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วารุณี พิมทอง : การผลิตกรดแอล-แลกติกแบบต่อเน่ืองโดย Rhizopus oryzae ท่ีถกูตรึงใน
เคร่ืองปฏิกรณ์ชีวภาพชนิดเบดสถิต. (CONTINUOUS PRODUCTION OF L-LACTIC 
ACID BY IMMOBILIZED Rhizopus oryzae IN A STATIC BED BIOREACTOR)  
อ.ท่ีปรึกษาวิทยานิพนธห์ลกั : อ.ดร. ณัฏฐา ทองจุล, อ.ท่ีปรึกษาวิทยานิพนธร่์วม : อ.ดร. 
ฤทยัรัตน์ บุญสมบติั, 182 หนา้.  
 
งานวิจยัน้ีศึกษาความสามารถในการเจริญและการผลิตกรดแลกติกของ Rhizopus oryzae ท่ีถูกตรึงในเคร่ืองปฏิกรณ์

ชีวภาพชนิดเบดสถิตทั้งในการหมกัแบบแบตชแ์ละการหมกัแบบต่อเน่ือง ในการหมกัแบบแบตชโ์ดยเซลลแ์ขวนลอยในเคร่ือง

ปฏิกรณ์ชีวภาพชนิดถงักวนพบวา่ ลกัษณะทางสณัฐานของราส่งผลต่อสมบติัการไหลของน ้าหมกั และการป่ันกวน ท าให้ยาก

ต่อการควบคุมปัจจยัการหมกั ส่งผลให้กรดแลกติกท่ีผลิตได้นั้นมีค่าผลผลิต และ อตัราการผลิตไม่สูงมากนัก จากการ

เปรียบเทียบการหมกักรดแลกติกแบบแขวนลอย การเซลลต์รึงในเคร่ืองปฏิกรณ์ชีวภาพชนิดเบดสถิตท าให้ได้ลกัษณะสัณฐาน

ของราท่ีเหมาะสม ระบบมีการกวนและถ่ายเทออกซิเจนท่ีประสิทธิภาพดีกว่า ดงันั้นท าให้ความหนาแน่นของเซลล์ภายใน

ระบบสูง และผลิตกรดแลกติกไดสู้งข้ึน นอกจากน้ียงัพบว่า ประสิทธิภาพในการผลิตกรดแลกติกของเคร่ืองปฏิกรณ์ชีวภาพ

ชนิดน้ีข้ึนกบัอตัราการกวน และอตัราการให้อากาศ โดยภาวะท่ีเหมาะสมในการเจริญเติบโตของ R. oryzae และการผลิตกรด

แลกติกอยู่ท่ีอุณหภูมิ 30 องศาเซลเซียส ค่าพีเอช 6 ท่ีอตัราการกวน 700 รอบต่อนาที และอตัราการให้อากาศ 0.5 ปริมาตร

อากาศต่อปริมาตรอาหารต่อนาที โดยผลผลิต 65.51 เปอร์เซ็นต ์(น ้ าหนกัต่อน ้ าหนกั) ค่าอตัราการผลิตกรดแลกติก 2.25 กรัมต่อ

ลิตรต่อชัว่โมง และค่าอตัราการผลิตกรดแลกติกจ าเพาะ 0.14 ต่อชัว่โมง จากความเขม้ขน้กลูโคสเร่ิมตน้ในระยะสร้างผลิตภณัฑ ์

70 กรัมต่อลิตร นอกจากน้ีพบวา่ เซลลท่ี์ถูกตรึงนั้นมีความสามารถในการเจริญเติบโต และการผลิตกรดแลกติกท่ีความเข้มข้น

กลูโคสเร่ิมตน้ท่ีสูงข้ึนไดถึ้ง 150 กรัมต่อลิตร นอกจากน้ีไดท้  าการศึกษาเสถียรภาพของการตรึงเซลล์ในเคร่ืองปฏิกรณ์ชีวภาพ

ชนิดเบดสถิตในการหมกัแบบต่อเน่ือง โดยพบวา่ R. oryzae ท่ีถูกตรึงในเคร่ืองปฏิกรณ์ชีวภาพชนิดน้ีสามารถรักษาอตัราการ

เจริญ และแอคติวิตีของเซลลใ์นระยะเพ่ิมจ านวนได้ในระยะยาว อีกทั้งการตรึงเซลล์สามารถป้องกนัการเกิดปรากฏการณ์ท่ี

เซลล์ถูกถ่ายเทออกจากเคร่ืองปฏิกรณ์ชีวภาพจนหมด จากการศึกษาพบว่าแอคติวิตีของเซลล์ท่ีถูกตรึงนั้นสามารถรักษา

เสถียรภาพของเซลล ์และรักษาระดบัการผลิตกรดแลกติกได้ในระยะยาว ถึง 449 ชัว่โมงของการผลิต (ในภาวะเดียวกบัการ

หมกัแบบแบตช)์ โดยสามารถผลิตกรดแลกติกไดค้วามเขม้ขน้เฉล่ีย 72.20 กรัมต่อลิตร ค่าผลผลิต 58.05 เปอร์เซ็นต์ (น ้ าหนัก

ต่อน ้ าหนกั) และอตัราการผลิตกรดแลกติก 0.72 กรัมต่อลิตรต่อชัว่โมง ในการเติมสารละลายกลูโคส (150 กรัมต่อลิตร) อย่าง

ต่อเน่ือง ท่ีอตัราการเจือจางท่ี 0.01 ต่อชัว่โมง และเม่ือท าการศึกษาการเติมยูเรีย (แหล่งไนโตรเจน) ลงในระยะการผลิต

แบบต่อเน่ืองท่ีความเขม้ขน้ 0.15 และ 0.30 กรัมต่อลิตร ตามล าดบั พบวา่ยเูรียมีผลไปกระตุน้การเจริญเติบโตของเซลลม์ากกว่า

การส่งเสริมการผลิตกรดแลกติก โดยความเขม้ขน้เฉล่ียกรดแลกติกท่ีผลิตได้ 43.25 และ 41.07 กรัมต่อลิตร ค่าผลผลิต 31.10 

และ 30.35 เปอร์เซ็นต ์(น ้าหนกัต่อน ้ าหนกั) และค่าอตัราการผลิตกรดแลกติก 0.43 และ 0.41 กรัมต่อลิตรต่อชัว่โมง ตามล าดบั 

ในการเติมสารละลายกลูโคส (150 กรัมต่อลิตร) อยา่งต่อเน่ือง ท่ีอตัราการเจือจางท่ี 0.01 ต่อชัว่โมง 

สาขาวิชา เทคโนโลยชีีวภาพ   ลายมือช่ือนิสิต  
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This study investigated the ability of immobilized Rhizopus oryzae to grow and produce L-lactic acid in both batch 

and continuous operation in a static bed bioreactor. During batch fermentation of free cells, it was clear that fungal 

morphology had the profound effects on fermentation broth rheology and mixing in a conventional stirred tank bioreactor. 

This caused the difficulties in control and operating the bioreactor and eventually led to the low lactate yield and productivity. 

Comparing to free cells, immobilized cells in the static bed bioreactor proved that with a good morphological control, better 

mixing and oxygen transfer could be achieved. This resulted in a high cell density system and an improved lactate production 

rate by the immobilized cells in the static bed bioreactor. It was also found that the efficiency  of the static bed bioreactor was 

significantly affected by agitation and aeration. A high lactate yield of 65.51% (w/w),  productivity of 2.25  g/L·h and specific 

production rate of 0.14 h-1 were achieved from the fermentation with the initial glucose concentration of  70 g/L during the 

production phase when operating the static bed bioreactor at 30C, pH 6.0, 700 rpm, and 0.5 vvm air. Glucose tolerance was 

also observed in the immobilized cells in the static bed bioreactor. It was found that the immobilized cells could grow and 

produce lactic acid at the high initial glucose concentration up to 150 g/L. This led to the improved lactate production rate  and 

final lactate liter. Later, immobilized cells in the static bed bioreactor were tested for the long term stability in producing 

lactic acid during continuous culture. It was found that by immobilization of R. oryzae on the cotton matrix provided in this 

bioreactor, the immobilized cells were actively kept in the prolonged exponential stage without any wash out phenomenon 

observed. In addition, the activity of the immobilized cells to produce lactic acid could also be maintained up to 449 h 

cultivation time when operating the bioreactor at the same conditions applied in the batch culture. This resulted in a h igh 

average lactate concentration up to 72.20 g/L with the lactate yield of 58.05% (w/w) and productivity of 0.72 g/Lh when 

feeding the glucose solution (150 g/L) continuously at the dilution rate of 0.01 h -1. In addition, urea at the different 

concentrations (0.15 and 0.30 g/L) was added during the continuous culture. It was evident that urea stimulated cell growth 

rather than promoted lactic acid production. This resulted in an average lactate concentration of 43.25 and 41.07 g/L with the 

lactate yield of 31.10 and 30.35% (w/w) and productivity of 0.43 and 0.41 g/Lh respectively when feeding the glucose 

solution (150 g/L) continuously at the dilution rate of 0.01 h -1 with 0.15 g/L and 0.30 g/L urea, respectively. 
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บทที่ 1 

บทน า 

 

1.1 ความเป็นมาและความส าคญัของปัญหา 

กรดแลกติก เป็นกรดอินทรียป์ระกอบด้วยหมู่ไฮดรอกซิล (-OH) และหมู่คาร์บอกซิล        

(-COOH) กรดแลกติกถกูน ามาใชง้านอยา่งแพร่หลายในอุตสาหกรรมอาหารและยา และใชเ้ป็นสาร

ตวักลางในการสงัเคราะห์สารเคมีและพอลิเมอร์ท่ีสลายตวัไดท้างชีวภาพ (compostable polymer) 

ชนิดพอลิแลกติกแอซิด หรือ PLA ซ่ึงเป็นพอลิเมอร์ท่ีมีความเป็นมิตรต่อส่ิงแวดลอ้ม (eco-friendly) 

นอกจากน้ี PLA ยงัสามารถเขา้กนัไดดี้กบัร่างกาย (biocompatible) PLA สามารถถกูน าไปข้ึนรูปเพ่ือ

ใชง้านไดห้ลากหลายทั้งงานดา้นบรรจุภณัฑ์ ส่ิงทอ และการแพทย ์เป็นตน้ ซ่ึงนอกจากน้ีกรดแลก

ติก ถกูน ามาใชท้ดแทนวตัถุดิบจากปิโตรเลียมเพื่อการผลิตพลาสติกไดเ้ป็นอย่างดี (Tay และ Yang, 

2002; Thongchul, 2005; Zhang และคณะ,2007) กรดแลกติกแบ่งไดเ้ป็น 2 ไอโซเมอร์ ไดแ้ก่ กรด

แอล-แลกติก และกรดดี-แลกติก ท่ีพบไดท้ัว่ไป 3 ชนิด ไดแ้ก่ กรดแอล-แลกติก กรดดี-แลกติก และ

กรดดีแอล-แลกติก ซ่ึงเกิดจากการรวมกนัของกรดแอล-แลกติก และกรดดี-แลกติก ไดท้ัว่ไปใน

องคป์ระกอบของอาหาร โดยเฉพาะอย่างยิ่งกลุ่มของอาหารหมกัดอง นอกจากน้ีกรดแอล-แลกติก 

ยงัถกูพบไดใ้นส่ิงมีชีวิตทั้งในร่างกายมนุษยแ์ละสตัว ์ส่วนกรดดี-แลกติก มกัพบไดใ้นปริมาณน้อย

ตามส่ิงมีชีวิตตามธรรมชาติ เพราะกรดชนิดน้ีหากมีในปริมาณมากจะส่งผลเสียต่อกระบวนการเม

แทบอลิซึมของส่ิงมีชีวิต ทั้งน้ีเน่ืองจากระบบเมแทบอลิซึมของส่ิงมีชีวิตโดยทัว่ไปมีความจ าเพาะต่อ

กรดแอล-แลกติกเท่านั้น ดงันั้น กรดดี-แลกติกท่ีสร้างหรือถกูดูดซึมเขา้สู่ร่างกายไม่สามารถถกูก าจดั

ไดโ้ดยกลไกตามธรรมชาติ เม่ือปริมาณท่ีตกคา้งมากข้ึนจะส่งผลต่อสมดุลเคมีภายในของส่ิงมีชีวิต

เหล่านั้น (Wee และคณะ, 2006)  

 กรดแลกติก สามารถผลิตไดโ้ดยการสังเคราะห์ทางเคมี หรือการหมกัโดยจุลินทรีย ์(Wee 

และคณะ, 2006) โดยการสงัเคราะห์ทางเคมีเป็นกระบวนการท่ีก่อใหเ้กิดมลภาวะต่อส่ิงแวดลอ้ม อีก

ทั้งยงัเป็นกระบวนการท่ีไม่ก่อใหเ้กิดความย ัง่ยนื เน่ืองจากสารตั้งตน้ท่ีใชม้าจากปิโตรเลียม ในทาง
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ตรงกนัขา้ม การผลิตกรดแลกติกจากการหมกัโดยจุลินทรียเ์ป็นกระบวนการท่ีใชว้ตัถุดิบชีวมวล 

(biomass) เป็นสารตั้งตน้ ดงันั้นจึงเป็นกระบวนการท่ีเป็นมิตรต่อส่ิงแวดลอ้ม และมีความย ัง่ยืน ใน

ปัจจุบนั กรดแลกติกผลิตจากการหมกัโดยแลกติกแอซิดแบคทีเรีย โดยกระบวนการดงักล่าวให้

อตัราผลผลิตสูงผา่นกระบวนการท่ีเรียกว่า กระบวนการยิปซัม่ (gypsum process) หากพิจารณาถึง

การผลิตกรดแลกติกเพ่ือน าไปเป็นสารตั้งตน้ในการสงัเคราะห์ PLA เมื่อความตอ้งการดา้นการตลาด

ของ PLA มีมากข้ึน นัน่หมายถึงการเพ่ิมปริมาณการผลิตของกรดแลกติกเพ่ือรองรับอุตสาหกรรม

พลาสติกชีวภาพ ซ่ึงจะก่อให้เกิดยิปซัม่ในปริมาณมหาศาลซ่ึงทา้ยสุดแลว้จะกลายเป็นมลภาวะใน

ท่ีสุด นอกจากน้ีการหมกักรดแลกติกโดยแลกติกแอซิดแบคทีเรียเป็นกระบวนการท่ีมีตน้ทุนเร่ือง

วตัถุดิบ (สารอาหาร) ในการหมกัค่อนขา้งสูง เน่ืองจากแลกติกแอซิดแบคทีเรียไม่สามรถสังเคราห์

สารเสริมการเจริญซ่ึงมีความจ าเป็นในการเจริญและสร้างผลิตภณัฑ์ ปัญหาประการส าคญั คือ โดย

ส่วนมากกรดแลกติกท่ีแลกติกแอซิดแบคทีเรียผลิตไดอ้ยู่ในรูปของไอโซเมอร์ผสม ซ่ึงหากน ากรด

ดงักล่าวไปใชใ้นการสงัเคราะห์ PLA จ าเป็นตอ้งมีการท าใหไ้อโซเมอร์บริสุทธ์ิก่อน ซ่ึงขั้นตอนน้ีใช้

เงินลงทุนค่อนขา้งสูง ดงันั้น กระบวนการท่ีกล่าวมาอาจยงัไม่เหมาะนักหากตอ้งการน าไปใชเ้พ่ือ

ผลิตกรดแลกติกส าหรับการสงัเคราะห์เป็น PLA โดยผลงานวิจยัท่ีผา่นมา พบว่า ราเส้นใย R.oryzae 

ยอ่ยแป้งจากอะไมเลสท่ีสร้างข้ึนเองให้เป็นกลูโคสซ่ึงถูกส่งเขา้วิถีไกลโคไลซิส (glycolysis) ไพรู

เวท (pyruvate) จากวิถีไกลโคไลซิส จะถกูแอล-แลกเทตดีไฮโดรจีเนส (L-lactate dehydrogenase) 

หรือ LDH ท่ี R.oryzae สร้างข้ึนเปล่ียนเป็นกรดแอล-แลกติก จึงเห็นไดว้่าการหมกักรดแอล-แลกติ

กดว้ยรามีจุดเด่น 2 ประการใหญ่ ไดแ้ก่ ความสามารถในการน าวตัถุดิบชีวมวลจ าพวกแป้ง หรือ

น ้ าตาลเฮกโซส (hexose) และเพนโทส (pentose) มาใชใ้นการผลิตกรดแอล-แลกติก ไดโ้ดยไม่ตอ้ง

ผา่นขั้นตอนการเตรียมวตัถุดิบ (pretreatment) เพื่อใหไ้ดเ้ป็นกลโูคส และความสามารถในการผลิต

กรดแอล-แลกติกบริสุทธ์ิ ซ่ึงช่วยลดตน้ทุนการผลิตได ้(Hang, 1989; Hang และคณะ, 1989; Ho, 

1996; Soccol และคณะ, Tay และ Yang, 2002; Thongchul และคณะ, 2010; Wee และคณะ, 2006; 

Yin และคณะ, 1997) นอกจากน้ี กระบวนการดงักล่าวยงัช่วยเพ่ิมมลูค่าใหก้บัผลผลิตทางการเกษตร 

และวสัดุเหลือใชท้างการเกษตรไดอี้กดว้ย 

 โดยทัว่ไปการหมกัในระดบัอุตสาหกรรมใชเ้คร่ืองปฏิกรณ์ชีวภาพแบบถงักวน (stirred 

tank bioreactor) กนัอย่างแพร่หลาย เน่ืองจากการออกแบบท่ีง่ายไม่ซับซอ้นและสะดวกต่อการ
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ควบคุม อย่างไรก็ดีการใชเ้คร่ืองปฏิกรณ์ชีวภาพชนิดน้ีมีขอ้จ  ากดัส าหรับรา โดยเฉพาะ R.oryzae 

เน่ืองจากในการผลิตกรดแลกติก R.oryzae ตอ้งการอากาศในการเจริญโดยในสภาวะท่ีขาดแคลน

อากาศ R.oryzae น าแหล่งคาร์บอนท่ีไดเ้ขา้สู่วิถีเมแทบอลิซึมแบบไร้อากาศ (anaerobic pathway) 

ซ่ึงทา้ยท่ีสุดแลว้ไดเ้อทานอลเป็นผลิตภณัฑ์แทนกรดแลกติก (Bai และคณะ, 2003) อีกทั้งลกัษณะ

สณัฐานของเช้ือราท่ีมีความหลากหลายและเปล่ียนแปลงในระหว่างการหมกัในถงักวนไดห้ากไม่

ควบคุม โดยทัว่ไปในถงักวนพบสัณฐานวิทยาของราได ้2 ลกัษณะ ไดแ้ก่ dispersed mycelia และ 

pellet ทั้งน้ีข้ึนอยูก่บัสภาวะท่ีใชใ้นการหมกั เช่น อุณหภูมิ ค่าความเป็นกรด-ด่าง อตัราการกวน และ

อตัราการใหอ้ากาศ องคป์ระกอบในอาหารเล้ียงเช้ือ และลกัษณะเฉพาะของราแต่ละสายพนัธุ์ เป็น

ตน้ สณัฐานวิทยาแบบ dispersed mycelia มกัก่อใหเ้กิดปัญหาต่อระบบควบคุม เน่ืองจากเส้นใยราท่ี

กระจายทัว่ไปในถงักวนติดตามอุปกรณ์วดั โดยเฉพาะอยา่งยิง่หากเสน้ใยไปพนัเกาะบริเวณใบกวน 

ก่อให้เกิดแรงบิด (torque) ท่ีใบกวนสูงข้ึน หากสูงมากเกินไปอาจก่อให้เกิดความเสียหายได ้

นอกจากน้ี เสน้ใยท่ีกระจากโดยทัว่ถงักวนส่งผลต่อความหนืดของน ้ าหมกั ซ่ึงมีผลโดยตรงต่อค่า

การละลายของออกซิเจน และสมัประสิทธ์ิการถ่ายเทออกซิเจน (KLa) จะมีค่าลดลงท าให้ R.oryzae 

เปล่ียนวิถีเมแทบอลิซึมเป็นวิถีแบบไร้อากาศ ท าใหไ้ดผ้ลผลิตกรดแลกติกต ่าลง ซ่ึงหากตอ้งการเพ่ิม

ค่า KLa ใหสู้งข้ึน โดยทัว่ไปในถงักวนอาศยัวิธีการเพ่ิมอตัราการกวน และอตัราการให้อากาศ ซ่ึง

ตอ้งอาศยัพลงังานเพ่ิมข้ึน (high power input) อีกทั้งการกวนท่ีความเร็วรอบสูงยงัท าลายเส้นใยรา 

ท าให้เกิดเป็นเส้นใยสายสั้นๆ (fragmentation) ซ่ึงท าให้ผลผลิตของกรดแลกติกลดลง (Tay และ 

Yang, 2002; Thongchul, 2005) ส่วนสัณฐานแบบ pellet ในถงักวนมีขอ้ดี คือ ช่วยลดปัญหาเร่ือง

ความหนืดสูงของน ้ าหมกั สามารถใชอ้ตัราการกวนท่ีไม่สูงนกัเพื่อใหไ้ด ้KLa ตามตอ้งการ อยา่งไรก็

ตาม ในการหมกัระยะยาว (long term fermentation) จะมีขอ้เสีย คือ ไม่สามารถควบคุมขนาดของ 

pellet ซ่ึงโตข้ึนเร่ือยๆ รวมทั้งความหนาแน่นของเซลลภ์ายใน pellet ท่ีเพ่ิมข้ึนดว้ย ท าให้ยากต่อการ

แพร่ผา่นของอาหารและออกซิเจนเขา้สู่เซลลใ์นใจกลางของ pellet ส่งผลให้เมแทบอลิซึมของเซลล์

ท่ีบริเวณดา้นใน pellet ลดลง นอกจากน้ี ผลิตภณัฑท่ี์เกิดข้ึนในใจกลาง pellet สะสมอยูภ่ายในท าให้

เกิดภาวะ production inhibition ได ้(Cruz และคณะ, 2001; Cui และคณะ,1998; Hellendoorn และ

คณะ, 1998; Kobayashi และคณะ, 1973; Oostra และคณะ, 2001; Pritchard, 1973; Skory, 2004) 
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  เพื่อลดปัญหาเร่ืองการเปล่ียนแปลงของสัณฐานราเส้นใยระหว่างการหมกั จึงมีการพฒันา

เทคนิคตรึงเซลลเ์พื่อใชใ้นการควบคุมสัณฐานของราเส้นใย จากงานวิจยัท่ีผ่านมาพบว่าการตรึง

เซลลน์อกจากจะใชใ้นการควบคุมสณัฐานของราเสน้ใยแลว้ยงัช่วยเพ่ิมอตัราผลผลิตกรดแลกติกได ้

อีกทั้งกระบวนการหมกัโดยเซลลต์รึงของราท าไดส้ะดวกไม่ซบัซอ้น ดงัตวัอย่างงานวิจยัของ Yin 

และคณะ (1997) ศึกษาการผลิตกรดแลกติกดว้ย Rhizopus sp. จ  านวน 8 สายพนัธุ์ เพื่อเปรียบเทียบ

ภาวะท่ีใชใ้นการหมกัในเคร่ืองปฏิกรณ์ชีวภาพระบบ air-lift โดยใชแ้ป้งขา้วโพดเป็นแหล่งคาร์บอน 

จากผลการทดลองพบว่า R.oryzae NRRL 395 สามารถผลิตกรดแอล-แลกติกไดสู้งสุด คือ 102 กรัม

ต่อลิตร คิดเป็นค่า YP/S เท่ากบั 85 เปอร์เซ็นต์ ในเคร่ืองปฏิกรณ์ชีวภาพขนาด 3 ลิตร และงานวิจยั

ของ Miura และคณะ (2003) ศึกษาการผลิตกรดแอล-แลกติกดว้ย Rhizopus sp. MK-96-1196 ใน

เคร่ืองปฏิกรณ์ชีวภาพ air-lift มกัมีปัญหาในเร่ืองค่าการละลายของออกซิเจนในน ้ าหมกับริเวณ

ดา้นบนของถงั เน่ืองจากอากาศถกูอดัผา่นโดยแรงดนัจากบริเวณฐานดา้นล่างของเคร่ืองของเคร่ือง

ปฏิกรณ์ชีวภาพและปัญหาทางดา้นสณัฐานของราซ่ึงมกัเกิดการตรึงกนัเองและเจริญแบบกลุ่มกอ้น 

เพื่อแกไ้ขปัญหาท่ีพบในเคร่ืองปฏิกรณ์ชีวภาพแบบ air-lift Tay และ Yang (2002) ศึกษาการผลิต

กรดแอล-แลกติก ดว้ยการตรึง R.oryzae NRRL 395 ในเคร่ืองปฏิกรณ์ชีวภาพแบบ rotating fibrous-

bed bioreactor (RFB) โดยใช้กลูโคสเป็นแหล่งคาร์บอน พบว่าการตรึงเซลล์ในเคร่ืองปฏิกรณ์

ชีวภาพชนิดน้ี สามารถใชค้วบคุมสณัฐานของรา ท าใหมี้อตัราการเจริญและผลผลิตสูง อยา่งไรก็ดี ท่ี

ผา่นมายงัพบว่ากระบวนการหมกัดว้ยเซลลต์รึงยงัคงประสบปัญหาเร่ืองการซึมผ่านของออกซิเจน

และอาหาร (oxygen and substrate diffusion) ภายในเซลลต์รึงต ่า ซ่ึงเป็นผลมาจากเซลลต์รึงมีขนาด

ใหญ่ข้ึนและมีความหนาแน่นมากข้ึนเม่ือท าการหมกัในระยะยาว นกัวิจยัหลายกลุ่มจึงพยายามท่ีจะ

พฒันาเคร่ืองปฏิกรณ์ชีวภาพแบบเซลลต์รึงเพื่อช่วยลดปัญหาการซึมผ่านของออกซิเจนและอาหาร 

นอกเหนือไปจากเพื่อควบคุมสณัฐานของราเสน้ใย โดยในกลุ่มวิจยัของผูว้ิจยัไดม้ีการพฒันาเคร่ือง

ปฏิกรณ์ชีวภาพแบบเบดสถิตเพ่ือใชใ้นการควบคุมสณัฐาน และพบว่าเคร่ืองปฏิกรณ์ชีวภาพแบบน้ี

ช่วยเพ่ิมอตัราผลผลิตกรดแลกติกเม่ือเทียบกบัการหมกัในถงักวนในระบบแบตซ์ ขอ้ดีข้อส าคัญ

ประการหน่ึงของเซลลต์รึง คือ โดยทัว่ไปเซลล์ตรึงมกัมีความเสถียรมากกว่าเซลลแ์ขวนลอย จึง

เหมาะส าหรับกระบวนการผลิตในระยะยาว เช่น กระบวนการหมกัแบบต่อเน่ือง จากงานวิจยัของ 

นวกร (2551) พบว่าการผลิตกรดแอล-แลกติกโดยวิธีตรึงเซลล ์R.oryzae NRRL 359 ในเคร่ือง
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ปฏิกรณ์ชีวภาพแบบเบดสถิต ท่ีภาวะรอบการกวนเท่ากบั 700 รอบต่อนาที อตัราการให้อากาศ 0.5 

ปริมาตรอากาศต่อปริมาตรน ้ าหมกัต่อนาที ท่ีอุณหภูมิ 30 องศาเซลเซียส พบว่าแอคติวิต้ีของแลก

เทตดีไฮโดรจีเนส (LDH) มีความสมัพนัธโ์ดยตรงกบัความเขม้ขน้กลโูคสท่ีอยูใ่นน ้ าหมกั โดยพบว่า

เมื่อกลูโคสหมดลง แอคติวิต้ีของแลกเทตดีไฮโดรจีเนส (LDH) มีความสัมพนัธ์โดยตรงกบัความ

เขม้ขน้ของกลโูสท่ีอยูใ่นน ้ าหมกั โดยพบว่าเม่ือกลูโคสหมดลง แอคติวิต้ีของ LDH จะลดลงพร้อม

กบัปริมาณความเขม้ขน้ของกรดแลกติกท่ีไม่เพ่ิมข้ึนอีกต่อไป ดงันั้น จึงเกิดแนวความคิดว่า หากเติม

กลโูคสและสารอาหารท่ีมีความจ าเป็นต่อการผลิตกรดแลกติกและเพ่ือรักษาแอคติวิต้ีของเซลลต์รึง

ไวไ้ด ้จะช่วยยดืระยะเวลาในกระบวนการผลิตให้นานข้ึน และจะสามารถท่ีจะผลิตกรดแลกติกได้

มากข้ึน กล่าวคือ การผลิตกรดแลกติกโดยกระบวนการหมกัแบบต่อเน่ือง เป็นกระบวนการท่ีช่วย

รักษาอตัราการเจริญและแอคติวิต้ีของเซลลใ์นช่วง exponential growth ให้นานข้ึน เม่ือน ามาควบ

รวมกบัระบบเซลลต์รึงท่ีมีประสิทธิภาพจะสามารถป้องกนัการเกิด cell wash out ได ้จากท่ีกล่าวมา 

เห็นไดว้่ากระบวนการหมกัแบบต่อเน่ืองในเคร่ืองปฏิกรณ์ชีวภาพแบบเบดสถิตมีหัวใจส าคญัคือ 

ความเสถียรของเซลลต์รึง ดงันั้น โครงการวิจยัน้ีจะศึกษาการผลิตกรดแลกติกแบบต่อเน่ืองดว้ยวิธีคี

โมสแตท และศึกษาจากจลนศาสตร์ของกระบวนการหมกักรดแลกติกแบบต่อเน่ือง และจะศึกษาผล

ของปัจจยั เช่น อตัราการป้อนอาหาร สูตรอาหารป้อน dilution factor การกวน และการให้อากาศ 

เป็นต้น ทั้งน้ี เพ่ือพฒันาการผลิตกรดแลกติก ส าหรับเป็นพ้ืนฐานท่ีจะน าไปพฒันาเพ่ือใช้ใน

ภาคอุตสาหกรรมภายในประเทศในอนาคต   

1.2 วตัถุประสงค์ของการวจิยั 

เพื่อศึกษาภาวะท่ีเหมาะสมส าหรับการผลิตกรดแลกติกแบบต่อเน่ืองโดย Rhizopus oryzae 

1.3 ขอบเขตงานวจิยั 

 ศึกษาการผลิตกรดแลกติกดว้ยกระบวนการหมกัแบบแบตช์โดยเปรียบเทียบระหว่างการ

หมกัในเคร่ืองปฏิกรณ์ชีวภาพชนิดถงักวน (stirred-tank bioreactor) และชนิดเบดสถิต (static bed 

bioreactor) ในสภาวะท่ี 30 องศาเซลเซียส ค่าพีเอช 6.0 (ในระยะสร้างผลิตภณัฑ์) 700 รอบต่อนาที 

0.5 ปริมาตรอากาศต่อปริมาตรอาหารต่อนาที จากนั้นจึงท าการศึกษาหาภาวะท่ีเหมาะสมในการ

ผลิตกรดแลกติกแบบแบตชใ์นเคร่ืองปฏิกรณ์ชีวภาพชนิดเบดสถิต เพ่ือหาค่าสัมประสิทธ์ิการผลิต



   6 

 

กรดแลกติก (μP) ในระยะสร้างผลิตภณัฑ ์และจึงน ามาใชใ้นการผลิตกรดแลกติกดว้ยกระบวนการ

หมกัแบบต่อเน่ือง โดยท าการแปรปัจจยั เช่น อตัราการเจือจาง สูตรอาหารในการป้อน การกวน และ

การใหอ้ากาศในระยะสร้างผลิตภณัฑ ์

1.4 วธิีการด าเนินการวจิยั  

1.4.1 ศึกษา คน้ควา้ และรวบรวมขอ้มลู  

1.4.2 หมกักรดแลกติกแบบแบตช์ในเคร่ืองปฏิกรณ์ชีวภาพแบบเบดสถิตโดย  R. oryzae 
NRRL395  

1.4.2.1 เตรียมหัวเช้ือ ถ่ายสปอร์ R. oryzae ลงในอาหารวุน้ potato dextrose agar 
(PDA) บ่มท่ีอุณหภูมิ 30 องศาเซลเซียส นาน 7 วนั จากนั้นเข่ียสปอร์จากอาหารวุน้ PDA 
ลงในนา้กลัน่ฆ่าเช้ือแลว้ 10 มิลลิลิตร นบัความเขม้ขน้ของสปอร์ดว้ย haemacytometer แลว้
ปรับความเขม้ขน้ของสปอร์เป็น 106 สปอร์ต่อมิลลิลิตร ดว้ยน ้ ากลัน่ท่ีฆ่าเช้ือแลว้  

1.4.2.2 เตรียมอาหารเล้ียงเช้ือสาหรับ R. oryzae อาหารท่ีใชม้ี 2 ชนิด ไดแ้ก่ อาหาร
เพื่อการเจริญ (growth medium) และอาหารเพื่อสร้างกรดแลกติก (production medium) 
อาหารเพื่อการเจริญประกอบดว้ยกลโูคส 50 กรัมต่อลิตร และสารสกดัจากยีสต์ 5 กรัมต่อ
ลิตร อาหารเพื่อการสร้างกรดแลกติกประกอบดว้ยกลโูคส 70 กรัมต่อลิตร ยเูรีย 0.3 กรัมต่อ
ลิตร KH2PO4 0.6 กรัมต่อลิตร MgSO4 0.25 กรัมต่อลิตร และ ZnSO4 0.088 กรัมต่อลิตร 
(Thongchul, 2005)  

1.4.2.3 เตรียมเคร่ืองปฏิกรณ์ชีวภาพแบบเบดสถิตและการหมกักรดแลกติก เคร่ือง
ปฏิกรณ์ชีวภาพชนิดน้ีมีพ้ืนท่ีส าหรับการตรึงเซลลซ่ึ์งประกอบดว้ยโครงร่างตาข่ายเหล็ก
สแตนเลสท่ียึดติดกบัฝาบนของถงับุโดยผา้ขนหนูรอบโครงร่างตาข่าย  น าเคร่ืองปฏิกรณ์
ชีวภาพแบบเบดสถิตพร้อมอุปกรณ์วดัต่างๆ ท่ีมีอาหารเพื่อการเจริญปริมาตร 4 ลิตร บรรจุ
อยูไ่ปฆ่าเช้ือท่ี 121 องศาเซลเซียส 15 ปอนดต่์อตารางน้ิว นาน 45 นาที เม่ืออาหารเล้ียงเช้ือ
ภายในถงัเยน็ลงท่ีอุณหภูมิห้อง เทียบวดั หัววดัออกซิเจน (DO probe) แลว้เร่ิมควบคุม
อุณหภูมิภายในถงัท่ี 30 องศาเซลเซียส จากนั้นเติมหัวเช้ือ R. oryzae เขม้ขน้ 106 สปอร์ต่อ
มิลลิลิตร 10 มิลลิลิตร ลงในเคร่ืองปฏิกรณ์ชีวภาพ ป่ันกวนท่ี 700 รอบต่อนาที ให้อากาศท่ี 
0.5 ปริมาตรอากาศต่อปริมาตรนา้หมกัต่อนาที นาน 48 ชัว่โมง จากนั้นเปล่ียนอาหารเล้ียง
เช้ือ โดยถ่ายน ้ าหมกัในถงัออกแลว้เติมอาหารเพ่ือการผลิตกรดแลกติกท่ีฆ่าเช้ือแลว้ปริมาตร 
4 ลิตรลงในถงั จากนั้นควบคุมท่ีภาวะเดิม และควบคุมค่ากรด-เบสท่ี 6.0 ดว้ย NaOH 5 โม
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ลาร์ ทาการหมกันาน 72 ชัว่โมง เก็บตวัอยา่งเพื่อวิเคราะห์แลว้ค านวณหาค่าจลนพลศาสตร์ 
ค่าสมัประสิทธ์ิการผลิตกรดแลกติก (μp) โดยตวัอยา่งน ้ าหมกัจะน าไปเซนตริฟิวก ์จากนั้น
นาส่วนใสไปวิเคราะห์ปริมาณกรดแลกติก กรดฟูมาริก เอทานอล และกลูโคสท่ีเหลือดว้ย
เคร่ืองไฮเพอร์ฟอร์มานซ์ลิควิด โครมาโทกราฟี (HPLC) เม่ือส้ินสุดการหมกัทาการเก็บ
เก่ียวเซลลจ์ากโครงร่างตาข่าย เพ่ือศึกษาสณัฐานวิทยาของเช้ือรา  

 
1.4.3 หมกักรดแลกติกแบบต่อเน่ืองในเคร่ืองปฏิกรณ์ชีวภาพแบบเบดสถิตโดย  R. oryzae 

NRRL395  
1.4.3.1 ท าการทดลองเหมือนในขอ้ 1.4.1 1.4.2 และ 1.4.3 โดยในระยะสร้าง

ผลิตภณัฑเ์มือ่กลโูคสก าลงัจะหมดใหเ้ร่ิมป้อนอาหารแบบต่อเน่ือง โดยท าการป้อนเขา้สู่ถงั
ปฏิกรณ์ชีวภาพ และในขณะเดียวกนัท าการถ่ายน ้ าหมกัจากถงัดว้ยอตัราการไหลเท่ากบั
อตัราการป้อนอาหาร และนอกจากน้ีเม่ือส้ินสุดกระบวนการหมกัจะท าการวิเคราะห์
ปริมาณไนโตรเจนดว้ยวิธีเจลดาห์ล  

1.4.3.2 ศึกษาความเสถียรของเซลล์ตรึงโดยแปรปัจจัยท่ีมีผลต่อการหมัก
แบบต่อเน่ือง ไดแ้ก่ ค่า dilution factor อตัราป้อนของอาหาร สูตรอาหารป้อน การกวน 
และการใหอ้ากาศในระยะสร้างผลิตภณัฑ ์ 

 
1.4.4 วิเคราะห์ผลการทดลอง สรุปผลงานวิจยั และเขียนวิทยานิพนธ ์ 

 
1.5 ประโยชน์ที่คาดว่าจะได้รับ  

ภาวะท่ีเหมาะสมส าหรับการหมกักรดแลกติกแบบต่อเน่ืองโดย R. oryzae ในเคร่ืองปฏิกรณ์
ชีวภาพแบบเบดสถิต 
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บทที2่  

เอกสารและงานวจิยัที่เกี่ยวข้อง 

2.1 กรดแลกตกิ  

กรดแลกติก (Lactic acid) เป็นกรดอินทรียช์นิดหน่ึง ช่ือทางเคมี คือ 2-hydroxypropanoic 

acid และมีสูตรทางเคมีคือ CH3CHOHCOOH โดยกรดแลกติกถูกแบ่งออกเป็น 2 ไอโซเมอร์ คือ 

กรดแอล(+)-แลกติก และ กรดดี(-)-แลกติก โดยจะแตกต่างกนัตรงการจบัของหมู่ไฮดรอกซีท่ีมา

เกาะตรงต าแหน่งของไครัลคาร์บอนอะตอม ดงัรูป 2.1 

 

กรดดี(-)- แลกติก            กรดแอล(+)-แลกติก 

รูปท่ี 2.1 โครงสร้างของกรดดี (-)-และแอล (+)-แลกติก 

จากความแตกต่างของโครงสร้างทางเคมีของกรดแลกติกชนิดแอล (+)-ไอโซเมอร์ และ 

ชนิดดี (-)-ไอโซเมอร์ ท าใหก้รดแลกติกสองไอโซเมอร์น้ีมีคุณสมบติัแตกต่างกนั โดยกรดแลกติก 

ชนิด แอล (+)-ไอโซเมอร์ จะมีจุดเดือดเท่ากบั 82-85 องศาเซลเซียส และจุดหลอมเหลว 16.8-33 

องศาเซลเซียส ซ่ึงจะต ่ากว่ากรดดีแลกติก ท่ีมีจุดเดือดเท่ากบั 103 องศาเซลเซียส และจุดหลอมเหลว 

52.8-53.6 องศาเซลเซียส (Budavari และคณะ, 1989; Honten และคณะ, 1971) 

กรดแลกติกท่ีมีความบริสุทธ์ิสูงจะไม่มีสี สามารถละลายในน ้ า เอทานอล อะซีโตน และ

อีเทอร์ได้ แต่ไม่ละลายในคลอโรฟอร์ม ปิโตรเลียมอีเทอร์และคาร์บอนไดซลัไฟด์ (Lockwook, 

1965) คุณสมบติัต่างๆของกรดแลกติกแสดงในตารางท่ี 2.1 
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ตารางท่ี 2.1 คุณสมบติัของกรดแลกติก 

ลกัษณะของกรดแลกตกิ 
   CAS number 50-21-5, 79-33-4(L), 10326-41-7(D) 

EINECS number 200-018-0 
สูตร CH3CH (OH) COOH 
มวลโมเลกุล 90.08 
H.S. code 2918.11 
Toxicity Oral rat LD 50:3543 mg/kg 
Synonyms 2-hydroxypropanoic acid; 

 
1-hydroxyethanecarboxylic acid; 

 
Alpha-hydroxypropionic acid 

  สมบัตทิางกายภาพและทางเคม ี(99%) 
 Physical state Colorless to slinghtly yellow, syrupy liquid 

จุดหลอมเหลว 17 องศาเซลเซียส 
จุดเดือด 122 องศาเซลเซียส 
Specific gravity 1.2 
Solubility in water Miscible 
NFP Aratings Health 3, Flammability 1, Reactivity 1 
Flash point 112 องศาเซลเซียส 
Stability Stable under ordinary conditions 
ท่ีมา : ดดัแปลงจาก Vaidya และคณะ, 2005 

2.2 การน ากรดแลกตกิมาประยุกต์ใช้  

 กรดแลกติกไดรั้บการจ าแนกโดยองค์การอาหารและยา สหรัฐอเมริกา (Food and Drug 

Administration, FDA) ส าหรับใชเ้ป็นสารเติมแต่งอาหารและมนัถูกน ามาใชอ้ย่างกวา้งขวางใน

อุตสาหกรรมอาหาร และยา โดย 90 เปอร์เซ็นต์ของการผลิตกรดแลกติกทั่วโลกนั้นมาจาก

กระบวนการหมกัของจุลินทรีย ์ส่วนท่ีเหลือถกูผลิตข้ึนจากการสงัเคราะห์ โดยการเจริญเติบโตทาง
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การตลาดกรดแลกติกทัว่โลกเพ่ิมข้ึนทุกปี ในปี 2006 มีการผลิตกรดแลกติกประมาณ 68,000 ตนัต่อ

ปี และคาดว่าจะมีการเจริญเติบโตอีกระหว่าง 10-15 เปอร์เซ็นตต่์อปี   

 2.2.1 ด้านอุตสาหกรรมอาหาร (Food industry)  

 กรดแลกติกถกูน ามาประยกุตใ์ชก้นัอยา่งกวา้งขวางในอุตสาหกรรมอาหาร เช่น ผลิตภณัฑ์

จ  าพวกขนมปัง เคร่ืองด่ืม ผลิตภัณฑ์จากเน้ือสัตว์ นม ขนมหวาน และอ่ืนๆ ซ่ึงประมาณ 85 

เปอร์เซ็นตข์องกรดแลกติกทั้งหมดท่ีผลิตได ้ถกูน ามาใชท้างดา้นน้ี โดยกรดแลกติกถกูใชใ้นการเป็น

สารเพ่ิมความเป็นกรดในอาหาร (acidulant) และท าหนา้ท่ีเป็นทั้งสารควบคุมค่าพีเอช อีกทั้งช่วยใน

การถนอมอาหาร เน่ืองจากสภาวะความเป็นกรดจะเป็นการป้องกนัการเจริญเติบโตของจุลินทรียก่์อ

โรค นอกจากน้ีในอุตสาหกรรมอาหารยงัมีการใชก้รดแลกติกเป็นสารในการเพ่ิมรสชาติ (flavoring 

agent) อีกดว้ย ยกตวัอยา่งเช่น 

- อาหารจ าพวกเน้ือสตัว ์กรดแลกติกถกูใชใ้นรูปของโซเดียม หรือ โพทสัเซียมแลก

เทส ซ่ึงจะช่วยยืดอายุการเก็บรักษา และย ังช่วยควบคุมจุลินทรีย์ก่อโรค 

(pathogenic bacteria) นอกจากน้ียงัเป็นตวัเพ่ิม และรักษารสชาติของอาหาร 

- ในดา้นการท าลกูกวาด (Confectionery) กรดแลกติกน ามาใชเ้ป็นสารเพ่ิมความเป็น

กรดในอุตสหกรรมลกูกวาด ซ่ึงพบว่ากรดแลกติกนั้นเป็นสารเพ่ิมความเป็นกรดท่ี

ดีมากกว่ากรดซิตริก เน่ืองจากการเปล่ียนกลบัของน ้ าตาลจะเกิดข้ึนได้น้อยกว่า 

และนอกจากน้ีกรดแลกติกยงัให้ความเปร้ียวท่ีคงทน มีความกลมกล่อม และให้

กล่ินรสมากกว่าอีกดว้ย  

- มะกอกดอง แตงกวาดอง กะหล ่าปลี จะถูกน ามาแช่ในสารละลายเกลือ โดยกรด

แลกติกนั้นจะช่วยในการถนอมอาหาร เพ่ิมรสชาติของผกัดอง อีกทั้งยงัช่วยท าให้

น ้ าเกลือมีความใสยิง่ข้ึน นอกจากน้ีมีรายงานว่า เกลือแคลเซียมแลกเทตนั้นมีการ

น ามาใชใ้นผกั และผลไมก้ระป๋องอีกดว้ย 
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2.2.3 อุตสาหกรรมเคร่ืองดื่ม (Beverages Industry) 

- เคร่ืองด่ืม กรดแลกติกถกูน ามาใชเ้ป็นสารเพ่ิมความเป็นกรด ช่วยเพ่ิมรสชาติท่ีดีใน

น ้ าอดัลม และน ้ าผลไม ้โดยท่ียงัรสชาติเฉพาะตวัของเคร่ืองด่ืมนั้นๆ มีหลายเหตุผล

ในการน ากรดแลกติกมาใชม้ากกว่ากรดซิตริก ยกตวัอย่างเช่น การน ากรดแลกติก

มาใช้เป็นบัฟเฟอร์ ยงัสามารถช่วยพัฒนากล่ิน รส ของเคร่ืองด่ืมให้ดียิ่งข้ึน 

ยกตวัอยา่งการน าเอาไปใช ้เช่น น ้ าอดัลม น ้ าแร่ น ้ าผลไม ้เป็นตน้  

2.2.4 อุตสาหกรรมเภสัชกรรม (Pharmaceutical industry) 

กรดแลกติกถกูใชเ้ป็นวตัถุดิบในการผลิตยา และยงัเป็นสารท่ีช่วยในการปรับค่าพีเอชในยา 

นอกจากน้ีกรดแลกติกสามารถช่วยเพ่ิมประสิทธิภาพของยาในการละลายน ้ า โดยถูกใช้เป็นสาร

ตวักลางเพ่ือช่วยให้ตวัยาผสมกนัได้ดีข้ึน ช่วยป้องกนัการเกิดปฏิกิริยาออกซิเดชั่นในการเตรียม

วิตามิน อนุพนัธข์องกรดแลกติกถกูน ามาใชใ้นการรักษาโรค เช่น โรคขาดแคลเซียม ในกระดูกและ

ฟัน โรคโลหิตจาง เป็นตน้ 

2.2.5 อุตสาหกรรมเคร่ืองส าอาง (Cosmetic industry) 

กรดแลกติกถกูน ามาใชใ้นอุตสาหกรรมเคร่ืองส าอาง โดยเป็นส่วนผสมของครีมหรือโลชัน่

ส าหรับทาเพ่ือใหค้วามชุ่มช่ืนแก่ผิว และช่วยในการฟ้ืนฟูสภาพผิว นอกจากน้ียงัถูกใชช่้วยในการ

ปรับค่าพีเอชใหก้บัเคร่ืองส าอาง กรดแลกติกยงัมีคุณสมบติัใชเ้ป็นสารช่วยใหผ้วิขาวข้ึนโดยมีกลไก

การยบัย ั้งการท างานของไทโรซิเนส และยงัใช้ในการป้องกันการเจริญเติบโตของจุลินทรียใ์น

เคร่ืองส าอาง  

2.2.6 อุตสาหกรรมพอลเิมอร์ (Polymer industry) 

ปัจจุบนักรดแลกติกถูกน ามาใชเ้ป็นโมโนเมอร์ในการผลิตพอลิแลกติกแอซิด (Polylactic 

acid; PLA) เป็นพลาสติกท่ีสามารถแตกสลายตวัได้ทางชีวภาพ (Biodegradable) และพลาสติก

ชีวภาพสลายตัวได้ทางชีวภาพ (Compostable) เพ่ือทดแทนพลาสติกท่ีถูกสังเคราะห์ข้ึนจาก

อุตสาหกรรมปิโตรเคมี PLA อยูใ่นกลุ่มของอะลิฟาติกพอลิเอสเทอร์ โดยมีคุณสมบติั เป็นเทอร์มอ
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พลาสติก (Thermoplastic) มีความแข็งแรงสูง และเป็นพอลิเมอร์ท่ีมีค่ามอดุลสัสูง สามารถมีการย่อย

สลายอยา่งง่าย ดว้ยกระบวนการไฮโดรไลซิส ของพนัธะเอสเทอร์ โดยอตัราการยอ่ยสลายนั้นข้ึนกบั

ขนาดและรูปร่างของพลาสติก อตัราส่วนของไอโซเมอร์ และอุณหภูมิในการไฮโดรไลซิส การย่อย

สลายของPLA นั้นข้ึนอยูก่บั เวลา อุณหภูมิ น ้ าหนกัมวลโมเลกุลของสารปนเป้ือน และความเขม้ขน้

ของตวัแคตาไลต์ ตวัแคตาไลต์และโอลิโกเมอร์จะเป็นตวัท่ีช่วยลดอุณหภูมิในการท าปฏิกิริยาใน

การยอ่ยสลาย อีกทั้งจะช่วยเพ่ิมอตัราการยอ่ยสลายอีกดว้ย (Vijayakumar และคณะ, 2008)  

พอลิแลกติกแอซิดชนิดพอลิเมอร์เอกพนัธุ ์(Homopolymer) มีค่าอุณหภูมิเปล่ียนสภาพแกว้ 

(glass-transition) และอุณหภูมิการหลอมเหลว เท่ากบั 55 และ 175 องศาเซลเซียส ตามล าดบั พอลิ

แลกติกท่ีมีน ้ าหนกัมวลโมเลกุลสูงนั้นจะมีคุณสมบติั คือ มีความใส มนัวาว เป็นพอลิเมอร์ท่ีทนต่อ

อุณหภูมิสูงได ้โดยมีคุณสมบติัเหมือนกบัพอลิสตีลีน 

PLA ถกูน ามาประยกุตใ์ชใ้นดา้นต่างๆ ไดแ้ก่ วสัดุก่อสร้าง เช่น ฉนวนกนัความร้อน ผนัง

กั้น วสัดุทางการเกษตร และการประมง เช่น ฟิล์มคลุมพืช เชือกอวน และแห นอกจากน้ียงัถูก

น ามาใชเ้ป็นบรรจุภณัฑอ์าหาร เช่น ถาดอาหาร หรือฟิลม์ห่ออาหาร นอกจากน้ียงัมีการน ามาใชใ้น

การผลิตอุปกรณ์ทางการแพทย ์เช่น วสัดุซ่อมแซมกระดูกช้ินเลก็ๆ วสัดุเยบ็แผล เน่ืองจากพลาสติก

ชีวภาพสามารถยอ่ยสลายไดง่้าย  

Cargill Dow LLC, บริษทั ผูผ้ลิตพอลิแลกติกแอซิดหลกัของสหรัฐอเมริกา  รายงานว่า PLA 

ของตลาดโลกอาจจะขยายไปยงั 5,000,000 ตนัต่อปีภายในปี 2010 ซ่ึงความตอ้งการของตลาดท่ีมาก

ข้ึน จึงเป็นเหตุผลท่ีจะตอ้งพฒันากระบวนการผลิตใหร้องรับกบัความตอ้งการ 

2.2.7 ด้านอืน่ๆ  

ใชใ้นการผลติกหมึก แลกเกอร์ ใชใ้นผลิตภณัฑท์ าความสะอาด และสารฆ่าเช้ือป้องกนัการ

เจริญของจุลินทรีย ์เป็นตน้ 
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2.3 การผลติกรดแลกตกิ 

