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บทที่  1 
 

บทนํา 
 

1.1 ความเปนมาและความสําคัญของปญหา 
 

เอนโรฟลอกซาซินเปนสารปฏิชีวนะในกลุมฟลูออโรควิโนโลน (Fluoroquinolone) ใชมากในการ

รักษาและปองกันโรคติดเชื้อแบคทีเรียทั้งแกรมบวกและแกรมลบในสตัว สามารถใชรักษาโรคที่เกี่ยวกบั

การติดเชื้อในระบบทางเดินหายใจ ระบบทางเดินปสสาวะ โดยสารปฏิชีวนะในกลุมฟลูออโรควิโนโลน

นี้ทาํใหเกิดผลขางเคียง เชน อาเจียน ทองเสีย ระคายเคืองผิวหนงั และยังมีผลตอระบบประสาท

สวนกลาง เชน ปวดหวั ออนเพลีย และบางโอกาสอาจเกิดอาการเศราซึม นอนไมหลับ ประสาทหลอน 

และชัก เปนตน (Bertino และคณะ, 2000) จากการใชสารปฏิชีวนะเอนโรฟลอกซาซินทั้งในการทาํปศุ

สัตว และการเลี้ยงปลาเปนจํานวนมากทาํใหสารเหลานี้ตกคางอยูในเนื้อสัตวที่เปนอาหารบริโภค และ

เขาสูหวงโซอาหารเปนอันตรายตอมนษุยได รวมทั้งเปนการกระตุนใหแบคทีเรียเกิดการกลายพันธุ และ

ด้ือยา จึงไดมีการจํากัดปริมาณเอนโรฟลอกซาซินตกคางในอาหารบริโภค (Kummerer, 2004; 

Phillips และคณะ, 2004; Snary และคณะ, 2004) ในปจจุบนั ประเทศตางๆ ในสหภาพยุโรป และ

สหรัฐอเมริกา ไดกําหนดมาตรฐานที่เขมงวด เกี่ยวกับปริมาณสารตกคาง ในผลิตภัณฑอาหารแชแขง็

นําเขาจากประเทศตางๆ ดังนั้นผูผลิตอาหารแชแข็ง จึงตองตรวจวัดปริมาณสารเอนโรฟลอกซาซนิที่

ตกคางอยูกอนการสงออกผลิตภัณฑ เพื่อรักษาตลาดสงออก และสรางความเชื่อมั่นในความปลอดภัย

ของสินคาไทย วิธีหนึ่งที่นยิมใชในการตรวจวัดเพ่ือคัดกรอง (Screening test) คือ การใชชุดตรวจสอบ

สําเร็จรูปโดยใชหลักการ ELISA ซ่ึงเปนวิธทีี่ตองใชแอนตบิอดีที่มีความจําเพาะในการตรวจวัดสาร  

การผลิตโมโนโคลนอลแอนติบอดีในปริมาณมากในระยะแรก ผลิตไดจาก ascites fluid ในชอง

ทองหนู ซ่ึงตองใชหนูเปนจํานวนมากและมีความผนัแปรในเชิงคุณภาพมาก ตอมาเมื่อมีความ 

กาวหนาทางดานการเลี้ยงเซลลมากขึ้น จึงไดมีการพฒันาการผลิตโมโนโคลนอลแอนติบอดีจากเซลล

ไฮบริโดมา โดยมีการศึกษาทั้งดานวิธกีารและเทคโนโลยีในการเลี้ยงเซลลกันอยางตอเนื่องเพ่ือการ

ผลิตในระดับที่ใหญขึ้น โดยเฉพาะศึกษาการผลิตในเครื่องปฏิกรณชีวภาพ (bioreactor) รูปแบบตางๆ 

และมกีารใชระบบ perfusion รวมดวย เชน Spin filter bioreactor, hollow fiber bioreactor, 

packed-bed bioreactor หรือใชวิธีการตรงึเซลล เปนตน โดยมีเปาหมายหลกั คือ การผลิตแอนตบิอดี

ใหไดความเขมขนและปริมาณสูง 
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การผลิตโมโนโคลนอลแอนติบอดีตอเอนโรฟลอกซาซิน สามารถผลิตไดจากเซลลไฮบริโดมาทีไ่ด

จากการหลอมรวมเซลลลิมโฟไซตจากมามหนกูับเซลลไมอีโลมาเขาดวยกนั การเลี้ยงเซลลไฮบริโดมา

ในเครื่องปฏิกรณชีวภาพแบบถังกวน (stirred-tank bioreactor) พบวามีการศึกษากันอยางกวางขวาง 

มีขอไดเปรียบ คือ สามารถควบคุมภาวะที่เหมาะสมในการเจริญและการผลิตโมโนโคลนอลแอนติบอดี

ใหคงที่ได การติดตามการเปลี่ยนแปลงภายในถัง สามารถทําไดอยางตอเนื่อง อีกทั้งสามารถขยายการ

ผลิตในระดับที่ใหญขึ้นไดงาย  

การเลี้ยงเซลลใหไดปริมาณของแอนติบอดีสูงนั้น ขึ้นกบัการรักษาระดับของเซลลมีชีวิต และการ

เพิ่มอัตราการผลิตจําเพาะ การพัฒนากระบวนการเลี้ยงเซลลจึงมีเปาหมายเพื่อเพิ่มตัวแปรทั้ง 2 คานี้

ซ่ึงจะสงผลใหไดผลผลิตสูง ดังนั้นจึงมักใชกระบวนการเลี้ยงเซลลแบบ fed-batch เนื่องจากมีการ

สะสมของเซลลและผลผลิตอยูภายในถัง ตอมามีการปรับปรุงการเลี้ยงเซลลโดยการใช spin filter หรือ 

hollow fiber membrane รวมดวย อยางไรก็ตาม ผลิตภัณฑที่ไดจากการเลี้ยงเซลลในแบบตางๆ ยังคง

มีปริมาณจํากดั สาเหตุสวนหนึ่งเนื่องจาก ความหนาแนนของเซลลมีชีวิตยังคงนอยอยู และมีระยะใน

การผลิตแอนติบอดีในชวงสั้นๆ ในการปรับปรุงกระบวนการผลิตเพื่อความคุมทุน จึงมุงเนนดานการ

ออกแบบอาหารเลี้ยงเซลลและการควบคมุกระบวนการเลี้ยงเซลล รวมไปถึงการควบคุมปริมาณของ

เสียที่เกิดขึ้นจากกระบวนการของเซลล ซ่ึงเปนปจจัยหนึ่งที่มีผลตอการเจริญของเซลลและการผลิต 

ท้ังนี้จําเปนอยางยิ่งที่จะตองมีความเขาใจเปนอยางดี ถึงผลกระทบของสิ่งแวดลอมที่มีตอสรีระวิทยา

ของเซลล และจลศาสตรของการผลิตโมโนโคลนอลแอนติบอดี 

เนื่องจาก มีความตองการใชงานโมโนโคลนอลแอนติบอดีเพ่ือใชเตรียมชุดตรวจสอบสําเร็จรูป

สําหรับตรวจวดัสารตกคางเปนอยางมาก ดวยเหตุนี้ การศึกษากระบวนการที่สามารถผลิตแอนตบิอดี

ไดในปริมาณที่ตองการและมีความคุมคา จึงเปนเรื่องที่มีความสําคญั งานวิจัยนีจึ้งมุงเนนศึกษาการ

ผลิตโมโนโคลนอลแอนติบอดีตอเอนโรฟลอกซาซนิ ในเครื่องปฏิกรณชีวภาพแบบถงักวน เพื่อศึกษา

กระบวนการเลี้ยงเซลลและการผลิตแอนติบอดีที่มีประสิทธิภาพ 
 
1.2   วัตถุประสงคของการวิจยั 
 

เพ่ือศึกษาภาวะที่เหมาะสมในการเลี้ยงเซลลในเคร่ืองปฏิกรณชีวภาพแบบถังกวน ที่มีตัวกรอง

แบบหมุน (Spin filter bioreactor) เพ่ือผลิต โมโนโคลนอลแอนติบอดีตอเอนโรฟลอกซาซนิใหได

ปริมาณสูง 
 



 3 

1.3  ประโยชนที่คาดวาจะไดรับ 
 

ไดภาวะที่เหมาะสมในการผลิตโมโนโคลนอลแอนติบอดตีอเอนโรฟลอกซาซนิในเครื่องปฏิกรณ

ชีวภาพแบบถงักวนที่มีตัวกรองแบบหมนุ (Spin filter bioreactor) 
 
1.4  ขอบเขตและวิธีการดําเนนิงานวิจัย  
 
1.  คนควาและรวบรวมขอมูลที่เกี่ยวของกับการผลิตโมโนโคลนอลแอนติบอดี 

2.  เพาะเลี้ยงเซลลไฮบริโดมาในเครื่องปฏิกรณชีวภาพแบบถังกวนที่มตีัวกรองแบบหมุน ดวยภาวะ

ตางๆ 

2.1   การเตรียมอาหารสําหรับเล้ียงเซลลไฮบริโดมา ใชอาหาร RPMI 1640 ท่ีเติม Sodium 

bicarbonate, Glucose, L-Glutamine และ Sodium pyruvate ปรับ pH เทากับ 7.2 แลว

กรองผานเคร่ืองกรองเมมเบรน ขนาด 0.22 ไมโครเมตร 

2.2  การเตรียมเซลลไฮบริโดมาเริ่มตน นําเซลลไฮบริโดมา ENRO 44  ทีไ่ดมาจากการหลอมรวม

เซลลลิมโฟไซตจากมามหนกูับเซลลไมอีโลมา ซ่ึงหลั่ง IgG1 ตอสารเอนโรฟลอกซาซนิ เลี้ยงใน 

spinner-flask ขนาด 1 ลิตร โดยใชอาหารทีมี่ fetal calf serum (FCS) 10 เปอรเซ็นต 

(ปริมาตร/ปริมาตร) กวนดวยความเร็ว 20 รอบตอนาที บมที่อุณหภูม ิ37 องศาเซลเซียส ในตู 

CO2 incubator ซ่ึงมี CO2 5 เปอรเซ็นต จนไดปริมาณเซลลเริ่มตนสําหรับเลี้ยงใน stirred-

tank reactor ไดเทากับ 3x105 เซลลตอมิลลิลิตร  ปริมาตร 1.2 ลิตร 

2.3   การเพาะเลี้ยงเซลลไฮบริโดมาใน stirred-tank reactor ใช reactor ขนาด 2 ลิตร ควบคุม

อุณหภูมิที่ 37 องศาเซลเซียส ดวย water-jacket ควบคุม pH เทากับ 7.2 ภายใตสภาวะที่มี 

CO2 5 เปอรเซ็นต  

2.4  การศึกษาภาวะที่เหมาะสมในการเลี้ยงเซลลไฮบริโดมาใน reactor ดังนี้ 

1)  ศึกษาการใหอากาศที่เหมาะสม ในการเลี้ยงเซลลระบบ batch โดยแปรคาในชวง 20-80 

% air saturation เปรียบเทียบอัตราการเจริญจําเพาะ และอัตราการผลติจําเพาะในแตละ

การทดลอง  

2)  ศึกษาผลของการเติมซีรัม กลูโคส กลูตามีน และกลูโคสรวมกับกลูตามีน ในการเลี้ยงเซลล

ระบบ fed-batch เปรียบเทียบการเจริญและการผลิตแอนติบอดีในแตละการทดลองกับ

ระบบ batch 

3)  ศึกษาผลของอัตราการกวนและอัตราการเปลี่ยนถายอาหาร ตอประสิทธิภาพการกักกัน

เซลลของ spin filter 
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4)  ศึกษาการเลี้ยงเซลลแบบ semi-continuous perfusion รวมกับการใช spin filter โดย

ศึกษาผลของการเปลี่ยนถายอาหารตอการเจริญของเซลล การรักษาระดับเซลลมีชีวิตได

เปนเวลานาน และการผลิตโมโนโคลนอลแอนติบอดี 

5)  ศึกษาการเลี้ยงเซลลระบบ Continuous perfusion รวมกับการใช spin filter โดยศึกษา

ผลของอัตราการเปลี่ยนถายอาหาร (perfusion rate) ความเขมขนของซีรัมในอาหารที่ใช

เปล่ียนถาย ที่มีตอการเจริญของเซลล การรักษาระดบัเซลลมีชีวิตไดเปนเวลานาน และ

การผลิตโมโนโคลนอลแอนติบอดี 

2.5   การเก็บตัวอยางเพื่อนับจํานวนเซลลและวิเคราะหปริมาณสาร 

เก็บตัวอยางน้าํเลี้ยงเซลลจากทอเก็บตัวอยางครั้งละประมาณ 5 มิลลิลิตร แบงมานบัจํานวน

เซลลดวย Hemacytometer โดยเจือจางเซลลดวยสียอม Trypan blue เพื่อหาคา viability 

จากนั้นปนแยกเซลลออก นําสวนใสมาวิเคราะหปริมาณแอนติบอดี และสารตางๆ ดังขอ 3. 

3.  วิเคราะหปริมาณแอนติบอดีดวยวิธี ELISA และหาปริมาณสารตางๆในอาหารเลี้ยงเซลล 

3.1   การวิเคราะหปริมาณแอนตบิอดี ดวยวิธี indirect ELISA โดยใชแอนติบอดีที่ทําใหบริสุทธิ์แลว

เปนแอนติบอดีมาตรฐาน 

3.2   การวิเคราะหปริมาณกลูโคส, แลคเทต, แอมโมเนีย โดยใชวิธีทางเคมี 

4.  การทําแอนติบอดีใหบริสุทธิ์โดยผานคอลัมนโครมาโทกราฟ 

ทําโมโนโคลนอลแอนติบอดใีหบริสุทธิ์โดยผาน protein A column chromatography ลางคอลัมน

และแยกสวนที่ไมจับกับคอลัมนออกดวย PBS pH 7.4 แลวจึงแยก IgG ออกดวย glycine buffer 

pH 3.0 นําไปวัดการดูดกลนืแสงที่ความยาวคลืน่ 280 นาโนเมตร  

5.  ตรวจสอบความบริสุทธิข์องแอนติบอดีดวย SDS-PAGE 

ใหความรอนโปรตีนตัวอยางใน loading buffer ที่อุณหภูมิ 100 องศาเซลลเซียส 5 นาที จากนัน้ทาํ 

Electrophoresis โดยใช 10 เปอรเซ็นต SDS–polyacrylamide (w/v) ในสวนของ resolving gel ที่

ความตางศักย 100 V ยอมสีโปรตีนดวยสียอม Coomassie brilliant blue หลงัจากลางสีออก จะ

ปรากฏแถบของโปรตีน 2 แถบ ขนาดประมาณ 25 และ 50 kDa  

6.  สรุปและวิเคราะหขอมูล เขียนวทิยานิพนธ 

 



บทที่  2 
 

ปริทรรศนวรรณกรรม 
 
2.1 แนวคิดและทฤษฎ ี

 
2.1.1 เอนโรฟลอกซาซิน (enrofloxacin, ENRO) 
 

เอนโรฟลอกซาซิน หรือ 1-cyclopropyl-7-(4-ethyl-1-piperazinyl)-6-fluoro-1,4-

dihydro-4-oxo-3-quinoline carboxylic acid (hydrochloride) เปนยาตานจุลชีพในกลุมฟลูออโรควิ

โนโลนซึ่งเปนสารสังเคราะห ออกฤทธิท์ําลายจุลินทรียโดยการยับยั้งกระบวนการสังเคราะหดีเอ็นเอ

และโปรตีน ออกฤทธิไ์ดดีกบัแบคทีเรียแกรมลบ ใชมากในการรักษาการติดเชื้อในระบบทางเดินหายใจ

และระบบทางเดินอาหารในโค สุกร และสตัวปก จากการที่มีการใชสารปฏิชีวนะเอนโรฟลอกซาซินทั้ง

ในการทําปศุสัตว และการเลี้ยงสัตวน้ําเพ่ือบริโภคเปนจํานวนมาก ทําใหสารเหลานี้ตกคางอยูใน

เนื้อสัตวที่เปนอาหารบริโภค และเขาสูหวงโซอาหาร เปนอันตรายตอมนษุยได และยังเปนการกระตุน

ใหแบคทีเรียเกิดการกลายพันธุและดื้อยา เช้ือแบคทีเรียที่กลายพันธุในสัตวสามารถจะถายทอดมาสู

มนษุยได ซ่ึงเปนอันตรายตอสุขภาพของมนษุย (Kummerer, 2004; Phillips และคณะ, 2004; Snary 

และคณะ, 2004) สารปฏิชีวนะในกลุมฟลอูอโรควิโนโลนนีท้ําใหเกิดผลขางเคียง เชน อาเจียน ทองเสีย 

ระคายเคืองผิวหนัง และยงัมีผลตอระบบประสาทสวนกลาง เชน ปวดหัว ออนเพลีย และอาจเกิด

อาการเศราซึม นอนไมหลบั ประสาทหลอน และชกั 

จากการใชเอนโรฟลอกซาซนิอยางแพรหลาย ทาํใหมกีารพบเชื้อแบคทีเรียที่มีการดื้อตอ

ยาในกลุมควิโนโลนและฟลอูอโรควิโนโลนเพิ่มขึ้นในสัตวหลายชนิดที่นาํมาบริโภค รวมถึงพบในมนษุย

ดวย ภายหลงัจากที่เริ่มมีการนํายากลุมนี้มาใชในการรักษาสัตว สหรัฐอเมริกาไดยกเลิกการใชยาเอน

โรฟลอกซาซินในสัตวปก โดยระบุวาการใชยานี้ทาํใหเกดิการดื้อตอยาของเชื้อ Campylobactor spp. 

(FDA, 2000) แตในสหภาพยุโรปและหลายประเทศในเอเชียรวมถึงประเทศไทย ยังคงมีการใชเอนโรฟ

ลอกซาซนิอยู จึงไดมีการจาํกัดปริมาณสารตกคางในอาหาร โดยสหภาพยุโรปไดกาํหนดคา maximum 

residue limit (MRL) ในกลามเนื้อหรือไขมันของโค สุกร สัตวปก และนมโค มีคาเทากับ 100 

ไมโครกรัมตอกิโลกรัม (The European Agency for the Evaluation of Medicinal Products, 2002) 
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2.1.2 เทคโนโลยีการเล้ียงเซลลสัตว 
 

2.1.2.1 ประวตัิการเลี้ยงเซลลสัตว 

ประวัติการเลี้ยงเซลลสัตวมีจุดเริ่มตนมาตั้งแตปลายศตวรรษที่ 19 การทดลองใน

ตอนตนมีจุดประสงคเพื่อยืดอายุช้ินสวนเนื้อเยื่อในพลาสมาหรือ ascites fluids ซ่ึงมีอุปสรรค คือ 

ความตองการอาหารเลี้ยงเซลลที่มีสารอาหารเหมาะสมเพียงพอ และความไมเหมาะสมของการ

ปฏิบัติการภายใตสภาวะปลอดเชื้อที่มีอยู ตอมา มีรายงานการเก็บรักษาและการเจริญของเซลล

ประสาทไดนานมากถึง 30 วัน ซ่ึงแสดงใหเห็นวาการทํางานของเซลลปกติสามารถดําเนินตอไปไดใน

ลักษณะ in vitro การคนพบสารปฏิชีวนะ พรอมกบัพัฒนาการทางดานเทคนิคปลอดเชื้อในเวลาตอมา 

เปนสิ่งที่สนับสนุนความกาวหนาทางวทิยาศาสตรดานการเลี้ยงเซลลสัตวครั้งสําคัญ  (Spier, 2000; 

Kretzmer, 2002)  

ในป 1953 Mary Kubicek สามารถแยก HeLa cell ได ทําใหนักวิทยาศาสตรมีเซลลที่

เหมาะแกการทํา animal cell culture มีการเจริญที่นาเชื่อถือ ตอมาในป 1955 มกีารพัฒนาอาหาร

เลี้ยงเซลลชนิด defined medium ชื่อ EMEM (Eagle’s minimum essential medium) ที่สามารถใช

แทน biological fluids สําหรับการเลี้ยงเซลลได (Eagle, 1955) ในชวงป 1940-1975 มีการพฒันา

วัคซีนตอไวรัสที่มีประสทิธิภาพหลายชนิดจากการเลี้ยงเซลล เพื่อใชในการปลกูภูมคุิมกันตานทานโรค

ทั้งในมนษุย เชน คางทูม หัด และหัดเยอรมัน รวมไปถึงวัคซีนที่ใชในทางสัตวบาล เชน foot-and-

mouth diseases อีกดวย ตั้งแตป 1970 เปนตนมา เปนชวงทีม่ีการผลิตโมโนโคลนอลแอนติบอดีจาก

เซลลไฮบริโดมา และมกีารเลี้ยงเซลลที่ไดรับการตัดตอทางพันธุกรรมเพื่อผลิต biophamaceutical 

หรือ growth factor (Spier, 2000)  
 
2.1.2.2 เทคโนโลยีการเลี้ยงเซลลในภาคอุตสาหกรรม 

การนาํเทคโนโลยีดานการเลี้ยงเซลล ไปสูเทคโนโลยีในภาคอุตสาหกรรมเกิดขึ้นครั้งแรก 

ในการผลิตวัคซีนปองกันโรคโปลิโอ (Salk polio vaccine) ในเซลลไตของลิงชนิดที่เปนเซลลปฐมภูมิ 

(primary monkey kidney cell) (Griffiths, 2000) เนื่องจาก primary cell มีคุณสมบัติ anchorage-

dependent ดังนั้นการผลิตจึงเปนแบบ multiple-unit process ความกาวหนาหลักใน

ภาคอุตสาหกรรมเกิดขึ้นเมื่อป 1962 เมื่อ Capstick และคณะ ประสบความสาํเร็จในการเลี้ยงเซลล 

BHK (baby hamster kidney) ในลักษณะแขวนลอย เชนเดียวกับที่ใชในจุลินทรยี ผนวกกับการสราง

เซลลไลน (permanent cell line) ไดสําเร็จ เปนแรงขับดันการพัฒนากระบวนการระดับสเกลใหญใน

ภาคอุตสาหกรรม ตอมา มีการใชเซลลไลนที่มีความปลอดภัยขึ้น ทาํใหมีวัคซนีที่ไดรับใบอนุญาตมีเพิ่ม

มากขึ้น ไดแก โรคหัด (1963), โรคพิษสุนัขบา (1964), คางทูม (1969) และหัดเยอรมัน (1969) 
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กระบวนการผลิตทั้งหมดเปนแบบ batch โดยเลี้ยงเซลลจนมีความหนาแนนสูง แลวจึงติดเชื้อเซลล

ดวยไวรัส หลังจากไวรัสเพ่ิมจํานวน ก็จะเก็บเกี่ยวเอาแตเพียงไวรัสเทานั้นโดยไมไดนําเซลลกลับมาใช

อีก (Kretzmer, 2002) ดวยความกาวหนาของเทคโนโลยีดาน gene manipulation และการหลอมรวม

เซลล (cell fusion) ทําใหสามารถผลิตโปรตีน ดวยวิธีการเลี้ยงแบบ in vitro ไดเปนจํานวนมาก มีการ

นําจุลินทรยีมาใชสําหรับเทคโนโลยทีางดาน gene recombination (Tokashiki และคณะ, 1997) แต

พบวาผลิตภัณฑบางชนิดที่ได มีคุณสมบัติทางชีวภาพไมสมบูรณ เนื่องจากความบกพรองของหมู

คารโบไฮเดรตและความแตกตางของโครงสรางตติยภูมิและจตุรภูม ิ ดังนั้นจึงจําเปนตองมีการศึกษา

การผลิตโปรตีนโดยใชเซลลสัตวเปนเจาบาน ดวยการคัดเลือกเซลลไฮบริโดมาทีไ่ดจากการหลอมรวม

เซลลและการศึกษาวธิีการเลี้ยงเซลล ทําใหสามารถผลิตสารทางชีวภาพไดดวยเซลลสัตว และสามารถ

นําไปใชประโยชนในหลายๆดาน 

การผลิตสารในแบคทีเรียมีความสะดวก เนื่องจาก มีอัตราการเจริญสูง กระบวนการ

ผลิตไมยุงยาก และมีตนทนุราคาตํ่า แตพบปญหาทีสํ่าคัญ คือ แบคทีเรียและยีสตไมสามารถให

โครงสรางโปรตีนตติยภูมิและจตุรภูมิที่ถูกตองได และยังมีความสามารถตอกระบวนการ post-

translation modification เชน glycosylation, amidation, acetylation และ phosphorylation ที่

จํากัดอีกดวย ซ่ึงกระบวนการเหลานี้จําเปนตอคุณสมบัติการละลาย การหลั่ง และอายุของโปรตนี ทั้ง

ยังชวยปกปองโปรตีนจากระบบภูมิคุมกันของเจาบานไดดวย (Blohm และคณะ, 1988; Leist และ

คณะ, 1990) กระบวนการ post-translation modification ที่ซับซอน และระบบ chaperon ที่พบใน

เซลลสัตว ทําใหเชื่อม่ันไดวาโปรตีนทีไ่ดมีโครงสราง 3 มิติ ในรูปแบบทีถู่กตอง (Hauser, 1997; 

Sandig และคณะ, 2005) สวนเซลลสัตว มีความตองการอาหารอยางจําเพาะ และตองการปริมาณ

ออกซิเจนท่ีเพียงพอ มีคาจลนศาสตรของการเจริญชาและมีความเขมขนเซลลต่ํา มีการตอบสนองไว

ตอแรงกล และยังตองระวังการติดเชื้อไวรัสไดอีกดวย ซึง่ลวนเปนอุปสรรคตอการเลี้ยงเซลล ดังนั้นจึง

ตองมีการติดตามกระบวนการการเลี้ยงเซลลอยางใกลชิด แตถึงแมวาการเลี้ยงเซลลจะมีความยุงยาก

ซับซอนอยูหลายประการ แตเซลลสัตวยังคงเปนระบบทีไ่ดรับความสนใจสําหรับการผลิตไกลโคโปรตีน

อยางมาก  
 
2.1.3 โมโนโคลนอลแอนตบิอดี 
 

โมโนโคลนอลแอนติบอดี (monoclonal antibody) คือ แอนติบอดีทีส่รางจากกลุมเซลล

พลาสมาซึ่งกาํเนิดมาจาก บี ลิมโฟไซต เซลลเดียว ทําใหทุกโมเลกุลของแอนติบอดีเหลานี้มีคุณสมบัติ

เหมือนกนัทุกประการ ทั้งในดานความจาํเพาะตอเอพิโทปของแอนติเจน และในดานชนิดของ heavy 

chain และ light chain ของอิมมูโนโกลบูลิน ซึ่งเปนตัวกําหนดคุณสมบัติทางชีวภาพของแอนติบอดี 
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สามารถผลิตขึน้ในหองทดลองดวยวิธีตางๆ ที่สําคัญม ี 2 วิธี คือ somatic hybridization เปนการ

หลอมรวมเซลล บี ลิมโฟไซต ที่สามารถสรางแอนติบอดีได เขากับอีกเซลลหนึ่งซ่ึงสามารถเพิ่มจํานวน

ไดอยางไมหยดุยั้ง วิธีการนี้ทาํใหไดเซลลลูกผสมที่เรียกวา ไฮบริโดมา (hybridoma) เปนเซลลที่

สามารถสรางแอนติบอดี และสามารถเพิ่มจํานวนไดไมมีส้ินสุด (Köhler and Milstein, 1975)  สวนอีก

วิธีหนึ่ง คือ การใชเทคโนโลยีทางพันธวุิศวกรรมเพื่อแยกเอายีนอิมมวิโนโกลบูลินออกมาดัดแปลง แลว

นํากลับเขาไปในเซลลใหม เปนการดัดแปลงในระดับยีน ทาํใหโมเลกุลแอนติบอดีมีคุณสมบัติ

เปลี่ยนไปตามที่ตองการ โมโนโคลนอลแอนติบอดีที่ผลิตโดยวธิีนี้เรียกวา แอนติบอดีที่ดัดแปลง

พันธุกรรม (สุทธิพันธ และคณะ, 2537) โมโนโคลนอลแอนติบอดี สามารถนําไปใชประโยชนไดอยาง

กวางขวางในงานหลายดาน ดังนี้ 

1. งานวิจัย การศึกษาความสัมพันธระหวางเซลลตางๆในระบบภูมิคุมกัน ทาํให

สามารถจาํแนกชนิดและหนาทีข่องโมเลกุลบนผิวเซลลได เชน CD (cluster of differentiation) 

monoclature, HLA และ blood group Ag ตางๆ 

2. การแยกสารใหบริสุทธิ์ เนื่องจากแอนติบอดีมีคุณสมบัติเปน monospecific จึง

นํามาใชในการแยกสารดวยวิธ ี affinity chromatography จะไดสารที่ตองการที่มคีวามบริสุทธิส์ูงมาก

โดยอาศัยการทําปฏิกิริยาของแอนติเจนกบัแอนติบอด ี

3. การวนิิจฉัยโรค โมโนโคลนอลแอนติบอดีมีความจาํเพาะที่สูงมาก เพราะสามารถ

เลือกใชแอนตบิอดีที่จําเพาะกับแอนติเจนที่ตองการตรวจเทานัน้ จึงนํามาใชในการตรวจสอบตางๆ 

เชน มะเร็ง (Lee และคณะ, 1985) การจาํแนก HLA ของผูปวยที่ตองการเปลี่ยนถายอวยัวะ การตรวจ  

T cell subpopulation ในผูปวย AIDS เปนตน 

4.  การใชโมโนโคลนอลแอนติบอดีในการรักษาโรค สวนใหญใชในการรักษามะเร็ง  

Gregory และคณะ, 2005; Stern และคณะ, 2005) และการกําจดั T cell ออกจากผูปวยทีต่องการ

เปลี่ยนถายอวยัวะ การกาํจดัยาบางชนิดออกจากรางกายในการรักษาโรคหัวใจ เปนตน 

5.  การตรวจติดตามสารตกคาง โดยใชเทคนิค ELISA สําหรับสารเคมีหลายชนิด ไดแก 

สารปฏิชีวนะ เชน สารในกลุมฟลูออโรควิโนโลน สารเรงเนื้อแดงและฮอรโมน เชน สารในกลุม บีตา-อะ

โกนิสต โปรเจสเตอโรน เปนตน เพ่ือใหสอดคลองกับหลักปฏิบัต ิ เพื่อความปลอดภัยของผูบริโภค 

(Watanabe และคณะ, 2002; Roda และคณะ,  2000) 
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2.1.4 การผลิตโมโนโคลนอลแอนตบิอดีใหไดปริมาณมาก 
 

2.1.4.1 การผลิตโมโนโคลนอลแอนตบิอดีในชองทองของหน ู 
 

การฉีดเซลลไฮบริโดมาเขาไปในชองทองของหน ู เซลลไฮบริโดมาจะไปเจริญและหลั่ง

แอนติบอดีออกมาภายในชองทองหนู หนูจะใหของเหลวทีไ่ดประกอบดวยโมโนโคลนอลแอนติบอดีที่มี

ความเขมขนสงูถึง 3-5 มิลลิกรัมตอมิลลิลิตร (Bruce และคณะ, 2002)  วิธีนี้เปนวิธีที่ทําไดงาย และใช

ตนทนุต่ํา ไดแอนติบอดีเขมขนสูงในระดับมิลลิกรัมตอมิลลิลิตร สวนขอเสียคือ สรางความเจ็บปวดและ

ความทุกขทรมานใหแกสัตวทดลอง การผลิตแอนติบอดีปริมาณมากตองใชหนูเปนจํานวนมาก ตอง

ระวังการติดเชื้อไวรัสหรือแบคทีเรียจากสัตว มีการปนเปอนอิมมูโนโกลบูลินทีม่ีใน peritoneal cavity 

จากหนูอยูประมาณ 20 เปอรเซ็นต การควบคุมการผลิตซ้ําและความสม่ําเสมอของกระบวนการทําได

ยาก อีกทั้งยังมีปญหาเรื่องจริยธรรมในการใชสัตวอีกดวย (Vetterlein, 1989) 

งานวิจัยที่ใชวธิีอ่ืนในการผลติแอนติบอดีไดเริ่มมีรายงานมากขึน้ตั้งแตป 1990 การเพิ่ม

จํานวนเซลลไฮบริโดมาและการผลิตแอนติบอดีในสัตวทดลอง เปนสิ่งที่ทัว่โลกใหการยอมรับนอยลง 

จนถึงปจจุบนั ประเทศในยุโรปหลายประเทศมีขอกาํหนดหามการใชเทคนิคนี้ ในการผลิตโมโน

โคลนอลแอนติบอดีแลว (Falkenberg และคณะ, 1998) 
  

2.1.4.2 การผลิตโมโนโคลนอลแอนตบิอดีในเครื่องปฏิกรณชีวภาพ 
  

การพัฒนาของเครื่องปฏิกรณชีวภาพสําหรับการเลี้ยงเซลลสัตว มพีื้นฐานจากคุณสม-

บัติของเซลลที่ตางๆกนั เซลลสัตวสามารถแบงออกไดเปน 2 ประเภท ขึ้นอยูกับรูปแบบการเพิ่มจํานวน

และการเจริญ ไดแก เซลลชนิด anchorage-dependent จะเกาะตดิและเจริญอยูบนผิวหนาของแข็ง 

และเซลลชนิด anchorage-independent เชน เซลลเม็ดเลือด และเซลลทีผ่ลิตโมโนโคลนอล

แอนติบอดี จะมีการเจริญในรูปแขวนลอย ไมตองการพ้ืนผิวสําหรับเกาะ  
 
1. Suspended cell bioreactor 

การเลี้ยงเซลลในลักษณะแขวนลอยมักจะใชกับเซลลชนดิ anchorage-indepen dent 

ประกอบดวยระบบการผสมใหอยูในลกัษณะเนื้อเดียว สารอาหารและออกซเิจนจึงกระจายอยาง

สมํ่าเสมอทั่วทัง้ถัง ทําใหสามารถติดตามและควบคุมคาตัวแปรตางๆ ของการเลี้ยงเซลลไดอยาง

แมนยํา ทั้งสารอาหาร เมแทบอไลต และผลิตภัณฑ แลวยังใหคณุภาพของโปรตีนที่ดีกวาเนือ่งจาก

ขั้นตอนการทาํใหบริสุทธิ์ที่งาย (Werner และคณะ, 1992) นอกจากนี้ ยังมีชวงเวลาทีแ่นชดั มีความ

เสถียร สามารถทําซ้าํไดและสะดวกตอการขยายขนาดการผลิต ดวยเหตุผลเหลานี ้ การเลี้ยงเซลลใน
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ลักษณะแขวนลอย จึงเปนระบบที่มีประสิทธิภาพมากที่สุดระบบหนึง่ สําหรับการเลี้ยงเซลลในระดับ

ใหญ และนิยมใชมากในภาคอุตสาหกรรม ตัวอยางถังปฏิกรณชีวภาพประเภทนี้ ไดแก  stirred-tank, 

airlift หรือ bubble column และ bubble-free bioreactor 

Stirred-tank bioreactor ประกอบดวยหนวยทีท่ําหนาที่กวนผสม หรือใบพัดที่มีการ

ปรับปรุงจนเหมาะสม ใหการกวนทัว่ถงึและตองทําใหความเสียหายของเซลลอันเกิดจากแรงเฉือน

ระหวางการกวนเกิดขึน้นอยที่สุดดวย (Prokop และคณะ, 1989) Stirred-tank bioreactor มีขอ

ไดเปรียบในหลายๆดาน ไดแก ภาวะที่ใชเลี้ยงเซลลเปนลักษณะเดียวกันทั่วทั้งถัง ความสะดวกในการ

เก็บตัวอยาง มีการพัฒนาปรับปรุงระบบการควบคุมคาตัวแปรตางๆ มาเปนอยางด ี เชน pH อุณหภูมิ 

และความเขมขนของออกซิเจนท่ีละลาย ซ่ึงเปนคาทีล่วนมีผลกระทบตอการเจริญและคุณสมบัติของ

เซลล (Carswell และคณะ, 2000) แตความเขมขนของแอนติบอดีที่ไดคอนขางตํ่า 

Airlift bioreactor มีการสงอากาศเขาสูถงัผานทอท่ีติดตั้งอยูภายใน สูบริเวณศูนยกลาง

ของกนถัง แลวใหฟองอากาศลอยขึน้แทนลักษณะการกวน จึงไมจําเปนตองใชใบพัด สงผลใหมีแรง

เฉือนจากอุปกรณลดลง ระบบนี้มีรูปแบบที่ไมยุงยากและขยายขนาดไดงาย และไดมีการนาํไปใชใน

การเลี้ยงเซลลในรูปแขวนลอย แตเซลลก็ยังคงไดรับผลกระทบจากแรงเฉือนและความปนปวนอนั

เกิดขึ้นจากฟองอากาศ (Arathoon และคณะ, 1986; Grima และคณะ, 1997) 

Lehmann และคณะ (1985) ไดพฒันาระบบการใหอากาศแบบ bubble-free สําหรับ

การเลี้ยงเซลลโดยเฉพาะ เพื่อเลี่ยงปญหาอันเกิดจากฟองอากาศ เชน แรงเฉือน และ turbulence โดย

ใชเมมเบรนที่ขดมวนอยูบนอุปกรณรองรับเปนอุปกรณใหอากาศ ซ่ึงจะหมนุชาๆอยูภายในถัง เกิดเปน

ลักษณะคลายการกวน ทําใหสามารถใหอากาศไดอยางมีประสิทธิภาพและเกิดแรงเฉือนเพียงเล็กนอย

เทานั้น นอกจากนีย้ังสามารถแกปญหาการเกิดโฟม ที่มักพบใน stirred tank และ airlift bioreactor  
 
2. Microcarrier bioreactor 

เครื่องปฏิกรณชีวภาพชนิดนีม้ักใชกับเซลลชนิด anchorage-dependent เปนหลัก โดย

อาศัย microcarrier ที่เปนเม็ดขนาดเล็ก รูปรางกลม เพื่อชวยค้ําจุนในการเจริญของเซลล (Pringle, 

1992) สามารถแบงออกเปนแบบแขวนลอย และแบบ fixed bed สําหรับแบบแขวนลอย รูปแบบของ

เครื่องปฏิกรณชีวภาพประกอบดวย stirred tank และ airlift bioreactor (Ganzeveld และคณะ, 

1995) carrier ที่มีเซลลตรึงอยูจะถูกกวนผสมและลอยอยูในน้าํเลี้ยงแทนเซลล อัตราการผสมและการ

ใหอากาศที่เพียงพอ จะขึ้นอยูกับการเพิ่มความเร็วของการกวนหรืออัตราการใหอากาศ เนื่องจากการ

รักษาสภาพให microcarrier อยูในรูปแขวนลอย ทําใหมีการปะทะและการเสียดสีของ carrier เปนการ

เพิ่มแรงเฉือนแกเซลลมากขึน้ สวนแบบ Fixed bed bioreactor ประกอบขึน้ดวยถังที่บรรจุดวย 
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microcarrier bead อาหารที่ผานการเติมอากาศ จะถูกปมเขาจากพื้นลางของถังผานชัน้ของ bead 

ขึ้นมา ประกอบดวย 2-3 แบบขึ้นกับตัวกลางที่ใช เชน packed bed bioreactor และ ceramic matrix 

bioreactor เปนตน 
 
3. hollow fiber bioreactor 

การเลี้ยงเซลลในฮอลโลวไฟเบอร มีไฟเบอรเปน semipermeable membrane สามารถ

เก็บแยกแอนติบอดีออกมาไดงาย แอนติบอดีที่ไดมีความเขมขนสูง สวนขอเสียคือ ยากในการขยาย

ขนาดการผลติและการควบคุมภาวะที่ใชเพาะเลี้ยง เชน ความเปนกรด-เบส ปริมาณออกซิเจน และ

ความเขมขนของน้ําตาลกลูโคส 
  

 
 
 
 
 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

รูปที่ 2.1 เครื่องปฏิกรณชีวภาพแบบตางๆ (A) Stirred-Tank bioeactor (B) Bubble-Column 

bioreactor (C) Airlift Loop bioreactor (D) Packed bed bioreactor (E) Hollow filber 

bioreactor 

(A) (B) (C) 

(D) (E) 
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2.1.5 รูปแบบของกระบวนการเลี้ยงเซลล (Culture modes) 
  

ระบบการเลี้ยงเซลลในรูปเซลลแขวนลอย (Suspension culture system) สามารถ

ดําเนินการไดในรูปแบบตางๆ ไดแก batch, fed–batch และ continuous ทั้งแบบทีม่ีและไมมีการ

กักกนัเซลล ความแตกตางระหวางแตละรปูแบบ คือ วิธีการปอนสารอาหาร และการนําเอาน้ําเลี้ยง 

เซลลออกจากถัง รูปแบบการเลี้ยงเซลลทั้ง 4 รูปแบบ เปนดังแสดงในรูปที่ 2.2 

 

 

 

 

 

 

 

รูปที่ 2.2 การเลี้ยงเซลลในลักษณะแขวนลอยรูปแบบตางๆ 
 
2.1.5.1 Batch cultivation 

  
การเลี้ยงเซลลแบบ batch คือ ระบบการเลี้ยงเซลลแบบปด มีการเติมอาหารในถงั

เพียงครั้งเดียว ในระหวางการเพาะเลี้ยง จะไมมกีารเปลี่ยนแปลงใดๆอกีทั้งการเติมอาหารเพิ่มหรือการ

นําออก มีเพียงการควบคุมคาตัวแปรคาตางๆ (อากาศ, pH, อุณหภูมิ) ใหเหมาะแกการเจริญเทานั้น 

เปนระบบการเลี้ยงเซลลที่ใชกันทั่วไป การเลี้ยงไมยุงยาก แตเซลลจะสัมผัสกับสภาวะแวดลอมที่

