao de limpeza e desinfeccao, a

qual foi simulada como uma operacao de CIP.

Para a simulacdo do segundo modulo de diafiltracdo, na parte final do processo, foi
necessario realizar uma diluicao prévia, com o objetivo de se obter na saida do moédulo de
diafiltracao a exata composi¢ao do produto formulado, conforme especificado na Tabela 6. A
diluicdo é realizada com um misturador de correntes (Unit Procedures>Mixing>Bulk

Flow>2-Stream), configurado para operar em modo continuo e dimensionado pelo SPD.

O volume de diluente que entra no processo pela corrente F-01, Vi, foi calculado tomando
como meta para a atividade da corrente 214 o valor de 222,22 Ul mL™, de forma a se obter na
ampola contendo 2,5 mL de produto formulado 500 UI de rFVIII, ja considerando a perda de

10 % na etapa de liofilizacao.

Como esta segunda diafiltracao também sera realizada a volume constante e as perdas nesta
etapa sao de 5 %, tem-se que a atividade na corrente 213, logo ap6s a diluicao, devera ser de
233,92 Ul mL™*. Assim, calcula-se a diluicao a partir dos dados da corrente 212, que sai da
coluna de troca anionica, os quais podem ser visualizados acessando-se o menu Edit>Stream

Options>Simulation Data... com a corrente em questao selecionada (Figura 18).

Verifica-se que a vazdo volumétrica da corrente 212 é 4,045 L por batelada e que a atividade

em solucao é 959,55 Ul mL™. O valor de V5, entdo sera:

959,55U1 mL™'
233,92 UI mL™'

V .,=4,045L batelada™" <

-1 ) =12,548 L batelada™

A composicdo da corrente F-01 serd a mesma da F-02, ou seja, a composicdo massica da

solucao formulada.

Dados adicionais para a simulacdo do segundo moédulo de diafiltracao sao: 0,1 m* de area de
filtracao, volume de troca igual a 4,5 vezes o volume inicial, tempo de filtracao de 30 minutos
e desnaturacao de 5 % do rFVIII em rFVIII inativo, ambos com coeficiente de rejei¢cao igual a

1,0.
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Stream 212 ( CTA0O1 --> DILOOT )

Camposition, etc. ]Density] Env Properties | Comments

Composzition Data
Component ”fgll?,"g:;] Mass[zE]omp. Eon?geplfr]ation Extra-Cell %
1 0o 0.2920 2944740 100,00
2 Histidina para 002345 05743 5,796E27 100,00
? Imidazal 000165 0.0404 0407427 100,00
T Octaspnal-9 000042 0,003 0103971 100,00
? il 0,00055 00136 0137078 100,00
? Sodium Chioride 008388 20565 20,739562 100,00
T e ater 395708 97,0124 978,340713 100,00
Total Flowrates Tempersture [28815 IK—
Mass Flow [4,079 kasbatch Preseure [101,200 W
Yolumetic Flow [£045 - L/batch Activity [95955 Ul
Urits  Mass in lkg— Yolumne i IL— Composition in [ % El Cone. in[ g/l
Timne Ref. for Flows QO Batch () Source Cycle ) Destination Cycle b C

v Ok | > Cancel| Help

Figura 18. Dados da corrente 212, que sai da coluna de troca aniénica.

A simulacdo das operacoes de enchimento das ampolas antes da liofilizacdo e de
empacotamento do produto liofilizado é bastante simples, bastando informar a quantidade
de solugdo formulada por ampola e a quantidade de ampolas por caixa: 3,0 mL (prevendo
perda na armazenagem e reconstituicao) e 1, respectivamente. O tempo de operacao foi

definido nos dois casos como 60 minutos, o padrao do SPD.

Finalmente, a simulacao do liofilizador requer que o usuario insira os dados relativos aos
componentes removidos, isto é, se eles sao volateis e qual a quantidade removida, no caso,
100 % da 4gua e, para simular a perda de produto, 10 % do rFVIIL E necessario informar,
ainda, o tempo de liofilizacdo, 6,0 h como padrao, e a 4rea de cada ampola, estimada em

2,250 cm®, que sera levada em conta no dimensionamento do equipamento.

II1.4. Analise economica

Para a analise econdémica do processo, é necessario definir alguns parametros para a anélise,
os principais sendo os precos das matérias-primas, dos equipamento, dos produtos e dos

recursos utilizados (mao de obra, consumiveis, utilidades) durante o processo.
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Os precos das matérias primas foram definidos na etapa de registro de componentes, tendo
sido o preco unitario informado e o preco das misturas, calculado a partir dos seus
constituintes. Os valores, exceto para o meio de cultivo, foram obtidos de Silveira et al.

(2005) e estao relacionados na planilha do Anexo 1.

Os custos dos equipamentos foram determinados pelo modelo interno do SPD. O software
atualiza o custo dos equipamentos para o ano de analise, 2010, com base no valor informado
para a inflacdio (no menu Edit>Flowsheet Options>Economic Evaluatio Parameters...).
Neste projeto, o valor da inflacao, 4,7 %, foi calculado com base na média das taxas anuais no

Brasil dos anos de 2005 a 2009 (BCB, 2010).

O custo dos materiais consumiveis adotado também foi oriundo de Silveira et al. (2005) e os
precos estdo relacionados na respectiva planilha do Anexo 1. Para que estes materiais
pudessem ser associados aos equipamentos, foi necessario registra-los no banco de dados do

SPD (menu Databanks>Consumables).

O custo da mao de obra e das utilidades esta baseado nos padrées do SPD, isto é, nao foram
alterados os valores padrao para o consumo especifico de utilidades em um equipamento ou

operacao, nem os da demanda de mao de obra para cada operacao.

O preco de venda do produto estabelecido foi de USD 0,23 UI?, conforme o preco pago na
ultima licitacdo. Portanto, cada unidade com 500 UI seria vendida por USD 115,00 e este
valor foi informado nas propriedades da corrente Produto. Para que o SPD tenha a
informacdo sobre custos de tratamento de rejeitos e receitas obtidas com os produtos, é
necessario classificar as correntes (menu Tasks>Stream Classification) no didlogo mostrado

na Figura 19.

Particularmente, é importante determinar o custo de tratamento dos rejeitos aquosos, uma
vez que nao foi informado o custo de tratamento de cada componente para que o SPD
pudesse realizar o calculo. Assim, apenas para que este custo nao fosse desconsiderado,

estimou-se que o custo de tratamento dos rejeitos aquosos seria de 10 USD kg™.
Finalmente, foram ajustados os parametros da avaliacdo econémica (menu Edit>Flowsheet

Options>Economic Evaluation Parameters...). A principio, apenas os parametros da aba

Time Valuation (Figura 20) foram ajustados.
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I Stream Classification
Classification of Output Streams
Stream M arme Clagsification Sgﬁ;“ﬁ;ﬁ?@i?;l g?;;&;l SLT;aBry Hazardous? o
1 Emissian 0,000000 = I
2 R-03 Aquenus Waste 10,000000 X I
3 R-05 Agqueous Waste 10,000000 X [
4 R-06 Aquenus Waste 10,000000 x =
5 Fraduto Fievenue 115,000000 - -
g Y07 Emission 0,000000 Il -
7 R-01 Aquenus Waste 10,000000 = T e
Classification of Input Streams I air Product Bate
= [Product Unit Cost Reference Rate]
Streamn Mame Clagsification PFL‘JrIOC::SS;nPg”E:em Sty - Used for reporting production cast in
($kg or $lentity] User $IW produced or processed
1 h-04 Raw Material 11.328000 - Stream
T A-04 R aw Material 0.000000 - | Praduta
? EQ-EL-01 Fiaw M aterial 2624287 - Q Show Fevenue Streams Only
B Ly Fiam Material 2,708572 - © Show All Streams
? RG-M R aw M aterial 0783727 - B
E EQ-EL-020 R aw b aterial 17314768 = Q@ Total [Entire Strear Flow)
L L0z R aw b aterial 0,045361 - @ . . :
] EQ-022 R aw b aterial 17214768 -
B EQ-03 Raw Material 39213340 - o
v K | X Cancel| Help |

Figura 19. Diadlogo de classificacdo das correntes.

Economic Evaluation Parameters for Entire Project

Tirne W aluation ] Financing] Praduction Level] Mizc. ]
Time Parameters

“ear of &nalysis [2000
Year Construction Starts [2010

Construction Period [20 months

Statup Period [4 months

Project Lifetime [12 wears
Inflation [to update equip. cost) [470 %

MNP Intenest
Low[2000 %
Medium [2200 %
High[2e600 %

v Ok | bt Cance|| Help

Figura 20. Definicao dos parametros da avalia¢io
econOmica.

Os parametros temporais sao o ano da analise e o da construcao (neste caso, 2010), a taxa de
inflacdo (4,7 %, como mencionado anteriormente), o tempo necessario para construcao e
inicio da operacao (20 e 4 meses, respectivamente), o tempo de vida do projeto, o qual deve

incluir o tempo de construcao e inicio da operacao, totalizando, portanto, 12 anos.
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Com relacdo aos parametros para o calculo do VPL, deve-se levar em conta o alto risco e o
alto retorno dos investimentos feitos. Conforme Silveira et al. (2005), a TMA adotada para
empreendimentos da 4rea biotecnologica deve ser de 20 %, tendo sido adotadas a taxa média

de 23 % e a maxima de 26 %.

Finalmente, com o objetivo de contabilizar os custos adicionais relativos a construgdo das
salas limpas, o fator de custo relativo a instalacoes (Buildings) foi dobrado®. Isto é feito nas
opcoes de ajuste de custos de investimento de cada secdo (menu Edit>Flowsheet

Options>Section>Capial Cost Adjustments...), mostradas na Figura 21.

Section: 'Perfusae’ (Capital Investment)

DFC lEostAIIoc] Mg ]

Direct Fixed Capital [DFC) [ 922868 thaus.§ [T
DFC Portion Already Depreciated | 0,00 b4

DFC E gtirmation
Direct Fized Capital [DFC) = Direct Cost [DC] + Indirect Cost (IC] + Other Cost (OC)

Direct Cast (DC) L a0 Indirect Cost [IC) s

Fiping [&]] 0,35  =PC
Engineering (H bDC
Instrumentation (B] (0,40 = PC nginesiing (H)]0.25
Insulation (C)[0.02  #FC Congtruction (11] 0,35 »DC
Electical Facilities ([0 [0,10 = PC
Buildings (E][090  #PC
“ard Improvement [F][015  =PC Other Cost [OC)
Auziliary Facilities [(G]]0.40  &PC
PC = Equipment Purchase Cost
DC = PC + Installation + &+B+C+0+E +F+G Lontingency [0,10 & (DT +1C)

A

Contractor's Fee [005  # (DC +IC)

E quipment Purchase Cost [PC) Estimation

Purchaze Cost [PC) = Equipment Cost + Unlisted E quipment Purchasze Cost
Urlizted Equipment Purchasze Cost [020 = PC
Urilisted E quipment Installation Cost[ggg—  Unlisted Equipment's PC

¥ 0K | x Eancel| @ Help

Figura 21. Di4logo de ajuste das opcoes de custos de
investimento para a secao 'Perfusao’.

Uma vez definidos os parametros acima, pode-se verificar, através do sumario executivo do
projeto (menu View>Executive Summary) os principais indicadores econémicos do projeto

(Figura 22). Estes resultados serao discutidos no Capitulo IV.

6 O fator de custo para instalacoes (E) foi alterado de 0,45 para 0,90 para todas as sec¢oes, embora cada se¢ao
possa ter tais parametros ajustados independentemente.
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Executive Summary for Project

Capitallnvestment] Operating Eost] Hevenues]

Froject Taotalz

Irwestment Z3IEET.R4 3
Investment Charged 2366735 %
to thiz Project
FevenLe 184.433.386 3/
Operating Cost 27.966.058 g0
Production R ate 1.B03.768.571 MP Entities/wr

Unit Production Cost 174377 $/MP Entities

Froject Indices
Gross Margin [ 8484 %
ROI[T 4049 %
Payback Time ’7025 years
IRR (aftert) [ 23107 %
NPV at20.00 % [T 292801080 §

v 0K | > Cancel| Help

Figura 22. Sumario executivo do projeto com os
pricipais indicadores econdmicos.
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IV. RESULTADOS

IV.1. Determinacao da capacidade da planta

Para o dimensionamento da planta de producao de rFVIII, Silveira et al. (2005) realizaram

uma analise de mercado com base nos dados da importacao brasileira e na projecao da

demanda brasileira de Fator VIII. Esta, por sua vez, baseou-se nos dados do Cadastro

Nacional de Portadores de Coagulopatias Hereditarias e da projecao da populacao brasileira

realizada pelo Instituto Brasileiro de Geografia e Estatistica (IBGE, 2010).

No presente trabalho, embora as mesmas fontes de dados citadas acima tenham sido usadas,

a metodologia para estimar a demanda foi alterada para levar em consideracao os seguintes

pontos:

O programa brasileiro de coagulopatias hereditarias ainda niao atende plenamente a
populacdo. Segundo a Federacdo Mundial de Hemofilia (World Federation of
Hemophilia - WFH), o consumo anual tipico de Fator VIII no tratamento de um
adulto com hemofilia A grave seria de 218.000 Ul para tratamento profilatico, 60.000
a 100.000 Ul para o tratamento sob demanda em paises desenvolvidos, 40.000 UI
para um tratamento de nivel intermediario, e 15.000 a 20.000 UI seria o minimo
necessario (WFH, 1998). Portanto, a disponibilidade de Fator VIII deveria aumentar

de 35.000 Ul anuais por paciente para, pelo menos, 80.000 Ul anuais por paciente.