2.3.1 กระบวนการสังเคราะห์ทางเคม ี

ในอุตสาหกรรม กระบวนการสงัเคราะห์ทางเคมีโดยส่วนใหญ่นั้น จะท าการสงัเคราะห์จาก 

Lactonitrile โดยน า HCN มาท าปฏิกิริยากบั Acetaldehyde ได้ผลิตภณัฑ์เป็น Lactonitrile ตาม

ขั้นตอนท่ี 1 หลงัจากนั้น น า Lactonitrile มาผ่านกระบวนการไฮโดรไลซิส โดยใชก้รดซลัฟิวริก 

หรือ กรดไฮโดรคลอริก ไดเ้ป็นกรดแลกติกและเกลือแอมโมเนียม ตามขั้นตอนท่ี 2 

ขั้นตอนที่ 1 : 

CH3CHO          +         HCN                          ------------->                         CH3CHOHCN 

      Acetaldehyde         Hydrogen cyanide                                                                  Lactonitrile 

ขั้นตอนที่ 2 : 

CH3CHOHCN   +   H2O   +   
 

 
 H2SO4         ------------->         CH3CHOHCOOH   +   

 

 
 (NH4)2SO4  

     Lactonitrile                        Sulfuric acid                                   Lactic acid          Ammonium salt 

ขั้นตอนที่ 3 : 

CH3CHOHCOOH   +   CH3OH                ------------->                CH3CHOHCOOCH3     +      H2O  

      Lactic acid              Methanol                                                       Methyl lactate                           

ขั้นตอนที่ 4 : 

CH3CHOHCOOCH3     +     H2O               ------------->             CH3CHOHCOOH     +     CH3OH 

     Methyl lactate                                                                             Lactic acid                   Methanol 

ท่ีมา : Narayanan และคณะ (2004) 

catalyst 



   14 

 

 หลงัจากนั้นกรดแลกติกท่ีไดจ้ะน ามาผา่นปฏิกิริยาเอสเทอร์ริฟิเคชัน่ (Esterification) ดว้ยเม

ทานอล ไดเ้ป็นเมททิวแลกเตทตามขั้นตอนท่ี 3 จากนั้นน ามาท าให้บริสุทธ์ิดว้ยการกลัน่ และผ่าน

ปฏิกิริยาไฮโดรไลซิสไดเ้ป็นกรดแลกติก และเมทานอลตามขั้นตอนท่ี 4 นอกจากน้ีกรดแลกติกสา

มารถท่ีจะสงัเคราะห์ทางเคมีไดด้ว้ยกระบวนการอ่ืนๆ เช่น การสงัเคราะห์โดยใช ้ Propene เป็นสาร

ตั้งตน้ (Vaidya และคณะ, 2005) ปฏิกิริยาออกซิเดชัน่ของ Propylene glycol ปฏิกิริยาระหว่าง 

Acetaldehyde กบัคาร์บอนไดออกไซด ์และน ้ าภายใตอุ้ณหภูมิและความดนั ปฏิกิริยาไฮโดรไลซิส

ของ Chloropropionic acid และปฏิกิริยาการย่อยสลายน ้ าตาลดว้ยเบส (Varadarajan และ Miller, 

1999) เป็นตน้ 

 แต่อยา่งไรก็ตามการสงัเคราะห์ทางเคมีนั้นก็มีขอ้เสีย ไดแ้ก่ การสงัเคราะห์ทางเคมีนั้นจะใช้

สภาวะรุนแรงในการท าปฏิกิริยา นอกจากน้ีวตัถุดิบท่ีใชย้งัเป็นสารเคมีท่ีไดจ้ากอุตสาหกรรมปิโตร

เคมี ซ่ึงปัจจุบันพบว่ามีราคาสูงข้ึนเร่ือยๆ และไม่เป็นมิตรต่อส่ิงแวดลอ้ม อีกทั้งกรดแลกติกท่ี

สงัเคราะห์ไดย้งัอยูใ่นรูปของไอโซเมอร์ผสม ขณะท่ีกรดแลกติกท่ีสามารถน ามาใชใ้นอาหารและ

เภสชักรรมนั้น ตอ้งเป็นกรดแลกติกชนิดแอล เน่ืองจากกรดแลกติกชนิดดี นั้นไม่สามารถเมแทบอ

ไลซไ์ดใ้นร่างกายมนุษย ์เพราะในร่างกายมนุษยน์ั้นไม่มีเอนไซม ์ดีแลกเตทดีไฮโดรจีเนส จึงเป็น

สาเหตุใหป้ริมาณกรดแลกติกในเลือดนั้นมีปริมาณสูง และเกิดสภาวะท่ีเป็นกรดสูง (Hyper-acidity) 

และนอกจากน้ีการน ากรดแลกติกไอโซเมอร์ผสมไม่เหมาะท่ีจะใชใ้นการสงัเคราะห์พอลิแลกติกแอ

ซิด เพราะพลาสติกท่ีผลิตไดน้ั้นจะมีเสถียรภาพต ่า เม่ือเปรียบเทียบการผลิตกรดแลกติกโดยการ

สงัเคราะห์ทางเคมี และกระบวนการหมกั แสดงในรูปท่ี 2.2 
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 รูปท่ี 2.2 เปรียบเทียบการผลิตกรดแลกติกจากกระบวนการสงัเคราะห์ทางเคมี (a) และ

กระบวนการหมกั (b)  

ท่ีมา : Vijayakumar และคณะ, 2008 
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 2.3.2 กระบวนการหมกั 

 2.3.2.1 กระบวนการหมกัโดยแบคทีเรีย 

 แบคทีเรียท่ีสามารถผลิตกรดแลกติก ถกูแบ่งออกเป็น 2 กลุ่ม คือ กลุ่มโฮโมเฟอร์เมนเททีฟ 

(Homofermentative) คือ จะผลิตกรดแลกติกเพียงอย่างเดียวเท่านั้น โดยแบคทีเรียในกลุ่มน้ี ไดแ้ก่ 

Lactobacillus sp. และ Lactococcus sp. เป็นต้น กลุ่มท่ี 2 คือ กลุ่มเฮเทอร์โรเฟอร์เมนเททีฟ 

(Heterofermentative) คือ นอกจากจะมีการผลิตกรดแลกติกแลว้ แบคทีเรียในกลุ่มน้ียงัสามารถผลิต

ผลิตภณัฑอ่ื์นๆ เช่น เอทานอล และคาร์บอนไดออกไซด์ (Hofvendahl และ Hahn-Hagerdal, 2000) 

แสดงดังรูปท่ี 2.3 และตารางท่ี 2.2 แสดงแบคทีเรียในกลุ่มโฮโมเฟอร์เมนเททีฟ และ เฮเทอร์โร

เฟอร์เมนเททีฟ ของแบคทีเรียแลกติก และชนิดไอโซเมอร์ของกรดแลกติกท่ีผลิตได  ้
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ตารางท่ี 2.2 แสดงแบคทีเรียแลกติกในกลุ่มโฮโมเฟอร์เมนเททีฟ และ เฮเทอร์โรเฟอร์เมนเททีฟ และ

ชนิดไอโซเมอร์ของกรดแลกติก  

Genera and species Homofermentative Heterofermentative Configuration  of lactic acid 

Lactobacillus 
   L. delbrueckii + - D(-) 

L. lactis + - D(-) 
L. bulgaricus + - D(-) 
L. casei + - L(+) 
L. plantarum + - DL 
L. curvatus + - DL 
L. brevis - + DL 

Sporolactobacillus 
   S. inulinus + - D(-) 

Streptococcus 
   S. faecalis + - L(+) 

S. cremoris + - L(+) 
S. lactis + - L(+) 

Leuconostoc 
   L. mesenteroides - + D(+) 

L. dextranicum - + D(+) 

    Pediococcus 
   P. damnosus + - DL 

Bifidobacterium 
   B. bifidum - + L(+) 

ท่ีมา : Vijayakumar และคณะ, 2008 

 แบคทีเรียในกลุ่มของโฮโมเฟอร์เมนเททีฟ จะใชก้ลูโคสเป็นแหล่งคาร์บอน และเขา้สู่วิถี 

Emden-Meyerhof pathway (EMP) โดยการเปล่ียนกลโูคสไปเป็นไพรูเวท จากนั้นจึงเปล่ียนไพรูเวท



   18 

 

เป็นกรดแลกติก โดยกลโูคส 1 โมเลกุลนั้น สามารถผลิตกรดแลกติกได ้2 โมเลกุล ในงานวิจยัของ 

Michelson และคณะ (2006) พบว่า Bacillus coagulans SIM-7 DSM 14043 และ Lactobacillus 

delbrueckii spp. Lactis DSM 20073 สามารถผลิตกรดแลกติก โดยให้อตัราการผลิตกรดแลกติกสูง

ถึง 9.9 และ 5.6 กรัมต่อลิตรต่อชัว่โมง ตามล าดบั ในการผลิตกรดแลกติกแบบไม่ต่อเน่ือง โดยใช้

สารอาหารท่ีประกอบด้วย กลูโคส 126 กรัมต่อลิตร Yeast autolysate 185.7 มิลลิลิตรต่อลิตร 

KH2PO4 0.25 กรัมต่อลิตร K2HPO4 0.024 กรัมต่อลิตร MgCl2 0.03 กรัมต่อลิตร MgSO4·7H2O 0.08 

กรัมต่อลิตร และ Microelements Solution 2.3 มิลลิลิตรต่อลิตร ซ่ึงพบว่าแบคทีเรียกลุ่มโฮโม

เฟอร์เมนเททีฟ สามารถเจริญเติบโตไดใ้นระยะเวลาอนัสั้น และผลิตกรดแลกติกไดสู้ง (Thomas 

และคณะ, 1979) โดยงานวิจยัดงักล่าวไดส้อดคลอ้งกบังานวิจยัของ Hujanen และคณะ (2001) ได้

ศึกษาการผลิตกรดแลกติก แบบไม่ต่อเน่ือง โดย Lactobacillus casei NRRL B-441 พบว่า สามารถ

ผลิตกรดแลกติกไดสู้งถึง 118.6 กรัมต่อลิตร เมื่อใชค้วามเขม้ขน้กลโูคส 160 กรัมต่อลิตร และเมื่อใช้

ความเขม้ขน้กลโูคส 100 กรัมต่อลิตร พบว่า อตัราการผลิตกรดแลกติกอยู่ท่ี 4.4 กรัมต่อลิตรชัว่โมง 

ท่ีชัว่โมงท่ี 15 ของกระบวนการผลิต  

แต่อยา่งไรก็ตามแบคทีเรียกลุ่มน้ีมีความตอ้งการวิตามิน และกรดอะมิโนหลายชนิดในการ

เจริญ อีกทั้งไม่สามารถใชแ้หล่งคาร์บอนจ าพวกแป้ง และเซลลโูลสไดเ้น่ืองจากไม่มีเอนไซมท่ี์ใชใ้น

การย่อย ส่งผลให้ตอ้งมีการเพ่ิมขั้นตอนในการย่อยแป้งดว้ยเอนไซม์ หรือ กรดก่อนน ามาใชเ้ป็น

วตัถุดิบในกระบวนการหมกั ซ่ึงจะเป็นการเพ่ิมตน้ทุนในการผลิตใหสู้งข้ึน นอกจากน้ียงัพบว่ากรด

แลกติกท่ีไดจ้ากแบคทีเรียนั้นในกลุ่มโฮโมเฟอร์เมนเททีฟนั้นจะอยู่ในรูปของไอโซเมอร์ผสม หรือ 

กรดแอล (+) และ ดี (-) แลกติก ท าให้เม่ือเสร็จส้ินกระบวนการหมกัจึงตอ้งท าการแยกไอโซเมอร์

ผสมของกรดแลกติก ออกจากกนัก่อนท่ีจะน าไปใชใ้นอุตสาหกรรมอ่ืนๆ ต่อไป 
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 รูปท่ี 2.3 เมแทบอลิซึมการผลิตกรดแลกติกแบบโฮโมเฟอร์เมนเททีฟ (เสน้ทึบ) และเฮเทอร์

โรเฟอร์เมนเททีฟ (เสน้ประ) จากแลกติกแอซิดแบคทีเรีย  

ท่ีมา : Wee และคณะ, 2006 

หมายเหตุ  P = phosphate, ADP = adenosine 5’-diphosphate, ATP = adenosine 5’-

riphosphate,  

  NAD+ = nicotinamide adenine, NADH = nicotinamide adenine dinucleotide, 

(1) = lactate dehydrogenase, (2) = alcohol dehydrogenase 
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ตารางท่ี 2.3 การผลิตกรดแลกติกของแบคทีเรียแลกติก 

Microorganism Lactic acid concentration Yield Productivity Reference 

 
(g/L) (g/g) (g/L/h) 

 Enterococcus faecalis 95.7 0.94 4.0 Wee et.al, 2004 
Lactobacillus delbrueckii NC1MB 8130 90.0 0.97 3.8 Kutzanmanidis et.al, 2002 
Latobacillus paracasei 88-106 0.91-0.95 3.31-3.67 Richter et.al, 1994 
Lactobacillus lactis 109 0.93 1.09 Hofvendahl et.al, 1997 
Enterococcus faecalis RKY1 102 0.97 4.87 Oh et.al, 2005 
L. plantarum ATCC 21028 41.0 0.97 1.0 Fu et.al, 1999 
L. casei NRRL B-441 82.0 0.91 5.6 Hujanen et.al, 1996 
L. bulgaricus NRRL B-548 38.7 0.90 3.5 Burgos-Rubio et.al, 2000 
L. helveticus ATTC 15009 65.5 0.66 2.7 Schepers et.al, 2002 
L. rhamnosus ATCC 10863 67.0 0.84 2.5 Berry et.al, 1999 
L. amylovorus ATCC 33622 93.0 0.52 2.0 Javanainen et.al, 1995 
S. thermophilus 18.0 0.50 5.9 Audet et.al, 1988 
ท่ีมา : ดดัแปลงจาก Vijayakumar และคณะ, 2008
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2.3.2.2 กระบวนการหมกัโดยรา 

ราท่ีสามารถผลิตกรดแลกติกไดน้ั้น เป็นราในจีนัส Rhizopus, Mucor และ Monilia เช่น 

Rhizopus arrhizus, R. chinensis, R. delmar, R. elegans, R. japonicas, R. oryzae และ R. stolonifer 

เป็นตน้ โดยในอุตสาหกรรมการผลิตกรดแลกติกนั้นนิยมใช ้R. oryzae การน า R. oryzae มาใชใ้น

การผลิตกรดแลกติกนั้น เน่ืองจากสามารถผลิตกรดแลกติกบริสุทธ์ิจากแป้ง น ้ าตาล รวมทั้งวตัถุดิบ

ทางการเกษตรท่ีเหลือใช ้ท่ีมีแป้งเป็นองค์ประกอบ ทั้งน้ีเน่ืองจากเช้ือราสามารถสร้างเอนไซมอ์ะ

ไมเลส ท่ีสามารถย่อยแป้งให้เป็นน ้ าตาลได้ (Wee และคณะ, 2006) ในสภาวะท่ีมีอากาศ โดย

สามารถเจริญเติบโตในอาหารเล้ียงเช้ือท่ีมีแหล่งไนโตรเจนอนินทรีย ์เช่น เกลือแอมโมเนีย หรือ ไน

เตรต และนอกจากน้ีพบว่าราสามารถท่ีจะเจริญเติบโตไดโ้ดยไม่จ  าเป็นตอ้งมีวิตามิน หรือ กรดอะมิ

โนเสริมในกระบวนการหมกัเหมือนแบคทีเรีย จึงท าให้กระบวนการหมกัดว้ย R. oryzae นั้นมี

ตน้ทุนการผลิตทั้งดา้นวตัถุดิบ และกระบวนการแยกบริสุทธ์ิ หลงักระบวนการหมกัต ่ากว่าการหมกั

ดว้ยแบคทีเรีย นอกจากน้ีกระบวนการผลิตกรดแลกติกจากราสามารถผลิตท่ีอุณหภูมิสูง และพีเอช

ต ่า จึงช่วยลดปัญหาการปนเป้ือนของจุลินทรียช์นิดอ่ืนได ้รามีการหมกักรดแลกติกแบบเฮเทอโร

เฟอร์เมนเททีฟ การหมกักรดแลกติกจากรา โดยการใชน้ ้ าตาลกลูโคสเป็นสารตั้งตน้ ในสภาวะท่ีมี

อากาศ จะมีการผลิตกรดแลกติก 1.5 โมลต่อโมลของกลโูคส เมื่อเปรียบเทียบกระบวนการหมกักรด

แลกติกโดย Lactobacillus sp. กบั R. oryzae ในตารางท่ี 2.4 

R. oryzae ถกูจดัอยูใ่น Order Mucorales, Family Mucoraceae เป็นราเสน้ใย โดยสายใยนั้น 

ไม่มีผนงักั้น มีอปัสปอร์ลกัษณะกลม ขนาดเส้นผ่านศูนยก์ลาง 4-11 ไมโครเมตร ลกัษณะกลม รูป

ไข่ (Ellis, 1997) แสดงดงัรูป 2.4 อุณหภูมิท่ีเหมาะสมกบัการเจริญเติบโตท่ี 35 องศาเซลเซียส และ

อุณหภูมิต  ่าสุดท่ีสามารถเจริญเติบโตได ้คือ 5-7 องศาเซลเซียส และอุณภูมิสูงสุดท่ีเจริญเติบไดคื้อ 

44-49 องศาเซลเซียส 
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 รูปท่ี 2.4  ลกัษณะของรา Rhizopus oryzae 

ตารางท่ี 2.4 เปรียบเทียบกระบวนการผลิตกรดแลกติกระหว่าง Lactobacillus sp. และ Rhizopus 

oryzae 

 

Lactobacillus sp. Rhizopus oryzae 

Substrates medium 
 
 

can't use starch and pentoses 
require complex growth 
nutrients 

can use starch and pentoses 
simple medium composition 
 

Growth conditions  anaerobic, pH > 4.5 aerobic, pH > 3 
Products 
 
 

usually mixtures of L(+) and 
D(-)-lactic acids 
 

pure L(+)-lactic acid, plus other 
byproducts (e.g., fumarate, 
ethanol,CO2) 

Product yield from glucose 0.85-0.95 g/g usually less than ~ 0.85 g/g 
Product concentration up to 150 g/L up to ~ 130 g/L 
Productivity can be as high as 60 g/L/h usually lower than 6 g/L/h 
Reactor operation 
 

Easy 
 

difficult due to the fermentation 
cell morphology 

ท่ีมา : Thongchul, 2005 

 งานวิจยัของ Mirdamadi และคณะ, 2002 ท าการศึกษาเปรียบเทียบการผลิตกรดแลกติ

กระหว่างแบคทีเรีย และเช้ือรา (ตารางท่ี 2.5) พบว่า สายพนัธุท่ี์สามารถผลิตกรดแลกติกไดสู้ง คือ 

Rhizopus oryzae PTCC 5263, Lactobacillus plantarum PTCC 1058 และ Lactobacillus bulgaricus 

PTCC 1332 สายพนัธุ ์Lactobacillus sp. โดยจะผลิตกรดแลกติกไอโซเมอร์ผสม ซ่ึงมีกรดแลกติกอยู่
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ประมาณ 2 เปอร์เซ็นต ์R. oryzae PTCC 5263 สามารถผลิตกรดแลกติกไดสู้งถึง 160 กรัมต่อลิตร 

YP/S เท่ากบั 84 เปอร์เซ็นต ์และอตัราการผลิตกรดแลกติก 4.10 กรัมต่อลิตรชัว่โมง เม่ือเปรียบเทียบ

กบั L. plantarum PTCC 1058 ซ่ึงสามารถผลิตกรดแลกติกได ้ 27 กรัมต่อลิตร YP/S เท่ากบั 15 

เปอร์เซ็นต ์ และอตัราการผลิตกรดแลกติก 0.56 กรัมต่อลิตรต่อชัว่โมง และ L. bulgaricus PTCC 

1332 ผลิตกรดแลกติกได ้30 กรัมต่อลิตร YP/S เท่ากบั 16.67 เปอร์เซ็นต ์และอตัราการผลิตกรดแลก

ติก 0.62 กรัมต่อลิตรต่อชัว่โมง โดยความเขม้ขน้กลโูคสเร่ิมตน้ 180 กรัมต่อลิตร ท าการหมกัแบบ

ขวดเขยา่แบบไม่ต่อเน่ือง



   24 

 

ตารางท่ี 2.5 เปรียบเทียบผลการผลิตกรดแลกติกระหว่าง Lactobacillus sp. และ R. oryzae     

Glucose R. oryzae ATCC 5263 L. bulgaricus ATCC 1332 L. plantarum ATCC 1058 

concentration Production Productivity Yield Production Productivity Yield Production Productivity Yield 

(g/L) (g/L) (g/L/h) (%) (g/L) (g/L/h) (%) (g/L) (g/L/h) (%) 

40 33 1.37 83.3 35.8 1.50 89.55 38.10 1.60 95.67 
60 49 2.00 81.0 51.8 2.20 86.34 55.90 2.33 93.24 
80 64 2.60 80.0 76.6 2.10 95.83 77.80 2.40 97.31 
100 80 3.30 80.0 89.6 2.00 89.68 89.10 2.80 89.19 
120 106 3.40 85.0 76.6 1.60 63.39 100.00 2.10 83.33 
140 116 3.80 82.0 63.6 1.33 45.46 66.60 1.40 47.57 
160 133 4.00 83.0 50.0 1.00 31.25 42.00 0.87 26.25 
180 160 4.10 84.0 30.0 0.62 16.67 27.00 0.56 15.00 
200 85 3.50 42.0 17.0 0.35 11.76 15.00 0.31 7.50 

 

ท่ีมา : Mirdamadi และคณะ, 2002 
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2.4 วถิีเมแทบอลซึิมของ Rhizopus oryzae 

จากงานวิจยัของ Wright และคณะ (1996) ไดท้ าการศึกษาแบบจ าลองวิถีเมแทบอลิซึมของ

กลโูคส และไดพ้ฒันาแบบจ าลองของ R. oryzae จากทฤษฎีควบคุมวิถีเมแทบอลิซึมภายใตส้ภาวะ

คงท่ี โดยท าการติดตาม(14C)-กลูโคสในวิถีไกลโคไลซีส และวฏัจกัรTCA ดงัรูปท่ี 2.5 พบว่า R. 

oryzae สามารถใชแ้ป้งเป็นสารตั้งตน้ไดโ้ดยตรง เน่ืองจาก R. oryzae สามารถท่ีจะสร้างเอนไซมอ์ะ

ไมเลสมาย่อยโมเลกุลของแป้งได ้โดยเอนไซมจ์ะเปล่ียนแป้งเป็นกลูโคส และเปล่ียนกลูโคสเป็น

ไพรูเวท ตามล าดบั โดยวิถี Emden-Meyerhof pathway (EMP) นอกจากน้ียงัพบว่า รายงัสามารถใช้

ไซโลสเป็นสารตั้งตน้ได ้โดยเปล่ียไซโลสเป็นไพรูเวท โดยวิถีเพนโตสฟอสเฟต (HMP) ในสภาวะ

ท่ีมีกลโูคส และปริมาณออกซิเจนท่ีละลายในอาหารเล้ียงเช้ือสูง ราสามารถเปล่ียนไพรูเวตไปเป็น

แลกเตทดว้ย NAD-dependent lactate dehydrogenase (Pritchard, 1973) โดยมี NADH เป็นตวัให้

อิเล็กตรอน ขณะเดียวกนัถา้ในภาวะท่ีมีปริมาณกลูโคสในอาหารเล้ียงเช้ือหมด หรือ เม่ือรามีการ

สร้างสปอร์เกิดข้ึน ค่าแอคติวิต้ีของแลกเตทดีไฮโดรจีเนสจะลดลง และจะเกิดการเปล่ียนแลกเตท 

กลบัมาเป็นไพรูเวทไดด้ว้ยเอนไซม ์NAD-independent lactate dehydrogenase ดงัสมการ 

 

Pyruvic acid     +     NADH          <----------------->          Lactic acid     +     NAD+ 

 

 นอกจากน้ีไพรูเวทท่ีเกิดข้ึนนั้นยงัถูกน าเขา้สู่วฏัจกัรTCA ในไมโตรคอนเดรียเพื่อสร้าง

เซลล์ และพลงังาน หรือเปล่ียนเป็นกรดฟูมาริก ในภาวะท่ีถูกจ  ากดัดว้ยอากาศ เช้ือราจะท าการ

เปล่ียนไพรูเวทไปเป็นเอทานอลดว้ยเอนไซมแ์อลกอฮอลดี์ไฮโดรจีเนส ดงันั้นการผลิตกรดแลกติ

กในกระบวนการหมกัดว้ยเช้ือรานั้น นอกจากไดก้รดแลกติกแลว้ยงัอาจไดผ้ลิตภณัฑ์อ่ืนๆ เช่น เอา

ทานอล กรดฟูมาริก และคาร์บอนไดออกไซด์ ทั้ งน้ี ข้ึนอยู่ก ับสภาวะแวดล้อมในการหมัก 

เพราะฉะนั้นการรักษาระดบัออกซิเจนท่ีละลายในระบบนั้นมีความส าคญัอย่างยิ่งต่อกระบวนการ

ผลิตกรดแลกติก (Bai และคณะ, 2003) 

NAD-dependent lactate dehydrogenase 

NAD-independent lactate dehydrogenase 



   26 

 

 

 รูปท่ี 2.5 กระบวนการเมแทบอลิซึมของกลโูคสใน R.oryzae 

ท่ีมา : Thongchul, 2005 

2.5 ปัจจยัที่ส่งผลต่อการผลติกรดแลกตกิ 

 2.5.1 สารอาหาร 

 สารอาหารเป็นส่ิงจ  าเป็นต่อการเล้ียงเช้ือจุลินทรียใ์นกระบวนการหมกั เพระถือเป็นแหล่ง

ส าคญัท่ีส่งเสริมใหจุ้ลินทรียไ์ดม้ีการเจริญเติบโต และสร้างผลิตภณัฑ์ สารอาหารท่ีเหมาะสมท่ีสุด

ในกระบวนการหมกัแต่ละชนิดมีความแตกต่างกนัไปข้ึนลกัษณะเฉพาะของกระบวนการหมกั แต่

โดยทัว่ไปสารอาหารส าคญัมีส่วนประกอบดงัน้ี แหล่งคาร์บอน แหล่งไนโตรเจน และเกลืออนิน 

ทรีย ์เป็นตน้ เพื่อใชใ้นการเจริญเติบโต และสร้างผลิตภณัฑ์ โดยความเขม้ขน้ของสารอาหารนั้น 

ข้ึนกบัเช้ือจุลินทรีย ์และกระบวนการท่ีใชใ้นการหมกั 

  

  2.5.1.1 แหล่งคาร์บอน 
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  คาร์บอน จดัเป็นธาตุท่ีมีความส าคญัในการสงัเคราะห์เซลล ์และสร้างพลงังาน ซ่ึง

โดยทัว่ไปจุลินทรียท่ี์เจริญในสภาวะไม่มีอากาศ จะใชแ้หล่งคาร์บอน ประมาณ 10 เปอร์เซ็นต์ ใน

การสงัเคราะห์เซลล ์ส่วนจุลินทรียท่ี์เจริญในสภาวะท่ีมีอากาศ จะใชแ้หล่งคาร์บอนประมาณ 50-55 

เปอร์เซ็นต ์ในการสงัเคราะห์เซลล ์(สมใจ ศิริโภค, 2537)   

กลูโคส (Glucose) หรือ D-glucose, Dextrose เป็นน ้ าตาลโมเลกุลเด่ียว ท่ีมีสูตร

ทัว่ไปทางเคมี C6H12O6 เน่ืองจากกลโูคสเป็นน ้ าตาลโมเลกุลเด่ียว ดงันั้นจุลินทรียจึ์งสามารถท่ีจะใช้

เป็นแหล่งคาร์บอนไดโ้ดยตรง โดยไม่ตอ้งผ่านกระบวนการย่อยก่อนเขา้สู่กระบวนการหมกั โดย

กลูโคสจะถูกเปล่ียนเป็นไพรูเวทด้วยวิถี Emden-Meyerhof pathway (EMP) จากนั้นจึงถูก

เปล่ียนเป็นกรดแลกติก และ ผลิตภณัฑอ่ื์นๆ เช่น เอทานอล ฟมูาริก เป็นตน้ ดงัแผนภาพท่ี 2.6 

 

รูปท่ี 2.6 แสดงกระบวนการทางเมทาบอลิซึมของกลโูคสใน R. oryzae 

 ท่ีมา : Longacre et.al, 1996 

Bulut และคณะ (2004) ไดท้  าการศึกษาผลของความเขม้ขน้ของกลโูคสท่ีเหมาะสม
ต่อการผลิตกรดแลกติกโดย R. oryzae โดยไดท้ าการศึกษาความเขม้ขน้กลูโคสตั้งแต่ 25-250 กรัม
ต่อลิตร จากการศึกษาพบว่าความเขม้ขน้กรดแลกติกมีการผลิตเพ่ิมข้ึนเม่ือความเข้มขน้กลูโคส
เพ่ิมข้ึนจนกระทัง่ท่ีความเขม้ขน้กลโูคส 150 กรัมต่อลิตร ในทางตรงกนัขา้มพบว่าความเขม้ขน้กรด
แลกติกลดลง เมื่อความเขม้ขน้กลโูคสมากกว่า 150 กรัมต่อลิตร เน่ืองจากในสภาวะท่ีความเขม้ขน้
กลูโคสภายในระบบสูงนั้น จะมีผลในการยบัย ั้งการสร้างกรดแลกติก โดยสภาวะความเขม้ข้น
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กลโูคสท่ีเหมาะสมท่ีสามารถผลิตกรดแลกติกไดสู้งสุดนั้นคือ ท่ีความเขม้ขน้กลูโคส 150 กรัมต่อ
ลิตร ซ่ึงสามารถผลิตกรดแลกติกได ้60 กรัมต่อลิตร  

 
Yang และคณะ (1995) เปรียบเทียบการใชก้ลโูคส และไซโลส เป็นแหล่งคาร์บอน

ในการผลิตกรดแลกติกจาก R. oryzae ซ่ึงจากผลการทดลองพบว่าไซโลสสามารถท่ีจะใชเ้ป็นแหล่ง
คาร์บอนในการผลิตกรดแลกติกได ้แต่อย่างไรก็ตามอตัราการผลิตกรดแลกติกท่ีเกิดข้ึนยงัชา้กว่า
การใชก้ลูโคสเป็นแหล่งคาร์บอน โดยพบว่าเมื่อใช้กลูโคสเป็นแหล่งคาร์บอนค่า YP/S เท่ากบั 78 
เปอร์เซ็นต ์ขณะท่ีเมื่อใชไ้ซโลสเป็นแหล่งคาร์บอนค่า YP/S เท่ากบั 70 เปอร์เซ็นต ์

 
Zhang และคณะ (2007) ไดร้ายงานว่า การผลิตกรดแลกติกโดย R. oryzae สามารถ

ใชแ้หล่งคาร์บอนจากวตัถุดิบทางการเกษตรได ้เช่น มนัฝร่ัง กากมนัสมัปะหลงั ซงัขา้วโพด เป็นตน้ 
ซ่ึงการใชว้ตัถุทางการเกษตรท่ีเหลือใชจ้ะช่วยประหยดัตน้ทุนการผลิต อีกทั้งยงัช่วยลดปริมาณขยะ
ทางการเกษตรลงอีกดว้ย  

 
Bulet และคณะ (2004) ไดท้ าการเปรียบเทียบแหล่งคาร์บอนจากวตัถุดิบทาง

การเกษตร 3 แหล่ง ในการผลิตกรดแลกติกโดย R. oryzae ไดแ้ก่ กากน ้ าตาลจากหวับีท แครอบพอด 
และร าขา้วสาลี โดยผลการทดลองพบว่า กากน ้ าตาลจากหัวบีท สามารถผลิตกรดแลกติกไดสู้งสุด 
37 กรัมต่อลิตร และเม่ือน ามาผา่นการพาสเจอร์ไรเซชัน่ สามารถผลิตไดสู้งข้ึนเป็น 40 กรัมต่อลิตร 
นอกจากน้ียงัพบว่าเม่ือท าการเติมแหล่งไนโตรเจน คือ สารสกัดจากยีสต์ลงไป จะท าให้เพ่ิม
ความสามารถในการผลิตกรดแลกติก ให้สามารถผลิตไดสู้งสุดถึง 49 กรัมต่อลิตร เมื่อใชแ้ครอบ
พอด ซ่ึงเป็นพืชทอ้งถ่ินหลงัท าการสกดั พบว่าสามารถผลิตกรดแลกติกไดสู้งสุด 58 กรัมต่อลิตร 
ขณะท่ีเมื่อใชร้ าขา้วสาลีเป็นแหล่งคาร์บอน สามารถผลิตกรดแลกติกสูงสุดไดเ้พียงแค่ 6 กรัมต่อลิตร 
เท่านั้น  

 
Oda และคณะ (2002) จากการศึกษาพบว่า R. oryzae จ านวน 38 สายพนัธุ ์สามารถ

ท่ีจะเจริญไดเ้มื่อใชก้ากมนัสมัปะหลงัเป็นแหล่งคาร์บอน แต่อยา่งไรก็ตามยงัมีการผลิตกรดฟูมาริก 
และเอทานอลออกมาร่วมดว้ย โดยพบว่าสามารถผลิตกรดแลกติกไดสู้งสุด (10 มิลลิกรัมต่อกรัม 
fresh matter) ในการหมกักากมนัสมัปะหลงั ระยะเวลา 6 วนั จากเช้ือ R. oryzae IFO 4707 ซ่ึงพบว่า
สายพนัธุ ์IFO 4707 สามารถท่ีจะลดความแข็งแรง และพีเอชของกากมนัสมัปะหลงัไดอ้ย่างรวดเร็ว
ภายใน 1 วนั และค่อยๆเร่ิมมีการผลิตกรดแลกติกเกิดข้ึน 
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2.5.1.2 แหล่งไนโตรเจน 

แหล่งไนโตรเจน เป็นแหล่งอาหารท่ีจ  าเป็นในการสังเคราะห์องค์ประกอบของ
เซลลท่ี์มีไนโตรเจนเป็นองคป์ระกอบ เซลลจุ์ลินทรียม์ีไนโตรเจนเป็นส่วนประกอบประมาณ 8-10 
เปอร์เซ็นต ์ของน ้ าหนกัแหง้ โดยจุลินทรียแ์ต่ละชนิดจะมีความตอ้งการไนโตรเจนแตกต่างกนัไป 
แหล่งไนโตรเจนท่ีจ  าเป็นในการสงัเคราะห์กรดอะมิโน ไดแ้ก่ คาร์โบไฮเดรตบางชนิด เพียวรีน ไพริ
มิดีนและโคแฟคเตอร์ของเอนไซมบ์างชนิด ท่ีจ  าเป็นต่อการเจริญของเช้ือรา แหล่งไนโตรเจน
อินทรีย ์อาจใชใ้นรูปกรดอะมิโน โปรตีน หรือยเูรีย โดยทัว่ไปพบว่าจุลินทรียส์ามารถท่ีจะเจริญใน
อาหารท่ีมีไนโตรเจนอินทรียไ์ดเ้ร็วกว่าอาหารท่ีมีไนโตรเจนอนินทรีย ์นอกจากน้ียงัมีการน าเอา
วตัถุดิบทางเกษตรท่ีนิยมน ามาใชเ้ป็นแหล่งไนโตรเจนในอุตสาหกรรมการหมกั เช่น น ้ าแช่ขา้วโพด 
ถัว่เหลือง เป็นตน้ 

 
Yang และคณะ (1995) รายงานว่า R. oryzae สามารถท่ีจะผลิตกรดแลกติกไดใ้น

อาหารเล้ียงเช้ือท่ีปราศจากแหล่งไนโตรเจนได ้แต่อยา่งไรก็ตามพบว่าอตัราการผลิตกรดแลกติกจะ 
ลดลง ขณะท่ีอาหารเล้ียงเช้ือท่ีมีส่วนประกอบของยเูรีย ยเูรียจะมีผลต่ออตัราการผลิตกรดแลกติกเชิง
ปริมาตร โดยจะเพ่ิมทั้งความหนาแน่นของเซลล ์และอตัราการผลิตกรดแลกติกจ าเพาะ นอกจากน้ี
ไดท้ าการศึกษาเปรียบเทียบความเขม้ขน้ของยเูรียต่อการผลิตกรดแลกติก โดยไดท้ าการศึกษาความ
เขม้ขน้ท่ี 0, 1 และ 2 กรัมต่อลิตร พบว่าเม่ือใชค้วามเขม้ขน้ยเูรียเร่ิมตน้ 1 กรัมต่อลิตรนั้น สามารถ
ใหค่้าอตัราการผลิตกรดแลกติกเชิงปริมาตรสูงสุดท่ี 3.5 กรัมต่อลิตรต่อชัว่โมง ซ่ึงมากกว่าอาหาร
เล้ียงเช้ือท่ีปราศจากยเูรีย สามารถให้ค่าอตัราการผลิตกรดแลกติกเชิงปริมาตรเพียงแค่ 1.2 กรัมต่อ
ลิตรต่อชัว่โมงเท่านั้น แต่อยา่งไรก็ตามพบว่าเม่ือพิจารณาความหนาแน่นของเซลล ์ท่ีความเขม้ขน้ยู
เรีย 1 กรัมต่อลิตร มีความหนาแน่นของเซลล ์2-2.9 กรัมต่อลิตร ขณะท่ีความเขม้ขน้ยเูรีย 2 กรัมต่อ
ลิตร มีความหนาแน่นเซลล ์3.3 กรัมต่อลิตร และเมื่อพิจารณาค่าอตัราการผลิตกรดแลกติกจ าเพาะ
พบว่าท่ีความเขม้ขน้ยเูรีย 1 กรัมต่อลิตร (1.2 กรัมต่อชัว่โมงต่อกรัม ของน ้ าหนักเซลล)์ ให้ค่าสูงสุด 
รองลงมาคือ 2 (1.07 กรัมต่อชัว่โมงต่อกรัม ของน ้ าหนักเซลล)์ และ 0 กรัมต่อลิตร (0.62 กรัมต่อ
ชัว่โมงต่อกรัม ของน ้ าหนกัเซลล)์ ตามล าดบั  

 
Yu และคณะ (2007) ศึกษาผลของแอมโมเนียมซัลเฟตในอาหารเล้ียงเช้ือต่อ

สัณฐานวิทยาของ R. oryzae ในกระบวนการหมกัท่ีอาหารเล้ียงเช้ือปราศจากแอมโมเนียม-
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ไนโตรเจน สณัฐานวิทยาของเช้ือราจะอยู่ในรูปแบบ clump ขณะท่ีในอาหารเล้ียงเช้ือท่ีท าการเติม
แอมโมเนียม-ไนโตรเจน พบว่าสัณฐานวิทยาของเช้ือราจะอยู่ในรูปแบบ cotton-like floc โดยการ
เติมแอมโมเนียม-ไนโตรเจนลงไปในอาหารเล้ียงเช้ือนั้นจะช่วยป้องกนัการรวมกลุ่มกนัของเส้นใย 
เน่ืองจากผนงัเซลลข์องราประกอบดว้ยไคโตซานในปริมาณสูง ดงันั้นสารอาหารท่ีมีไนโตรเจนเป็น
องค์ประกอบจะช่วยส่งเสริมการสังเคราะห์ไคโตซาน ท าให้เส้นใยมีการแผ่ขยายยืดยาว และ
แข็งแรง ขณะท่ีในสภาวะท่ีคลาดแคลนไนโตรเจนจะชะลอการสังเคราะห์ไคโตซาน ส่งผลท าให้
เสน้ใยเกิดการเปล่ียนแปลงเกิดสณัฐานวิทยาในรูปแบบ clump และท าใหก้ารผลิตกรดแลกติกอยู่ใน
ปริมาณต ่า (Borgia และคณะ, 1996; Pochanovanich และ Suntornsuk, 2002; Yu และคณะ, 2007)  

 
2.5.1.3 เกลอือนินทรีย์ 

  เกลืออนินทรียถ์ูกน ามาใช้เป็นแหล่งพลงังานในการผลิตกรดแลกติก โดยส่วน

ใหญท่ีใช ้ไดแ้ก่ KH2PO4  MgSO4 ZnSO4 และ Fe2(SO4)3 เป็นตน้ ซ่ึงโดยทัว่ไปมกัจะใช ้KH2PO4 ท่ี

ความเข้มข้น 0.15-0.6 กรัมต่อลิตร MgSO4·7H2O ท่ีความเข้มข้น 0.15-0.75 กรัมต่อลิตร 

ZnSO4·7H2O ท่ีความเขม้ขน้ 0.04-0.09 กรัมต่อลิตร และ Fe2(SO4)3 ถูกใชใ้นปริมาณต ่าเพียง 0.01 

กรัมต่อลิตร ก็สามารถท่ีจะผลิตกรดแลกติกโดย Rhizopus spp. (Martak และคณะ , 2003; 

Woiciechowski และคณะ, 1999) จากงานวิจยัของ Zhou และคณะ (1999) พบว่าไม่จ  าเป็นตอ้งเติม 

Fe2+ ในการผลิตกรดแลกติกโดยใช ้R. oryzae เม่ือใชก้ลูโคสเป็นแหล่งคาร์บอนและเม่ือเพ่ิมความ

เขม้ขน้ของ KH2PO4 โดยเร่ิมตน้จาก 0.2 เป็น 1.6 กรัมต่อลิตร ไม่มีผลต่อผลผลิตกรดแลกติกและ

น ้ าหนักเซลล ์Wang และคณะ (2005) รายงานว่า การเพ่ิมความเขม้ขน้ของ KH2PO4 จาก 0.1 เป็น 

0.6 กรัมต่อลิตร มีผลท าใหก้รดแลกติกลดลงจาก 85 เป็น 71 กรัมต่อลิตร และปริมาณกรดฟมูาริกลด

ลงจาก 1.36 เป็น 0.81 กรัมต่อลิตร ดงันั้นจึงกล่าวไดว้่าปริมาณของ KH2PO4 มีผลต่อการผลิตกรด

แลกติก นอกจากน้ียงัพบว่า R. oryzae ยงัต้องการฟอลเฟตในช่วงของการเจริญ  Yu และคณะ 

(2007) รายงานว่าระดับฟอสเฟตใน minimal medium ถูกใช้ในการผลิตกรดแลกติก และ

ขณะเดียวกนัก็เป็นส่วนส าคญัในการเจริญเติบโตของเซลล ์จากการศึกษาผลของฟอสเฟตต่อการ

ผลิตกรดแลกติกโดย R. oryzae โดยไดท้ าการเปรียบเทียบความเขม้ขน้ของ KH2PO4 ท่ี 0.2, 0.3 หรือ 

0.4 กรัมต่อลิตร ท่ีพีเอชประมาณ 4.5 ในเคร่ืองปฏิกรณ์ชีวภาพ พบว่าอตัราการผลิตกรดแลกติกท่ีได้
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เท่ากบั 2.12, 2.73 และ 2.73 กรัมต่อชัว่โมง ตามล าดบั เพราะฉะนั้นท่ีความเขม้ขน้ 0.3 กรัมต่อลิตร 

ของ KH2PO4 เป็นปริมาณท่ีเหมาะสมเพียงพอส าหรับการผลิตกรดแลกติก 

 2.5.2 สัณฐานวทิยา 

 ในกระบวนการหมกัในอาหารเหลวลกัษณะทางสัณฐานของราเส้นใยจะถูกก าหนดโดย

สภาวะแวดลอ้มในการหมกั เช่น อาหารเล้ียงเช้ือท่ีใช ้ อตัราการกวน อตัราการใหอ้ากาศ การถ่ายเท

ออกซิเจนภายในระบบ ส่ิงเหล่าน้ีลว้นเป็นตวัแปรในการเปล่ียนแปลงรูปแบบทางสัณฐานของเช้ือ

รา และนอกจากน้ียงัส่งผลต่อกระบวนการทางเมแทบอลิซึม และการสร้างผลิตภัณฑ์อีกด้วย 

โครงสร้างของราเสน้ใยโดยทัว่ไปจะประกอบดว้ย Hyphae (เอกพจน์ : Hypha) ซ่ึงจะมีลกัษณะเป็น

เสน้ใย โดยจะมีการเจริญมาจาก Reproductive Spores และเมื่อเสน้ใยหลายสายมาสานต่อเน่ืองกนัมี

ลกัษณะเป็นร่างแห เรียกว่า Mycelium  

 ลกัษณะทางสัณฐานทัว่ไปในSubmerged Cultures แบ่งเป็น 2 กลุ่ม คือ Disperse mycelia 

และ Pellets โดยลกัษณะทางสัณฐานแบบ Disperse mycelia ยงัถูกแบ่งออกเป็น Freely disperse 

และ Mycelial clumps ซ่ึงการเจริญแบบ Freely disperse นั้นประกอบไปด้วยเส้นใย (Hyphal) 

มากกว่า 3 สาย มาเรียงซอ้นทบักนั ซ่ึงลกัษณะการเรียงแบบน้ีจะถกูนบัเป็น 1 loop และถา้เส้นใยมา

เรียงซอ้นทบักนัมากกว่า 3 loop นั้นจะถกูเรียกลกัษณะทางสณัฐานน้ีว่า Clumps หรือ การเจริญแบบ

กลุ่มกอ้น โดยตารางท่ี 2.6 แสดงลกัษณะสณัฐานแบบต่างๆ ของ R. oryzae ท่ีส่งผลต่อการผลิตกรด

แลกติก  

 ลกัษณะการเจริญแบบ Pellets นั้น แบ่งไดเ้ป็น 

o The outer zone หรือ Hairy zone ซ่ึงเป็นส่วนท่ีอยู่บริเวณรอบนอกของ Pellets โดยมี

ลกัษณะคลา้ยขน ซ่ึงขนเหล่าน้ีท าหน้าท่ีในการดูดซึมสารอาหาร แร่ธาตุ และอากาศเพ่ือใชใ้นการ

เจริญของเซลลแ์ละผลิตกรดแลกติก 

o Penetrated zone เป็นโซนท่ีอยูถ่ดัเขา้มาจากชั้น The outer zone ของ Pellet โดยในโซน

น้ีสารอาหาร แร่ธาตุ และอากาศ สามารถถูกซึมผ่านเข้าสู่เซลล์ได้ ท าให้เซลล์ในบริเวณน้ีเกิด
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กิจกรรมทางเมแทบอลิซึม ซ่ึงขนาดของโซนน้ีข้ึนกบัความหนาแน่นของ Pellets อตัราการเจริญ 

และความเขม้ขน้ของอากาศท่ีละลายในอาหาร 

o Starvation zone เป็นโซนท่ีอยู่บริเวณดา้นในสุดของ Pellets แต่อย่างไรก็ตามพบว่า

สารอาหาร แร่ธาตุ และอากาศ ไม่สามารถท่ีจะซึมผ่านเข้าถึงเซลลใ์นบริเวณน้ีได ้ท าให้เซลลถ์ูก

ก  าจดัการถ่ายเทของอาหาร และอากาศ ส่งผลท าให้เซลลอ์ยู่ในสภาวะท่ีไม่เหมาะสม ดงันั้นจะเป็น

การกระตุน้ใหเ้ซลลส์ร้างผลิตภณัฑอ่ื์น เช่น เอทานอล และเกิด Autulysis (Cui และคณะ, 1998) 

 

รูปท่ี 2.7 ลกัษณะทางสณัฐานของเช้ือรา 

ท่ีมา : ดดัแปลงจาก Thongchul, 2005
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ตารางท่ี 2.6 ลกัษณะสณัฐานของ R. oryzae ท่ีมีต่อการผลิตกรดแลกติก   

Morphology Process Cultivation System 

Lactic acid  

Reference Concentration Productivity Yield 

      (g/L) (g/L/h) (%)   

Cotton flocs Batch STR 103.6 1.7 86 Kosakai และคณะ (1997) 

Cotton flocs Batch ALR 104.6 1.8 87 Park และคณะ (1998) 

Cotton flocs Batch STR 109 2.73 87 Yu และคณะ (2007) 

Cotton flocs Repeated batch STR 113 4.03 90 Yu และคณะ (2007) 

Small pellets Batch BCR 83 2.58 88 Zhou และคณะ (1999) 

Small pellets Batch STR 60 1 66 Liu และคณะ (2006) 

Small pellets Repeated batch STR 92 0.7 60 Liu และคณะ (2006) 

Small pellets Repeated batch STR 74.92 2.9-6.2 74.2 Bai และคณะ (2003) 

Small pellets Repeated batch STR 60 - 62-74 Yang และคณะ (1995) 

Coalesced loose small pellets Batch STR 85.7  - 86 Zhang และคณะ (2007) 

ท่ีมา : ดดัแปลงจาก Zhang และคณะ (2007) 

หมายเหตุ  ALR   :   Air-lift Reactor BCR   :   Bubble Column Reactor  STR   :   Stirred Tank Reactor 
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 Bai และคณะ (2003) ไดท้ าการศึกษาเก่ียวกบัปัจจยัท่ีมีผลต่อลกัษณะทางสัณฐาน และการ

ผลิตกรดแลกติกจาก R. oryzae R1021 จากการศึกษาพบว่าปัจจยัท่ีส่งผลต่อการเกิดสัณฐานแบบ 

pellet คือ การเติม CaCO3 ปริมาณความเขม้ขน้สปอร์เร่ิมตน้ โดยเม่ือท าการเติม CaCO3 ในชัว่โมงท่ี 

8 หลงัจากท าการเติมเช้ือลงในเคร่ืองปฏิกรณ์ชีวภาพ โดยลกัษณะทางสณัฐานของราจะอยูใ่นรูปของ 

pellet ท่ีมีขนาดเสน้ผา่นศนูยก์ลาง 1.0-2.0 มิลลิเมตร ความเขม้ขน้กรดแลกติกท่ีสามารถผลิตไดใ้น

ระยะสร้างผลิตภัณฑ์อยู่ท่ี 72.62 กรัมต่อลิตร ขณะท่ีเมื่อศึกษาความสัมพนัธ์ของปริมาณความ

เขม้ขน้สปอร์ท่ีส่งผลท าใหเ้กิดลกัษณะทางสณัฐานของรา พบว่าท่ีความเขม้ขน้สปอร์ 1x106 สปอร์

ต่อมิลลิลิตร ส่งผลท าให้เกิดลกัษณะทางสัณฐานแบบ  pellet ขณะท่ีปริมาณความเข้มขน้สปอร์ 

1x107 สปอร์ต่อมิลลิลิตรนั้น ส่งผลให้เกิดลกัษณะทางสัณฐานแบบ clump โดยความเขม้ขน้ของ

กรดแลกติก อยูท่ี่ 63.25 และ 51.06 กรัมต่อลิตร ตามล าดบั นอกจากน้ียงัพบว่าอตัราเร็วในการกวน

และอตัราการให้อากาศส่งผลต่อลักษณะทางสัณฐานของรา โดยเม่ือเพ่ิมระดบัอตัราการกวนจะ

ส่งผลท าใหจ้  านวนpellet ต่อปริมาตรเพ่ิมข้ึนข้ึน แต่ในทางตรงกนัขา้มพบว่าขนาดของpellet ลดลง 

ในขณะท่ีเม่ือท าการเพ่ิมอตัราการให้อากาศพบว่า ขนาดของpelletเพ่ิมข้ึน แต่จ  านวน pellet ต่อ

ปริมาตรลดลง     

  Yu และคณะ (2007) รายงานว่า ในSubmerged cultures ลกัษณะทางสณัฐานของ R. oryzae 

สามารถท่ีจะเจริญไดห้ลายรูปแบบ เช่น clump, pellet และ floc ทั้งน้ีข้ึนกบัความหลายหลายของ

ปัจจยั เช่น ปริมาณความเขม้ขน้สปอร์เร่ิมตน้ ระยะเวลาและปริมาณการเติม CaCO3 ในการเล้ียง

แบบเขย่า และ การเติมแร่ธาตุอาหารและ โพลีเอทิวลีนออกไซด์ (Bai และคณะ, 2003;  Kosakai 

และคณะ, 1997;  Liu และคณะ, 2006; Park และคณะ, 1998; Yin และคณะ, 1998) ซ่ึงลกัษณะทาง

สณัฐานของรานั้นส่งผลต่อประสิทธิภาพการถ่ายเทมวล (mass transfer efficiency) อตัราการถ่ายเท

มวลนั้นมีความสมัพนัธก์บัลกัษณะทางสณัฐานของราโดยเรียงล าดบัจากอตัราการถ่ายเทมวลสูงสุด

ไปต ่าสุดได ้ดงัน้ี ลกัษณะทางสัณฐานแบบ floc, pellet และ clump ตามล าดบั จากการศึกษาพบว่า 