เปลี่ยนแปลงไปเรื่อยๆอยางตอเนื่อง ซ่ึงในที่สุดจะจํากัดความสามารถของเซลลไมใหมีการเจริญได

อยางเต็มที่ และมีเปอรเซ็นตความมีชีวิตลดลงอยางรวดเร็ว อันเนื่องมาจาก สารอาหารหมดลง และ/

หรือการสะสมของผลผลิตที่เปนพษิ (Dorresteijn และคณะ, 1996; Eyer และคณะ, 1995; Schneider 

และคณะ,1997) สงผลใหไดความหนาแนนของเซลลที่ไดมักจะต่ํา และผลิตภัณฑทีไ่ดก็มีความเขมขน

ตํ่าเชนกัน (Pringle, 1992; Tokashiki และคณะ, 1997)ระบบนี้มีสัดสวนของเวลาที่ไมกอใหเกิด

ประโยชนในระหวาง batch และ ผลผลิตในเชิงปริมาตรมักจํากัด เซลลไลนหลายชนิดตอบสนองตอตัว

แปรดวยระบบการทาํลายตัวเอง หรือ apoptosis (Al-Rubeai และคณะ, 1998) ความจํากัดของ

สารอาหาร โดยเฉพาะกลูโคสและกรดอะมิโนจําเปนบางชนิดเปนปจจัยหลักที่เปนสาเหตุการตายใน

ระหวางการเลี้ยงแบบ batch นอกจากนี้ ยังพบวากรดอะมิโนไมจําเปนก็มีสวนกระตุนใหเกิดไดเชนกนั 

แตในระดับทีน่อยกวา (Mercille และคณะ, 1994; Singh และคณะ, 1994)  

Feed 
Cell 
suspension Feed 

Spent 
medium Feed 

Batch Fed-batch Continuous Perfusion  
(Continuous with cell recycle) 
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2.1.5.2 Fed-batch cultivation 
  

ระบบการเลี้ยงเซลลแบบ fed-batch เปนระบบทีม่ีการเติมสารอาหารที่จํากัดจํานวน

หนึ่งเพิ่มลงไปในระหวางการเลี้ยงเซลล อาจเติมเขาสูระบบแบบตอเนื่องหรือเปนชวงเวลา (Glacken 

และคณะ, 1986; Jang และคณะ, 2000) โดยไมมกีารนําน้ําเลี้ยงเซลลจากภายในออก ทําใหสามารถ

ปรับสารอาหารชนิดที่จํากัด ใหกลับมาอยูในปริมาณที่เหมาะสมไดระหวางชวงเวลาของการเจริญ และ

สามารถหลีกเลี่ยงการสะสมของผลิตภัณฑที่ความเขมขนสูงได ดังนั้นเมื่อเปรียบเทียบกับ batch แลว 

จะใหความเขมขนของเซลลสูงกวา และระยะเวลาดาํเนินการทีน่านกวา สงผลให volumetric 

productivity สูงขึ้นดวย แตก็ยังคงพบการยับยั้งการเจริญอยู สาเหตุหลักนาจะเปนปจจัยอ่ืนๆ ไดแก 

การสะสมของเมแทบอไลตทีเ่ปนของเสียมีเพิ่มขึ้นเรื่อยๆ จนอาจสงผลยับยั้งการเจริญ และเซลลก็จะ

ตายเมื่อของเสียสะสมถึงระดับหนึ่งๆ  (Sandig และคณะ, 2005) 
  

2.1.5.3 Continuous cultivation 
  

การเลี้ยงเซลลในระบบตอเนื่อง (Continuous cultivation) เปนระบบการเลี้ยงที่มีการ

เติมอาหารใหมเขาสู bioreactor อยางตอเนื่อง ในขณะเดียวกนั ก็มีการนาํเอาน้ําเลี้ยงเซลลจาก

ภายในออกมาในปริมาตรทีเ่ทากัน ดวยวิธีการนี้ ทําใหสามารถยืดระยะการดําเนินงานออกไปได

ยาวนานมากกวา batch และ fed-batch สามารถคงสภาวะสมดุลไวไดและใหความเขมขนของเซลล

สูงขึ้นดวย แตเนื่องจากเซลลสัตวมีการเจริญชา ดังนั้นความเขมขนของเซลลจึงต่ํากวาคาที่ไดจากการ

เลี้ยงแบบ batch และจะคงที่อยูที่คานั้น การเลี้ยงเซลลแบบ continuous นี้แบงแยกออกเปน 

chemostat culture และ perfusion culture 
 
Chemostat culture 

ในระบบ continuous chemostat culture นี้ จะมีการนาํเซลลออกมาจากระบบ

พรอมกับน้ําเลี้ยงเซลล ดวยอัตราที่ตั้งคาไว ดังนั้นปริมาณของเซลลที่เจริญจะเทากับปริมาณที่

นําออกไปจากระบบพรอมกับน้ําเลี้ยงเซลล ไดเปนภาวะสมดุลของความเขมขนของเซลล อัตราการไหล 

(flow rate) จะเทากับ  specific growth rate ดังนั้นเมื่ออัตราการไหลสูงกวาอัตราการเจริญสูงสุดแลว 

จะมีผลใหเซลลถูกชะออกจากถังมากเกินไป ระบบนี้สามารถควบคุมเร่ืองความจํากดัของอาหารได และ

มีการนาํเมแทบอไลตที่เปนพิษออกไปอยางตอเนื่อง แตการสูญเสียเซลลออกไปพรอมกับน้ําเลี้ยงเซลล 

ก็เปนอุปสรรคที่ทาํใหระบบนี้ไมสามารถเพิ่มความหนาแนนของเซลลรวมทั้งความเขมขนของผลติภัณฑ

ไดอยางเต็มที ่
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Perfusion culture 

การเลี้ยงเซลลระบบ perfusion เปนรูปแบบที่เหมาะสมสาํหรับกระบวนการผลิต

โปรตีนโดยเซลลสัตว ในระบบนี้ อาหารเลี้ยงเซลลจะไหลอยางตอเนื่องผานเคร่ืองปฏิกรณชีวภาพ 

ในขณะที่เซลลถูกกนัไวใหคงอยูภายในถัง (Zhang และคณะ, 1998; Sandig และคณะ, 2005) มีการ

แลกเปลี่ยนอาหารเกิดขึ้นอยูภายในถัง และสามารถควบคุมสภาวะแวดลอมในการเลี้ยงไดอยางดี 

นอกจากนัน้ ยังมีการนาํเมแทบอไลตที่เปนพิษตอเซลลออกไปอยางตอเนื่อง และไดผลิตภัณฑออกมา

พรอมกันดวย ซ่ึงเปนการลดปญหาเรื่องการสะสมของผลิตภัณฑ และความเสถียรของโปรตีน ระบบนี้

สามารถเลี้ยงเซลลไดความเขมขนสูงขึ้นดวยวธิีการตรึงเซลลหรือใชเคร่ืองมือกักกันเซลลรวมดวย 

(Banik และคณะ, 1995; Griffiths และคณะ, 1992; Jäger และคณะ, 1996) เม่ือสามารถปฏิบตัิการ

ไดนานขึน้ จึงทําใหไดผลผลิตในเชิงปริมาตรตอถัง (volumetric productivity) สูงขึ้นกวา batch และ 

fed–batch ดวย (Reuveny และคณะ, 1986; Trampler และคณะ, 1994) โดยไมจําเปนตองเพิ่ม

ขนาดถัง นอกจากนั้น ในระหวางการดําเนินงาน สามารถรักษาความมีชีวติของเซลลใหคงไวได 

เพราะฉะนั้น ผลิตภัณฑที่ไดจึงมีคุณภาพคงที่ สม่ําเสมอ (Su, 2000; Castilho และคณะ, 2002; 

Voisard และคณะ, 2003) สามารถหลกีเลี่ยงการยับยั้งการเจริญของเซลลโดยการสะสมของ 

substrate ที่ความเขมขนสูงไดดวยการจํากัดปริมาณใหเพียงพอแคสําหรับการเจริญและการรักษา

สภาพอยู ระบบ perfusion มีขอไดเปรียบในเรื่องการนําเอาผลิตภัณฑและเมแทบอไลตที่เปนพิษออก

จากถัง ทั้งยังชวยลดความเสี่ยงตอการเสียสภาพของโปรตีน ผลิตภัณฑที่ไดมีคุณภาพดีเนื่องจาก

สภาวะภายในถังมีความเสถยีร ลดคาใชจายจากการที่สามารถดาํเนินการไดนานขึน้ และลดปริมาตร

ของ working volume ลง (Prior และคณะ, 1989) รูปแบบการเลี้ยงเซลลนี้ ยังคงเปนเทคนิคที่

เหมาะสมที่สุด สําหรับการผลิตโปรตีนใหไดความเขมขนสูง ในระยะเวลานาน แมวาขัน้ตอนการทําให

บริสุทธิ์ จะตองใชแรงงานมาก เนื่องจากความเขมขนของผลิตภัณฑที่ไดนั้นอาจจะต่าํกวาในบางระบบ 

วิธีการเลี้ยงเซลลแบบ perfusion ในกระบวนการผลติทางอุตสาหกรรม ขึ้นอยูกับ

อุปกรณกักกนัเซลลที่มีความเหมาะสม มปีระสิทธิภาพและสะดวกตอการใชงาน มีอุปกรณแยกกัน

เซลลหลายชนดิที่ใชสําหรับกกัเซลลในเครื่องปฏิกรณชีวภาพในระหวางการเลี้ยงแบบ perfusion 
  
2.1.6 การกกักนัเซลลในการเลี้ยงระบบ perfusion 
  

อุปกรณที่ใชสําหรับแยกหรือกักกนัเซลลสําหรับระบบ perfusion มีหลากหลายชนิด 

อุปกรณเหลานี้มีทั้งที่ติดตั้งอยูภายในหรือภายนอกถังเลี้ยงเซลล อุปกรณที่ติดต้ังภายในนัน้ การใชงาน

ไมยุงยากและมีความปลอดภัย สวนอุปกรณที่ติดตั้งภายนอกก็สามารถดัดแปลงหรือปรับแตงสําหรับ

การขยายสเกลไดดี และงายตอการบํารุงรักษา แตระบบภายนอกนัน้มีขอจํากัดในเร่ือง ความเสียหาย
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ของเซลลอันเกิดจากแรงเฉือนจากการใช pump  และระยะเวลาที่เซลลตองอยูภายนอกถังคอนขาง

นานภายใตภาวะที่ไมเหมาะแกเซลล วธิีที่ใชในการแยกเซลล จะอาศัยคุณสมบัติทางฟสิกสและทาง

เคมีของเซลลสัตว ไดแก ขนาด ความหนาแนน มวล ประจุไฟฟา และ คุณสมบัติความชอบน้ํา โดยที่

เรื่องขนาดและความหนาแนน เปนคุณสมบัติที่เหมาะสมที่สุดสําหรับการเลี้ยงเซลลสัตวระดับใหญใน

ภาคอุตสาหกรรม (Pretlow และคณะ, 1982) เปาหมายหลักของอุปกรณแยกเซลลตางๆนี้ คือ ให

ประสิทธิภาพของในการกักกันเซลลไดด ี ไมเปนอันตรายตอเซลล มีความเสถียรตลอดระยะเวลาของ

การทาํงาน สามารถทําความสะอาดและฆาเชื้อได และสามารถปฏิบัติการในระดบัใหญที่มีอัตราของ 

perfusion rate สูงได ซ่ึงปจจัยเหลานี้ลวนเปนขอจํากดัหลักตอการพัฒนาอุปกรณแยกกันเซลลชนิด

ใหมๆขึน้มา สําหรับเทคนิคการแยกเซลลสัตวที่มีใชอยูในปจจุบัน จะอาศัยคุณสมบัติของขนาดและ

ความหนาแนนเปนหลัก มีดงันี้ 
  

2.1.6.1 การแยกโดยอาศัยขนาด 
  

การแยกเซลลจากน้ําเลี้ยงโดยใชระบบการกรอง เปนวิธีที่ใชกันมาตัง้แตแรกเร่ิม มี

หลักการโดยทัว่ไป คือ การแยกเซลลโดยตาขายกรองซึง่ทําหนาที่เปนเคร่ืองกีดขวาง ปญหาหลักของ

การแยกเซลลดวยวิธนีี้ คือ เรื่องความสกปรกของตัวกรอง ซ่ึงจะจํากัดเสถียรภาพ อัตรา perfusion 

และลดระยะเวลาการเลี้ยงเซลลลง อุปกรณมีทั้งแบบ internal และ external filtration โดยอุปกรณที่

ใชในการแยกเซลลที่ใชทัว่ไปมีดังนี้ 
 
 
 
 
 
 
 

รูปที่ 2.3 หลักการทาํงานของอุปกรณกักกนัเซลลแตละชนิด 
 
1.  Spin filter  

เปนวิธีที่อาศัยวัสดุกรองโลหะในการกักกนัเซลล อนุภาคจะถูกแยกออกเนื่องจาก 

steric effect ของวัสดุกรองซึ่งหมุนอยู การใช spin filter มีทั้งแบบติดตั้งภายในและภายนอก 

(Voisard และคณะ, 2003) ตัวแปรที่มีผลตอกระบวนการแยกเซลล และ ประสิทธิภาพการ retention 

ของ spin filter ไดแก ความเร็วรอบ, perfusion rate, วสัดุที่ใชทาํ filter, ขนาดรูพรุน และความเขมขน
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ของเซลล การดําเนินงานที่ใหการกกัเซลลที่ดีพอที่ perfusion rate สูงและการเกิดคราบเซลลเกาะนอย

ที่สุด เปนเรื่องที่มีความสาํคัญตอประสิทธิภาพของระบบนี ้ และเนื่องจากการทีไ่มสามารถเปลี่ยน

อุปกรณที่ติดต้ังอยูภายในได จึงตองออกแบบ spin filter และกระบวนการอยางดี เพื่อหลีกเลี่ยงการอุด

ตันอันจะทําใหการเลี้ยงเซลลส้ินสุดเร็วเกินไป  
  

2. Cross–flow filtration 
Cross-flow filtration เปนระบบการแยกเซลลภายนอกแบบหนึ่ง อาศัยการไหลที่

ผิวสัมผัสบนผิวหนาตัวกรอง เพื่อลดการเกิด คราบเซลลอุดตัน จากการสะสมของเซลล, โปรตีน, DNA 

และเศษเซลล ที่รูของตัวกรอง อัตราการไหลตองศึกษาใหเหมาะสมเพื่อหลีกเลี่ยงความเสียหายของ

เซลลอันเกิดจากแรงเฉือนในขณะที่เกิดการกรองที่ผิวสมัผัส มีหลักการของระบบอยู 2 ระบบ ไดแก 

hollow fiber module และ plate–and–frame module  

 

 

 

 

 

 

รูปที่ 2.4  แผนภาพแสดงระบบการแยกเซลลดวย (A) Hollow fiber module และ (B) plate–and–

frame module 

Hollow fiber module 

เครื่องมือแยกเซลลชนิดนี้ประกอบดวย hollow fiber membrane อยูภายใน อาจ

รวมเขาดวยกนักับเครื่องปฏิกรณชีวภาพ เชน hollow fiber module (Blasey และคณะ, 1991) หรือ

เปนไฟเบอรโพลิเมอรขดหลวมๆภายในเครื่องปฏิกรณชีวภาพ (Banik และคณะ, 1994) แตสวนใหญ

จะใชเปนอุปกรณภายนอก น้ําเลี้ยงเซลลจะไหลผานไฟเบอรเมมเบรน และสวนใสจะไหลผานรูของเมม

เบรน ในขณะที่เซลลเขมขนจะหมุนเวียนกลับสูถัง สามารถเก็บเกี่ยวสวนที่ซึมผานซึ่งประกอบดวย

ผลิตภัณฑได ระบบนี้ไมเหมาะกับการดําเนินการในขนาดสเกลใหญดวย perfusion rate สูงๆ และ

เลี้ยงเปนระยะเวลานาน เนื่องจากขนาดรูพรุนที่มีขนาดเล็กและการอุดตันอยางรวดเร็วของเมมเบรน 

เกิดขึ้นตั้งแตชวงตนของการเลี้ยง การเลี้ยงเซลลที่ความหนาแนนสูงใหลักษณะทีไ่มเปนเนื้อเดียว เซลล

ตองสัมผัสกับแรงเฉือนจากการปมดวยอัตราสูง อันเปนการสรางความเสียหายแกเซลล 

Feed 

Harvest 

Cell concentrate Feed 

Harvest 

Cell concentrate 

A B 



 17 

Plate and frame module 

อุปกรณนี้พัฒนาขึ้นเพ่ือปองกันเซลลจากผลกระทบของแรงเฉือน ดวยการใช

ความเร็วในเชิงเสนต่ําที่ผิวหนาเมมเบรน (de la Broise และคณะ, 1991; Velez และคณะ, 1989) 

ประกอบดวย เมมเบรนสังเคราะห ประกบอยูระหวาง channel plate และ filtrate plate (Kawahara 

และคณะ, 1994) น้ําเลี้ยงเซลลจะถูกปมผานทาง channel plate และอยูบนผิวหนาเมมเบรน เกิด

แรงดันเพ่ิมขึ้นพอที่จะดันน้ําเลี้ยงเซลลผานเมมเบรนไปได การไหลของของเหลวบนผิวหนาชวยทําให

เมมเบรนสะอาดขึน้ และหนวงการเกิดการอุดตันที่รูของตัวกรอง ระบบนี้เอ้ือตอ perfusion rate ต่ําๆ 

สําหรับการเลี้ยงในขนาดเล็ก เกิดภาวะการกรองแบบไมเปนเนื้อเดียวตลอดบนพื้นผิว ทําใหระบบไม

เสถียร การปมเซลลดวยความเร็วสูง ทําใหเกิดแรงกดดันเชิงกลตอเซลล เกิดคราบเซลลอุดตันอยาง

รวดเร็ว และระยะเวลาที่เซลลตองอยูในอุปกรณภายนอกนีน้านยิ่งกวาระบบ hollow fiber อยางมาก 
 

3.  Dynamic filtration 
อุปกรณ vortex-flow filter เปน อุปกรณที่ติดตั้งภายนอก อาศัยแรงเฉือนสูงที่

ผิวหนาตัวกรอง ซ่ึงเกิดจากการเคลื่อนที่ของ rotor ที่อยูภายใน chamber โดยที่ rotor อาจมีรูปราง

ลักษณะทีห่ลากหลาย ไดแก รูปทรงกระบอก (Kroner และคณะ, 1988), จานรูปกรวย (Vogel และ

คณะ, 2002) สามารถปองกันคราบเซลลอุดตันไดโดยการเคลื่อนที่ของ rotor กอใหเกิด Taylor–

Couette flow ในชองวางภายในระหวาง rotor กับผิวหนาตัวกรอง ทําใหเกิดการหมนุวนซึ่งจะทําความ

สะอาดผิวหนาตัวกรอง ดังนั้นจึงลดการเกิดคราบเซลลอุดตันลงได แตการขยายสเกลยังคงยุงยากอยู  
 
 
 
 
 
 
 

 

 

รูปท่ี 2.5 แผนภาพแสดงระบบการแยกเซลลดวย Vortex-flow filter 
  

Feed 
Cell 
concentrate Harvest 
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2.1.6.2 การแยกโดยอาศัยความหนาแนน 
  

การพัฒนาเทคนิคการแยกเซลลนั้น หลายๆวิธีอาศัยความแตกตางของความหนาแนน

ระหวางเซลลและอาหารเลี้ยงเซลล แรงที่กระทําตอเซลลจะแตกตางกันไปในแตละเทคนิค อยางไรก็ด ี

หลักการพ้ืนฐานของการแยกนัน้ยังคงเหมือนกัน  
 

1.  Centrifugation 
การแยกเซลลวิธีนี้ อาศัย centrifugal force ในการปนเหวี่ยงอยางตอเนื่อง เพื่อจะ

ตกตะกอนอนภุาคที่อยูในของเหลว เปนระบบที่สามารถใชไดในระดบัสเกลใหญ แมวาหลักการทํางาน

จะไมยุงยาก แต centrifuge ก็เปนอุปกรณชนิดหนึ่งทีค่อนขางซับซอน ตองสามารถแยกเซลลออกจาก

น้ําเลี้ยงได โดยไมมีความเสียหายของเซลล และตองใหเซลลกลับเขาสูถังเลี้ยงเซลลภายใตสภาวะ

ปลอดเชื้อไดโดยที่ไมสูญเสียความสามารถในการเจริญ ซ่ึงเปนขอจํากดัหลักของเทคนิคนี้ 

(Chatzisavido และคณะ, 1994; Tokashiki และคณะ, 1990) 
 

2.  Gravitational settler 
ดวยการใชอุปกรณนี้ เซลลจะแยกออกเซลลจากน้ําเลี้ยงในสวนของ settling zone 

โดยอาศัยแรงโนมถวง ในขณะที่สวนใสรวมทั้งองคประกอบบางอยางที่ไมละลายน้ําซึ่งเกิดจากเซลล

ตาย จะแยกออกมาผานสวนบนของ settling zone แรงที่ผลักดันการตกลงมาโดยแรงโนมถวงนี้ คือ 

ความแตกตางของความหนาแนนระหวางเซลลและน้ําเลี้ยงเซลลซ่ึงมีคาประมาณ 50 กิโลกรัมตอ

ลูกบาศกเมตร เซลลสัตวมีการตกลงมาดวยอัตราที่ต่ํามากประมาณ 1-3 เซนติเมตรตอช่ัวโมงในสนาม

แรงโนมถวง สงผลใหประสิทธิภาพการแยกเซลลต่ําที่ perfusion rate สูงขึ้น (Tokashiki และคณะ, 

1993) 

 

 

 

 

 
 
 
 

Feed Cell concentrate Harvest 
Feed 

Harvest 

Cell 
concentrate 

รูปที่ 2.6 แผนภาพแสดงระบบการแยกเซลล

ดวย Centrifuge 

รูปที่ 2.7 แผนภาพแสดงระบบการแยก

เซลลดวย Inclined settler 
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3.  Acoustic aggregation sedimenter  
อุปกรณนี้ อาศัยคุณสมบตัิความเฉื่อยของเซลลโดยใชคลื่นเหนือเสียงความถี่สูงใน

การแยกแทนการใชเครื่องกีดขวางทางกายภาพ ทําใหเกิดการเกาะกลุมกันของเซลลในสนามคลืน่เสียง 

และกระตุนใหกลุมเซลลเกิดการตกตะกอน (Bierau และคณะ, 1998; Ryll และคณะ, 2000) จากนัน้ 

กลุมเซลลจะตกลงมาจากสนามคลืน่เสียง ในเวลาที่เครื่อง resonator หยุดทํางานชั่วขณะ และเวียน

กลับลงสูถังมาอยูในลกัษณะแขวนลอยอกีครั้ง สวนอาหารที่เปนสวนใสนัน้ออกจากระบบโดยผานปม 

ขอเสียหลัก คือ เมื่อดําเนินงานเปนระยะเวลานาน อุณหภูมิภายใน resonator จะเพ่ิมสูงขึ้น ซ่ึงอาจมี

ผลทําใหเซลลหรือผลิตภัณฑเสียหาย และรบกวนตอสนามคลื่นเสียง ทําใหประสิทธภิาพลดลง 

(Doblhoff–Dier และคณะ, 1994) นอกจากนี้ ประสิทธิภาพของการแยกจะเปลี่ยนแปลงไปเมื่อมี 

perfusion rate สูงขึ้น  

 

 

 

 

 

 

 

รูปที่ 2.8 แผนภาพแสดงระบบการแยกเซลลดวย Acoustic aggregation sedimenter 
 

โดยสรุปแลว อุปกรณแยกกันเซลลชนดิติดตั้งภายนอกหลายๆชนดิขางตนนั้น มักมี

ขอเสียที่สําคญั เมื่อเปรียบเทียบกับอุปกรณที่ติดตั้งภายใน คือ เซลลจะตองออกมาอยูภายนอกถัง

ระยะเวลาหนึง่ภายใตภาวะที่ไมเหมาะแกเซลล และการใชปมดูดน้ําเลี้ยงเซลลที่มีเซลลแขวนลอยอยู

อาจจะทําความเสียหายแกเซลลได ดังนัน้ การใชอุปกรณที่ติดตั้งภายในจึงไดรับความสนใจมากกวา 

โดยเฉพาะการใชอุปกรณ spin filter ชนิดติดตั้งภายใน จัดเปนวิธีที่มปีระสิทธิภาพสูงสุดวิธีหนึ่งสาํหรับ

การเลี้ยงเซลลสัตวและการผลิตสารทางชีวภาพ ทั้งในเรื่องของ perfusion capacity ระยะเวลาการ

เลี้ยงเซลล และการที่เซลลไมตองออกไปอยูภายนอกถงัอยางอุปกรณที่ติดตั้งภายนอก ดวยเหตุนี้ การ

ใชอุปกรณ spin filter จึงเปนเทคนิคที่เหมาะสมที่สุด สําหรับการเลี้ยงและแยกเซลลอยางตอเนื่องใน

ระดับสเกลใหญ (Emery และคณะ, 1995) 
 

Feed 

Harvest 
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2.1.7 การใชอุปกรณ spin filter สําหรบัการเพาะเล้ียงเซลลในระบบ perfusion  
 

spin filter เปน อุปกรณที่มลัีกษณะเปนโครงของเสนโลหะรูปทรงกระบอก มีพ้ืนผิวเปนรู

พรุนขนาดสม่าํเสมอ อาจติดตั้งอยูบนดามกวนหรือหมุนอิสระโดยมอเตอรอีกตัวหนึ่ง การเลี้ยงเซลล

เปนแบบตอเนื่อง มีการเติมอาหารใหมที่ดานนอกของ spin filter และในขณะเดียวกันมกีารนาํเอาน้าํ

เลี้ยงเซลลออกจากภายใน spin filter ดวยอัตราเดียวกัน ความหนาแนนเซลลสูงที่สุดทีไ่ดจาก

กระบวนการนี ้ ขึน้อยูกับประสิทธิภาพของ spin filter ที่จะทําใหเกิดการสูญเสียเซลลนอยที่สุดที่คา 

perfusion rate คาหนึ่ง สามารถใชงานในการแยกเซลลไดหลายรูปแบบ ไดแก เซลลแขวนลอย, 

anchorage–dependent หรือ immobilized cells และ aggregate–forming cells 

 

 

 

 

 

 

รูปที่ 2.9 ลักษณะการติดตั้งและการทาํงานของ internal spin filter 

การใช spin filter สําหรับเทคนิคการแยกเซลลประสบความสาํเร็จเปนครั้งแรก ในการ

เลี้ยงเซลลสัตวแบบ perfusion โดย Himmelfarb และคณะ (1969) โดยใชตาขายสเตนเลส ปดทับดวย

เมมเบรนโพลิเมอรขนาดรูพรุน 3 ไมครอน หมุนดวยความเร็วรอบ 300 รอบตอนาที สามารถเลี้ยงเซลล

ไดความหนาแนนสูงถึง 6.5x107 เซลลตอมิลลิลิตร รายงานนีไ้ดแสดงใหเห็นถึงคักยภาพของอุปกรณ ที่

สามารถเลี้ยงใหเซลลเจริญไดความหนาแนนสูง การศึกษาตอมาเกี่ยวกับการใช spin filter ในระบบ 

perfusion เปนการศึกษาเพ่ือความเขาใจถึงกลไกของการแยกเซลล การปรับปรุงลักษณะของ filter 

และสภาวะในการดําเนินงานใหดขีึ้น ที่จะทําใหสามารถเลี้ยงเซลลไดที่ perfusion rate สูงๆได และลด

การเกิดคราบเซลลอุดตัน สงผลใหอายกุารเลี้ยงนานขึน้ ความหนาแนนเซลลและ productivity สูงขึ้น 

ส่ิงที่สําคัญสําหรับการดําเนนิงาน เปนระยะเวลานานของ spin filter คือ 

ประสิทธิภาพในการกกักนัเซลลไดดี แมที ่ perfusion rate สูง และตองลดการเกิดคราบเซลลอุดตันลง

ดวย ปจจัยทีม่ีอิทธิพลตอกลไกเหลานี้ สามารถแบงไดเปน 3 กลุม ดังนี้ คือ ปจจัยที่เกี่ยวของกับ

คุณลักษณะของ spin filter ไดแก วัสดุ, การออกแบบ, ผิวหนาตวักรอง และขนาดรูพรุน ปจจัยที่

เกี่ยวของกับตวัแปรในการดาํเนินงาน เชน perfusion rate และ ความเร็วรอบของ spin filter และ

ปจจัยที่เกี่ยวของกับลักษณะของ culture ไดแก ความเขมขนของเซลลภายในถัง  

Harvest Feed 

Spin filter 

Rotating shaft 

Marine impeller 
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1. คุณลักษณะของ spin filter 
 

วัสดุของ filter 

วัสดุที่ใชในการสราง spin filter มี 2 ประเภท ไดแก ประเภทโลหะทาํจากสเตนเลสซึ่งมี

ประจุไฟฟาเปนบวก และประเภทโพลิเมอรสังเคราะหซ่ึงมีความเปนกลางมากกวา การเกิดคราบเซลล

อุดตันระหวางการเลี้ยงเซลล เกิดจากเซลลมีชีวิต เซลลตาย เศษเซลล โปรตีน และ DNA ซ่ึงมีประจุ

ไฟฟาเปนลบ การใชวัสดุสังเคราะหที่เปนกลางทางไฟฟาแทนตัวกรองชนิดสเตนเลส สามารถลดการ

เกิดคราบเซลลอุดตันได (Esclade และคณะ, 1991; Maiorella และคณะ, 1991; Mercille และคณะ, 

1994) แตกลับพบวารายงานสวนใหญนิยมใชแบบสเตนเลสมากกวา เนื่องจากมีขนาดรุพรุนใหเลือก

หลากหลาย อายุการใชงานนานกวา แข็งแรง ไมเสียรูปงาย ใชงานงาย ทําความสะอาดและฆาเชื้อได 
 
การออกแบบ filter 

รูปแบบการสานและทิศทางที่ปรากฏแตกตางกันของตัวกรอง อาจจะใหขนาดรูพรุนที่

ใกลเคียงกัน มีประสิทธิภาพการกักกนัเซลลตางกัน รายงานการใช spin filter รูปทรงกระบอก 2 ชิ้น 

แตละอันมีขนาดรูพรุนเทากับ 25 ไมครอน แตมีทิศทางการสานทีแ่ตกตางกัน ที่ความเร็ว 0.21 เมตรตอ

วินาท ี (Jan และคณะ, 1992) ช้ินหนึ่งใหการกักกันเซลลสูงถึง 95 % สําหรับ perfusion flow ระหวาง 

1.6 and 4.8 cm/h ในขณะที่อีกอันหนึ่งกกักันไดเพียง 50 และ 80 % ที่ชวง perfusion flow เดียวกนั 

นั่นแสดงใหเหน็ถึงความสําคัญของทิศทางการสานของตัวกรองตอประสิทธิภาพการกักกันเซลล 

 
 
 
 

 

รูปที่ 2.10 ลักษณะและทิศทางการสานของ spin filter ชนิดสเตนเลส ซ่ึงมีขนาดรูพรุนใกลเคียงกัน  
 

ขนาดรูพรุน 

การใชงาน spin filter ในระยะแรก จะใชขนาดเล็ก 1-10 ไมครอน เล็กกวาขนาดของ

เซลลสัตวซ่ึงมีเสนผานศูนยกลางเฉลี่ยประมาณ 12-20 ไมครอน เปนผลทาํใหตัวกรอง สามารถกัน

เซลลไวไดอยางสมบูรณ แตรูพรุนที่มีขนาดเล็กมากอยางนี้ มีแนวโนมการเกิดการอุดตันดวยเซลลมี

ชีวิต เซลลตาย เศษเซลล โปรตีน และดีเอ็นเอไดสูง มีรายงานการใช spin filter ขนาดรูพรุน 1, 3, 5 

และ 10 ไมครอน พบวารูพรุนที่มขีนาดเล็กสงผลใหการกักกันเซลลเกิดขึ้นโดยสมบูรณ และใหความ
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เขมขนเซลลสูงถึงระดับ 107 เซลลตอมิลลิลิตร แตตัวกรองก็เกิดคราบเซลลอุดตันโดยสมบูรณภายใน

ระยะเวลาอันสั้น (Himmelfarb และคณะ , 1969; Tolbert และคณะ, 1981; Reuveny และคณะ, 

1986; Velez และคณะ 1987) 

ดวยวิธกีารเพ่ิมความเร็วรอบของ spin filter ทําใหสามารถใชงาน filter ที่มขีนาดรูพรุน

ใหญขึน้ได การกักกันเซลลแมจะไมสูงเทารูพรุนเล็ก แตก็สูงเพียงพอที่จะกันเซลลสวนใหญเอาไว

ภายในถังได ยังคงใหความเขมขนเซลลสูง ระยะเวลาการเลี้ยงเซลลรวมถึง productivity ก็สูงเชนกนั 

รายงานการใช spin filter ท่ีมขีนาดรูพรุนเทากับ 15-20 ไมครอน พบวาสามารถเลี้ยงไดความเขมขน

เซลลสูงประมาณ 107 เซลลตอมิลลิลิตร โดยไมเกิดคราบเซลลอุดตัน หลังจากการเลี้ยงเซลลเปน

เวลานาน (Deo และคณะ, 1996; Fenge และคณะ, 1993) การใช spin filter ขนาด 10 และ 20 

ไมครอน ใหความเขมขนสูงใกลเคียงกัน แต spin filter ขนาด 40 ไมครอน ใหความเขมขนเซลลลดลง 

ระยะเวลาการดําเนินงานจะลดลงเมื่อขนาดของรูพรุนสูงขึ้น (Siegel และคณะ, 1991) การใช spin 

filter ที่มีรูพรุนใหญกวาขนาดของเซลลโดยเฉลี่ย  ยังคงรักษาสภาพการกักเซลลที่ดอียูและยังหลกีเลี่ยง

การเกิดคราบเซลลอุดตันไดอีกดวย (Iding และคณะ, 2000; Jan และคณะ, 1992; Siegel และคณะ, 

1991) จึงเปนขอแนะนําโดยทั่วไปวาขนาดของ pore size ที่เทากับ 1.5 เทา ของขนาดเซลลเปนขนาด

ที่เหมาะสมในการใชงาน ลักษณะการเกิดคราบเซลลอุดตันบน spin filter เปนดังรูปที่ 2.11 

 

 

 

 

 

 

รูปที่ 2.11 ภาพถาย SEM แสดงการเกิดคราบเซลลอุดตันบน spin filter (A) ถายทนัทหีลังจากการถาย

เซลล (B) ถายหลังจาก 49 วนั (Deo และคณะ, 1996) 
 

พ้ืนที่ผิว filter 

พ้ืนที่ผิวของ spin filter เปน ปจจัยหนึ่งทีสํ่าคัญตอ perfusion flow rate แตเพราะวา

พ้ืนที่ผิวสมัพันธกับปริมาตรของน้ําเลี้ยงเซลลในสวนทีไ่มมีเซลลอยู ดังนั้นการเพิ่มขนาดตอปริมาตร

ของ spin filter มีผลลดปริมาตรของ working volume ลง จึงจําเปนตองหาจุดที่เหมาะสม 

ประสิทธิภาพการ perfusion เพิ่มขึ้นไดดวยการเพิ่มสัดสวนระหวางพื้นที่ผิว spin filter ตอ ปริมาตร

ของ culture (Deo และคณะ, 1996) 

B A 
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2. Operational culture characteristic 
 
คาตัวแปรในการดําเนินงาน เชน perfusion rate และการหมุนของ spin filter มีอิทธพิล

ตอการกักกนัเซลล และการเกิดคราบเซลลอุดตัน ความเร็วรอบการหมุนของ spin filter สามารถแปร

คาไดงาย แตประสิทธิภาพของ spin filter ตอการ perfusion ควรจะสูงมากเทาทีจ่ะเปนได เพ่ือที่จะให 

culture มีความเขมขนเซลลสูง 
 
Filter rotational speed 

การเพิ่มความเร็วรอบของ spin filter จะชวยทําใหเซลลถูกกวาดออกจากผวิหนาดวย

ความเร็วที่ผิวสัมผัส (tangential velocity) ดังนั้นจึงเปนการเพิ่มความสามารถในการ perfusion ของ

ระบบได (Yabannavar และคณะ, 1994) และทําใหความหนาแนนของเซลลเพิ่มขึ้น แตก็เปนการเพิ่ม

ปฏิสัมพันธระหวางอนุภาคและพื้นผวิขึน้ดวย ซ่ึงจะทําใหเกิดการเกาะของคราบเซลลที่ผิวหนา filter 

ตามมา (Deo และคณะ, 1996; Yabannavar และคณะ, 1992) จะเห็นไดวาการศึกษาหาสภาวะที่

เหมาะสม มีความจาํเปนสําหรับการดําเนินการเลี้ยงเซลลที่ความหนาแนนสูงๆ และใชเวลาในการ

เลี้ยงยาวนาน การแปรคาความเร็วรอบของ filter  มีผลกระทบโดยตรงตอการเกิดคราบเซลลอุดตัน 

และมีอิทธิพลตอการกักกนัเซลล จากการศึกษาการใช spin filter ขนาด 10, 20 และ 40 ไมครอน ใช 

latex beads (11.9±1.9 ไมครอน) แทนเซลล พบวาการกักกนัเซลลของ filter ทัง้ 3 ขนาดขึน้กับ

ความเร็ว และใหการกักกนัสูงสุดที่คาอัตราการกวนเดียวกนั ประมาณ 0.61 เมตรตอวินาที (Siegel 

และคณะ, 1991) การศึกษาโดยใช spin filter ขนาดรพูรนุ 20 ไมครอน ใช agarose beads (13±2 

ไมครอน) แทนเซลล พบวาการกักกันเพิ่มสูงขึ้น เมื่อความเร็วอยูในชวง 0.15 ถึง 0.43 เมตรตอวินาที 

และลดลงอยางรวดเร็วที่ความเร็วสูงกวา 0.43 เมตรตอวินาที แตเม่ือขยายขนาดขึ้น และมี perfusion 

flow สูงขึ้น ใหผลการกักกนัทีแ่ตกตางไป การกักกันเซลลลดลงตั้งแตความเร็ว 0.37 ถึง 0.73 เมตรตอ

วินาที (Iding และคณะ, 2000) การใช spin filter ขนาด 25 และ 40 ไมครอน และ perfusion flow 

ต้ังแต 1.6 ถึง 6.3 cm/h พบวา filter ทั้ง 2 ขนาด ใหการกักกนัดีขึน้เมื่อเพ่ิมความเร็วรอบสูงขึ้น (Jan 

และคณะ, 1992)  

จากรายงานหลายฉบับ เกี่ยวกับการใช filter ที่มีขนาดรูพรุนใหญกวาขนาดของเซลล

โดยเฉลี่ย ทั้งในการเลี้ยงเซลลหรือจําลองโดยใช bead แทนเซลล พบวาไดผลการ ศึกษาหลากหลาย 

เปรียบเทียบกนัไดยาก เนื่องจากมีตัวแปรที่ใชแตกตางกัน เชน perfusion rate, cell/particle 

concentration สําหรับ filter ที่มีขนาดรูพรุนที่ใหญกวาเสนผานศนูยกลางเซลลเล็กนอย (15–20 

ไมครอน) มรีายงานวาการกักกันเพิ่มขึน้ถึงระดับคงที่เมื่อเพ่ิมความเร็วรอบของ filter ถึงคาหนึ่ง 
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ในขณะที่รายงานอื่น จะไดคาที่เหมาะสมเพียงคาเดียว สวน filter ที่มขีนาดรูพรุนใหญกวาเสนผาน

ศูนยกลางเซลลมาก (25 ไมครอน) การกักกนัจะเพ่ิมขึ้น เมื่อเพ่ิมความเร็วของ filter ในขณะที่อีก

รายงานพบวาการหมนุไมไดมีผลตอการกกักันแตอยางใด มักไมพบรายงานที่สอดคลองตรงกัน ดังนั้น 

จึงยังไมมีความสัมพันธระหวางการกกักนักับอัตราการหมุนของ filter ที่ชัดเจนนัก ท้ังนี้อาจจะขึ้นกบัตัว

อุปกรณและลกัษณะการดําเนินงานของแตละหองปฏิบัติการ 
 
Perfusion rate 

จากการศึกษาการกักกันเซลลของ spin filter พบวาการแปรคาของ perfusion rate 

ควบคูกับ filter rotation ใหลักษณะการกกักันที่ตางกนั การกักกันของ spin filter ที่มีขนาดรูพรุน 25 

ถึง 40 ไมครอน ไมขึน้กับ perfusion rate ตั้งแต 1.6 ถึง 6.4 cm/h พบวา ที่ความเร็วรอบของ filter สูง

กวา 0.63 m/s แตจะมีคาลดลงเมื่อ perfusion rate สูงขึ้นที่ความเร็วต่ํากวา 0.63 m/s (Jan และคณะ, 

1992) รายงานตอมา พบวา perfusion rate ไมไดเปลี่ยนแปลงความเขมขนของเซลลที่อยูภายใน spin 

filter ขนาด 25 ไมครอน ทีค่วามเร็ว 0.4 m/s อยางมีนยัสําคัญ จนกระทั่ง perfusion rate สูงถึงระดับ 

4.3 cm/h ที่จะพบวาการกักกันเซลลเพิ่มขึ้นเล็กนอย (Yabannavar และคณะ, 1992) การกักกันของ 

spin filter  ที่มีขนาดรูพรุนเล็ก ไมไดรับอิทธิพลจาก perfusion rate แตจะแตกตางไปสําหรับรูพรุนที่

ขนาดใหญกวาเซลล และจะขึ้นกับปจจัยเร่ือง rotational speed ควบคูกับ  perfusion flow rate 
 