A prevaléncia da hemofilia A é tipicamente 1:10.000 homens. Com base nos dados do
Cadastro Nacional, em 2010, a prevaléncia calculada é de 0,90 casos para cada
10.000 homens. Em 2007, a prevaléncia calculada era de 0,73 casos de hemofilia A
para cada 10.000 homens. Este aumento esti provavelmente relacionado ao fato de
que, na década de 1980, ocorreram muitos 6bitos de hemofilicos contaminados com
os virus da AIDS e da hepatite. Considerou-se, portanto, para o calculo da demanda
de rFVIII a prevaléncia de 1 caso de hemofilia A para cada 10.000 homens, conforme

Pio et al. (2009).
A Hemobras tera condicoes, com a construcao da nova fabrica em Pernambuco, de

disponibilizar até 9o milhées de UI por ano de pdFVIII (CGEE, 2006), atendendo

parcialmente a demanda brasileira.
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Com base nestas premissas, foram obtidos os resultados apresentados na Tabela 8, que

mostra a variacao da demanda projetada de rFVIII entre 2010 e 2025.

Tabela 8. Projecio da demanda para producio de rFVIIL.

An Populacio de eslt\?;n;gl(;ode Demanda anual de Demanda anua.l de
o homens casos de concentrado de rFVIII produzido
hemofilia A  Fator VIII (10°UD) (10° UD?

2010 94.792.952 9.479 758,34 068,34

2011 95.577.195 9.558 764,62 674,62

2012 96.318.202 9.632 770,55 680,55

2013 97.021.248 9.702 776,17 686,17

2014 97.690.456 9.769 781,52 691,52

2015 08.330.018 9.833 786,64 696,64

2016 98.944.065 9.894 791,55 701,55

2017 99.535.649 9.954 796,29 706,29

2018 100.106.940 10.011 800,86 710,86

2019 100.659.174 10.066 805,27 715,27

2020 101.193.501 10.119 809,55 719,55

2021 101.710.492 10.171 813,68 723,68

2022 102.209.754 10.221 817,68 727,68

2023 102.690.218 10.269 821,52 731,52

2024 103.149.892 10.315 825,2 735,2

2025 103.586.664 10.359 828,69 738,69

Assim, uma planta para producado de Fator VIII recombinante devera ter uma capacidade de

pelo menos 740 milhoes de Ul anuais para atender a populacao brasileira.

Observe-se que a demanda, nos primeiros anos de operacao da planta, seria cerca de 8%

inferior a 740 milhoes de UIL. No entanto, h4 que se considerar que a oferta de pdFVIII pode

variar de acordo com a quantidade de plasma de doadores disponivel para fracionamento.

Além disso, o excedente poderia ser exportado, tendo em vista a crise de abastecimento

global para o rFVIII, mencionada por Garber (2000).

Para estimar o volume do biorreator principal (a partir do qual também foram estimados os

volumes dos equipamentos de propagacao), utilizou-se a seguinte formula (Chico et al.,

2008):

Pom=Va,[ X dt

acum

(12)

7 Para o calculo da demanda anual de rFVIII, a producdo de pdFVIII pela Hemobrés foi subtraida da demanda
anual total de concentrado de FVIIL.
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onde P

acum

é a producao acumulada, V o volume tutil do biorreator, g, a taxa especifica de

formacao de rFVIII, X, a concentracao celular no biorreator e t o tempo de operacao.

X, pode ser considerado constante, uma vez que varia apenas no inicio da operacao do

biorreator, mantendo-se as condic¢des por 145 dias. A equagdo entdo pode ser reescrita como:

V_ Pacum
S XA (13)

onde At é a duracdo de uma batelada, cerca de um dia. A producdo acumulada de uma
batelada — considerando a atividade especifica de rFVIII 7.000 Ul mg* ®, 290 bateladas por
ano, 33 % de rendimento global, g, igual a 1,00 pg cél* dia™ e X, igual a 2,0 x 107 cél mL* —
seria de 1.104 mg de rFVIII, o que resultaria em um volume 1til de aproximadamente 55 L, o
qual foi dividido em dois biorreatores operando em paralelo, o que representa uma seguranca

adicional em caso de contaminacao, conforme sugerido por Avery et al. (2003).

IV.2. Determinacao dos parametros estequiométricos

O célculo dos parametros estequiométricos foi realizado em uma planilha auxiliar (Anexo 1),

tendo como premissas:

= coeficiente de rendimento de células em relacdo ao substrato (glicose), Yy, igual a
0,58 gBHK gGLC™ correspondente a uma média entre o valor descrito por Avery et al.
(2003), 0,1 gBHK gGLC", que resultou muito baixo e inviabilizou a simulacao, e o
valor maximo, 1,06 gBHK gGLC™, descrito por Hiller et al. (1991) apud Augusto et al.
(2008);

= coeficiente de endimento de produtos (proteinas totais, incluindo rFVIII e
contaminantes) em relagdo a substrato (glicose), Y, igual a 0,22 gP gGLC",
calculado a partir do valor de 0,38 gP gBHK™ para o coeficiente de rendimento de
produtos totais em relacdo a células ,Y,, obtido de Avery et al. (2003) (o valor de

Y}/s € resultado da multiplicacdo de Yy, por Yy q);

8 Média das faixas apresentadas em Wyeth (2010) e Baxter (2010), respectivamente, de 5.500 a 9.900 UI por
mg de proteina para o Xyntha® e 4.000 a 10.000 Ul por mg de proteina para o Advate®.
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= gpigual a 1,00 pg cél* dia?, adotado para a simulaciao base e considerando 1 dia um

valor tipico para o tempo de duplicacao e, consequentemente, In 2 dia™ para a taxa

especifica de crescimento celular (Chico et al., 2008).

Com base nos valores acima, é possivel obter um sistema de equacoes tendo como variaveis

os coeficientes estequiométricos dos componentes envolvidos:

(=x)CH ,0s+(=y)Cs HigN, O5+(=2) O, > wC H, g Oy 55 N o5 (contaminantes ) (14)
+vC H, 0y ssNos(rFVII ) +uC H, 5,0, 5N ,,(BHK)+5CO,+r H,O 14

Na Equacao 14, o sinal negativo se deve ao modo como foram calculados os coeficientes
estequiomeétricos (x, y e z se referem aos reagentes e sao valores negativos no sistema de
equacoes). As formulas quimicas para contaminantes, rFVIII e célula BHK, em base de 1 mol

de carbono, sdo oriundas de Avery et al. (2003).

As premissas acima fornecem as seguintes equacoes:

0,58gBHK>< 1 mol BHK ><180,18gGLC=g (15 2)
1gGLC 25,16 g BHK Imol GLC  x 5
0,22gP_ 1molP _ 180,18g GLC _(w+v)
X X = (15b)
lgGLC 26,15gP 1 mol GLC X
—12 r
10 “grFVII % 1 mol rFVIII v 25,16 g BHK % 1 cél % 1 v (15 ¢)

cél dia  2615grFVII " 1mol BHK ~ 1.87x10 °gBHK In2dia ' u

Na Equacao 15 a, BHK se refere a formula quimica em base de um mol de carbono para a
célula BHK. Na Equacao 15 c, cél se refere a uma tinica celula BHK. O valor para a massa de
uma célula BHK foi obtido a partir dos dados de Pinto et al. (2008), conforme Anexo 1,

planilha 4.

As equacoOes para os balancos de C, O, H e N sao, respectivamente:

6x+5Sy+w+v+u+s=0 (15d)
6x+3y+2z+0,55w+0,55v+0,5u+2s+r=0 (15€)
12x+10y+1,82w+1,77u+2r=0 (151)
2y+0,25w+0,25v+0,24u=0 (15g)
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Finalmente, a base adotada para o calculo dos parametros estequiométricos é um mol de

glicose consumido, que obriga:
x=—1 (15h)

O sistema de oito equacoes foi solucionado na forma matricial, conforme a planilha 5 do

Anexo 1.

Note-se que os valores alimentados ao SPD foram os coeficientes estequiométricos massicos,

uma vez que o coeficiente estequiométrico molar para o rFVIII é inferior a 0,00.

180,18 C,H,,0, + 100,97 C,H,,N,0, + 108,02 O, —
40,13 CH 4,055 N ,s(contaminantes) + 0,08 CH 4 OyssN,s(rFVII) (16)
+ 104,54 CH, 005 Noay( BHK) + 165,54 CO, + 78,88 H,0

IV.3. Resultados da simulacao

Os principais resultados das simulagoes podem ser visualizados nos relatorios gerados pelo
SPD, dentre os quais sdo aqui apresentados os obtidos para o projeto descrito no Capitulo III.
Além destes resultados, foram construidas simulacbes para cenarios alternativos para
andlises de sensibilidade para os principais pardmetros do processo, que serao apresentadas

na secao IV.5.
A primeira tabela do relatério de materiais e correntes (Materials & Streams Report, Anexo
2) mostra a producao da planta e tempo de operacao anual e por batelada, que no presente

projeto é igual a um ciclo de purificacio (Tabela 9).

Tabela 9. Dados globais do processo.

Tempo anual de operacao 6.545,93 h

Producio anual 1.603.993,30 Entidades do PP©®
Producio por batelada 5.531,01 Entidades do PP®
Duracao de uma batelada 47,98 h

Duracao de um ciclo 22,40 h

Numero de bateladas por ano 290

9 Entidade do PP (produto principal) = Caixa contendo uma ampola de rFVIII na corrente “Produto”.
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Da Tabela 9, verifica-se que a capacidade da planta projetada resultou em 802 milhoes de UI
de rFVII por ano, e nao 740 milhoes, como inicialmente estabelecido. Isto se deve ao fato de o
modelo estequiométrico nao levar em conta parametros cinéticos, particularmente a taxa
especifica de crescimento celular, de modo que a producao foi superestimada em cerca de
8 %.

Neste sentido, alguns ajustes podem ser sugeridos para compensar esta diferenca (por
exemplo, inserir uma taxa de falha de produto nos parametros econéomicos do SPD, ou
diminuir o rendimento global do processo). No entanto, como a diferenca é relativamente
pequena, tem pouco impacto na viabilidade economica do projeto. Além disso, conforme

discutido anteriormente, parte do excedente de producao poderia ser exportado.

Com relacao a diferenca entre a dura¢ao de um ciclo e a duragdo de uma batelada, observa-se
que a duracdo de um ciclo, 22,4 h, é o tempo entre o inicio de duas bateladas consecutivas.
Esta diferenca pode ser melhor visualizada no grafico de ocupacao dos equipamentos (na

forma de um diagrama de Gantt) gerado pelo SPD e mostrado na Figura 23.

MF-IOI. I

ME-1021- | [

vimf i I

S [ B —

T i I

v mm mm 1

 — I EJL rrrrrrrrrrrrrrrrrrrr —

V-106 | o |

cin I N

Vo M B I

I |

DF-102 B M B

FL-101 | [ I

DFR-101 I [ L

BX-101 | { [
| 8 | 16 | 2 2 | 40 | 48 s6 | e | m g0 | 88 | 9% 104
dia 1 2 3 4 5

Figura 23. Grafico de ocupacao dos equipamentos.
As barras indicam o inicio e o fim das operagbes em cada equipamento; cada batelada esta
representada em um tom de cinza.
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No grafico acima, os equipamentos estao representados pelas siglas, conforme mostradas no
fluxograma do processo (Figura 2). Observa-se que a duracao da batelada é dada pelo tempo
decorrido entre o inicio da operacao do primeiro moédulo de microfiltracao (MF-101) e o fim
da ultima operacdo na coluna de troca anidnica (C-103). Note-se que as colunas
cromatograficas estdo ocupadas praticamente todo o tempo, devido as operacdes de
sanitizacao e manutencado. Ainda, os demais equipamentos como V-101 (biorreator principal
e CY-101 (hidrociclone) nao estao representados no diagrama de Gantt, pois operam em

modo continuo.

A duracdo da operacao das colunas cromatograficas é o que limita a duracao do ciclo a um
minimo de 22,4 h. O tempo de operacio das colunas poderia ser diminuido alterando-se a

duracao das operacoes de limpeza e manutencao das colunas.

Outro relatério importante para a analise dos resultados é o de avaliacdo econdmica
(Economic Evaluation Report, Anexo 3). Além dos principais indicadores de viabilidade
econdmica, o relatério traz uma tabela com as especificagoes, capacidades, quantidades e

custos dos equipamentos adotados (Tabela 10).

Tabela 10. Identificacdo, quantidade, capacidade e custos dos equipamentos adotados, apresentados
na ordem em que aparecem no fluxograma do processo.

Custo unitario

Nome Especificacoes Quantidade
(USD)
TTR-101 Banco de células (Test Tube Rack) 1 0,00
Volume da ampola = 3 x 5 mL
SFR-101  Suporte para frasco agitado para propagacao de 1 0,00
células (Shake Flask Rack)
Volume = 3 x 250 mL
SFR-102 Suporte para frasco agitado para propagacao de 1 0,00
células (Shake Flask Rack)
Volume = 6 x 500 mL
SFR-103 Suporte para frasco agitado para propagacao de 1 0,00
células (Shake Flask Rack)
Volume = 4 x 4.000 mL
V-101 Biorreator (Fermentor) 2 461.000,00
Volume = 35 L
CY-101  Hidrociclone (Hydrocyclone) 1 2.000,00
Vazao de alimentacao = 35,87 L h*
MF-101  Mobdulo de microfiltracao (Microfilter) 1 24.000,00

Area da aembrana = 1,80 m?
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Tabela 10 (cont.).