ปริมาณไนโตรเจนมีผลต่อลกัษณะทางสัณฐานของรา ซ่ึงการเติมแหล่งไนโตรเจนลงไปจะส่งผล

ไม่ใหม้ีการรวมกลุ่มกนัของเซลลก่์อใหเ้กิดลกัษณะทางสณัฐานแบบ floc ซ่ึงในการผลิตแบบ batch 

พบว่าความเขม้ขน้กรดแลกติกสุดทา้ย 109 กรัมต่อลิตร YP/S 0.87 และอตัราการผลิตกรดแลกติก 
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2.73 กรัมต่อลิตรต่อชัว่โมง ขณะท่ีการผลิตแบบfed-batch พบว่าความเขม้ขน้กรดแลกติกสุดทา้ย 

113 กรัมต่อลิตร YP/S 0.90 และอตัราการผลิตกรดแลกติก 4.03 กรัมต่อลิตรต่อชัว่โมง 

 2.5.3 การตรึงเซลล์ 

 กระบวนการหมกักรดแลกติกแบบแขวนลอยโดย R. oryzae นั้น หลายงานวิจยัรายงานว่า 
เน่ืองดว้ยลกัษณะทางสณัฐานของรานั้นยากต่อการควบคุม และบ่อยคร้ังท่ีก่อให้เกิดปัญหาในการ
เล้ียงแบบ Submerged fermentation (Thongchul และ Yang, 2004)โดยปัญหาท่ีเกิดจากลกัษณะทาง
สัณฐานของราเส้นใยท่ีพบคือ ส่งผลต่อการถ่ายเทมวล การเจริญเติบโต และการสร้างผลิตภณัฑ ์
เป็นตน้ เน่ืองจากเม่ือเซลลมี์การเจริญเติบโตเสน้ใยจะมีการกระจายตวัทัว่เคร่ืองปฏิกรณ์ชีวภาพ ซ่ึง
เป็นการเพ่ิมความหนืดให้แก่อาหารเล้ียงเช้ือ เม่ือความหนืดเพ่ิมสูงข้ึนจะส่งผลต่อการถ่ายเท
ออกซิเจนภายในระบบ นอกจากน้ียงัส่งผลท าให้การควบคุมหรือการด าเนินการเคร่ืองปฏิกรณ์
ชีวภาพยากข้ึน ไม่ว่าจะเป็นในกรณีของการกวน หรือการให้อากาศ ซ่ึงเม่ือเส้นใยไปเจริญเติบโต 
หรือพนัเก่ียวกบัใบพดั จะมีผลท าใหม้อเตอร์ท างานหนกัข้ึนซ่ึงอาจก่อใหเ้กิดความเสียหายต่อเคร่ือง 
และเซลลจ์ะเสียหายเมื่อไดรั้บแรงเฉือนจากใบพดั โดยจะส่งผลต่อกระบวนทางเมแทบอลิซึม และ
การสร้างผลิตภัณฑ์ ดังนั้นเพ่ือแก้ไขปัญหาในเร่ืองของการเปล่ียนแปลงทางด้านลกัษณะทาง
สณัฐานของรา ดงันั้นจึงมีหลายหลายงานวิจยัท่ีให้ความสนใจและท าการศึกษาและพฒันาเทคนิค
การตรึงเซลลใ์ห้มีประสิทธิภาพสูงสุดในการผลิตกรดแลกติก (Dong และคณะ, 1996;; Tay และ 
Yang, 2002; Wang และคณะ, 2010 นอกจากน้ียงัพบว่าการตรึงเซลลย์งัเป็นการช่วยเพ่ิมประสิทธิภาพ
ในการผลิตกรดแลกติก และนอกจากน้ียงัท าใหง่้ายเก็บเก่ียวผลผลิตภายในเคร่ืองปฏิกรณ์ชีวภาพอีก
ดว้ย ดงัตารางท่ี 
  

Hang และคณะ (1989) เปรียบเทียบการผลิตกรดแลกติกแบบเซลลแ์ขวนลอย และการตรึง
เซลลด์ว้ยวิธี Entrapment ดว้ย แคลเซียม-แอลจิเนต (Ca-alginate) โดยกระบวนการ Repeted-batch 
พบว่าอตัราการผลิตกรดแลกติกแบบเซลลแ์ขวนลอยนั้นใหอ้ตัราการผลิตท่ีสูงกว่าแบบตรึงเซลลใ์น
รอบแรกของการหมกั ขณะท่ีในรอบท่ี 2-9 พบว่าเซลลข์าดเสถียรภาพ และประสิทธิภาพการผลิต
ลดลง ในทางตรงกนัขา้มการตรึงเซลลด์ว้ยแคลเซียม-แอลจิเนตนั้นสามารถรักษาเสถียรภาพในการ
ผลิตไดต้ลอดระยะเวลาการผลิตเป็นระยะเวลาทั้งหมด 18 วนั 9 รอบ โดยความเขม้ขน้กรดแลกติกท่ี
ผลิตไดสู้งสุดมากว่า 62 กรัมต่อลิตร YP/S สูงกว่า 72 เปอร์เซ็นต ์
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Dong และคณะ (1996) รายงานว่าวิธีการ Entrapment โดยการใชซ้อฟเจล เช่น แคลเซียม-
อะจิเนต (Ca-Alginate) นั้น เน้ือเจลจะเป็นตวัจ  ากดัการส่งผ่านของออกซิเจน ซ่ึงจะตา้นทานการ
แพร่กระจายของเจลอาจส่งผลต่ออตัราการหมกั และการผลิตกรดแลกติก โดย Dong และคณะ ได้
ท าการศึกษาการตรึงเซลลด์ว้ยวิธี Attachment โดยการใชโ้ฟมโพลียรีูเทน (Polyeurethane foam) ท่ีมี
ขนาดเป็นทรงลกูบากศ ์6 มิลลิเมตร ในการตรึงเซลล ์R.oryzae โดยขนาดรูของโพรียรีูเทนมีขนาด
ใหญ่กว่า 100 ไมครอน ดงันั้นจะเป็นการช่วยลดความตา้นทานในการแพร่กระจายบริเวณพ้ืนผิว 
โดยสปอร์จะเขา้ไปจบักบัเมทริกซ ์หลงัจากนั้นจะเจริญไปเป็นเส้นใยและจะถูกตรึงไวก้บัเมทริกซ ์
พบว่าค่าความจุ 450 กรัมของน ้ าหนกัเซลลต่์อลกูบาศก ์ และอตัราการผลิตกรดแลกติกเพ่ิมข้ึน 3 เท่า
โดยเซลลท่ี์ถกูตรึง มากไปกว่านั้นเซลลท่ี์ถูกตรึงสามารถน ามาใชไ้ดอ้ย่างต่อเน่ืองในกระบวนการ
หมกัแบบ Repeated-batch มากกว่า 10 คร้ัง     
  
 Ganguly และคณะ (2002) รายงานว่า การตรึงเซลลด์ว้ย แคลเซียม-อะจิเนต (Ca-Alginate) 
เป็นวิธีท่ีได้รับความนิยมกันอย่างแพร่หลายในการผลิตกรดแลกติก แต่อย่างไรก็ตามพบว่ามี
ขอ้จ  ากดัเร่ืองการตา้นทานการแพร่กระจายของออกซิเจนกบัเมทริกซ์ นอกจากน้ีการเตรียมเม็ดเจล 
ค่อนขา้งจะยุ่งยาก และส้ินเปลือง ในการน าไปใชใ้นอุตสาหกรรมอีกดว้ย Ganguly และคณะ ได้
ศึกษาและพฒันาการตรึงเซลล ์R. oryzae RBU 2-10 ดว้ยใยบวบ (Luffa cylindrica) ท่ีผ่านการปรับ
สภาพแลว้ โดยใชค้วามเขม้ขน้สปอร์เร่ิมตน้ 3x106 สปอร์ต่อมิลลิลิตร โดยสามารถผลิตกรดแลกติก
ได้ความเข้มข้น 80.75 กรัมต่อลิตร หลงัจาก 48 ชั่วโมงของการหมัก และในการหมกัแบบ 
Repeated-batch พบว่าอตัราการผลิตกรดแลกติก อยูใ่นช่วง 1.66-1.84 กรัมต่อลิตรชัว่โมง  
 
 Thongchul และ Yang (2004) ไดท้ าการเปรียบเทียบการหมกัในเคร่ืองปฏิกรณ์ชีวภาพชนิด

ถงักวนกบั ชนิด Rotating Fibrous Bed (RFBB) พบว่าเคร่ืองปฏิกรณ์ชีวภาพชนิด Rotating Fibrous 

Bed สามารถควบคุมลกัษณะทางสณัฐานของราไดดี้ และสามารถท่ีจะเพ่ิมประสิทธิภาพการถ่ายเท

ออกซิเจนภายในระบบ และการผลิตกรดแลกติก โดยสามารถท่ีจะผลิตกรดแลกติกไดสู้งสุด 137 

กรัมต่อลิตร YP/S 0.83 กรัมต่อกรัม และอตัราการผลิตกรดแลกติกอยูท่ี่ 2.1 กรัมต่อลิตรต่อชัว่โมง ใน

กระบวนการผลิตกรดแลกติกแบบ repeated batch 
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ตารางท่ี 2.7 การผลิตกรดแลกติกโดย R. oryzae ท่ีถกูตรึง 

  

Lactic acid 
  Immobilization support Operation mode and period Concentration Productivity Yield Reference 

  
g/L g/L/h % 

       Cotton cloth in a rotating bed Repeated batches and fed-batches 126 2.5 ~90 Tay และ Yang (2002) 
Rotating disc 5 repeated batches in 8 days 60 1.67 ~75 Zhang และคณะ (2004) 
Loofa spong 10 repeated batches in 20 days 65.8 1.36 63.6 Ganguly และคณะ (2007) 

 

Repeated fed-batches for more 
than 400 hr. 

120 
 

1.6 
 

76 
 

Roble และคณะ (2003) 
 

Immob. Cells in Polyurethane 
foam cubes 

10 repeated batches in 4 days 
 

40 
 

~5 
 

~75 
 

Dong และคณะ (1996) 
 

Immob. Cells in fluidized bed Batch 73 1.6 65 Hamamci และ Ryu (1994) 
Immob. Cells in polymer support Batch - - 65 Tamada และคณะ (1992) 

Immob. Cells in calcium alginate 
 

Repeated batches and continuous 
in 2 weeks 

56-64 
 

 
- 
 

70-80 
 

Li และคณะ (1998a) 
 

 
9 repeated batches 62 2.5 72 Hang และคณะ (1989) 
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ตารางท่ี 2.7 การผลิตกรดแลกติกโดย R. oryzae ท่ีถกูตรึง (ต่อ) 

  

Lactic acid 
 Immobilization support Operation mode and period Concentration Productivity Yield Reference 

   
  

g/L g/L/h % 
       Cotton-like flocs on support in ALR 58 h, Batch 104.6 1.8 87 Park และคณะ (1998) 

Small cell pellets from growth on 
xylose 

42 Repeated batches in 22 
days  

60 
 

2.9-6.2 
 

62.74 
 

Yang และคณะ (1995) 
 

Small cell pellets in ATR 9 Batch cycles in 14 days 85.7 1.07 - Yin และคณะ (1998) 
Small cell pellets in bubble column Batch, 32 hr. 83 2.58 88 Zhou และคณะ (1999) 
Biofilm on honeycomb support in 
bubble column 

9 repeated batches in 36 days 
 

68.8 
 

0.72 
 

~80 and up to 
93.4 

Wang และคณะ (2010) 
 

 

ท่ีมา : ดดัแปลงจาก Wang และคณะ, 2010  
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2.5.4 จลนพลศาสตร์ของการหมกั 

 การศึกษาไคเนติกส์ของการหมกั (fermentation kinetics) เป็นส่ิงจ  าเป็นท่ีท าให้เข้าใจ

ธรรมชาติการเปล่ียนแปลงต่างๆท่ีเกิดข้ึนในกระบวนการหมกั เช่น การเจริญของจุลินทรีย ์การ

เปล่ียนแปลงของสารตั้งตน้ การเกิดผลผลิต การเปล่ียนแปลงของ pH เป็นตน้  

 การเติบโตของจุลินทรียใ์นอาหารเหลวแบบแบตช์มีระยะของการเติบโต แบ่งออกไดเ้ป็น 

ระยะการปรับตวั (lag phase) โดยในกระบวนการหมกัระดบัอุตสาหกรรมจะตอ้งท าระยะน้ีให้สั้น

ท่ีสุดเพ่ือลดตน้ทุนการผลิต หลงัจากนั้นจุลินทรียจ์ะมีอตัราการเจริญเพ่ิมข้ึน (log phase) สูงสุดถึง

ระดบัหน่ึง การเจริญเติบโตของเซลลจ์ะคงท่ี (stationary phase) หลงัจากนั้นปริมาณเซลลด์งักล่าว

จะลดลงเมื่อเขา้สู่ระยะการตาย (death phase) ดงัรูปท่ี 2.8 

 

รูปท่ี 2.8 การเติบโตของจุลินทรียใ์นระบบการเพาะเล้ียงแบบแบตช ์

 เมื่อจุลินทรียเ์ขา้สู่ระยะการเติบโตทวีคณู เป็นช่วงระยะเวลาท่ีเซลลจุ์ลินทรียม์ีการเติบโต

แบ่งเซลลเ์พ่ือเพ่ิมจ านวนข้ึนมา สมการแสดงอตัราการเติบโตของจุลินทรียใ์นระยะการเติบโทวคีูณ

ในระบบของการเพาะเล้ียงแบบเบ็ดเสร็จจึงสามารถแสดงไดด้งัสมการท่ี (1) 

   

  
 µ   

 

……………………..(1) 
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 เมื่อ  Cx = ความเขม้ขน้ของมวลเซลล ์(biomass) 

  t   = เวลา (ชัว่โมง) 

µ = อตัราการเติบโตจ าเพาะของจุลินทรีย ์(ต่อชัว่โมง) 

เมื่อใส่ลอกาลิทึมในสมการท่ี (1) จะได ้

ln Xt = ln X0 +µt 

 ดงันั้นเม่ือเขียนกราฟระหว่างลอกาลิทึมของความเขม้ขน้ของมวลเซลลก์บัเวลา จะไดก้ราฟ

เสน้ตรง ซ่ึงมีค่าความลาดเอียง (slope) เท่ากบัอตัราการเจริญจ าเพาะสูงสุด (µmax)  

 กระบวนการหมกั สามารถแบ่งไดเ้ป็น 3 รูปแบบหลกัๆ ตามการเล้ียง 

1) การหมกัแบบแบตช ์(batch fermentation) เป็นกระบวนการหมกัท่ีท าการเพาะเล้ียง
เซลลจุ์ลินทรีย ์เคร่ืองปฏิกรณ์ชีวภาพในระบบปิดโดยไม่มีการเปล่ียนอาหาร เพราะฉะนั้นปริมาตร

ของอาหารเล้ียงเช้ือจะคงท่ี ขณะท่ีเซลลจุ์ลินทรียจ์ะมีการเจริญตามปกติ โดยมีระยะพกัตวั (lag 

phase) ระยะเพ่ิมจ านวน (log phase) ระยะคงท่ี (stationary phase) และระยะตาย (death phase) 

Zhou และคณะ (1999) ท าการผลิตกรดแลกติกแบบแบตช์โดย R. oryzae ATCC 52311 ใน
เคร่ืองปฏิกรณ์ชีวภาพชนิด Bubble Column พบว่าอตัราการผลิตกรดแลกติกสูงสุด 2.58 กรัมต่อลิตร
ชัว่โมง โดยใชค้วามเขม้ขน้กลโูคสเร่ิมตน้ 94 กรัมต่อลิตร ขณะท่ีความเขม้ขน้กรดแลกติกสุดทา้ย 
83 กรัมต่อลิตร หลงัจาก 32 ชัว่โมงของการหมกั 

Yan และคณะ (2003) ศึกษาความหลากหลายของแหล่งคาร์โบไฮเดรตในการผลิตกรดแอล 
แลกติก โดย Enterococcus faecalis RKY1 ในกระบวนการผลิตแบบแบตช์ พบว่าการใชก้ลูโคส 
แลกโทส และมอลโทส เป็นแหล่งคาร์บอนนั้นสามารถท่ีจะผลิตกรดแลกติกให้ค่า Yield สูงโดย 
YP/S 0.96 กรัมแลกติกต่อกรับแหล่งคาร์บอน ซ่ึงค่าอตัราการผลิตกรดแลกติกอยู่ระหว่าง  5.2-6.0 
กรัมต่อลิตรต่อชัว่โมง นอกจากน้ียงัพบว่าการแหล่งคาร์โบไฮเดรตทั้ง 3 แหล่งน้ี สามารถผลิตกรด
แลกติกไดใ้นรูปแอล (+)-ไอโซเมอร์ มากกว่า 99 เปอร์เซ็นตข์องกรดแลกติกทั้งหมด      

2) การหมกัแบบก่ึงแบตช ์(fed-batch fermentation) เป็นกระบวนการหมกัท่ีมีการเติม

สารอาหารอย่างต่อเน่ืองหรือเป็นช่วงๆ หลงัจากท่ีใส่เช้ือเข้าไปแลว้โดยไม่มีการถ่ายออก ซ่ึงจะ

……………………..(2) 
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แตกต่างจากการหมกัแบบแบตช ์ตรงท่ีปริมาตรอาหารจะเพ่ิมข้ึนตามอตัราปริมาตรอาหารท่ีไดท้ า

การเติมเขา้ไป 

Tay และ Yang (2002) ศึกษาการผลิตกรดแลกติกแบบ Fed-batch โดยการตรึงเซลล ์R. 
oryzae ในเคร่ืองปฏิกรณ์ชีวภาพชนิด Rotating Fibrous Bed (RFBR) พบว่าท่ีสภาวะพีเอช 6 และ
ความเข้มขน้ออกซิเจน 90 เปอร์เซ็นต์ สามารถผลิตกรดแลกติกได้ YP/S สูงสุดท่ี 90 เปอร์เซ็นต ์
(น ้าหนกัต่อน ้ าหนกั) และอตัราการผลิตกรดแลกติก 2.5 กรัมต่อลิตรต่อชัว่โมง (467 กรัมต่อชัว่โมง
ต่อตารางเมตร) เม่ือใชก้ลโูคสเป็นสารตั้งตน้ ขณะท่ีเม่ือใชแ้ป้งขา้วโพดเป็นสารตั้งตน้พบว่าสามารถ
ผลิต YP/S 100 เปอร์เซ็นต์ (น ้ าหนักต่อน ้ าหนัก) และอตัราการผลิต 1.65 กรัมต่อลิตร และความ
เขม้ขน้กรดแลกติก 127 กรัมต่อลิตร 

 
Bai  และคณะ (2003) รายงานว่าการเล้ียงแบบ Fed-batch นิยมใชใ้นการหมกัจุลินทรีย ์เพื่อ

หลีกเล่ียงปัญหาท่ีเกิดจากการยบัย ั้งของระดบัสารอาหารตั้งตน้ (Substrate-level inhibition) โดย Bai 
และคณะ ตอ้งการพฒันาความหนาแน่นเซลลใ์ห้สูงข้ึนในการผลิตกรดแลกติกจาก Lactobacillus 
lactis ดว้ยกระบวนการหมกัแบบ Fed-batch  พบว่า สามารถผลิตกรดแลกติกไดสู้งถึง 210 กรัมต่อ
ลิตรชั่วโมง โดยความเข้มข้นกลูโคสท่ีเหลือภายในระบบน้อยกว่า 0.5 กรัมต่อลิตร YP/S 97 
เปอร์เซ็นต ์อตัราการผลิตกรดแลกติกเฉล่ีย 2.2 กรัมต่อลิตรต่อชัว่โมง น ้ าหนกัเซลลแ์หง้ 2.7 กรัมต่อ
ลิตร เมื่อใชอ้ตัราการไหล 20 มิลลิตรต่อชัว่โมง 

 
Ding และ Tan (2006) ศึกษาความแตกต่างของอตัราการไหลในการผลิตกรดแลกติกแบบ 

Fed-batch โดย Lactobacillus casei โดยไดศ้ึกษาผลของอตัราการไหลในรูปแบบต่างๆ เช่น การเติม
อาหารเป็นระยะๆ (Pulse fed-batch), การควบคุมให้อตัราการไหลคงท่ี (Constant feed rate fed-
batch), การควบคุมความเข้มข้นกลูโคสท่ีเหลือภายในระบบให้คงท่ี (Constant glucose 
concentration fed-batch) และ การควบคุมอตัราการไหลแบบเอ็กโพเนนเชียล (Exponential fed-
batch) ซ่ึงพบว่าอตัราการไหลท่ีสามารถท าใหก้ารผลิตกรดแลกติกไดสู้งสุดนั้นคือแบบเอ็กโพเนน
เชียล โดยอาหารในการเติมประกอบดว้ยความเขม้ขน้กลโูคส 850 กรัมต่อลิตร สารสกดัจากยีสต์ 1 
เปอร์เซ็นต ์พบว่าความเขม้ขน้กรดแลกติก 180 กรัมต่อลิตร YP/S 90.3 เปอร์เซ็นต์ น ้ าหนักเซลลแ์ห้ง 
4.30 กรัมต่อลิตร อตัราการผลิตกรดแลกติก 2.14 กรัมต่อลิตรชัว่โมง และเม่ือเปรียบเทียบกบัการ
ผลิตแบบแบตซ์แลว้พบว่า การผลิตแบบ Exponential fed-batch นั้นสามารถท่ีจะพฒันาการผลิต
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กรดแลกติกได ้56.5 เปอร์เซ็นต ์พฒันาการเพ่ิมน ้ าหนกัเซลลแ์หง้ได ้68.6 เปอร์เซ็นต ์พฒันาค่าอตัรา
การผลิตกรดแลกติกได ้59.7 เปอร์เซ็นต ์ 
 

3) การหมกัแบบต่อเน่ือง (continuous fermentation) เป็นกระบวนการหมกัท่ีมีการ

เติมสารอาหารเขา้สู่ระบบ ขณะเดียวกนัจะมีการดึงเอาน ้ าหมกัภายในถงัออก โดยใชอ้ตัราการไหลท่ี

เท่ากนั ซ่ึงจะส่งผลใหป้ริมาตรอาหารภายในระบบคงท่ี โดยการควบคุมกิจกรรมของจุลินทรียใ์นถงั

หมกัแบบต่อเน่ืองสามารถแบ่งออกได ้2 แบบ คือ 

3.1 คีโมสแตส (Chemostat) เป็นกระบวนการท่ีได้ท าการตั้งค่าอตัราการป้อน

อาหารเข้าและออกไวท่ี้ค่าค่าหน่ึง ขณะท่ีอตัราการเจริญเติบโตของจุลินทรีย ์และอตัราการผลิต

ผลิตภณัฑจ์ะปรับตามค่าอตัราการไหลท่ีใช ้แสดงดงัรูปท่ี 2.9 

 

 รูปท่ี 2.9 แผนภาพแสดงการควบคุมอตัราการไหลในกระบวนการหมกัแบบต่อเน่ืองชนิดคี
โมสแตส 

3.2 เทอไบโดสแตส (Turbidostat) เป็นกระบวนการท่ีค่าความขุ่นของเซลลจ์ะถูก

ก าหนดไวค่้าหน่ึง และภายในระบบจะติดตั้งเคร่ืองวดัความขุ่นของเซลล ์ซ่ึงจะเป็นตวัควบคุมอตัรา

การไหลเขา้และออกภายในระบบ แสดงดงัรูปท่ี 2.10 

 

 

ก าหนด  Fin  = อาหารที่ถูกป้อนเขา้ (Feed in) 

 F out  = อาหารที่ถูกป้อนออก (Feed out) 

 S  = ความเขม้ขน้สารอาหาร 
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รูปท่ี 2.10 แผนภาพแสดงการควบคุมความเขม้ขน้เซลลใ์นกระบวนการหมกัแบบต่อเน่ือง
ชนิดเทอไบโดสแตส 

Roy และคณะ (1986) ศึกษาการผลิตกรดแลกติกแบบต่อเน่ืองโดย Lactobacillus belveticus 
สายพนัธุ ์milano โดยวิธี Entrapment ดว้ยแคลเซียม-แอลจิเนต จากหางนม พบว่าอตัราการผลิตกรด
แลกติกอยูท่ี่ 9.7 กรัมต่อลิตรต่อชัว่โมง ท่ีอตัราการเจือจาง 0.352 ต่อชัว่โมง โดยความเขม้ขน้แลก
โตสท่ีป้อนเขา้เท่ากบั 37.4 กรัมต่อลิตร 

  
Sun และคณะ (1998) ศึกษาการผลิตกรดแลกติกแบบต่อเน่ืองโดยการตรึงเซลล ์R. oryzae 

บนโฟมพอลิยรีูเทน ทรงลูกบาศก์ขนาด 5 มิลลิเมตร ในเคร่ืองปฏิกรณ์ชีวภาพชนิด Air-lift พบว่า
อตัราการผลิตกรดแลกติกอยูใ่นช่วง 1.0-6.2 กรัมต่อลิตร ในอตัราการเจือจางระหว่าง 0.04-0.2 ต่อ
ชัว่โมง 

 
Cotton และคณะ (2001) ศึกษาการผลิตกรดแลกติกแบบต่อเน่ืองโดยการตรึงเซลล ์

Lactobacillus casei subsp. Rhamnosus (ATCC 11443) บน Plastic Composite Support (PCS) 
พบว่าอตัราการผลิตกรดแลกติกท่ีผลิตไดอ้ยูท่ี่ 9.0 กรัมต่อลิตรชัว่โมง YP/S ประมาณ 70 เปอร์เซ็นต ์
ท่ีอตัราการเจือจาง 0.4 ต่อชัว่โมง อตัราการกวน 125 รอบต่อนาที  

 

เปรียบเทียบข้อดี และข้อเสียของแต่ละกระบวนการหมกั 

1. การหมกัแบบแบตช์ (Batch fermentation)  

ข้อดี 

o เช้ือแข็งแรง ว่องไว ยากต่อการกลายพนัธุ ์

o การควบคุมระบบใหอ้ยูใ่นสภาวะปลอดเช้ือท าไดง่้าย 

ก าหนด  x = ความเขม้ขน้เซลลค์งที่ 

 S = ความเขม้ขน้สารอาหาร X 

S 

Variable 
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o การควบคุมระบบท าไดง่้ายไม่ซบัซอ้น 

ข้อเสีย 

o ตอ้งท าการเตรียมหัวเช้ือ อาหารเล้ียงเช้ือใหม่ทุกคร้ังของแต่ละรอบการหมกั ซ่ึงเป็นการ
เพ่ิมตน้ทุนการผลิต และส้ินเปลืองเวลา 

o เม่ือใส่หวัเช้ือสู่ระบบ ตอ้งใชร้ะยะเวลาในการใหเ้ช้ือปรับตวัช่วง lag phase 

 

2. การหมกัแบบกึง่แบตซ์ (Fed-batch fermentation) 

ข้อดี 

o ช่วยลดปัญหาจากการยบัย ั้งของสารอาหาร (Substrate inhibition) 

o เม่ือมีการเติมอาหารเล้ียงเช้ือเขา้สู่ระบบ ท าให้เซลลมี์การเจริญเติบโต และสามารถสร้าง
ผลิตภณัฑไ์ดใ้นปริมาณสูงข้ึน 

o ในการหมกัท่ีผลิตภณัฑเ์ป็นกรดนั้น จะเป็นการช่วยลดโอกาสในการปนเป้ือนของจุลินทรีย์
อ่ืนๆ 

ข้อเสีย 

o ในกระบวนการหมกัชนิดน้ี การเติมอาหารเขา้สู่ระบบจะสามารถเติมไดใ้นระยะนึงเท่านั้น 
เน่ืองจากปริมาตรของสารอาหารท่ีเติมเข้าสู่ระบบจะถูกจ ากดัด้วยพ้ืนท่ีว่างของเคร่ือง

ปฏิกรณ์ชีวภาพ  

o ในการหมกัส่วนใหญ่จะมีการควบคุมค่าพีเอช ซ่ึงระยะเวลาในการหมกัมากข้ึนปริมาตร
ของเหลวในระบบไม่มีการถ่ายออก จะส่งผลท าให้ปริมาณไอออนภายในระบบสูงข้ึน ซ่ึง

ท าใหเ้กิดภาวะเครียดต่อเซลล ์

 

3. การหมกัแบบต่อเนื่อง (Continuous fermentation) 

ข้อดี 

o ช่วยลดปัญหาจากการยบัย ั้งของสารอาหาร (Substrate inhibition) 

o สามารถควบคุมและรักษาอตัราการเจริญของจุลินทรียไ์ด ้
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o ความสามารถในการผลิตดีทั้งในแง่ของปริมาณ เวลา พลงังานท่ีใช ้สามารถให้ผลผลิตและ
สม ่าเสมอ 

o การควบคุมปริมาตรภายในระบบใหค้งท่ี ส่งผลท าให้ลดภาวะความเครียดของเซลลท่ี์เกิด
จากความเขม้ขน้ของไอออนและผลิตภณัฑ์ 

o การเติมอาหารเขา้สู่ระบบสามารถเติมไดอ้ยา่งต่อเน่ือง โดยไม่ถกูจ  ากดัในเร่ืองของพ้ืนท่ีว่าง
ของเคร่ืองปฏิกรณ์ชีวภาพ  

 

ข้อเสีย 

o การควบคุมระบบค่อนข้างยาก และมีความซับซ้อน ต้องมีการค านวณอตัราการป้อน

สารอาหารใหเ้หมาะสม เพื่อรักษาสภาวะภายในระบบใหอ้ยูใ่นสภาวะคงท่ี (Steady state) 

o เน่ืองจากมีการป้อนอาหารเข้า-ออก อย่างต่อเน่ือง จึงท าให้มีอัตราความเส่ียงต่อการ

ปนเป้ือนไดง่้ายกว่าการหมกัแบบแบตช ์

o การหมกัแบบต่อเน่ืองใชร้ะยะเวลาในการหมกัค่อนขา้งนาน ดงันั้นจึงอาจก่อให้เกิดการ
กลายพนัธุ ์และการแทนท่ีของจุลินทรียส์ายพนัธุอ่ื์นได ้

2.5.5 ชนิดของเคร่ืองปฏิกรณ์ชีวภาพ 

เคร่ืองปฏิกรณ์ชีวภาพ (Bioreactor) คือ ภาชนะหรืออุปกรณ์ท่ีถูกออกแบบมาให้เหมาะสม 

เพ่ือใชส้ าหรับการเพาะเล้ียงจุลินทรีย ์หรือ เน้ือเยือ่ โดยจะสามารถควบคุมระบบภายในตามสภาวะ

ท่ีเหมาะสมส าหรับการเล้ียง และ/หรือ สร้างผลิตภณัฑ์ เช่น อุณหภูมิ พีเอช ปริมาณอากาศ หรือ 

อตัราการกวน เป็นตน้ โดยสามารถท่ีจะรักษาสภาวะปลอดเช้ือภายในระบบได ้ 

2.5.5.1 เคร่ืองปฏิกรณ์ชีวภาพชนดิถังกวน (Stirred Tank Bioreactor)  

โดยทัว่ไปการหมกัในระดบัอุตสาหกรรมใชถ้งัปฏิกรณ์ชีวภาพชนิดป่ันกวน กนั

อย่างแพร่หลาย เน่ืองจาก การออกแบบท่ีง่ายไม่ซับซ้อนและสะดวกต่อการควบคุม ซ่ึงเคร่ือง

ปฏิกรณ์ชีวภาพชนิดน้ีจะมีองค์ประกอบหลัก 3 ส่วน คือ 1) ส่วนของ gas sparger ซ่ึงเป็น

องค์ประกอบส าคญัในการน าอากาศเขา้สู่เคร่ืองปฏิกรณ์ชีวภาพ 2) ส่วนของแกนใบพดั 3) ส่วน

ใบพดั ซ่ึงเมื่อมอเตอร์ท างาน จะเกิดแรงเฉือนท่ีปลายใบพดักับฟองอากาศ ท าให้ขนาดของ



46 

 

ฟองอากาศมีขนาดเล็กลง และส่งผลให้ค่าสัมประสิทธ์ิการถ่ายเทออกซิเจนต่อพ้ืนท่ีผิว (KLa) เพ่ิม

สูงข้ึน ดงัรูป 2.11 

 

รูปท่ี 2.11 ลกัษณะเคร่ืองปฏิกรณ์ชีวภาพชนิดถงักวน (Stirred Tank Bioreactior) 

อย่างไรก็ดีการใช้ถงัปฏิกรณ์ชีวภาพชนิดน้ีมีข้อจ  ากัดส าหรับรา โดยเฉพาะ R. 

oryzae เน่ืองจาก ในการผลิตกรดแลกติก R. oryzae ตอ้งการอากาศในการเจริญ โดยในภาวะท่ีขาด

อากาศ R. oryzae น าแหล่งคาร์บอนท่ีไดเ้ขา้สู่วิถีเมแทบอลิซึมแบบไร้อากาศ (anaerobic pathway) 

ซ่ึงทา้ยท่ีสุดแลว้ไดเ้อทานอลเป็นผลิตภณัฑแ์ทนกรดแลกติก (Bai และคณะ, 2003)  

Tay และ Yang (2002) ไดศ้ึกษาการผลิตกรดแลกติกโดย R. oryzae ในเคร่ือง

ปฏิกรณ์ชีวภาพชนิดถังกวน พบว่าเส้นใยราท่ีกระจายทั่วไปในถังกวน ติดตามอุปกรณ์วัด 

โดยเฉพาะอยา่งยิง่หากเสน้ใยไปพนัเกาะบริเวณใบพดักวน ดงัรูป 2.12 ซ่ึงส่งผลให้เซลลเ์กิดการฉีก

ขาดและตอ้งใชเ้วลาในการซ่อมแซมตวัเอง อีกทั้งยงัก่อให้เกิดแรงบิด (torque) ท่ีใบพดักวนสูงข้ึน 

หากสูงมากเกินไปอาจก่อใหเ้กิดความเสียหายได ้นอกจากน้ี เส้นใยท่ีกระจายโดยทัว่ถงักวนส่งผล

ต่อความหนืดของน ้ าหมกั ซ่ึงมีผลโดยตรงต่อค่าการละลายของออกซิเจน และสัมประสิทธ์ิการ

ถ่ายเทของออกซิเจน (KLa) โดยเม่ือความหนืดสูงข้ึน ค่า KLa จะมีค่าลดลงท าให ้R. oryzae เปล่ียนวิถี

เมแทบอลิซึมเป็นวิถีแบบไร้อากาศ ท าให้ไดผ้ลผลิตกรดแลกติกต ่าลง ซ่ึงหากตอ้งการเพ่ิมค่า KLa 



47 

 

ใหสู้งข้ึน โดยทัว่ไปในเคร่ืองปฏิกรณ์ชนิดถงักวนอาศยัวิธีการเพ่ิมอตัราการกวนและการให้อากาศ 

ซ่ึงตอ้งอาศยัพลงังานท่ีเพ่ิมข้ึน (high power input) โดยค่า YP/S และค่า Productivity เท่ากบั 51.1 

เปอร์เซ็นต,์ 0.59 กรัมต่อลิตรต่อชัว่โมง 

 

รูปท่ี 2.12 การเจริญแบบแขวนลอยของ R. oryzae ในเคร่ืองปฏิกรณ์ชีวภาพชนิดถงักวน 

ท่ีมา : Tay และ Yang, 2002 

  Bai และคณะ (2003) ศึกษาการผลิตกรดแลกติกในเคร่ืองปฏิกรณ์ชีวภาพชนิดถงั

กวน (Stirred-tank bioreactor) โดยเช้ือราสายพนัธุ์กลาย R. oryzae R1021 ในสัณฐานวิทยาแบบ 

pellet พบว่าเม่ือความเขม้ขน้กลูโคสเร่ิมตน้ 100 กรัมต่อลิตร สามารถผลิตกรดแลกติกไดค้วาม

เขม้ขน้ และ YP/S เท่ากบั 74.92 กรัมต่อลิตร และ 74.2 เปอร์เซ็นต์ ตามล าดบั ในสัณฐานวิทยาแบบ 

pellet ขนาดเสน้ผา่นศนูยก์ลางเฉล่ีย 1.4 มิลลิเมตร แต่ ขอ้เสียของสณัฐานวิทยาแบบ pellet ในเคร่ือง

ปฏิกรณ์ชีวภาพชนิดถงักวนนั้น เน่ืองดว้ยเคร่ืองปฏิกรณ์ชีวภาพชนิดน้ีจะมีแรงเฉือนท่ีสูง ดงันั้นเม่ือ

เซลลไ์ดรั้บแรงเฉือน จะท าใหเ้ซลลสู์ญเสียแอคติวิตี และจะใชส้ารอาหารส่วนใหญ่ในการซ่อมแซม

เซลล ์แทนการสร้างผลิตภณัฑ ์ 

2.5.5.2 เคร่ืองปฏิกรณ์ชีวภาพชนิดAir-lift (Air-lift Bioreactor)  

เคร่ืองปฏิกรณ์ชีวภาพชนิดน้ีจะปราศจากใบพดั โดยการถ่ายเทมวลนั้นเกิดจากการ
ใหอ้ากาศภายในระบบ ฟองอากาศจะเกิดการหมุนวน (circulation) ภายในเคร่ืองปฏิกรณ์ จึงเกิดการ
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ถ่ายเทมวลระหว่าง ก๊าซ-ของเหลว หรือ ก๊าซ-ของเหลว-ของแข็ง ท่ีเกิดจากการไหลวนของของไหล 
โดยเคร่ืองปฏิกรณ์ชีวภาพชนิด Air-lift นั้นแตกต่างกบัเคร่ืองปฏิกรณ์ชีวภาพชนิด Bubble column 
ทางด้านโครงสร้างของระบบ โดยเคร่ืองปฏิกรณ์ชีวภาพชนิด Bubble column จะมีลกัษณะเป็น 
Vessel ซ่ึงก๊าซจะถกูส่งผา่นจากทางดา้นล่างเคร่ืองปฏิกรณ์เขา้มายงัท่อดงักล่าว และท าให้เกิดการ
ผสมของมวลสารภายในระบบ ในเคร่ืองปฏิกรณ์ชีวภาพชนิด Air-lift รูปแบบการไหลเวียนของของ
ไหลนั้นจะถูกก  าหนดโดยการออกแบบเคร่ืองปฏิกรณ์ ซ่ึงจะมีทางส าหรับการเคล่ือนท่ีของ ก๊าซ-
ของเหลว-ของแข็ง ใหม้ีการเคล่ือนท่ีไปทางดา้นบนของเคร่ืองปฏิกรณ์ ขณะเดียวกนัก็จะมีทางแยก
ส าหรับใหเ้คล่ือนท่ีลงสู่ดา้นล่างเคร่ืองปฏิกรณ์ ท าใหเ้กิดการผสมระหว่างมวลสารเกิดข้ึน 
 

 
 รูปท่ี 2.13 ลกัษณะของเคร่ืองปฏิกรณ์ชีวภาพชนิด Air-lift  ท่ีมา : Merchuk และ Gluz 

 
  Yin และคณะ (1997) ศึกษาการเพ่ิมความสามารถในการผลิตกรดแอลแลกติกจาก
แป้งขา้วโพด โดยใชเ้คร่ืองปฏิกรณ์ชีวภาพชนิด Air-lift โดยไดท้ าการคดัเลือกรา Rhizopus จ านวน 
8 สายพนัธุ์ และศึกษาหาสภาวะในการผลิตกรดแลกติกท่ีเหมาะสม พบว่า  R. oryzae NRRL 395 
สามารถผลิตกรดแลกติกได้ให้ผลผลิตสูงสุด และสภาวะท่ีเหมาะสมในการผลิตกรดแลกติก คือ 
แป้งข้าวโพด 120 กรัมต่อลิตร แอมโมเนียมซัลเฟต 1.35 กรัมต่อลิตร โปทัสเซียมซัลเฟต 
แมกนีเซียมซลัเฟต และ ซิงค์ซลัเฟต โดยท าการผลิตในเคร่ืองปฏิกรณ์ชีวภาพชนิด Air-lift 5 ลิตร 
ภายใตส้ภาวะดงักล่าว โดยความเขม้ขน้กรดแลกติกสุดทา้ย 102 กรัมต่อลิตร YP/S 85 เปอร์เซ็นต ์
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Miura และคณะ (2003) ศึกษาหาสภาวะท่ีเหมาะสม และเพ่ิมระดบัการผลิตกรด 
แอลแลกติก โดยใช ้Rhizopus sp. MK-96-1196 สายพนัธุ์กลาย ในเคร่ืองปฏิกรณ์ชีวภาพชนิด Air-
lift โดยการศึกษาเร่ิมตน้ในเคร่ืองปฏิกรณ์ขนาด 3 ลิตร พบว่าความเขม้ขน้สปอร์ท่ีเหมาะสมอยู่ท่ี 
106 สปอร์ต่อมิลลิลิตร ลกัษณะทางสัณฐานมีลกัษณะเป็น Pellet ขนาดเส้นผ่านศูนยก์ลาง 1-3 
มิลลิลิตร ท่ีพีเอช 6.5 และอตัราการใหอ้ากาศ 1.0 ปริมาตรอากาศต่อปริมาตรอาหารต่อนาที สามารถ
ผลิตกรดแลกติกไดม้ากกว่า 90 กรัมต่อลิตร (จากแป้งขา้วโพดท่ีผ่านการย่อย) อตัราการผลิตกรด
แลกติก 2.6 กรัมต่อลิตรต่อชัว่โมง และไดท้ าการศึกษาผลของ Superficial air velocity (VS) และค่า
สมัประสิทธ์ิการถ่ายเทออกซิเจน (KLa) ต่อการผลิตกรดแลกติก โดยใชเ้ป็นบรรทดัฐานในการเพ่ิม
ระดบัการผลิตจาก 3 ลิตร เป็น 100 ลิตร โดยความสัมพนัธ์ระหว่างค่า VS  กบั KLa แสดงดงัสมการ
ดา้นล่าง 

KLa = 62.3 VS
1.00 

พบว่า ค่า VS ท่ีเหมาะสม 0.8 เซนติเมตรต่อวินาที และเม่ือท าการเพ่ิมระดบัการผลิตท่ี 100 ลิตร 
พบว่าอตัราการผลิตกรดแลกติก YP/S และอตัราการผลิตกรดแลกติกทั้งสองระดบันั้นมีความสมัพนัธ์
ใกลเ้คียงกนั  
 
  Liu และคณะ (2005) ศึกษาการผลิตกรดแลกติกในกระบวนการผลิตแบบแบตช ์
ก่ึงแบตช ์และต่อเน่ือง โดย Rhizopus sp. MK-96-1196 ในเคร่ืองปฏิกรณ์ชีวภาพชนิด Air-lift ขนาด 
3 ลิตร พบว่าการผลิตกรดแลกติกในกระบวนการผลิตแบบก่ึงแบตช์นั้นสามารถท่ีจะรักษาระดบั
ความเขม้ขน้กลโูคสไวท่ี้ 30 กรัมต่อลิตร และสามารถผลิตกรดแลกติกไดม้ากกว่า 140 กรัมต่อลิตร 
YP/S 83 เปอร์เซ็นต ์ขณะท่ีการเล้ียงแบบแบตช์นั้นพบว่าท่ีความเขม้ขน้กลูโคสเร่ิมตน้ 200 กรัมต่อ
ลิตร สามารถผลิตกรดแลกติกไดท่ี้ความเขม้ขน้ 121 กรัมต่อลิตร ในกรณีของการผลิตแบบต่อเน่ือง
นั้นพบว่าอตัราการผลิตกรดแลกติก 1.5 กรัมต่อลิตรต่อชัว่โมง YP/S 71 เปอร์เซ็นต์ ท่ีอตัราการเจือ
จาง 0.024 ต่อชัว่โมง อยา่งไรก็ตามเม่ือพิจารณาตน้ทุนการผลิต พบว่า การเล้ียงแบบก่ึงแบตช์ และ
แบบต่อเน่ือง คิดเป็น 88 และ140 เปอร์เซ็นต์ เม่ือเปรียบเทียบกบัการเล้ียงแบบแบตช์ มากกว่านั้น
พบว่าการเล้ียงแบบก่ึงแบตชน์ั้นสามารถผลิตกรดแลกติกไดค้วามเขม้ขน้ และ Yield สูง จึงเป็นตวั
แปรท่ีช่วยลดต้นทุนการผลิตนั่นเอง ดังนั้ นจึงเป็นกระบวนการผลิตท่ีเหมาะกับการน าไป
ประยกุตใ์ชใ้นอุตสาหกรรมการผลิตกรดแลกติก   

 
2.5.5.3 เคร่ืองปฏิกรณ์ชีวภาพชนิด Bubble Column เคร่ืองปฏิกรณ์ชีวภาพเป็น 

แกว้จะมีลกัษณะเป็นทรงกระบอก คลา้ยกบัเคร่ืองปฏิกรณ์ชีวภาพชนิด Air-lift คือ มีตวัจ่ายอากาศ
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อยูด่า้นล่างของเคร่ืองปฏิกรณ์ แต่ไม่มีส่วนของท่อบงัคบัอากาศ (Draft-tube) โดยฟองอากาศท่ีถูก
จ่ายออกมานั้ นจะเคล่ือนท่ีไปในของเหลว (liquid) หรือ ของเหลว -ของแข็ง  (liquid-solid 
suspension) ขอ้ดีของเคร่ืองปฏิกรณ์ชีวภาพชนิด Bubble Column คือ มีความสามารถในการถ่ายเท
ความร้อน และถ่ายเทมวลได้ดีเยี่ยม นอกจากน้ียงัใช้ค่าด  าเนินการและการบ ารุงรักษาต ่าอีกดว้ย 
(Kantarci และคณะ, 2005)    
 

Du และคณะ (1998) ศึกษาการผลิตกรดแลกติกของ R. oryzae 2 สัณฐาน คือ 
mycelial filamentous และ mycelial pelletsใน Bubble Column พบว่าในการเจริญทั้ง 2 สัณฐานนั้น
ไดค่้า Yield ในการผลิตกรดแลกติกท่ีสูง โดยในลกัษณะสณัฐานแบบ filamentous นั้น ความเขม้ขน้
กรดแลกติกสุดทา้ย 62 กรัมต่อลิตร เม่ือใชก้ลูโคสเร่ิมตน้ 78 กรัมต่อลิตร หลงัจาก 27 ชัว่โมงของ
การผลิต YP/S 80 เปอร์เซ็นต์ อตัราการผลิตกรดแลกติกจ าเพาะเฉล่ีย 1.46 ต่อชัว่โมง ขณะท่ีใน
ลกัษณะสัณฐานแบบ pellet นั้น ความเขม้ขน้กรดแลกติกสุดท้าย 66 กรัมต่อลิตร เมื่อใชก้ลูโคส
เร่ิมตน้ 76 กรัมต่อลิตร หลงัจาก 43 ชัว่โมงของการผลิต YP/S 86 เปอร์เซ็นต์ อตัราการผลิตกรดแลก
ติกจ าเพาะเฉล่ีย 1.53 ต่อชัว่โมง 

 
Zhou และคณะ (1999) ไดท้ าการผลิตกรดแลกติกในเคร่ืองปฏิกรณ์ชีวภาพชนิด 

Bubble Column จาก Rhizopus oryzae ATCC 52311 โดยท าการควบคุมอตัราการให้อากาศท่ี 0.5 
ปริมาตรอากาศต่อปริมาตรอาหารต่อนาที พบว่าลกัษณะทางสัณฐานของรา เป็นแบบ pellet ขนาด
เสน้ผา่นศนูยก์ลาง 1-2 มิลลิเมตร อตัราการผลิตกรดแลกติกไดสู้งสุดท่ี 2.58 กรัมต่อลิตรต่อชัว่โมง 
เม่ือความเขม้ขน้กลโูคสเร่ิมตน้ท่ี 94 กรัมต่อลิตร และความเขม้ขน้กรดแลกติกสุดทา้ย 83 กรัมต่อ
ลิตร หลงัจาก 32 ชัว่โมงของการหมกั 
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2.5.6 การออกแบบและพฒันาเคร่ืองปฏกิรณ์ชีวภาพในการผลติกรดแลกตกิ 

Yin และคณะ (1998) ไดศ้ึกษาการผลิตกรดแลกติกในเคร่ืองปฏิกรณ์ชีวภาพชนิด air-lift ท่ี
มีการพฒันาใหเ้หมาะสมกบัการผลิตกรดแลกติกโดย R. oryzae ซ่ึงแสดงดงัรูป 2.14 

 

 

รูปท่ี 2.14 แสดงโครงสร้างและองคป์ระกอบของเคร่ืองปฏิกรณ์ชีวภาพชนิด air-lift 1. ขวด

เก็บสารก าจดัฟอง 2. ส่วนควบคุมสารก าจดัฟอง 3. เคร่ืองอดัอากาศ 4. ส่วนหล่อเยน็ 5. Draft-tube 

6. เคร่ืองให้อากาศ 7. เคร่ืองวดัค่าอตัราการไหล 8. เคร่ืองอดัอากาศ 9. เคร่ืองอ่านค่าDO 10. ส่วน

ควบคุมระดับ 11. ถงัใส่น ้ าฆ่าเช้ือ 12. ส่วนควบแน่น 13. เคร่ืองวดัสัญญาณDO 14. เคร่ืองวดั

สญัญาณฟอง 15. เคร่ืองวดัสญัญาณระดบั 16. ตะแกรงสแตนเลทสตีล 17. ส่วนท่ีเก็บตวัอยา่ง 

  

เคร่ืองปฏิกรณ์ชนิด Air-lift ประกอบดว้ยสามส่วน โดยดา้นล่างสุดจะเป็นส่วนท่ีให้อากาศ

เขา้ ผา่นsparger ส่วนท่ีสอง คือ ส่วนของdraft-tube ซ่ึงเป็นส่วนท่ีช่วยในการไหลเวียนของของแข็ง 

ของเหลว และ อากาศภายในระบบ ส่วนบนสุด คือส่วนท่ีใหอ้ากาศออกจากระบบ Okabe และคณะ 

ไดอ้อกแบบเคร่ืองแบบเคร่ืองปฏิกรณ์น้ีให้แตกต่างจากถงัหมกั air-lift อ่ืนๆ คือ ดา้นบน และล่าง

ของdraft-tube จะถกูปิดดว้ยลวดสแตนเลส เพื่อช่วยในการเฉือนฟองอากาศให้ฟองอากาศมีขนาด

เลก็ ซ่ึงจะท าให้ค่าสัมประสิทธ์ิการถ่ายเทออกซิเจนต่อพ้ืนท่ี (KLa) สูงข้ึน โดยผลการศึกษาพบว่า 

สัณฐานวิทยาของเช้ือรามีลกัษณะเป็น pellet ขนาดเล็ก อตัราการผลิตตกรดแลกติก 1.07 กรัมต่อ
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ลิตรต่อชัว่โมง ความเขม้ขน้ของกรดแอลแลกติก 85.7 กรัมต่อลิตร โดยกระบวนการผลิตแบบ 

Repeated Batch จ  านวน 9 รอบ ในระยะเวลา 14 วนั  

Cotton และคณะ (2001) พฒันาการผลิตกรดแลกติกแบบต่อเน่ืองจาก Lactobacillus casei 
subsp. rhamnosus (ATCC 11443) ไดพ้ฒันาและออกแบบส่วนของ Plastic Composite Support 
(PCS) มาต่อกบัส่วนของแกนใบพดัในเคร่ืองปฏิกรณ์ชีวภาพชนิดถงักวน เพื่อให้เหมาะสมกบัการ
ตรึงเซลล์แบคทีเรียให้อยู่ในสัณฐานของ Biofilm ส่วนประกอบในการข้ึนรูปของ PSC นั้ น 
ประกอบดว้ย โพลีโพรไพลีน เปลือกถัว่เหลืองบด แป้งถัว่เหลือง สารสกดัจากยีสต์ โปรตีนจากววั 
และเกลือแร่ (50, 35, 5, 5 และ 5 เปอร์เซ็นต์น ้ าหนักต่อน ้ าหนัก) และเปรียบเทียบกับ Plastic 
Polypropylene (PP) ท่ีใชเ้ป็นตวัควบคุม โดยมีจ  านวน 6 ท่อ ความยาวของ PCS และ PP ยาว 10 
เซนติเมตร หนา 3.5 มิลลิเมตร และความกวา้งเสน้ผา่นศนูยก์ลางภายนอก 10.5 มิลลิเมตร และน ามา
ประกอบกบัแกนใบพดั ดงัรูปท่ี 2.15 และติดตั้งดงัรูป 2.16 

 

 
 