3. Culture characteristic – cell concentration 
 
ประสิทธิภาพการกักกันเซลล ไมขึ้นกับความเขมขนของเซลลในชวง 2.00–4.5x106 

เซลลตอมิลลิลิตร (Yabannavar และคณะ, 1992) แตความเขมขนเซลลสูงขึ้น มีผลทําใหเกิดคราบ

เซลลอุดตันไดสูงขึ้น โดยเฉพาะที ่ perfusion flow rate สูง (Favre, 1993) ความเขมขนของเซลลมี

ผลกระทบเล็กนอยตอการกักกันเซลล ในขณะทีก่ารเกดิคราบเซลลอุดตัน มีแนวโนมเพ่ิมขึ้นพรอมๆกับ

ความเขมขนของเซลล นอกจากนี้ เศษเซลลและดีเอ็นเอ ที่ปลดปลอยออกมาระหวางการเลี้ยงที่มี

เปอรเซ็นตความรอดต่ํา มีแนวโนมเพิ่มการเกาะติดของเซลลบนผิวหนา filter ดวย (Esclade และคณะ 

1991) 
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2.1.8 ปจจัยที่มีผลตอการเจรญิของเซลลและการผลิตโมโนโคลนอลแอนตบิอด ี
 
สภาวะแวดลอมของการเลี้ยง มีผลกระทบอยางมากตอความมีชีวิต และการผลิตของ

เซลล ปจจัยตางๆ ทีไ่ดมีการศึกษา ไดแก  อุณหภูมิ ความเปนกรดดาง ระดับของออกซิเจนที่ละลาย 

(DO) การลดลงของสารอาหาร และการสะสมของของเสีย 

1.  อุณหภูมิ 

อุณหภูมิที่เหมาะสมสาํหรับเล้ียงเซลลสัตว ขึ้นกับวา เซลลนั้นๆไดมาจากตนกาํเนิดใด 

และมาจากตําแหนงทางกายวิภาคสวนใด อุณหภูมิที่เหมาะสมสําหรับเซลลไลนทีไ่ดจากมนษุย และ

สัตวเลี้ยงลูกดวยนม คือ 37 องศาเซลเซียส ซ่ึงเปนคาใกลเคียงกับอุณหภูมิรางกาย (Freshney, 2005) 

2.  ความเปนกรด-เบส  

เซลลไลนสวนใหญจะเจริญไดดีที่ pH ใกลเคียงความเปนกลางที่ 7.2-7.4 เซลลสัตวจะ

ทนตอการเปลี่ยนแปลงคา pH ที่อยูในชวงระหวาง pH 6.6-7.8 แตคาความเปนกรด-เบสที่เหมาะสม

ตอการเจริญของเซลลแตละชนิดจะแตกตางกันเล็กนอย (Freshney, 2005) 

3. ความเขมขนของออกซิเจนที่ละลาย (Dissolved oxygen) 

ออกซิเจน เปนองคประกอบหนึ่งทีจํ่าเปนตอเมแทบอลิซึมของเซลล ในการเลี้ยงเซลล 

ตองมีการใหออกซิเจนอยางเพียงพอตอความตองการ และควบคุมความเขมขนใหสม่ําเสมอเหนือคา

วิกฤต เซลลไลนแตละชนิดมีความตองการออกซิเจนทีเ่หมาะสมตางกัน เซลลสวนมากสามารถเจริญ

ไดคอนขางดีทีร่ะดับออกซิเจนในอาหารตั้งแต 5-100 เปอรเซ็นต อากาศอิ่มตัว และจะถูกยับยัง้การ

เจริญอยางรุนแรงเมื่อเจริญอยูในภาวะทีม่ีออกซิเจนต่ํามากๆ  

จากการศึกษาผลของคา dissolved oxygen ตอการเจริญของเซลลไฮบริโดมา 

เปอรเซ็นตความมีชีวิต การผลิตแอนติบอดี และเมแทบอลิซึมของกลูโคสและกลูตามีน พบวาจากการ

แปรคาความเขมขนของ dissolved oxygen ในชวง 8-100 เปอรเซ็นต มีผลตออัตราการเจริญจําเพาะ 

ความเขมขนเซลลสูงสุด และเมแทบอลิซึมของกลูโคสเพียงเล็กนอย (Boraston และคณะ, 1984) และ

รายงานการศกึษาความเขมขนของออกซิเจนท่ีเหมาะสม ตอการเจริญ พบวาเทากับ 0.5 เปอรเซ็นต 

(Miller และคณะ, 1987) และ 50-60 เปอรเซ็นต (Reuveny และคณะ, 1986; Phillips และคณะ, 

1987) ซึ่งตางไปจากคาที่เหมาะสมตอการผลิตแอนติบอดี ซ่ึงเทากับ 50 เปอรเซ็นต (Miller และคณะ, 

1987) 25 เปอรเซ็นต (Reuveny และคณะ, 1986) และ 12.5 เปอรเซ็นต (Phillips และคณะ, 1987) 

นอกจากนี้ คา dissolved oxygen สูงเทากับ 95 เปอรเซ็นต ลดอัตราการเจริญจําเพาะของเซลลลง แต

ไมไดมีผลตอเปอรเซ็นตความมีชีวิต และที่ระดับออกซิเจนต่ํา อัตราการเจริญจําเพาะไมไดขึน้กบัคา 

dissolved oxygen (Meilhoc และคณะ, 1990) 



 26 

4. การลดลงของสารอาหาร 

โดยทั่วไปแลว เซลลจะเริ่มตายหลังจาก 3-5 วัน ในการเลี้ยงระบบ batch อันเนื่องจาก

การลดลงของสารอาหาร การสะสมของของเสีย หรือจากทั้ง 2 ปจจัย กลูโคสและกลูตามนี จัดเปน

สารอาหารหลกัที่สําคัญตอการเจริญของเซลล พบวาเมื่อมีการเติมกลูโคสและกลูตามีน เพิ่มใน

ระหวางการเลี้ยง จะสามารถยืดอายขุองเซลลและเปอรเซ็นตความมีชีวิตใหนานขึน้ และยังเพ่ิมความ

เขมขนของแอนติบอดีใหสูงขึ้นดวย ดังนั้น หลังจากการเจริญ 2-3 วัน กลูโคสและกลูตามีน จะกลายมา

เปนปจจัยที่จํากัดการเจริญและการผลิตแอนติบอดี (Reuveny และคณะ, 1986) 

5. การสะสมของผลิตภัณฑที่เปนพิษตอเซลล 

แอมโมเนยีและแลคเทต เปนผลิตภัณฑหลักที่เกิดจากเมตาบอลิซึมของกลูตามีน และ

กลูโคส มีผลเปนพษิตอเซลลไลนหลายชนิด เมื่อสะสมจนถึงความเขมขนระดับหนึ่ง โดยสงผลยับยั้ง

การเจริญ ลดอัตราการเจริญจําเพาะ มีผลตอเมตาบอลิซึม และการผลิตแอนติบอดีในเซลลไฮบริโดมา 

โดยที่เซลลแตละชนิด จะตอบสนองตอความเขมขนของแอมโมเนียและแลคเทตไดตางกัน  (Ozturk 

และคณะ, 1992; Chen และคณะ, 1992) 
 

2.1.9 กลไกการสลายและการสงัเคราะหอาหาร 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 

 

รูปที่ 2.12 แผนภาพแสดงเมแทบอลซึิมของเซลลไฮบริโดมา (Ozturk และคณะ, 1991) 



 27 

กลูโคสและกลตูามีน จัดเปนสารอาหารหลักที่สําคัญตอการเจริญของเซลล เซลลจะใช

สารอาหารทั้ง 2 ชนิดนี ้ เพ่ือการสรางพลังงานในกระบวนการของเซลล เซลลใชกลูโคสเปนแหลง

พลังงานแรกผานทางวถิีไกลโคไลซิสเกิดเปนไพรูเวท และผานทางวถิีเพนโตสจะให pentose building 

block สําหรับการสรางกรดนิวคลิอิค ไพรูเวททีไ่ดจากวิถีไกลโคไลซิส จะเขาสู TCA cycle แตพบวา 

ไพรูเวทสวนใหญมักจะเปลี่ยนไปเปนแลคเทต สาเหตุของการเกดิแลคเทตปริมาณมากจากกลูโคส

ภายใตภาวะ aerobic นี้ยังคงไมชัดเจน สวนกลูตามนีก็ถูกใชเปนแหลงพลังงานหลกัสําหรับการเจริญ

ของเซลลเชนกัน (Reitzer และคณะ, 1979; Zielke และคณะ, 1984; McKeehan, 1986) เริ่มตนจาก

การดึงหมูอะมิโนดวยเอนไซมกลูตามีเนส จะไดแอมโมเนียออกมาเปนผลิตภัณฑพลอยได หรือนาํไปใช

ในกระบวนการสังเคราะหทางชีวภาพ ซ่ึงหมูแอมโมเนียจะถูกใชไปในการสังเคราะหผลิตภัณฑ 

โดยเฉพาะอยางยิ่ง การสรางไพริมิดีนและพิวรีน  ผลิตภัณฑทีไ่ด จากทั้ง 2 ทาง เปนกลูตาเมต ขั้นตอน

ท่ีสองของวิถีกลูตามิโนลซิิส คือ การเปลี่ยนกลูตาเมต ไปเปน α-ketoglutarate ซ่ึงในกระบวนการ

ประกอบดวยเอนไซมมากกวา 1 ชนิด เอนไซมทรานสอะมิเนสจะทาํหนาที่ดึงหมูแอมโมเนียออกจากก

ลูตาเมต และเอนไซมอีกสวนหนึ่งทําหนาที่สงหมูแอมโมเนียเขารวมกับ glycolytic intermediate 3-

phosphoglycerate เกิดเปนซีรีน และจะเปลี่ยนรูปเปน ไกลซนี ในเวลาตอมา กลูตาเมตยังสามารถ

เปลี่ยนรูปโดยเอนไซม glutamate dehydrogenase เกิดเปน α-ketoglutarate ซ่ึงจะปลดปลอยหมู

แอมโมเนยีตัวที่สองออกมา จากนั้น α-ketoglutarate จะถูกเเมแทบอไลตผานทาง TCA cycle ตอไป 

(Ozturk และคณะ, 1991) 
 

2.1.10 คาทางจลนศาสตร (kinetic parameters) 
 

คาตัวแปรทางจลนศาสตรมคีวามสาํคัญตอการพัฒนาการเลี้ยงเซลลไฮบริโดมา เพ่ือทํา

ใหมีความเขาใจลักษณะทางสรีรวิทยาของเซลลไดอยางลึกซึ้ง ไดแก ลักษณะการเจริญ เมแทบอลิซึม 

และการผลิตแอนติบอดีของเซลลภายใตภาวะของเครื่องปฏิกรณชีวภาพ คาตัวแปรทางจลนศาสตร

เหลานี้ จะไดรับผลกระทบจากการตอบสนองที่ซับซอนของเซลล ตอการเปลี่ยนแปลงของภาวะภายใน

เครื่องปฏิกรณชีวภาพ การศึกษาลักษณะการตอบสนองของเซลลตอการเปลี่ยนแปลงของภาวะ

แวดลอมและคาตัวแปรในการควบคุมระบบ มีความจําเปนตอการออกแบบเครื่องปฏิกรณชีวภาพและ

การควบคุมกระบวนการเลี้ยงเซลลใหมีประสิทธิภาพ ขอมูลและการแปรผลของคาตัวแปรทางจล

ศาสตรนี้ จะใชในการพฒันาเปนสมการทีเ่ปน model ที่จะสามารถคาํนวณเปนคาตัวเลขที่สะทอนถึง

ประสิทธิภาพของเครื่องปฏิกรณชีวภาพ คาเหลานี้มกีารเปลี่ยนแปลงไปตามปจจัยหลากหลายประการ 

ไดแก อายขุองเซลล อาหาร แหลงของซรัีม แหลงพลังงาน ความจาํกัดของออกซิเจน pH อุณหภูมิ 

ผลิตภัณฑที่เปนของเสีย ระดับของสารอาหาร และอัตราการเจือจาง เปนตน การเปลี่ยนแปลงของคา
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จลนศาสตรจะศึกษาในลักษณะที่เปนคาที่ขึน้กับเวลา อยางไรก็ตาม จลนศาสตรของเซลลเปนเรื่องที่

คอนขางซับซอน การศึกษาผลกระทบของปจจัยหนึ่งๆ จําเปนตองควบคุมปจจัยอื่นๆใหคงที่ (Ozturk 

และคณะ, 1990, 1991) 
 
2.2 เอกสารและงานวจิัยที่เกีย่วของกบัการผลิตโมโนโคลนอลแอนติบอดีและเทคนิคที่ใช

ในการเลี้ยงเซลลไฮบริโดมาใน stirred-tank reactor 
 

 Reuveny และคณะ (1986) ไดศึกษาถึงปจจัยของสภาวะแวดลอมและปจจัยในการเลี้ยงเซลล

ที่สงผลกระทบตอการเจริญละความมีชีวติของเซลลไฮบริโดมา ไดแก อุณหภูมิ, ระดับของออกซิเจน 

การลดลงของอาหาร และการสะสมของเสีย พบวา อุณหภูมิที่ต่ํากวา 37 องศาเซลเซียส 3-9 องศา 

สามารถเพิ่มความมชีีวิตของเซลลแตลดการผลิตแอนติบอดี ระดับออกซิเจนที่ 25 เปอรเซ็นต สามารถ

ยืดระยะความมีชีวิตของเซลลและสามารถเพิ่มผลผลิตไดประมาณ 50 เปอรเซ็นต เทียบกับที่ระดับ

ออกซิเจน 60 เปอรเซ็นต ซ่ึงเปนคาที่เหมาะสมในการเจริญ การเติมอาหารในแตละวนัเพื่อรักษาระดับ

กลูโคสที่ความเขมขน 1 มลิลิกรัมตอมิลลิลิตรและกลตูามีน 150 ไมโครกรัมตอเซลล 106 เซลลตอวัน 

สามารถรักษาระดับเซลลมีชีวิตไวที่ 1.7x106 เซลลตอมิลลิลิตร ไดนาน 9 วนั และผลิตแอนติบอดีได 

290 ไมโครกรัมตอมิลลิลิตร เพิ่มขึ้นประมาณ 70 เปอรเซ็นต เมื่อเทียบกับการเติมกลโูคส หรือกลูตามีน

อยางใดอยางหนึ่ง แอมโมเนียมไอออนที่เติมลงไปในระดับที่เกิดขึ้นในระหวางการเลี้ยงเซลล สงผล

ยับยั้งการเจริญและลดการผลิตแอนติบอดี  สวนกรดแลกติกที่ความเขมขนที่พบระหวางการเลี้ยงไม

สงผลกระทบตอเซลล จากผลที่ไดแสดงวาสามารถเพิ่มการผลิตแอนติบอดไีดดวยการรักษาระดับ

ความมีชีวิตของเซลลใหไดระยะเวลานาน 

Reuveny และคณะ (1987) ไดศึกษาถึงปจจัยทีส่งผลกระทบตอการผลิตโมโนโคลนอล

แอนติบอดขีองเซลล murine cell line พบวาจะมีการผลิตโมโนโคลนอลแอนติบอดีหลังจากระยะเอกซ

โพแนนเชียล ในการเลี้ยงเซลลแบบ batch ไดผลผลิตเทากับ 100-200 ไมโครกรัมตอมิลลิลิตร และ

เพิ่มขึ้นเปน 290 ไมโครกรัมตอมิลลิลิตร เมื่อเติมกลูโคสและกลูตามีน กรดแลกติกที่เกิดขึ้นที่เกิดขึน้

จากกระบวนการของเซลล ไมไดสงผลเปนพิษตอเซลล ในขณะที่อาจมกีารสะสมแอมโมเนียในระดับที่

เปนพิษตอเซลลในระยะทายของการเจริญ จากการเลี้ยงเซลลไฮบริโดมาในระบบตางๆ ไดแก fed-

batch, semi-continuous, ระบบ 2 ขั้นตอน และ perfusion เปรียบเทียบกับระบบ batch พบวา การ

เลี้ยงเซลลแบบ fed-batch สามารถเพิ่มการผลิตไดจาก 15 เปน 27 มิลลิกรัมตอลิตรตอวัน แบบ 

semi-continuous ได 34 มิลลิกรัมตอลิตรตอวัน และเพิ่มเปน 62 มิลลิกรัมตอลิตรตอวัน เมื่อเลี้ยงตอ

ดวยแบบ batch หลังจาก semi-continuous สําหรับระบบ perfusion เปนระบบทีม่ีประสิทธิภาพที่สุด

ในการผลิต สามารถเลี้ยงเซลลไดความเขมขน 2.2x107 เซลลตอมิลลิลิตร ผลิตแอนติบอดีเขมขน 390 
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ไมโครกรัมตอมิลลิลิตร คิดเปน productivity เทากับ 660 มิลลิกรัมตอลิตรตอวัน การลดความเขมขน

ของซีรัมลงมาเทากับ 0.125 เปอรเซ็นต สงผลใหได specific activity ของแอนติบอดีเทากับ 0.4 ตอ

มิลลิกรัมโปรตีน 

Omasa และคณะ (1992) ไดศึกษาถึงผลกระทบของกรดอะมิโนบางชนิด (Asp, Ile, Leu, Lys, 

Met, Val, Phe และ Gln ซ่ึงเปนกรดอะมิโนที่ใชมากในระหวางการเลี้ยงเซลล) และกลูโคสตอการเจริญ

ของเซลลและการผลิตแอนติบอดี ในจานเลี้ยงเซลล พบวา เฉพาะการเตมิกลูตามีนเทานั้นที่ชวยเพิ่ม

อัตราการผลิตจําเพาะ สวนกรดอะมโินชนิดอื่นๆขางตนไมไดมีผลกระทบตออัตราการเจริญจําเพาะ

และอัตราการผลิตจําเพาะ และพบวาอัตราการเจริญจําเพาะจะลดลงเมื่อความเขมขนของกลูตามีนสูง

กวา 20 มิลลิโมลาร สวนอัตราการผลิตจําเพาะจะมีคาสูงสุดที่ความเขมขนของกลูตามีนเทากบั 25 

มิลลิโมลาร 

Fenge และคณะ (1993) ไดศึกษาองคประกอบของเครื่องปฏิกรณชีวภาพ ที่เหมาะสมแกการ

เลี้ยงเซลลสัตว ในดานการกวน การใหอากาศและการเลี้ยงแบบ perfusion ที่ใชระยะเวลานาน พบวา

ใบกวนชนิด 3-blade segment สามารถกวนใหเปนเนื้อเดียวกนัไดโดยที่ shear rate ต่ํา เหมาะสมกับ

การใชงานกับเซลลสัตวซ่ึงมีความไวตอแรงเฉือน การใหอากาศแบบ bubble-free ผาน microporous 

membrane สามารถใหอากาศไดอยางเพียงพอกับเซลลและเหมาะกับการเลี้ยงในสเกลเล็ก จาก

การศึกษาการเลี้ยงเซลลแบบ perfusion พบวา spin filter ที่มีขนาด pore size 10-20 ไมครอน เปน

อุปกรณที่เหมาะสมสาํหรับระบบการเลี้ยงเซลลชนิด suspension culture สามารถเลี้ยงไดนาน 6-12 

สัปดาห  

 Yang และคณะ (2000) ไดศึกษาผลของการควบคมุกระบวนการโดยวิธ ี controlled-fed 

perfusion ที่มีตออัตราการผลิตตอหนวย (productivity) และคุณภาพของผลิตภัณฑ พบวา 

volumetric antibody productivity (กรัมตอลิตรตอวัน) เพิ่มขึ้นเกือบ 2 เทาเทียบกบัระบบ perfusion 

และสูงกวาระบบ batch และ fed-batch ประมาณ 10 เทา โดยการที่ productivity สูงขึ้น เนื่องจาก

จากการที่สามารถเลี้ยงเซลลไดความหนาแนนสูงขึ้นและลดการเจือจางของผลิตภัณฑ ทั้งนี้เปนเพราะ

การควบคุมการเติมสารอาหารในจุดที่ลดการเกิดเมแทโบไลท 

Feng และคณะ (2006) ไดพฒันาวธิีการควบคุมกระบวนการเลี้ยงเซลลไฮบริโดมาแบบ 

Controlled-fed perfusion mode โดยรวมกับวิธี oxygen uptake rate-amino acids (OUR-AA) ซ่ึง

เปนวิธีการควบคุมการเติมกรดอะมิโนบางชนิด โดยพิจารณาผานการเปลี่ยนแปลงของคา OUR ใน

ระหวางการเลี้ยงแบบ perfusion พบวา เมื่อควบคุมกระบวนการเลี้ยงเซลลดวยวิธีนี้ สามารถเลีย้งให

เซลลมีชีวิต มีความหนาแนนไดสูงถึง 1.9x107 เซลลตอมิลลิลิตร และมี antibody productivity เทากับ 
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325 mg/l/d เพิ่มสูงขึ้นประมาณ 2 เทา เมื่อเทียบกับระบบ perfusion และ fed-batch โดยที่

แอนติบอดทีี่ไดมีคุณสมบัติทาง immunoreactivity และความบริสุทธิ์ เหมือนเดิม  

 Kurokawa และคณะ (1994) ไดศึกษาควบคุมความเขมขนของกลูโคสและกลตูามีนที่คา

ตางๆ ในการเลี้ยงเซลลไฮบริโดมา พบวาเมื่อควบคุมปริมาณกลูโคสทีร่ะดับต่ํา คือ 0.2 กรัมตอลิตร ลด

แอคทวิิตีของ lactate dehydrogenase ลงครึ่งหนึ่งและลดความเขมขนของแลคเทตลง 3 เทา เทียบ

กับเมื่อควบคุมท่ี 1 กรัมตอลิตร แตพบวาการผลิตแอมโมเนียกลับเพิ่มขึ้น เพื่อลดการผลิตเมแทบอไลต

ที่เปนพิษลง และเพ่ิมอัตราการผลิตแอนตบิอดี จึงไดควบคุมกลูโคสและกลูตามนีที ่  0.2 และ 0.1 กรัม

ตอลิตร ตามลําดับ สามารถเพิ่มความเขมขนเซลลและแอนติบอดีไดเปน 2 เทาเมื่อเทียบกับปริมาณ

กลูโคสสูงๆ 

จากงานวิจัยทีผ่านมา เกี่ยวกับการเลี้ยงเซลลไฮบริโดมาในเครื่องปฏิกรณชีวภาพแบบถังกวน 

แสดงใหเห็นวามีปจจัยหลายอยางทีม่ีผลตอการเจริญและการผลิตแอนติบอดีของเซลล เชน ปจจัย

เรื่องการควบคุมอาหารโดยใชปรับระบบการเลี้ยงเซลลใหเหมาะสม การควบคุมระดับของเสีย หรือ

แมแตภาวะที่เหมาะสมในการใชงานอุปกรณกักกันเซลล โดยเปาหมายหลกัคือการเพิ่มความเขมขน

ของเซลลมีชีวิต และสามารถรักษาสภาพของเซลลมีชีวิตใหอยูรอดไดนานที่สุด อนัจะสงผลตอความ

เขมขนของแอนติบอดีและการเก็บเกี่ยวไดเปนระยะเวลานาน 



บทที่  3 
 

อุปกรณและวิธีดําเนินการวิจัย 
  
3.1 เซลลไลน (cell line) 

 
เซลลไลนที่ใชในงานวิจัย เปนเซลลไฮบริโดมาที่ผลิตโมโนโคลนอลแอนติบอดีตอเอนโรฟลอกซา

ซิน โคลนหมายเลข 44 (ENRO 44) ของหนวยปฏิบัติการวิจัยการผลติแอนติบอด ี สถาบันเทคโนโลยี 

ชีวภาพและวศิวกรรมพันธศุาสตร ไดจากการหลอมรวมเซลลไมอีโลมา เขากับเซลลลิมโฟไซตจากมาม

หนูสายพันธุ BALB/c ที่ฉีดกระตุนระบบภูมิคุมกันดวยสารเอนโรฟลอกซาซนิ ซ่ึงเชื่อมกับ Keyhole 

limpet hemocyanin (KLH) โมโนโคลนอลแอนติบอดีเปนอิมมิวโนโกลบิวลนิชนิด IgG1 (มนัสพงศ    

ชูศรี, 2005) 
 

3.2 เครื่องมือและอุปกรณทีใ่ชในการวจัิย 
 

1. กลองจุลทรรศนชนิดหัวกลับ (Inverted microscope) รุน TMS บริษทั Nikon 

Corporation, Japan 

2. ขวดแกว บริษทั Boro, Germany 

3. เครื่องกวนแมเหล็ก (Hot plate magnetic stirrer) รุน PC-101 บริษัท หริกุล กรุป จํากัด, 

Thailand และรุน HS-115 บริษทั Corning, USA  

4. เครื่องกําเนิดเสียงความถี่สูง (Ultrasonicator) ชนิดอาง รุน Delta D 200 บริษัท D.S.C. 

group Co.,Ltd, Taiwan 

5. เครื่องชั่ง (Electronic balance) รุน PG 4002-S และ รุน AG204 บริษทั Mettler Toledo 

Co., Ltd., Switzerland 

6. เครื่องปฏิกรณชีวภาพแบบถงักวน ระบบควบคุมคารบอนไดออกไซด (stirred-tank bioreac- 

tor) รุน Biostat B plus ประกอบดวยถังเลี้ยงเซลลชนิด double-jacket ขนาด 2 ลิตร, สวน

ควบคุมระบบ และอุปกรณประกอบ บริษทั Sartorius, Germany, O2 sensor รุน InPro 

6820, pH sensor ชนิด combination รุน 405-DPAS-SC-K8S/200 บริษทั Mettler Toledo, 

Switzerland, เครื่องทําความเย็นควบคุมอุณหภูมิ รุน CBDI-1HP บริษัท Scientific 
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promotion, Thailand, Spin filter รุน MDC 20 μm บริษทั B. Braun Biotech International, 

Germany. 

7. เครื่องปนเหวี่ยงชนิดตั้งโตะ (Top bench centrifuge) รุน MSE minor 35 บริษัท M.S.E. 

LTD, England 

8. เครื่องปมดูดจายของเหลว (Peristaltic pump) รุน 323s และ รุน 101U/R บริษทั Watson-

Marlow Limited, England 

9. เครื่องผสมสาร (Vortex mixer) รุน Vortex-Genies, รุน G-560E บริษทั Scientific 

Industries, Inc., USA 

10. เครื่องมือนับเซลล (Hemacytometer) ชนดิ Blight line บริษทั Boeco, Germany 

11. เครื่องแยกโปรตีน (Automated liquid chromatography system) รุน ÄKTAprime บริษทั 

Amersharm Biosciense Limited, Sweden 

12. เครื่องวัดคาการดูดกลืนแสง (Multi-detection microplate reader) รุน synergy™ HT 

บริษทั BIO-TEK® Instruments, Inc, USA 

13. เครื่องวัดคาความเปนกรดเบส (pH meter) รุน SevenEasy บริษทั Mettler Toledo Co., 

Ltd., Switzerland 

14. เครื่องวัดปฏิกิริยาอิมมนู (Microtiterplate reader) รุน Titertex Multiskan MCC340 

บริษทั Corning, USA 

15. จานทดสอบ ELISA ชนิด 96 หลุม บริษทั Nunc, Denmark 

16. จานเลี้ยงเซลลชนิด 24 หลมุ บริษทั Nunc, Denmark 

17. ชุดเครื่องมือโครมาโทกราฟแบบของเหลวสมรรถนะสูง (high performance liquid 

chromatography, HPLC) ประกอบดวย system controller รุน SCL-8A, preparative 

liquid chromatography รุน LC-8A, column oven รุน CTO-6A, refractive index 

detector รุน RID-6A, chromatopac รุน C-R4A บริษทั Shimadzu, Japan และ 

Microsyringes รุน Microliter™ Syringes ขนาด 50 ไมโครลิตร บริษัท Hamilton, 

Switzerland, คอลัมน (HPLC organic acid analysis column) รุน Aminex®HPX-87H 

ชนิด ion exclusion and reverse phrase ขนาด 7.8x300 มิลลิเมตร บริษัท BIO-RAD, 

USA 

18. ชุดเพาะเลี้ยงเซลลพรอมเคร่ืองกวน (Spinner culture vessel and biological stirrer) ขนาด 

250 มิลลิลิตร บริษทั Techne , UK 
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19. ตัวกรองอาหารปลอดเชื้อ (Filter capsule) รุน Sartobran 150 บริษัท Sartorius, 

Germany 

20. ตัวกรอง (Filter) รุน Midisart® 2000 ขนาด 0.2 ไมโครเมตร ชนิด PTFE บริษัท Sartorius, 

Germany 

21. ตูเพาะเลี้ยงเซลลระบบควบคุมระดับคารบอนไดออกไซด (CO2 incubator) รุน Revco 

ultima บริษทั Revco scientific Inc., รุน IT62 บริษทั Yamato Scientific Co.,Ltd., 

Japan 

22. ตูปลอดเชื้อ (laminar flow) ISSCO รุน HS-124 บริษทั International Scientific Supply 

Co., Ltd., Thailand 

23. ตูอบความรอนแบบแหง (Hot air oven) รุน Corntherm series five บริษทั Contherm 

Scientific Ltd., New Zealand 

24. ตูอบแหง (Oven)รุน UL-80 บริษทั Memmert, Germany 

25. ปมอากาศ (Air compressor) บริษัท Iwaki, Japan และ รุน Swan DR-115 บริษทั Tong 

Cheng Iron Works, Taiwan 

26. ปเปตตแกว ขนาด 10 มิลลิลิตร บริษทั HBG, Germany 

27. ภาชนะเลี้ยงเซลลขนาด 10, 50 และ 250 มิลลิลิตร บริษทั Nunc, Denmark 

28. ไมโครปเปตต (Micropipette) ขนาด 10, 20, 100, 200 และ 1000 ไมโครลิตร บริษทั 

Gilson, France 

29. หมอน่ึงฆาเชื้อความดันไอน้ํา (Autoclave) รุน Udono-RII บริษทั Udono limited, รุน 

Hiclave HV-50, บริษทั Harayama manufacturing corporation และรุน KT 30 SD, 

บริษทั A.L.P., Japan 

30. หลอดขนาด 1.5 มิลลิลิตร (Microfuge tube) บริษัท Axygen, USA 

31. หลอดปนเหวีย่งขนาด 50 มลิลิลิตร บริษทั Nunc, Denmark 

32. อางน้ําควบคมุอุณหภูมิ (water bath) รุน WB7 บริษัท Memmert,  Germany 
  
3.3 สารเคมีทีใ่ชในการวิจยั 

 
1. Ammonium chloride (NH4Cl) บริษัท Fluka, Swithzerland 

2. BCA™ protein assay reagent บริษัท PIERCE, USA 

3. Bovine serum albumin (BSA) บริษัท Sigma-Aldrich, Germany 



 34 

4. Calcium-L-lactate pentahydrate (Ca(C3H5O3)2⋅5H2O) บริษัท Fluka, Netherlands 

5. Carbondioxide high purity บริษัท ฉัตรกร แล็บ เซ็นเตอร จํากัด, Thailand 

6. Citric acid monohydrate (C6H8O7⋅H2O) บริษัท Merck, Germany 

7. α-D(+)-glucose บริษัท Sigma-Aldrich, USA 

8. Dimethylformamide (CHON(CH3)2) บริษัท Fisher scientific, USA  

9. Dimethyl sulfoxide (DMSO) บริษัท Fluka, Swithzerland 

10. Dipotassium hydrogenphosphate (K2HPO4) บริษัท Merck, Germany   

11. Disodium hydrogenphosphate (Na2HPO4⋅2H2O) บริษัท Carlo erba, USA 

12. 1-ethyl-3-(3-dimethylaminopropyl) carbodiimide บริษทั Sigma-Aldrich, Germany 

13. Enrofloxacin (C19H22FN3O3) บริษัท Fluka, Swithzerland 

14. Ethanol (C2H5OH) 95 เปอรเซ็นต กรมสรรพสามิต, Thailand 

15. Fetal bovine serum บริษัท Invitromex, Germany 

16. Hydrogen peroxide (H2O2) บริษัท Fluka, Swithzerland 

17. L-glutamine, non-animal source (C5H10N2O3) บริษัท Sigma-Aldrich, Germany 

18. N-hydroxysuccimide (C4H5NO3) บริษัท Fluka, China 

19. Nitrogen high purity บริษัท ไทยอินดัสเตรียล แกส จํากัด (มหาชน), Thailand 

20. Non-fat dry milk บริษัท Mission, Thailand 

21. O-phenylenediamine (C6H4(NH2)2) บริษัท Abkem Iberia S.L., Spain 

22. Oxygen (medical grade) บริษัท ฉัตรกร แล็บ เซ็นเตอร จํากัด, Thailand 

23. Penicllin G Sodium บริษัท M&H manufacturing, Thailand 

24. Peroxidase-Rabbit Anti-Mouse IgG (Gamma chain Specific) บริษัท Zymed, USA 

25. Phenol (C6H5OH) บริษัท Merck, Germany 

26. RPMI 1640 medium บริษัท Invitromex, Germany 

27. Sodium bicarbonate (NaHCO3) บริษัท Sigma-Aldrich, Germany 

28. Sodium cabonate (NaCO3) บริษัท Merck, Germany  

29. Sodium chloride (NaCl) บริษัท Merck, Germany 

30. Sodium dihydrogen phosphate monohydrate (NaH2PO4⋅H2O) บริษทั Carlo erba, 

USA 
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31. Sodium hydroxide (NaOH) บริษัท Carlo erba, USA 

32. Sodium hypochlorite, Clorox® บริษัท The Clorox, USA 

33. Sodium nitroprusside dihydrate (C5FeN6Na2O⋅2H2O) บริษัท Fluka, Swithzerland 

34. Sodium pyruvate (C3H3NaO3) บริษัท Sigma-Aldrich, Germany 

35. Sulfuric acid (H2SO4) บริษัท Merck, Germany 

36. Streptomycin sulfate บริษัท M&H manufacturing, Thailand 

37. Tris (hydroxymethyl)-aminomethane (C9H9HgO2SNa) บริษัท Sigma Chemical, USA  

38. Trypan blue for vital staining บริษัท B.D.H. Laboratory, England 
  
3.4 ข้ันตอนการดําเนนิงานวจิัย 

 
3.4.1 การเลี้ยงเซลลไฮบริโดมา 

 
3.4.1.1 การนาํเซลลไฮบริโดมาที่เกบ็อยางถาวรมาเลี้ยง 
 
นําหลอดที่เกบ็เซลลไฮบริโดมาออกมาจากการเก็บในไนโตรเจนเหลว หรือตูแช -70 

องศาเซลเซียส นํามาละลายที่อุณหภูม ิ 37 องศาเซลเซียส ทันท ี เม่ือน้ํายาแชแข็งในหลอดละลาย

หมดแลวใหถายเซลลลงหลอดที่มีอาหารเลี้ยงเซลลไฮบริโดมา อุณหภูมิ 37 องศาเซลเซียส ปริมาตร 10 

มิลลิลิตร นําไปปนลาง 2 ครั้ง ที่ความเร็ว 1500 รอบตอนาที เปนเวลา 5 นาที จากนัน้นาํเซลลไปเล้ียง

ตอในอาหารเลี้ยงเซลลไฮบริโดมาที่มี fetal calf serum (FCS) 20 เปอรเซ็นต (ปริมาตร/ปริมาตร) ใน

ภาชนะเลี้ยงเซลลขนาด 10 มิลลิลิตร ทําการถายเซลลทุกๆ 2-3 วันเมื่อเซลลเจริญเต็มขวด 
 
3.4.1.2 การเก็บเซลลไฮบริโดมาอยางถาวร 
 
นําเซลลไฮบริโดมาที่มกีารเจริญอยูในระยะเอกซโพเนนเชียล เลี้ยงในอาหารเลี้ยงเซลล

ไฮบริโดมาที่มี FCS 10 เปอรเซ็นต (ปริมาตร/ปริมาตร) มาปนเหวีย่งใหเซลลตกตะกอนดวยความเร็ว 

1500 รอบตอนาที เปนเวลา 5 นาที จากนั้นดูดน้าํเลี้ยงเซลลที่อยูดานบนทิ้ง เติมนํ้ายาแชแข็งเซลลที่ม ี

Dimethyl sulfoxide (DMSO) 10 เปอรเซ็นต (ปริมาตร/ปริมาตร) ขณะเย็น ลงไปประมาณ 1 มิลลิลิตร 

ใชปเปตเปาขึน้ลงเบาๆ จนเซลลเขากนัดีกับน้ํายาแชแข็งเซลล กอนถายเซลลลงในหลอดแชแขง็ขนาด 

1.5 มิลลิลิตร นําไปแชทีอุ่ณหภูมิ -70 องศาเซลเซียส 24 ช่ัวโมง จากนัน้จึงยายลงไปแชใน

ไนโตรเจนเหลวที่มีอุณหภูม ิ -196 องศาเซลเซียส DMSO ที่เติมอยูในน้าํยาแชแข็งเซลล จะชวยทาํ

หนาที่ปองกนัการเกิดผลึกอันจะสงผลใหเซลลเกิดความเสียหายระหวางการแชแข็งเซลล  
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3.4.1.3 การเลี้ยงเซลลและการเพิ่มจํานวนเซลลในภาชนะเลี้ยงเซลล 
 
การเลี้ยงเซลลและการเพิ่มจํานวนเซลลในขั้นตน โดยการนําเซลลไฮบริโดมา ENRO 44 

เลี้ยงในอาหารเลี้ยงเซลลไฮบริโดมาที่มี FCS 10 เปอรเซ็นต (ปริมาตร/ปริมาตร) ในภาชนะเลี้ยงเซลล

ปริมาตร 10 มิลลิลิตร เปนเวลา 2 วัน จากนัน้ถายลงภาชนะปริมาตร 50 มิลลิลิตร เปนเวลา 2 วัน บม

ที่อุณหภูมิ 37 องศาเซลเซียส ในตูเพาะเลี้ยงเซลลควบคุมระดับคารบอนไดออกไซดที ่ 5 เปอรเซ็นต   

จากนั้นจึงยายเซลลลงสู spinner flask ปริมาตร 200 มิลลิลิตร กวนดวยความเร็ว 20 รอบตอนาที บม

ท่ีอุณหภูมิ 37 องศาเซลเซียส ในตูเพาะเลี้ยงเซลลควบคุมระดับคารบอนไดออกไซดที ่ 5 เปอรเซ็นต 

เลี้ยงเซลลเปนเวลา 2 วัน จนกระทั่งไดปริมาณเซลลเริ่มตนสําหรับเล้ียงใน stirred-tank bioreactor 

มากเพียงพอและความมีชีวติของเซลลสูงมากกวา 90 เปอรเซ็นต (ผลการทดลองที่ 4.2) แลวจึงเก็บ

เซลลจาก spinner flask ปนแยกเซลลออกแลวเปลี่ยนอาหารใหม โดยอุนอาหารเลี้ยงเซลลที่อุณหภูมิ 

37 องศาเซลเซียส ประมาณ 1 ช่ัวโมงกอนการถายเซลล จากนัน้จึงถายเซลลลงสู stirred-tank 

bioreactor ใหมีความเขมขนเริ่มตนเทากบั 1.00x105 เซลลตอมิลลิลิตร  
 

3.4.2   การศึกษาการเตรียมเซลลตั้งตนใน spinner flask 
 
ศึกษาความเขมขนของเซลลเริ่มตนใน spinner flask และระยะเวลาการเลี้ยงเซลลที่

เหมาะสมเพื่อใหไดเซลลจํานวนมากเพียงพอ สําหรับศึกษาการเลี้ยงเซลลใน stirred-tank bioreactor 

และยังคงมีความมีชีวิตสูง มีขั้นตอนดังนี้ เริ่มตนการเตรียมเซลลในภาชนะเลี้ยงเซลลขนาด 10 

มิลลิลิตร ใชอาหารเลี้ยงเซลลไฮบริโดมาทีม่ี FCS 10 เปอรเซ็นต (ปริมาตร/ปริมาตร) 10 มิลลิลิตร เลี้ยง

เปนเวลา 2 วัน จากนั้น ถายเซลลลงสูภาชนะเลี้ยงเซลลขนาด 50 มิลลิลิตร เลี้ยงตอเปนเวลา 2 วัน ซ่ึง

ขั้นตอนดังกลาวจะไดเซลลไฮบริโดมาเขมขนประมาณ 7-8x105 เซลลตอมิลลิลิตร และมีความมีชีวิตสูง

กวา 90 เปอรเซ็นต (อาจเตรียมเซลลไว 2 flask) จากนัน้ปนแยกเก็บสวนเซลล แลวถายลงสู spinner 

flask ขนาด 250 มิลลิลิตร โดยคํานวณใหไดความเขมขนของเซลลเริ่มตนดังนี้ 5.0x104, 1.0x105 และ 

2.0x105 เซลลตอมิลลิลิตร ในอาหาร 200 มิลลิลิตร กาํหนดอัตราการกวนที่ความเร็ว 20 รอบตอนาที 

บมที่อุณหภูมิ 37 องศาเซลเซียส ในตูเพาะเลี้ยงเซลล ควบคุมระดับคารบอนไดออกไซดท่ี 5 เปอรเซ็นต 

เก็บตัวอยางเพื่อติดตามการเจริญและความมีชวีิตของเซลล ทุก 1 วนั จนกวาเปอรเซ็นตความมีชวีิตจะ

ลดลง 
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3.4.3 การติดตั้งระบบและการเตรียมเครื่องปฏิกรณชวีภาพแบบถังกวน 
  

