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งานวิจยันี้มีจุดมุงหมายท่ีจะศึกษาเกณฑและปจจยัท่ีสําคัญตอการขยายสวนการผลิตพอ
ลิไฮดรอกซีบิวทิเรต (PHB) โดย B. megaterium BA-019 โดยใชขอมูลจากการทดลองในถังหมัก
ขนาด 10 ลิตร   โดยศึกษาผลของอัตราการกวน (400 600 และ 800 รอบตอนาที) และอัตราการให
อากาศ (0.5 1.0 และ 1.5 ปริมาตรอากาศตอปริมาตรอาหารตอนาที) ท่ีมีตอคา KLa  การเติบโตของ
เซลล และการผลิต PHB ในถังหมักขนาด 10 ลิตร   ผลการทดลองพบวาท่ีอัตราการกวนเดียวกนัคา 
KLa มีคาเพิ่มข้ึนเม่ืออัตราการใหอากาศมากข้ึนและอัตราการกวนมีผลตอคา KLa มากกวาอัตราการ
ใหอากาศ    ความหนาแนนของเซลล ปริมาณ PHB YX/S YP/S และอัตราการผลิต PHB มีคามากท่ีสุด
เม่ืออัตราการกวน 600 รอบตอนาที และ อัตราการใหอากาศ  1.0 ปริมาตรอากาศตอปริมาตรอาหาร
ตอนาที   ดังน้ันจึงใชอัตรากวน 600 รอบตอนาที และ อัตราการใหอากาศ  1.0 ปริมาตรอากาศตอ
ปริมาตรอาหารตอนาที ในการผลิต PHB แบบ fed-batch โดยการปอนอาหารดวยวธีิ exponential 
feeding ในถังหมักขนาด 10 ลิตร โดยใชคาทางจลนศาสตรท่ีคํานวณไดจากภาวะดังกลาวคํานวณ
อัตราการปอนอาหารเขา จากการศึกษาผลของอัตราสวนของคารบอนตอไนโตรเจนในสารอาหาร
ปอนเขา (7 10 และ 25 กรัมน้ําตาลตอกรัมยูเรีย) ท่ีมีตอการเติบโตของเซลลและการผลิต PHB  ใน
ถังหมักขนาด 10 ลิตร พบวาท่ี C/N เทากับ 7 ความหนาแนนของเซลล ความเขมขนของ PHB และ
อัตราการผลิต PHB มีคาเทากับ 90.42 กรัมตอลิตร  35.45 กรัมตอลิตร และ 1.31 กรัมตอลิตรตอ
ช่ัวโมง  ตามลําดับ ท่ีช่ัวโมงที่ 27 ของการเล้ียงเช้ือ    งานวิจยันี้ศึกษาการขยายสวนการผลิต PHB 
จากถังหมักขนาด 10 ลิตร ไปสูถังหมักขนาด 300 ลิตร โดยใชเกณฑคงท่ี ไดแก อัตราสวนของกําลัง
มอเตอรตอปริมาตรอาหารเล้ียงเช้ือ ความเร็วรอบปลายใบพัด และคาเรยโนลดนัมเบอร  เม่ือ
พิจารณาเกณฑคงท่ีท้ัง 3 เกณฑพบวาอัตราสวนของกําลังมอเตอรตอปริมาตรอาหารเล้ียงเช้ือเปน
เกณฑท่ีเหมาะสมท่ีสุดสําหรับใชในการขยายสวนการผลิต PHB จากถังหมักขนาด 10 ลิตร มาสูถัง
หมักขนาด 300 ลิตร 
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The research is aimed to investigate the criteria and important factors for scaling up the 

production of polyhydroxybutyrate (PHB) by B. megaterium BA-019 using the data obtained from the 
process in 10-L fermentor. The effect of different agitation speed (400, 600 and 800 rpm) and aeration 
rate (0.5, 1.0 and 1.5 vvm) on KLa value, cell growth and PHB yield were investigated in 10-L 
fermentor. At the same agitation speed, KLa was increased with the increasing aeration rate.  The results 
show that the agitation rate had a stronger influence on KLa than the aeration rate. The highest cell mass, 
PHB production, YX/S, YP/S and PHB productivity were obtained at 600 rpm and 1.0 vvm, respectively. 
Fed-batch fermentation in 10-L fermentor was operated at 600 rpm and 1.0 vvm using an exponential 
feeding strategy. The feed rate during fed-batch culture was calculated from the kinetic data obtained in 
batch culture at 600 rpm and 1.0 vvm in 10-L fermentor. The effect of the different C/N (7, 10 and 25 g 
sugar/g urea) in the feeding solution containing molasses and urea as the carbon and nitrogen sources on 
cell growth and PHB production was investigated. C/N ratio of 7 gave the maximum cell growth and the 
highest PHB production. In fed-batch culture, the highest cell density (90.42 g/l) and PHB concentration 
(35.45 g/l) were obtained at 27 h and PHB productivity was significantly increased up to 1.31 g/l-h. 
Compared with other PHB producing strains, the result in this study suggested that nitrogen limitation was 
not required in PHB synthesis in B. megaterium BA-019. Scale-up process was performed from 10-L to 300-
L fermentor using the constant power input per unit volume (P/V), the constant impeller tip speed and 
the constant Reynolds number as scaling-up criteria. Among the three criteria, it was found that power 
input per unit volume is the most suitable criteria for scaling up of PHB production in 300-L fermentor. 
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12 ปริมาณ PHB ปริมาณนํ้าตาลท้ังหมด ปริมาณยูเรีย และความหนาแนนของเซลล เม่ือ

ใหอัตราการกวนท่ี 400 รอบตอนาที และอัตราการใหอากาศท่ี 1.5 ปริมาตรอากาศตอ
ปริมาตรอาหารตอนาที เม่ือเล้ียง B. megaterium BA-019 ในถังหมักขนาด 10 ลิตร …. 
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ใหอัตราการกวนท่ี 600 รอบตอนาที และอัตราการใหอากาศท่ี 0.5 ปริมาตรอากาศตอ
ปริมาตรอาหารตอนาที เม่ือเล้ียง B. megaterium BA-019 ในถังหมักขนาด 10 ลิตร …. 
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14 ปริมาณ PHB ปริมาณนํ้าตาลท้ังหมด ปริมาณยูเรีย และความหนาแนนของเซลล เม่ือ

ใหอัตราการกวนท่ี 600 รอบตอนาที และอัตราการใหอากาศท่ี 1.0 ปริมาตรอากาศตอ
ปริมาตรอาหารตอนาที เม่ือเล้ียง B. megaterium BA-019 ในถังหมักขนาด 10 ลิตร …. 
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15 ปริมาณ PHB ปริมาณนํ้าตาลท้ังหมด ปริมาณยูเรีย และความหนาแนนของเซลล เม่ือ
ใหอัตราการกวนท่ี 600 รอบตอนาที และอัตราการใหอากาศท่ี 1.5 ปริมาตรอากาศตอ
ปริมาตรอาหารตอนาที เม่ือเล้ียง B. megaterium BA-019 ในถังหมักขนาด 10 ลิตร …. 
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16 ปริมาณ PHB ปริมาณนํ้าตาลท้ังหมด ปริมาณยูเรีย และความหนาแนนของเซลล เม่ือ

ใหอัตราการกวนท่ี 800 รอบตอนาที และอัตราการใหอากาศท่ี 0.5 ปริมาตรอากาศตอ
ปริมาตรอาหารตอนาที เม่ือเล้ียง B. megaterium BA-019 ในถังหมักขนาด 10 ลิตร …. 
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17 ปริมาณ PHB ปริมาณนํ้าตาลท้ังหมด ปริมาณยูเรีย และความหนาแนนของเซลล เม่ือ

ใหอัตราการกวนท่ี 800 รอบตอนาที และอัตราการใหอากาศท่ี 1.0 ปริมาตรอากาศตอ
ปริมาตรอาหารตอนาที เม่ือเล้ียง B. megaterium BA-019 ในถังหมักขนาด 10 ลิตร …. 
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18 ปริมาณ PHB ปริมาณนํ้าตาลท้ังหมด ปริมาณยูเรีย และความหนาแนนของเซลล เม่ือ

ใหอัตราการกวนท่ี 800 รอบตอนาที และอัตราการใหอากาศท่ี 1.5 ปริมาตรอากาศตอ
ปริมาตรอาหารตอนาที เม่ือเล้ียง B. megaterium BA-019 ในถังหมักขนาด 10 ลิตร …. 
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19 เปรียบเทียบการผลิต PHB เม่ือเล้ียง B. megaterium BA-019 ในถังหมัก 10 ลิตร เม่ือ

แปรคาอัตราการกวน และอัตราการใหอากาศ………………………………………… 
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20 ปริมาณ PHB ปริมาณนํ้าตาลท้ังหมด ปริมาณยูเรีย และความหนาแนนของเซลล เม่ือ

ใชกากน้ําตาลท่ีมีความเขมขนของนํ้าตาลท้ังหมด 350 กรัมตอลิตร ยูเรีย (อัตราสวน
คารบอนตอไนโตรเจนในสารอาหารปอนเขาเทากับ 25 กรัมตอกรัม) เปนสารอาหาร
ปอนเขา……………………………………………………………….......................... 
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21 ปริมาณ PHB ปริมาณนํ้าตาลท้ังหมด ปริมาณยูเรีย และความหนาแนนของเซลล เม่ือ

ใชกากน้ําตาลท่ีมีความเขมขนของนํ้าตาลท้ังหมด 350 กรัมตอลิตร ยูเรีย (อัตราสวน
คารบอนตอไนโตรเจนในสารอาหารปอนเขาเทากับ 10 กรัมตอกรัม) เปนสารอาหาร
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22 ปริมาณ PHB ปริมาณนํ้าตาลท้ังหมด ปริมาณยูเรีย และความหนาแนนของเซลล เม่ือ
ใชกากน้ําตาลท่ีมีความเขมขนของนํ้าตาลท้ังหมด 350 กรัมตอลิตร ยูเรีย (อัตราสวน
คารบอนตอไนโตรเจนในสารอาหารปอนเขาเทากับ 7 กรัมตอกรัม) เปนสารอาหาร
ปอนเขา……………………………………………………………….......................... 

 
 
 

70 
23 เปรียบเทียบการผลิต PHB เม่ือใชอัตราสวนคารบอนตอไนโตรเจนในสารอาหาร
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71 
24 ปริมาณ PHB ปริมาณนํ้าตาลท้ังหมด ปริมาณยูเรีย และความหนาแนนของเซลล เม่ือ

ใชปริมาณกลาเช้ือเร่ิมตน 5 % ของปริมาตรอาหารเล้ียงเชื้อเร่ิมตน ใหอัตราการกวนที่ 
600 รอบตอนาที และอัตราการใหอากาศที่ 1.0 ปริมาตรอากาศตอปริมาตรอาหารตอ
นาที เม่ือเล้ียง B. megaterium BA-019 ในถังหมักขนาด 10 ลิตร………........................ 
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25 ปริมาณ PHB ปริมาณนํ้าตาลท้ังหมด ปริมาณยูเรีย และความหนาแนนของเซลล เม่ือ

ใหอัตราการกวนท่ี 280 รอบตอนาที และอัตราการใหอากาศท่ี 1.0 ปริมาตรอากาศตอ
ปริมาตรอาหารตอนาที เม่ือเล้ียง B. megaterium BA-019 ในถังหมักขนาด 300 ลิตร 
(กําหนดใหอัตราสวนระหวางกําลังมอเตอรตอปริมาตรน้ําหมัก (P/V) ของถังหมัก 300 
ลิตร และถังหมัก 10 ลิตรมีคาเทากัน) ………………………………………………… 
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26 ปริมาณ PHB ปริมาณนํ้าตาลท้ังหมด ปริมาณยูเรีย และความหนาแนนของเซลล เม่ือ

ใหอัตราการกวนท่ี 190 รอบตอนาที และอัตราการใหอากาศท่ี 1 ปริมาตรอากาศตอ
ปริมาตรอาหารตอนาที เม่ือเล้ียง B. megaterium BA-019 ในถังหมักขนาด 300 ลิตร 
(กําหนดใหความเร็วรอบของปลายใบพัด (tip speed) ของถังหมัก 300 ลิตร และถัง
หมัก 10 ลิตรมีคาเทากัน)……………………………………………………………… 
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27 ปริมาณ PHB ปริมาณนํ้าตาลท้ังหมด ปริมาณยูเรีย และความหนาแนนของเซลล เม่ือ

ใหอัตราการกวนท่ี 60 รอบตอนาที และอัตราการใหอากาศท่ี 1 ปริมาตรอากาศตอ
ปริมาตรอาหารตอนาที เม่ือเล้ียง B. megaterium BA-019 ในถังหมักขนาด 300 ลิตร 
(กําหนดใหคาเรยโนลดนัมเบอร (NRE) ของถังหมัก 300 ลิตร และถังหมัก 10 ลิตรมีคา
เทากัน) ………………………………………………………………………………... 
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28 การเปรียบเทียบคาทางจลนศาสตร เม่ือเล้ียงเช้ือ B. megaterium BA-019 ในถังหมัก 

300 ลิตร เพื่อผลิต PHB เม่ือทําการผลิตท่ีกําหนดเกณฑการขยายสวนคงท่ีเหมือนใน
ถังหมักขนาด 10 ลิตร…………………………………………………………………. 
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30 การละลายของออกซิเจน (มิลลิโมลตอลิตร) ท่ีอัตราการกวน 400 รอบตอนาที เม่ือ

อัตราอากาศมีคาเทากับ 0.5 ปริมาตรอากาศตอปริมาตรอาหารตอนาที ในถังหมัก 10 
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อัตราอากาศมีคาเทากับ 1.5 ปริมาตรอากาศตอปริมาตรอาหารตอนาที ในถังหมัก 10 
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33 การละลายของออกซิเจน (มิลลิโมลตอลิตร) ท่ีอัตราการกวน 600 รอบตอนาที เม่ือ
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อัตราอากาศมีคาเทากับ 1.0 ปริมาตรอากาศตอปริมาตรอาหารตอนาที ในถังหมัก 10 
ลิตร……………………………………………………………………………………. 
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35 การละลายของออกซิเจน (มิลลิโมลตอลิตร) ท่ีอัตราการกวน 600 รอบตอนาที เม่ือ
อัตราอากาศมีคาเทากับ 1.5 ปริมาตรอากาศตอปริมาตรอาหารตอนาที ในถังหมัก 10 
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บทท่ี 1 

 
บทนํา 

 
ผลิตภัณฑพลาสติกเปนผลิตภัณฑท่ีหาไดงาย ราคาถูก สะดวก และทนทาน และผลิตภัณฑ

หลายประเภทถูกออกแบบสําหรับการใชงานคร้ังเดียว ดังนั้นปจจยัเหลานีจ้ึงเรงใหเกิดการท้ิงเปน
ขยะเปนจํานวนมากในแตละปและสงผลกระทบดานการกําจัด ถึงแมวาจะมีการรณรงคท้ังการลด
ปริมาณการใชพลาสติก การนํากลับมาใชใหมและการเรียกกลับคืนเพื่อนํามาใชประโยชน แต
ปญหาดานมาตรการท่ีไมสามารถดําเนินการไดอยางเต็มที่ คาใชจายในการจัดการนํามาใชใหมท่ี
คอนขางสูง ทําใหการรณรงคดานการเก็บรวบรวม การท้ิง และการนาํมาใชใหมไมบรรลุผล จึงทํา
ใหปริมาณขยะพลาสติกของโลกยังคงเพ่ิมข้ึนอยางตอเนื่อง (Reddy และคณะ, 2003) อยางไรกต็าม
ดวยปญหาดานมาตรการท่ีไมสามารถดําเนินการไดอยางเต็มท่ีและคาใชจายในการดําเนินการท่ี
คอนขางสูง ทําใหการรณรงคดานการเก็บรวบรวม การท้ิง และการนาํมาใชใหมไมประสบผลสําเร็จ
เทาท่ีควร  สงผลใหใหปริมาณขยะพลาสติกของโลกยังคงเพ่ิมข้ึนอยางตอเนื่อง  มีการประมาณวา
ขณะนี้ปริมาณการใชพลาสติกท่ัวโลก มีมากกวา 2 หม่ืนลานตันตอวัน และกอใหเกดิขยะพลาสติก
จํานวนมาก โดยขยะพลาสตกิกวา 20% มาจากพลาสติกจาํพวกบรรจภุณัฑตางๆ โดยในประเทศไทย
ในแตละวนัมีขยะพลาสติกมากถึง 15 ลานตัน และเม่ือพิจารณาดานวตัถุดิบ ไดแก น้ํามันปโตรเลียม
หรือเช้ือเพลิงจากฟอสซิล ท่ีมีปริมาณจํากัด และไดมีการประมาณวาจะหมดไปใน 90 ปขางหนา 
ดังนั้นประมาณรอยละ 5 ของปโตรเลียมท่ีนํามาแปรรูปเปนผลิตภัณฑพลาสติกนั้น นอกจากจะมี
แนวโนมของราคาสูงข้ึนตามราคานํ้ามันแลว ยังอาจเกิดวิกฤตดานการขาดแคลนวัตถุดิบดวย  

นอกจากนี้ปญหาดานส่ิงแวดลอม ไมวาจะเปนเร่ืองมลภาวะอากาศ (เชน สภาวะโลกรอน
จากการเพิ่มข้ึนของกาซคารบอนไดออกไซด การลดลงของโอโซน หมอกควันจากการเผาผลาญ
เช้ือเพลิง) ปญหาทรัพยากรน้ํา (เชน แหลงน้ํามีความเปนกรดหรือมีแรธาตุมากเกินไปซ่ึงเปน
อันตรายตอส่ิงมีชีวิตในนํ้า)  ปญหาทรัพยากรดินและน้ํา (เชน การสะสมของพลาสติกท่ีไมยอย
สลาย) จัดวาเปนอีกประเด็นหนึ่งท่ีตองหาแนวทางแกไขเพ่ือใหสงผลกระทบตอส่ิงแวดลอมนอย
ท่ีสุด    ผลกระทบดังกลาวจึงเปนแรงผลักดันในการคนหาแหลงพลังงานท่ีเปนมิตรกับส่ิงแวดลอม
และแหลงวัตถุดิบท่ีทดแทนใหมได (renewable resources)   สําหรับพลาสติกนั้น พลาสติกท่ียอย
สลายไดทางชีวภาพเปนทางเลือกใหมท่ีสามารถนํามาใชเพื่อแกปญหาดังกลาวได   นอกจากนี้ความ
ตองการและเง่ือนไขดานส่ิงแวดลอมเปนแรงผลักดันท่ีดีใหเกิดเทคโนโลยีและนวัตกรรมสูการ
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พลาสติกท่ีสามารถยอยสลายไดโดยชีวภาพสามารถแบงออกได 3 ประเภทคือ (Khanna 
และคณะ, 2005) พลาสติกท่ีสังเคราะหข้ึนโดยวิธีทางเคมี (Chemically synthesized polymers) 
พลาสติกประเภทนี้ ไดแก พอลิไกลคอลลิคเอซิด  พอลิแลคติกเอซิด  พอลิไวนิลแอลกอฮอลล และ 
พอลิเอทิลีนออกไซด     พลาสติกประเภทนี้งายตอการยอยสลายโดยเอนไซม และ จุลินทรีย แต
พลาสติกประเภทนี้มีขอดอยคือมีคุณสมบัติท่ีดอยกวาพลาสติกท่ีไดจากปโตรเคมีจึงไมเปนท่ี
ตองการในทางการคา พลาสติกท่ีมีการเติมแปงเขาไปเปนองคประกอบ (Starch-based 
biodegradable plastics) สําหรับพลาสติกประเภทนี้มีการเติมแปงลงไปเพื่อทําหนาที่เปน filler และ 
cross linking agent เชน starch–polyethylene   อยางไรก็ตามพลาสติกประเภทนี้มีขอเสียคือ เปน
พลาสติกท่ียอยสลายไดเปนบางสวนเทานัน้ โดยเม่ือท้ิงพลาสติกประเภทนี้ลงสูส่ิงแวดลอม             
จุลินทรียในส่ิงแวดลอมจะยอยสลายเฉพาะสวนท่ีเปนแปงเทานั้น สวนท่ีเปนพลาสติกจะไมถูกยอย
สลายและคงอยูในส่ิงแวดลอมเปนเวลานาน   และพลาสติกในกลุมพอลิไฮดรอกซีอัลคาโนเอต  
(Polyhydroxyalkanoates หรือ PHAs) พลาสติกในกลุมนี้มีขอดคืีอ สามารถยอยสลายไดโดย
สมบูรณและมีสมบัติท่ีคลายกับพลาสติกท่ีไดจากกระบวนการปโตรเคมี เชน พอลิโพรพิลีน  
(polypropylene หรือ PP) และ พอลิเอทิลีน  (polyethylene หรือ PP) พลาสติกประเภทนี้เปนพอลิ
เอสเทอรของไฮดรอกซีอัลคาโนเอตซ่ึงถูกสังเคราะหและสะสมภายในเซลลจุลินทรียหลายชนิด ซ่ึง
ทําหนาท่ีเปนแหลงคารบอนและแหลงพลังงานภายในเซลล  
 
PHA 
 ส่ิงมีชีวิตประเภทโปรคาริโอต (Prokaryote) มีการสรางและสะสม  PHA ภายในเซลล จาก
การศึกษาพบวามีจุลินทรียมากกวา 80 ชนิด ดังแสดงในตารางท่ี 1 สามารถสรางและสะสม PHA ใน
สภาวะท่ีถูกจํากัดสารอาหารอ่ืนๆ และมีแหลงคารบอนมากเกินพอเพือ่ใชสําหรับเปนแหลงคารบอน
และพลังงานของเซลล รวมท้ังใชสําหรับการสรางสปอร (sporulation) ใน Bacillus (Williamson 
และ Wilkinson, 1958) และการสรางซีสต (encysment) ใน Azotobactor            (Dawes, 1973) 
เชนเดยีวกับการสะสมแปงในพืชและการสะสมไกลโคลเจนในส่ิงมีชีวิตช้ันสูง (Bloembergen และ 
คณะ, 1986)  PHA จะถูกสะสมอยูในรูปของแกรนูล ขนาดและจํานวนของแกรนูลตอเซลลจะ
แตกตางกันในแตละชนดิของจุลินทรีย เชน Alcaligenes eutrophus มีแกรนูลขนาด 0.24 - 0.50 μm 
จํานวน 8 -13 แกรนูลตอเซลล จุลินทรียท่ีมีการสะสม PHA สามารถตรวจสอบเบ้ืองตนไดโดยการ
ยอมสีซูดานแบล็คบี หรือ ไนลบลู (Byrom, 1994)  
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ตารางท่ี 1 จุลินทรียท่ีสามารถสรางและสะสม PHA (Brandl และคณะ, 1990) 
 

การจําแนกสายพนัธุโดย 
Bergey’s Manual 

จีนัส ปริมาณ PHA สูงสุด 
(% ตอน้ําหนักเซลลแหง) 

แหลงคารบอนสําหรับ 
การผลิต PHA 

Group 1 
Phototrophic bacteria 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
Group 2 Gliding bacteria 
 
 
Group 3 Sheathed bacteria 
 
Group 4 Budding and/or 
curved bacteria 
 
 
Group 7 Gram-negative 
aerobic rods and cocci 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 

Chloroflexus 
Chromatium 
Ectothiorhodospira 
Lamprocystis 
Rhodobacter 
Rhodospirium 
Thiocapsa 
Thiocystis 
Thiodictyon 
Thiopedia 
Thiosphaera 
 
Beggiatia 
Leptothrix 
Sphacrotilus 
 
Caulbacter 
Azospirillum 
Oceanospirillum 
Spirillum 
 
Alcaligenes 
Azotobacter 
Beijerinckia 
Derxia 
Methylobacterium 
Methylosinus 
Pseudomonas 
Rhizobium 
Xanthobacter 
Zoogloea 
 
 
 
 
 
 

<1 
20 
ND 
ND 
80 
47 
ND 
ND 
ND 
ND 
ND 

 
57 
67 
45 
 

36 
75 
ND 
40 

 
96 
73 
38 
26 
47 
25 
67 
57 
ND 
ND 

 
 
 

yeast extract /glycylglycine 
acetate 

NS 
NS 

acetate 
acetate 

NS 
NS 
NS 
NS 

acetone/CO2 
 

acetate 
pyruvate 

glucose/peptone 
 

glucose/glutamate 
malate 

NS 
lactate 

 
fructose 
glucose 
glucose 
glucose 

methanol 
methanol 
methanol 
methanol 

NS 
yeast extract/casamino 
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การจําแนกสายพนัธุโดย 
Bergey’s Manual 

จีนัส ปริมาณ PHA สูงสุด 
(%ตอน้าํหนักเซลลแหง) 

แหลงคารบอนสําหรับ 
การผลิต PHA 

Group 8 Gram-negative 
facultative anaerobic rods 
 
 
 
Group 9 Gram-negative 
anaerobic bacteria 
 
Group 10 Gram- negative 
cocci and cocibacilli 
 
 
Group 12 Gram- negative 
chemolithotrophic 
 
Group 13 Archaebacteria 
 
Group 14 Gram-possitive 
cocci 
 
Group 15 Endospore-
forming rods and cocci 
 
Group 17 Actinomycetes 
 
 
Cyanobacteria 
 
 

 
 

 
 

Chromobacterium 
Escherichia 
Haemophilus 
Photobacterium 
Vibrio 
 
Syntrophomonas 
 
 
Acinetobacter 
Lampropedia 
Moraxella 
Paracoccus 
 
Nitrobacter 
Nitrococcus 
Thiobacillus 
 
Halobacterium 
 
Micrococcus 
 
 
Bacillus 
Clostridium 
 
Mycoplana 
Nocardia 
Streptomyces 
Aphanothece 
Chlorogloea 
Gamphosphaeria 
Microcoleus 
Microcystis 
Spirulina 

37 
ND 
ND 
ND 
ND 

 
30 

 
 

<1 
ND 
ND 
ND 

 
ND 
ND 
ND 

 
38 

 
28 

 
 

25 
13 

 
ND 
14 
4 

<1 
10 
ND 
<1 

ND 
6 

glucose/peptone 
tryptone/yeast extract 
yeastextract/glucose 
brain heart infusion 

NS 
 

gluconate 
 
 

glucose 
NS 
NS 
NS 

 
NS 
NS 

Glucose 
 

glucose 
 

peptone/tryptone 
 
 

glucose 
trptone/peptone/glucose 

 
methanol 

butane 
glucose 

NS 
acetate, CO2 

ND 
ND 

ND 
CO2 

 
หมายเหตุ  ND = ปริมาณ PHA สูงสุดไมไดทําการวิเคราะห     NS = แหลงคารบอนไมจําเพาะ 
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โครงสรางของ PHAs 
 PHAs มีโครงสรางเปนพอลิเอสเทอรสายตรง (linear polyester) ของโมโนเมอรในกลุมไฮ
ดรอกซีอัลคาโนเอตท่ีเช่ือมตอกันดวยพนัธะเอสเทอรระหวางหมูคารบอกซิลิกของโมโนเมอรตัว
หนึ่งกับหมูไฮดรอกซีของโมโนเมอรอีกตวัหนึ่ง ตรงตําแหนงบีตาคารบอนจะเปนไครัลคารบอน 
(chiral carbon) แสดงโครงรางเปน D(-)configuration (Wang และ Bakken, 1998) และแตละโมโน
เมอรจะเช่ือมตอกันแบบหัวตอหาง (head to tail configuration) เชนเดยีวกับ พอลิโพรพิลีน (Byrom, 
และคณะ, 1994)  
 

    * แสดงตําแหนงบีตาคารบอน 
n = 1 R = ไฮโดรเจน (H) สารนี้คือ พอลิ (3 – ไฮดรอกซีโพรพิโอเนต)  หรือ P(3HP) 
 R = เมทธิล (CH3) สารนี้คือ พอลิ (3 – ไฮดรอกซีบิวทิเรต)   หรือ P(3HB) 
 R = เอทธิล (C2H5) สารนี้คือ พอลิ (3 – ไฮดรอกซีวาเลอเรต)  หรือ P(3HV) 
 R = โพรพิล (C3H9) สารนี้คือ พอลิ (3 – ไฮดรอกซีคาโปรเอต)  หรือ P(3HC) 
 R = บิวทิล (C4H9) สารนี้คือ พอลิ (3 – ไฮดรอกซีเฮบตะโนเอต)  หรือ P(3HH) 
 R = เพนทิล (C5H11) สารนี้คือ พอลิ (3 – ไฮดรอกซีออกตะโนเอต)  หรือ P(3HO)  
 R = โนนิล (C9H19) สารนี้คือ พอลิ (3 – ไฮดรอกซีโดเดคะโนเอต) หรือ P(3HD) 
n = 2 R = ไฮโดรเจน (H) สารนี้คือ พอลิ (4 – ไฮดรอกซีบิวทิเรต)  หรือ P(4HB) 
n = 3 R = ไฮโดรเจน (H) สารนี้คือ พอลิ (5 – ไฮดรอกซีวาเลอเรต)  หรือ P(5HV) 
 

รูปท่ี 1 โครงสรางของโพลีไฮดรอกซีแอลคาโนเอต (Madison และ Huisman, 1999) 
 

การจัดจําแนกชนิดของ PHAs 
 PHAs สามารถแบงเปน 2 กลุมตามชนิดของโมโนเมอรท่ีมาตอกันเปนสายพอลิเมอร ดังน้ี 
 1. โฮโมพอลิเมอร (homopolymer) จะประกอบดวยโมโนเมอรเพียงชนิดเดยีว ไดแก พอลิ

บีตาไฮดรอกซีบิวทิเรต [Poly (β - hydroxybutyrate) หรือ P(3HB)]  
 2. เฮทเทอรโรพอลิเมอร (heteropolymer) จะประกอบดวยโมโนเมอรมากกวา 1 ชนิด 
ตัวอยาง เชน โคพอลิเมอร (copolymer) จะประกอบดวยโมโนเมอร 2 ชนิดไดแก พอลิ(3–ไฮดรอกซี
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 นอกจากน้ี PHAs สามารถแบงเปน 3 กลุมตามจํานวนคารบอนอะตอมในหนวยโมโนเมอร 
(Sun และคณะ, 2007) 
 1 short-chain-length (SCL) PHAs คือ พอลิเมอรท่ีแตละหนวยโมโนเมอรประกอบดวย
คารบอนอะตอม 3-5 อะตอม 
 2  medium-chain-length (MCL) PHAs คือ พอลิเมอรท่ีแตละหนวยโมโนเมอรประกอบ
ดวยคารบอนอะตอม 6-14 อะตอม 
 3 long-chain-length (LCL) PHAs คือ พอลิเมอรท่ีแตละหนวยโมโนเมอรประกอบดวย
คารบอนอะตอมมากกวา 14 อะตอม 
 
พอลิ(3-ไฮดรอกซีบิวทิเรต) หรือ พอลิไฮดรอกซีบิวทิเรต หรือ PHB 
 PHB เปนโฮโมพอลิเมอรของ 3-ไฮดรอกซีบิวทิเรต สามารถสังเคราะหไดจากจุลินทรีย
หลายชนิด     สูตรเคมีของ PHB คือ (C4H6O2 )n      PHB ท่ีจุลินทรียสังเคราะหข้ึนถูกเก็บไวใน
แกรนูลภายในไซโตพลาสซึมของเซลล    แกรนูล PHB ถูกหุมดวยเยื่อเซลลท่ีมีไขมันและโปรตนี
หนาประมาณ 2 นาโนเมตร โดยแตละแกรนูลมีสายโซพอลิเมอรอยางนอย 1000 โมเลกุล   PHB ท่ี
แยกไดจากเซลลแบคทีเรียมีน้ําหนกัโมเลกลุสูงมากประมาณ 105 – 106 Da และมีระดับความเปน
ผลึกสูง (degree of  crystallinity) มากกวา 50 %  มีอุณหภมิูหลอมเหลวประมาณ 180 องศาเซลเซียส 
ซ่ึงแตกตางจากพอลิเมอรทางชีวภาพอ่ืนๆ เชน โปรตีน และ โพลีแซคคาไรด (Byrom, 1987; Doi, 
1990)   แบคทีเรียและไซยาโนแบคทีเรียบางชนิดสามารถสะสม PHB ได 30-80 % ของความ
หนาแนนของเซลล  เม่ือเติบโตภายใตภาวะท่ีมีแหลงคารบอนมากเกนิพอและมกีารจํากัดปริมาณ
สารอาหารจําเปน (Lee,1996a; Madison และ Huisman, 1999)  
 สาเหตุท่ี PHB ไดรับความสนใจจากนักวิทยาศาสตรเนื่องจากมีคุณสมบัติทางเคมีและ
กายภาพคลายกับ PP และ PE แต PHB สามารถยอยสลายไดอยางสมบูรณโดยชีววิธี   นอกจากน้ียัง
มีสมบัติเปนพโิซอิเลคตริก (piezoelectric) ท่ีเขากับเนื้อเยือ่คนได มีสมบัติเปนเทอรโมพลาสติก และ
สามารถนําไปผสมกับพอลิเมอรอ่ืนๆเพื่อใหมีสมบัติตามตองการได    ดังนั้นจึงสามารถนํา PHB ไป
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โครงสรางและสมบัติของ PHB 

1. โครงสรางผลึก (crystal structure) 
 Cornibert และ Marchessault (1972) (อางถึงใน Dawes และ Senior, 1973; อางถึงใน Doi, 
1990) ทําการศึกษาโครงสรางผลึกของ PHB โดยใชเทคนิค X-ray diffraction พบวาโครงรูป 
(conformation) ของโมเลกุล PHB เปนแบบอัดตัวแนนและแบบเกลียวเวยีนขวา (right-handed 
helix) และมีหนวยซํ้า fiber repeat เทากับ 0.596 นาโนเมตร ดังแสดงในรูปท่ี 2 
 

 
รูปท่ี 2 โครงสรางผลึกของ PHB (Doi, 1990) 
 