 รูปท่ี 2.15 Plastic Composite Support (PCS) และ Plastic Polypropylene (PP) ท่ีน ามา
ประกอบกบัแกนใบพดัของเคร่ืองปฏิกรณ์ชีวภาพ 
 
 พบว่า PSC นั้นจะช่วยกระตุ้นการเกิดลักษณะทางสัณฐานแบบ Biofilm และเพ่ิม
ประสิทธิภาพการผลิตกรดแลกติก โดยเมื่อเปรียบเทียบกบัตวัควบคุมคือ PP นั้น อตัราการผลิตกรด
แลกติกเฉล่ีย 9.0 และ 5.8 กรัมต่อลิตรต่อชัว่โมง ตามล าดบั เมื่อใชอ้ตัราการเจือจาง 0.4 ต่อชัว่โมง ท่ี
รอบการกวน 125 รอบต่อนาที โดยค่า Yield ประมาณ 70 เปอร์เซ็นต ์
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 รูปท่ี 2.16 แบบการทดลองในเคร่ืองปฏิกรณ์ชีวภาพชนิด Plastic Composite Support (PCS) 
 

Lin และคณะ (2007) ศึกษาการผลิตกรดแลกติกโดย R. oryzae ท่ีถูกตรึงดว้ย Calcium 

alginate ในเคร่ืองปฏิกรณ์ชีวภาพชนิด Tree-phase fluidized bed แสดงดงัรูป 2.17 โดยภายในเคร่ือง

ปฏิกรณ์ชีวภาพชนิดน้ีประกอบดว้ยคอลมัน์แกว้ 2 แท่ง โดยมีขนาดเส้นผ่านศูนยก์ลางภายใน 70 

มิลลิเมตร และกวา้ง 420 มิลลิเมตร เคร่ืองปฏิกรณ์ชีวภาพประกอบดว้ย Water jacket เพื่อควบคุม

อุณหภูมิของระบบ และบริเวณดา้นล่างของเคร่ืองปฏิกรณ์นั้นบรรจุ Glass screen เพื่อรองรับเมด็บีท 

โดยเติมหวัเช้ือตั้งตน้กบัเมด็บีทลงในอาหารเล้ียงเช้ือ ปริมาตร 600 มิลลิลิตร ท่ีอตัราการให้อากาศ 

1.00 ปริมาตรอากาศต่อปริมาตรอาหารต่อนาที หลงัจากหมกัเป็นเวลา 12 ชัว่โมง หลงัจากนั้นจึงเติม

ลงในคอลมัน์ท่ีบรรจุอาหารเล้ียงเช้ือปริมาตร 1,200 มิลลิลิตร และเร่ิมกระบวนการหมกั โดยใช้

สภาวะในกระบวนการผลิตท่ีอุณหภูมิ 35 องศาเซลเซียส อตัราการไหล 3.0 ลิตรต่อชั่วโมง ซ่ึง

สามารถผลิตกรดแลกติก คิดเป็นค่าอตัราการผลิตกรดแลกติกเท่ากบั 11 กรัมต่อลิตรชัว่โมง  
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 รูปท่ี 2.17 ลกัษณะของเคร่ืองปฏิกรณ์ชีวภาพชนิด Tree-phase fluidized bed  

Tay และ Yang (2002) พฒันาเคร่ืองปฏิกรณ์ชีวภาพชนิด Rotaing-Fibrous Bed (RFB) โดย

องคป์ระกอบหลกัจะคลา้ยคลึงกบัเคร่ืองปฏิกรณ์ชีวภาพชนิดถงักวน (Stirred-tank bioreactor) โดย

ได้มีการออกแบบส่วนของเบด โดยมีโครงร่างแบบทรงกระบอกขนาดเส้นผ่านศูนยก์ลาง 9 

เซนติเมตร สูง 15 เซนติเมตร ซ่ึงท าจากสเตนเลสตีลยึดติดกบัส่วนของแกนใบพดั  และตะแกรง 

สแตนเลสสตีลหุง้เป็นโครงร่าง RFB จากนั้นจึงหุม้ดว้ยเสน้ใยฝ้าย 100 เปอร์เซ็นต ์ดงัรูป 2.18 
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รูปท่ี 2.18 ลกัษณะของเคร่ืองปฏิกรณ์ชีวภาพชนิด Rotating fibrous-bed bioreactor (RFB) 

พบว่า สามารถผลิตกรดแลกติกไดสู้งสุดคือ 126 กรัมต่อลิตร คิดเป็นค่า YP/S เท่ากบั 90 

เปอร์เซ็นตแ์ละอตัราการผลิตกรดแลกติก 2.5 กรัมต่อลิตรต่อชัว่โมง นอกเหนือจากกลูโคส เม่ือใช้

แป้งข้าวโพดเป็นแหล่งคาร์บอน พบว่า สามารถผลิตกรดแลกติก คิดเป็นค่า YP/S เท่ากับ 100 

เปอร์เซ็นตแ์ละอตัราการผลิตกรดแลกติก 1.65 กรัมต่อลิตรต่อชัว่โมง แต่เน่ืองจากถงัปฏิกรณ์ชนิดน้ี

ส่วนของเบดถกูยดึติดกบัแกนใบพดั จึงท าให้มีขอ้จ  ากดัในเร่ืองอตัราการกวน และการรับน ้ าหนัก

ของแกนใบพดั ท าใหม้อเตอร์ท างานหนกั และเป็นขอ้จ ากดัในการเพ่ิมรอบการกวน 

 Chotisubha-anandha และคณะ (2011) ไดพ้ฒันาและออกแบบถงัปฏิกรณ์ชีวภาพชนิดเบด

สถิต (static bed bioreactor) โดยไดถ้งัปฏิกรณ์ชีวภาพแบบเบดสถิตดดัแปลงจากถงักวน มีโครงร่าง

แบบทรงกระบอกขนาดเสน้ผา่นศนูยก์ลาง 19 เซนติเมตร สูง 15 เซนติเมตร ท าจากสแตนเลสสตีล 

ยดึอยูก่บัฝาของถงัหมกั ดงันั้นตวัเบดสถิตจึงไม่เคล่ือนท่ี และใชต้ะแกรงสแตนเลสสตีลท่ีมีขนาด

ช่องตาข่าย 0.5 x 0.5 ตารางมิลลิเมตร หุม้เป็นโครงร่งตวัเบดสถิต จากนั้นจึงหุม้ดว้ยเสน้ใยท่ีคดัเลือก

ไดจ้ากขอ้ 3.4 ส าหรับเป็นตวัยดึเกาะของ R. oryzae แสดงดงัรูป 2.19 
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 รูปท่ี 2.19 ลกัษณะของเคร่ืองปฏิกรณ์ชีวภาพชนิดเบดสถิต (Static Bed Bioreactor) 

 ท่ีมา : Chotisubha-anandha และคณะ, 2011 

 Wang และคณะ (2010) ศึกษาการผลิตกรดแลกติก โดยการท าการพฒันาการตรึงเซลลใ์น

เคร่ืองปฏิกรณ์ชีวภาพชนิด Bubble Column เพื่อควบคุมลกัษณะทางสัณฐานของรา และเพ่ิมการ

ถ่ายเทออกซิเจนในเคร่ืองปฏิกรณ์ชีวภาพเพื่อการผลิตกรดแลกติก จึงไดท้ าการออกแบบเมทริกซ ์

ซ่ึงมีลักษณะคลา้ยเคร่ืองหมายดอกจันท์ ท่ีมีเส้นผ่านศูนย์กลางขนาด 2 เซนติเมตร หนา 0.5 

เซนติเมตร และท าการเยบ็หุม้ดว้ยผา้ขนหนู ดงัรูปท่ี 2.20 หลงัจากนั้นไดน้ าตวัเมทริกซ์มาเช่ือมต่อ

กนั (ดว้ยเชือก) ในแนวตั้ง จนกระทัง่ยาว 10 เซนติเมตร จ  านวน 3 แถว โดยแต่ละแถวนั้นจะถูก

น าไปประกอบกับเคร่ืองปฏิกรณ์ชีวภาพชนิด Bubble Columnโดยจะมีลกัษณะคลา้ยกบัรวงผึ้ง 

(honeycomb) ดงัรูปท่ี 2.21 
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 รูปท่ี 2.20 โครงสร้างเมทริกซท่ี์ใชใ้นการตรึงเซลลท่ี์มีลกัษณะเป็นเคร่ืองหมายดอกจนัท ์
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 รูปท่ี 2.21 ลกัษณะของเคร่ืองปฏิกรณ์ชีวภาพชนิด Bubble Column ท่ีท าการประกอบกบั

เมทริกซร์วงผึ้ง (Honeycomb Matrix) 

 เน่ืองจากตวัเมทริกซ์นั้นถูกหุ้มดว้ยผา้ขนหนู ซ่ึงเป็นการเพ่ิมพ้ืนท่ีผิวส าหรับการยึดเกาะ

และเจริญ โดยมากกว่า 90 เปอร์เซ็นต์ของสปอร์ ท่ีใส่เขา้ไปนั้นจะท าการยึดเกาะบนตวัเมทริกซ์

ภายใน 6-8 ชัว่โมง และหลงัจาก 10 ชัว่โมงของการหมกันั้น พบว่าไม่พบเซลลแ์ขวงลอยในน ้ าหมกั 

จึงกล่าวได้ว่าสามารถท าการตรึงเซลล์นั้นมีประสิทธิภาพ 100 เปอร์เซ็นต์ และเมื่อท าการ

เปรียบเทียบผลกบัการผลิตกรดแลกติกแบบแขวงลอยนั้น พบว่า สามารถผลิตกรดแลกติกไดสู้งข้ึน

ประมาณ 70 เปอร์เซ็นต์ (49.5 กรัมต่อลิตร และ 29.3 กรัมต่อลิตร) และเวลาในการหมกัลดลง 33 

เปอร์เซ็นต ์(48 ชัว่โมง และ 72 ชัว่โมง) ในขวดเขยา่ท่ีใชค้วามเขม้ขน้กลโูคสเร่ิมตน้ 80 กรัมต่อลิตร 

มากไปกว่านั้นการพฒันาการตรึงเซลลน้ี์สามารถเพ่ิมความสามารถการผลิต ในกระบวนหมกัแบบ 

Repeated-Batch จ านวน 9 รอบการผลิต ในเวลา 36 วนั ความเขม้ขน้กรดแลกติกสูงสุด 68.8 กรัมต่อ

ลิตร อตัราการผลิตกรดแลกติก 0.72 กรัมต่อลิตรต่อชัว่โมง และ YP/S 93.4 เปอร์เซ็นต์น ้ าหนักต่อ

น ้ าหนกั   



 

 

บทที่ 3 

อุปกรณ์และวธีิด าเนินการวจิยั 

 3.1 วสัดุอุปกรณ์และสารเคม ี

  3.1.1 วสัดุอุปกรณ์ 

อุปกรณ์ รุ่น บริษัท ประเทศ 

กลอ้งจุลทรรศน ์ Alphaphot-2 Nikon Co., Ltd. ญ่ีปุ่น 
(Microscope) YS2 

  กลอ้งจุลทรรศน์อิเลก็ตรอนแบบ
สแกน JSM-5410LV Jeol ญ่ีปุ่น 
(Scanning electron microscope) 

   เคร่ืองชัง่แบบละเอียด FX-180 A&D Co., Ltd.  ญ่ีปุ่น 
(Electronic balance) 

   เคร่ืองชัง่แบบหยาบ FX-3000 A&D Co., Ltd.  ญ่ีปุ่น 
(Electronic balance) 

   เคร่ืองวดัความเป็นกรด-ด่าง 
(pH meter) 

AB15 
 

Fisher Scientific Pte  
Ltd 

สิงคโปร์ 
 

เคร่ืองไฮเปอร์ฟอร์มานซลิ์ควิด Shimadzu Shimadzu Corporation ญ่ีปุ่น 
โครมาโทกราฟี (HPLC) SCL-10Avp 

  เคร่ืองวิเคราะห์ปริมาณน ้ าตาล Model 2700 YSI INC.  สหรัฐอเมริกา 
(YSI Select Biochemistry Analyzer) 

   เคร่ืองวิเคราะห์ไนโตรเจน 
   เคร่ืองกลัน่ (Distillation Unit) K-355 Buchi Co., Ltd. สวิตเซอร์แลนด ์

เคร่ืองยอ่ย 
 

Buchi Co., Ltd. สวิตเซอร์แลนด ์
เคร่ืองอบฆ่าเช้ือดว้ยไอน ้ า KT-30 SD ALP Co., Ltd. ญ่ีปุ่น 

(Autoclave) 
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อุปกรณ์ รุ่น บริษัท ประเทศ 

เคร่ืองเขยา่ผสม Vortex-Genie Scientific  สหรัฐอเมริกา 
(Vortex mixer) No. 2 Industries Inc. 

 เคร่ืองปฏิกรณ์ชีวภาพ ขนาด 5 ลิตร Biostat® B Plus Sartorius เยอรมนั 
(Bioreactor 5 Liters) 

   เคร่ืองอดัอากาศ E104096 Tong Chang Iron  ไตห้วนั 
(Air compressor) 

 
Work Co., LTD 

 เคร่ืองควบคุมระบบหล่อน ้ าเยน็ GT-CRB GibThai ญ่ีปุ่น 
(Circulation type hardy cooler) 

   มาตรตรวจวดัความเป็นกรดด่าง 405-DPAS-SC- Mettler tobedo สวิตเซอร์แลนด ์
(pH combination electrode) K85/325 

  มาตรตรวจวดัออกซิเจนท่ีละลาย InPro6820/12/320 Mettler tobedo สวิตเซอร์แลนด ์
(Dissolved oxygen electrode) 

   ตวักรองอากาศ Midisart® 2000 Sartorius Stedim  เยอรมนั 
(Fillter) (0.20 µc PTFE) Biotech 

 ป๊ัมไหลวน SMP-23 EYELA สหรัฐอเมริกา 
(Peristaltic pump) 

   ป๊ัมไหลวน P-3 Pharmacia Fine สหรัฐอเมริกา 
(Peristaltic pump) 

 
Chemical 

 ตูป้ลอดเช้ือ NK system International  ไทย 
(Laminar flow hood) clean bench Scientific Supply 

 ตูอ้บแหง้ UNB-400 Memmert Co., Ltd. เยอรมนั 
(Oven) 

   แผน่นบัเมด็เลือดแดง Neubauer Bocco Co., Ltd. เยอรมนั 
(Heamacytometer) Bright Line 
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3.1.2 สารเคม ี

สารเคม ี
 

บริษัทผู้ผลติ ประเทศ 

Antifoam Y-30 Emulsion 
 

Sigma  สหรัฐอเมริกา 
Boric acid (H3BO3) 

 

Merck เยอรมนั 

Copper sulfate (CuSO4·5H2O) 
 

Fluka สวิตเซอร์แลนด ์

Glucose (C6H12O6) 
 

สยามชยัเคมิคอล ไทย 

Magnesium sulfate (MgSO4·7H2O)  
 

Carlo erba อิตาลี 

Potassium dihydrogen phosphate 
(KH2PO4)  

 

Merck เยอรมนั 

Potassium sulfate (K2SO4) 
 

Merck เยอรมนั 
Potato Dextrose Agar (PDA) 

 

Difco สหรัฐอเมริกา 
Sodium hydroxide (NaOH) 

 

Merck เยอรมนั 
Sulfuric acid (H2SO4)  

 

Merck เยอรมนั 

Urea (NH2)2CO 
 

Merck เยอรมนั 

Yeast extract (สารสกดัจากยสีต)์ 
 

Difco สหรัฐอเมริกา 
Zinc sulfate (ZnSO4·7H2O) 

 

Merck เยอรมนั 

 

 3.2 จุลนิทรีย์และการเตรียมกล้าเช้ือ 

  3.2.1 จุลนิทรีย์ 

  จุลินทรียท่ี์ใชใ้นงานวิจยัการผลิตกรดแลกติก คือ Rhizopus oryzae NRRL 395 จาก 

Northern Regional Research Laboratory, Peoria, Illinois, ประเทศสหรัฐอเมริกา 
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  3.2.2 การเกบ็รักษาจุลนิทรีย์ 

  ใชเ้ข็ม (needle) เข่ียสปอร์ R.oryzae ลาก (streak) ลงบนอาหารเล้ียงเช้ือชนิดแข็ง 

Potato Dextrose Agar (PDA) โดยน าไปบ่มท่ีอุณหภูมิ 30 องศาเซลเซียส เป็นเวลา 7 วนั และน าไป

เก็บท่ีอุณหภูมิ 4 องศาเซลเซียส และท าการถ่ายเช้ือ (subculture) ทุกๆ เดือน 

  3.2.3 การเตรียมกล้าเช้ือ 

  เล้ียงรา R.oryzae บนอาหารเล้ียงเช้ือชนิดแข็ง PDA น าไปบ่มท่ีอุณหภูมิ 30 องศา

เซลเซียส เป็นเวลา 7 วนั หลงัจากใชเ้ข็มเข่ียสปอร์ลงในน ้ ากลัน่ปลอดเช้ือปริมาตร 10 มิลลิลิตร และ

ท าการเข่ียสปอร์ให้กระจาย และท าการปิเปตสปอร์แขวนลอยปริมาตร 20 ไมโครลิตร ลงบน 

Haemacytometer ท่ีปิดดว้ย cover slip และน าไปส่องดว้ยกลอ้งจุลทรรศน์ ท่ีก  าลงัขยาย 40 เท่า นับ

จ านวนสปอร์ ตามแนวเสน้ ดงัรูปท่ี 3.1 

การค านวณหาความเขม้ขน้ของสปอร์ 

 ปริมาตรใน 25 ช่องใหญ่ (400 ช่องเลก็)  = 0.1  ลกูบาศกม์ิลลิเมตร 

 สมมติค่าเฉล่ียจ านวนสปอร์ใน 1 ช่องใหญ่  = (a)   เซลล ์

 ใน 0.1 ลกูบาศกมิ์ลลิเมตร มีจ  านวนเซลลท์ั้งหมด = 25(a)   เซลล ์

 ใน 1 ลกูบาศกมิ์ลลิเมตร มีจ  านวนเซลลท์ั้งหมด = 
     

   
 = 250(a) เซลล ์

 ใน 1 ลกูบาศกเ์ซนติเมตร (มิลลิลิตร) มีจ  านวนเซลลท์ั้งหมด 

       = 250(a)×1,000  เซลล ์

       = 25(a)×104  เซลล ์

 

 โดยนบัจ านวนสปอร์ตามแนวเส้นทั้งหมด 5 ช่อง และน าค่าท่ีไดม้าหาค่าเฉล่ียของสปอร์ 
(a)  เพื่อค  านวณความเขม้ขน้ของสปอร์แขวนลอย (25a×104) จากนั้นเตรียมสปอร์แขวนลอยท่ีความ
เข้มข้น 106 สปอร์ต่อมิลลิลิตร ปริมาตรทั้งหมด 10 มิลลิลิตร ส าหรับใช้เป็นกล้าเช้ือในเคร่ือง
ปฏิกรณ์ชีวภาพต่อไป 
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 รูปท่ี 3.1 ลกัษณะของ Haemacytometer (1) ภาพท่ีมองจากดา้นบนของ chamber โดยมี

ตารางอยูก่ลางสไลด ์(2) ภาพก าลงัขยายของตารางท่ีก  าลงัขยาย 10 เท่า ประกอบดว้ย ส่ีเหล่ียมจตุัรัส

ขนาดใหญ่ แต่ละดา้นยาว 1 มิลลิลิตร โดย 1 ส่ีเหล่ียมจตุัรัสใหญ่ประกอบดว้ย ส่ีเหล่ียมจตุัรัสเล็ก 25 

ช่อง แต่ช่องมีเส้น 3 เส้น ลอ้มรอบโดยแต่ละดา้นยาว 0.2 มิลลิเมตร ภายในมีส่ีเหล่ียมจตุัรัสขนาด

เลก็บรรจุอยูอี่ก 16 ช่อง 

 ท่ีมา : คณะวิทยาศาสตร์ มหาวิทยาลยัเทคโนโลยพีระจอมเกลา้ธนบุรี, (2551) 

 

    3.3 อาหารเลีย้งเช้ือส าหรับการหมกั 

  อาหารเล้ียงเช้ือ R.oryzae NRRL 395 อา้งอิงจากสูตรอาหารเล้ียงเช้ือในงานวิจยั

ของ Thongchul (2005) ซ่ึงอาหารเล้ียงเช้ือถกูแบ่งออกเป็น 3 ส่วน  

1) อาหารเล้ียงเช้ือเพ่ือการเจริญ (Growth medium) ประกอบดว้ย  

 กลโูคส     50    กรัมต่อลิตร 

 สารสกดัจากยสีต ์    5    กรัมต่อลิตร  

 

 

 

(1) 

(2) 
1 มม. 
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2) อาหารเล้ียงเช้ือเพ่ือสร้างผลิตภณัฑ ์(Production medium) ประกอบดว้ย  

 กลโูคส     70, 100, 150 และ 200  กรัมต่อลิตร  

 ยเูรีย       0.3    กรัมต่อลิตร  

 KH2PO4      0.6    กรัมต่อลิตร  

 MgSO4       0.25   กรัมต่อลิตร 

 ZnSO4       0.088    กรัมต่อลิตร 

   

3) อาหารเล้ียงเช้ือในการหมกัแบบต่อเน่ือง 

   สูตรที่ 1 

   กลโูคส     70   กรัมต่อลิตร 

   สูตรที่ 2 

   กลโูคส    150   กรัมต่อลิตร 

   สูตรที่ 3 

   กลโูคส    150   กรัมต่อลิตร 

   ยเูรีย   0.3   กรัมต่อลิตร** 

   สูตรที่ 4 

   กลโูคส    150   กรัมต่อลิตร 

   ยเูรีย   0.15   กรัมต่อลิตร** 

 **หมายเหตุ เติมทุกๆ 24 ชัว่โมง ของการหมกัแบบต่อเน่ือง 
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  3.4 วธิีด าเนินงานวจิยั 

 วิธีด  าเนินการวิจยัแบ่งออกเป็น 2 ขั้นตอนหลกั คือ การหมกักรดแลกติกแบบแบตช์ และ 

การหมกักรดแลกติกแบบต่อเน่ือง โดยการหมกักรดแลกติกแบบแบตช ์แบ่งออกเป็น 2 ขั้นตอน คือ 

1. การเปรียบเทียบประสิทธิภาพการหมกักรดแลกติกในเคร่ืองปฏิกรณ์ชีวภาพชนิดถงักวนและใน

เคร่ืองปฏิกรณ์ชีวภาพชนิดเบดสถิต และศึกษาปัจจยัต่างๆ ในการหมักแบบแบตช์ในระยะสร้าง

ผลิตภณัฑ ์โดยปัจจยัท่ีศึกษา ไดแ้ก่ อตัราการกวน อตัราการใหอ้ากาศ ความเขม้ขน้กลูโคส  และ 2. 

การผลิตกรดแลกติกแบบต่อเน่ืองในเคร่ืองปฏิกรณ์ชีวภาพชนิดเบดสถิต โดยศึกษาผลของอตัราการ

เจือจาง อตัราการไหล สูตรอาหารท่ีใชใ้นการป้อน ต่อจลนพลศาสตร์ของกระบวนการ  

 3.4.1 การหมกักรดแลกตกิแบบแบตช์ (batch process) ในเคร่ืองปฏิกรณ์ชีวภาพ ขนาด 5 

ลติร 

  3.4.1.1 การหมกักรดแลกตกิในเคร่ืองปฏิกรณ์ชีวภาพชนิดถังกวน (Stirred Tank 

Bioreactor) 

  เตรียมเคร่ืองปฏิกรณ์ชีวภาพชนิดถงักวน โดยก่อนปฏิบติัการตอ้งท าการฆ่าเช้ือ 

(Sterilization) เคร่ืองปฏิกรณ์ชีวภาพพร้อมอุปกรณ์วดัต่างๆ เพื่อท าให้ปราศจากจุลินทรีย ์และ

ป้องกนัการปนเป้ือน (Contamination) โดยก่อนท าการฆ่าเช้ือ ตอ้งท าการเทียบหัววดัค่ากรด-เบส 

แลว้ท าการฆ่าเช้ือท่ีอุณหภูมิ 121 องศาเซลเซียส ความดนั 15 ปอนด์ต่อตารางน้ิว เป็นเวลา 45 นาที 

เม่ืออาหารเล้ียงเช้ือภายในเยน็ลงท่ีอุณหภูมิหอ้ง เร่ิมควบคุมอุณหภูมิภายท่ี 30 องศาเซลเซียส แลว้ท า

การเทียบหวัวดัออกซิเจน (DO probe)  จากนั้นท าการถ่ายหัวเช้ือท่ีมีความเขม้ขน้สปอร์ 106 สปอร์

ต่อมิลลิลิตร ปริมาตร 10 มิลลิลิตร ลงในเคร่ืองปฏิกรณ์ชีวภาพ โดยภาวะท่ีใชใ้นการควบคุมเคร่ือง

ปฏิกรณ์ชีวภาพอา้งอิงจาก Chotisubha-ananda et al. (2011) โดยใชอ้ตัราการกวน 700 รอบต่อนาที 

และอตัราการใหอ้ากาศ 0.5 ปริมาตรอากาศต่อปริมาตรอาหารต่อนาที เป็นเวลา 48 ชัว่โมง จากนั้น

เปล่ียนอาหารเล้ียงเช้ือ โดยถ่ายน ้ าหมกัในถงัออกแลว้เติมอาหารเพ่ือการสร้างผลิตภณัฑ์ท่ีฆ่าเช้ือ

แลว้ปริมาตร 4 ลิตร ลงในถงั จากนั้นควบคุมท่ีภาวะเดิม ควบคุมค่ากรด-เบสท่ี 6.0 ดว้ย โซเดียมไฮ

ดรอกไซด ์10 โมลาร์ และท าการหมกัจนกระทัง่กลโูคสหมด หรือความเขม้ขน้ของกรดแลกติกไม่

เพ่ิมข้ึน เก็บตวัอย่างน ้ าหมกัทุก 6 ชัว่โมงเพ่ือน าไปวิเคราะห์ โดยตวัอย่างน ้ าหมกัจะน าไปเจือจาง  
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และกรองดว้ยเยือ่เลือกผา่นเซลลโูลสอะซิเตส (ขนาดรูพรุน 0.45 ไมครอน) เพื่อแยกเอาตะกอนออก 

และน าส่วนใสไปท าการวิเคราะห์ปริมาณกรดแลกติก กรดฟูมาริก เอทานอล และกลูโคส ดว้ย

เคร่ืองไฮเพอร์ฟอร์มานซลิ์ควิด โครมาโทกราฟี (HPLC)  

  3.4.1.2 การหมักกรดแลกติกในเคร่ืองปฏิกรณ์ชีวภาพชนิดเบดสถิต (Static Bed 

Bioreactor) 

  เตรียมเคร่ืองปฏิกรณ์ชีวภาพชนิดเบดสถิต โดยดัดแปลงมาจากเคร่ืองปฏิกรณ์

ชีวภาพชนิดถงักวน โดยตดัผา้ฝ้ายชนิดถกั (ผา้ขนหนู) ขนาด 11×20 น้ิว และน ามาเยบ็ตรึงกบัโครง

ร่าง baffle ท่ีมีอยู่ในเคร่ืองปฏิกรณ์ชีวภาพชนิดถงักวน โดยโครงร่าง baffle มีขนาดเส้นผ่าน

ศูนย์กลาง 6 น้ิว สูง 8 น้ิว โดยผา้ขนหนูท่ียึดอยู่ก ับ baffle จะท าหน้าท่ีเป็นตัวยึดตรึงราให้

เจริญเติบโตอยูบ่นผา้ขนหนู ดงัแสดงในรูปท่ี 3.2 

 

 รูปท่ี 3.2 แผนภาพเคร่ืองปฏิกรณ์ชีวภาพชนิดเบดสถิต (Static Bed Bioreactor) (ดดัแปลงมา

จาก Tay และ Yang, 2002) 

  ท าการเทียบหัววดัค่ากรด-เบส แลว้น าเคร่ืองปฏิกรณ์ชีวภาพชนิดเบดสถิตพร้อม

อุปกรณ์วดัต่างๆ ท่ีบรรจุอาหารเพื่อการเจริญปริมาตร 4 ลิตร ไปฆ่าเช้ือท่ีอุณหภูมิ 121 องศา

เซลเซียส ความดัน 15 ปอนด์ต่อตารางน้ิว เป็นเวลา 45 นาที เม่ืออาหารเล้ียงเช้ือภายในเยน็ลงท่ี

อุณหภูมิหอ้ง เร่ิมควบคุมอุณหภูมิภายในถงัท่ี 30 องศาเซลเซียส แลว้ท าการเทียบหัววดัออกซิเจน 

(DO probe)  จากนั้นท าการถ่ายหัวเช้ือท่ีมีความเขม้ขน้สปอร์ 106 สปอร์ต่อมิลลิลิตร ปริมาตร 10 



67 

 

มิลลิลิตร ลงในเคร่ืองปฏิกรณ์ชีวภาพ แปรปัจจยัรอบการกวนท่ี 300, 500 และ 700 รอบต่อนาที และ

อตัราการการใหอ้ากาศ 0.5 และ 1.0 ปริมาตรอากาศต่อปริมาตรอาหารต่อนาที เป็นเวลา 48 ชัว่โมง 

จากนั้นเปล่ียนอาหารเล้ียงเช้ือ โดยถ่ายน ้ าหมกัในถงัออกแลว้เติมอาหารเพื่อการสร้างผลิตภณัฑท่ี์ฆ่า

เช้ือแลว้ปริมาตร 4 ลิตร ลงในถงั จากนั้นควบคุมท่ีภาวะเดิม และควบคุมค่ากรด-เบสท่ี 6.0 ดว้ย 

โซเดียมไฮดรอกไซด ์10 โมลาร์ และท าการหมกัจนกระทัง่กลโูคสหมด หรือความเขม้ขน้ของกรด

แลกติกไม่เพ่ิมข้ึน เก็บตวัอยา่งน ้ าหมกัทุก 6 ชัว่โมงเพื่อวิเคราะห์แลว้ค านวณหาค่าจลนพลศาสตร์ 

ค่าสมัประสิทธ์ิการผลิตกรดแลกติก (µp) โดยตวัอยา่งน ้ าหมกัจะน าไปเจือจางและกรองดว้ยเยือ่เลือก

ผา่นเซลลโูลสอะซิเตส (ขนาดรูพรุน 0.45 ไมครอน) เพื่อแยกเอาตะกอนออก และน าส่วนใสไปท า

การวิเคราะห์ปริมาณกรดแลกติก กรดฟมูาริก เอทานอล และกลโูคส ดว้ยเคร่ืองไฮเพอร์ฟอร์มานซ์

ลิควิด โครมาโทรกราฟี (HPLC) เม่ือส้ินสุดการหมกัท าการเก็บเก่ียวเซลลโ์ดยแยกออกจาก baffle 

และท าการตดัช้ินส่วนของเซลล์เพ่ือน าไปส่องกลอ้งจุลทรรศน์อิเล็กตรอนแบบสแกน เพื่อศึกษา

สณัฐานวิทยาของรา 

 3.4.2 การหมกักรดแลกติกแบบต่อเนื่อง (Continuous Process) ในเคร่ืองปฏิกรณ์ชีวภาพ 

ขนาด 5 ลติร 

 ท าการทดลองเหมือนในขอ้ 3.4.1.2 และเมื่อในระยะสร้างผลิตภณัฑ์ท าการเก็บตวัอย่าง 

และน าไปเจือจาง เพื่อวิเคราะห์หาปริมาณกลูโคสในระบบดว้ยเคร่ือง YSI 2700 Biochemistry 

Analyzer และน ามาค านวณหาความเขม้ขน้ของน ้ าตาลท่ีเหลืออยูภ่ายในระบบ และเม่ือความเขม้ขน้

ของน ้ าตาลภายในระบบ ประมาณ 10-20 กรัมต่อลิตร จะท าการเปล่ียนการผลิต จากแบบแบตช ์เป็น

แบบต่อเน่ือง โดยเร่ิมเติมอาหารแบบต่อเน่ืองเขา้สู่ระบบ ขณะเดียวกนัก็ท าการถ่ายของเหลวภายใน

ระบบออก ดว้ยอตัราการไหลท่ีเท่ากัน และท าการเก็บตัวอย่าง  เพื่อวิเคราะห์แลว้ค านวณหาค่า

จลนพลศาสตร์ โดยตวัอยา่งน ้ าหมกัจะน าไปเจือจางและกรองดว้ยกระดาษกรองเซลลูโลสอะซิเตส 

(ขนาดรูพรุน 0.45 ไมครอน) เพื่อแยกเอาตะกอนออก และน าส่วนใสไปท าการวิเคราะห์ปริมาณกรด

แลกติก กรดฟูมาริก เอทานอล และกลูโคส ดว้ยเคร่ืองไฮเพอร์ฟอร์มานซ์ลิควิด โครมาโทกราฟี 

(HPLC) เพ่ือดูแนวโนม้การใชก้ลโูคสและการผลิตกรดแลกติก จนกระทัง่ความเขม้ขน้กรดแลกติกมี

แนวโน้มลดลง และความเขม้ขน้กลูโคสมีแนวโน้มสูงข้ึนอย่างต่อเน่ือง หรือ เซลล์อยู่ในสภาวะ
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หมดประสิทธิภาพ จึงท าการหยุดการผลิต และเม่ือส้ินสุดการหมกัท าการเก็บเก่ียวเซลลโ์ดยแยก

ออกจาก baffle และท าการตดัช้ินส่วนของเซลล์เพ่ือน าไปส่องกลอ้งจุลทรรศน์อิเล็กตรอนแบบ

สแกน เพ่ือศึกษาสณัฐานวิทยาของรา 

 

  3.5 การวเิคราะห์ผลการทดลอง 

 3.5.1 การหาน า้หนักเซลล์แห้ง 

 โดยเม่ือส้ินสุดกระบวนการหมกั แยกเซลลแ์ละผา้ออกจากโครง baffle และน าไปลา้งดว้ย

น ้ าสะอาด หลงัจากนั้นน าไปอบแหง้ท่ีอุณหภูมิ 105 องศาเซลเซียส เป็นเวลา 1-2 วนั หลงัจากนั้นท้ิง

ใหเ้ยน็ในโถดูดความช้ืน ประมาณ 45-60 นาที และจึงน าไปชัง่น ้ าหนัก และน าค่าท่ีไดไ้ปหักลบกบั

ผา้ท่ีชัง่หาน ้ าหนักไวก่้อนหน้า และจะไดค่้าน ้ าหนักเซลลแ์ห้งสุทธิ ของ R. oryzae ท่ีเจริญจากการ

หมกัในแต่ละคร้ัง 

 3.5.2 การวิเคราะห์ปริมาณกลูโคส กรดแลกติก กรดฟูมาริก และเอทานอล ด้วยเคร่ืองไฮ

เพอร์ฟอร์มานซ์ลคิวดิโครมาโทกราฟี (HPLC)  

 น าตัวอย่างมาท าการเจือจางในอตัราท่ีเหมาะสม และน ามากรองผ่านกระดาษกรอง

เซลลูโลสอะซิเตท (ขนาดรูพรุน 0.45 ไมครอน) ฉีดสารละลายตัวอย่างปริมาตร 20 ไมโครลิตร 

จากนั้นจึงท าการวิเคราะห์ดว้ยเคร่ืองไฮเพอร์ฟอร์มานซ์ลิควิดโครมาโทรกราฟี (HPLC) เพื่อหา

ปริมาณกลโูคส กรดแลกติก กรดฟมูาริก และเอทานอล โดยวิเคราะห์ในสภาวะดงัน้ี 
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 คอลมัน์   Biorad Aminex HPX-87H ion exclusion organic acid column 

    ขนาด 300 มิลลิเมตร × 7.8 มิลลิเมตร 

 สารละลายตวัพา  กรดซลัฟิวริก เขม้ขน้ 0.005 มิลลิโมลาร์ 

 อุณหภูมิ   45 องศาเซลเซียส 

 อตัราการไหล  0.6 มิลลิลิตรต่อนาที 

 เคร่ืองตรวจวดั  RI detector (Shimadzu รุ่น RID-6A) 

 เวลาท่ีอยูใ่นคอลมัน์  25 นาที 

 โดยท าการค านวณหาความเขม้ขน้เทียบกบักราฟมาตราฐานของกลูโคส กรดแลกติก กรด

แลกติก และ เอทานอลท่ีความเขม้ขน้ 0 - 2 กรัมต่อลิตร 

 3.5.3 การวิเคราะห์ปริมาณไนโตรเจนด้วยวิธีเจลดาห์ล (Kjeldahl protein, A.O.A.C., 

1975; ตาลวงษ์, 2550) 

 น าตวัอย่างน ้ าหมกัท่ีตอ้งการตรวจสอบปริมาตร 3 มิลลิลิตร และเติมเกลือผสมช่วยเร่ง

ปฏิกิริยา ประกอบดว้ย โปรแทสเซียมซลัเฟต และคอปเปอร์ซลัเฟต (95:5) จ  านวน 7 กรัม และเติม

กรดซลัฟิวริกเขม้ขน้ 15 มิลลิลิตร น าไปยอ่ยบนเตาหลุมจนกระทัง่สารละลายใส ประมาณ 35 นาที 

ท้ิงใหเ้ยน็ท่ีอุณหภูมิหอ้ง จากนั้นจึงเติมน ้ ากลัน่ 50 มิลลิลิตร และน าไปประกอบเขา้กบัเคร่ืองกลัน่

ไนโตรเจน และเติมสารละลายโซเดียมไฮดรอกไซดเ์ขม้ขน้ 32 เปอร์เซ็นต ์(น ้าหนกัต่อปริมาตร) 50-

60 มิลลิลิตร หรือจนกระทัง่สารละลายเปล่ียนเป็นสีด า แลว้กลัน่จบัก๊าซแอมโมเนียท่ีเกิดข้ึน โดยใช้

สารละลายกรดบอริกเขม้ขน้ 4 เปอร์เซ็นต ์(น ้ าหนักต่อปริมาตร) 60 มิลลิลิตร และเติมอินดิเคเตอร์

เมทิลเรดเมทิลลีนบูล (methyl red methylene blue) ประมาณ 3 หยด กลัน่เป็นเวลา 3:45 นาที แลว้

น าสารละลายท่ีกลัน่ไดม้าไทเทรตกบัสารละลายมาตรฐานกรดไฮโดรคลอริกท่ีทราบความเขม้ขน้

แน่นอน จนกระทัง่สารละลายเปล่ียนสีเป็นส้มอ่อน แลว้ท าการบนัทึกปริมาตรกรดท่ีใชใ้นการ

ไทเทรต แลว้ค านวณหาปริมตรไนโตรเจน ดงัน้ี 
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 เปอร์เซ็นต์ไนโตรเจน = (ปริมาตรกรดเกลือ × ความเขม้ขน้กรดเกลือ × 1.4) / ปริมาตร

ตวัอยา่ง   

 3.5.4 การหาค่าสัมประสิทธิ์การถ่ายเทออกซิเจนด้วยวธิี Dynamic method of gassing out 

 การค านวณหาค่า KLa ในสภาวะของการหมักท่ีเซลล์ท่ียงัมีชีวิตอยู่ โดยเม่ือส้ินสุด

กระบวนการหมกัจะท าการหยดุการใหอ้ากาศ ซ่ึงจะท าให้ความเขม้ขน้ของออกซิเจนในของเหลว 

(bulk liquid) ค่อยๆ ลดลงอย่างต่อเน่ือง แต่อย่างไรก็ตามจะยงัคงมีการกวนอยู่ แต่อยู่ในระดบัต ่า

เพ่ือใหค้งความเป็นเน้ือเดียวกนั และท าการวดัความเขม้ขน้ของออกซิเจนท่ีละลายในอาหารทุกๆ 30 

วินาที จนกระทัง่ค่าความเขม้ขน้ของออกซิเจนท่ีละลายในอาหารวดัไดค่้าคงท่ี หลงัจากนั้นจึงปรับ

อตัราการใหอ้ากาศ และอตัราการกวน ให้เท่ากบัสภาวะท่ีใชใ้นการหมกัเร่ิมตน้ ขณะเดียวกนัก็ท า

การวดัค่าความเขม้ขน้ของออกซิเจนท่ีเพ่ิมข้ึนอยา่งต่อเน่ือง จนกระทัง่ค่าความเขม้ขน้ของออกซิเจน

คงท่ี และน าค่าท่ีได้ไปเขียนกราฟความสัมพนัธ์ระหว่างความเข้มข้นของออกซิเจนท่ีละลายใน

ของเหลว (bulk liquid) กบัเวลา อยู่ในเทอมของ 
   

  
 เพื่อหาความชนั ซ่ึงเท่ากบั อตัราการใชข้อง

ออกซิเจนของเซลล ์(OUR) จากนั้นน าค่าท่ีไดม้าค านวณจากสูตร  

   

  
 = OTR - OUR 

โดยอตัราการถ่ายเทออกซิเจน (OTR) นั้นสามารถหาไดจ้ากสมการ 

OTR = KLa × (CL*-CL) 

 CL* คือ ค่าการละลายของออกซิเจนในของเหลว (bulk liquid) (mM) และ KLa หรือ ค่า

สมัประสิทธ์ิการถ่ายเทออกซิเจน (min-1) โดยในสภาวะท่ีไม่มีอากาศ ค่า OTR จะเท่ากบั 0  

 ดงันั้น เม่ือแทนค่า OTR ลงในสมการท่ี (1)  

จะไดว้่า                                                          
   

  
 = - OUR 

เพราะฉะนั้นจะไดส้มการเสน้ตรง                  = - OUR     

…………………. (1) 

…………………. (2) 

…………………. (3) 

…………………. (4) 
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 ดงันั้นเม่ือเขียนกราฟความสัมพนัธ์ระหว่างเวลา (ไม่มีอากาศ) (แกน x) กบั CL (แกน y) 

แสดงดงัรูปท่ี3.3โดยส่วนกลบัของค่าความชนัท่ีได ้จะเท่ากบั OUR  

 ส าหรับค่า KLa และค่า C* สามารถหาไดจ้ากความสมัพนัธร์ะหว่างค่า  
   

  
 + OUR กบั CL 

โดยเมื่อน าสมการท่ี 1 เท่ากบัสมการท่ี 2 จะไดว้่า 

จะไดว้่า                                                  
   

  
 + OUR = KLa(CL*-CL) 

เพราะฉะนั้นจะไดส้มการเสน้ตรง           
   

  
 + OUR = -KLa(CL*) 

ดงันั้นจะไดจ้ากความสัมพนัธ์ระหว่างค่า  
   

  
 + OUR กบั CL ซ่ึงส่วนกลบัของความชนัท่ีได ้

เท่ากบั KLa ส่วนค่า C* เท่ากบั จุดตดัแกน Y ต่อ KLa  

 

 รูปท่ี 3.3 ค่าการละลายของออกซิเจนดว้ยเทคนิค Gassing out 

 3.5.5 Scanning electron microscope (SEM) 

 แบ่งตวัอยา่งเซลลท่ี์ถกูตรึงในเคร่ืองปฏิกรณ์ชีวภาพชนิดเบดสถิตมาเลก็นอ้ย และท าการตดั

แบ่งช้ินส่วนเซลลข์นาด 0.5 × 0.5 เซนติเมตร จ  านวน 2 ช้ิน ไดแ้ก่ 1) ส่วนดา้นใน baffle 2) ส่วน

ดา้นนอก baffle และน ามาแช่ในสารละสายผสมระหว่างกลตูารัลดีไฮด ์2.5 เปอร์เซ็นต ์กบั ฟอสเฟต

Oxygen concentration profile
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บฟัเฟอร์ 0.1 โมลาร์ ค่ากรด-เบส 7.2 เก็บท่ีอุณหภูมิ 4 องศาเซลเซียส เป็นระยะเวลา 1 คืน จากนั้น

ลา้งเซลลด์ว้ยฟอสเฟตบฟัเฟอร์ 0.2 โมลาร์ ค่ากรด-เบส 7.2 เป็นเวลา 10 นาที จ  านวน 2 คร้ังและน ้ า 

DI เป็นเวลา 10 นาที อีก 1 คร้ัง ต่อมาท าการดึงน ้ าออกดว้ยเอทานอล (30 เปอร์เซ็นต์ 50 เปอร์เซ็นต ์

70 เปอร์เซ็นต ์และ 95 เปอร์เซ็นต ์เป็นเวลา 10 นาทีต่อคร้ัง สุดทา้ยใช ้แอลกอฮอล ์100 เปอร์เซ็นต ์

(absolute ethanol) เป็นเวลา 10 นาที จ  านวน 3 คร้ัง เม่ือไดแ้ลว้น าเซลลไ์ปท าใหแ้ห้งดว้ยวิธี Critical 

point  (Critical point dryer, Balzer model CPD 020) จากนั้นน าไปเคลือบติดดว้ยทอง (Sputter 

coater, Balzer model CPD 020) ขั้นตอนสุดทา้ยน ามาวิเคราะห์ดว้ยกลอ้งจุลทรรศน์อิเลก็ตรอนแบบ

สแกน (JEOL, model JSM-5410LV) เพื่อศึกษาดูโครงสร้างของเสน้ใยและลกัษณะของ R. oryzae ท่ี

ยดึตรึงบนผา้เสน้ใยฝ้าย 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 



 

 

บทที่ 4 

ผลการทดลอง และวจิารย์ผลการทดลอง 

 งานวิจยัน้ี ศึกษาความเป็นไปไดใ้นการผลิตกรดแอล-แลกติกโดยเซลลต์รึงของ Rhizopus 

oryzae ในเคร่ืองปฏิกรณ์ชีวภาพชนิดเบดสถิต (static bed bioreactor) ในกระบวนการหมกัแบบ

แบตช์และแบบต่อเน่ือง ในขั้นตอนแรก ท าการเปรียบเทียบประสิทธิภาพของเซลลต์รึงในเคร่ือง

ปฏิกรณ์ชีวภาพชนิดน้ี กบัเซลลแ์ขวนลอยในเคร่ืองปฏิกรณ์ชีวภาพชนิดถงักวนในการหมกักรดแลก

ติกแบบแบตช์ พร้อมทั้งหาปัจจยัส าคัญท่ีเป็นตัวควบคุมการผลิตกรดแลกติกในเคร่ืองปฏิกรณ์

ชีวภาพชนิดเบดสถิต จากนั้น ทดสอบความสามารถในการเจริญและผลิตกรดแลกติกเมื่ออยู่ใน

ภาวะเครียด ไดแ้ก่ ท่ีความเขม้ขน้เร่ิมตน้ของกลูโคสสูง และทดสอบความเสถียรของเซลลต์รึงใน

การหมกักรดแลกติกแบบต่อเน่ือง  

 4.1 การหมักกรดแลกติกแบบแบตช์ (Batch Process) ในเคร่ืองปฏิกรณ์ชีวภาพขนาด 5 

ลติร 

4.1.1 การหมักกรดแลกติกในเคร่ืองปฏิกรณ์ชีวภาพชนิดถังกวน (Stirred Tank 

Bioreactor) 

ในการผลิตกรดแลกติกแบบแขวนลอยโดย R.oryzae ในการหมกัระยะเพื่อการ

เจริญ (growth phase) ภายใตอุ้ณหภูมิ 30 องศาเซลเซียส อตัราการกวน 700 รอบต่อนาที อตัราการ

ใหอ้ากาศ 0.5 ปริมาตรอากาศต่อปริมาตรอาหารต่อนาที โดยไม่มีการควบคุมค่าพีเอช เป็นระยะเวลา 

48 ชัว่โมง และท าการเปล่ียนอาหารจากอาหารเพ่ือการเจริญ เป็นอาหารเพ่ือสร้างผลิตภณัฑ์ โดยใน

ระยะสร้างผลิตภณัฑ ์(production phase) จะควบคุมค่าพีเอชท่ี 6 ในระบบ โดยโซเดียมไฮดรอกไซด ์

10 โมลาร์ เป็นระยะเวลา 96 ชัว่โมง พบว่าราท่ีเจริญในน ้ าหมกั จะมีการจบักนัเป็นกลุ่มกอ้น และ

เร่ิมแพร่กระจายไปยงับริเวณเหนือน ้ าหมกัหมกั โดยราจะจบัและเจริญบนผนังของเคร่ืองปฏิกรณ์

ชีวภาพ (รูปท่ี 4.1 ก.) ซ่ึงสัณฐานวิทยาของราจากการหมกัแบบแขวนลอยนั้น ถูกแบ่งออกเป็น 3 

รูปแบบ คือ 1) hard biofilm ซ่ึงเป็นส่วนของราท่ีจบัตวักนัเป็นกลุ่มกอ้นหนา เจริญเหนือน ้ าหมกั 2) 

pellet 3) clump ดงัรูปท่ี 4.1 ข. ค. ง. ตามล าดบั ซ่ึงรูปแบบท่ี 2 และ 3 นั้นจะเป็นรูปแบบของราท่ี
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เจริญในน ้ าหมกั พบว่าการผลิตกรดแลก ติกแบบแขวนลอยในเคร่ืองปฏิกรณ์ชนิดถงักวน เมื่อ

พิจารณารูปท่ี 4.2 พบว่าความเขม้ขน้ของกรดแลก ติกสุดทา้ยในระยะการสร้างผลิตภณัฑ์เท่ากบั 

34.10 กรัมต่อลิตร ในชัว่โมงท่ี 100 ของการผลิต อตัราการผลิตกรดแลกติกเท่ากบั 1.16 กรัมต่อลิตร

ต่อชัว่โมง และค่า  YP/S (เปอร์เซ็นต์) เท่ากบั 54.85 เปอร์เซ็นต์ ขณะท่ีความเขม้ขน้ของเอทานอล

สุดทา้ยในระยะการสร้างผลิตภณัฑ์เท่ากบั 6.68 กรัมต่อลิตร อตัราการผลิตเอทานอลเท่ากบั 0.29 

กรัมต่อลิตรต่อชัว่โมง และค่า YP/S (เปอร์เซ็นต)์ เท่ากบั 13.98 เปอร์เซ็นต ์โดยเม่ือเสร็จส้ินการหมกั

น ้ าหนกัแหง้ของเซลลเ์ท่ากบั 7.16 กรัมต่อลิตร จากการทดลองแสดงใหเ้ห็นว่าเคร่ืองปฏิกรณ์ชีวภาพ

ชนิดถงักวนไม่สามารถควบคุมสณัฐานวิทยาในการเจริญของราได ้จึงท าให้ราเจริญอย่างอิสระใน

น ้ าหมกั ขณะท่ีบางส่วนเจริญตามส่วนประกอบของเคร่ืองปฏิกรณ์ชีวภาพ เช่น ใบพดั หัววดัค่าการ

ละลายของออกซิเจน (DO probe) หัววดัค่าพีเอช (pH probe) ซ่ึงการท่ีเซลลข์องราไปเจริญบน

อุปกรณ์วดัสญัญาณเหล่าน้ีส่งผลใหเ้คร่ืองแปรผลคลาดเคล่ือนจากค่าความเป็นจริง นอกจากน้ีการท่ี

เซลลข์องราเจริญอยา่งอิสระในน ้ าหมกันั้น ท าให้มีโอกาสสูงต่อการถูกแรงเฉือนจากใบพดั ซ่ึงท า

ใหเ้ซลลเ์กิดความเสียหาย ซ่ึงเป็นสาเหตุหน่ึงท่ีจ  ากดัความสามารถในการผลิตกรดแลกติกของรา 

มากไปกว่านั้นการท่ีราเส้นใยกระจายตัวในเคร่ืองปฏิกรณ์ชีวภาพนั้นท าให้น ้ าหนักมีความหนืด

สูงข้ึน  ซ่ึงจะส่งผลต่ออตัราการถ่ายเทออกซิเจนในระบบ ซ่ึงส่งผลใหก้รดแลกติกท่ีผลิตไดค่้อนขา้ง

ต ่า และยงัเป็นการกระตุน้ให้มีการผลิตเอทานอลให้สูงข้ึนอีกดว้ย (Du และคณะ, 1998; Park และ

คณะ, 1998; Tay และ Yang, 2001; Zang และคณะ, 2008)  
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รูปท่ี 4.1 สณัฐานวิทยาของเซลลแ์ขวนลอย ในเคร่ืองปฏิกรณ์ชีวภาพชนิดถงักวน หลงัจาก

ท่ีเล้ียงเป็นระยะเวลา 24 ชั่วโมง ในระยะการเจริญ (ก.), รูปแบบของสัณฐานวิทยาท่ีเจริญ hard 

biofilm (ข.), pellet (ค.), clump (ง.)  