 การติดตั้งระบบของเครื่องปฏิกรณชีวภาพแบบถังกวนแสดงดังรูปที่ 3.1 ประกอบดวย 

ถังแกวสาํหรับเล้ียงเซลลชนิด double jacket ขนาด 2 ลิตร กับชุดควบคุมระบบสําหรับควบคุมภาวะ 

ของการเลี้ยงเซลล ระบบใหอากาศเปนแบบ bubble-free aeration ที่ใหฟองอากาศชนิดละเอียด

ขนาดเล็ก ผานชุดใหอากาศ silicone membrane basket ซ่ึงประกอบขึน้ดวยสายซิลิโคนขนาด 

3.00x0.35 มิลลิเมตร ยาว 15.2 เมตร พันอยูบนโครงเหล็กกลาไรสนิม ปลายทั้ง 2 ดานตอกบัสาย

ซิลิโคนและตอเชื่อมเขากับ top plate การควบคุมการใหอากาศเขาสู bioreactor อาศัยการวัด 

dissolved oxygen pressure (pO2) ดวย pO2 electrode ชนิดที่สามารถนึ่งฆาเชื้อได ควบคุมคา pO2 

คงที่ที่คาหนึ่งๆ คิดเปนเปอรเซ็นต air saturation (ปริมาตรตอปริมาตร) ดวย gas mixing station ที่ซ่ึง

จะผสมอากาศ, ออกซิเจน, ไนโตรเจน และคารบอนไดออกไซด โดยอัตโนมัติ แลวจึงปมเขาสูถังเลี้ยง

เซลลผานตัวกรองขนาด 0.22 ไมโครเมตร กําหนดอตัราการไหลของอากาศ 0.3-0.5 vvm ควบคุม

ความดันภายในสายซิลิโคนไมเกิน 0.8 บาร การกวนผสมใช 3-blade segment impeller ดังรูปที่ 3.2 

(Fenge และคณะ, 1993) ขนาดเสนผานศูนยกลาง 5.4 เซนติเมตร ทํามุม 30 องศา ติดตั้งอยูบนดาม

กวน ซ่ึงจะใหการกวนที่ไมรุนแรง ควบคุมอัตราการกวนคงที่ที่ 100 รอบตอนาที ควบคุมอุณหภูมคิงที่ที่ 

37 องศาเซลเซียส ดวย circulating water bath ควบคุมคาความเปนกรดดางที ่ 7.20±0.05 ดวย

คารบอนไดออกไซด และโซเดียมไบคารบอเนตเขมขน 8 เปอรเซ็นต  

หลังจากการเตรียมถังและตดิตั้งอุปกรณประกอบเปนที่เรียบรอยแลว นําไปนึ่งฆาเชื้อทั้ง

ระบบที่อุณหภูมิ 121 องศาเซลเซียส เปนเวลา 15 นาที เมื่ออุณหภูมิในถังลดลงแลวจึงเติมอาหารเลี้ยง

เซลลไฮบริโดมาทีม่ี FCS 10 เปอรเซ็นต ปริมาตร 1.0 ลิตร ที่ทําใหปลอดเชื้อดวยการกรองผานเมม

เบรน ขนาด 0.22 ไมโครเมตรแลว ลงสูถังผานทางทอซิลิโคนดวย peristaltic pump 

การติดตั้งระบบสําหรับการเลี้ยงเซลลแบบ perfusion ศึกษาในถังขนาด 2 ลิตร ปริมาตร 

อาหารเลี้ยงเซลล 1.2 ลิตร ควบคุมการเลี้ยงเซลลดังภาวะขางตน รวมกับการใชอปุกรณกักกนัเซลล 

ไดแก spin filter มีลักษณะเปนตะแกรงขนาดสม่าํเสมอรูปทรงกระบอก มขีนาดรูพรุนเทากับ 20 

ไมโครเมตร วัสดุเปน stainless steel มีพ้ืนที่ผิวการกรอง เทากับ 209.54 ตารางเซนติเมตร เสนผาน

ศูนยกลางวัดจากดานนอก 5.8 เซนติเมตร สูง 11.2 เซนติเมตร ขณะเลี้ยงเซลลดวยปริมาตรอาหาร 1.2 

ลิตร จะมีพื้นที่ที่สัมผัสกับน้าํเลี้ยงเซลล 85.6 ตารางเซนติเมตร spin filter ติดต้ังอยูบนดามกวน

เชนเดียวกับใบพัด ดังนั้น ความเร็วรอบของ spin filter จะเทากับความเร็วรอบในการกวนผสม สําหรับ

การเปลี่ยนถายอาหารดวยระบบ perfusion มีการเติมอาหารใหมลงสูถังดวย peristaltic pump เครื่อง
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แรก ในขณะที่ peristaltic pump อีกเคร่ืองหนึ่งทําหนาที่ดึงน้ําเลี้ยงเซลลออกจากสวนที่อยูภายใน 

spin filter ซึ่งจะเปนสวนทีเ่กิดการกรองเซลล ทั้งนี้ความเร็วรอบของ peristaltic pump กําหนดให

เหมาะสมกับอัตราการเปลี่ยนถายอาหาร ในแตละคาโดยไดมีการ calibrate ไวกอนลวงหนา 

การถายเซลลลงสูเครื่องปฏิกรณชีวภาพสามารถทําได ดังนี้คือ หลังจากเลี้ยงเซลลใน 

spinner flask เปนเวลา 2 วัน จะไดเซลลที่มีความเขมขนประมาณ 6.00x105 เซลลตอมิลลิลิตร 

เปอรเซ็นตความมีชีวิตสูงกวา 90 เปอรเซ็นต ปนแยกเก็บเซลลใหไดจํานวนเซลลมีชีวิตประมาณ 

1.20x108 เซลล ถายลงสูอาหารใหม ปริมาตร 200 มิลลิลิตร จากนั้นจึงถายเซลลพรอมทั้งอาหารเลี้ยง

เซลลลงสู bioreactor ผานทางสายซิลิโคนและ peristaltic pump เมื่อส้ินสุดแลวจะไดความเขมขน

ของเซลลเร่ิมตนในถังจะมีคาประมาณ 1.0 x105 เซลลตอมิลลิลิตร ปริมาตรเริ่มตนเทากับ 1.2 ลิตร 

 

 
 
 

 

 

 

 

 

 

รูปที่ 3.1  แผนภาพแสดงระบบสําหรับการเลี้ยงเซลลไฮบริโดมาในเครื่องปฏิกรณชีวภาพแบบถงักวน  

 
 
 

 

 

 

รูปที่ 3.2  ลักษณะของใบพัดแบบ 3-blade segment impeller (Fenge และคณะ, 1993) 
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3.4.4   การศึกษาการเลี้ยงเซลลในเครื่องปฏิกรณชวีภาพแบบถังกวน 
 

3.4.4.1 ศึกษาคา Dissolved Oxygen (DO) ที่เหมาะสมตอการเจรญิและการผลิต
โมโนโคลนอลแอนตบิอดี 

 
 หลังจากการถายเซลลไฮบริโดมา ENRO 44 ตั้งตนลงสูถังแลว ดําเนินการเลี้ยง 

ดวยอาหารเลี้ยงเซลลไฮบริโดมาที่มี FCS 10 เปอรเซ็นต ในระบบ Batch ควบคุมภาวะการเลี้ยงเซลล

ดังขอ 3.3.3 ควบคุมคา DO ผาน gas mixing station ที่ซึ่งจะผสมอากาศ, ออกซิเจน, ไนโตรเจน และ

คารบอนไดออกไซด โดยอัตโนมัต ิโดยแปรคา DO คงที่ตลอดการดําเนินงาน ดังนี้  

1) 20 เปอรเซ็นต air saturation 

2) 50 เปอรเซ็นต air saturation 

3) 80 เปอรเซ็นต air saturation 

ติดตามการเจริญและเมทาบอลิสมของเซลลไฮบริโดมา ไดแก การเปลี่ยนแปลง

ความเขมขนของเซลล,  เปอรเซ็นตความมีชีวิต,   การผลิตโมโนโคลนอลแอนติบอดี, การใชกลูโคส, 

การเกิดแลคเทตและแอมโมเนียซึ่งเปนของเสียจากกระบวนการเมทาบอลิสมของเซลล และระยะเวลา

ที่ใชในการเลี้ยงเซลล โดยเก็บตัวอยางทกุๆ 1 วัน นําขอมูลทีไ่ดมาคํานวณเปนคาตางๆ โดยใชคาที่

เซลลมีการเจริญในระยะเอกซโพเนนเชียล (Ozturk และคณะ, 1991; Meilhoc และคณะ, 1990) ดังนี้ 
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3.4.4.2  ศึกษาการเลี้ยงเซลลระบบ fed-batch 
 

หลังจากการถายเซลลไฮบริโดมา ENRO 44 ตั้งตนลงสูถังแลว ดําเนินการเลี้ยง 

ดวยอาหารเลี้ยงเซลลไฮบริโดมาที่มี FCS 10 เปอรเซ็นต ในระบบ fed-batch ควบคุมภาวะการเลี้ยง

เซลลดังขอ 3.4.3 ควบคุมคา DO คงที่ที่ 50 เปอรเซ็นต air saturation ตลอดการดําเนินงาน การเลี้ยง

เซลลระบบ fed-batch จะมีการเติมสารอาหารจําเปนบางชนิดหลังจากดําเนินการเลี้ยงเซลลไปได

ระยะหนึ่ง ชวงเวลาในการเติมอาหารพิจารณาจากลักษณะการเจริญเม่ือเล้ียงแบบ batch จากผลการ

ทดลองที่ 4.3 พบวาตําแหนงในการเติมอาหารที่เหมาะสม คือ เมื่อเลี้ยงเซลลเปนระยะเวลา 2 วนั 

เนื่องจาก เซลลไฮบริโดมามชีีวิตยังคงเพ่ิมจํานวนอยูและยังคงมีเปอรเซ็นตความมีชีวิตสูง โดยแบงการ

ทดลองเปนดังนี ้

1) เติม Fetal calf serum (FCS) ปริมาตร 100 มิลลิลิตร FCS เปนแหลงของ 

growth factor และโปรตีนชนิดตางๆ ที่จําเปนตอการเจริญของเซลล โดยปริมาณที่เติมนี้ จะทําให

ความเขมขนของซีรัมภายในถังเพิ่มขึ้น 8 เปอรเซ็นต  

2) เติมกลูโคสใหมีความเขมขนสูงขึ้น 1 กรัมตอลิตร โดยความเขมขนที่เติมนี้

พิจารณาการผลการเลี้ยงเซลลแบบ batch พบวา เมื่อเล้ียงเซลลผานไป 2 วัน ความเขมขนของกลูโคส

จะลดลงมาจาก 4 กรัมตอลิตร เหลือประมาณ 3 กรัมตอลิตร ดังนั้นจึงเติมกลูโคสเพิ่มใหมีความเขมขน

กลับมาเปน 4 กรัมตอลิตร เทากับทีมี่ในอาหารเลี้ยงเซลลเร่ิมตน เตรียมโดยละลายกลูโคส 1.23 กรัม 

ในน้าํกลัน่ปลอดประจุปริมาตร 30 มิลลิลิตร  

3) เติมกลูตามีนใหมีความเขมขนสูงขึน้ 0.4 กรัมตอลิตร โดยความเขมขนที่

เติมนี้ พิจารณาจากสูตรอาหารเลี้ยงเซลลไฮบริโดมา มีความเขมขนของกลูตามนีเริ่มตนเทากับ 0.4 

กรัมตอลิตร เตรียมโดยละลายกลูตามีน 0.48 กรัมในน้ํากลั่นปลอดประจุ 30 มิลลิลิตร  

4)  เติมกลูโคสและกลูตามีนใหมีความเขมขนสูงขึ้น 1 กรมัตอลิตร และ 0.2 

กรัมตอลิตร ตามลําดับ เตรียมโดยละลายกลูโคส 1.23 กรัม และกลูตามีน 0.24 กรัม ในน้าํกลัน่ปลอด

ประจุ 30 มิลลิลิตร 

การเติมในแตละครั้งจะเติมผานทางสายซลิิโคนและอุปกรณเช่ือมตอ เพ่ือลด

โอกาสการปนเปอน ติดตามการเจริญและเมทาบอลิสมของเซลล โดยเก็บตัวอยางทกุๆ 1 วนั 
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3.4.4.3  ศึกษาการเลี้ยงเซลลระบบ perfusion 
 

หลังจากการถายเซลลไฮบริโดมา ENRO 44 ตั้งตนลงสูถังแลว ดําเนินการเลี้ยง

ดวยอาหารเลี้ยงเซลลไฮบริโดมาที่มี FCS 10 เปอรเซ็นต ควบคุมภาวะการเลี้ยงเซลลดังขอ 3.4.3 

ควบคุมคา DO คงที่ที่ 50 เปอรเซ็นต air saturation การเลี้ยงเซลลดวยระบบ perfusion ประกอบดวย 

peristaltic pump 2 เครื่อง ทําหนาที่เปลี่ยนถายอาหารระหวางถังเก็บอาหารเลี้ยงเซลลไฮบริโดมากับ

ถังเลี้ยงเซลล และระหวางถังเลี้ยงเซลลกับถังเกบ็น้ําเลี้ยงเซลล ตามลําดับ โดยเก็บน้ําเลี้ยงเซลลออก

จากภายใน spin filter ควบคุมปริมาตรของอาหารเลี้ยงเซลลในถังใหคงที่ที่ 1.2 ลิตร ดังรูปท่ี 3.3 

เริ่มตนระบบ perfusion เม่ือเล้ียงเซลลไดเปนระยะเวลา 2 วัน โดยไดทดลองดําเนินการเลี้ยงเซลลแบบ 

perfusion เปน 2 รูปแบบ ไดแก 

1. ระบบ perfusion แบบกึ่งตอเนื่อง (semi-continuous perfusion) เปลี่ยน

ถายอาหารดวยอัตรา 100 มิลลิลิตรตอวัน เริ่มตนเปลี่ยนถายเปนครั้งแรกหลังการเลี้ยงเซลลได 2 วนั 

จากนั้น เปล่ียนถายวนัละ 1 ครั้ง ครั้งละ 100 มิลลิลิตร โดยปมนํ้าเลี้ยงเซลลออกผานทาง spin filter 

ปริมาตร 100 มิลลิลิตร จากนั้นจึงเติมอาหารเลี้ยงเซลลไฮบริโดมาปริมาตร 100 มิลลิลิตร ทั้งนี้กระทํา

การเปลี่ยนถายอยางรวดเร็ว ติดตามการเจริญและเมทาบอลิสมของเซลล โดยเก็บตัวอยางทกุๆ 1 วัน 

2.  ระบบ perfusion แบบตอเนื่อง (continuous perfusion) เปลี่ยนถาย

อาหารอยางสมํ่าเสมอตอเนื่องดวย perfusion rate คงที่ เริ่มตนเปลี่ยนถายอาหารเปนครั้งแรกหลังการ

เลี้ยงเซลลเปนเวลา 2 วัน ดาํเนินการเปลี่ยนถายอาหารแบบตอเนื่องผาน peristaltic pump 2 ตัว การ

คํานวณ perfusion rate ดังสมการตอไปนี ้

perfusion rate (vvd)   =   ปริมาตรอาหารใหม / ปริมาตรน้ําเลี้ยงเซลลในถัง / เวลา 

กําหนดควบคมุ perfusion rate ใหคงที่ตลอดการดําเนินการ ดังนี้ 

1)  0.10  vvd ใชอาหารเลี้ยงเซลลที่มี FCS 10 เปอรเซ็นต ในการเปลี่ยนถาย 

2)  0.20  vvd ใชอาหารเลี้ยงเซลลที่มี FCS 10 เปอรเซ็นต ในการเปลี่ยนถาย 

3)  0.40  vvd ใชอาหารเลี้ยงเซลลที่มี FCS 10 เปอรเซ็นต ในการเปลี่ยนถาย 

4) 0.40  vvd ใชอาหารเลี้ยงเซลลที่มี FCS 5 เปอรเซ็นต ในการเปลี่ยนถาย 

5) 0.80 vvd ใชอาหารเลี้ยงเซลลที่มี FCS 5 เปอรเซ็นต ในการเปลี่ยนถาย  

ติดตามการเจริญและเมทาบอลิสมของเซลล โดยเก็บตัวอยางทกุๆ 1 วัน 
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รูปที่ 3.3  แผนภาพแสดงการเลี้ยงเซลลระบบ perfusion ใน stirred-tank bioreactor ท่ีติดตั้ง spin 

filter  ทําหนาที่เปนอุปกรณในการกกักนัเซลล  

 
3.4.5  การศึกษาเรื่อง Inhibition concentration ของ แลคเทตและแอมโมเนีย 

 
3.4.5.1  การศึกษาความเขมขนของเซลลเริ่มตนที่เหมาะสมในการทดสอบ 
 

เตรียมเซลลไฮบริโดมา ENRO 44 โดยเลี้ยงในภาชนะเลี้ยงเซลลขนาด 50 

มิลลิลิตร เปนเวลา 2 วัน ใหไดเซลลมีชีวติทั้งหมดจํานวนอยางนอย 1.20x107 เซลล และมีเปอรเซ็นต

ความมีชีวิตสงูกวา 90 เปอรเซ็นต ปนแยกเซลลออกจากอาหารเลี้ยงเซลลเกา จากนั้นเจือจางเซลลใหมี

ความเขมขนเริ่มตนเทากับ 2.5x104, 5.0x104, 1.0x105, 2.0x105, 5.0x105 และ 1.0x106 เซลลตอ

มิลลิลิตร ดวยอาหารเลี้ยงเซลลไฮบริโดมา เลี้ยงเซลลในจานเลี้ยงเซลลชนิด 24 หลมุ บมที่อุณหภมิู 37 

องศาเซลลเซียส ในตูบมทีม่ีคารบอนไดออกไซด 5 เปอรเซ็นต เปนเวลา 3 วัน ติดตามการเจริญและ

เปอรเซ็นตความมีชีวิตในแตละวัน เลือกความเขมขนของเซลลที่สามารถเจริญและมีเปอรเซ็นตความมี

ชีวิตสูงอยางนอย 2-3 วัน เพ่ือใชในการทดลองสวนตอไป ทั้งนี้เพ่ือเปนการหลกีเลี่ยงการตายอนัเกิดขึ้น

จากการเจริญที่หนาแนนเกนิไป ไมไดเกิดจากสารที่ตองการทดสอบอยางแทจริง 
 
3.4.5.2  ความเขมขนของแอมโมเนียและแลคเทตตอการเจริญของเซลลไฮบริโดมา 
 

 เตรียมเซลลไฮบริโดมา ENRO 44 โดยเลี้ยงในภาชนะเลี้ยงเซลลขนาด 50 

มิลลิลิตร เปนเวลา 2 วัน ใหไดเซลลทั้งหมดจํานวนอยางนอย 8.0x106 เซลล และมีเปอรเซ็นตความมี
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ชีวิตสูงกวา 90 เปอรเซ็นต ปนแยกเซลลออกจากอาหารเลี้ยงเซลลเกา จากนัน้เจือจางใหเซลลมีความ

เขมขนเริ่มตนเทากับ 5.0x104 เซลลตอมิลลิลิตร (จากผลการทดลองที ่ 4.1) เลี้ยงเซลลในจานเลี้ยง

เซลลชนิด 24 หลุม ปริมาตร 2 มิลลิลิตร แปรคาความเขมขนของแลคเทตและแอมโมเนียตางๆกนั ดังนี้ 

เตรียมสารละลายแอมโมเนยีมคลอไรด เขมขน 20 มิลลิโมลาร และสารละลายลิเทียมแลคเทต เขมขน 

20 กรัมตอลิตร กรองสารละลายผานเมมเบรนขนาด 0.22 ไมโครเมตร จากนั้นเจือจางลงในอาหาร

เลี้ยงเซลลไฮบริโดมา ใหมีความเขมขนของแอมโมเนียและแลคเทตเริ่มตนเทากับ 0-10 มิลลิโมลาร 

และ 0-10 กรัมตอลิตร ตามลําดับ ความเขมขนละ 3 หลุม บมที่อุณหภูมิ 37 องศาเซลลเซียส ในตูบมที่

มีคารบอนไดออกไซด 5 เปอรเซ็นต เปนเวลา 3 วัน จากนั้นตดิตามการเจริญและการผลิตโมโน

โคลนอลแอนติบอดีของเซลลไฮบริโดมา 
  

3.4.6   การศึกษาเรือ่งประสิทธภิาพการกกักนัเซลล (Retention capacity) 
  

การศึกษาเรื่อง Retention capacity ศึกษาในถังเลี้ยงเซลลขนาด 2 ลิตร และมีปริมาตร

อาหารคงที่เทากับ 1.2 ลิตร อุปกรณกักกันเซลลที่ใชไดแก spin filter ที่มขีนาดรูพรุน 20 ไมโครเมตร 

การหมุนของ spin filter ขบัเคลื่อนโดยมอเตอรจากดานบน เชื่อมตอสายซิลิโคนจากทอเก็บตัวอยาง

ภายใน spin filter มีทิศทางของ perfusion flow ไหลออกจากภายใน spin filter ผาน peristaltic 

pump แลวแยกออกเปน 2 ทาง ทางหนึง่เปนปลายเปดออกสูภายนอกเพื่อเก็บตัวอยางน้ําเลี้ยงเซลล

จากภายใน spin filter อีกทางหนึ่งตอกลับเขาสูถังอีกครั้งในลักษณะ recycle loop เพื่อรักษาระดับ

ปริมาตรภายในถังและความเขมขนของเซลลใหคงที่ ดังรูปที่ 3.4 หลงัจากถายเซลลลงสูถังแลว เลี้ยง

เซลลไฮบริโดมาเปนเวลา 3 วัน ดวยภาวะดังขอ 3.4.3 ระยะเวลาการเลี้ยงนี้จะไดความเขมขนของ

เซลลทั้งหมดคงที่ (จากผลการทดลองที่ 4.3) จากนั้นเริ่มแปรคาอัตราการกวน เทากับ 50, 75, 100, 

125 และ 150 รอบตอนาที คิดเปนความเร็วเชิงเสนเทากับ 0.15, 0.23, 0.30, 0.38 และ 0.46 เมตรตอ

วินาที ตามลําดับ แตละคาอัตราการกวน แปรคา perfusion rate เทากับ 0.25, 0.5 และ 1.0 vvd 

ดําเนินการในแตละคาตัวแปรเปนเวลา 24 ชั่วโมง แลวจึงเก็บตัวอยางน้าํเลี้ยงเซลลภายในถัง 

(ภายนอก spin filter) และตัวอยางน้าํเลี้ยงเซลลจากภายใน spin filter โดยชะสายซิลิโคนประมาณ 

20 มิลลิลิตร เพื่อชะเอาเซลลที่ติดคางบริเวณขอตอออก จากนัน้นับจํานวนเซลลแลวคํานวณคาเปน

ความเขมขนเซลลของทั้ง 2 ตัวอยาง นําคาทีไ่ดมาคํานวณหาประสทิธิภาพการกกักันเซลล ดังสมการ

ตอไปนี ้

   100  ]
C

C
-[1    (%) capacity Retention

out

in ×=  
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เมื่อ Cin และ Cout คือ ความเขมขนของเซลลภายในและภายนอก spin filter ตามลําดับ 

คา retention สูงสุดเทากับ 100 เปอรเซ็นต หมายความวา ไมมีเซลลอยูภายใน spin filter เลย แสดง

วาการกักกันเกิดขึ้นโดยสมบูรณ จะเปนไปไดก็ตอเมื่อ spin filter มีขนาดรูพรุนเล็กกวาขนาดเสนผาน

ศูนยกลางของเซลล หรือเกิดการอุดตันอยางสมบูรณ คา retention capacity ต่ํากวา 1 เปอรเซ็นต เม่ือ

เซลลสามารถผาน spin filter เขาไปได นั่นคือ มีขนาดรูพรุนใหญกวาขนาดเสนผานศนูยกลางของ

เซลล สวนถาหากคาการกักกันเซลล เทากับ 0 เปอรเซ็นต หมายความวาอนุภาคทั้งหมดสามารถผาน 

spin filter เขาไปไดโดยไมมกีารกักกันเลย (Iding และคณะ, 2000) 
  

 
 

 
 
 
 
 
 

 

 

 

รูปที่ 3.4   แผนภาพแสดงระบบการเวียนน้ําเลี้ยงเซลลแบบ recycle loop สําหรับการศึกษาเรื่อง

ประสิทธิภาพการกักกันเซลลของ spin filter (retention capacity) 
  

3.4.7   การวัดขนาดเซลลไฮบริโดมา 
  

การวัดขนาดเซลลไฮบริโดมา ใชวิธีการถายรูปเซลลไฮบริโดมาบน hemacytometer 

ภายใตกลองจุลทรรศนที่กาํลัง ขยาย 10 เทา ดวย Camera converter จากนัน้วัดเสนผานศูนยกลาง

ของเซลลเทียบเปนสัดสวนกับขนาดของตารางบน hemacytometer คํานวณเปนคาเฉลี่ยเสนผาน

ศูนยกลางของเซลลไฮบริโดมาโดยโปรแกรม SPSS for Windows 
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3.4.8  การเกบ็ตัวอยางเพื่อนบัจํานวนเซลลและการวิเคราะหปริมาณสาร 
  

3.4.8.1  การเก็บและการเตรียมตัวอยาง 
  

เก็บตัวอยางจากน้าํเลี้ยงเซลล โดยชุดเก็บตัวอยาง ผานทอซิลิโคนที่ตอเชื่อมกับ

ทอ stainless ที่ติดตั้งอยูภายใน หลังจากเก็บตัวอยางแลว นําน้าํเลี้ยงเซลลที่คางอยูในทอเก็บตัวอยาง

กลับเขาสูถัง โดยใชกระบอกฉีดดันผานตัวกรองขนาด 0.22 ไมโครเมตร ตัวอยางที่ไดแบงสวนหนึ่งไว

เพื่อวิเคราะหความเขมขนของเซลล สวนที่เหลือนําไปปนเหวี่ยงที่ความเร็ว 5000 รอบตอนาท ีเปนเวลา 

5 นาที แยกเก็บสวนน้าํใสไวที่อุณหภูมิ 4 องศาเซลเซียส สําหรับการวิเคราะหอื่นๆ ไดแก แอนติบกดี 

กลูโคส แอมโมเนียและแลคเทต 
  

3.4.8.2  การวิเคราะหความเขมขนของเซลล 
  

เซลลไฮบริโดมามีลักษณะการเจริญเปนแบบเซลลเดี่ยว สามารถวิเคราะห

ความเขมขนของเซลลมีชีวิตและเซลลตายไดโดย hemacytometer ดวยวธิ ี Trypan blue exclusion 

method (Tennant, 1964) ดังนี้ ผสมน้ําเลี้ยงเซลลกับสารละลาย trypan blue 0.4 เปอรเซ็นต 

(ภาคผนวก ข) ในอัตราสวนที่เหมาะสม ปเปตสวนผสมที่ไดประมาณ 20 ไมโครลิตร ถายลงบน  

hemacytometer ที่ปดดวย cover slip โดยอาศัย capillary action นับจํานวนเซลลไดภายใตกลอง

จุลทรรศนชนดิหัวกลับที่กาํลังขยาย 10 เทา คํานวณคาทีไ่ดเปนความเขมขนของเซลล สียอม Trypan 

blue มีคุณสมบัติชอบน้ํา สามารถแพรผานเมมเบรนของเซลลได เซลลตายจะติดสียอมและปรากฏสี

น้ําเงนิ สวนเซลลมีชีวิตจะสามารถขับสยีอมออกนอกเซลล ปรากฏเปนลักษณะใสวาว ไมติดสียอม 

การนับเซลลโดยใช Hemacytometer ดังนี ้
 
 

 

 

 

 
ความเขมขนของเซลล   = 

  (เซลลตอมิลลิลิตร) 

 
จํานวนเซลลใน 4 ชองใหญ (A-D) x อัตราการเจือจาง x 104  

          4 

เปอรเซ็นตความมีชีวิต   = 

        (เปอรเซ็นต) 

  ความเขมขนของเซลลมีชีวิต       x  100  

 ความเขมขนของเซลลทั้งหมด 
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3.4.8.3  การวเิคราะหความเขมขนของน้าํตาลกลูโคสและแลคเทต 
  

การวิเคราะหความเขมขนของกลูโคสและแลคเทต วิเคราะหดวย HPLC 

คอลัมนชนิด ion exclusion และ reverse phrase กอนฉีดเขาคอลัมน กรองตัวอยางน้ําเลี้ยงเซลลดวย

เมมเบรน ขนาด 0.22 ไมโครเมตร ฉีดตัวอยางครั้งละ 20 ไมโครลิตร เขาสูระบบ โดยมีสารละลาย 

H2SO4 เขมขน 0.02 โมลาร เปนสารละลายตัวพา กาํหนดอัตราการไหลเทากับ 0.6 มิลลิลิตรตอนาที 

ประมวลผลดวย reflective index detector กลูโคสและแลคเทตมี retention time ประมาณ 9 และ 

13 นาที ตามลําดับ เทียบพื้นที่ใตกราฟกบักราฟมาตรฐานของกลูโคสและแลคเทต ในภาคผนวก ก รูป

ที่ ก.4 และ ก.5 
  

3.4.8.4  การวิเคราะหปริมาณแอนติบอดดีวยวิธี indirect competitive ELISA 
  

การวิเคราะหปริมาณแอนตบิอดีโดยวิธี indirect ELISA มีขั้นตอนดังนี้ เคลือบ

จานชนิด 96 หลุมดวยสารละลายเอนโรฟลอกซาซินที่เชื่อมตอกับ BSA (enro-BSA conjugate) ความ

เขมขน 0.5 ไมโครกรัมตอมิลลิลิตร หลุมละ 100 ไมโครลิตร บมที่อุณหภูมิ 4 องศาเซลเซียส เปนเวลา 

12 - 24 ชั่วโมง ลางดวย PBS 3 ครั้ง เติมสารละลายนมพรองมันเนย 5 เปอรเซ็นต หลุมละ 300 

ไมโครลิตร บมที่อุณหภูมิ 37 องศาเซลเซียส เปนเวลา 1 ช่ัวโมง ลางดวย PBS 3 ครั้ง จากนั้นเติม

สารละลายแอนติบอดีมาตรฐาน ความเขมขน 0-150 นาโนกรัมตอมิลลิลิตร และเติมสารละลาย

อาหารเลี้ยงเซลลที่ตองการวเิคราะหปริมาณแอนติบอด ี ที่เจือจางอยางเหมาะสมแลว หลุมละ 100 

ไมโครลิตร บมที่อุณหภูมิ 37 องศาเซลเซียส เปนเวลา 2 ช่ัวโมง จากนั้นลางดวย PBS 3 ครั้ง เติม

แอนติบอดทีุติยภูมิที่จําเพาะตอ mouse IgG ซ่ึงมี HRP เชื่อมอยู (HPR-Rabbit anti-mouse IgG) เจือ

จาง 2000 เทา ใน PBS ที่มี BSA 0.5 เปอรเซ็นต หลมุละ 100 ไมโครลิตร บมทีอุ่ณหภูมิ 37 องศา

เซลเซียส เปนเวลา 1 ช่ัวโมง จากนั้นลางดวย PBS 3 คร้ัง เติมสารละลายสับสเตรตของเอนไซม ซ่ึง

ประกอบดวย OPD และ H2O2 ละลายใน phosphate citrate buffer pH 5.0 (ภาคผนวก ข) หลมุละ 

150 ไมโครลิตร  บมในที่มืด ที่อุณหภูมิหอง เปนเวลา 20 นาที หยุดปฏิกิริยาเอนไซมดวย H2SO4 2.5 

โมลาร หลุมละ 100 ไมโครลิตร วัดคาดูดกลืนแสงที่ความยาวคลื่น 492 นาโนเมตร โดยเครื่อง 

Microtiterplate reader คํานวณเปนความเขมขนของแอนติบอดีโดยเทียบกบักราฟมาตรฐาน

แอนติบอดี ดังภาคผนวก ก (รูปที่ ก.1) 
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3.4.8.5  การวเิคราะหปริมาณแอมโมเนีย 
  

วิเคราะหปริมาณแอมโมเนยีในสารละลายตัวอยางโดยวิธี Indophenol blue 

reaction ดัดแปลงจากวิธีการวิเคราะหยูเรียของ Fewcett และคณะ (1960) ดังนี้ เตรียมสารละลาย

มาตรฐานแอมโมเนียมคลอไรด 0-5 มิลลิโมลาร เจือจางดวยอาหารเลี้ยงเซลลไฮบริโดมา เติม

สารละลายมาตรฐานและสารละลายตัวอยาง 40  ไมโครลิตร ลงในจานชนิด 96 หลมุ เติมสารละลาย 

Sodium phenate  40 ไมโครลิตร สารละลาย Sodium nitroprusside 0.01 เปอรเซ็นต และ

สารละลาย Sodium hypochlorite อยางละ 60 ไมโครลิตร ตามลําดับ บมปฏิกิริยาทีอุ่ณหภูมิหอง เปน

เวลา 30 นาที วัดคาการดดูกลืนแสงที่ความยาวคลื่น 630 นาโนเมตร เปรียบเทียบคาทีไ่ดกบักราฟ

มาตรฐานสารละลายแอมโมเนียมคลอไรด ในภาคผนวก ก รูปที่ ก.3  
  

3.4.8.6  การวเิคราะหปริมาณโปรตีน 
  

การวิเคราะหปริมาณโปรตีน ดวยวิธ ี BCA assay โดยใชชุดทดสอบ BCATM 

assay kit ของ บริษัท Pierce ดังนี้ เตรียม Working reagent ดวยการผสม Reagent A กับ Reagent 

B ในอัตราสวน 50 ตอ 1 เตรียมสารละลาย BSA ที่ความเขมขน 0-1000 ไมโครกรัมตอมิลลิลิตร เพ่ือ

ใชเปนสารละลายมาตรฐาน และเจือจางสารละลายโปรตีนตัวอยางใหไดความเขมขนที่เหมาะสมดวย 

PBS เติมสารละลายมาตรฐาน BSA และสารละลายโปรตีนตัวอยางลงในจานชนิด 96 หลุม หลุมละ 

25 ไมโครลิตร เติม Working reagent ลงไปในหลมุทีม่ีสารมาตรฐานและสารตัวอยางหลุมละ 200 

ไมโครลิตร เขยาจานชนิด 96 หลุม เบาๆ ประมาณ 30 วินาที บมท่ีอณุหภูมิ 37 องศาเซลเซียส  เปน

เวลา 30 นาที จากนัน้นาํออกมาวางไวใหเย็นลงที่อุณหภูมิหอง แลวจึงนําไปวัดคาการดูดกลนืแสงที่

ความยาวคลืน่ 540 นาโนเมตร 
  

3.4.9  การเตรียมสารสําหรับการวิเคราะหปริมาณแอนตบิอดีดวยวิธ ีELISA 
  

3.4.9.1  การเตรียมเอนโรฟลอกซาซินที่เชื่อมกับ BSA (ENRO-BSA conjugate) 
  
 เนื่องจากการฉีดกระตุนระบบภูมิคุมกันหนูในงานวิจัยกอนหนานี้ (มนัสพงศ, 

2005) ฉีดกระตุนดวย ENRO-KLH conjugate ในงานวิจัยนี้ จึงเลือกใช ENRO-BSA conjugate 

สําหรับเคลือบจานชนิด 96 หลุม เพื่อวิเคราะหปริมาณแอนติบอดีตอเอนโรฟลอกซาซินในน้ําเลี้ยงเซลล 

โดยเตรียมเอนโรฟลอกซาซนิที่เชื่อมกับ BSA ตามวิธขีอง Watanabe และ คณะ (2002) ละลายเอน

โรฟลอกซาซิน  4 มิลลิกรัม,  NHS 3 มิลลิกรัม และ EDC 3 มิลลิกรัม ใน DMF 0.5 มิลลิลิตร  เขยาชา 
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ๆ เปนเวลา 2 ช่ัวโมง จากนัน้เติมสารละลาย BSA 4 มลิลิกรัม ในบัฟเฟอรคารบอเนต 0.5 M, pH 9.6 

ปริมาตร 2 มิลลิลิตร กวนเบาๆที่อุณหภมิูหองเปนเวลา 2 ชั่วโมง แลวจึงนําไปไดแอไลซดวย PBS ที่

อุณหภูมิ 4 องศาเซลเซียส โดยเปลี่ยน PBS 4-5 ครั้ง ทุกๆ  6 ช่ัวโมง จากนั้นกรองผานเมมเบรนขนาด 

0.22 ไมโครเมตร แบงเก็บแยกไวเปนสวนๆ นาํไปวิเคราะหปริมาณโปรตีนของ BSA ที่เชื่อมตอกับเอน

โรฟลอกซาซิน ดวยวิธ ีBicinchoninic Acid Assay (BCA assay) และหาน้ําหนักโมเลกุลของ ENRO-

BSA conjugate เปรียบเทียบกับนํ้าหนักโมเลกุลของ BSA เพ่ือยืนยันการเชื่อมติดของเอนโรฟลอก

ซาซินกับ BSA หากน้าํหนกัโมเลกุลมากขึ้น แสดงวาการเชื่อมติดสําเร็จ ซ่ึงสามารถวิเคราะหไดดวยวธิี 

Matrix-assisted laser desorption/ionization time-of-flight mass spectrometry (MALDI-TOF-

MS) วิเคราะหที่ หนวยบริการชีวภาพ ศูนยพันธุวิศวกรรมและเทคโนโลยีชีวภาพแหงชาติ (BIOTEC) 
  

3.4.9.2 การทาํโมโนโคลนอลแอนติบอดีใหบริสุทธิด์วยวิธ ีaffinity chromatogramphy 
  

นําน้ําเลี้ยงเซลลที่ไดจากการเลี้ยงเซลลไฮบริโดมา ENRO 44 ซ่ึงสรางโมโน

โคลนอลแอนติบอดีตอเอนโรฟลอกซาซิน มาแยกแอนติบอดีใหบริสุทธิ์โดยวิธ ี affinity chromatogra- 

phy ผานคอลัมน ProteinA sepharose ดวยเครื่องแยกโปรตีน ÄKTAprime และโปรแกรม primeview 

มีขัน้ตอนดังนี ้ปรับคอลัมนใหอยูในสภาพสมดุลดวยบัฟเฟอรฟอสเฟต 0.1 โมลาร pH 8.0 จนกระทั่ง

โครมาโตแกรมมีเสน base line คงที่ แลวจึงเติมน้ําเลี้ยงเซลลที่ปรับคา pH ใหเปน 8.0 ดวยบฟัเฟอร  

Tris 1 โมลาร pH 9.0 แลว ลงในคอลัมนโปรตีนเอ กําหนดอัตราการไหล 1 มิลลิลิตรตอนาท ีจากนั้นชะ

โปรตีน unbound ออกดวยบัฟเฟอรฟอสเฟต 0.1 โมลาร pH 8.0 จนกระทั่งโครมาโตแกรมมีเสน base 

line คงที่ แลวจึงชะแอนตบิอดีออกจากคอลัมนดวยบัฟเฟอรซิเตรท 0.1 โมลาร pH 3.0 เก็บแยกสวน

สารละลายแอนติบอดีที่ออกมาจากคอลัมนลําดับสวนละ 2 มิลลิลิตร เติมบัฟเฟอร Tris 1 โมลาร pH 

9.0 ปริมาตร 100 ไมโครลิตร เพื่อปรับ pH ใหเทากับ 7.0 ชะจนกระทัง่โครมาโตแกรมมเีสน base line 

คงที่ แลวจึงลางคอลัมนโปรตีนเอดวยบัฟเฟอรฟอสเฟต 0.1 โมลาร pH 8.0 สําหรับลําดับสวนทีไ่ดนั้น

เก็บรวมลําดับสวนที่มีคาการดูดกลืนแสงที่ 280 นาโนเมตร สูงไวรวมกัน ทั้งนี้พิจารณาจากโครมาโตแก

รมที่แสดง นําไปไดแอไลซดวย PBS ที่อุณหภูมิ 4 องศาเซลเซียส เปล่ียน PBS 5 ครั้ง ทุก ๆ 6 ช่ัวโมง 

(Hudson และ Hay, 1980) จากนั้นกรองดวยเมมเบรน ขนาด 0.22 ไมโครเมตร แลวแบงเก็บแยกไว

เปนสวนๆ เพ่ือใชเปนแอนติบอดีมาตรฐาน และนาํสวนหนึ่งไปวิเคราะหความเขมขนของแอนติบอดี

โดยวิธี BCA assay 
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3.4.9.2  การตรวจสอบความบริสุทธิข์องแอนติบอดีดวยเทคนิค SDS-PAGE 
  

นําแอนติบอดทีี่ผานการทําใหบริสุทธิ์จากคอลัมนโปรตีน เอ มาตรวจสอบความ

บริสุทธิ์ ดวยพอลิอะคริลาไมดเจล อิเล็กโตรโฟเรซิส ดังนี้ separating gel ประกอบดวยอะคริลาไมด

เจล 10 เปอรเซ็นต (น้ําหนกัตอปริมาตร) ใหมีความกวางไมต่ํากวา 5 เซนติเมตร ยาว 8 เซนติเมตร 

และหนา 0.75 เซนติเมตร และ stacking gel  ประกอบดวยอะคริลาไมดเจล 5 เปอรเซน็ต (น้ําหนกัตอ

ปริมาตร) (ภาคผนวก ข) นําสารตัวอยางที่มีความเขมขน 5 ไมโครกรมัตอไมโครลิตร ผสมกับ sample 

buffer อัตราสวน 1:1 หลังจากนั้นนํามาตมที่ 99 องศาเซลเซียส เปนเวลา 5 นาที ปลอยใหเยน็จึงใส

ตัวอยาง ปริมาตร 10 ไมโครลิตร ลงในแตละหลุมของเจล เริ่มแยกโปรตีนโดยใชกระแสไฟฟาที่มคีวาม