Custo unitario

Nome Especificacoes Quantidade
(USD)
MF-102 Mobdulo de microfiltracio (Microfilter) 1 24.000,00
Area da aembrana = 1,80 m?
V-102  Tanque de equalizagio (Blending Tank) 1 170.000,00
Volume = 700 L
V-103  Tanque de equalizac¢io (Blending Tank) 1 154.000,00
Vessel Volume = 350 L
C-101 Coluna de troca catiénica (PBA 1 130.000,00
Chromatography Column)
Volume = 13,21 L
V-104 Tanque de inativacao viral (Blending Tank) 1 137.000,00
Volume = 66,88 L
V-105  Tanque de inativacao viral (Blending Tank) 1 137.000,00
Volume = 66,86 L
DF-101  Mobdulo de diafiltracao (Didfilter) 1 26.000,00
Area da membrana = 0,10 m?
V-106  Tanque de equalizacio (Blending Tank) 1 137.000,00
Volume = 100 L
C-102 Coluna de imunoafinidade (PBA 1 150.000,00
Chromatography Column)
Volume = 0,38 L
V-107  Tanque de equalizacao (Blending Tank) 1 137.000,00
Volume =5 L
C-103  Coluna de troca anionica (PBA Chromatography 1 150.000,00
Column)
Volume = 0,38 L
MX-101 Misturador de correntes (Mixer) 1 0,00
Capacidade = 0,36 kg h
DF-102  Mobdulo de diafiltracao (Diafilter) 1 26.000,00
Area da membrana = 0,10 m?
FL-101  Distribuidora (Filler) 2 0,00
Capacidade = 2765,12 ampolas h!
DFR-101 Liofilizador (Discrete Freeze Dryer) 1 139.000,00
Capacidade de sublimagao = 16,06 kg
BX-101  Empacotadora (Packer) 2 0,00
Capacidade = 2765,12 caixas h
TOTAL 2465000
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Na Tabela 10, os termos entre parénteses sao os equipamentos tal como identificados pelo
SPD. Note-se que alguns deles sao considerados como de custo zero pelo software, o que nao
é realista, embora o principal custo seja oriundo de custos indiretos tais como o material

consumido e custos de manutencao.

IV.4. Analise de viabilidade economica

Como descrito na secao IIl.4, o investimento total é baseado principalmente no custo de
aquisicao dos equipamentos, sendo que demais custos diretos sao calculados por fatores. O
custo de aquisicdo de equipamentos consiste na soma dos custos unitarios apresentados
anteriormente, a qual se aplica um acréscimo de 20 % para incluir equipamentos auxiliares
nao listados. A Tabela 11 mostra o resumo dos custos de capital que compoem o investimento

fixo direto.

Tabela 11. Resumo dos investimentos diretos e indiretos (valores em USD).

Custo Direto Total da Planta (TPDC)

1. Aquisicao de equipamentos
2. Instalacao

3. Tubulacoes

4. Instrumentacao

5. Isolamento

6. Elétrica

7. EdificacGes

8. Terreno

9. Instalagoes auxiliares
TPDC

3.077.000,00
938.000,00
1.077.000,00
1.231.000,00
92.000,00
308.000,00
2.769.000,00
462.000,00
1.231.000,00
11.184.000,00

Custo Indireto Total da Planta (TPIC)

10. Engenharia
11. Construcgao
TPIC

2.796.000,00
3.914.000,00
6.710.000,00

Custo Total da Planta (TPC = TPDC+TPIC)

TPC

17.894.000,00

Empreiteira e Contingéncia (CFC)

12. Remunerac¢ao da empreiteira
13. Verba de contingéncia
CFC

895.000,00
1.789.000,00
2.684.000,00

Investimento Fixo Direto (DFC = TPC+CFC)

DFC

20.579.000,00
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Por sua vez, os custos de producao estao resumidos na Tabela 12, em que se verifica que os
principais itens sao o custo da matéria prima e o custo de mao de obra. Como se adotou neste
projeto o padrdao do SPD para estimativa de mao de obra, ndo ha muita informacao a ser
analisada neste caso: o custo da hora do operador padrao é definido pelo SPD em USD 69,00,
sendo necessarios, segundo os céalculos do software, 149 homens-hora por ano para operacao

da planta.

Tabela 12. Resumo dos custos de producio.

Item Custo (USD) % do total
Matérias-primas 4.284.000,00 15,97
mao de obra 10.249.000,00 38,20
Custos operacionais fixos 3.847.000,00 14,34
Laboratério 5.124.000,00 19,10
Consumiveis 271.000,00 1,01
Tratamento de rejeitos 3.052.000,00 11,38
Utilidades 1.000,00 0,00
TOTAL 26.829.000,00 100,00

Por outro lado, o resumo dos custos anuais com matérias-primas e com consumiveis,
apresentados nas Tabelas 13 e 14, mostram aqueles que tém maior impacto nos custos de

producao.

Nota-se que os elementos que tém maior impacto nos custos de producao sdo: a membrana
de microfiltracao de 12", a membrana de diafiltracdo e a resina de imunoafinidade, por parte
dos consumiveis; o material de embalagem, componentes da formulacdo final e o meio de

cultura, por parte da matérias-primas.

Destes elementos, os que sao, além disso, mais sensiveis do ponto de vista técnico sao: o meio
de cultura, pois uma mudanca na formulacao pode alterar completamente o comportamento
do sistema de expressao; e a resina de imunoafinidade, por seu altissimo custo decorrente do
uso de mAb imobilizado.
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Tabela 13. Resumo dos custos com matérias-primas.

Matéria-prima por massa Custo _ Consumo anual Custo anual 9%
(USD kg™) (kg) (USD)
Meio de cultura 11,33 74.417 843.000,00 19,68
Ar 0,00 4.021 0,00 0,00
Tampao A 1,93 30.655 59.000,00 1,38
Tampao B 2,62 15.787 41.000,00 0,97
NaCl (2 M) 0,78 10.206 8.000,00 0,19
Tampao C 0,96 70.559 68.000,00 1,59
Histidina para cromatografia 487,71 4 2.000,00 0,05
Tampao D 17,32 511 9.000,00 0,21
Tampao E 8,30 1.022 8.000,00 0,20
Tampao F 3,97 307 1.000,00 0,03
Tampao G 2,15 307 1.000,00 0,02
Tampao H 1,90 307 1.000,00 0,01
TNBP 38,01 99 4.000,00 0,09
Triton X-100 192,60 290 56.000,00 1,30
Agua 0,00 23.218 0,00 0,00
Sacarose 510,00 254 130.000,00 3,03
Cloreto de sédio 7,21 41 0,00 0,01
Glicine 460,00 525 242.000,00 5,64
Histidina 5.020,00 71 355.000,00 8,28
Cloreto de Célcio 39,92 10 0,00 0,01
NaOH (0,1M) 0,08 30.172 2.000,00 0,05
NaOH (0,5 M) 0,38 126.545 48.000,00 1,12
NaOH (0,01 M) 0,01 8.105 0,00 0,00
Matéria-prima por unidade Custo unitario Consu.mo anual Custo anual o%
(USD) (unidades) (USD)
Ampolas 0,50 1.603.993 802.000,00 18,72
Caixa com agulha 1,00 1.603.993 1.604.000,00 37,44
TOTAL 4.284.000,00 100,00
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Tabela 14. Resumo dos custos com consumiveis.

Consumiveis Custo Consumo Unidade Custo anual %
(USD unidade™) anual (USD) °

Criotubo 5 mL 0,50 6 item 3,00 0,00
Frasco agitado 250 mL 1,60 6 item 9,60 0,00
Frasco agitado 500 mL 1,70 12 item 20,40 0,00
Frasco agitado 4000 mL 2,00 8 item 16,00 0,01
Membrana de
microfiltracao 12" 196,27 522 m? 102.000,00 37,82
Membrana de
microfiltracao 30" 255,28 131 m? 33.000,00 12,30
Resina de troca cationica 721,83 20 L 15.000,00 5,45
Resina de troca anidnica 917,81 1 L 1.000,00 0,22
Membrana de diafiltracao
30 kDa 5.514,00 15 m? 80.000,00 29,52
Resina de imunoafinidade 10.012,09 4 L 40.000,00 14,67
TOTAL 271.049,00 100,00

Finalmente, a Tabela 15 apresenta os principais indicadores econémicos do processo, os
quais, junto com a projecao de fluxo de caixa (Tabela 16), obtida do respectivo relatorio do
SPD (Cash Flow Analysis, Anexo 4), completam a analise de viabilidade economica do

processo.

Os indicadores das Tabelas 15 e 16 demonstram que o projeto é muito vantajoso do ponto de
vista econ0mico, demandando um investimento total bastante inferior (cerca de um terco) do
total gasto atualmente por ano com importacdo do Fator VIII para o tratamento dos

pacientes brasileiros, na modalidade de tratamento sob demanda.

A margem bruta e o retorno do investimento indicam que a receita é muito superior aos
custos de producao. De fato, o fluxo de caixa mostra que a receita do primeiro ano é
suficiente para pagar o investimento feito e cobrir os custos de producio do ano seguinte. Isto
se reflete no tempo de retorno, que é bastante curto, diminuindo os riscos associados ao

empreendimento.

Por sua vez, a taxa interna de retorno é mais de dez vezes superior a taxa minima de
atratividade, confirmando a viabilidade do projeto. Por incorporar variacoes da receita e dos
custos ao longo do tempo e considerar a variacao temporal do valor do dinheiro, este

indicador € bastante adequado para as analises de sensibilidade, apresentadas na sec¢ao IV.5.
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Tabela 15. Principais indicadores econémicos do processo.

A. Investimento fixo direto USD 20.579.000,00
B. Capital de giro USD 1.934.000,00
C. Custos de partida e validagao USD 1.029.000,00
D. Investimento total (A+B+C) USD 23.542.000,00
E. Capacidade 1.603.993 ampolas por ano
F. Custo de producao unitério USD 16,73 por ampola
G. Preco de venda USD 115,00 por ampola com 500 UI
H. Receita USD 184.459.000,00 por ano
I. Custo de produgao USD 26.829.000,00 por ano
J. Lucro bruto (H-I) USD 157.630.000,00 por ano
K. Impostos (40%) USD 63.052.000,00 por ano
L. Lucro liquido (J-K + Depreciagao) USD 96.533.000,00 por ano
Margem bruta 85,46%
Retorno sobre investimento 410,05%
Tempo de retorno 0,24 ano
Taxa interna de retorno (ap6s impostos) 232,42%
Valor presente liquido (a uma taxa minima de atratividade de 20 %) USD 295.145.000,00

Tabela 16. Projecoes do fluxo de caixa (em USD 1.000,00).

Ano -1 o 1 2 3 4 5 6 7 8

Investimento total -6.174 -8.231 -8.108 0 0 0 0 0] 0 0]
Receita anual (vendas) 0 0 122.973 184.459 184.459 184.459 184.459 184.459 184.459 184.459
Custo de producado anual 0 0 22585 26.829 26.829 26.829 26.829 26.829 26.829 26.829
Receita antes do IR 0o 0 100.388 157.630 157.630 157.630 157.630 157.630 157.630 157.630
Receita apos o IR (40%) sem considerar a depreciac¢do 0 0 60.233 94.578 94.578 94.578 04.578 94.578 94.578 94.578
Receita apos o IR (40%) considerando a depreciagdo o) 0 62.188 06.533 96.533 96.533 96.533 96.533 96.533 96.533
Fluxo de caixa anual -6.174 -8.231 54.080 96.533 96.533 96.533 96.533 96.533 96.533 96.533

o}
184.459
26.829
157.630
94.578
96.533
96.533

10
2.963
184.459
26.829
157.630
94.578
96.533
99.496




Como ultimas observacoes sobre o fluxo de caixa apresentado, note-se que o valor positivo no
investimento total, no ultimo ano, refere-se ao valor residual dos equipamentos. Além disso,
nao se adotou nesta projecao um possivel financiamento de parte do investimento no projeto,

o que poderia torna-lo ainda mais vantajoso.

IV.5. Analises de sensibilidade

Como parte da analise dos resultados da simulacdo, foram realizadas anélises de
sensibilidade para avaliar a viabilidade do projeto dadas as possiveis variacoes em alguns dos

parametros mais criticos do processo.

Um primeiro pardmetro que deve ser avaliado é o nivel de producdo, determinando-se o
ponto de nivelamento, isto é, a producdo minima que deve ser vendida para que o projeto
gere receitas que cubram os custos totais de producao, zerando os lucros (Silveira et al.,
2005). O grafico a seguir (Figura 24) apresenta esta analise, gerada a partir da simulacao de

diversos cenarios para a producao anual.
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Figura 24. Grafico do ponto de nivelamento.

Observa-se que o ponto de nivelamento ocorre quando a producao é aproximadamente 8,5 %
da capacidade da planta, cerca 68 milhoes de UI de rFVIII por ano. Este valor mostra uma
margem de seguranca muito alta em relacao ao nivel de utilizacao da capacidade da planta,

uma outra vantagem do projeto.
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A anélise do ponto de nivelamento deve ser complementada com outra que mostre a relacao
entre o lucro e o preco de venda do produto, sendo o preco de referéncia, como mencionado

anteriormente, de 0,23 USD UI"%. O resultado desta anélise é mostrado na Figura 25.

Verifica-se que é possivel obter lucro com a venda do produto mesmo se o preco de mercado
cair para cerca de 0,04 USD por UI de rFVIII, o que representa uma queda de 83 % em

relagdo ao preco de venda de referéncia (marcado com a seta).
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Figura 25. Relagdo entre lucro e preco de venda do produto.

Os resultados acima demonstram que o processo tal como descrito é bastante vantajoso do
ponto de vista econémico. No entanto, a tecnologia envolvida neste projeto € sofisticada, de
modo que se faz necessario avaliar a sensibilidade em relagdo a outros parametros criticos do
processo, tais como a atividade especifica do rFVIII, o custo do meio de cultura, o custo da

resina de imunoafinidade e o nivel de expressao de rFVIII pela linhagem celular utilizada.

As informacoes disponiveis sobre alguns dos medicamentos existentes no mercado mostram
uma faixa em que pode variar a atividade especifica do rFVIII, por exemplo, 4.000 a 10.000

UI por mg de proteina, no caso do Advate® (Baxter, 2010).
Portanto, realizaram-se quatro outras versdes da simulacdo em que este valor foi variado,

para verificar a viabilidade econdmica caso a capacidade da planta precisasse ser aumentada

ou diminuida para compensar tal alteracdo. Os resultados estao mostrados na Figura 26.
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Figura 26. Analise de sensibilidade em relacio a atividade especifica do rFVIIIL.

Observa-se um aumento significativo da taxa interna de retorno conforme a atividade
especifica aumenta de 4.000 para até 8.500 UI por mg de rFVIII, acompanhado por uma

reducio proporcional no investimento total.

Entretanto, a partir de 8.500 UI mg?, a TIR ndo mais aumenta e os investimentos pouco
diminuem. Isto se deve ao fato de que nao ha como reduzir significativamente a capacidade
dos equipamentos e o consumo das matérias-primas. Além disso, observou-se que o modelo
de custo de equipamentos do SPD nao admite uma reducdo significativa no custo dos

principais equipamentos.