2. สมบัติทางกายภาพและความรอน (physical and thermal properties)  
 PHB มีสมบัติเปนเทอรโมพลาสติกโดยมีอุณหภูมิหลอมเหลว (melting temperature) 
ประมาณ 180 องศาเซลเซียส    เม่ือผลึกเย็นตัวอยางชาๆหลังการหลอมเหลวจะไดเปนสเฟยรูไลต 
(spherulites) ขนาดใหญ   PHB มีสถานะเปนของแข็งคลายแกว (glassy state) โดยมีอุณหภูมิกราส 
ทรานซิชันประมาณ 4 องศาเซลเซียส    เม่ือตกตะกอน PHB ดวยสารละลายเจือจางจะไดผลึกเปน
ช้ันบางๆช่ึงความหนาของช้ันผลึกข้ึนกับอุณหภูมิการตกผลึกและน้ําหนักโมเลกุลของ PHB    คา
โมดูลัสของยัง และ Tensile strength ของแผนฟลม PHB มีคาใกลเคียงกับ PP  สมบัติบางประการ
ของ  PHB เปรียบเทียบกัพลาสติกสังเคราะหท่ีไดจากอุตสาหกรรมปโตรเคมีแสดงไดดังตารางท่ี 2  
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ตารางท่ี 2 สมบัติบางประการทางกายภาพและความรอนของพอลิเมอร (Doi, 1990) 
 

 

คุณสมบัติ 
 

 
PP 

 
PHB 

 

จุดหลอมเหลว ( ° C ) 
 

ความสามารถเปนผลึก ( % ) ( crystallinity ) 
 

ความหนาแนน ( g/cm3 ) 
 

น้ําหนกัโมเลกลุ ( x 105 ) 
 
การกระจายของนํ้าหนกัโมเลกุล 
( molecular  weight  distribution ) 
 

ความแข็ง  ( GPa ) ( flexural  modulus ) 
 
ความสามารถในการตานแรงดึง ( MPa ) 
( tensile strength ) 
 
ความสามารถในการขยายตัว ( % ) 
( extension  to  break ) 
 
ความทนทานตอแสงอุลตราไวโอเลต 
( UV  resistance )  
 
ความทนทานตอตัวทําละลาย 
( solvent  resistance ) 
 
ความสามารถใหออกซิเจนผาน ( cm3 m-2 atm-1 d-1) 
( oxygen  permeablility ) 

 
171 – 186 

 
65 – 70 

 
0.94 – 0.95 

 
2.2 – 7 

 
5 – 12 

 
1.7 

 
 

39 
 

400 
 
 

ไมด ี
 
 
ดี 
 
 

1700 

 
171 – 182 

 
65 – 80 

 
1.23 – 1.25 

 
1 – 8 

 
2.2 – 3 

 
3.5 – 4 

 
 

40 
 

6-8 
 
 
ดี 
 
 

ไมด ี
 
 

45 
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น้ําหนกัโมเลกลุเปนปจจัยหนึ่งท่ีสงผลตอสมบัติทางกายภาพของพอลิเมอรโดยจะสงผลตอ

อุณหภมิกราสทรานซิชัน  ความสามารถในการละลาย และความหนืด เปนตน    PHB ท่ีผลิตไดจะมี
น้ําหนกัโมเลกลุแตกตางกนัไปท้ังนี้ข้ึนกับปจจัยหลายประการ ไดแก ชนดิของจุลินทรีย และสภาวะ
ท่ีใชในการเล้ียงเช้ือ (Doi, 1990)    Yeom และ Yoo (1995) รายงานศึกษาผลของความเปนกรดดาง
ตอน้ําหนกัโมเลกุลของ PHB ซ่ึงผลิตไดจาก Alcaligenes sp.K-912 พบวาเม่ือใชคาความเปนกรด
ดางในการเล้ียงเช้ือสูงจะได PHB ท่ีมีน้ําหนักโมเลกุลสูงโดยท่ีคาความเปนกรดดางเทากับ 6.0 6.5 
7.0 และ 8.0 ทําใหได PHB ท่ีมีน้ําหนกัโมเลกุลเทากับ 150,000  250,000  580,000 และ 650,000 Da 
ตามลําดับ 
 
วิถีการสังเคราะห  PHB 

การสังเคราะห PHB และการควบคุมการสังเคราะห PHB  เกิดข้ึนโดยผานกระบวนการเม
ตาบอลิซึม ซ่ึงสารต้ังตนของวิถีการสังเคราะห PHB คือ อะเซติลโคเอ (acetyl-CoA) โดยปฏิกิริยา

ของระบบเอนไซม 3 ตัว ไดแก β-ketothiolase โดยเอนไซมนี้จะเรงปฏิกิริยาการรวมตัวกันของอะ
เซติลโคเอ 2 โมเลกุล ใหเปนอะเซโตอะเซติลโคเอ (acetoacetyl-CoA)  จากนั้นสารดังกลาวจะถูก
รีดิวซเปน     ดี-(-)-3-ไฮดรอกซีบิวทิริลโคเอ (D-(-)-3-hydroxybutyryl CoA) โดยการเรงของ
เอนไซม NADH/NADPH-linked acetoacetyl-CoA reductase  และเกิดปฏิกิริยาพอลิเมอรไรเซชัน 
(polymerization) ไปเปน PHB โดยเอนไซม PHB synthase วิถีการสังเคราะห PHB จากสารต้ังตน
ชนิดตางๆ แสดงในรูปท่ี 3 
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รูปท่ี 3 วิถีการสังเคราะห PHB โดยใชแหลงคารบอนชนิดตางๆ (Luengo และคณะ, 2003) 
 
ประโยชนของ PHA (Zinn และ Hany, 2005; Madison และ Huisman, 1999 ) 

1 ประโยชนทางดานการเกษตรกรรม  และปศุสัตว 
1.1  ใชเปนแคปซูลสําหรับบรรจุปุย  ฮอรโมน   growth  factors  ยาฆาแมลง  ยาฆาวัชพืช  

แคปซูลจะคอย ๆ สลายทีละนอยโดยจุลินทรียท่ีอยูในดินพรอมกับสารท่ีบรรจุขางในถูกปลอย
ออกมาใหสารดังกลาวคงอยูในดินหรือตําแหนงท่ีตองการใชงานไดเปนเวลานาน  จึงเปนการชวย
ประหยัดเวลา  แรงงาน  และลดตนทุนการผลิต  นอกจากน้ียังใชเปนพลาสติกคลุมดินรักษา
ความช้ืน  ซ่ึงเม่ือหมดเวลาการใชงานจะคอย ๆ ถูกสลายไปโดยธรรมชาติ 

1.2 ใชเปนแคปซูลสําหรับบรรจุยารักษาโรคและวัคซีนตาง ๆ ในสัตวเล้ียง เชน วัคซีน
ปองกันโรคระบาด ยาถายพยาธิ และบรรจุยาประเภทท่ีมีกลไกลการออกฤทธ์ินาน และสามารถ
กําจัดเม่ือเลิกใชโดยท้ิงลงใตทะเลไดเนื่องจากสามารถยอยสลายอยางรวดเร็ว 
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2. ประโยชนทางดานการแพทย   
เนื่องจาก PHB มีสมบัติในการเขากันไดกับเนื้อเยื่อของส่ิงมีชีวิต  (biocompatibility) และ

สามารถยอยสลายไดในส่ิงมีชีวิต  โดยนํามาผลิตเปนผลิตภัณฑตาง ๆ เชน วัสดุส้ินเปลืองในงาน
ดานศัลยกรรม  เชน  ใชทําหลอดเลือดเทียม  เข็มเย็บแผล  ไหมเย็บแผล  ผาซับเลือด  และผาสมาน
แผล  เปนตน   วัสดุเพื่อการบําบัดโรค  ไดแก  แคปซูลบรรจุยาหรือวัคซีนท่ีตองการใหตัวยาคอย ๆ 
ถูกปลอยออกมาปริมาณนอย ๆ เปนเวลานาน  ใชกระดูกเทียมโดยอาศัยสมบัติเปน  piezoelectric  
ของ  PHA  ซ่ึงคลายกับสมบัติท่ีมีในกระดูกธรรมชาติ  จึงใชเปนแผนยึดกระดูกมีผลตอการสราง
กระดูกข้ึนมาทดแทน 

3. การใชเปนวัสดุประเภทบรรจุภัณฑ หรือสวนประกอบของอุปกรณบางประเภท  
ใช PHB เปนวสัดุในการผลิตขวดแชมพู  ใชทําบรรจุภัณฑ   บรรจุอาหารประเภทถุง  

ภาชนะบรรจุอาหารสําเร็จรูป  แผนฟลมถนอมอาหาร  ใชทําหมวกนิรภยัสําหรับจักรยาน  ใชทําวัสดุ
ท่ีใชคร้ังเดียวท้ิง  ใชทําวัสดอ่ืุน ๆ เชน ท่ีวางลูกกอลฟ  วสัดุเสนใย  กาวท่ีละลายดวยความรอน  สาร
เคลือบผิวแผนฟลม  เปนตน 

จากประโยชนตาง ๆ ของ PHA ท่ีกลาวมาแลว  แสดงใหเห็นวา PHA สามารถนํามาใช
ทดแทนพลาสติกจากปโตรเคมีในการใชงานดานตาง ๆ ไดเปนอยางดี  อีกท้ังยังเปนวิธีการ
แกปญหาขยะตกคางในส่ิงแวดลอม  ถึงแมวา PHA  จะมีประโยชนมากทางดานส่ิงแวดลอม  แตยัง
ไมเปนท่ีนิยมแพรหลาย  เนื่องจากตนทุนในการผลิตสูงเม่ือเทียบกับพลาสติกท่ีไดจากปโตรเคมี 
(Byrom, 1987) จึงทําใหพลาสติกชีวภาพมีราคาแพง  ในอนาคตอันใกลนี้ถาสามารถลดตนทุน
คาใชจายในข้ันตอนตาง ๆลงได  ก็จะทําใหพลาสติกยอยสลายไดทางชีวภาพนี้เปนท่ีนิยมของคนท่ัว
โลก  และเปนการลดปญหาส่ิงแวดลอมไดอีกทางหนึ่ง   

PHB ซ่ึงผลิตไดโดย Biomer® บริษัท Biomer มีราคาประมาณ 20 ยูโร/กิโลกรัม และ PHBV 
ซ่ึงผลิตไดโดย Biopol® จากบริษัท Metabolix มีราคาประมาณ 10 - 12 ยูโร/กิโลกรัม2 ซ่ึงแพงกวาพอ
ลิเมอรท่ีมีแปงเปนองคประกอบพื้นฐานหรือพอลิเมอรยอยสลายไดทางชีวภาพชนิดอ่ืนอยูมาก 
เนื่องจากวัตถุดิบมีราคาแพง เปนผลใหราคาตนทุนการผลิตสูง โดยเฉพาะอยางยิ่งการทําใหบริสุทธ์ิ 
(product recovery) และกําลังการผลิตท่ีนอย    ปจจุบันคาใชจายจากวัตถุดิบคิดเปนรอยละ 40 - 50 
ของตนทุนการผลิตท้ังหมด การใชแหลงคารบอนท่ีตนทุนตํ่าชวยทําใหราคาของ PHA ต่ําลงได  
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การผลิต PHB จาก Bacillus sp. 
 หลังจากการคนพบ PHB จาก Bacillus megatarium โดย Lemoigne ในป 1926  เปนตนมา  
มีการวิจยัการผลิต PHB โดยจุลินทรียชนดินี้ แตไมมากเทากับการศึกษาใน Alcaligenes eutrophus  
ในป 1958 Williamson และ Wilkinson ไดแยกและประมาณคา PHB inclusions ของ Bacillus สป
ชีสตางๆ โดยการทําใหเซลลแตกดวยสารละลายอัลคาไลนโซเดียมไฮโปคลอไรท  ซ่ึงทําใหเซลล
เกิดการยอยสลายและปลอย intracellular lipid inclusion ออกมา เม่ือวิเคราะห inclusion ของ B. 
cereus ท่ีแยกไดและทําใหบริสุทธ์ิแลว  พบวาประกอบดวย PHB 89%โดยนํ้าหนกัเซลลแหง และ
ไขมันท่ีละลายไดในอีเทอร 11% โดยปริมาตร   Kominek และ Halvorson (1965) ทําการศึกษาเมตา
บอลิซึมของ PHB และอะซีโตอิน (acetoine) ในเช้ือ B. cereus สายพันธ T พบการสังเคราะห PHB 
เร่ิมตนข้ึนหลังจากเช้ือหยุดการเติบโต และสามารถสะสม PHB ไดสูงสุดกอนเกดิการสรางสปอร  
ซ่ึงในระหวางกระบวนการสรางสปอร PHB จะถูกยอยสลาย     ผลการศึกษาของ Wakisaka และ
คณะ (1982) สรุปไดวา Bacillus thuringiensis จะสราง PHB เมื่อมีความเขมขนของโปแตสเซียมใน
อาหารเล้ียงเช้ือตํ่า และแอมโมเนียมซัลเฟตจะกระตุนใหเกิดการสรางแกรนูล PHB เพิ่มมากข้ึนใน
สายพันธุ 290-1     ตอมา Chen และคณะ (1991) รายงานผลการศึกษาการสรางพอลิ3-ไฮดรอกซีอัล
คาโนเอตในแบคทีเรียจีนัส Bacillus  สายพันธุตาง ๆ ดังนี้ B. megatarium DSM90  B. laterosporus 
DSM335  B. subtilis DSM10  B. sphaericus DSM20  B. cereus DSM31  B. amyloliquifaciens 
DSM7 B. licheniformis DSM394  B. macerans DSM2892  B. circulans DSM1529  B. 
thuringiensis DSM 2046  B. mycoides DSM2048 ใชวิธีการเพาะเล้ียง 2 ข้ันตอน  โดยใชกลูโคส
เปนแหลงคารบอน ข้ันตอนแรกใหจุลินทรียชนิดตางๆเติบโตในในอาหารท่ีมีสารอาหารอุดม
สมบูรณ ท่ีอุณหภูมิ 30 องศาเซลเซียส ความเร็วของเคร่ืองเขยา 120 รอบตอนาที  บมเชื้อเปนเวลา 
30 ช่ัวโมง ทําการเก็บเซลลแหงมาลางดวยน้าํ  จากนั้นนําเซลลท่ีลางแลวถายลงในอาหารท่ีขาด
ไนโตรเจน  เพื่อกระตุนการสังเคราะหพอลิเอสเทอร  เม่ือจุลินทรียเติบโตในอาหารท่ีมีสารอาหาร
สมบูรณ  สายพันธุตาง ๆ สามารถสังเคราะห PHB ไดในประมาณเล็กนอย  ซ่ึงปริมาณ PHB ภายใน
เซลลภายใตสภาวะการเล้ียงเช้ือดังกลาวนี้อยูในชวง 5-20 % ของนํ้าหนักเซลลแหง  แตเม่ือควบคุม
การหมักใหอยูในภาวะท่ีมีปริมาณคารบอนมากเกนิพอและจํากัดปริมาณไนโตรเจน  แบคทีเรีย
สามารถผลิตพอลิเมอรไดเพิม่มากข้ึน  ซ่ึงปริมาณ PHB ท่ีผลิตไดแตกตางกันข้ึนกับสายพันธุของ
แบคทีเรีย  นอกจากนีย้ังพบวาอาหารเล้ียงเช้ือท่ีมีการเตมิอะซีเตตและ 3-ไฮดรอกซีบิวทิเรตลงไปมี
ผลใหการสังเคราะห PHB เพิ่มมากข้ึน  ท้ังนี้เนื่องจากสาอาหารท่ีเติมเพิ่มลงไปทําใหปริมาณของอะ
เซติลโค-เอ และ 3-ไฮดรอกซีบิทิริลโค-เอภายในเซลลเพิม่มากข้ึน 
 รัตนศิริ มุทิตากุล (2538) สามารถคัดแยกจลิุนทรียเพื่อผลิต PHB ชนิดใหมจากจุลินทรีย 30 
ชนิดท่ีแยกไดจากตัวอยางตาง ๆ พบวาแบคทีเรีย Bacillus megaterium BA-019 สามารถสรางและ
สะสม PHB ไดประมาณสูงกวาสายพันธุอ่ืน ๆ จากนัน้ศึกษาหาภาวะท่ีเหมาะสมตอการผลิต PHB 
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ปจจัยท่ีมีผลตอตนทุนการผลิต PHB 

1. อัตราการผลิต PHB   
 อัตราการผลิต PHB คือ ปริมาณ PHB ตอหนึ่งหนวยหนวยปริมาตรตอหนึ่งหนวยเวลา    
สําหรับการผลิต PHB ในปริมาณท่ีเทากนัในอัตราการผลิตตอป พบวาในกระบวนการผลิตท่ีอัตรา
การผลิต PHB ต่ําจะตองใชขนาดถังหมักท่ีใหญข้ึน  ยกตัวอยางเชนถาตองการผลิต PHB ในปริมาณ 
10 ตัน ภายใน 250 ช่ัวโมง สําหรับระบบท่ีสามารถผลิต PHB ได 100 กรัม ในเวลา 50 ช่ัวโมง 
(อัตราการผลิต PHB เทากับ 2 กรัมตอลิตรตอช่ัวโมง) จะตองการถังหมักขนาด 20 ลูกบาศกเมตร แต
ถาระบบผลิต PHB ได 50 กรัม ในเวลา 50 ช่ัวโมง (อัตราการผลิต PHB 1 กรัมตอลิตรตอช่ัวโมง) ถัง
หมักท่ีใชจะตองมีขนาด 40 ลูกบาศกเมตร (Choi และ Lee, 1999) 
 เม่ือเปรียบเทียบกระบวนการผลิต PHB จาก recombinant E.coli โดย 2 กระบวนการท่ีมี
อัตราการผลิต PHB แตกตางกัน พบวาเม่ืออัตราการผลิต PHB เพิ่มข้ึนจาก 1.98 กรัมตอลิตรตอ
ช่ัวโมงเปน 3.2 กรัมตอลิตรตอช่ัวโมง     ตนทุนการผลิต PHB ลดลงจาก 5.37 ดอลลารสหรัฐตอ
กิโลกรัมเหลือ 4.91 ดอลลารสหรัฐตอกิโลกรัม      
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ตารางท่ี 3 เปรียบเทียบการผลิต PHB โดยกระบวนการหมักและตนทุนการผลิตโดยจุลินทรียสาย
พันธุตางๆ (Choi และ Lee, 1999) 

 
2. ปริมาณ PHB ภายในเซลล 

 ปริมาณ PHB สงผลตอประสิทธิภาพของกระบวนการ recovery เชนเดียวกับผลได PHB 
(PHB yield) โดยสงผลตอ recovery yield และความบริสุทธ์ิของ PHB    ปริมาณการใชสารท่ีใช
สําหรับยอยเซลล (digesting agent) เพื่อแยกแกรนูล PHB จากเซลลท่ีมีปริมาณ PHB  สูงจะนอยกวา
เซลลท่ีปริมาณ PHB ต่ํา   Mudliar และคณะ (2007) รายงานวาเม่ือปริมาณ PHB ภายในเซลลมีคา
มากข้ึนพบวาราคาการผลิต PHB (ดอลลารสหรัฐตอกิโลกรัม) มีคาลดลง โดยถาเซลลสามารถสะสม 
PHB ได 44 %ตอน้ําหนักเซลลแหง ราคาการผลิตจะเทากับ 11.806 ดอลลารสหรัฐตอกิโลกรัม แต
ถาเซลลสามารถสะสม PHB ได 70 %ของนํ้าหนักเซลลแหง ราคาการผลิตจะลดลงเหลือ 7.42 
ดอลลารสหรัฐตอกิโลกรัม เม่ือพิจารณาท่ีกําลังการผลิต 100 ลูกบาศกเมตรตอวัน 

3. ราคาแหลงคารบอนและการผลิต  PHB 
 ราคาของแหลงคารบอนมีผลตอตนทุนการผลิต PHB อยางมากในบรรดาสารอาหาร
ท้ังหมดท่ีใชในกระบวนการผลิต PHB (Yamane, 1992, 1993)     แหลงคารบอนสงผลตอตนทุนการ
ผลิตมากท่ีสุด โดยแหลงคารบอนท่ีนํามาใชมีมากมายหลายชนิดข้ึนอยูกับความสามารถของจุลิน 
ทรียชนิดตางๆ เชน คารโบไฮเดรต น้ํามัน แอลกอฮอล ไฮโดรคารบอน เปนตน นอกจากน้ี
ประสิทธิภาพของการเปล่ียนซับสเตรทไปเปน PHB กมี็ความสําคัญตอตนทุนการผลิตเชนเดียวกัน  
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ตารางท่ี 4 ผลของตนทุนซับสเตรทและผลผลิต PHB ท่ีมีตอราคา PHB (Lee, 1996b) 

 
  

เม่ือเปรียบเทียบผลของแหลงคารบอนตอการผลิต PHB พบวาเม้ือใช recombinant E. coli 
(ตารางท่ี 3) ในการผลิต PHB โดยแบคทีเรียดังกลาวสามารถผลิต PHB ได 157.1 กรัมตอลิตร และมี
อัตราการผลิต PHB 3.2 กรัมตอลิตรตอช่ัวโมง เม่ือใชกลูโคสเปนแหลงคารบอน   ราคาของแหลง
คารบอนจะเทากับ 38 %ของราคาท้ังหมด เม่ือพิจารณาที่ระดับการผลิต 100,000 ตันตอป  แตถา
เปล่ียนแหลงคารบอนเปนไฮโดรไลเซตของแปงขาวโพดราคาการผลิตของ PHB จะลดลงเหลือ 
3.72 ดอลลารสหรัฐตอกิโลกรัม ซ่ึงตํ่ากวาราคาการผลิตเม่ือใชกลูโคส (4.91 ดอลลารสหรัฐตอ
กิโลกรัม)   ตารางท่ี 4 แสดงการสรุปราคาของแหลงคารบอนและผลผลิต PHB ตามทฤษฎี 
(theoretical yield) ซ่ึงสงผลตอราคาของ PHB  

4. ปจจัยอ่ืน ๆ  
4.1 อากาศ 

 เม่ือเล้ียงแบคทีเรียใหไดความหนาแนนของเซลลสูงเพื่อการผลิต PHB พบวาปริมาณ
ออกซิเจนเปนปจจัยท่ีจํากัด    ดังนั้นการใหออกซิเจนอยางเพียงพอตอระบบเพ่ือรักษาสภาพการมี
อากาศ (aerobic condition) จะสงผลตอตนทุนการผลิต PHB ดวย    การปองกันการจาํกัดออกซิเจน
จําเปนตองมีภาชนะท่ีทนแรงดันได ใชพลังงานในการปนกวนท่ีสูง และมีการเติมอากาศท่ีมี
ออกซิเจนมาก    ปจจัยเหลานี้ทําใหตนทุนการผลิตสูงข้ึน โดยเฉพาะอยางยิ่งในระบบอุตสาหกรรม
ขนาดใหญ (Choi และ Lee ,1999)    ปญหานี้แกไขไดถาสามารถคนพบแบคทีเรียซ่ึงสามารถผลิต 
PHB ไดดีในภาวะท่ีมีออกซิเจนนอย     Wang และ Lee (1997b) รายงานวาภาวะท่ีมีปริมาณ
ออกซิเจนไมเพียงพอในถังหมักไมเปนปญหาตอการผลิต PHB โดย recombinant E. coli    ซ่ึง
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4.2 แหลงไนโตรเจน 
 นอกจากแหลงคารบอนแลวแหลงไนโตรเจนก็มีผลตอราคาการผลิต PHB เชนกัน โดย
แหลงไนโตรเจนท่ีนยิมนํามาใชในการผลิต PHB ไดแก NH4Cl  (NH4)2SO4 NH4NO3 (NH4)3PO4    
โมโนโซเดียมกลูตาเมต และยูเรีย (Groom และคณะ, 1998; Quillaguamán และคณะ, 2008)   โดย
ในบรรดาแหลงไนโตรเจนท่ีกลาวมาพบวายูเรียมีราคาถูกท่ีสุด   Loo และ Sudesh (2007) รายงานวา
นอกจากยูเรียเปนแหลงไนโตรเจนท่ีดีสําหรับการผลิต PHB เนื่องจากมีราคาถูกและยังสงเสริมการ
สราง PHB    ดังนั้นถาสามารถหาจุลินทรียท่ีสามารถผลิต PHB โดยใชยเูรียเปนแหลงไนโตรเจนได 
จะทําใหราคาการผลิตลดลงได 

4.3 ขนาดการผลิต 
 ราคาของ PHB จะลดลงเม่ือขนาดการผลิตเพิ่มข้ึนดังแสดงในตารางท่ี 5   และจากตารางท่ี 
5 พบวาเม่ือขนาดการผลิตสูงข้ึนราคาการผลิต PHB จะลดลง เม่ือขนาดการผลิตเปล่ียนแปลงตนทุน
การผลิตตางๆ จะเปล่ียนแปลงไปดวย    โดยราคาของแหลงคารบอนจะเพ่ิมข้ึนมากท่ีสุด คิดเปน
ปริมาณ 50 % ของตนทุนท้ังหมด ดังนั้นตนทุนดานวัตถุดิบจึงมีความสําคัญมากตอการผลิต PHB 
ดังรูปท่ี 4 

 
ตารางท่ี 5 ราคาตนทุนการผลิต PHB เม่ือกาํลังการผลิต และ ผลผลิตของ PHB แตกตางกัน (Mudliar 
และคณะ, 2007) 

 
 



 17 

 
รูปท่ี 4 แสดงตนทุนดานตางๆในการผลิต PHB เม่ือขนาดการผลิต PHB เทากับ 100 – 1,000 
ลูกบาศกเมตรตอวัน (Mudliar และคณะ, 2007) 

4.4 กระบวนการ recovery 
 ภายหลังจากการผลิต PHB โดยการเพาะเล้ียงแบคทีเรียชนิดตางๆ ดวยกระบวนการหมัก  
แบคทีเรียตองถูกแยกออกจากน้ําหมักโดยการ centrifuge  จากนั้นมีการแยก PHB ออกจากเซลล
แบคทีเรีย    วธีิการ recovery และสารเคมีท่ีใชในกระบวนการน้ีสงผลตอสมบัติบางประการและ
ความบริสุทธ์ิของ PHB รวมทั้งยังสงผลตอตนทุนการผลิต PHB อีกดวย    โดยท่ัวไปผูวิจัยสวนใหญ
นิยมใชตวัทําละลายอินทรียในการสกัด PHB ออกจากเซลลแบคทีเรียโดยตัวทําละลายอินทรียท่ีใช
กันไดแก คลอโรฟอรม ไดคลอโรอีเทน ไตรคลอโรเอทิลีน ไดเมทิลฟอรมาไมด เมทิลีนคลอไรด  
อะซิโตน (Terada และ Marchessaut, 1999)  วิธีการสกัดดวยตัวทําละลายอินทรียมีขอดีคือ PHB ท่ี
ไดมีความบริสุทธ์ิสูงเหมาะท่ีจะนําไปใชในทางการแพทย (Chen และ Wu, 2005)  อยางไรก็ตาม
วิธีการสกัดดวยตัวทําละลายอินทรียมีขอเสียคือ ตัวทําละลายอินทรียเปนมลพิษตอส่ิงแวดลอม และ
ตัวทําละลายอินทรียมีราคาสูงทําใหราคาการผลิต PHB สูง นอกจากน้ีหากตองติดตั้งระบบ recovery 
ตัวทําละลายอินทรียก็ทําใหราคา PHB สูงข้ึนอีก  ดังนัน้จึงมีการพัฒนาวิธีการสกัด PHB แบบไมใช
ตัวทําละลายอินทรีย เชน การใชเอนไซมในการสกัด (Kapritchkoff และคณะ. 2006; Lakshman 
และ Shamala, 2006) การใชแอมโมเนีย (Page และ Cornish, 1993) การใช surfactant-hypochlorite 
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กระบวนการผลิต PHB 
 มีการวิจยัจํานวนมากท่ีรายงานถึงการปรับปรุงหรือการพัฒนากระบวนการผลิต PHB ใหมี
ความเหมาะสม  เพิ่มเพิ่มประสิทธิภาพการผลิต  รวมท้ังการใชแหลงคารบอนท่ีมีราคาถูก  และการ
ใชแบคทีเรียชนิดใหม     ท้ังนี้เพื่อใหสามารถลดตนทุนการผลิต PHBใหต่ําสุด  อันจะสงผลตอการ
ผลิต PHB ในระดับอุตสาหกรรม  ซ่ึงทําใหสามารถแขงขันดานราคากบัพลาสติกสังเคราะหท่ีใชใน
ปจจุบันได (Lee, 1996b ; Braunegg และ คณะ, 1998) การเพาะเล้ียงแบบ fed-batch เปน
กระบวนการเล้ียงเช้ือ PHB ไดอยางมีประสิทธิภาพ ซ่ึงหลักการเพาะเล้ียงเช้ือแบบนี้คือ มีการเตมิ
สารอาหารในระหวางการหมัก  มีผลทําใหไดความหนาแนนของเซลลสูง  และไดผลผลิตสูง    
Suzuki และคณะ (1986a) ใชการเพาะเล้ียงแบบ fed-batch 2 ข้ันตอน เล้ียงเช้ือ methylogroph เพื่อ
การผลิต PHB การปอนแหลงคารบอนซ่ึงใชเมทานอลทําใหโดยการใชระบบควบคุมดวย porous 
Teflon tubing sensor ในข้ันตอนแรกของการเล้ียงเช้ือมีการเติมสารอาหารชนิดอ่ืนๆ รวมท้ังแหลง
คารบอน  เพื่อใหเซลลมีการเติบโตสูงสุด จากนัน้จงึหยุดการการเติมสารอาหารชนิดอ่ืนแลวเติม
เฉพาะแหลงคารบอนในข้ันตอนการสะสม PHB ภายในเซลล การเพาะเล้ียงแบบนีไ้ดความ
หนาแนนของเซลลสูงถึง 206 กรัมตอลิตร  ไดความเขมขน PHB เทากับ 136 กรัมตอลิตร คิดเปน
ปริมาณ PHB  66 %ของนํ้าหนักเซลลแหง  แตตองใชระยะเวลานาน 175 ช่ัวโมง    Suzuki และคณะ 
(1986b) ศึกษาผลของอัตราสวนคารบอนตอไนโตรเจนในสารอาหารปอนเขา  พบวาอัตราสวน
คารบอนตอไนโตรเจนคงท่ีสงผลควบคุมท้ังปริมาณ PHB และอัตราการผลิต PHB จําเพาะ     การ
ควบคุมอัตราสวนคารบอนตอไนโตรเจนแบบอัตโนมัตโิดยใหอัตราสวนเพิ่มข้ึนในชวงการสะสม 
PHB ทําใหการผลิต PHB เกิดไดสูงท่ีสุด   เม่ือเพ่ิมอัตราสวนคารบอนไนโตรเจนท่ีระดับความ
หนาแนนของเซลลเทากับ 70 กรัมตอลิตร  สามารถผลิต PHB ไดความเขมขนสูงถึง 149 กรัมตอ
ลิตร ท่ี 170 ช่ัวโมงของการเล้ียงเชื้อ    Kim และ คณะ (1992) รายงานการผลิต PHB โดยการ
เพาะเล้ียง recombinant E. coli  แบบ fed-batch โดยใชเทคนิค pH-stat ควบคุมการปอนสารอาหาร 
ซ่ึงประกอบดวยกลูโคส yeast extract และ tryptone การเพาะเล้ียงแบคทีเรียชนิดนี้ดวยวิธีการ
ดังกลาวสามารถผลิต PHB ไดความเขนขนเทากับ 88.8 กรัมตอลิตร คิดเปนปริมาณ PHB 76.2 % 
ของนํ้าหนักเซลลแหง    Shimizu และคณะ (1993) ศึกษาการผลิต PHB โดยการเล้ียงเช้ือ A. 
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 กระบวนการหมักจะส้ินสุดเม่ือใดเปนส่ิงสําคัญท่ีตองพิจารณาใหเหมาะสม  บางกรณีการ
หมักควรหยดุเม่ืออัตราการผลิตสูงท่ีสุด  เนื่องจากอาจสามารถเพาะเล้ียงเช้ือใหไดความหนาแนน
ของเซลลสูงกวาเดิม  แตอัตราการผลิตท้ังหมดอาจต่ําลง  กรณีเชนนี้กระบวนการหมักจะมี
ประสิทธิภาพ  ถาปริมาณ PHB ที่ไดเพิ่มข้ึนดวย เพราะมีผลใหกระบวนการ recovery และทําใหพอ
ลิเมอรบริสุทธ์ิทําไดงายข้ึน (Lee, 1996b) 
 