 
 รูปท่ี 4.2 การผลิตกรดแลกติกแบบแขวนลอยในเคร่ืองปฏิกรณ์ชีวภาพชนิดถงักวน ท่ีอตัรา

การกวน 700 รอบต่อนาที อตัราการใหอ้ากาศท่ี 0.5 (ก.) ปริมาตรอากาศต่อปริมาตรอาหารต่อนาที  

 จากผลการทดลองดงักล่าวขา้งบน และงานวิจยัท่ีผา่นมา พบว่า เคร่ืองปฏิกรณ์ชีวภาพชนิด

ถงักวนไม่เหมาะส าหรับการผลิตกรดแลกติกจาก R. oryzae ซ่ึงพบว่า ท่ีผ่านมาได้มีการพฒันา

เทคนิคการตรึงเซลลร์าเสน้ใยเพ่ือแกปั้ญหาลกัษณะทางสัณฐานของรา โดยในงานวิจยัน้ีไดท้  าการ
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พฒันาเคร่ืองปฏิกรณ์ชีวภาพชนิดเบดสถิตข้ึน โดยดดัแปลงจากเคร่ืองปฏิกรณ์ชีวภาพชนิด Rotating 

Fibrous Bed (Tay และ Yang, 2002) 

 

  4.1.2 การหมกักรดแลกตกิในเคร่ืองปฏิกรณ์ชีวภาพชนิดเบดสถิต (Static Bed 

Bioreactor) 

  การผลิตกรดแลกติกโดยการตรึงเซลล ์ท าโดยวิธีการเดียวกนักบัการหมกัในเคร่ือง

ปฏิกรณ์ชนิดถงักวน แต่แตกต่างกนัโดยไดท้ าการตรึงเซลลบ์นผา้ฝ้ายชนิดถกั (ผา้ขนหนู) ท่ีถูกตรึง

ไวก้บั baffle ในเคร่ืองปฏิกรณ์ชีวภาพชนิดเบดสถิต โดยไดค้ดัเลือกท าการแปรปัจจยั 2 ปัจจยั คือ 

อตัราการใหอ้ากาศ ท่ี 0.5 และ 1.0 ปริมาตรอากาศต่อปริมาตรอาหารต่อนาที และ อตัราการกวน ท่ี 

300, 500  และ 700 รอบต่อนาที  พบว่าท่ีอตัราการกวน 300 รอบต่อนาที อตัราการให้อากาศท่ี 0.5 

และ 1.0 ปริมาตรอากาศต่อปริมาตรอาหารต่อนาที (รูปท่ี 4.3) พบว่าเม่ือส้ินสุดการหมกัความเขม้ขน้

กรดแลกติกสุดทา้ยเท่ากบั 38.34 และ 32.28 กรัมต่อลิตร ในชัว่โมงท่ี 96 ของการผลิต อตัราการผลิต

กรดแลกติกเท่ากบั 1.02 และ 1.12 กรัมต่อลิตรต่อชัว่โมง คิดเป็น  YP/S (เปอร์เซ็นต์) เท่ากบั 67.40 

และ 58.14 เปอร์เซ็นต์ และอตัราการผลิตกรดแลกติกจ าเพาะเท่ากบั 0.014 และ 0.101 ต่อชัว่โมง 

ตามล าดบั ขณะท่ีความเขม้ขน้เอทานอลสุดทา้ยในระยะสร้างผลิตภณัฑ์เท่ากบั 6.45 และ 1.13 กรัม

ต่อลิตร อัตราการผลิตเอทานอลเท่ากับ 0.28 และ 0.41 กรัมต่อลิตรต่อชั่วโมง คิดเป็น YP/S 

(เปอร์เซ็นต)์ เท่ากบั 19.52 และ 16.09 (เปอร์เซ็นต)์  ตามล าดบั และเมื่อพิจาณาการผลิตกรดฟูมาริก

พบว่า ในสภาวะท่ีอตัราการใหอ้ากาศ 0.5 ปริมาตรอากาศต่อปริมาตรอาหารต่อนาที นั้น ไม่ปรากฏ

การผลิตกรดฟมูาริก ขณะท่ีอตัราการใหอ้ากาศ 1.0 ปริมาตรอากาศต่อปริมาตรอาหารต่อนาที พบว่า

ความเขม้ขน้กรดฟมูาริกสุดทา้ยเท่ากบั 1.1 กรัมต่อลิตร อตัราการผลิตกรดฟูมาริกเท่ากบั 0.01 กรัม

ต่อลิตรต่อชั่วโมง คิดเป็น YP/S (เปอร์เซ็นต์) เท่ากับ 1.53 เปอร์เซ็นต์ โดยเม่ือเสร็จส้ินการหมกั

น ้ าหนักแห้งของเซลลเ์ท่ากับ 10.59 และ 11.78 กรัมต่อลิตร ขณะท่ีค่าสัมประสิทธ์ิการถ่ายเท

ออกซิเจนเท่ากบั 0.022 และ 0.021 ต่อวินาที ตามล าดบั 

 



77 

 

 

 

 รูปท่ี 4.3 การผลิตกรดแลกติกแบบเซลลต์รึงในเคร่ืองปฏิกรณ์ชีวภาพชนิดเบดสถิตท่ีอตัรา

การกวน 300 รอบต่อนาที อตัราการใหอ้ากาศท่ี 0.5 (ก.) และ 1.0 (ข.) ปริมาตรอากาศต่อปริมาตร

อาหารต่อนาที  

 ท่ีอตัราการกวนท่ี 500 รอบต่อนาที อตัราการให้อากาศ 0.5 และ 1.0 ปริมาตรอากาศต่อ

ปริมาตรอาหารต่อนาที พิจารณารูปท่ี 4.4 พบว่าเม่ือส้ินสุดการหมกัความเขม้ขน้กรดแลกติกสุดทา้ย

เท่ากบั 40.78 และ 39.77 กรัมต่อลิตร อตัราการผลิตกรดแลกติกเท่ากบั 1.03 และ 1.35 กรัมต่อลิตร

ต่อชัว่โมง คิดเป็นYP/S (เปอร์เซ็นต์) เท่ากบั 62.75 และ 62.29 (เปอร์เซ็นต์) และอตัราการผลิตกรด

แลกติกจ าเพาะเท่ากบั 0.029 และ 0.056 ต่อชัว่โมง ตามล าดบั ขณะท่ีความเขม้ขน้เอทานอลสุดทา้ย
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ในระยะสร้างผลิตภณัฑเ์ท่ากบั 3.48 และ 3.16 กรัมต่อลิตร อตัราการผลิตเอทานอลเท่ากบั 0.21 และ 

0.17 กรัมต่อลิตรต่อชัว่โมง คิดเป็น YP/S (เปอร์เซ็นต)์ เท่ากบั 11.65 และ 8.50 เปอร์เซ็นต์ ตามล าดบั 

และเมื่อพิจาณาการผลิตกรดฟมูาริกในพบว่าความเขม้ขน้กรดฟมูาริกสุดทา้ยเท่ากบั 0.96 และ 1.04 

กรัมต่อลิตร ตามล าดบั อตัราการผลิตกรดฟูมาริกเท่ากบั 0.06 และ 0.10 กรัมต่อลิตรต่อชั่วโมง 

ตามล าดบั คิดเป็น YP/S (เปอร์เซ็นต)์ เท่ากบั 4.81 และ 6.14 เปอร์เซ็นต์ ตามล าดบั โดยเม่ือเสร็จส้ิน

การหมกัน ้ าหนกัแหง้ของเซลลเ์ท่ากบั 10.99 และ 9.94 กรัมต่อลิตร ขณะท่ีค่าสมัประสิทธ์ิการถ่ายเท

ออกซิเจนเท่ากบั 0.036 และ 0.033 ต่อวินาที ตามล าดบั 
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 รูปท่ี 4.4 การผลิตกรดแลกติกแบบเซลลต์รึงในเคร่ืองปฏิกรณ์ชีวภาพชนิดเบดสถิตท่ีอตัรา

การกวน 500 รอบต่อนาที อตัราการใหอ้ากาศท่ี 0.5 (ก.) และ 1.0 (ข.) ปริมาตรอากาศต่อปริมาตร

อาหารต่อนาที  

 ท่ีอตัราการกวนท่ี 700 รอบต่อนาที อตัราการให้อากาศ 0.5 และ 1.0 ปริมาตรอากาศต่อ

ปริมาตรอาหารต่อนาที พิจารณารูปท่ี 4.5 พบว่าเม่ือส้ินสุดการหมกัความเขม้ขน้กรดแลกติกสุดทา้ย

เท่ากบั 35.88 และ 40.66 กรัมต่อลิตร ในชัว่โมงท่ี 96 ของการผลิต อตัราการผลิตกรดแลกติกเท่ากบั 

2.25 และ 1.55 กรัมต่อลิตรต่อชัว่โมง คิดเป็น YP/S (เปอร์เซ็นต)์ เท่ากบั 65.52 และ 60.25 เปอร์เซ็นต ์

และอตัราการผลิตกรดแลกติกจ าเพาะเท่ากบั 0.140 และ 0.017 ต่อชัว่โมง ตามล าดบั ขณะท่ีความ
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เขม้ขน้เอทานอลสุดทา้ยในระยะสร้างผลิตภณัฑเ์ท่ากบั 3.72 และ 0 กรัมต่อลิตร อตัราการผลิตเอทา

นอลเท่ากบั 0.20 และ 0 กรัมต่อลิตรต่อชั่วโมง คิดเป็น YP/S (เปอร์เซ็นต์) เท่ากับ 8.45 และ 0 

เปอร์เซ็นต ์ตามล าดบั และเมื่อพิจาณาการผลิตกรดฟมูาริกพบว่า ในสภาวะท่ีอตัราการใหอ้ากาศ 0.5 

ปริมาตรอากาศต่อปริมาตรอาหารต่อนาที นั้น ไม่ปรากฏการผลิตกรดฟูมาริก ขณะท่ีอตัราการให้

อากาศ 1.0 ปริมาตรอากาศต่อปริมาตรอาหารต่อนาที พบว่าความเขม้ขน้กรดฟูมาริกสุดทา้ยเท่ากบั 

1.19 กรัมต่อลิตร อัตราการผลิตกรดฟูมาริกเท่ากับ 0.03 กรัมต่อลิตรต่อชั่วโมง คิดเป็น YP/S 

(เปอร์เซ็นต)์ เท่ากบั 3.49 เปอร์เซ็นต ์โดยเม่ือเสร็จส้ินการหมกัน ้ าหนักแห้งของเซลลเ์ท่ากบั 12.26 

และ 11.88 กรัมต่อลิตร ขณะท่ีค่าสัมประสิทธ์ิการถ่ายเทออกซิเจนเท่ากบั 0.088 และ 0.043 ต่อ

วินาที ตามล าดบั 
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 รูปท่ี 4.5 การผลิตกรดแลกติกแบบเซลลต์รึงในเคร่ืองปฏิกรณ์ชีวภาพเบดชนิดสถิตท่ีอตัรา

การกวน 700 รอบต่อนาที อตัราการให้อากาศท่ี 0.5 (ก.) และ 1.0 (ข.) ปริมาตรอากาศต่อปริมาตร

อาหารต่อนาที  

 นอกจากน้ี เมื่อพิจารณาสัณฐานวิทยาของราในการหมกัแบบตรึงเซลลใ์นเคร่ืองปฏิกรณ์

ชีวภาพชนิดเบดสถิต พบว่าราจะเขา้เกาะและเจริญบนพ้ืนท่ีผวิของผา้ฝ้ายชนิดถกั (ผา้ขนหนู) ดงัรูป

ท่ี 4.6 ดังนั้นลกัษณะของสัณฐานวิทยาของราจึงอยู่ในรูป Sheet layer ส่งผลท าให้การถ่ายเท

ออกซิเจนระหว่างระบบกับเซลล์ค่อนข้างดี เน่ืองจากเซลล์ไม่จับกันเป็นกลุ่มก้อนขนาดใหญ่ 
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นอกจากน้ียงัพบว่าราไม่ไปเกาะหรือเจริญตามส่วนประกอบของเคร่ืองปฏิกรณ์ชีวภาพ เช่น ใบพดั 

หวัวดัค่าการละลายของออกซิเจน (DO probe) หวัวดัค่าพีเอช (pH probe) อีกดว้ย 

 

 รูปท่ี 4.6 สัณฐานวิทยาของ R.oryzae ท่ีถูกตรึงบนผา้ฝ้ายชนิดถกั (ผา้ขนหนู) ในเคร่ือง

ปฏิกรณ์ชีวภาพชนิดเบดสถิต หลงัจากท่ีเล้ียงเป็นระยะเวลา 24 ชัว่โมง ในระยะการเจริญ (ก.), 48 

ชัว่โมง ในระยะการเจริญ (ข.), และ เม่ือส้ินสุดการหมกั (ค.) 

 

 

 

 

 

 

 

 

ก. ข. ค. 
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ตารางท่ี 4.1 ผลของอตัราการกวน และอตัราการให้อากาศต่อค่าจลนพลศาสตร์ระยะการ

สร้างผลิตภณัฑร์ะหว่างการเล้ียงโดย R.oryzae ท่ีถกูตรึง ในเคร่ืองปฏิกรณ์ชีวภาพชนิดเบดสถิต  

อตัราการให้อากาศ  
(ปริมาตรอากาศต่อปริมาตรอาหารต่อช่ัวโมง) 

 

0.5 
 

 
  

 

1.0 
 

 อตัราการกวน 
(รอบต่อนาที) 

300 
 

500 
 

700 
   

300 
 

500 
 

700 
 

กรดแลกตกิ 
      

  
ความเขม้ขน้สุดทา้ย (กรัมต่อลิตร) 38.34 40.78 35.88 

 
32.28 39.77 40.66 

YP/S (%) 67.40 62.75 65.52 
 

58.14 62.29 60.25 
อตัราการผลิต (กรัมต่อลิตรต่อชัว่โมง) 
อตัราการผลิตจ าเพาะ (ต่อชัว่โมง) 

1.02 
0.014 

1.03 
0.029 

2.25 
0.140   

1.12 
0.101 

1.35 
0.056 

1.55 
0.017 

เอทานอล 
       ความเขม้ขน้สุดทา้ย (กรัมต่อลิตร) 6.45 3.48 3.72 

 
1.13 3.16 0.00 

YP/S (%) 19.52 11.65 8.45 
 

16.09 8.50 0.00 
อตัราการผลิต (กรัมต่อลิตรต่อชัว่โมง) 0.28 0.21 0.20   0.41 0.17 0.00 

กรดฟูมาริก 
ความเขม้ขน้สุดทา้ย (กรัมต่อลิตร) 
YP/S (%) 
อตัราการผลิต (กรัมต่อลิตรต่อชัว่โมง) 

0.00 
0.00 
0.00 

0.96 
4.81 
0.06 

0.00 
0.00 
0.00   

1.11 
1.53 
0.01 

1.04 
6.14 
0.10 

1.19 
3.49 
0.03 

น ้าหนกัเซลลแ์หง้ (กรัมต่อลิตร) 10.59 10.99 12.26 
 

10.59 9.94 11.88 
KLa (ต่อวินาที) 0.022 0.036 0.088   0.021 0.033 0.043 

 

จากการศึกษาการผลิตกรดแลกติกในเคร่ืองปฏิกรณ์ชีวภาพชนิดเบดสถิตในการแปรปัจจยั 

2 ปัจจยั คือ อตัราการกวน และ อตัราการให้อากาศ ตามตารางท่ี 4.1 โดยผลการทดลองนั้นพบว่า

การเพ่ิมอตัราการกวน และอตัราการให้อากาศนั้น ส่งผลต่ออตัราการผลิตกรดแลกติก และเม่ือ

พิจารณาทั้ง 6 ภาวะ พบว่าค่าอตัราการผลิตกรดแลกติกสูงสุดในสภาวะท่ีใชอ้ตัราการกวนท่ี 700 

รอบต่อนาที และอตัราการใหอ้ากาศ 0.5 ปริมาตรอากาศต่อปริมาตรอาหารต่อนาที และอีกทั้งยงัให้

ค่าอตัราการผลิตกรดแลกติกจ าเพาะสูงสุดอีกดว้ย ในทางตรงกนัขา้มพบว่าการเพ่ิมอตัราการกวน 

และอตัราการใหอ้ากาศ มีผลท าใหล้ดการผลิตเอทานอล ขณะท่ีค่า KLa จะเพ่ิมข้ึน ซ่ึงจะสอดคลอ้ง
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กบัรายงานของ Thongchul (2005) เม่ือการถ่ายเทของออกซิเจนภายในระบบสูงข้ึน ก็จะจ ากดัการ

ผลิตเอทานอล และเม่ือพิจารณาการผลิตกรดฟมูาริกพบว่าทั้ง 6 สภาวะนั้น มีปริมาณการผลิตกรดฟู

มาริกนอ้ยมาก และในสภาวะท่ีใชอ้ตัราการกวนท่ี 300 และ 700 รอบต่อนาที อตัราการให้อากาศ 

0.5 ปริมาตรอากาศต่อปริมาตรอาหารต่อนาที นั้นไม่ปรากฏการผลิตกรดฟูมาริกแต่อย่างใด 

นอกจากน้ีการเพ่ิมอตัราการกวนและอตัราการให้อากาศไม่ส่งผลต่อการเพ่ิม หรือ ลดของน ้ าหนัก

เซลลแ์หง้  

 

4.1.3 การเปรียบเทียบการผลติกรดแลกตกิแบบแขวนลอยในเคร่ืองปฏกิรณ์ชีวภาพ

แบบถังกวน (Stirred Tank Bioreactor) และแบบเซลล์ตรึงในเคร่ืองปฏิกรณ์ชีวภาพชนิดเบดสถิต 

(Static Bed Bioreactor) 

  ตามท่ีไดก้ล่าวมาขา้งตน้ในหวัขอ้ 4.1 พบว่าสณัฐานวิทยาของราในเคร่ืองปฏิกรณ์
ชีวภาพแบบแขวนลอย จะถูกแบ่งออกเป็น 3 รูปแบบ คือ  1) hard biofilm 2) pellet 3) clump 
สณัฐานวิทยาดงักล่าวเกิดข้ึนจากการเล้ียงแบบแขวนลอย โดยการท่ีเซลลมี์การจบักนัเป็นกลุ่มกอ้น 
หรือ pellet นั้นท าใหย้ากต่อการควบคุมขนาดของเซลล ์และเป็นการจ ากดัการแพร่กระจายอากาศ 
และสารอาหารเขา้สู่เซลลส่์งผลท าใหก้ารผลิตกรดแลกติกนั้นอยู่ในปริมาณท่ีต ่า อีกทั้ง การท่ีเซลล์
ไปเจริญตามส่วนประกอบต่างๆ ของถงัหมกั เช่น baffle ใบพดั เป็นตน้ ซ่ึงเป็นปัจจยัหน่ึงท่ีท าให้
เพ่ิมความยากในการควบคุมระบบ  (Lin และคณะ, 2007; Wang และคณะ, 2010)  ดงันั้นหลาย
งานวิจยัไดแ้กไ้ขปัญหาเก่ียวกบัสณัฐานวิทยาแบบแขวนลอยในเคร่ืองปฏิกรณ์ชีวภาพชนิดถงักวน
โดยการตรึงเซลล ์ซ่ึงผลการทดลองในงานวิจยัน้ีท าการตรึงเซลล ์R.oryzae ในเคร่ืองปฏิกรณ์ชีวภาพ
ชนิดเบดสถิต พบว่าสามารถท่ีจะควบคุมสณัฐานวิทยาของราไดจ้ริง โดยราจะเกาะและเจริญบนผา้
ฝ้ายชนิดถกั (ผา้ขนหนู) ท าให้ราไม่จับกนัเป็นกอ้น และลดโอกาสท่ีเส้นใยจะไปพนัเกาะบริเวณ
ใบพดั ซ่ึงจะก่อใหเ้กิดแรงบิด (torque) ท่ีใบพดัสูงข้ึน โดยผลการทดลองเปรียบเทียบการผลิตกรด
แลกติกแบบแขวนลอยในเคร่ืองปฏิกรณ์ชนิดถงักวนกบัการผลิตกรดแลกติกแบบตรึงเซลลใ์นเคร่ือง
ปฏิกรณ์ชีวภาพชนิดเบดสถิต แสดงดงัตารางท่ี 4.2 ซ่ึงจากการทดลองช้ีให้เห็นว่าการผลิตกรดแลก 
ติกแบบตรึงเซลลน์ั้นมีความเหมาะสมในการท่ีจะน ามาพฒันาในกระบวนการผลิตกรดแลกติก 
เน่ืองจาก 1) ลกัษณะสณัฐานวิทยาแบบ sheet layer ซ่ึงท าให้เซลลไ์ม่จบักนัเป็นกลุ่มกอ้น ส่งผลท า
ใหก้ารถ่ายเทออกซิเจนระหว่างน ้ าหมกัเขา้สู่เซลลไ์ดดี้ และเน่ืองจากกระบวนการดงักล่าวไดท้ าการ
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ตรึงเซลล์ ท าให้ลดโอกาสท่ีเซลล์นั้นไปเจริญตามส่วนประกอบต่างๆของถงัหมกั ท าให้การ
ด าเนินงานของถงัหมกัทางกายภาพมีความเป็นเสถียรภาพมากกว่าในเคร่ืองปฏิกรณ์ชีวภาพชนิดถงั
กวน 2) เมื่อพิจารณาความสามารถการผลิตดงัตารางท่ี 4.2 พบว่าการตรึงเซลลใ์นเคร่ืองปฏิกรณ์
ชีวภาพชนิดเบดสถิตสามารถท่ีจะผลิตกรดแลกติกไดม้ากกว่าทั้งในแง่ของความเขม้ขน้ อตัราการ
ผลิต ค่า YP/S (เปอร์เซ็นต)์ และค่าน ้ าหนกัเซลลแ์หง้ อีกทั้งยงัสามารถลดความสามารถในการผลิตเอ
ทานอลทั้งในแง่ของ ความเข้มขน้ อตัราการผลิต และค่า YP/S (เปอร์เซ็นต์) นั่นแสดงให้เห็นถึง
ประสิทธิภาพของอตัราการถ่ายเทออกซิเจนภายในระบบอีกดว้ย ดงันั้นจากการศึกษาพบว่าการผลิต
กรดแลกติกแบบตรึงเซลลใ์นเคร่ืองปฏิกรณ์ชีวภาพชนิดเบดสถิตนั้นมีความเหมาะสมกบัการเจริญ
ของ R. oryzae และการผลิตกรดแลกติกเมื่อเทียบกบัการผลิตแบบแขวนลอยในเคร่ืองปฏิกรณ์
ชีวภาพชนิดถงักวน 
 
ตารางท่ี 4.2 แสดงการเปรียบเทียบผลการผลิตระหว่างการหมกัในเคร่ืองปฏิกรณ์ชีวภาพชนิดถงั

กวน และแบบเซลลต์รึงในเคร่ืองปฏิกรณ์ชีวภาพชนิดเบดสถิต  

 
กระบวนการ 

 
การหมกัแบบแขวนลอย การหมกัแบบเซลล์ตรึง 

กรดแลกตกิ 
    ความเขม้ขน้สุดทา้ย 34.10 35.88 

YP/S (%) 54.85 65.52 
อตัราการผลิต (กรัมต่อลิตรต่อชัว่โมง) 1.16 2.25 

เอทานอล 
    ความเขม้ขน้สุดทา้ย 6.68 3.72 

YP/S (%) 13.98 8.45 
อตัราการผลิต (กรัมต่อลิตรต่อชัว่โมง) 0.29 0.20 

กรดฟูมาริก 
    ความเขม้ขน้สุดทา้ย 0.00 0.00 

YP/S (%) 0.00 0.00 
อตัราการผลิต (กรัมต่อลิตรต่อชัว่โมง) 0.00 0.00 

น ้าหนกัเซลลแ์หง้ (กรัมต่อลิตร) 7.16 12.26 
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ถึงแมว้่าการผลิตกรดแลกติกแบบเซลลต์รึงโดยเคร่ืองปฏิกรณ์ชีวภาพชนิดเบด

สถิต เม่ือใชค้วามเขม้ขน้กลโูคสเร่ิมตน้ 70 กรัมต่อลิตร นั้นจะสามารถให้ค่าอตัราการผลิตกรดแลก

ติกสูงถึง 2.25 กรัมต่อลิตร แต่ค่าความเขม้ขน้กรดแลกติกท่ีผลิตไดน้ั้นเท่ากบั 35.88 กรัมต่อลิตร ซ่ึง

อยู่ในระดบัท่ีไม่สูงมากนัก ซ่ึงเมื่อเขา้สู่ระยะของ down stream process ปริมาณกรดแลกติกท่ีเจือ

จางนั้นจะก่อใหเ้กิดความไม่คุม้ทุน ดงันั้น เพ่ือยกระดบัการผลิตใหมี้ประสิทธิภาพทั้งในแง่ของการ

พฒันาการผลิตกรดแลกติก และการควบคุมตน้ทุนการผลิต ซ่ึงมีหลายงานวิจยัท่ีศึกษาปริมาณความ

เข้มข้นกลูโคสท่ีระดับต่างๆ เพื่อหาปริมาณความเข้มข้นกลูโคสท่ีเหมาะสมท าให้ราสามารถ

เจริญเติบโตไดดี้ อีกทั้งเพ่ิมปริมาณผลิตกรดแลกติก เน่ืองคุณสมบติัของจากรานั้นมีความทนทาน

ต่อสภาพแวดลอ้มไดดี้ จึงมีความเป็นไปไดท่ี้จะทนต่อปริมาณกลโูคสปริมาณสูงในระบบได ้ 

 

4.1.4 การศึกษาผลของความเข้มข้นกลูโคสเร่ิมต้นต่อการเพิม่ความสามารถในการ

ผลติกรดแลกตกิโดย R. oryzae ที่ถูกตรึง ในเคร่ืองปฏิกรณ์ชีวภาพชนิดเบดสถิต 

การศึกษาผลกระทบของความเขม้ขน้กลโูคสในส่วนของระยะสร้างผลิตภณัฑท่ี์ใช้
เป็นแหล่งคาร์บอนในอาหารเล้ียงเช้ือ เพ่ือใช้ส าหรับการสร้างผลิตภณัฑ์ โดยความเขม้ข้นของ
กลโูคสท่ีท าการศึกษาอยู่ท่ี 70, 100, 150 และ 200 กรัมต่อลิตร จากการศึกษาการผลิตกรดแลกติก
โดยเซลลท่ี์ถกูตรึงในเคร่ืองปฏิกรณ์ชีวภาพชนิดเบดสถิต ในภาวะอตัราการให้อากาศ 0.5 ปริมาตร
อากาศต่อปริมาตรต่อนาที และ อตัราการกวนท่ี 700 รอบต่อนาที เมื่อหมกัเป็นเวลา 72 ชั่วโมง 
พบว่าความเขม้ขน้กลูโคสลดลงเหลือ 1.28 กรัมต่อลิตร และลดลงจนเท่ากบั 0 กรัมต่อลิตร จาก
ความเขม้ขน้กลโูคสเร่ิมตน้ 70 กรัมต่อลิตร และเมื่อพิจารณาความเขม้ขน้กรดแลกติกท่ีชัว่โมงท่ี 72 
ของการหมกั พบว่าความเขม้ขน้ของกรดแลกติกเท่ากบั 35.88 กรัมต่อลิตร และหลงัจากนั้นความ
เขม้ขน้ของกรดแลกติกก็ลดลง ซ่ึงแสดงให้เห็นว่าเซลลย์งัคงมีแอคติวิตีท่ีจะสามารถผลิตกรดแลก
ติกได ้แต่ภายในระบบเกิดภาวะการขาดแคลนกลูโคส เซลลจึ์งเปล่ียนมาใชก้รดแลกติกเป็นแหล่ง
คาร์บอนทดแทน ดงันั้นเพ่ือพฒันาการผลิตกรดแลกติกใหส้ามารถผลิตไดสู้งข้ึน จึงท าการศึกษาการ
ผลิตกรดแลกติกโดยการเพ่ิมความเขม้ขน้กลโูคสเร่ิมตน้ในระยะสร้างผลิตภณัฑ์ โดยผลการศึกษา 
เม่ือเพ่ิมความเขน้ขน้กลูโคสเร่ิมตน้ 100 กรัมต่อลิตร ระยะการสร้างผลิตภณัฑ์ ในภาวะอตัราการ
กวน 700 รอบต่อนาที และอตัราการใหอ้ากาศ 0.5 ปริมาตรอากาศต่อปริมาตรอาหารต่อนาที พบว่า
สามารถผลิตกรดแลกติกไดค้วามเขม้ขน้สูงข้ึนเม่ือเทียบกบัความเขม้ขน้กลูโคสเร่ิมตน้ 70 กรัมต่อ
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ลิตร เมื่อพิจารณารูปท่ี 4.7 พบว่าความเขม้ขน้ของกรดแลกติกเม่ือเสร็จส้ินการหมกั เท่ากบั 48.86 
กรัมต่อลิตร อตัราการผลิตกรดแลกติกเท่ากบั 2.04 กรัมต่อลิตรต่อชัว่โมง คิดเป็น YP/S (เปอร์เซ็นต์) 
เท่ากบั 75 เปอร์เซ็นต ์อตัราการผลิตกรดแลกติกจ าเพาะเท่ากบั 0.043 ต่อชัว่โมง ขณะท่ีความเขม้ขน้
เอทานอลสุดทา้ยในระยะสร้างผลิตภณัฑ์เท่ากบั 6.30 กรัมต่อลิตร อตัราการผลิตเอทานอลเท่ากบั 
0.49 กรัมต่อลิตรต่อชัว่โมง คิดเป็น YP/S (เปอร์เซ็นต)์ เท่ากบั 12.79 เปอร์เซ็นต์ และไม่พบการผลิต
กรดฟมูาริกในระบบ นอกจากน้ีพบว่าน ้ าหนักเซลลแ์ห้งเพ่ิมสูงข้ึนจากเดิม โดยน ้ าหนักเซลลแ์ห้ง
เท่ากบั 16.06 กรัมต่อลิตร และค่าสัมประสิทธ์ิการถ่ายเทออกซิเจน เท่ากบั 0.091 ต่อวินาที โดยใช้
ระยะเวลาในการเล้ียงทั้งหมด 96 ชัว่โมง จนกระทัง่ความเขม้ขน้กลูโคสในระบบเท่ากบั 0 กรัมต่อ
ลิตร  

 
 รูปท่ี 4.7 การผลิตกรดแลกติกแบบตรึงเซลลใ์นเคร่ืองปฏิกรณ์ชีวภาพชนิดเบดสถิตท่ีอตัรา

การกวน 700 รอบต่อนาที อตัราการใหอ้ากาศท่ี 0.5 ปริมาตรอากาศต่อปริมาตรอาหารต่อนาที โดย

ความเขม้ขน้กลโูคสเร่ิมตน้ในระยะสร้างผลิตภณัฑ ์เท่ากบั 100 กรัมต่อลิตร 

เม่ือเพ่ิมความเขม้ขน้กลูโคสเร่ิมตน้เป็น 150 กรัมต่อลิตร พบว่าสามารถท่ีจะผลิต
กรดแลกติกได้มากกว่าความเข้มข้นกลูโคส 70 และ 100 กรัมต่อลิตร โดยเมื่อพิจารณารูปท่ี 4.8 
ความเขม้ขน้กรดแลกติกเม่ือเสร็จส้ินการหมกั เท่ากบั 75.27 กรัมต่อลิตร อตัราการผลิตกรดแลกติก
เท่ากบั 1.67 กรัมต่อลิตรต่อชัว่โมง คิดเป็น YP/S (เปอร์เซ็นต)์ เท่ากบั 58.05 เปอร์เซ็นต ์อตัราการผลิต
กรดแลกติกจ าเพาะ เท่ากับ 0.037 ต่อชั่วโมง ขณะท่ีความเข้มขน้เอทานอลสุดทา้ยในระยะสร้าง
ผลิตภณัฑเ์ท่ากบั 11.04 กรัมต่อลิตร อตัราการผลิตเอทานอลเท่ากบั 0.23 กรัมต่อลิตรต่อชัว่โมง คิด
เป็น YP/S (เปอร์เซ็นต)์ เท่ากบั 8.72 เปอร์เซ็นต ์และมีการผลิตกรดฟมูาริก โดยความเขม้ขน้ของกรด
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ฟูมาริกสุดทา้ย เท่ากับ 0.98 กรัมต่อลิตร อตัราการผลิตกรดฟูมาริกเท่ากับ 0.01 กรัมต่อลิตรต่อ
ชัว่โมง คิดเป็น YP/S (เปอร์เซ็นต์) เท่ากบั 1.65 เปอร์เซ็นต์ น ้ าหนักเซลลแ์ห้งเท่ากบั 12.61 กรัมต่อ
ลิตร และค่าสมัประสิทธ์ิการถ่ายเทออกซิเจน เท่ากบั 0.041 ต่อวินาที โดยใชร้ะยะเวลาในการเล้ียง
ทั้งหมด 120 ชัว่โมง จนกระทัง่ความเขม้ขน้กลูโคสภายในระบบเท่ากบั 0 กรัมต่อลิตร ซ่ึงการใช้
ความเขม้ขน้กลโูคสเร่ิมตน้ 150 กรัมต่อลิตรนั้น จะใชเ้วลาในการเล้ียงมากกว่าการใชค้วามเขม้ขน้
กลโูคสเร่ิมตน้ 100 กรัมต่อลิตร ถึง 24 ชัว่โมง   

 
 รูปท่ี 4.8 การผลิตกรดแลกติกแบบตรึงเซลลใ์นเคร่ืองปฏิกรณ์ชีวภาพชนิดเบดสถิตท่ีอตัรา

การกวน 700 รอบต่อนาที อตัราการใหอ้ากาศท่ี 0.5 ปริมาตรอากาศต่อปริมาตรอาหารต่อนาที โดย

ความเขม้ขน้กลโูคสเร่ิมตน้ในระยะสร้างผลิตภณัฑ ์เท่ากบั 150 กรัมต่อลิตร 

เม่ือเพ่ิมความเขม้ขน้กลูโคสเร่ิมตน้เป็น 200 กรัมต่อลิตร พบว่าสามารถท่ีจะผลิต
กรดแลกติกไดม้ากกว่าความเขม้ขน้กลโูคส 70 และ 100 กรัมต่อลิตร แต่ความสามารถในการผลิต
กรดแลกติกใกลเ้คียงกับการใช้ความเข้มข้นกลูโคส 150 กรัมต่อลิตร โดยเมื่อพิจารณารูปท่ี 4.9 
ความเขม้ขน้กรดแลกติกเม่ือเสร็จส้ินการหมกั เท่ากบั 80.76 กรัมต่อลิตร อตัราการผลิตกรดแลกติก
เท่ากบั 1.74 กรัมต่อลิตรต่อชัว่โมง คิดเป็น YP/S (เปอร์เซ็นต)์ เท่ากบั 62.07 เปอร์เซ็นต ์อตัราการผลิต
กรดแลกติกจ าเพาะ เท่ากับ 0.032 ต่อชั่วโมง ขณะท่ีความเข้มขน้เอทานอลสุดทา้ยในระยะสร้าง
ผลิตภณัฑเ์ท่ากบั 12.37 กรัมต่อลิตร อตัราการผลิตเอทานอลเท่ากบั 0.23 กรัมต่อลิตรต่อชัว่โมง คิด
เป็น YP/S (เปอร์เซ็นต)์ เท่ากบั 9.06 เปอร์เซ็นต ์และมีการผลิตกรดฟมูาริก โดยความเขม้ขน้กรดฟูมา
ริกสุดทา้ยเท่ากบั 1.34 กรัมต่อลิตร อตัราการผลิตกรดฟูมาริกเท่ากบั 0.68 กรัมต่อลิตร คิดเป็น YP/S 
(เปอร์เซ็นต์) เท่ากับ 0.68 เปอร์เซ็นต์ น ้ าหนักเซลล์แห้งเท่ากับ 27.02 กรัมต่อลิตร และค่า

0 

1 

2 

3 

4 

5 

6 

7 

0 

20 

40 

60 

80 

100 

120 

140 

160 

0 8 16 24 32 40 48 56 64 72 80 88 96 104 112 120 

กลูโคส 
กรดแลกติก 
เอทานอล 
กรดฟูมาริก 
พีเอช 

เวลา (ช่ัวโมง) 

คว
าม
เข้
มข้

น 
(ก
รัม

ต่อ
ลิต

ร)
 

พีเอช 

Growth Phase Production Phase 



89 

 

สมัประสิทธ์ิการถ่ายเทออกซิเจน เท่ากบั 0.069 ต่อวินาที โดยใชร้ะยะเวลาในการเล้ียงทั้งหมด 120 
ชัว่โมง จากรูปท่ี 4.9 จะเห็นไดว้่าหลงัจากชั่วโมงท่ี 104  เป็นต้นไปความเขม้ข้นกรดแลกติกมี
แนวโนม้เพ่ิมข้ึนเพียงเล็กน้อยจนเกือบคงท่ี ซ่ึงแสดงให้เห็นว่าความสามารถการผลิตกรดแลกติก 
ของ R. oryzae เร่ิมคงตวั และเม่ือเสร็จส้ินการหมกัท่ี 120 ชัว่โมง พบว่าความเขม้ขน้กลูโคสภายใน
ระบบเหลือเท่ากบั 35.13 กรัมต่อลิตร  

 
 รูปท่ี 4.9 การผลิตกรดแลกติกแบบตรึงเซลลใ์นเคร่ืองปฏิกรณ์ชีวภาพชนิดเบดสถิตท่ีอตัรา

การกวน 700 รอบต่อนาที อตัราการใหอ้ากาศท่ี 0.5 ปริมาตรอากาศต่อปริมาตรอาหารต่อนาที โดย

ความเขม้ขน้กลโูคสเร่ิมตน้ในระยะสร้างผลิตภณัฑ ์เท่ากบั 200 กรัมต่อลิตร 

จากการทดลองเมื่อพิจารณาตารางท่ี 4.3 จะเห็นไดว้่าเม่ือเพ่ิมความเขม้ขน้กลูโคสนั้นส่งผล
ต่อการสร้างผลิตภณัฑใ์หม้ากข้ึน ทั้งกรดแลกติก เอทานอล และกรดฟูมาริก เม่ือพิจารณาการผลิต
กรดแลกติกนั้นพบว่า การเพ่ิมปริมาณกลูโคสในระยะสร้างผลิตภณัฑ์ในช่วง 70-150 กรัมต่อลิตร
นั้น จะช่วยพฒันาการผลิตกรดแลกติกใหสู้งข้ึน ในทางตรงกนัขา้มพบว่าท่ีความเขม้ขน้กลูโคสใน
ระยะสร้างผลิตภณัฑท่ี์ 200 กรัมต่อลิตรนั้น ไม่ช่วยในการพฒันาความสามารถการในผลิตกรดแลก
ติก โดยพบว่าความสามารถในการผลิตกรดแลกติกค่อนขา้งใกลเ้คียงกบัความเขม้ขน้กลโูคสเร่ิมตน้
ท่ี 150 กรัมต่อลิตร ในระยะเวลาการผลิตท่ี 120 ชั่วโมงเท่ากัน พบว่ามีความเข้มข้นกลูโคสท่ี
หลงเหลือในระบบถึง 35.13 กรัมต่อลิตร ดงันั้นความเขม้ขน้กลูโคสท่ีเหมาะสมอยู่ท่ี ความเขม้ขน้
กลโูคส 150 กรัมต่อลิตร ทั้งน้ีเน่ืองจากสามารถผลิตกรดแลกติกไดใ้นความเขม้ขน้สูงถึงแมว้่าอตัรา
การผลิตกรดแลกติกจะไม่สูงมากนัก เมื่อเทียบกบัความเขม้ขน้กลูโคสท่ี 70 และ 100 กรัมต่อลิตร 
แต่ขอ้ดีของการผลิตกรดแลกติกไดค้วามเขม้ขน้สูงก็จะช่วยลดตน้ทุนในขั้นตอนของ down stream 
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process นอกจากน้ีพบว่าท่ีความเขม้ข้น 150 กรัมต่อลิตรนั้น ไม่พบการหลงเหลือของกลูโคสท่ี
หลงเหลือในระบบอีกด้วย โดยผลการทดลองน้ีไดส้อดคลอ้งกับงานวิจยัของ Bulut  และคณะ 
(2004) ซ่ึงไดท้ าการศึกษาผลกระทบของความเขม้ขน้กลโูคสท่ี 25-250 กรัมต่อลิตร ในการผลิตกรด
แลกติกโดย R. oryzae จากงานวิจยัพบว่าท่ีความเขม้ขน้กลโูคส 150  กรัมต่อลิตร สามารถผลิตกรด
แลกติกไดสู้งสุดเท่ากบั 60 กรัมต่อลิตร ขณะเดียวกนัเม่ือเพ่ิมความเขม้ขน้กลโูคสเป็น 200 และ 250 
กรัมต่อลิตร พบว่าความสามารถในการผลิตกรดแลกติกนั้นลดลง เน่ืองจากเม่ือความเขม้ขน้กลูโคส
สูงมากเกินไปจะส่งผลต่อท าใหย้บัย ั้งการสร้างผลิตภณัฑ ์
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ตารางท่ี 4.3 ผลของความเขม้ขน้กลโูคสเร่ิมตน้ต่อค่าจลนพลศาสตร์ของการตรึง R.oryzae ในเคร่ือง

ปฏิกรณ์ชีวภาพชนิดเบดสถิต ในระยะการผลิตกรดแลกติก ท่ีภาวะอุณหภูมิ 30 องศาเซลเซียส, พี

เอช 6, อตัราการกวน 700 รอบต่อนาที, อตัราการใหอ้ากาศ 0.5 รอบต่อนาที 

ความเข้มข้นกลโูคสเร่ิมต้น  70 100 150 200 
(กรัมต่อลิตร)          
กลูโคส  

    ความเขม้ขน้ท่ีถกูใช ้(กรัมต่อลิตร) 65.52 89.33 151.6 188.38 
ความเขม้ขน้ท่ีเหลือในน ้ าหมกั (กรัมต่อลิตร) 0 0 0 35.13 

กรดแลกตกิ  
   

  
ความเขม้ขน้สุดทา้ย (กรัมต่อลิตร) 35.88 48.86 75.27 80.76 
YP/S (%) 65.52 75 58.05 62.07 
อตัราการผลิต (กรัมต่อลิตรต่อชัว่โมง) 
อตัราการผลิตจ าเพาะ (ต่อชัว่โมง) 

2.25 
0.140 

2.04 
0.043 

1.67 
0.037 

1.74 
0.032 

เอทานอล  
    ความเขม้ขน้สุดทา้ย (กรัมต่อลิตร) 3.72 6.30 11.04 12.37 

YP/S (%) 8.45 12.79 8.72 9.06 
อตัราการผลิต (กรัมต่อลิตรต่อชัว่โมง) 0.20 0.49 0.23 0.23 

กรดฟูมาริก  
    ความเขม้ขน้สุดทา้ย (กรัมต่อลิตร) 0 0 0.98 1.34 

YP/S (%) 0 0 1.65 0.68 
อตัราการผลิต (กรัมต่อลิตรต่อชัว่โมง) 0 0 0.01 0.02 
น ้าหนกัเซลลแ์หง้ (กรัมต่อลิตร) 12.26 16.06 12.61 27.02 
KLa (ต่อวินาที) 0.088 0.091 0.041 0.069 
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 4.2 การหมักกรดแลกติกแบบต่อเนื่อง (continuous process) ในเคร่ืองปฏิกรณ์ชีวภาพ 

ขนาด 5 ลติร 

  ในระยะการเพ่ิมจ านวน (exponential phase) ในการผลิตแบบแบตช์สามารถท่ีจะ

รักษาระยะเวลาการผลิตในนานข้ึนได ้โดยการเติมอาหารเขา้ไปในระบบอย่างต่อเน่ือง และในทาง

ตรงกนัขา้มจะมีการถ่ายน ้ าหมกัภายในระบบออก ดว้ยอตัราการไหลท่ีเท่ากนั โดยกระบวนการแบบ

น้ี เรียกว่า การหมกัแบบต่อเน่ือง (continuous process) เพื่อป้องกนัภาวะการจ ากดัของสารอาหาร 

(substrate inhibition) และการสะสมของกรดอีกดว้ย และถา้อาหารเล้ียงเช้ือถูกเติมลงไปดว้ยอตัรา

การไหลท่ีเหมาะสมแลว้นั้น จะก่อใหเ้กิดภาวะคงท่ี (steady state)  

  โดยท าการหมกัแบบเดียวกบัการผลิตกรดแลกติกแบบแบตชโ์ดยการตรึงเซลลบ์น
ผา้ฝ้ายชนิดถกั (ผา้ขนหนู) ในเคร่ืองปฏิกรณ์ชีวภาพชนิดเบดสถิต จนกระทัง่ปริมาณกลูโคสภายใน
ระบบลดลงเหลือประมาณ 10-20 กรัมต่อลิตร จะท าการเติมอาหารเล้ียงเช้ือชนิดเหลวเขา้สู่ระบบ
แบบต่อเน่ือง ขณะเดียวกนัจะท าการถ่ายอาหารเล้ียงเช้ือภายในระบบออก โดยใชอ้ตัราการไหลเขา้-
ออกเท่ากนั ดงัแผนภาพในรูปท่ี 4.10 จนกระทัง่เซลลสู์ญเสียความสามารถในการผลิตกรดแลกติก 
จึงท าการหยดุการผลิต โดยเล้ียงในภาวะอตัราการกวน 700 รอบต่อวินาที และอตัราการให้อากาศ 
0.5 ปริมาตรอากาศต่อปริมาตรอาหารต่อนาที โดยไดท้ าการศึกษาท่ีความเขม้ขน้กลูโคสเร่ิมตน้ คือ 
70 และ 150 กรัมต่อลิตร ในระยะสร้างผลิตภณัฑ ์และในระยะการผลิตกรดแลกติกแบบต่อเน่ือง 

 
รูปท่ี 4.10 แผนภาพแสดงรูปแบบการท างานของกระบวนการผลิตแบบต่อเน่ือง 
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 4.2.1 การหมกักรดแลกตกิแบบต่อเนื่องที่ระดับความเข้มข้นกลูโคสในระยะสร้าง

ผลติภัณฑ์ 70 กรัมต่อลติร 

  จากการทดลองท่ี 4.2 การผลิตกรดแลกติกแบบเซลลต์รึงดว้ยการผลิตแบบแบตช ์

โดยใชค้วามเขม้ขน้กลูโคสเร่ิมตน้ 70 กรัมต่อลิตร ในภาวะอตัราการกวน 700 รอบต่อวินาที และ

อตัราการใหอ้ากาศ 0.5 ปริมาตรอากาศต่อปริมาตรอาหารต่อนาที พบว่าค่าอตัราการผลิตกรดแลก

ติกจ าเพาะ เท่ากบั 0.140 ต่อชัว่โมง โดยค่าอตัราการเจือจาง (ค  านวณ) และอตัราการไหล (ค  านวณ) 

เท่ากบั 0.140 ต่อชัว่โมง และ 0.56 ลิตรต่อชัว่โมง ตามล าดบั ซ่ึงจากการศึกษาการผลิตกรดแลกติก 

แบบต่อเน่ือง โดยใชค้วามเขม้ขน้กลโูคสเร่ิมตน้ 70 กรัมต่อลิตร ในภาวะอตัราการกวน 700 รอบต่อ

วินาที และอตัราการให้อากาศ 0.5 ปริมาตรอากาศต่อปริมาตรอาหารต่อนาที ท่ีอตัราการเจือจาง 

0.140 ต่อชัว่โมง เมื่อพิจารณารูปท่ี 4.11 พบว่าท่ีในการผลิตแบบแบตช์ความเขม้ขน้กรดแลกติกสุด

ทา้ยเท่ากบั 28.12 กรัมต่อลิตร อตัราการผลิตกรดแลกติกเท่ากบั 1.51 กรัมต่อลิตรต่อชัว่โมง คิดเป็น 

YP/S (เปอร์เซ็นต)์ เท่ากบั 60.19 เปอร์เซ็นต ์ขณะท่ีความเขม้ขน้เอทานอลสุดทา้ยเท่ากบั 3.42 กรัมต่อ

ลิตร อตัราการผลิตเอทานอลเท่ากบั 0.04 กรัมต่อลิตรต่อชัว่โมง คิดเป็น YP/S (เปอร์เซ็นต์) เท่ากบั 

1.19 เปอร์เซ็นต์ ระยะเวลาในการเล้ียงแบบแบตช์ เท่ากบั 72 ชัว่โมง หลงัจาก 72 ชัว่โมงของการ

เล้ียง พบว่า ปริมาณความเขม้ขน้กลูโคสในระบบลดลงเหลือ 12.86 กรัมต่อลิตร จึงเร่ิมการผลิต

แบบต่อเน่ืองโดยการเติมอาหารเล้ียงเช้ือ ประกอบดว้ยสารละลายกลูโคส 70 กรัมต่อลิตร เขา้สู่

ระบบอยา่งต่อเน่ือง และขณะเดียวกนัจะท าการถ่ายของเหลวภายในระบบออกดว้ยอตัราการไหล

เท่ากบั 0.56 ลิตรต่อชัว่โมง อยา่งต่อเน่ืองเช่นเดียวกนั หลงัจาก 24 ชัว่โมง ของการผลิตแบบต่อเน่ือง

พบว่า ระบบไดเ้ขา้สู่ภาวะคงท่ี (steady state) และเม่ือเสร็จส้ินการผลิตแบบต่อเน่ืองพบว่า ช่วงความ

เขม้ขน้ของกรดแลกติกอยูร่ะหว่าง 13.33-17.37 กรัมต่อลิตร อตัราการผลิตกรดแลกติกเท่ากบั 2.23 

กรัมต่อชัว่โมงต่อชัว่โมง คิดเป็น YP/S (เปอร์เซ็นต)์ เท่ากบั 16.83 เปอร์เซ็นต ์ขณะท่ีช่วงความเขม้ขน้

ของเอทานอลภายในระบบอยูร่ะหว่าง 5.58-6.02 กรัมต่อลิตร อตัราการผลิตเอทานอลเท่ากบั 0.05 

กรัมต่อชั่วโมงต่อชั่วโมง คิดเป็น YP/S (เปอร์เซ็นต์) เท่ากับ 0.25 เปอร์เซ็นต์ และพบว่าตลอด

ระยะเวลาการผลิตนั้นไม่พบการผลิตกรดฟมูาริกเกิดข้ึน โดยเม่ือเสร็จส้ินการหมกัน ้ าหนักแห้งของ

เซลลเ์ท่ากบั 68.65 กรัมต่อลิตร ขณะท่ีค่าสัมประสิทธ์ิการถ่ายเทออกซิเจนเท่ากบั 0.079 ต่อวินาที 

และระยะเวลาในการเล้ียงทั้งหมดเท่ากบั 126 ชัว่โมง จากรูปท่ี 4.11 จะสงัเกตุเห็นว่าในช่วงการผลิต
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แบบต่อเน่ืองกลโูคสมีความเขม้ขน้มากกว่ากรดแลกติก  ซ่ึงปัจจยัหน่ึงมาจากอตัราการเจือจางท่ีใช้

ในระบบอาจมีค่าสูงเกินไป และจะเป็นการเพ่ิมตน้ทุนการผลิตใหสู้งข้ึน 

 
 รูปท่ี 4.11 การผลิตกรดแลกติกแบบเซลล์ตรึงในเคร่ืองปฏิกรณ์ชีวภาพชนิดเบดสถิต

แบบต่อเน่ือง อตัราการกวน 700 รอบต่อนาที อตัราการใหอ้ากาศท่ี 0.5 ปริมาตรอากาศต่อปริมาตร

อาหารต่อนาที โดยความเขม้ขน้กลโูคสเร่ิมตน้ในระยะสร้างผลิตภณัฑ ์เท่ากบั 70 กรัมต่อลิตร อตัรา

การเจือจางเท่ากบั 0.14 ต่อชัว่โมง 

ดงันั้นการแกปั้ญหาดงักล่าวโดยลดอตัราการเจือจาง เพ่ือเป็นควบคุมปริมาณความ

เขม้ขน้กลโูคสภายในระบบไม่ใหอ้ยูใ่นระดบัสูงเกินไป โดยท าการลดอตัราการเจือจางจาก 0.14 ต่อ

ชัว่โมง ลดลงเหลือ 0.02 ต่อชัว่โมง หรืออตัราการไหลเท่ากบั 0.08 ลิตรต่อชัว่โมง จากการศึกษาการ

ผลิตกรดแลกติกแบบต่อเน่ือง โดยใชค้วามเขม้ขน้กลโูคสเร่ิมตน้ 70 กรัมต่อลิตร ในภาวะอตัราการ