Nao obstante, verifica-se que, mesmo quando a atividade especifica atinge o valor minimo da
faixa analisada, o projeto ainda é viavel, com investimento total de cerca de USD 32 milhoes e
TIR de 186 %.

O valor adotado para o preco do meio de cultura livre de soro é 20 BRL L, preco cotado em
maio de 2010 junto ao fornecedor para aquisi¢io em grande escala do meio EX-CELL® 325
da Sigma-Aldrich, fornecido em p6. Os resultados da andlise de sensibilidade para uma

variacao de -50 % a 200 % no preco de referéncia (10 a 60 BRL L) sdo mostrados no grafico

da Figura 27.
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Figura 27. Anélise de sensibilidade em relacdo ao prego do meio de cultura.

Verifica-se que o custo de producao é pouco sensivel a variagdes no preco do meio de cultura,
embora seja utilizado em grandes quantidades (75.000 kg por ano). Isto é favoravel ao
projeto, pois uma vez definido o meio de cultura a ser adotado, sua composi¢ao nao podera
sofrer nenhuma alteracdo, sob o risco de ter menor expressdo ou estabilidade do rFVIII
produzido, além de ter que validar novamente o processo e, possivelmente, acarretar

exigéncia de novos testes pelas agéncias regulatorias.

O gréfico a seguir (Figura 28) mostra o resultado da analise de sensibilidade para o custo da
resina de imunoafinidade para uma variacdo de -50 % a 200 % no preco de referéncia. O
preco de referéncia, por volume de resina, foi calculado em 10.012,09 USD L%, com base nos
dados de Silveira et. al. (2005), isto é, USD 3.000,00 por grama de anticorpo anti-FVIII e
USD 17,41 por grama de resina. Portanto, a faixa avaliada variou entre 5.006,05 USD L* e
30.036,27 USD L.

Os resultados mostram que o custo da resina de imunoafinidade tem influéncia ainda menor
sobre o custo de producao do que a variacao no preco do meio de cultura. Ocorre que, dada a
atividade especifica relativamente alta do rFVIII, um volume de resina muito pequeno é
necessario para a purificacao. Caso o valor adotado para a atividade especifica fosse menor do
que a adotada(7.000 UI por mg de proteina), seria de se esperar que o preco da resina de

imunoafinidade tivesse um impacto maior sobre o custo de producao.
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Figura 28. Andlise de sensibilidade em relagido ao preco da resina de imunoafinidade.

Finalmente, procedeu-se a uma anéalise de sensibilidade em relacao ao nivel de expressao da
linhagem celular utilizada. Neste caso, também foi necessario simular cenarios alternativos
para cada valor. Como limites minimo e maximo adotou-se, respetivamente, 0,1 pg cél* dia™
e 10 pg cél* dia™ e valores intermediarios de 0,5 e 5 pg cél* dia’. Como referéncia, nota-se
que Avery et al. (2003) adotaram um valor calculado em 1,72 pg cél* dia™ e Chico et al.

(2008) relatam valores de 1 a 30 pg cél* dia™ para expressoes estaveis.
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Figura 29. Analise de sensibilidade em relacdo ao nivel de expressao.

Com relacdo a analise de sensibilidade para o nivel de expressao, verifica-se que este é um

fator mais critico para o processo do que qualquer dos outros analisados. A reducao na
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expressao de rFVIII implica em drastico aumento na capacidade dos principais

equipamentos, aumentando o investimento necessario e os custos de producao.

Por outro lado, se o cenario for de aumento na expressao de rFVIII, sao reduzidos os
investimentos e os custos, embora nao se verifique uma grande vantagem do ponto de vista

econdmico no aumento da expressao de rFVIII de 5 para 10 pg cél* dia™.

Da mesma forma que na andlise de sensibilidade para a atividade especifica, a reducao na
capacidade dos principais equipamentos nao foi acompanhada por uma reducao
proporcional do custo, segundo o modelo do SPD. Por exemplo, o biorreator principal no
cenario de 10 pg cél™ dia™, que tem um volume total de cerca de um quinto do volume do
biorreator principal no cenario de referéncia, é considerado como tendo o mesmo custo de
aquisicao, como se o modelo de custo de equipamentos do SPD nao admitisse valor menor

que o minimo de USD 461.000,00.

No entanto, nao foram feitas, na simulacao destes cenarios, alteracoes mais significativas no
processo proposto para a situacdo de 1 pgcél*dia® (marcada pela seta). Neste sentido,
algumas etapas do processo poderiam ser alteradas para se obter maior economia, tendo em
vista a maior concentracdo da proteina de interesse no fluido de processo, isto é, poder-se-ia
admitir um rendimento global menor, empregando-se equipamentos de purificagcdo

tecnicamente menos eficientes, mas também menos caros.

De qualquer forma, verifica-se que, mesmo quando a expressao de rFVIII é reduzida a 10 %
do valor de referéncia, o processo continua sendo economicamente viavel, apresentando uma
taxa interna de retorno de cerca de 180 %. Portanto, as anéalises de sensibilidade vém

confirmar a viabilidade e as vantagens deste empreendimento.
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V. CONCLUSOES E SUGESTOES

No presente projeto, utilizou-se uma ferramenta computacional com o objetivo de facilitar a
andlise de diversos cenarios de maneira mais detalhada. Embora tenha algumas limitagoes, o
SuperPro Designer® é adequado para realizar uma avaliacio preliminar de alternativas e
revelar os pontos economicamente mais sensiveis do processo proposto. Dentre tais
limitacoes podem ser citadas impossibilidade de o usuario implementar seus préprios
modelos nos casos em que os disponiveis no software se mostram inadequados e o fato de
seus modelos para precos de equipamentos subestimarem os valores esperados para um

projeto desta natureza.

Ainda assim, o presente projeto nao esgotou de forma alguma as possibilidades oferecidas
pelo programa. Neste sentido, é possivel, através do estudo das condi¢does do processo por
métodos experimentais ou mesmo pelo conhecimento de processos similares, obter dados, a
serem alimentados ao software, que confiram maior grau de certeza aos resultados

apresentados acima.

O conjunto de simulacoes realizadas no presente trabalho forneceu resultados muito
positivos em relacdo a implantacio de uma planta de FVIII recombinante no Brasil. O
investimento foi estimado em 23,5 milhoes de ddlares para uma capacidade de 800 milhoes
de UI de rFVIII por ano, oferecendo lucro liquido anual de 96,5 milhoes de dolares e taxa

interna de retorno de 232 %.

As andlises de sensibilidade mostraram que variacoes significativas nos parametros mais
criticos do processo nao o inviabilizariam: o ponto de nivelamento ocorre quando o nivel de
producao é de 68 milhoes de UI por ano, o preco de venda poderia ser tao baixo quanto 0,04
USD UI e os piores cenarios (nivel de expressao do FVIII pela linhagem celular utilizada de
0,01 pg cél™* dia™ e atividade especifica do rFVIII de 4.000 UI mg™) apresentam TIR de cerca
de 180 %.

Além disso, diante da inegavel viabilidade e atratividade observada nos resultados
apresentados neste projeto, caberiam ainda outras andlises, que levassem em conta, por
exemplo, investimentos em P&D anteriores a implementacdo do projeto, para o
aperfeicoamento da tecnologia a ser empregada, ou pagamentos de royalties devidos a

transferéncia de tecnologia.
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Tais resultados, mesmo que obtidos por uma metodologia que fornece um nivel de
detalhamento de projeto ainda baixo, demonstram claramente a necessidade de se

implementar no Pais tecnologias de producao de biofArmacos recombinantes.

Além do retorno econémico, seria beneficiado todo o complexo industrial da satide no Brasil,
com capacitacao de mao de obra altamente especializada e acimulo de conhecimento técnico.
Cabe acrescentar que o maior beneficio, imensuravel, seria para os pacientes hemofilicos, que
poderiam, assim, contar com a disponibilidade de medicamento ideal para o tratamento

profilatico melhorando muito sua qualidade de vida.
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1.Componentes puros

ID Propriedades Dados Econdémicos
Tam.
MM outras part. |Preco
Nome (Company ID) Férmula CAS No. (g/gmol) PF (°C) |PE (°C) |propriedades |(um) |(USD/kg) Fonte
Oxigénio 02 7782-44-7 32| -218,79, -182,84|DB 0 0,000000
Nitrogénio N2 7727-37-0 28,02 -210| -195,76)DB 0 0,000000
Agua H20 7732-18-5 18,02 0 100DB 0 0,000000
WFI H20 WFI 18,02 0 100DB 0 0,027450|Silveira et al. (2005)
Gas Carbonico CcO2 124-38-9 44,01 -56,57 -78|DB 0 0,000000
Meio de Cultura Meio Meio 18,02 0 100|\Water 0 11,328000|Sigma-Aldrich
Glicose C6H1206 50-99-7 180,18 146] 343,85DB 0 0,000000
Glutamina C5H10N203 56-85-9 146,17 236,25 425,85/Glycine 0 0,000000
Célula BHK CH1.7700.50N0.24 |CRL 8544 25,16| -273,15| 526,85Biomass 15 0,000000
Cloreto de Sadio NaCl 7647-14-5 58,45 800,8| 1464,85DB 0 7,210000|Silveira et al. (2005)
EDTA Na2C10H1408N2 EDTA Disodium 336,21| -273,15] 1226,85DB 0| 146,530000Silveira et al. (2005)
Octoxynol 9 C33H60010.5 9002-93-1 624| -273,15 1226,85EDTA Disodium 0] 211,967000|Silveira et al. (2005)
Acetato de Aménio C2H7NO2 631-61-8 77,08 800,8| 1464,85/Sodium Chloride 0 40,480000|Silveira et al. (2005)
Cloreto de Calcio CaCl2 10043-52-4 110,98| 771,85 1935,45DB 0 39,920000|Silveira et al. (2005)
Sorbitol C6H1406 50-70-4 182,17 91,5 430,85DB 0 9,660000|Silveira et al. (2005)
Hidroxido de Sadio NaOH 1310-73-2 40,01| 322,85 1556,85/DB 0 19,300000|Silveira et al. (2005)
TNBP C12H2704P 126-73-8 266,32 -80 289|EDTA Disodium 0 38,908000|Silveira et al. (2005)
Triton X-100 C33H60010.5 9002-93-1 624| -273,15 1226,85EDTA Disodium 0] 192,600000|Silveira et al. (2005)
Histidina C6HION302 71-00-1 155,14| 236,25 425,85/Glycine 0| 5020,000000|Silveira et al. (2005)
Histidina para cromatografia C6HION302 71-00-1 155,14| 236,25 425,85/Glycine 0| 487,710000(Silveira et al. (2005)
Etilenoglicol HOCH2CH20H 107-21-1 62,07 -13| 197,55DB 0 23,900404 Silveira et al. (2005)
Fosfato de Sodio Monobasico NaH2PO4 NaH2PO4 119,97| -273,15| 1226,85DB 0] 108,950000|Silveira et al. (2005)
Fosfato de Sodio Dibasico Na2HPO4 N/A, 298 141,95 -273,15/ 100,05DB 0 74,430000|Silveira et al. (2005)
Sacarose C12H22011 57-50-1 342,3 186| 477,85DB 0] 510,000000|Silveira et al. (2005)
Glicina C2H5NO2 56-40-6 75,07 236,25 425,85DB 0| 460,000000Silveira et al. (2005)
rFVIII CH1.8200.55N0.25 [rFVIII 26,15 -273,15| 100,05|Proteins 0 0,000000
rEVIII inativo CH1.8200.55N0.25 [rFVIII 26,15/ -273,15| 100,05|Proteins 0 0,000000
Contaminante CH1.8200.55N0.25 |Contaminante 26,15 -273,15 100,05|Proteins 0 0,000000
Imidazol C3H4N2 288-32-4 68,08 90 256|Pyrazole 0] 340,000000|Sigma-Aldrich
Embalagem Embalagem Embalagem 18,02 0 100|Water 0 0,000000
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2.Consumiveis

Nome Preco (USD/unidade) Unidade [Vida util
Membrana de microfiltragdo 12" 196,27|m? 1 ciclo
Membrana de microfiltragdo 30" 255,28/m? 4 ciclos
Membrana de microfiltragcdo 10" 765,83/m? 4 ciclos
Membrana de diafiltragdo 30kDa 5.514,00/m? 4 ciclos
Resina de troca catidnica 721,83|L 150 ciclos
Resina de troca aniénica 917,81|L 150 ciclos
Resina de imunoafinidade 10.012,09]L 25 ciclos

Fonte: Silveira et al. (2005).
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3.Misturas

Misturas / Componentes Concentragao |Fragao Massica
Ar (Air)

Oxigénio 23,2882
Nitrogénio 76,7118
Meio

Meio de Cultura 70,1612
Glicose 14,9194
Glutamina 14,9194
Tampao A

Histidina para cromatografia |25 mM 0,3830
Cloreto de Sédio 150 mM 0,8658
Agua solvente 98,7512
Tampao B

Cloreto de Sdédio 0,8 M 4,6760
EDTA 3 mM 0,1009
Octoxynol 9 0,02 %(v/v) 0,0214
Acetato de Amonio 0,1M 0,7708
Cloreto de Calcio 5mM 0,0555
Sorbitol 1™ 18,2170
Agua solvente 76,1584
Tampao C

Imidazol 25 mM 0,1605
Cloreto de Sddio 1M 5,5105
Cloreto de Calcio 5mM 0,0523
Agua solvente 94,2767
NacCl (2 M)

Cloreto de Sddio 2M 10,8700
Agua solvente 89,1300
NaOH (0.5 M)

Hidroxido de Sodio 0,5M 1,9600
Agua solvente 98,0400
NaOH (0.1M)

Hidroxido de Sodio 0,1M 0,4001
Agua solvente 99,5999
Tampao D

Histidina para cromatografia 0,05 M 0,7757
Cloreto de Calcio 0,05 M 0,5549
Etilenoglicol 50 %(v/v) 55,5000
Octoxynol 9 0,02 %(v/v) 0,0214
Agua solvente 43,1480
Octoxynol 9 (0.02%)