กระบวนการหมักแบบ batch 
 กระบวนการหมักแบบ batch เปนกระบวนการเพาะเล้ียงจุลินทรียใหเติบโตในระบบปด ซ่ึง
สวนใหญทําในขวดเขยาหรือถังหมักท่ีมีสารอาหารเหมาะสมตอการเติบโต และเล้ียงเช้ือภายใต
ภาวะท่ีเหมาะสม กระบวนการหมักแบบนี้ไมมีการเตมิสารอาหาร   เซลลจะเติบโตจนกระท่ัง
องคประกอบของสารอาหารท่ีจําเปนหมดไป  หรือเกดิการเปล่ียนแปลงสภาพแวดลอม เนื่องจาก
สะสมสารพิษหรือ pH เปล่ียนแปลง เปนตน   การเติบโตของเซลลเม่ือเพาะเล้ียงแบบ batch แบง
ออกไดเปน 4 ระยะ ดังนี ้
 1. ระยะฟกตัว (lag phase) ระยะน้ีเร่ิมตนเม่ือใสจุลินทรียลงในอาหารเล้ียงเช้ือ  เปนระยะท่ี
เซลลยังไมมีการเติบโต  เนื่องจากเปนระยะท่ีจุลินทรียกําลังปรับตัว เพื่อใหสามารถเติบโตไดใน
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 2. ระยะการเติบโตแบบทวีคูณ (log หรือ exponential phase) เปนระยะท่ีเซลลมีการเติบโต
เพิ่มข้ึนตามลําดับจนกระท่ังคงท่ี  ระยะนี้เซลลมีอัตราการเติบโตแบบทวีคูณ 
 3. ระยะการเติบโตคงท่ี (stationary phase) เม้ือส้ินสุดระยะการเติบโตแบบทวีคูณ อัตราการ
เติบโตจะลดลงจนกระท่ังเปนศูนย   ระยะนี้ความหนาแนนของเซลลคอนขางคงท่ี และไมมีการ
เติบโตของเซลล ซ่ึงถึงแมวาเซลลจะมีการเติบโต แตอัตราการเติบโตเทากับอัตราการตาย การท่ี
เซลลหยุดการเติบโตเน่ืองจากสารอาหารจําเปนหมดไป การสะสมสารพิษ  หรือสภาพแวดลอมใน
การเล้ียงเชื้อเปลี่ยนแปลง เชน คา pH   เซลลท่ีดํารงชีพไดระยะนี้ เนื่องจากเหตุผลหลายประการ คือ 
ภายในเซลลมีพอลิเมอรบางประเภทสะสมอยู ซ่ึงเชลลสามารถนํามาใชเปนซับสเตรทได หรือมีการ
พัฒนารูปแบบเซลลใหทนตอส่ิงแวดลอมท่ีเปล่ียนแปลงไป เชน การสรางสปอร 
 4. ระยะการเติบโตแบบลดลง (decline หรือ death phase) เปนระยะท่ีจุลินทรียมีอัตราการ
ตายมากกวาอัตราการเติบโต (Scragg,1991; Snape และคณะ,1995; Asenjo และ Merchuk,1995) 
 การเติบโตของจุลินทรียในระยะ log phase สามารถเขียนเปนสมการไดดังน้ี 
  เซลลท่ีสะสม = เซลลเติบโต-เซลลออก-เซลลตาย 

   dX/dt =  μX – (F/V)X – aX   (1) 

  เม่ือเซลลไมถูกนําออกจากระบบ และ a นอยกวา μ มาก เขียนสมการ (1) ใหมได 

   dX/dt =  μX     (2) 
   เม่ือ X = ความเขมขนมวลชีวภาพ (g/l) 

t  =  เวลา (h) 

μ = อัตราการเติบโตจําเพาะ (specific growth rate) (h-1) 
F = อัตราการปอนอาหารเขา (l/h) 
V =  ปริมาตรของอาหารเล้ียงเช้ือ (l) 
a = อัตราการตายจําเพาะ (h-1) 

เม่ืออินทิเกรตสมการ (2) จะได 

Xt = Xoe
μt     (3) 

เม่ือ Xo = ความเขมขนมวลชีวภาพเร่ิมตน (g/l) 
Xt  = ความเขมขนมวลชีวภาพหลังการเพาะเล้ียงเช้ือ ณ เวลา t ช่ัวโมง (g/l) 
e   =  ฐานของ natural logarithm 

เม่ือใส natural logarithm ในสมการ (3) จะได 
μ = [ln (Xt/Xo)]/t    (4) 
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Yp/s คือผลผลิตผลิตภัณฑท่ีไดตอซับสเตรทท่ีใชไป เปนพารามิเตอรสําคัญท่ีแสดง
ถึงประสิทธิภาพการเปล่ียนซับสเตรทไปเปนผลิตภัณฑ  Yp/s สามารถคํานวณไดจากสมการ 

Yp/s = ΔP/ΔS 

เม่ือ ΔP = ผลตางของผลิตภัณฑ 

       ΔS = ผลตางของซับสเตรทท่ีถูกใชไป 
อัตราการผลิต (productivity) ของกระบวนการหมักแบบ batch แสดงคาในเทอม

ของกรัมผลิตภัณฑท่ีสรางข้ึนตอหนวยปรมิาตรตอหนวยเวลา หรือ กรัมตอลิตรตอช่ัวโมง 
 
กระบวนการหมักแบบ fed-batch 
 กระบวนการหมักแบบ fed-batch คือกระบวนการเพาะเล้ียงจุลินทรีย  โดยมีการเติม
สารอาหาร 1 คร้ัง  หรือมากกวาลงภาชนะท่ีใชในการหมักในระหวางการเพาะเล้ียงเช้ือ  แตไมมีการ
นําของเหลวท่ีไดจากการเล้ียงเช้ือออกจากระบบจนส้ินสุดการหมัก   ปริมาตรของของเหลวใน
กระบวนการหมักแบบนี้จะเพ่ิมข้ึน     ในระดับอุตสาหกรรมนิยมใชกระบวนการหมักแบบนี้ความ
เขมขนของสารอาหารปอนเขาในอาหารเล้ียงเช้ือสามารถควบคุมไดโดยการเปล่ียนอัตราการ
ปอนเขา    ดังน้ันกระบวนการหมักแบบ fed-batch จึงไดเปรียบกวากระบวนการหมักแบบ batch 
เนื่องจากเม่ือความเขมขนของสารอาหารเปล่ียนแปลง  มีผลทําใหผลผลิตท่ีได หรือ อัตราการผลิต
ของเมตาโบไลทท่ีตองการใหเพิ่มสูงข้ึน (Asenjo และ Merchuk, 1995) 
 
ปจจัยท่ีสงผลใหกระบวนการหมักแบบ fed-batch มีประสทิธิภาพมากกวาการเพาะเลี้ยงแบบ batch 

1.  สามารถใชสาร เชน เมทานอล เอทานอล กรดอะซีติก และสารประกอบอะโรมาติก ซ่ึง
ยับยั้งการเติบโตของจุลินทรยแมวาใชท่ีความเขมขนตํ่าเปนสารอาหารเล้ียงเช้ือได กระบวนการหมัก
แบบ fed-batch สามารถลดผลการยับยั้งไดโดยการเติบสารอาหารดังกลาวคร้ังละนอยๆ ซ่ึงทําให
ความเขมขนของสารอาหารไมสูงเกินไป 

2.  สามารถเพาะเล้ียงแบบใหความหนาแนนของเซลลสูง  เนื่องจากการเพาะเล้ียงแบบ 
batch ท่ีมีความเขมขนของซับสเตรทสูง  อาจจะไปยับยั้งการเติบโตของเซลล  ทําใหไดความเขมขน
เซลลต่ํา    

3.  เม่ือเล้ียงจุลินทรียดวยแหลงคารบอนท่ีใหพลังงานอยางรวดเร็ว เชน กลูโคส อาจจะเกดิ
การยับยั้งกระบวนการสังเคราะหเอนไซม  เปนสาเหตุใหเมตาบอลิซึมของแหลงพลังงานเกิดข้ึนได
ชาลง  ซ่ึงเรียกวาการยับยั้งแบบนี้วา catabolite repression ดังนั้นกระบวนการหมักแบบ fed-batch 
สามารถควบคุมความเขมขนของสารอาหารใหต่ําไดโดยการควบคุมการปอนเขา  มีผลให
กระบวนการสังเคราะหเอนไซมไมถูกยับยัง้ 
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4.   สามารถเพาะเล้ียงจุลินทรยสายพันธุกลายไมสามารถสังเคราะหสารจําเปนบางชนิดได 
(autotrophic mutants) ใหเตบิโตภายใตการควบคุมการปอนสารอาหารท่ีจําเปน  เพื่อใหสามารถ
สะสมเมตาบอไลทท่ีตองการในปริมาณมากได  ในการเพาะเล้ียงจุลินทรียดังกลาววนี้  การให
สารอาหารท่ีจําเปนในปริมาณมากเกินไปสงผลใหมีการเติบโตสูงแตการสะสมผลิตภัณฑต่ํา  
เนื่องจากการยบัยั้งแบบ feedback inhibition และ /หรือ end-product repression 

5.  สามารถเพาะเล้ียงจุลินทรยเพื่อผลิตสารท่ีตองการเม่ือเปล่ียนภาวะการเล้ียงเช้ือไดอยางมี
ประสิทธิภาพโดยใชกระบวนการหมักแบบ fed-batch 2 ข้ันตอน 
 
การจัดจําแนกกระบวนการหมักแบบ fed-batch โดยอาศัยเทคนิคการปอนสารอาหาร 
 จุดประสงคหลักของการเพาะเล้ียงแบบ fed-batch คือการควบคุมความเขมขนของ
สารอาหารในอาหารเล้ียงเช้ือ  ดังนั้นวิธีการปอนสารอาหารใหเหมาะสมจะมีผลตอประสิทธิภาพ
การเพาะเล้ียงสามารถแบงกระบวนการหมักแบบนี้ออกเปน 2 ประเภท คือแบบ with feedback 
control และ without feedback control  

1. แบบ without feedback control  
 กระบวนการหมักแบบนี้อัตราการปอนเขาจะเปล่ียนแปลงระหวางการเพาะเล้ียงตามขอมูล
ท่ีไดมีการศึกษามากอน  สวนใหญการเพาะเล้ียงแบบนี้ในยุคเร่ิมตนจะมีการปอนสารอาหารเปน
ชวง ๆ เนื่องจากเปนวิธีการงาย  การปอนสารอาหารเปนชวงท่ีมีความถ่ีใหผลท่ีมีลักษณะใกลเคียง
กับการปอนสารอาหารแบบตอเน่ือง 

2.  แบบ with feedback control 
 กระบวนการหมักแบบ fed-bacth ท่ีใชเทคนิคแบบนี้ แบงไดเปน 2 ประเภท ดังนี ้
 2.1 with indirect feedback control 
  กระบวนการหมักแบบนี้  ใชพารามิเตอรท่ีสามารถสังเกตไดซ่ึงมีความสัมพันธ
อยางใกลชิดกบัลักษณะของปฏิกิริยาท่ีเกิดข้ึนจากจุลินทรีย    พารามิเตอรท่ีใชเชน คาออกซิเจน
ละลาย  คา pH  ความเขมขนเมตาบอไลท  และความขุนของอาหารเล้ียงเช้ือ เปนตน  ในกรณีของ 
pH แบงออกไดเปน 2  วิธีการคือ low limit เม่ือ pH มีแนวโนมลดลงระหวางการเพาะเล้ียงและ high 
limit เม่ือ pH มีแนวโนมสูงข้ึนในระหวางการหมัก จะมีการปอนสารอาหารเขาสูระบบ 
 2.2 with direct feedback control 
 ความเขมาขนของสารอาหารปอนเขาในอาหารเล้ียเงชื้อจะถูกวัดแบบตอเนื่องหรือแบบเปน
ชวง ๆ ซ่ึงขอมูลท่ีไดใชเปน feedback parameter โดยตรง กระบวนการหมักแบบนี้จําเปนตองมีการ
ตรวจวดัความเขมขนของสารปอนเขาท่ีมีอยูในอาหารเล้ียงเช้ือดวยระบบการวัดดวยเซนเซอร 
(sensor detector system) ซ่ึงมีการวิจยัและคิดคนไบโอเซนเซอรหลายชนิดเพื่อนํามาประยุกตใชกับ
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 กระบวนการหมักแบบ fed-batch ระดับอุตสาหกรรมจะประยุกตใชการปอนสารอาหาร
แบบตาง ๆ ตารางท่ี 6 สรุปการประยุกตใชเทคนิคแบบตาง ๆ ท่ีใชสําหรับการควบคุมการปอนเขา 
 
ตารางท่ี 6 การประยุกตใชดัชนีควบคุมสําหรับกระบวนการหมักแบบ fed-batch 

    Single Complex Single Complex 

  C source (nonvolatile) (nonvolatile) (volatile) (volatile) 

      Organic N   
Organic 

N 

Index N source NH4
+ (+NH4

+) NH4
+ (+NH4

+) 

DO   A B A B 

Turbidity method   D D A A 

pH (low limit)   C D C D 

pH (high limit)   B A B A 

Turbidity method   A A A A 
            

A = excellent; B = good; C = not bad; D =  inapplicable (Asenjo และ Merchuk, 1995)   
 
ความสัมพันธระหวางอัตราการเจือจางกับความหนาแนนของเซลล 
 สําหรับเซลล : 
   เซลลท่ีสะสม = เซลลท่ีเจริญ  ท่ี dt  ใดๆ 

   VdX = μVX    (5) 
หารดวย Vdt ตลอด: 

   dX/dt = (μ-F/V)X   (6) 

   dX/dt = (μ--D)X    (7) 
 เม่ือ F = อัตราการไหลของสารอาหารท่ีปอนเขา (l/h) 
       V = ปริมาตรของน้ําหมักในเคร่ืองปฏิกรณ (l) 
       X = ความหนาแนนของเซลลในเคร่ืองปฏิกรณ (g/l) 

      μ  = อัตราการเติบโตจําเพาะ (h-1) 
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 ณ จุดท่ี อัตราการเจือจาง (D) นอยกวา μmax สารอาหารท่ีเติมลงไปถูกใชจนสมบูรณสวน

การเปล่ียนแปลงทางชีวภาพคงที่ (dX/dt = 0) ทําให μ = D แตเม่ือเวลาผานไปปริมาตรของนํ้าหมัก
จะเพิ่มข้ึน เพราไมมีการดึงน้าํหมักออกจากระบบ ทําใหอัตราการเจือจางลดลง เนื่องจาก D = F/V 
และเม่ือเวลาผานไป V = V+Ft 
 ความสัมพันธระหวางอัตราการเจือจางกบัความเขมขนของสารอาหาร 
 สําหรับสารอาหาร: 
 สารอาหารท่ีสะสม = สารอาหารท่ีเติม – สารอาหารท่ีถูกใชไป 
ท่ี dt  ใด ๆ: 

   Vds = F. SR – Vμ xYx/s dt     (8) 
หารดวย Vdt ตลอด  

 dS/dt = F.SR – μX/Yx/s      (9) 
 11เม่ือ 
 S = ความเขมขนของสารอาหารเร่ิมตนในถังหมัก (g/l) 
 SR = ความเขมขนของสารอาหารท่ีเติมลงไป (g/l) 
 Yx/s  = สัมประสิทธ์ิผลผลิตมวลชีวภาพเมื่อเทียบกับสารอาหารท่ีใช 
 (Biomass yield coefficient) (g cell/g substrate) 
 เม่ือสารอาหารที่ใชเติมหมด (dS/dt = 0) จะได 

 F.SR = μ X/ Yx/s          (10) 
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การผลิต PHA ในระดับอุตสาหกรรม 
 ป 1976  บริษัท Imperial Chemical Industries (ICI) ประเทศอังกฤษเร่ิมใหความสนใจการ
วิจัยเกีย่วกับ PHB เนื่องจากสมบัติของ PHB ท่ีสามารถยอยสลายไดโดยธรรมชาติและมี
ความสามารถเขากันไดกับส่ิงมีชีวิต    การพัฒนาการผลิตเกิดข้ึนอยางตอเน่ืองจนมกีารจดสิทธิบัตร
การผลิต PHB ชวงตนของทศวรรษท่ี 80 (Braunegg และคณะ, 1988)    บริษัท ZENCA Bio 
Products ซ่ึงเปนบริษัทในเครือ ICI ผลิต PHB และ PHBV ทางการคาโดยการเพาะเล้ียง A. 
eutrophus แบบ fed-batch 
 หนวยวิจัยทางเทคโนโลยีชีวภาพของ Biotechnology Forschungsgesellschaft (btf,Austria) 
ไดพัฒนากระบวนการผลิต PHB ปริมาณ 1 ตัน ภายในเวลา 1 สัปดาห  ในถังหมักขนาด 15 
ลูกบาศกเมตร (Lee, 1996b) โดยการเพาะเลี้ยง A. latus   
 บริษัท Chemie Linz ประเทศออสเตรียผลิต PHB ทางการคาโดยการเพาะเล้ียง A. latus ซ่ึง
เปนแบคทีเรียท่ีเจริญเติบโตไดรวดเร็วและสามารถสังเคราะห PHB ไดปริมาณสูงในระหวางการ
เติบโตตามปกติ (Lee, 1996b; Braunegg และคณะ, 1998) 

บริษัท Metabolix ผลิต Biopol® ในโรงหมักขนาด 50 ลูกบาศกเมตร ดวยกรรมวิธีท่ี
ประหยดัเวลาหมัก (เวลาในการหมักนอยกวา 40 ช่ัวโมง และมีความเขมขนสุดทาย 100 กรัม/ลิตร) 
ซ่ึงเปนท่ียอมรับไดสําหรับประสิทธิภาพของแบคทีเรีย และใหกําลังการผลิตประมาณ 1,100 ตัน/ป  
และเพื่อจะผลักดันให Biopol® อยูในตลาดการคาได Metabolix ไดรับเงินทุนจาก Department of 
Commerce’s Advance Technology Program ประเทศสหรัฐอเมริกา โดยมีโครงการ Reengineering 
the Central Metabolism ของ E. coli ใหมีประสิทธิภาพการเปล่ียนน้ําตาลไปเปน PHAs ใหเพิ่มมาก
ข้ึน   ป ค.ศ. 2001 บริษัท Metabolix เร่ิมโครงการรวมกับกระทรวงพลังงาน สหรัฐอเมริกา ดวย
เงินทุนสนับสนุน 15 ลานเหรียญสหรัฐในเวลา 5 ปในการศึกษาวจิัยการผลิต PHAs ในเนื้อเยื่อของ
พืช  เชน ยาสูบ  Alfalfa  Swtichgrass   สัญลักษณท่ีแสดงถึงพลาสติกท่ียอยสลายไดแสดงไดดัง    
รูปท่ี 5 
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ตารางท่ี 7 ผูผลิต PHA ในระดับอุตสาหกรรม จุลินทรีย และวัตถุดิบท่ีใชในการผลิต PHA (Reddy 
และคณะ, 2003) 

 
 

รูปท่ี 5 สัญลักษณท่ีบงถึงพลาสติกยอยสลายไดทางชีวภาพและมาตรฐานรับรองการยอยสลายได
ทางชีวภาพ (Reddy และคณะ, 2003) 
 

สัญลักษณ สถาบันรับรอง/ประเทศ มาตรฐานรับรอง 
OK Compost 

 

AIB-Vincotte International 
(AVI)  

ผลิตภัณฑตองผานสมบัติตามมาตรฐาน  

เบลเยียม 
EN 13432:2000 

Compostable  

 

DIN CERTCO ผลิตภัณฑตองผานสมบัติตามมาตรฐาน  
เยอรมนี ASTM 6400 DIN EN 13432 

Compostable 

 

BPI (Biodegradable 
Product Institute) 

ผลิตภัณฑตองผานสมบัติตามมาตรฐาน  

สหรัฐอเมริกา 
ASTM 6400 ASTM 6868 

GreenPla 

 

PBS (Biodegradable 
Plastics Society)  
ญี่ปุน 

ผลิตภัณฑตองผานสมบัติตามมาตรฐาน 
OECD301C JIS K 6950 (ISO 14851) JIS K 
6951 (ISO 14852) JIS K 6953 (ISO 14855) 
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การขยายสวนการผลิต (scale-up of production scale) 
 เนื่องจากปจจบัุนความตองการสารทางชีวภาพมีมากข้ึน   ทําใหตองมีการเพิ่มผลผลิตซ่ึงทํา
ไดโดยการขยายสวนกําลังการผลิตการผลิตท่ีไดจากกระบวนการหมัก   ในการขยายสวนกําลังการ
ผลิตตองอาศัยความรู เทคนิค และขอมูลจากการทํางานในระดับหองปฏิบัติการท่ีไดผลผลิตใน
ระดับท่ีนาพอใจ   อยางไรก็ตามการนําขอมูลจากหองปฏิบัติการไปใชในการขยายสวนการผลิตน้ัน
พบวาเกิดปญหาหลายอยาง   แตปญหาหนึ่งท่ีสําคัญคือ ผลผลิตท่ีไดในระดับขยายสวนนั้นมักไมดี
เทากับในระดับหองปฏิบัติการ (Van Brunt, 1985)   ซ่ึงสาเหตุเกิดจากความแตกตางในดานตางๆ
ไดแก เทคนคิการใหอากาศและการกวน การทําใหอาหารปลอดเช้ือ การเตรียมหวัเช้ือ การกําจดั
ฟอง ชนิดของวัสดุ และวัตถุดิบท่ีใช โดยปจจยัท่ีมีผลตอการขยายสวนมี 3 ปจจยั คือ ปจจยัทาง
กายภาพ ปจจยัทางเคมี และปจจัยทางชวีภาพ  
 ปจจัยทางกายภาพ ไดแก ลักษณะทางเรขาคณิตของถังหมัก การใหอากาศ การปนกวน การ
ทําใหอาหารปลอดเช้ือ การควบคุมอุณหภมิู   ปจจยัทางเคมี ไดแก สารเคมีท่ีใชในการควบคุม pH 
(ชนิดและความเขมขนของกรดและเบส)  คุณภาพของอาหารและนํ้าท่ีใช  ปจจยัทางชีวภาพ ไดแก 
การเตรียมกลาเช้ือ (inoculum development) เนื่องจากในระดับการผลิตขนาดใหญมีข้ันตอนการ
เตรียมกลาเช้ือหลายขั้นจึงอาจเกิดความเส่ียงตอการปนเปอนดวยจุลินทรียชนิดอ่ืน และการกลาย
พันธุ 
 โดยท่ัวไปแลวลําดับข้ันในการขยายขนาดควรจะนอยท่ีสุดเทาท่ีเปนไปได อยางไรกต็ามถา
ทําเชนนี้จะเปนการขยายขนาดโดยท่ีปริมาตรตางกันมากเกินไปซ่ึงอาจทําใหการขยายสวนการผลิต
ผิดพลาดไดมาก โดยท่ัวไปแลวจํานวนลําดับข้ันท่ีเหมาะสมควรเปน 4 ข้ันตอนดังนี้ ขวดเขยา 
(shake flask) ปริมาตรระหวาง 50-1000 มิลลิลิตร ถังหมักแบบกวนในระดับหองปฏิบัติการ (Lab 
stirred fermentor) ปริมาตรระหวาง 5-20 ลิตร   ถังหมักขนาดตนแบบ (Pilot-scale fermentor)  
ปริมาตรระหวาง 50-5000 ลิตร  ถังหมักขนาดเพื่อการผลิต (Production fermentor)   ปริมาตร
ระหวาง 25-1000 ลิตร ลูกบาศกเมตร โดยจะตองทําการขยายขนาดจากระดับหองปฏิบัติการไปสู
ระดับเพื่อการผลิตเพียง 3 คร้ังเทานั้น ไดแก (Wiseman, 1983 ) 
 1. ขวดเขยา (shake flask) 
 ในการเร่ิมตนงานวิจยัจะเร่ิมจากขวดเขยาเสมอเพราะจะสามารถทราบตัวแปรในการ
ทดลองมากมายในเวลาอันส้ัน   โดยส้ินเปลืองคาใชจายนอยและสามารถหาภาวะท่ีเหมาะสมในการ
ผลิตผลิตภัณฑไดในการทดลองระดับนี ้
 2. ถังหมักแบบกวนในระดับหองปฏิบัติการ (lab stirred fermentor) 
 การขยายขนาดการผลิตจากระดับขวดเขยาไปสูระดับโรงงานตนแบบหรือระดับเพื่อการ
ผลิตโดยตรงในข้ันตอนเดียวนั้นไมเปนท่ียอมรับเนื่องจากมีความแตกตางกันมากเกินไปในสวน
ของ กลาเช้ือ การฆาเช้ืออาหาร การใหอากาศ และการกวน   และมีเหตุผล 2 อยางท่ีสนับสนุนการ
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 3. ถังหมักระดับโรงงานตนแบบ (pilot-scale fermentor) 
 การทดลองในถังหมักระดับนี้เปนข้ันตอนหนึ่งในกระบวนการขยายขนาด  ในข้ันตอนนี้จะ
ศึกษาการเตรียมกลาเช้ือท่ีเหมาสม และหาภาวะในการฆาเช้ือใหมท่ีพอเหมาะกอนท่ีจะเร่ิมทําการ
หมักในระดับตนแบบเพื่อการผลิตตอไป 
 
เกณฑทางกายภาพท่ีเปนพารามิเตอรท่ีมีประโยชนในการขยายสวน 
  เกณฑทางกายภาพท่ีนิยมใชกําหนดการขยายสวนของถังหมัก ไดแก อัตราสวนระหวาง
กําลังมอเตอรตอปริมาตรน้ําหมัก (P/V) สัมประสิทธ์ิการถายเทออกซิเจนเชิงปริมาตร (KLa)  

ความเร็วรอบของปลายใบพดั (πnDi)  คาเรยโนลด (Reynolds number; NRE) และอัตราการไหลของ
ของเหลวภายในถังหมัก (liquid circulation rate) 

1. อัตราสวนระหวางกําลังมอเตอรตอปริมาตรน้ําหมัก (P/V) 
นิยมใชในระบบท่ีมีการกวนเพื่อใหระบบท่ีขยายสวนการผลิตนั้นมีอัตราการถายเท

ออกซิเจน (oxygen transfer rate) เทากับระบบตนแบบ โดยท่ัวไปคา P/V ท่ีใชในการขยายขนาดจะ
มีคาอยูในชวง 1.5-2.0 กิโลวัตตตอลูกบาศกเมตร สําหรับการขยายสวนโดยการกําหนดให
อัตราสวนระหวางกําลังมอเตอรตอปริมาตรน้ําหมักคงท่ีโดยท่ีภายในถังหมักมีการไหลแบบ
ปนปวน (turbulent flow) สามารถแสดงไดดังสมการ  

P ∝ n3 Di
5      (11) 

V ∝ Di
3      (12) 

ดังนั้น  P/V ∝ n3 Di
2      (13) 

และเม่ือใหอัตราสวนระหวางกําลังมอเตอรตอปริมาตรน้ําหมักคงท่ีจะได 
  n2 = n1 (Di1/Di2)

2/3     (14) 
 เม่ือ n = ความเร็วรอบของการกวน (s-1) 
  Di = เสนผาศูนยกลางของใบพัด (m) 
  P = กําลังของมอเตอรท่ีใชในการปนกวน (W) 
  V = ปริมาตรในถังหมัก (m3) 
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2. สัมประสิทธ์ิการถายเทออกซิเจนเชิงปริมาตร (KLa) 
สําหรับการหมักโดยใชจุลินทรียท่ีตองการอากาศปญหาที่สําคัญ คือ การละลายของ

ออกซิเจนในอาหารเล้ียงเช้ือเปนปจจยัสําคัญท่ีตองควบคุม   เนื่องจากจุลินทรียตองการออกซิเจนใน
กระบวนการเมทาบอลิซึมสําหรับการสรางพลังงาน   ซ่ึงประสิทธิภาพของการถายเทออกซิเจนของ
ถังหมักนั้นสามารถแสดงไดดังสมการ 

 OTR = KLa (CL
*-CL)     (15) 

 เม่ือ OTR = อัตราการถายเทออกซิเจน (mmol/l-h)  
  KLa = สัมประสิทธ์ิการถายเทออกซิเจนเชิงปริมาตร (h-1) 
  CL

* = ความเขมขนของออกซิเจนละลายท่ีสมดุลย (mmol/l) 
  CL = ความเขมขนของออกซิเจนละลายในน้าํหมัก (mmol/l) 
 เนื่องจากรูปแบบและขนาดของถังหมักมีความสัมพันธกับการกําหนดสัมประสิทธ์ิการ
ถายเทออกซิเจนเชิงปริมาตร ซ่ึงแสดงความสัมพันธไดดังสมการ 
  KLa = f ([Pg/DQ

3]a [Vs]
b [B/6]0.8 [J/Di]

0.3)     (16) 
 เม่ือ Pg = กําลังท่ีใชในการกวน (hp) 
  Vs = ความเร็วของอากาศ (m/s) 
  Di = เสนผาศูนยกลางของใบพัด (m) 
  B = จํานวนใบพัด 
  J = ความกวางของครีบ (baffle) (m) 
  DQ

3 = ปริมาตรในถังหมัก (m3) 
 สําหรับการขยายสวนการกําหนดใหลักษณะทางเรขาคณิตของถังหมักมีลักษณะเหมือนกัน
จะไดความสัมพันธใหมเปน 
  KLa = f ([Pg/DQ

3]a [Vs]
b )      (17)  

จากสมการน้ีคา a และ b นั้นจะเปล่ียนตามขนาดของถังหมักและลักษณะทางเรขาคณิตซ่ึง 
Bartholomew (1960) แสดงใหเห็นคาของ  a และ b เม่ือมีการเปล่ียนแปลงขนาดของถังหมัก 
  

Vessel size (l) a b 

5 0.95 0.667 

500 0.6-0.7 0.667 

50,000 0.4-0.5 0.5 
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KLa นิยมใชในกระบวนการหมักที่มีการใหอากาศแกเช้ือจุลินทรียในอาหารเล้ียงเช้ือเพ่ือให
ระบบท่ีทําการขยายขนาดมีอัตราการถายเทออกซิเจนเทากับระบบตนแบบเชนเดยีวกบัการใชคา 
P/V ซ่ึงสามารถทําไดโดยหาภาวะอัตราการกวนและอัตราการใหอากาศในถังหมักแตละขนาดท่ี
เหมาะสมและใหคา KLa ท่ีตองการ    จากสมการท่ี 17 พบวาคา KLa มีความสัมพันธกับ P/V ดังนั้น
จึงสามารถใชแทนกนัไดในการขยายขนาดเน่ืองจากท้ัง 2 เกณฑตางมีผลโดยตรงกับอัตราการถายเท
ออกซิเจนเหมือนกัน (Aiba และคณะ, 1973)  

3. ความเร็วรอบของปลายใบพัด (πnDi)  
 เคร่ืองหมักแบบถังกวนจะเกดิแรงเฉือนข้ึนภายใน ซ่ึงแรงเฉือนนี้มีผลตอการละลายของ
ออกซิเจน  การกระจายของสารอาหารและเซลล   โดยเฉพาะอยางยิ่งมีผลกระทบตอเซลลเปนอยาง
มาก   เนื่องจากแรงเฉือนอาจทําอันตรายตอเซลลไดโดยเฉพาะเซลลสัตวและเซลลของจุลินทรียท่ีมี
สายใย เชน รา streptomyces sp.   ซ่ึงอันตรายท่ีเกิดจากแรงเฉือนนั้นจะเกิดท่ีบริเวณปลายใบพัด ซ่ึง
สามารถแสดงไดดังสมการ  (Aiba และคณะ, 1973)  

  Tip speed   ∝    nDi     (18) 
 เม่ือ 
  n  = ความเร็วรอบของการกวน (s-1) 
  Di = เสนผาศูนยกลางของใบพัด (m)  
 ซ่ึงสมการนี้เกดิข้ึนในกรณีท่ีถังหมักมีขนาดเล็ก โดยมีคา NRE   อยูในชวง 104 - 105    สวน
ในถังหมักขนาดใหญท่ีมีคา NRE  สูงกวา    105  คือมีลักษณะการกวนเปนแบบปนปวน (turbulent) 
จะไดความสัมพันธเปน 
  Turbulent head = (nDi

2)         (19)  
 ซ่ึงการขยายสวนการผลิตท่ีกําหนดใหความเร็วรอบของปลายใบพัดมีคาคงท่ีนั้นเนื่องจาก
คํานึงถึงอันตรายท่ีจะเกิดข้ึนกับเซลลโดยเฉพาะเช้ือราท่ีมีความไวตอแรงเฉือนมาก 

4. คาเรยโนลด (Reynolds number; NRE) 
 คาเรยโนลด เปน คาท่ีแสดงถึงความรุนแรงในการกวน โดยท่ีคาเรยโนลด แสดงในสมการ
ท่ี 23   สําหรับการขยายสวนการผลิตท่ีกําหนดใหคาเรยโนลดคงท่ีในการผลิตท่ีมีขนาดแตกตางกนั 
แสดงไดดังสมการท่ี 24 

Reynolds number  = Inertial force/Viscous force 

               = Di
2nρ/μ    (20) 

 เม่ือ Di = เสนผาศูนยกลางของใบพัด (m) 
  n   = ความเร็วรอบของการกวน (sec-1) 

  ρ = ความหนาแนนของนํ้าหมัก (kg/m3)   

  μ = ความหนดืของนํ้าหมัก (Pa s) 
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Reynolds number   ∝    nDi2     
   n1Di1

2 = n2Di2
2     (21) 

5. อัตราการไหลของของเหลวภายในถังหมัก (liquid circulation rate) 
 การขยายสวนการผลิตโดยใชอัตราการไหลของของเหลวภายในถังหมักคงท่ีแสดงไดดัง
สมการท่ี 25   อัตราการไหลของของเหลวจะใชในการขยายสวนการผลิตเม่ือตองการใหเวลาในการ
กวนผสมของท้ังระบบตนแบบและระบบท่ีขยายขนาดเทากัน ซ่ึงจะทําใหท้ังสองระบบมีระดับการ
ผสมท่ีเทากัน 

   F/V  ∝ n     (22) 
  เม่ือ n   = ความเร็วรอบของการกวน (s-1)  
 
ตารางท่ี 8 ความสัมพันธของพารามิเตอรเม่ือขยายสวนการผลิต (Charles, 1965) 

 
พารามิเตอร ถังหมักขนาดเล็ก 

(80 ลิตร) 
ถังหมักขนาดใหญ 

(10,000 ลิตร) 
P 

P/V 
n 
Di 
F 

F/V 
nDi 

nDi
2ρ/μ 

1.0 
1.0 
1.0 
1.0 
1.0 
1.0 
1.0 
1.0 

125       3125          25            0.2 
1.0        25              0.2           0.0016 
0.34      1.0             0.2           0.04 
5.0         5.0            5.0           5.0 
42.5       125           25            5.0 
0.34       1.0            0.2           0.04 
1.7         5.0            1.0           0.2 
8.5         25             5.0           1.0 

 
จากตารางท่ี 8 แสดงใหเห็นถึงความสัมพันธของพารามิเตอรสําหรับการขยายขนาดของถัง

หมัก 80 ลิตร ไปสูถังหมักขนาด 10,000 ลิตร   โดยมีอัตราสวนในการขยายขนาดของเสนผาศูนย 
กลางเปน 5 เทา หรือมีอัตราสวนการขยายขนาดของปริมาตรเปน 125 เทา    

ถาขยายขนาดโดยใหกําลังมอเตอรตอหนึ่งหนวยปริมาตรน้ําหมักคงท่ีความเร็วปลายใบพัด
จะเพิ่มข้ึน   ขณะท่ี F/V หรืออัตราเฉือน (shear rate) ของของเหลวจะลดลง และการลดลงของคา 
F/V   ทําใหเวลาในการผสม (mixing time) เพิ่มข้ึน     

 
เม่ือทําการขยายขนาดโดยควบคุมใหคา F/V คงท่ี จะทําใหอัตราการกวนคงท่ี แตจะมีคา 

P/V และความตองการกําลังงาน (P) สูงมาก ซ่ึงเปนการส้ินเปลืองคาใชจายมากเกนิไปจึงไมเหมาะ
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สวนการขยายขนาดโดยการควบคุมใหคาคาเรยโนลดคงท่ีในท้ังสองระบบนั้น พบวาคา 
P/V ลดลงอยางมาก ซ่ึงหมายถึงระบบท่ีทําการขยายขนาดตองการกําลังงานใหกับใบกวนนอยมาก  
ทําใหพารามิเตอรเกือบทุกชนิดมีคาลดลงดวย ซ่ึงเปนการขยายขนาดท่ีไมประสบความสําเร็จและ
ไมเหมาะท่ีจะนํามาใชในการปฏิบัติจริง 
 จะเห็นไดวาการขยายขนาดโดยเลือกพารามิเตอรท่ีมาเหมาะสมใหมีคาคงท่ีระหวางระบบ
ตนแบบและระบบท่ีขยายขนาดจะทําใหพารามิเตอรบางชนิดเกดิการเปล่ียนแปลงเกนิกวาท่ีจะ
สามารถยอมรับไดและมาสามารถนํามาใชไดจริงในระดับอุตสาหกรรม    ดังน้ันการจะเลือก
พารามิเตอรใดในการขยายขนาดน้ันตองพจิารณาอยางรอบคอบเพื่อใหผลท่ีไดจากการขยายขนาด
ตรงกับวัตถุประสงคท่ีตองการ 
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งานวิจยันี้มีจุดมุงหมายท่ีจะขยายสวนการผลิต PHB จากถังหมัก 10 ลิตร ไปสูถังหมักขนาด 
300 ลิตร โดยศึกษาหาภาวะของอัตราการกวนและอัตราการใหอากาศที่มีตอคาสัมประสิทธ์ิการ
ถายเทออกซิเจนเชิงปริมาตร (KLa) และการผลิต PHB จาก Bacillus megaterium BA-019 ในถัง
หมักขนาด 10 ลิตร ตอจากนัน้นําขอมูลท่ีไดจากการศึกษาในถังหมักขนาด 10 ลิตร ไปผลิต PHB ใน
ถังหมัก 10 ลิตร โดยวิธี fed-batch ตอจากนั้นนําขอมูลท่ีศึกษาไดนําไปขยายสวนการผลิต PHB ใน
ถังหมัก 300 ลิตร เพื่อใหได PHB ปริมาณมากสําหรับนําไปศึกษาสมบัติทางกายภาพ และปรับปรุง
สมบัติทางเคมีตอไป 

 
 
 



บทท่ี 2 
อุปกรณและวิธีดําเนินการวิจัย 

1. อุปกรณและเคมีภัณฑ 
1.1 อุปกรณ 

อุปกรณ       บริษัทผูผลิต,ประเทศ 

เคร่ืองกาซโครมาโทกราฟฟ (gas chromatography) รุน 3400CX  Varian, USA 

แคปพิลลารีคอลัมน (capillary column) ชนิด CP-WAX 52CB  Varian, USA 

 เสนผาศูนยกลาง 0.25 มม. ความยาว 60 ม.     