ตางศักยคงที่ที่ 100 โวลต เม่ือตัวอยางเคลื่อนที่กอนถึงขอบเจลประมาณ 1 เซนติเมตร (90 นาท)ี หยุด

กระแสไฟฟา แลวนําแผนเจลมายอมดวยสี Coomassie brilliant blue เปนเวลา 30 นาที ที่

อุณหภูมิหอง หลังจากนั้นนาํไปแชใน Destaining solution โดยแชคางคืนไว และเปลี่ยน Destaining 

solution จนกระทั่งแผนเจลใสและเห็นแถบโปรตีนสีฟา 

สรางกราฟมาตรฐานระหวางคา relative mobility (Rf) กับ logarithm ของ

น้ําหนกัโมเลกลุของโปรตีนมาตรฐาน (Prestained Protein, Fermentas) ที่ประกอบดวย ß-

galactosidase (117 kDa), Bovine serum albumin (85 kDa), Ovalbumin (49 kDa), Carbonic 

anhydrase (34 kDa), ß-galactoglobulin (25 kDa) และ Lysozyme (19 kDa) จากนั้นหาน้ําหนกั

โมเลกุลโปรตีนในสารตัวอยางจากกราฟมาตรฐาน (ภาคผนวก ก.6) 



บทที่  4 
 

ผลการทดลองและวิจารณผลการทดลอง 
 

4.1 ผลของแอมโมเนยีและแลคเทตตอการเจรญิและการผลิตโมโนโคลนอลแอนติบอดีของ
เซลลไฮบริโดมา ENRO 44 

 
เมแทบอไลต 2 ชนิด ไดแก แอมโมเนยี และแลคเทตที่เกิดขึ้นในระหวางการเจริญของเซลล จะมี

ผลยับยั้งการเจริญของเซลลพันธุหลายชนดิรวมทั้งเซลลไฮบริโดมา และยับยั้งการผลิตแอนติบอด ีหาก

มีความเขมขนสูงขึ้นถึงระดับหนึ่ง (Ozturk และคณะ, 1992; Chen และคณะ, 1992) การทดลองนี้จึง

ไดศึกษาถึงความเขมขนของเมแทบอไลตทัง้ 2 ชนิด ที่มีผลตอการเจริญและการผลิตแอนติบอดีของ

เซลลไฮบริโดมา ENRO 44 เพื่อเปนขอมูลเบ้ืองตนในการปรับปรุงระบบการเลี้ยงเซลลใหมีประสิทธิผล

สูงสุด มีผลการทดลองดังตอไปนี ้
  

4.1.1 การเจริญของเซลลที่ความเขมขนเริ่มตนตางๆ ในจานเลี้ยงเซลลชนิด 24 หลุม 
 

ในการศึกษาเรื่องผลของแอมโมเนียและแลคเทตนั้น จะตองทําการศึกษาการเจริญของ

เซลลที่ความเขมขนเริ่มตนตางๆ เพื่อเลือกความเขมขนของเซลลที่เหมาะสม ทั้งนี้เพื่อหลีกเลี่ยงปญหา

การตายของเซลลตั้งแตชวงแรกของการทดสอบ อันเนื่องมาจากเซลลมีการเจริญที่หนาแนนเกินไป ซ่ึง

ไมไดเกิดจากผลของเมแทบอไลตที่ตองการทดสอบอยางแทจริง โดยแปรคาความเขมขนของเซลล

ในชวง 2.50x104 ถึง 1.00x106 เซลลตอมิลลิลิตร เลี้ยงในจานเลี้ยงเซลลชนิด 24 หลุม ปริมาตร 2 

มิลลิลิตร เปนเวลา 3 วัน ติดตามการเจริญของเซลลและเปอรเซ็นตความมีชวีิตของเซลลในแตละคา 

พบวาที่ความเขมขนของเซลลเริ่มตนเทากับ 2.50x104, 5.00x104 และ 1.00x105 เซลลตอมิลลิลิตร 

เซลลมีการเจริญไดอยางตอเนื่องเปนเวลา 2-3 วัน โดยทีม่ีเปอรเซ็นตความมชีีวิตสูงกวา 90 เปอรเซ็นต 

ในขณะที่ความเขมขนเซลลเริ่มตน 2.00x105 และ 5.00x105 เซลลตอมิลลิลิตร พบวาถึงแมจะยังมีการ

เจริญอยู แตก็เริ่มปรากฏการตายของเซลลเกิดขึ้น สังเกตุไดจากเปอรเซ็นตความมีชีวิตคอยๆลดลงใน

วันถัดมา สวนที่ความเขมขนเซลลเร่ิมตน 1.00x106 เซลลตอมิลลิลิตร พบวาเซลลมีชีวิตลดจํานวนลง

ทันทีในวันถัดมา สงผลใหเปอรเซ็นตความมีชีวิตลดลงทันทีในวนัถดัมาเชนกัน ดังรูปที่ 4.1 จาก

ลักษณะการเจริญนี้ จึงเลือกความเขมขนเซลลเริ่มตนเทากับ 5.00x104 เซลลตอมิลลิลิตร สําหรับการ

ทดสอบเร่ือง inhibition concentration เนื่องจากเซลลยังคงมีการเจริญอยู และมีเปอรเซ็นตความมี

ชีวิตมากกวา 90 เปอรเซ็นต นานถึง 3 วัน 
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รูปที่ 4.1 การเจริญและเปอรเซ็นตความมีชีวิตของเซลลไฮบริโดมา ENRO 44 ในจานเลี้ยงเซลลชนิด 

24 หลมุ เมื่อมีเซลลเริ่มตน ตั้งแต 0.25-10x105 เซลลตอมิลลิลิตร (A) การเจริญของเซลล 

(B) เปอรเซ็นตความมีชีวิตของเซลล 
 

4.1.2 ความเขมขนของแอมโมเนียและแลคเทตทีย่ับยั้งการเจริญและการผลิตโมโนโคลนอล
แอนติบอดีของเซลลไฮบริโดมา (inhibition concentration) 

 
หลังจากเลี้ยงเซลลไฮบริโดมาที่ความเขมขนเซลลเริ่มตน 5.00x104 เซลลตอมิลลิลิตร ใน

อาหารเลี้ยงเซลลที่มแีอมโมเนียมคลอไรดเขมขนในชวง 0-10 มิลลิโมลาร และที่มีลิเทียมแลคเทต

เขมขนในชวง 0-10 กรัมตอลิตร เปนเวลา 3 วัน แลวติดตามเปรียบเทียบการเจริญและความเขมขน

ของเซลลในแตละคาความเขมขนของเมแทบอไลตเริ่มตน พบวา ความเขมขนของเซลลในชุดทดลองที่

มีแอมโมเนียเขมขน 0-2 มิลลิโมลาร จะมีคาใกลเคียงกันในชวงประมาณ 6.68-6.98x105 เซลลตอ
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มิลลิลิตร และเม่ือความเขมขนเพิ่มสูงเปน 3 มิลลิโมลาร เซลลเริ่มจะมีการเจริญลดลงอยางชัดเจน 

และจะลดลงเหลือเพียง 66 เปอรเซ็นต เม่ือมีแอมโมเนยีเร่ิมตนสูงกวา 4 มิลลิโมลาร สวนแอนตบิอดี

เริ่มลดลงเมื่อมีแอมโมเนียเริ่มตนตั้งแต 2 มิลลิโมลารขึน้ไป ดังรูปที่ 4.2(A) สําหรับการศึกษาผลกระทบ

ของแลคเทตทีม่ีตอเซลลไฮบริโดมา ENRO 44 พบวา ความเขมขนของเซลลในชุดทดลองที่มแีลตเทต

เขมขน 0-2 กรัมตอลิตร จะมีคาใกลเคียงกันในชวงประมาณ 6.85-6.96x105 เซลลตอมิลลิลิตร แตเม่ือ

ความเขมขนเพิ่มสูงเปน 3 กรัมตอลิตร เซลลเริ่มจะมีการเจริญลดลง และในขณะเดียวกนั กลับพบวา

แอนติบอดีเริ่มมีความเขมขนลดลงเมื่อมีแลตเทตตั้งแต 2 กรัมตอลิตรขึ้นไป การลดลงของแอนติบอดี 

สอดคลองกับความเขมขนเซลลที่ลดลงเปนลําดับ ดังรูปที่ 4.2(B)  

 

 
 

 
 
 

 

 

 

 

 

 

 

 

  

 

 

 

รูปที่ 4.2  ความเขมขนของเซลลไฮบริโดมา ENRO 44 และความเขมขนของแอนติบอดี หลังจากเลี้ยง

เปนเวลา 3 วัน (A) เมื่อมีความเขมขนของแลคเทตเริ่มตนเทากับ 0-10 กรัมตอลิตร (B) เม่ือ

มีความเขมขนของแอมโมเนียเริ่มตนเทากับ 0-10 มิลลิโมลาร 
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จากผลการทดลอง สรุปไดวาความเขมขนของแอมโมเนียและแลคเทตที่เริ่มมีผลยับยั้งการ

เจริญของเซลลมีคาเทากับ 3 มิลลิโมลาร และ 3 กรัมตอลิตร ตามลําดับ ในขณะทีค่วามเขมขนทีเ่ริ่มมี

ผลตอการผลิตแอนติบอดีมคีาเทากับ 2 มลิลิโมลาร และ 2 กรัมตอลิตร ตามลําดับ คาที่ไดใกลเคียงกับ

รายงานของ Chen และคณะ (1992) ซ่ึงพบวาเริ่มมีการยับยั้งการเจริญโดยแอมโมเนียที่ความเขมขน 

2.5 มิลลิโมลาร และแลคเทตที่ 2.5 กรัมตอลิตร สําหรับความเขมขนของแอมโมเนียและแลคเทตทีมี่ผล

ทําใหเซลลไฮบริโดมา ENRO 44 มีจํานวนเซลลลดลงเปนครึ่งหนึ่งมคีาประมาณ 4.5 มิลลิโมลาร และ 

6.5 กรัมตอลิตร ตามลําดับ สรุปความเขมขนของเมแทบอไลตที่มีผลตอเซลลไฮบริโดมา ENRO 44 ดัง

ตารางที่ 4.1 นอกจากนีย้ังมีรายงานวาแอมโมเนียและแลคเทตมีผลเพ่ิมอัตราการใชกลูโคสและ กลูตา

มีน ซ่ึงจะยิ่งทาํใหเกิดการสะสมของเมแทบอไลตทั้ง 2 ชนิดมากยิ่งขึน้ และยังเพิ่มความเปนกรดภายใน

เซลลโดยเฉพาะเมื่อมีแอมโมเนียสูงขึ้นอีกดวย (Ozturk และคณะ, 1992) 
 
ตารางที่ 4.1  ความเขมขนของแลคเทตและแอมโมเนียทีม่ีผลตอเซลลไฮบริโดมา ENRO 44 
 

ความเขมขน ผลกระทบตอเซลล 

แลคเทต (กรัมตอลิตร) แอมโมเนยี (มลิลิโมลาร) 

ผลยับยั้งการเจริญของเซลล 3.0 3.0 

ผลยับยั้งการเจริญ 50 เปอรเซ็นต 6.5 4.5 

ผลยับยั้งการผลิตแอนติบอดี  2.0  2.0  

 
4.2 การเตรยีมเซลลไฮบริโดมา ENRO 44 ใน spinner flask  
 

การเลี้ยงเซลลไฮบริโดมาใน stirred-tank bioreactor นั้นจะเริ่มตนการเลี้ยงดวยเซลลมีชีวิต

ความเขมขนประมาณ 1.00x105 เซลลตอมิลลิลิตร มีเปอรเซ็นตความมีชีวิตสูงกวา 90 เปอรเซ็นต ใน

อาหารเลี้ยงเซลลปริมาตร 1.2 ลิตร ดังนั้นจึงจาํเปนตองเตรียมเซลลไฮบริโดมามชีีวิตใหไดไมต่าํกวา 

1.20x108 เซลล ในขณะที่ยงัคงมีเปอรเซ็นตความมีชีวิตสูงอยู ปจจัยที่จะทําใหไดเซลลจํานวนเพียงพอ

และยังคงมีเปอรเซ็นตความมีชีวิตสูง คือ การเลือกความเขมขนเซลลตั้งตนใน spinner flask ที่

เหมาะสม โดยไดแปรคาความเขมขนของเซลล เทากับ 5.0x104, 1.0x105 และ 2.0x105 เซลลตอ

มิลลิลิตร เลี้ยงใน spinner flask ในอาหารเลี้ยงเซลลปริมาตร 200 มลิลิลิตร มีเปอรเซ็นตความมชีีวิต

สูงกวา 90 เปอรเซ็นต ที่อุณหภูม ิ 37 องศาเซลเซียส ในตูเพาะเลี้ยงเซลลควบคุมระดับ

คารบอนไดออกไซด 5 เปอรเซ็นต เปนเวลา 5 วัน พบวา ที่ความเขมขนเซลลเริ่มตน 5.0x104 เซลลตอ
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มิลลิลิตร จะไดเซลลจํานวน 1.64x108 เซลล เมื่อเล้ียงเปนเวลา 3 วนั แตเปอรเซ็นตความมีชีวติลดลง

เหลือ 86.8 เปอรเซ็นต สวนที่ความเขมขนเซลลเริ่มตน 1.00x105 เซลลตอมิลลิลิตร เซลลเพิ่มจํานวนได

สูงถึง 1.50x108 เซลล เมื่อเลี้ยงเปนเวลา 2 วัน และเปอรเซ็นตความมชีีวิตยังคงสูงกวา 90 เปอรเซ็นต 

สวนที่ความเขมขนเซลลเริ่มตน 2.00x105 เซลลตอมิลลิลิตร เซลลเพิ่มจํานวนไดสูงถึง 1.69x108 เซลล 

เมื่อเลี้ยงเปนเวลา 2 วัน แตเปอรเซ็นตความมชีีวิตกลบัลดลงเหลือเพียง 82.1 เปอรเซ็นต ดังรูปที่ 4.3 

เนื่องจากความเขมขนของเซลลเริ่มตนตางกัน สงผลตอลักษณะการเจริญและการใชสารอาหารของ

เซลล เซลลอาจมีความเขมขนสูงสุดเทากัน ก็แตจะมีอัตราการตายของเซลลที่ตางกันดวย 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

รูปที่ 4.3  การเจริญของเซลลไฮบริโดมา ENRO 44 ใน spinner flask ปริมาตร 200 มิลลิลิตร ที่ความ

เขมขนเซลลเริ่มตนตางๆ ดังนี้ (A) 5.0x104 (B) 1.0x105 (C) 2.0x105 เซลลตอมิลลิลิตร 
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จากผลการทดลอง สรุปไดวาการเตรียมเซลลใน spinner flask ท่ีเหมาะสมที่สุด คือ การใชเซลล

เริ่มตนที่ความเขมขน 1.00x105 เซลลตอมิลลิลิตร ปริมาตรอาหารเลี้ยงเซลล 200 มิลลิลิตร เปน

ระยะเวลา 2 วัน จะใหเซลลไฮบริโดมาจํานวนมากเพียงพอสําหรับเปนเซลลเริ่มตนในถังเลี้ยงเซลล 

และยังคงใหเปอรเซ็นตความมีชีวิตสูงกวา 90 เปอรเซ็นตอยู จากนัน้จึงปนแยกเกบ็เอาเซลลออกจาก

อาหารเลี้ยงเซลล แลวจึงเติมลงในอาหารเลี้ยงเซลลไฮบริโดมาที่มซีีรัม 10 เปอรเซ็นต (ปริมาตร/

ปริมาตร) ปริมาตร 200 มลิลิลิตร ทั้งนี้เนื่องจากในอาหารเลี้ยงเซลลเดิม จะมีเมแทบอไลตที่เปนพิษตอ

การเจริญและการผลิตแอนติบอดีของเซลล ไดแก แอมโมเนียและแลคเทตสะสมอยู ซ่ึงจะมีผลตอการ

ลักษณะเจริญของเซลลในถังหากไมมกีารเปลี่ยนอาหาร หลังจากนัน้จงึคอยถายเซลลลงสูถังเพ่ือศึกษา

การเลี้ยงเซลลใน stirred-tank bioreactor ตอไป 
 
4.3   ผลของปริมาณออกซิเจนที่ละลาย (Dissolved Oxygen: DO) ตอการเจรญิและการผลิต

โมโนโคลนอลแอนตบิอดีของเซลลไฮบรโิดมา ENRO 44 ใน stirred-tank bioreactor 
 

ปจจัยหนึ่งที่มีผลตอการเจริญและการผลิตแอนติบอดีของเซลล คือ การใหออกซิเจนที่เหมาะสม

และเพียงพอตอความตองการ มีรายงานการศึกษาผลกระทบของ DO ตอการเจริญและเมแทบอลซึิม

ของเซลลหลายฉบับ พบวา การเจริญของเซลลจะถูกยับยั้งอยางรุนแรงในภาวะการเลี้ยงที่ปราศจาก

ออกซิเจน และในทางกลับกัน เซลลก็จะถูกทาํลายดวยการออกซไิดซในภาวะที่มีออกซิเจนสูงๆ 

(Kilburn และคณะ, 1969) ดังนั้นจึงมีชวงของคา DO ชวงหนึ่ง ที่เหมาะสมตอการเจริญของเซลล 

โดยทั่วไปแลว เซลลแตละชนิดจะมีคา DO ที่เหมาะสมตอการเจริญของเซลล และการผลิตแอนติบอดี

ที่แตกตางกัน และมีความไวในการตอบสนองตอคา DO ทีห่ลากหลาย (Thomas, 1986)  

เนื่องจากมีรายงานคาที่เหมาะสมตอการเจริญของเซลลในชวงทีก่วาง ดังนั้นจึงไดศึกษาคาการ

ละลายของออกซิเจนคงที่ที่คา DO ที่เหมาะสมสาํหรับเซลลไฮบริโดมา ENRO 44 โดยกําหนดคา

ควบคุมคงที่เทากับ 20, 50 และ 80 เปอรเซ็นตของอากาศอิ่มตัว ดําเนินการเลี้ยงเซลลในระบบ batch 

ติดตามเปรียบเทียบลักษณะการเจริญ การผลติโมโนโคลนอลแอนติบอดี การใชกลโูคส และการผลิต

ของเสียของเซลล ที่เปล่ียนแปลงในแตละวัน พบวาเซลลไฮบริโดมา ENRO 44 มีการเจริญและเม

แทบอลซิึม พิจารณาเปรียบเทียบในแตละปจจัย เปนดังตอไปนี ้
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4.3.1 การเจริญและความมชีีวิตของเซลล 

 การเจริญของเซลลไฮบริโดมา ENRO 44 ที่คา DO 20, 50 และ 80 เปอรเซ็นต มีลักษณะ

ดังแสดงในรูปที่ 4.4 โดยพบวา เซลลมีการเจริญอยางชาๆ ในชวง 24 ช่ัวโมงแรก จากนัน้เขาสูระยะ

เอกซโพเนนเทียล ซ่ึงเซลลจะมีอัตราการเจริญที่สูงขึ้น ซึ่งอัตราการเจริญจําเพาะจะใกลเคียงกันอยู

ในชวงประมาณ 0.76-0.87 ตอวัน และพบวาอัตราการเจริญจําเพาะที่คา DO เทากบั 50 เปอรเซ็นต มี

คาต่ํากวาอีก 2 ภาวะเล็กนอย โดยที่ไมไดมีผลตอความมีชีวิตของเซลล ดังตารางที่ 4.2 แตถึงแมวาจะ

มีอัตราการเจริญที่ต่ํากวา เซลลกลับสามารถดํารงการเจริญของเซลลมีชีวิตไดนานกวา และมีความ

เขมขนเซลลสูงถึง 9.21x105 เซลลตอมิลลิลิตร เมื่อเลี้ยงนาน 3 วนั อีกทั้งเปอรเซ็นตความมีชีวิตยัง

ลดลงชากวาดวย ในขณะที่อีก 2 ภาวะ จะมีลักษณะการเจริญที่คลายคลึงกัน มีความเขมขนของเซลล

สูงที่สุดประมาณ 6.00-7.00x105 เซลลตอมิลลิลิตร เมื่อเล้ียงเปนเวลานาน 2 วัน และมีเปอรเซ็นต

ความมีชีวิตลดลงอยางรวดเร็วในวันถัดมา อยางไรก็ตาม พบวาทั้ง 3 ภาวะ สามารถคงเปอรเซ็นต

ความมีชีวิตทีสู่งกวา 90 เปอรเซ็นตไดนานเพียง 2 วันเทานั้น จากนัน้ก็ลดลงอยางตอเนื่องในวันถัดมา 

จนกระทั่งมีคาต่ํากวา 1 เปอรเซ็นต ภายในระยะเวลา 5 วนั 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

รูปที่ 4.4 ผลของคา Dissolved oxygen ตอการเจริญและความมีชีวิตของเซลลไฮบริโดมา ENRO 44 
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4.3.2  ผลของ DO ตอการผลิตแอนติบอดี 

 จากการติดตามความเขมขนของโมโนโคลนอลแอนติบอดี ที่คา DO ตางๆ ในแตละวัน 

ไดผลดังรูปที่ 4.5 เม่ือเปรียบเทียบการผลติแอนติบอดีที ่DO 20, 50 และ 80 เปอรเซ็นต พบวาในระยะ 

2 วนัแรกของการผลิต ทั้ง 3 ภาวะจะใหความเขมขนของแอนติบอดีใกลเคียงกันประมาณ 27.50-

32.09 มิลลิกรัมตอลิตร สอดคลองกับลักษณะการเจริญของเซลลมีชีวิต แตหลังจากนัน้ ที่คา DO 50 

เปอรเซ็นต ความเขมขนของแอนติบอดีจะเพิ่มสูงขึ้นจากเดิมเปน 2 เทา อันเปนผลจากการที่เซลลมี

ชีวิตยังคงเพิ่มจํานวนอยูในระยะเวลา 3 วัน สงผลใหยังคงมีการผลิตแอนติบอดีใหมีความเขมขนสงูขึ้น 

โดยมีอัตราการผลิตแอนติบอดีจําเพาะ ในชวงของการเจริญสูงสุดเทากับ 26.80 นาโนกรัมตอเซลลตอ

วัน หลังจากสิ้นสุดการเลี้ยงเซลลที่ระยะเวลา 5 วนั พบวาแอนติบอดีที่ได มเีขมขนสูงที่สุดเทากับ 

67.33 มิลลิกรมัตอลิตร มี productivity เทากับ 11.22 มิลลิกรัมตอลิตรตอวัน ในขณะที่เมื่อควบคุมคา 

DO คงที่ที่ 20 และ 80 เปอรเซ็นต ความเขมขนของแอนติบอดีจะเพ่ิมขึน้อีกเพียงเล็กนอยหลังจากชวง

ของการเจริญในวนัที่ 2 จากนัน้ก็จะคงทีท่ี่ความเขมขนสูงสุด เทากับ 44.03 และ 40.51 มิลลิกรัมตอ

ลิตร คิดเปน productivity เทากับ 7.34 และ 6.75 มิลลิกรัมตอลิตรตอวัน ตามลาํดับ ดังตารางที่ 4.2

ความเขมขนทีไ่ดคิดเปนความเขมขนเพียง 65.4 และ 60.2 เปอรเซ็นต ของความเขมขนทีไ่ดสูงสุดที่คา 

DO 50 เปอรเซ็นต ตามลําดบั 
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รูปที่ 4.5 ผลของคา Dissolved oxygen ตอการผลิตแอนติบอดีของเซลลไฮบริโดมา ENRO 44          

(A) ความเขมขนของแอนตบิอดีในแตละวัน (B) อัตราการผลิตตอหนวย (productivity) ของ
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4.3.3  ผลของ DO ตอการผลิตแลคเทตและแอมโมเนียในระหวางการเลี้ยงเซลล 

 ผลิตภัณฑที่เปนของเสียสําคัญ 2 ชนิดที่เกิดขึ้นในระหวางการเลี้ยงเซลล ไดแก แลคเทต

และแอมโมเนยี จากผลการเลี้ยงไฮบริโดมาเมื่อควบคุมคา DO คงที่ที่ 20, 50 และ 80 เปอรเซ็นต 

อากาศอิ่มตัว พบวา แอมโมเนียและแลคเทตมีความเขมขนเพิ่มขึ้นเล็กนอยในวนัแรก จากนัน้ความ

เขมขนจึงจะสูงขึ้นอยางรวดเร็วภายในระยะเวลา 3 วนั จากนัน้ความเขมขนก็จะคงที่จนกระทั่งสิ้นสุด

การดําเนินงาน เม่ือควบคุมคา DO ที่ 50 เปอรเซ็นต จะใหทั้งแอมโมเนียและแลคเทตสูงที่สุดเทากับ 

2.13 มิลลิโมลาร และ 1.44 กรัมตอลิตร ความเขมขนของแอมโมเนียสงูถึงระดับที่เร่ิมมีผลตอการเจริญ

ของเซลลแลว สําหรับ DO 80 เปอรเซ็นต จะเกิดแลคเทตความเขมขนนอยที่สุด ประมาณ 1.15 กรัม

ตอลิตร เนื่องจากมีความเขมขนเซลลนอย และมีการใหอากาศสูง ในขณะที่ DO 20 เปอรเซ็นต จะเกิด

แอมโมเนยีนอยที่สุด เทากับประมาณ 1.56 มิลลิโมลาร ดังรูปที่ 4.6 การที่เมื่อควบคุมคา DO ที ่ 50 

เปอรเซ็นต แลวมขีองเสียทั้งแอมโมเนียและแลคเทตเกิดขึ้นมากที่สุดนั้น สอดคลองกับลักษณะการ

เจริญของเซลลที่มีความเขมขนเซลลสูงที่สุดเมื่อเล้ียงเซลลที่ภาวะนี ้ การสะสมของแอมโมเนียและแลค

เทตมีความสมัพันธกับการเจริญ และจะไมมีผลตอการเจริญและการผลิตแอนติบอดีเฉพาะในระยะ 

แรกเทานั้นเนือ่งจากมีความเขมขนไมสูงนกั เมื่อเซลลมีความเขมขนสงูขึ้น แอมโมเนียและแลคเทตจึง

สะสมเพิ่มสูงขึ้นตาม จากนัน้เซลลจึงหยุดการเจริญและการผลิตแอนติบอดี อันอาจจะดวยปจจัยเรื่อง

ความจาํกัดของอาหารหรือการสะสมของแอมโมเนยี 

 
 

 
 

 

 

 

 

 

 

 

 

รูปที่ 4.6  ผลของคา DO ตอการผลิตแอมโมเนียและแลคเทตในการเลี้ยงเซลลไฮบริโดมา ENRO 44 
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4.3.4  ผลของ DO ตอเมแทบอลิซมึของกลูโคสเมื่อเปลี่ยนไปเปนแลคเทต 

 กลูโคสจัดเปนแหลงพลังงานที่สําคัญสําหรับเซลล การเปลี่ยนรูปของกลูโคสไปเปนแลค

เทต เปนสิ่งที่จะแสดงใหเหน็ถึงประสิทธภิาพการใชประโยชนจากกลโูคส โดยคํานวณเปนคาสดัสวน

ของแลคเทตตอกลูโคส หาไดจากความเขมขนของแลตเทต (มิลลิลิโมลาร) ที่เกิดขึ้นเมื่อส้ินสุดการเลี้ยง

เซลล ตอความเขมขนของกลูโคส (มิลลิลิโมลาร) ที่ใชไปในชวงเวลาเทากัน สําหรับคาสัดสวนนี้ จะมีคา

ตามทฤษฎีปริมาณสารสัมพันธสูงที่สุดเทากับ 2.00 หากกลูโคสทั้งหมดเปลี่ยนไปเปนแลตเทต  

จากการคํานวณหาคาสัดสวนของแลคเทตตอกลูโคสเมื่อเล้ียงเซลลที่ภาวะตางกัน พบวา

กลูโคสที่ใชสวนใหญจะเปลีย่นไปเปนแลคเทต ทั้ง 3 ภาวะ แตดวยสัดสวนที่ตางกัน ดังรูปที่ 4.7 

สัดสวนของแลคเทตตอกลูโคส ที่คา DO 20, 50 และ 80  เปอรเซ็นต มีคาเทากบั 2.03, 1.48 และ 

1.75 ตามลําดับ การที่สัดสวนคานีท้ี่ DO 20 เปอรเซ็นต มีคาเทากบั 2.03 สูงกวาคาทีไ่ดจากทฤษฎี 

นาจะเปนเพราะแลคเทตสวนหนึ่งอาจจะไดมาจากกระบวนการเมแทบอลิซึมของกลตูามีน (Reitzer 

และคณะ, 1979) จากผลทีไ่ดแสดงใหเห็นวา ที ่DO 20 เปอรเซ็นต กระตุนใหเซลลมีเมแทบอลิซึมไปใน

ทิศทางไมใชออกซิเจนมากกวา การที่พบวาสัดสวนของแลคเทตตอกลูโคสมีคาสูง เนื่องจากในการ

เลี้ยงเซลลสัตว กลูโคสที่ใชไปสวนใหญจะเปลี่ยนไปเปนแลคเทต และมีเพียงสวนนอยเทานัน้ที่เขาสู

วงจร TCA โดยกลไกของปรากฏการณลกัษณะเชนนีย้งัไมปรากฏแนชัด (Ozturk และคณะ, 1990; 

Miller และคณะ, 1989; Reitzer และคณะ, 1979) สําหรับเซลลไฮบริโดมา ENRO 44 นี ้ ก็เกิด

ปรากฏการณในลักษณะเดียวกนั โดยทีก่ลูโคสสวนใหญจะเปลี่ยนไปเปนแลคเทตอยางมากที่คา DO 

ตํ่า ในขณะทีค่า DO 50 เปอรเซ็นต กลูโคสจะถูกเปลี่ยนมาเปนแลตเทตนอยที่สุด 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

รูปที่ 4.7  ผลของคา Dissolved oxygen ตอเมแทบอลิซึมของกลูโคส  
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4.3.5 การเจริญและเมแทบอลิซึมของเซลลไฮบริโดมา ENRO 44 จากการเลี้ยงระบบ batch 

จากผลการทดลอง พบวาเมื่อควบคุมคา DO คงที่ที่ 50 เปอรเซ็นต ในการเลี้ยงเซลลระบบ 

batch ใน stirred-tank  bioreactor จะใหผลการเลี้ยงเซลลที่ดีที่สุด จากการติดตามการดําเนินงาน 

พบวาลักษณะการเจริญเปนดังนี้ เซลลจะมีการเจริญในระยะแลค ในชวง 24 ชั่วโมงแรก โดยที่เซลลมี

ชีวิตเพ่ิมจํานวนขึน้อยางชาๆจาก 1.30x105 เซลลตอมิลลิลิตร เปน 1.79x105 เซลลตอมิลลิลิตร 

จากนั้นเขาสูระยะเอกซโปแนนเทียล ความเขมขนของเซลลเพิ่มจํานวนดวยอัตราทีสู่งขึ้น จนถึงความ

เขมขนสูงสุด 9.21x105 เซลลตอมิลลิลิตร ภายในระยะเวลา 3 วัน เปอรเซ็นตความมีชีวิตสูงกวา 90 

เปอรเซ็นต คงที่ในชวง 2 วันแรก จากนัน้ก็เริ่มลดลงในชวงทายระยะเอกซโพเนนเทียล อันเปนผลมา

จากการลดลงของสารอาหาร การสะสมของของเสีย ไดแก แลคเทต และแอมโมเนยี ในขณะที่เซลลมี

ชีวิตมีความเขมขนสูงสุด เปอรเซ็นตความมีชีวิตกลับเริ่มลดลงเหลือประมาณ 79.5 เปอรเซ็นต แมวา

เซลลทั้งหมดจะเพิ่มขึ้นเร่ือยๆจนถึง 1.22x106 เซลลตอมิลลิลิตร เม่ือถึง 4 วัน แตเซลลมีชีวิตกลับลดลง

อยางรวดเร็วในชวง 3 วนัหลัง และมีเปอรเซ็นตความมชีีวิตลดลงอยางรวดเร็วเชนกัน จนกระทั่งเปน 0 

เปอรเซ็นต ในระยะเวลา 5 ของการเลี้ยงเซลล อัตราการเจริญจําเพาะของเซลลมีชีวิตในชวง 2 วนัแรก 

เทากับ 0.76 ตอวัน ดังรูปที่ 4.9 

การเพ่ิมขึ้นของโมโนโคลนอลแอนติบอด ี มีลักษณะที่สอดคลองกับการเจริญของเซลล

ทั้งหมด ความเขมขนของโมโนโคลนอลแอนติบอดี เพ่ิมขึน้อยางชาๆในชวงที่เซลลเจริญในระยะ lag 

จากนั้นจึงเพิ่มขึ้นถึงความเขมขนสูงสุด เทากับ 67.33 มิลลิกรัมตอลิตร ในระยะเวลา 3 วัน สวน

ปริมาณกลูโคสลดลงอยางตอเนื่องในชวง 3 วันแรก จากประมาณ 4.00 กรัมตอลิตร และลดลงมาคงที่

ที่ประมาณ 2.30 กรัมตอลิตร ในขณะทีข่องเสีย 2 ชนิดไดแก แลคเทตและแอมโมเนียสะสมสงูขึ้น

เรื่อยๆและเริ่มมีคาคงที่เมื่อเลี้ยงได 3 วัน เทากับ 1.44 กรัมตอลิตร และ 2.13 มิลลิโมลาร ตามลาํดับ 

เนื่องจากเซลลมีชีวิตเริ่มลดจํานวนลงจนกระทั่งตายจนหมด  สําหรับความเขมขนแลคเทตที่เกิดขึ้นมา 

เทากับ 1.44 กรัมตอลิตร ยังไมถึงระดับทีจ่ะมีผลตอการเจริญของเซลลไฮบริโดมา แตความเขมขนของ

แอมโมเนยี เริ่มจะสูงจนถึงระดับที่เริ่มสงผลกระทบตอการเจริญของเซลลแลว 

เมื่อควบคุมคา DO ที่ 20 และ 80 เปอรเซ็นต จะมีรูปแบบการเจริญ การผลิตแอนติบอดี 

การเปลี่ยนแปลงกลูโคสและของเสีย ที่คลายคลึงกัน ดังรูปที่ 4.8-4.10 คาทางจลศาสตรของเซลลไฮบริ

โดมา ENRO 44 ในระยะเอกซโพเนนเทียล แสดงดังตารางที่ 4.2  

จากผลการศึกษาเปรียบเทียบ พบวาคา DO มีอิทธิพลตอทั้งการเจริญ การผลิต

แอนติบอดี การใชกลูโคสและการเกิดของเสียของเซลลไฮบริโดมา ENRO 44 จากผลการเลี้ยงเซลลที่

ผานมา สรุปไดวา การควบคุมการละลายของออกซิเจนที่ 50 เปอรเซ็นต ใหผลการเลี้ยงเซลลที่มี
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ประสิทธิภาพที่สุด ความเขมขนของเซลลมีชีวิตสูงที่สุดเทากับ 9.21x105 เซลลตอมิลลิลิตร ถึงแมคา

อัตราการเจริญจําเพาะ (specific growth rate) จะมีคาต่ํากวา แตความเขมขนเซลลกลับเพิ่มขึ้นไดสูง

กวาอกี 2 ภาวะ มีอัตราการผลิตแอนติบอดีจําเพาะสูงที่สุด และใหแอนติบอดีความเขมขน 67.33 มิลลิ

ลิกรัมตอลิตร คิดเปน productivity ของผลิตภัณฑสูงที่สุดเทากับ 11.22 มิลลิกรัมตอลิตรตอวัน มีอัตรา

การใชกลูโคสและการผลิตแลคเทตจําเพาะสูงที่สุด แตกม็ีการสะสมของของเสีย 2 ชนิดสูงที่สุดดวย 

แตกระนั้น จากผลการเลี้ยงเซลลแบบ batch พบวาระยะเวลาการดําเนินงานจํากัดอยูที่ 5 

วัน แลวเซลลไฮบริโดมาก็จะตายจนหมด เปอรเซ็นตความมชีีวิตสูงกวา 90 เปอรเซ็นตเพียง 2 วัน 

จากนั้นก็เร่ิมลดลงอยางรวดเร็ว ดวยเหตุนี้ จึงไดปรับการเลี้ยงเซลลมาเปนระบบ Fed-batch เพื่อจะ

ชวยยืดอายขุองเซลล และมีระยะเวลาที่เปอรเซ็นตความมีชีวิตสูงยาวนานขึน้ อันจะสงผลตอการผลิต 

โมโนโคลนอลแอนติบอดีใหมีความเขมขนสูงขึ้นดวย 
 
ตารางที่ 4.2  คาทีไ่ดจากการเลี้ยงเซลลไฮบริโดมา ENRO 44 ระบบ batch ใน stirred-tank 

bioreactor เมื่อควบคุมคา DO เทากับ 20 50 และ 80 เปอรเซ็นต 
 

 Dissolved Oxygen (% air saturation) parameters 

20 50 80 
 
เซลลมีชีวิตสูงสุด (เซลล/มล.) 