กวน 700 รอบต่อวินาที และอตัราการให้อากาศ 0.5 ปริมาตรอากาศต่อปริมาตรอาหารต่อนาที ท่ี

อตัราการเจือจาง 0.02 ต่อชัว่โมง พบว่าท่ีในการผลิตแบบแบตช์ความเขม้ขน้กรดแลกติกสุดทา้ย

เท่ากบั 37.13 กรัมต่อลิตร อตัราการผลิตกรดแลกติกเท่ากบั 1.62 กรัมต่อลิตรต่อชัว่โมง คิดเป็น YP/S 

(เปอร์เซ็นต)์ เท่ากบั 57.6 เปอร์เซ็นต ์ขณะท่ีความเขม้ขน้เอทานอลสุดทา้ยเท่ากบั 4.28 กรัมต่อลิตร 

อตัราการผลิตเอทานอลเท่ากบั 0.16 กรัมต่อลิตรต่อชัว่โมง คิดเป็น YP/S (เปอร์เซ็นต์) เท่ากบั 6.06 

เปอร์เซ็นต์ ระยะเวลาในการเล้ียงแบบแบตช์ เท่ากบั 72 ชัว่โมง หลงัจาก 72 ชัว่โมงของการเล้ียง 

พบว่า ปริมาณความเข้มข้นน ้ าตาลในระบบลดลงเหลือ 1.21 กรัมต่อลิตร จึงเร่ิมการผลิต
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แบบต่อเน่ืองโดยการเติมอาหารเล้ียงเช้ือ ประกอบดว้ยสารละลายกลูโคส 70 กรัมต่อลิตร เขา้สู่

ระบบอยา่งต่อเน่ือง และขณะเดียวกนัจะท าการถ่ายของเหลวภายในระบบออกดว้ยอตัราการไหล

เท่ากบั 0.08 ลิตรต่อชัว่โมง หลงัจาก 0 ชัว่โมง ของการผลิตแบบต่อเน่ืองพบว่า ระบบไดเ้ขา้สู่ภาวะ

คงท่ี (steady state) และเม่ือเสร็จส้ินการผลิตแบบต่อเน่ืองพบว่า ช่วงความเขม้ขน้ของกรดแลกติก 

อยูร่ะหว่าง 37.14-47.70 กรัมต่อลิตร อตัราการผลิตกรดแลกติกเท่ากบั 0.83 กรัมต่อลิตรต่อชัว่โมง 

คิดเป็น YP/S (เปอร์เซ็นต์) เท่ากบั 28.09 เปอร์เซ็นต์ ขณะท่ีช่วงความเขม้ขน้ของเอทานอลภายใน

ระบบอยู่ระหว่าง 3.23-10.36 กรัมต่อลิตร อตัราการผลิตเอทานอลเท่ากบั 0.83 กรัมต่อชัว่โมง คิด

เป็น YP/S (เปอร์เซ็นต์) เท่ากบั 3.29 เปอร์เซ็นต์ และพบว่าตลอดระยะเวลาการผลิตนั้นไม่พบการ

ผลิตกรดฟมูาริกเกิดข้ึน โดยเม่ือเสร็จส้ินการหมกัน ้ าหนักแห้งของเซลลเ์ท่ากบั 63.67 กรัมต่อลิตร 

ขณะท่ีค่าสมัประสิทธ์ิการถ่ายเทออกซิเจนเท่ากบั 0.072 ต่อวินาที และระยะเวลาในการเล้ียงทั้งหมด

เท่ากบั 352 ชัว่โมง จากรูปท่ี 4.12 แสดงใหเ้ห็นว่าการลดอตัราการเจือจางจาก 0.14 ต่อชัว่โมง ลดลง

เหลือ 0.02 ต่อชั่วโมง สามารถท่ีจะควบคุมปริมาณความเข้มข้นกลูโคสภายในระบบให้อยู่ใน

ปริมาณความเขม้ขน้ท่ีต ่าตลอดการผลิต และรักษาภาวะคงท่ีของปริมาณความเขม้ขน้ของกลูโคส 

แลกติก และเอทานอลไวไ้ดอ้ยา่งสม ่าเสมอ นอกจากน้ีพบว่าความเขม้ขน้กรดแลกติกมีความเขม้ขน้

สูงกว่าอตัราการเจือจางท่ี 0.02 ต่อชัว่โมง และสามารถรักษาเสถียรภาพของระบบไวไ้ดน้านถึง 352 

ชัว่โมง  
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 รูปท่ี 4.12 การผลิตกรดแลกติกแบบเซลล์ตรึงในเคร่ืองปฏิกรณ์ชีวภาพชนิดเบดสถิต

แบบต่อเน่ือง อตัราการกวน 700 รอบต่อนาที อตัราการใหอ้ากาศท่ี 0.5 ปริมาตรอากาศต่อปริมาตร

อาหารต่อนาที โดยความเขม้ขน้กลโูคสเร่ิมตน้ในระยะสร้างผลิตภณัฑ ์เท่ากบั 70 กรัมต่อลิตร อตัรา

การเจือจางเท่ากบั 0.02 ต่อชัว่โมง 

  แต่อย่างไรก็ตาม การผลิตกรดแลกติกแบบต่อเน่ือง โดยใช้ความเขม้ขน้กลูโคส

เร่ิมตน้ 70 กรัมต่อลิตร นั้น อตัราการเจือจาง 0.02 ต่อชัว่โมง สามารถผลิตกรดแลกติกไดใ้นปริมาณ

ความเขม้ขน้ระหว่าง 37.14-47.70 กรัมต่อลิตร และเพื่อพฒันาการผลิตกรดแลกติกใหร้ะบบสามารถ

ผลิตกรดแลกติกได้สูงมากข้ึนนั้น ทางเลือกหน่ึงคือ การเพ่ิมปริมาณความเข้มขน้กลูโคสภายใน

ระบบให้สูงข้ึน ซ่ึงจากการทดลองการผลิตกรดแลกติกแบบแบตช์ โดยใชค้วามเข้มข้นกลูโคส

เร่ิมตน้ 150 กรัมต่อลิตร สามารถผลิตกรดแลกติกไดสู้งในระยะเวลาท่ีเหมาะสมท่ีสุดเมื่อเทียบกนั

ใน 4 ระดบัความเขม้ขน้ คือ 70, 100, 150 และ 200 กรัมต่อลิตร 

 4.2.2 การหมกักรดแลกตกิแบบต่อเนื่องที่ระดับความเข้มข้นกลูโคสในระยะสร้าง

ผลติภัณฑ์ 150 กรัมต่อลติร 

การศึกษาการผลิตกรดแลกติกแบบต่อเน่ือง โดยใชค้วามเขม้ขน้กลโูคสเร่ิมตน้ 150 

กรัมต่อลิตร ในภาวะอตัราการกวน 700 รอบต่อวินาที และอตัราการให้อากาศ 0.5 ปริมาตรอากาศ

ต่อปริมาตรอาหารต่อนาที ท่ีอตัราการเจือจางเร่ิมตน้ 0.0025 ต่อชัว่โมง หรือ อตัราการไหล 0.01 
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ลิตรต่อชัว่โมง พบว่าท่ีในการผลิตแบบแบตชค์วามเขม้ขน้กรดแลกติกสุดทา้ยเท่ากบั 62.27 กรัมต่อ

ลิตร อตัราการผลิตกรดแลกติกเท่ากบั 1.59 กรัมต่อลิตรต่อชัว่โมง คิดเป็น YP/S (เปอร์เซ็นต์) เท่ากบั 

57.22 เปอร์เซ็นต ์ขณะท่ีความเขม้ขน้เอทานอลสุดทา้ยเท่ากบั 7.96 กรัมต่อลิตร อตัราการผลิตเอทา

นอลเท่ากบั 0.24 กรัมต่อลิตรต่อชัว่โมง คิดเป็น YP/S (เปอร์เซ็นต)์ เท่ากบั 8.26 เปอร์เซ็นต ์ระยะเวลา

ในการเล้ียงแบบแบตช์ เท่ากบั 96 ชัว่โมง หลงัจาก 96 ชัว่โมงของการเล้ียง พบว่า ปริมาณความ

เขม้ขน้น ้ าตาลในระบบลดลงเหลือ 9.79 กรัมต่อลิตร จึงเร่ิมการผลิตแบบต่อเน่ืองโดยการเติมอาหาร

เล้ียงเช้ือ ประกอบด้วยสารละลายกลูโคส 150 กรัมต่อลิตร เข้าสู่ระบบอย่างต่อเน่ือง และ

ขณะเดียวกนัจะท าการถ่ายของเหลวภายในระบบออกดว้ยอตัราการไหลเท่ากบั 0.01 ลิตรต่อชัว่โมง 

แต่อย่างไรก็ตาม จากรูปท่ี 4.13 แสดงให้เห็นว่าหลงัจาก 16 ชัว่โมงของการผลิตแบบต่อเน่ือง 

ปริมาณความเขม้ขน้กลูโคสในระบบลดลงอย่างต่อเน่ืองเหลือ 0.57 กรัมต่อลิตร และเพื่อป้องกนั

ไม่ใหป้ริมาณกลโูคสในระบบอยู่ในภาวะขาดแคลนจึงท าการเปล่ียนอตัราการเจือจางจาก 0.0025 

ต่อชัว่โมง เป็น 0.05 ต่อชัว่โมง ในชัว่โมงท่ี 16 ของการผลิตแบบต่อเน่ือง ซ่ึงหลงัจากนั้นพบว่า

ระบบไดเ้ขา้สู่ภาวะคงท่ี (steady state) แต่ปริมาณความเขม้ขน้กลโูคสยงัคงอยูใ่นระดบัต ่าดงันั้น ใน

ชัว่โมงท่ี 40 ของการผลิตแบบต่อเน่ืองจึงท าการปรับอตัราการเจือจางใหสู้งข้ึน จาก 0.05 ต่อชัว่โมง 

เป็น 0.01 ต่อชัว่โมง และเม่ือเสร็จส้ินการผลิตแบบต่อเน่ืองพบว่า ช่วงความเขม้ขน้ของกรดแลกติก 

อยูร่ะหว่าง 77.60-83.08 กรัมต่อลิตร อตัราการผลิตกรดแลกติกเท่ากบั 0.60 กรัมต่อลิตรต่อชัว่โมง 

คิดเป็น YP/S (เปอร์เซ็นต์) เท่ากบั 54.09 เปอร์เซ็นต์ ขณะท่ีช่วงความเขม้ขน้ของเอทานอลภายใน

ระบบอยูร่ะหว่าง 6.48-9.66 กรัมต่อลิตร อตัราการผลิตเอทานอลเท่ากบั 0.16 กรัมต่อลิตรต่อชัว่โมง 

คิดเป็น YP/S (เปอร์เซ็นต)์ เท่ากบั 5.38 เปอร์เซ็นต ์และพบว่าตลอดระยะเวลาการผลิตนั้นไม่พบการ

ผลิตกรดฟมูาริกเกิดข้ึน โดยเม่ือเสร็จส้ินการหมกัน ้ าหนักแห้งของเซลลเ์ท่ากบั 65.93 กรัมต่อลิตร 

และระยะเวลาในการเล้ียงทั้งหมดเท่ากบั 192 ชัว่โมง ดงัรูปท่ี 4.13 ตั้งแต่ชัว่โมง 200 ของการผลิต

เป็นตน้ไปนั้นเกิดการของระบบขดัขอ้ง จึงท าการหยดุการผลิต 
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 รูปท่ี 4.13 การผลิตกรดแลกติกแบบเซลล์ตรึงในเคร่ืองปฏิกรณ์ชีวภาพชนิดเบดสถิต

แบบต่อเน่ือง อตัราการกวน 700 รอบต่อนาที อตัราการใหอ้ากาศท่ี 0.5 ปริมาตรอากาศต่อปริมาตร

อาหารต่อนาที โดยความเขม้ขน้กลโูคสเร่ิมตน้ในระยะสร้างผลิตภณัฑ ์เท่ากบั 70 กรัมต่อลิตร อตัรา

การเจือจางเท่ากบั 0.0025 ต่อชัว่โมง 

จากการทดลองท่ีผ่านมาพบว่าอตัราการเจือจางท่ีสามารถรักษาช่วงความเขม้ขน้

กลูโคสได้เหมาะสม และรักษาภาวะคงท่ี (steady state) นั้น เท่ากับ 0.01 ต่อชั่วโมง ดังนั้นจึง

ท าการศึกษาการผลิตกรดแลกติกแบบต่อเน่ือง โดยใชค้วามเขม้ขน้กลูโคสเร่ิมตน้ 150 กรัมต่อลิตร 

ในภาวะอตัราการกวน 700 รอบต่อวินาที และอตัราการให้อากาศ 0.5 ปริมาตรอากาศต่อปริมาตร

อาหารต่อนาที ท่ีอตัราการเจือจาง 0.01 ต่อชัว่โมง พบว่าท่ีในการผลิตแบบแบตช์ความเขม้ขน้กรด

แลกติกสุดทา้ยเท่ากบั 56.49 กรัมต่อลิตร อตัราการผลิตกรดแลกติกเท่ากับ 1.65 กรัมต่อลิตรต่อ

ชัว่โมง คิดเป็น YP/S (เปอร์เซ็นต์) เท่ากบั 55.46 เปอร์เซ็นต์ ขณะท่ีความเข้มขน้เอทานอลสุดทา้ย

เท่ากบั 6.57 กรัมต่อลิตร อตัราการผลิตเอทานอลเท่ากบั 0.17 กรัมต่อลิตรต่อชัว่โมง คิดเป็น YP/S 

(เปอร์เซ็นต)์ เท่ากบั 5.00 เปอร์เซ็นต ์ระยะเวลาในการเล้ียงแบบแบตช์ เท่ากบั 96 ชัว่โมง หลงัจาก 

96 ชัว่โมงของการเล้ียง พบว่า ปริมาณความเขม้ขน้น ้ าตาลในระบบลดลงเหลือ 17.87 กรัมต่อลิตร 

จึงเร่ิมการผลิตแบบต่อเน่ืองโดยการเติมอาหารเล้ียงเช้ือ ประกอบดว้ยสารละลายกลูโคส 150 กรัม

ต่อลิตร เขา้สู่ระบบอย่างต่อเน่ือง และขณะเดียวกนัจะท าการถ่ายของเหลวภายในระบบออกดว้ย
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อตัราการไหลเท่ากับ 0.04 ลิตรต่อชัว่โมง หลงัจาก 11 ชัว่โมง ของการผลิตแบบต่อเน่ือง พบว่า

ระบบได้เขา้สู่ภาวะคงท่ี (steady state) และเม่ือเสร็จส้ินการผลิตแบบต่อเน่ือง พบว่าช่วงความ

เขม้ขน้ของกรดแลกติกอยูร่ะหว่าง 61.97-79.32 กรัมต่อลิตร อตัราการผลิตกรดแลกติกเท่ากบั 0.72 

กรัมต่อลิตรต่อชัว่โมง คิดเป็น YP/S (เปอร์เซ็นต์) เท่ากบั 56.24 เปอร์เซ็นต์ ขณะท่ีช่วงความเขม้ขน้

ของเอทานอลภายในระบบอยู่ระหว่าง 0.00-7.99 กรัมต่อลิตร อตัราการผลิตเอทานอลเท่ากบั 0.04 

กรัมต่อลิตรต่อชั่วโมง คิดเป็น YP/S (เปอร์เซ็นต์) เท่ากับ 16.55 เปอร์เซ็นต์ และพบว่าตลอด

ระยะเวลาการผลิตนั้นไม่พบการผลิตกรดฟมูาริกเกิดข้ึน โดยเม่ือเสร็จส้ินการหมกัน ้ าหนักแห้งของ

เซลลเ์ท่ากบั 112.86 กรัมต่อลิตร ขณะท่ีค่าสมัประสิทธ์ิการถ่ายเทออกซิเจนเท่ากบั 0.056 ต่อวินาที 

และระยะเวลาในการเล้ียงทั้งหมดเท่ากบั 449 ชัว่โมง จากรูปท่ี 4.14 พบว่าหลงัจากชัว่โมงท่ี 233 

ของการผลิตนั้นปริมาณความเขม้ขน้กลูโคสมีแนวโน้มเพ่ิมสูงข้ึนอย่างต่อเน่ือง แต่อย่างไรก็ตาม

ระบบยงัคงรักษาปริมาณความเขม้ขน้ของกรดแลกติกไวไ้ดใ้นปริมาณสูง จนกระทัง่ท่ีชัว่โมงท่ี 467 

ของการผลิตพบว่าปริมาณกลูโคสมีความเขม้ขน้มากกว่ากรดแลกติก อีกทั้งระยะทา้ยการทดลอง

พบว่ามีการเจริญของสปอร์เกิดข้ึน (รูปท่ี 4.15) บริเวณจุดอบั (death zone) ซ่ึงเป็นจุดท่ีอากาศและ

สารอาหารไม่สามารถแพร่เขา้ถึง เป็นการบ่งช้ีว่าเซลลภ์ายในระบบเร่ิมประสิทธิภาพในการผลิต 

และเซลลไ์ม่สามารถท่ีจะน ากลโูคสภายในระบบไปใชไ้ดท้นัเหมือนกบัช่วงตน้ของการผลิตดงันั้น

จึงก่อใหเ้กิดการสะสมของปริมาณกลโูคสในระบบนัน่เอง  
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 รูปท่ี 4.14 การผลิตกรดแลกติกแบบเซลลต์รึงในเคร่ืองปฏิกรณ์ชีวภาพชนิดเบดสถิตแบบต่อเน่ือง อตัราการกวน 700 รอบต่อนาที อตัราการใหอ้ากาศท่ี 

0.5 ปริมาตรอากาศต่อปริมาตรอาหารต่อนาที โดยความเขม้ขน้กลโูคสเร่ิมตน้ในระยะสร้างผลิตภณัฑ ์เท่ากบั 150 กรัมต่อลิตร อตัราการเจือจางเท่ากบั 0.01 ต่อ

ชัว่โมง 
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 รูปท่ี 4.15 การเจริญของสปอร์ R. oryzae ระยะทา้ยการทดลองท่ีเจริญบริเวณจุดอบัท่ีอากาศ

และสารอาหารไม่สามารถเขา้ถึง ในการผลิตกรดแลกติกแบบต่อเน่ือง โดยความเข้มขน้กลูโคส

เร่ิมตน้ 150 กรัมต่อลิตร เมื่อใชอ้ตัราการเจือจางท่ี 0.01 ต่อชัว่โมง 

 จากการศึกษาการผลิตกรดแลกติกแบบต่อเน่ือง โดยใชค้วามเขม้ขน้กลูโคสเร่ิมตน้ 150 

กรัมต่อลิตร ในภาวะอตัราการกวน 700 รอบต่อวินาที และอตัราการให้อากาศ 0.5 ปริมาตรอากาศ

ต่อปริมาตรอาหารต่อนาที ท่ีอตัราการเจือจาง 0.015 ต่อชัว่โมง พบว่าท่ีในการผลิตแบบแบตช์ความ

เขม้ขน้กรดแลกติกสุดทา้ยเท่ากบั 41.98 กรัมต่อลิตร อตัราการผลิตกรดแลกติกเท่ากบั 1.65 กรัมต่อ

ลิตรต่อชัว่โมง คิดเป็น YP/S (เปอร์เซ็นต์) เท่ากบั 50.14 เปอร์เซ็นต์ ขณะท่ีความเขม้ขน้เอทานอล

สุดทา้ยในระยะสร้างผลิตภณัฑ์เท่ากบั 6.93 กรัมต่อลิตร อตัราการผลิตเอทานอลเท่ากบั 0.17 กรัม

ต่อลิตรต่อชัว่โมง คิดเป็น YP/S (เปอร์เซ็นต์) เท่ากบั 7.09 เปอร์เซ็นต์ ระยะเวลาในการเล้ียงแบบ

แบตช์ เท่ากบั 96 ชัว่โมง หลงัจาก 96 ชัว่โมงของการเล้ียง พบว่า ปริมาณความเขม้ขน้น ้ าตาลใน

ระบบลดลงเหลือ 16.07 กรัมต่อลิตร จึงเร่ิมการผลิตแบบต่อเน่ืองโดยการเติมอาหารเล้ียงเช้ือ 

ประกอบดว้ยสารละลายกลโูคส 150 กรัมต่อลิตร เขา้สู่ระบบอย่างต่อเน่ือง และขณะเดียวกนัจะท า

การถ่ายของเหลวภายในระบบออกดว้ยอตัราการไหลเท่ากบั 0.06 ลิตรต่อชัว่โมง หลงัจาก 6 ชัว่โมง 

ของการผลิตแบบต่อเน่ืองพบว่า ระบบไดเ้ขา้สู่ภาวะคงท่ี (steady state) และเม่ือเสร็จส้ินการผลิต

แบบต่อเน่ืองพบว่า ช่วงความเขม้ขน้ของกรดแลกติกอยูร่ะหว่าง 39.20-56.77 กรัมต่อลิตร อตัราการ
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ผลิตกรดแลกติกเท่ากับ 0.73 กรัมต่อลิตรต่อชั่วโมง คิดเป็น  YP/S (เปอร์เซ็นต์) เท่ากับ 36.77 

เปอร์เซ็นต์ ขณะท่ีช่วงความเขม้ขน้ของเอทานอลภายในระบบอยู่ระหว่าง 3.35-8.41 กรัมต่อลิตร 

อตัราการผลิตเอทานอลเท่ากบั 0.08 กรัมต่อลิตรต่อชัว่โมง คิดเป็น YP/S (เปอร์เซ็นต์) เท่ากบั 4.16 

เปอร์เซ็นตแ์ละพบว่าตลอดระยะเวลาการผลิตนั้นไม่พบการผลิตกรดฟูมาริกเกิดข้ึน โดยเมื่อเสร็จ

ส้ินการหมกัน ้ าหนักแห้งของเซลลเ์ท่ากบั 111.80 กรัมต่อลิตร ขณะท่ีค่าสัมประสิทธ์ิการถ่ายเท

ออกซิเจนเท่ากบั 0.068 ต่อวินาที และระยะเวลาในการเล้ียงทั้งหมดเท่ากบั 265 ชัว่โมง จากรูปท่ี 

4.16 พบว่าหลงัจากชัว่โมงท่ี 211 ของการผลิตนั้นปริมาณความเขม้ขน้กลโูคสมีแนวโนม้เพ่ิมสูงข้ึน

อย่างต่อเน่ือง ขณะเดียวกนัปริมาณความเข้มข้นของกรดแลกติกมีแนวโน้มลดลงเล็กน้อย แต่

อย่างไรก็ตามยงัคงมีปริมาณสูงกว่าความเข้มขน้กลูโคส จนกระทั่งท่ีชั่วโมงท่ี 283 ของการผลิต

พบว่าปริมาณกลโูคสมีความเขม้ขน้มากกว่ากรดแลกติก ในระยะทา้ยการทดลองพบว่ามีการเจริญ

ของสปอร์ (รูปท่ี 4.17) บริเวณดา้นบนของผา้ขนหนู ซ่ึงในระยะทา้ยนั้นพบว่าของเหลวท่ีถูกขงัอยู่

บริเวณดา้นนอก baffle น่ิง ไม่เกิดการ mixing เหมือนกบัของเหลวท่ีอยู่บริเวณส่วนดา้นในของ 

baffle จึงส่งผลท าใหเ้ซลลท่ี์เจริญอยู่ดา้นบนของผา้ (solid state) มีการเจริญเป็นสปอร์ ซ่ึงเป็นการ

บ่งช้ีว่าเซลลภ์ายในระบบได้เร่ิมหมดประสิทธิภาพในการผลิต และไม่สามารถท่ีจะน ากลูโคส

ภายในระบบไปใชไ้ดท้นัเหมือนกบัช่วงตน้ของการผลิต เพราะฉะนั้นจึงท าการหยดุการทดลอง  
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 รูปท่ี 4.16 การผลิตกรดแลกติกแบบเซลล์ตรึงในเคร่ืองปฏิกรณ์ชีวภาพชนิดเบดสถิต

แบบต่อเน่ือง อตัราการกวน 700 รอบต่อนาที อตัราการใหอ้ากาศท่ี 0.5 ปริมาตรอากาศต่อปริมาตร

อาหารต่อนาที โดยความเขม้ขน้กลูโคสเร่ิมตน้ในระยะสร้างผลิตภณัฑ์ เท่ากบั 150 กรัมต่อลิตร 

อตัราการเจือจางเท่ากบั 0.015 ต่อชัว่โมง 

 

 รูปท่ี 4.17 การเจริญของสปอร์ R. oryzae ระยะทา้ยการทดลองบริเวณดา้นบนของผา้เหนือ

อาหารเล้ียงเช้ือ ในการผลิตกรดแลกติกแบบต่อเน่ือง โดยความเขม้ขน้กลูโคสเร่ิมตน้ 150 กรัมต่อ

ลิตร เมื่อใชอ้ตัราการเจือจางท่ี 0.015 ต่อชัว่โมง 
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 จากการศึกษาการผลิตกรดแลกติกแบบต่อเน่ือง โดยใชค้วามเขม้ขน้กลูโคสเร่ิมตน้ 150 

กรัมต่อลิตร ในภาวะอตัราการกวน 700 รอบต่อวินาที และอตัราการให้อากาศ 0.5 ปริมาตรอากาศ

ต่อปริมาตรอาหารต่อนาที ท่ีอตัราการเจือจาง 0.02 ต่อชัว่โมง พบว่าท่ีในการผลิตแบบแบตช์ความ

เขม้ขน้กรดแลก ติกสุดทา้ยเท่ากบั 56.65 กรัมต่อลิตร อตัราการผลิตกรดแลกติกเท่ากบั 1.63 กรัมต่อ

ลิตรต่อชัว่โมง คิดเป็น YP/S (เปอร์เซ็นต์) เท่ากบั 57.36 เปอร์เซ็นต์ ขณะท่ีความเขม้ขน้เอทานอล

สุดทา้ยในระยะสร้างผลิตภณัฑ์เท่ากบั 4.04 กรัมต่อลิตร อตัราการผลิตเอทานอลเท่ากบั 0.05 กรัม

ต่อลิตรต่อชัว่โมง คิดเป็น YP/S (เปอร์เซ็นต์) เท่ากบั 2.64 เปอร์เซ็นต์ ระยะเวลาในการเล้ียงแบบ

แบตช์ เท่ากบั 96 ชัว่โมง หลงัจาก 96 ชัว่โมงของการเล้ียง พบว่า ปริมาณความเขม้ขน้กลูโคสใน

ระบบลดลงเหลือ 13.49 กรัมต่อลิตร จึงเร่ิมการผลิตแบบต่อเน่ืองโดยการเติมอาหารเล้ียงเช้ือ 

ประกอบดว้ยสารละลายกลโูคส 150 กรัมต่อลิตร เขา้สู่ระบบอย่างต่อเน่ือง และขณะเดียวกนัจะท า

การถ่ายของเหลวภายในระบบออกด้วยอตัราการไหลเท่ากับ 0.08 ลิตรต่อชั่วโมง หลงัจาก 20 

ชัว่โมง ของการผลิตแบบต่อเน่ืองพบว่า ระบบไดเ้ขา้สู่ภาวะคงท่ี (steady state) เฉพาะในส่วนของ

กรดแลกติกเท่านั้น ขณะท่ีปริมาณความเขม้ขน้กลโูคสมีแนวโนม้เพ่ิมข้ึนอยา่งต่อเน่ือง ดงัรูปท่ี 4.18 

ซ่ึงสาเหตุดงักล่าวน่าจะมาจากอตัราการเจือจางท่ีสูงข้ึน จึงท าให้เซลลไ์ม่สามารถท่ีจะใชก้ลูโคสไป

สร้างผลิตภณัฑไ์ดท้นั และเมื่อเสร็จส้ินการผลิตแบบต่อเน่ืองพบว่า ช่วงความเขม้ขน้ของกรดแลก

ติก อยู่ระหว่าง 42.52-55.98 กรัมต่อลิตร อตัราการผลิตกรดแลกติกเท่ากับ 0.98 กรัมต่อลิตรต่อ

ชัว่โมง คิดเป็น YP/S (เปอร์เซ็นต์) เท่ากบั 42.88 เปอร์เซ็นต์ ขณะท่ีช่วงความเขม้ขน้ของเอทานอล

ภายในระบบอยูร่ะหว่าง 0.00-4.53 กรัมต่อลิตร อตัราการผลิตเอทานอลเท่ากบั 0.03 กรัมต่อลิตรต่อ

ชัว่โมง คิดเป็น YP/S (เปอร์เซ็นต)์ เท่ากบั 1.5 เปอร์เซ็นต์ และพบว่าตลอดระยะเวลาการผลิตนั้นไม่

พบการผลิตกรดฟมูาริกเกิดข้ึน โดยเม่ือเสร็จส้ินการหมกัน ้ าหนักแห้งของเซลลเ์ท่ากบั 100.09 กรัม

ต่อลิตร ขณะท่ีค่าสมัประสิทธ์ิการถ่ายเทออกซิเจนเท่ากบั 0.104 ต่อวินาที และระยะเวลาในการเล้ียง

ทั้งหมดเท่ากบั 218 ชัว่โมง จากรูปท่ี 4.18 พบว่าชัว่โมงท่ี 224 ของการผลิต เกิดการสะสมกลูโคส

ภายในระบบอยา่งต่อเน่ือง จนกระทัง่ปริมาณกลูโคสมีความเขม้ขน้มากกว่ากรดแลกติก จึงท าการ

หยดุการผลิต 
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 รูปท่ี 4.18 การผลิตกรดแลกติกแบบเซลล์ตรึงในเคร่ืองปฏิกรณ์ชีวภาพชนิดเบดสถิต

แบบต่อเน่ือง อตัราการกวน 700 รอบต่อนาที อตัราการใหอ้ากาศท่ี 0.5 ปริมาตรอากาศต่อปริมาตร

อาหารต่อนาที โดยความเข้มขน้กลูโคสเร่ิมตน้ในระยะสร้างผลิตภณัฑ์ เท่ากบั 150 กรัมต่อลิตร 

อตัราการเจือจางเท่ากบั 0.02 ต่อชัว่โมง 
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ตารางท่ี 4.4 เปรียบเทียบผลการหมกักรดแลกติกแบบต่อเน่ือง โดยการตรึงเซลลบ์นเคร่ืองปฏิกรณ์

ชีวภาพชนิดเบดสถิต  

ความเข้มข้นกลูโคสเร่ิมต้น 
 (กรัมต่อลิตร) 70 150 

อตัราเจือจาง (ต่อชัว่โมง) 0.0200 0.1400 0.0025 0.0100 0.0150 0.0200 

กรดแลกติก             

ช่วงของความเขม้ขน้ (กรัมต่อลิตร) 37.14-47.70 13.33-17.37 77.60-83.08 61.97-79.32 39.20-56.77 42.52-55.98 

YP/S (%)  28.09 16.83   54.09  56.24  36.77  42.88  

อตัราการผลิต (กรัมต่อลิตรต่อชัว่โมง)  0.83 2.23  0.60  0.72  0.73  0.98 

เอทานอล             

ช่วงของความเขม้ขน้ (กรัมต่อลิตร) 3.23-10.36 5.58-6.02 6.48-9.66 0.00-7.99 3.35-8.41 0.00-4.53 

YP/S (%) 3.29  0.25  5.38  16.55   4.16 1.50  

อตัราการผลิต (กรัมต่อลิตรต่อชัว่โมง)  0.10 0.05 0.16 0.32  0.08 0.03 

กรดฟูมาริก             

ช่วงของความเขม้ขน้ (กรัมต่อลิตร) 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 

YP/S (%) 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 

อตัราการผลิต (กรัมต่อลิตรต่อชัว่โมง)  0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
ระยะเวลาในการเขา้สู่Steady state 
(ชัว่โมง) 0 24 16 11 6 20 

ระยะเวลาในการเล้ียงทั้งหมด (ชัว่โมง) 352 126 192 449 265 218 

น ้าหนกัเซลลแ์หง้ (กรัมต่อลิตร) 63.67 68.58 65.93 112.86 111.80 100.09 

KLa (ต่อวินาที) 0.072 0.079 N/A 0.056 0.068 0.104 
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  จากตารางท่ี 4.4 เมื่อพิจารณาการผลิตกรดแลกติกแบบต่อเน่ืองจะเห็นไดว้่าการ

เพ่ิมปริมาณความเข้มข้นของสารละลายกลูโคสจาก 70 กรัมต่อลิตร เป็น 150 กรัมต่อลิตรนั้น 

สามารถผลิตกรดแลกติกไดค้วามเขม้ขน้สูงข้ึน ซ่ึงทั้งน้ีก็ข้ึนกบัภาวะของอตัราการเจือจางท่ีใชด้ว้ย 

โดยจากการทดลองพบว่า ภาวะท่ีเหมาะสมท่ีสามารถรักษาเสถียรภาพของเซลล ์และการผลิตกรด

แลกติกไดดี้ท่ีสุด 

แต่อยา่งไรก็ตามการผลิตกรดแลกติกแบบต่อเน่ืองโดยใชส้ารละลายกลโูคสเร่ิมตน้

ในอาหารชนิดต่อเน่ือง 150 กรัมต่อลิตร นั้นถึงแมว้่าจะสามารถผลิตกรดแลกติกไดสู้งท่ีอตัราการ

เจือจาง 0.01 ต่อชัว่โมงนั้น แต่เม่ือพิจารณารูปท่ี 4.14 พบว่าหลงัจากชัว่โมงท่ี 236 พบว่าเกิดการ

สะสมของกลโูคส และสะสมสูงสุดถึง 68 กรัมต่อลิตร ซ่ึงส่งผลต่อตน้ทุนการผลิต นอกจากน้ีถา้มี

การปล่อยของเสียออกสู่ระบบจะก่อให้เกิดปัญหาท าให้แหล่งน ้ าเน่าเสียซ่ึงจะเป็นปัญหาต่อ

ส่ิงแวดลอ้ม โดยสาเหตุของการสะสมกลโูคสในระบบในระยะทา้ยการผลิตแบบต่อเน่ืองนั้น ไดมี้

การตั้งสมมติฐานว่า ในช่วงระยะเวลาท่ี 96-236 ของการหมกันั้นอาจยงัมีไนโตรเจนบางส่วนท่ีถูก

ดูดซับอยู่ในเซลล์ ดังนั้ นไนโตรเจนจะเป็นตัวชักน าให้กลูโคสส่วนหน่ึงถูกน าไปใช้ในการ

เจริญเติบโต และสร้างพลงังาน ATP ขณะท่ีอีกส่วนหน่ึงจะถูกน าไปใชใ้นการสร้างผลิตภณัฑ์ คือ 

กรดแลกติก เอทานอล และกรดฟมูาริก และหลงัจาก 236 ชัว่โมงเป็นตน้ไป คาดว่าจะเกิดภาวะขาด

แคลนไนโตรเจน ดงันั้น ปริมาณกลโูคสท่ีถกูน าไปใชใ้นการเจริญเติบโต และสร้างพลงังานค่อยๆ

ลดลง ขณะท่ีการสร้างกรดแลกติก และเอทานอล นั้นลดลงไปไม่มากนัก จึงท าให้ปริมาณกลูโคส

ภายในระบบเพ่ิมข้ึนเร่ือยๆ (ดงัรูปท่ี 4.14)  เพราะฉะนั้นจึงท าการศึกษาผลของไนโตรเจนต่อการ

ผลิตกรดแลกติก และการเจริญเติบโต 

  

4.2.3 การหมกักรดแลกตกิแบบต่อเนื่องที่ระดับความเข้มข้นกลูโคสในระยะสร้าง

ผลติภัณฑ์ 150 กรัมต่อลติร และเตมิยูเรียทุก 24 ช่ัวโมง ในระยะการผลติกรดแลกตกิแบบต่อเนื่อง 

  ในงานวิจยัของ Wang และคณะ (1995) รายงานว่า R. oryzae สามารถผลิตกรด

แลกติกไดใ้นอาหารเล้ียงเช้ือท่ีปราศจากแหล่งไนโตรเจน แต่อยา่งไรก็ตามพบว่าอตัราการผลิตกรด

แลกติก จะลดลงเม่ืออายขุองเซลลเ์พ่ิมข้ึน โดยในส่วนประกอบของอาหารเล้ียงเช้ือนั้น ยเูรียส่งผล
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ต่ออตัราการผลิตกรดแลกติกเชิงปริมาตร เน่ืองดว้ยยเูรียจะช่วยเพ่ิมทั้งในส่วนความหนาแน่นเซลล ์

และอตัราการผลิตกรดแลกติกแบบจ าเพาะ ดงันั้นจึงท าการศึกษาผลของการเติมยเูรียลงในระบบ

ทุกๆ 24 ชัว่โมง เม่ือเขา้สู่กระบวนการหมกักรดแลกติก แบบต่อเน่ือง  

โดยเร่ิมต้นจากการผลิตกรดแลกติกแบบต่อเน่ือง โดยใช้ความเขม้ข้นกลูโคส

เร่ิมตน้ 150 กรัมต่อลิตร และท าการเติมยเูรีย ความเขม้ขน้ 0.15 กรัมต่อลิตร ทุกๆ 24 ชัว่โมง เม่ือเขา้

สู่กระบวนการหมกัแบบต่อเน่ือง ในภาวะอตัราการกวน 700 รอบต่อวินาที และอตัราการให้อากาศ 

0.5 ปริมาตรอากาศต่อปริมาตรอาหารต่อนาที ท่ีอตัราการเจือจาง 0.01 ต่อชัว่โมง พบว่าท่ีในการ

ผลิตแบบแบตชค์วามเขม้ขน้กรดแลกติกสุดทา้ยเท่ากบั 56.05 กรัมต่อลิตร อตัราการผลิตกรดแลก

ติกเท่ากบั 2.34 กรัมต่อลิตรต่อชัว่โมง คิดเป็น YP/S (เปอร์เซ็นต์) เท่ากบั 66.13 เปอร์เซ็นต์ ขณะท่ี

ความเขม้ขน้เอทานอลสุดทา้ยเท่ากบั 7.44 กรัมต่อลิตร อตัราการผลิตเอทานอลเท่ากบั 0.17 กรัมต่อ

ลิตรต่อชัว่โมง คิดเป็น YP/S (เปอร์เซ็นต)์ เท่ากบั 8.70 เปอร์เซ็นต์ นอกจากน้ีพบว่าตลอดระยะเวลา

การผลิตนั้นไม่พบการผลิตกรดฟมูาริกเกิดข้ึน ระยะเวลาในการเล้ียงแบบแบตช์ เท่ากบั 48 ชัว่โมง 

หลงัจาก 96 ชัว่โมงของการเล้ียง พบว่า ปริมาณความเขม้ขน้กลโูคสในระบบลดลงเหลือ 24.92 กรัม

ต่อลิตร จึงเร่ิมการผลิตแบบต่อเน่ืองโดยการเติมอาหารเล้ียงเช้ือ ประกอบดว้ยความเขม้ขน้กลูโคส 

150 กรัมต่อลิตร และท าการเติมยเูรีย ความเขม้ขน้ 0.15 กรัมต่อลิตร ลงสู่ระบบท่ีชัว่โมงท่ี 0 ของ

กระบวนการผลิตแบบต่อเน่ือง และท าการเติมยเูรียในทุกๆ 24 ชัว่โมงเขา้สู่ระบบ และขณะเดียวกนั

จะท าการถ่ายของเหลวภายในระบบออกดว้ยอตัราการไหลเท่ากบั 0.04 ลิตรต่อชัว่โมง หลงัจาก 72 

ชัว่โมงของการผลิตแบบต่อเน่ือง พบว่าระบบไดเ้ขา้สู่ภาวะคงท่ี (steady state) และเมื่อเสร็จส้ินการ

ผลิตแบบต่อเน่ือง พบว่าช่วงความเขม้ขน้ของกรดแลกติกอยูร่ะหว่าง 37.43-51.66 กรัมต่อลิตร อตัรา

การผลิตกรดแลกติกเท่ากบั 0.43 กรัมต่อลิตรต่อชัว่โมง คิดเป็น YP/S (เปอร์เซ็นต์) เท่ากับ 31.10 

เปอร์เซ็นต ์ขณะท่ีช่วงความเขม้ขน้ของเอทานอลภายในระบบอยู่ระหว่าง 3.88-11.94 กรัมต่อลิตร 

อตัราการผลิตเอทานอลเท่ากบั 0.08 กรัมต่อลิตรต่อชัว่โมง คิดเป็น YP/S (เปอร์เซ็นต์) เท่ากบั 5.21 

เปอร์เซ็นตแ์ละพบการผลิตกรดฟมูาริกเกิดข้ึนโดยช่วงความเขม้ขน้ของกรดฟูมาริกอยู่ท่ี 0.25-2.14 

กรัมต่อลิตร อตัราการผลิตกรดฟมูาริก 0.01 กรัมต่อลิตรต่อชัว่โมง คิดเป็น YP/S (เปอร์เซ็นต์) เท่ากบั 

0.98 เปอร์เซ็นต ์โดยเม่ือเสร็จส้ินการหมกัน ้ าหนกัแห้งของเซลลเ์ท่ากบั 103.83 กรัมต่อลิตร ขณะท่ี

ค่าสมัประสิทธ์ิการถ่ายเทออกซิเจนเท่ากบั 0.065 ต่อวินาที และระยะเวลาในการเล้ียงทั้งหมดเท่ากบั 
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384 ชัว่โมง จากรูปท่ี 4.19 พบว่าหลงัจากชัว่โมงท่ี 264 ของการผลิตนั้นปริมาณความเขม้ขน้กลโูคส

มีแนวโนม้เพ่ิมสูงข้ึนอยา่งต่อเน่ือง แต่อยา่งไรก็ตามระบบยงัคงรักษาปริมาณความเขม้ขน้ของกรด

แลกติกไวไ้ดใ้นปริมาณคงท่ี จนกระทัง่ท่ีชัว่โมงท่ี 404 ของการผลิตพบว่าปริมาณกลูโคสมีความ

เขม้ขน้มากกว่ากรดแลกติก จึงท าการหยดุการทดลอง นอกจากน้ีเม่ือพิจารณาเปอร์เซ็นตไ์นโตเจนท่ี

สะสมภายในระบบตั้งแต่เร่ิมท าการเติมยเูรียท่ี 0 ชัว่โมงของกระบวนการผลิตแบบต่อเน่ืองนั้น 

พบว่าเปอร์เซ็นต์ไนโตรเจนท่ีคงเหลือภายในระบบนั้นถึงแมจ้ะมีแนวโน้มเพ่ิมข้ึนแต่เปอร์เซ็นต์

ไนโตรเจนอยูใ่นระดบัต ่ามาก โดยอยูใ่นช่วงระหว่าง 0.002-0.009 เปอร์เซ็นต์ เท่านั้น และเมื่อเสร็จ

ส้ินการผลิตแลว้นั้นจึงท าการแยกเซลลอ์อกจาก baffle พบว่า เกิดการเจริญของราเกิดข้ึน แสดงดงั

รูป 4.21 (ข) โดยส่วนของเซลลท่ี์เกิดการเจริญข้ึนใหม่นั้นจะมีลกัษะเป็นเซลลสี์ขาว หรือ young cell 

ซ่ึงแตกต่างจากกบัเซลช์ั้นก่อนหนา้ท่ีมีลกัษณะเป็นเซลลสี์เหลือง หรือ old cell และเมื่อเปรียบเทียบ

กบัการหมกัในภาวะเดียวกนัแต่ปราศจากการเติมยเูรียนั้น แสดงดงัรูป 4.21 (ก) จะไม่ปรากฏการ

เจริญของเซลลใ์หม่เกิดข้ึน และเม่ือพิจารณาภาพตดัขวางในรูปท่ี 4.22 (ก) นั้นจะเห็นความแตกต่าง

อยา่งชดัเจนว่าหากกลโูคสเพียงอยา่งเดียวจะชั้นการเจริญของราท่ีถูกตรึงจะถูกแบ่งออกเป็น 2 ชั้น 

โดยจะไม่เกิดการเจริญเติบโตของเซลลใ์หม่ (young cell layer) เหมือนกบัการเติมยเูรียเขา้สู่ระบบ 

แสดงในรูปท่ี 4.12 (ข) ท่ีมีการเจริญเพ่ิมข้ึนอีกหน่ึงชั้น เป็นชั้นของเซลลใ์หม่ (young cell layer) 

เพราะฉะนั้นจึงสรุปไดว้่าการเติมยเูรียเขา้สู่ระบบในช่วงกระบวนการผลิตแบบต่อเน่ืองนั้นส่งเสริม

กระตุน้ให้เซลลมี์การเจริญเติบโตเพ่ิมมากข้ึน นอกจากน้ีจะเห็นไดว้่าในชัว่โมงท่ี 0 ของการผลิต

แบบต่อเน่ืองนั้น ความเขม้ขน้กลูโคสจะลดลงอย่างต่อเน่ืองจนถึงชั่วโมงท่ี 24-168 ของการผลิต

แบบต่อเน่ือง ความเขม้ขน้กลูโคสในระบบอยู่ในปริมาณต ่ามาก 0.54-4.34 กรัมต่อลิตร เน่ืองจาก

กลโูคสท่ีใชเ้ป็นแหล่งคาร์บอนนั้นจะถกูชกัน าใหไ้ปใชใ้นการสร้าง cell mass อีกทั้งเม่ือเซลลมี์การ

เจริญเติบโตหนาข้ึนจะส่งผลให้เกิดการจ ากดัของถ่ายเทออกซิเจนภายในระบบก่อให้เกิดภาวะ  

anaerobic และจะเป็นการกระตุน้ให้เกิดการผลิตเอทานอล (Cao และคณะ, 1996) ซ่ึงจะเห็นไดว้่า

ปริมาณเอทานอลในช่วงการผลิตแบบต่อเน่ืองนั้นมีปริมาณสูง (ช่วงความเขม้ขน้เอทานอล 3.88-

11.94 กรัมต่อลิตร) เมื่อเทียบกบัการผลิตท่ีไม่เติมยเูรีย (ช่วงความเขม้ขน้เอทานอล 0.00-7.99 กรัม

ต่อลิตร) เพราะฉะนั้นจากปัจจยัเหล่าน้ีลว้นส่งผลต่อการผลิตกรดแลกติกท าให้สามารถผลิตกรด

แลกติกไดใ้นปริมาณท่ีไม่สูงนกั   
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 รูปท่ี 4.19 การผลิตกรดแลกติกแบบเซลลต์รึงในเคร่ืองปฏิกรณ์ชีวภาพชนิดเบดสถิตแบบต่อเน่ือง อตัราการกวน 700 รอบต่อนาที อตัราการใหอ้ากาศท่ี 

0.5 ปริมาตรอากาศต่อปริมาตรอาหารต่อนาที โดยความเขม้ขน้กลโูคสเร่ิมตน้ในระยะสร้างผลิตภณัฑ ์เท่ากบั 150 กรัมต่อลิตร อตัราการเจือจางเท่ากบั 0.01 ต่อ

ชัว่โมง และท าการเติมยเูรีย ความเขม้ขน้ 0.15 กรัมต่อลิตร ทุกๆ 24 ชัว่โมงของการผลิตแบบต่อเน่ือง 
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การศึกษาโดยใชค้วามเขม้ขน้กลโูคสเร่ิมตน้ 150 กรัมต่อลิตร และท าการเติมยเูรีย 

ความเขม้ขน้ 0.3 กรัมต่อลิตร ทุกๆ 24 ชั่วโมง เม่ือเขา้สู่กระบวนการหมกัแบบต่อเน่ือง ในภาวะ

อตัราการกวน 700 รอบต่อวินาที และอตัราการใหอ้ากาศ 0.5 ปริมาตรอากาศต่อปริมาตรอาหารต่อ

นาที ท่ีอตัราการเจือจาง 0.01 ต่อชัว่โมง พบว่าท่ีในการผลิตแบบแบตช์ความเขม้ขน้กรดแลกติกสุด

ทา้ยเท่ากบั 62.91 กรัมต่อลิตร อตัราการผลิตกรดแลกติกเท่ากบั 2.03 กรัมต่อลิตรต่อชัว่โมง คิดเป็น 

YP/S (เปอร์เซ็นต)์ เท่ากบั 63.26 เปอร์เซ็นต ์ขณะท่ีความเขม้ขน้เอทานอลสุดทา้ยเท่ากบั 8.02 กรัมต่อ

ลิตร อตัราการผลิตเอทานอลเท่ากบั 0.26 กรัมต่อลิตรต่อชัว่โมง คิดเป็น YP/S (เปอร์เซ็นต์) เท่ากบั 

12.22 เปอร์เซ็นต์ หลงัจาก 96 ชัว่โมงของการเล้ียง พบว่า ปริมาณความเขม้ขน้กลูโคสในระบบ

ลดลงเหลือ 32.77 กรัมต่อลิตร จึงเร่ิมการผลิตแบบต่อเน่ืองโดยการเติมอาหารเล้ียงเช้ือ ประกอบดว้ย

ความเขม้ขน้กลโูคส 150 กรัมต่อลิตร และท าการเติมยเูรีย ความเขม้ขน้ 0.3 กรัมต่อลิตร ลงสู่ระบบ

ท่ีชัว่โมงท่ี 0 ของกระบวนการผลิตแบบต่อเน่ือง และท าการเติมยเูรียในทุกๆ 24 ชัว่โมงเขา้สู่ระบบ 

และขณะเดียวกนัจะท าการถ่ายของเหลวภายในระบบออกดว้ยอตัราการไหลเท่ากบั 0.04 ลิตรต่อ

ชัว่โมง หลงัจาก 8 ชัว่โมง ของการผลิตแบบต่อเน่ืองพบว่า ระบบไดเ้ขา้สู่ภาวะคงท่ี (steady state) 

จนถึงชัว่โมงท่ี 42 ของการผลิตแบบต่อเน่ือง โดยมีความเขม้ขน้กรดแลกติกอยู่ในช่วง 65.47-68.79 

กรัมต่อลิตร หลงัจากนั้นพบว่าปริมาณความเขม้ขน้กรดแลกติกมีแนวโนม้ลดลงอย่างต่อเน่ือง ทั้งน้ี

อาจมีสาเหตุมาจากปริมาณความเขม้ขน้ของกลูโคสภายในระบบอยู่ในระดบัต ่า โดยความเขม้ขน้

ของกลูโคสภายในระบบอยู่ในช่วง 0.87-3.78 กรัมต่อลิตร ซ่ึงอาจไม่เพียงพอท่ีจะน ามาใชใ้นการ

สร้างกรดแลกติก และเมื่อพิจารณาลกัษณะทางสณัฐานของราเมื่อเสร็จส้ินกระบวนการหมกั (รูปท่ี 

4.21 (ค)) พบว่า มีการเจริญโตของเซลลใ์หม่เกิดข้ึน โดยเซลลท่ี์เจริญโตใหม่ (young cell) นั้นจะมี

ลกัษณะเป็นเส้นใยสีขาว โดยเมื่อพิจารณาเปรียบเทียบกบั รูปท่ี 4.21 (ข) ซ่ึงจะเห็นไดว้่ารามีการ

เจริญมากกว่าการเติมยูเรียความเข้มข้น 0.15 กรัมต่อลิตร นั้นช้ีให้เห็นว่า เม่ือเติมปริมาณความ

เขม้ขน้ยเูรียเพ่ิมข้ึน จะส่งเสริมการเจริญของเซลลเ์พ่ิมข้ึน ดงันั้นจึงกล่าวไดว้่าเม่ือมีการเติมแหล่ง

ไนโตรเจนเขา้สู่ระบบ กลูโคสและยเูรียภายในระบบส่วนใหญ่จะถูกน าไปใชใ้นการเจริญเติบโต

ของเซลล ์ดงันั้นจึงส่งผลต่อการสร้างผลิตภณัฑห์ลกั คือ กรดแลกติก เพราะฉะนั้นปริมาณการผลิต

กรดแลกติกจึงลดลงเร่ือยๆ เน่ืองมาจากปริมาณกลโูคสภายในระบบนั้นไม่เพียงพอ  จนกระทัง่เขา้สู่

ท่ีชัว่โมงท่ี 144 ของกระบวนการผลิตแบบต่อเน่ือง ความเข้มขน้ของกรดแลกติกเขา้สู่ภาวะคงท่ี 
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(steady state) อีกคร้ัง โดยความเข้มขน้กรดแลกติกนั้นอยู่ในช่วง 39.57-43.39 กรัมต่อลิตร แต่

ขณะเดียวกนัพบว่าปริมาณความเขม้ขน้ของกลโูคสนั้นเร่ิมเพ่ิมสูงข้ึนอยา่งต่อเน่ือง ดงัรูปท่ี 4.20 ซ่ึง

สาเหตุดงักล่าวเน่ืองมาจากเซลลบ์างส่วนเร่ิมเสียแอคตีวิตี จึงท าให้อตัราการใชก้ลูโคสนั้นลดลง 

และเม่ือเสร็จส้ินการผลิตแบบต่อเน่ืองพบว่า การผลิตโดยใชภ้าวะในการเล้ียงดงักล่าว ส่งผลให้เกิด

ภาวะคงท่ี 2 ช่วง และเมื่อพิจารณารูปท่ี 4.22 (ค) จะพบว่าการเจริญเติบโตของเซลลถ์ูกแบ่งออกเป็น 

3 ชั้นหลกั ซ่ึงแตกต่างจากการผลิตโดยมีการเติมกลูโคสในอาหารเล้ียงเช้ือแบบต่อเน่ืองเพียงอย่าง

เดียว (รูปท่ี 4.22 (ค)) ซ่ึงเซลล์จะมีเพียง 2 ชั้นหลกัเท่านั้น จึงสรุปไดว้่าภาวะคงท่ีช่วงท่ี 1 ตั้งแต่

ชัว่โมงท่ี 8-42 ของกระบวนการผลิตกรดแลกติกแบบต่อเน่ือง จะเกิดข้ึนในชั้นท่ี 2 (Secondary 

layer)  โดยช่วงความเขม้ขน้ของกรดแลกติกอยูร่ะหว่าง 65.47-68.79 กรัมต่อลิตรคิดเป็น อตัราการ

ผลิตกรดแลกติกเท่ากับ 0.67 กรัมต่อลิตรต่อชั่วโมง คิดเป็น YP/S (เปอร์เซ็นต์) เท่ากับ 46.59 

เปอร์เซ็นต ์ช่วงความเขม้ขน้ของเอทานอลภายในระบบอยู่ระหว่าง  8.25-12.52 กรัมต่อลิตร อตัรา

การผลิตเอทานอลเท่ากับ 0.11 กรัมต่อลิตรต่อชั่วโมง คิดเป็น YP/S (เปอร์เซ็นต์) เท่ากับ 7.51 

เปอร์เซ็นต ์และช่วงความเขม้ขน้ของกรดฟมูาริกภายในระบบอยูร่ะหว่าง 1.4-1.9 กรัมต่อลิตร อตัรา

การผลิตกรดฟูมาริกเท่ากบั 0.02 กรัมต่อลิตรต่อชั่วโมง คิดเป็น YP/S (เปอร์เซ็นต์) เท่ากบั 1.19 

เปอร์เซ็นต ์ขณะท่ีในภาวะคงท่ีช่วงท่ี 2 ตั้งแต่ชัว่โมงท่ี 144-258 ของกระบวนการผลิตแบบต่อเน่ือง 

จะเกิดข้ึนในชั้นท่ี 3 (Third layer) หรือ เซลลใ์หม่ (young cell layer) โดยช่วงความเขม้ขน้ของกรด

แลกติกอยูร่ะหว่าง 39.78-43.39 กรัมต่อลิตร อตัราการผลิตกรดแลกติกเท่ากบั 0.41 กรัมต่อลิตรต่อ

ชัว่โมง คิดเป็น YP/S (เปอร์เซ็นต์) เท่ากบั 30.35 เปอร์เซ็นต์ ช่วงความเขม้ขน้ของเอทานอลภายใน

ระบบอยู่ระหว่าง 8.71-13.33 กรัมต่อลิตร อตัราการผลิตเอทานอลเท่ากับ 8.13 กรัมต่อลิตรต่อ

ชัว่โมง คิดเป็น YP/S (เปอร์เซ็นต์) เท่ากบั 0.11 เปอร์เซ็นต์ และช่วงความเขม้ข้นของกรดฟูมาริก

ภายในระบบอยูร่ะหว่าง 1.69-2.03 กรัมต่อลิตร อตัราการผลิตกรดฟูมาริกเท่ากบั 0.02 กรัมต่อลิตร

ต่อชัว่โมง คิดเป็น YP/S (เปอร์เซ็นต)์ เท่ากบั 1.42 เปอร์เซ็นต ์โดยเม่ือเสร็จส้ินการหมกัน ้ าหนักแห้ง

ของเซลลเ์ท่ากบั 180.70 กรัมต่อลิตร จากตารางท่ี 4.5.2 เมื่อเทียบกบัการผลิตโดยปราศการเติมยเูรีย 

หรือแหล่งไนโตรเจนนั้นน ้ าหนักเซลลแ์ห้งเพ่ิมข้ึนจากเดิมเกือบ 2 เท่า ขณะท่ีค่าสัมประสิทธ์ิการ

ถ่ายเทออกซิเจนเท่ากบั 0.059 ต่อวินาที และระยะเวลาในการเล้ียงทั้งหมดเท่ากบั 384 ชัว่โมง จาก

รูปท่ี 4.20 พบว่าชั่วโมงท่ี 392 ของการผลิต เกิดการสะสมกลูโคสภายในระบบอย่างต่อเน่ือง 
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จนกระทัง่ปริมาณกลโูคสมีความเขม้ขน้มากกว่ากรดแลกติกจึงท าการหยุดการผลิต นอกจากน้ีเม่ือ

พิจารณาเปอร์เซ็นต์ไนโตเจนท่ีสะสมภายในระบบตั้งแต่เร่ิมท าการเติมยูเรียท่ี 0 ชั่วโมงของ

กระบวนการผลิตแบบต่อเน่ืองนั้น พบว่าเปอร์เซ็นตไ์นโตรเจนท่ีคงเหลือภายในระบบนั้นถึงแมจ้ะมี

แนวโน้มเพ่ิมข้ึนแต่เปอร์เซ็นต์ไนโตรเจนอยู่ในระดับต ่า โดยอยู่ในช่วงระหว่าง 0.013-0.050 

เปอร์เซ็นต ์โดยแสดงใหเ้ห็นว่าเซลลมี์การน าไนโตรเจนไปใชใ้นการสร้างหรือ ผลิตเซลลใ์หม่ข้ึนมา   
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 รูปท่ี 4.20 การผลิตกรดแลกติกแบบเซลลต์รึงในเคร่ืองปฏิกรณ์ชีวภาพชนิดเบดสถิตแบบต่อเน่ือง อตัราการกวน 700 รอบต่อนาที อตัราการใหอ้ากาศท่ี 

0.5 ปริมาตรอากาศต่อปริมาตรอาหารต่อนาที โดยความเขม้ขน้กลโูคสเร่ิมตน้ในระยะสร้างผลิตภณัฑ ์เท่ากบั 150 กรัมต่อลิตร อตัราการเจือจางเท่ากบั 0.01 ต่อ

ชัว่โมง และท าการเติมยเูรีย ความเขม้ขน้ 0.30 กรัมต่อลิตร ทุกๆ 24 ชัว่โมงของการผลิตแบบต่อเน่ือง 
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 รูปท่ี 4.21 ลกัษณะทางสณัฐานของราท่ีถกูตรึงบนผา้ฝ้ายชนิดถกั หลงัจากท าการแยกออก

เซลลอ์อกจาก baffle ในการผลิตแบบต่อเน่ือง ภาวะท่ีไม่มีการเติมยเูรีย (ก) เติมยเูรียท่ี 0.15 กรัมต่อ

ลิตร (ข) และเติมยเูรีย 0.30 กรัมต่อลิตร(ค) 
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ค. 