เคร่ืองผลิตกาซไฮโดรเจน (hydrogen generator) รุน 9200   Packard, USA 

เคร่ืองผลิตอากาศ (air compressor) รุน WL505000AJ   Campbell Hausfeld, USA 

เคร่ืองเขยาแบบควบคุมอุณหภูมิ (psychotherm incubator shaker)  New Brunswick Scientific, 

 รุน G27 แบบหมุน (rotary)    USA  

เคร่ืองช่ังละเอียด (analytical balance) รุนA200S   Sartorious, Germany 

เคร่ืองช่ังหยาบ (laboratory balance) รุน L2200P    Sartorious, Germany 

เคร่ืองปนเหวีย่ง (centrifuge) รุน KS-3000P    Kubota, Japan 

เคร่ืองปนเหวีย่งอุณหภูมิต่ํา รุน Centrikon T-42K   Kubota, Japan 

เคร่ืองระเหิดแหง (lyophilizer) รุน Eyela FD1    Tokyo Rikakikai, Japan 

เคร่ืองวัดคาการดูดกลืนแสง (VIS spectrophotometer) รุน Novaspec II   Pharmacia Biotech, England 

เคร่ืองวัดคาความเปนกรดดาง (pH meter) รุน 2000   Cyberscan, Singapore 

ตูถายเช้ือแบบ laminar flow รุน BV-124    ISSCO,USA 

ตูอบฆาเช้ือ (hot air oven) รุน UL-60    Memmert, Germany 

ตูอบแหง (dryer oven) รุน UL-80     Memmert, Germany 

หมออบฆาเช้ือดวยไอน้ํา (autoclave) รุน SS-325   Tomy, Japan 

อางน้ําควบคุมอุณหภูมิ (water bath) รุน W760    Memmert, Germany 

เคร่ืองใหความรอน (hot plate stirrer) รุน DS201HS   DMS, Japan 

 
ถังหมัก (fermentor) ขนาด 10 ลิตร และ 300 ลิตร     B.E. Marubishi, Japan 

  
 



 37 

 
 
 1.2  เคมีภัณฑ        

สารเคมี       บริษัทผูผลิต,ประเทศ  

กรดบิวทิริก [C5H10O2]      E.Merck Damstadt, Germany 

กรดซัลฟูริกเขมขน [H2SO4]     Reidel, England  

กรดซิตริก [C6H8O7.H20]     E.Merck Damstadt, Germany 

กรดบอริก [H3BO3]      E.Merck Damstadt, Germany 

กรดเบนโซอิก [C7H6O2]     Nacalai Tesque, Japan 

กากนํ้าตาล      มิตรผล,ไทย  

คลอโรฟอรม [CHCl3]      E.Merck Damstadt, Germany 

คอปเปอรซัลเฟตเพนตะไฮเดรต [CuSO4.5H2O]   J.T.Baker, USA  

แคลเซียมคลอไรดไดไฮเดรต [CaCl2.2H2O]    E.Merck Damstadt, Germany 

โคบอลตคลอไรดเฮกซะไฮเดรต [CoCl2.6H2O]    Carlo Erba, Italy  

ซิงคซัลเฟตเฮปตะไฮเดรต [ZnSO4.7H20]    Carlo Erba, Italy  

น้ําตาลทราย      มิตรผล,ไทย  

โซเดีมคลอไรด [NaCl]      ปรุงทิพย,ไทย  

โซเดียมไฮดรอกไซด [NaOH]     Carlo Erba, Italy  

โซเดียมไฮโปคลอไรท [NaOCl]     Clorox, USA  

ไดโซเดียมไฮโดรเจนฟอสเฟต [Na2HPO4]    Fluka, Germany  

นิกเกิลคลอไรดเฮกซะไฮเดรต [NiCl2.6H2O]     E.Merck Damstadt, Germany 

พอลีบีตาไฮดรอกซีบิวทิเรต     Siama Chemical, USA 

แบคโตทริปโตส (bactotryptose)     Difco, USA  

โพแทสเซียมคลอไรด [KCl]     Carlo Erba, Italy  

โพแทสเซียมไดไฮโดรเจนฟอสเฟต [KH2PO4]   Univar, Australia  

เฟอรัสซัลเฟตเฮปตะไฮเดรต [FeSO4.7H2O] 
 

   Unilab, USA  
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        1.2   เคมีภัณฑ (ตอ) 

สารเคมี       บริษัทผูผลิต,ประเทศ  

เมทานอล [CH3OH]      E.Merck Damstadt,Germany 

ยูเรีย [N2H6CO]      E.Merck Damstadt,Germany 

สารสกัดจากเนื้อ (beef extract)     Difco,USA  

สารสกัดจากยสีต (yeast extract)     Difco,USA  

เอทานอล [C2H5OH]      E.Merck Damstadt,Germany 

แอมโมเนียมโมลิบเดตเตตระไฮเดรต [(NH4)6Mo7O24.4H20]    J.T. Baker,USA 

เอนไซมอินเวอรเทส (EC3.2.1.26 grade V)    Siama Chemical,USA 
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2. จุลินทรีย 
 จุลินทรียท่ีใชคือ Bacillus megaterium BA-019 ซ่ึงคัดเลือกโดยรัตนศิริ มุทิตากุล (2538)   
เก็บรักษาเช้ือโดยถายเช้ือจุลินทรียมาเพาะเล้ียงบนอาหารแข็งเอียง (agar slant) สําหรับเก็บรักษาเช้ือ 
บมเชื้อท่ีอุณหภูมิ 30 องศาเซลเซียส เปนเวลา 24 ช่ัวโมง เทกลีเซอรอลความเขมขน 20 %  โดย
ปริมาตร บนอาหารแข็งเอียง  นําไปเก็บท่ีอุณหภูมิ -20  องศาเซลเซียส  
 
3. อาหารเล้ียงเชื้อ 
 3.1 สูตรอาหารแข็งสําหรับเก็บรักษาเช้ือ (stock culture medium) ใน 1 ลิตร ประกอบดวย 

beef  extract  3   กรัม 
bactotryptose  5   กรัม 
วุนผง   15 กรัม 

ปรับ pH เปน 7.0 นึ่งฆาเช้ือท่ีความดัน 15 ปอนดตอตารางน้ิว อุณหภูมิ 
121 องศาเซลเซียส เปนเวลา 15 นาที (การนึ่งฆาเช้ือแบบมาตรฐาน) 

3.2 สูตรอาหารเหลวสําหรับเล้ียงกลาเช้ือ (seed culture medium) ใชสูตรของ Doi และคณะ 
(1986) ซ่ึงศึกษาปรับปรุงโดย สุดา สุภาชวนิสวัสดิ์ (2542) ใน 1  ลิตร ประกอบดวย 

yeast extract  10  กรัม 
bactotryptose  10  กรัม 
beef extract  5    กรัม 
โซเดียมคลอไรด  5    กรัม 
น้ําตาลทราย  10  กรัม 

ปรับ pH เปน 7.0 นึ่งฆาเช้ือท่ีความดัน 15 ปอนดตอตารางน้ิว อุณหภมิู 121 องศาเซลเซียส 
เปนเวลา 15 นาที  แยกสารละลายนํ้าตาลนึง่ฆาเช้ือท่ีความดัน  10 ปอนดตอตารางน้ิว  อุณหภูมิ 110 
องศาเซลเซียส เปนเวลา 10 นาที 

3.3 สูตรอาหารเหลวสําหรับเล้ียงเช้ือจุลินทรียเพื่อการสรางและสะสม PHB  
คืออาหาร MSM (Mineral salt medium) ใน 1 ลิตร ประกอบดวย 

กากนํ้าตาลท่ีมีปริมาณนํ้าตาลท้ังหมด (total sugar)  20.0 กรัม 
    ยูเรีย       0.8 กรัม 
    โพแทสเซียมไดไฮโดรเจนฟอสเฟต   2.0 กรัม 
    ไดโซเดียมไฮโดรเจนฟอสเฟต    0.6 กรัม 
    แมกนีเซียมซัลเฟตเฮปตะไฮเดรต    0.2 กรัม 
    กรดซิตริก      0.75 กรัม 
    โซเดียมอะซีเตต      2.0 กรัม 
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    yeast extract      0.1 กรัม 
    กรดบิวทิริก      0.8 มิลลิลิตร 
  สารละลาย trace element     1.0 มิลลิลิตร
 แยกละลายเกลือแมกนีเซียมซัลเฟตเฮปตะไฮเดรตและ  สารละลาย trace element เม่ือ
ละลายแลวจึงนํามารวมกนั ปรับ pH 7.0 และน่ึงฆาเช้ือแบบมาตรฐาน สวนของสารละลายนํ้าตาล
แยกฆาเช้ือท่ีความดัน  10 ปอนดตอตารางน้ิว  อุณหภูมิ 110 องศาเซลเซียส เปนเวลา 10 นาที 
 สารละลาย trace element ใน 1 โมลารกรดไฮโดรคลอริก 1 ลิตร ประกอบดวย 
  แคลเซียมคลอไรด     20.0 กรัม 
    ซิงคซัลเฟตเฮปตะไฮเดรต    1.30 กรัม  
    เฟอรัสซัลเฟตเฮปตะไฮเดรต    0.20 กรัม 
    แอมโมเนียมโมลิบเดตเตตระไฮเดรต   0.60 กรัม 
    กรดบอริก      0.60 กรัม 
    แมงกานีสคลอไรดเทตระคลอไรด    0.08 กรัม 
    โคบอลตคลอไรดเฮกซะคลอไรด    0.50 กรัม 
    คอปเปอรซัลเฟตเพนตะไฮเดรต    0.05 กรัม 
    นิเกิลคลอไรดเฮกซะคลอไรด    0.02 กรัม 
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4. การผลิต PHB ในถังหมัก 10 ลิตร โดย  B. megaterium BA-019  
 4.1 การเตรียมหัวเช้ือสําหรับทําเปนกลาเช้ือ 
 นําเช้ือท่ีเก็บรักษาไวตามขอ 2 มาเพาะเล้ียงลงบนอาหารใหม บมเชื้อท่ีอุณหภูมิ 30   องศา
เซลเซียส เปนเวลา 24 ช่ัวโมง   จากนัน้ถายเช้ือลงในสารละลายโซเดียมคลอไรด 0.85 % โดย
ปริมาตร เพื่อทําเปนเซลลแขวนลอย  ปรับความเขมขนใหมีคาดดูกลืนแสงท่ี 600 นาโนเมตร ให
เทากับ 0.5 

4.2  การศึกษาอายุกลาเช้ือท่ีเหมาะสมสําหรับการเจริญเติบโต  
 ถายเซลลแขวนลอย จากขอ 4.1 ปริมาตร 2 มิลลิลิตร ลงในอาหารเหลวสําหรับเล้ียงกลาเช้ือ
ปริมาตร 50 มิลลิลิตร (4 % ตอปริมาตอาหารเล้ียงเช้ือ) ซ่ึงบรรจุในขวดรูปชมพูปริมาตร 250 
มิลลิลิตร เล้ียงเชื้อบนเคร่ืองเขยาโดยควบคุมอุณหภูมิ 30 องศาเซลเซียส ความเร็ว 200 รอบตอนาที 
เก็บตัวอยางทุก 2 ช่ัวโมง เปนเวลา 24 ช่ัวโมง นํามาหานํ้าหนกัเซลลแหง และคํานวณอัตราการ

เติบโตจําเพาะ (μ)     
4.3 การหาคาสัมประสิทธ์ิการถายเทออกซิเจนเชิงปริมาตร (Volumetric oxygen transfer 

coefficient) โดยวิธี Dynamic gassing out ในถังหมัก 10 ลิตร 
 เล้ียงกลาเช้ือตามขอ 4.2 ใหไดปริมาตร 500 มิลลิลิตร (คิดเปน 10 % ตอปริมาตรอาหาร
เล้ียงเช้ือ) จากนั้นนํามาปนแยกเซลล โดยการ เซนตริฟวจท่ีความเร็ว 8000 รอบตอนาที เปนเวลา 10 
นาที  จากนั้นถายกลาเช้ือลงในถังหมักขนาด 10 ลิตร ซ่ึงมีอาหารเล้ียงเช้ือเร่ิมตน 5 ลิตร 
ประกอบดวยสารอาหารตามขอ 3.3 ควบคุมอุณหภูมิ 30 องศาเซลเซียส pH 7±0.1 โดยแปรคาอัตรา
การกวนท่ี 400 600 และ 800 รอบตอนาที และแปรอัตราการใหอากาศที่ 0.5 1.0 และ 1.5 ปริมาตร
อากาศตอปริมาตรน้ําหมักตอนาที ตามลําดับ เก็บตัวอยางแตละชวงเวลาเปนเวลา 24 ช่ัวโมง นําไป
วิเคราะหหาน้าํหนักเซลลแหง ความเขมขนของ PHB  ปริมาณยูเรีย และ ปริมาณนํ้าตาลท้ังหมด   
เม่ือทําการเล้ียงจนถึงช่ัวโมงท่ี 12 ปดการใหอากาศ และลดอัตราการกวนใหเทากบั 80  รอบตอนาที 
บันทึกปริมาณออกซิเจนละลายโดยใชหวัวดัออกซิเจน (dissolved oxygen probe) จากนั้นเปดให
อากาศอีกคร้ัง โดยเพ่ิมอัตราการกวนใหเทากับตอนเร่ิมตน (400 600 และ 800 รอบตอนาที และ
อัตราการใหอากาศเทากับ 0.5 1.0 และ 1.5 ปริมาตรอากาศตอปริมาตรน้ําหมักตอนาที) บันทึก
ปริมาณออกซิเจนละลายท่ีเพ่ิมข้ึนจนคงที่   จากนัน้นําคาออกซิเจนละลายท่ีบันทึกไดไปคํานวณ
คาสัมประสิทธการถายเทออกซิเจนเชิงปริมาตร (ภาคผนวก ง) ท่ีภาวะการกวนและการใหอากาศ
ตางๆ  
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5. การผลิต PHB ในถังหมักขนาด 10 ลิตร โดยการเพาะเลี้ยงแบบ fed-batch ท่ีมีการเติมแหลง
คารบอน และแหลงไนโตรเจน เปนสารอาหารปอนเขา 
 เล้ียงกลาเช้ือตามขอ 4.2 ใหไดปริมาตร 400 มิลลิลิตร (คิดเปน 10% ตอปริมาตรอาหารเล้ียง
เช้ือ) จากนัน้นาํมาปนแยกเซลล โดยการ เซนตริฟวจท่ีความเร็ว 8000 รอบตอนาที เปนเวลา 10 นาที  
จากนั้นถายกลาเช้ือลงในถังหมักขนาด 10 ลิตร ซ่ึงมีปริมาตรของอาหารเล้ียงเช้ือเร่ิมตน 4 ลิตร 
ประกอบดวยสารอาหารตามขอ 3.3 ควบคุมอุณหภูมิ 30 องศาเซลเซียส pH 7±0.1 โดยใหอัตราการ
กวนท่ี 600 รอบตอนาที และใหอากาศท่ี 1.0 ปริมาตรอากาศตอปริมาตรน้ําหมักตอนาที ตามลําดับ 
(ภาวะท่ีเหมาะสมท่ีไดจากการศึกษาในหวัขอท่ี 4.3)   เล้ียงแบบ batch เปนเวลา 12 ช่ัวโมง จากนั้น
จึงเร่ิมมีการปอนอาหารเขาและหยุดปอนอาหารเม่ือปริมาตรในถังหมักเทากับ 6 ลิตร ซ่ึงตรงกับ
ช่ัวโมงท่ี 21 ของการเล้ียงเชื้อ โดยแปรอัตราสวนของคารบอนตอไนโตรเจนในสารอาหารปอนเขา 
3 คา คือ 7 10 และ 25 กรัมน้าํตาลตอกรัมยูเรีย   อัตราการปอนอาหารคํานวณไดจากสมการคือ 

  F(t) = [1/YX/S+ YP/X /YP/S] (Voμ Xo e
μt)/SF 

  เม่ือ F(t) = อัตราการปอนอาหารที่ช่ัวโมงใดๆ (l/h) 
         YX/S  = ผลของเซลลท่ีไดตอหนวยซับสเตรทท่ีใชไป  
         YP/S  = ผลของผลิตภัณฑท่ีไดตอหนวยซับสเตรทท่ีใชไป 
         YP/X = ผลของผลิตภัณฑท่ีไดตอหนึง่หนวยเซลล 
         Vo   = ปริมาตรเร่ิมตนของอาหารเล้ียงเช้ือ (l) 

         μ    = อัตราการเติบโตจาํเพาะ (h-1) 
         Xo   = ความเขมขนของเซลลเร่ิมตน (g/l 
         SF     = ความเขมขนของนํ้าตาลในสารอาหารปอนเขา (g/l) 
         t      = เวลา (h) 

 คา YX/S YP/S  YP/X  Vo  μ  Xo  และ SF มีคาเทากับ 0.98 0.45 0.44  4 ลิตร  0.27 ช่ัวโมง-1 
15.38 กรัมตอลิตร และ 350 กรัมตอลิตร ตามลําดับ 
  
6. การผลิต PHB ในถังหมัก 300 ลิตร โดย B. megaterium BA-019 

6.1 การหาอายุของกลาเช้ือ B. megaterium BA-019 ในถังหมักขนาด 10 ลิตร สําหรับการ
ผลิต PHB ในถังหมักขนาด 300 ลิตร โดยใชอาหารเล้ียงกลาเช้ือท่ีแตกตางกัน 
 หาอายุของกลาเช้ือท่ีเหมาะสมในถังหมัก 10 ลิตร โดยเตรียมเซลลแขวนลอยตามหวัขอ 4.1 
ใหไดปริมาตร 600 มิลลิลิตร (10 % ตอปริมาตรอาหารเล้ียงเช้ือ)  จากน้ันถายเซลลแขวนลอยลง
อาหารเหลวสําหรับเล้ียงกลาเช้ือ ซ่ึงในการทดลองนี้ใชอาหาร 3 ชนิดคือ สูตรอาหาร  rich medium 
(หัวขอ 3.2) สูตรอาหาร rich medium ท่ีมีการลดองคประกอบลงคร่ึงหนึ่ง (หอขอ 3.2)  และอาหาร
เหลว MSM ท่ีใชในการผลิต PHB เตรียมอาหารเล้ียงกลาเช้ือแตละสูตรปริมาตรอาหารเทากับ 6 
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  6.2 การผลิต PHB จาก B. megaterium BA-019 ในถังหมักขนาด 10 ลิตร โดยใชปริมาณ
กลาเช้ือ 5% ตอปริมาตรอาหารเล้ียงเช้ือ  

  ถายกลาเช้ือท่ีไดจากหัวขอ 6.1 ปริมาตร 250 มิลลิลิตร (5 % ตอปริมาตรอาหารเล้ียงเช้ือ)   
ลงในอาหารเหลวท่ีใชในการผลิต PHB ซ่ึงบรรจุในถังหมัก 10 ลิตร ท่ีมีปริมาตรอาหารเทากับ 5 
ลิตร  ควบคุมอุณหภูมิ 30 องศาเซลเซียส pH 7±0.1   ใหอากาศ 1.0 ปริมาตรอากาศตอปริมาตรน้ํา
หมักตอนาที อัตราการกวน 600 รอบตอนาที เก็บตัวอยางแตละชวงเวลาเปนเวลา 24 ช่ัวโมง 
นําไปวิเคราะหหาน้ําหนกัเซลลแหง ความเขมขนของ PHB ปริมาณยูเรีย และ ปริมาณนํ้าตาล
ท้ังหมด     

6.3 การผลิต PHB จาก B. megaterium BA-019 ในถังหมักขนาด 300 ลิตร  
6.3.1 การผลิต PHB เม่ือกําหนดใหอัตราสวนระหวางกําลังมอเตอรตอปริมาตรน้ําหมัก 

(P/V) ของถังหมักขนาด 300 ลิตร และถังหมัก 10 ลิตร มีคาเทากัน  
  ถายกลาเช้ือท่ีไดจากหัวขอ 6.1 ปริมาตร 8 ลิตร (5 % ตอปริมาตรอาหารเล้ียงเช้ือ)   
ลงในอาหารเหลวท่ีใชในการผลิต PHB ซ่ึงบรรจุในถังหมัก 300 ลิตร ท่ีมีปริมาตรอาหารเทากับ 
160 ลิตร  ควบคุมอุณหภูมิ 30 องศาเซลเซียส pH 7.0   ทําการใหอากาศ 1.0 ปริมาตรอากาศตอ
ปริมาตรนํ้าหมักตอนาที อัตราการกวน 280 รอบตอนาที (ไดจากการคํานวณตามภาคผนวก จ) 
เก็บตัวอยางแตละชวงเวลาจนถึง 24 ช่ัวโมง และวเิคราะหหาน้ําหนกัเซลลแหง ปริมาณนํ้าตาล 
ปริมาณยูเรีย และปริมาณ PHB 
 6.3.2 การผลิต PHB เม่ือกําหนดใหคาความเร็วรอบของปลายใบกวน (impeller tip speed) 
ของถังหมักขนาด 300 ลิตร และถังหมัก 10 ลิตร มีคาเทากัน 
  ทําการศึกษาชนเดียวกับการศึกษาในขอท่ี 6.3.1 แตอัตราการกวนมีคาเทากับ 190 
รอบตอนาที (ไดจากการคํานวณตามภาคผนวก จ) 
 6.3.3 การผลิต PHB เม่ือกําหนดใหคาเรยโนลดของถังหมักขนาด 300 ลิตร และถัง    

   หมัก 10 ลิตร มีคาเทากัน 
  ทําการทดลองเชนเดยีวกับการทดลองท่ี 6.3.1 แตอัตราการกวนมีคาเทากับ 60 รอบ
ตอนาที (ไดจากการคํานวณตามภาคผนวก จ) 
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7. วิธีการวิเคราะห 
7.1 การหาน้ําหนักเซลลแหง 

 นําน้ําหมักปริมาตร 10 มิลลิลิตร มาปนแยกเซลล โดยการเซนตริฟวจท่ีความเรว็ 8000    
รอบตอนาที เปนเวลา 10 นาที ปนลางเซลลดวยน้ํากล่ัน 2 คร้ัง  จากนั้นนําเซลลท่ีไดไปใสในถวย
อลูมิเนียมท่ีทราบน้ําหนักแนนอนแลว  อบแหงท่ีอุณหภูมิ 80  องศาเซลเซียส เปนเวลา 24 ช่ัวโมง 
ช่ังน้ําหนกัถวยท่ีมีเซลลอบแหง   คํานวณปริมาณนํ้าหนักเซลลแหง (ภาคผนวก ข) ในหนวยเปน
กรัมตอลิตร 

7.2 การหาปริมาณน้ําตาลท้ังหมดในรูปน้ําตาลรีดิวซ 
นําน้ําหมักท่ีปนแยกเซลลแลวมาเจือจางดวยน้ํากล่ันตามความเหมาะสมปริมาตร 0.5 

มิลลิลิตร เติมสารละลายเอนไซมอินเวอรเทส 1.5 มิลลิกรัมตอมิลลิตร ปริมาตร 0.5 มิลลิลิตร บม
ในองน้ําควบคุมอุณหภูมิ 55 องศาเซลเซียส เปนเวลา 20 นาที จากนั้นนาํมาวิเคราะหปริมาณนํ้าตาล
รีดิวซโดยวิธีของ Bernfeld (1955)   โดยเติมสารละลายกรดไดไนโตรซาลิไซลิก (dinitrosalicylic 
acid, DNSA) ปริมาตร 1 มิลลิลิตร ผสมใหเขากันแลวนําไปตมในอางน้าํเดือด เปนเวลา 10 นาที ท้ิง
ไวใหเย็นแลวเติมน้ํากล่ัน 10 มิลลิลิตร ผสมใหเขากนั นาํไปวัดคาการดูดกลืนแสงท่ี 540 นาโนเมตร 
นําคาท่ีไดไปเปรียบเทียบกบักราฟมาตรฐานระหวางน้ําตาลซูโครสและคาการดูดกลืนแสงท่ี 540 นา
โนเมตร หนวยเปนกรัมตอลิตร 

7.3 การหาปริมาณยูเรียในน้าํหมัก 
 ตามวิธีของ AOAC (1995)  โดยนําน้ําหมักท่ีทําการปนแยกเซลลออกแลวมาเจือจางดวย
ฟอสเฟตบัฟเฟอรใหไดความเขมขนท่ีเหมาะสมปริมาตร 5 มิลลิลิตร ใสในหลอดทดลองขนาด 25 
มิลลิลิตร   เติมสารละลายพาราไดเอธิลอะมิโนเบนซัลดีไฮด (DMAB) ปริมาตร 5 มิลลิลิตร ลงใน
สวนใสปริมาตร 5 มิลลิลิตร ท่ีไดจากการปนน้ําหมักท่ีใสในหลอดทดลอง   นําไปบมในอางน้ํา
อุณหภูมิ 25 องศาเซลเซียส เปนเวลา 10 นาที  นําไปวัดคาการดูดกลืนแสงท่ี 420 นาโนเมตร   แลว
นําคาท่ีไดมาเปรียบเทียบกบักราฟมาตรฐานระหวางปริมาณยูเรียกับคาการดูดกลืนแสง หนวยเปน 
กรัมตอลิตร 

7.4 การวิเคราะหปริมาณ PHB โดยวิธีกาซโครมาโทกราฟฟ (Gas Chromatography: GC)  
ตามวิธีของ (Comeau และคณะ, 1988) โดยการปนเซลลออกจากน้ําหมักท่ีความเร็ว 8000 

รอบตอนาที เปนเวลา 10 นาที ลางเซลลดวยน้ํากล่ัน 2 คร้ัง   นําเซลลมาละลายในน้ํากล่ัน  10 
มิลลิลิตร เทใสขวดทดลองขนาด 250 มิลลิลิตร จากนั้นนําไประเหิดแหงภายใตสุญญากาศ   ช่ังเซลล
แหง 20 มิลลิกรัม ใสหลอดฝาเกลียวเติมคลอโรฟอรม 2  มิลลิลิตร จากนั้นเติมเมทานอลท่ีทําใหเปน
กรดดวยซัลฟริูกเขมขนรอยละ 3 (3% กรดซัลฟูริก)  2 มิลลิลิตร ท่ีมีกรดเบนโซอิกเปนสาร
มาตรฐานภายใน 2 มิลลิกรัมตอมิลลิลิตร   นําไปใหความรอนท่ี 80 องศาเซลเซียส นาน 3.5 ช่ังโมง 
เติมน้ํากล่ัน 1 มิลลิลิตร เขยาอยางแรง 5 นาที แลวนําไปปนท่ีความเร็ว 3000 รอบตอนาที เปนเวลา 
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ชนิดของคอลัมน   : แคปพิลลารีคอลัมน ชนิด CP WAX 52-CB  
      เสนผาศูนยกลาง 0.25 มิลลิเมตร ความยาว 60 เมตร 
อุณหภูมิของ injector  : 250 องศาเซลเซียส (isothermal) 
อุณหภูมิของคอลัมน  : 130 องศาเซลเซียส นาน 6 นาที เพิ่มอุณหภูมิเปน 
      180 องศาเซลเซียส ดวยอัตรา 5 องศาเซลเซียสตอนาที 
      รักษาอุณหภมิูไวท่ี 180 องศาเซลเซียส 
 อุณหภูมิของ detector (FID) :  250  องศาเซลเซียส (isothermal) 
Split ratio   :  50 ตอ 1 
กาซตัวพา   :  กาซไนโตรเจนอัตราการไหล 2 มิลลิลิตรตอนาที 
ปริมาณท่ีฉีด  :  1ไมโครลิตร      
 



บทท่ี 3 
ผลการทดลอง 

 

3.1 การผลิต PHB ในถังหมัก 10 ลิตร โดย B. megaterium BA-019 
3.1.1 การศึกษาอายุกลาเชื้อท่ีเหมาะสมสําหรับการเจริญเติบโตในระดับขวดเขยา 
 จากการเล้ียงเช้ือ B. megaterium BA-019 ในอาหารเล้ียงสําหรับเล้ียงกลาเช้ือตามวิธีการ
ทดลองในบทที่ 2  จากน้ันติดตามการเจริญเติบโตของ B. megaterium BA-019 โดยการเก็บตัวอยาง

ทุกๆ 2 ช่ัวโมง โดยการหาความหนาแนนของเซลลและคํานวณอัตราการเติบโตจําเพาะ (μ) ผลการ
ทดลองสามารถแสดงไดดังตารางท่ี 9 และรูปท่ี 6 พบวาเซลลอยูใน lag phase เปนเวลา 4 ช่ัวโมง   
จากน้ันเขาสู exponential phase จนถึงช่ัวโมงท่ี  12 และเขาสู  stationary  phase   โดยมีคาน้ําหนัก
เซลลแหงสูงสุดเทากับ  13.71  กรัมตอลิตร  ในช่ัวโมงท่ี  14  และเร่ิมเขาสู death phase   ในช่ัวโมง

ท่ี 18   เช้ือมีอัตราการเติบโตจําเพาะ (μ) สูงสุดท่ีเวลา 6 ช่ัวโมง  โดยมีคาเทากับ 0.743 ช่ัวโมง-1  
ดังนั้นจึงเลือกกลาเช้ืออายุ 6 ช่ัวโมง นําไปใชในงานวจิัยในการผลิต PHB ในถังหมัก 10 ลิตร ตอไป  
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ตารางท่ี 9 การเติบโตของ B. megaterium BA-019 ในอาหารสําหรับเล้ียงกลาเช้ือ 
  

time 
(h) 

DCW 
(g/l) 

μ  
(h-1) 