Octoxynol 9 0,02 %(v/v) 0,0214
Agua solvente 99,9786
NaOH (0.01 M)

Hidroxido de Sodio 0,01 M 0,0400
Agua solvente 99,9600
Tampao E

Histidina para cromatografia 0,05 M 0,7507
Cloreto de Calcio 0,05 M 0,5369
Octoxynol 9 0,02 %(v/v) 0,0209
Cloreto de Sédio 15 mM 0,0841
Etilenoglicol 17 %(viv) 18,3086
Agua solvente 80,2988
Tampao F

Histidina para cromatografia 0,05 M 0,7757
Cloreto de Calcio 4 mM 0,0444
Cloreto de Sddio 0,4 M 2,3380
Agua solvente 96,8419
Tampao G

Cloreto de Sédio 2M 11,6900
Fosfato de Sodio Monobasico (0,1 M 1,1997
Agua solvente 87,1103
Tampao H

Cloreto de Sédio 2M 11,6900
Fosfato de Sédio Dibasico 0,1M 1,4195
Agua solvente 86,8905
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4 .Dados auxiliares

Dados Fonte

densidade da célula 1060 kg m?3 Pinto et al. (2008)

didametro da célula 15 pum Pinto et al. (2008)

massa da célula 1,87E-009 g

atividade especifica do rFVIII 7000 Ul mg™ Wyeth (2010) e Baxter (2010)
densidade celular no biorreator 2,00E+007 célulamL? |Heidemann et al. (2005)
densidade celular no biorreator 3,75E+001 gcél L

densidade celular inicial 2,00E+005 célula mL" |Silveira et al. (2005)
densidade celular inicial 3,75E-001 gcél L'

densidade celular final na propagacao de inéculo 1,00E+006 célulamL"' Silveira et al. (2005)
densidade celular final na propagacgao de in6culo 1,87E+000 gcél L

coeficiente de rendimento para células em relagao a substrato 0,1 gcélgGLC' |Avery et al. (2003)
coeficiente de rendimento para produtos em relagdo a células 0,38 gP gcél’ Avery et al. (2003)

coef. de rendimento maximo para células em relagéo a substr. 1,02E+008 cél mmolGLC" |Hiller et al. (1991) apud Augusto et al. (2008)

coef. de rendimento maximo para células em relagédo a substr. 1,06E+000 gcél gGLC!

coef. de rendimento médio para células em relagédo a substrato 5,80E-001 gcél gGLC™

taxa especifica de formacao de rFVIII 1,72E+000 pgcél' dia' |calculado a partir de Avery et al. (2003)
taxa especifica de crescimento celular 0,69 dia™ Chico et al. (2008)
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5.Estequiometria

Premissas:
Yys 0,58 gcél gGLC
Y5 (total) 0,22 gP gGLC"
q, (fFVIIN) 1,00 pg cél' dia"
A X | B
balango de C 6 5 0 1 1 1 1 0 x| 0
balango de O 6 3 2 0,55 0,55 0,5 2 1 y | 0
balango de H 12 10 0 1,82 1,82 1,77 0 2 z |0
balanco de N 0 2 0 0,25 0,25 0,24 0 0 w0
Ys 104,54 0 0 0 0 25,16 0 0 v|o
Y5 (total) 40,21 0 0 26,15 26,15 0 0 0 ulo
q, (rFVII) 0 0 0 0 3,40E-008 -2,52E-011 0 0 s |0
base calculo 1 0 0 0 0 0 0 0 r| -1
Glicose Glutamina Oxigénio Contaminante rEVII Célula BHK  Gas Carbbnico Agua
X y z w % u s r
A-1
0 0 0 0 0 0 0 1
0 0 0 0,5 0 0 0 0,69
-1 0,5 -0,25 3 0,02 0,02 0 3,38
0 0 0 0 0 0,04 -29451875,48 -1,53
0 0 0 0 0 0 29451875,48 0
0 0 0 0 0,04 0 0 -4,16
1 0 0 -2,5 -0,02 -0,01 0 -3,76
0 0 0,5 -2,5 -0,01 -0,01 0 -4,38
A"B X Coef. massicos
-1,0000 Glicose -180,18
-0,6908 Glutamina -100,97
-3,3756 Oxigénio -108,02
1,5345 Contaminante 40,13
0,0031 rEVIII 0,08
4,1550 Célula BHK 104,54
3,7614 Gas Carbonico 165,54
4,3776 Agua 78,88
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Materials & Streams Report November 18, 2010

for Base 3
1. OVERALL PROCESS DATA
Annual Operating Time 6.545,93 h
Annual Throughput 1.603.993,30 MP Entities
Batch Throughput 5.531,01 MP Entities
Recipe Batch Time 47,98 h
Recipe Cycle Time 22,40 h
Number of Batches per Year 290,00

MP Entity = Boxed Entity in Produto
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2.1 STARTING MATERIAL REQUIREMENTS

Amount
Needed Molar
Section Starting Material Active Product (kg Yield
Sin/MP (%)

Ent)
Perfuséo (none) (none) 0,00 Unknown
In6culo (none) (none) 0,00 Unknown
Purificacéo (none) (none) 0,00 Unknown
Embalagem (none) (none) 0,00 Unknown

Sin = Section Starting Material, Aout = Section Active Product

Mass
Yield
(%)

Unknown
Unknown
Unknown
Unknown

Gross
Mass
Yield

(%)

Unknown
Unknown
Unknown
Unknown
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2.2 BULK RAW MATERIALS (ENTIRE PROCESS)

Raw Material kglyr kg/batch kg/MP Ent
Meio 74.417 256,611 0,046
Air 4.021 13,864 0,003
Tampéo A 30.655 105,706 0,019
Tampéo B 15.787 54,439 0,010
NaCl (2 M) 10.206 35,194 0,006
Tampéo C 70.559 243,306 0,044
Tampéo D 511 1,763 0,000
Water 23.218 80,060 0,014
Octoxynol-9 0 0,000 0,000
Sodium Chloride 41 0,141 0,000
Histidina para 4 0,015 0,000
CaChloride 10 0,035 0,000
Tampéo E 1.022 3,525 0,001
Tampéo F 307 1,057 0,000
Tampédo G 307 1,057 0,000
Tampéao H 307 1,057 0,000
TNBP 99 0,340 0,000
Triton X-100 290 1,000 0,000
Sucrose 254 0,877 0,000
Histidina 71 0,244 0,000
Glycine 525 1,811 0,000
NaOH (0.1M) 30.172 104,041 0,019
NaOH (0.5 M) 126.545 436,364 0,079
NaOH (0.01 M) 8.105 27,948 0,005
TOTAL 397.432 1.370,455 0,248

2.3 BULK RAW MATERIALS (PER SECTION)
SECTIONS IN: Main Branch

Perfuséo

Raw Material kaglyr kg/batch kg/MP Ent
Meio 70.937 244,611 0,044
Air 2431 8,384 0,002
TOTAL 73.369 252,996 0,046

- Page 3 -



Inéculo

Raw Material
Air

Meio

TOTAL

Purificacéo
Raw Material
Tampéo A
Tampédo B
NaCl (2 M)
Tampéo C
Tampéao D
Water
Octoxynol-9
Sodium Chloride
Histidina para
CaChloride
Tampéo E
Tampéo F
Tampéo G
Tampédo H
TNBP

Triton X-100
Sucrose
Histidina
Glycine

NaOH (0.1M)
NaOH (0.5 M)
NaOH (0.01 M)
TOTAL

kaglyr
1.589
3.480
5.069

kglyr
30.655
15.787
10.206
70.559
511
23.218
0

41

4

10
1.022
307
307
307

99

290
254

71

525
30.172
126.545
8.105
318.994

2.4 BULK RAW MATERIALS (PER MATERIAL)

Meio

Procedure % Total
Perfuséo (Main Branch)

BIO001 95,32
Inéculo (Main Branch)

SPN001 0,19
SPN002 0,75
SPNO003 3,74
TOTAL 100,00

kglyr
70.937

139
557
2.784
74.417

kg/batch
5,480
12,000
17,480

kg/batch
105,706
54,439
35,194
243,306
1,763
80,060
0,000
0,141
0,015
0,035
3,525
1,057
1,057
1,057
0,340
1,000
0,877
0,244
1,811
104,041
436,364
27,948
1.099,980

kg/batch
244,611

0,480
1,920
9,600
256,611

kg/MP Ent
0,001
0,002
0,003

kg/MP Ent
0,019
0,010
0,006
0,044
0,000
0,014
0,000
0,000
0,000
0,000
0,001
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,019
0,079
0,005
0,199

kg/MP Ent
0,044
0,000
0,000

0,002
0,046
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Air

Procedure

Perfusao (Main Branch)
BIO001

In6culo (Main Branch)
SPNO0O1

SPNO002

SPNO003

TOTAL

Tampéao A

Procedure

Purificacdo (Main Branch)
CTCO001

TOTAL

Tampao B

Procedure

Purificacdo (Main Branch)
CTCO001

TOTAL

NaCl (2 M)

Procedure

Purificacdo (Main Branch)
CTCO001

CIA001

TOTAL

Tampéo C

Procedure

Purificacdo (Main Branch)
DIAOO1

CIA001

TOTAL

Tampéo D

Procedure

Purificacdo (Main Branch)
CIA001

TOTAL

% Total
60,47
1,27
6,38

31,88
100,00

% Total

100,00
100,00

% Total

100,00
100,00

% Total
96,86

3,14
100,00

% Total
98,87

1,13
100,00

% Total

100,00
100,00

kaglyr
2431

51

256
1.282
4.021
kalyr
30.655
30.655
kaglyr
15.787
15.787
kaglyr
9.886
320
10.206
kglyr
69.765
794
70.559
kglyr

511
511

kg/batch
8,384
0,177
0,884

4,419
13,864

kg/batch

105,706
105,706

kg/batch

54,439
54,439

kg/batch
34,090

1,104
35,194

kg/batch
240,568

2,738
243,306

kg/batch

1,763
1,763

kg/MP Ent
0,002
0,000
0,000

0,001
0,003

kg/MP Ent

0,019
0,019

kg/MP Ent

0,010
0,010

kg/MP Ent

0,006
0,000
0,006

kg/MP Ent

0,043
0,000
0,044

kg/MP Ent

0,000
0,000
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Water

Procedure % Total kglyr kg/batch kg/MP Ent
Purificacdo (Main Branch)

TQEO04 2,45 570 1,965 0,000
DIA002 90,40 20.988 72,374 0,013
DILOO1 7,15 1.659 5,721 0,001
TOTAL 100,00 23.218 80,060 0,014
Octoxynol-9

Procedure % Total kaglyr kg/batch kg/MP Ent
Purificacdo (Main Branch)

TQEO004 100,00 0 0,000 0,000
TOTAL 100,00 0 0,000 0,000

Sodium Chloride

Procedure % Total kaglyr kg/batch kg/MP Ent
Purificacdo (Main Branch)

TQEO04 1,84 1 0,003 0,000
DIA002 90,97 37 0,128 0,000
DILOO1 7,19 3 0,010 0,000
TOTAL 100,00 41 0,141 0,000

Histidina para

Procedure % Total kaglyr kg/batch kg/MP Ent
Purificacdo (Main Branch)

TQEO04 100,00 4 0,015 0,000
TOTAL 100,00 4 0,015 0,000
CaChloride

Procedure % Total kglyr kg/batch kg/MP Ent
Purificacdo (Main Branch)

TQEO004 30,92 3 0,011 0,000
DIA002 64,01 7 0,023 0,000
DILOO1 5,06 1 0,002 0,000
TOTAL 100,00 10 0,035 0,000
Tampéo E

Procedure % Total kglyr kg/batch kg/MP Ent
Purificacdo (Main Branch)

CTAO001 100,00 1.022 3,525 0,001
TOTAL 100,00 1.022 3,525 0,001
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Tampao F

Procedure

Purificacdo (Main Branch)
CTAOQ01

TOTAL

Tampéao G

Procedure

Purificacdo (Main Branch)
CTAQO01

TOTAL

Tampéo H

Procedure

Purificacdo (Main Branch)
CTAO001

TOTAL

TNBP

Procedure

Purificagdo (Main Branch)
TQI001

TOTAL

Triton X-100

Procedure

Purificacdo (Main Branch)
TQI001

TOTAL

Sucrose

Procedure

Purificacdo (Main Branch)
DIA002

DILOO1

TOTAL

% Total

100,00
100,00

% Total

100,00
100,00

% Total

100,00
100,00

% Total

100,00
100,00

% Total

100,00
100,00

% Total

92,67
7,33
100,00

kaglyr
307
307
kglyr
307
307
kglyr
307
307
kglyr
99

99
kglyr
290
290
kaglyr
236

19
254

kg/batch

1,057
1,057

kg/batch

1,057
1,057

kg/batch

1,057
1,057

kg/batch

0,340
0,340

kg/batch

1,000
1,000

kg/batch

0,813
0,064
0,877

kg/MP Ent

0,000
0,000

kg/MP Ent

0,000
0,000

kg/MP Ent

0,000
0,000

kg/MP Ent

0,000
0,000

kg/MP Ent

0,000
0,000

kg/MP Ent

0,000
0,000
0,000
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Histidina

Procedure

Purificacdo (Main Branch)
DIA002

DILOO1

TOTAL

Glycine

Procedure

Purificacdo (Main Branch)
DIA002

DILOO1

TOTAL

NaOH (0.1M)