Young cell 

Old cell 

Young cell 

Old cell 



116 

 

 

 รูปท่ี 4.22 ลกัษณะทางสณัฐานของราท่ีถกูตรึงบนผา้ฝ้ายชนิดถกั ในภาพตดัขวาง ในการ

ผลิตแบบต่อเน่ือง ภาวะท่ีไม่มีการเติมยเูรีย (ก) เติมยเูรียท่ี 0.15 กรัมต่อลิตร (ข) และเติมยเูรีย 0.30 

กรัมต่อลิตร (ค) 
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ตารางท่ี 4.5 เปรียบเทียบผลการผลิตกรดแลกติกแบบต่อเน่ือง โดยการตรึงเซลล์บนถงัปฏิกรณ์

ชีวภาพชนิดเบดสถิต ท่ีอตัราการเจือจาง 0.01 ต่อชัว่โมง 

ความเข้มข้นกลูโคสเร่ิมต้น (กรัมต่อลิตร) 150 

ความเข้มข้นยเูรีย (กรัมต่อลิตร)  0.00 0.15 0.30 

ภาวะคงที่ (Steady state) คร้ังที่ 1 1 1 2 

กรดแลกติก         

ช่วงของความเขม้ขน้ (กรัมต่อลิตร) 61.97-79.32 37.43-51.66 65.47-68.79 39.57-43.39 

YP/S (%) 56.24  31.10  46.59   30.35 

อตัราการผลิต (กรัมต่อลิตรต่อชัว่โมง)   0.72  0.43  0.67 0.41 

เอทานอล         

ช่วงของความเขม้ขน้ (กรัมต่อลิตร) 0.00-7.99 3.88-11.94 8.25-12.52 8.71-13.33 

YP/S (%) 16.55   5.92  7.51 8.13 

อตัราการผลิต (กรัมต่อลิตรต่อชัว่โมง)  0.32  0.08  0.11 0.11 

กรดฟูมาริก         

ช่วงของความเขม้ขน้ (กรัมต่อลิตร) 0.00 0.25-2.14 1.40-1.90 1.69-2.03 

YP/S (%) 0.00  0.98  1.19 1.42 

อตัราการผลิต (กรัมต่อลิตรต่อชัว่โมง)   0.00   0.01  0.02 0.02 

ระยะเวลาในการเขา้สู่Steady state (ชัว่โมง) 11 72 8 144 

ระยะเวลาในการเลี้ยงทั้งหมด (ชัว่โมง) 449 384 384 

น ้าหนกัเซลลแ์หง้ (กรัมต่อลิตร) 112.86 103.83 180.70 

ไนโตรเจน (%)  0.000 0.002-0.009 0.013-0.050 

KLa (ต่อวินาที) 0.056 0.065 0.059 
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จากการศึกษาการผลิตกรดแลกติกแบบต่อเน่ือง โดยการศึกษา 3 ปัจจัย คือ 1) 

ปริมาณความเขม้ขน้กลโูคสในอาหารเล้ียงเช้ือในส่วนระยะสร้างผลิตภณัฑ์และอาหารเล้ียงเช้ือใน

ระยะการผลิตแบบต่อเน่ือง 2) อตัราการเจือจาง 3) ปริมาณไนโตรเจนต่อการผลิตกรดแลกติกแบบ

ต่อเน่ือง 

จากตารางท่ี 4.4 พบว่าเม่ือพิจารณาในส่วนของปริมาณความเขม้ขน้กลโูคสเร่ิมตน้ 

70 กรัมต่อลิตร พบว่า อัตราการเจือจางท่ีเหมาะสม คือ 0.02 ต่อชั่วโมง สามารถท่ีจะเพ่ิม

ความสามารถในการผลิตกรดแลกติกใหข้ึ้นมากกว่าท่ีอตัราการเจือจาง 0.14 ต่อชัว่โมง ประมาณ 3 

เท่า ขณะท่ีปริมาณความเขม้ขน้ของเอทานอลก็สูงข้ึนเช่นกนั  และท่ีส าคญัคือ ระบบสามารถรักษา

ภาวะคงท่ี (steady state) ภายในระบบไดต้ั้งแต่ชัว่โมงท่ี 0 ของการผลิตแบบต่อเน่ือง และสามารถ

รักษาภาวะดงักล่าวได้ยาวนานถึง 352 ชั่วโมง ซ่ึงเป็นการแสดงให้เห็นว่า ภาวะดงักล่าวมีความ

เหมาะสมท าใหเ้กิดเสถียรภาพของระบบและท าใหเ้ซลลม์ีประสิทธิภาพท่ีเหมาะสมในการผลิตกรด

แลกติก ซ่ึงแตกต่างจากการใชอ้ตัราการเจือจางท่ี 0.14 ต่อชัว่โมง ท่ีตอ้งใชเ้วลาถึง 24 ชัว่โมงของ

การผลิตแบบต่อเน่ือง ระบบถึงจะเขา้สู่ภาวะคงท่ี อีกทั้งยงัพบว่าเกิดการสะสมของความเขม้ข้น

กลูโคสภายในระบบ และปริมาณกลูโคสมีความเขม้ขน้สูงกว่ากรดแลกติก ซ่ึงในการผลิตในเชิง

อุตสาหกรรม จะเป็นการท่ีจะท าใหเ้กิดความไม่คุม้ทุนเกิดข้ึน แต่อยา่งไรก็ตามพบว่าอตัราการผลิต

กรดแลกติกแบบต่อเน่ือง ท่ีอตัราการเจือจาง 0.02 ต่อชัว่โมง เท่ากบั 0.82 กรัมต่อลิตรต่อชัว่โมง ซ่ึง

มีค่านอ้ยกว่าอตัราการเจือจางท่ี 0.14 ต่อชัว่โมง ซ่ึงเป็นผลมาจากสูตรการค านวณท่ีว่า (ค่าเฉล่ียของ

ความเขม้ขน้กรดแลกติกเร่ิมต้น x อตัราการเจือจาง) ดงันั้นเม่ืออตัราการไหลท่ี 0.14 ต่อชัว่โมง 

มากกว่าท่ีอตัราการเจือจาง 0.02 ต่อชัว่โมง ถึง 7 เท่า จึงส่งผลท าใหค่้าอตัราการผลิตกรดแลกติกมีค่า

ต ่ากว่านัน่เอง ขณะเดียวกนัพบว่าน ้ าหนกัเซลลแ์หง้ และค่าสมัประสิทธ์ิการถ่ายเทออกซิเจนนั้น ไม่

มีความแตกต่างกนั 

  เม่ือพิจารณาในส่วนของปริมาณความเข้มข้นกลูโคสเร่ิมต้น 150 กรัมต่อลิตร 

(ตารางท่ี 4.4) พบว่าในการผลิตกรดแลกติกแบบแบตชน์ั้นจะใชร้ะยะเวลาในการเล้ียงสูงกว่าความ

เขม้ขน้กลโูคสเร่ิมตน้ ถึง 24 ชัว่โมง และเม่ือพิจารณาท่ีอตัราการเจือจางพบว่า อตัราการเจือจางท่ี

เหมาะสมส าหรับปริมาณความเขม้ขน้กลูโคสเร่ิมตน้ท่ี 150 กรัมต่อลิตรนั้น คือท่ีอตัราการเจือจาง
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เท่ากบั 0.01 ต่อชัว่โมง เพราะสามารถท่ีจะรักษาภาวะภายในระบบใหอ้ยูใ่นภาวะคงท่ี (steady state) 

ไดย้าวนานท่ีสุด ถึง 449 ชัว่โมง โดยยงัสามารถท่ีจะผลิตกรดแลกติกไดค้วามเขม้ขน้ในปริมาณสูง 

ระหว่าง 61.97-79.32 กรัมต่อลิตร ขณะท่ีค่าอตัราการผลิตกรดแลกติก 0.72 กรัมต่อลิตรชัว่โมง และ

คิดเป็น YP/S (เปอร์เซ็นต)์ เท่ากบั 56.24 เปอร์เซ็นต์ ถึงแมว้่าการใชอ้าหารเล้ียงเช้ือท่ีมีความเขม้ขน้

สูงนั้น จะสามารถท่ีจะช่วยในการพฒันาการผลิตกรดแลกติกใหสู้งข้ึนไดจ้ริง  

แต่อยา่งไรก็ตามพบว่าปัญหาหลกัของการใชค้วามเขม้ขน้กลูโคสสูงนั้น คือจะท า

ใหเ้กิดปัญหาการสะสมปริมาณกลูโคสภายในระบบให้สูงข้ึน และถา้ระบบใชอ้ตัราการเจือจางท่ี

สูงข้ึนเท่าไร จะยิง่เป็นการส่งเสริมการสะสมกลูโคสภายในระบบมากข้ึนเท่านั้น และจะท าให้เกิด

การสูญเสียสมดุลภายในระบบ ถา้มีการสะสมปริมาณกลโูคสภายในระบบมากเกิดไปจะส่งผลให้มี

การยบัย ั้งการผลิตกรดแลกติกอีกดว้ย ดงัการผลิตกรดแลกติกแบบต่อเน่ือง โดยใช้ความเขม้ข้น

กลูโคสเร่ิมตน้ 150 กรัมต่อลิตร อตัราการเจือจาง 0.02 ต่อชัว่โมง ซ่ึงจะพบว่าเกิดการสะสมของ

กลโูคสตั้งแต่ชัว่โมงแรกท่ีท าการเติมกลโูคสเขา้สู่ระบบ  

 

 รูปท่ี 4.23 แสดงอตัราการผลิต และ Yield (%) ของกรดแลกติกในการผลิตแบบแบตช ์และ

แบบต่อเน่ือง ในแต่ละอตัราการเจือจาง ท่ีความเขม้ขน้กลโูคสเร่ิมตน้ในระยะสร้างผลิตภณัฑท่ี์ 150 
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จากรูปท่ี 4.23 แสดงใหเ้ห็นว่าในภาวะท่ีใชก้ลโูคสเร่ิมตน้ในระยะสร้างผลิตภณัฑ ์

150 กรัมต่อลิตรนั้น เม่ือเปรียบเทียบอตัราการผลิตในแต่ละอตัราการเจือจางนั้นพบว่า การผลิตแบบ

แบตช์ให้ค่าอัตราการผลิตสูงกว่าแบบต่อเน่ืองอย่างเห็นได้ชัด ขณะท่ีเมื่อพิจารณาค่า YP/S 

(เปอร์เซ็นต)์ แลว้พบว่าไม่มีความแตกต่างกนัอย่างมีนัยส าคญัท่ีอตัราการเจือจาง 0.0025 และ 0.01 

ต่อชัว่โมง ทั้งน้ีสาเหตุท่ีค่าอตัราการผลิตกรดแลกติกในการผลิตแบบต่อเน่ืองนั้นให้ผลต ่ากว่าใน

การผลิตแบบแบตช ์เมื่อเราพิจารณาดูสมการการค านวณ คือ  

P(cont.) = D(average of C) 

P(cont.)  = ความเขม้ขน้ของผลิตภณัฑท่ี์ผลิตไดต่้อชัว่โมง (กรัมต่อลิตรต่อชัว่โมง) 

D  = อตัราการเจือจาง (ต่อชัว่โมง) 

C = ความเขม้ขน้กรดแลกติก (กรัมต่อลิตร) 

  เม่ือมีการใชค้วามเขม้ขน้กลูโคสเร่ิมตน้ในอาหารแบบต่อเน่ืองสูง ท่ี 150 กรัมต่อ

ลิตร ซ่ึงความเขม้ขน้ของกลูโคสเร่ิมตน้นั้นจะแปรผกผนักบัอตัราการเจือจาง ดงันั้นเม่ือใชค้วาม

เขม้ขน้สูง อตัราการเจือจางท่ีใชใ้นระบบจึงอยู่ในอตัราท่ีต ่าเพื่อป้องกนัไม่ใชเ้กิดภาวะการสะสม

กลโูคสภายในระบบมากเกินไป เพราะเน่ืองจากจะส่งผลใหไ้ม่เกิดความคุม้ทุนแล้ว ยงัมีผลในกรณี

ของ Glucose inhibition อีกดว้ย เพราะฉะนั้นเม่ือกระบวนการการผลิตนั้นใชอ้ตัราการเจือจางท่ีต ่า 

คือ อยูใ่นช่วง 0.0025-0.02 ต่อชัว่โมง โดยเม่ือพิจารณาสมการท่ี (1) จะเห็นว่า อตัราการเจือจางนั้น 

แปรผนัตรงกบั อตัราการผลิตกรดแลกติก ดงันั้นเม่ือใชอ้ตัราการเจือจางท่ีต ่าจึงท าให้อตัราการผลิต

กรดแลกติกท่ีไดน้ั้น แต่อยา่งไรก็ตามเม่ือพิจารณาค่า YP/S (เปอร์เซ็นต)์ ในภาวะท่ีอตัราการเจือจางท่ี 

0.01 ต่อชัว่โมง นั้นกลบัพบว่า YP/S (เปอร์เซ็นต์) ในแบบแบตช์และแบบต่อเน่ืองใกลเ้คียงกนัมาก 

อยูท่ี่ 56.24 และ 55.46 เปอร์เซ็นต ์ขณะท่ีความเขม้ขน้ของกรดแลกติกท่ีไดแ้บบต่อเน่ืองสามารถท่ี

จะผลิตไดสู้งกว่าแบบแบตช ์คือ 72.20 (ค่าเฉล่ีย) และ 56.49 กรัมต่อลิตร และถึงแมว้่าอตัราการผลิต

กรดแลกติกแบบแบตชจ์ะมากกว่าแบบต่อเน่ือง แต่เม่ือเราพิจารณาระยะเวลาการผลิตร่วมกบัเน้ือ

สารของกรดแลกติกท่ีผลิตไดน้ั้น พบว่าในการผลิตแบบแบตชน์ั้น เน้ือสารของกรดแลกติกท่ีไดเ้ม่ือ

เทียบระยะเวลา 449 ชัว่โมง เท่ากบั 1009.60 กรัม ขณะท่ีในการผลิตแบบต่อเน่ือง เน้ือสารของกรด

..............................(1) 
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แลกติกท่ีผลิตได้เท่ากับ 1019.50 กรัม ซ่ึงเป็นการสรุปได้ว่าเน้ือสารกรดแลกติกเม่ือเทียบใน

ระยะเวลาการผลิตท่ีเท่ากนันั้นการผลิตแบบต่อเน่ืองสามารถใหเ้น้ือสารกรดแลกติกไดม้ากกว่าแบบ

แบตช ์อีกทั้งการผลิตแบบต่อเน่ืองยงัช่วยลดระยะเวลา เน่ืองจาก 1 รอบของการผลิตแบบต่อเน่ือง 

เท่ากบั 4.7 แบตช์ (ดงัรูป 4.24) ท าให้ช่วยลดขั้นตอนการเตรียมการในขั้น upstream processing 

แรงงาน และตน้ทุนการผลิตอีกดว้ย  

 

 รูปท่ี 4.24 เปรียบเทียบระหว่างการผลิตแบบแบตช์ (ก.) และ แบบต่อเน่ืองท่ีอตัราการเจือ

จาง 0.01 ต่อชัว่โมง (ข.) ความเขม้ขน้กลโูคสเร่ิมตน้ในระยะสร้างผลิตภณัฑ ์150 กรัมต่อลิตร 

 

นอกจากน้ี สมใจ ศิริโภค (2547) กล่าวว่าขอ้จ  ากดัของการผลิตแบบแบตช์ คือ 

ปริมาณอาหารเร่ิมตน้จ ากดัท าใหร้ะบบเกิดภาวะการขาดแคลนสารอาหารทั้งๆท่ีดว้ยสภาพเซลลน์ั้น

ยงัมีแอคตีวิต้ีท่ีสามารถผลิตกรดแลกติกได ้จากสมการ 

Ct = C0e
μt 

C0 = ความเขม้ขน้ของกรดแลกติกเร่ิมตน้ (กรัมต่อลิตร) 

Ct = ความเขม้ขน้ของกรแลกติกหลงัการเพาะเล้ียงเป็นเวลา t ชัว่โมง 

t = เวลา (ชัว่โมง) 

µ = อตัราการสร้างผลิตภณัฑ ์(specific production rate) (ต่อชัว่โมง) 

..............................(2) 

ก. 

ข. 
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โดยจากสมการขา้งตน้นั้นอาจดูเหมือนว่าราสามารถท่ีจะสร้างผลิตภณัฑ์ไดอ้ย่าง

ต่อเน่ือง แต่ในความเป็นจริงแลว้การสร้างผลิตภณัฑน์ั้นถกูจ  ากดัดว้ยสารอาหาร และการสะสมของ

ไอออนต่างๆในระบบ ดังนั้นหลงัจากท่ีราสร้างผลิตภัณฑ์ไประยะหน่ึงแล้ว อัตราการสร้าง

ผลิตภณัฑจ์ะลดลง เน่ืองจากขอ้จ ากดัดงักล่าว เพื่อสามารถยืดระยะเวลาในส่วนของ log phase ให้

นานข้ึนโดยท าการเติมสารอาหารใหม่ลงไปจนเต็มภาชนะ แต่ถา้มีการถ่ายอาหารเก่าออกจาก

ภาชนะและเติมอาหารใหม่เข้าไปแทนท่ีในปริมาตรเท่าเดิมดว้ยอตัราการไหลท่ีเหมาะสมอย่าง

ต่อเน่ืองจะท าใหเ้กิดภาวะคงท่ี และท าใหร้าสามารถท่ีจะผลิตกรดแลกติกไดอ้ยา่งต่อเน่ืองจนกระทัง่

เซลลใ์นจะเสียสภาพไป ตรงน้ีจึงเป็นจุดท่ีเป็นขอ้ดีของการผลิตแบบต่อเน่ืองนัน่เอง คือสามารถท่ีจะ

ยดืระยะเวลาการผลิตใหไ้ดน้านข้ึน ถึงแมว้่าความสามารถทางการผลิตกรดแลกติกท่ีไดอ้าจไม่ไดดี้

ในแง่ของค่าอตัราการผลิตเมื่อเทียบกบัแบบแบตช์ แต่อย่างไรก็ตามการผลิตแบบต่อเน่ืองท่ีภาวะ

อตัราการเจือจางท่ี 0.01 ต่อชัว่โมง นั้นสามารถเพ่ิมความเขม้ขน้ในการผลิต และค่า Yield อีกทั้ง 

เวลา พลงังานท่ีใชส้ามารถใหผ้ลผลิตท่ีแน่นอน คงท่ี สม  ่าเสมอ และให้ผลผลิตต่อเน่ืองตลอดเวลา 

และลดระยะเวลาในส่วน preculture ลงอีกดว้ย 

นอกจากน้ีไดท้ าการศึกษาสูตรอาหารในการผลิตแบบต่อเน่ืองโดยเลือกภาวะท่ี

สามารถรักษาเสถียรภาพการผลิตกรดแลกติกไดย้าวนาน และสามารถผลิตกรดแลกติกไดสู้ง คือ ท่ี

ภาวะอตัราการใหอ้ากศ 0.5 ปริมาตรอากาศต่อปริมาตรอาหารต่อนาที อตัราการกวน 700 รอบต่อ

นาที อตัราการเจือจางท่ี 0.01 ต่อชัว่โมง และใชค้วามเขม้ขน้กลโูคสเร่ิมตน้ในระยะสร้างผลิตภณัฑ์

เท่ากบั 150 กรัมต่อลิตร และท าการเติมแหล่งไนโตรเจน คือ ยเูรียลงไปในระบบทุกๆ 24 ชัว่โมง

ของการผลิตแบบต่อเน่ือง โดยพบว่าท่ีความเขม้ขน้ยเูรีย 0.15 กรัมต่อลิตรนั้น สามารถผลิตกรดแลก

ติกไดเ้พียง 37.43-51.66 กรัมต่อลิตรเท่านั้น ขณะเดียวกันพบว่าการผลิตเอทานอลเพ่ิมสูงข้ึนเม่ือ

เทียบกบักรณีท่ีไม่ท าการเติมแหล่งไนโตรเจนในการผลิตแบบต่อเน่ือง โดยอยู่ท่ีความเขม้ขน้ 3.88-

11.94 กรัมต่อลิตร และพบว่าเซลลมี์การเจริญเพ่ิมข้ึน แต่ไม่มากนัก ขณะเดียวกนัเม่ือท าการศึกษา

การเติมยเูรียท่ี 0.30 กรัมต่อลิตร ลงไปในระบบทุกๆ 24 ชัว่โมงของการผลิตอยา่งต่อเน่ืองนั้น พบว่า

ความเขม้ขน้ของกรดแลกติกท่ีผลิตไดน้ั้นสูงในช่วงภาวะคงท่ีแรกเป็นเวลา 32 ชัว่โมง อยู่ท่ี 65.47-

68.79 กรัมต่อลิตร ขณะท่ีความเขม้ข้นกลูโคสภายในระบบอยู่ในปริมาณท่ีต ่ามากเน่ืองจากส่วน

ใหญ่นั้นถูกชกัน าให้ไปสร้างเซลล ์จึงส่งผลให้การผลิตกรดแลกติกลดลงอย่างต่อเน่ือง จนถึงใน
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ภาวะคงท่ีช่วงท่ี 2 ความเขม้ข้นกรดแลกติกเหลือเพียง 39.57-43.39 กรัมต่อลิตรเท่านั้น ขณะท่ี

ปริมาณความเขม้ขน้เอทานอล เพ่ิมสูงข้ึนอยูท่ี่ 8.71-13.33 กรัมต่อลิตร และจากรูปท่ี 4.21 แสดงให้

เห็นไดช้ดัว่าเม่ือเพ่ิมปริมาณความเขม้ขน้ยเูรียเพ่ิมสูงข้ึนจะแปรผนัตรงการเจริญของเซลล ์และการ

เพ่ิมข้ึนของการผลิตเอทานอล แต่ปริมาณความเขม้ขน้ของยเูรียท่ี 0.15 และ 0.30 กรัมต่อลิตรนั้น ไม่

มีความแตกต่างกนัมากในกรณีของการผลิตกรดแลกติก แต่เม่ือพิจารณาน ้ าหนักเซลลแ์ห้งพบว่า

แตกต่างกนั 1.74 เท่า โดยงานวิจยัของ Cao และคณะ (1996) รายงานว่าการจ ากดัแหล่งไนโตรเจน

จะส่งผลท าให ้Rhizopus เจริญไดน้อ้ยซ่ึงจะช่วยเพ่ิมใหเ้พ่ิมการสร้างผลิตภณัฑม์ากข้ึน นอกจากน้ีถา้

เซลลม์ีความหนาแน่นสูงจะส่งผลต่อการถ่ายเทออกซิเจนและกระตุน้การผลิตเอทานอลแทนการ

สร้างกรดแลกติกนัน่เอง   

  จากการศึกษาความเป็นไปได้ในการผลิตกรดแอล-แลกติกโดยเซลล์ตรึงของ 

Rhizopus oryzae ในเคร่ืองปฏิกรณ์ชีวภาพชนิดเบดสถิต (static bed bioreactor) ในกระบวนการ

หมกัแบบแบตชแ์ละแบบต่อเน่ือง ตั้งแต่ในขั้นตอน การเปรียบเทียบประสิทธิภาพของเซลลต์รึงใน

เคร่ืองปฏิกรณ์ชีวภาพชนิดน้ี กบัเซลลแ์ขวนลอยในเคร่ืองปฏิกรณ์ชีวภาพชนิดถงักวนในการหมกั

กรดแลกติกแบบแบตช์ พร้อมทั้งหาปัจจัยส าคัญท่ีเป็นตัวควบคุมการผลิตกรดแลกติกในเคร่ือง

ปฏิกรณ์ชีวภาพชนิดเบดสถิต รวมถึงการทดสอบความสามารถในการเจริญและผลิตกรดแลกติก  

เม่ืออยูใ่นภาวะเครียด ไดแ้ก่ ท่ีความเขม้ขน้เร่ิมตน้ของกลโูคสสูง และทดสอบความเสถียรของเซลล์

ตรึงในการหมกักรดแลกติกแบบต่อเน่ือง ไดส้รุปผลการศึกษาทั้งหมดไวใ้นตารางท่ี 4.6 
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ตารางท่ี 4.6 เปรียบเทียบการผลิตกรดแลกติกในภาวะต่างๆ โดย R. oryzae ท่ีศึกษาทั้งหมด 

ภาวะที่ใช้ในการหมัก กระบวนการผลิต D (h-1) สารตั้งต้น CLA (g/L) Y  (%) P  (g/L·h) Cremaining glc. (g/L) ระยะเวลาในการเลีย้ง 

แบบแขวงลอยในเคร่ืองปฏิกรณ์ชีวภาพชนิดถงักวน แบบแบตช ์ - กลูโคส 70 กรัมต่อลิตร 34.10 54.85 1.16 0.00 120 ชัว่โมง 
แบบตรึงเซลล์ในเคร่ืองปฏิกรณ์ชีวภาพชนิดเบดสถติ 

       

 

300 รอบต่อนาที, 0.5 ปริมาตรต่อปริมาตรต่อนาที แบบแบตช ์ - กลูโคส 70 กรัมต่อลิตร 38.34 67.40 1.02 0.00 96 ชัว่โมง 
300 รอบต่อนาที, 1.0 ปริมาตรต่อปริมาตรต่อนาที แบบแบตช ์ - กลูโคส 70 กรัมต่อลิตร 32.28 58.14 1.12 0.00 96 ชัว่โมง 

500 รอบต่อนาที, 0.5 ปริมาตรต่อปริมาตรต่อนาที แบบแบตช ์ - กลูโคส 70 กรัมต่อลิตร 40.78 62.75 1.03 0.00 96 ชัว่โมง 

500 รอบต่อนาที, 1.0 ปริมาตรต่อปริมาตรต่อนาที แบบแบตช ์ - กลูโคส 70 กรัมต่อลิตร 39.77 62.29 1.35 0.00 96 ชัว่โมง 

700 รอบต่อนาท,ี 0.5 ปริมาตรต่อปริมาตรต่อนาที แบบแบตช์ - กลูโคส 70 กรัมต่อลิตร 35.88 65.52 2.25 0.00 96 ชัว่โมง 

700รอบต่อนาที, 1.0 ปริมาตรต่อปริมาตรต่อนาที แบบแบตช ์ - กลูโคส 70 กรัมต่อลิตร 40.66 60.25 1.55 0.00 96 ชัว่โมง 

700รอบต่อนาท,ี 0.5 ปริมาตรต่อปริมาตรต่อนาที แบบแบตช ์ - กลูโคส 100 กรัมต่อลิตร 48.86 75.00 2.04 0.00 96 ชัว่โมง 

 

แบบแบตช์ - กลูโคส 150 กรัมต่อลิตร 75.27 58.05 1.67 0.00 120 ชัว่โมง 

 
แบบแบตช ์ - กลูโคส 200 กรัมต่อลิตร 80.76 62.07 1.74 35.13 120 ชัว่โมง 

 
แบบต่อเน่ือง 0.02 กลูโคส 70 กรัมต่อลิตร 41.60 28.09 0.83 - 352 ชัว่โมง 

 
แบบต่อเน่ือง 0.14 กลูโคส 70 กรัมต่อลิตร 15.95 16.83 2.23 - 126 ชัว่โมง 

 
แบบต่อเน่ือง 0.0025 กลูโคส 150 กรัมต่อลิตร 80.69 54.09 0.60 - 192 ชัว่โมง 

 

แบบต่อเน่ือง 0.01 กลูโคส 150 กรัมต่อลิตร 72.20 56.24 0.72 - 449 ช่ัวโมง 

 
แบบต่อเน่ือง 0.015 กลูโคส 150 กรัมต่อลิตร 48.49 36.77 0.73 - 265 ชัว่โมง 

 
แบบต่อเน่ือง 0.02 กลูโคส 150 กรัมต่อลิตร 49.34 42.88 0.98 - 218 ชัว่โมง 

 
แบบต่อเน่ือง 0.01 กลูโคส 150 กรัมต่อลิตร 43.25 31.10 0.43 - 384 ชัว่โมง 

   
ยูเรีย 0.15 กรัมต่อลิตร* 

    

 

 
แบบต่อเน่ือง 0.01 กลูโคส 150 กรัมต่อลิตร 66.83 49.56 0.67 - 384 ชัว่โมง 

   
ยูเรีย 0.30 กรัมต่อลิตร* 41.07 30.35 0.41 -  
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จากตารางท่ี 4.7 เมื่อเทียบกับในงานวิจัยของ Sun  และคณะ (1999) ได้

ท าการศึกษาการผลิตกรดแอลแลกติก แบบต่อเน่ือง ชนิด Pseudo-Steady state โดยการตรึงเซลล ์R. 

oryzae ในเคร่ืองปฏิกรณ์ชีวภาพชนิด Air-lift โดยพบว่าสามารถผลิตกรดแลกติกความเขม้ขน้อยู่

ระหว่าง 40-60 กรัมต่อลิตร อตัราการผลิตกรดแลกติก อยู่ระหว่าง 1.0-6.2 กรัมต่อลิตรต่อชัว่โมง 

โดยท าการแปรอตัราการเจือจางในช่วง 0.04-0.2 ต่อชัว่โมง โดยระยะเวลาในการผลิตทั้งหมด 100 

ชัว่โมง ขณะท่ีการผลิตกรดแลกติกแบบต่อเน่ือง ชนิด Completed-Steady state โดยการตรึงเซลลใ์น

เคร่ืองปฏิกรณ์ชีวภาพชนิดเบดสถิต สามารถท่ีจะผลิตกรดแลกติกไดค้วามเขม้ขน้เฉล่ียสูงกว่าอยู่ท่ี 

72.20 กรัมต่อลิตร ถึงแมว้่าค่าอตัราการผลิตกรดแลกติกท่ีไดน้ั้นจะน้อยกว่าอยู่ท่ี 0.72 กรัมต่อลิตร

ชัว่โมง ทั้งน้ีเน่ืองจากค่าอตัราการผลิตกรดแลกติกแปรผนัตรงกบัค่าอตัราการเจือจาง โดยใชอ้ยู่ท่ี 

0.01 ต่อชัว่โมง ซ่ึงแตกต่างกบังานวิจยัของ Sun และคณะ ถึง 4-20 เท่า ดงันั้นจึงท าให้ค่าอตัราการ

ผลิตกรดแลกติกท่ีไดน้ั้นไม่สูงนัก นอกจากน้ียงัพบว่าการตรึงเซลลใ์นเคร่ืองปฏิกรณ์ชีวภาพชนิด

เบดสถิตสามารถรักษาเสถียรภาพการผลิตแบบต่อเน่ือไดย้าวนานกว่า 499 ชัว่โมง ขณะท่ีในงานวิจยั

ของ Cotton และคณะ (2001) ไดท้  าการผลิตกรดแลกติกแบบต่อเน่ืองจาก Lactobacillus casei โดย

การใช ้ Plastic Composite Support (PCS) ซ่ึงพบว่าสามารถผลิตกรดแลกติกความเขม้ขน้สุดทา้ย

เท่ากับ 22.36 กรัมต่อลิตร อตัราการผลิตกรดแลกติก 9.0 กรัมต่อลิตรต่อชั่วโมง คิดเป็น YP/S 

(เปอร์เซ็นต)์ เท่ากบั 70.00 เปอร์เซ็นต ์โดยใชอ้ตัราการใหอ้ากาศ 125 รอบต่อนาที อตัราการเจือจาง

เท่ากบั 0.4 ต่อชัว่โมง  
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ตารางท่ี 4.7 เปรียบเทียบการผลิตกรดแลกติกในแต่ละภาวะ 

จุลนินทรีย์ 
 

ภาวะที่ใช้ในการหมัก 
 

กระบวนการผลิต 
 

D 
(h-1) 

สารตั้งต้น 
 

C 
 (g/L) 

Y 
 (%) 

P  
(g/L·h) 

อ้างอิง 
 

L. delbrueckii subsp. lactis QU 41 แบบแบตช ์ ถงักวน - กลูโคส 87.40 - 0.52 Tashiro และคณะ, 2011 

 
แบบต่อเน่ือง ถงักวน 0.87 กลูโคส 20.70 103.0 18.0 Tashiro และคณะ, 2012 

L. plantarum ΔIdhL1/pCUSαA แบบแบตช ์ ถงักวน - กลูโคส 73.20 89.0 4.54 Okano และคณะ, 2009a 
L. casei subsp. rhamnosus  แบบต่อเน่ือง plastic composite support 0.40 กลูโคส 22.36 70.7 8.85 Cotton และคณะ, 2001 

  
bilfilm reactor 

      R. oryzae NRRL 395 
 

Repeated batches และ 
fed-batches 

Cotton cloth in a rotating 
bed 

- 
 

กลูโคส 
 

126.00 
 

90.0 
 

2.50 
 

Tay และ Yang, 2002 
 

R. oryzae 
 

แบบแบตช ์
 

Immob. Cells in fluidized 
bed 

- 
 

กลูโคส 
 

73.00 
 

65.0 
 

1.60 
 

Hamamci และ Ryu, 1994 
 

R. oryzae NRRL 395 
 

Repeated batches  
 

Biofilm on honeycomb  
support in bubble column 

- 
 

กลูโคส 80 กรัมต่อลิตร 
 

68.80 
 

80.0-93.4 
 

0.72 
 

Wang และคณะ, 201 
 

R. oryzae  แบบต่อเน่ือง Immob. Cells in  0.04-0.20 กลูโคส 102 กรัมต่อลิตร 40-60 60.0 1.0-6.2 Sun และคณะ, 1999 

  
polyurethane foam cubes 

      R. oryzae NRRL 395 
 

แบบแบตช์ 
 

Cotton cloth in a static 
bed 

- 
 

กลูโคส 70 กรัมต่อลิตร 
 

35.88 
 

65.52 
 

2.25 
 

งานวิจยันี ้
 

 

แบบแบตช์ 
 

Cotton cloth in a static 
bed 

- 
 

กลูโคส 150 กรัมต่อลิตร 
 

75.27 
 

58.05 
 

1.67 
 

งานวิจยันี ้
 

  
แบบต่อเน่ือง 
 

Cotton cloth in a static 
bed 

0.01 
 

กลูโคส 150 กรัมต่อลิตร 
 

72.20 
 

56.24 
 

0.72 
 

งานวิจยันี ้
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4.3 วเิคราะห์ลกัษณะพืน้ผวิและโครงสร้างของ R. oryzae ที่ตรึงบนเส้นใยในเคร่ืองปฏิกรณ์

ชีวภาพแบบเบดสถิต 

4.3.1 วเิคราะห์ลกัษณะพืน้ผวิและโครงสร้างของ R. oryzae ในการผลติแบบแบตช์ 

จากการผลิตกรดแลกติกดว้ยเคร่ืองปฏิกรณ์ชีวภาพแบบเบดสถิต หลงัเสร็จส้ินการ

ผลิตจะท าการเก็บตวัอย่างเซลลข์นาด 0.5x0.5 เซนติเมตร เพื่อน ามาวิเคราะห์โครงสร้างของเซลล์

ดว้ยเคร่ือง Scanning Electron Microscope (SEM) พบว่าเส้นใยของ R. oryzae ท่ีเจริญบนผา้ฝ้าย

ชนิดถกั (ผา้ขนหนู) ในการผลิตกรดแลกติก แบบแบตช์ โดยคดัเลือกน าเอาภาวะท่ีให้ผลการผลิต

กรดแลกติกดีท่ีสุดไปท าการวิเคราะห์ คือภาวะท่ีใชอ้ตัราการกวน 700 รอบต่อนาที อตัราการให้

อากาศ 0.5 ปริมาตรอากาศต่อปริมาตรอาหารต่อนาที ท่ีก  าลงัขยาย 350 เท่า (รูปท่ี 4.25 ) พบว่า

ปริมาณเซลลค่์อนขา้งหนาแน่น และมีการเจริญเติบโตดี โดยเซลลม์ีลกัษณะขนาดท่ีค่อนขา้งอวบ 

และยาว ขณะเดียวกนัเม่ือพิจารณาจะพบว่าเซลลจ์ะมีการแตกก่ิงเลก็ๆ (fragment) ในหลายๆบริเวณ

ในหน่ึงสาย ซ่ึงในงานวิจัยของนวกร (2551) รายงานว่า เม่ือเพ่ิมอตัราการกวน ในอตัราการให้

อากาศท่ีเหมาะสมนั้น ส่งผลใหเ้กิดการแตกก่ิงเลก็ๆของเสน้ใย และส่งผลต่อการผลิตกรดแลกติกให้

เพ่ิมสูงข้ึน และค่าสมัประสิทธ์ิการถ่ายเทออกซิจะสูงตามเพ่ือแสดงถึงการถ่ายเทอาหารและอากาศท่ี

เพียงพอ ซ่ึงสอดคลอ้งกบัการทดลอง พบว่าค่าอตัราการผลิตกรดแลกติก และค่าสัมประสิทธ์ิการ

ถ่ายเทออกซิเจนนั้นสูงสุด ใน 6 ภาวะในการผลิตกรดแลกติกแบบแบตช์ เท่ากบั 2.25 กรัมต่อลิตร

ต่อชัว่โมง และ 0.088 ต่อวินาที แต่อย่างไรก็ตามเมื่อพิจารณาในส่วนปลายของเส้นใยพบว่า มี

ลกัษณะท่ีลีบ และแหง้ ไม่อวบเหมือนช่วงกลางเสน้ใย ซ่ึงอาจจะมีสาเหตุมาจากระยะทา้ยๆ ของการ

ผลิตนั้นเร่ิมเกิดภาวะขาดสารอาหาร เน่ืองจากพบว่าปริมาณความเขม้ขน้กลูโคสหมดลงหลงัจาก

ชัว่โมงท่ี 72 ของการผลิต 
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รูปท่ี 4.25 ลกัษณะการยดึเกาะของ R. oryzae ในการผลิตกรดแลกติกแบบแบตช ์โดยการ

ตรึงเซลลบ์นเคร่ืองปฏิกรณ์ชีวภาพชนิดเบดสถิตท่ีก  าลงัขยาย 350 เท่า ในภาวะอตัราการกวน 700 

รอบต่อนาที และอตัราการใหอ้ากาศ 0.5 ปริมาตรอากาศต่อปริมาตรอาหารต่อนาที
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4.3.2 วเิคราะห์ลกัษณะพืน้ผวิและโครงสร้างของ R. oryzae ในการผลติแบบต่อเนื่อง 

จากการผลิตกรดแลกติกดว้ยเคร่ืองปฏิกรณ์ชีวภาพแบบเบดสถิต หลงัเสร็จส้ินการผลิตจะ

ท าการเก็บตวัอยา่งเซลลข์นาด 0.5x0.5 เซนติเมตร เพื่อน ามาวิเคราะห์โครงสร้างของเซลลด์ว้ยเคร่ือง 

Scanning Electron Microscope (SEM) พบว่าเส้นใยของ R. oryzae ท่ีเจริญบนผา้ฝ้ายชนิดถกั 

(ผา้ขนหนู) ในการผลิตกรดแลกติก แบบต่อเน่ือง ภาวะท่ีใชอ้ตัราการกวน 700 รอบต่อนาที อตัรา

การใหอ้ากาศ 0.5 ปริมาตรอากาศต่อปริมาตรอาหารต่อนาที อตัราการเจือจางท่ี 0.02 ต่อชัว่โมง โดย

ความเขม้ขน้กลโูคสเร่ิมตน้ 70 กรัมต่อลิตร ท่ีก  าลงัขยาย 350 เท่า (รูปท่ี 4.26 ก.) พบว่าปริมาณเซลล์

หนาแน่น และมีการเจริญเติบโตดี นอกจากน้ียงัมีการแตกก่ิงเล็กๆ (fragment) ซ่ึงแสดงให้เห็นว่า

ภาวะภายในระบบเหมาะสมซ่ึงกระตุน้ใหเ้ซลลม์ีการเจริญเติบโต และเมื่อพิจาณาท่ีก  าลงัขยาย 1000 

เท่า (รูปท่ี 4.26 ข.) โดยเสน้ใยมีลกัษณะอวบ และมีขนาดเสน้ใยท่ีใหญ่ ขณะเดียวกนัเม่ือพิจารณาจะ

พบว่าเซลลจ์ะมีการแตกก่ิงเล็กๆ (fragment) ซ่ึงแสดงถึงภาวะในการเล้ียงเหมาะสม ส่งผลให้เกิด

การแตกก่ิงเลก็ๆของเสน้ใย และส่งผลต่อการผลิตกรดแลกติกให้เพ่ิมสูงข้ึน และเม่ือพิจารณาส่วน

ของปลายเสน้ใยนั้นพบว่า ยงัมีลกัษณะอวบ เป็นการช้ีใหเ้ห็นว่า เม่ือภายในระบบมีการเติมกลูโคส

อยา่งต่อเน่ืองส่งผลท าให้เซลลไ์ม่อยู่ในภาวะขาดแคลนสารอาหาร ท าให้บริเวณปลายเส้นใยจะมี

ลกัษณะอวบขนาดใหญ่ ซ่ึงแตกต่างจากการผลิตแบบแบตช์ซ่ึงอยู่ในภาวะขาดแคลนสารอาหารได้

อย่างชดัเจน แต่อย่างไรก็ตามเมื่อพิจารณาบริเวณเซลลด์า้นนอกของ baffle ท่ีก  าลงัขยาย 350 เท่า 

(รูปท่ี 4.27 ก.) ซ่ึงเป็นการแสดงใหเ้ห็นถึงลกัษณะการเกาะและการเจริญของเซลลบ์นผา้ฝ้ายชนิดถกั 

(ผา้ขนหนู) และเมื่อพิจารณาท่ีก  าลงัขยาย 1,000 เท่า (รูปท่ี 4.27 ข.) พบว่าเส้นใยมีลกัษณะลีบเล็ก 

และเห่ียว ซ่ึงแตกต่างจากเส้นใยท่ีอยู่บริเวณด้านในbaffleท่ีมีลกัษณะอวบและมีขนาดใหญ่กว่า 

สาเหตุส่วนหน่ึงมาจากบริเวณดา้นนอก baffle นั้น เม่ือเซลลท่ี์ถูกตรึงบนผา้เติบโตก็จะมีการขยาย 

และแผเ่สน้ใย ท าใหเ้สน้ใยมีความหนาแน่นข้ึนทั้งดา้นนอก และดา้นใน baffle ซ่ึงบริเวณดา้นนอก

จะมีช่องว่าง (space) ท่ีแคบกว่าดา้นในท าให้เส้นใยท่ีขยายตวัถูกบีบติดกับโถแก้วมากข้ึน อีกทั้ง

เซลลท่ี์เจริญบริเวณขอบ baffle ดา้นนอก มีการเจริญและขยายตวั ซ่ึงจะเป็นตวัจ ากดัการถ่ายเทของ

อากาศและอาหารท่ีจะแทรกผา่นเขา้ไปหล่อเล้ียงเซลลด์า้นนอกbaffle อีกทั้งการท่ีเซลล ์2 ฝ่ังมีการ

ขยายตวัหนาแน่นนั้นจะส่งผลท าใหเ้ซลลบ์ริเวณดา้นนอก baffle ไดรั้บการแพร่ผา่นของอากาศและ

อาหารผา่นความหนาของเซลลช์ั้นในมาสู่เซลลช์ั้นนอกค่อนขา้งยากเม่ือเทียบกบัเซลลด์า้นใน baffle 
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ดงันั้นจึงส่งผลใหเ้สน้ใยบริเวณดา้นนอก baffle มีลกัษณะลีบเลก็มากแตกต่างจากเสน้ใยบริเวณดา้น

ใน baffle ท่ีมีภาวะและการถ่ายเทอากาศ และอาหารท่ีเหมาะสมกว่านั้นเอง   

ในการผลิตกรดแลกติก แบบต่อเน่ือง ภาวะท่ีใชอ้ตัราการกวน 700 รอบต่อนาที อตัราการ

ให้อากาศ 0.5 ปริมาตรอากาศต่อปริมาตรอาหารต่อนาที อตัราการเจือจางท่ี 0.01 ต่อชัว่โมง โดย

ความเขม้ขน้กลโูคสเร่ิมตน้ 150 กรัมต่อลิตร ท่ีก  าลงัขยาย 350 เท่า และ 1000 เท่า (รูปท่ี 4.28) พบว่า

ลกัษณะของเสน้ใยค่อนขา้งสมบูรณ์มีขนาดอวบ เป็นปล่องๆ เมื่อเทียบการกบัการผลิตแบบแบตช์ท่ี

ก  าลงัขยาย 350 เท่า ในรูป 4.25 พบว่าเซลลมี์ขนาดสมบูรณ์มากกว่า แต่มีการแตกก่ิงของเส้นใยไม่

มากนกั และส่วนท่ีมีการแตกก่ิงนั้นก็มีการเจริญเติบโตมากข้ึน เพราะมีขนาดของเสน้ใยท่ียาวกว่า 

ส าหรับในการผลิตกรดแลกติก แบบต่อเน่ือง ภาวะท่ีใชอ้ตัราการกวน 700 รอบต่อนาที 

อตัราการใหอ้ากาศ 0.5 ปริมาตรอากาศต่อปริมาตรอาหารต่อนาที อตัราการเจือจางท่ี 0.01 ต่อชัว่โมง 

ความเขม้ขน้กลูโคสเร่ิมตน้ 150 กรัมต่อลิตร และท าการเติมยเูรียความเขม้ขน้ 0.30 กรัมต่อลิตร 

ทุกๆ 24 ชัว่โมง เม่ือเสร็จส้ินกระบวนการหมกัแลว้ ท าการแยกเซลลอ์อกจาก baffle และท าการตดั

เซลลข์นาด 0.5x0.5 เซนติเมตร โดยตดั 2 ช้ิน ช้ิน 1) ส่วนของ young cell layer 2) ส่วนของ old cell 

layer เพื่อน ามาวิเคราะห์โครงสร้างของเซลลด์ว้ยเคร่ือง Scanning Electron Microscope (SEM) ใน

ส่วนของ young cell layer ในรูปท่ี 4.29 (ก)ท่ีก  าลงัขยาย 1000 เท่า พบว่าเส้นใยมีลกัษณะอวบ อว้น

ขนาดใหญ่ อีกทั้งมีการเร่ิมแตกก่ิงเป็นปุ่มเลก็ๆ ซ่ึงแตกต่างจากส่วนของ old cell layer ในรูปท่ี 4.29 

(ข) จะเห็นไดว้่าเสน้ใยจะเห่ียว และลีบ ซ่ึงจะแตกต่างกบัเสน้ใยท่ีเจริญใหญ่ในส่วนของ young cell 

layer จึงกล่าวไดว้่า ในชั้นของ old cell layer นั้น เซลลส่์วนใหญ่อยู่ในภาวะท่ีหมดประสิทธิภาพ

ทั้งน้ีอาจเน่ืองมาจากเม่ือเซลลใ์หม่เจริญเกิดข้ึนจะท าใหค้วามหนาแน่นเซลลม์ากข้ึน และเซลลใ์หม่

จะกดทบัเซลลใ์นชั้น old cell ดงันั้นจะส่งผลต่อการถ่ายเทอากาศ และสารอาหารเขา้สู่เซลลช์ั้นใน

เมื่อเซลลข์าดแคลนอากาศ และสารอาหารจึงท าใหเ้สน้ใยมีลกัษณะรูปทรงท่ีลีบ และแกร่น อีกทั้งไม่

พบการแตกก่ิงกา้นได ้  
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 รูปท่ี 4.26 ลกัษณะการยดึเกาะของ R. oryzae ในการผลิตกรดแลกติกแบบต่อเน่ือง บริเวณ

ดา้นในของbaffle ท่ีก  าลงัขยาย 350 เท่า (ก.) และ 1000 เท่า (ข.) ในภาวะอตัราการกวน 700 รอบต่อ

นาที และอตัราการใหอ้ากาศ 0.5 ปริมาตรอากาศต่อปริมาตรอาหารต่อนาที ท่ีอตัราการเจือจาง 0.02 

ต่อชัว่โมง โดยความเขม้ขน้กลโูคสเร่ิมตน้ 70 กรัมต่อลิตร  

 หมายเหตุ  บริเวณดา้นใน: ส่วนของเซลลด์า้นในของbaffleส่วนท่ีติดกบัใบพดั  

 

 

 

 

 

 

ก. ข. 
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 รูปท่ี 4.27 ลกัษณะการยดึเกาะของ R. oryzae ในการผลิตกรดแลกติกแบบต่อเน่ือง บริเวณ

ดา้นนอกของbaffle ท่ีก  าลงัขยาย 350 เท่า (ก.) และ 1000 เท่า (ข.) ในภาวะอตัราการกวน 700 รอบ

ต่อนาที และอตัราการใหอ้ากาศ 0.5 ปริมาตรอากาศต่อปริมาตรอาหารต่อนาที ท่ีอตัราการเจือจาง 

0.02 ต่อชัว่โมง โดยความเขม้ขน้กลโูคสเร่ิมตน้ 70 กรัมต่อลิตร  

 หมายเหตุ  บริเวณดา้นนอก: ส่วนของเซลลบ์ริเวณดา้นท่ีติดกบัโถแกว้ 

 

 

 

 

 

 

 

ก. ข. 
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 รูปท่ี 4.28 ลกัษณะการยดึเกาะของ R. oryzae ในการผลิตกรดแลกติกแบบต่อเน่ือง บริเวณ

ดา้นในของbaffle ท่ีก  าลงัขยาย 350 เท่า (ก.) และ 1000 เท่า (ข.) ในภาวะอตัราการกวน 700 รอบต่อ

นาที และอตัราการใหอ้ากาศ 0.5 ปริมาตรอากาศต่อปริมาตรอาหารต่อนาที ท่ีอตัราการเจือจาง 0.01 

ต่อชัว่โมง โดยความเขม้ขน้กลโูคสเร่ิมตน้ 150 กรัมต่อลิตร  

 หมายเหตุ  บริเวณดา้นใน: ส่วนของเซลลด์า้นในของbaffle ส่วนท่ีติดกบัใบพดั  

 

 

 

 

 

 

 

 

ก. ข. 
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 รูปท่ี 4.29 ลกัษณะการยดึเกาะของ R. oryzae ในการผลิตกรดแลกติกแบบต่อเน่ือง บริเวณ

ดา้นในของbaffle ท่ีก  าลงัขยาย 1000 เท่า ชั้นเซลลเ์จริญเติบโตใหม่ (young cell layer) (ก.) และ ชั้น

เซลลแ์ก่ (old cell layer) (ข.) ในภาวะอตัราการกวน 700 รอบต่อนาที และอตัราการให้อากาศ 0.5 

ปริมาตรอากาศต่อปริมาตรอาหารต่อนาที ท่ีอตัราการเจือจาง 0.01 ต่อชัว่โมง โดยความเขม้ข้น

กลโูคสเร่ิมตน้ 150 กรัมต่อลิตร และท าการเติมยเูรีย ความเขม้ขน้ 0.30 กรัมต่อลิตร ทุกๆ 24 ชัว่โมง

ของการผลิตแบบต่อเน่ือง 

 หมายเหตุ  บริเวณดา้นใน: ส่วนของเซลลด์า้นในของbaffle ส่วนท่ีติดกบัใบพดั 

ก. 