0 0.61 - 
2 0.81 0.139 
4 0.83 0.012 
6 3.67 0.743 
8 6.21 0.263 
10 10.23 0.125 
12 13.10 0.124 
14 13.71 0.023 
16 13.44 -0.009 
18 13.24 -0.007 
20 11.55 -0.074 
22 10.64 -0.041 
24 10.20 -0.021 
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รูปท่ี 6 การเจริญเติบโตของ B. megaterium BA-019 ในอาหารสําหรับเล้ียงกลาเช้ือ   
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3.1.2 การหาคาสัมประสิทธ์ิการถายเทออกซิเจนเชิงปริมาตร (Volumetric oxygen transfer 
coefficient) โดยวิธี Dynamic gassing out ในถังหมัก 10 ลิตร 
 การวิจยัข้ันตอนนี้ไดศึกษาผลของคาการถายเทออกซิเจนเชิงปริมาตร (Volumetric oxygen 
transfer coefficient) ตอการเติบโตและการผลิต PHB โดยการเล้ียงเช้ือ B. megaterium BA-019 ใน
ถังหมักขนาด 10 ลิตร ใชอัตราสวนคารบอนตอไนโตรเจนเทากับ 25 ควบคุมอุณหภมิูท่ี 30 องศา
เซลเซียส ควบคุม pH เทากับ 7.0 โดยแปรคาอัตราการปนกวนเทากบั 400 600 และ 800 รอบตอ
นาที และแปรคาอัตราการใหอากาศ 0.5 1 1.5 ปริมาตรอากาศตอปริมาตรอาหารตอนาที และหาคา 
KLa ท่ีช่ัวโมงที่ 12 โดยทําการหยุดการใหอากาศแลววัดคาปริมาณออกซิเจนละลายท่ีลดลงเมื่อ
ปริมาณออกซิเจนลดลงจนถึงระดับหนึ่งจึงมีการใหอากาศอีกคร้ังวัดคาปริมาณออกซิเจนท่ีเพิ่มข้ึน 
(ผลท่ีไดแสดงในภาคผนวก ง)    ผลการเล้ียงเช้ือ B. megaterium BA-019 โดยควบคุมอัตราการกวน
ท่ี 400 รอบตอนาที และแปรอัตราการใหอากาศ 0.5 1.0 และ 1.5 ปริมาตรอากาศตอปริมาตรอาหาร
ตอนาทีตามลําดับ แสดงในตารางท่ี 10 11 และ 12 และรูปท่ี 7 พบวาเซลลมีการเติบโตเพ่ิมข้ึนเม่ือ
อัตราการใหอากาศสูงข้ึน โดยท่ีอัตราการกวนท่ี 400 รอบตอนาที และอัตราการใหอากาศ 0.5    1.0 
และ 1.5 ปริมาตรอากาศตอปริมาตรอาหารตอนาที  ไดความหนาแนนของเซลลและ PHB สูงสุดท่ี 
20 12 และ 16 ช่ัวโมงของการเล้ียงเช้ือ ตามลําดับ    ความหนาแนนของเซลลและปริมาณ PHB มี
คาสูงสุดเทากับ 11.24 กรัมตอลิตร และ 4.36 กรัมตอลิตร คิดเปนปริมาณ 42.21 % ตอน้ําหนกัเซลล
แหง ท่ีอัตราการกวนท่ี 400 รอบตอนาที และอัตราการใหอากาศ 1.5 ปริมาตรอากาศตอปริมาตร
อาหารตอนาที    เนื่องจากเซลลมีการเติบโตเร็วดังนัน้การใชน้ําตาลและยูเรียโดย B. megaterium 
BA-019 จึงสูง โดยปริมาณยูเรียหมดท่ีช่ัวโมงท่ี 12  
 ตารางท่ี 13 14 และ 15 และรูปท่ี 8 เม่ือเพ่ิมความเร็วรอบในการกวนเปน 600 รอบตอนาที 
และแปรอัตราการใหอากาศ 0.5 1.0 และ 1.5 ปริมาตรอากาศตอปริมาตรอาหารตอนาที พบวาเซลล
มีการเติบโตมากกวาเดิม  โดยปริมาณเซลลและปริมาณ PHB เทากับ 15.38 กรัมตอลิตร และ 6.22 
ตามลําดับ ท่ี 600 รอบตอนาที 1.0 ปริมาตรอากาศตอปริมาตรอาหารตอนาที ท่ี 12 ช่ัวโมงของการ
เล้ียงเช้ือ เม่ืออัตราการใหอากาศเปน 1.5  ปริมาตรอากาศตอปริมาตรอาหารตอนาที พบวาปริมาณ
เซลลและปริมาณ PHB เร่ิมมีคาลดลง   เมื่อเพ่ิมความความเร็วรอบในการกวนเปน 800 รอบตอนาที 
และแปรอัตราการใหอากาศ 0.5 1.0 และ 1.5 ปริมาตรอากาศตอปริมาตรอาหารตอนาที ดังตารางท่ี 
16 17 และ 18 และรูปท่ี 9 ผลปรากฏวาปริมาณเซลลและปริมาณ PHB มีคาลดลงจากเดิมท่ีใหอัตรา
กวนเปน 600 รอบตอนาที  โดยท่ีอัตราการกวนเทากับ 800 รอบตอนาที 0.5  ปรมิาตรอากาศตอ
ปริมาตรอาหารตอนาที ไดปริมาณ PHB เทากับ 4.57 กรัมตอลิตร คิดเปน 53.64 % ตอน้ําหนกัเซลล
แหง 
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ดังนั้นการควบคุมอัตราการกวนท่ี 600 รอบตอนาที และ อัตราการใหอากาศท่ี 1.0 ปริมาตร

อากาศตอปริมาตรอาหารตอนาที ในการเล้ียงเช้ือ B. megaterium BA-019 เพื่อผลิต PHB ทําใหได
ความหนาแนนของเซลลสูงสุดเทากับ 15.38 กรัมตอลิตร ความเขมขนของ PHB 6.22 กรัมตอลิตร 
คิดเปนปริมาณ PHB 40.44 % ตอน้ําหนักเซลลแหง   สวนการใหความเร็วรอบ 800 รอบตอนาที ทํา
ใหปริมาณเซลลและ PHB ลดลงท้ังนี้อาจเนื่องมาจากเกดิ shear rate ท่ีสูงจนเกิดอันตรายตอเซลล 
หรืออาจเกิดจากภาวะ oxidative stress เนื่องจากระบบมีปริมาณออกซิเจนละลายมากเกินไป 
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ตารางท่ี 10 ปริมาณ PHB ปริมาณนํ้าตาลท้ังหมด ปริมาณยูเรีย และความหนาแนนของเซลล เม่ือให
อัตราการกวนที่ 400 รอบตอนาที และอัตราการใหอากาศที่ 0.5 ปริมาตรอากาศตอปริมาตรอาหาร
ตอนาที เม่ือเล้ียง B. megaterium BA-019 ในถังหมักขนาด 10 ลิตร แบบ batch 
 

time  
(h) 

total sugar 
 (g/l) 

urea conc.  
(g/l) 

DCW  
(g/l) 

PHB conc. 
(g/l) 

PHB content 
 (% by wt.) 

0 20.40 0.82 0.20 0.00 0.00 

6 16.37 0.25 1.22 0.23 18.85 

9 10.58 0.05 5.25 1.52 28.95 

12 7.81 0.01 7.94 2.60 32.75 

16 5.73 0.00 7.98 2.71 33.98 

20 4.97 0.00 8.41 2.60 30.91 

24 4.84 0.00 7.21 1.89 26.21 
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ตารางท่ี 11 ปริมาณ PHB ปริมาณนํ้าตาลท้ังหมด ปริมาณยูเรีย และความหนาแนนของเซลล เม่ือให
อัตราการกวนที่ 400 รอบตอนาที และอัตราการใหอากาศที่ 1.0 ปริมาตรอากาศตอปริมาตรอาหาร
ตอนาที เม่ือเล้ียง B. megaterium BA-019 ในถังหมักขนาด 10 ลิตร  
 

time  
(h) 

total sugar  
(g/l) 

urea conc. 
 (g/l) 

DCW 
 (g/l) 

PHB conc. 
(g/l) 

PHB content  
(% by wt.) 

0 19.55 0.81 0.20 0.00 0.00 

6 18.21 0.31 0.67 0.07 10.15 

9 5.89 0.05 7.94 2.48 31.23 

12 3.46 0.00 9.30 4.23 45.48 

16 2.93 0.00 8.20 3.64 44.39 

20 2.79 0.00 7.34 2.06 28.07 

24 2.60 0.00 6.21 1.12 18.04 
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ตารางท่ี 12 ปริมาณ PHB ปริมาณนํ้าตาลท้ังหมด ปริมาณยูเรีย และความหนาแนนของเซลล เม่ือให
อัตราการกวนที่ 400 รอบตอนาที และอัตราการใหอากาศที่ 1.5 ปริมาตรอากาศตอปริมาตรอาหาร
ตอนาที เม่ือเล้ียง B. megaterium BA-019 ในถังหมักขนาด 10 ลิตร  
 

time  
(h) 

total sugar  
(g/l) 

urea conc.  
(g/l) 

DCW 
 (g/l) 

PHB conc. 
(g/l) 

PHB content  
(% by wt.) 

0 20.40 0.80 0.34 0.00 0.00 

6 16.37 0.25 4.14 1.04 25.13 

9 10.58 0.04 7.07 2.26 31.97 

12 7.81 0.00 10.33 4.36 42.21 

16 5.73 0.00 11.24 4.52 40.21 

20 4.97 0.00 11.05 4.23 38.28 

24 4.84 0.00 9.43 2.16 22.91 
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รูปท่ี 7 การผลิต PHB โดย B. megaterium BA-019  ในถังหมัก 10 ลิตรเม่ือใชอัตราการกวนท่ี 400 
รอบตอนาที และอัตราการใหอากาศ (ก) 0.5 ปริมาตรอากาศตอปริมาตรอาหารตอนาที (ข) 1.0 
ปริมาตรอากาศตอปริมาตรอาหารตอนาที (ค) 1.5 ปริมาตรอากาศตอปริมาตรอาหารตอนาที    

ก  

ค. 

ข. 

 



   54 

 

 
time  
(h) 

total sugar  
(g/l) 

urea conc.  
(g/l) 

DCW 
 (g/l) 

PHB conc. 
(g/l) 

PHB content  
(% by wt.) 

0 18.89 0.78 0.34 0 0 

6 12.59 0.34 3.89 0.69 17.74 

9 7.81 0.01 10.94 3.98 36.38 

12 7.05 0.00 11.57 4.54 39.24 

16 6.29 0.00 11.23 4.24 37.76 

20 5.03 0.00 10.78 3.76 34.88 

24 4.84 0.00 10.04 2.01 20.02 
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ตารางท่ี 14 ปริมาณ PHB ปริมาณนํ้าตาลท้ังหมด ปริมาณยูเรีย และความหนาแนนของเซลล เม่ือให
อัตราการกวนที่ 600 รอบตอนาที และอัตราการใหอากาศที่ 1.0 ปริมาตรอากาศตอปริมาตรอาหาร
ตอนาที เม่ือเล้ียง B. megaterium BA-019 ในถังหมักขนาด 10 ลิตร แบบ 
 

time  
(h) 

total sugar 
 (g/l) 

urea conc.  
(g/l) 

DCW  
(g/l) 

PHB conc. 
(g/l) 

PHB content  
(% by wt.) 

0 20.65 0.79 0.45 0.00 0.00 

6 17.63 0.36 3.04 0.79 25.99 

9 7.97 0.01 10.04 4.33 43.13 

12 6.85 0.00 15.38 6.22 40.44 

16 6.03 0.00 14.32 4.71 32.89 

20 3.32 0.00 11.74 3.13 26.66 

24 2.96 0.00 8.58 2.17 25.29 
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ตารางท่ี 15 ปริมาณ PHB ปริมาณนํ้าตาลท้ังหมด ปริมาณยูเรีย และความหนาแนนของเซลล เม่ือให
อัตราการกวนที่ 600 รอบตอนาที และอัตราการใหอากาศที่ 1.5 ปริมาตรอากาศตอปริมาตรอาหาร
ตอนาที เม่ือเล้ียง B. megaterium BA-019 ในถังหมักขนาด 10 ลิตร  
 

time  
(h) 

total sugar  
(g/l) 

urea conc. 
 (g/l) 

DCW  
(g/l) 

PHB conc. 
(g/l) 

PHB content  
(% by wt.) 

0 18.89 0.78 0.33 0.00 0.00 

6 17.63 0.37 4.40 0.84 19.09 

9 11.59 0.07 9.22 2.91 31.56 

12 9.44 0.02 10.99 3.54 32.21 

16 8.69 0.00 10.35 3.40 32.85 

20 7.51 0.00 9.94 3.23 32.49 

24 5.23 0.00 9.88 3.31 33.50 
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รูปท่ี 8 การผลิต PHB โดย B. megaterium BA-019 ในถังหมัก 10 ลิตร เม่ือใชอัตราการกวนท่ี 600 
รอบตอนาที และอัตราการใหอากาศ (ก) 0.5 ปริมาตรอากาศตอปริมาตรอาหารตอนาที (ข) 1.0 
ปริมาตรอากาศตอปริมาตรอาหารตอนาที (ค) 1.5 ปริมาตรอากาศตอปริมาตรอาหารตอนาที    

ข. 

ก. 

ค  
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time  
(h) 

total sugar  
(g/l) 

urea conc.  
(g/l) 

DCW  
(g/l) 

PHB conc. 
(g/l) 

PHB content  
(% by wt.) 

0 21.77 0.82 0.31 0.00 0.00 

6 17.12 0.29 3.23 1.31 40.56 

9 9.89 0.03 7.72 3.92 50.78 

12 7.19 0.00 8.52 4.57 53.64 

16 5.83 0.00 8.98 4.30 47.88 

20 4.55 0.00 8.43 3.74 44.37 

24 3.35 0.00 8.07 3.20 39.65 
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ตารางท่ี 17 ปริมาณ PHB ปริมาณนํ้าตาลท้ังหมด ปริมาณยูเรีย และความหนาแนนของเซลล เม่ือให
อัตราการกวนที่ 800 รอบตอนาที และอัตราการใหอากาศที่ 1.0 ปริมาตรอากาศตอปริมาตรอาหาร
ตอนาที เม่ือเล้ียง B. megaterium BA-019 ในถังหมักขนาด 10 ลิตร  
 

time  
(h) 

total sugar  
(g/l) 

urea conc.  
(g/l) 

DCW  
(g/l) 

PHB conc. 
(g/l) 

PHB content  
(% by wt.) 

0 20.14 0.78 0.32 0.00 0.00 

6 17.58 0.38 2.63 0.82 31.18 

9 10.22 0.08 6.45 2.46 38.14 

12 6.19 0.02 9.35 3.98 42.57 

16 4.96 0.00 7.91 3.19 40.33 

20 3.55 0.00 7.82 3.05 39.00 

24 3.20 0.00 6.77 2.14 31.61 
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ตารางท่ี 18 ปริมาณ PHB ปริมาณนํ้าตาลท้ังหมด ปริมาณยูเรีย และความหนาแนนของเซลล เม่ือให
อัตราการกวนที่ 800 รอบตอนาที และอัตราการใหอากาศที่ 1.5 ปริมาตรอากาศตอปริมาตรอาหาร
ตอนาที เม่ือเล้ียง B. megaterium BA-019 ในถังหมักขนาด 10 ลิตร  
 

time  
(h) 

total sugar  
(g/l) 

urea conc.  
(g/l) 

DCW  
(g/l) 

PHB conc. 
(g/l) 

PHB content  
(% by wt.) 

0 19.88 0.83 0.30 0.00 0.00 

6 17.12 0.35 2.67 0.77 28.84 

9 9.89 0.09 6.74 2.40 35.60 

12 7.19 0.04 8.51 3.51 41.25 

16 5.83 0.00 8.69 3.75 43.15 

20 4.55 0.00 8.78 3.54 40.32 

24 3.35 0.00 8.11 2.53 31.20 
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รูปท่ี 9 การผลิต PHB โดย B. megaterium BA-019  ในถังหมัก 10 ลิตร เม่ือใชอัตราการกวนท่ี 800 
รอบตอนาที และอัตราการใหอากาศ (ก) 0.5 ปริมาตรอากาศตอปริมาตรอาหารตอนาที (ข) 1.0 
ปริมาตรอากาศตอปริมาตรอาหารตอนาที (ค) 1.5 ปริมาตรอากาศตอปริมาตรอาหารตอนาที    

ค. 

ข. 

ก. 

 



   62 

 

 



   63 

 
ตารางท่ี 19 เปรียบเทียบการผลิต PHB เม่ือเล้ียง B. megaterium BA-019 ในถังหมัก 10 ลิตร เม่ือ
แปรคาอัตราการกวน และอัตราการใหอากาศ 
 

agitation 
rate 

 (rpm) 

aeration 
 rate  

(vvm) 
KLa  
(s-1) 

OUR  
(mM/s) 

PHB 
conc. 
 (g/l) 

PHB  
productivity 

 (g/l-h) 
YX/S 

 
YP/S 

 
PHB content  
(% by wt.) 

400 0.5 0.0376 0.032 2.71 0.17 0.61 0.21 33.98 

  1.0 0.0387 0.032 4.23 0.35 0.57 0.26 45.48 

  1.5 0.0404 0.038 4.52 0.28 0.79 0.35 42.21 

600 0.5 0.0458 0.021 4.54 0.38 0.95 0.34 39.23 

  1.0 0.0503 0.019 6.22 0.52 1.10 0.46 40.44 

  1.5 0.0509 0.023 3.54 0.30 0.93 0.33 32.85 

800 0.5 0.0514 0.025 4.57 0.38 0.88 0.40 53.64 

  1.0 0.0637 0.026 3.98 0.33 0.63 0.46 54.36 

  1.5 0.0676 0.028 3.74 0.17 0.62 0.20 31.19 
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3.2 การผลิต PHB โดยการเตมิสารอาหารระหวางการเพาะเล้ียง 
 การผลิตสารผลิตภัณฑในระดับอุตสาหกรรมใชเทคนิคการเพาะเล้ียงจลิุนทรียแบบมีการ
เติมสารอาหารเปนสวนใหญ ท้ังนี้เนื่องมาจากการเพาะเล้ียงจุลินทรียดวยเทคนิคดังกลาวนี้ ทําใหได
ความหนาแนนของเซลลสูง และมีอัตราการผลิตสารผลิตภัณฑสูงกวาการเพาะเลี้ยงแบบไมเติม
สารอาหาร   นอกจากนีย้ังเส่ียงตอการปนเปอนของจุลินทรียและความไมเสถียรของสายพันธุนอย
กวาการเพาะเลี้ยงจุลินทรียแบบตอเน่ือง   การเพาะเล้ียงแบบนี้ยังมีขอดีหลายประการ เชน สามารถ
ประยุกตใชกบัสารอาหารท่ีมีความเปนพษิตอเซลล ปองกันการยับยั้งการเติบโตจากผลของการใช
สารท่ีมีความเขมขนสูง เปนตน   การพัฒนากระบวนการเล้ียงเช้ือดวยเทคนิคการปอนสารอาหาร
แบบตางๆเพ่ือการผลิต PHB ไดมีการศึกษาโดยผูวิจยัคณะตางๆมาอยางตอเนื่อง 

 3.2.1 การศึกษาการเพาะเลี้ยง B. megaterium BA-019 โดยใชอัตราสวนคารบอนตอ
ไนโตรเจนในสารอาหารปอนเขาเทากับ 25 กรัมตอกรัม 
 เล้ียงเช้ือ B. megaterium BA-019 ในถังหมักขนาด 10 ลิตร ท่ีมีปริมาตรอาหารเร่ิมตน
เทากับ 4 ลิตร โดยใชอาหาร MSM โดยมีกากนํ้าตาลท่ีมีน้าํตาลท้ังหมดเทากับ 20 กรัมตอลิตร เปน
แหลงคารบอน ควบคุมอุณหภูมิท่ี 30 องศาเซลเซียส  pH เทากับ 7.0 ใชกากน้ําตาลท่ีมีความเขมขน
ของนํ้าตาลท้ังหมดเทากับ 350 กรัมตอลิตร  และยูเรียเปนสารปอนเขา โดยมีอัตราสวนคารบอนตอ
ไนโตรเจนในสารอาหารปอนเขาเทากับ 25 กรัมตอกรัม  ควบคุมอัตราการกวนท่ี 600 รอบตอนาที 
และอัตราการใหอากาศท่ี 1.0 ปริมาตรอากาศตอปริมาตรอาหารตอนาที  ซ่ึงเปนภาวะที่ใหคา KLa ท่ี
เหมาะสมตอการเติบโตและการสราง PHB ไดดีท่ีสุด   เร่ิมมีการปอนอาหารเขาท่ีช่ัวโมงท่ี 12 
เนื่องจากเปนชวงท่ีความเขมขนของนํ้าตาลและยูเรียในอาหารเล้ียงเช้ือลดลงอยางมาก และเปน
ชวงเวลาที่คา YX/S และอัตราการเติบโตจําเพาะสูงท่ีสุด   มีการปอนอาหารเขาทุกคร่ึงช่ัวโมงโดยใช
การปอนอาหารแบบ  exponential โดยควบคุมอัตราการปอนอาหารเขาตามสมการในหัวขอท่ี 5 ซ่ึง
สมการดังกลาวมีสมมติฐานวาอาหารท่ีปอนเขาไปจะถูกนําไปใชในการสรางเซลลและผลิตภัณฑ
เทานั้น  ผลการวิจัยแสดงไดดังตารางท่ี 20 และรูปท่ี 10  พบวา  B. megaterium BA-019 จะมีการ
เติบโตเพ่ิมสูงข้ึนอยางรวดเร็วนับต้ังแตเร่ิมมีการเติมสารอาหารปอนเขาท่ีช่ัวโมงท่ี 12 ของการเล้ียง
เช้ือ คือความหนาแนนเซลลเพิ่มข้ึนจาก 12.74 กรัมตอลิตร ท่ีช่ัวโมงท่ี 12 เปน 20.53 กรัมตอลิตร ท่ี
ช่ัวโมงท่ี 15 จากน้ันเซลลมีการเติบโตเพ่ิมขึ้นเร่ือยจนไดความหนาแนนของเซลลสูงสุดท่ี 24 ช่ัวโมง 
เทากับ 58.47 กรัมตอลิตร  จากผลการทดลองพบวาการผลิต PHB เกิดข้ึนพรอมกับการเติบโตของ
เซลล   ดังนั้นรูปแบบการผลิต PHB จึงเพิม่ข้ึนในรูปแบบเดียวกับการเติบโตของเซลล  โดยไดความ
เขมขนของ PHB เทากับ 29.40 กรัมตอลิตร คิดเปน 50.28 % ตอน้ําหนกัเซลลแหง     เม่ือพิจารณา
ความเขมขนของน้ําตาลท้ังหมดพบวาน้ําตาลเร่ิมมีการสะสมในอาหารเล้ียงเช้ือในปริมาณท่ีสูง โดย
สูงถึง 67.89 กรัมตอลิตร ท่ีช่ัวโมงท่ี 21 ของการเล้ียงเช้ือ เม่ือพิจารณาปริมาณยูเรียพบวา                

 



   65 

 

 



   66 

 
ตารางท่ี 20 ปริมาณ PHB ปริมาณนํ้าตาลท้ังหมด ปริมาณยูเรีย และความหนาแนนของเซลล เม่ือใช
กากนํ้าตาลท่ีมีความเขมขนของน้ําตาลท้ังหมด 350 กรัมตอลิตร ยูเรีย (อัตราสวนคารบอนตอ
ไนโตรเจนในสารอาหารปอนเขาเทากับ 25 กรัมตอกรัม) เปนสารอาหารปอนเขา 
 

time 
(h) 

total sugar 
(g/l) 

urea conc.  
(g/l) 

DCW  
(g/l) 

PHB conc.  
(g/l) 

PHB content 
(% by wt) 

PHB productivity 
(g/l-h) 

0 20.22 0.77 0.38 0.00 0.00 0.00 
6 10.78 0.24 3.99 1.32 33.08 0.22 
12  4.98 0.05 12.74 4.36 34.21 0.36 
15 39.69 0.15 20.53 5.86 28.55 0.39 
18 42.13 0.09 29.13 9.03 31.00 0.50 
21  67.89 0.04 52.07 22.00 42.25 1.05 
24 50.23 0.00 58.47 29.40 50.28 1.22 
27 49.85 0.00 55.30 24.92 45.06 0.92 
30 44.69 0.00 48.62 15.08 31.02 0.50 
33 36.33 0.00 32.05 9.75 30.41 0.30 
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รูปท่ี 10 การผลิต PHB โดย B. megaterium BA-019 เม่ือใชแหลงคารบอน และแหลงไนโตรเจน
เปนสารอาหารปอนเขา (อัตราสวนคารบอนตอไนโตรเจนในสารอาหารปอนเขาเทากบั 25 กรัมตอ
กรัม) 
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 3.2.2 การศึกษาการเพาะเล้ียง B. megaterium BA-019 โดยใชอัตราสวนคารบอนตอ
ไนโตรเจนในสารอาหารปอนเขาเทากับ 10 กรัมตอกรัม 

เล้ียงเช้ือ B. megaterium BA-019 ในถังหมักขนาด 10 ลิตร ท่ีมีปริมาตรอาหารเร่ิมตน
เทากับ 4 ลิตร โดยใชอาหารเหลว MSM โดยมีกากนํ้าตาลท่ีมีน้ําตาลท้ังหมดเทากับ 20 กรัมตอลิตร 
เปนแหลงคารบอน ควบคุมอุณหภูมิท่ี 30 องศาเซลเซียส  pH เทากบั 7.0 ใชกากน้ําตาลท่ีมีความ
เขมขนของนํ้าตาลท้ังหมดเทากับ 350 กรัมตอลิตร  และยูเรียเปนสารปอนเขา โดยมีอัตราสวน
คารบอนตอไนโตรเจนในสารอาหารปอนเขาเทากับ 10 กรัมตอกรัม  ควบคุมอัตราการกวนท่ี 600 
รอบตอนาที และอัตราการใหอากาศท่ี 1.0 ปริมาตรอากาศตอปริมาตรอาหารตอนาที  ซ่ึงเปนภาวะท่ี
ใหคา KLa ท่ีเหมาะสมตอการเติบโตและการสราง PHB ไดดีท่ีสุด   เร่ิมมีการปอนอาหารเขาท่ี
ช่ัวโมงท่ี 12 เนื่องจากเปนชวงท่ีความเขมขนของนํ้าตาลและยูเรียในอาหารเล้ียงเช้ือลดลงอยางมาก 
และเปนชวงเวลาที่คา YX/S และอัตราการเติบโตจําเพาะสูงท่ีสุด ควบคุมการปอนสารอาหารโดยใช
เทคนิค exponential feeding     ผลการวิจยัแสดงไดดังตารางท่ี 21 และรูปท่ี 11   เม่ือเพ่ิมปริมาณ
ยูเรียโดยลดอัตราสวนคารบอนตอไนโตรเจนในสารอาหารปอนเขาจาก 25 กรัมตอกรัม เปน 10 
กรัมตอกรัม  พบวา B. megaterium BA-019 มีการเติบโตอยางรวดเร็ว จนกระท่ังไดความหนาแนน
ของเซลลสูงสุดเทากับ 81.68 กรัมตอลิตร และไดความเขมขนของ PHB เทากับ 33.72 กรัมตอลิตร 
ซ่ึงคิดเปน 41.28 % ตอน้าํหนักเซลลแหง   ปริมาณนํ้าตาลท้ังหมดในอาหารเล้ียงเช้ือถูกใชไป
มากกวาการใชอัตราสวนคารบอนตอไนโตรเจนในสารอาหารปอนเขาเทากับ 25 กรัมตอกรัม ใน
สารอาหารปอนเขา ท้ังนี้เนือ่งมาจากการทดลองน้ี B. megaterium BA-019 มีการเติบโตมากกวา  
เม่ือพิจารณาถึงการใชยูเรียของเซลลพบวาปริมาณของยูเรียลดลงเหลือ 0 ท่ีช่ัวโมงท่ี 24 ของการเล้ียง
เช้ือ โดยในการทดลองนี้ปริมาณออกซิเจนละลายลงลงจนถึง 0 % ของอากาศอ่ิมตัวต้ังแตช่ัวโมงท่ี 
21 ของการเล้ียงเช้ือ  จากการทดลองน้ีพบวาเม่ือเพ่ิมปริมาณยูเรียในอาหารปอนเขาแลวทําใหได
ความหนาแนนเซลลมากข้ึน   ดังน้ันความหนาแนนของเซลลจึงแปรตามปริมาณยูเรียท่ีใช 
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ตารางท่ี 21 ปริมาณ PHB ปริมาณนํ้าตาลท้ังหมด ปริมาณยูเรีย และความหนาแนนของเซลล เม่ือใช
กากนํ้าตาลท่ีมีความเขมขนของน้ําตาลท้ังหมด 350 กรัมตอลิตร ยูเรีย (อัตราสวนคารบอนตอ
ไนโตรเจนในสารอาหารปอนเขาเทากับ 10 กรัมตอกรัม) เปนสารอาหารปอนเขา 
 

time 
 (h) 

total sugar  
(g/l) 

urea conc.  
(g/l) 

DCW  
(g/l) 

PHB conc.  
(g/l) 

PHB content  
(% by wt.) 

PHB productivity 
(g/l-h) 

0 20.18 0.81 0.41 0.00 0.00 0.00 
6 10.78 0.24 4.20 1.28 30.47 0.21 
12  4.98 0.05 12.74 4.22 33.12 0.35 
15 32.11 4.12 27.64 9.69 35.07 0.65 
18 31.02 5.27 50.06 13.64 27.25 0.76 
21  49.03 8.69 67.44 24.54 36.39 1.17 
24 23.98 0.11 78.84 30.34 38.48 1.26 
27 8.47 0.00 81.68 33.72 41.28 1.25 
30 5.74 0.00 79.94 24.80 31.02 0.83 
33 2.16 0.00 76.63 17.34 22.63 0.53 
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รูปท่ี 11 การผลิต PHB โดย B. megaterium BA-019 เม่ือใชแหลงคารบอน และแหลงไนโตรเจน
เปนสารอาหารปอนเขา (อัตราสวนคารบอนตอไนโตรเจนในสารอาหารปอนเขาเทากบั 10 กรัมตอ
กรัม)  
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3.2.3 การศึกษาการเพาะเล้ียง B. megaterium BA-019 โดยใชอัตราสวนคารบอนตอไนโตรเจนใน
สารอาหารปอนเขาเทากับ 7 กรัมตอกรัม 

เล้ียงเช้ือ B. megaterium BA-019 ในถังหมักขนาด 10 ลิตร ท่ีมีปริมาตรอาหารเร่ิมตน
เทากับ 4 ลิตร โดยใชอาหาร MSM โดยมีกากนํ้าตาลท่ีมีน้าํตาลท้ังหมดเทากับ 20 กรัมตอลิตร เปน
แหลงคารบอน ควบคุมอุณหภูมิท่ี 30 องศาเซลเซียส  pH เทากับ 7.0 ใชกากน้ําตาลท่ีมีความเขมขน
ของนํ้าตาลท้ังหมดเทากับ 350 กรัมตอลิตร  และยูเรียเปนสารปอนเขา จากการทดลองท่ีแลวพบวา
ความหนาแนนของเซลลแปรตามปริมาณยเูรียท่ีใช  ดังนัน้เพื่อเพ่ิมปริมาณของเซลลและ PHB ให
สูงข้ึนจากการทดลองที่ใชอัตราสวนคารบอนตอไนโตรเจนในสารอาหารปอนเขาเทากับ 10 กรัมตอ
กรัม   จึงไดมีการเพิ่มปริมาณยูเรียในสารอาหารปอนเขา  โดยใชสารอาหารปอนเขาท่ีมีอัตราสวน
คารบอนตอไนโตรเจนในสารอาหารปอนเขาเทากับ 7 กรัมตอกรัม   ผลการวิจัยแสดงไดดังตารางท่ี 
22 และรูปท่ี 12  พบวาความเขมขนของเซลลเพิ่มสูงข้ึนจากเดิม 81.68  กรัมตอลิตร เปน 90.42 กรัม
ตอลิตร ท่ีช่ัวโมงท่ี 27 ของการเล้ียงเช้ือ  ปริมาณ PHB เทากับ 34.45  กรัมตอลิตร ซ่ึงคิดเปน 38.10 
% ตอน้ําหนักเซลลแหง  การทดลองน้ีแสดงใหเห็นวาการจํากัดปริมาณไนไตรเจนไมจําเปนตอการ
ผลิต PHB สําหรับ  B. megaterium BA-019  เนื่องจากวาแมปริมาณยูเรียจะเพิ่มข้ึนแตเซลลยัง
สามารถสราง PHB ได 
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time 
(h) 

total sugar 
(g/l) 

urea conc. 
(g/l) 

DCW 
(g/l) 

PHB conc.  
(g/l) 

PHB content 
(% by wt.) 

PHB productivity 
(g/l-h) 

0 20.86 0.82 0.38 0.00 0.00 0.00 
6 11.82 0.42 3.43 1.32 38.48 0.22 
12  5.21 0.09 9.36 3.21 34.29 0.27 
15 19.53 2.69 18.44 4.23 22.94 0.28 
18 39.84 4.38 43.16 12.65 29.31 0.70 
21  46.52 6.89 69.26 23.54 33.99 1.12 
24 21.34 1.06 82.84 31.26 37.74 1.30 
27 7.45 0.01 90.42 35.45 39.21 1.31 
30 5.91 0.00 72.62 28.67 39.48 0.96 
33 3.08 0.00 70.72 28.01 39.61 0.85 
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รูปท่ี 12 การผลิต PHB โดย B. megaterium BA-019 เม่ือใชแหลงคารบอน และแหลงไนโตรเจน
เปนสารอาหารปอนเขา (อัตราสวนคารบอนตอไนโตรเจนในสารอาหารปอนเขาเทากับ 7 กรัมตอ
กรัม) 
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เม่ือนําผลการวิจัยการเพาะเลี้ยง B. megaterium BA-019 ท่ีใชอัตราสวนคารบอนตอ

ไนโตรเจนในสารอาหารปอนเขาท่ีแตกตางกัน มาคํานวณหาอัตราการผลิต PHB  และนํามา
เปรียบเทียบกนัแสดงดังตารางท่ี 23  พบวาการใชอัตราสวนคารบอนตอไนโตรเจนในสารอาหาร
ปอนเขาเทากบั 7 กรัมตอกรัม ใหผลของความหนาแนนเซลลและปริมาณ PHB สูงกวาการใช
อัตราสวนคารบอนตอไนโตรเจนในสารอาหารปอนเขาเทากับ 10 และ 25 กรัมตอกรัม เนื่องจากมี
ปริมาณแหลงไนโตรเจนท่ีมากข้ึนเพยีงพอตอการเติบโตของ B. megaterium BA-019 โดยมีอัตรา
การผลิต PHB เพิ่มสูงข้ึนเปน 1.31 กรัมตอลิตรตอช่ัวโมง  อยางไรกต็ามแมความหนาแนนของเซลล
จะเพิ่มสูงข้ึนแตปริมาณ PHB ท่ีผลิตไดมีคาเพิ่มข้ึนไมมากนักเม่ือเทียกับการเพิ่มของเซลล และ
ปริมาณ PHB content ลดลงเม่ือปริมาณยูเรียเพ่ิมข้ึน     

 
ตารางท่ี 23 เปรียบเทียบการผลิต PHB เม่ือใชอัตราสวนคารบอนตอไนโตรเจนในสารอาหาร
ปอนเขาตางกนั 

 
C/N  ratio 

(g sugar/ g urea) 
time 
(h) 

DCW 
 (g/l) 

PHB conc.  
(g/l) 

PHB content 
 (% by wt.) 