Procedure

Purificacdo (Main Branch)
DIAOO1

CIA001

TOTAL

NaOH (0.5 M)
Procedure

Purificacdo (Main Branch)
CTCo001

CTAOQ01

TOTAL

NaOH (0.01 M)
Procedure

Purificacdo (Main Branch)
CTCO001

CIA001

CTAOQ01

TOTAL

% Total

92,67
7,33
100,00

% Total

92,67
7,33
100,00

% Total

98,13
1,87
100,00

% Total

98,93
1,07
100,00

% Total

94,56
2,72
2,72

100,00

kaglyr
65

71

kaglyr

487
38
525

kglyr

29.609
563
30.172

kglyr

125.194
1.351
126.545

kglyr

7.664
221
221

8.105

kg/batch

0,226
0,018
0,244

kg/batch

1,678
0,133
1,811

kg/batch

102,100
1,941
104,041

kg/batch

431,705
4,659
436,364

kg/batch

26,427
0,761
0,760

27,948

kg/MP Ent

0,000
0,000
0,000

kg/MP Ent

0,000
0,000
0,000

kg/MP Ent

0,018
0,000
0,019

kg/MP Ent

0,078
0,001
0,079

kg/MP Ent

0,005
0,000
0,000
0,005
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2.5 BULK RAW MATERIALS (kg/MP Entity): SECTION TOTALS

Raw Material
Meio

Air

Tampéo A
Tampédo B
NaCl (2 M)
Tampéo C
Tampéo D
Water
Octoxynol-9
Sodium Chloride
Histidina para
CaChloride
Tampéo E
Tampéo F
Tampédo G
Tampéao H
TNBP

Triton X-100
Sucrose
Histidina
Glycine

NaOH (0.1M)
NaOH (0.5 M)
NaOH (0.01 M)
TOTAL

Perfusao

0,044
0,002
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,046

Inéculo
0,002
0,001
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,003

Purificacdo
0,000
0,000
0,019
0,010
0,006
0,044
0,000
0,014
0,000
0,000
0,000
0,000
0,001
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,019
0,079
0,005
0,199

Embalagem
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
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2.6 BULK RAW MATERIALS (kg/batch): SECTION TOTALS

Raw Material Perfuséo In6culo Purificacdo
Meio 244,611 12,000 0,000
Air 8,384 5,480 0,000
Tampéo A 0,000 0,000 105,706
Tampéo B 0,000 0,000 54,439
NaCl (2 M) 0,000 0,000 35,194
Tampéo C 0,000 0,000 243,306
Tampéo D 0,000 0,000 1,763
Water 0,000 0,000 80,060
Octoxynol-9 0,000 0,000 0,000
Sodium Chloride 0,000 0,000 0,141
Histidina para 0,000 0,000 0,015
CaChloride 0,000 0,000 0,035
Tampéo E 0,000 0,000 3,525
Tampéo F 0,000 0,000 1,057
Tampédo G 0,000 0,000 1,057
Tampéao H 0,000 0,000 1,057
TNBP 0,000 0,000 0,340
Triton X-100 0,000 0,000 1,000
Sucrose 0,000 0,000 0,877
Histidina 0,000 0,000 0,244
Glycine 0,000 0,000 1,811
NaOH (0.1M) 0,000 0,000 104,041
NaOH (0.5 M) 0,000 0,000 436,364
NaOH (0.01 M) 0,000 0,000 27,948
TOTAL 252,996 17,480 1.099,980

Embalagem
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
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2.7 BULK RAW MATERIALS (kg/yr): SECTION TOTALS

Raw Material Perfuséo In6culo Purificacdo
Meio 70.937 3.480 0
Air 2.431 1.589 0
Tampéo A 0 0 30.655
Tampédo B 0 0 15.787
NaCl (2 M) 0 0 10.206
Tampéo C 0 0 70.559
Tampéo D 0 0 511
Water 0 0 23.218
Octoxynol-9 0 0 0
Sodium Chloride 0 0 41
Histidina para 0 0 4
CaChloride 0 0 10
Tampéo E 0 0 1.022
Tampéo F 0 0 307
Tampédo G 0 0 307
Tampéao H 0 0 307
TNBP 0 0 99
Triton X-100 0 0 290
Sucrose 0 0 254
Histidina 0 0 71
Glycine 0 0 525
NaOH (0.1M) 0 0 30.172
NaOH (0.5 M) 0 0 126.545
NaOH (0.01 M) 0 0 8.105
TOTAL 73.369 5.069 318.994
2.8 DISCRETE RAW MATERIALS (ENTIRE PROCESYS)

Raw Material Entities/yr Entities/batch
Ampolas 1.603.993 5.531,011
Caixa com agulh 1.603.993 5.531,011

Embalagem

O O 0O OO0 O0OO0O0D0O0D0OD0O00D0O0D0O0OO0OO0OO0OOoOOoOo oo

Entities/MP
Entity

1,000

1,000
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2.9 DISCRETE RAW MATERIALS (PER SECTION)

SECTIONS IN: Main Branch
Purificacéo

Raw Material

Ampolas

Embalagem

Raw Material

Caixa com agulh

Entities/yr Entities/batch
1.603.993 5.531,011
Entities/yr Entities/batch
1.603.993 5.531,011

2.10 DISCRETE RAW MATERIALS (PER MATERIAL)

Ampolas

Discrete Stream % Total
Purificacdo (Main Branch)

Ampolas 100,00
TOTAL 100,00
Caixa com agulh

Discrete Stream % Total
Embalagem (Main Branch)

Embalagem 100,00
TOTAL 100,00

2.11 DISCRETE RAW MATERIALS (Entities/MP Entity): PER SECTION

Raw Material Perfuséo
Ampolas 0,000
Caixa com agulha e diluente 0,000
TOTAL 0,000

Entities/yr Entities/batch
1.603.993 5.531,011
1.603.993 5.531,011

Entities/yr Entities/batch
1.603.993 5.531,011
1.603.993 5.531,011

In6culo Purificacdo
0,000 1,000
0,000 0,000
0,000 1,000

Entities/MP
Entity
1,000

Entities/MP
Entity
1,000

Entities/MP
Entity

1,000
1,000

Entities/MP
Entity

1,000
1,000

Embalagem
0,000
1,000
1,000
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2.12 DISCRETE RAW MATERIALS (Entities/batch): PER SECTION

Raw Material Perfuséo In6culo Purificacdo Embalagem
Ampolas 0,000 0,000 5.531,011 0,000
Caixa com agulha e diluente 0,000 0,000 0,000 5.531,011
TOTAL 0,000 0,000 5.531,011 5.531,011

2.13 DISCRETE RAW MATERIALS (Entities/yr): PER SECTION

Raw Material Perfuséo In6culo Purificacdo Embalagem
Ampolas 0 0 1.603.993 0
Caixa com agulha e diluente 0 0 0 1.603.993
TOTAL 0 0 1.603.993 1.603.993
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3. STREAM DETAILS

Stream Name 101
Source Criotubo
Destination SPNO001
Stream Properties

Activity (U/ml) 0,00
Temperature (K) 298,15
Pressure (kPa) 101,30
Density (g/L) 1.050,00
Component Flowrates (kg/batch)

Carb. Dioxide 0,000
Célula BHK 0,000
Glucose 0,000
Glutamina 0,000
Meio de Cultura 0,000
Nitrogen 0,000
Oxygen 0,000
TOTAL (kg/batch) 0,000
TOTAL (L/batch) 0,000

M-01
INPUT
SPNO001

0,00
298,15
101,30

1.000,00

0,000
0,000
0,072
0,072
0,337
0,000
0,000
0,480
0,480

A-01
INPUT
SPNO001

0,00
298,15
101,30

1,18

0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,136
0,041
0,177
149,815

V-01
SPNO001
OUTPUT

0,00
293,15
101,30

1,20

0,001
0,000
0,000
0,000
0,000
0,136
0,040
0,177
147,361
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Stream Name
Source
Destination
Stream Properties
Activity (U/ml)
Temperature (K)
Pressure (kPa)
Density (g/L)
Component Flowrates (kg/batch)
Carb. Dioxide
Contaminante
Célula BHK
Glucose
Glutamina

Meio de Cultura
Nitrogen

Oxygen

rEVIII

Water

TOTAL (kg/batch)
TOTAL (L/batch)

102
SPNO001
SPNO002

7,83
310,15
101,30

1.064,59

0,000
0,000
0,001
0,070
0,071
0,337
0,000
0,000
0,000
0,000
0,480
0,451

M-02
INPUT
SPNO002

0,00
298,15
101,30

1.000,00

0,000
0,000
0,000
0,286
0,286
1,347
0,000
0,000
0,000
0,000
1,920
1,920

A-02
INPUT
SPNO002

0,00
298,15
101,30

1,18

0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,678
0,206
0,000
0,000
0,884
749,602

V-02
SPNO002
OUTPUT

0,00
293,15
101,30

1,20

0,005
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,678
0,202
0,000
0,000
0,886
737,329
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Stream Name
Source
Destination
Stream Properties
Activity (U/ml)
Temperature (K)
Pressure (kPa)
Density (g/L)
Component Flowrates (kg/batch)
Carb. Dioxide
Contaminante
Célula BHK
Glucose
Glutamina

Meio de Cultura
Nitrogen

Oxygen

rEVIII

Water

TOTAL (kg/batch)
TOTAL (L/batch)

103
SPNO002
SPNO003

9,55
310,15
101,30

1.064,43

0,000
0,002
0,004
0,351
0,354
1,684
0,000
0,000
0,000
0,003
2,398
2,253

M-03
INPUT
SPNO003

0,00
298,15
101,30

1.000,00

0,000
0,000
0,000
1,432
1,432
6,735
0,000
0,000
0,000
0,000
9,600
9,600

A-03
INPUT
SPNO003

0,00
298,15
101,30

1,18

0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
3,390
1,029
0,000
0,000
4,419
3.747,767

V-03
SPNO003
OUTPUT

0,00
293,15
101,30

1,20

0,027
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
3,390
1,012
0,000
0,000
4,428
3.686,406
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Stream Name
Source
Destination
Stream Properties
Activity (U/ml)
Temperature (K)
Pressure (kPa)
Density (g/L)
Component Flowrates (kg/batch)
Contaminante
Célula BHK
Glucose

Glutamina

Meio de Cultura
Nitrogen

Oxygen

rEVIII

Water

TOTAL (kg/batch)
TOTAL (L/batch)

104
SPNO003
BIO001

9,89
310,15
101,30

1.064,40

0,008
0,021
1,754
1,770
8,419
0,000
0,000
0,000
0,016
11,989
11,263

M-04
INPUT
BIO001

0,00
298,15
101,30

1.000,00

0,000
0,000
77,581
77,581
364,838
0,000
0,000
0,000
0,000
520,000
520,000

106
HCLO01
BIO001

19,53
310,15
101,30

1.062,83

1,678
61,676
174,361
177,673
855,392
0,000
0,000
0,003
3,298
1.274,081
1.198,759

A-04
INPUT
BIO001

0,00
298,15
101,30

1,18

0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
13,673
4,151
0,000
0,000
17,823
15.115,094
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Stream Name
Source
Destination
Stream Properties
Activity (U/ml)
Temperature (K)
Pressure (kPa)
Density (g/L)
Component Flowrates (kg/batch)
Carb. Dioxide
Contaminante
Célula BHK
Glucose
Glutamina

Meio de Cultura
Nitrogen

Oxygen

rEVIII

Water

TOTAL (kg/batch)
TOTAL (L/batch)

V-04
BIO001
OUTPUT

0,00
310,15
101,30

1,19

2,987
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
13,673
2,201
0,000
0,000
18,861
15.900,676

105
B1O001
HCLOO01

19,81
310,15
101,30

1.063,01

0,000
2,410
63,584
250,445
255,202
1.228,649
0,000
0,000
0,005
4,737
1.805,032
1.698,033

107
HCL001
TQE001

20,46
310,15
101,30

1.063,45

0,000
0,732
1,908
76,084
77,529
373,258
0,000
0,000
0,001
1,439
530,951
499,274

201
TQE001
MFL001

19,94
370,69
101,30

1.036,02

0,000
0,732
1,908
76,084
77,529
373,258
0,000
0,000
0,001
1,439
530,951
512,491
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Stream Name
Source
Destination
Stream Properties
Activity (U/ml)
Temperature (K)
Pressure (kPa)
Density (g/L)
Component Flowrates (kg/batch)
CaChloride
Contaminante
Célula BHK
Glucose
Glutamina
Glycine

Histidina

Histidina para
Imidazol

Meio de Cultura
Octoxynol-9

rEVIII

rEVIII inativo
Sodium Chloride
Sucrose

Water

TOTAL (kg/batch)
TOTAL (L/batch)

202
MFLOO01
MFLO002

17,36
370,93
101,30

1.035,93

0,000
0,714
1,604
74,223
75,633
0,000
0,000
0,000
0,000
364,127
0,000
0,001
0,000
0,000
0,000
1,210
517,512
499,562

R-01
MFLOO1
OUTPUT

16,75
370,93
101,30

1.035,13

0,000
0,018
0,304
1,861
1,897
0,000
0,000
0,000
0,000
9,131
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,229
13,439
12,983

212
CTA001
DILO01

959,55
298,15
101,30
1.008,47

0,012
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,023
0,002
0,000
0,000
0,001
0,000
0,084
0,000
3,957
4,079
4,045

F-01
INPUT
DILOO1

0,00
298,15
101,30

1.007,68

0,004
0,000
0,000
0,000
0,000
0,282
0,038
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,021
0,137
12,163
12,644
12,548
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Stream Name
Source
Destination
Stream Properties
Activity (U/ml)
Temperature (K)
Pressure (kPa)
Density (g/L)
Component Flowrates (kg/batch)
CaChloride
Contaminante
Célula BHK
Glucose
Glutamina
Glycine

Histidina

Histidina para
Imidazol

Meio de Cultura
Octoxynol-9

rEVIII

rEVIII inativo
Sodium Chloride
Sucrose

Water

TOTAL (kg/batch)
TOTAL (L/batch)

213
DILOO1
DIA002

233,90
298,15
101,30
1.007,87

0,016
0,000
0,000
0,000
0,000
0,282
0,038
0,023
0,002
0,000
0,000
0,001
0,000
0,105
0,137
16,120
16,723
16,593

203
MFL002
TQEO002

15,18
371,16
101,30

1.035,95

0,000
0,700
0,000
72,747
74,129
0,000
0,000
0,000
0,000
356,888
0,000
0,001
0,000
0,000
0,000
0,000
504,465
486,958