ข. 



 

 

บทที่ 5 

สรุปผลการวจิยั อภปิรายผล และข้อเสนอแนะ 

 จากการวิจยัน้ี พฒันาเทคนิคและภาวะในการผลิตกรดแลกติก โดยมุ่งเนน้ใหเ้ป็นการผลิตท่ี

มีประสิทธิภาพสูงสุด ทั้งในกรณีของการเพ่ิมผลผลิตท่ีสร้างข้ึน และการรักษาเสถียรภาพของเซลล์

ท่ีถกูตรึงในเคร่ืองปฏิกรณ์ชีวภาพชนิดเบดสถิต ซ่ึงพบว่า เราสามารถท่ีจะพฒันาการเพ่ิมผลการผลิต

กรดแลกติก และ ประสบความส าเร็จในการรักษาเสถียรภาพของเซลลใ์นการผลิตกรดแลกติกแบบ

ต่อเน่ือง โดย R. oryzae ท่ีถกูตรึงในเคร่ืองปฏิกรณ์ชีวภาพชนิดเบดสถิต ซ่ึงนับว่าเป็นการลดตน้ทุน

การผลิต ในแง่ของ อาหารเล้ียงเช้ือ พลงังาน ลดแรงงาน อีกทั้ง ยงัลดระยะเวลาในช่วง upstream 

processing และ ระยะเจริญเติบโต อีกดว้ย 

 การหมกักรดแลกตกิแบบแบตช์ (Batch Process) ในเคร่ืองปฏิกรณ์ชีวภาพขนาด 5 ลติร 

 จากการเปรียบเทียบการหมกักรดแลกติกแบบแขวนลอยในเคร่ืองปฏิกรณ์ชีวภาพชนิดถงั

กวนกบัการหมกักรดแลกติกแบบตรึงเซลลใ์นเคร่ืองปฏิกรณ์ชีวภาพชนิดเบดสถิตนั้น พบว่าการตรึง

เซลลใ์นเคร่ืองปฏิกรณ์ชีวภาพชนิดเบดสถิตมีความเหมาะสมในการเจริญเติบโตของ R. oryzae มี

ประสิทธิภาพในการผลิตกรดแลกติก และการถ่ายเทออกซิเจนได้ดี เมื่อเทียบกบัการหมกัแบบ

แขวนลอยในเคร่ืองปฏิกรณ์ชีวภาพชนิดถงักวน แต่อย่างไรก็ตามพบว่า ประสิทธิภาพของเค ร่ือง

ปฏิกรณ์ชีวภาพชนิดเบดสถิตน้ีจะข้ึนอยู่กบั อตัราการกวน และอตัราการให้อากาศ โดยภาวะท่ี

เหมาะสมท่ีสุดในการหมกักรดแลกติกแบบแบตช์โดยการตรึงเซลลน์ั้น อยู่ท่ีอตัราการให้อากาศท่ี 

0.5 ปริมาตรอากาศต่อปริมาตรอาหารต่อนาที และอตัราการกวนท่ี 700 รอบต่อนาที และนอกจากน้ี 

งานวิจยัน้ีไดท้  าการศึกษาปริมาณกลโูคสต่อการผลิตกรดแลกติก โดยพบว่าปริมาณกลโูคสท่ีเพ่ิมข้ึน

แปรผนัตรงต่อการสร้างกรดแลกติก แต่ถา้มากเกินไปจะส่งผลต่อการยบัย ั้งการสร้างผลิตภณัฑ์ โดย

ระดบัความเขม้ขน้กลูโคสในระยะสร้างผลิตภณัฑ์ท่ีเหมาะสมต่อการพฒันาการผลิตกรดแลกติก 

และก่อใหเ้กิดความคุม้ทุนอยูท่ี่ความเขม้ขน้กลโูคส 150 กรัมต่อลิตร 
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 การหมกักรดแลกตกิแบบต่อเนื่อง (continuous process) ในเคร่ืองปฏิกรณ์ชีวภาพ ขนาด 5 

ลติร 

 จากการเปรียบเทียบการหมกักรดแลกติกโดยการตรึงเซลลใ์นเคร่ืองปฏิกรณ์ชนิดเบดสถิต

แบบต่อเน่ือง โดยการแปรปัจจัย คือ สูตรอาหารเล้ียงเช้ือแบบต่อเน่ือง และอตัราการเจือจางท่ี

แตกต่างกัน พบว่า การเพ่ิมปริมาณกลูโคสเร่ิมต้นเป็น 150 กรัมต่อลิตรนั้น โดยไม่ท าการเติม

ไนโตรเจน สามารถท่ีจะเพ่ิมปริมาณการผลิตกรดแลกติกใหเ้พ่ิมข้ึนได ้นอกจากน้ียงัช่วยลดแรงงาน

ในการเปล่ียนถ่ายอาหารเล้ียงเช้ือ ขณะท่ีการเติมกลโูคสร่วมกบัแหล่งไนโตรเจน (ยเูรีย) จะเป็นการ

กระตุน้ใหมี้การเจริญเติบโตของเซลลเ์พ่ิมข้ึนมากกว่าการผลิตกรดแลกติก โดยอตัราการเจือจางท่ี

เหมาะสมอยูท่ี่ 0.01 ต่อชัว่โมง ซ่ึงเป็นอตัราการเจือจางท่ีสามารถผลิตกรดแลกติกไดสู้งสุด อีกทั้งยงั

สามารถรักษาเสถียรภาพของเซลล์ และการผลิตกรดแลกติกไดใ้นระยะเวลายาวนานท่ีสุดท่ี 449 

ชัว่โมง หรือ ประมาณ 19 วนั ซ่ึงยาวนานท่ีสุดเมื่อเทียบกบังานวิจยัอ่ืนๆ ในการหมักแบบต่อเน่ือง

โดยใช ้R. oryzae นัน่แสดงใหเ้ห็นถึงประสิทธิภาพของเสถียรภาพของเคร่ืองปฏิกรณ์ชีวภาพชนิด

เบดสถิต  

 ข้อเสนอแนะ 

1. จากการทดลองในการหมกักรดแลกติกแบบแบตช์ในเคร่ืองปฏิกรณ์ชีวภาพชนิด

เบตสถิต เราพบว่า การหมกัโดยใชก้ลโูคสเร่ิมตน้ 70 กรัมต่อลิตรนั้น ถึงแมจ้ะใหอ้ตัราการผลิตกรด

แลกติกไดใ้นปริมาณสูง แต่ค่าความเขม้ขน้กรดแลกติกท่ีไดน้ั้นไม่สูงมากนัก อยู่ท่ี 35.88 กรัมต่อ

ลิตร เม่ือเทียบกบัการใชก้ลโูคสเร่ิมตน้ท่ี 150 กรัมต่อลิตร ท่ีถึงแมว้่าอตัราการผลิตกรดแลกติกท่ีได้

จะอยูใ่นระดบัต ่ากว่า แต่สามารถผลิตกรดแลกติกไดค้วามเขม้ขน้กลโูคสไดม้ากกว่า ซ่ึงจะเป็นผลดี

ในขั้นตอน downstream processing เพราะจะมีความคุม้ทุนมากกว่า เน่ืองจากในขั้นตอนน้ีไม่ว่าจะ

เป็นส่วนของการแยก หรือ การท าใหบ้ริสุทธ์ินั้น ถา้ความเขม้ขน้กรดแลกติกเจือจางมาก ซ่ึงจะเกิด

การไม่คุม้ทุนเกิดข้ึน ในแง่ของงบประมาณ และระยะเวลาท่ีใช ้  

2. จากการทดลองในการหมกักรดแลกติกแบบต่อเน่ืองในเคร่ืองปฏิกรณ์ชีวภาพชนิด

เบตสถิตนั้น พบว่าปัญหาท่ีพบคือ การพฒันาค่าอตัราการผลิตกรดแลกติกท่ีไดย้งัมีค่าน้อยกว่าเม่ือ

เทียบกบัการหมกัแบบแบตช์ และนอกจากน้ียงัพบว่าหลงัส้ินสุดการหมกัแบบต่อเน่ืองนั้น จะพบ
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การสะสมของกลโูคสในปริมาณสูง ซ่ึงถา้ถกูปล่อยสู่ส่ิงแวดลอ้มจะก่อใหเ้กิดปัญหาน ้ าเสีย และตอ้ง

เพ่ิมตน้ทุนในการบ าบดั น ้ าเสียเหล่าน้ี ดงันั้นในงานวิจัยถดัไป อาจตอ้งมีการศึกษาสูตรอาหาร

แบบต่อเน่ืองเพ่ิมเติม เพ่ือหาปริมาณกลูโคส หรือ ยเูรีย ท่ี ให้มีสัดส่วนท่ีเหมาะสม โดยท่ีสามารถ

พฒันาการผลิตกรดแลกติกในแง่ของค่าอตัราการผลิตกรดแลกติก อีกทั้งสามารถควบคุมปริมาณ

กลโูคสในระบบไม่ใหม้ีการสะสมมากเกินไป ซ่ึงอาจแกไ้ขไดโ้ดย มีการปรับอตัราการเจือจางใน

ระหว่างการผลิตเม่ือพบว่าเร่ิมมีการสะสมกลูโคส หรือ หาระยะเวลาและความเขม้ขน้ท่ีเหมาะสม

ของยเูรียในการเติมลงสู่ระบบ  
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ภาคผนวก ก 

 

1. การเตรียมสารส าหรับใช้ในการวเิคราะห์ปริมาณไนโตรเจน 

1.1 การเตรียมสารละลายมาตรฐานโซเดยีมไฮดรอกไซด์ 0.1 นอร์มอล 

สารละลายโซเดียมไฮดรอกไซด ์1 นอร์มอล  = 40  กรัม 

  สารละลายโซเดียมไฮดรอกไซด ์0.1 นอร์มอล =   4     กรัม 

  ดงันั้น น าสารโซเดียมไฮดรอกไซด ์4 กรัม น ามาละลายในน ้ ากลัน่แลว้ปรัมปริ

มาตรใหเ้ป็น 1 ลิตร หรือ ท าการเตรียมสารละลายโซเดียมไฮดรอกไซด ์100 มิลลิเมตร ตอ้งละลาย

โซเดียมไฮดรอกไซด ์0.4 กรัม  

1.2 การเตรียมสารละลายโพทสัเซียมไฮโดรเจนฟอสเฟต (KHP) 

โดย KHP มีมวลโมเลกุล (M.W.) เท่ากบั 204.03 (1 นอร์มอล) 

สารลละลาย KHP 0.1 นอร์มอล จะมีสาร KHP  = 204.23 x 0.1 กรัม 

       = 20.423  

 กรัม 

ดงันั้น น า KHP 20.423 กรัม ละลายในน ้ ากลัน่ 1 ลิตร หรือ หากตอ้งการเตรียม

สารละลาย KPH 25 มิลลิลิตร ตอ้งละลายสารละลาย KHP 0.51 กรัม 

1.3 การค านวณหาความเข้มข้นที่แน่นอนของสารละลายมาตรฐานโซเดียมไฮดรอก

ไซด์  

 โดยน าสารละลาย KHP ท่ีเตรียมจากขอ้ 1.2 ปริมาตร 25 มิลลิลิตร ใส่ขวดลกูชมพู่

ขนาด 250 มิลลิลิตร เติมอินดิเคเตอร์ฟีนอลทาลีน (phenolphthalein) 3 หยด จากนั้นน ามาไทเทรต

กบัสารละลายโซเดียมไฮดรอกไซดท่ี์ท าการเตรียมจากขอ้ 1.1 และเมื่อถึงจุดยติุ สารละลายจะเปล่ียน

จากไม่มีสีเป็นสีชมพ ูบนัทึกปริมาตรของโซเดียมไฮดรอกไซดท่ี์ใชใ้นการไทเทตร และท าการ

ค านวณหาความเขม้ขน้ท่ีแน่นอนของสารละลายมาตรฐานโซเดียมไฮดรอกไซด ์ดงัน้ี 
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ความเขม้ขน้ของ NaOH = (ปริมาตรของ KHP x 1000) / M.W. x  ปริมาตรของ NaOH ท่ีใชไ้ทเทรต 

1.4 การเตรียมสารละลายมาตรฐานไฮโดรคลอริก (HCl) 0.1 นอร์มอล 

เตรียมสารละลายจากกรดไฮโดรคลอริกเขม้ขน้ 37% (W/W) 

โดย HCl 1 ลิตร  = 1.19  กิโลกรัม 

ความหนาแน่น = มวล / ปริมาตร =   1.19 กิโลกรัม / 1000 มิลลิลิตร   

;         1 มิลลิลิตร = 1.19 กิโลกรัม 

  น ้าหนกัโมเลกุลของ HCl     =   36  ;         1 นอร์มอล =   36 กรัม 

  1 นอร์มอล HCl  = มีเน้ือ HCl =  36 กรัม 

  ถา้ 0.1 นอร์มอล HCl มีเน้ือ HCl อยู่  = 36 x 0.1  =    3.6 กรัม 

    ถา้ท าการเตรียมจาก HCl 37% 

  เน้ือสาร HCl 37 กรัม มาจากสารละลาย =   100 กรัม 

    เน้ือสาร HCl 3.6 กรัม มาจากสารละลาย HCl = 100 x 3.6 / 37 = 9.73 กรัม 

  HCl 1190 กรัม มาจากสารละลาย HCl = 1000 x 9.73/1190 = 8.18 มิลลิลิตร 

  ดงันั้น ในการเตรียมสารละลาย 0.1 นอร์มอล HCl ปริมาตร 1 ลิตร ตอ้งใช ้HCl 

เขม้ขน้ 37 % ปริมาตร 8.18 มิลลิลิตร ละลายในน ้ าบริสุทธ์ิ 1 ลิตร 

1.5 การค านวณหาความเข้มข้นที่แน่นอนของสารละลายมาตรฐานไฮโดรคลอริก 0.1 

นอร์มอล 

น า HCl 0.1 นอร์มอล ท่ีเตรียมจากขอ้ 1.4 ปริมาตร 25 มิลลิลิตร ใส่ในขวดลกูชมพู่

ขนาด 250 มิลลิลิตร มาไทเทรตกบั 0.1 นอร์มอล โซเดียมไฮดรอกไซดท่ี์ทราบความเขม้ขน้ท่ี

แน่นอนจากขอ้ 1.3 โดยใช ้phenopthalein เป็นอินดิเคเตอร์ เมื่อถึงจุดยติุสารละลายจะเปล่ียนจากไม่

มีสีเป็นสีชมพ ูโดยสูตรค านวณหาความเขม้ขน้ท่ีแน่นอนของ HCl ดงัน้ี 

N1V1     =     N2V2 
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เมื่อ N1 = ความเขม้ขน้ท่ีแน่นอนของสาร 

 V1 = ปริมาตรของสาร NaOH ท่ีใชไ้ทเทรต 

 N2 = ความเขม้ขน้ท่ีแทจ้ริงของ HCl ท่ีตอ้งการทราบ 

 V2 = ปริมาตรของ HCl ท่ีน ามาไทเทรต 

1.6 การเตรียมสารละลายกรดบอริก (Boric acid) 4 เปอร์เซ็นต์ 

ละลายกรดบอริก 40 กรัม ในน ้ าบริสุทธ์ิปริมาตร 1 ลิตร อาจใชค้วามร้อนช่วยใน

การละลาย 

1.7 การเตรียมอนิดเิคเตอร์ (Mixed Indicatior) 

น า methyl red 0.001 กรัม ละลายในแอลกอฮอล ์10 มิลลิลิตร และน า bromcresol 

green 0.001 กรัม ละลายในแอลกอฮอล ์10 มิลลิลิตร และน ามาผสมกนัดว้ยอตัราส่วน 1:5 
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ภาคผนวก ข 

การค านวณ 

 

1. การหาค่า Yield (YP/S) (เปอร์เซ็นต์)  

1.1 การหาค่า Yield (YP/S) (เปอร์เซ็นต์) ในการผลติแบบแบตช์ 

 

ตวัอย่าง การผลิตกรดแลกติกแบบเซลลต์รึงในเคร่ืองปฏิกรณ์ชีวภาพชนิดเบดสถิต 

ท่ีอตัราการใหอ้ากาศ 1.0 ปริมาตรอากาศต่อปริมาตรอาหารต่อนาที อตัราการกวน 700 รอบต่อนาที 

ในการผลิตแบบแบตช ์

ตารางท่ี ข.1 ความสมัพนัธร์ะหว่างปริมาณกลโูคสกบักรดแลกติกในอาหารเพื่อสร้างผลิตภณัฑ ์

กลูโคส กรดแลกตกิ 
(กรัมต่อลิตร) (กรัมต่อลิตร) 

62.60 0.00 

56.69 0.00 

55.62 4.83 

43.65 11.70 

19.02 26.08 

6.68 34.15 

0.00 38.40 

0.00 39.87 

0.00 40.66 
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รูปท่ี ข.1 กราฟความสมัพนัธร์ะหว่างปริมาณความเขม้ขน้กลโูคสกบักรดแลกติกในอาหารเพื่อสร้าง

ผลิตภณัฑ ์

 

ค่า YP/S ของกรดแลกติกในอาหารเพื่อสร้างผลิตภณัฑเ์ท่ากบั 0.60 (น ้ าหนกั/

น ้ าหนกั) หรือ 60.25 เปอร์เซ็นต ์(น ้ าหนกัต่อน ้ าหนกั) 

 

 

 

 

 

 

 

 

ตารางท่ี ข.2 ความสมัพนัธร์ะหว่างปริมาณกลโูคสกบัเอทานอลในอาหารเพื่อสร้างผลิตภณัฑ์ 

y = -0.6025x + 38.093 
R² = 0.9994 
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กลูโคส เอทานอล 
(กรัมต่อลิตร) (กรัมต่อลิตร) 

62.60 0.00 

56.69 0.00 

55.62 0.00 

43.65 0.00 

19.02 0.00 

6.68 0.00 

0.00 0.00 

0.00 0.00 

0.00 0.00 
 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

รูปท่ี ข.2 กราฟความสมัพนัธร์ะหว่างปริมาณความเขม้ขน้กลโูคสกบัเอทานอลในอาหารเพื่อสร้าง

ผลิตภณัฑ ์
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ค่า YP/S ของเอทานอลในอาหารเพื่อสร้างผลิตภณัฑเ์ท่ากบั 0.00 (น ้ าหนกั/น ้ าหนกั) 

หรือ 0 เปอร์เซ็นต ์(น ้ าหนกัต่อน ้ าหนกั) 

 

 

 

 

 

 

 

 

ตารางท่ี ข.3 ความสมัพนัธร์ะหว่างปริมาณกลโูคสกบักรดฟมูาริกในอาหารเพื่อสร้างผลิตภณัฑ ์

กลูโคส กรดฟูมาริก 
(กรัมต่อลิตร) (กรัมต่อลิตร) 

y = 0 
R² = #N/A 

0 

0.1 

0.2 

0.3 

0.4 

0.5 

0.6 

0.7 

0.8 

0.9 

1 

0 10 20 30 40 50 60 70 

ความเข้มข้นกลูโคส (กรัมต่อลิตร) 

คว
าม
เข้
มข้

นก
รด

แล
กติ

ก (
กรั
มต่

อลิ
ตร

) 



155 

 

62.60 0.00 

56.69 0.00 

55.62 0.00 

43.65 0.00 

19.02 1.06 

6.68 1.33 

0.00 1.53 

0.00 1.57 

0.00 1.19 
 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

รูปท่ี ข.3 กราฟความสมัพนัธร์ะหว่างปริมาณความเขม้ขน้กลโูคสกบักรดฟมูาริกในอาหารเพื่อสร้าง

ผลิตภณัฑ ์
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ค่า YP/S ของเอทานอลในอาหารเพื่อสร้างผลิตภณัฑเ์ท่ากบั 0.03 (น ้ าหนกั/น ้ าหนกั) 

หรือ 3.51 เปอร์เซ็นต ์(น ้ าหนกัต่อน ้ าหนกั) 

 

 

 

 

 

 

 

 

1.2 การหาค่า Yield (YP/S) (เปอร์เซ็นต์) ในการผลติแบบต่อเนือ่ง 

 

y = -0.0351x + 1.5877 
R² = 0.9808 
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ตวัอย่าง การผลิตกรดแลกติกแบบเซลลต์รึงในเคร่ืองปฏิกรณ์ชีวภาพชนิดเบดสถิต 

ท่ีอตัราการใหอ้ากาศ 0.5 ปริมาตรอากาศต่อปริมาตรอาหารต่อนาที อตัราการกวน 700 รอบต่อนาที 

ความเขม้ขน้กลโูคสเร่ิมตน้ในระยะสร้างผลิตภณัฑ ์70 กรัมต่อลิตร ในการผลิตแบบต่อเน่ือง 

ตารางท่ี ข.4 ความสมัพนัธร์ะหว่างปริมาณกลโูคสกบักรดแลกติกในอาหารแบบต่อเน่ือง 

เวลาการเลีย้ง
แบบต่อเนื่อง (ชัว่โมง) 

กลูโคส 
(กรัมต่อลิตร) 

กรดแลกตกิ 
(กรัมต่อลิตร) 

ค่า YP/S 

0 11.51 27.69 0.200 
6 36.82 21.90 0.193 
12 39.08 15.98 0.144 
18 43.21 14.38 0.135 
24 55.34 17.37 0.184 
30 55.69 16.25 0.172 
36 56.58 15.89 0.170 
42 55.70 15.60 0.165 
48 54.12 17.12 0.178 
54 54.80 13.33 0.140 

 

 ค่าเฉล่ีย YP/S ของกรดแลกติกในแต่ละชัว่โมงในการผลิตแบบต่อเน่ือง เท่ากบั 

0.1683 หรือ 16.83 เปอร์เซ็นต ์

 

 

 

ตารางท่ี ข.5 ความสมัพนัธร์ะหว่างปริมาณกลโูคสกบัเอทานอลในอาหารแบบต่อเน่ือง 

เวลาการเลีย้ง กลูโคส เอทานอล ค่า YP/S 
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แบบต่อเนื่อง (ชัว่โมง) (กรัมต่อลิตร) (กรัมต่อลิตร) 

0 11.51 3.54 0.025 
6 36.82 0.00 0.000 
12 39.08 0.00 0.000 
18 43.21 0.00 0.000 
24 55.34 0.00 0.000 
30 55.69 0.00 0.000 
36 56.58 0.00 0.000 
42 55.70 0.00 0.000 
48 54.12 0.00 0.000 
54 54.80 0.00 0.000 

 

 ค่าเฉล่ีย YP/S ของเอทานอลในแต่ละชัว่โมงในการผลิตแบบต่อเน่ือง เท่ากบั 0.0025 

หรือ 0.25 เปอร์เซ็นต ์

 

 

 

 

 

 

 

ตารางท่ี ข.6 ความสมัพนัธร์ะหว่างปริมาณกลโูคสกบักรดฟมูาริกในอาหารแบบต่อเน่ือง 

เวลาการเลีย้ง กลูโคส 
(กรัมต่อลิตร) 

กรดฟูมาริก 
(กรัมต่อลิตร) 

ค่า YP/S 
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แบบต่อเนื่อง (ชัว่โมง) 
0 11.51 0.00 0.000 
6 36.82 0.00 0.000 
12 39.08 0.00 0.000 
18 43.21 0.00 0.000 
24 55.34 0.00 0.000 
30 55.69 0.00 0.000 
36 56.58 0.00 0.000 
42 55.70 0.00 0.000 
48 54.12 0.00 0.000 
54 54.80 0.00 0.000 

 

 ค่าเฉล่ีย YP/S ของกรดฟมูาริกในแต่ละชัว่โมงในการผลิตแบบต่อเน่ือง เท่ากบั 0.00 

หรือ 0 เปอร์เซ็นต ์

 

 

 

 

 

 

 

2. การหาค่าอตัราการผลติ (Productivity) (กรัมต่อลติรต่อช่ัวโมง)  

2.1 การหาค่าอตัราการผลติ (Productivity) (กรัมต่อลติรต่อช่ัวโมง) ในการผลติแบบแบตช์ 



160 

 

ตารางท่ี ข.7 ความสมัพนัธร์ะหว่างปริมาณกรดแลกติกกบัเวลาในอาหารเพื่อสร้างผลิตภณัฑ์ 

เวลา กรดแลกตกิ 
(ชัว่โมง) (กรัมต่อลิตร) 

48 0.00 

53 0.00 

58 4.83 

63 11.70 

72 26.08 

77 34.15 

82 38.40 

87 39.87 

96 40.66 
 

 

 

 

 

 

 

 

รูปท่ี ข.4 กราฟความสมัพนัธร์ะหว่างปริมาณกรดแลกติกกบัเวลาในอาหารเพื่อสร้างผลิตภณัฑ์ 
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อตัราการผลิตกรดแลกติกในอาหารเพื่อสร้างผลิตภณัฑ ์เท่ากบั 1.55 กรัมต่อลิตรต่อชัว่โมง 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

ตารางท่ี ข.8 ความสมัพนัธร์ะหว่างปริมาณเอทานอลกบัเวลาในอาหารเพื่อสร้างผลิตภณัฑ ์

y = 1.553x - 85.636 
R² = 0.9992 
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เวลา เอทานอล 
(ชัว่โมง) (กรัมต่อลิตร) 

48 0.00 

53 0.00 

58 0.00 

63 0.00 

72 0.00 

77 0.00 

82 0.00 

87 0.00 

96 0.00 
 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

รูปท่ี ข.5 กราฟความสมัพนัธร์ะหว่างปริมาณเอทานอลกบัเวลาในอาหารเพื่อสร้างผลิตภณัฑ์ 
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อตัราการผลิตเอทานอลในอาหารเพื่อสร้างผลิตภณัฑ ์เท่ากบั 0 กรัมต่อลิตรต่อชัว่โมง 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

ตารางท่ี ข.9 ความสมัพนัธร์ะหว่างปริมาณกรดฟมูาริกกบัเวลาในอาหารเพื่อสร้างผลิตภณัฑ์ 

y = 0 
R² = #N/A 
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เวลา กรดฟูมาริก 
(ชัว่โมง) (กรัมต่อลิตร) 

48 0.00 

53 0.00 

58 0.00 

63 0.00 

72 1.06 

77 1.33 

82 1.53 

87 1.57 

96 1.19 
 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

รูปท่ี ข.6 กราฟความสมัพนัธร์ะหว่างปริมาณกรดฟมูาริกกบัเวลาในอาหารเพื่อสร้างผลิตภณัฑ์ 
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อตัราการผลิตเอทานอลในอาหารเพื่อสร้างผลิตภณัฑ ์เท่ากบั 0.035 กรัมต่อลิตรต่อชัว่โมง 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

y = 0.0348x - 1.3929 
R² = 0.9211 
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2.2 การหาค่าอตัราการผลติ (Productivity) (กรัมต่อลติรต่อช่ัวโมง) ในการผลติ
แบบต่อเนื่อง 

 

     ตวัอย่าง การผลิตกรดแลกติกแบบเซลลต์รึงในเคร่ืองปฏิกรณ์ชีวภาพชนิดเบดสถิต ท่ี

อตัราการใหอ้ากาศ 0.5 ปริมาตรอากาศต่อปริมาตรอาหารต่อนาที อตัราการกวน 700 รอบต่อนาที 

ความเขม้ขน้กลโูคสเร่ิมตน้ในระยะสร้างผลิตภณัฑ ์70 กรัมต่อลิตร ท่ีอตัราการเจือจาง 0.14 ต่อ

ชัว่โมง ในการผลิตแบบต่อเน่ือง 

 

ตารางท่ี ข.10 ความสมัพนัธร์ะหว่างปริมาณกรดแลกติกกบัเวลาในอาหารแบบต่อเน่ืองท่ีอตัรา

การเจือจาง 0.14 ต่อชัว่โมง 

เวลาการเลีย้ง
แบบต่อเนื่อง (ชัว่โมง) 

กรดแลกตกิ 
(กรัมต่อลิตร) 

อตัราการผลติ 
(กรัมต่อลิตรต่อชัว่โมง) 

0 27.69 3.88 
6 21.90 3.07 
12 15.98 2.24 
18 14.38 2.01 
24 17.37 2.43 
30 16.25 2.27 
36 15.89 2.22 
42 15.60 2.18 
48 17.12 2.40 
54 13.33 1.87 

 

 ค่าเฉล่ียอตัราการผลิตของกรดแลกติกในแต่ละชัว่โมงในการผลิตแบบต่อเน่ือง 

เท่ากบั 2.23 กรัมต่อลิตรต่อชัว่โมง 
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ตารางท่ี ข.11 ความสมัพนัธร์ะหว่างปริมาณเอทานอลกบัเวลาในอาหารแบบต่อเน่ืองท่ีอตัราการ

เจือจาง 0.14 ต่อชัว่โมง 

เวลาการเลีย้ง
แบบต่อเนื่อง (ชัว่โมง) 

เอทานอล 
(กรัมต่อลิตร) 

อตัราการผลติ 
(กรัมต่อลิตรต่อชัว่โมง) 

0 3.54 0.49 
6 0.00 0.00 
12 0.00 0.00 
18 0.00 0.00 
24 0.00 0.00 
30 0.00 0.00 
36 0.00 0.00 
42 0.00 0.00 
48 0.00 0.00 
54 0.00 0.00 

 

 ค่าเฉล่ียอตัราการผลิตของเอทานอลในแต่ละชัว่โมงในการผลิตแบบต่อเน่ือง 

เท่ากบั 0.05 กรัมต่อลิตรต่อชัว่โมง 
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ตารางท่ี ข.12 ความสมัพนัธร์ะหว่างปริมาณกรดฟมูาริกกบัเวลาในอาหารแบบต่อเน่ืองท่ีอตัรา

การเจือจาง 0.14 ต่อชัว่โมง 

เวลาการเลีย้ง
แบบต่อเนื่อง (ชัว่โมง) 

กรดฟูมาริก 
(กรัมต่อลิตร) 

อตัราการผลติ 
(กรัมต่อลิตรต่อชัว่โมง) 

0 0.00 0.00 
6 0.00 0.00 
12 0.00 0.00 
18 0.00 0.00 
24 0.00 0.00 
30 0.00 0.00 
36 0.00 0.00 
42 0.00 0.00 
48 0.00 0.00 
54 0.00 0.00 

 

 ค่าเฉล่ียอตัราการผลิตของกรดฟมูาริกในแต่ละชัว่โมงในการผลิตแบบต่อเน่ือง 

เท่ากบั 0.00 กรัมต่อลิตรต่อชัว่โมง 
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3. การหาค่าอตัราการผลติผลติภัณฑ์จ าเพาะ (Specific production rate ; μp)  

 

อตัราการผลิตผลิตภณัฑ ์    

  
    

เมื่อ dP คือ ค่าท่ีเพ่ิมของผลิตภณัฑใ์นช่วงเวลา dt 

        

 
      

เมือ่ integrate สมการจะได ้ Pt   =  P0·e
µt 

เมื่อ P0 = ค่าความเขม้ขน้ผลิตภณัฑ ์(กรัมต่อลิตร)  

 Pt = ค่าความเขม้ขน้ผลิตภณัฑภ์ายหลงัการเพาะเล้ียงเป็นเวลา t 

ชัว่โมง 

 e = ฐานของ natural logarithm 

เมื่อใส่ natural logarithm ในสมการจะได ้

lnPt   =   lnP0 + µt 

เมื่อน ามาเขียนกราฟระหว่าง lnP กบั t จะไดค้วามชนั µ 

     lnPt   =   µt 

  เมื่อน ามาแทนเขา้สมการเสน้ตรง               Y   =   mX 

และน ามาเขียนกราฟระหว่างความสมัพนัธข์อง ln ของความเขม้ขน้ผลิตภณัฑ ์กบัเวลา โดย

ค่าความชนัท่ีไดจ้ะเป็นค่าอตัราการผลิตผลิตภณัฑจ์  าเพาะ 
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ตวัอย่าง การค านวณค่าอตัราการผลิตผลิตภณัฑจ์  าเพาะของกรดแลกติก จากการผลิตกรด

แลกติกแบบเซลลต์รึงในเคร่ืองปฏิกรณ์ชีวภาพชนิดเบดสถิต ท่ีอตัราการใหอ้ากาศ 0.5 ปริมาตร

อากาศต่อปริมาตรอาหารต่อนาที อตัราการกวน 700 รอบต่อนาที ความเขม้ขน้กลโูคสเร่ิมตน้ใน

ระยะสร้างผลิตภณัฑ ์70 กรัมต่อลิตร  

ตารางท่ี ข.13 ความสมัพนัธร์ะหว่าง ln ของความเขม้ขน้กรดแลกติกกบัเวลาในอาหารเพื่อ

สร้างผลิตภณัฑ ์

เวลา ;(t) 
(ชัว่โมง) 

ความเข้มข้นกรดแลกตกิ ;(P) 
(กรัมต่อลิตร) 

ln(ความเข้มข้นกรดแลกตกิ) ; ln (P) 
 

58 4.70 1.55 
63 14.00 2.64 
72 35.88 3.58 
77 31.28 3.44 
82 31.98 3.46 
87 34.98 3.55 
92 31.06 3.43 
94 29.38 3.38 
96 29.66 3.39 
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รูปท่ี ข.7 กราฟความสมัพนัธร์ะหว่างln ของความเขม้ขน้กรดแลกติกกบัเวลาในอาหารเพื่อ

สร้างผลิตภณัฑ ์

 

อตัราการผลิตกรดแลกติกจ าเพาะในอาหารเพื่อสร้างผลิตภณัฑ ์เท่ากบั 0.14 ต่อชัว่โมง  
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4. การหาค่าอตัราการเจอืจาง (dilution rate, D) (ต่อช่ัวโมง) และ อตัราการไหล (feed rate, 

F) (ลติรต่อช่ัวโมง) 

อตัราการเจือจาง (D) เกิดจากความสมัพนัธร์ะหว่างอตัราการไหลของอาหารท่ีเขา้สู่ภาชนะ 

กบัปริมาตรของภาชนะ โดยสามารถเขียนเป็นสมการได ้ดงัน้ี 

D  =  F/V 

เมื่อ  D = อตัราการเจือจาง (ต่อชัว่โมง) 

 F = อตัราการไหล (ลิตรต่อชัว่โมง) 

 V = ปริมาตรของของเหลว ( ลิตร) 

จากสมการ Mass Balance 

Accumulation = Input – Output + Generation – Consumption 

 ขณะท่ีในการผลิตแบบต่อเน่ือง (Continuous Process)  ; Accumulation  =  0 

        ; Input  =  0 

        ; Consumption  =  0 

 ดงันั้น เม่ือแทนค่าลงในสมการ Mass Balance 

0       =  0 – Output + Generation + 0 

Output  =  Generation 

        FP        =   VμPP  

     μP = F/V  

     μP = F/V  =  D 

ดงันั้น ท่ีสภาวะคงท่ี อตัราการผลิตภณัฑจ์  าเพาะจะมีค่าเท่ากบัอตัราการเจือจาง 
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ตวัอย่าง การค านวณค่าอตัราการเจือจางท่ีจะใชใ้นการผลิตกรดแลกติกแบบต่อเน่ือง จาก

การผลิตกรดแลกติกแบบเซลลต์รึงในเคร่ืองปฏิกรณ์ชีวภาพชนิดเบดสถิต ท่ีอตัราการใหอ้ากาศ 0.5 

ปริมาตรอากาศต่อปริมาตรอาหารต่อนาที อตัราการกวน 700 รอบต่อนาที ความเขม้ขน้กลโูคส

เร่ิมตน้ในระยะสร้างผลิตภณัฑ ์70 กรัมต่อลิตร ในปริมาตรท่ีผลิตทั้งหมด 4 ลิตร 

จากขอ้ท่ี3 รูปท่ี ข.7 ค านวณค่าอตัราการผลิตกรดแลกติกจ าเพาะ (μP) เท่ากบั 0.14 ต่อ

ชัว่โมง 

ดงันั้น เม่ือแทนค่าลงในสมการ  μP =        F/V  =         D 

    0.14 =       F/4 = 0.14  

    F =       0.56 ลิตรต่อชัว่โมง 

    D =       0.14 ต่อชัว่โมง 
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5. การหาค่าสัมประสิทธิ์การถ่ายเทออกซิเจน (KLa) ในเคร่ืองปฏิกรณ์ชีวภาพด้วยวธิี 

Dynamic method of gassing out 

 

Dynamic method of gassing out สามารถใชค้  านวณหาค่า KLa ในกรณีท่ีสภาวะของการ

หมกัยงัมีเซลลท่ี์มีชีวิตอยู ่โดยวิธีน้ีมีขอ้ดี เม่ือเทียบกบัวิธีอ่ืนๆ คือ ไม่ตอ้งใชข้อ้มลูสมมติฐาน แต่

เป็นการใชข้อ้มลูจากการทดลองจริง แต่ขอ้ส าคญัคือ DO probe นั้นตอ้งใหข้อ้มลูท่ีถกูตอ้งจริงๆ 

โดยในการทดลองนั้นตอ้งท าการหยดุการใหอ้ากาศก่อน (และลดอตัราการกวนลงเหลือประมาณ 50 

รอบต่อนาที เพื่อยงัคงใหเ้กิดการผสมระหว่างมวลสาร) ท าให ้dissolved oxygen concentration (CL) 

ในอาหารเล้ียงเช้ือลดลง และเม่ือลดลงถึงจุดจุดหน่ึงจึงมีการใหอ้ากาศอีกคร้ัง ซ่ึงการเปล่ียนแปลง

ของ CL อยูใ่นเทอมของ 
   

  
และสมัพนัธก์บัค่า Oxygen uptake rate (OUR) และค่า Oxygen 

transfer rate (OTR) ดว้ยดงัสมการ 

   

  
         

 โดยท่ี    OTR =       KLa x (CL
* - CL) 

 เมื่อ CL
* คือ solubility of oxygen ในอาหารเล้ียงเช้ือ (mM) และ KLa คือ Volumetric 

oxygen transfer coefficient (ต่อวินาที)  

   

  
       

ในขณะท่ีไม่มีการใหอ้ากาศ OTR = 0 นัน่คือ อตัรากรเปล่ียนแปลงของออกซิเจนในเคร่ืองปฏิกรณ์

ชีวภาพ เท่ากบั อตัราการน าออกซิเจนไปใชข้องเซลล ์และ OUR (mM/S) สามารถหาไดจ้ากค่าความ

ชนัจากการเขียนความสมัพนัธร์ะหว่างค่า CL กบั เวลาในช่วงท่ีไม่มีการใหอ้ากาศ ดงัรูปท่ี ข.1 
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 รูปท่ี ข.8 ความสมัพนัธร์ะหว่างความเขม้ขน้ของออกซิเจนละลาย (CL) กบัเวลา (วินาที) 

จากแบบจ าลองในทางทฤษฎี 

 ช่วงท่ีสองท่ีมีการใหอ้ากาศอีกคร้ัง อตัราการเปล่ียนแปลงของออกซิเจน เท่ากบั อตัราการ

ใหอ้ากาศ ลบ อตัราการน าออกซิเจนไปใชข้องเซลล ์

   

  
         

โดยอตัราการถ่ายเทออกซิเจน (OTR) นั้นสามารถหาไดจ้ากสมการ 

OTR = KLa × (CL*-CL) 

 CL* คือ ค่าการละลายของออกซิเจนในของเหลว (bulk liquid) (mM) และ KLa หรือ ค่า

สมัประสิทธ์ิการถ่ายเทออกซิเจน (min-1) โดยในสภาวะท่ีไม่มีอากาศ ค่า OTR จะเท่ากบั 0  

 ดงันั้น เม่ือแทนค่า OTR ลงในสมการท่ี (1)  

จะไดว้่า                                                          
   

  
 = - OUR 

เพราะฉะนั้นจะไดส้มการเสน้ตรง                  = - OUR     

 ดงันั้นเม่ือเขียนกราฟความสัมพนัธ์ระหว่างเวลา (ไม่มีอากาศ) (แกน x) กบั CL (แกน y) 

แสดงดงัรูปท่ี ข.8โดยส่วนกลบัของค่าความชนัท่ีได ้จะเท่ากบั OUR  

…………………. (2) 

…………………. (3) 

…………………. (4) 

…………………. (1) 
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 ส าหรับค่า KLa และค่า C* สามารถหาไดจ้ากความสมัพนัธร์ะหว่างค่า  
   

  
 + OUR กบั CL 

โดยเมื่อน าสมการท่ี 1 เท่ากบัสมการท่ี 2 จะไดว้่า 

จะไดว้่า                                                  
   

  
 + OUR = KLa(CL*-CL) 

เพราะฉะนั้นจะไดส้มการเสน้ตรง           
   

  
 + OUR = -KLa(CL*) 

ดงันั้นจะไดจ้ากความสัมพนัธ์ระหว่างค่า  
   

  
 + OUR กบั CL ซ่ึงส่วนกลบัของความชนัท่ีได ้

เท่ากบั KLa ส่วนค่า C* เท่ากบั จุดตดัแกน Y ต่อ KLa  

 

 

 รูปท่ี ข.9 ความสมัพนัธร์ะหว่าง   
   

  
 + OUR กบั CL จากแบบจ าลองในทางทฤษฎี 

 ในการผลิตกรดแลกติกจาก R. oryzae ในอุณหภูมิในการเพาะเล้ียงท่ี 30oC โดยค่าการอ่ิมตวั

ของออกซิเจน 100 เปอร์เซ็นต ์ซ่ึงมีค่าการละลายของน ้ าเท่ากบั 0.2436 mM H2O จากขอ้มลูท่ีได้

ก  าหนดใหส้ามารถค านวณหาค่า CL ไดจ้ากสมการ CL = 
           

   
 ไดผ้ลดงัตารางท่ี ข.14 

และน ามาเขียนกราฟความสมัพนัธร์ะหว่าง CL กบั เวลา ดงัรูปท่ี ข.10 

…………………. (6) 

…………………. (5) 
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 รูปท่ี ข.10 ความสมัพนัธร์ะหว่างความเขม้ขน้ของออกซิเจนท่ีละลายในอาหาร (CL) กบั

เวลา (วินาที) ในการทดลอง 

 การค านวณหาค่า OUR โดยสามารถค านวณไดจ้ากค่าความชนัของการเขียนความสมัพนัธ์

ระหว่าง CLกบัเวลา (วินาที) ขณะท่ีไม่มีการใหอ้ากาศนั้น ค่า OUR = 0  

 ดงันั้น    

  
 = - OUR  สามารถเขียนความสมัพนัธค์  านวณหาค่าความชนัได ้ดงัรูปท่ี ข.11 

และค่า OUR เท่ากับ 0.00007 mM/S 

 

 รูปท่ี ข.11 ความสมัพนัธร์ะหว่าง CL กบัเวลา (วนิาที) ในช่วงท่ีไม่ใหอ้ากาศ 
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 การค านวณหาค่า KLa  จากการเขียนความสมัพนัธร์ะหว่าง dCL/dt + OUR กบั CL ไดด้งัรูป

ท่ี ข.12 และสามารถค านวณหาค่า KLa ไดเ้ท่ากบั 0.047 ต่อวินาที 

 

 รูปท่ี ข.12 ความสมัพนัธร์ะหว่าง dCL/dt + OUR กบั CL 
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 ตารางท่ี ข.14 ค่าการละลายของออกซิเจน (DO) ความเขม้ขน้ของออกซิเจนละลายใน

อาหาร (CL) ต่อเวลา (วินาที) 

Time (S) %DO CL (mM) dCL/dt OTR=dCL/dt+OUR 

0 94.90 0.231176 - - 
30 91.80 0.223625 0.000252 - 
60 86.60 0.210958 0.000422 - 
90 82.00 0.199752 0.000374 - 
120 77.40 0.188546 0.000374 - 
150 75.10 0.182944 0.000187 - 
180 74.10 0.180508 0.000081 - 
210 73.40 0.178802 0.000057 - 
240 72.60 0.176854 0.000065 - 
270 71.80 0.174905 0.000065 - 
300 71.00 0.172956 0.000065 - 
330 70.10 0.170764 0.000073 - 
360 69.30 0.168815 0.000065 - 
390 68.90 0.167840 0.000032 - 
420 67.60 0.164674 0.000106 - 
450 67.00 0.163212 0.000049 - 
480 66.10 0.161020 0.000073 - 
510 65.40 0.159314 0.000057 - 
540 64.50 0.157122 0.000073 - 
570 63.70 0.155173 0.000065 - 
600 63.00 0.153468 0.000057 - 
630 62.40 0.152006 0.000049 - 
660 61.50 0.149814 0.000073 - 

 



180 

 

 ตารางท่ี ข.14 ค่าการละลายของออกซิเจน (DO) ความเขม้ขน้ของออกซิเจนละลายใน

อาหาร (CL) ต่อเวลา (วินาที) (ต่อ) 

Time (S) %DO CL (mM) dCL/dt OTR=dCL/dt+OUR 

     690 60.70 0.147865 0.000065 - 
720 60.00 0.146160 0.000057 - 
750 59.40 0.144698 0.000049 - 
780 58.90 0.143480 0.000041 - 
810 58.00 0.141288 0.000073 - 
840 57.10 0.139096 0.000073 - 
870 56.60 0.137878 0.000041 - 
900 55.80 0.135929 0.000065 - 
930 55.30 0.134711 0.000041 - 
960 54.60 0.133006 0.000057 - 
990 53.80 0.131057 0.000065 - 
1020 53.00 0.129108 0.000065 - 
1050 52.60 0.128134 0.000032 - 
1080 52.00 0.126672 0.000049 - 
1110 51.30 0.124967 0.000057 - 
1140 50.70 0.123505 0.000049 - 
1170 49.90 0.121556 0.000065 - 
1200 49.20 0.119851 0.000057 - 
1230 48.80 0.118877 0.000032 - 
1260 48.10 0.117172 0.000057 - 
1290 47.40 0.115466 0.000057 - 
1320 48.90 0.119120 0.000122 0.000192 
1330 51.60 0.125698 0.000658 0.000728 
1340 57.10 0.139096 0.001340 0.001410 
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 ตารางท่ี ข.14 ค่าการละลายของออกซิเจน (DO) ความเขม้ขน้ของออกซิเจนละลายใน

อาหาร (CL) ต่อเวลา (วินาที) (ต่อ) 

Time (S) %DO CL (mM) dCL/dt OTR=dCL/dt+OUR 

1350 62.80 0.152981 0.001389 0.001459 
1360 69.70 0.169789 0.001681 0.001751 
1370 77.20 0.188059 0.001827 0.001897 
1380 84.60 0.206086 0.001803 0.001873 
1390 89.90 0.218996 0.001291 0.001361 
1400 92.60 0.225574 0.000658 0.000728 
1410 93.90 0.228740 0.000317 0.000387 
1420 94.70 0.230689 0.000195 0.000265 
1430 95.10 0.231664 0.000097 0.000167 
1440 95.50 0.232638 0.000097 0.000167 
1450 95.60 0.232882 0.000024 0.000094 
1460 95.70 0.233125 0.000024 0.000094 
1470 95.70 0.233125 0.000000 0.000070 
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