PHB productivity 
(g/l-h) 

7 27 90.42 35.45 39.21 1.31 
10 27 81.68 33.72 41.28 1.25 
25 24 58.47 29.40 50.28 1.22 
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3.3 การผลิต PHB ในถังหมัก 300 ลิตร โดย B. megaterium BA-019 
3.3.1 การหาอายุของกลาเชื้อในถังหมักขนาด 10 ลิตร สําหรับการผลิต PHB ในถังหมักขนาด 300 

ลิตร   ของเชื้อ B. megaterium BA-019 โดยใชอาหารเล้ียงกลาเชื้อท่ีแตกตางกัน 
การทดลองนี้ศึกษาหาอายุของกลาเช้ือท่ีจะนําไปใชเปนกลาเช้ือ ในถังหมัก 300  ลิตร ใน

การทดลอง  ทําการทดลองโดยใชถังหมกัขนาด 10 ลิตร ใหอัตราการกวนท่ี 600 รอบตอนาที อัตรา
การใหอากาศเทากับ 1.0 ปริมาตรอากาศตอปริมาตรอาหารตอนาที โดยใชสูตรอาหารท่ีแตกตาง
ตางกัน 3 ชนดิ ไดแก สูตรอาหาร rich medium (หอขอ 3.2) สูตรอาหาร rich medium ท่ีมีการลด
องคประกอบลงคร่ึงหนึ่ง (หัวขอ 3.2)  และอาหารเหลว MSM  ท่ีใชในการผลิต PHB  ผลท่ีไดแสดง
ดังรูปท่ี 13 และรูปท่ี 14  พบวาสูตรอาหาร rich medium และสูตรอาหาร rich medium ท่ีมีการลด
องคประกอบของแหลงไนโตรเจนลงคร่ึงหนึ่ง เซลลมีอัตราการเติบโตจําเพาะสูงสุดท่ีช่ัวโมงท่ี 6 
ของการเล้ียงเชื้อ โดยมีความหนาแนนของเซลลเทากับ 4.66 กรัมตอลิตร และ 2.32 กรัมตอลิตร 
ตามลําดับ  ขณะท่ีในอาหารเหลว MSM เซลลมีอัตราการเติบโตจําเพาะสูงสุดท่ีช่ัวโมงท่ี 12 ของการ
เล้ียงเช้ือ โดยมีความหนาแนนของเซลลเทากับ 3.11 กรัมตอลิตร   จากผลการศึกษาพบวาอาหารท่ี
เหมาะสมท่ีจะนําไปใชเปนอาหารเล้ียงกลาเช้ือคือ อาหาร rich medium เนื่องจากใชเวลาส้ันในการ
เล้ียงกลาเช้ือและใหความหนาแนนของเซลลสูง    แตเม่ือพิจารณาราคาของอาหารเล้ียงกลาเช้ือ
พบวาอาหารเหลว MSM มีราคาถูกท่ีสุด และใหความหนาแนนเซลลในปริมาณท่ีแตกตางจาก
อาหาร rich medium ไมมากนัก   ดังน้ันจึงเลือกใชอาหารชนิดนี้เปนอาหารเล้ียงกลาเช้ือสําหรับการ
ผลิต PHB ในถังหมักขนาด 300 ลิตร
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รูปท่ี 13 การเจริญเติบโตของ B. megaterium BA-019 ในอาหารเหลว MSM   Rich medium และ  
Rich medium (x1/2) 
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รูปท่ี 14 อัตราการเติบโตจําเพาะของ  B. megaterium BA-019 ในอาหารเหลว MSM  Rich medium  
และ  Rich medium (x1/2)   
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3.3.2 การศึกษาผลิต PHB ในถังหมัก 10 ลิตร โดยลดปริมาณกลาเชื้อ 

เนื่องจากราคาการผลิต PHB สวนหนึ่งข้ึนอยูกับปริมาณของกลาเช้ือท่ีจะนําไปใชใน
ข้ันตอนการผลิต ถาใชกลาเช้ือปริมาณมากจะสงผลใหราคาการผลิต PHB สูงข้ึนตามไปดวย 
เนื่องจากตองใชปริมาณอาหารในการเล้ียงกลาเช้ือมากข้ึน ตองใชถังหมักจํานวนมาก ซ่ึงเหตุ
ดังกลาวทําใหราคาการผลิตสูงข้ึน ดังนั้นถาลดปริมาณกลาเช้ือท่ีใชไดจะทําใหตนทุนในการผลิต
ต่ําลง และในอุตสาหกรรมเทคโนโลยีชีวภาพสวนใหญมักใชปริมาณกลาเช้ือเพียง 5 % ของปริมาตร
อาหารเล้ียงเช้ือ  ดังน้ันในการทดลองน้ีจึงทดลองใชปริมาณกลาเช้ือ 5 % ของปริมาตรอาหารเล้ียง
เช้ือ ในการผลิต PHB ในถังหมัก 10 ลิตร เพื่อทดสอบวาเกิดการเปล่ียนแปลงอยางไรในแงของ 
ปริมาณเซลล และการผลิต PHB  ผลท่ีไดแสดงดังตารางท่ี  24 และรูปท่ี 15     ผลการทดลองพบวา
ความหนาแนนของเซลลและความเขมขน PHB มีปริมาณสูงสุดท่ีช่ัวโมงท่ี 15 ของการเล้ียงเช้ือ โดย
มีน้ําหนกัเซลลแหงและปริมาณ PHB เทากับ 11.22 กรัมตอลิตร และ 4.50 กรัมตอลิตร ตามลําดับ 
ซ่ึงเม่ือปรียบเทียบกับการผลิตเม่ือใชปริมาณกลาเช้ือ 10 % ของปริมาตรอาหารเล้ียงเช้ือ พบวา
ปริมาณเซลล และ PHB มีปริมาณลดลงไมมากนัก   
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ตารางท่ี 24 ปริมาณ PHB ปริมาณนํ้าตาลท้ังหมด ปริมาณยูเรีย และความหนาแนนของเซลล เม่ือใช
ปริมาณกลาเช้ือเร่ิมตน 5 % ของปริมาตรอาหารเล้ียงเช้ือเร่ิมตน ใหอัตราการกวนท่ี 600 รอบตอนาที 
และอัตราการใหอากาศท่ี 1.0 ปริมาตรอากาศตอปริมาตรอาหารตอนาที เม่ือเล้ียง B. megaterium 
BA-019 ในถังหมักขนาด 10 ลิตร แบบ batch 
 

time  
(h) 

total sugar  
(g/l) 

urea conc. 
 (g/l) 

DCW 
 (g/l) 

PHB conc. 
 (g/l) 

PHB content  
(% by wt.) 

0 20.54 0.82 0.18 0.00 0.00 

6 18.02 0.54 1.50 0.29 19.15 

9 13.79 0.21 3.44 0.91 26.87 

12 7.02 0.07 10.93 4.21 38.56 

15 5.03 0.00 11.22 4.50 40.13 

18 3.96 0.00 10.28 3.47 33.72 

21 3.51 0.00 8.43 2.03 24.11 
24 2.64 0.00 7.67 1.97 25.65 
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รูปท่ี 15 การผลิต PHB โดย B. megaterium BA-019 เม่ือใชปริมาณกลาเช้ือเร่ิมตน 5% ของปริมาตร
อาหารเล้ียงเช้ือเร่ิมตน ใหอัตราการกวนท่ี 600 รอบตอนาที และอัตราการใหอากาศที่ 1.0 ปริมาตร
อากาศตอปริมาตรอาหารตอนาที 
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3.3.3 การขยายสวนการผลิต PHB เม่ือกําหนดเกณฑการขยายสวนใหคงท่ีในถังหมักขนาด 300 
ลิตร 

สําหรับการพิจารณาการขยายสวนนั้นจะมีเกณฑคงท่ีท่ีใชในการขยายสวนถังหมักแบบถัง
กวนในการทดลองนี้ ไดแก อัตราสวนระหวางกําลังมอเตอรตอปริมาตรน้ําหมัก (P/V) ความเร็วรอบ
ของปลายใบพดั (impeller tip speed) และคาเรยโนลดนมัเบอร (NRE) 
 3..3.2.1 การขยายสวนการผลิต PHB เม่ือกําหนดใหอัตราสวนระหวางกําลังมอเตอรตอ
ปริมาตรน้ําหมัก (P/V) ของถังหมัก 300 ลิตร และถังหมัก 10 ลิตรมีคาเทากัน 
 การทดลองนีทํ้าการทดลองตามวิธีท่ี 6.2.1 ซ่ึงการกําหนดใหอัตราสวนระหวางกําลัง
มอเตอรตอปริมาตรน้ําหมัก (P/V) มีคาเทากัน ทําการคํานวณใหอยูในรูปของอัตราการกวน โดยใช
อัตราการกวน 280 รอบตอนาที และอัตราการใหอากาศเทากับ 1 ปริมาตรอากาศตอปริมาตรอาหาร
ตอนาที ทําการเล้ียงเช้ือท่ี 30 องศาเซลเซียส เปนเวลา 24 ช่ัวโมง 

 จากตารางท่ี 25 และรูปท่ี 16 พบวาน้ําหนักเซลลแหงและปริมาณ PHB สูงสุด
เทากับ 9.03 กรัมตอลิตร และ 2.71 กรัมตอลิตร คิดเปน 30.01 % ตอน้ําหนักเซลลแหง ท่ีช่ัวโมงท่ี 14 
ของการเล้ียงเชื้อ  เม่ือพิจารณาปริมาณออกซิเจนละลายพบวามีคาลดลงต้ังแตเร่ิมเล้ียงเช้ือจนถึง
ช่ัวโมงท่ี 8 ของการเล้ียงเช้ือ เนื่องจากเซลลมีการนําออกซิเจนไปใชในการเจริญของเซลล และใน
การทํากิจกรรมตางๆ    หลังจากช่ัวโมงท่ี 8 ของการเล้ียงเช้ือเซลลเร่ิมเขาสูระยะ late log phase ซ่ึง
ในระยะนี้เซลลมีกิจกรรมนอยลงเม่ือเทียบกับ mid log phase ทําใหตองการออกซิเจนนอยลงสงผล
ใหปริมาณออกซิเจนละลายในระบบมีคาเพิ่มข้ึน   อยางไรก็ตามท่ีช่ัวโมงท่ี 12 และช่ัวโมงท่ี 20 ของ
การเล้ียงเชื้อ ปริมาณออกซิเจนละลายลดลงเหลือ 23 % ของอากาศอ่ิมตัว และ 20 % ของอากาศ
อ่ิมตัว เนื่องจากระบบไมสามารถควบคุมอุณหภูมิไดทําใหอุณหภูมิในระบบสูงข้ึนถึง 40 องศา
เซลเซียส สงผลใหปริมาณออกซิเจนละลายลดลงอยางมากท้ังน้ีเนือ่งมาจากออกซิเจนละลายในน้ํา
นอยลงเม่ืออุณหภูมิสูงข้ึน  

เม่ือเทียบกับการผลิต PHB ในถังหมัก 10 ลิตร ท่ีมีการใชปริมาณกลาเช้ือเร่ิมตน 5 % ของ
ปริมาตรอาหารเล้ียงเช้ือ พบวาปริมาณเซลลและปริมาณ PHB ลดลงแตไมมากนกั ซ่ึงการท่ีได
ปริมาณเซลลและปริมาณ PHB นอยลงน้ันอาจเกิดจากเทคนิคการเตรียมอาหารและการทําปลอดเช้ือ
ในถังหมัก 300 ลิตร เนื่องจากพบวาท่ีช่ัวโมงท่ี 0 นั้น ความเขมขนของนํ้าตาลและยเูรียมีคาเทากับ 
16.12 กรัมตอลิตร และ 0.63 กรัมตอลิตร ตามลําดับ ซ่ึงลดลงจากปริมาณท่ีตองการคือ 20 กรัมตอ
ลิตร และ 0.8 กรัมตอลิตร ตามลําดับ 
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ตารางท่ี 25 ปริมาณ PHB ปริมาณนํ้าตาลท้ังหมด ปริมาณยูเรีย และความหนาแนนของเซลล เม่ือให
อัตราการกวนที่ 280 รอบตอนาที และอัตราการใหอากาศที่ 1.0 ปริมาตรอากาศตอปริมาตรอาหาร
ตอนาที เม่ือเล้ียง B. megaterium BA-019 ในถังหมักขนาด 300 ลิตร (กาํหนดใหอัตราสวนระหวาง
กําลังมอเตอรตอปริมาตรน้ําหมัก (P/V) ของถังหมัก 300 ลิตร และถังหมัก 10 ลิตรมีคาเทากัน) 
 

time  
(h) 

DCW  
(g/l) 

total sugar  
(g/l) 

urea conc. 
 (g/l) 

PHB conc. 
 (g/l) 

PHB content  
(% by wt.) 

DO 
(% saturation) 

0 0.00 16.12 0.63 0.00 0.00 84 

3 1.71 15.16 0.55 0.27 15.79 85 

6 3.16 14.19 0.39 0.84 26.58 41 

8 3.56 11.29 0.21 1.21 33.99 24 

10 7.62 6.58 0.10 1.99 26.12 44 

12 8.29 4.84 0.09 1.92 23.16 23 

14 9.03 4.19 0.01 2.71 30.01 51 

17 8.74 3.87 0.00 2.09 23.91 55 

20 7.67 3.35 0.00 1.92 25.03 12 

22 7.46 2.71 0.00 1.59 21.31 68 

24 5.52 2.68 0.00 1.44 26.09 72 
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รูปท่ี 16 การผลิต PHB โดย B. megaterium BA-019 เม่ือใหอัตราการกวนท่ี 280 รอบตอนาที และ
อัตราการใหอากาศท่ี 1.0 ปริมาตรอากาศตอปริมาตรอาหารตอนาที ในถังหมักขนาด 300 ลิตร 
(กําหนดใหอัตราสวนระหวางกําลังมอเตอรตอปริมาตรน้ําหมัก (P/V) ของถังหมัก 300 ลิตร และถัง
หมัก 10 ลิตรมีคาเทากัน) 
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3.3.2.2 การขยายสวนการผลิต PHB เม่ือกําหนดใหความเร็วรอบของปลายใบพดั (impeller tip 
speed) ของถังหมัก 300 ลิตร และถังหมัก 10 ลิตรมีคาเทากัน 
 การทดลองนีทํ้าการทดลองเหมือนในหวัขอ 6.2.2 ซ่ึงการกําหนดใหความเร็วรอบของ
ปลายใบพัด (impeller tip speed) มีคาเทากนั จึงทําการคํานวณใหอยูในรูปของอัตราการกวน โดยใช
อัตราการกวน 190 รอบตอนาที และอัตราการใหอากาศเทากับ 1.0 ปริมาตรอากาศตอปริมาตร
อาหารตอนาที ทําการเล้ียงเช้ือท่ี 30 องศาเซลเซียส ควบคุม pH 7.0 เปนเวลา 24 ช่ัวโมง 

 จากตารางท่ี 26 และรูปท่ี 17 พบวาน้ําหนักเซลลแหง สูงสุดเทากับ 9.50 กรัมตอ
ลิตร ท่ีช่ัวโมงท่ี 12 ของการเล้ียงเช้ือ ขณะท่ีปริมาณ PHB สูงสุดท่ี 1.91 กรัมตอลิตร ท่ีช่ัวโมงท่ี 10 
ของการเล้ียงเชื้อ คิดเปน 20.72 % ตอน้ําหนักเซลลแหง ซ่ึงลดลงเม่ือเทียบกับการผลิต PHB ในถัง
หมัก 300 ลิตร ในกรณีท่ีใชอัตราสวนระหวางกําลังมอเตอรตอปริมาตรนํ้าหมักเปนเกณฑคงท่ี   เม่ือ
พิจารณาปริมาณออกซิเจนละลายพบวามีคาลดลงต้ังแตเร่ิมเล้ียงเช้ือจนถึงช่ัวโมงท่ี 8 ของการเล้ียง
เช้ือ เนื่องจากเซลลมีการนําออกซิเจนไปใชในการเจริญของเซลล   หลังจากช่ัวโมงท่ี 8 ของการเล้ียง
เช้ือเซลลเร่ิมเขาสูระยะ late log phase ซ่ึงในระยะนี้เซลลมีกิจกรรมนอยลงเม่ือเทียบกับระยะ mid 
log phase ทําใหตองการออกซิเจนนอยลงสงผลใหปริมาณออกซิเจนละลายในระบบมีคาเพิ่มข้ึน   
อยางไรก็ตามที่ช่ัวโมงท่ี 17 ของการเล้ียงเชื้อ ปริมาณออกซิเจนละลายลดลงเหลือ 1 % ของอากาศ
อ่ิมตัว แมวาเซลลจะเขาสูระยะ stationary phase แลวก็ตาม  ท้ังนี้เนื่องจากระบบไมสามารถควบคุม
อุณหภูมิไดทําใหอุณหภมิูในระบบสูงข้ึนถึง 45 องศาเซลเซียส สงผลใหปริมาณออกซิเจนละลาย
ลดลงอยางมาก 

จากผลการทดลองสามารถสรุปการใชความเร็วรอบของปลายใบพัด (impeller tip speed) 
ใหคงท่ีไมสามารถใชเปนเกณฑในการการขยายสวนการผลิต PHB ในถังหมัก 300 ลิตร ซ่ึงการ
ทดลองตอไปจะกําหนดใหคาเรยโนลดนมัเบอร (NRE) มีคาคงท่ีเปนเกณฑในการขยายสวนตอไป 
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ตารางท่ี 26 ปริมาณ PHB ปริมาณนํ้าตาลท้ังหมด ปริมาณยูเรีย และความหนาแนนของเซลล เม่ือให
อัตราการกวนที่ 190 รอบตอนาที และอัตราการใหอากาศที่ 1.0 ปริมาตรอากาศตอปริมาตรอาหาร
ตอนาที เม่ือเล้ียง B. megaterium BA-019 ในถังหมักขนาด 300 ลิตร (กาํหนดใหความเร็วรอบของ
ปลายใบพัด (impeller tip speed) ของถังหมัก 300 ลิตร และถังหมัก 10 ลิตรมีคาเทากัน) 
 
time  
(h) 

DCW 
 (g/l) 

sugar conc 
 (g/l) 

urea conc. 
(g/l) 

PHB conc. 
(g/l) 

PHB content 
 (% by wt.) 

DO 
(% saturation) 

0 0.00 19.35 0.67 0.00 0.00 95 

2 1.99 18.06 0.57 - - 94 

4 2.29 16.12 0.53 0.13 5.68 87 

6 2.87 15.8 0.40 0.25 8.71 54 

8 5.21 12.9 0.23 0.8 15.36 16 

10 9.22 8.8 0.13 1.91 20.72 22 

12 9.50 6.61 0.00 1.77 18.63 30 

14 9.40 6.29 0.00 1.74 18.51 34 

17 9.16 4.93 0.00 0.53 5.79 1 

20 7.71 4.56 0.00 2.26 29.31 59 

24 5.78 3.99 0.00 0.21 3.63 68 
 
- หมายถึง ไมไดทําการทดลอง

 



   81 

 

0

5

10

15

20

25

30

35

0 5 10 15 20 25 30
เวลา (h)

to
ta

l s
ug

ar
, u

re
a,

 D
CW

, P
H

B
 

co
nc

en
tr

at
io

n 
(g

/l)

0

10

20

30

40

50

60

70

80

90

100

ป
ริม
าณ

 P
H

B 
(%

 b
y 

w
t.)

D
O

 (%
sa

tu
ra

tio
n) DCW

total sugar
urea
PHB content
PHB conc.
DO

 
รูปท่ี 17 การผลิต PHB โดย B. megaterium BA-019 เม่ือใหอัตราการกวนท่ี 190 รอบตอนาที และ
อัตราการใหอากาศท่ี 1.0 ปริมาตรอากาศตอปริมาตรอาหารตอนาที ในถังหมักขนาด 300 ลิตร 
(กําหนดใหความเร็วรอบของปลายใบพัด (impeller tip speed) ของถังหมัก 300 ลิตร และถังหมัก 10 
ลิตรมีคาเทากัน) 
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3.3.2.2 การขยายสวนการผลิต PHB เม่ือกําหนดใหคาเรยโนลดนัมเบอร (NRE) ของถังหมัก 300 
ลิตร และถังหมัก 10 ลิตรมีคาเทากัน 

การทดลองนีทํ้าการทดลองเหมือนในหวัขอ 6.3.3 ซ่ึงการกําหนดใหคาเรยโนลดนัมเบอร 
(NRE) มีคาเทากัน จึงทําการคํานวณใหอยูในรูปของอัตราการกวน โดยใชอัตราการกวน 60 รอบตอ
นาที และอัตราการใหอากาศเทากับ 1 ปริมาตรอากาศตอปริมาตรอาหารตอนาที ทําการเล้ียงเช้ือท่ี 
30 องศาเซลเซียส เปนเวลา 24 ช่ัวโมง 

จากตารางท่ี 27 และรูปท่ี 18 พบวาเซลลและ PHB ท่ีไดมีปริมาณลดลงอยางมากเม่ือเทียบ 
กับเมื่อใชอัตราสวนระหวางกําลังมอเตอรตอปริมาตรน้ําหมัก (P/V) และความเร็วรอบของปลาย
ใบพัด (impeller tip speed) เปนเกณฑคงท่ี   โดยปริมาณเซลลและ PHB มีคาเทากับ 3.46 กรัมตอ
ลิตร และ 1.11 กรัมตอลิตร ตามลําดับ ท้ังนี้เนื่องมาจากใชอัตราการกวนเพยีงแค 60 รอบตอนาที ทํา
ใหปริมาณออกซิเจนละลายในระบบมีคาตํ่าดังแสดงในตารางท่ี 35 สงผลใหไมเพียงพอตอการ
นําไปใชในการเติบโตและสราง PHB   จากการทดลองนี้สามารสรุปไดวาคาเรยโนลดนัมเบอร 
(NRE) ไมเหมาะสมท่ีจะนําไปใชเปนเกณฑคงท่ีในการขยายสวนการผลิต PHB ในถังหมัก 300 ลิตร 
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ตารางท่ี 27 ปริมาณ PHB ปริมาณนํ้าตาลท้ังหมด ปริมาณยูเรีย และความหนาแนนของเซลล เม่ือให
อัตราการกวนที่ 60 รอบตอนาที และอัตราการใหอากาศที่ 1.0 ปริมาตรอากาศตอปริมาตรอาหารตอ
นาที เม่ือเล้ียง B. megaterium BA-019 ในถังหมักขนาด 300 ลิตร (กําหนดใหคาเรยโนลดนัมเบอร 
(NRE) ของถังหมัก 300 ลิตร และถังหมัก 10 ลิตรมีคาเทากัน) 
 
time  
(h) 

DCW 
(g/l) 

sugar conc.  
(g/l) 

urea conc. 
(g/l) 

PHB conc. 
(g/l) 

PHB content  
(% by wt.) 

DO 
(% saturation) 

0 0.00 15.67 0.57 0.00 0.00 50 

2 0.20 15.86 0.56 0.00 1.56 8 

4 0.25 13.54 0.29 0.01 2.03 9 

6 0.87 12.19 0.16 0.02 2.56 10 

8 1.26 9.67 0.11 0.11 8.95 9 

10 1.62 5.80 0.06 0.21 12.69 10 

12 1.70 2.32 0.02 0.40 23.33 9 

14 3.46 0.00 0.00 1.11 32.02 7 

17 3.32 0.00 0.00 0.72 21.59 6 

20 2.90 0.00 0.00 0.30 10.21 5 

24 1.68 0.00 0.00 0.04 2.35 6 
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รูปท่ี 18 การผลิต PHB โดย B. megaterium BA-019 เม่ือใหอัตราการกวนท่ี 60 รอบตอนาที และ
อัตราการใหอากาศท่ี 1.0 ปริมาตรอากาศตอปริมาตรอาหารตอนาที ในถังหมักขนาด 300 ลิตร 
(กําหนดใหคาเรยโนลดนัมเบอร (NRE) ของถังหมัก 300 ลิตร และถังหมัก 10 ลิตรมีคาเทากัน) 
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เม่ือนําผลที่ไดจากการขยายสวนโดยใชอัตราสวนระหวางกําลังมอเตอรตอปริมาตรน้ําหมัก 

(P/V) ความเร็วรอบของปลายใบพดั (impeller tip speed) และคาเรยโนลดนัมเบอร (NRE) เปนเกณท
คงท่ี มาเปรียบเทียบกับการผลิต PHB ในถังหมักขนาด 10 ลิตร สามารถสรุปไดในตารางท่ี 28  ซ่ึง
พบวาคาทางจลนศาสตร ไดแก YX/S  YP/S  และ PHB productivity มีคาลดลงเม่ือเทียบกับการผลิต 
PHB ในถังหมักขนาด 10 ลิตร ในกรณท่ีีใชปริมาณกลาเช้ือเร่ิมตน 10 % ของปริมาตรอาหารเล้ียง
เช้ือ ท่ีอัตราการกวน 600 รอบตอนาที และ 1.0 ปริมาตรอากาสตอปริมาตรอาหารตอนาที   แตเม่ือ
เทียบกับกรณท่ีีใชปริมาณกลาเช้ือเร่ิมตน 5 %ของปริมาตรอาหารเล้ียงเช้ือ พบวาคาทางจลนศาสตร
เม่ือใชอัตราสวนระหวางกําลังมอเตอรตอปริมาตรน้ําหมัก (P/V) มีคาใกลเคียงกบัคาท่ีไดจากการ
ผลิต PHB ในถังหมัก 10 ลิตร มากท่ีสุด   ดังนั้นสามารถสรุปไดวาอัตราสวนระหวางกําลังมอเตอร
ตอปริมาตรน้ําหมัก (P/V) เหมาะสมมากที่สุดท่ีจะนําไปใชเปนเกณฑคงท่ีในการขยายสวนการผลิต 
PHB ในถังหมัก 300 ลิตร 
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ตารางท่ี 28 การเปรียบเทียบคาทางจลนศาสตร เม่ือเล้ียงเช้ือ B. megaterium BA-019 ในถังหมัก 300 
ลิตร เพื่อผลิต PHB เม่ือทําการผลิตท่ีกําหนดเกณฑการขยายสวนคงท่ีเหมือนในถังหมักขนาด 10 
ลิตร 
 

fermentor 
(l) 

culture  
medium 

 

inoculum  
size 

(% v/v) 

agitation  
rate 

 (rpm) 
YX/S 

 
YP/S 

 

cell  
productivity 

(g/l-h) 

PHB 
productivity 

(g/l-h) 

10 Rich medium 10 600 1.10 0.46 1.28 0.52 

 MSM 5 600 0.71 0.29 0.75 0.30 

300 MSM 5 280a 0.76 0.23 0.65 0.19 

 MSM 5 190b 0.75 0.18 0.79 0.19 

 MSM 5 60c 0.21 0.07 0.25 0.08 

 
a คือ ความเร็วรอบของใบกวนเม่ือกําหนดใหอัตราสวนระหวางกําลังมอเตอรตอปริมาตรน้ําหมัก 
(P/V) ของถังหมัก 300 ลิตร และถังหมัก 10 ลิตรมีคาเทากัน 
b คือ ความเร็วรอบของใบกวนเม่ือกําหนดใหความเร็วรอบของปลายใบพัด (impeller tip speed) 
ของถังหมัก 300 ลิตร และถังหมัก 10 ลิตรมีคาเทากัน 
c คือ ความเร็วรอบของใบกวนเม่ือกําหนดใหคาเรยโนลดนัมเบอร (NRE) ของถังหมัก 300 ลิตร และ
ถังหมัก 10 ลิตรมีคาเทากัน
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บทท่ี 4 
สรุปและวิจารณผลการทดลอง 

 
 งานวิจยันี้ไดทําการศึกษาหาภาวะท่ีเหมาะสมตอการผลิต PHB ในถังหมักขนาด 10 ลิตร 
โดยแปรคาอัตราการกวนท่ี 400 600 และ 800 รอบตอนาที และแปรอัตราการใหอากาศท่ี 0.5 1.0 
และ 1.5 ปริมาตรอากาศตอปริมาตรอาหารตอนาที โดยใชแหลงคารบอนและแหลงไนโตรเจนท่ีมี
ราคาถูกคือ กากนํ้าตาล และ ยูเรียตามลําดับ   จากนั้นนําภาวะท่ีเหมาะสมตอการผลิต PHB มาใชใน
การผลิต PHB แบบ fed-batch ในถังหมักขนาด 10 ลิตร โดยแปรคาอัตราสวนคารบอนตอ
ไนโตรเจนในสารอาหารปอนเขา คือ 7 10 และ 25 โดยใชการปอนอาหารแบบ exponential feeding 
และนํามาใชในการขยายสวนการผลิต PHB ในถังหมัก 300 ลิตร โดยใชเกณฑคงท่ี 3 คา ไดแก 
อัตราสวนระหวางกําลังมอเตอรตอปริมาตรน้ําหมัก (P/V) ความเร็วรอบของปลายใบพัด (impeller 
tip speed) และคาเรยโนลดนัมเบอร (NRE)   ผลปรากฏวาในการเพาะเล้ียงแบบ fed-batch สามารถ
เพิ่มความหนาแนนของเซลลไดสูงข้ึนเปนอยางมาก แตปริมาณ PHB คอนขางคงท่ี และอัตราการ
ผลิต PHB มีคาไมคอยแตกตางกัน ขณะท่ีการขยายสวนการผลิต PHB ในถังหมัก 300 ลิตร โดยการ
เพาะเล้ียงแบบ batch โดยใชเกณฑคงท่ีท่ีกลาวมาขางตน พบวา ปริมาณเซลล ปริมาณ PHB และคา
ทางจลนศาสตร มีคาลดลง เม่ือเทียบกับการผลิต PHB ในถังหมักขนาด 10 ลิตร ในกรณีท่ีใชปริมาณ 
5 % ของปริมาตรอาหารเล้ียงเช้ือ ท้ังนี้อาจเนื่องมาจากเทคนิคการเตรียมอาหาร และเทคนิคการฆา
เช้ือ 
 