R-02
MFL002
OUTPUT

11,85
371,16
101,30

1.030,95

0,000
0,014
1,604
1,476
1,504
0,000
0,000
0,000
0,000
7,239
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
1,210
13,047
12,655

204
TQE002
CTC001

15,18
371,83
101,30

1.035,65

0,000
0,700
0,000
72,747
74,129
0,000
0,000
0,000
0,000
356,888
0,000
0,001
0,000
0,000
0,000
0,000
504,465
487,101
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Stream Name
Source
Destination
Stream Properties
Activity (U/ml)
Temperature (K)
Pressure (kPa)
Density (g/L)
Component Flowrates (kg/batch)
Acetato de Amon
CaChloride
Contaminante
EDTA Disodium
Histidina para
Octoxynol-9

rEVIII

rEVIII inativo
Sodium Chloride
Sorbitol

Water

TOTAL (kg/batch)
TOTAL (L/batch)

EQ-LV-01
INPUT
CTCO001

0,00
298,15
101,30

1.000,00

0,000
0,000
0,000
0,000
0,405
0,000
0,000
0,000
0,915
0,000
104,386
105,706
105,706

EL-01
INPUT
CTCO001

0,00
298,15
101,30

1.030,00

0,420
0,030
0,000
0,055
0,000
0,012
0,000
0,000
2,546
9,917
41,460
54,439
52,853

RG-01
INPUT
CTCO001

0,00
298,15
101,30

1.075,00

0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
3,706
0,000
30,385
34,090
31,712

205
CTC001
TQI001

111,85
298,15
101,30
1.000,19

0,000
0,000
0,042
0,000
0,202
0,000
0,001
0,000
0,458
0,000
52,193
52,896
52,886
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Stream Name
Source
Destination
Stream Properties
Activity (U/ml)
Temperature (K)
Pressure (kPa)
Density (g/L)
Component Flowrates (kg/batch)
Acetato de Amon
CaChloride
Contaminante
EDTA Disodium
Glucose
Glutamina
Histidina para
Meio de Cultura
Octoxynol-9

rEVIII

rEVIII inativo
Sodium Chloride
Sorbitol

TNBP

Triton X-100
Water

TOTAL (kg/batch)
TOTAL (L/batch)

R-03
CTCO001
OUTPUT

2,38
355,70
101,30

1.038,32

0,420
0,030
0,658
0,055
72,747
74,129
0,202
356,888
0,012
0,000
0,000
6,709
9,917
0,000
0,000
124,038
645,805
621,968

TNBP
INPUT
TQI0O01

0,00
298,15
101,30

2.000,00

0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,340
0,000
0,000
0,340
0,170

TX100
INPUT
TQI001

0,00
298,15
101,30

2.000,00

0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
1,000
0,000
1,000
0,500

206
TQI001
TQI002

110,49
297,15
101,30
1.013,07

0,000
0,000
0,042
0,000
0,000
0,000
0,202
0,000
0,000
0,001
0,000
0,458
0,000
0,340
1,000
52,193
54,236
53,537
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Stream Name
Source
Destination
Stream Properties
Activity (U/ml)
Temperature (K)
Pressure (kPa)
Density (g/L)
Component Flowrates (kg/batch)
CaChloride
Contaminante
Histidina para
Imidazol

rEVIII

rEVII inativo
Sodium Chloride
TNBP

Triton X-100
Water

TOTAL (kg/batch)
TOTAL (L/batch)

207
TQI002
DIA0O1

110,65
293,15
101,30
1.014,53

0,000
0,042
0,202
0,000
0,001
0,000
0,458
0,340
1,000
52,193
54,236
53,460

EQ-021
INPUT
DIA001

0,00
298,15
101,30

1.000,00

0,126
0,000
0,000
0,386
0,000
0,000
13,256
0,000
0,000
226,799
240,568
240,568

208
DIA0O1
TQE003

89,65
297,29
101,30

1.022,74

0,028
0,042
0,002
0,087
0,001
0,000
2,982
0,004
0,011
51,502
54,659
53,444

R-04
DIAOO1
OUTPUT

0,00
297,29
101,30

1.020,62

0,098
0,000
0,200
0,299
0,000
0,000
10,733
0,336
0,989
227,490
240,145
235,294
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Stream Name
Source
Destination
Stream Properties
Activity (U/ml)
Temperature (K)
Pressure (kPa)
Density (g/L)
Component Flowrates (kg/batch)
CaChloride
Contaminante
Ethylene Glycol
Histidina para
Imidazol
Octoxynol-9

rEVIII

rEVII inativo
Sodium Chloride
TNBP

Triton X-100
Water

TOTAL (kg/batch)
TOTAL (L/batch)

209
TQE003
CIA001

89,60
299,00
101,30

1.022,10

0,028
0,042
0,000
0,002
0,087
0,000
0,001
0,000
2,982
0,004
0,011
51,502
54,659
53,477

EQ-LV-020
INPUT
CIA001

0,00
298,15
101,30

1.000,00

0,001
0,000
0,000
0,000
0,004
0,000
0,000
0,000
0,151
0,000
0,000
2,581
2,738
2,738

EL-02
INPUT
CIAO01

0,00
298,15
101,30

1.030,00

0,010
0,000
0,978
0,014
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,761
1,763
1,711

RG-02
INPUT
CIA001

0,00
298,15
101,30

1.075,00

0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,120
0,000
0,000
0,984
1,104
1,027
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Stream Name
Source
Destination
Stream Properties
Activity (U/ml)
Temperature (K)
Pressure (kPa)
Density (g/L)
Component Flowrates (kg/batch)
CaChloride
Contaminante
Ethylene Glycol
Histidina para
Imidazol
Octoxynol-9

rEVIII

rEVII inativo
Sodium Chloride
TNBP

Triton X-100
Water

TOTAL (kg/batch)
TOTAL (L/batch)

210
CIA001
TQE004

4.292,02
298,15
101,30

1.022,52

0,001
0,000
0,000
0,000
0,002
0,000
0,001
0,000
0,057
0,000
0,000
0,968
1,027
1,005

R-05
CIA001
OUTPUT

8,28
298,94
101,30

1.023,77

0,039
0,042
0,978
0,016
0,089
0,000
0,000
0,000
3,196
0,004
0,011
54,860
59,236
57,861

DIL-01
INPUT
TQEO004

0,00
298,15
101,30

1.001,12

0,011
0,000
0,000
0,015
0,000
0,000
0,000
0,000
0,003
0,000
0,000
1,965
1,994
1,992

211
TQE004
CTA001

1.438,20
299,67
101,30

1.007,74

0,011
0,000
0,000
0,015
0,002
0,000
0,001
0,000
0,059
0,000
0,000
2,933
3,022
2,998
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Stream Name
Source
Destination
Stream Properties
Activity (U/ml)
Temperature (K)
Pressure (kPa)
Density (g/L)
Component Flowrates (kg/batch)
CaChloride
Ethylene Glycol
Histidina para
Na2HPO4
NaH2PO4
Octoxynol-9
Sodium Chloride
Water

TOTAL (kg/batch)
TOTAL (L/batch)

EQ-LV-03
INPUT
CTA001

0,00
298,15
101,30

1.030,00

0,019
0,645
0,026
0,000
0,000
0,001
0,003
2,830
23
3,422

EL-03
INPUT
CTAO001

0,00
298,15
101,30

1.030,00

0,000
0,000
0,008
0,000
0,000
0,000
0,025
1,024
1,057
1,027

RG-031
INPUT
CTAO001

0,00
298,15
101,30

1.030,00

0,000
0,000
0,000
0,000
0,013
0,000
0,124
0,921
1,057
1,027

RG-032
INPUT
CTAO001

0,00
298,15
101,30

1.030,00

0,000
0,000
0,000
0,015
0,000
0,000
0,124
0,919
1,057
1,027
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Stream Name R-06

Source CTAO001
Destination OUTPUT
Stream Properties

Activity (U/ml) 79,17
Temperature (K) 298,15
Pressure (kPa) 101,30
Density (g/L) 1.035,34
Component Flowrates (kg/batch)

CaChloride 0,019
Ethylene Glycol 0,645
Glycine 0,000
Histidina 0,000
Histidina para 0,026
Imidazol 0,000
Na2HPO4 0,015
NaH2PO4 0,013
Octoxynol-9 0,001
rEVIII 0,000
rEVII inativo 0,000
Sodium Chloride 0,250
Sucrose 0,000
Water 4,670
TOTAL (kg/batch) 5,640
TOTAL (L/batch) 5,447

F-02
INPUT
DIA002

0,00
298,15
101,30

1.007,68

0,023
0,000
1,678
0,226
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,128
0,813
72,374
75,241
74,667

214
DIA002
EMBO001

222,20
298,21
101,30
1.007,66

0,005
0,000
0,372
0,050
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,001
0,000
0,029
0,180
16,083
16,720
16,593

R-07
DIAOO2
OUTPUT

0,00
298,21
101,30

1.007,70

0,033
0,000
1,588
0,214
0,023
0,002
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,204
0,769
72,411
75,244
74,669
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Stream Name
Source
Destination
Stream Properties
Activity (U/ml)
Temperature (K)
Pressure (kPa)
Density (g/L)
Component Flowrates (kg/batch)
CaChloride
Embalagem
Glycine

Histidina
Histidina para
Imidazol
Octoxynol-9

rEVIII

rEVIII inativo
Sodium Chloride
Sucrose

Water

TOTAL (kg/batch)
TOTAL (L/batch)

Ampolas
INPUT
EMBO001

0,00
298,15
101,30
994,70

0,000
27,655
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
27,655
27,802

301
EMBO001
LIO001

83,05
298,17
101,30
999,55

0,005
27,655
0,372
0,050
0,000
0,000
0,000
0,001
0,000
0,029
0,180
16,083
44,375
44,395

V-07
L10001
OUTPUT

22,91
285,15
101,30
999,44

0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
16,083
16,083
16,092

302
LIO001
EMBO002

118,12
285,15
101,30
1.007,14

0,005
27,655
0,372
0,050
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,029
0,180
0,000
28,292
28,092
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Stream Name
Source
Destination

Stream Properties

Activity (U/ml)
Temperature (K)
Pressure (kPa)
Density (g/L)

Component Flowrates (kg/batch)

CaChloride
Embalagem
Glycine

Histidina
Histidina para
Imidazol
Octoxynol-9
rEVIII

rEVIII inativo
Sodium Chloride
Sucrose

TOTAL (kg/batch)
TOTAL (L/batch)

Produto
EMB002
OUTPUT

10,84
296,94
101,30
995,85

0,005
304,206
0,372
0,050
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,029
0,180
304,843
306,114
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4. OVERALL COMPONENT BALANCE (kg/Batch)

COMPONENT
Acetato de Amon
CaChloride
Carb. Dioxide
Contaminante
Célula BHK
EDTA Disodium
Embalagem
Ethylene Glycol
Glucose
Glutamina
Glycine
Histidina
Histidina para
Imidazol

Meio de Cultura
Na2HPO4
NaH2PO4
Nitrogen
Octoxynol-9
Oxygen

rEVIII

rEVIII inativo
Sodium Chloride
Sodium Hydroxid
Sorbitol
Sucrose

TNBP

Triton X-100
Water

TOTAL

INITIAL
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,539
0,000
0,164
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,703

INPUT
0,420
0,222
0,000
0,000
0,000
0,055

304,206
1,624

38,285

38,285
1,811
0,244
0,468
0,391

180,042
0,015
0,013

10,635
0,013
3,229
0,000
0,000

21,109
8,980
9,917
0,877
0,340
1,000

1.052,483
1.674,661

OUTPUT
0,420
0,224
3,020
0,732
1,908
0,055
304,206
1,624
76,084
77,529
1,960
0,264
0,468
0,391
373,258
0,015
0,013
17,876
0,013
3,456
0,001
0,001
21,121
8,980
9,917
0,949
0,340
1,000
1.060,363

1.966,185

FINAL
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,128
0,000
0,039
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,166
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5. EQUIPMENT CONTENTS

C-101
Procedure Operation
CTCO001 START
AFTER AUTO-INIT
CTCO001 EQUILIBRATE-1 (Column Equilibration)
CTCO001 LOAD-1 (PBA Column Loading)
CTCO001 WASH-1 (Column Wash)
CTCO001 ELUTE-1 (Column Elution)
CTCO001 REGENERATE-1 (Column Regeneration)
CTCO001 CIP-1 (In-Place-Cleaning)
CTCO001 CIP-2 (In-Place-Cleaning)
V-104
Procedure Operation
TQIO01 START
TQI001 TRANSFER-IN-1 (Transfer In)
TQI001 CHARGE-1 (Charge)
TQIOo01 CHARGE-2 (Charge)
TQIOo01 AGITATE-1 (Agitation)
TQI001 COOL-1 (Batch Cooling)
TQI001 END
V-105
Procedure Operation
TQI002 START
TQI002 TRANSFER-IN-1 (Transfer In)
TQI002 AGITATE-1 (Agitation)
TQI002 COOL-1 (Batch Cooling)
TQI002 END
C-102
Procedure Operation
CIA001 START
AFTER AUTO-INIT
CIA001 EQUILIBRATE-1 (Column Equilibration)
CIA001 LOAD-1 (PBA Column Loading)
CIA001 WASH-1 (Column Wash)
CIA001 ELUTE-1 (Column Elution)
CIA001 REGENERATE-1 (Column Regeneration)
CIAO001 CIP-1 (In-Place-Cleaning)
CIAO001 CIP-2 (In-Place-Cleaning)

Time (in h)
7,447

7,447

7,634

9,357

9,544

9,731

9,843
11,843
29,843

Time (in h)
9,731

9,918

9,732

9,734
10,734
10,817
10,817

Time (in h)
10,817
10,998
15,998
16,082
16,082

Time (in h)
26,676
26,676
26,732
28,469
28,525
28,558
28,591
29,291
47,291

Volume (in L)
0,000

487,101
487,101

0,000

0,000

0,000

0,000

0,000

0,000

Volume (in L)
0,000

52,886

53,056

53,556

53,558

53,537

0,000

Volume (in L)
0,000

53,537

53,545

53,460

0,000

Volume (in L)
0,000

53,477

53,477

0,000

0,000

0,000

0,000

0,000

0,000
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C-103
Procedure
CTAO001