 
6.36 x 105 

 
9.21 x 105 

 
7.29 x 105 

เซลลทั้งหมดสูงสุด (เซลล/มล.) 1.04 x 106 1.22 x 106 1.02 x 106 

อัตราการเจริญจําเพาะ (/วัน) 0.87 0.76 0.86 

แอนติบอดี (มก./ล.) 44.03 67.33 40.51 

อัตราการผลิตแอนติบอดีจําเพาะ (นก./เซลล/วัน) 24.61 26.80 18.77 

อัตราการผลิตตอหนวย (มก./ล./วัน) 7.34 11.22 6.75 

กลูโคสที่เหลือ (ก./ล.) 2.82 2.25 2.79 

อัตราการใชกลูโคสจําเพาะ (นาโนกรัม/เซลล/วัน) 0.66 0.75 0.59 

แลคเทต (ก./ล.) 1.37 1.44 1.15 

อัตราการผลิตแลคเทตจําเพาะ  (นาโนกรัม/เซลล/วัน) 0.57 0.58 0.55 

แอมโมเนีย (มิลลิโมลาร) 1.56 2.13 1.82 

เมแทบอลิซึมของกลูโคส (โมลตอโมล) 2.03 1.48 1.75 

ระยะเวลาการเลี้ยงเซลล (วัน) 5 5 5 
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รูปที่ 4.8  การเลี้ยงเซลลไฮบริโดมา ENRO 44 ใน stirred-tank bioreactor แบบ batch ควบคุมคา 

dissolved oxygen เทากับ 20 % air saturation (A) ลักษณะการเจริญของเซลล (B) 

ลักษณะการเปลี่ยนแปลงของกลูโคส แลคเทต แอมโมเนีย และแอนตบิอดี 
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รูปที่ 4.9  การเลี้ยงเซลลไฮบริโดมา ENRO 44 ใน stirred-tank bioreactor แบบ batch ควบคุมคา 

dissolved oxygen เทากับ 50 % air saturation (A) ลักษณะการเจริญของเซลล (B) 

ลักษณะการเปลี่ยนแปลงของกลูโคส แลคเทต แอมโมเนีย และแอนตบิอดี 
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รูปที่ 4.10 การเลี้ยงเซลลไฮบริโดมา ENRO 44 ใน stirred-tank bioreactor แบบ batch ควบคุมคา 

dissolved oxygen เทากับ 80 % air saturation (A) ลักษณะการเจริญของเซลล (B) 

ลักษณะการเปลี่ยนแปลงของกลูโคส แลคเทต แอมโมเนีย และแอนตบิอดี 
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4.4 การเลี้ยงเซลลไฮบริโดมา ENRO 44 ระบบ fed-batch ใน stirred-tank bioreactor  
 

ศึกษาผลของการเติมสารอาหารหลักชนดิใดชนิดหนึ่ง ในระยะที่เซลลยังมีการเจริญอยางเต็มที่ 

โดยทีห่ลังจากถายเซลลตั้งตนลงในถังแลวดําเนินการเลี้ยงเซลลไปไดระยะหนึ่ง จะมีการเติมสารอา 

หารจําเปนบางชนิดเพ่ิมลงไป การพิจารณาระยะเวลาที่เหมาะสมในการเติมอาหาร โดยพิจารณาจาก

ลักษณะการเจริญของเซลลในระบบ batch ซ่ึงพบวา เมื่อเลี้ยงเซลลเปนระยะเวลา 2 วัน เซลลไฮบริโด

มายังคงมีเปอรเซ็นตความมชีีวิตสูงและเซลลมีชีวิตยังคงเพิ่มจํานวนอยู ดังนั้นจึงเลือกที่จะทําการเติม

อาหารแกเซลลในวนัที่ 2 ของการเลี้ยง สารอาหารทีเ่ติมใหแกเซลลในแตละการทดลอง ไดแก ซีรัม, 

กลูโคส, กลูตามีน และ กลโูคสรวมกับกลตูามีน โดยควบคุมคาการละลายของออกซิเจนคงที่ เทากับ 

50 เปอรเซ็นต ไดผลการทดลองเปนดังนี้  
 

4.4.1  ผลของการเติมซีรัมตอการเจริญและเมแทบอลิซึมของเซลล 

การศึกษาผลของการเติมซีรัมตอการเจริญและเมแทบอลิซึมของเซลลไฮบริโดมา ENRO 

44 พบวา เซลลจะมีการเจริญในระยะ lag ในชวง 24 ชั่วโมงแรก จากนัน้เขาสูระยะเอกซโปแนนเทียล 

เปอรเซ็นตความมีชีวิตคงที่สูงกวา 90 เปอรเซ็นต ในชวง 2 วันแรก ณ เวลานี้ จึงเติมซีรัมปริมาตร 100 

มิลลิลิตร (ตําแหนงลูกศรชีล้งในรูปที่ 4.11) เซลลมีการเจริญจนถึงความเขมขนสูงสดุ 8.59x105 เซลล

ตอมิลลิลิตร ภายในระยะเวลา 3 วัน ในขณะที่เซลลมีชีวิตมีความเขมขนสูงสุด เปอรเซ็นตความมีชีวิต

กลับเริ่มลดลงเหลือประมาณ 79.5 เปอรเซ็นต เซลลทั้งหมดจะสะสมเพิ่มขึ้นเร่ือยๆจนถึง 1.29x106 

เซลลตอมิลลิลิตร ในระยะเวลา 5 วัน แตเซลลมีชีวิตลดลงอยางรวดเร็วหลังจาก 3 วันแลว และมี

เปอรเซ็นตความมีชีวิตลดลงอยางรวดเร็วเชนกัน จนกระทั่งเปน 0 เปอรเซ็นต การเพ่ิมขึ้นของโมโน

โคลนอลแอนติบอดี มีลักษณะที่สอดคลองกับการเจริญของเซลลทั้งหมด ความเขมขนเพ่ิมขึน้อยาง

ชาๆในชวงที่เซลลเจริญในระยะ lag จากนั้นจึงเพิ่มขึ้นถึงความเขมขนสูงสุด เทากบั 57.97 มิลลิกรัมตอ

ลิตร สวนปริมาณกลูโคสลดลงอยางตอเนื่องในชวง 3 วันแรก จากประมาณ 4.00 กรัมตอลิตร และ

ลดลงมาคงที่ที่ประมาณ 1.80 กรัมตอลิตร ในขณะทีข่องเสีย 2 ชนิดไดแก แลคเทตและแอมโมเนีย

สะสมสูงขึ้นเรื่อยๆและเริ่มมีคาคงที่เมื่อเลี้ยงได 3 วัน เทากับ 1.70 กรัมตอลิตร และ 1.16 มิลลิโมลาร 

ตามลําดับ ระดับความเขมขนของสารทั้ง 2 ชนิดนีย้ังไมสูงถงึระดับที่เร่ิมเปนพิษตอเซลล ดังรูปที่ 4.11 

มีรายงานการศึกษาผลของการเติมซีรัมหรืออินซูลิน ระหวางการเลี้ยงเซลลไฮบริโดมา  

พบวาสามารถกระตุนการแบงตัวของเซลลในระหวางการเลี้ยงเซลลระบบ batch และยืดระยะการ

เจริญในชวงเอกซโพเนนเทียลของเซลลออกไปได (Doverskog และคณะ, 1997) จากการทดลอง 

พบวาไดผลตางไปจากรายงานของ Doverskog นั่นคือ ไมสามารถยืดระยะการเจริญของเซลลไดมาก 
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รูปที่ 4.11 การเลี้ยงเซลลไฮบริโดมา ENRO 44 ใน stirred-tank bioreactor ระบบ fed-batch โดยการ

เติมซีรัม 100 มิลลิลิตร หลังจากเลี้ยงเซลลเปนเวลา 2 วัน (A) ลักษณะการเจริญของเซลล 

(B) ลักษณะการเปลี่ยนแปลงของกลูโคส แลคเทต แอมโมเนีย และแอนติบอดี  
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กวาการเลี้ยงระบบ batch ความเขมขนเซลลและแอนตบิอดีไมไดสูงขึน้กวาเดิม และเปอรเซ็นตความมี

ชีวิตก็ยังคงลดลงหลังจากเลี้ยงได 2 วันเชนเดิม แสดงวา การลดลงของเซลลมีชีวิตไมไดมีสาเหตจุาก

การขาดสารจาํเปนที่มีอยูในซีรัม 
 

4.4.2 ผลของการเติมกลูโคสตอการเจริญและเมแทบอลิซึมของเซลล 

จากการที่กลโูคส จัดเปนสารอาหารหลักที่สําคัญตอการเจริญของเซลล และจะกลายมา

เปนปจจัยที่จํากัดการเจริญและการผลิตแอนติบอดีเมื่อเล้ียงไดระยะหนึ่ง (Reuveny และคณะ, 1986) 

ดังนั้นในการทดลองนี้จึงไดศึกษาผลของการเติมกลูโคสในระหวางระยะการเจริญของเซลล ที่มีตอ

เซลลไฮบริโดมา ENRO 44 ไดผลการทดลองเปนดังนี้ 

หลังจากที่เซลลมีการเจริญเขาสูระยะเอกซโปแนนเทียล มีเปอรเซ็นตความมีชีวิตคงที่สูง

กวา 90 เปอรเซ็นต ในชวง 2 วันแรก แลวจึงเติมกลูโคสใหมีความเขมขนในถังเพิ่มกลับขึน้มาเปน 4 

กรัมตอลิตร (ตําแหนงลูกศรชี้ลงในรูปที่ 4.12) เซลลมีการเจริญจนถงึความเขมขนสูงสุด 8.70x105 

เซลลตอมิลลิลิตร ภายในระยะเวลา 3 วนั แตเปอรเซ็นตความมีชีวิตกลับเริ่มลดลงเหลือประมาณ 73.3 

เปอรเซ็นต เซลลทั้งหมดจะสะสมเพิ่มขึ้นเรื่อยๆจนถึง 1.31x106 เซลลตอมิลลิลิตร ในระยะเวลา 5 วัน 

แตเซลลมีชีวิตลดลงอยางรวดเร็วหลังจาก 3 วันแลว และมีเปอรเซ็นตความมีชีวิตก็ลดลงอยางรวดเร็ว

เชนกัน โมโนโคลนอลแอนติบอดีมีความเขมขนสูงสุด เทากับ 56.24 มิลลิกรัมตอลิตร สวนปริมาณ

กลูโคสลดลงอยางตอเนื่องในชวง 2 วนัแรก จากประมาณ 4.00 กรัมตอลิตร ลงมาเหลือ 3.18 กรัมตอ

ลิตร หลังจากที่เติมใหกลับมีความเขมขนเปน 4.00 กรมัตอลิตรเชนเดิมแลว กลูโคสก็ถูกใชไปจนลดลง

มาเหลือ 3.36 กรัมตอลิตร เมื่อผานไป 5 วัน สวนแลคเทตและแอมโมเนียสะสมสูงขึ้นเรื่อยๆและเริ่มมี

คาคงที่เมื่อเลี้ยงได 3 วัน เทากับ 2.03 กรัมตอลิตร 2.46 มิลลิโมลาร ตามลําดับ ระดับความเขมขนของ

สารทั้ง 2 ชนิดนี้สูงถึงระดับที่เริ่มเปนพิษตอเซลล จากผลทีไ่ดพบวาการเติมกลูโคสมีผลเพิ่มการเกิด

แลคเทตใหสูงขึ้นเทียบกับระบบ batch และยังเพิ่มการเกิดแอมโมเนียไดอีกดวย ลักษณะการเจริญ

และเมแทบอลซิึมของเซลลแสดงดังรูปที่ 4.12 

จากการทดลองสรุปไดวา การรักษาภาวะความเขมขนของกลูโคสที่ระดับ 4.00 กรัมตอ

ลิตร ไมอาจยืดระยะการเลี้ยงเซลลได ความเขมขนของเซลลและแอนติบอดียังคงใกลเคียงกับระบบ 

batch ยังคงใหเปอรเซ็นตความมีชีวิตสูงไดเพียง 2 วันเชนเดิม นอกจากนี้ยังเปนการกระตุนการเกิด

ของเสียทั้ง 2 ชนิดอีกดวย โดยเฉพาะอยางยิ่ง แลคเทตซึ่งเปนเมแทบอไลตของกลูโคสโดยตรง 
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รูปที่ 4.12 การเลี้ยงเซลลไฮบริโดมา ENRO 44 ใน stirred-tank bioreactor ระบบ fed-batch โดยการ

เติมกลูโคสใหกลับเปน 4 กรัมตอลิตร หลังจากเลี้ยงเซลลเปนเวลา 2 วัน (A) ลักษณะการ

เจริญของเซลล (B) ลักษณะการเปลี่ยนแปลงของกลูโคส แลคเทต แอมโมเนีย และ

แอนติบอดี 
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4.4.3  ผลของการเติมกลูตามนีตอการเจริญและเมแทบอลิซึมของเซลล 

 กลูตามนีจัดเปนสารอาหารหลักที่สําคัญตอการเจริญของเซลลเชนกัน เซลลจะใชกลูตา

มีนทั้งเปนแหลงพลังงานและใชเปนสารตั้งตนในกระบวนการสังเคราะห และอาจเปนปจจัยที่จํากัดตอ

การเจริญของเซลล (Reuveny และคณะ, 1986) ดังนั้นในการทดลองนี้จึงไดศึกษาผลของการเติม 

กลูตามนีในระหวางระยะการเจริญของเซลล ที่มีตอเซลลไฮบริโดมา ENRO 44 ไดผลการทดลองเปน

ดังนี้ 

เซลลมีการเจริญระยะเอกซโปแนนเทียล และมีเปอรเซ็นตความมีชีวิตคงที่สูงกวา 90 เปอร 

เซ็นต ในชวง 2 วันแรก แลวจึงเติมกลูตามีนใหมีความเขมขนในถังเพิ่มสูงขึ้นจากเดิม 0.4 กรัมตอลิตร  

(ตําแหนงลูกศรชี้ลงในรูปที่ 4.13) แตเซลลมีการเจริญจนถึงความเขมขนสูงสุด 8.49x105 เซลลตอ

มิลลิลิตร ภายในระยะเวลา 2 วันแรก และภายหลังจากเติมกลูตามีนแลว เซลลมีชีวิตกลับมคีวาม

เขมขนลดลงเหลือ 7.22x105 เซลลตอมิลลิลิตร และเปอรเซ็นตความมีชีวิตก็ลดลงเหลือประมาณ 55.0 

เปอรเซ็นต ลดลงอยางรวดเร็วเมื่อเทียบกับระบบ batch จํานวนเซลลมชีีวิตลดลงอยางรวดเร็วหลังจาก

เลี้ยงไดเพียง 2 วันเทานั้น เซลลทั้งหมดจะสะสมเพิ่มขึน้เรื่อยๆจนถึง 1.40x106 เซลลตอมิลลิลิตร ใน

ระยะเวลา 5 วัน โมโนโคลนอลแอนติบอดีมีความเขมขนสูงสุดเพียง 38.57 มิลลิกรัมตอลิตร ความ

เขมขนลดลงเปนครึ่งหนึ่งเมื่อเทียบกับระบบ batch เซลลใชกลูโคสลดลงอยางตอเนื่องในชวง 3 วันแรก 

ความเขมขนลดลงจากประมาณ 4.00 กรัมตอลิตร เหลือประมาณ 2.45 กรัมตอลิตร และคงที่ตั้งแตนั้น 

สวนแลคเทตและแอมโมเนียสะสมสูงขึ้นเรื่อยๆและเริ่มมีคาคงที่เมื่อเลี้ยงได 3 วนั เทากับ 1.93 กรมัตอ

ลิตร 2.82 มิลลิโมลาร ตามลําดับ ระดับความเขมขนของแลคเทตยงัไมถึงระดับทีเ่ปนพิษตอเซลล แต

ความเขมขนของแอมโมเนียสูงเกินจากระดับที่เร่ิมเปนพิษตอเซลลแลว จากการเปรียบเทียบกับระบบ 

batch ลักษณะการเจริญและเมแทบอลิซึม ผลการทดลองที่ได พบวาการเติมกลูตามีนมีผลในการเพิ่ม

การเกิดแอมโมเนียใหสูงขึน้อยางมาก และยังเพิ่มการเกิดแลคเทตไดอีกดวย ดังรูปที่ 4.13 

จากการทดลองสรุปไดวา การเติมกลูตามีนใหกลับมามีความเขมขนสูงขึ้น ไมอาจยืด

ระยะการเลี้ยงเซลลได ความเขมขนของเซลลยังคงใกลเคียงกับระบบ batch ยังคงใหเปอรเซ็นตความ

มีชีวิตสูงไดเพียง 2 วันเชนเดิม และยังเรงการตายของเซลลใหเกิดเร็วขึ้น ที่สําคญัแอนติบอดทีี่ไดมี

ความเขมขนลดลงจากเดิมกวา 40 เปอรเซ็นต นอกจากนี้ยังเปนการกระตุนการเกิดของเสียทั้ง 2 ชนิด

อีกดวย โดยเฉพาะอยางยิ่ง กระตุนการเกิดแอมโมเนียซึ่งเปนเมแทบอไลตของกลูตามีนโดยตรง 
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รูปที่ 4.13 การเลี้ยงเซลลไฮบริโดมา ENRO 44 ใน stirred-tank bioreactor ระบบ fed-batch โดย

การเติมกลูตามีน 0.4 กรัมตอลิตร หลังจากเลี้ยงเซลลเปนเวลา 2 วนั (A) ลักษณะการเจริญ

ของเซลล (B) ลักษณะการเปลี่ยนแปลงของกลูโคส แลคเทต แอมโมเนีย และแอนตบิอดี 
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4.4.4  ผลของการเติมกลูโคสและกลูตามนีรวมกันตอการเจริญและเมแทบอลิซึมของเซลล 

ในการทดลองนี้ ไดศึกษาผลของการเติมกลูโคสรวมกลูตามีนในระหวางระยะการเจริญ

ของเซลล ที่มตีอเซลลไฮบริโดมา ENRO 44 ไดผลการทดลองเปนดังนี้ 

เซลลมีการเจริญอยางตอเนื่อง จนถึงความเขมขนสูงสุด 7.54x105 เซลลตอมิลลิลิตร และ

มีเปอรเซ็นตความมีชีวิตคงที่สูงกวา 90 เปอรเซ็นต ในระยะเวลา 2 วนัแรก จากนัน้หลังจากเติมกลูโคส

ใหมีความเขมขนในถังเพ่ิมสูงขึ้นเปน 4 กรัมตอลิตร และกลูตามนีใหเพิ่มสูงขึ้นจากเดิม 0.2 กรัมตอ

ลิตร (ตําแหนงลูกศรชี้ลงในรูปท่ี 4.14) พบวาเซลลมีชีวติกลับลดลงอยางรวดเร็วเหลือเพียง 4.05x105 

เซลลตอมิลลิลิตร และเปอรเซ็นตความมีชีวิตก็ลดลงเหลือประมาณ 39.5 เปอรเซ็นต ลดลงอยาง

รวดเร็วเมื่อเทียบกับระบบ batch เซลลมีชีวิตลดลงอยางรวดเร็วหลังจากเลี้ยงไดเพียง 2 วันเทานั้น โม

โนโคลนอลแอนติบอดีมีความเขมขนสูงสุดเพียง 51.42 มิลลิกรัมตอลิตร ความเขมขนลดลงเมื่อเทียบ

กับระบบ batch เซลลใชกลูโคสลดลงอยางตอเนื่องในชวง 3 วันแรก ความเขมขนลดลงจากประมาณ 

4.00 กรัมตอลิตร เหลือ 2.94 กรัมตอลิตร หลังจากเติมใหกลับเปน 4.00 กรัมตอลิตรแลว กลูโคสก็ถูก

ใชจนลดลงมาเหลือ 2.97 กรัมตอลลิตร สวนแลคเทตและแอมโมเนียสะสมสูงขึ้นเร่ือยๆจนกระทั่งมี

ความเขมขน 1.89 กรัมตอลิตร 2.93 มลิลิโมลาร ตามลําดับ ระดับความเขมขนของแลคเทตยงัไมถึง

ระดับที่เปนพิษตอเซลล แตความเขมขนของแอมโมเนียสูงเกินจากระดับที่เริ่มเปนพิษตอเซลลแลว จาก

ผลการทดลอง พบวาการเติมสารอาหารทั้ง 2 ชนิดรวมกัน มีผลเพ่ิมการเกิดทั้งแลคเทตและแอมโมเนีย

ใหสูงขึ้นอยางมาก เทียบกับระบบ batch ลักษณะการเจริญและเมแทบอลิซึมแสดงดังรูปที่ 4.14 

จากการทดลองสรุปไดวา การเติมทั้งกลูโคสและกลูตามีนรวมกัน ไมอาจยืดระยะการ

เลี้ยงเซลลได ยังคงใหเปอรเซ็นตความมีชวีิตสูงไดเพียง 2 วันเชนเดิม ใหความเขมขนของเซลลกวาการ

เลี้ยงระบบ batch และยังเรงการตายของเซลลใหเกิดเร็วขึน้ นอกจากนี้ยังเปนการกระตุนการเกิดของ

เสียทั้งแลคเทตและแอมโมเนียดวย แอนติบอดีที่ไดมีความเขมขนลดลงจากเดิมอันเนื่องมาจากการที่มี

เซลลมีชีวิตลดลงทั้งยังมีของเสียในระดับสูง  
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รูปที่ 4.14 การเลี้ยงเซลลไฮบริโดมา ENRO 44 ใน stirred-tank bioreactor ระบบ fed-batch โดยการ

เติมกลูโคสและกลูตามีน 2.0 และ 0.2 กรัมตอลิตร ตามลําดับ หลังจากเลี้ยงเซลลเปนเวลา 

2 วนั (A) ลักษณะการเจริญของเซลล (B) ลักษณะการเปลี่ยนแปลงของกลูโคส แลคเทต 

แอมโมเนยี และแอนติบอดี 
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ตารางที่ 4.3  เปรียบเทียบการเจริญของเซลลไฮบริโดมา ENRO 44 เมื่อเลี้ยงเซลลระบบ fed-batch 

 
จากผลการเลี้ยงเซลลระบบ Fed-batch ทั้ง 4 แบบ พบวายังไมสามารถเพิ่มประสิทธิภาพการ

เลี้ยงเซลลทั้งความเขมขนของเซลลและความเขมขนของแอนติบอดีได และยังมี productivity ต่ํากวา

ระบบ batch อยู สาเหตุนาจะเปนเพราะสารอาหารหลายๆชนิดทีม่ีอยูในอาหารเลี้ยงเซลลไฮบริดซึ่ง

ไมไดตรวจติดตาม อาจถกูใชจนหมด และระดับของเสียไดแกแลคเทตและแอมโมเนีย มีการสะสมเพิ่ม

สูงขึ้นจนกระทั่งมีผลตอทั้งการเจริญของเซลลและการผลติแอนติบอดี  

ดังนั้นจึงไดปรับระบบการเลี้ยงเซลลจาก Batch และ fed-batch เปนระบบ perfusion เพื่อให

การเลี้ยงเซลลมีการเปลี่ยนถายอาหาร ไดรับอาหารใหมและมกีารเจือจางเมแทบอไลตที่เปนพิษลง

อยางตอเนื่อง ซ่ึงนาจะชวยใหเซลลมีการเจริญไดยาวนานขึ้น และอาจทําใหความเขมขนเซลลสูงขึ้นได 

fed-batch      batch 

ซีรัม กลูโคส กลูตามีน กลูโคส- 

กลูตามนี 
 
เซลลมีชีวิตสูงสุด (เซลล/มล.) 

 
9.21x105 

 
8.59x105 

 
8.70x105 

 
8.49x105 

 
7.86x105 

เซลลทั้งหมดสูงสุด (เซลล/มล.) 1.22x106 1.29x106 1.35x106 1.40x106 1.03x106 

แอนติบอดี (มก./ล.) 67.33 57.97 56.24 38.57 51.42 

กลูโคสที่เหลือ (ก./ล.) 2.25 1.83 3.18 2.44 2.94 

แลคเทต (ก./ล.) 1.44 1.72 2.03 1.93 1.89 

แอมโมเนยี (มิลลิโมลาร) 2.13 1.16 2.46 2.82 2.93 

ระยะเวลาการเลี้ยงเซลล (วัน) 5 5 5 5 5 

productivity (มก./ล./วัน) 
 

13.47 11.59 11.25 7.71 10.28 
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4.5  การวัดขนาดเซลลไฮบริโดมา 
 
การศึกษาการกระจายตวัของขนาดเซลลไฮบริโดมา โดยใชวิธีวัดขนาดเซลลภายใตกลองจุล- 

ทรรศน เปรียบเทียบกับขนาดของ grid line บน hemacytometer ใชเทคนิคการยอมสีเซลลดวย 

trypan blue เพ่ือแยกเซลลมีชีวิตและเซลลตาย ดังรูปที่ 4.15 เซลลไฮบริโดมาทีน่ํามาวัดขนาด ไดจาก

การเลี้ยงดวยอาหารเลี้ยงเซลลไฮบริดที่มซีีรัม 10 เปอรเซ็นต ในถังเลี้ยงเซลลเปนเวลา 2 วัน หลงัจาก

การวัดขนาดเสนผานศูนยกลางของเซลล แลวเทียบเปนสัดสวนกับชองบน hemacytometer  แลวนํา

คาทีไ่ดมาคํานวณเปนคาเฉลี่ยของทั้งเซลลมีชีวิตและเซลลตายโดยโปรแกรม SPSS พบวา เซลลไฮบริ

โดมาทีม่ีชีวิตมีขนาดกระจายตัวอยูในชวง 8.75-26.25 ไมโครเมตร คิดเปนคาเฉลี่ย 16.67±2.20 

ไมโครเมตร สวนเซลลตายจะมีขนาดโดยเฉลี่ย 15.39±2.21 ไมโครเมตร เล็กกวาเซลลมีชีวิตเล็กนอย  

เมื่อนําขนาดเซลลมาเปรียบเทียบกับขนาดรูพรุนของ spin filter ซ่ึงมีขนาดสม่าํเสมอเทากบั 

20 ไมโครเมตร พบวามีสัดสวนขนาดรูพรุนตอขนาดเซลล (porosity) เทากับ 1.20 คา porosity ที่สูง

กวา 1.00 เล็กนอยนี้ เปนสัดสวนที่ถือวาเหมาะสมสําหรับการเลี้ยงเซลลระบบ perfusion หากคานี้ต่ํา

กวา 1 นั่นแสดงวาเซลลมีขนาดใหญกวารูพรุน ถึงเซลลจะไมหลุดรอดออกมาไดในขณะที่ดําเนนิการ 

และสามารถกกักันเซลลไดสมบูรณหรือเกือบสมบูรณ แตกลับจะทาํใหเกิดการอุดตันของ filter ไดเม่ือ

ดําเนินการเลี้ยงเซลลเปนระยะเวลานาน ในขณะทีห่ากคา porosity มคีาสูงเกินไปกจ็ะลด

ประสิทธิภาพการกักกันเซลลลง สงผลใหสูญเสียเซลลไปในระหวางดําเนินการมากเกินไป จากการที่

เซลลตายมีขนาดที่เล็กกวาเซลลมีชีวิตเล็กนอย สงผลใหสัดสวนขนาดรูพรุนตอขนาดเซลล (porosity) 

มีคาสูงกวาเซลลมีชีวิต โอกาสที่เซลลตายจะหลุดลอด spin filter ออกมาพรอมกับอาหารเลี้ยงเซลลมี

สูงกวา นั่นแสดงใหเห็นวา spin filter อาจมีคุณสมบัติในการคัดกรองเซลลตายออกจากเซลลมีชีวติได 

แมวาจะไมไดเกิดขึ้นอยางสมบูรณแบบกต็าม 
 

ตารางที่ 4.4  ขนาดของเซลลไฮบริโดมา ENRO 44 มีชีวติและเซลลตาย 

 ขนาดเซลลเฉล่ีย 

(μm) 

ชวงขนาดของเซลล 

(μm) 

porosity 

เซลลไฮบริโดมามีชีวิต 16.67±2.20 8.75-26.25 1.20 

เซลลตาย 15.39±2.21 10.00-20.00 1.30 
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รูปที่ 4.15 การวัดขนาดเซลลไฮบริโดมาผานกลองจุลทรรศน เทียบกับขนาดของ grid line บน 

hemacytometer 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

รูปที่ 4.16 ลักษณะการกระจายตัวของขนาดเซลลไฮบริโดมา ENRO 44 ที่มีชีวิต 

50 μ 

0.0

5.0

10.0

15.0

20.0

25.0

30.0

5.00 10.00 13.75 16.25 18.75 21.25 26.25

cell diameter (um)

fr
eq

ue
nc

y 
(%

)



 77 

4.6  ประสิทธภิาพการกักกนัเซลลของ spin filter (retention capacity) 
 

spin filter เปนอุปกรณกักกันเซลลชนิดหนึ่งใชสําหรับการเลี้ยงเซลลสัตวในลักษณะแขวนลอย 

ในระบบ perfusion ประสิทธิภาพการกักกันเซลลของ spin filter ขึ้นกับหลายปจจัย ปจจัยที่เกี่ยวของ

กับการดําเนนิการเลี้ยงเซลลไดแก ความเร็วรอบของ spin filter และ perfusion rate รายงาน

การศึกษาเกี่ยวกับการกักกนัเซลลสวนใหญ กระทําโดยใชเซลลหรือใช bead เปนตัวแทน ซ่ึงมีความ

หลากหลายของตัวแปร ทําใหมีขอสรุปทีแ่ตกตางกนัในรายงานแตละฉบับ (Fenge และคณะ, 1991; 

Siegel และคณะ, 1991; Jan และคณะ, 1992; Yabannavar และคณะ, 1992; Iding และคณะ., 

2000) ดวยเหตุนี้ จึงไดศึกษาถึงประสทิธิภาพการกกักันเซลลของ spin filter ที่ขึน้กับปจจัยหลัก 2 

ประการ คือ ความเร็วรอบของ spin filter  และ perfusion rate  

การศึกษาประสิทธิภาพในการกักกนัเซลลของ spin filter ไดแปรคาปจจัยที่สําคัญ 2 ปจจัย 

ไดแก อัตราการหมุนของ spin filter ที่ 50, 75, 100, 125 และ 150 รอบตอนาที (คิดเปนความเร็วเชิง

เสนเทากับ 0.15, 0.23, 0.30, 0.38 และ 0.46 เมตรตอวินาที ตามลําดับ) และอัตราการหมนุเวียน

อาหารผาน spin filter (perfusion rate) ที่ 0.25, 0.50 และ 1.00 vvd ในลักษณะ recycle loop เพื่อ

รักษาปริมาตรใหคงที่  ในการทดลองนี้จะใชเซลลไฮบริโดมาทาํหนาที่เปนอนุภาคสําหรับการศึกษา

โดยตรง โดยเลี้ยงเซลลเปนเวลา 3 วัน เพ่ือใหเซลลเจริญจนเต็มที่และจํานวนเซลลไมมกีาร

เปลี่ยนแปลงกอนเริ่มศึกษา ทั้งนี้เพ่ือเปนการควบคุมปจจัยเรื่องความเขมขนของเซลลใหคงที่ ไดผล

การทดลองเปนดังนี ้

เมื่อกําหนด perfusion rate ใหอยูที ่ 0.25 vvd ประสิทธิภาพการกักกนัเซลลเมื่อกําหนด

ความเร็วรอบ 75 รอบตอนาที มีคาเทากบั 70.2 เปอรเซ็นต และมีคาสูงขึ้นเมื่อกาํหนดความเร็วรอบ

เปน 100 รอบตอนาที โดยใหการกักกนัเซลลสูงถึง 81.3 เปอรเซ็นต เมื่อเพ่ิมความเร็วรอบเปน 125 

และ 150 รอบตอนาทจีะใหการกักกันเซลลลดลงเหลือ 71.4 และ 67.0 เปอรเซ็นต ตามลําดับ จากการ

ปรับ perfusion rate ใหสูงขึ้นเปน 0.50 และ 1.00 vvd พบวารูปแบบการกักกันเซลลมีลักษณะที่

คลายคลึงกัน นั่นคือ ประสิทธิภาพการกกักันเซลลจะเกิดขึ้นสูงสุด เม่ือกําหนดความเร็วรอบเปน 100 

รอบตอนาที เชนกนั  ดังรูปที่ 4.17 ผลการทดลองทีไ่ดนี้มีลักษณะในทิศทางเดียวกันกับรายงานของ 

Fenge และคณะ (1993)  และ Iding และคณะ (2000) ที่รายงานวาประสิทธิภาพการกักกันเซลลจะดี

ท่ีสุด เมื่อเพิ่มความเร็วรอบ spin filter สูงจนถึงคาหนึ่ง จากนัน้เม่ือความเร็วสูงขึ้น ความสามารถใน

การกักกันเซลลจะลดลง เนื่องจากการที่เซลลมีขนาดเล็กกวาขนาดรูพรุนของ spin filter ปจจัยสําคัญที่

มีผลตอการกกักันเซลล คือ การเรงความเร็วของ spin filter ใหสูงเพียงพอจนมีอิทธิพลเหนือกวาแรง

จาก perfusion แตการใชความเร็วรอบทีสู่งมากกลับใหผลการกักกนัเซลลลดลง การกักกันเซลลอาศัย
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แรงยกตัวและแรงเขาสูศูนยกลางที่สัมพันธกับ perfusion flow เมื่อความเร็วรอบสูงขึ้น แรงทั้ง 2 แรงนี้

อาจจะเกิดความไมสมดุลกบั perfusion flow รวมทั้งมีความปนปวนของเซลลสูงขึ้นจนอาจเปนผลให

เซลลหลุดรอดผาน spin filter ได 

 และเมื่อพิจารณาเปรียบเทียบที่ perfusion rate ตางๆ พบวา perfusion rate 0.25 vvd ให

ประสิทธิภาพดีกวา perfusion rate 0.50 และ 1.00 vvd นอกจากนี้พบวา ที่ perfusion rate สูงเทากับ 

0.50 และ 1.00 vvd กลับใหัประสิทธิภาพการกักกนัเซลลที่ใกลเคียงกัน การที่ perfusion rate ต่ําให

การกักกันเซลลไดดีกวาเนื่องมาจากมีแรงดึงใหเกิดการไหลผานเขาสู spin filter ที่ต่ํากวา สอดคลอง

กับรายงานของ Fenge และคณะ (1991) ที่พบวาประสิทธิภาพการกักกนัเซลล จะไมเปลี่ยนแปลงที่ 

perfusion rate ชวงหนึ่ง โดยที่มีความเร็วรอบสูงมากกวา 0.63 เมตรตอวินาท ี 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

รูปที่ 4.17 ความเร็วรอบของ spin filter ตอการกักกนัเซลล เมื่อควบคุมความเร็วรอบคงที่ที่ 75, 100, 

125 และ 150 รอบตอนาที และควบคุม perfusion rate เทากับ 0.25, 0.50 และ 1.0 vvd 

แตละคาไดจากการเก็บตัวอยาง อยางนอย 3 ตัวอยาง 
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4.7  การเลี้ยงเซลลไฮบริโดมา ENRO 44 ระบบ perfusion ใน stirred-tank bioreactor 
 
การเลี้ยงเซลลดวยระบบ perfusion เปนระบบการเลี้ยงเซลลแบบตอเนื่อง มีการเปลี่ยนถาย

อาหารเลี้ยงเซลล โดยอาศัยการทาํงานของ peristaltic pump 2 เคร่ือง ทําหนาทีเ่ปล่ียนถายอาหาร

ระหวางถังเก็บอาหารไฮบรโิดมากับถังเลี้ยงเซลล และระหวางถังเลี้ยงเซลลกับถังเก็บอาหารเลี้ยงเซลล 

มีหลักการที่สําคัญ คือ อาหารเลี้ยงเซลลที่เก็บออกมานั้น จะเก็บผานอุปกรณกักกนัเซลล spin filter 

เพื่อกรองใหสวนที่ผานอุปกรณเปนสวนทีป่ราศจากเซลลหรือมีเซลลอยูนอยที่สุด ในขณะที่เซลลสวน

ใหญจะยังคงอยูภายในถัง ปริมาตรของอาหารเลี้ยงเซลลในถังจะคงทีท่ี่ 1.2 ลิตร เริ่มตนการเลี้ยงดวย

อาหารเลี้ยงเซลลไฮบริโดมาที่มีซีรัม 10 เปอรเซ็นต การปรับเปนระบบ perfusion จากระบบ batch ส่ิง

ท่ีสําคัญคือการเลือกจุดที่เหมาะสมกอนทีข่องเสียที่เกิดขึ้น ไดแก แลคเทตและแอมโมเนีย จะสะสม

จนถึงระดับสูง ในขณะที่เซลลมีชีวิตมีความหนาแนนและเปอรเซ็นตความมีชีวิตสูงอยู จากผลการเลี้ยง

เซลลระบบ batch สรุปไดวา ตําแหนงที่เหมาะสมทีสุ่ดที่จะเริ่มระบบ perfusion คือ หลังจาก

ดําเนินการเลี้ยงเซลลมาได 2 วัน เมื่อเซลลยังคงมีการเจริญตอเนื่อง เปอรเซ็นตความมชีีวิตยังคงมีคา

สูงกวา 90 เปอรเซ็นต และระดับของแอมโมเนียและแลคเทต ยังไมสูงถึงระดับที่มีผลกระทบตอเซลล 

การดําเนินงานในระบบ perfusion นีไ้ดศึกษาเปน 2 รูปแบบ ดังตอไปนี ้
 
4.7.1  การเลี้ยงเซลลไฮบริโดมาระบบ Semi-continuous perfusion 
 

การเลี้ยงเซลลไฮบริโดมาแบบ Semi-continuous perfusion รวมกับ spin filter เปน

วิธีการเลี้ยงเซลลที่มีการเปลี่ยนถายอาหารแบบกึ่งตอเนื่อง หลังจากที่เซลลมีการเจริญได 2 วัน จึงเริ่ม

การเปลี่ยนถายอาหาร (ตําแหนงลูกศรทบึในรูปที่ 4.18) ครั้งละ 100 มิลลิลิตร 1 ครั้งตอวัน โดยนํา

อาหารเกาออกผาน spin filter 100 มิลลิลิตรกอน แลวจึงเติมอาหารใหมลงสูถังในปริมาตรที่เทากนั 

หลังดําเนินการเลี้ยงเซลลได 10 วัน จึงยุติการเปลี่ยนถายอาหาร (ตําแหนงลูกศรโปรงในรูปท่ี 4.18) 

พบวาเซลลไฮบริโดมา ENRO 44 มีการเจริญเปนดังนี้ 

หลังจากเริ่มเปลี่ยนถายอาหารในวันที่ 2 แลว พบวาเซลลไฮบริโดมามีความเขมขนเซลล

มีชีวิตสูงขึน้จนถึงคาสูงสุด เทากับ 1.01x106 เซลลตอมิลลิลิตร สูงกวาแบบ batch เล็กนอย จากนัน้ 

ความเขมขนเซลลมีชีวิตเร่ิมลดลง และคงที่ที่ความเขมขนประมาณ 1.00-2.00x105 เซลลตอมิลลิลิตร 

เปอรเซ็นตความมีชีวิตสูงกวา 90 เปอรเซ็นตในชวง 2 วันแรก และแมจะมีการเปลี่ยนถายอาหารแลว ก็

ไมสามารถรักษาเปอรเซ็นตความมีชีวิตใหสูงอยูไดนานกวาเดิม พบวาในชวงเวลาถัดมาเปอรเซ็นต

ความมีชีวิตมีคาลดลงอยางตอเนื่องและมาคงที่ที่ประมาณ 10-15 เปอรเซ็นต เม่ือพิจารณา

ประสิทธิภาพในการกกักนัเซลลของ spin filter พบวา มีคาลดลงจาก 61.6 เหลือ 5.6 เปอรเซ็นต ใน
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ระยะเวลา 10 วัน ดังรูปที่ 4.18A สังเกตไดวาคานี้ลดลงทุกครั้งที่เปลี่ยนถายอาหารแบบไมตอเนื่อง จน

ความเขมขนของเซลลภายใน spin filter แทบจะเทากนักับเซลลภายในถัง หมายความวาแทบจะไม

เกิดการกักกันเซลลเลยเมื่อเลี้ยงเซลลนานขึ้น ทําใหการใชอุปกรณกักกันเซลล spin filter ไมเกิด

ประโยชน นัน่แสดงใหเหน็วาระบบการเลี้ยงเซลลแบบ perfusion รวมกับการใช spin filter ไม

เหมาะสมกับวธิีการเลี้ยงแบบกึ่งตอเนื่อง (semi-continuous perfusion)  

ความเขมขนของกลูโคสลดลงอยางตอเนื่องในชวง 3 วันแรกของการเลี้ยงเซลล จากนั้น

ความเขมขนจะคงที่ที่ 2.10-2.30 กรัมตอลิตร จนสิ้นสุดการดําเนินงาน ความเขมขนของแอนติบอดี

เพิ่มสูงขึ้นพรอมๆกับการเจริญของเซลล และยังคงเพ่ิมขึ้นตอไปในชวงเวลา 6 วันแรก แมวาเซลลจะไม

เพิ่มจํานวนแลว จากนัน้ความเขมขนจะคงที่ที่ประมาณ 80 กรัมตอลิตร จนกระทั่งสิ้นสดุการ

ดําเนินงาน คิดเปนอัตราการผลิตตอหนวยเทากบั 6.82 มิลลิกรัมตอลิตรตอวัน ความเขมขนของ

แอมโมเนยีสะสมมากขึน้ในชวง 3 วันแรก จากนั้นคงทีท่ี่ 1.30-1.50 มิลลิโมลาร สวนความเขมขนของ

แลคเทต ก็เชนกนั เพิ่มสูงขึ้นในชวง 3 วัน จนมีคาสูงสุดเทากับ 1.49 กรัมตอลิตร จากนัน้ ความเขมขน

เริ่มลดลงเรื่อยๆจนเหลือ 1.00 กรัมตอลิตร ในชวงทาย อันเนื่องมาจากการเจือจางขณะทีม่ีการเปลี่ยน

ถายอาหาร ดังรูปท่ี 4.18B 

จากผลการเลี้ยงเซลลระบบ perfusion แบบกึ่งตอเนื่อง (semi-continuous perfusion) 

ผาน spin filter พบวามีขอจํากัดในเรื่องประสิทธิภาพการกักกันเซลล เนื่องจากในขณะที่มกีารเปลี่ยน

ถายอาหารนัน้ มีการดึงเอาอาหารเลี้ยงเซลลออกจากถงัผานทาง spin filter อยางรวดเร็ว คิดเปน 

perfusion rate ในขณะนัน้คอนขางสูง เกิดแรงดึงที่มีทศิทางการไหลของอาหารเลี้ยงเซลลเขาสูภายใน 

spin filter จนทาํใหเซลลหลุดผานเขาสู spin filter อยางมาก ความเร็วรอบที่ใชอยูไมเพียงพอสําหรับ

การกักกันเซลล ดังนั้น การเลี้ยงเซลลในการทดลองตอไป จึงดําเนินการในระบบ continuous 

perfusion มีการเปลี่ยนถายอาหารเกิดขึ้นแบบตอเนือ่งตลอดเวลา ใหเกิดแรงดึงที่มีทิศทางเขาสู

ภายใน spin filter นอยที่สุดเทาที่จะเปนไปได ซ่ึงนาจะทาํใหการกักกันเซลลสมบูรณมากขึ้น  
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รูปที่ 4.18 การเลี้ยงเซลลไฮบริโดมา ENRO 44 ใน stirred-tank bioreactor ระบบ semi-continuous 

perfusion ผาน spin filter เปลี่ยนถายอาหารวนัละ 100 มิลลิลิตร (A) ลักษณะการเจริญ

ของเซลลและประสิทธิภาพการกักกันเซลล (B) ลักษณะการเปลี่ยนแปลงของกลูโคส แลค

เทต แอมโมเนีย และแอนติบอดี (ลูกศรทึบและโปรงแสดงตําแหนงที่เริ่มและสิ้นสุดการ

เปล่ียนถายอาหาร ตามลําดบั) 
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 4.7.2  การเลี้ยงเซลลไฮบริโดมาระบบ Continuous perfusion 
  

การเลี้ยงเซลลไฮบริโดมา ENRO 44 ระบบ Continuous perfusion มีการเปลี่ยนถาย

อาหารอยางตอเนื่อง อาศัยการทาํงานของ peristaltic pump 2 เครื่อง ที่ทํางานดวยอัตราทีก่ําหนดไว 

โดยไดศึกษาถงึผลของอัตราการเปลี่ยนถายอาหารผาน spin filter (perfusion rate) ที่มีตอเซลลไฮบริ

โดมา ENRO 44 ในเรื่องตางๆ กําหนด perfusion rate คงที่ 0.10, 0.20, 0.40 vvd โดยใชอาหารที่ม ี

ซีรัม 10 เปอรเซ็นต และ perfusion rate 0.40 และ 0.8 vvd โดยใชอาหารที่มีซีรัม 5 เปอรเซ็นต 
 
4.7.2.1 ผลของ perfusion rate และความเขมขนของซีรัมตอการเจรญิของเซลล

ไฮบริโดมา ENRO 44 
 

จากการเลี้ยงเซลลไฮบริโดมา ENRO 44 ดวยระบบ perfusion ท่ีกําหนด 

perfusion rate คาตางๆ เริ่มระบบ perfusion หลังจากเลี้ยงเซลลไดเปนเวลา 2 วนั (ตําแหนงลูกศรชี้

ลง) ติดตามเปรียบเทียบการเจริญของเซลลในแตละการทดลอง ไดผลดังรูปท่ี 4.19 พบวาที่ perfusion 

rate 0.10 และ 0.20 vvd เซลลมีลักษณะการเจริญคลายคลึงกัน มีความเขมขนสูงสุดประมาณ 

1.00x106 เซลลตอมิลลิลิตร เมื่อเล้ียงได 3 วัน จากนั้นความเขมขนกจ็ะลดลงมาคงที่อยูในชวง 2.30-

3.10x105 และ 3.50-6.00x105 เซลลตอมิลลิลิตร ตามลําดับ เปอรเซ็นตความมีชวีิตมีคาสูงกวา 90 

เปอรเซ็นตไดนาน 2 วันจากนัน้จึงลดลงมาคงที่ที่ประมาณ 10 และ 20 เปอรเซ็นตตามลําดับ เมื่อเพิ่ม 

perfusion rate เปน 0.40 vvd พบวาสามารถยืดระยะการเจริญของเซลลออกไปไดนาน 4 วนั ทําใหมี