4.1 การศึกษาการผลิต PHB ในถังหมัก 10 ลิตร โดยแปรคาอัตราการกวน และอัตราการใหอากาศ 

ผลการวิจัยพบวาเม่ือเล้ียงเช้ือ B. megaterium BA-019 ในอาหารสําหรับเล้ียงกลาเช้ือใน
ระดับขวดเขยา   แบคทีเรียดงักลาวมีอัตราการเติบโตจําเพาะสูงสุดท่ี 6 ช่ัวโมง ดังนัน้จึงเลือกใชกลา
เช้ืออายุ 6 ช่ัวโมง สําหรับการศึกษาการเล้ียงเช้ือ B. megaterium BA-019 ในอาหารเพื่อการผลิต 
PHB ในถังหมักขนาด 10 ลิตร  
 การศึกษาเปรียบเทียบการผลิต PHB โดยใชอัตราการกวน และอัตราการใหอากาศท่ี
แตกตางกันในถังหมัก 10 ลิตร พบวา เม่ือพจิารณาท่ีอัตราการกวน 400 รอบตอนาที และแปรคา
อัตราการใหอากาศท่ีแตกตางกัน คือ 0.5 1.0 และ 1.5 ปริมาตรอากาศตอปริมาตรอาหารตอนาที 
พบวา ความหนาแนนของเซลล ปริมาณ PHB  และคาทางจลนศาสตร ไดแก  YX/S  และ YP/S มี
คาสูงสุดท่ีอัตราการใหอากาศท่ี 1.5 ปริมาตรอากาศตอปริมาตรอาหารตอนาที   และเม่ือพิจารณาคา 
KLa  พบวามีคามากข้ึนเม่ืออัตราการใหอากาศสูงข้ึน  ซ่ึงคา KLa เปนคาท่ีบอกถึงอัตราการถายเท
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 เม่ือพิจารณาท่ีอัตราการกวน 600 รอบตอนาที และแปรคาอัตรการใหอากาศ  0.5 1.0 และ 
1.5 ปริมาตรอากาศตอปริมาตรอาหารตอนาที พบวาคา KLa มีคามากข้ึนเม่ือเทียบกับอัตราการกวนท่ี 
400 รอบตอนาที ทุกๆอัตราการใหอากาศ   และท่ีอัตราการกวน 600 รอบตอนาที ทุกอัตราการให
อากาศพบวา ความหนาแนนของเซลล ปริมาณ PHB มีคามากข้ึนเม่ือเทียบกับอัตราการกวนท่ี 400 
รอบตอนาที ทุกอัตราการใหอากาศ   ท้ังนี้เนื่องมาจากคา KLa สูงข้ึน ทําใหในระบบมีปริมาณ
ออกซิเจนท่ีเพยีงพอตอการนําไปใชในการสรางเซลล และการสังเคราะห PHB   โดยพบวาท่ีอัตรา
การกวนท่ี 600 รอบตอนาที และอัตราการใหอากาศ 1.0 ปริมาตรอากาศตอปริมาตรอาหารตอนาที 
ความหนาแนนของเซลล ปริมาณ PHB และคาทางจลนศาสตร ไดแก YX/S YP/S  และ  PHB 
productivity มีคาสูงท่ีสุด 
 และเม่ือเพ่ิมอัตราการกวนเปน 800 รอบตอนาที และแปรอัตราการใหอากาศ 0.5 1.0 และ 
1.5 ปริมาตรอากาศตอปริมาตรอาหารตอนาที  พบวา KLa มีคาสูงข้ึนตามลําดับ และมีคาสูงกวาการ
ทดลองท่ีใหอัตราการกวน 400 และ 600 รอบตอนาที ทุกอัตราการใหอากาศ แตอยางไรก็ตาม
ปริมาณเซลล ปริมาณ PHB และคาทางจลนศาสตรมีคาลดลงท้ังท่ี KLa มีคาเพิ่มข้ึน   ท้ังนี้อาจ
เนื่องมาจากท่ีอัตราการกวน 800 รอบตอนาที เปนภาวะที่รุนแรงเกินไปสําหรับ B. megaterium BA-
019 ทําใหเกิดภาวะความกดดันข้ึนตอเซลล เชน ภาวะท่ีมีแรงเฉือนมากเกินไปทําใหเกิดอันตรายตอ
ตัวเซลล (shear stress)  และภาวะ Oxidative stress ซ่ึงเกิดจากในระบบมีปริมาณออกซิเจนละลาย
มากเกินไปทําใหเกิดอนุมูลอิสระของออกซิเจน (reactive oxygen species) ซ่ึงสามารถกอใหเกดิ
อันตรายตอเซลลได   Junker (2004) รายงานวาเม่ือความเร็วรอบปลายใบพัดมีคาเกนิ 3.2 เมตรตอ
วนิาที จะเกดิอันตรายตอเซลลได ซ่ึงในงานวิจยันี้ท่ีอัตราการกวน 800 รอบตอนาที มีคาความเร็ว
รอบปลายใบพัดเทากับ 3.95 เมตรตอวินาที   งานวิจัยของ Belo และคณะ (2005) รายงานวาเม่ือให
ปริมาณออกซิเจนในถังหมักมากข้ึนโดยการเพิ่มความดนัในระบบ 1.5 MPa  ทําใหเกิดการยับยั้ง
ระบบเมแทบอลิซึม และทําใหเซลลมีปริมาณลดลง 
 สรุปไดวาภาวะท่ีเหมาะสมตอการผลิต PHB โดย  B. megaterium BA-019 ในระดับถัง
หมักขนาด 10 ลิตร คือ อัตราสวนคารบอนตอไนโตรเจนในอาหารเล้ียงเช้ือเร่ิมตนเทากับ 25  โดย
ใหแหลงคารบอนและแหลงไนโตรเจน คือ กากนํ้าตาล และ ยเูรีย ตามลําดับ  อุณหภูมิควบคุมท่ี 30 
องศาเซลเซียส ควบคุม pH เทากับ 7.0  และควบคุมอัตราการกวนและอัตราการใหอากาศท่ี 600 
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4.2  การศึกษาการผลิต PHB โดยการเลี้ยง B. megaterium BA-019 แบบมีการปอนสารอาหาร 
จากการทดลองท่ีแลวพบวาท่ีอัตราการกวนท่ี 600 รอบตอนาที และอัตราการใหอากาศท่ี 

1.0 ปริมาตรอากาศตอปริมาตรอาหารตอนาที ใหคา KLa ท่ีเหมาะสมตอการผลิต PHB มากท่ีสุด 
ดังนั้นจึงเลือกภาวะนี้มาใชในการศึกษาการผลิต PHB โดยการเล้ียง B. megaterium BA-019 แบบมี
การปอนสารอาหารในถังหมัก 10 ลิตร โดยใชเทคนิค exponential feeding   ผลการทดลองพบวา
เม่ือคาอัตราสวนคารบอนตอไนโตรเจนในสารอาหารปอนเขาเทากับ 25 เซลลมีการเติบโตท่ีมากข้ึน 
และมีการสราง PHB มากข้ึนเม่ือเทียบกับการเพาะเล้ียงแบบไมมีการเติมอาหารเขาไปในระบบ  โดย
ไดความหนาแนนของเซลลเทากับ 58.47 กรัมตอลิตร  ปริมาณ PHB 29.40 กรัมตอลิตร คิดเปน 
50.28 % ตอน้ําหนกัเซลลแหง  อยางไรก็ตามเม่ือพิจารณารูปแบบการใชน้ําตาลพบวา น้ําตาล
ปริมาณมากสะสมในอาหารเล้ียงเช้ือ ขณะท่ีปริมาณของยูเรียหมดลงอยางรวดเร็วจึงเปนสาเหตุให
เกิดการสะสมน้ําตาลในระบบเปนปริมาณมาก ดังนัน้จึงไดมีการเพิ่มปริมาณยูเรียในสารอาหาร
ปอนเขาเพื่อใหเพียงพอตอการเติบโตของเซลลและการสราง PHB โดยใชสารอาหารปอนเขาท่ีมี
อัตราสวนคารบอนตอไนโตรเจนเทากับ 10   พบวาความหนาแนนของเซลลเพิ่มมากข้ึน สงผลให
ปริมาณ PHB เพิ่มมากข้ึน  โดยไดความหนาแนนเซลลเทากับ 81.68 กรัมตอลิตร ปริมาณ PHB 
33.72 กรัมตอลิตร คิดเปน 41.28  % ตอน้ําหนกัเซลลแหง  จากผลการทดลองน้ีแสดงใหเห็นวา
ปริมาณเซลล และปริมาณ PHB เพิ่มมากข้ึนเม่ือมีการใชปริมาณยูเรียมากข้ึน    จากการทดลองท่ีใช
คาอัตราสวนคารบอนตอไนโตรเจนในสารอาหารปอนเขาเทากับ 10  แสดงใหเห็นวาปริมาณเซลล 
และปริมาณ PHB แปรผันโดยตรงกับปริมาณยูเรียท่ีใช   ดังนั้นเพื่อเพ่ิมปริมาณ PHB จึงเพิ่มปริมาณ
ยูเรียในสารอาหารอาหารปอนเขาโดยลดอัตราสวนคารบอนตอไนโตรเจนในสารอาหารปอนเขา
เปน 7  ผลที่ไดคือความหนาแนนของเซลลสูงข้ึนกวาเดิมโดยเทากบั 90.42 กรัมตอลิตร ความ
เขมขนของ PHB 35.45 กรัมตอลิตร คิดเปน 39.21 % ตอน้ําหนกัเซลลแหง และมีอัตราการผลิต 
PHB เทากับ 1.31 กรัมตอลิตรตอช่ัวโมง   ผลท่ีไดสามารถสรุปวา   B. megaterium BA-019 
จําเปนตองไดสารอาหารครบถวนเพื่อใชในการเติบโตและการผลิต PHB  เนื่องจากผลการวิจัยท่ีได
พบวา B. megaterium BA-019 เปนจุลินทรียท่ีมีการผลิต PHB ไปพรอมกับขณะท่ีเซลลมีการเติบโต
โดยไมจําเปนตองมีการจํากดัสารอาหาร  ดังนั้นในการเพาะเล้ียงจุลินทรียดังกลาวแบบ fed-batch จึง
ไมจําเปนตองใชการเพาะเล้ียงแบบ 2 ข้ันตอนเหมือนจุลินทรียท่ีจําเปนตองมีการจาํกัดสารอาหาร
บางชนิดและมีแหลงคารบอนมากเกนิพอ จึงจะเกิดการสะสม PHB ในปริมาณมาก   ผลการวิจัยท่ี
ไดสอดคลองกับงานวจิัยของ อติพล บุญเรืองถาวร (2543)  ผูวิจัยดงักลาวไดทําการเพาะเล้ียง B. 
megaterium BA-019 โดยทําการเพาะเล้ียงแบบ fed-batch ท่ีมีการใชเทคนิค pH-stat ควบคุมการ
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สรุปไดวาการเพาะเล้ียงจุลินทรีย B. megaterium BA-019 โดยวิธี fed-batch ท่ีมีการปอน
อาหารเขาโดยใชเทคนิค exponential feeding  และใชกากนํ้าตาลและยูเรีย ซ่ึงเปนแหลงคารบอน
และแหลงไนโตรเจนท่ีราคาถูกเปนสารอาหารหลัก  โดยควบคุมอัตราการกวนและอัตราการให
อากาศท่ี 600 รอบตอนาที และ 1.0 ปริมาตรอากาศตอปริมาตรอาหารตอนาที และใชอัตราสวน
คารบอนตอไนโตรเจนในสารอาหารปอนเขา 7 เปนผลใหไดความหนาแนนของเซลล ความเขมขน 
PHB และอัตราการผลิต PHB เพิ่มข้ึนอยางมากเมื่อเปรียบเทียบกับการหมักแบบไมมีการปอน
สารอาหาร คือไดปริมาณเซลลเพิ่มข้ึนจาก 15.38 กรัมตอลิตร ในการเพาะเล้ียงแบบไมมีการเติม
สารอาหารในถังหมัก 10 ลิตร เปน 90.42 กรัมตอลิตร และไดปริมาณ PHB เพิ่มข้ึนจาก 6.22 กรัมตอ
ลิตร จากการเพาะเล้ียงแบบไมมีการปอนสารอาหาร เปน 35.45 กรัมตอลิตร 
 
4.3 การขยายสวนการผลิต PHB ในถังหมัก 300 ลิตร โดยใชเกณฑคงท่ีเชนเดียวกับในถังหมัก 10 
ลิตร 
 เนื่องจากปจจยัท่ีสําคัญปจจยัหนึ่งท่ีสงผลตอราคาการผลิตในระดับการขยายสวน คือ ราคา
ของแหลงคารบอน ดังนั้นในการทดลองข้ันนี้จึงศึกษาสูตรอาหารเล้ียงกลาเช้ือท่ีเหมาะสมสําหรับใช
เล้ียงกลาเช้ือเพื่อนําไปใชในการผลิต PHB ในถังหมักขนาด 300 ลิตร โดยในข้ันตอนนีใ้ชสูตร
อาหารเล้ียงกลาเช้ือ 3 ชนิด คือ สูตรอาหาร rich medium สูตรอาหาร rich medium ท่ีมีการลด
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 จากการทดลองท่ีใชอัตราสวนระหวางกําลังมอเตอรตอปริมาตรน้ําหมัก (P/V) เปนเกณฑ
คงท่ี โดยใชอัตราการกวนเทากับ 280 รอบตอนาที และอัตราการใหอากาศ 1.0 ปริมาตรอากาศตอ
ปริมาตรอาหารตอนาที พบวาเซลลมีการเติบโตสูงสุดท่ี 14 ช่ัวโมงของการเล้ียงเชื้อ และมีความ
หนาแนนเซลลเทากับ 9.03 กรัมตอลิตร ปริมาณ PHB 2.71 กรัมตอลิตร คิดเปน 30.01 % ตอน้ําหนกั
เซลลแหง    เม่ือพิจารณาการใชความเร็วรอบปลายใบพดั (impeller tip speed) เปนเกณฑคงท่ีพบวา
ปริมาณ PHB ลดลงจากเดมิท่ีใชอัตราสวนระหวางกําลังมอเตอรตอปริมาตรน้ําหมัก (P/V) โดย
ปริมาณ PHB ลดลงเหลือเพียง 1.91 กรัมตอลิตร จึงสรุปไดวาความเร็วรอบปลายใบพัด (impeller tip 
speed) ไมเหมาะสมท่ีจะใชเปนเกณฑในการผลิต PHB ในถังหมัก 300 ลิตร โดย B. megaterium 
BA-019  ท้ังนี้อาจเปนเพราะการใชความเร็วรอบปลายใบพัดเปนเกณฑคงท่ีมีขอเสียคือจะทําให
ประสิทธิภาพการใหอากาศมีคาลดลงซ่ึงอาจแกปญหาโดยการเพิ่มจํานวนใบพัดในถังหมัก (Brown, 
1982)     และเม่ือใชคาเรยโนลดนัมเบอร (NRE) เปนเกณฑคงท่ีในการผลิต PHB ปริมาณเซลลและ
ปริมาณ PHB ลดลงอยางมาก โดยเทากบั 3.46 กรัมตอลิตร และ 1.11 กรัมตอลิตร ตามลําดับ   
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 เม่ือนําคาทางจลนศาสตรจากการผลิต PHB ในถังหมัก 300 ลิตร มาเปรียบเทียบกับการผลิต 
PHB ในถังหมัก 10 ลิตร ดังตารางท่ี 28 พบวาในกรณท่ีีใชปริมาณกลาเช้ือเทากัน คา YX/S YP/S และ 
อัตราการผลิต PHB มีคาลดลงจากเดิม ท้ังนี้อาจมีสาเหตุมาจากเทคนิคการใหอากาศและการกวน 
และการทําใหอาหารปลอดเช้ือโดยในการฆาเช้ือในถังหมัก 300 ลิตร ใชวิธีการอัดไอน้ํา (steam 
injection)  เขาไปในถังหมัก เปนเวลา 30 นาที  ขณะท่ีถังหมักขนาด 10 ลิตร ฆาเช้ือในหมออบฆา
เช้ือดวยไอนํ้าโดยใชเวลาเพียง 15 นาที การฆาเช้ือโดยวธีิการอัดไอน้ําทําใหองคประกอบในอาหาร
เล้ียงเช้ือเกดิการเจือจาง และการฆาเช้ือเปนเวลานานถึง 30 นาที อาจทําใหองคประกอบในอาหาร
เล้ียงเช้ือบางอยางเส่ือมคุณภาพไดจึงสงผลใหการ ผลิต PHB ลดลง    เมื่อพิจารณาเกณฑการขยาย
สวนท้ัง 3 เกณฑพบวาอัตราสวนระหวางกําลังมอเตอรตอปริมาตรน้ําหมัก (P/V)  ใหผลการผลิต 
PHB ดีท่ีสุด เนื่องจากท่ีภาวะนี้คา YP/S YX/S และอัตราการผลิต PHB มีคาใกลเคียงกบัคาท่ีไดจากการ
ผลิต PHB ในถังหมัก 10 ลิตร ในกรณีท่ีใชปริมาณกลาเช้ือเร่ิมตนเทากนั    

ดังนั้นจึงสามารถสรุปไดวาอัตราสวนระหวางกําลังมอเตอรตอปริมาตรน้ําหมัก (P/V) 
เหมาะสมท่ีจะนํามาใชเปนเกณฑคงท่ีในการผลิต PHB ในถังหมัก 300 ลิตร โดย  B. megaterium 
BA-019   อยางไรก็ตามถาตองการขยายสวนการผลิต PHB ข้ึนไปจากถังหมัก 300 ลิตร ไปสูถังหมัก
ขนาดใหญข้ึน เชน ถังหมัก 1000 ลิตร หรือ 5000 ลิตร การใชอัตราสวนระหวางกาํลังมอเตอรตอ
ปริมาตรนํ้าหมัก (P/V)  เปนเกณฑคงท่ีในการขยายสวนมีขอจํากัดหลายประการ คือ ตองใชกําลัง
งานมอเตอร และกําลังปอนเขาตอปริมาตรนํ้าหมักคอนขางสูง ดังแสดงในตารางท่ี 8 พบวาการขยาย
ขนาดของถังหมัก 80 ลิตร ไปสูถังหมักขนาด 10,000 ลิตร โดยใชอัตราสวนระหวางกําลังมอเตอร
ตอปริมาตรน้ําหมัก (P/V) เปนเกณฑคงท่ี พบวากําลังงานมอเตอร และกําลังมอเตอรปอนเขาตอ
ปริมาตรนํ้าหมัก มีคาสูงข้ึน 3,125 เทา และ 25 เทา ตามลําดับ    นอกจากขอจํากดัดงักลาวแลวยังมี
ส่ิงท่ีตองพิจารณา คือ ขีดจาํกัดของการปนกวนของถังหมัก และขนาดของมอเตอรท่ีใช (Junker, 
2004) 
 

 



รายการอางอิง 
ภาษาไทย 
รัตนศิริ มุทิตากุล. 2538. การผลิตพอลีบีตาไฮดรอกซีบิวทิเรตโดยแบคทีเรียสายพันธุ BA-019 ท่ี 
 แยกได.  วิทยานิพนธปริญญามหาบัณฑิต สาขาวิชาจุลชีววิทยาทางอุตสาหกรรม  
 ภาควิชาจุลชีววิทยา คณะวิทยาศาสตร จุฬาลงกรณมหาวทิยาลัย  
สุดา สุภาชวินสวัสดิ์. 2542. ผลของซับสเตรทตอสัดสวนของของ 3-ไฮดรอกซีวาเลอเรตในพอลิ 

 (3-ไฮดรอกซีบิวทิเรต-โค-3-ไฮดรอกซีวาเลอเรต) ซ่ึงผลิตจาก Bacillus sp. BA-019.   
วิทยานิพนธปริญญามหาบัณฑิต สาขาวิชาจุลชีววิทยาทางอุตสาหกรรม  ภาควิชาจุล
ชีววิทยา คณะวิทยาศาสตร จฬุาลงกรณมหาวิทยาลัย 

อติพล บุญเรืองถาวร. 2543. การผลิตพอลิ(3-ไฮดรอกซีบิวทิเรต) โดยการเพาะเล้ียง Bacillus sp  
 BA-019 แบบปอนเปนงวดภายใตการจํากดัปริมาณไนโตรเจน. วิทยานิพนธปริญญา 
  มหาบัณฑติ สาขาวิชาจุลชีววิทยาทางอุตสาหกรรม ภาควิชาจุลชีววิทยา คณะวิทยาศาสตร 
 จุฬาลงกรณมหาวิทยาลัย 
 

ภาษาอังกฤษ 
Aiba, S.,  Humphrey, A. E.,  and Millis, N. F. 1973. Biochemical Engineering.   
 Japan: Academic Press. Inc.  
Asenjo, A.J., and Dawes, E.A. 1990. Occurance, metabolism, metabolic role, and  
 industrial uses of bacterial polyhydroxyalkanoates. Microbiol. Rev. 54:450-472. 
Asenjo, J.A., and Merchuk, J.C. (ed). 1995. Bioreactor system design. Marcel Dekkar. Inc. 
Association of Official Analytical Chemists (AOAC). 1984. Official Method of Analysis.    
 14th ed.Verginia. 
Belo, I., Pinheiro, R., and Mota, M. 2005. Morphological and physiological changes in  
 Saccharomyces cerevisiae by oxidative stress from hyperbaric air. J. Biotechnol.  
 115:397-404. 
Bartholomew, W.H. 1960. Scale-up of submerged fermentations.  J. Appl. Microbiol. 2:289. 
Bernfeld, F.  1955.   Amylase, α   and   β .   In   Colowick,  S.P.  and  Kaplan, N.O.(eds.)       Method   
 in  Enzymology.  Academic  Press.  New  York.  Vol.3  pp.149-150. 
Bloembergen, S., Holden, D.A., Hamer, G.K., Bluhm, T.L. and Marchessault, R.H. 1986. Study  

 of bacterial poly(β-hydroxybutyrate-co-β-hydroxyvalerate). Macromolecules. 19:2865- 
 2871. 



 95 

Brandl, H., Gross, R.A., Lenz, R.W. and Fuller, R.C. 1990. Plastic from bacterial: Poly(β- 
  hydtroxyalkanoates) as natural biocompatible and biodegradable polymers. Adv.  
 Biochem. Eng. 41:78-79. 
Braunegg, G., Lefebvre, G., and Genser, K.F. 1998. Polyhydroxyalkanoates, biopolyesters from  
 renewable resources : physiology and engineering aspects. J. Biotechnol. 65:127-161. 
Brown, D.E. 1982. Industrial-scale operation of microbial process. J. Chem. Technol. Biotechnol.  
 32:34-36. 
Byrom, D. 1987. Polymer synthesis by microorganisms : technology and economics. Tibtech.  
 5:246-250. 
Byrom, D. 1994. Polyhydroxyalkanoates, pp.5-13. In: D.P. Mobley (ed.), Plastics from microbes:  

microbial synthesis of polymers and polymer precursors. Hanser Munich. 
Charles, M., 1965. Fermenter Design and Scale-up, Comprehensive Biotechnology. New  
 York: Pergamon Press Ltd. 
Chen, G.Q., Konig, K.H., and Lafferty, R.M. 1991. Occurance of poly-(D)-3-hydroxyalkanoates  
 in the genus Bacillus. FEMS Microbiol. Lett. 84:173-176. 
Chen, G.Q. and Wu, Q. 2005. The application of polyhydroxyalkanoates as tissue engineering  
 materials. Biomaterials. 26:6565–6578 
Choi, J., and Lee, S.Y. 1997. Process analysis and economic evaluation for poly (3- 
  hydroxybutyrate) production by fermentation. Bioprocess Engineering. 17:335-342. 
Choi, J., and Lee, S.Y. 1999. Factors affecting the economics of polyhydroxyalkanoate evaluation  
 for production by fermentation. Appl. Microbiol. Biotechnol. 51:13-21. 

Comeau, Y., H all, K.J., and Oldham, W.K. 1998. Determination of poly-β-hydroxybutyrate and  

 poly-β-hydroxyvalerate in activated sludge by gas-liquid chromatography. Appl.  
 Environ. Microbiol. 54:2325-2327. 
Dawes, E.A., and Senior, P.J. 1973. The role and regulation of energy reserve polymers in  
 microorganisms. Adv. Microbiol. Physio. 10:203-206. 
Doi,Y.(ed). 1990. Microbial polyesters. VCH. New York.  
Einsele, A. 1978. Scaling-up bioreactors. Process Biochem. 7:13-14. 
Groom, C.A., Luong, J.H.T., and Mulchandani, A. 1998. On-line culture fluorescence  

 measurement during the batch cultivation of poly-β-hydroxybutyrate producing  
 Alcaligenes eutrophus. J. Biotechnol. 8:271-278 
Hejazi, P., Vasheghani-Farahani, E. and Yamini, Y. 2003. Supercritical fluid disruption of  



 96 

 Ralstonia eutropha for poly(beta-hydroxybutyrate) recovery. Biotechnol. Prog. 19: 
1519–1523.  

Jackson, F.A., and Dawes, E.A. 1976. Regulation of tricarboxylic acid cycle and poly-β- 
hydroxybutyrate metabolism in Azotobacter beijerinckii grown under nitrogen or    
oxygen limitation. J.Gen Microbiol. 97:303-312. 

Juni, E., and Heym, G.A. 1956. A cyclic pathway for the bacterial dissimilation of 2, 3- 
butanediol, acetylmethylcarbinol, and diacetyl. General aspects of the 2, 3-butanediol 
cycle. J. Bacteriol. 71:425-432. 

Junker, B.H. 2004. Scale-up methodologies for Escherichia coli and yeast fermentation process.  
 J. Biosci. Bioeng. 97:347-364. 
Kapritchkoff, F.M., Viotti, A.P., Alli, R.C.P., Zuccolo, M., Pradella, J.G.C., Maiorano, A.E.,  
 Miranda, E.A. and Bonomi, A. 2006. Enzymatic recovery and purification of 

polyhydroxybutyrate produced by Ralstonia eutropha. J. Biotechnol. 122:453–462. 
Khanna, S., and Srivastava, A.K. 2005. Recent advances in microbial polyhydroxyalkanoates.  
 Proc. Biochem. 40:609-619. 
Khosravi-Darani, K., Vasheghani-Farahani, E., Shojaosadati, S.A. and Yamini, Y. 2004. Effect of  

process variables on supercritical fluid disruption of Ralstonia eutropha cells for poly(R-
hydroxybutyrate) recovery. Biotechnol. Prog. 20:1757–1765. 

Kim, B.S., Lee, S.Y., and Chang, H.N. 1992. Production of poly-β-hydroxybutyrate by fed-batch  
culture of recombinant Escherichia coli. Biotechnol. Lett. 14:811-816. 

Kim, B.S., Lee, S.C., Lee, S.Y., Chang, H.N., Chang, Y.K., and Woo, S.I. 1994. Production of   
poly(3-hydroxybutyric acid) by fed-batch culture of Alcaligenes eutrophus with glucose 
concentration control. Biotechnol. Bioeng. 43:892-898. 

Kim. S.W., Kim, P., Lee, H.S., and Kim, J.H. 1996. High production of poly-β-hydroxybutyrate  
(PHB) from  Methylobacterium organophilum under potassium limitation. 
Biotechnol.Lett.18:25-30. 

Kominek, L.A., and Halvorson, H.O. 1965. Metabolism of poly-β-hydroxybutyrate and  
acetoin in Bacillus cereus. J. Bacteriol. 90:1251-1259. 

Lakshman, K. and Shamala, T.R. 2006. Extraction of polyhydroxyalkanoate from Sinorhizobium  
meliloti cells using Microbispora sp. culture and its enzymes. Enzyme. Microb. Technol. 
39:1471–1475. 

Lee, J.H., Hong, J., and Lim, H.C. 1997. Experimental optimization of fed-batch culture for poly- 



 97 

  β-hydroxybutyric acid production. Biotechnol. Bioeng. 56:697-705. 
Lee, S.Y. 1996(a). Bacterial polyhydroxyalkanoates. Biotechnol Bioeng. 49:1-14. 
Lee, S.Y. 1996(b). Plastic bacteria? Progress and prospects for polyhydroxyalkanoate   
 production in bacteria. Tibtech. 16:419-426.  
Lee, S.Y., and Chang, H.N. 1995. Production of poly(3-hydroxybutyric acid) by recombinant  
 Escherichia coli strains: genetics and fermentation studies. Can. J. Microbiol.  
 41(suppl.1):207-215. 
Lee, S.Y., Lee, Y., and Wang, F. 1999. Chiral compounds from bacterial polyesters: sugars to  
 plastics to fine chemicals. Biotechnol.Bioeng. 65:363-368. 
Lee, S.Y., Middelberg, A.P.J., and Lee, Y.K. 1997. Poly(3-hydroxybutyrate) production from  
 whey using recombinant Escherichia coli. Biotechnol. Lett. 19:1033-1035. 
Liu, F., Li, W., Ridgway, D., and Gu, T. 1998. Production of poly-β-hydroxybutyrate on  
 molasses by recombinant Escherichia coli. Biotechnol.Lett. 20:345-348. 
Loo, C.Y., and Sudesh, K. 2007. Polyhydroxyalkanoates: Bio-based microbial plastics and their 
 properties. Malays. Polym. J. 2:31-57. 
Luengo, J.M., Garcia, B., Sandoval, A., Naharo, G., and Olivera, E.R. 2003. Bioplastics from  
 microorganisms. Curr. Opin. Microbiol. 6:251-260. 
Madison, L.L., and Huisman, G.W. 1999. Metabolic engineering of poly(3-hydroxyalkanoates) :  
 from DNA to plastic. Microbiol.Mole.Biol.Rev. 63:21-53. 
Mudliar, S.N., Vaidya, A.N., Suresh Kumar, M., Dahikar, S., and Chakrabarti, T. 2007. Techno- 

economic evaluation of PHB production from activated sludge. Clean Tech. Environ. 
Policy. 77:444-448. 

Nakata, H.M. 1963. Effect of pH on intermediates produced during growth and sporulation of  
 Bacillus cereus. J. Bacteriol. 86:577-580. 
Page, W.J., and Cornish, A. 1993. Growth of Azotobacter vinelandii UWD in fish peptone  

medium and simplified extraction of poly-β-hydroxybutyrate. Appl. Environ. Microbiol. 
59:4236-4244. 

Quillaguamán, J., Doan-Van, T., Guzmán, H., Guzmán, D., Martín, J., Everest, A., and  
 Hatti-Kaul, R. 2008. Poly(3-hydroxybutyrate) production by Halomonas boliviensis in  
 fed-batch culture. Appl. Environ. Biotechnol. 78:227-232 
Reddy, C.S.K., Ghai, R., Rashmi, and Kalia, V.C. 2003. Polyhydroxyalkanoates: an overview.  
 Bioresour. Technol. 87:137-146. 



 98 

Ryu, H.W., Hahn, S.K., Chang, Y.K., and Chang, H.N. 1997. Production of poly(3- 
  hydroxybutyrate) by high cell density fed-batch culture of Alcaligenes eutrophus with  
 phosphate limitation. Biotechnol. Bioeng. 55:28-32. 
Ryu, H.W., Cho, K.-S., Lee, E.G. and Chang, Y.K. 2000. Recovery of Poly(3-hydroxybutyrate)  
 from coagulated Ralstonia eutropha using a chemical digestion method. Biotechnol. 

Prog. 16:676–679. 
Scragg, H.H. 1991. Bioreactors in biotechnology. London: Ellis Horwood pp. 26-85. 
Shimizu, H., Tamura, S., Shioya, S., and Suga, K.I. 1993. Kinetic study of poly-D(-)-3- 

hydroxybutyric acid (PHB) production and its molecular weight distribution control in a 
fed-batch culture of Alcaligenes eutrophus. J. Ferment. Bioeng. 76:465-469. 

Snape, J.B., Dunn, I.J., Ingham, J., and Prenosil, J.E. 1995. Dynamics of environmental  
 bioprocesses. VCH. New York. pp. 52-56. 
Steinbuchel, A., and Fuchtenbusch, B. 1998. Bacterial and other biological systems for  
 polyester production. Tibtech. 16:419-426. 
Stevenson, L.H., and Socolofsky, M.D. 1996. Cyst formation and poly-β-hydroxybutyric acid  
 accumulation in Azotobacter. J. Bacteriol. 91:304-310. 
Sun, Z., Ramsay, J.A., Guay, M., and Ramsay, B.A. 2007. Carbon-limited fed-batch production  

of medium-chain-length polyhydroxyalkanoates from nonanoic acid by Pseudomonas 
putida KT2440. App. Microbiol. Biotechnol. 74:69-77. 

Suzuki, T., Yamane, T., and Shimizu, S. 1986(a). Mass production of poly-β-hydroxybutyric  
acid by fully automatic fed-batch of methylotroph. Appl. Microbiol. Biotechnol. 23:322-
329. 

Suzuki, T., Yamane, T., and Shimizu, S. 1986(b). Mass production of poly-β-hydroxybutyric  
acid by fed-batch culture with controlled carbon/nitrogen feeding. Appl. Microbiol. 
Biotechnol. 24:370-374. 

Tanaka, K., Katamune, K., and Ishizaki, A. 1995. Fermentative production of poly(β- 
  hydroxybutyric acid) from xylose via L-lactate by a two-stage culture method employing  
 Lactococcus lactis IO-1 and Alcaligenes eutrophus. Can. J. Microbiol. 41(supp.1): 257- 
 261. 
Terada, M., and Marchessaut, R.H. 1999. Determination of solubility parameters for poly(3- 
  hydroxyalkanoates). Int. J. Biol. Macromol. 25:207-215. 
Tokiwa, Y., and Ugwu, C.U. 2007. Biotechnological production of (R)-3-hydroxybutyric  



 99 

 acid monomer. J. Biotechnol. 132:264-72.  
Tsuge, T., Tanaka, K., Shimoda, M., and Ishizaki, A. 1999. Optimization of L-lactic feeding for  

the production of poly-D-3-hydroxybutyric acid by Alcaligenes eutrophus in fed-batch 
culture. J. Biosci. Bioeng. 88:404-409. 

Van Brunt, J. 1985. Scale-up: the next hurdle. Bio/Technology. 3:419–423  
Van Hee, P., Elumbaring, A.C.M.R., van der Lans, R.G.J.M. and Van der Wielen, L.A.M. 2006.  

Selective recovery of polyhydroxyalkanoate inclusion bodies from fermentation broth by 
dissolved-air flotation. J. Colloid Interface Sci. 297:595–606. 

Wakisaka, Y., Masaki, E., and Nishimoto, Y. 1982. Formation of crystalline δ-endotoxin  
or poly-β-hydroxybutyric acid granules by asporogenous  mutants of Bacillus 
thuringiensis. Appl.Environ.Microbiol. 43:1473-1480. 

Wang, F., and Lee, S.Y. 1997(a). Poly(3-hydroxybutyrate) production with high productivity and  
high polymer content by a fed-batch culture of Alcaligenes latus under nitrogen 
limitation. Appl. Environ. Microbiol. 63:3703-3706. 

Wang, F., and Lee, S.Y. 1997(b). Production of poly(3-hydroxybutyrate) by fed-batch culture of  
filamentous-suppressed recombinant Escherichia coli. Appl. Environ. Microbiol. 63: 
4765-4769. 

Wang, J.G., and Bakken, L.R. 1998. Screening of soil bacteria for poly-beta-hydroxybutyric acid  
 production and its role in the survival of starvation. Microb. Ecol. 35:94-101. 
Whitaker, A. 1980. Fed-batch culture. In Stanbury, P.F., and Whitaker, A.(eds.). Principles of 
 Fermentation Technology. Oxford: Pergamon Press pp. 1-25. 
Williamson, D.H., and Wilkinson, J.K. 1958. The isolation and estimation of poly-β- 
 hydroxybutyrate inclusions of Bacillus species. J. Gen. Microbiol. 19: 198-209.   
Wiseman, A. 1983. Topic in Enzyme and Fermentation Biotechnology. Chichester, Ellis  
 Horwood Limited, pp. 170-226. 
Wong, H.H., and Lee, S.Y. 1998. Poly(3-hydroxybutyrate) production from whey by high-density  
 cultivation of recombinant Escherichia coli. Appl. Microbiol. Biotechnol. 50:30-33. 
Yamane, T. 1992. Cultivation engineering of microbial bioplastics production. FEMS. Microbiol.  
 Rev. 103:257-264. 
Yamane, T. 1993. Yield of poly-D-(-)-3-hydroxybutyrate from various carbon sources: a  
 theoritical study. Biotechnol. Bioeng. 41:165-170. 