CTAO001
CTAO001
CTAO001
CTAO001
CTAO001
CTAO001
CTA001
CTAO001

DFR-101
Procedure
LIO001

LIO001
LIO001

Operation

START

AFTER AUTO-INIT

EQUILIBRATE-1 (Column Equilibration)
LOAD-1 (PBA Column Loading)

WASH-1 (Column Wash)

ELUTE-1 (Column Elution)
REGENERATE-1 (Column Regeneration)
REGENERATE-2 (Column Regeneration)
CIP-1 (In-Place-Cleaning)

CIP-2 (In-Place-Cleaning)

Operation

START

AFTER AUTO-INIT

DRY-1 (Discrete Freeze Drying)
END

Time (in h)
29,725
29,725
29,752
29,801
29,829
29,846
29,868
29,884
29,984
47,984

Time (in h)
33,832
33,832
39,832
39,832

Volume (in L)
0,000
2,998
2,998
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000

Volume (in L)
0,000

44,395

28,092

0,000
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Economic Evaluation Report November 18, 2010

for Base 3

1. EXECUTIVE SUMMARY (2010 prices)

Total Capital Investment
Capital Investment Charged to This Project
Operating Cost

Production Rate

Unit Production Cost

Total Revenues

Gross Margin

Return On Investment

Payback Time

IRR (After Taxes)

NPV (at 20.0% Interest)

Entity = Boxed Entity

MP = Flow of Discrete Entity Boxed Entity in Stream Produto

23.542.000 $
23.542.000 $
26.829.000 $/yr
Entities/yr in
Produto
16,73 $/Entity in Produto
184.459.000 $/yr
85,46 %
410,05 %
0,24 years
232,42 %
295.145.000 $

1.603.993,30
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2. MAJOR EQUIPMENT SPECIFICATION AND FOB COST (2010 prices)

Quantity/

Standby/ Name Description Unit Cost ($) Cost ($)

Staggered

2/0 V-101 Fermentor 461.000 922.000
Vessel Volume = 35.00 L

1/0 CY-101 Hydrocyclone 2.000 2.000
Rated Throughput = 35.39 L/h

1/0 MF-101 Microfilter 24.000 24.000
Membrane Area = 1.80 m2

1/0 MF-102 Microfilter 24.000 24.000
Membrane Area = 1.80 m2

1/0 V-102 Blending Tank 170.000 170.000
Vessel Volume = 700.00 L

1/0 V-103 Blending Tank 154.000 154.000
Vessel Volume = 350.00 L

1/0 C-101 PBA Chromatography Column 130.000 130.000
Column Volume =13.21 L

1/0 V-104 Blending Tank 137.000 137.000
Vessel Volume = 70.47 L

1/0 V-105 Blending Tank 137.000 137.000
Vessel Volume = 70.45 L

1/0 DF-101 Diafilter 26.000 26.000
Membrane Area = 0.10 m2

1/0 V-106 Blending Tank 137.000 137.000
Vessel Volume = 100.00 L

1/0 C-102 PBA Chromatography Column 150.000 150.000
Column Volume = 0.38 L

1/0 V-107 Blending Tank 137.000 137.000
Vessel Volume = 5.00 L

1/0 C-103 PBA Chromatography Column 150.000 150.000
Column Volume = 0.38 L

2/0 FL-101 Filler 0 0
Discrete Throughput = 2765.51 entities/h

2/0 BX-101 Packer 0 0
Discrete Throughput = 2765.51 entities/h

1/0 DFR-101 Discrete Freeze Dryer 139.000 139.000
Sublimation Capacity = 16.08 kg

1/0 DF-102 Diafilter 26.000 26.000
Membrane Area = 0.10 m2

1/0 TTR-101 Test Tube Rack 0 0
Container Volume = 15.00 mL

1/0 SFR-101 Shake Flask Rack 0 0
Container Volume = 0.75 L

1/0 SFR-102 Shake Flask Rack 0 0
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1/0

1/0

SFR-103

MX-101

Container Volume = 3.00 L

Shake Flask Rack 0
Container Volume = 16.00 L
Mixer 0

Size/Capacity = 0.35 kg/h
Unlisted Equipment
TOTAL

615.000
3.077.000
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3. FIXED CAPITAL ESTIMATE SUMMARY (2010 prices in $)

3A. Total Plant Direct Cost (TPDC) (physical cost)
. Equipment Purchase Cost
. Installation

. Process Piping

. Instrumentation

. Insulation

. Electrical

. Buildings

. Yard Improvement

. Auxiliary Facilities

TPDC

© 00 NO Ol WN P

3B. Total Plant Indirect Cost (TPIC)
10. Engineering

11. Construction

TPIC

3C. Total Plant Cost (TPC = TPDC+TPIC)
TPC

3D. Contractor's Fee & Contingency (CFC)
12. Contractor's Fee

13. Contingency

CFC =12+13

3E. Direct Fixed Capital Cost (DFC = TPC+CFC)
DFC

3.077.000
938.000
1.077.000
1.231.000
92.000
308.000
2.769.000
462.000
1.231.000
11.184.000

2.796.000
3.914.000
6.710.000

17.894.000

895.000
1.789.000
2.684.000

20.579.000
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4. LABOR COST - PROCESS SUMMARY

Labor Type

Operator
TOTAL

Unit Cost Annual Amount

($/h) (h)
69,00 148.532
148.532

Annual Cost
%)
10.249.000
10.249.000

%

100,00
100,00
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5. RAW MATERIALS COST - PROCESS SUMMARY

Bulk Raw Material

Meio

Air

Tampéo A
Tampédo B
NaCl (2 M)
Tampéo C
Tampéo D
Water
Octoxynol-9
Sodium Chloride
Histidina para
CaChloride
Tampéo E
Tampéo F
Tampéo G
Tampéo H
TNBP

Triton X-100
Sucrose
Glycine
Histidina
NaOH (0.1M)
NaOH (0.5 M)
NaOH (0.01 M)

Discrete Raw Material

Ampolas
Caixa com agulha
TOTAL

Unit Cost
($/kg)
11,328

0,000
1,930
2,624
0,784
0,964
17,315
0,000
211,967
7,210
487,710
39,920
8,302
3,969
2,150
1,899
38,908
192,600
510,000
460,000
5.020,000
0,077
0,378
0,008
Unit Cost
($/Entity)
0,500
1,000

Annual Amount
(kg)
74.417
4.021
30.655
15.787
10.206
70.559
511
23.218

0

41

4

10

1.022

307

307

307

99

290

254

525

71

30.172
126.545
8.105
Annual Amount
(Entities)
1.603.993
1.603.993

Annual Cost
(%)
843.000
0
59.000
41.000
8.000
68.000
9.000

0

0

0

2.000

0

8.000
1.000
1.000
1.000
4.000
56.000
130.000
242.000
355.000
2.000
48.000
0

Annual Cost($)

802.000
1.604.000
4.284.000

%

19,68
0,00
1,38
0,97
0,19
1,59
0,21
0,00
0,00
0,01
0,05
0,01
0,20
0,03
0,02
0,01
0,09
1,30
3,03
5,64
8,28
0,05
1,12
0,00

%

18,72
37,44
100,00
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6. VARIOUS CONSUMABLES COST (2010 prices) - PROCESS SUMMARY

Consumable

Dft Membrane

5 mL Test Tube

250 mL Shake Flask
4000 mL Shake Flask

Membrana de microfiltragéo 12"
Membrana de microfiltracdo 30"

Resina de troca catiénica
Resina de troca anibnica

Membrana de diafiltracéo
30kDa

Resina de imunoafinidade
500 mL Shake Flask
TOTAL

Units Cost

®)
400,000
0,500
1,600
2,000
196,270
255,280
721,830
917,810

5.514,000

10.012,090
1,700

Annual
Amount

m2
item
item
item
m2
m2

m2

item

Annual Cost
(%)

0

0

0

0

102.000
33.000

15.000

1.000

80.000

40.000
0
271.000

%

0,00
0,00
0,00
0,01
37,82
12,30
5,45
0,22

29,52

14,67
0,01
100,00
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7.WASTE TREATMENT/DISPOSAL COST (2010 prices) - PROCESS SUMMARY

Waste Category

Solid Waste
Aqueous Liquid

R-03

R-05

R-06

R-01

R-02

R-04

R-07
Organic Liquid
Emissions
TOTAL

Unit Cost

($/kg)

10,000
10,000
10,000
10,000
10,000
10,000
10,000

Annual Amount

(kg)

0
305.241
187.283
17.178
1.635
3.897
3.784
69.642
21.821
0
11.726
316.967

Annual Cost
(%)

0
3.052.000
1.873.000
172.000
16.000
39.000
38.000
696.000
218.000

0

0
3.052.000

%

0,00
100,00
61,36
5,63
0,54
1,28
1,24
22,82
7,15
0,00
0,00
100,00
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8. UTILITIES COST (2010 prices) - PROCESS SUMMARY

Annual Cost

Utility Annual Amount Reference Units %) %
Electricity 9.216 kWh 922 90,79
Steam 9.328 kg 39 3,86
Steam (High P) 0 kg 0 0,00
Cooling Water 44,973 kg 4 0,44
Chilled Water 124.496 kg 50 491
TOTAL 1.015 100,00
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9. ANNUAL OPERATING COST (2010 prices) - PROCESS SUMMARY

Cost Item

Raw Materials
Labor-Dependent
Facility-Dependent
Laboratory/QC/QA
Consumables

Waste Treatment/Disposal
Utilities

Transportation
Miscellaneous
Advertising/Selling
Running Royalties
Failed Product Disposal
TOTAL

$
4.284.000
10.249.000
3.847.000
5.124.000
271.000
3.052.000
1.000

O O O O o

26.829.000

%
15,97
38,20
14,34
19,10

1,01
11,38
0,00
0,00
0,00
0,00
0,00
0,00
100,00
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10. PROFITABILITY ANALYSIS (2010 prices)

oczzr

G@mMmOoOO >

Direct Fixed Capital

Working Capital

Startup Cost

Up-Front R&D

Up-Front Royalties

Total Investment (A+B+C+D+E)
Investment Charged to This Project

Revenue Stream Flowrates
Boxed Entity in Produto

Production Unit Cost
Boxed Entity in Produto

Selling / Processing Price
Boxed Entity in Produto

Revenues
Produto

Annual Operating Cost

Gross Profit (K-L)

Taxes (40%)

Net Profit (M-N + Depreciation)

Gross Margin
Return On Investment
Payback Time

20.579.000 $
1.934.000 $
1.029.000 $

0%
0%
23.542.000 $
23.542.000 $

1.603.993 Entities/yr

16,73 $/Entity

115,00 $/Entity

184.459.000 $/yr

26.829.000 $/yr
157.630.000 $/yr
63.052.000 $/yr
96.533.000 $/yr

85,46 %
410,05 %
0,24 years
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Cash Flow Analysis Report

1. CASH FLOW ANALYSIS (thousand $)

M Invegfrggnal
1 -6.174
2 -8.231
3 -8.108
4 0
5 0
6 0
7 0
8 0
9 0
10 0
11 0
12 2.963
IRR/NPV SUMMARY

IRR Before Taxes
IRR After Taxes

Debt
Finance

O O OO O OO oo oo o

320.86 %
232.42 %

Sales Operating

Revenues
0

0
122.973
184.459
184.459
184.459
184.459
184.459
184.459
184.459
184.459
184.459

raight-Line

0.050

Cost

0

0
22.585
26.829
26.829
26.829
26.829
26.829
26.829
26.829
26.829
26.829

Base 3

Gross
Profit

0

0
100.388
157.630
157.630
157.630
157.630
157.630
157.630
157.630
157.630
157.630

Interest %
NPV

Loan
Payments

O O OO O OO0 oo oo o

Depreciation Terelals
Income
0 0
0 0
1.955 100.388
1.955 157.630
1.955 157.630
1.955 157.630
1.955 157.630
1.955 157.630
1.955 157.630
1.955 157.630
1.955 157.630
1.955 157.630
20,00
295.145,00

November 18, 2010

Taxes Net Profit

0 0
0 0
40.155 62.188
63.052 96.533
63.052 96.533
63.052 96.533
63.052 96.533
63.052 96.533
63.052 96.533
63.052 96.533
63.052 96.533
63.052 96.533
23,00
257.553,00

Net Cash
Flow

-6.174
-8.231
54.080
96.533
96.533
96.533
96.533
96.533
96.533
96.533
96.533
99.496

26,00

226.238,00

-Page 1 -



2. LOAN INFORMATION (thousand $)

Amount

Equity (%)
Debt (%)
Interest (%)
Loan Time (yrs)

Direct Fixed
Capital
20.579

100

0

9

10

Working Capital

1.934
100

0

12

6

Up Front R&D Up Front Royalties

0
100
0
12
6

0
100
0
12
6
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3. BREAKDOWN OF CAPITAL OUTLAY ($)

Year Dlrecé?p);f; Working Capital Start-Up Cost Up Front R&D Up Front Royalties Total
1 - 6.173.559 0 0 0 0 - 6.173.559
2 - 8.231.412 0 0 0 0 - 8.231.412
3 - 6.173.559 -1.934.338 -1.028.927 0 0 - 8.107.897
4 0 0 0 0 0 0
5 0 0 0 0 0 0
6 0 0 0 0 0 0
7 0 0 0 0 0 0
8 0 0 0 0 0 0
9 0 0 0 0 0 0
10 0 0 0 0 0 0
11 0 0 0 0 0 0
12 1.028.927 1.934.338 0 0 0 2.963.265
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4. BREAKDOWN OF LOAN PAYMENT ($)

Year Direct Fixed Capital Working Capital Up Front R&D Up Front Royalties
1 0 0 0 0
2 0 0 0 0
3 0 0 0 0
4 0 0 0 0
5 0 0 0 0
6 0 0 0 0
7 0 0 0 0
8 0 0 0 0
9 0 0 0 0
10 0 0 0 0
11 0 0 0 0
12 0 0 0 0

Total

O O OO OO oo oo oo
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