ความเขมขนเซลลสูงถึง 1.72x106 เซลลตอมิลลิลิตร สูงกวาระบบ batch ถึง 2 เทา จากนั้นความ

เขมขนจึงลดลงมาคงที่ที่ 1.30-1.50x106 เซลลตอมิลลิลิตร เปอรเซ็นตความมีชีวิตมีคาสูงกวา 90 

เปอรเซ็นตไดนานกวานานถึง 3 วัน แลวลดลงมาคงที่ที่ประมาณ 30-40 เปอรเซ็นต  

นอกจากนัน้ไดทดลองเลี้ยงเซลลดวย perfusion rate 0.40 vvd โดยลดความ

เขมขนของซีรัม ลงเหลือ 5 เปอรเซ็นต พบวา ยังคงสามารถยืดระยะการเจริญของเซลลไดเปน 4 วันแต

เซลลมีการเจริญที่ลดลง ไดความเขมขนสงูสุด 1.41x106 เซลลตอมิลลิลิตร จากนั้นความเขมขนจึง

ลดลงมาคงที่ที่ 1.00-1.20x106 เซลลตอมิลลิลิตร และเมื่อเพ่ิม perfusion rate สูงขึ้นเปน 0.80 vvd 

โดยใชอาหารเลี้ยงเซลลที่มีซีรัม 5 เปอรเซ็นต พบวา ความเขมขนเซลลสูงขึ้นอยางตอเนื่องและแทบจะ

มองไมเห็นการลดลงของเซลลมีชีวิต ความเขมขนคงที่อยูทีป่ระมาณ  1.50-1.60x106 เซลลตอ

มิลลิลิตร ซ่ึงสูงขึ้น perfusion rate 0.40 vvd เพียง 1.4 เทา แมเพิ่ม rate ขึน้เปน 2 เทา สวนการ

เปลี่ยนแปลงของเปอรเซ็นตความมีชีวิตมลัีกษณะคลายคลึงกันนั่นคือมีคาสูงกวา 90 เปอรเซ็นตได

นาน 3 วัน แลวจึงลดลงมาคงที่ประมาณ 30-40 เปอรเซ็นต ดังรูปที่ 4.19 
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รูปที่ 4.19 การเจริญเซลลไฮบริโดมา ENRO 44 ใน stirred-tank bioreactor ระบบ continuous 

perfusion ผาน spin filter ดวย perfusion rate 0.10, 0.20, 0.40 vvd ที่ใชอาหารที่มีซีรัม 

10 เปอรเซ็นต และ perfusion rate 0.40 และ 0.8 vvd ที่ใชอาหารที่มีซีรัม 5 เปอรเซ็นต 

(ลูกศรทึบแสดงตําแหนงที่เริ่มการเปลี่ยนถายอาหาร) 
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จากการเปรียบเทียบความเขมขนของเซลลมีชีวิตที่ภาวะสมดุล เมื่อกําหนด 

perfusion rate แตละคา พบวาความเขมขนเซลลที่ภาวะสมดลุ จะมีความสัมพันธโดยตรงกับ 

perfusion rate ดังรูปที่ 4.20 นอกจากนี้ เม่ือเพิ่ม perfusion rate จาก 0.10 vvd ขึ้น 4 เทาเปน 0.40 

vvd กลับใหความเขมขนเซลลมีชีวิตสูงขึน้ ถึง 5.06 เทา เม่ือลดความเขมขนของซีรัมในอาหารเลี้ยง

เซลลที่ใชเปล่ียนถายอาหารแลว พบวาความเขมขนของเซลลมีชีวิตทีภ่าวะสมดุลที่ perfusion rate 0.4 

vvd มีคาลดลงมาประมาณ 20 เปอรเซ็นต แสดงวา การลดความเขมขนของซีรัมจาก 10 เปอรเซ็นตลง

มาเหลือ 5 เปอรเซ็นต มีผลตอการเจริญและการรักษาระดับความเขมขนของเซลลมีชีวิต อาจม ี

growth factor หรือโปรตีนจําเปนบางชนิดถูกจาํกัดลง จนถึงระดับที่สงผลตอลักษณะการเจริญของ

เซลล ระดับความเขมขนที่พบนี้สูงกวาคาที่ไดจาก perfusion rate 0.1 vvd ประมาณ 4.16 เทา แตเม่ือ

เพิ่ม perfusion rate ขึน้ 2 เทาเปน 0.80 vvd แลว กลับพบวาความเขมขนเซลลที่ภาวะสมดุลสูงขึ้น

เพียง 1.40 เทา จากรูปแบบที่ไดนีแ้สดงใหเห็นวาการลดความเขมขนของซีรัมลงมามีผลตออัตราการ

เพิ่มของเซลลมีชีวิตที่ภาวะสมดุล  

 

 

 

  

 

 

 

 

 

 

 

 

รูปที่ 4.20 ความเขมขนเซลลมีชีวิตที่ภาวะสมดุลเม่ือเลี้ยงเซลลที่ perfusion rate ตางๆ 
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4.7.2.2 ผลของ perfusion rate ตอประสิทธภิาพการกักกนัเซลลในสภาพการ
ดําเนนิงานแบบตอเนื่อง 
 
จากการติดตามประสิทธิภาพการกักกนัเซลลของ spin filter ในระหวาง

ดําเนินการเลี้ยงเซลล เม่ือกําหนด perfusion rate ตางๆ พบวาการกักกันเซลลมคีวามสัมพันธกับคา 

perfusion rate ในชวงหนึง่ๆ โดยที่เม่ือกําหนดที่ 0.10 vvd แลว สามารถกักกนัเซลลไดสูงถึง 90 

เปอรเซ็นต เมื่อเพิ่ม perfusion rate เปน 0.20, 0.40 vvd และ 0.80 vvd การกักกนัเซลลลดลงมาอยู

ในชวงประมาณ  75-85 เปอรเซ็นต จะเห็นวาเมื่อกําหนดคา perfusion rate ใหสูงกวา 0.10 vvd แลว 

พบวาใหประสิทธิภาพการกกักันเซลลมีคาใกลเคียงกัน ดังรูปท่ี 4.21 ลักษณะที่พบนีแ้ตกตางกับ

รายงานของ Yabannavar และคณะ (1992) ที่พบวา การเพิ่มขึ้นของ perfusion rate ไมมีผล

เปลี่ยนแปลงจาํนวนเซลลในอาหารเลี้ยงเซลลสวนที่ผานการกรองอยางมีนัยสําคัญ จนกระทั่ง 

perfusion rate สูงถึง 3  vvd จึงจะพบการเปลี่ยนแปลง 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

รูปที่ 4.21 ประสิทธิภาพการกักกันเซลล (retention capacity) ท่ี perfusion rate ตางๆ 
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4.7.2.3 ผลของ perfusion rate ตอการผลิตแอนตบิอด ี
 
จากการติดตามการเปลี่ยนแปลงความเขมขนของแอนตบิอดีในแตละวันพบวา 

เซลลไฮบริโดมา มีการสะสมแอนติบอดีในชวง 2 วันแรกที่คลายคลึงกัน และหลังจากเริ่มระบบ 

perfusion แลว พบวาเซลลมีลักษณะการผลิตแอนติบอดีที่แตกตางกัน  โดยที ่ perfusion rate 0.10 

vvd ความเขมขนจะเพ่ิมสูงขึ้นมากกวาในชวงสัปดาหแรก อันเปนผลจากอัตราการเจือจางที่นอยกวา

ภาวะอื่น จากนัน้ก็เริ่มเขาสูภาวะสมดุล มีความเขมขนประมาณ 80.0 มิลลิกรัมตอลิตร เม่ือเพิ่ม 

perfusion rate เปน 0.20 และ 0.40 vvd พบวาการสะสมของแอนติบอดีมีลักษณะที่คลายคลงึกนั

ในชวง 4 วันแรก จากนัน้ ที่ perfusion rate 0.20 vvd ความเขมขนจะเพิ่มขึ้นอยางชาๆจนกระทั่งคงที่

ประมาณ 80.0 มิลลิกรัมตอลิตร ใกลเคียงกับ 0.10 vvd ในขณะทีท่ี่ 0.40 vvd ความเขมขนจะเพิ่ม

สูงขึ้นอยางตอเนื่องในชวงสัปดาหแรก จนถึงภาวะสมดุลที่ความเขมขน  85.0 มิลลิกรัมตอลิตร เปน

ความเขมขนทีสู่งที่สุด ลักษณะการเพิ่มขึ้นของแอนติบอดีสอดคลองกับลักษณะการเจริญของเซลล ดัง

รูปที่ 4.22 เมื่อลดความเขมขนของซีรัม ในอาหารเลี้ยงเซลลลงเหลือ 5 เปอรเซ็นต พบวาการผลิต

แอนติบอดีมีความเขมขนสูงขึ้นในชวงสัปดาหแรกอยางตอเนื่อง แตความเขมขนในแตละวัน มีคานอย

กวาคาทีไ่ดจากภาวะอืน่ๆ จนกระทั่งถึงภาวะสมดุลที่ความเขมขนประมาณ 65.0 มลิลิกรัมตอลิตร ซ่ึง

พบวามีความเขมขนนอยที่สุด เมื่อเพิ่ม perfusion rate ใหสูงขึ้นเปน 0.80 vvd แลว ก็ยังพบวาความ

เขมขนทีไ่ด ยงันอยวา perfusion rate 0.40 vvd ท่ีใชอาหารที่มีซีรัม 10 เปอรเซ็นต แมวาความเขมขน

ของเซลลที่ภาวะสมดุลจะสูงกวาก็ตาม นาจะเปนเพราะวา อัตราการเจือจางที่สูงกวามีผลทาํใหความ

เขมขนของแอนติบอดีลดลงดวย 

ผลผลิตตอวัน (Daily yield) คือ คาที่ใชบอกปริมาณผลผลิตแอนติบอดีที่เก็บ

เกี่ยวไดในแตละวัน คิดจากความเขมขนของผลิตภัณฑในถังคูณดวยปริมาตรที่เก็บ สวนอัตราการผลิต

ตอหนวย (productivity) เปนคาแสดงการผลิตตอหนึ่งหนวยปริมาตรตอวัน คิดจากผลผลิตตอวัน/

ปริมาตรอาหารเลี้ยงเซลลในถัง จากผลการทดลอง จะเห็นไดวาอัตราการผลิตตอหนวยของเซลลไฮบริ

โดมาเปนคาทีข่ึ้นกับ perfusion rate โดยตรง ยิ่งเพ่ิม perfusion rate สูงยิ่งใหอัตราการผลิตตอหนวย

สูงขึ้นดวย แสดงดังตารางที่ 4.5 และรูปที่ 4.23 ลักษณะที่ไดนี้สอดคลองกับผลผลิตแอนติบอดีตอวัน

ดวย นั่นคือ perfusion rate สูง ก็จะใหผลผลิตแอนติบอดีตอวันสูงขึน้ 

ผลผลิตแอนตบิอดีสะสมในแตละวนั และมูลคาของแอนติบอดทีี่ผลิตไดโดย

คํานวณจากผลผลิตแอนติบอดีที่เก็บเกี่ยวได (antibody yield) เทียบกับราคาอาหารที่ใชไปในแตละวนั 

ในระยะเวลาการดําเนินการ 15 วัน (ภาคผนวก ค) แสดงตารางที่ 4.5 และดังรูปที่ 4.24 แสดงใหเห็น

วา การเลือกใช perfusion rate คาใดๆ มผีลทําใหไดรับผลผลิตในปริมาณที่ตองการ โดยใชระยะเวลา
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ตางกัน แนนอนวา การเลือกใช perfusion rate สูง จะทําใหไดแอนติบอดีในปริมาณที่ตองการไดเร็ว

กวา โดยไมไดมีผลทําใหเกิดการเจือจางของแอนติบอดีลง มูลคาของแอนติบอดีคํานวณจากปริมาณ

อาหารที่ใชไปที่ perfusion rate 0.10-0.40 vvd มีคาคอนขางใกลเคียงกัน ประมาณ 11.64-13.15 

บาทตอมิลลิกรัม เมื่อเลี้ยงเซลลดวย perfusion rate 0.40 vvd และใชอาหารที่มีซีรัม ความเขมขน 5 

เปอรเซ็นต จะใหผลผลิตนอยลงเหลือ 79.13 เปอรเซ็นต แตก็ทาํใหตนทุนในเรื่องอาหารลดลง เหลือ 

8.02 บาทตอมิลลิกรัม ซ่ึงลดลงคิดเปน 30 เปอรเซ็นต เทียบกับ perfusion rate เดียวกนั และเมื่อเพิ่ม 

perfusion rate เปน 0.80 vvd พบวาตนทนุในเร่ืองอาหารยิ่งลดลง เหลือ 7.20 บาทตอมิลลิกรัม 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

รูปที่ 4.22 ความเขมขนของแอนติบอดีในแตละวัน ที่ perfusion rate ตางๆ 
 
ตารางที่ 4.5 ปริมาณแอนตบิอดีสะสมและมูลคาของแอนติบอดีเมื่อใชระยะเวลาการเลี้ยงเซลล 15 วัน 
 

Perfusion rate  

0.10 
10% serum 

0.20  
10% serum 

0.40  
10% serum 

0.40 
5% serum 

0.80 
5% serum 

ผลผลติตอวัน (Daily yield: มก./วัน) 8.11 19.94 42.20 34.38 73.7 

Productivity (มก./ล./วัน) 6.76 16.61 35.16 28.65 61.4 

ปริมาณแอนติบอดีสะสม (มก.) 96.0 217.6 491.6 389.0 866.8 

มูลคาแอนติบอด ี(บาท/มก.) 11.92 13.15 11.64 8.02 7.20 
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รูปที่ 4.23 อัตราการผลิตตอหนวย (productivity) เมื่อเลี้ยงที่ perfusion rate ตางๆ 

 
 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

รูปที่ 4.24 ปริมาณแอนตบิอดีสะสม และมูลคาของแอนติบอดี เมื่อเลี้ยงที่ perfusion rate ตางๆ 
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4.7.2.4 ผลของ perfusion rate ตอการการสะสมของของเสีย 
 
การสะสมของของเสีย 2 ชนิดไดแกแลคเทตและแอมโมเนียมีลักษณะดังรูปที่ 

4.25 การเปลี่ยนแปลงความเขมขนของแลคเทตในทกุภาวะ มีลักษณะแบบเดียวกัน การสะสมของ

แลคเทคเพิ่มสูงขึ้นอยางตอเนื่องในระยะแรก ควบคูกับการเจริญ จนกระทั่งมีความเขมขนสูงที่สุดเม่ือ

เลี้ยงได 3-4 วนั โดยแตละ perfusion rate ใหแลคเทตสูงสุด 2.04, 1.38, 2.13, 2.69 และ 2.08 กรัม

ตอลิตร ตามลําดับ ความเขมขนที่เกิดขึน้นีไ้มไดสัมพันธกับ perfusion rate ที่ 0.10 vvd อาจเปน

เพราะที่ perfusion rate ตํ่าเทากับ 0.10 vvd แลคเทตที่เกิดขึ้นมกีารสะสมอยางรวดเร็วในระยะการ

เจริญ แตอัตราการเปลี่ยนถายอาหารเกิดขึ้นชากวา จึงทําใหพบความเขมขนสูง สวนที่ perfusion rate 

0.40 vvd โดยใชอาหารเลี้ยงเซลลที่มีซีรัม 5 เปอรเซ็นตนั้น ใหความเขมขนของแลคเทตสูงที่สุด ทั้งๆที่

มีเซลลจํานวนนอยกวา ผลที่ไดนี้อาจจะเปนเครื่องบงชี้วา ปริมาณซรัีมในอาหารมผีลตอการเกิดแลค

เทต หรือมีผลเปลี่ยนทิศทางการใชกลูโคสของเซลล แตเม่ือเพิ่ม perfusion rate เปน 0.80 vvd โดยใช

อาหารเลี้ยงเซลลที่มีซีรัม 5 เปอรเซ็นตแลว พบวาความเขมขนของแลคเทตมีคานอยกวา แสดงวา

ปจจัยของการเจือจางมีอิทธพลกวาอัตราการผลิตแลคเทตที่ภาวะนี้ จากนั้นความเขมขนจึงลดลงอัน

เปนผลจากการเจือจางดวยการเปลี่ยนถายอาหาร สําหรับทุก perfusion rate จนกระทั่งมีความเขมขน 

ตํ่ากวา 2.00 กรัมตอลิตร ซ่ึงไมมีผลกระทบตอเซลล มีเพียงที่ perfusion rate ที่ 0.40 vvd โดยใช

อาหารเลี้ยงเซลลที่มีซีรัม 5 เปอรเซ็นตเทานั้นที่มีความเขมขนประมาณ 2.00-2.20 กรัมตอลิตร ซ่ึงเปน

ความเขมขนทีเ่ริ่มมีผลตอการเจริญของเซลลแลว 

สําหรับการเปล่ียนแปลงความเขมขนของแอมโมเนยี กลับพบวามแีนวโนมใน

ทิศทางเดียวกนัทั้งหมด มีการสะสมเพิ่มสูงขึ้นในชวงของการเจริญ 4-5 วันแรก จากนัน้จึงเร่ิมเขาสู

ภาวะสมดุล แมวาจะเพิ่ม perfusion rate สูงขึ้นแตกลับไมสามารถเจอืจางความเขมขนของแอมโมเนีย

ลงได แมที่ perfusion rate 0.80 vvd ความเขมขนของแอมโมเนียลดลงเล็กนอยในวนัที่ 3 หลังจากที่

เริ่มระบบ perfusion แลว แตก็กลับเพิ่มสูงขึ้นอยางรวดเร็วในวันถัดมา ที่เปนเชนนี้อาจเปนเพราะเมื่อ 

กําหนด perfusion rate สูงขึ้น เซลลก็มีความเขมขนสูงขึ้นดวย และเซลลมีอัตราการผลิตแอมโมเนียที่

สมํ่าเสมอซึ่งแมอัตราการเปลี่ยนถายอาหารที่ 0.80 vvd ก็ยังไมอาจเจือจางความเขมขนของแอมโม 

เนียใหลงมาอยูในระดับต่ําได ดังนั้นจึงพบความเขมขนแอมโมเนยีคอนขางใกลเคียงกันในแตละภาวะ 

โดยที่มีความเขมขนอยูในชวงประมาณ 2.00-2.50 มลิลิโมลาร ความเขมขนที่พบนี้ อยูในระดบัท่ีเริ่ม

สงผลตอการเจริญของเซลลแลว 
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4.7.2.5  ผลสรุปรวมการเจรญิและเมแทบอลิซึมของเซลลเม่ือเลี้ยงระบบ 
perfusion ในแตละ perfusion rate 

 
การเจริญและเมแทบอลิซึมของเซลลเมื่อกําหนด perfusion rate อยูที ่0.10 vvd 

หลังจากถายเซลลตั้งตน 1.00x105 เซลลตอมิลลิลิตร เปอรเซ็นตความมีชีวิตสูงกวา 90 

เปอรเซ็นต ความเขมขนเซลลเพ่ิมจํานวนสูงขึ้นถึง 5.72x105 เซลลตอมิลลิลิตร ในระยะ 2 วนัแรกของ

การเจริญ ซึ่งเปนระยะการเจริญแบบเอกซโพเนนเทียล จึงเริ่มตนการเปลี่ยนถายอาหารดวย perfusion 

rate 0.10 vvd (ตําแหนงลูกศรทึบในรูปที่ 4.26) และปริมาตรอาหารเลี้ยงเซลลในถังคงที่เทากับ 1.2 

ลิตร เซลลมีชีวิตยังคงมีการเจริญตอเนื่องจนกระทั่ง มีความเขมขนสูงสุด 1.07x106 เซลลตอมิลลิลิตร 

ภายในระยะเวลา 3 วัน มีคาสูงกวาระบบ batch เล็กนอย แตเปอรเซ็นตความมีชวีิตของเซลลสูงกวา 

90 เปอรเซ็นต ในชวง 2 วนัแรกเทานั้น แลวลดลงเหลือ 80.1 เปอรเซ็นต จากนั้น เซลลมีชีวิตมีความ

เขมขนลดลงมาคงที่ที่ 2.30-3.10x105 เซลลตอมิลลิลิตร และเปอรเซ็นตความมีชีวิตมีคาคงที่ที่

ประมาณ 10.0 เปอรเซ็นต ตลอดระยะเวลาที่เหลือจนกระทั่งยุติการเลี้ยงเซลล (ตําแหนงลูกศรโปรงใน

รูปที่ 4.26) ในขณะที่ความเขมขนของเซลลทั้งหมดยังคงเพิ่มจํานวนขึ้นอยางตอเนื่อง จนถึง 3.37x106 

เซลลตอมิลลิลิตร และมีแนวโนมเพิ่มขึ้นเรื่อยๆ แสดงวาเซลลยังคงมีการเพิ่มจํานวน แตมีชีวิตไดไม

นาน จึงทําใหเซลลมีชีวิตมคีวามเขมขนไมเปลี่ยนแปลงมากนักแตเซลลทั้งหมดกลบัเพิ่มจํานวนสะสม

สูงขึ้นเรื่อยๆ จากการตดิตามความเขมขนของเซลลที่ผานออกมากับอาหารเลี้ยงเซลล พบวา มี

ประสิทธิภาพการกักกันเซลลอยูที่ประมาณ 80-90 เปอรเซ็นต ซ่ึงถือวามีประสทิธภิาพการกักกนัเซลล

ท่ีดี กวาระบบการเลี้ยงเซลลแบบไมตอเนื่องเปนอยางมาก ดังรูปที่ 4.26A 

การสะสมของแอนติบอดีสูงขึ้นอยางรวดเร็วพรอมกับการเจริญของเซลล ในระยะ 4 วัน

แรก จากนัน้จึงเพิ่มขึ้นอยางชาๆจนกระทัง่ความเขมขนคงที่ประมาณ 80.0 มิลลิกรัมตอลิตร ภายใน

เวลา 10 วัน ความเขมขนกลูโคสลดลงอยางรวดเร็วจาก 4.00 กรัมตอลิตร เหลือ 2.01 กรัมตอลิตรใน

ระยะ 4 วันแรก สอดคลองกับการเจริญ จากนั้นกลูโคสจะเริ่มสะสมเพิ่มขึ้นจนมีความเขมขนคงที่

ประมาณ 2.80 กรัมตอลิตรที่ภาวะสมดุล ความเขมขนของแลคเทตเพิ่มขึ้นอยางตอเนื่องในชวง 4 วัน

แรกจนมีความเขมขนสูงที่สุด 2.04 กรัมตอลิตร จากนั้นความเขมขนจึงคอยๆลดลงอยางชาๆ อันเปน

ผลจากการดําเนินการระบบ perfusion จนกระทั่งมคีวามเขมขนคงที่ 1.02 กรัมตอลิตร สวน

แอมโมเนยีมีความเขมขนสูงขึ้นในชวง 3 วันแรก จากนัน้ความเขมขนจึงคงที่ที่ประมาณ 2.00 มลิลิ-  

โมลาร  ดังรูปที่ 4.26B 
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การเจริญและเมแทบอลิซึมของเซลลเมื่อกําหนด perfusion rate อยูที ่0.20 vvd 

เซลลไฮบริโดมามีการเจริญในระบบ batch ในระยะ 2 วันแรก แลวจึงเร่ิมตนการเลี้ยง

เซลลระบบ continuous perfusion ควบคุม perfusion rate คงที่ที่ 0.20 vvd (ตําแหนงลูกศรทึบในรูป

ท่ี 4.27) ลักษณะการเจริญของเซลลเปนดังรูปที่ 4.27A ความเขมขนเซลลมีชีวติเพิ่มจํานวนสูงขึ้น

ในชวง 3 วันแรก จนกระทัง่มีคาสูงสุด 10.2x106 เซลลตอมิลลิลิตร สูงขึ้นจากแบบ batch เล็กนอย 

จากนั้นเขมขนเซลลลดลงมาคงที่อยูในชวง 3.50-6.00x105 เซลลตอมิลลิลิตร ภายใน 1 สัปดาห  

ในขณะที่ความเขมขนของเซลลทั้งหมดยงัคงเพิ่มจํานวนขึน้อยางตอเนื่องจนถึง 3.35x106 เซลลตอ

มิลลิลิตร ในระยะเวลา 20 วัน เปอรเซ็นตความมีชวีิตของเซลลสูงกวา 90 เปอรเซ็นต ในชวง 2 วันแรก

เทานั้น จากนั้นลดลงอยางรวดเร็วมาอยูที่ประมาณ 20 เปอรเซ็นตจนกระทั่งยุติการดําเนินการ 

(ตําแหนงลูกศรโปรงในรูปท่ี 4.27) ประสทิธิภาพการกักกันเซลลมีคาประมาณ 70-90 เปอรเซ็นต  

ความเขมขนของแอนติบอดีเพ่ิมสูงขึ้นอยางรวดเร็ว ในชวงที่มีการเจริญของเซลล ระยะ 

4 วันแรก จากนัน้ยังคงเพิ่มขึน้อยางชาๆ จนถึงวันที่ 10 แลวความเขมขนก็คงทีท่ี่ประมาณ 80.0 

มิลลิกรัมกรัมตอลิตร จนถึงวันที่ 20 ความเขมขนของกลูโคสลดลงอยางรวดเร็วในชวงสัปดาหแรก จน

เหลือประมาณ 2.00 กรมัตอลิตร จากนัน้กลับเพิ่มขึ้นจนมีความเขมขนประมาณ 3.00 กรัมตอลิตร 

สวนของเสียไดแก แลคเทต มีความเขมขนสูงสุดในวนัที่ 3 เทากบั 1.38 กรัมตอลิตร จากนั้นลดลง

อยางตอเนื่องจนถึง 0.75 กรัมตอลิตร อันเปนผลมาจากการเจือจางขณะที่เกิดการเปลี่ยนถายอาหาร 

สวนแอมโมเนียเพิ่มสูงขึ้นในชวงสัปดาหแรก จากนัน้คงที่ที่ประมาณ 2.20-2.50 มิลลิโมลาร ความ

เขมขนของแอมโมเนียนี้สูงจนถึงระดับที่เร่ิมมีผลตอเซลล ดังรูปที่ 4.27B 
 
การเจริญและเมแทบอลิซึมของเซลลเมื่อกําหนด perfusion rate อยูที ่0.40 vvd 

เซลลไฮบริโดมามีการเจริญในระยะ 2 วันแรก แลวจึงเริ่มตนการเปลี่ยนถายอาหารดวย 

perfusion rate คงที่ 0.40 vvd (ตําแหนงลูกศรทึบในรูปท่ี 4.28) ดวยอาหารเลี้ยงเซลลไฮบริโดมาที่มี

ซีรัม 10 เปอรเซ็นต เซลลมีลักษณะการเจริญดังรูปที่ 4.28A ความเขมขนเซลลมีชีวติเพิ่มจํานวนสูงขึ้น

ในชวง 4 วนัแรก ยาวนานกวาที่ perfusion rate 0.10 และ 0.20 vvd จนกระทั่งมคีาสูงสุด 1.72x106 

เซลลตอมิลลิลิตร สูงขึ้นจากแบบ batch เปน 2 เทา จากนัน้เขมขนเซลลลดลงมาคงที่อยูในชวง 1.30-

1.50x106 เซลลตอมิลลิลิตร ภายใน 1 สัปดาห ในขณะที่เซลลทัง้หมดเพิ่มจํานวนขึน้อยางตอเนื่อง

จนถึง 4.46x106 เซลลตอมิลลิลิตร ในระยะเวลา 15 วนั สําหรับเปอรเซ็นตความมีชีวิตของเซลลมีคาสูง

กวา 90 เปอรเซ็นต ในชวง 3 วันแรก นานขึ้นกวาการเลี้ยงเซลลคร้ังกอนๆหนา จากนัน้ก็ลดลงอยาง

รวดเร็วมาคงที่ประมาณ 30-40 เปอรเซ็นตจนกระทั่งยุติการดําเนินการ (ตําแหนงลูกศรโปรงในรูปท่ี 

4.28) ประสทิธิภาพการกักกันเซลลของ spin filter มีคา 70-90 เปอรเซ็นต ตลอดการดําเนินงาน 
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ความเขมขนของแอนติบอดีเพ่ิมสูงขึ้นอยางรวดเร็วและตอเนื่อง ในชวงสัปดาหแรก 

หลังจากนั้นความเขมขนก็คงที่ประมาณ 85.00 มิลลกิรัมตอลิตร จนกระทั่งสิ้นสุดการเลี้ยง ความ

เขมขนของกลโูคสลดลงอยางรวดเร็วในชวง 4 วันแรก จนเหลือประมาณ 1.70 กรมัตอลิตร จากนัน้

กลับเพิ่มขึ้นจนมีความเขมขนคงที่ประมาณ 2.50 กรัมตอลิตร สวนแลคเทต มีความเขมขนสงูสุดใน

วันที่ 4 เทากบั 2.13 กรัมตอลิตร จากนัน้ลดลงอยางตอเนื่องจนมาคงที่ที่ 1.40 กรัมตอลิตร อันเปนผล

มาจากการเจือจางขณะที่เกิดการเปลี่ยนถายอาหาร สวนแอมโมเนียเพิ่มสูงขึ้นในชวงสัปดาหแรก 

จากนั้นคงทีท่ีป่ระมาณ 2.20-2.40 มิลลิโมลาร ซ่ึงความเขมขนของแอมโมเนียนี้ สูงจนถึงระดับทีเ่ริ่มมี

ผลตอเซลล ดังรูปที่ 4.28B 
 
การเจริญและเมแทบอลิซึมของเซลลเมื่อกําหนด perfusion rate อยูที่ 0.40 vvd 

เปลี่ยนถายดวยอาหารเลี้ยงเซลลไฮบริโดมาที่มีซีรัม 5 เปอรเซ็นต 

เซลลไฮบริโดมามีการเจริญในระยะ 2 วันแรก แลวจึงเริ่มตนการเปลี่ยนถายอาหารดวย 

perfusion rate คงที่ 0.40 vvd (ตําแหนงลูกศรทึบในรูปท่ี 4.29) ดวยอาหารเลี้ยงเซลลไฮบริโดมาที่มี

ซีรัม 5 เปอรเซ็นต เซลลมีลักษณะการเจริญเปนดังรูปที่ 4.29A ความเขมขนเซลลมีชีวิตเพิ่มจํานวน

สูงขึ้นในชวง 4 วันแรก ยาวนานกวาที่ perfusion rate 0.10 และ 0.20 vvd จนกระทั่งมีคาสงูสุด 

1.41x106 เซลลตอมิลลิลิตร ลดลงเล็กนอยจากการทดลองที่ใชซีรัม 10 เปอรเซ็นต จากนัน้เขมขนเซลล

ลดลงมาคงที่อยูในชวง 1.00-1.20x106 เซลลตอมิลลิลิตร ภายในระยะเวลา 1 สัปดาห  ในขณะที่ความ

เขมขนของเซลลทั้งหมดเพิ่มจํานวนขึน้อยางตอเนื่องจนถึง 4.16x106 เซลลตอมิลลิลิตร ในระยะเวลา 

15 วนั เปอรเซ็นตความมีชีวิตของเซลลมีคาสูงกวา 90 เปอรเซ็นต ในชวง 3 วนัแรก จากนัน้ก็ลดลง

อยางตอเนื่องมาคงที่ประมาณ 30-40 เปอรเซ็นตจนกระทั่งยุติการดําเนินการ (ตําแหนงลูกศรโปรงใน

รูปที่ 4.29) ประสิทธิ ภาพการกักกนัเซลลของ spin filter มีคาประมาณ 80-90 เปอรเซ็นต ตลอดระยะ

การดําเนินงาน 

ความเขมขนของแอนติบอดีเพ่ิมสูงขึ้นอยางรวดเร็วและตอเนื่อง ในชวงสัปดาหแรก 

หลังจากนั้น จึงคงที่ประมาณ 65.00 มิลลิกรัมกรัมตอลิตร จนกระทั่งสิ้นสุดการดําเนินงาน ความ

เขมขนของกลโูคสลดลงอยางรวดเร็วในชวง 4 วันแรก จนเหลือประมาณ 1.40 กรมัตอลิตร จากนัน้

กลับเพิ่มขึ้นจนมีความเขมขนคงที่ประมาณ 1.60 กรัมตอลิตร สวนแลคเทตมีความเขมขนสูงสุดในวนัที ่

4 สูงถึง 2.69 กรัมตอลิตร แลวจงึลดลงมาคงที่ที่ 2.20 กรัมตอลิตร ซ่ึงถือวาเปนความเขมขนที่คอนขาง

สูงถึงระดับที่เริ่มมีผลตอเซลลได สวนแอมโมเนียเพิ่มสูงขึ้นในชวง 4 วนัแรก จากนั้นคงที่ที่ระดับ 2.20-

2.30 มิลลิโมลาร ซ่ึงความเขมขนของแอมโมเนียนี้ สูงจนถึงระดับท่ีเริ่มมีผลตอเซลล ดังรูปที่ 4.29B 
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การเจริญและเมแทบอลิซึมของเซลลเมื่อกําหนด perfusion rate อยูที ่ 0.80 vvd 

เปลี่ยนถายดวยอาหารเลี้ยงเซลลไฮบริโดมาที่มีซีรัม 5 เปอรเซ็นต 

เซลลไฮบริโดมามีการเจริญในระยะ 2 วันแรก แลวจึงเริ่มตนการเปลี่ยนถายอาหารดวย 

perfusion rate คงที่ 0.80 vvd (ตําแหนงลูกศรทึบในรูปท่ี 4.30) ดวยอาหารเลี้ยงเซลลไฮบริโดมาที่มี

ซีรัม 5 เปอรเซ็นต เซลลมีลักษณะการเจริญเปนดังรูปที่ 4.30A ความเขมขนเซลลมีชีวิตเพิ่มจํานวน

สูงขึ้นในชวง 5 วันแรก ยาวนานกวา perfusion rate 0.10 และ 0.20 vvd จนกระทั่งมีคาสงูสุด

ประมาณ1.60x106 เซลลตอมิลลิลิตร จากนั้นเขมขนเซลลลดลงมาคงที่อยูในชวง 1.50-1.60x106 

เซลลตอมิลลิลิตร หลังจาก 5 วัน  ในขณะที่ความเขมขนของเซลลทั้งหมดเพิ่มจํานวนขึ้นอยางตอเนื่อง

จนถึง 5.92x106 เซลลตอมิลลิลิตร ในระยะเวลา 15 วนั สําหรับเปอรเซ็นตความมีชีวิตของเซลลมีคาสูง

กวา 90 เปอรเซ็นต ในชวง 3 วันแรก จากนัน้ก็ลดลงอยางตอเนื่องมาคงที่ประมาณ 30-40 เปอรเซ็นต

จนกระทั่งยุติการดําเนินการ (ตําแหนงลูกศรโปรงในรูปที่ 4.30) ประสทิธิภาพการกักกันเซลลของ spin 

filter มีคาประมาณ 80-90 เปอรเซ็นต ตลอดระยะการดาํเนินงาน 

ความเขมขนของแอนติบอดีเพ่ิมสูงขึ้นอยางรวดเร็วและตอเนื่อง ในชวง 2 วนัแรก

หลังจากเริ่มเปลี่ยนถายอาหารแลว แอนติบอดีมีความเขมขนลดลงเล็กนอย จากนัน้จึงเพ่ิมสูงขึ้นเรื่อยๆ

ถึงวันที่ 6 หลังจากนัน้ความเขมขนก็คงทีป่ระมาณ 73.57 มิลลิกรัมกรัมตอลิตร จนกระทั่งสิ้นสดุการ

ดําเนินงาน ความเขมขนของกลูโคสลดลงอยางรวดเร็วในชวง 2 วันแรก หลังจากเริ่มเปลี่ยนถายอาหาร

แลว ความเขมขนมีคาคงทีอ่ยู 1 วนั แลวจึงลดลงอีกครั้ง จนถึงวันที่ 5 เหลือ 1.91 กรัมตอลิตร จากนัน้

กลับเพิ่มขึ้นจนมีความเขมขนคงที่ประมาณ 2.40 กรัมตอลิตร สวนแลคเทตมีความเขมขนสูงสุดในวนัที ่

5 สูงถึง 2.08 กรัมตอลิตร จากนั้นจึงลดลงเรื่อยๆจนมคีวามเขมขน 1.40-1.50 กรัมตอลิตร ซ่ึงถือวา

เปนความเขมขนทีไ่มสูงมากจนมีผลตอการเจริญของเซลล สวนแอมโมเนียเพิ่มสูงขึ้นในชวง 2 วันแรก  

แลวจึงลดลงเล็กนอย อันเปนผลจากการเจือจางโดยการเปลี่ยนถายอาหาร แลวจึงเพ่ิมขึ้นอีกครั้งจนถึง

วันที่ 8 และคงที่ที่ระดับ 2.40-2.50 มิลลิโมลาร ซ่ึงความเขมขนของแอมโมเนียนี้ สูงจนถึงระดับทีเ่ริ่มมี

ผลตอเซลล ดังรูปที่ 4.30B 
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รูปที่ 4.26 การเลี้ยงเซลลไฮบริโดมา ENRO 44 ใน stirred-tank bioreactor ระบบ continuous 

perfusion ผาน spin filter ดวย perfusion rate 0.10 vvd (A) ลักษณะการเจริญของเซลล

และประสทิธภิาพการกักกนัเซลล (B) ลักษณะการเปลี่ยนแปลงของกลูโคส แลคเทต 

แอมโมเนยี และแอนติบอดี (ลูกศรทึบและโปรงแสดงตําแหนงที่เริ่มและสิน้สุดการเปลี่ยน

ถายอาหาร ตามลําดับ) 
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รูปที่ 4.27 การเลี้ยงเซลลไฮบริโดมา ENRO 44 ใน stirred-tank bioreactor ระบบ continuous 

perfusion ผาน spin filter ดวย perfusion rate 0.20 vvd (A) ลักษณะการเจริญของเซลล

และประสทิธภิาพการกักกนัเซลล (B) ลักษณะการเปลี่ยนแปลงของกลูโคส แลคเทต 

แอมโมเนยี และแอนติบอดี (ลูกศรทึบและโปรงแสดงตําแหนงที่เริ่มและสิน้สุดการเปลี่ยน

ถายอาหาร ตามลําดับ)  
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รูปที่ 4.28 การเลี้ยงเซลลไฮบริโดมา ENRO 44 ใน stirred-tank bioreactor ระบบ continuous 

perfusion ผาน spin filter ดวย perfusion rate 0.40 vvd (A) ลักษณะการเจริญของเซลล

และประสทิธภิาพการกักกนัเซลล (B) ลักษณะการเปลี่ยนแปลงของกลูโคส แลคเทต 

แอมโมเนยี และแอนติบอดี (ลูกศรทึบและโปรงแสดงตําแหนงที่เริ่มและสิน้สุดการเปลี่ยน

ถายอาหาร ตามลําดับ) 
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รูปที่ 4.29 การเลี้ยงเซลลไฮบริโดมา ENRO 44 ใน stirred-tank bioreactor ระบบ continuous 

perfusion ผาน spin filter ดวย perfusion rate 0.40 vvd ใชอาหารเลี้ยงเซลลไฮบริดที่ม ี

ซีรัม 5 เปอรเซ็นต (A) ลักษณะการเจริญของเซลลและประสิทธิภาพการกักกันเซลล (B) 

ลักษณะการเปลี่ยนแปลงของกลูโคส แลคเทต แอมโมเนีย และแอนติบอดี (ลูกศรทึบและ

โปรงแสดงตําแหนงที่เร่ิมและสิ้นสุดการเปลี่ยนถายอาหาร ตามลําดับ) 
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รูปที่ 4.30 การเลี้ยงเซลลไฮบริโดมา ENRO 44 ใน stirred-tank bioreactor ระบบ continuous 

perfusion ผาน spin filter ดวย perfusion rate 0.80 vvd ใชอาหารเลี้ยงเซลลไฮบริดที่มี 

ซีรัม 5 เปอรเซ็นต (A) ลักษณะการเจริญของเซลลและประสิทธิภาพการกักกันเซลล (B) 

ลักษณะการเปลี่ยนแปลงของกลูโคส แลคเทต แอมโมเนีย และแอนติบอดี (ลูกศรทึบและ

โปรงแสดงตําแหนงที่เร่ิมและสิ้นสุดการเปลี่ยนถายอาหาร ตามลําดับ) 

0.00

10.00

20.00

30.00

40.00

50.00

60.00

0 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10 11 12 13 14 15 16

cultivation time (day)

ce
ll 

co
nc

en
tr

at
io

n 
(x

 1
05  c

el
ls

/m
l)

0

10

20

30

40

50

60

70

80

90

100

viability, retention (%
)

0.0

1.0

2.0

3.0

4.0

0 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10 11 12 13 14 15 16

cultivation time (day)

gl
uc

os
e,

 la
ct

at
e 

(g
/l)

 a
m

m
on

ia
 (m

M
)

0

20

40

60

80

100

M
A

b (m
g/l)

retention  viable cell viability total cell 

mAb lactate glucose ammonia 

A 

B 



 100 

ตารางที่ 4.6  สรุปคาที่ไดจากการเลี้ยงเซลลไฮบริโดมา ENRO 44 ระบบ perfusion ดวยอัตราตางๆ 
 

Perfusion rate (vvd)  

0.10  
10% serum 

0.20 
10% serum 

0.40 
10% serum 

0.40 
5% serum 

0.80 
5% serum 

เซลลมีชีวติสูงสดุ (เซลล/มล.) 1.07 x 105 1.02 x 106 1.72 x 106 1.41 x 106 1.64 x 106 