 100 

Yamane, T., Fukunaga, M., and Lee, Y.W. 1996. Increased PHB productivity by high-cell- 
density fed-batch culture of Alcaligenes latus, a growth-associated PHB produced. 
Biotechnol. Bioeng. 50:197-202. 

Yeom, S.H., and Yoo, Y.J. 1995. Effect of pH on the molecular weight of poly-3-hydroxybutyric
 acid produced by Alcaligenes sp. Biotechnol. Lett. 17:389-394. 
Yu, J. and Chen, L.X.L. 2006. Cost-effective recovery and purification of  polyhydroxyalkanoates  
 by selective dissolution of cell mass. Biotechnol. Prog. 22:547–553. 
Zinn, M. and Hany, R. 2005. Tailored material properties of polyhydroxyalkanoates through  
 biosynthesis and chemical modification. Adv. Eng. Mater. 7:408–411. 
 



 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 

ภาคผนวก



     102 

การเตรียมสารที่ใชในงานวิจัย 
 
1. การเตรียมสารละลายเอนไซมอินเวอรเทส (invertase) 

สารละลายอะซิเตตบัฟเฟอร  1.1 
เตรียมจากการละลายโซเดียมอะซิเตต 9.10 กรัม ในนํ้ากล่ัน 800 มิลลิลิตร  

เติมกรดอะซิตกิ 1.9 มิลลิลิตร ปรับ pH เปน 4.5 แลวปรับปริมาตรใหเปน 1 ลิตร ดวยน้ํากล่ัน 
  1.2 สารละลายเอนไซมอินเวอรเทส 

เตรียมจากการละลายเอนไซมอินเวอรเทส 0.15 กรัม ในสารละลายอะซิเตต 
บัฟเฟอร 100 มิลลิลิตร ผสมใหเขากันแลวกรองดวยกระดาษกรองเบอร 1 
 
การเตรียมสารละลายกรดไดไนโตรซาลิไซลิก (DNSA reagent) 2. 

 สารละลายกรดไดไนโตรซาลิไซลิก เตรียมจากการละลายกรดไนโตรซาลิไซลิก 1.0 กรัม 
ในสารละลายโซเดียมไฮดรอกไซด 2 โมลาร ปริมาตร 20 มิลลิลิตร ผสมใหเขากันแลวเติมน้ํากล่ัน
ปริมาตร 50 มิลลิลิตร เติมโปแตสเซียมโซเดียมตารเตรต 30 กรัม ปรับปริมาตรใหเปน 100 มิลลิลิตร 
เก็บในขวดสีชา 
 
การเตรียมสารละลายท่ีใชในการวิเคราะหปริมาณยูเรีย 3. 

 3.1 สารละลายพาราไดเมธิลอะมิโนเบนซัลดีไฮด 
 เตรียมจากการละลายพาราไดเมธิลอะมิโนเบนซัลดีไฮดปริมาณ 16.00 กรัม ในเมทานอล 1 
ลิตร เติมกรดไฮโดรคลอริก 100 มิลลิลิตร เก็บไวไดนาน 1 เดือน 
 3.2 สารละลายฟอสเฟตบัฟเฟอร 
 เตรียมจากการละลายโพแตสเซียมไดไฮโดรเจนฟอสเฟตแอนไฮดรัส 3.403 กรัม ในน้ํา
กล่ันปลอดประจุ 100 มิลลิลิตร และละลายไดโพแตสเซียมไฮโดรเจนฟอสเฟตแอนไฮดรัส 4.355
กรัม ในน้ํากล่ันปลอดประจุ 100 มิลลิลิตร  จากน้ันนําสารละลายท้ังสองรวมกันแลวปรับปริมาตร
ใหเปน 1 ลิตร ดวยนํ้ากล่ันปลอดประจุ 
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สูตรคํานวณ 
1. การคํานวณน้ําหนักเซลลแหง 
น้ําหนกัเซลลแหง (กรัมตอลิตร) = น้ําหนกัถวยท่ีมีเซลล -น้ําหนักถวยเปลา  x 1000 

                                                                        10             
 

2. การคํานวณปริมาณ PHB จากการวิเคราะหดวยวิธีกาซโครมาโทกราฟฟ 
การคํานวณปริมาณ PHB (กรัมตอลิตร ตอ lyophilized cell 20 มิลลิกรัม) 
ปริมาณ PHB (กรัมตอลิตร) = คาจากการวิเคราะห (กรัมตอลิตร) x น้ําหนักเซลลแหง (กรัมตอลิตร) 
                                                                              20 
 
3. การคํานวณปริมาณน้าํตาลรีดิวซในน้ําหมัก 
ปริมาณนํ้าตาลรีดิวซ (กรัมตอลิตร) = OD540 x   ความชัน-1 x คาการเจอืจาง 
 
4. การหาปริมาณยูเรียในน้าํหมัก 
ปริมาณยูเรีย (กรัมตอลิตร) = OD420 x   ความชัน-1 x คาการเจือจาง 
 

การคํานวณหา μ  YX/S YP/S  และ Productivity         5. 

   μ           = lnX  – lnXo t
                                    t 
    YX/S   =    Xt  - X0 
                       S0 - St             
      YP/S   =    Pt  - P0 
                       S0 - St             
     Productivity  =               Pt  - P0 
                           t 
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กราฟมาตรฐาน 
 
กราฟมาตรฐานของนํ้าตาลรีดิวซ 1. 

y = 0.3101x
R2 = 0.9965
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กราฟมาตรฐานของน้ําตาลรีดิวซในชวง 0  - 1.0 มิลลิกรัมตอมิลลิลิตร มีคาความชันเทากับ  0.2529 

 
2. กราฟมาตรฐานยูเรีย 

  

y = 1.419x
R2 = 0.9986

0

0.2

0.4

0.6

0.8

1

1.2

1.4

1.6

0 0.2 0.4 0.6 0.8 1 1.2

ความเขมขนยูเรีย (กรัมตอลิตร)

O
D 

42
0

 
กราฟมาตรฐานของยูเรียในชวง 0  - 1.0 มิลลิกรัมตอมิลลิลิตร มีคาความชันเทากับ  1.419 
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3. กราฟมาตรฐาน PHB วิเคราะหดวยวิธี GC 
 

y = 0.1149x
R2 = 0.9931
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กราฟมาตรฐาน PHB ความเขมขน 0 - 5 มิลลิกรัมตอมิลลิลิตร ความชันเทากับ 0.0914 
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ตัวอยางโครมาโทแกรม 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
ตัวอยางโครมาโทแกรมของสารมาตรฐาน PHB วิเคราะหดวยวิธี GC โดยใชกรดเบนโซอิกเปนสาร
มาตรฐานภายใน 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
ตัวอยางโครมาโทแกรมของ PHB จาก B.  megaterium  BA-019 วิเคราะหดวยวิธี GC โดยใชกรด
เบนโซอิกเปนสารมาตรฐานภายใน 
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การคํานวณคาสัมประสิทธการถายเทออกซิเจน (KLa) โดยวิธี Dynamic gassing-out 
 
อัตราการถายเทออกซิเจน สามารถอธิบายไดโดยใชสมการดังนี ้

dCL/dt  = KLa (CL
*-CL) - OUR     (26) 

 เม่ือ OTR =    อัตราการถายเทออกซิเจน 
  OUR =    อัตราการใชออกซิเจนของเซลล  
  KLa =  สัมประสิทธ์ิการถายเทออกซิเจนเชิงปริมาตร (h-1) 
  CL

* =  ความเขมขนของออกซิเจนละลายท่ีสมดุลย (mmol/l) 
  CL =  ความเขมขนของออกซิเจนละลายในน้ําหมัก (mmol/l) 
จากสมการท่ี 26 สามารถจัดรูปแบบไดดังนี้ 
  dCL/dt + OUR  =  KLaCL

*-KLaCL     (27) 
จากสมการท่ี 27 ถาเขีนนกราฟระหวาง dCL/dt + OUR และCL โดยให dCL/dt + OUR เปนแกนตั้ง 
และ CL เปนแกนนอน ดังรูป 
  จะไดความชัน  =  -KLa 
  จุดตัดแกน Y  =  KLaCL

* 

y = -0.0387x + 0.0092
R2 = 0.8893
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จากรูปไดคา KLa  =  0.0387 s-1 
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ตารางท่ี 30 การละลายของออกซิเจน (มิลลิโมลตอลิตร) ท่ีอัตราการกวน 400 รอบตอนาที เม่ืออัตรา
อากาศมีคาเทากับ 0.5 ปริมาตรอากาศตอปริมาตรอาหารตอนาที ในถังหมัก 10 ลิตร 
 

time 
 (s) 

DO 
 (%) 

CL 

(mM) 
dCL/dt  
(mM/s) 

dCL/dt+OUR  
(mM/s) 

0 (ปดอากาศ) 66 0.160776   
5 64 0.155904 0.0009744  
10 60 0.14616 0.0019488  
15 53 0.129108 0.0034104  
20 45 0.10962 0.0038976  
25 38 0.092568 0.0034104  
30 29 0.070644 0.0043848  
35 22 0.053592 0.0034104  
40 16 0.038976 0.0029232  
45 12 0.029232 0.0019488  
60 6 0.014616 0.0009744 0.0041744 

70 (เปดอากาศ) 4 0.009744 0.0004872 0.0036872 
80 6 0.014616 0.0009744 0.0041744 
85 9 0.021924 0.0014616 0.0046616 
90 14 0.034104 0.002436 0.005636 
95 20 0.04872 0.0029232 0.0061232 
100 26 0.063336 0.0029232 0.0061232 
105 32 0.077952 0.0029232 0.0061232 
110 38 0.092568 0.0029232 0.0061232 
115 42 0.102312 0.0019488 0.0051488 
120 45 0.10962 0.0014616 0.0046616 
125 47 0.114492 0.0009744 0.0041744 
130 49 0.119364 0.0009744 0.0041744 
135 50 0.1218 0.0004872 0.0036872 
140 52 0.126672 0.0009744 0.0041744 
145 53 0.129108 0.0004872 0.0036872 
155 54 0.131544 0.0002436 0.0034436 
160 55 0.13398 0.0004872 0.0036872 
165 56 0.136416 0.0004872 0.0036872 
175 57 0.138852 0.0002436 0.0034436 
180 58 0.141288 0.0004872 0.0036872 
190 59 0.143724 0.0002436 0.0034436 
205 60 0.14616 0.0001624 0.0033624 
225 61 0.148596 0.0001218 0.0033218 
270 63 0.153468 8.12E-05 0.0032812 
285 64 0.155904 0.0001624 0.0033624 
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ตารางท่ี 31 การละลายของออกซิเจน (มิลลิโมลตอลิตร) ท่ีอัตราการกวน 400 รอบตอนาที เม่ืออัตรา
อากาศมีคาเทากับ 1.0 ปริมาตรอากาศตอปริมาตรอาหารตอนาที ในถังหมัก 10 ลิตร 
 

time 
(s) 

DO 
(%) 

CL 
(mM) 

dCL/dt  
(mM/s) 

dCL/dt+OUR 
(mM/s) 

0 (ปดอากาศ) 68 0.159528   
5 67 0.157182 0.0004692  
10 65 0.15249 0.0009384  
15 58 0.136068 0.0032844  
20 54 0.126684 0.0018768  
25 47 0.110262 0.0032844  
30 37 0.086802 0.004692  
35 29 0.068034 0.0037536  
40 20 0.04692 0.0042228  
45 15 0.03519 0.002346 0.005546 
50 10 0.02346 0.002346 0.005546 

75(เปดอากาศ) 1 0.002346 0.00084456 0.00404456 
90 6 0.014076 0.0009384 0.0041384 
95 9 0.021114 0.0014076 0.0046076 

100 14 0.032844 0.002346 0.005546 
105 20 0.04692 0.0028152 0.0060152 
110 26 0.060996 0.0028152 0.0060152 
115 32 0.075072 0.0028152 0.0060152 
120 38 0.089148 0.0028152 0.0060152 
125 42 0.098532 0.0018768 0.0050768 
130 45 0.10557 0.0014076 0.0046076 
135 48 0.112608 0.0014076 0.0046076 
140 50 0.1173 0.0009384 0.0041384 
145 52 0.121992 0.0009384 0.0041384 
150 53 0.124338 0.0004692 0.0036692 
155 54 0.126684 0.0004692 0.0036692 
160 55 0.12903 0.0004692 0.0036692 
165 56 0.131376 0.0004692 0.0036692 
180 57 0.133722 0.0001564 0.0033564 
190 58 0.136068 0.0002346 0.0034346 
195 59 0.138414 0.0004692 0.0036692 
215 60 0.14076 0.0001173 0.0033173 
230 61 0.143106 0.0001564 0.0033564 
240 62 0.145452 0.0002346 0.0034346 
270 63 0.147798 7.82E-05 0.0032782 

 

 



     110 

ตารางท่ี 32 การละลายของออกซิเจน (มิลลิโมลตอลิตร) ท่ีอัตราการกวน 400 รอบตอนาที เม่ืออัตรา
อากาศมีคาเทากับ 1.5 ปริมาตรอากาศตอปริมาตรอาหารตอนาที ในถังหมัก 10 ลิตร 
 

time 
(s) 

DO 
(%) 

CL 
(mM) 

dCL/dt  
(mM/s) 

dCL/dt+OUR  
(mM/s) 

0 (ปดอากาศ) 68 0.159528   
5 67 0.157182 0.0004692  
10 65 0.15249 0.0009384  
15 58 0.136068 0.0032844  
20 54 0.126684 0.0018768  
25 47 0.110262 0.0032844  
30 37 0.086802 0.004692  
35 29 0.068034 0.0037536  
40 20 0.04692 0.0042228  
45 15 0.03519 0.002346 0.005546 
50 10 0.02346 0.002346 0.005546 

75 (เปดอากาศ) 1 0.002346 0.00084456 0.00404456 
85 4 0.009384 0.0009384 0.0041384 
90 6 0.014076 0.0009384 0.0041384 
95 9 0.021114 0.0014076 0.0046076 
100 14 0.032844 0.002346 0.005546 
105 20 0.04692 0.0028152 0.0060152 
110 26 0.060996 0.0028152 0.0060152 
115 32 0.075072 0.0028152 0.0060152 
120 38 0.089148 0.0028152 0.0060152 
125 42 0.098532 0.0018768 0.0050768 
130 45 0.10557 0.0014076 0.0046076 
135 48 0.112608 0.0014076 0.0046076 
140 50 0.1173 0.0009384 0.0041384 
145 52 0.121992 0.0009384 0.0041384 
150 53 0.124338 0.0004692 0.0036692 
155 54 0.126684 0.0004692 0.0036692 
160 55 0.12903 0.0004692 0.0036692 
165 56 0.131376 0.0004692 0.0036692 
180 57 0.133722 0.0001564 0.0033564 
190 58 0.136068 0.0002346 0.0034346 
195 59 0.138414 0.0004692 0.0036692 
215 60 0.14076 0.0001173 0.0033173 
230 61 0.143106 0.0001564 0.0033564 
240 62 0.145452 0.0002346 0.0034346 
270 63 0.147798 7.82E-05 0.0032782 
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ตารางท่ี 33 การละลายของออกซิเจน (มิลลิโมลตอลิตร) ท่ีอัตราการกวน 600 รอบตอนาที เม่ืออัตรา
อากาศมีคาเทากับ 0.5 ปริมาตรอากาศตอปริมาตรอาหารตอนาที ในถังหมัก 10 ลิตร 

 

time 
(s) 

DO 
(%) 

CL 

(mM) 
dCL/dt 
(mM/s) 

dCL/dt+OUR 
(mM/s) 

0 (ปดอากาศ) 80 0.19488   
5 79 0.192444 0.000487  
10 77 0.187572 0.000974  
15 77 0.187572 0  
20 75 0.1827 0.000974  
25 73 0.177828 0.000974  
30 70 0.17052 0.001462  
35 67 0.163212 0.001462  
40 62 0.151032 0.002436  
45 57 0.138852 0.002436  
50 52 0.126672 0.002436  
55 46 0.112056 0.002923  
60 40 0.09744 0.002923  
65 34 0.082824 0.002923  
70 28 0.068208 0.002923  
75 23 0.056028 0.002436  
80 20 0.04872 0.001462  

120(เปดอากาศ) 12 0.029232 0.000487 0.002987 
125 21 0.051156 0.004385 0.006885 
130 31 0.075516 0.004872 0.007372 
135 39 0.095004 0.003898 0.006398 
140 46 0.112056 0.00341 0.00591 
145 51 0.124236 0.002436 0.004936 
150 55 0.13398 0.001949 0.004449 
155 59 0.143724 0.001949 0.004449 
160 62 0.151032 0.001462 0.003962 
165 63 0.153468 0.000487 0.002987 
170 65 0.15834 0.000974 0.003474 
175 66 0.160776 0.000487 0.002987 
180 67 0.163212 0.000487 0.002987 
185 68 0.165648 0.000487 0.002987 
195 69 0.168084 0.000244 0.002744 
200 70 0.17052 0.000487 0.002987 
210 71 0.172956 0.000244 0.002744 
225 72 0.175392 0.000162 0.002662 
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ตารางท่ี 34 การละลายของออกซิเจน (มิลลิโมลตอลิตร) ท่ีอัตราการกวน 600 รอบตอนาที เม่ืออัตรา
อากาศมีคาเทากับ 1.0 ปริมาตรอากาศตอปริมาตรอาหารตอนาที ในถังหมัก 10 ลิตร 
 

time 
(s) 

DO 
(%) 

CL 
(mM) 

dCL/dt 
(mM/s) 

dCL/dt+OUR 
(mM/s) 

0 (ปดอากาศ) 79 0.192444   
5 78 0.190008 0.000487  
10 77 0.187572 0.000487  
15 75 0.1827 0.000974  
20 71 0.172956 0.001949  
25 67 0.163212 0.001949  
30 63 0.153468 0.001949  
35 57 0.138852 0.002923  
40 51 0.124236 0.002923  
45 45 0.10962 0.002923  
50 37 0.090132 0.003898  
55 28 0.068208 0.004385  
60 19 0.046284 0.004385  
65 12 0.029232 0.00341  

85(เปดอากาศ) 2 0.004872 0.001218  
90 2 0.004872 0 0.0033 
95 4 0.009744 0.000974 0.004274 
100 9 0.021924 0.002436 0.005736 
105 18 0.043848 0.004385 0.007685 
110 30 0.07308 0.005846 0.009146 
115 41 0.099876 0.005359 0.008659 
120 50 0.1218 0.004385 0.007685 
125 58 0.141288 0.003898 0.007198 
130 62 0.151032 0.001949 0.005249 
135 64 0.155904 0.000974 0.004274 
140 66 0.160776 0.000974 0.004274 
145 68 0.165648 0.000974 0.004274 
150 69 0.168084 0.000487 0.003787 
155 70 0.17052 0.000487 0.003787 
160 71 0.172956 0.000487 0.003787 
165 72 0.175392 0.000487 0.003787 
180 73 0.177828 0.000162 0.003462 
215 74 0.180264 6.96E-05 0.00337 
290 75 0.1827 3.25E-05 0.003332 
305 76 0.185136 0.000162 0.003462 
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ตารางท่ี 35 การละลายของออกซิเจน (มิลลิโมลตอลิตร) ท่ีอัตราการกวน 600 รอบตอนาที เม่ืออัตรา
อากาศมีคาเทากับ 1.5 ปริมาตรอากาศตอปริมาตรอาหารตอนาที ในถังหมัก 10 ลิตร 
 

time  
(s) 

DO 
(%) 

CL 
(mM) 

dCL/dt 
(mM/s) 

dCL/dt+OUR 
(mM/s) 

0 (ปดอากาศ) 81 0.197316   
5 80 0.19488 0.000487  
10 78 0.190008 0.000974  
15 75 0.1827 0.001462  
20 73 0.177828 0.000974  
25 70 0.17052 0.001462  
30 66 0.160776 0.001949  
35 61 0.148596 0.002436  
40 56 0.136416 0.002436  
45 51 0.124236 0.002436  
50 45 0.10962 0.002923  
55 37 0.090132 0.003898  
60 28 0.068208 0.004385  
65 18 0.043848 0.004872  
70 13 0.031668 0.002436  

90 (เปดอากาศ) 2 0.004872 0.00134  
105 5 0.01218 0.000974 0.003974 
110 8 0.019488 0.001462 0.004462 
115 17 0.041412 0.004385 0.007385 
120 28 0.068208 0.005359 0.008359 
125 40 0.09744 0.005846 0.008846 
130 49 0.119364 0.004385 0.007385 
135 57 0.138852 0.003898 0.006898 
140 61 0.148596 0.001949 0.004949 
145 64 0.155904 0.001462 0.004462 
150 66 0.160776 0.000974 0.003974 
155 68 0.165648 0.000974 0.003974 
160 69 0.168084 0.000487 0.003487 
165 70 0.17052 0.000487 0.003487 
170 71 0.172956 0.000487 0.003487 
180 72 0.175392 0.000244 0.003244 
185 73 0.177828 0.000487 0.003487 
190 74 0.180264 0.000487 0.003487 
195 75 0.1827 0.000487 0.003487 
215 77 0.187572 0.000244 0.003244 
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ตารางท่ี 36 การละลายของออกซิเจน (มิลลิโมลตอลิตร) ท่ีอัตราการกวน 800 รอบตอนาที เม่ืออัตรา
อากาศมีคาเทากับ 0.5 ปริมาตรอากาศตอปริมาตรอาหารตอนาที ในถังหมัก 10 ลิตร 
 

time  
(s) DO (%) 

CL  
(mM) 

dCL/dt  
(mM/s) 

dCL/dt+OUR 
(mM/s) 

0 (ปดอากาศ) 82 0.199752   
5 81 0.197316 0.0004872  

15 80 0.19488 0.0004872  
20 79 0.192444 0.0004872  
30 78 0.190008 0.0004872  
40 76 0.185136 0.0004872  
45 75 0.1827 0.0004872  
50 74 0.180264 0.0004872  
55 72 0.175392 0.0009744  
60 69 0.168084 0.0014616  
65 66 0.160776 0.0014616  
70 63 0.153468 0.0014616  
75 59 0.143724 0.0019488  
80 54 0.131544 0.002436  
85 50 0.1218 0.0019488  
90 43 0.104748 0.0034104  
95 37 0.090132 0.0029232  
100 29 0.070644 0.0038976  
105 23 0.056028 0.0029232  
110 16 0.038976 0.0034104  

135 (เปดอากาศ) 4 0.009744 0.0008526 0.0033526 
140 7 0.017052 0.0014616 0.0039616 
145 16 0.038976 0.0043848 0.0068848 
150 28 0.068208 0.0058464 0.0083464 
155 39 0.095004 0.0053592 0.0078592 
160 49 0.119364 0.004872 0.007372 
165 55 0.13398 0.0029232 0.0054232 
170 59 0.143724 0.0019488 0.0044488 
175 62 0.151032 0.0014616 0.0039616 
180 65 0.15834 0.0014616 0.0039616 
185 67 0.163212 0.0009744 0.0034744 
190 68 0.165648 0.0004872 0.0029872 
195 69 0.168084 0.0004872 0.0029872 
200 70 0.17052 0.0004872 0.0029872 
205 71 0.172956 0.0004872 0.0029872 
215 72 0.175392 0.0002436 0.0027436 

 



     115 

ตารางท่ี 37 การละลายของออกซิเจน (มิลลิโมลตอลิตร) ท่ีอัตราการกวน 800 รอบตอนาที เม่ืออัตรา
อากาศมีคาเทากับ 1.0 ปริมาตรอากาศตอปริมาตรอาหารตอนาที ในถังหมัก 10 ลิตร 
 

time 
(s) 

DO 
(%) 

CL 

(mM) 
dCL/dt 
(mM/s) 

dCL/dt + OUR 
(mM/s) 

0 (ปดอากาศ) 80 0.19488   
5 79 0.192444 0.0004872  
15 78 0.190008 0.0004872  
20 76 0.185136 0.0009744  
30 73 0.177828 0.0009744  
35 72 0.175392 0.0004872  
40 70 0.17052 0.0009744  
45 68 0.165648 0.0009744  
50 67 0.163212 0.0004872  
55 64 0.155904 0.0014616  
60 61 0.148596 0.0014616  
65 57 0.138852 0.0019488  
70 53 0.129108 0.0019488  
75 48 0.116928 0.002436  
80 43 0.104748 0.002436  
85 35 0.08526 0.0038976  
90 28 0.068208 0.0034104  
95 22 0.053592 0.0029232  

115 (เปดอากาศ) 4 0.009744 0.0021924 0.0046924 
120 5 0.01218 0.0004872 0.0029872 
125 11 0.026796 0.0029232 0.0054232 
130 19 0.046284 0.0038976 0.0063976 
135 29 0.070644 0.004872 0.007372 
140 40 0.09744 0.0053592 0.0078592 
145 48 0.116928 0.0038976 0.0063976 
150 54 0.131544 0.0029232 0.0054232 
155 60 0.14616 0.0029232 0.0054232 
160 63 0.153468 0.0014616 0.0039616 
165 65 0.15834 0.0009744 0.0034744 
170 67 0.163212 0.0009744 0.0034744 
175 68 0.165648 0.0004872 0.0029872 
180 70 0.17052 0.0009744 0.0034744 
185 71 0.172956 0.0004872 0.0029872 
190 72 0.175392 0.0004872 0.0029872 
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ตารางท่ี 38 การละลายของออกซิเจน (มิลลิโมลตอลิตร) ท่ีอัตราการกวน 800 รอบตอนาที เม่ืออัตรา
อากาศมีคาเทากับ 1.5 ปริมาตรอากาศตอปริมาตรอาหารตอนาที ในถังหมัก 10 ลิตร 

 
time  
(s) 

DO 
 (%) 

CL  
(mM) 

dCL/dt  
(mM/s) 

dCL/dt + OUR  
(mM/s) 

0 (ปดอากาศ) 84 0.204624   
5 83 0.202188 0.0004872  
10 81 0.197316 0.0009744  
20 79 0.192444 0.0004872  
25 77 0.187572 0.0009744  
30 76 0.185136 0.0004872  
35 73 0.177828 0.0014616  
45 69 0.168084 0.0009744  
50 67 0.163212 0.0009744  
55 64 0.155904 0.0014616  
60 61 0.148596 0.0014616  
65 56 0.136416 0.002436  
70 52 0.126672 0.0019488  
75 46 0.112056 0.0029232  
80 41 0.099876 0.002436  
85 34 0.082824 0.0034104  
90 27 0.065772 0.0034104  
95 19 0.046284 0.0038976  

115 (เปดอากาศ) 1 0.002436 0.0021924 0.0048924 
120 3 0.007308 0.0009744 0.0036744 
125 7 0.017052 0.0019488 0.0046488 
130 16 0.038976 0.0043848 0.0070848 
135 27 0.065772 0.0053592 0.0080592 
140 39 0.095004 0.0058464 0.0085464 
145 50 0.1218 0.0053592 0.0080592 
150 57 0.138852 0.0034104 0.0061104 
155 63 0.153468 0.0029232 0.0056232 
160 66 0.160776 0.0014616 0.0041616 
165 69 0.168084 0.0014616 0.0041616 
170 72 0.175392 0.0014616 0.0041616 
175 73 0.177828 0.0004872 0.0031872 
180 75 0.1827 0.0009744 0.0036744 
185 76 0.185136 0.0004872 0.0031872 
190 77 0.187572 0.0004872 0.0031872 
195 78 0.190008 0.0004872 0.0031872 
210 80 0.19488 0.0003248 0.0030248 
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รูปท่ี 19 การบันทึกปริมาณออกซิเจนละลายเม่ือปดและเปดการใหอากาศเม่ือทําการเลี้ยงเช้ือ B. 
megaterium BA-019 ในช่ัวโมงท่ี 12 โดยใชอัตราการกวน 400 รอบตอนาที และ อัตราอากาศมีคา
เทากับ (ก) 0.5 ปริมาตรอากาศตอปริมาตรอาหารตอนาที (ข) 1.0 ปริมาตรอากาศตอปริมาตรอาหาร
ตอนาที   (ค) 1.5 ปริมาตรอากาศตอปริมาตรอาหารตอนาที ในถังหมัก 10 ลิตร 

ก. 

ค. 

ข. 
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รูปท่ี 20 การบันทึกปริมาณออกซิเจนละลายเม่ือปดและเปดการใหอากาศเม่ือทําการเลี้ยงเช้ือ B. 
megaterium BA-019 ในช่ัวโมงท่ี 12 โดยใชอัตราการกวน 600 รอบตอนาที และ อัตราอากาศมีคา
เทากับ (ก) 0.5 ปริมาตรอากาศตอปริมาตรอาหารตอนาที (ข) 1.0 ปริมาตรอากาศตอปริมาตรอาหาร
ตอนาที   (ค) 1.5 ปริมาตรอากาศตอปริมาตรอาหารตอนาที ในถังหมัก 10 ลิตร 

ก. 

ค. 

ข. 

 



     119 

0

0.05

0.1

0.15

0.2

0.25

0 50 100 150 200 250 300 350 400

เวลา (s)

C
l (

m
M

)

 

0

0.05

0.1

0.15

0.2

0.25

0 50 100 150 200 250 300 350

เวลา (s)

C
l (

m
M

)

 

0

0.05

0.1

0.15

0.2

0.25

0 50 100 150 200 250 300 350

เวลา (s)

C
l (

m
M

)

 
รูปท่ี 21 การบันทึกปริมาณออกซิเจนละลายเม่ือปดและเปดการใหอากาศเม่ือทําการเลี้ยงเช้ือ B. 
megaterium BA-019 ในช่ัวโมงท่ี 12 โดยใชอัตราการกวน 800 รอบตอนาที และ อัตราอากาศมีคา
เทากับ (ก) 0.5 ปริมาตรอากาศตอปริมาตรอาหารตอนาที (ข) 1.0 ปริมาตรอากาศตอปริมาตรอาหาร
ตอนาที   (ค) 1.5 ปริมาตรอากาศตอปริมาตรอาหารตอนาที ในถังหมัก 10 ลิตร 

ก. 

ค. 

ข. 
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ภาคผนวก จ 
 

การคํานวณคาความเร็วรอบของการกวนเม่ือใชเกณฑทางกายภาพ 
ในการกําหนดการขยายสวนของถังหมัก 

1. สัดสวนของถังหมักมาตรฐาน 
 1.1 ถังหมักขนาด 10 ลิตร 

- เสนผาศูนยกลางถังหมัก (DT)  0.094 เมตร 
- เสนผาศูนยกลางใบพัด (Di)  0.190 เมตร 

1.1 ถังหมักขนาด 300 ลิตร 
- เสนผาศูนยกลางถังหมัก (DT)  0.650 เมตร 
- เสนผาศูนยกลางใบพัด (Di)  0.296 เมตร  

2. การคํานวณความเร็วรอบในการกวน  
2.1 อัตราสวนระหวางกําลังมอเตอรตอปริมาตรน้ําหมัก (P/V) ของถังหมัก 10 ลิตร และ 

300 ลิตร มีคาเทากัน 
จากสมการท่ี 14    

n2 = n1 (Di1/Di2)
2/3     

เม่ือ  n2 = ความเร็วรอบของการกวนในถังหมัก 300 ลิตร 
        n1 = ความเร็วรอบของการกวนในถังหมัก 10 ลิตร 
        Di2 = เสนผาศูนยกลางใบพัดของถังหมัก 300 ลิตร 
        Di1 = เสนผาศูนยกลางใบพัดของถังหมัก 10 ลิตร 

     n2 = 600 x (0.190/0.296)2/3    = 279.28 รอบตอนาที 
ดังนั้นความเร็วรอบของการกวนของถังหมัก 300 ลิตร จะใชประมาณ 280 รอบตอนาที 

ความเร็วรอบของปลายใบพัด (πnDi) ของถังหมัก 10 ลิตร และ 300 ลิตร มีคาเทากัน 2.2 
จากสมการท่ี 21   

 Tip speed   ∝    nDi 

ความสัมพันธท่ีเกิดขึ้นเม่ือความเร็วรอบของปลายใบพัด (πnDi) ของถังหมักมีคาเทากันคือ 
n2Di2 = n1Di1 
n2 = 600 x (0.190/0.296) = 190.54 รอบตอนาที 

ดังนั้นความเร็วรอบของการกวนของถังหมัก 300 ลิตร จะใชประมาณ 190 รอบตอนาที 
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2.3 คาเรยโนลดนัมเบอร (NRE) ของถังหมัก 10 ลิตร และ 300 ลิตร มีคาเทากัน 
จากสมการท่ี 24 

Reynolds number   ∝    nDi2     
                 n1Di1

2 = n2Di2
2 

n2 = 600 x (0.190/0.296)2 = 60.51 รอบตอนาที   
ดังนั้นความเร็วรอบของการกวนของถังหมัก 300 ลิตร จะใชประมาณ 60 รอบตอนาที 
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ประวัติผูเขียนวิทยานิพนธ 
 

นายบุญฤทธ์ิ เมฆศิริพร เกิดวันท่ี 19 ตุลาคม 2525 ท่ีจังหวดักรุงเทพมหานคร สําเร็จ
การศึกษาระดบัปริญญาวิทยาศาสตรบัณฑติ ภาควิชาชีวเคมี คณะวิทยาศาสตร จุฬาลงกรณ
มหาวิทยาลัย เม่ือปการศึกษา 2547 และไดเขาศึกษาตอในระดับบัณฑติศึกษา หลักสูตรจุลชีววิทยา
ทางอุตสาหกรรม คณะวิทยาศาสตร จุฬาลงกรณมหาวิทยาลัย ในปการศกึษา 2551 

 


	ปกภาษาไทย
	ปกภาษาอังกฤษ
	บทคัดย่อภาษาไทย 
	บทคัดย่อภาษาอังกฤษ 
	กิตติกรรมประกาศ 
	สารบัญ 
	บทที่ 1 บทนำ
	บทที่ 2 อุปกรณ์และวิธีดำเนินการวิจัย
	บทที่ 3 ผลการทดลอง
	รายการอ้างอิง 
	ภาคผนวก 
	ประวัติผู้เขียน