เซลลมีชีวติที่ภาวะสมดลุ(เซลล/มล.) 2.73 x 105 5.09 x 105 1.38 x 106 1.14 x 106 1.57 x 106 

เซลลทั้งหมดสูงสุด (เซลล/มล.) 3.27 x 106 3.5 x 106 4.61 x 106 4.16 x 106 5.92 x 106 

เปอรเซ็นตความมีชีวิตทีส่มดลุ (%) ~10 ~20 30-40 30-40 30-40 

การกกักันเซลล (%) >80 >70 >70 >70 >70 

แอนติบอด ี(มก./ล.) 80.96 80.55 85.43 67.54 73.57 

ผลผลติตอวันที่ภาวะสมดุล (มก./วัน) 8.11 19.94 42.20 34.38 73.69 

ผลผลติสะสม 15 วัน (มก.) 96.0 217.6 491.6 389.0 866.8 

ราคาตนทุนแอนติบอด ี(บาท/มก.) 11.92 13.15 11.64 8.02 7.20 

productivity (มก./ล./วัน) 6.76 16.61 35.16 28.65 61.41 

แลคเทตที่ภาวะสมดุล (ก./ล.) 1.13 0.75 1.39 2.23 1.54 

แอมโมเนยีภาวะสมดลุ (มลิลิโมลาร) 1.98 2.37 2.39 2.25 2.46 

ระยะเวลาการเลี้ยงเซลล (วัน) >20 >20 >15 >15 >15 

 

การเลี้ยงเซลลดวยระบบ perfusion แบบตอเนื่อง สามารถเพิ่มความเขมขนของเซลลมีชีวิตได

สูงขึ้น สามารถยืดอายุการเลี้ยงเซลลออกไปไดนานเทาที่ตองการ ดวยความเขมขนของเซลลท่ีภาวะ

สมดุลคาหนึ่งๆ และคงรักษาเปอรเซ็นตความมีชีวิตใหมีคายาวนานขึ้นได โดยคาเหลานีข้ึ้นอยูกบัการ

เลือก perfusion rate โดยตรง นอกจากนัน้ยังสามารถเก็บเกี่ยวแอนตบิอดีที่ผลิตไดอยางตอเนื่อง จาก

การเลี้ยงเซลลระบบน้ี พบวาผลการเลี้ยงเซลลจะดีขึน้เมื่อเพิ่ม perfusion rate ใหสูงขึน้ ทั้งความ

เขมขนของเซลลสูงสุด ความเขมขนเซลลที่ภาวะสมดุล เปอรเซ็นตความมีชีวิต และปริมาณแอนตบิอดี

ที่เก็บเกี่ยวได สําหรับการลดความเขมขนของซีรัม ในอาหารเลี้ยงเซลลลงจาก 10 เปอรเซ็นตลงเหลือ 5 

เปอรเซ็นต ชวยใหสามารถลดราคาตนทนุการผลิตแอนติบอดีลงได แมวาการเจริญของเซลล และ

ความเขมขนและปริมาณของแอนติบอดีที่เก็บเกี่ยวไดในแตละวนัจะนอยกวา ทําใหตองใชเวลาที่นาน

ขึ้นในขั้นตอนการทาํแอนตบิอดีใหเขมขนดวยวิธี ultrafiltration 

การศึกษาการเลี้ยงเซลลระบบ continuous perfusion ในงานวิจยันี้ ใชวิธีการกําหนด 

perfusion rate คงที่ตลอดการดําเนินงาน เพิ่ม rate ตั้งแต 0.10 vvd ขึน้มาจนสูงถงึ 0.80 vvd โดย



 101 

พบวา สามารถเพิ่มความเขมขนของเซลลมีชีวิตในภาวะสมดุลไดสูงมากกวา 1.50x106 เซลลตอ

มิลลิลิตร และมีแอนติบอดีเขมขนประมาณ 70 มิลลิกรมัตอลิตร มี productivity สูงกวา 60 มิลลิกรัม

ตอลิตรตอวัน ผลการศึกษาที่ไดสอดคลองกับรายงานของ Velez (1987) ซ่ึงพบวาเมื่อปรับ perfusion 

rate สูงขึ้น จะสามารถเพิ่มความเขมขนของเซลลและ productivity ใหสูงขึ้นได ถึงแมจะมีความ

เขมขนเซลลต่าํกวารายงานของ Seamans และคณะ (1990) ที่ใชวิธีการติดตามปริมาณกลูโคสเพ่ือ

ปรับ perfusion rate โดยอาศัยคาทางจลศาสตร ซึ่งสามารถเลี้ยงเซลลไดความเขมขนสูงถึง 1.0x107 

เซลลตอมิลลิลิตร แตไดความเขมขนของแอนติบอดีประมาณ 60 มิลลิกรัมตอลิตร พบวาในงานวิจยันี้

สามารถผลิตแอนติบอดีไดความเขมขนสูงกวา แตอยางไรก็ดี ความเขมขนของเซลลและ productivity 

ในงานวิจัยนี้ มีคาต่ํากวาทีมี่รายงานของ Feng (2006) ซ่ึงไดพัฒนาเทคนิคการเติมอาหารโดยควบคุม

การเติมกรดอะมิโนบางชนิด พิจารณาผานการเปลี่ยนแปลงของคา OUR ในระหวางการเลี้ยงแบบ 

perfusion ซ่ึงใหเซลลมีชีวิตความหนาแนนไดสูงถึง 1.9x107 เซลลตอมิลลิลิตร และมี antibody 

productivity เทากับ 325 มิลลิกรัมตอลิตรตอวัน วิธนีี้จาํเปนตองศึกษาความสัมพนัธระหวางอัตราการ

ใชออกซิเจนกบัการใชสารอาหารที่ตองการควบคุม 

ในการเลี้ยงเซลลสัตวนั้น เม่ือความเขมขนของเซลลเพิ่มขึ้น จําเปนจะตองปรับการจายอาหาร

แกเซลลใหสูงขึ้น การปรับการจายอาหารใหสูงขึ้นนัน้มักจะตองใชวิธีการเพ่ิมอัตราการเปลี่ยนถาย

อาหาร (perfusion rate) ในขณะที่จะตองรักษาระดับความเขมขนของสารอาหารใหคงที่ที่ภาวะเดิม 

ซ่ึงตางไปจากการเลี้ยงเซลลจุลินทรีย ที่สามารถใชการเติมอาหารที่เขมขนไดโดยไมสงผลตอเซลลมาก

เทาในเซลลสัตว (Seamans และคณะ, 1990) 
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ตารางที่ 4.7  สรุปคาที่ไดจากการเลี้ยงเซลลไฮบริโดมา ENRO 44 ระบบตางๆ 
 

Cultivation mode  

Batch Fed-batch 

(glucose) 

Semi-continuous 

perfusion  

(100 ml/d) 

Continuous  

Perfusion  

(0.80 vvd) 

เซลลมีชีวิตสูงสุด (เซลล/มล.) 9.21 x 105 8.70 x 105 1.02 x 106 1.64 x 106 

เซลลมีชีวิตที่ภาวะสมดุล (เซลล/มล.) - - 1.49 x 105 1.57 x 106 

เซลลทั้งหมดสูงสุด (เซลล/มล.) 1.22 x 106 1.35 x 106 3.5 x 106 5.92 x 106 

เปอรเซ็นตความมีชีวิตที่สมดุล (%) - - 10-15 30-40 

แอนติบอดี (มก./ล.) 67.33 56.24 81.10 73.57 

ผลผลิตตอวัน (มก./วัน) 13.47 11.25 8.18 73.69 

productivity (มก./ล./วัน) 11.22 9.37 6.82 61.41 

แอนติบอดีสะสม (มก.) 80.80 67.49 161.60 866.80 

ราคาตนทุนแอนติบอดี (บาท/มก.) 15.68 15.65 12.07 7.20 

แลคเทตที่ภาวะสมดุล (ก./ล.) 1.44 2.03 1.04 1.54 

แอมโมเนียที่ภาวะสมดุล (มิลลิโมลาร) 2.13 2.46 1.36 2.46 

ระยะเวลาการเลี้ยงเซลล (วัน) 5 5 >10 >15 

 

เปรียบเทียบผลการดําเนินการเลี้ยงเซลลในแตละระบบ ไดแก ระบบ batch ที่ควบคุมความ

เขมขนออกซิเจนที่ละลายที ่ 50 เปอรเซ็นต การเลี้ยงเซลลระบบ fed-batch โดยการเติมซีรัม กลูโคส 

กลูตามนี  ซ่ึงพบวาไมสามารถเพิ่มความเขมขนของเซลลและความเขมขนแอนติบอดีได การเลี้ยงเซลล

ระบบ semi-continuous perfusion ที่มีการเปลี่ยนถายอาหารดวยอัตรา 100 มิลลิลิตรตอวัน และการ

เลี้ยงเซลลระบบ continuous perfusion ควบคุม perfusion rate คงที่อยูที่ 0.80 vvd จะเห็นไดวาการ

เลี้ยงเซลลระบบ perfusion รวมกับการใช spin filter ที่มขีนาดรูพรุน 20 ไมโครเมตร จะมีประสิทธภิาพ

สูงสุด ความเขมขนเซลลสูงขึ้นจากระบบ batch ประมาณ 2 เทา สามารถรักษาระดับของเปอรเซ็นต

ความมีชีวิตไวไดสูงประมาณ 30-40 เปอรเซ็นต ดวยประสิทธิภาพการกกักันเซลลที่สูงกวา 70 

เปอรเซ็นต ไดความเขมขนของแอนติบอดีที่ภาวะสมดุลสูงขึ้นกวาระบบ batch เล็กนอย ท้ังที่มคีวาม

เขมขนเซลลเพ่ิมขึ้นเกือบ 2 เทา ซ่ึงแสดงใหเห็นวา ระบบนี้ไมอาจเลี่ยงการเจือจางของแอนติบอดีอัน

เกิดจาก perfusion rate ได ระบบนี้ใหอัตราการผลิตตอหนวย (productivity) สูงกวาระบบ batch ถึง 
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6 เทา สามารถเก็บเกี่ยวผลิตภัณฑไดตอเนื่องสม่ําเสมอ ลดการสะสมของผลิตภัณฑและเมแทบอไลต

ที่สูงเกินไป ที่สําคัญสามารถดําเนินการเลี้ยงเซลลไดยาวนานตอเนื่อง ไมจําเปนตองหยุดระบบเพ่ือ

เตรียมเซลลและเตรียมระบบใหมเหมือนในระบบ batch ซ่ึงจะกอใหเกิดชวงเวลาทีไ่มกอประโยชน  
 
4.8 การทาํโมโนโคลนอลแอนติบอดีใหบริสุทธิ์ดวยวิธี Protein A affinity chromatography 
 

4.8.1  การทาํโมโนโคลนอลแอนติบอดีใหบริสุทธิด์วยวิธี affinity chromatography 

นําอาหารเลี้ยงเซลลที่ไดจากการเลี้ยงเซลลไฮบริโดมา ENRO 44 ซึ่งสรางโมโนโคลนอล

แอนติบอดีตอเอนโรฟลอกซาซิน ปริมาตร 500 มิลลิลิตร ปนแยกเซลลออก นําอาหารเลี้ยงเซลลที่ไดมา

ทําใหบริสุทธิ์โดยใชคอลัมนโปรตีน เอ และเครื่องแยกโปรตีน ÄKTAprime แสดงผลโดยโปรแกรม 

Prime View Evaluation เปนดังโครมาโทแกรมรูปที่ 4.31 พีคที่เกิดขึ้นเปนของแอนติบอดีที่บริสุทธิ์ที่ถกู

ชะออกมาจากคอลัมน ดวยบัฟเฟอรซิเตรท 0.1 โมลาร pH 3.0  

 

 

 

 

 

 

 

 

 

รูปที่ 4.31 โครมาโตแกรมแสดงการแยกโมโนโคนอลแอนติบอดีโดยใชคอลัมน Protein A sepharose 

ชะดวยบัฟเฟอรซิเตรท 0.1 โมลาร pH 3.0 อัตราการไหล 1 มิลลิลิตรตอนาท ี 

จากโครมาโทแกรมแสดงคาการดูดกลืนแสงที่ความยาวคลื่น 280 นาโนเมตร จึงไดเก็บ

รวมลําดับสวนที่มีคาการดูดกลืนแสงสูงรวมกนั นําไปไดแอไลซดวย PBS ที่อุณหภูมิ 4 องศาเซลเซียส 

จากนั้นกรองดวยเมมเบรนขนาด 0.22 ไมโครเมตร นําสารละลายที่ไดไปวิเคราะหความเขมขนของ

แอนติบอดีโดยวิธี BCA assay เปรียบเทียบคาการดูดกลืนแสงกับกราฟมาตรฐานโปรตีน BSA 

(ภาคผนวก ก รูปที่ ก.3) พบวา สารละลายแอนติบอดีที่ไดมีความเขมขน 0.64 มลิลิกรัมตอมิลลิลิตร 

แบงเก็บแยกไวเปนสวนๆ สําหรับใชเปนแอนติบอดีมาตรฐานในการวิเคราะหปริมาณแอนติบอดี และ

สําหรับใชเปนวัตถุดิบในการเตรียมชุดตรวจสอบสาร enrofloxacin ตกคางดวยวิธี ELISA ในอนาคต 
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4.8.2  การตรวจสอบความบริสุทธิข์องโมโนโคลนอลแอนติบอดีดวยเทคนิค SDS-PAGE 

นําโมโนโคลนอลแอนติบอดีที่ผานการทําใหบริสุทธิ์ดวยโปรตีน เอ แลว มาตรวจสอบ

ความบริสุทธิแ์ละหาน้ําหนกัโมเลกุลดวยวิธี SDS-PAGE วิธีนี้จะมีการทําลายพันธะไดซัลไฟด ระหวาง

โมเลกุลของแอนติบอดี ทําใหสวนของ heavy chains และ light chains แยกออกจากกัน และแยก

โปรตีนไดตามขนาดของโมเลกุล ดังรูปที่ 4.32 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

รูปที่ 4.32 SDS-PAGE ของโมโนโคลนอลแอนติบอดีตอเอนโรฟลอกซาซนิหลังจากทําใหบริสุทธิด์วยวิธ ี

affinity chromatography 

Lane 1 = Standard protein marker (2.5 ไมโครลิตร) 

Lane 2 = Fetal calf serum (5 ไมโครกรัม) 

Lane 3 = โมโนโคลนอลแอนติบอดี (IgG1) หลังจากทาํใหบริสุทธิแ์ลว (5 ไมโครกรัม) 

 

เมื่อนําแอนตบิอดีที่ทาํใหบริสุทธิ์แลวไปตรวจสอบดวยเทคนิค SDS-PAGE เปรียบเทียบ

การเคลื่อนที่กบัแถบโปรตนีมาตรฐานเทียบกับกราฟมาตรฐานระหวางคา Rf กับน้าํหนกัโมเลกุล (รูปที ่

ก.6 ภาคผนวก ก) พบวาโมโนโคลนอลแอนติบอดี ประกอบดวยแถบของสาย Heavy chain ขนาด 

59.6 กิโลดาลตัน และแถบของสาย Light chain ขนาด 22.4 กิโลดาลตัน จากแบนที่ปรากฏพบวาโม

โนโคลนอลแอนติบอดีทีไ่ดมีความบริสุทธิสู์ง และไมพบการปนเปอนของโปรตีนจากซีรัม 

MW (kDa) 

117 

85 

49 

34 

25 
19 

Lane         1        2         3  



บทที่  5 
 

สรุปผลการทดลอง 
 

การศึกษาเรื่องความเขมขนของแอมโมเนียและแลคเทตที่มีผลยับยั้งการเจริญของเซลล 

พบวามีคาเทากับ 3 มิลลิโมลาร และ 3 กรัมตอลิตร ในขณะที่ความเขมขนที่เร่ิมมีผลตอการผลิต

แอนติบอดีมีคาเทากับ 2 มิลลิโมลาร และ 2 กรัมตอลิตร ตามลําดับ สําหรับความเขมขนของ

แอมโมเนยีและแลคเทตที่มผีลทําใหเซลลไฮบริโดมา ENRO 44 มีจํานวนเซลลลดลงเปนครึ่งหนึ่งมี

คาประมาณ 4.5 มิลลิโมลาร และ 6.5 กรัมตอลิตร ตามลําดับ 

การเตรียมเซลลใน spinner flask ที่เหมาะสมที่สุด คือ การใชเซลลเริ่มตนที่ความเขมขน 

1.00x105 เซลลตอมิลลิลิตร ปริมาตรอาหารเลี้ยงเซลล 200 มิลลิลิตร เลี้ยงเซลลเปนระยะเวลา 2 วัน 

จะใหเซลลไฮบริโดมาจํานวนมากกวา 1.20x108 เซลล เพียงพอสําหรับเปนเซลลเริ่มตนใน stirred-tank 

bioreactor และมีเปอรเซ็นตความมีชวีิตสูงกวา 90 เปอรเซ็นต โดยกอนการถายเซลลลงสูถัง ใหปน

แยกเก็บเอาเซลลออกจากน้าํเลี้ยง แลวจึงเติมลงในอาหารเลี้ยงเซลลไฮบริโดมาทีมี่ FCS 10 เปอรเซ็นต 

ปริมาตร 200 มิลลิลิตร ทั้งนี้ลดการสะสมเมแทบอไลตที่เปนพษิ ไดแก แอมโมเนียและแลคเทต ซ่ึงจะมี

ผลตอลักษณะการเจริญของเซลลในถัง 

การเพาะเลี้ยงเซลลไฮบริโดมา ENRO 44 ใน stirred-tank bioreactor ระบบ batch พบวา

คา DO มีอิทธพิลตอทั้งการเจริญ การผลิตแอนติบอดี การใชกลูโคสและการเกิดของเสียของเซลลไฮบริ

โดมา ENRO 44 จากผลการเลี้ยงเซลลที่ผานมา สรุปไดวา การควบคุมคา DO ที่ 50 เปอรเซ็นต ใหผล

การเลี้ยงเซลลที่มีประสทิธิภาพที่สุด ความเขมขนของเซลลมีชีวิตสูงที่สุดเทากับ 9.21x105 เซลลตอ

มิลลิลิตร มีอัตราการผลิตแอนติบอดีจําเพาะสูงที่สุด และใหแอนติบอดีความเขมขน 67.33 มิลลิลิกรัม

ตอลิตร คิดเปน productivity ของผลิตภัณฑสูงที่สุดเทากับ 11.22 มิลลิกรัมตอลิตรตอวัน มีอัตราการ

ใชกลูโคสและการผลิตแลคเทตจําเพาะสูงที่สุดเทากับ 0.75 และ 0.58 นาโนกรัมตอเซลลตอวัน แตก็มี

การสะสมของของเสีย ไดแก แลคเทตและแอมโมเนียสงูที่สุดดวย โดยมีคาเทากบั 1.44 กรัมตอลิตร 

และ 2.13 มิลลิโมลาร ตามลําดับ สามารถดําเนินการเลี้ยงเซลลไดนาน 5 วนั 

การเพาะเลี้ยงเซลลไฮบริโดมา ENRO 44 ใน stirred-tank bioreactor ระบบ fed-batch 

ศึกษาผลของการเติมสารอาหารหลักชนดิใดชนิดหนึ่ง ไดแก ซีรัม กลูโคส กลูตามีน และกลูโคส

รวมกับกลูตามีน ในระยะที่เซลลยังมีการเจริญอยางเต็มที่อยู พบวาไมสามารถเพิ่มประสิทธิภาพการ

เลี้ยงเซลล ทั้งความเขมขนของเซลล ความเขมขนของแอนติบอดีและระยะเวลาการเลี้ยงเซลล และยัง
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มี productivity ต่ํากวาระบบ batch นอกจากนี้ การเติมกลูโคส และ/หรือกลูตามีน จนมีความเขมขน

ในถังสูง ยังเปนการกระตุนการเกิดของเสียไดแก แลคเทตและแอมโมเนีย ในระดับทีเ่ริ่มมีผลกระทบตอ

การเจริญและการผลิตแอนติบอดีของเซลลไฮบริโดมา ENRO 44 อีกดวย 

การศึกษาการกระจายตวัของขนาดเซลลไฮบริโดมา โดยใชวิธวีัดขนาดเซลลภายใตกลอง

จุลทรรศน เปรียบเทียบกับขนาดของ grid line บน hemacytometer พบวา เซลลไฮบริโดมาทีม่ีชีวิตมี

ขนาดกระจายตัวอยูในชวง 8.75-26.25 ไมโครเมตร คิดเปนคาเฉลี่ย 16.67±2.20 ไมโครเมตร สวน

เซลลตายจะมขีนาดโดยเฉลี่ย 15.39±2.21 ไมโครเมตร เล็กกวาเซลลมีชีวิตเล็กนอย เมื่อนําขนาดเซลล

มาเปรียบเทียบกับขนาดรูพรุนของ spin filter ซ่ึงมีขนาดสม่าํเสมอเทากับ 20 ไมโครเมตร พบวามี

สัดสวนขนาดรูพรุนตอขนาดเซลล (porosity) เทากับ 1.20 ซ่ึงเปนสัดสวนที่เหมาะสมสําหรับการเลี้ยง

เซลลระบบ perfusion สามารถกักกันเซลลไดสูงและไมเกิดการอุดตันของ filter ไดงาย เม่ือดําเนินการ

เลี้ยงเซลลเปนระยะเวลานาน 

การศึกษาประสิทธิภาพในการกักกนัเซลลของ spin filter โดยแปรคาปจจัยที่สําคัญ 2 เรื่อง 

ไดแก อัตราการหมนุของ spin filter และอัตราการหมนุเวียนอาหารผาน spin filter โดยใชเซลลไฮบริ

โดมา ENRO 44 เปนอนุภาคสําหรับการศึกษาโดยตรง พบวาประสิทธิภาพการกกักันเซลลสูงสุดเม่ือ

กําหนดความเร็วเทากับ 100 รอบตอนาท ี ใหคาสูงถึง 81.3 เปอรเซ็นต ที ่ perfusion rate 0.25 vvd 

สวนที ่ perfusion rate สูงขึ้นจะใหประสิทธิภาพการกักกนัเซลลนอยกวา perfusion rate ต่ํา และ 

perfusion rate สูง 0.50-1.00 vvd จะใหผลการกักกันเซลลที่ใกลเคียงกัน 

การเพาะเลี้ยงเซลลไฮบริโดมา ENRO 44 ใน stirred-tank bioreactor ระบบ semi-

continuous perfusion รวมกับการใช spin filter โดยการเปลี่ยนถายอาหารแบบไมตอเนื่อง พบวา 

เซลลไฮบริโดมามีความเขมขนเซลลมีชีวิตสูงขึ้นสูงถึง 1.01x106 เซลลตอมิลลิลิตร และคงที่ท่ีภาวะ

สมดุลประมาณ 1.00-2.00x105 เซลลตอมิลลิลิตร เปอรเซ็นตความมีชีวิตสูงกวา 90 เปอรเซ็นตในชวง 

2 วันแรก จากนัน้จึงมีคาคงที่ประมาณ 10-15 เปอรเซ็นต ประสิทธิภาพในการกกักันเซลลของ spin 

filter มีคาลดลงจาก 61.6 เหลือ 5.6 เปอรเซ็นต ภายในระยะเวลาเพียง 10 วนั แสดงใหเห็นวา ระบบนี้

ทําใหประสิทธภิาพการกักกนัเซลลของ spin filter ลดลง  

การเพาะเลี้ยงเซลลไฮบริโดมา ENRO 44 ระบบ Continuous perfusion เปนระบบที่เหมาะ

แกการเลี้ยงเซลลไฮบริโดมา ระบบนี้ จะมีการเปลี่ยนถายอาหารอยางตอเนื่องโดยอาศัยการทาํงานของ 

peristaltic pump ใหประสิทธิภาพการกักกนัเซลลทีสู่งถึง 70-90 เปอรเซ็นตเม่ือกําหนด perfusion 

rate อยูในชวง 0.10-0.80 vvd การเจริญของเซลลจะขึน้กับ perfusion rate โดยที่เมื่อกําหนด 

perfusion rate 0.80 vvd เซลลไฮบริโดมาจะมีระยะการเจริญไดนานขึน้กวา perfusion rate ต่ํา มี
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ความเขมขนเซลลสูงถึง 1.57x106 เซลลตอมิลลิลิตร เปอรเซ็นตความมีชีวิตสงูประมาณ 30-40 

เปอรเซ็นต และสามารถดําเนินการเลี้ยงเซลลไดเปนระยะเวลายาวนาน อยางนอย 2 สัปดาห ถึงแมจะ

มีความเขมขนของแอนติบอดีใกลเคียงกันในแตละคา perfusion rate คือประมาณ 70.0-80.0 

มิลลิกรัมตอลิตร แตก็สามารถเก็บเกี่ยวผลิตภัณฑตอวันไดปริมาณสงูกวา เก็บเกี่ยวได 73.69 มิลลิกรัม

ตอวัน เมื่อลดความเขมขนของ FCS ในอาหารเลี้ยงเซลลไฮบริโดมาลงเหลือ 5 เปอรเซ็นต เซลลจะมี

การเจริญและมีความเขมขนของแอนติบอดีลดลงเล็กนอย แตเมื่อเปรียบเทียบในดานตนทนุการผลิต

แอนติบอดีในเรื่องอาหาร จะมีมูลคาลดลงประมาณ 30 เปอรเซ็นต 

เครื่องปฏิกรณชีวภาพแบบถงักวน เปนเครื่องมือที่มีสามารถนาํมาใชในการเลี้ยงเซลลไฮบริ

โดมาไดเปนอยางดี เนื่องจากการควบคุมภาวะที่เหมาะสมแกเซลล การติดตามความเปลี่ยนแปลง การ

เก็บเกี่ยวผลิตภัณฑ และการขยายขนาดสามารถทําไดโดยงาย โดยการเลี้ยงเซลลระบบ continuous 

perfuion ที่ม ี spin filter ทําหนาที่เปนอุปกรณในการกักกันเซลล ชวยใหการเลี้ยงเซลลไฮบริโดมามี

ประสิทธิภาพ สามารถเพิ่มความเขมขนของเซลล ระยะเวลาการเลี้ยงเซลล ผลผลิตตอวัน และอัตรา

การผลิตตอหนวย (productivity) ใหสูงขึ้นได  
 
ขอเสนอแนะ  
1. จากผลการเลี้ยงเซลลในระบบ perfusion พบวา ความเขมขนของแลคเทตและ

แอมโมเนยียังคงมีคาสูง ถึงแมวาจะเพิ่ม perfusion rate ใหสูงขึน้ ความเขมขนของแลคเทตและ

แอมโมเนยีจะมีผลกระทบตอการเจริญของเซลลไฮบริโดมา วิธหีนึ่งในการลดการผลติของเสีย 2 ชนิดนี้

ลงได คือ การควบคุมความเขมขนของกลูโคสและกลูตามีนภายในถังใหมีความเขมขนอยูในระดับต่ํา 

โดยอาจใชวธิีการปรับสูตรอาหารที่ใชในการเปลี่ยนถายใหมีความเหมาะสมขึ้น เพื่อไมใหเกิดการ

สะสมของกลูโคส และกลูตามีนภายในถังสูงเกินไป 

2. กลยุทธหนึ่งในการเลี้ยงเซลลไฮบริโดมาใหมีประสิทธิภาพสูงสุด คือ การปรับกระบวน 

การเติมอาหารใหเหมาะสมแกความตองการของเซลลในขณะนัน้ไดอยางรวดเร็ว อาจใชคาตัวแปรที่

ติดตามไดงายในการกาํหนดอัตราการเติมอาหาร เชน คา oxygen uptake rate, glucose 

consumption rate เปนตน ทั้งนี้อาจจะตองศึกษาความสัมพันธระหวางคาตัวแปรกับเมแทบอลซึิมของ

เซลล  

3. การใชระบบการเลี้ยงเซลลมากกวา 1 หนวย และดําเนินการตอเนื่องกัน เพ่ือใหมีการใช

อาหารคุมคามากขึ้น และอาจเปนการเพิ่มความเขมขนของแอนติบอดีดวย 
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ภาคผนวก ก 
 

 
 
 
 

 

 

 

 

 

 

 

รูปที่ ก.1  กราฟมาตรฐานความเขมขนของแอนติบอดีดวยวิธี Indirect ELISA ของโมโนโคลนอล

 แอนติบอดีรหัส ENRO 44 ตอเอนโรฟลอกซาซนิ ที่ความเขมขน 0 – 150 นาโนกรัมตอ

 มิลลิลิตร 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

รูปที่ ก.2  กราฟมาตรฐานความเขมขนของแอมโมเนีย ดวยวิธี Indophenol blue reaction ความเขม 

ขน 0 – 5 มิลลิโมลาร (Fewcett และคณะ,1960) 

y = 0.2673x
R2 = 0.9991
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รูปที่ ก.3  กราฟมาตรฐานความเขมขนของ BSA กับคาการดูดกลนืแสงที่ความยาวคลืน่ 540 นา

 โนเมตร ดวยวธิี BCA 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

รูปที่ ก.4  กราฟมาตรฐานความเขมขนของกลูโคสความเขมขน 0–10 กรัมตอลิตร กับพื้นที่ใตพีค ดวย

วิธี HPLC  

y = 9293.3x
R2 = 0.9998
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รูปที่ ก.5 กราฟมาตรฐานความเขมขนของแลคเทตความเขมขน 0–10 กรัมตอลิตร ดวยวิธี HPLC 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

รูปที่ ก.6  กราฟแสดงความสัมพันธระหวางคา Rf กับ น้ําหนักโมเลกุล (kDa) ของโปรตีนมาตรฐานที่

ใชในการเทียบหาน้ําหนกัโมเลกุลของโมโนโคลนอลแอนติบอดี (หลังจากทําใหบริสุทธิ)์ ดวย

เทคนิค SDS-PAGE 

y = 6732.2x
R2 = 0.9998
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ภาคผนวก ข 
 

การเตรยีมสาร 
 

การเตรยีมอาหารเลี้ยงเซลลไฮบริโดมา  
   

  RPMI 1640     10.4 กรัม 

  NaHCO3     2.0 กรัม 

  L-glutamine     0.1 กรัม 

  Glucose     2.0 กรัม 

  Sodium pyruvate    0.11 กรัม 

  Penicllin G Sodium    1000000 ยูนิต 

  Streptomycin sulfate        1 กรัม 

  น้ํากลัน่ปลอดประจุ (deionized distilled water) 1 ลิตร 

กรองดวย Millipore ขนาด 0.22 ไมโครเมตร แบงใสขวด ๆ ละ 100 มิลลิลิตร เก็บไวทีอุ่ณหภูมิ 

4 องศาเซลเซียส กอนใชผสม FCS 10 เปอรเซ็นต 
 
การเตรยีมน้าํยาแชแข็งเซลล 
 
 อาหารเลี้ยงเซลล RPMI 1640   65 มิลลิลิตร 

 Fetal bovine serum    25 มิลลิลิตร 

 Dimethyl sulfoxide (DMSO)   10 มิลลิลิตร 

กรองดวยเมมเบรน Millipore ขนาด 0.22 ไมโครเมตร เก็บที่อุณหภูมิ -20 องศาเซลเซียส 
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การเตรยีมสารละลายสําหรบัการเชื่อมเอนโรฟลอกซาซนิกบั BSA 
 

0.05 M Carbonate buffer, pH 9.6 

Na2CO3     1.59 กรัม 

NaHCO3     2.93 กรัม 

น้ํากลัน่      800  มิลลิลิตร 

ปรับ pH ใหได 9.6 และเติมนํ้ากลัน่ใหครบ 1 ลิตร 

 
การเตรยีมสารละลายสําหรบัใชในการทาํแอนตบิอดีใหบริสุทธิ ์
 

1. 0.1 M  citrate buffer pH 3 

Citric acid     0.1  M 

Na2HPO4     0.1 M 

ไตเตรตกรดดวยดางจนได pH 3  กรองดวยเมมเบรน Millipore ขนาด 0.22 ไมโครเมตร 

2. 0.1 M  Phosphate buffer pH 8  

ช่ัง  NaH2PO4     13.8 กรัม  ละลายดวยน้าํกลัน่  1000  มิลลิลิตร 

ช่ัง  Na2HPO4      35.8   กรัม  ละลายดวยน้าํกลัน่  1000  มิลลิลิตร 

ไตเตรตดางดวยกรด จนได pH 8 กรองดวยเมมเบรน Millipore ขนาด 0.22 ไมโครเมตร 

2. 1 M Tris HCl buffer pH 9   

Tris (hydroxymethyl) aminomethane    121 กรัม   

ละลายดวยน้าํกลั่น     500 มิลลิลิตร 

HCl      1.0 M 

ไตเตรตดางดวยกรด จนได pH 9.0 กรองดวยเมมเบรน Millipore ขนาด 0.22 ไมโครเมตร 
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การเตรยีมสารละลายสําหรบัใชวิเคราะหโปรตนีดวยวธีิ BCA 
 
 สารละลายโปรตีนมาตรฐาน 

 Bovine serum albumin    1.0 มิลลิกรัม 

 น้ํากลัน่      1.0 มิลลิลิตร 

BCATM Reagent A และ BCATM Reagent B (BCATM Protein Assay Kit ของบรษิทั 

PIERCE) กอนใชผสม Reagent A : B ในอัตราสวน 50:1 

 
การเตรยีมสารละลายที่ใชวิเคราะหความเขมขนของกลูโคสและแลตเทตดวย HPLC 
  

1. สารละลายกลโูคสและแลคเทตมาตรฐาน 2 กรัมตอลิตร 

Glucose     0.2 กรัม 

Calcium-L-lactate pentahydrate  0.3422 กรัม 

น้ํากลัน่ปลอดประจุ (deionized distilled water) 100 มิลลิลิตร 

กรองดวยเมมเบรน Millipore ขนาด 0.22 ไมโครเมตร 

2. สารละลายตวัพา 

H2SO4 96 เปอรเซ็นต    0.278 มิลลิลิตร 

น้ํากลัน่ปลอดประจุ (deionized distilled water) 1000 มิลลิลิตร  

กรองผานเมมเบรนชนิดเซลลูโลสอะซิเทตขนาด 0.45 ไมโครเมตร กําจัดฟองอากาศดวย 

sonicator 30 นาที กอนใช  
 
การเตรยีมสารละลายที่ใชวิเคราะหความเขมขนของเซลล (Tennant, 1964) 
  

สารละลาย Trypan blue 0.4 เปอรเซ็นต 

 Trypan blue     0.4  กรัม 

 NaCl      0.01  กรัม 

 K2HPO4     0.06  กรัม 

 น้ํากลัน่       100  มิลลิลิตร 

 กรองดวยกระดาษกรอง Whatman เบอร 4 
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การเตรยีมสารละลายตางๆ สําหรบัใชในการทดสอบดวยวธิี indirect ELISA 
 

1. 0.2 M  Phosphate buffer (Stock reagent) 

ช่ัง  NaH2PO4     27.6 กรัม  ละลายดวยน้าํกลัน่  1000  มิลลิลิตร 

ช่ัง  Na2HPO4     71.63   กรัม  ละลายดวยน้าํกลัน่  1000  มิลลิลิตร 

ไตเตรตดางดวยกรด จนได pH 7.4 แลวเก็บเปน stock 0.2 M Phosphate buffer 

2. 0.01 M Phosphate Buffer Saline (PBS), pH 7.4 

0.2 M Phosphate buffer, pH 7.4  1.0 ลิตร  

NaCl        175.2  กรัม  

น้ํากลัน่      19  ลิตร 

อาจเติม 0.01 เปอรเซ็นต Thimerosal (preservative) 20  มิลลิลิตร  

ผสมใหเขากนั กรองสารละลายทีไ่ดดวยเครื่องกรองสารละลาย แลวเก็บใสถังสีขาว 

3. 5 เปอรเซ็นต นมพรองมันเนย  (Blocking solution) 

  นมพรองมันเนย mission        5 กรัม 

  PBS      100 มิลลิลิตร 

  ผสมใหเขากนั (เตรียมใหมกอนใช) 

4. 0.15 M Phosphate Citrate buffer, pH 5.0 

  Na2HPO4  11.9 กรัม  ละลายดวยน้าํกลัน่  1000  มิลลิลิตร 

  Citric acid  7 กรัม  ละลายดวยน้าํกลัน่  1000  มิลลิลิตร 

ไตเตรตดางดวยกรด จนได pH 5.0 เก็บใสขวดสีชา ที่อณุหภูมิ 4  หรือ –20  องศาเซลเซียส   

5. Substrate OPD 

O-phenylenediamine     0.04 กรัม 

0.15 M Phosphate citrate buffer pH 5.0 100 มิลลิลิตร 

30 เปอรเซ็นต H2O2    0.04 มิลลิลิตร 

ผสมใหเขากนั(เตรียมในขวดสีชา) ตองเตรียมใหมกอนใชทุกครั้ง 

6. 2.5 M H2SO4 ( Stopping reagent ) 

18 M H2SO4     69.5 มิลลิลิตร 

น้ํากลัน่      430.5 มิลลิลิตร 

 เทกรดลงในน้ํากลั่น ผสมใหเขากัน 
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การเตรยีมสารละลายที่ใชวิเคราะหความเขมขนของแอมโมเนยี 
 

1. สารละลายมาตรฐาน NH4Cl 1.0 M  

NH4Cl      53.49  มิลลิกรัม 

อาหารเลี้ยงเซลลไฮบริด    1  มิลลิลิตร 

เตรียมใหมทุกคร้ังกอนใช เจือจางใหไดความเขมขน 0-7 mM ดวยอาหารเลี้ยงเซลลไฮบริด 

2. Sodium phenate 

Phenol A.R.     25.0  กรัม 

น้ํากลัน่ปลอดประจุ (deionized distilled water) 800  มิลลิลิตร 

4N NaOH     78  มิลลิลิตร 

ปรับปริมาตรใหเปน 1000 มิลลิลิตร เก็บในตูเย็น ไมควรใชเม่ือสีเปลี่ยนเปนสีน้าํตาล นํา

ออกมาทิ้งไวทีอุ่ณหภูมิหองกอนใช 

3. Sodium nitroprusside 1 เปอรเซ็นต 

Sodium nitroprusside     1  กรัม 

น้ํากลัน่ปลอดประจุ (deionized distilled water) 100  มิลลิลิตร 

เก็บที่อุณหภูมหิองในที่มืด 

4. Sodium nitroprusside 0.01 เปอรเซ็นต 

Sodium nitroprusside 1 เปอรเซ็นต  1 มิลลิลิตร 

น้ํากลัน่ปลอดประจุ (deionized distilled water) 100  มิลลิลิตร 

เก็บไวที่อุณหภูมิหองในที่มดื 

5. Sodium hypochlorite ประมาณ 0.02 N 

Clorox (NaOCl 6 เปอรเซ็นต)   25  มิลลิลิตร 

น้ํากลัน่ปลอดประจุ (deionized distilled water) 75  มิลลิลิตร 

เก็บไวที่อุณหภูมิหองในที่มดื 
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การเตรยีมสารสําหรบัการทาํ SDS-PAGE 
 

1. Stacking and Separating gel  

Reagent  Stacking gel (5%) Separating gel (10%) 

distill water  

40% Acrylamide gel  

1.5 M Tris (pH 8.8)  

1.0 M Tris (pH 6.8)  

10% SDS  

10% APS  

TEMED  

final volume (ml)  

1.46 

0.25 

- 

0.25 

0.02 

0.02 

0.002 

2 

4.8 

2.5 

2.5 

- 

0.1 

0.1 

0.004 

10 

2.  Sample buffer  

SDS       2 %  

Bromophenol blue     0.01 %  

Glycerol      10 %  

beta-mercaptoethanol     10 %  

60 mM Tris (pH 6.8)  

3.  Running buffer(1X) 1 L  

Tris       3.02  กรัม 

Glycine      18.8  กรัม 

SDS       1.0  กรัม  

4.  Coomassie brilliant blue (250 ml)  

Coomassie Brilliant blue R-250   0.25 %  

Methanol      50 %  

Acetic acid      10 %  

5.  Destaining solution (1 L)  

Methanol      5 %  

Acetic acid      10 % 
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ภาคผนวก ค 
 

การคํานวณ 
 

การคํานวณราคาตนทุนตอแอนติบอดีที่ผลิตได 

 

ราคาตนทุน (บาทตอมิลลิกรัม)  =    ราคาอาหารเลี้ยงเซลลที่ใชไปในแตละวนั  

                                                                      ปริมาณแอนติบอดีที่เก็บเกี่ยวได 

 

มูลคาทีน่ํามาคํานวณนี้เปนมูลคาเฉพาะสวนของอาหารเลี้ยงเซลลที่ใชไปในแตละวันตั้งแตเริ่ม

การเลี้ยงระบบ continuous perfusion โดยอาหารเลี้ยงเซลลที่มีซีรัม 10 เปอรเซ็นตมีราคา 880 บาท

ตอลิตร และอาหารเลี้ยงเซลลที่มีซีรัม 5 เปอรเซ็นตมีราคา 480 บาทตอลิตร 
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ประวัติผูเขียนวิทยานพินธ 
 

 นายชัชวาล  อุดมโชคมงคล เกิดเม่ือวันที่ 13 กุมภาพันธ พ.ศ. 2525  ท่ีจังหวดั สุพรรณบุรี 

สําเร็จการศึกษาหลกัสูตรปริญญาวิทยาศาสตรบัณฑิต (เกียรตินิยมอันดับ 1) สาขาจุลชีววิทยา คณะ

วิทยาศาสตร จุฬาลงกรณมหาวิทยาลัย ในปการศึกษา 2546 และเขาศึกษาตอหลกัสูตรปริญญาวิทยา

ศาสตรมหาบณัฑิตที่จุฬาลงกรณมหาวทิยาลัย เมื่อปการศึกษา 2547  
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